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OBJETIVOS

El presente trabajo de TESIS, tiene como objetivos principales los siguientes:

1.- Elaboracion de un sistema de programas de computacién que permita la
simulacién de los modelos mateméticos de los equipos principales empleados en una
planta criogénica, dedicada a la obtencidén de Oxigeno y Nitrégeno a partir de fa
licuefaccién y destilacion del Alre,

2.- Demostrar de una forma sencilla cdmo los principios basicos de muchas de las
materias estudiadas durante la carrera de Ingenieria Quimica, se aplican en el desarrollo
de una las mas complejas e importantes tecnologfas como lo es la Industria Criogénica.

3.- Proporcionar a los estudiantes de Ingenieria Quimica un paquete de programas
con los cuales pueda analizar el efecto de fas diferentes variables durante el diseio
riguroso de un equipo complejo de destilacion, & el poder realizar calculos
termadinamicos de diferente indole, como son: evaluacidn de entalpias, termperaturas
de burbuja y rocio, sistemas de flasheo, coeficientes de fugacidad y actividad de
mezclas multicomponentes.
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CAPITULO UNO

1.1 INTRODUCCION

Los gases condensados se utilizan ampliamente con diversos fines, por ejemplo, el
gas natural en forma liquida se usa coma fuente de combustible doméstico, el oxigeno
liquido se utiliza en la operacién de los altos hornos, en la industria electrdnica, en
medicina, para corte y soldadura, etc. El nitrégeno liquido asimismo, ha encontrado un
sin nuimero de aplicaciones, dentro de las cuales cabe destacar su uso en sintesis
quimica como inertizador, también se ocupa para el congelamiento de tejidos ¢ de
aceros, para evitar la oxidacion; en fin, son muchisimas las dreas dentro de las cuales
los gases licuados encuentran su aplicacion y dia con dia aumenta su demanda.

La produccion comercial de oxigeno y nitrdgeno a partir del aire por proceso
criogénico ha sido llevada a cabo durante muchos afios. La industria ha madurado
mediante investigaciones y la practica de mucho tiempo. El Dr, von Linde licud afre en
1895 por primera vez, y subsecuentermente produjo oxigeno liquido mediante la
destilacion del mismo. En 1802 , Georges Claude mejord el ciclo de Linde mediante la
introduccion del concepto de trabajo de expansion para fa produccion de refrigeracion.
Unos afios después Paul Heylandt combind ambos ciclos para crear un procese
criogénico mucho mas eficiente para la licusfaccion y destilacién del aire.

Los conceptos empleados por estos pioneros en el campo de la criogenia ain son
esenciales en muchos de los procesos en uso hoy dia. El primer proceso de
separacion de aire utilizado por Linde, empleaba una sola columna de destilacion,
dentro de esta columna solo el 70 % del oxigeno del aire alimentado a |a torre podia ser
removido. Unos ancs después Linde desarrolld y mejord el sistema de destilacion a
una columna doble , mediante las cuales se podia obtener una mayor recuperacion de
oxigeno (mas del 95 %). Este sistema alin se emplea actualimente.

Las plantas han sido disefiadas para producir oxigeno ¥ nitrdgeno gaseosos 6
liquidos. La produccidn y almacenamiento se realiza en centros desde los cuales los
productos son distribuidos, mediante redes de tuberfa, al punto de consumo, & bien, las
comparifas productoras realizan la entrega del producto contenido en tanques
criogénicos.

Desde los afios 40 hasta la fecha, una gran cantidad de plantas para la produccion
de oxigeno y nitrégeno han sido puestas en operacion, para cubrir la gran demanda de
estos productos. Actualmente en México existen diversas compafifas que se dedican a
la obtencién de gases licuados y que poseen plantas muy eficientes que intentan cubrir
un amplio rango de necesidades, sirviendo principalmente a la industria metallrgica,
quimica, petrolera, petroquimica, farmacéutica, electrénica y médica.



Sin embargo, debido a la gran demanda existente de estos productos, y a que
cada dia aparecen nuevas industrias que los requieren, el abasto de los gases
industriales es insuficiente y aunque las comparifas nacionales tienen programas para la
instalacién de nuevas plantas criogénicas, alin es necesaria la importacién de dichos
productos para cubrir el consumo Interno del pafs.

COMPOSICION DEL AIRE.

La composicién de la atm&sfera se muestra en la Tabla No. 1. De los gases listados,
solamente nitrégeno, oxigeno, argén y neén son recobrados comercialments.

TABLA No. 1
COMPOSICION DEL AIRE SECO AL NIVEL DEL MAR Y TEMPERATURA AMBIENTE’
GAS SIMBOLO PORCIENTOEN  FR/F?x10% (ppm
VOLUMEN

NitrGgeno N2 76.0840 780840.0
Oxigeno O2 20.9476 209476.0
Argon Ar 0.9340 9340.0
Di6xido de Carbono CO2 0.0314 314.0*
Nedn Ne 18.18
Helio He 5.24
Metano CH4 20"
Kripton Kr 1.14
Hidrégeno He 0.5
Oxido de Nitrégeno N20O 0.5
Xensén Xeo 0.087

NOTA: LAS PARTES POR MILLON ESTAN REFERIDAS A VOLUMENES DE AIRE
SECO.

*  ESTAS COMPOSICIONES VARIAN APRECIABLEMENTE DEPENDIENDO DE
LAS CONDICIONES ATMOSFERICAS.



El contenido de algunos de los constituyentes es varible; por ejemplo, el contenido
de agua varia de acuerdo a las condiciones climéticas; hay mas didxido de carbono en
areas industriales que en las rurales; el contenido de 0zono cambia con la estacién. La
concentracion de hidrocarburos varia en cada lugar pudiendo encontrarse grandes
industrias de hidrocarburos cerca de !as plantas de separacién de aire. Los
hidrocarburos, especialmente el acetileno, representan un factor muy importante, ya
que presentan riesgos muy grandes al estar en contacto con el oxigeno. Ademas de
los gases mencionados, hay trazas de didxido de azufre, dibxido de nitrgeno,
amonfaco, mondxido de carbono y yodo.

DESTILACION DEL AIRE.

Los puntos de ebullicidn del oxigeno, nitrégeno y argén se muestran en la Tabla No.
2.

Los puntos de ebullicidn estan dados a presidn atmosférica y también a dos
presiones que normalmente existen en un proceso de separacién. Se puede hacer
notar que el punto de ebullicion del nitrégeno a 75 psig es mayor que el del oxigeno a 8
psig. En estas condiciones el oxigeno puede ser vaporizado mediante la condensacion
del nitrégeno.

A presion atmosférica, €! punto de rocid del aire es de -191.5 °C y el punto de
burbuja es de -194.4 °C . A 75 psig, las temperaturas de rocio y burbuja son
-172.7 °C y-174.4 °C respectivamente.

TABLA No. 2

PUNTOS DE EBULLICION DE LOS PRINCIPALES COMPONENTES DEL AIRE A
DIFERENTES PRESIONES.

(°c)
GAS 0 PSIG 8 PSIG 75 PSIG
Oxigeno -183.0 -178.6 -162.3
Argén -185.9 -181.6 -164.4
Nitrégeno -195.8 -191.9 -176.4

Debido a que el aire es una mezcla, la primera gota de liquido que condensa en el
punto de rocio tendra una composicion diferente a la del aire. La composicion del
liquido de esta primera gota serd aquella que se encuentre en equilibrio con la



composicién del aire. A 75 psig, la primera gota de liquido que condensa en el punto
de rocio tiene una composicidn del 39.1% de oxigeno.

Como se puede ver en la Tabla No. 2, hay una gran diterencia en los puntos de
ebullicién entre el oxigeno y nitrégeno lo que hace que estos componentes se puedan
separar faciimente, El nitrGgeno, al tener un punto de ebullicién méas bajo, es mas volétil
y se vaporizara antes que el oxigeno. Si un recipiente abierto se llena con una mezcla
liquida de oxigenc y nitrégeno, la parte vaporizada contendrd mas nitrdgeno que
oxigeno y el liquido remanente en el recipiente se hard mas rico- en oxigeno. Si la
presién se aumenta arriba de una atmdésfera, ef punto de ebullicién se incrementaré,
pero ia secuencia de los puntos de ebullicidn no variard. Esto se muestra graficamente
en la Figura No. 1.

En un proceso de separacién de aire, el fendmeno descrito arriba se emplea para
separar aire en sus componantes dentro de una columna de destilacidn de platos.

El liquido pasa transversalmente sobre los platos, mientras que el gas sube a través
de las perforaciones y burbujea a través del liquido. El vapor astendente se va
enriqueciendo progresivamente de nitrégeno, mientras que el liquido que desciende del
plato se enriquece en oxigeno.

Como se muestra en la Tabla No. 2, los puntos de ebullicion del oxigeno y argén
estdn solaments 3 °C aparte, por lo que éstos componentes son mas dificiles de
separar.

Aunque el argdn representa menos del 1 % de! aire, la mitad de las trazas de argon
deben ser retiradas en la columna principal durante la separacién del oxigeno - argén
para producir oxigeno al 99.5 % de pureza.

1.2 DESCRIPCION DE LA OPERACION DE LOS COMPONENTES DE
UNA PLANTA PARA LA DESTILACION DE AIRE,

En la Figura No. 2 , se encuentra un diagrama de equipos que muestra de manera
sencilla los pasos principales del proceso de licusfaccidn y fraccionamiento del aire.

COMPRESOR Y POST - ENFRIADOR.

Primeramente, el aire es filtrado mecdnicamerte para remover polvo y particulas.
Posteriormente es comprimido hasta una presién de 6 atmosferas, y el calor de la
compresién se remueve con agua de enfriamiento en el llamado *post enfriador' para
regresar el aire a presién a la temperatura ambiente. Generalmente se ocupa un
compresor de tipo centrifugo para esta operacion.
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FIGURA No. 2

DIAGRAMA DE EQUIPOS PARA LA DESTILACION
DEL AIRE
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INTERCAMBIADOR REVERSIBLE.

El aire entra a un tanque de carga y luego al “intercambiador reversible", en donde
los productos, que son oxigeno y nitrégeno, asi como el nitrdgeno de desecho
provenientes de las columnas de destilacién son calentados a la temperatura ambiente,
misntras que enfrian el aire hasta cerca de su punto de licuefaccion (punto de rocio a
75 pisg = -172.7 °C). El nitrégeno de desecho, varia desde ef 10 al 50 % det fiujo
total, dependiendo dal ciclo que se esté usando, es decir, si uno de los productos
deseados es nitrdgeno, sl flujo de esta corriente se disminuye, si es oxigeno el Unico
producto deseado, la mayor parte de! nitrogeno obtenido es empleado en esta
corriente de desecho.

£l diéxido de carbono y el agua que contiene el aire, se congelan dentro del
intercambiador conforme el aire se eniria. Para evitar que los ductos de aire se tapen
después de un perfodo de operacitn, los flujos de nitrogeno de desecho y de aire se
intercambian cada pocos minutos, de manera que el aire cirula por un ducto limpio,
mientras que e! nitrégeno de desecho conforme se va calentando vuelve a evaporar el
agua y el didxido de carbono siendo venteados a la atmdsfera. Es por esto que el
intercambiador reversible cumple con una doble funcidn: enfriar ¢! aire de proceso y
purificarlo quiténdole el agua y el didxido de carbono. El propésite del tanque de carga
es proveer un volumen extra de aire cuando se llava a cabo el intercambio de flujos de
un ducto a otro. El ciclo es controlado por un timer que produce inversiones
aproximadamente cada 10 minutos.

ADSORBEDORES.

E! aire que deja la parte fria de! intercambiador reversible contiene menos de 1 ppm
de didxido de carbono gaseosa ( en equilibrio ), algunas particulas sdlidas de dioxido
de carbono, particulas de agua y algunos hidrocarburos. Se deben remover estos
materiales antes de que la corriente antre a las columnas de destilacion. Un método
para eliminar estos contaminantes es hacer pasar al aire por una columna de adsorcion.
La primera seccion de la columna esta llena por anillos Rashing, los cuales sirven para
retener las particulas sdlidas. L.a segunda parte se llena con silica gel la cual adsorbe el
didxido de carbono y ia mayoria de las hidrocarburos.

En la Tabla No. 3, se presenta el espectro de adsorcién sobre slica ge! de algunas
substancias comunes en el aire,



TABLA No. 3

ESPECTRO DE ADSORGION SOBRE SILICA GEL DE ALGUNOS COMPUESTOS
COMUNES EN EL AIRE

(-250 °C a40 °C)
Menos Fuertemente Adsorbido Helio
Hidrégeno
Neén
Nitrégeno
Argén
Oxigeno
Mondxido de Carbono
Metana
Kriptén
Xen6n
Etano
Oxido de Nitrégeno
Sulfuro de Carbono
Didxido de Carbono
Etileno
Propano
Acetileno

{so-Butano

n-Butano
Propileno

Més fusrtements adsorbido Agua




Los hidrocarburos que se consideran riesgosos en una planta de separacion de aire
son el acetileno, propileno, butano, propano y etileno, ya que tienen muy baja
solubilidad en el oxigeno o nitrégeno liquidos, lo cual signilica que se encontrarian en
forma gaseosa durante el proceso, pudiendo ocasionar una explosion. Como se puede
apreciar en {a Tabla No. 3, todos estos hidrocarburos se encuentran por debajo det
didxido de carbono, por lo que son mas fuertemente adsorbidos que el mismo COz ,
siendo removidos en forma muy aceptable.

Eif periodo de regeneracion de la silica gel varia de acuerdo al tamafio de la planta, y
va desde cada 5 meses a un aho. La manera de regenerar las camas de sflica gel es
hacer pasar una corriente de aire caliente y seco a través del adsorbedor y calentando
la columna a 100 °C . Posteriormenta se vuelve a enfriar a la temperatura de operacién.
Este proceso de regeneracion se lleva aproximadamente un tiempo de 24 horas.

COLUMNAS DE DESTILACION SUPERIOR E INFERIOR.

El disefio béasico de estas columnas sigue los mismos criterios usados para torres
que trabajan en condiciones normales, sin importar qus operan con temperaturas
criogénicas. Las columnas consisten de corazas cilindricas con platos en su interior,
los cuales sirven para poner en contacto las dos fases. El acomodo de fas dos
columnas consiste en colocarlas una sobre la otra para evitar el bombeo de grandes
cantidades de fluidos criogénicos. Las dos columnas se encuentran separadas por una
unidad llamada el * Condesador principal * , el cual produce vapor para la columna
superior , oxigeno gaseoso como el principal producto y liquido de reflujo para ambas
columnas. Esta combinacidn de rectificacion recibe el nombre de " Sistema de doble
columna * y se muestra en la Figura No. 3.

El aire frio entra a la primer torre, |a cual recibe el nombre de torre inferior o torre de
alta presion; aqui se separa el aire en nitrdgeno gaseoso que se obtiene por el domo y
por el fondo se obtiene un liquido que contiens aproximadamente 39 % de oxigeno.
Este liguido recibe el nombre de " liquido del Kettle ".

El nitrébgeno que abandona el domo de esta columna es condensado en el
condensador principal. Aproximadamente la mitad del nitrégeno condensado regresa a
la columna inferior y sirve como reflujo para remover el oxigeno del vapor ascendente.
E} resto del nitrégeno liquido se alimenta como refiujo en el domo de la segunda
columna, llamada columna superior o columna de baja presién. El liquido del Kettle es
alimentado en |a columna superior en un punte intermedio.

El liquido que baja del domo de la columna superior se va enriqueciendo en oxigeno
y finalmente alcanza la pureza deseada, oxigeno al 99.5 %, en el fondo de la torre. Este
liquido entra al candensador principal donde se vaporiza por medio del calor cedido por
el nitrégeno que condensa y que proviene del domo de ia columna de alta prasion.
Parte del oxigeno vaporizado se extrae como producto y el resto sube por la columna
en contra del liquido que desciende, formado por el liquido del Kettle y el reflujo de
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nitrégeno. El nitrégeno que deja el domo de la columna de alta contiene menos de 1 %
de oxigeno.

La presidn en el fondo de la columna superior es determinada por la caida de presion
del vapor a través de la columna superior y del intercambiador reversible hacia la
atmasfera.

CONDENSADOR PRINCIPAL.
La operacidn basica del condensador principal se puede ver en la Figura No 4.

Tiene la funcién de poner en contacto el liquido de! fondo de la columna superior con
el vapor de nitrdgenc del domo de la columna inferior. Con una apropiada diferencia de
temperatura entre las dos corrientes, el oxigeno liquido hierve, produciendo vapor para
la columna superior, y el nitrogeno gaseoso se condensa, para formar el reflujo de
ambas columnas.

Como el punto de ebuilicién del nitrégeno es menor que el del oxigeno, no seria
posible vaporizar oxigeno con nitrégeno condensante si los dos estuvieran a la misma
presion, ya que para vaporizar oxigeno, el nitrégenc tiene que estdr a mayor
temperatura que el oxigeno. E! problema sa resuelve elevando la presién del nitrdgeno.
A 75 psigs, el nitrégeno condensa { o hierve ) a una temperatura mayor que el oxigeno
que s& encuentra a una presion cerca de la atmosférica.

La presidn en la columna inferior estd determinada por los siguientes factores:

1.- La presién del oxigenc en ebullicion que depende Gnicamente de la caida de
presion debida al fluje de vapor en la columna superior hacia el exterlor a través de la
tuberia y el intercambiador raversible hasta la atmostera.

2.- lLa diferencia de temperaturas entre el oxigeno en ebullicidn y el nitrégeno que esta
condensando. Los factores que influyen en esta diferencia de temperatura incluyen
el area de transferencia del intercambiador principal, el nivel de oxigenc liquido,
coeficientes de transferencia y purezas.

AISLAMIENTO Y PERDIDAS DE REFRIGERACION.

Existen diversas formas de calor que aparecen durante el proceso de separacion del
aire, Jas cuales, deben ser removidas para asegurar el buen funcionamiento de la
planta. La remocion de este calor se completa mediante un sistema de refrigeracion.
Los tipos de calor que entran al sistema, y que hacen necesaria la refrigeracian, reciben
el nombre de " pérdidas de refrigeracion ™.

GComo la planta opera a muy bajas temperaturas, €l equipo se encuentra aislado,
mediante una camisa llena con polvo aislante. Sin embargo, una determinada cantidad
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FIGURA No. 4
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de calor penetra a través del aislamiento produciendo las pérdidas de refrigeracién.
Otra pérdida apreciable se produce en el intercambiador reversible. Debido a que ios
productos y el nitrdgeno de desecho no pueden calentarse a la misma temperatura que
el aire de entrada, estas corrientes al dejar el intercambiador reversible a una
temperatura menor, se llevan " refrigeracion " con ellas, la cual se pierde.

Otra pérdida de refrigeracién es debida al agua: cuando los ductos del aire y
nitrégeno de desecho del intercambiador reversible, se cambian, el nitrdgeno,
proveniente de la torre de baja presidn, no puede entrar hasta que todo el aire, de alta
prasion, deje totalmente libre el ducto, Esto sucede en algunas fracciones de segundo,
sin embargo parte del agua contenida en el aire y que ha condensado es succionada
con el aire. Como se requiere refrigeracion para condensar agua, la refrigeracion
empleada para esta condensacion se pierde, Esta pérdida es considerablemente
mayor durante el verano que durante ¢l invierno, debido a la temperatura del aire. El
aire del compresor estd siempre saturado con agua, mientras mayor Sea su
temperatura, mas agua contendra y mayor sera succionada. El contenido de agua en
el aire s una funcién exponencial de la temperatura.

TURBINAS. FUENTES DE REFRIGERACION.

Para balancear las pérdidas de refrigeracidn, se han implementado algunos métodos
para remover el calor del sistema, esto se hace permitiendo al sistema realizar trabajo
mediante una turbina , que expande parte del aire comprimide dentro de la columna de
baja presion (superior).

El trabajo hecho por la turbina puede ser convertido en electricidad acoplando la
turbina a un generador. En plantas pequenas , donde el trabajo hecho por la turbina es
de menos de 30 KW , no es rentable la instalacidn eléctrica, por lo que el trabajo es
disipado mediante un soplador é un dinamdmetro. En la Figura No. 5, se muestran
esquemas del acoplamiento de las turbinas a la torre de destilacién y a! generador o
soplador.

Bajo condiciones normales de operacién, todos los requerimientos de refrigeracion
pueden ser cubiertos expandiendo aproximadamente el 15 % del volumen total del aire
de proceso a través ds la turbina.

Si los requerimientos de refrigeracion son muy grandes, en verano y en lugares
extremosos , o cuando el oxigeno se requiere liquido, es necesario expander un
porcentaje mas alto de aire en la turbina, sin embargo no mas del 20 % del aire
expandido debe entrar a la columna superior, El aire que no entra a la torre, fluye a
través de un bypass sobre la columna superior, hacia la corriente de desecho. Esta
porcién de aire recibe el nombre de aire en exceso.

La razdn para usar el bypass es que la mayor parte de este aire no seria rectificado,
debido a las limitaciones del reflujo, y apareceria en el nitrégeno de desecho. Al mismo
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tiempo, la caida de presidn en la torre superior aumentaria, produciendo una cabeza de
presién mayor, lo que aumentaria los costos de energia, ademas, la presion a la salida
de la turbina también aumentaria, reduciendo la relacion de expansion y en
consecuencia se obtendria menor refrigeracion producida por la turbina.

Una pequenia fraccion de la refrigeracion requerida, se produce por medio del efecto
del Joule-Thomson. Esto ocurre cuando el aire de alta presion a temperatura ambiente
entra al sistema, mientras que los productos dejan el sistema a baja presion y a
temperatura ambiente.

En la Figura No. 6, se muestra que la entalpia total, o la carga térmica, de los
productos a baja presidn es mucho mayor que a del aire que entra al proceso. Esto es,
hay un flujo de calor mayor hacia afuera del sistema que el que entra al sistermna,

1.3 PROCESO CRIOGENICC DEL AIRE,

Dentro de este tema se desarrollardn los aspectos y las consideraciones méas
importantes que se tienen que tomar en cuenta para que el proceso descrito
anteriormente se lieve a cabo correctamente; asl como para alcanzar los maximos
rendimientos de cada uno de los equipos utilizados, y poder obtener los productos
deseadas con las especificaciones de pureza requeridas.

DEFINICION DE LAS CONDICIONES NTP.

NTP se refiere a las Condiciones Normaies de Presion y Temperatura, las cuales
corresponden a la presion de 1 atmésfera y a la temperatura de 70 °F.

Todos los flujos son generalmente especificados bajo las condiciones NTP a pesar
de las presiones y temperaturas reales dentro de 10s equipos. La ventaja del uso de las
condiciones NTP es que los balances de materia dentro del ciclo de proceso no son
afectados por cambios en la temperatura y presion.

Las condiciones reales son utilizadas nicamente para el diserio y especificacion de
tubsrfas y equipo.

Un pié cubico NTP de cualquier componente es igual a 1/387 de libra-mol. Por lo
tanto, el trabajar con pies cubicos NTP es equivalente a trabajar con moles.

REMOCION DE CONTAMINANTES.

Como se menciond anteriormente, el agua y el diéxido de carbono depositados por
el aire dentro de los ductos del intercambiador reversible deben ser retirados por el
nitrégeno de desecho conforme éste alcanza la temperatura ambiente y enfria el aire de
entrada.
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Para que se pueda llevar a cabo esta operacién es necesario mantener la diferencia
de temperatura entre las corrientes de aire de entrada y el nitrdgeno de desecho lo mas
pequefia posible a lo largo del intercamblador.

Exista un factor muy importante que evita que la remocidén de los depdsitos sea
efectuado adecuadamente, esto es que debido a que el aire de entrada se encuentra
aproximadamente a 6 atm. mientras que las corrientes de salida ( Oz, N2 y Nz de
desecho ) se encuentran casi a 1 atm. , el calor especifico del aire se incrementa mas
rapidamente cerca del lado frio del intercambiador que el de las corrientes de baja
presion. Esto significa que conforme la temperatura del aire disminuye, se hace mas y
mas dificil para las corrientes de salida enfriar el aire a la misma velocidad, ocasicnando
que las diferencias de temperatura entre las dos corrientes se haga mas grande
conforme se alcanza la salida del intercambiador, disminuyendo asi la remocitn de los
contaminantes sdlidos incrustados en las paredes de los ductos.

En la Figura No. 7 se muestra una grafica de Calor Eépeciﬁco del aire contra
Temperaturaa 6y 1 atm,

Una solucion a este problema es tomar una fraccion de la corriente de aire al final del
adsorbedor y regresarla al intercambiador reversible, haciéndola pasar en el mismo
sentido que las corrientes de salida y sacarla en un punto intermedio del
intercambiador. De esta manera, se incrementan las corrientes frias del intercambiador
y se cuenta con un exceso de " frio " para bajar la temperatura del aire de entrada y
reducir la diferencia de temperatura a la salida de! intercambiador.

Esta corriente de aire limpio, una vez que es extraida del intercambiador sirve como
alimentacién a la turbina,

En la Figura No. 8 se muestra un perfil de temparaturas dentro del intercambiador
cony sin la corriente de aire frio extra.

La "Auto-limpieza" es la habilidad del intercambiador reversible de remover todos los
depdsitos de diéxido de carbono y agua de los ductos que io forman . Para que esto
ocurra, la corriente de nitrdgeno de desecho debe ser lo suficientemente grande y
poseer la capacidad de solubllizar el CO 2 y el agua para llevarselos consigo y ser
venteados a la atmdsfera.

El flujo necesario de nitrégeno de desecho depende del tipo de planta que se esté
operando, es decir, si uno de los productos es nitrogeno , la corriente de nitrdgenc de
desecho se disminuye notoriamente.

Considerando que la corriente de desecho es siempre mas pequefia que la corriente
de aire de entrada, parecerd muy dificil que se puedan eliminar todos los residuas
sdlidos de los ductos. Sin embargo, como la corriente de desecho se encuentra a una
presién menor, ¢l didxido de carbono y el agua pueden ser vaporizados més facilmente
cuando se encuentran rodeados por una corriente de menar presion. Ademds,
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tomando en cuenta que el volumen de ur: pié cubico NTP es mucho mayor a bajas
presiones, éste puede contener en equilibrio una cantidad mayor de didxido de carbono
y agua que el que puede contener a altas presiones.

La diferencia de temperatura limite entre el aire de entrada y la corriente de desecho,
es aquella que permita que todas las impurezas depositadas por el aire, sean retiradas
por la corriente de desecho.

Una buena indicacion de que tan bien pueden ser eliminados los residuos dentro del
intercambiador reversibe, consiste en graficar la “Curva Limite de CO 2*. Esta curva se
obtiene a partir de los datos de equilibrio para el sistema dioxido de carbono aire.

En la Figura No. 9 se presenta una gréfica de partes por millon de CO 2 en equilibrie
con el aire vs. Temperatura.

Asl, por ejemplo; a -170 °C el aire a 6 atm, puede contener .14 ppm de ditxido de
carbono. El nitrégeno de desecho podréa contener .14 ppm de CO 2 a una temperatura
de -174.3 °C ( Se ocupan los datos de equilibric CO 2 - Aire, ya que aunque sea
nitrégeno casi puro, los datos de equilibrio se ajustan perfectamente bien para el
sistema nitrogeno - didxido de carbono, al tomar en cusnta que el aire es en su Mayoria
nitrégeno ). Si se considera que Unicamente se va a obtener oxigeno como producto,
entonces el nitrégeno obtenido pasa en su totalidad a ser corriente de desecho. En
este caso el flujo de nitrégeno de desecho es 80 % el fiujo de aire de entrada, por lo que
éste nitrogeno debera recoger .14/.8 = .175 ppm de didxido de carbono. Es
costumbre agregar un factor de seguridad asumiendo que la corriente de desecho
quedara saturada Onicamente al 90 % de su capacidad. Por lo que el nuevo valor
queda como .175/.9 = .194 ppm de diéxido de carbono. De acuerdo al diagrama de
equilibrio, a 1 atm , el nitrdgeno podrd solubilizar esta cantidad de CO2 a una
ternperatura de -173.4 °C.

Como la temperatura del aire fué de -170 °C , la diferancia maxima de temperatura
permitida entre el aire y la corriente de desecho es de 3.4 °C.

De manera semejante se calculan las demds diferencias de temperatura permitidas
hasta una temperatura de -134 °C, arriba de la cual el aire puede mantener mas de las
314 ppm de didxido de carbono presentes en el aire.

En la Figura No. 10 , se presenta el perfii de temperaturas tipico dentro de un
intercambiador reversible junto con !a curva limite de diéxido de carbono. La adecuada
eliminacién de los contaminantes depende de que la curva del perfif de temperaturas se
encuentre debajo de la curva limite del CO 2 y de que la masa velocidad del aire sea la
adecuada.

La eliminacién de los depdsitos de agua no representa tantos problemas, ya que las
diferencias de temperatura en la regidon donde se deposita el agua son siempre
adecuadas para llevar a cabo su completa eliminacion.
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RANGO DE LIMPIEZA,

Para determinar los efectos que pueden causar los cambios en la presidn & en al
volumen de las corrientes durante el proceso de limpieza, se utifiza el concepto de
"Rango de Limpieza". Este término se define como sigue:

_ ( Presidn abs. de aire ) » { Volumen NTP de desecho )

Re = ( Presion abs, de desecho ) = ( Volumen NTP de aire )

Observando la ecuacidén anterior, se puede hacer notar que si se incrementa la
presion del aire ¢ si se disminuye la presion de la corriente de desecho, el rango de
limpieza aumenta, facilitando la remocian de los residuos incrustados, De igual manera ,
el rango aumenta si se incrementa el volumen de la corriente de desecho o si se
disminuye e! volumen de aire de entrada.

En general, el rango de limpieza nos permite determinar cémo se deben compensar
los cambios en alguna de las variables para que el intercambiador reversible siga
funcionando correctamente y se siga llevando a cabo la eliminacion de los desechos
depositados.

CALENTAMIENTO DEL NITROGENO.

Para recobrar la refrigeracién que sale ¢on la corriente de nitrdgeno del domo de la
columna superior, se emplea un intercambiador, en donde se ponen en contacto el
nitrégeno, el liquido del Kettle y el reflujo de la coiumna superior. Dentro de oste
intercambiador, el nitrégeno se calentara desde -183 °C hasta los -178 °C , mientras
que el reflujoy el liquido del Kettle se enfriardn de -179 °Cy -175 °C hasta -190 °Cy
-179 °C raspectivamente.

Las tres corrientes se arreglan de manera que se obtengan los mejores perfiles de
temperatura dentro del intercambiador, colocdndose del lado trio el refivjo y del lado
caliente el liquido de! kettle. En la Figura No. 11 se puede ver el acomaodo de estas
corrientes.

El objeto de eniriar el refiujo y el liquido del Kettla es disminuir lo mas posible el
flasheo de estas corrientes al momento de entrar a |la columna superior, que se
encuentra a una presion menor. Mientras mas iiquido entre como reflujo, mejor sera la
separacion dentro de Ia torre, incrementandose la recuperacion de oxigeno.

En la Figura No. 12 se muestra el efecto de enfriar el reflujo (Nitrégeno liquido}, antes
de expanderio hasta 1.5 atm. Siempre se presentara el flasheo de pequerias cantidades
de liquido, ya que dentro del intercambiador no es posible enfriarlo hasta la temperatura
de saturacién. La distancia a la linea de liquido saturado, dividida entre la distancia total
entre las lineas de saturacidn de liquido y vapor es igual al porciento de flasheo.
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FIGURA NO. 11
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PRECALENTAMIENTO DEL OXIGENO.

El oxigeno obtenido como productc sale de la columna superior como vapor
saturado y es necesario calentarlo un poco antes de que entre al intercambiador
reversible, ya que podria producir la licuefaccion dei aire de praceso. El calor necesario
para calentarlo se obtiene de la condensacion de una pequeria cantidad de aire.

PARAMETROS OPERACIONALES DE LA DOBLE COLUMNA.

Un factor que refleja la eficiencia del arreglo de doble columna es su capacidad de
recuperacién de oxigeno. Un incremento del 1 % de oxigero en la corriente de
nitrégeno incrementa los requerimiantos de aire en aproximadaments 4 %. Esto es
debido al hecho de que la corriente de nitrégeno es aproximadamente 4 veces mayor
que la cortiente de oxigeno.

Otros factores que afectan la eficiencia de la separacion son: El nimero de platos en
cada columna, las eficiencias de los platos, localizacidn de puntos de alimentacion, las
presiones dentro de las columnas, el porciento de flasheo en los reflujos, Ia fraccion de
aire expandido a través de la turbina dentro de la columna superior y, ia pureza de los
productos.

Una forma muy conveniente de analizar los factores que intervienen en Ia rectificacion
es mediante el andlisis de los diagramas de McCabe-Thiele de cada una de las
columnas.

En estos diagramas se grafican la curva de equilibrio liquido-vapor de los
componetes que se van a separar y la linea de operacion, la cual representa las
composiciones del liquido y vapor a través de toda la columna. La curva de equilibrio
esta construlda a una determinada presidn (Generalmente la presién de operacion de ia
torre), mientras que las lineas de operacidn se obtienen fijando una pareja de puntos
(x,y) Y una pendiente. La pendiente es igual al flujo molar de liquido descendiendo
dentro de la columna dividido entre e! flujo molar de vapor, A esta cantidad se le
denomina "Relacién L/V".

La distancia que existe entre la linea de equilibrio y |a linea de operacion, representa
ol gradiente existente para realizar la separacién. Cuanto mds cerca se encuentre una
linea de la otra, més etapas se requerirdn para llevar a cabo dicha separacion.

La Figura No. 13 representa el diagrama de McCabe-Thiele para la torre inferior.
Analizando esta figura es facil deducir que si se reduce el reflujo, la relacion LV
disminuird, por lo que la separacion serd menor; y si el nimero de platos de la torre ya
se encuentra definindo, se obtendra nitrégeno de menor pureza en el domo de la torre.
Del mismo modo, si se incrementa el relfujo , la relacién LV aumentard, produciendo
una mayor pureza del nitrdgeno obtenido en el domo.
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En la Figura No. 14 se encuentra el diagrama de McCabe-Thiele para la torre
superior. El mayor acercamiento entre la linea de equilibrio y la linea de operacién, se
presenta en la mitad de la torre, coincidiendo justo con la entrada de aire de la turbina.
Las condiciones y el fiujo del aire procedents de la turbina tienen un efecto determinante
en la operacién de esta columna.

La presencia del aire de la turbina surge de la necesidad de un sistema de
refrigeracion. Cuanto mayores sean las pérdidas de " refrigeracién ", mayor sera el flujo
de aire expandido en la turbina. Conforme se aumenta més la cantidad de aire que se
exapande a través de la turbina, se cuenta con una cantidad menor de aire a presion
para ser alimentado en la columna inferior.

Al ser esta columna la que se encarga de Ia produccién de la alimentacién y del
reflujo para ia columna superior, cualquier disminucién en la alimentacion, traera como
consecuencia una disminucién en sus productos de fondo y domo, afectando
directamente el funcionamiento de la torre superior.

Durante la operacion, las torres dependen una de la otra, de tal manera que para
incrementar el reflujo en la columna superior, habra que disminuir el reflujo de la torre
inferior. Conforme aumenta el refijo en la columna superior, la sficiencia en la
separacién también aumenta, hasta alcanzar un maximo, en el cual la variable
controlante es la relacidn L/V. Posteriormente habra upa disminucion en [a eficiencia de
la torre controlada por la disminucion de! reflujo.

DEFINICION DE ATMOSFERA.

La cantidad de oxigeno que aparece en la corriente de nitrégeno nos proporciona
una indicacién de que tan bien estan operando las columnas. Una * atmésfera " de 99
% , significa que fa corriente de nitrégeno contiene 1 % de oxigeno y 99 % de nitrogeno.
Si la “ atmosfera ¥ es grands, el contenido de oxigeno es bajo. Por consiguiente
podemos definir la atmésfera como:

Atmosfera = (1-Fracciénde O2enelN 2) * 100

REFLUJOS.

La atmgsfera de la columna se aproximara a un maximo si el contenido de oxigeno
del reflujo de la columna superior se asemeja al contenido de oxigeno en el nitrGgeno
del domo de la torre superior.

Una forma de controlar la pureza es ajustando la cantidad de reﬂujo que se expande
dentro de la columna de baja presién (superior}.

Si se transfiere una pequeria cantidad del reflujo disponible a la columna superior, y
por consiguiente la mayor parte de éste reflujo regresa a la columna inferior, se
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aumentara la pureza del nitrégenc obtenido en el domo de !a torre inferior (debido al
aumento de refiujo), sin embargo el nitrdgeno en el domo de la columna superior
disminuird su pureza ya que el refiujo disminuye.

Por el contrario, si se suministra una gran cantidad de reflujo a [a columna superior, la
relacidén de reflujo de la columna inferior disminuird considerablements, pudiendo
ocaslonar que la pureza del vapor de nitrégeno producido en esta columna sea tan
pobre que no se obtenga un reflujo capaz de efectuar la separacion.

Lo anterior nos lleva a la necesidad de efectuar un analisis para determinar la
cantidad de reflujo adecuada para cada una de las torres. Esta cantidad se determina
teniendo como base la * atmosfera * deseada y de acuerdo a los productos obtenidos y
a su cantidad.

En la Figura No. 15 se muestra una grafica de atmdstera vs. cantidad de reflujo en la
columna superior y los efectos que se producen.

En el punto A se muestra un refiujo de muy alta pureza, sin embargo la cantidad es
insuficientse. En el punto C se cuenta con una gran cantidad de reflujo, pero la pureza
de éste es muy baja. El dptimo se encuentra en el punto B, donde obtenemos el valor
mas grande posible de la atmastera.

FIGURA No. 15

ATMOSFERA VS. REFLUJO
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CAPITULO DOS

2.1 CICLOS DE SEPARACION DE AIRE.

En el capitulo anterior, se describieron los componentes de un sistema de separacién
de aire, as/ como el funcionamiento de cada uno de los equipos. El propésito de este
capliulo es describir las variaciones posibles que se pueden llevar a cabo dentro del
proceso para obtener productos en los diferentes estados fisicos, liquidos 6 gseosos ,
asl como las combinaciones que se pueden realizar.

En general, los productos principales de una planta criogénica de aire son los
siguientes: Oxigeno gaseoso, Oxigeno liquido, Nitrdgeno gaseoso, Nitrégeno liquido y
Argon gaseoso. Los requerimientos del mercado es el factor que determina el tamario
de la planta asi como el estado fisico de los productos.

Histéricamente es el Oxigeno, tanto liquido como gaseoso, el que ha controlado la
produccion de las plantas. Sin embargo, el incremento en el uso del Nitrégeno como un
gas inerte, ha creado nuevos mercados, dando como resultade que las compariias
tuvieran que hacer diversos ajustes a sus sistemas para aumentar Ia calidad y la
cantidad del Nitrbgeno obtenido.

Durante el proceso, las funciones necesarias para completar la separacién del aire
son. La destitacion, produccién de refrigeracion, remocién de contaminantes e
intercambio de calor a diversos niveles. Mediante un andlisis de la Figura No. 2 , se
puede determinar facilmente qué componentes, cumplen con cudl funcién.

El intercambiador reversible reduce la cantidad de refrigeracion que fluye al exterior,
también contribuye a la eliminacién de algunos contaminantes (agua y didxido de
carbono). El adsorbedor limpia totalmente el aire de proceso, liberdndolo de diversos
gases contaminantes que éste pueda contener; la refrigeracidn se obtiense mediante la
expansion de aire a través de una turbina y, los precalentadores se encargan de
conservar la refrigeracion al nivel de las columnas de destilacion.

El estado fisico de los productos es un punto determinante en el arreglo de los
equipos dentro del ciclo de operacion de una planta, siendo la capacidad de
refrigeracion, la que determina la cantidad de productos destilados que pueden ser
extraldos en forma liquida.

2.2 PREPURIFICADORES vs. INTERCAMBIADORES REVERSIBLES.

La destilacion es por naturaleza un proceso continuo. La remocion de contaminantes
dentro del intercambiador reversible necesita cambios periddicos dentro del ciclo de
operacién, los cuales alteran la destilacidn. Ademas, aproximadamente entre el 40 y 45
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% de la carriente de aire inicial tiene que ser utilizada como corriente de desecho para
eliminar las incrustaciones dentro de los ductos del intercambiador reversible,
limitandose de esta manera a que solo se pueda disponer de un 55 a 60 % del aire de
entrada como producto.

Recientemente se ha utilizado un método alterno de eliminar los contaminantes. Este
método consiste en hacer pasar la corriente de entrada a través de un Prepurificador.

El Prepurificador estd constituido por celdas de adsorcién molecular, el cual elimina
los contaminantes (Didxido de carbono y agua). La principal ventaja de este sistema es
que sdlo requiere de! 10 al 15 % del aire de proceso para eliminar los contaminantes, ya
que la reactivacién se lleva a cabo mediante temperatura.

El aire se enfrla hasta 40 °F para reducir la cantidad de agua contenida, esto implica
una reduccion en el tamano de las camas del Prepurificador. Las camas de adsorcién
del Prepurificador estan disefiadas para reducir el contenido de Didxido de carbono de
350 ppm hasta .1 ppm y reducir la cantidad de agua a menos de 1 ppm. Las camas se
regeneran con nitrégeno de desecho, calentade a 290 °C. Un fiujo del 10 al 15 % del
aire de entrada es, generaimente, suficiente para {levar a cabo la regeneracion.

La secuencia de regeneracion consiste de 5 pasos: Despresurizacion, Calentamiento,
Enfriamiento, Presurizcidn y Mezclado. Cada uno de los pasos se puede ajustar
independientemente. Los Prepurificadores existentes se han disefiado para ciclos de 4
a 8 horas. Los equipos en los que la regeneracién se resliza cada 4 horas, se instalan
controles automaticos que llevan a cabo el ciclo de regeneracién. Cuando la
regeneracién se lleva a cabo cada 8 horas, es mas conveniente llavarla a cabo de forma
manual.

Los prepurificadores también eliminan la mayor parte del hidrdgeno y los
hidrocatburos del aire, por o que las columnas de adsorcién de silica no se requieren

Los cambios en el ciclo son mucho menos frecuentes que cuando se ocupa un
intercambiador reversible. Sin embargo es necesario mantener el sistema a una presion
mucho mayor para poder proveer al sistema con la refrigeracion necesaria.

Actualmente ningino de los dos sistemas es superior al otro. El criterio principal en
[a seleccion del equipo, lo constituye la cantidad de corriente de desecho que se tenga
disponible. Cuando la cantidad de productos requeridos es mayor que ef 50 %
conviene instalar un prepurificador.

23 CICLOS DE GAS.

En todo sistema criogénico se requiere de un sisterma de refrigeracidn que ayude a
mantener las temperaturas necesarias dentro del sistema. Esta cantidad de
refrigeracién es determinada de acuerdo a las pérdidas obtenidas a través de los
equipos, por la refrigeracion que sale con los productos y corrientes de desecho, por la
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energia requerida para la separacién, etc. Lla fuente de refrigeracion se puede
encontrar dentro o fuera del ciclo,

Para una planta en la que se estan obteniendo Unicamente productos gaseosos, el
sistema de refrigeracion lo constituye una turbina, a través de la cual se expande una
determinada cantidad de aire que entra posteriormente al sistema de rectificacion. Si
los requerimientos de refrigeracién son muy grandes, se expande una cantidad mayor
de aire a través de la turhina, pero no todo este aire se rectifica. Una parte entra a la
columna superior y otra se dirige directamente a la corriente de desecho. Si se hiciera
pasar por las columnas de rectificacion todo el aire de la turbina, el oxigeno contenido
en este aire, no se separaria, debido a que se alteran los equilibrios de fases dentro de!
sistema. Las consecuencias serian la disminucidn en la eficiencia de la separacion,
aumento en la caida de presidn y por lo tanto, un incremanto en los costos de energia.

Como una fuente de refrigeracion alterna, se puede recurrir a lo que se denomina
como una "Post - Expansién®. Durante este proceso, las corrientes de desecho o de
productos se expanden después de haber salido del sistema de separacidn
(Columnas), Esta operacion incrementa la presion de operacion de las columnas,
dando como resultado que la separacion se haga mas dificil. Sin embargo, es un
sistema practico cuando los productos de la torre de alta presion (columna infarior},
pueden ser expandidos, © bien, en el caso en el que la columna superior no se requiera,
lo que ocurre cuando el nico producto es nitrdgeno.

También puede utilizarse una "Pre - Expansién', en donde la corriente de
alimentacién se expande antes de entrar al sistema de separacion. Esta operacion
requiere que el compresor y el intercambiador reversible operen a una mayor presion.

CICLOS PARA OXIGENO.

En el ciclo utiizado para obtener Oxigeno gaseoso como Unico producto, los
equipos principales son compresar, intercambiador reversible, sistema de rectificacion
de doble columna y turbina para la obtencidn de refrigeracion, El producto es extraido
de! fondo de la columna superior. El vapor del domo de esta columna constituye en su
totafidad el nitrégeno de desecho.

Durante el disefio de la planta, cualquier mejora en la eficiencia de la separacion se
compara con la caida de presion y el costo de platos adicionales para cada aumento de
pureza.

Durante 1a operacion, la pureza del oxigeno es controlada ajustando la velocidad de
salida del producto de acuerdo a la entrada de aire fresco. Un incremento en la
cantidad de aire alimentado & una reduccién en la cantidad de oxigeno retirado,
aumentan la pureza del producto. La eficiencia en la separacion puede ser medida
faciimente midiendo la concentracién de oxigeno en la corriente de desecho. La pureza
del oxigeno obtenido es de 99.5 %.
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Para una planta de oxigeno, la eliminacidon de los contaminantes dentro del
intercambiador reversible no presenta dificultades, debido a que s6lo el 21 % del aire
alimentado es utilizado como producto, por lo que se cuenta con el 79 % de este aire
como corriente de desecho, el cual puede remover facimente todas las incrustaciones
de los ductos del intercambiador reversible.

CICLOS PARA OXIGENO Y NITROGENO.

Para la obtencidn de Oxigeno y Nitrdgeno gaseosos se recurre al ciclo descrito con
detalle en el capitulo anterior. Dentro de este ciclo es comGn tener como corriente de
desecho flujos que varian entre el 20 y el 50 % de! fiujo de aire de entrada. El porcentaje
se fija de acuerdo a la cantidad de Nitrégeno que se desee obtener, asi como de los
requerimientos de limpieza de! intercambiador reversible.

La pureza del NitrGgenc obtenido depende generalmente de los requerimientos del
clients. Sin embargo, ya es costumbre |a obtencidon de nitrbgeno con menos de 10
partes por milldon de oxigeno. E! control de la pureza del nitrégeno esta enfocado
unicamente al contenido de oxigeno en el producto, los demés gases como argon,
nedn 6 hidrégeno no requieren de un control, debido a que se presentan en
concentraciones tan pequeias que resultan despreciables.

Durante 1a operacion se encuentran dos puntos dentro del sistema de rectificacion
en donde se puede llevar a cabo el control de la pureza del nitrégeno obtenido. Uno de
ellos lo constituyen el nimero de platos y la velocidad de extraccién del nitrogeno en el
domo de la torre inferior. Como este nitrégeno canstituye el reflujo para ambas
columnas, teniendo control sobre la pureza de éste, es posible controlar la pureza del
nitrégeno obtenido en el domo de la torre superior, el cual constituye el producto. La
pureza del nitrégeno obtenido es de por lo menos 99.9 %.

Otra forma de control se encuentra en la torre superior. En esta torre, es posible
colocar un numero de platos adicionales en el domo cuando se requiere de la
obtencién de nitrégeno con un grado de pureza mayor. Este conjunto de platos
adicionales se colocan sobre la salida de la corriente de desecho y, ésta seccién recibe
el nombre de "Sombrero Superior'. La pureza del vapor en la parte superior de esta
seccion es controlada por la cantidad de vapor que se saca, el numero de platos
adicionales y por la pureza del refiujo.

Esta seccién superior es usada Unicamente cuando se requiere Nitrégeno de muy
alta pureza ( 99.985 % ), debido a que los costos de operacion se incrementan de forma
considerable porque la cafda de presién es mayor, aumentando los requerimientos de
energla.

Cuando los requerimientos de Nitrégeno exceden el 30 % de la alimentacion a las
columnas, la remocién de contaminantes se debe llevar a cabo a través de un
Prepurificador.



CICLOS PARA NITROGENO.

El crecimiento en la demanda de gases inertes, ha creado la necesidad de unidades
de separacion de aire en las que el Unico producto obtenido es el Nitrdgeno. Dentro de
estas plantas el ciclo mas sencilio consiste en una sola columna de destilacion.

El funcionamiento de esta columna es idéntico al de la columna de alta presién en un
sistema de doble columna. E! producto es factible obtenerlo como liguido o como gas.
Si se requiere gaseoso, 'a extraccion del producto se hace antes de que el vapor entre
al condensador, Por el contrario si el producto se requiere liquido, éste se obtiene a la
salida del condensador. £n ambos casos una parte del producto se regresa a la torre
como reflujo.

La refrigeracion requerida para mantener la temperatura se produce mediante una
turbina en donde se expande la corriente de desecho. Es decir, se lleva a cabo una
Post-Expansion, seglin se menciond en parrafos anteriores. Aungue esto implica un
aumento en la caida de presion, es la mejor alternativa ya que al no contar con la torre
superior, se dispone de un rango bastante grande para cubrir e aumento en |a caida
de presion.

Una Pre-expansion para el arreglo de una sola columna es impréctico, debido a los
cambios que se producen por el funcionamiento del intercambiador reversible y a que
los fiujos son Mas pequefios.

En la Figura No. 16 se muestra un diagrama de flujo con las variaclones requeridas
para este ciclo.

24 CICLOS PARA GAS Y LIQUIDO.

Generaiments, las columnas de destilacién requieren del 1 al 2 % de su alimentacién
en fase liquida de tal manera que se martenga una cantidad constante de liquido. Si
una porcidn de los productos de las columnas tiensn que ser extraidos como liquidos, y
no como vapores saturados; los requerimientos de liquido en la alimentaclon aumentan
con el fin de mantener el balance, tanto en el nivel de liquido dentro del sistema como
de refrigeracion.

Dentro de este tema se tratarén las fuentes de refrigeracion para la produccion de
liquidos criogénicos.

Por cada unidad de producto liquido extraldo, es necesario incrementar una unidad fa
alimentacién liquida a la torre.

Dentro de una planta para productos gaseosos se expande dentro de la columna
superior parte del aire de alimentacién a través de una turbina, Esto produce la
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FIGURA No. 16

DIAGRAMA DE BLOGQUES PARA LA OBTENCION DE NITROGENO GASEOSO
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refrigeracion necesaria para mantener el sistema, Una medida de la refrigeracion
obtenida y de la velocidad de produccion es el nivel de liquido en el condensador
principal. Un aumento de este nivel de liquido, es un indicador de que se esta
produciendo refrigeracion en exceso y es necesario regular el flujo de aire a través de la
turbina.

Cuando se desean productos liquidos, el nivel de! condensador principal puede ser
mantenido mediante la extraccién ya sea de oxigeno & nitrégeno liquido de las
columnas. Sin embargo existen muchisimas limitaciones para la produccion de liquido
obtenido a partir de la refigeracién producida por la turbina, y es que para aumentar (a
refrigeracion producida por ésta, es necesario aumentar el flujo de aire a través de ella.
Al aumentar la cantidad de aire se reduce la alimentacion a la columna inferior teniendo
como consecuencia una reduccion en la produccién de reflujo para la torre superior;
adernds, no todo e! oxigeno de! aire de [a turbina se rectificaria en la columna superior,
reduciendo la eficiencia de la separacién.

En la Figura No. 17 se presenta una grafica que muestra la fraccién de oxigeno
recuperado contra la fraccidn del aire de alimentacién que se expande a través de la
turbina. Arriba del 17 % del aire de alimentacién expandido en la turbina, la
recuperacién de oxigeno ya es muy poca y no es costeable. Aunque este valor varfa de
acuerdo al nGmero de platos y a las condiciones de salida de la turbina, no cambia
mucho, ya que la turbina depende de la caida de presion dentro de la torre. Se ha
observado que se requieren 15 unidades de flujo a través de la turbina para la
produccion de una unidad de liquido.

En conclusién podemos decir que al tener como unica fuente de refrigeracion a la
turbina, no es posible obtener mas del 2 6 3 % de la alimentacién como producto
liquido. Para incrementar este porcentaje se requiere de otras fuentes de refrigeracién.

Las fuentes alternas de refrigeracién consisten en sistemas de refrigeracion con
fredn, los ciclos de Pre y Post Expansiones y los ciclos de intercambio de liquidos
criogénicos. Sin embargo cada uno de estos ciclos tienen determinadas limitaciones
que determinan su aplicacion.,

Conforme aumentan las necesidades de productos liquidos, los requerimientos de
refrigeracién también aumentan. Al aumentar la cantidad de productos liquidos
extraidos, las corrientes de salida que se emplean en el intercambiador primario para
enfriar el aire de entrada se reducen, produciendo diferencias de temperaturas muy
grandes dentro de éste, por lo que e! aire puede no llegar a enfriarse lo suficiente. Una
manera de resolver esto es mediante la instalacién de un sistema de refrigeracién con
freén. Este sistema mejora los niveles de temperatura aun antes de la expansion en la
turbina.

Los ciclos con Pre-Expansion, requieren de una produccion de por lo menos 70
toneladas por dia de oxigeno y no menos del 3 o mas del 16 % del aire de alimentacion
como producto liquido. Ademds, es necesario un Prepurificador en vez de un
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FIGURA No. 17
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intercambiador reversible ya que las turbinas no soportan el shock mecanico en los
cambios de ciclo del intercambiador, y maxime cuando se encuentran inmediatamente
después de éste.

Los ciclos con Post-Expansion se utilizan solamente en las plantas donde el Gnico
producto es el nitrégeno. Debido al aumento de presidn, se requieren compresores
mas grandes, intercambidores més grandes, el gasto de energia aumenta. Sin embargo
en este tipo de ciclo sl es rentable llevario a cabo.

En los ciclos de intercambio de liquidos criogénicos, a partir de una fuente externa de
estos liquidos, es posible introducirlos al sistema de destitacién en un punto donde la
composicién y la temperatura mejor se ajusten a las del proceso. Posteriormente al
sacar del sisterna esta corriente como vapor se producird una alteracién en e! balance
de refrigeracion, requiriéndose de una posterior extraccion de liquido para evitar la
inundacién de las columnas. Esta corriente de liquido puede ser tomada de cualquier
punto del sistema.

Hay dos efectos significativos que tienen que tomarse en consideracién. El primero
es la calidad o valer de la refrigeracion del liquido agregado en comparacién con la de
los productos. Si existe una gran diferencia en temperatura o calor latente, se producira
un flujo de masa entre las dos corrientes. Este flujo ocasionaré pérdidas mayores de
refrigeracion dentro de la unidad de separacion.

El segundo efecto importante se encuentra en la eficiencia de la separacion. Cuando
aire u oxfgeno liquidos son intercambiados por nitrégeno liquido, éstos no son
destilados en la columna inferior, pero si entran en la columna superior en la seccién del
fondo. Al mismo tiempo el nitrdgeno liquido que seria utilizado en la columna superior
como refiujo para la remocion de oxigeno y argén es extraido antes de que llegue al
domo.

El efecto neto es una disminucién en la separcion de oxigeno y argén con la conjunta
pérdida de nitrégeno.

Estos efectos, particularmente la eficiencia en la separacién, causan problemas de
control para mantener las purezas de los productos. Es por eso que su Uso No es muy
difundido; aunque si se tiene cuidado en el manejo de este método y se tiene la fuente
de liquidos criogénicos, se obtienen buenas resuttados.

25 PRODUCCION DE LIQUIDO.

Se han discutido anteriormente las necesidades de los sistemas para la produccién
de liquido mediante sistemas de turbinas o por intercambio de liquidos. Los ciclos de
licuetaccién, independientemente del sistema de separacion, son muy necesarios para
una maxima fiexibilidad en la obtencidn de gases licuados.
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Originalmente, la refrigeracion criogénica para la separacidn del aire, se producia
mediante la expansion de vapor a muy alta presidn a través de una vélvula de
expansion. Esta es la caracleristica de Joule-Thompson para un gas no ideal.
Posteriormente se generalizé ef uso de turbinas para una mas eficiente gerneracién de
refrigeracion.

La Figura No. 18 ilustra e! ciclo para la licuefactién de un producto gaseoso. Las
condiciones de procesa del ciclo se establecen asumiendo que la minima presién del
sisterna es Ia atmostérica a la entrada det compresor. De acuerdo a las necesidades de
relrigeracion se fijan las condiciones en los demas equipos.

La turbina tiene ciertas limitaciones que se deben tomar en cuenta:

ta eficiencia de la expansidn disminuye cuando decrece el flujo volumétrico v
aumenta la relacion de presidn. La experiencia demuestra que un volumen de descarga
de 400 pies clbicos por minuto es un Minimo practico, que reduce la friccion de la
turbina. La maxima reiacién de expansion debe ser 7 entre ia presién de entrada y

salida. Dentro de estas condiciones se espera que la eficiencia adiabética sea del 80 al
85 %.

Qtra limitante que tiene eleclos tanto termodindmicos como mecénicos es ia
formacién de liquido dentro de la turbina. Termodindmicamente se obtiene una pérdida
de refrigeracién cuando se obtiene condensacion durante la expansion vy,
mecénicamente se dafian Jas aspas de la turbina. Para evitar la formacidn de tiquido,
se tiene que diseriar la turbina para que la temperatura de salida se encuentre de 3 a 5
grados sobre la temperatura de ficuefaccion,

Durante la decida de los cincuentas se buscaron mejoras para obtener mayor
flexibitidad dentro de los ciclos de ficuefaccion, la primera madificacion realizada
consisti en acoplar un sistema externo de refrigeracion con treén al nivel de los -90 °F.
Este sistema externo reduce la cantidad de refrigeracidn que necesita producir Ja
twrbina. Ademds, se reduce el tamano de! comprasor paor lo que se reducen los gastos

de energia y como aumenta el nivel de temperatura, se reducen las costos de
refrigeracidn.

Otra variatle durante el disefio del ficusfactor es la presidn del producto, E! calor
latente decrece y la temperatura de licusfaccion aumenta conforme se aumenta la
presiébn.,  Esto reduce las cargas térmicas requeridas en niveles criogénicos e
incrementa la eliciencia, es por eso que los intercambiadores se han disefiado para
trabajar a una presiéon maxima de 300 psig.

Finalmente fa energla generada por la expansidn en la turbina se conecta a una de
las etapas finales de la compresidn. la energla se regresa asi directamente al ciclo,
reduciendo aun mas los costos y requerimientos de fa misma.
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CICLOS DE LICUEFACCION DE PRESION MEDIA.

Los avances en la tecnologia dentro de los compresores e intercambiadores de calor
han permitido incrementos en las presiones de opsracién en las unidades criogénicas.
Con ésto, se ha desarrollado un nuevo sistema de licuefaccion utilizando dos turbinas
de presién media.

En la Figura No. 19 se presentan las condiciones de proceso para un ciclo de
licuefaccién que tiene una alimentacién a B0 psia. Una segunda turbina se utiliza a un
nivel de temperatura mayor para producir la refrigeracion necesaria para el lado caliente
del intercambiador. El nivel mas alto de temperatura en la turbina produce una mejora
del 60 % en la produccién de refrigeracién en comparacién con el sistema de una
turbina, Esto demuestra como al valor de la refrigeracidn se incrementa conforme el
nivel de temperatura decrece.

La temperatura del producto es controlada por |a temperatura de salida de Ia turbina.
Por lo tanto, en el ciclo de doble turbina se obtiens una temperatura de 98 °K en
comparacion con el ciclo de una sola turbina, cuya temperatura de salida es de 83 °K.
Esto implicaria una pérdida del 18 % de refrigeracién si ambos ciclos descargaran el
producto directamente a la seccion de almacenamiento. Por esto el sistema de doble
columna esta disefiado para operar a una presidn que le permitiria utilizar como
alimentacion productos de la columna de alta presién y al mismo tiempo utilizar fa
columna para fiashear la corriente de productos a un nivel de termperatura menor.
Mediante el flasheo del producto y la recuperacidn del vapor, las pérdidas de! 18 % se
eliminan,

En conclusién, la flexibilidad de utilizar las columnas de destilacién como un
separador flash y de contar con mayores presiones hacen que el sistema de doble
turbina se presente como el proceso mas atractivo,

26 PRODUCCION DE ARGON.

Con un disefio apropiado , un adecuado nGmero de platos tanto en la columna
inferior como en la columna superior y un buen sistema de refrigeracion, la produccién
de argén puede ser optimizada perfectamente.

En la Figura No. 20 se encuentra el diagrama de bloques que describen los procesos
requeridos para la recuperacién de Argdn. Estos procesos son: El sistema de Argén
crudo, la refinacion del Argon y ei tanque de almacenamisnto.

La alimentacidn a este proceso se toma de la saccion del sistema de doble columna
en donde se encuentra el flujo més rico de Argdn. El proceso de argén crudo separa
esta corrients en dos, una obtenida del domo de una tercera torre de destilacion, y que
contiene aproximadamente 97.5 % de Argdn. La segunda corrients esta constituida por
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FIGURA No. 20

DIAGRAMA DE BLOQUES PARA LA RECUFERACION DE ARGON
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los fondos cuya composicidn es oxigeno y nitrégeno, la cual se regresa a la columna
superior.

€l argén crudo se refina posteriormente para la completa eliminacidn del oxigeno.
Esto se realiza mediante una combustién catalitica. El nitrdgeno que aln contiene, se
separa por destilacién en una cuarta torre. Una vez obtenido el Argén de alta pureza se
transfiere a los tanques de almacenamiento.

Debido a que e! argdn se obtiene como producto liquido, es necesario contar con
suficiente refrigeracién para balancear esta pérdida. Este exceso de refrigeracion se
compensa haciendo pasar mas aire a través de la turbina que descarga a la columna
superior, o blen, agregando nitrégeno liquido al sisterna. Esta refrigeracion no se
produce mediante turbinas acopladas al sistema de argdn, debido a que como el precio
del argén es alto, econdmicamente resulta mas factible disefiar y operar el sistema junto
con los equipos de almacenamiento y distribucion y no con sistemas de refrigeracion.
La recuperacién de argbn dentro de una planta bien disefiada y operada
apropiadamente debe ser mayor del 70 % del argén que entra al sistema en el aire de
alimentacion.

El ciclo para el Argon crudo en realidad comienza en la torre superior, la cual esta
dividida en varias secciones, La seccién sobre el condensador principal realiza
fundamentalmente |2 separacién Oxigeno - Argén. Las impurezas del oxigeno obtenido
estédn constituidas basicamente por argén. La concentracién de argén aumenta en
cada plato de manera ascendente hasta que se alcanza un maximo. Un poco antes de
llegar a este maximo se purga lo que constituye la alimentacion a la columna para argén
crudo. En este punto la concentracién de argdn varia entre 6 y 8 %.

Conforme subimos en la columna superior y antes de llegar al punto en donde el
argdn encuentra su maximo, empieza a aparecer nitrGgeno. E! nitrdgeno sigue
aumentando y el arg6n empieza a decrecer hasta llegar a partes por millén. En el domo
se encuentra el nitrégeno de méas alta pureza.

En la seccién que se encuentra sobre la salida de ia corriente de argén se presenta la
separacién ternaria. En este punto entra el aire de la turbina (en caso de existir) y el
vapor del Kettle. El liquido del Kettle es admitido un poco mas arriba. La siguients
descarga la constituye el nitrégeno de desecho. Algunos platos mas llevan al nitrégeno
dentro de especificaciones y finaimente e! reflujo entra en el domo de la torrs. E!
ntmero de platos puede variar de acuerdo a las condiciones de operacién. En la Figura
No. 21 se encuentra una gratica con el perfl de concentraciones a través de una torre
superior.

La columna para la refinacién del argdn opera con un reflujo muy alto capaz de
hacer que la concentracién de oxigeno en el producto quede dentro de un rango de 1 a
1.5 porciento. Ei liquido del plato No. 1 de esta columna es recirculado a la columna
superior, ya que contiene aiin una gran cantidad de-oxigeno. La condensacién de
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FIGURA No. 21
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argdn se lleva a cabo con el liquido del Kettle, proveniente de la columna inferior. Parte
de este liquido se utliza como reflujo de la torre.

El condensador de la torre de argon tiene dos disefios principales:

a) Parte del liquido del Kettle se transfiere al condensador de la torre de argédn y el resto
se manda directamente a fa columna superior. Dentro del condensador de argdn
parte del liquido del Kettle vaporiza (aproximadamente un 10 %). Posteriormente es
regresado a la torre superior.

b) La segunda forma de disefiar el condensador de argon es utilizar la totalidad del
liquido del Kettle como refrigerante. En este caso, una pequeda fraccidn del liquido
del Kettle vaporiza para llevar a cabo la condensacion del argén. Este arreglo reduce
el tamafio del condensador, sin embargo la recuperacién de argén y oxigeno se ven
afactadas ligeramente.

Para determinar cual de los dos arreglos conviene més, es necesario llevar a cabo
una balance econdmico para obtener e! sistema mds atractivo.

Las condiciones alrededor de la alimentacidn a la columna de argén tienen un efecto
muy marcado en el comportamiento del sistema, Los factores que infiuyen la
recuperacién de argdn son: 1) La pureza del oxigeno, 2) El aire de la turbina , 3) La
composicién del reflujo a ta columna superior y 4) La concentracion de argon en la
alimentacion.

La recuperacién de argdn aumentard conforme disminuya la pureza del oxigeno
obtenido. La razén es que se reduce la cantidad de argdn en la alimentacion, conforme
aumenta la pureza de! oxigeno.

La concentracion de argén en la alimentacion a la torre No. 3 disminuye conforme el
aire de la turbina aumenta. Esto se debe a que cuando se incrementa la cantidad de
aire que entra a la torre superior, también aumenta el fiujo de vapor, lo que reduce la
relacién de reflujo. Esto provoca que se remueva menos argén del vapor ascendente,
disminuyendo asi la cantidad de argén en la corriente extraida como alimentacién.

La concentracion de oxigeno en el argon crudo se debe dejar flegar al limite mas alto
posible, teniendo como Unica limitante la capacidad del proceso Deoxo para la
combustién catalitica del oxigeno. Esta limitante lleva a que la maxima concentracién de
oxigeno en el argén crudo sea de cuanto mas 1.5 %.

El argén crudo obtenido del domo de la torre No. 3 se calienta en un intercambiador
de calor hasta casi la temperatura ambiente, el refrigerante es argén refinado.
Posteriormente se adiciona Hidrogeno el cual puede ser obtenido mediante la
disociacion del amoniaco o por alguna otra fuente.  La mezcla se comprime dentro de
un compresor de dos etapas con un enfriador después de cada etapa de compresion.
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La mezcla se hace pasar entonces por el reactor catalitico en donde se quema todo
el oxigeno que tiene el argdon como impureza. Una vez que la combustion se lleva a
cabo, la corriente de proceso se hace pasar a través de un enfriador en donde
condensa toda el agua formada, ésta se retira en un separador de agua y el argdn se
hace pasar a través de secadores para eliminar cualquier traza de humedad, después,
se regresa al intercambiador en donde se enfria de nuevo hasta casi su temperatura de
licuefaccion,

Este argdn entra a una cuarta columna de destilacion en donde se separa el
nitrégeno restante mediante condensacin parcial de la mezcla. Finalmente el argén
refinado se extrae del fondo de esta columna y se lleva a los tangues de
almacenamiento.

Con este proceso se llega a obtener argén con una pureza de 99.99 %.
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CAPITULO TRES

31 SELECCION DEL CICLO ¥ PLANTA ADECUADA.

Cuando se ve como un proceso clasico de Ingenieria Quimica, la separacién de aire
cansiste fundamentalmente en tres operaciones basicas:

a) Remocitn de Contaminantes
b) Destilacién
©) Produccion de Refrigeracion

Todas estas operaciones son tan conocidas y se encuentran tan perfectamente bien
definidas que toda la industria utiliza esencialmente 1a misma tecnologia. Por lo tanto, la
principal contribucién de 1a ingenieria hacia la realizacién de un proyecto exitoso es
precisamente !a correcta aplicacion de la Tecnologla existente.

En este capitulo se desarroilaran las diferentes situaciones que se pueden presentar
a las industrias dedicadas a Ia separacién de aire y las opciones disponibles para
responder a cada uno de los casos,

CARACTERISTICAS DEL CLIENTE.

La industria del aire, tiene dos tipos de clientes principales. Uno, aguelios que
compran equipo, ya sea componentes o plantas completas, y Dos, los que consumen el
producto, en forma liquida o gaseosa.

Los clientes que compran plantas son generalmente, industrias que consumen
grandes cantidades de oxigeno y/o nitrégeno. Dentro de este tipo de consumidores, se
pueden presentar varios casos;

a) Que el cllente construya una planta por sus propios medios, encargéndose él mismo
de la Ingenieria basica, de detalle y construccion.

b) Encargue el proyecto a alguna de las compaiifas dedicadas a la abtencidon de gases
industriales.

¢) Se forme un convenio en donde una compariia especializada en la abtencidn de
gases industriales coloque una planta cerca del lugar donde se encuentra el
consumidor.

De las situaciones presentadas, la mejor es la Ultima, ya que ésta presenta ciertas
ventajas para el cliente. Algunas de estas ventajas son que la planta se opera por
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personal con amplia experiencia en el proceso, los gastos por parte del cliente son
mucho menores, el cliente puede, en un momento dado, contar con los servicios de
mantenimiento que ofrecs la compaiia productora, etc.

Para cubrir con los requerimientos del segundo grupo de consumidores, un sector
mayor de las industrias de separacion de aire esta involucrada con la obtencién y
distribucion de sus productos a diversos clientes.

Este trabajo requiere la instalacion de redes de distribucién desde la planta hacia los
consumidores, o bien la utilizacién de trenes y carreteras para hacer llegar, de manera
répida y eficiente, los productos a los clientes.

CARACTERISTICAS DE LA PLANTA,

Las caracteristicas técnicas de los diversos ciclos utilizados fueron descritas en el
capitulo anterior. Esta seccidn relaciona los ciclos con la aplicacién final de los
productos.

PLANTAS DE GAS.- Debido a la gran cantidad de consumidores de oxigeno vy
nitrégeno gaseoso, el tipo de planta mas comin es aquelia en donde los productos
obtenidos se encuentran en fase gasecsa. La planta adecuada para este propdsito,
debe cumplir necesariaments con las caracteristicas descritas en el Capitulo Primero.
Sin embargo, se presentan tres opciones dentro de esta aplicacion:

1.- Nimero de Unidades de Proceso: Dependiendo de la cantidad de productos
requeridos, se deben colocar 1 o mas unidades para poder cubrir la demanda de
cada planta, Ademés se debe contar con las faciidades necesarias para que la
planta pueda operar a toda su capacidad o bien, a la mitad e incluso a un tercera
parte de |a capacidad instalada. Todo dependiendo de la demanda existente.

2.- Expansion de Alre o Nitrdgeno: Las necesidades de refrigeracién pueden cubrirse
por la expansién de aire o de nitrdgeno. Cualquiera de las dos opciones es muy
buenay la eleccion se deja al disefiador o a la experiencia.

3.- Utilizacién de Intercambiadores Reversibles 6 Prepurificadores.- La opcion para la
remocion de contaminantes es controlada por la cantidad de nitrGgeno que se desee
obtener. Sila cantidad de nitrégeno requerida es igual o menor gue la cantidad de
oxigeno , entonces un intercambiador reversible es lo mas conveniente. Si la relacion
entre la cantidad de nitrégeno y oxigeno es mayor que uno, entonces, sélo el
prepurificador es efectivo.

PLANTAS DE LIQUIDO.- Las plantas cuya produccién es liquida son una
adapatacion de las plantas de gas, en donde se provee refrigeracion adicional para la
licuefaccién de los productos, Esta refrigeracion adicional requiere de la expansion de

grandes cantidades de gas de alta a baja presién y puede compietarse de dos
maneras:
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1.- El aire se comprime a una presién muy alta { més de 600 psi ), se limpia en un
prepurificador y se expande a la presion de la columna antes de la destilacion. Este
ciclo de "Pre-Expansidn” es econdmicamente atractivo cuando el producto principal
es el oxigeno liquido.

2.- La remocidén de contaminantes se lleva a cabo de manera convencional {en un
intercambiador reversible 6 un prepurificader), se sigue a la destilacién tal como se
realiza en un planta para gas. Sin embargo, los productos liquidos se obtienen por la
compresion y expansién de nitrtdgeno gaseoso en un ciclo cerrado que,
esenclalmente, trabaja de forma paralela con el condensador principal de la planta.
Este ciclo de licuefaccidn puede proveer un alto porcentaje de productos liquidos y
tiene su mejor aplicacién en donde el producte liquido controlante es el nitrégena.

Cualguiera de los dos ciclos anteriores puede ser adaptado para la produccion de
gas y liquido en un rango muy grande de combinaciones y mezclas; y es la correcta
seleccion del ciclo to que ejerce e! primer impacto en el alcance de los objetivos.

PRODUCCION DE ARGON.- El argén pueds ser obtenido de cualquiera de las
plantas descritas anteriormente con pequefias varaciones al ciclo principal.
Actualmente la demanda de arg6n se ha incrementado tanto, que ya no se construye
ninguna planta sin las facilidades necesarias para la instalacion de los equipos
requeridos para la implementacidn del ciclo de argén.

3.2 SELECCION DEL CICLO.

Como se puede observar, el Ingenlero de Procesos tiene una gran cantidad de
alternativas frente a si, por lo que e! primer paso en la preparacién de un proyecto es la
culdadosa seleccion de uno de los muchos ciclos existentes.

En la Figura No. 22 se presenta una grafica en donde a partir de dos relaciones
importantes, que son la relacién de (Productos Totales)/(Aire de Entrada) y Ia relacién
de (Productos liquidos)/{Aire de Entrada), es posible determinar cudl ciclo es el mas
conveniente cuando en una planta se requiere la obtencién de productos liquidos y
gaseo0so0s.

En las fases preliminares de un Proyecto, los primeros datos necesarios son la
cantidad de productos requeridos y su estado fisico, asi como un minucioso estudio de
maercado para detectar consumidores potenciales y poder establecer ia capacidad mas
adecuada para la nueva planta.

Estos datos pueden ser suficientes para la correcta eleccion del ciclo, elegido a
través de un proceso de eliminacion.

El proceso de eliminacién se ilustra de una manera muy clara con el siguiente
ejemplo:
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FIQURA No. 22

GRAFICA PARA DETERMINAR CICLO MAS ADECUADO EN PLANTAS CON
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PROBLEMA No. 1: Una nueva Planta de Oxido de Etileno requiere 380,000 cth(NTP)
de Oxigenc gaseoso y 140,000 c¢fh{NTP) de Nitrdgeno gaseoso. Dentro del érea donde
se encuentra la nueva planta existen clientes potenciales para 140,000 cfh(NTP) de
Nitrégeno gasecso. El mercado para productos liquidos se estima en 145,000
cfh(NTP), de los cuales, el 70 % es oxigeno y el 30 % nitrégeno. Ademds, se prevee la
necesidad de tener la maxima produccién de Argén.

- PRODUCTOS:
Oxigeno Nitrégeno Argén
Gaseaso 380000 280000 Se recupera el 70% del argén contenido en
el airg inicial
Liquido 101500 43500
TOTAL 481500 323500

* todos los datos estan en ft3/hr , (cfh (ntp)).
- AIRE DE ENTRADA:

Para calcular la cantidad de aire requerida, recurrimos a la gréafica de la Figura No.
17. Aqui se grafica el Flujo de aire a través de la turbina vs. Recuperacion de oxigeno.

Generalmente la cantidad de aire expandido en la turbina varia entre el 14 y 17 % del
aire de entrada.

Considerando el 14 % de este aire como flujo a través de la turbina (valor
comunmente utilizado}, el oxigeno recuperado equivale al 19.6 % del aire de entrada:

Aire de Entrada = 481,500 cfth O 2/.196 = 2 456,632 cfh(NTP)
- ARGON RECUPERADO:

El aire contiene .193 % de Argdn, en una planta se espera siempre la recuperacion
del 70 % {como minimo) de este argdn:

Argén = (2 456,632 cfh de aire)(0.00193)(0.7) = 15,892 cih

Con esto obtenemos:

Airg de Entrada 2456 cth(NTP)
632
Productos Totales 8210 cfh(NTP)

18
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Productos Liquidos 1610 cfth(NTP)
18

Productos Gaseosos 6600 cth(NTP)
Qa

Aire a través de la Turbina 3439 cth{NTP)
28

- RELACION (PRODUGTOS TOTALES)/(AIRE DE ENTRADA):
{821,018) / (2456,632) = 3342 = 33.4 %

Esta relacidn nos permite instalar un intercambiador reversible, ya que los productos
constituyen el 33.4 % de! aire de entrada, contandose con e! 66.6 % de este aire, como
corriente de desecho. Esta corriente de desecho esté disponible para llevar a cabo la
limpleza del intercambiador reversibie.

- RELACION (PRODUCTOS LIQUIDOS) / (AIRE DE ENTRADA):
(161,018) / (2 456,632) = .065 = 65%

En fa Figura No. 22 vemos que a partir de las relaciones anteriores, también es
factible instatar un ciclo de Pre - Expansisn,

Para obtener la presién a la que se debe comprimir el aire de entrada utilizamos la
gréfica del Apéndice B. De aqui, obtenemos que la presidn a la que debe operar el ciclo
de Pre - Expansion es de 300 psig.

En conclusidn, la nueva planta puede tener dos Disefios diferentes:
1.- Intercambiador Reversible con ciclo de Licuefaccion Integrado.
2.- Ciclo de Pre - Expansién.

Cualquiera de las dos opciones cumple con los requerimientos de la planta. Sin
embargo, estos disenos se pueden ver afectados por diferentes aspectos relacionados
con la construccién de la planta o el crecimiento de la misma. Esto se ejemplifica con
las situaciones presentadas en el siguiente Probtema,

PROBLEMA No 2: La misma planta de dxido de Etileno, sera construida por etapas
a la largo de un periodo de 8 afios. La demanda de oxigeno gaseoso seré de 120,000
cfh(NTP) al arrangque y no alcanzard los 380,000 cih(NTP) hasta el octavo afio def
proyecto. E!mercado de productos fiquidos ya existe, y se debe contar con eflos desde
el arranque de la planta.
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Como desde el principio se requieren los productos liquidos, la refrigeracion
necesaria se tiene que suministrar desde el arranque. Si la planta se construye con el
ciclo de Pre - Expansion, e! aire se tiene que comprimir hasta la presion de 300 psig
para poder producir la refrigeracion requerida. Sin embargo, trabajando en estas
condiciones, se tendra también una sobreproduccién de oxigeno, el cual no se vende.
Esto ocasiona que la planta trabaje a su maxima capacidad, consumiendo energia cuyo
costo no se puede recuperar después.

Comparando, en una planta con intercambiador reversible y ciclo de licuefaccion
integrado, el ciclo de licuefaccion trabaja de mansra independiente al compresor de
aire. Con esto, podemos ajustar el ciclo de licuefaccién y obtener la cantidad de
liquidos requeridos . También, se puede reducir el trabajo del compresor de tal manera
que obtengamos tinicamente los productos gaseosos deseados.

Por lo tanto, para cumplir con los aspectos planteados en el Problema 2, la planta
més adecuada es la que contiene el Intercambiador Reversible y el ciclo de licuefaccion
integrado. En la pianta con el ciclo de Pre - Expansién se tendrian gastos de operacién
muy altos, que no podrian recuperarse.

Los ejemplos anteriores, son una versidn muy sencilla del procedimiento utilizado
para la correcta eleccidn de un ciclo de operacién. En general siempre es necesaric
realizar estudios méas profundos para poder proponer [a mejor opcion.
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CAPITULO CUATRO

41 EQUILIBRIO DE FASES.

Una serle de procesos industrialiments importantes, como destilacidn, absorcidn y
extraccién, implica la participacion de dos fases que no estan en equilibrio. La rapidez
con que una especie se transfiere de una fase a la otra depende del alejamiento de las
condiciones de equilibrio y el fratamiento cuantitativo de estos procesos requiere del
conocimiento de {os estados de equiiibrio del sistema,

El criterio termodindmico del equilibrio entre fases se expresa en términos de
propiedades especiales; la Termodinamica proporciona también las ecuaciones que
relacionan estas propiedades con las composiciones de las fases, 1a temperatura y 1a
presidn. La conexidn entre e} criterio de equilibrio y la realdad fisica se establece
primero a través del coeficiente de fugacidad para la fase vapor y por el coeficiente de
actividad para la fase liquida.

4.2  NATURALEZA DEL EQUILIBRIO.

Ei equilibrio implica una situacion en ta cual no se producen cambios macroscopicos
respecto al tiempo. En Termodinimica, donde la atencién se enfoca sobre cierta
cantidad de materia, esto significa que no hay cambio en las propiedades del material
con el tiempo. En fa realidad, un verdadero estado de equilibrio probablemente nunca
se alcanza debido a las continuas variaciones en los alrededores y a resistencias
retardantes, El equilibrio requiere de un balance de todos los potenciales que pueden
causar un cambio; sin embargo, (a rapidez de cambio, y por io tanto, {a rapidez de
aproximacion ai equiiibrio, es proporcional a la diferencia de potencial entre el estado
real y el estado de equilibrio, En consecuencia, la rapidez de cambio se hace muy lenta
cuando el sistema se aproxima al equilibrio. En problemas de Ingenieria, fa hipotesis de
equilibrio se justifica cuando los resultados calculados de acuerdo con los métados de
equilibrio tienen una exactitud satisfactoria; por ejempio, en fa columna de un sistema
de destilacién se considera el equilibrio entre las fases liquida y gaseosa. Esta es una
aproximacién para fa rapidez de vaporizacion finita, pero resulta adecuada para la
mayoria de los calculos de Ingenierfa.

Como ejemplo de equilibrio de fases, considérese la ebullicién de agua liquida a (a
presidn atmostérica. SupOngase que la operacién se lleva a cabo de manera tal que el
liquido y el vapor estén intimamente mezciados todo el tiempo. Si se retira 8l suministro
de calor y el recipiente se encuentra completarmente aislado, no hay tendencia a que se
presenten cambios. La temperatura, la presién, el volumen, etc. de cada fase no varia
con el tiempo. El sistema estd en equilibrio; sin embargo, a nivel microscdpico, las
condiciones nos son estaticas, Las moléculas que se encuentran en una fase en un
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instante dado no son las mismas en esa fase para un intervalo de tiempo ulterior. No
obstante, la rapidez promedio de paso de las moléculas de una fase a la otra es la
misma en ambas direcciones, no hay transferencia neta de materia entre las fases.

4.3 CRITERIOS DE EQUILIBRIO.

Cuando el agua liquida, por ejemplo, se evapora en condiciones proximas al
equilibrio, se observa que la temperatura y la presién son uniformes en ambas fases,
liquida y vapor. Por tanto, los criterios de equilibrio térmico y mecanico internos son
simplemente que la temperatura y la presién resultan uniformes en todo el sistema.
Estos ecriterios se aceptan sin mayor discusidn. Las restricciones impuestas por la
Termodindmica para estados de equilibrio interno de sistemas de multifases y
multicomponentes fueron deducidas primero por Gibbs.

Para que un sistema de multiples fases, a la misma Temperatura y Presion, se
encuentre en equilibrio, la fugacidad de cada componente debe ser la misma en todas
las fases. La Ecuacion No. 4-1 es de la mayor utilidad practica para resolver problemas
de equilibrio de fases:

fi“=fif=4" (a-1)

Donde:

f

fugacidad
i = componente

a,B, .. = Fases

REGLA DE LAS FASES. TEOREMA DE DUHEM.

Considérese un sistema de IT fases, que contiene N especles quimicas no reactivas.
£l nimero de grados de libertad F en el equilibrio corresponde a la diferencia entre el
nimero de variables necesarias para caracterizar el estado intensivo del sistema y el
nimerc de ecuaciones independientes que pueden escribirse relacionando estas
variables .

Las variables de la regla de las fases son: Temperatura, Presion y N-1 fracciones
molares para cada fase. El Nimero total de estas variables es 2+ (n-1){IT).

Las ecuaciones que pueden escribirse para relacionar las variables de la regla de las
fases estan dadas por la Ecuacion 4-1. El nimero de ecuaciones independientes para
el equilibrio de fases es (IT -1)(N). Estas ecuaciones relacionan los potenciales
quimicos que son funciones de la temperatura, la presion y la composicion; por tanto,
las ecuaciones representan relaciones entre las variables de la regla de las fases.
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Como F sg obtiene de la diferencia entre el nimero de variables y el nimero de
ecuaciones, se tiene para los grados de libertad F:

F=2-M+N 4-2)

El teorema de Duhem es otra regla similar a la de las fases, aungue menos conocida.
Establece que para cualquier sistema cerrado inicialmente por ciertas masas de
especies quimicas particufares, el estado de equilibrio queda completamente
determinado cuando se fjan dos variables independientes cualesquiera. El término
completamente determiando quiere decir no sélo que el estado intensive del sistema
estd establecido, sino también que las cantidades de las fases, y por tanto, las
propledades de todo el sistema quedan determinadas. En otras palabras, tanto las
propiedades intensivas como las extenivas del sistema quedan sstablecidas.

El estado de un sistema estd completamente determinado cuando se conoce
ademas de las variables de la regla de las fases, el nimero total de moles en cada fase,
por tanto el nimero de variables consideradas es 2 + (N - 1){[T) + [1. Las ecuaciones
independiantes que pueden escribirse para relacionar estas variables son las del
equilibrio de fases, de las cuales se tiene un numero de (I1 - 1}(N) y el balance de
material para cada especie quimica, que son N ecuaciones. Por tanto, el nimero total
de ecuaciones es (I1- 1)(N) + N y la diferencia entre el nimero de variables y el de
ecuaciones es:

2+ (N-N)AD+ TI-((MT-1)(N) + N) =2
4.4 EQUILIBRIO LIQUIDO - VAPOR. IDEALIZACIONES.

Las relaciones de equilibrio Liquido-Vapor son necesarias para resclver muchos
problemas de Ingenlerfa. Los datos requeridos pueden ser medidos en forma directa
mediante la experimentacién. Estas medidas suelen ser dificiles, incluso para sistemas
binarios, y llegan a resultar progresivamente tediosas cuando aumenta el nimero de
componentes. Este es el incentivo para aplicar la Termodindmica al calculo de las
relaciones de equilibrio de fases. La termodindmica no genera datos; proporciona sélo
el cuadro matematico que permite el maximo aprovechamiento de cualquier dato
disponible; por tanto, forma la base para la correlacion sistematica, la extension, la
generalizacion, la evaluacidn y la interpretacion de datos.

El problema fundamental del Equilibrio Liquido-Vapor aparece en un sistema de
multicomponentes, formado por N especies quimicas no reactivas, para el cual las
variables de la regla de las fases son Temperatura, Presion, N-1 fracciones molares en
el liquido y N-1 fracciones molares en el vapor. Por ende, se tienen 2N variables. La
aplicacion de la regla de las fases establece que F = N, lo cual significa que para un
estado de equilibrio sélo N variables de las 2N son independientes. Una vez que las
variables de la regla de las fases se han especificado, las N variables que quedan
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pueden determinarse, en principio, por [a solucién simultdnea de las N relaciones de
equilibrio de la forma de la ecuacion:

vy =1 (4-3)
donde ios superindices v y | denotan las fases vapor y liquido.
En la practica cominmente se aspecifica ya sea la Temperatura 6 la Presién y
cualquier composicion de la fase liquida o de la fase vapor, fiando 1 +(N-1)= N
variables de la regla de las fases. Las N variables restantes constituyen entonces el

objetivo de los célculos, dado que se tienen suficientes datos disponibles para
determinar todas las propiedades termodindmicas necesarias.

La expresién que define el cosficiente de fugacidad se escribe para cada fase:

Vapor:
i¥=ai"viP (4-4)
Liquido:
fit=aitxiP (4-5)
La ecuacion resulta:
@iV = diltxi (4-6)

Las fracciones molares del vapor y del liquido Yi y Xi, cantidades fisicas reales,
aparscen ahora en la relacién de equilibrio, pero ninguna es explicita porque las @ son
funciones de la composicién. Ademads , las @ son funciones de la Temperatura y la
Presién; por lo tanto, la ecuacion anterior representa N relacionses complejas vinculando
Temperatura, Presién, Xiy Yi.

Para resolver estas ecuacionss, es necesario que las ¢ se exprasen analiticamente
como funciones de la Temperatura, Ia Presién y la composicion. Esto requiere una
ecuacién de estado que represente con exactitud las propiedades volumétricas de
ambas fases, liquida y de vapor, para intervalos de temperaturas, presiones y
compasiciones de interés. Sin embargo, la principal dificultad se presenta en el céiculo
de los coeficientes de fugacidad de la fase liquida; no se conoce una ecuacitn de
estado que describa adecuadamente el comportamiento general de la fase liquida.
Como resultado, esta solucién general para el problema fundamental del equilibrio
Liquido-Vapor ha tenido un uso limitado.

Para el caso en que las consideraciones para simplificar el célculo puedan aplicarse,
la ecuacién (4-4) puede reducirse a formas méas sencillas. El resultado mas simple se
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obtlene cuando las consideraciones mas importantes son las que suponen que |a fase
vapor es un gas ideal y la fase llquida es una solucion ideal. El desarrollo para este
caso se presenta en seguida y conduce a la expresion de la Ley de Raoult,

1.- Cuando la fase de vapor es un gas ideal, se tiene:
V=1 (4-7)

2.- Cuando la fase liquida es una solucién ideal { el volumen molar parcial de cada
componente en solucion es igual a su volumen como componsente puro a la misma
Presion y Temperatura ):

PRTJ i K S @8)

donde fi' es la fugacidad del liquido puro i a la temperatura y presion del sistema.

3.- Es necesario considerar ademas que la fugacidad del liquido puro | es insensible a
la presién.

Entonces se puede escribir:

t] = 2t (4-9)
donde fi* estd evaluada a la Temperatura del sistema, perc a la Presion de
Saturacion. La base para esta consideracién la proporciona la ecuacion:
4
" A
Para liquidos, Vi es muy pequefic comparado con RT y para el equifibrio |fqu|do -
vapor la diferencia entre Presion y Presion de saturacién, es también pequeiia; por
tanto, es un nimero muy pequerio y la ecuacion constituye una buena aproximacion
para presiones bajas. Como la fase vapor es un gas ideal, ¢ P = 1 y la Ecuacién
. 4-10 se convierte en :

In ?’v.dp . (4-10)

2t = pit @11)
Por tanto, la ecuacién (4-9) puede escribirse;
f=pp (@12)

donde Pi** es la presién de vapor de i puro a la Temperatura del sistema.
Combinando este resultado con la Ecuacion (4-8) se obtiene:

(Y
o =H (@-13)



61

La sustitucién de las ecuaciones (4-7) y (4-13) en la ecuacién (4-6) proporciona:

x(PEt

Yi= P

(4-14)
que es la ecuacion de la Ley de Raouit.

Como resultado de la definicion de la presion parcial, la ecuacion (4-7) puede
escribirse en la forma

=Y(P =X P (4-15)

En consecuencia, para el equilibrio de fases entre una fase liquida que forma una
solucion ideal y un vapor que se comporta como un gas ideal, la presién parcial de un
componente en la tase vapor es igual al producto de la fraccién mol del componente en
la fase liquida por su presién de vapor.

La ecuacion, tiene un uso limitado debido a que las consideraciones hechas para su
derivacién no corresponden normalemnte a la realidad. La consideracidén mas critica es
la de que la fase liquida sea una solucién ideal; no es probable que esto sea ni siquiera
aproximadamente valido, a menos que el sistema esté formado por especies de tamario
molecular y de naturaleza quimica similares.

E! tratamiento de! Equilibrio Liquido-Vapor seria simple si todos los sistemas siguieran
la tey de Raoult, ya que para este caso no se necesita informacion acerca de las
mezclas que forman las fases. E! hecho de que la ley de Raoult no pueda aplicarse se
debe fundamentaimente a las diferencias en el tamafio de las moléculas y de los
campos de fuerza molecular de los componentes. Estas diferencias desaparacen sélo
cuando los componentes llegan a ser idénticos: las hipdtesis de idealidad de la ley de
Raoult no son vélidas para cuando estas diferencias son apreciables. Estas
consideraciones no son gensralemtne importantes respecto a la fase vapor a baja
presién, donde frecuentemente se encuentra un comportamiento proximo al del gas
ideal. Sin embargo, en la fase liquida, las distancias intermoleculares son pequefias y
las interacciones moleculares determinan el alejamiento de la fase respecto al
comportamiento de la solucion ideal. Estas no idealidades de la fase liquida son de
importancia primaria y deben tenerse cominmente en cuenta. A presiones elevadas,
también deben considerarse las desviaciones del comportamiento del gas ideal de la
fase vapor.

4.5 CALCULOS DEL EQUILIBRIO LIQUIDO - VAPOR.

El problema méas simple de equilibrio liquido-vapor, el caso de una solucién liquida
ideal en equilibrio con un gas ideal, fué resuelto en la seccion anterior. En esta parte se
considera el caso general.
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€l criterio que debe satisfacerse para alcanzar el equilibrio entre un liquido y un vapor
a la misma Temperatura y Presion lo proporciona la ecuacién:

=1 (4-16)

Para un componente en una mezcla en fase vapor, la ecuacion {4-8) puede escribirse
como:

ff = Yid P 4-17)
¥ para un componente en una solucion liquida:
f=xint {4-18)

De acuerdo con la ecuacién (4-16), estas dos expresiones deben ser iguales; es
decir:

Yidi P =Xy (4-18)

No se necesita emplear los subindices v y | si queda sobreentendido que ¢, se
refiere a la fase vapor y que y; y f % son propiedades de la fase liquida.

El contenido de informacién de esta ecuacién no es mayor ni menor que el de fa
ecuacion (4-3). Sin embargo, fija la direccion a tomar en el desarrolio de soluciones de
problemas de equilibrio liquido-vapor. Mds importante es el hecho de que esto esta
estructurado para combinar funciones termodindmicas que tienen una dependencia
limitada respecto a la composicion. @ depende de la composicidn de !a fase vapor,
pero no de la de! liquido; inversamente, yi s una funcién sélo de la composicién de la
fase liquida. El estado estandar de fugacidad, 1% , es una propledad de i puro. €n el
caso mas general se tienen las siguientes relaciones funcionales.

Qi=(T,P,Y1,Y2,...,Yn)
p=(T,P, X1 ,X2,....%n)
P =1(T,P)
La ecuacién (4-19) representa por tanto, N relaciones complejas que correlacionan
las 2N variables de !a regta de las fases. Como un primer paso para la solucién se

deben especificar N de estas 2N variables, entonces, las N ecuaciones se pueden
resolver para las N variables restantes.
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Aunque es posible encontrar problemas con otras combinaciones de variables las de
interés en Ingenieria generalmente se hallan dentro de cinco casos principales:

a) Célculo de Temperatura y Compaosicion en el punto de Burbuja: Encontrar T, Y1, ...
¥Yn dadas P, X1, ...,

b) Calculo de la Presién y Composicin en €l punto de Burbuja: Encontrar P, Y1, ... Yn
dadas T, X1, ...,

c) Caélculo de la Temperatura y Composiicén en el punto de Rocio: Encontrar T, X1, ...
Xn dadas P, Y1, ...,Yn

d) Célculo de la Presion y Composicidn en el punto de Rocio: Encontrar P, X1, ... Xn
dadas T, X1, ..., Xn

e) Calcular las composiciones de las fases y de la fraccion de liquido y/o vapor en un
sistema de composicién total conocida a una temperatura y presion especifica. Este
problema depende para su solucién del Teorema de Duhem.

Para condiciones que no permiten consideraciones para la simplificacion drastica del
problema, todos estos calculos requieren esquemas iterativos a causa de la compleja
funcionalidad de la composicion, por lo que resultan practicos sélo con una
computadora.

Para presiones elevadas, particularmente para la regién critica, los célculos del
equilibrio liquido-vapor llegan a ser especialmente dificiles y se manejan de manera
diferente que los de presiones mas moderadas.

Cuando no se encuentra cerca la regidn critica, pueds hacerse una consideracion
general para la simplificacién, de manera que no afecte la exacmud Esta consideracion
consiste en que las propiedades de la fase liquida i y f°i son independientes de la
presion.

Si la fugacidad del estado estdndar se toma en el sentido de la la regla de Lewis y
Randall, entonces P se convertira en fi , la fugacidad del liquido puro i a la Temperatura
y Presldn del sistema. Entonces se puede escribir la identidad :

t
% = f = pfat p—;za;—'?; (4-20)

donde todas las cantidades se evallan a la temperatura T, debido a consnderacmn
hecha, fi / fi es igual a la unidad. Mas atin %3 /Pi*! esta definida como &, Por tanto,
f=f= PFal d)Fa" (4-21)

y la ecuacién (4-19) se convierte en :
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Yi i P = Xy PP P2 (4-22)

En la ecuacién @f corresponde al coeficiente de fugacidad de i puro a su presion
de saturacién y a la temperatura T. Dado que esta cantidad es [a misma para el vapor
saturado como para el liquide saturado, pude evaluarse por medio de una ecuacion de
estado para la fase vapor. Por tanto, en la ecuacién (4-22), yi , es la Gnica funcién
termodindmica para la cual se necesitan datos de fa fase liquida.

Ahora se considera separadamente cada funcién termodindmica de la ecuacin 4-22
que debe evaluarse en la solucién de este sistema de ecuaciones.

Como punto de partida de la serie de calculos es necesario definir la Ecuacion de
Estado con la que se va trabajar, conocer el valor de sus constantes o blen, contar con
las ecuaciones necesarias para encontrarlas. También es necesario tener la expresion
para el célculo de los cosficientes de fugacidad derivados de la Ecuacion de Estado
ocupada.

Para el desarrollo de la presente TESIS, la Ecuacion de Estado seleccionada es la
ECUACION VIRIAL expandida hasta el segundo coeficiente virial:

PV PV__ . B
RY=1+BPOGT=1+¢ (4-23)

Donde:

B
RT
RT,

£(8°+wB1)

-5
RO - p.08g _ 2:422
. T1.5

0472
Tr4.2

w = FactorAcéntrico

B

b1 =0.139 -

La PRESION DE VAPOR de i puro, P*, es una funcidn sdlo de la temperatura y
debe calcularse de una expresién como la Ecuacidn de Antoine.

B8
C+T

INP=A~- (4-24)
Donds:

P = mmHg



65

T=°¢C

EL COEFICIENTE DE FUGACIDAD DE | PURO COMO VAPOR SATURADO, tl»l“',
se calcula a partir de la Ecuacion de Estado. Cuando se emplea la ecuacion virial, la
expresion requerida es:

Bu Pl"a (4-25)

D3 = expn—

EL COEFICIENTE DE FUGACIDAD DEL COMPONENTE | EN FASE VAPOR, ¢y, es

una funcion de fa Temperatura, la Presion y 1a Composicién del vapor. A partir de la
Ecuacién Virial se obtiene :

[ 1
Di=expo=(Bi+52 Z(VjYk(28ji~dk))) (4-26)
RT 29 K
Para emplear esta ecuacion, se deben tener los valores de los coeficientes viriales

cruzados, para obtenerlos se utiliza la correlacion generalizada de Pitzer aumentada a
multicomponentes por Prausnitz represemada como;

ul
Bj= ch ( BY + wi B1)
wy = —i-%-—l
1
TCy = (Tar T )2
Zeii R Tei
Poj = Vei

Zci + Zc|
Zo) = _'Tl

_rva®+ve s
Ve = [ 5 ]

COEFICIENTE DE ACTIVIDAD,y;.- Como se han considerado que los Coeficientes
de Actividad son independientes de la presion, se toma como funcion de la temperatura
y de la composicién del liquido. No hay hasta ahora un método general confiable para
predecir los coeficientes de actividad para los componentes de una fase liquida. Se
requiere generaimente de datos experimentales. Para emplear la forma sistematica de
datos disponibles y reducir al minimo la cantidad de datos necesarics, se aprovecha la
relacion entre el coefcients de actividad y el exceso de Energia libre de Gibbs. Esta
relacién se expresa por dos ecuaciones: La primera permite calcular los valores ds Gt
a partir de los coeficientes de actividad determinados experimentalmente:

=== (Xiiny)
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La segunda permite calcular los coeficientes de actividad una vez que GE ha sido
expresada como funcidn de la composicion:

Inyi= [—J——-——H 4T

o) (4-28)

]T. P,y

Las dos ecuaciones dependen de que el In y esté relacionado con GE/RT como un
propledad molar parcial. El probiema restante consiste en encontrar una scuacion
simple y de forma apropiada para representar G/RT como una funcién de la
temperatura y la composicién para una gran variedad de soluciones liquidas . La
ecuacion perfecta para este propdsito no se ha encontrado atn, sin embargo, una
ecuacion ideada por G.M. WILSON esta muy cerca de satisfacer I0s requisitos y merece
una atencién especial.

G
= —g(x:ln(§x|eiy)> {4-29)

Donde: Gy = tparal =§

Las sumas de estas ecuaciones estan sobre todas las especies quimicas presentes.
Para cada par ij de especies hay sblo dos parametros, Gij, dependientss de la
temperatura. Por ejemplo, en un sistema ternario extisten tres pares i posibles y los
paramentos son Gz, G21, Gia, Ga1, G23, Gaz.

Cuando la ecuacion (4-29) se combina con la ecuacion (4-28), resulta la siguiente
exprasién para In yi:

X G

Z! %) Gy (4-30)

Iny|=1—-ln(% XjGy) -2

Todos los indices se refieren a las mismas especies y las sumas estan sobre todas
las especies. Los mismos parametros Gij aparecen en la ecuacion (4-29) como en la
ecuacion (4-30). La dependencia respacto a la temperatura de los Gij esta dada por:

=V (2B G .
Gi=yexp |gT ) i#i (4-31)

donde Vj y Vi son los volimenes molares a la temperatura T de los liquidos puros j e
i. ai] se toma como una cantidad constante. Debe notarse que aij = aji y Gij = Gii.

La utilidad de la ecuacion de Wilson se deriva de la aproximada independencia
respecto a la temperatura y a la composicién de las ai. Cuando se considera esta
independencia, se tratan las ai] como verdaderas constantes, independientes de la
temperatura y aplicables a un par ij de especies guimicas, sin considerar cualquier otra
especie que pudiese estar presente. Esto significa que los experimentos llevados a
cabo con una mezcla binaria de iy | a un sola temperatura proporcionan los valores de
aij y afi, los caules son aplicables para este par | a otras temperaturas y para cualquier



67

mezcla de multicomponentes. Esto hace que la determinacién de los coeficientes de
actividad sea una tarea de proporciones manejables.

4.6

RUTINAS DE CALCULO.

Rutinas de célculo para resolver simultdneamente las N ecuaciones necesarias
puade desarrollarse ahora para cada clase de problema serialado anteriormente. Las
funciones termadindmicas que deben evaluarse en cada caso aparecen en la Tabla No.
4, junto con su dependencia funcional respacto a los pardmetros de entrada requeridos.

TABLA No. 4

DEPENDENGIA FUNCIONAL DE LAS VARIABLES TERMODINAMICAS

Funcion termadinamica

PP

Dy
of

Yi

Dependencia Funcional

T solamente

T.P,Y1.,Y2,....YN-1
T solamente

T,.X1,X2, ..., XN=1

Parametros requeridos
para la evaluacion

Para cada componente:
las cosntantes de la
ecuacion para PP = P (T)

Para cada componenta
Tei, Vei, Zai, wi

Para cada componente:
PR Tei wi

Para cada componente:
V|loV|=V(T) . Para
cada par binatio: dos
valores para aij
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CALCULO DE TEMPERATURA DE BURBUJA.

Para obtener la Temperatura de Burbuja de una mezcla cuando se conocen las
composiciones del liquido (X1,...,Xn), y la Presién Total del sistema; y se cuenta con
todos los parametros necesarios para el calculo de los cosficientes de fugacidad y
actividad utilizando las ecuaciones respectivas, los pasos a seguir son los siguientes:

Como ninguna de las funciones termodinamicas es independiente de la Temperatura,
as necesario utilizar una Temperatura inicial, estimada con alguna base razonable.

La Onica funcidn termodinémica que depende de la composicion del vapor, que es
desconacida, es &, por tanto, es igual a la unidad para el célculo inicial.

El segundo paso consiste en calcular todas las cantidades que dependen sélo de la
temperatura y de la informacién proporcionada, a saber: Todos los Bij, por medio de ia
ecuacion virial, las presiones de vapor a partir de la ecuacién de Antoine, los
cosficientes de fugacidad en saturacidn {ec. 4-25), vy los coeficientes de actividad de la
fase liquida por medio de la ecuacion de Wilson.

Toda la Informacién necesaria se encuentra ahora dispenible para calcular los valores
iniciales de las Yi, por medio de la ecuacidn:

_ Xy PR gt
- @ P

Cada Yi se encuentra por medio de un céalculo independiente; la condicion 3 Yj =1,
no ha sido impuesta. Al final los resultados deben satisfacer esta condicién, pero ello es
diferente para el caso del primer célculo aproximado de las Yi. En cualquier punto
> Yi es una cantidad clave en este esquema y el tercer paso consiste en sumar las Yi
calculadas y normalizarlas dividiendo cada Yi entre la suma, lo cual asegura que la serie
de Yi, sumen la unidad.

vi (4-32)

Se dispone ahora de una serie de Yi a partir de las cuales se pueden calcular las &
por medio de la ecuacién 4-26. Con los valores de @ se recalculan las Yi. Como la
temperatura no ha varlado, todos los deméas parametros tienen el mismo valor. Se
calcula nuevamente la ¥ Yi; ya que ésta es una segunda iteracion, y el resultado se
compara con el resultado de !a suma anterior, si la variacidn es mayor que una
tolerancia dsterminada previamente, se recalculan las ¢ y se comienza una nueva
iteracién. Este proceso se repite hasta que la variacién entre la sumas de Yi de dos
iteraciones sea menor que la tolerancia determinada. Cuando se satisface esta
condicién, el siguiente paso cosniste en determinar si la suma de (as Yi es uno. Sies
asfl, los célculos estan completos ; los valores de Yi son los de! equilibrio en la fase
vapor y la temperatura supuesta inicialmente es la de equilibrio.
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Si ¥ Y es diferente de uno, el valor supuesto de Temperatura debe ajustarse de
acuerdo con algin esquema razonable. La mejor forma de llevar a cabo el ajuste de
Temperaturas es a través del método de Newton, por medio de ja ecuacion de presion
de vapor, de la cual se despeja ia Temperatura y se puede obtener facimente la
derivada de la expresién resultante.

El procedimiento completo de iteracidon se reinicia con la nueva temperatura,
calculando presiones de vapor, coeficientes de fugacidad en saturacion, coeficentas de
actividad y utilizando los coeficientes de fugacidad calculados en la ditima iteracion.
Todo el proceso se repite hasta que la suma de Yi difiera de la unidad por alguna
pequefia tolerancia establecida inicialmente.

En la Figura No. 23 se encuentra un diagrama de flujo que representa la secuencia
de los célculos para obtener la temperatura de burbuja.

CALCULO DE TEMPERATURA DE ROCIO.

Para obtener la Temperatura de Rocio cuando se conocen la composicionss del
vapor (Y1, ..., Yn) y la presion total del sistema, se sigue un procedimiento iterativo
muy parecido al ocupado en la temperatura de burbuja. Esta vez, a partir de la
temperatura inicial supuesta, se pueden obtener los valores de presiones de vapor,
coeficientes de fugacidad en saturacién y los coeficientes de fugacidad de la fase vapor,
puesto que conocemos las composiciones. Los datos con los que no contamos son
los coeficientes de actividad de la fase liquida, que dependen de la composicion de!
liquido, por eso, los calculos se comienzan asignandoles el valor de 1.

Con los datos anteriores se puede hacer la primera estimacion de las composiciones
en el liquido por medio de la ecuacion:

__YiqP
yi PP @ft

Al igual que en los calculos de Temperatura de Burbuja, las Xi se normalizan
dividiendo cada una entre el valor de su suma. Con los valores de Xi normalizados y ta
ecuacién de Wilson se procede al célculo de los coeficiantes de actividad. Se
recalculan las Xi y la suma de las Xi se compara con la suma anterior, si la variacion es
mayor gue una tolerancia determinada, se normalizan las Xi y se recalculan los
coeficientes de actividad. El proceso se repite hasta que la diferencia de las sumas de
las Xi de dos iteraciones sea menor que la tolerancia. Cuando esta condicion se
cumple, se determina si la suma de las Xi es uno. Si es asf, los célculos estan
completos.

(4-33)

Si la suma de Xi es diferente de uno, el valor supuesto de Temperatura se ajusta por
medio del método de Newton, y se reinicia todo el ciclo, hasta que la suma de Xi difiera
de la unidad por una pequefia tolerancia.
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En la Figura No. 24 se muestra un diagrama de flujo con la secuencia de cdlculos
para obtener la Temperatura de Rocio,

CALCULO DEL FLASHEO DE UNA MEZCLA.

El lasheo de una mezcla consiste en determinar las composiciones de las fases asi
como las fracciones de liquido y vapor obtenidas a partir de un sistema de composicién
total conocida a una Temperatura y Presién especificada. Composicidn Total conocida
se refiere a que

se conocen los moles totales de cada uno de los componentes de la mezcla.

Para realizar este cdliculo es necesario recurrir a lo que se conoce como "Coeficientes
de Distribucién, Ki*. Los Coeficientes de Distribucion no son mas que la relacidn
existente entre fa fraccién mal del componente | en el vapor y la fraccion mol del
componente i en el Iiquido,

Yi
Ki=% (4-34)

Para iniciar los célculos se le asignan a Xi los valores de Zi, que corresponden a los
moles totales de i en la mezcla. A los coeficientes de fugacidad de i en la fase vapor se
les da el valor de uno, y se supone fa fraccidén de fquido, L, como unc. Con la
Temperatura y la Presion del sistema se pueden obtener valores de presiones de vapor,
coeficientes de fugacidad en saturacion y coeficientes de actividad. Se procede a hacer
las iteraciones con el célculo de Yi y @ hasta que no haya variacion en lag sumas de Yi,
tal como se realiza en la rutina para la Temperatura de Burbuja.

Los Ultimos valores de Yi, se vuelven a normalizar y con ellos se recalculan las ¢,
La ecuacién (4-22) se modifica de tal manera que cbtengamos la relacion de las
fracciones mol de i en el vapor entre la fraccion mol de i en ef liquido, es decir:

_nPR oM
=P

Se calcula entonces la sumatoria de las Ki, esto es con la finalidad de llevar un control
en la variacidn de las mismas. Con los valores de Ki, los moles totales Zi y la fraccién
de ilquido L, se procede a la estimacion de las Xi y Yi utilizando las siguientes
ecuaciones:

Ki (4-35)

= F’-——P—'——z' -
XN={TRk(1-0) (4-38)
Yi= K X (4-37)

Se obtienen la sumatoria de Vi, si es igual a uno & menor que una tolerancia
determinada, se han encontrado los valores de las composiciones en ambas fases y se
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puede determinar la fraccién de vapor como 1 - L. Sila suma es diferente de uno 6
mayor que la tolerancia especificada, se ajusta el valor de L, utilizando el método de
Newton sobre Ia ecuacion (4-36). Con el nuevo valor de L se recalculan las Xi (Ec. 4-36)
y Yi hasta obtener la sumatoria de Yi iguales a uno 6 menores a la tolerancia.

Con las composiciones de las fases establecidas, se vuelven a estimar coeficientes
de fugacidad y actividad para realizar otro célculo de Ki (Ec. 4-35). Con estos nuevos
valores de Ki se obtiene su suma y si !a diferencia de esta suma con la suma de las Ki
anteriores es menor gue la tolerancia establecida, el sistama se encuentra en equilibrio.
si |a diferencia es mayor, se tiene gu ajustar nuevamente el valor de L. Estos ciclos se
continan hasta la convergencia del sistema. En la Figura No. 25, se encuentra un
diagrama que esquematiza el proceso de célculo.
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FIGURA No. 2%
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CAPITULO CINCO

5.1 SISTEMAS DE DESTILACION MULTICOMPONENTES.

Muchas de las destilaciones en la industria emplean mas de dos componentss. No
obstante que los principios establecidos para soluciones binarias se aplican
generalmente a estas destilaciones, se introducen nuevos problemas de disefio que
requieren atencidn especial.

Considerando la separacién continua de una solucion ternaria que consta de los
componentes A, B y C, cuyas volatilidades relativas van en ese mismao ordert { A es el
mas volétil). Con el fin de obtener basicamente puras a las tres substancias, se puede
utilizar cualquiera de los esquemas de la Figura No. 26. De acuerdo con el esquema
(a), 1a primera columna se utiliza para separar C como un residuo del resto de la
solucién. El residuo necesariamemte esta contaminado con una pequeia cantidad de
B y con una cantidad aln mas pequena de A, aungue si las volatilidades relativas son
razonablemente grandes, la cantidad de este Ultimo sera extremadaments pequena. El
destilado, que estara contaminado al menos con una pequeria cantidad de C, se
fracciona en una segunda columna para dar A 'y B casi puros. De acuerdo con el
esquema (b), la primera torre produce directamente a A casi puro y el residuo se separa
en la segunda. Se muestra un tercer esquema en {c). Cudl de estos esquemas se
utilice, depende del costo, que puede depender de las dificuitades relativas de ia
separacion. Generalmente, el esquema (b) serd mas economico que sl esquema (a),
puesto que solo requiere una evaporacion de la substancia A. En general, el esquema
(c) serd mas econdmico que cualquiera de los otros dos.

Un principio importante que debe acentuarse es que un Unico fraccionador no puede
separar mas de un componente en forma razonablemente pura a partir de una solucién
de varios componentes, sino que se requerira un total de N - 1 fraccionadores para
lograr la separacion completa de un sistema de N componentes. Por ejemplo, al
principio puede pensarse que el componente de volatilidad intermedia B tendera a
concentrarse en forma relativamente pura en la parte central de la primera torre, de
donde, al separarse como una corriente lateral, permitira que se separaran A purcy C
puro como destilado y residuo, respectivamente. Pero esto no puede suceder. Por
ejemplo, el plato de alimentacion de la columna 1, esquema (&), necesariamente
contendra los tres componentes en proporciones no lejanas de las predominantes en la
misma alimentacidn. Por lo tanto, los platas que estan inmediatamente encima del plato
de alimentacion también contendra cantidades apreciables de las tres substancias; por
su parte, la proporcibén C ira disminuyendo gradualmente conforme se ascienda en la
seccion de enriquecimiento.

En forma similar, los platos que estan inmediatamente debajo del plato de
alimentacién necasariamente contienen proporciones elevadas de todas las
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FIGURA No. 26
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substancias, pero las cantidades A y B decrecen uniformernente conforme se desciends
en la seccién de agotamiento. Aun cuando algunas veces se separan corrientes
laterales en las torres de fraccionamiento, estas corrientes deben sufrir un
procesamiento posterior si se quieren obtener productos puros.

Los principios generales de diseno de los fraccionadares de multicomponentes son
los mismos en muchos aspectos que aquellos para sistemas binarios, pero la escasez
de adecuados datos en el equilibrio vapor - liquido impone severas restricciones a su
aplicacién. Estos datos se necesitan especiaimente para liquidos no ideales; debe
acentuarse e! peligro de tratar nuevos diserios sin los datos adecuados de equilibrio o
sin los estudios en planta piloto para estas soluciones. Otro serio problema que aln no
se resuelve son fos métodos inadecuados de manefar la eficiencia de los platos en los
sistemas de muiticomponentes.

El procedimiento de disefio mas seguro es el Thigle y Geddes. Este método supone
gue, para una alimentacitn dada, se conocen desde el principio el nimero de platos, la
posicion del plato de alimentacién, la relacién Liquido/Vapor y la temperatura en cada
plato; en consecuencia, procede a calcular el producto destilado y el residuo resultante.
Por supuesto, en la mayoria de los casos, al principic de los célculos se desconacen las
cantidades necesarias. E! esguema que se sefala aqui empieza por obtener la
informaciéon necesaria para utilizar el método de Thiele-Geddes, que entonces
proporciona el disefo final. Se han elaborado técnicas mediante la agrupacion de
ecuaciones en etapas de equilibrio y resolviendo iterativamente por etapa, con base en
el método de Lewis y Matheson y el de Thiele-Geddes.

LIMITACIONES DE LAS ESPECIFICACIONES.

Inicialmente se va a supoher que ya Se establecieron al menos las siguientes
especificaciones.

1.- Temperatura, Presion, composicién y flujo de la alimentacidn.
2.- Presién de la destilacion.

3.- La alimentacion se va a introducir en el plato que tenga como resultado el nimero
total menor de platos.

En estas condiciones, sdlo quedan al disefiador tres puntos adicionales que puede
especificar. Escogidos los tres, todas las demas caracteristicas del fraccionador
quedan fijas. Ef disefador sdlo puede calcular clrales seran; arbitrariamente puede
asignarles valores provisionales, con el fin de realizar los célculos por prueba y error y
verificarlos posteriormente. De la sigufente lista pueden escogerse los tres puntos.

1.- Ndmero total de platos.

2.- Relacién de reflujo.
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3.- Relacion del reharvidor, o sea, relacion entre el vapor producide por el rehervidor y
el residuo separado.

4.~ Congentracién de un componente en un producto ( puede escogerse un maximo de
dos).

5.- Relacion entre ef flujo de un components en el destilado y el flujo del mismo
compaonente en el residug, o separacidon del componente ( puede escogerse un
maximo de dos).

6.- Realacidn entre el destilado total y ef residuo total.

CONDICION DE LA ALIMENTACION,

Debido a que la condicidn de la alimentacidn, como un sistema de una fase 6 una
mezcla de dos, es un factor sumamente importante para el disefio de una torre de
destilacién, es indispensabla obtener los limites de fa region de dos fases para la
alimentacion con respecto a la temperatura y a la presion, asi como su entalpia.

La regiGn de dos fases estd limitada por las temperaturas de burbuja y recio a la
presidn de operacion de trabajo en fa torre. Y (a entalpia se caicula a partir de datos
termodindmicos del sisterna. Considerando la seccion de la torre en donde se
introduce la alimentacion, Figura No. 27, las cantidades de las corrientes de liquido y
vapor cambian abruptamente en este plato, puesta que la aiimentacion puede ser
lfiquida, vapor o mezcla de ambos.

Par efemplo, si la mezcla de alimentacidn es un liquido saturado, L serd mayor que L

por la cantidad de liquido alimentado. Para establecer la relacion general, un balance
de materia global en esta seccidn es:

F+L+G=G+L (5-1)
¥y un balance de entalpia;
FHF + LHS -1+ Ghgt+ 1= G Hat + L Hu (5-2)
Todos los vapores y los liquidos dentro de la torre estan saturadas; ademas, las
entalpias molales de todos los vapores saturados en esta seccién son basicamente
idénticas, va que los cambios de temperatura y de composicién sobre un plato son
pequefos. Lo mismo es ctierto de las entapfas molales de los liguidos saturados. De
acuerdo a lo anterior, la ecuacion 5-2 se vuelve:

(L=L)HL=(G-G)HG+FHF (5-3)
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Al combinarla con la ecuacion 5-1 @

L—L=HG-—HF
F He - HL

Entonces se ve que la cantidad q es e! calor necesario para convertir 1 mol de la
mezcla de alimentacion de su condicion Hf hasta un vapor saturado, dividido entre el
calor latente molal HG - HL . La mezcla de alimentacién puede introducirse en
cualquiera de las diferentes condiciones térmicas, desde un liquido por debajo de su
punto de burbuja hasta un vapor sobrecalentado; para cada una de esas condiciones,
el valor de g sera diferente. Las circunstancias tipicas estan listadas en la tabla No. 5,
con el rango correspondiente de valores de q.

(5-4)

COMPONENTES CLAVE.

Conwiene, al principio, listar los componentes de la alimentacién siguiende el orden
de su volatilidad relativa, A los componentes mas volatiles se les llama "ligeros" y a los
menos volatiles "pesados”. Con frecuencia habra un componente, el componente clave
ligero, que esta presente en el residuo en cantidades importantes, mientras que los
componentes mas ligeros que el clave ligero se encuentran en pequenas cantidades, Si
todos 05 componentes tienen concentraciones importantes en el residuo, entonces el
més voldtil es el clave ligero. En forma similar, en el destilado habra de ordinario una
cantidad importante de un components, el componente clave pesado; por el contrario,
los componentes mas pesados que el clave pesado estan presentes sdlo en pequenas
cantidades. Si en el destilado hay concentraciones importantes de todos los
cornponentes, entonces &l menos voldti! es el clave pesado.

La dificultad de Ia separacién, medida por el niimero de platos que se requieren para
una relacién de reflujp dada, estd determinada por las concentraciones de los
componentes clave en los productos. Por lo tanto es importante establecer cudles son
los componentes clave; estos puedsn ser 0 no aquellos cuyas separaciones se han
especificado.

Las volatiidades relativas siempre pueden especificarse con respecto al clave
pesado:

K
aj= Ef; (5-5)

en donde j representa cualquier components y hk el clave pesado. Entonces,
«hk =1, l[as « para los componentes mas ligeros que el clave pesado son mayores
que 1, y para los componentes mas pesados son menores que 1.
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6.2 RELACION MINIMA DE REFLUJO,

Esta es la relacion de refiujo méaxima que requiere un nimero infinito de platos para
separar los componentes clave.

Con un nimero infinito de platos, es posible excluir el destilado de todos los
componentes mas pesados que el clave pesado. Puesto que todos los componentes
estdn presentes en el piato de alimentacion y como se necesitan varios platos de
enriquecimiento para que se vuelva insignificante la concentracion de estos
componentes pesados, el "adelgazamiento” para estos componentes, arriba del cual su
concentracion es cero, cae en algin lugar encima de! plato de alimentacién. En forma
similar, un nimero infinito de platos permite excluir de! residuo todos los componentes
més ligeros que el clave ligero, y hay un "adeigazamiento" para estos platos debajo del
plato de alimentacién. Por [0 tanto, la situacion es diferente que en 1a destilacion
binaria, en donde sdlo hay un adelagazamiento en la relacidon del reflujo minimo,
generalmente en el plato de alimentacion,

Debido a la posibilidad de excluir componentes de los productos, los calculos en fa
relacion de reflujo minimo ayudan a decidir cudles son los componentes clave. Los
componentes que se consideren clave con respecto a la volatiiidad, se encuentran en
cantidad importante en fos dos productos y se dice que se distribuyen. En la relacién
de refiujo minima, se cumple:

XDD=cg—1 Xk D | ak - af Xnp D
ZFF  ak-VZnFF  ak—1 ZnkeF

Para XipD/2ZjFF menor de -.01 0 mayor de 1.01, probablemente el componente J no
se distribuird. Para valores entre .01 y .89, sin duda alguna el componente J se
distribuira. Los calculos se realizan con las primeras estimaciones sobre cudles son {os
componentes clave; después se corrige, si es necesario. Se han propuesto muchos
métodos para calcular 1a refacidn de refiujo minimo, Rm, la mayorfa de los cuales son
tediosos ¥y no necesariamente muy exactos. No se requiere un valor exacto de Rm,
puesto que el Unico propdsito al obtenerla es calcular las composiciones de los
productos en Rm y asegurar que la relacion de reflujo, R, especificada sea razonable.

(5-6)

El método de Underwood que utiliza a promedio constantes y supone LG constante,
proporciona valores razonables; se recomienda este método.

Se pueden resolver dos ecuaciones;
3 UL R (57A)

3 AX00 5 ipms1y

ai -

(5-78)



84

La primera de estas ecuaciones es para todos los componentes J y se resuelve para
los valores necesarios de @. Estos son los valores que caen entre las re de los
componentes distribuidos. Por lo tanto, se requiere un valor mas de & que el nimero
de componentes entre los clave; estos valores caeran entre ik y aihk = 1. Entonces la
ecuacion (5-7B) se escribe una vez para cada valor de < obtenido, incluyendo el clave
pesado y todos los componentes mas ligeros en las sumas. Estas se resuleven
simultdneamente para Rm y las incognitas XjpD. Si resulta que XjpD es negativo o
mayor que ZjFF, el componente J no se distribuird y los componentes clave se habréan
escogido en forma incorrecta.

Todas las « se calculan en el promedio del punto de rocio del destilado y el punto de
burbuja de! residuo, lo cual puede requerir algunas estimaciones al tanteo. Este método
se ha ampliado a columnas con alimentacion miltiple, en donde se consideran los
moles totales de cada uno de los componentes que entran al sistema por cada
alimentacion, asi como el flujo de ambas alimentaciones.

El método descrito anteriormente para determinar ia distribucion de los componentes
que quedan entre los componentes clave puede llegar a ser muy laborioso y requerir de
muchos célculos bastante complicados debido a los sistemas de ecuaciones que se
tienen que plantear y cuya resoloucién no es facil.

Geddes y Hengstebeck desarrollaron un método que, al iguat que el anterior, se basa
en las volatilidades relativas evaluadas a la temperatura promedio de la torre; y que
simplifica los calculos necesarios para determinar la distribucién de los componentes en
el destilado y en el fondo.

La correlacion desarrollada es:
i
IogE =Clogy (5-8)
iD = moles de i en destilado
iB = moles de i en fondo

El método consiste en evaluar «f (para todos los componentes) a la temperatura
promedio del sistema. Estos valores corresponden a las abscisas de una gréfica. Se
calculan las ordenadas para los componentes clave a partir de la ecuacién 5-8. Con las
ordenadas y abscisas correspondientes, se puede obtener faciimente fa ecuacion de la
recta. Con la ecuacion de la recta se pueden evaluar las ordenadas para los demas
componentes ( que NO son clave ). A través de Balances de materia, y las ordenadas
obtenidas es facil obtener los valores de fraccidn mol, tanto en el destilado como en el
fondo, de los componentes distribuidos.

El método de Geddes-Hengstebeck es el que se utiliza en el simulador desarrollado
para encontrar la distribucidn de argon en las torres de destilacién. Debido a que el
aire se considera como un sistema ternario, compuesto por nitrégeno, oxigeno y argan,
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para efectos de destilacion, el componente clave ligero corresponde al nitrégeno y el
clave pesado al oxigeno, por lo que es necesario determinar la distribucién del argén
dentro de las torres.

5.3 REFLUJO TOTAL.

Las composiciones del producto cambian con la relacion de refiujo; los célculos en el
reflujo total ayudardn a decidir las composiciones finales. La ecuacién de Fenske no
esta limitada a mezclas binarias y puede aplicarse a los componentes clave para
determinar el nimero minimo de platos.

XD D ., Xnkew W
log (( ¢ ))
_ XhkD D7 Xpew W
Nm+ 1= loga I av (5-9)

en donds Nm + 1 es el nUmero total de etapas ideales incluyendo el rehervidor (y
un condensador parcial si se toma en cuenta su capacidad de fracclonamiento ).
Entonces, la ecuacion puede aplicarse para determinar la distribucion de otros
componentes en el reflujo total:

XpD _ 1 Xnkp D :
J_'x;w v = v R W (5-10)

La aav {alfa promedio) es la media geométrica de los valores en el punto de rocio de!
destilado y el punto de burbuja de residuo, que puede requerir varias pruebas antes de
que pueda calcularse.

a,av= (amarn)®® {5-11)

COMPOSICIONES DE LOS PRODUCTOS.

Para los componentes entre los compenentes clave, se puede obtener una
eslimacién razonable de sus distribuciones en la relacion de refiujo R, mediante una
interpolacién lineal de X|pD, entre Rm y el reflujo total, de acuerdo con R/(R + 1).
Para los componentes mas iigeros que el clave ligero y mds pesados que el clave
pesado, es mejor en este momento suponer que no se distribuyen, a menos que exista
una clara indicacién de distribucién importante en el reflujo total y 2 menos que R sea
muy grande. Atn cantidades muy pequerias de los companentes ligeros en el residuo
o de los componentes pesados en el destilado modifican enormemente los cdlculos que
siguen.
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54 LOCALIZACION DEL PLATO DE ALIMENTACION

Al igual que con mezclas binarias, el camblo de la seccion enriquecedora a la seccion
de agotamiento debe hacerse tan pronto como se haya obtenido el mayor
enriquecimiento. Esto, finalmente, sélo puede determinarse mediante pruebas en los
célculos de Thiele-Geddes; mientras tanto se requiere algin tipo de gufa, A
continuacion se supone L/G constante, se desprecia la interferencia de componentes
diferentes a los calve y se supone que el plato de alimentacién éptimo ocurre en la
interseccion de las lineas de operacién de los componentes clave.

Omitiendo la designacién del numero del plato, de la ecuacion:
GYn+1 =LXp+ DXp (5-12)

Donde n = numero de plato

la linea de operacidn para la seccion de enriqguecimiento, puede escribirse para cada
uno de los componentes clave:

G D
Xk = Yk L rXIkD (5-13)
G D
Xnk = Yhi L~ L o (5-14)
Eliminando L se tiene
= X b b
Yik = Xtk Yhk ~ & XhkD + & XikD (5-15)
En forma similar, para la secién de agotamiento da:
o Xk, W w X
Yik = Xtk Yhk =g Xnkw + o Xiw (5-16)

En la interseccién con la linea de operacién, Ylk de la ecuacion 5-15 y de la 5-16 son
iguales, como lo son Yhk y Xlk/Xhk. Entonces igualando los datos derechos de las dos
expresiones da:

Wiy DXikp
X <) G
Xnk " ™7 WXhikw + DXhp
G G

(5-17)

Para el clave ligero se tiene :
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w D _ GFZws —DF (1~ q) XD
G Xkw + o Xip = (G=F(-9))6
y se obtiene un resultado similar para el clave pesado. Sustituyendo estas
ecuaclones en la ecuacién 5-17 con el valor de G/D = R + 1:

o 2 =X (1-qY (R+1) )
ZhkF -~ Xnkp (1 - g)/(R+ 1) (5-19)

De acuerdo con el tratamiento de las mezclas binarias, el plato de alimentacion F es
el paso mas alto sobre la linea de operacion de la seccidn de agotamiento , El paseo de
alimentacion raramente coincide exactamente con la interseccion de la linea de
operacion. Entonces, la localizacién def plato de alimentacién, y segun la condicion
térmica de la misma, estd dada por alguna de las ecuaciones siguientes:

(5-18)

ﬂ interseccion%
X e

Cuando la alimentacion se encuentra en forma de liquido subenfriado o saturado, se
utiliza la ecuacién:

Ak ik X

Sz o 2 5-20

th' 1 Xk interseccién% Xhk f { )
Cuando la alimentacién es una mezcla de liquido y vapor, el criterio de eleccion

corresponde a la scuacion:

Xik Xk
Rk f—1 Xhk .. intersacclédn% Xh 1 (5-21)
y cuando [a alimentacion es un vapor saturado o sobrecalentado, se utiliza:
Ak Xixx X,
2o z o 5-22
thf -2 [ intersaccion® th -1 ( )

* Composiciones en equilibrio con el vapor

5.5 METODO DE CALCULO DE LEWIS Y MATHESON.

Este método establece la primer ( y generalmente la Uitima ) estimacion del niimero
requerido de platos. Aunque es posible considerar, mediante balances simuitaneos de
entalpfa plato a plato, las variaciones en la relacidon LUG con el nimero de platos, es
mejor omitir este refinamiento puesto que todavia no se establecen los productos
firmemente.

Con L/G constantes, se pueden aplicar a cada componentes las lineas de operacion

de McCabe-Thiele, que son simplemente balances de materia. Por lo tante, para la
seccion de enriquecimiento, la ecuacién 5-12 es:

V].n+1=% X].n+g‘Z|.D (5-23)
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Esta ecuacidn se utfiza en forma alternativa con los calculos de! punto de rocio a fin
dae calcular plato por plato para cada componente, desde la parte superior hacia abajo
hasta el plato de alimentacién. Para componentss mas pesados que el calve pesado,
no se cuenta con ZjD y estos componentes no pueden incluirse.

Para la seccion de agotamiento, es conveniente resolver para X la ecuacién:
G w
Xl,m=tY|.m+‘+TX]‘w (5-24)

Esta se utiliza en forma alternativa con los calculos del punto de burbuja a fin de
calcular plato por plato para cada componente, desde el fondo hacia arrtba hasta el
plato de alimentacién. No hay valores ds Xjw para componentes mas ligeros que el
clave ligero; por ello, no pueden incluirse.

Si en la primera estimacion de las composiciones de los productos se encuentra que
un producto contienen todos los componentes ((k = mas volatil 6 hk = menos volatil ) ,
los calculos pueden iniciarse con este producto y continuarse después del plato de
alimentacién hasta el otro lado de la columna. Por supuesto, deben utilizarse las
ecuaciones de [a linea de operacidn adecuadas para cada seccion. Esto evitara las
correciones a la composicién, que se expondrén posteriormente.

CORRECCIONES A LA COMPOSICION.

Los célculos previos proporcionaron que la alimentacién debe ser en dos platos
calculados a partir de direcciones opuestas, que no coinciden, No obstante, en la
mayoria de los casos el nimero de platos serd satisfactorio; por ende para calcular los
subsecuentes sdlo se necesita estimar aproximadamente las temperaturas y las
relaciones L/G,

Empezando con el liquido de! plato de alimentacidn, tal corno se calculo respecto de
la seccién de enriquecimiento, que no presenta componentes pesados, todas las
fracciones mol se reducen proporcionalmente, de forma que su suma, més las
fracciones mol de los compoentnes que faltan sea 1, segin se muestra en la
composicion det plato de alimentacion calculada en la seccién de agotamiento.
Entonces, se vuelve a calcular el punto de burbuja. La justificacion de este
procedimiento, un tanto arbitrario, es que las concentraciones relativas de los
componentes ligeros en el vapor permaneceran aproximadamente iguales mientras no
cambien sus concentraciones relativas en el lquido.

A continuacién se calculan las concentraciones de los componentes pesados
faltantes sobre los platos arriba de! plato de alimentacién. Para estos, ZjD debe ser
muy pequerio y la ecuacidn 5-23 muestra;

Y[, a+1 - L X,nG + 02,04 =x,n
Yhi, n+1 L Xhk,n% + D ZhkD/G  Xhkn

(5-25)
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puesto que:
Yi.ntt _ M+t Xj.n#t _ @f.ntt Ko+ (5-26)
Yhk,n+1  Mhk,n+1 Xhk,n+1 Xhk, n+1
entonces:
o, n+1 X, n+1 Xnkn
X| = ZLnt1 B o+l Sk -27
Jn Xhk , 41 ®-27)

Por tanto, las fracciones mol de liquido sobre el plato n determinadas con
anterioridad se reducen proporcionalmente para ajustar las fracciones de los
componentes pesados, se calcula entonces un nueve punto de burbuja. Asi se
continta en forma ascendente hasta gue ya no cambien en forma importante las
concentraciones antes calculadas en los platos superiores.

Los componentes ligeros faltantes se suman a los platos debajo del plato de
alimentacién en la misma forma. Entonces, la ecuacién 5-24 para éstos, da:

Y], m+1t =X,m--'WX],wﬁ.le,m (5-28)
Yik,m+1 Xik,m~ W Xikwl  Xikm

en donde se aprovecha el hecho de que Xjw debe ser pequefia para estos
componentes. Como antes,

Y|:m+1 _ M m+1 Xj. m+1 _g.m Xj, . m+1
Yik, m+1 Mk, m+1 Xk, m+1  Qlkm Xk .m+1

(5-29)

la dGltima aproximacion resulta de suponer que la relacidn de las a permanece
razonablemente constante con cambios pequefios de temperatura. Entonces:

X[.m (llk'm Xk, m+1 .
aj,m Xikm (5-30)

las fracciones mol de los componentes sobre el plato inferior se reducen
proporcionalmente para acomodar los componentes ligeros; se vuelve a calcular el
punto de burbuja.

Xj, m+1 =

5.6 RELACIONES LIQUIDO - VAPOR.

Con las temperaturas y composiciones corregidas, ahora es posible calcular
razonablemente bien las relaciones L/G sobre los platos.

Para la seccion de enriquecimienta, se pueden resolver las secuaciones 5-31 y 5-32:

Gn+1 HGn+1 = Ln Hin 4+ Qe + D Hp (5-31)

Gn+1=Ln+D (5-32)
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para obtener:
_Qc+D(Hp—Hin)
Gn+1 = ~ Henet - FLn {5-33)
donde Qc = Calor removido en el condensador.
Qc = D((R + 1) Hat-RHLo-HD ) (5-34)

G1 = Vapor del plato No. 1
Lo = Liquido de Reflujo
D = Destilado
Con la ecuacién 5-32 se obtiene Ln; Gn se calcula mediante otra aplicacin de la

ecuacion 5-33; asi se obtiene Ln/Gn. En forma similar, para la secidn de agotamiento,
las ecuaciones 5-35 y 5-36:

" Lm=Gm+1 + W (5-35)

Lm Hum + Qb = Gm+1 Hem+1 + W Hw (5-36)

se resuelven simultdneamente para obtener:

Qb + W ( Him — Hw)

G = 5.
m+1 Hem+1 — Him 6-37)
donde Qb = Calor proporcionado en el reboiler.

Qp = DHp + WHw + Qc + QL — FHF (5-38)

QL = Suma de todas las pérdidas de calor
F = Alimentacién
W = Productos de Fondo
D = Destilado
La ecuacién 5-35 da el flujo del liquido. Generalmente es necesario calcular sélo
unas cuantas de estas relaciones en cada seccién e interpolar ef resto de una gréfica de
L/G vs. nimero de platos.

Si las entalplas se calculan a partir de las temperaturas y concentraciones tomadas
de los datos de Lewis y Matheson, atin cuando se corrigieron en |a forma indicada, las
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relaciones L/G no dejaran de ser simples estimaciones, puesto gue los datos en que se
basan suponen que L/G es constante en cada seccién.

5.7 METODO DE THIELE Y GEDDES.

Con el nimero de platos, posicion del plato de alimentacién, temperaturas y
relaciones L/G, el método de Thiele-Geddes procede a calcular los productos que
resultaran; permite as/ una verificacion final de todos los célculos previos. A
continuacion se expone el método.

Todas las ecuaciones que siguen se aplican por separado a cada componente, por
lo que se omiten las designaciones de los mismaos.

Para la seccion de eriquecimiento, considérese inicialmente el condensador.

Gt Yi=lo Xo+D 20 (5-39)
G1 Y1 _ Lo Xo
D7 D 2o +1 (5-40)
Para un condensador total, Xo = Zp = Xp y Lo/D = R, por lo tanto:
G1 Y1 _ _ '
DZD—R+1-A0+1 (5-41)
Para un condensador parcial, que se comporta como una etapa ideal, ZpD = Yp, Zp/Xo
=Yp/Xo =mo ¥
GrYs _R =
Dzo"mu+1'A°+1 (5-42)
Por lo tanto Ao es R o R/mo segln el tipo de condensador, Para el plato 1:
LiX b
G Vi =Gy m A1 (5-43)

en donde A1 es el factor de absorcién para el plato 1. Entonces:
L1 Xy=A1 Gt Yy (5-44)
Para el plato 2:

G2 Ya=L1 X9+ D 2D (5-45)

GeVe LiXs,, AGiY ,_
DZD_DZD+1— D 7o +1=A1(Ao+1)+1



Al(Ao+ 1)+ 1=Ap Al +A1 +1 .

Generalmente para cualquier plato;

Gn yn =Ag A1 A2...An—1 + A1 A2 ... Ap~1+ ...+ Ap—1 + 1
D Zp
Y para e! plato de alimentacion:

G Y _
D 7o = Ao A1 Az.. Al-1 + A1 Az L Al-r 4+ A=t +1

Ahcra considérese la secion de agotamiento. Para el reboiler:

GNp+1 YNp+1 _ GNp+1 mw _ s
ED w w

en donde Sw es el factor de desorcidn del reboiler. Puesto que:
LNp XNp = GNp+1 YNp+1 + W Xw

entonces:

LNp XNp _ GNp+1 YNE‘I _
Waxw W Xw +1=8w+1

Para el plato inferior:

GNp YNp - GNp mMNp = SN
LNp XNp Lnp P

GNp YNp = SNp LNp XNp

entonces:
Lnp=1 XNp-.] = GNp YNp + W Xw
LNp-1 XNp—l - GNpYﬁg 1= Snp LNE XNE+ 9
W Xw W Xw W Xw
Snip Lp XNp , 4 _ gy (Sw+ 1)+ 1= Snp Sw+ Snp + 1
W Xw p( P P

En general para cualquler plato:

Lm Xm

(5-46)

(5-47)

(5-48)

(5-49)

(5-50)

(s-51)

(5-52)

(5-58)

(5-54)

(5-55)

Wy = Sm+1 ... SNp=1 SNpSw + Sm + 1 ... SNp=1SNp + .. + S + 1 (5-56)
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y para el plato de alimentacidn;
Ly Xt
w' Yo = St+1 -» SNp~1 SNp Sw + Si+1 ... SNp-1SNp + ... + St+1 + 15-57)

Ahaora se proporcionan las A y las S efectivas que han de usarse tanto en las
ecuaciones 5-48 y 5-57:

U _uX 3
Ar= Gi mr Gr Yt (5-56)
W Xw _ U XF Gt Yibzp _ Gi Yibzp 5-59)
D 2D~ GIYi LiXidwo T Lt Xp/WXw ¢
puesto que:
FZp = WXw + DZp (5-60)
- F&
024 = Fxw/Dzo + 1 561

Entonces , para cada componente se utilizan las ecuaciones 5-48 y 5-57 para
calcular el numerador y el denominador respectivamente, del término de la ecuacion
5-59, de donde se obtiene WXw/DZp, o la separacion del components. Asi, con la
ecuacion 5-61 se obtiene DZp y la con la ecuacion 560, WXw.

Por tanto, los productos que se acaban de calcular concuerdan por completo con el
nimero de platos, posicion del plato de alimentacion y la relacion de reflujo utitizada,
siempre y cuando las Ay las S sean correctas. Para verificarlo es necesario utilizar las
ecuaciones generales 5-47 y 5-56 para cada plato en la seccién apropiada de la torre.
Con e fin de verificar e! plato n de la seccién de enriquecimiento, se ocupa la ecuacion:

GN Yn DZD
DZo Gn

que se puede obtener a partir de los datos acumulados. Si la sumatoria de las Yj,m
es uno , la temperatura es satisfactoria. Si no, se obtiene una nueva temperatura
ajustando proporcionaliments [as Y hasta que su suma sea une y calculando el punto de
rocio correspondiente. Para veriticar un plato en la seccion de agotamiento:

LM Xm WXw
Wxw Lm

que se puede cbtener a partir de los datos. Si la suma de las Xj,m es uno, la
temperatura 8s correcta. Si no, las X se ajustan para que su suma sSea uno y se calcula
el punto de burbuja. Las nuevas temperaturas y composiciones permiten nuevos
balances de entalpia para obtener L/G corregidas para cada plato, y puede volverse a
realizar el calculo de Thiele y Geddes.

=Yn (5-62)

= Xm (5-63)
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5.8 ALIMENTACIONES MULTIPLES.

Hay ocasiones en que dos 0 mas mezclas de alimentacién, compuestas de las
mismas sustancias pero con diferentes concentraciones, requieren destilacion para dar
los mismos productos destilados y residuales. Entonces una sola torre de destilacién
es suficiente para todos. La forma de hacerlo es introduciendo cada corriente en la
etapa que tenga la composicién mas cercana. En la Figura No. 28 se encuentra un
diagrama que ilustra |a forma de hacerlo.

Considerando !a Figura anterior, el balance de materia airededor de toda 'a columna
seria;

Fi+Fa=D+W (5-64)
Fi1 Zyi+F2 Z1=D Yj+ W X (5-65)

En esta torre se tienen 3 secciones, la seccién A, que corresponde a la parte que se
encuentra sobre la primera alimentacion y gue corresponde a la zona de recuperacion.
ta seccion C, que se encuentra por debajo de la segunda alimentacién y que
corresponde a la zona de agotamiento. La seccion B, es la zona de la torre entre las
dos alimentaciones. Esta parte no se puede considerar totalmente como de
recuperacion o agotamiento, sin embargo para llevar a cabo los célculos aplicando los
métodos de Lewis-Matheson y de Thiele Geddes, se puede considerar como de
agotamiento o como de recuperacion. La convergencia del sistema se lleva a cabo de
igual manera. El Unico requisito es efectuar los balances de liquido y vapor
correspondientes a cada seccién, de acuerdo a la cantidad de los mismos que entran
con cada alimentacion.

La diferencia esencial se encuentra en la forma de considerar las alimentaciones. Es
necesario suponer que se alimenta una sola corriente mezclada. lo cual daria para cada
componente la siguiente ecuacion:

_F Zi+ F2 Zp
ZMi = TR+ Fr (5-66)
y para la condicion térmica se tiene que g vale:
1 Fi+q2 F2
om = AR 2 (5-67)

Es necesario determinar la condicién térmica de cada alimentacidon por separado
para poder ocupar la ecuacion 5-67 y obtener gm.
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FIGURA No. 28

TORRE DE DESTILACION CON DOS ALIMENTACIONES

Fi

Fa
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El valor de gm se requiere para la obtencion del reflujo mimino que ocuparia la
alimentacién combinada. Todo el demds procedimiento se lleva a cabo como si se
contara con una sola alimentacion.



A P I T UL O

SIMULADOR
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CAPITULO SEIS

6.1 SIMULADOR

En este capitulo se presenta el contenido general del simulador desarrallado y la
Impresién de ejemplos con las diferentes opciones de cdlculo manejadas.

El Simulador consta de 11 programas diferentes, encadenados entre si. &l primero
de los programas lo constituye el MENU PRINCIPAL. A partir de este MenU es posible
desplazarse a los demds programas, simplemente escogiendo el nimero del célculo
que se quiere realizar.

En este Menu se van a encontrar las siguientes opciones:
1.- Temperaturas de Saturacion.
2.- Curvas de Equilibrio para Sistemas Binarios.
3.- Equilibrio Liquido - Vapor.
4.- Entalpias.
5.- Datos Termodinamicos.
6.- Torres de Destilacion.
7.- Compresor.

8.- Salir.

TEMPERATURAS DE SATURACION.

Con este programa se determinan las temperaturas de ebullicion del nitrogeno,
oxigeno y argén a una presion determinada. También es posible obtener puntos de
Burbuja y Rocio de mezclas formadas con cuslquiera de los componentes
mencionados. Ademas de las temperaturas de burbuja y roclo, aparecen las
composiciones de equilibrio en cada una de las fases.

Para lievar a cabo los célculos se basa en la Ecuacion de Antoine para cada uno de
los componentes y en los ciclos para Temperaturas de burbuja y rocio descritas en el
capitulo cuatro.
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CURVAS DE EQUILIBRIO PARA SISTEMAS BINARIOS.

Con esta opcion es posible obtener Curvas de Equilibrio de cualquier sistema binario
formado entre oxigeno, nitrégeno y argon a la presion deseada.

Una vez determinada la presion de trabajo, se calculan los equilibrios liquido - vapor
entre las temperaturas de ebullicidn de ambos componentes. LOs resuitados incluyen
las temperaturas, fracciones mol en liquido y vapor, asi como los coeficientes de
distribucidn, K, para cada componente y la volatilidad relativa con respecto al
componente mas pesado.

EQUILIBRIO LIQUIDO - VAPOR.

Los calculos en el equilibrio liquido-vapor corresponden a los perfiles de composicion
y temperaturas a presién constante, que sigue cualquier mezcla, ya sea binaria o
ternaria, al pasar de su temperatura de burbuja a la de roclo. Se indican también las
relaciones entre la cantidad de liquido y vapor fermados con cada incremento de
temperatura, asf como los coeficientes de distribucion K, para cada uno de los
componentes.

ENTALPIAS.

Con este programa se obtienen los valores de las entalpias de componentes puros o
de mezclas. Se pueden dsterminar a una presién y temperatura deseados, o bien,
obtener perfiles a una presidn establecida.

El método de célculo se basa en ecuaciones de entalpia en funcion de la temperatura
para cada componente a diversas presiones, por lo que el programa lleva a cabo
interpolaciones y ajustes necesarios para obtener los datos en las condiciones
requeridas.

DATOS TERMODINAMICOS.

Los datos obtenidos aqul, corresponden a los valores de presidnes de vapor,
coeficientes de actividad seglin la ecuacién de Wilson, cogficientes de fugacidad de
acuerdo a la ecuacion virial, temperaturas de saturacidn, coeficientes de distribucion y
composiciones en liquido y vapor a la temperatura y presion solicitadas.
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TORRES DE DESTILACION,

Al escoger el inciso para Torres de Destilacion, el control del programa se transfiere a
un nuevo meny, en donde se presentan 2 diferentes alternativas de célculo, una para
cada una de las torres.

La separacion del oxigeno y el nitrégeno se lleva a cabo en un sistema de doble
columna, las cuales corresponden a las dos primeras opciones.

Los métodos de célculo utilizados son los de Lewis-Matheson y Thiele-Geddes.

Los datos de entrada para la Torre No. 1 son la presidn de operacidn, la temperatura
de la alimentacion, las fracciones mo! de oxigeno y nitrdgeno deseadas en los
productos o bien, el porcentaje de recuperacion de cada uno de ellos y las veces que
se va a ocupar el reflujo minimo como refiujo de operacidn,

A la Torre No. 2, entran dos alimentaciones, los fondos de la Torre No. 1y el aire
procedente de la turbina. Los datos requeridos para esta torre son: presidn ,
temperatura y flujo a la salida de la turbina, composiciones deseadas de los productos o
los porcentajes de recuperacién de cada components. Todos los datos acerca de la
alimentacion proveniente de la Torre No. 1, se transfieren automaticamente.

Las Torres, despliegan al final del célculo un mend en donde se puede seleccionar
los resultados de interés. El menu de resultados incluye:

1.- Condiciones de 1a alimentacién,

2.- Componentes Clave, Reflujo Minimo y Temperaturas Promedio.
3.- Composiciones y Temperaturas en Domo y Fondo.

4.- Condiciones a Refiujo Total.

5.- Composiciones de los Productos con el Reflujo de Operacion.
6.- Perlil de Temperaturas y Composicicnes en la Torre,

7.- Constantes de Equilibrio en cada plato.

8,

Pertiles de Entalpia.

9.- Liquido, Vapor y relaciones L/G en cada plato.

10.- Parametros A y S de Thiele-Geddes.

11.- Parametros GnYn/DYd y LnXn/WXw de Thiele-Geddes.
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12.- Pardmetros Thiele-Geddes especificos del plato de alimentacién.

COMPRESOR.

Dentro de esta cpcidn del simulador, se puede obtener la potencta requerida para la
compresién del aire desde la presion atmosférica hasta la presién de proceso. También
se determina la cantidad de agua de enfriamiento requerida, en cada una de 1as etapas
de compresion.

A continuacién se presenta un breve resumen de las bases necesarias para e! célculo
de un compresor.

En cualquier proceso continuo de compresion, la relacion de la presién absoluta al
volumen se expresa por medio de ia formuta:

PV = K (6-1)

La gréfica de la presién en funcién del volumen para cada valor del exponente n se
conoce como curva politrépica. Puesto que el trabajo que se realiza al pasar de la
Presion 1 a la Presién 2, a lo largo de cualquier curva politropica es:

2
W=fPdV (6-2)
1
de ello se desprende que la cantidad de trabajo necesario depende de la curva
politrépica de que se trate y aumenta al incrementarse los valores de n. ia trayectoria
que requiere la cantidad menor de trabajo consumido es n = 1, que es equivalente a la
compresion isotérmica. Para la compresion adiabética, o sea, sin que se agregue no se
retire calor durante el proceso, n = k = Cp/Cv.

Puesto que por lo comin no resulta practico incluir una cantidad suficiente de equipo
de transferencia de calor en el disefio de la mayoria de los compresores para eliminar ia
mayor parte del calor de compresién, la mayoria de las maguinas tienden a funcionar a
lo largo de una trayectoria politrpica que se acerca a la adiabatica. Por ends, la
mayoria de los célculos de compresores se basan en la curva adiabatica,

Las Ecuacionas para un sistema adiabatico son :

P v
(7] - L] 6
T Vi 1k-

B [ =

[g_;: ] _ '_%]k/(k—u (6-5)



u2
La potencia que se requiere para un compresor se calcula facilmente de la siguiente
relacion:

Pa

_ 123022 Ta K Qo Pollr—1] _
P*[zas(k—nn] [][ I

(6-6)

donde:
P =CV

Ta = Temperatura de Entrada { °K)
K = Cp/Cv

Pb = Presion de Salida

Pa = Presion de Entrada
Qo = m%min

n = Eficiencia

6.2 EJEMPLOS
A continuacion se presentan ejemplos de cada una de las opciones contenidas en la
simulacién.

No se incluye listado del programa por ser demasiado extenso. En el
Apeéndice C, se encuentran Diagramas de Flujo simplificados de cada una de las
opciones de calculo.
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OPCIONES DE CALCULO

1.~ ~TEMPERATURAS DE SATURACION.

2.- CURVAS DE EQUILIBRIO PARA SISTEMAS BINARIOS.
3.- EQUILIBRIO LIQUIDO - VAPOR

4.- ENTALPIAS.

5. DATQOS TERMODINAMICOS.

6.- TORRES DE DESTILACION.

7.- COMPRESOR.

8- SALIR

OPCION ?

TEMPERATURAS DE SATURACION PARA SISTEMAS DE

NITROGENO - ARGON - OXIGENO

TEMPERATURAS DE EBULLICION DE COMPONENTES PUROS.
CALCULO DE TEMPERATURAS DE BURBUJA Y ROCIO DE MEZCLAS.
REGRESAR A MENU PRINCIPAL,

S ALIAR

OPCION ?



iDE QUE COMPONENTE QUIERES LOS DATOS 7

1.- NITROGENO
2.  ARGON

3.- OXIGENO

OPCION ? 2

INDICA LA PRESION A LA QUE DESEAS LOS DATOS.

NOTA: LA PRESION DADA NO DEBE SER MAYOR A LA
PRESION CRITICA DEL COMPONENTE,

( PRESION CRITICA DEL ARGON = 48.3 am )

PRESION { atm ) ? 3
TEMPERATURA DE EBULLICION = 96.8063 K

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR

104
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CALCULO DE TEMPERATURAS DE BURBUJA Y ROCIO
A CONTINUACION SE PIDEN LOS DATOS DE PRESION Y

FRACCIONES MOL DEL SISTEMA, S| ALGUNO DE LOS
COMPONENTES NO EXISTE, MARCA CERO.

PRESION TOTAL { aim } ? 4
Z NITROGENO ? 3
Z ARGON ? .2

2 OXIGENO ? &

SISTEMA : NITROGENC - ARGON - OX!GENO
PRESION TOTAL: 4 aim
LiQutitoo SATURADO

TEMPERATURA DE BURBUJA: 98.02421 K

NITROGENO ARGON OXIGENO
X 0.3 5 0.5
Y 0.6242261  0.1862787 0.2897804
VAPOR SATURADO
TEMPERATURA DE ROCIO: 100.9337 K
NITROGENO ARGON OXIGENO
X 0.136936 0.164191 0.6897671
Y 0.3 0.2 0.5

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR



CURVAS DE EQUILIBRIO PARA SISTEMAS BINARIOS

1.-  NITROGEND - OXIGENO

2.-  NITROGENQ - ARGON

3.-  ARGON - OXIGENO

4.- REGRESAR A MENU PRINCIPAL

5. S ALtR.

QPCION 7

TROGENO - OXIGENO

PRESION TOTAL (atm) 7 2

166




T (K)

83.64892
84.62492
85.60093
86,57693
87.55294
88.52895
89.50495
90.48096
91.45696
92.43297
93.40897
94.38498
95.36098
96.,33699
97.31298

T (K

83.64892
84.62492
85.60093
86.57693
87.65294
88.52895
89.60495
90.48096
91.45696
92.43297
93.40897
94.38498
95.36098
96.33699
97.31298

SISTEMA :

NITROGENO -

PRESION TOTAL:

X Nitrégeno

1
0.8590384
0.7500538
0.6516308
0.5626225
0.4817082

0.407964
0.3405392
0.2786962
0.2217942
0.1692745
0.1206495

7.55E-02
3,34E-02

0

Y Nitrdgeno

1
0.9524812
0.9102377
0,8659403
0.8187118
0.7677341
0.7121961
0.6512533
0.5839935
0.5094022
0.4263254
0.3334255
0.2291284
0.1115533

[+]

OXIGENO
2 atm
X Oxigeno

[¢]
0.1408616
0.2499462
0,3483092
0.4373775
0.5182918

0.592036
0.6594608
0.7213038
0.7782058
0.8307255
0.87983505
0.9245079

0.966572

1

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR

SISTEMA :

NITROGENO - OXIGENO

PRESION TOTAL :

K Nitrégeno

1
1.108776
1,213563
1.32876
1.455171
1.593774
1.745733
1.912418
2.095448
2,296734
2.518544
2.763588
3.035128
3.337126

K Oxfgeno

0.3371047

0.3591267
0.384887
0.4144891
0.4481373
0.4861257
0.5288362
0.6767425
0.6304216
0.6805707
0.7580305
0.8338184
0.9131728
1

2 atm

alfa {KN2 /K 02)

3.289118
3.379207
3.452337
3.510758
3.556441

3.591113
3.616277
3.633247
3.64171

3.647048
3.645747
3.640035
3.63057%
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Y Oxfgeno

[}
4.75E-02
8.97E-02

0.1340597
0.1812882
0.2322859
0.2878039
0.3487467
0.4160065
0.4905978
0.5736747
0.6665745
0.7708716
0.8884467
1

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR. 1 PARA DESPLEGAR PANTALLA ANTERIOR
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EQUILIBRIO LIQUIDO - VAPOR EN SISTEMAS DE

NITROGENO - ARGON - OXIGENC

1.- CALCULO DE EQUILIBRIOS LIQUIDO - VAPOR.
2.- REGRESAR A MENU PRINCIPAL.

3- § A L | R

OPCION 7 1

EQUILIBRIO LIQUIDO - VAPOR EN SISTEMAS DE

NITROGENO - ARGON - OXIGENO

A CONTINUACION SE PIDEN LOS DATOS DE PRESION Y
FRACCIONES MOL DEL SISTEMA, S| ALGUNO DE LOS
COMPONENTES NQ EXISTE, MARCA CERQ.

PRESION TOTAL f{atm) ? 4
Z NITROGENO ? .3
Z ARGON ? 3

Z OXIGENO ? .4
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SISTEMA : NITROGENO - ARGON . - OXIGENO
COMPOSICIONES EN EL LIQUIDO

PRESION TOTAL: 4 atm

T K LIQUIDO X Nitrogano X Argon X Oxigeno
97.62376 1 0.3 0.3 0.4
97.80756 0.9361777 0,2869008 0.3020122 0.4110865
97.99138 0.87365 0.2744859 0.3034361 0.4220652
98.17619 0.8010476 0.2601143 0.304525 0.4353565
98.35801 0.734767 0.2476797 0.3047924 0.4475203
98.54282 0.6677422 0.2356148 0.3044024 0.4599715
98.72664 0.59989205 0.2239546 0.3033319 0.4727019
98.91045 0.53089 0.2126729 0.3015563 0.4857606
99.09427 0.4604884 0.2017825 0.2990578 0.4891534
99.27808 0.3883163 0.1912606 0.295816 0.5129212
99.4619 0.3152678 0.1812497 0.2918715 0.5268746
99.64571 0.2399608 0.1716857 0.2871754 0.541195
99.82953 0.1606568 0.1620984 0.281645 0.55615
100.0133 8.02E-02 0.1531818 0.2755121 0.6712168
100.1871 0 0.1447786 0.2687258 0.5866403

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR.

SISTEMA: NITROGENO - ARGON - OXIGENO
COMPOSICIONES EN EL VAPOR
PRESION TOTAL: 4 amm

T K VAPOR Y Nitrogeno Y Argon Y Oxigeno
97.62375 [4] 0.508576 0.26423029 0.2271211
97.80756 0.0638223 0.4321459 0.2704838 0.2373703
97.99138 0.12635 0.4764178 0.2762411 0.2473411
98.17519 0.1989524 0.460593 0.2817811 0.2576259
98.35901 0.265233 0.4349414 0.2867238 0.2683348
98.54282 0.3322578 0.4293957 0.2911525 0.2794518
98.72664 0.4000795 0.4140304 0.2950037 0.2909659
98.91045 0.46911 0.3988278 0.2982388 0.3029334
99.09427 0.5395116 0.3838314 0.3008042 0.3153644
99.27808 0.6116837 0.3690313 0.3026561 0.3283126
98.4619 0.6847322 0.3546756 0.3037426 0.3416818
99.64571 0.7600392 0.3405432 0.304049 0.3564078
99.82953 0.8394432 0.3263759 0.3035107 0.3701134
100.0133 0.81982052 0.3127978 0.3021346 0.3850675
100.1971 1 0.3 0.3 0.4

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR.



T (K

97.62375
97.80756
97.99138
98.17519
98.35901
98.54282
98.72664
98.91045
99.09427
99.27808
99.4619
99.64571
99.82953
100.0133
100.1971

SISTEMA :  NITROGENO - ARGON

- OXIGENO

COMPOSICIONES EN EL VAPOR

PRESION TOTAL: 4 aim

Lt/G

14,66850458
68.91452315
4.026327906
2.770269914
2.008711124
1.499503224
1.131696191
0.853528265
0.634831858
0.460424966
0.31572161
0.19126583
0.087168614

K Nitrogeno

1.695253333
1.715386991
1.735673126
1.770733097
1.796438707
1.822447911
1.848724697
1.876310865
1.90220361
1.929468484
1.956834135
1.984682873
2.013443069
2.042004337
2,072129445

K Argon

0.881009667
0.895605542
0.810376517
0.925313521
0.940718338
0.956472419
0.972544266
0.988898738
1.005839674
1.02312282
1.040672351
1.058757122
1.077635676
1.09662815
1.116373596

Ho

K Oxigeno

0.56780275
0.577421783
0.586025808
0.591758478
0.599603638
0.607541554
0.615537826
0.623626947
0.631738561
0.640083836
0.648317076
0.656709319
0.665492044
0.674117835
0.681848826

PRESIONE ENTER PARA DESPLEGAR PANTALLAS ANTERIORES, 1 PARA CONTINUAR.



ENTALPIAS PARA NITROGENOD, AFiGON, OXIGENO Y AIRE.

1.- ENTALPIAS EN SATURACION.

2.- PERFIL DE ENTALPIAS A PRESION CONSTANTE.
3.- ENTALPIA A PRESION Y TEMPERATURA DESEADA,
4.- REGRESAR A MENU PRINCIPAL.

6- 85 AL IR

OPCION ?

¢ DE QUE COMPONENTE QUIERES LOS DATOS 7

1. NITROGENO

2.- ARGON
3.- OXIGENO
4.- AIRE

COMPONENTE 7

111



ENTALPIAS EN SATURACION DE NITROGENO.

PRESION TEMPERATURA
{atm) (K}

0.1 61.8055
0.5 71.89238
1 77.32663
1.6 80.90363
2 83.64892
4 91.09631
7 98.15076
10 103.2463
13 107.3455
16 110.8277
19 113.8853
22 116.6301
25 119.1338
28 121.445
31 123.5984

LIQUIDO SATURADO
{KJ /Kmol )

16914.74
17482.04
17795.52
18004.92
18167.3
18615.22
19049.69
19369.81
19631.23
19856.08
20065.62
20236.47
20402.85
20557.65
20702.95

VAPOR SATURADO
{KJ /Kmot )

23399.86
23561.29
23636.47
23679.93
23708.38
23767.54
23782.25
23756.53
23703.44
23625.97
23522.95
23389.72
23216.75
22984.55
22645.23

PARA REALIZAR OTRO CALCULO APRIETE ENTER, PARA SALIR 1
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INDICA LA PRESION A LA QUE DESEAQS LOS DATOS

NOTA: EL RANGO DE PRESIONES MANEJADO ES DE
.1 A 16 ATM.

PRESION (amm) 7 3

PERFIL DE ENTALPIAS PARA NITROGENQ A 3 atm

TiK} H {KJ/Kmot)
87.86021 18418.64 LIQUIDO SATURADO
87.85021 23746.58 VAPOR SATURADO
88 23751.36
91 23847.98
94 23944.6
97 24041.2
100 24137.8
103 24234.39
1086 24330.97
109 24427.55
12 2452412
118 24620.68
18 24717.23
121 24813.77
124 24310

PARA REALIZAR OTRO CALCULO APRIETE ENTER, PARA SALIR1



INDICA

NOTAS:

LA PRESION Y TEMPERATURA A LA QUE DESEAS LOS DATGS.

EL INTERVALO DE PRESIONES MANEJADO ES DE .1 A 15 atm.

114

LA TEMPERATURA NO DEBE SER MENOR QUE LA TEMPERATURA

DE SATURACION NI MAYOR QUE LA TEMPERATURA CRITICA.

{ TEMPERATURA CRITICA DEL NITROGENQ = 126.3}
{ TEMPERATURA DE SATURACION = 86.10086 }

PRESION fatm} 7 6

TEMPERATURA (K} 7 100

ENTALPIA DE NITROGENO

PRESION TEMPERATURA ENTALPIA
{atm) (K} { KJ /Kmot }
6 100 23933.59

{VAPOR SOBRECALENTADO }

PARA REALIZAR OTRO CALCULO APRIETE ENTER, PARA SALIR 1
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DATOS TERMODINAMICOS PARA SISTEMAS DE

NITROGENO - ARGON - OXIGENO

1. CALCULO DE VARIABLES TERMODINAMICAS.
2.- REGRESAR A MENU PRINCIPAL,

3- 8§ A L | R

OPCION 7 1
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DATOS TERMODINAMICOS PARA SISTEMAS DE

NITROGENO - ARGON - OXIGENO

A CONTINUACION SE PIDEN LOS DATOS DE PRESION ,
TEMPERATURA ¥ FRACCIONES MOL DEL SISTEMA, Si
ALGUNO DE 1.0S COMPONENTES NO EXISTE, MARCA CERO.

PRESION TOTAL {atm) ? 5
TEMPERATURA (K} ? 100
Z NITROGENO ? .78

Z ARGON ? .0t

Z OXIGENO 7 .21

SISTEMA :  NITROGENO - ARGON - OXIGENO
TEMPERATURA : 100 K CONDICION:
PRESION TOTAL : 5 atm VAPOR SOBRECALENTADO.
NITROGENO ARGON OXIGENO
X 0.5708106 1.21E-02 0.4171162
vy 0.78 0.01 0.21
P, des Vapor {atm) 8.000883 4.08047 2.531046
Fl sat 0.8420621 0.8106833 0.9404321
Fli 0.9028624 0.8903023 0.8853784
Gamma  (Wilson) 1.031897 1.125951 1.06426
K ty/x} 1.552823 0.9412516 0.5722373

T. DE BURBUJA = 95.79381 K

T. DEROCIO = 98.16878 K

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR.



TORRLES D E DESTILATC

TORRE ' INFERIOR O DE LA ALTA PRESION.

TORRE SUPERIOR O DE BAJA PRESION.
CONSULTA DE ARCHIVOS.
REGRESAR A MENU PRINCIPAL.

S ALIR

o PCI

o N

G N ?

17



TORRE INFERIOR O DE ALTA PRESION

1.- FLUJO DE AIRE DE ALIMENTACION {Kmol/hr) ? 10000
2. PRESION TOTAL EN LA TORRE (atm ) ? §
A 5 atm:

T. de BURBUJA = 95.79381 K
T. de ROCIO = 98.16879 K

3.- TEMPERATURA DEL AIRE DE ALIMENTACION (K ) ? 99

TORRE INFERIOR O DE ALTA PRESION
ESPECIFICACIONES PARA LOS PRODUCTOS:
1.- RECUPERAR UN DETERMINADO PORCENTAJE DE NITROGENO

Y OXIGENQ DE LA ALIMENTACION EN-DOMO Y FONDO.

2.- ESPECIFICAR FRACCIONES MOL EN PRODUCTOS DE DOMO
Y FONDO.

ESPECIFICACIONES ? 2

11y
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INFERIOR O DE ALTA PRESION

TORRE
1.- FLUJO DE AIRE DE ALIMENTACION {Kmol /hr) ? 10000
2,- PRESION TOTAL EN LA TORRE { atm ) ? 5
A 5 atm:
T. de BURBUJA = 95.79381 K
T. de ROCIO = 98.16879 K

3.- TEMPERATURA DEL AIRE DE ALIMENTACION (K} ? 99
4.~ FRACCION MOL DE NITROGENO EN EL DESTILADO 7 .99
5.~ FRACCION MOL DE OXIGENO EN EL FONDO ? .75

REFLUJO DE OPERACION

EL REFLUIO MINIMO ES = .944469 MOL REFLUJO / MOL DESTILADOD

i DATQS EN BASE A 1 Kmol/hr DE ALIMENTACION |}

CUANTAS VECES SE VA A OCUPAR EL REFLUJO MINIMO COMO REFLUJO
DE OPERACION 7?7 1.05
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CALCULOS REALIZADOS

1.- CONDICION DE LA ALIMENTACION.

2.- TEMPERATURAS PROMEDIO, REFLUJO MINIMO.

3.- CONDICIONES A REFLUJO TOTAL.

4.- CONDICIONES CON REFLUJO DE OPERACION,

5.- CALCULO DE PLATOS EN RECUFERACION Y AGOTAMIENTQ.
6.- CORRECCION DE COMPOSICIONES EN CADA PLATO.

7.- COMIENZA ITERACIONES CON EL METODO DE THIELE - GEDES.

al  ENTALPIAS EN RECUFERACION Y AGOTAMIENTO,

b)  CARGAS TERMICAS EN CONDENSADOR Y REBOILER.

cl LIQUIDO, VAPOR Y RELACIONES L/G EN CADA PLATO.

d) PARAMETROS A Y S DE THIELE - GEDES.

e} PARAMETROS GnYn/DYd Y LnXn/WXw.

f)  AJUSTE DE COMPOSICIONES SEGUN METODO DE THELE - GEDES.

8.- FIN DEL CALCULO.

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR,

T ORRE D E ALTA PRESION

RESULTADOS

1.- CONDICIONES DE LA ALIMENTACION.
2.- COMPONENTES CLAVE, REFLUJO MINIMO Y TEMPERATURAS PROMEDIO
3.- COMPOSICIONES Y TEMPERATURAS EN DOMO Y FONDGQ.
4.- CONDICIONES A REFLUJO TOTAL.
5.- COMPOSICIONES DE LOS PRODUCTOS CON EL REFLUJO TOTAL.
6.- PERFIL DE TEMPERATURAS Y COMPOSICIONES EN LA TORRE.
7.- CONSTANTES DE EQUILIBRIO EN CADA PLATO.
8.- PERFILES DE ENTALPIA.
9.- LIQUIDO, VAPOR Y RELACIONES L/G EN CADA PLATO.
10.- PARAMETROS A Y S DE THIELE - GHEDES.
11.- PARAMETROS Gn¥Yn / DYd Y LaoXn/WXw DE THIELE - GEDES.
12.- PARAMETROS THIELE-GEDES ESPECIFICOS DEL PLATO DE ALIMENTACIO
13.-TODOS LOS RESULTADOS.
14-SALIR A SIGUIENTE MENU.

* PARA IMPRIMIR RESULTADOS PASE AL SIGUIENTE MENU

OPCION ?



PRESION . TOTAL DE LA TORRE: § atm

ALIMENTACION

TEMPERATURA : 99 K

CONDICION : Vapor Sobrecalentado
F {Kmol/hr) ¢ 10000

L (Kmol/hr) ¢ [+]

G {Kmol/hr) : 10000

q: -6.01E-03

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR

COMPONENTES CLAVE LIGERO Y CLAVE PESADO

Nitrogeno { CLAVE LIGERO }
Argon
Oxigeno { CLAVE PESADO }

REFLUJO MINIMO

Fl: 1.362417
D(Rm + 1}: 1.411081
Reflujo Minimo : .3444736 Mol ReflujorMo! Destilado

TEMPERATURAS PROMEDIO

P, di

Temp F io entre T. de
{fondo) ¥ T. de Rocio (domoi: 98.55717 K

Temperatura Promeadio del Sistema: 98.55717 K

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR
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COMPOSICIONES Y TEMPERATURAé EN DOMO Y FONDO

DESTILADO
DESTILADO : 7256.752 Kmolthr
T.DE ROCIO : 93.95993 K
Nitrogeno Y = .99
Argon Y = 4,131961E-03
Oxigeno Y = 5.868029E-03

FONDO

FONDO : 2743.248 Kmolthr
T. DE BURBUJA : 103.1544 K
Nitrogeno X = .224477
Argon X = 2.5652303E-02
Oxigeno X = .75

FRESIONE ENTER PARA CONTINUAR

CONDICIONES A REFLUJO TOTAL

Nm + 1 = 6.267256 Nm = 6 Platos
DESTILADO
T. de Rocio = 93.95838 K Destilado = 7255.698 Kmol/h
Components YD Yj
Nitrogeno 7184.209 0.93801472
Argon 28.90645 3.98E-03
Oxigeno 42.58238 5.87E-03
FONDO
T.de Burbuja = 103.153 K Fondos = 2744.301 Kmot/tr
Componente Xjw Xj
Nitrogeno 616.7904 0.2243888
Argon 71.08355 2.59E-02
Oxigeno 2057.417 0.7497053

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR
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COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS CON EL REFLUJO DE OPERACION

Reflujo de Operacion = 1.05 * Rm = .9916872 Mol Reflujo/Mol Destilado
Reflujo = 7196.5 Kmol / hr

DESTILADO
T. de Rocio = 93.95993 K Productos = 7266.752 Kmol/hr
Componente YiD Yi X refluja
Nitrogeno 7184.21 0.99 0.8777398
Argon 29.98472 4.13€-03 7.24€-03
Oxigeno 42.58298 6.87E.03 1.50E-02

FONDOS

T. de Burbuja = 103.1544 K Fondos = 2743.248 Kmalthr
Componente Xi W Xj Y rehervidor
Nitrogeno 615.7903 0.224477 0.451216
Argon 70.01836 2.55E-02 3.12€-02
Oxigeno 2057.417 0.75 0.5175662

PRESIONE ENTER PARA  CONTINUAR



PLATO

wCoNOU b LN

PERFIL DE TEMPERATURAS Y COMPQSICIONES

T K

93.95993
84,08288
94.22317
94.39063
94.58941
94.82262
9509145
95.39336
95.72437
96.0727
96.4367
96.77811
97.09598
97.3788
97.62138
97.82251
97.98453
98.11198
98.2104
98.63075
99.34621
100.7586
103.1544

PRESIONE

EN EL LIQUIDO

X Nitrégeno

0.9777398
0.963592
0.9471188
0.9278793
0.9055312
0.8798774
0.8509784
0.8192468
0.7854979
0.7509137
0.7168949
0.6848052
0.655781
0.6306375
0.6095721
0.5924529
0.5788872
0.5683538
0.5603045
0.5202662
0.464886
0.3640558
0.224477

X Argén

7.24E-03
9.87E-03
1.20£-02
1.378-02
1,43€-02
1.56E-02
1.58E-02
1.56€-02
1.50E-02
0.0141646
1.31E.02
1.20E-02
1.10E-02
1.00E-02
9.19E-03
8.50E-03
7.95E-03
7.52€-03
7.19e-03
2.49€-02
2.77€-02
2.90€E-02
2,55€-02

ENTER PARA CONTINUAR

X Osigeno

1.50E-02
2.65€-02
4.09E-02
6.84E-02
7.96E-02
0.1045446
0.1332182
0.1651576
0.1994828
0.23492186
0.2699668
0.3031454
0.3332289
0.3593402
0.3812399
0.3990484
0.413165
0.424127%
0.4325046
0.4548029
0.56074118
0.6069093
0.75



PLATO

CEONDU A WN -

PERFIL DE TEMPERATURAS Y COMPOSICIONES

T (K}

93.95993
94.08298
84.22317
94.39063
94.58941
94,82262
95.09145
95.39396
96.72437
96.0727
96.4367
96.77811
97.09598
97.3788
97.62138
97.82251
97.98453
98.111398
98.2104
98.63075
99.34621
100.7586
103.1544

PRESIONE

EN EL VAPOR

Y Nitrégeno

0.9900035
0.9838956
0.9768506
0.9686414
0.9590607
0.9479323
0.9351588
0.9207699
0.8049712
0.8881686
0.870928
0.8539782
0.8379863
0.823573%
0.8110632
0.8005812
0.7920621
0.785311
0.7800688
0.7477108
0.7049712
0.6150091
0.451216

Y Argén

4.13E-03
5.68E-03
6.99€-03
8.06E-03
8.30€-03
9.49E-03
9.83E-03
9.94E-03
9.84E-03
9.65E-03
9.13E-03
8.62£-03
8.08E-03
7.565E-03
7.06E-03
6.65E-03
6.30E-03
6.03E-03
5.82E-03
2.08E-02
2.46E-02
2.91E-02
3.12E-02

ENTER PARA CONTINUAR

Y Oxigeno

5.87E-03
1.04£-02
1.62E-02
2.33E-02
0.0320431
4.26E-02
6.50E-02
6.93E-02
8.52E-02
0.1022782
0.1199434
0.1374038
0.1539373
0.1688802
0.1818734
0.1927711
0.2016337
0.2086591
0.2141152
0.2314746
0.2704735
0.3659336
0.517562
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CONSTANTES DE 'EQUILIBRIO 'DE. CADA COMPONENTE

PLATO

CONBGUHWN

T (K}

93.95993
94,08298
84,22317
94.39063
94,5891
94.82262
95.09145
95.39396
95.72437
96.0727
96.4367
96.77811%
97.09598
97.3788
97.62138
97.82251%
97.98453
98.11198
98.2104
98.63075
99.34621
100.7586
103.1544

PRESIONE

EN CADA PLATO

X nitrogena

1.012793
1.021315
1.031631

1.04416
1.059335
1.077555
1.099117
1.124103
1.162264
1.182932
1.215919
1.247972
1.278669
1.306668
1.331194
1.351884
1.368783
1.382223
1.392686
1.437511
1.517648
1.688193
2.009845

K argon

0.6704509
0.5753269
0.56813541
0.5887975
0.5979289
0.6090086
0.6222376
0.6376866
0.6552243
0.6744547
0.6954089
0.7167543
0.7353528
0.7533253
0.7691415
0.78258356
0.7935105
0.8022604
0.8090864
0.8350833
0.8871061
1.000106
1.222698

ENTER PARA CONTINUAR

K oxigeno

0.3908104
0.3929973
0.3956284
0.3988205
0.4026996
0.4073909
0.4130009
0.4195848
0.4271116
0.4354307
0.4446763
0.4535996
0.4622547
0.4702354
0.4772903
0.4832861
0.4882125
0,4921482
0.4952232
0.5090767
0.5334706
0.5860757
0.630003
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PLATO

oPONIOSsLN

TNnaamN

19 ALIM

NN
N - O

REB.

PERFIL. DE ENTALPIAS DE CADA COMPONENTE EN LA

T K}

93.95983
94.08298
94.22317
94,39063
94.58841
94.82262
95.09145
95.39396
96.72437
96,0727
96.4367
96.77811
97.09598
97.3788
97.62138
97.82251
97.98453
9B.11198
98.2104
98.63075
99.34621
100.7586
103.1544

FASE LIQUIDA {H = KJ/Kmol }

H Nitrageno H Argon
18790.38 19312.59
18797.94 19320.96
18806.56 19330.5
18816.87 19341.89
18828.1 19355.43
18843.47 19371.33
18860.04 19389.67
18878.71 19410.32
18899.12 19432.91
18920,66 19456.75
18943.2 19481.7
18964.36 18505.13
18984.09 19526.96
19001.66 19546.41
19016.74 19563.11
19029.25 19576.96
19039.34 19588.13
19047.27 19596.92
19053.41 19603.71
19079.62 19632.74
19124.01 19682.25
19212.86 19780.34
19363.99 19947.86

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR

H QOxigeno

17150.32
17156.69
17163.95
17172.62
17182.92
17195.02
17208.97
17224.68
17241.86
17259.99
17278.96
17296.77
17313.37
17328.14
17340.83
17351.36
17359.84
17366.52
17371.68
17393.72
17431.91
17506.75
17632.75
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© PLATO

WCONO UL WN -

PERFIL DE ENTALPIAS DE CADA COMPONENTE EN

EL. VAFOR
T (K} H Nitregeno
93,95993 23779.23
94.08298 23779.57
94.22317 23779.94
94,39063 23780.36
94.58941 23780.83
94.82262 23781.32
956.09145 23781.83
95,39396 23782.31
96.72437 23782.74
96.0727 23783.06
96.4367 23783.27
96.77811 23783.33
97.09598 23783.27
97.3788 23783.12
97.62138 23782.92
97.82251 23782.71
97.98453 23782.5
98.11198 23782.31
98.2104 23782.15
98.63075 23781.35
99.34621 23779.47
100.7586 23773.77
103.1544 23757.3%

PRESIONE

{H = KJ/Kmol )

H Argon

25714.73
25717.84
25721.37
25726.58
25730.58
25736.43
25743.16
25750.71
25758.93
25767.56
25776.55
25784.96
25792.75
25799.67
25805.58
25810.47
25814.4
25817.49
25819.87
25830
25847.14
25880.5
25935.57

ENTER PARA CONTINUAR

H Oxigeno

24026.19
24027.27
24028.5
24029.95
24031.67
24033.68
24035.96
24038.62
24041.27
24044.14
24047.09
24049.83
24052.34
24054.55
24056.43
24057.97
24059.2
24060.16
24060.9
24064.02
24069.2
24078.88
24093.59



PLATO

CONAVLEWN -

129

PRODUCTO DE LA ENTALPIA POR LA FRACCION MOL DE CADA

T K}

93.95993
94.08298
94,2217
94.39063
94,5894
94.82262
95,09145
95.39396
95.72437
96.0727
96.4367
86.77811
87.08598
97.3788
97.62138
97.82251
97.98453
98.11198
98.2104
98.63075
99.34621
100.7686
103.1544

PRESIONE

COMPONENTE EN EL LIQUIDO

X*H Nitrogeno

183721
18113.54
17812.05
17459.78
17Q50.34
16579.94
16049.49
15466.32
14845.22
14207.79
13580.29
12986.89
12449.41
11883.16
11592.07
11273.93
11021.63
10825.69
10875.71
9826.473
8890.625
6994.652
4346.729

X°*H Argon

139.8229
190.7437
232.4537
264,941
288.0386
301.7679
306.424
302.7166
201.8685
275.5971
255.9556
235.0249
214.6025
195.9014
179.747
166.3796
155.6841
147.3448
140.9685
489.4592
545.2426
574.3187
609.311

ENTER PARA CONTINUAR

X*H Oxigeno

257.6009
455.2633
701.2507
1003.272
1367.542
1797.646
2292.548
2844.787
3439.455
4054.746
4664.746
6§243.436
§769.313
6226.699
6611.017
6924.032
7172.48
7365.618
75613.331
7810.716
8844.854
10624.4
13224.44



PLATO

CONOAOLEWN -

PRODUCTO DE LA ENTALPIA POR LA FRACCION MOL DE CADA

T IK)

93,95983
94.08298
9422317
94,39063
94.58941
9482262
95.09145
95.39396
95,72437
96.0727
96,4367
96.77811
97.09598
97.3788
97.62138
97.82251
97.98453
98.11198
98.2104
98,63075
99.34621
100.7586
103.1544

COMPONENTE EN EL VAPOR

Y *H Nitrogeno

23541.52
23396.62
23229.45
23034.64
22807.26
22543.08
22239.79
21898.04
21622.69
21123.37
20713.51
20310.44
19830.05
19587.16
18289.45
18039.99
18837.21
18676.51
18551.72
17781.57
16763.84
14621,08
10719.7

Y*H Argon

106.162
146.0383
179.7744
207.4384
228.9057
244.1189
253.1008
266.0533
253.4574
246.1365
235.3017
222.2136
208.3116
194.6814
182.2769

171.58
162.7408
155.6758
150.1718
537.6402
634.6829
752.0198
809.7598

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR
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Y*H Oxigeno

140.9869
250.5066
388.302
559.7792
770.0493
1023.408
1322,208
1665.545
2048.057
2459.215
2884.29
3304.538
3702563
4062.338
4375.224
4637.681
4851.146
5020.371
5151.805
5570.209
6510.08
8570.481
12469.92



PLATO

131

PERFIL DE TEMPERATURAS Y:ENTALPIAS EN CADA PLATO

T Kl

93.95993
94.08298
94,22317
94.39063
94.58941
94.82262
95.09145
95.39396
96.72437
96.0727
96.4367
96.77811
97.09598
97.3788
97.62138
97.82251
97.98453
88,11198
98.2104
98.63075
99,34821
100.7586
103.1544

{Hy CARGA TERMICA = KJ/Kmol)

H Liq.

18769.53

18758.66
18745.75
18727.99
18705.92
18673.35
18648.46
18613.83
18576.54
18538.13
18500.99
18465.36
18433.32
18405.76
18382.84
18364.35
18349.79
18338.55
18330.01
18326.65
18280.72
18193.27
18080.48

H Vap,

23788.67
23793.16
23797.53
23801.86
23806.21
23810.61
23815.09
23819.64
23824.21
23828.72
23833.11
23837.18
23840.92
23844.18
23846.96
23849.25
23851.1
23852.56
23853.69
23889.42
23908.61
23943.59
23999.28

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR

CARGA TERMICA

3618.619

2015.48



PLATO

CONDO S W

T (K}

93.95993
84.08298
94,2217
94.33063
94.58941
84.82262
95.09145
95.39386
95.72437
96.0727
96,4367
96.77811
97.09598
97.3788
97.62138
97.82281
97.98453
98.11198
98.2104
98.63075
99.34621
100.7586
103.1544

{ BASE 1 Kmolihr DE ALIMENTACION ]

0.71865
0.7169721
0.7137791
0.7100501
0.7057424

0.700842
0.6954019
0.6895337
0.6834215
0.6772968
0.6715082
0.6660883
0.6613069

0.657248
0.6539127
0.6512432
0.6491666
0.6475505
0.6491723
0.6474938
0.6399367
0.6267851
0.2743248

LIQUIDO, VAPOR Y RELACIONES L/G EN’ CADA' PLATO

0.7256752
1.445325
1.442647
1.439454
1.435725
1.431418
1.426517
1.421077
1.415209
1.408097
1.402972
1.397182
1.391764
1.386982
1.382924
1.379588
1.376918
1.374832
1.373226

0.3748475
0.373169

0.3656119

0.3524603

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR

L/IG

0.9916971
0.4960628
0.4947703
0.4932773
0.4915581
0.489614
0.4874823
0.48562191
0.4829121
0.4806602
0.4786327
0.4767365
0.4751575
0.4738698
0.4728478
0.4720563
0.4714561
0.4710034
0.4727353
1.727352
1.714871
1.714346
0.7783141



PARAMETROS A DE THIELE-GHEDES EN ZONA DE RECUPERACION PARA CADA

PLATO

NN HWN -

19 ALIM

TiK)

93.95993
94.08298
94,22317
94.39063
84.68941
94.82262
95.09145
95,39396
95.72437
96.0727
96.4367
96.77811
97.09598
87.3788
97.62138
97.82251
97.98453
98.111938
98.2104

COMPONENTE EN CADA PLATO

A nitrogeno

0.9791707
0,4857099
0.4796001
0.4724154
0.4640251
0.4543748
0.4435217
0.43165
0.4130385
0.4063295
0.3936386
0.382009
0.3716032
0.3626551
0.3552087
0.349184
0.3444345
0.3407579
0.3394414

A argon A oxigeno
1.738444 2.53754

0.8622277 1.262288
0.8510653 1.250594
0.8377706 1.23684
0.8221012 1.2206587
0.8039528 1.201828
0.7834343 1.180042
0.7608052 1.156427
0.7370178 1.130646
0.712665 1.103873
0.6882752 1.076362
0.6660617 1.051007
0.6461626 1.0279113
0.6290375 1.007729
0.6147735 0.9906922
0.6032394 0.9767637
0.5941397 0.965678
0.5870954 0.9570358
0.5842828 0.,9545905

PARAMETROS S DE THIELE-GHEDES EN ZONA DE AGOTAMIENTO PARA CADA

PLATQ

20
21

REB.

COMPONENTE £EN CADA PLATO

TiK)

: 98.63075

99.34621
100.7686
103.1544

$ nitrogeno

0.8322048

0.8849926

0.9847448
2.682306

S argon S oxigeno
0.4834527 0.284715
0.517302 0.311085
0.5833747 0.3418655
1.570957 0.8865354

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR
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PARAMETROS GnYn/DYd DE THIELE-GHEDES EN ZONA DE RECUPERACION PARA CADA

PLATO

WO, HWN =

18
19 ALIM

COMPONENTE EN CADA PLATO

TK)

93.95993
94.08298
94,22317
94,39063
94,58941
94.82262
95.08145
95.39396
95.72437
96.0727
96.4367
96.77811
97.09598
97.3788
97.62138
97.82251
97.984%53
98.11198
98.2104

Nitrogeno

1977
1.961303
1.940641
1.916789
1.889438
1.858514
1.824291
1.787455
1.74912
1.710719
1.673405
1.639256
1.609152
1.583567
1.562492
1.545587
1.632357
1.622163

2.738444
3.361163
3.860569
4.234271
4.481
4.602511
4.605765
4,50455
4.319934
4.078666
3.807244
3.53586
3.28474
3.066226
2.885033
2.740366
2,62816
2.542981

Oxigeno

3.53754
6.465278
7.834841
10,6904%
14.04937
17.88493
22,11033
26.56898
31.04011
35.26434

38.9572
41.94429
44.11508
45.45604
46.03294

45.9633
4538576
44,43579

PARAMETROS LnXn/WXw DE THIELE-GHEDES EN ZONA DE AGOTAMIENTO PARA CADA

PLATO

20

21

22
REB,

COMPONENTE EN CADA PLATO

TK

98.63075
99.34621
100.7586
103.1544

PRESIONE

Nitrogeno

5.006943
4.527697
3.982306

Argon

2,293168
2.499831
2,5709%7

ENTER PARA CONTINUAR

Oxigeno

1.511717
1.644941
1.88653%



PARAMETROS THIELE-GHEDES ESPECIFICOS DEL PLATO DE ALIMENTACION

PARA CADA COMPONENTE

TEMPERATURA = 98.2104

PARAMETRO NITROGENO ARGON OXIGENG
WXw/DYd 0.100001 0.704635 29.34433
Dvd 0.718421 5.87€-03 4.26E-03

WXw 6.16E-02 4.13E-03 0.2057417

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR



TORRE SUPERIOR O DE BAJA PRESION

¢ QUE DATOS DE ALIMENTACION Y REFLUJO SE VAN A UTILIZAR ?

1.~ VALORES PROCEDENTES OE LA TORRE No. 1

2,- VALORES NUEVQS.

OPCION ? 2

TORRE SUPERIOR O DE BAJA PRESION

1. FLUJO DE AIRE DE ALIMENTACION {Kmal/hr}) ? &0

2.- PRESION TOTAL EN LA TORRE ( atm ) ? 1.6
FRACCION MOL DE NITROGENO ? .32
FRACCION MOL DE ARGON 7 .03
FRACCION MOL DE OXIGENQ ? .65

A 1.5 am:

T. da BURBUJA = 87.31409 K
T. da ROCIO = 91.16719 K

3.- TEMPERATURA DEL AIRE DE ALIMENTACION (K ) ? 88

4.- FRACCION MOL DE NITROGENQ EN EL DESTILADO ? ,99

5.

FRACCION MOL DE OXIGENO EN EL FONDO ? .75



TORRE SUPERIOR O DE BAJA PRESION

§.-- FRACCION MOL DE NITROGENOC EN EL DESTILADO ? .9999

6.- FRACCION MOL DE OXIGENO EN EL FONDO 7 .9999

TORRE SUPERIOR O DE BAJA PRESION

7- T URB I NA

EL AIRE DE DESCARGA DE LA TURBINA SE DEBE ENCONTRAR A

LA PRESION DE LA TORRE Y ENTRE 1 Y 2 K POR ARRIBA DE
SU TEMPERATURA DE ROCIO.

* PRESION DEL AIRE DE ENTRADA (atm) ? 5

A 5 atm:
T. de Rocio del Aire = 98.16879 K

*  TEMPERATURA DEL AIRE DE ENTRADA A LA TURBINA (K} 7 115
*  PRESION DEL AIRE DE SALIDA (atm): 1.5

A 1.5 am:
T. de Rocio det Aire = 85.24264 K

*  TEMPERATURA DEL AIRE DE DESCARGA (Kl ? 86

*  FLUJO DE AIRE A TRAVEWS DELA TURBINA (Kmol /hr) 7 50



REFLUJO DE OPERACION

EL REFLUJO MINIMO ES = 1.010262 MOL REFLUJO /MOL DESTILADO

{ DATOS EN BASE A 1 Kmol/hr DE ALIMENTACION )

CUANTAS VECES SE VA A OCUPAR EL REFLUJO MINIMO COMO REFLUJO
DE OPERACION ? 1.5

CALCULOS REALIZADOS

1.- CONDICION DE LA ALIMENTACION,

2.- TEMPERATURAS PROMEDIO, REFLUJO MINIMO.

3.- CONDICIONES A REFLUJO TOTAL.

4.- CONDICIONES CON REFLUJO DE OPERACION.

$.- CALCULO DE PLATQOS EN RECUPERACION Y AGOTAMIENTO.
6.- CALCULO DE PLATOS EN AGOTAMIENTO.

7.- CORRECCION DE COMPOSICIONES EN CADA PLATO,

8.- COMIENZA ITERACIONES CON EL METODO DE THIELE - GEDES.

a)
b}
c}
d)
e)
f

ENTALPIAS EN RECUPERACION Y AGOTAMIENTO,

CARGAS TERMICAS EN CONDENSADOR Y REBOILER.

LIQUIDO, VAPOR Y RELACIONES L/G EN CADA PLATQ.
PARAMETROS A Y S DE THIELE - GEDES.
PARAMETROS GnYn /DYd Y LnXn/ WXw.

AJUSTE DE COMPOSICIONES SEGUN METODO DE THELE - GEDES.

8.- FIN DEL CALCULO.

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR.



TO

1.

2,- COMPONENTES CLAVE, REFLUJO MINIMO Y TEMPERATURAS PROMEDIO.
3.~ COMPOSICIONES Y TEMPERATURAS EN DOMO Y FONDO.
4.- CONDICIONES A REFLUJO TOTAL.
5.- COMPOSICIONES DE LOS PRODUCTOS CON EL REFLUJO DE OPERACION.
6.- PERFIL DE TEMPERATURAS Y COMPOSICIONES EN LA TORRE.
7.- CONSTANTES DE EQUILIBRIO EN CADA PLATO.
8.- PERFILES DE ENTALPIA,
9.- LIQuUiDQ, VAPOR Y RELACIONES L./G EN CADA PLATO.
10.- PARAMETROS A Y S DE THIELE - GEDES,
11.- PARAMETROS GnYn/DYd Y LnXn/ WXw DE THIELE - GEDES.
12.- PARAMETROS THIELE - GEDES ESPECIFICOS DEL PLATO DE ALIMENTACION.
13- TODOS LOS RESULTADOS.
14- SALIR A SIGUIENTE MENU.
* PARA IMPRIMIR RESULTADOS PASE AL SIGUIENTE MENU ¢
OPCION 7
PRESION TOTAL DE LA TORRE: 1.6 atm
ALIMENTACION

TEMPERATURA : 88 K

CONDICION : Liquido + Vapor

F (Kmot/hr) © 50

L (Kmolthr) ; 42,8030

G tKmal/hr} : 7.18699

q: 0.8560602

LiG: 5.947349

DESTILACION INSTANTANEA DE LA ALIMENTACION

Nitrogeno X = 0.2745211 Y = 0.56904787
Argon X = 0.03052477 Y = 0.02687902
Oxigeno X = 0.6949456 Y = 0.3826928

R R E D E 8 A J A PRES I ON
RESULTADOS

CONDICIONES DE LA ALIMENTACION.

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR,
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AIRE DE LA TURBINA

TEMPERATURA : 86 K

CONDICION : Vapor Sobrecalentado
F (Kmol/hr) @ 50

L (Kmolrhr} : o

G (Kmolshr) ¢ 50

q: -4.81E-03

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR.

COMPONENTES CLAVE LIGERO Y CLAVE PESADO

Nitrogeno { CLAVE LIGERQ }
Argon
Oxigenc ( CLAVE PESADO }

REFLUJO MINIMO

Fl: 1.96097
ODtRm + 1): 2.211491
Reflujo Minimo : 1.010262

TEMPERATURAS PROMEDIO
Temperatura Promedio entre T. de Burbuja
{fondo} vy T. de Rocio {domo) 87.56195 K

Temperatura Promedio de! Sistema 87.56195 K

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR.



COMPOSICIONES Y TEMPERATURAS EN DOMO Y FONDO

DESTILADO
DESTILADO : 44.80928 Kmol / hr
T. DE ROCIO ; 80.90131 K
Nitrogeno Y = 0.9993
Argon Y = 0.00009296985
Oxigeno Y = 0.000007046738
FONDO
FONDO : 38.81384 Kmalhr
T. DE BURBUJA : 94.15428 K
Nitrogeno X = 0.00001099238
Argon X = 0.00008802421
Oxigeno X = 0.9999

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR.

CONDICIONES A REFLUJO TOTAL

Nm +1 = 1821321 Nm = 18 PLATOS.
DESTILADO
T. de Rocio = 80,9076 K Destilado = 55,0319 Kmolthr
Componente YiD Yj
Nitrogeno 44,90479 0.9994115
Argon 4.18E-03 5.81E-04
Oxigeno 3.16E-04 7.04E-06
FONDOS
T. de Burbuja = 93,86861 K Fondos = 44.86809 Kmol/ hr
Componente Xjw Xij
Nitrogeno 4.27E-04 1.05E-05
Argon 3.48E-03 4.38€E.02
Oxigeno 38.80996 0.9562251

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR,




COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS CON EL REFLUJO DE OPERACION

Reflujo de Operacion = 1.8 * Am - = i;193329 Mo! Reflujo/mol Destilado

Reflujo =

T. de Rocio =

Componente
Nitrogano
Argon
Oxigeno

T. de Burbuja =

Componente
Nitrogeno
Argon
Oxigeno

65.64491 Kmol / hr
DESTILADO
80.90131 K
Yi b
44.80479
4.18E-03
3.16E-04
FONDOS
04,15428 K
Xjw
4.27E-04

3.46E-03
38.80996

Productos =

i
0.9999
9.30E-05
7.05E-06

Fondas =

Xj
1.10E-05
8.90E-05

0.9999

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR.

44.90928 Kmolh

X reflujo
0.9984933
4.77E-04
2.36E-05

38.81384 Kmolihr

Y rehervidor
4.17€-05
1.47E-02

0.9852392

COMPQSICION DE LOS PRODUCTOS CON EL REFLUJO DE OPERACION

TEMPERATURA =

Componente

Nitrogeno
Argon
Oxigeno

EXTRACCION LATERAL HACIA TORRE DE ARGON

EXTRACCION HECHA EN EL PLATO No. 17

83.75488 K

Xj &

1009478
1.99237%
4,189719

FLUJC =

Xj

0.6201914
0.1224053
0.2574032

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR,

16.27687 Kmolihr

Yi

0.8411884
6.27E-02
9.61E-02
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PERFIl. DE TEMPERATURAS Y COMPOSICIONES

- THKI

80.90121
80.91143
80.91647
80.92138
80.93008
80.84292
80.96208
80.99077
81.03404
81.09959
81.1991
81.34979
81.57565
81.90673
82,3731
82.99477
83.75488
84.59304
85.42443
85.54892
85.67558
85.80447
85.93569
88.06937
86.20555
86.34437
86.48591
86.63031
86.77768
86.92811
87.08176
87.23876
87.39925
87.56339
87.73129
87.80316
88.07916
88.25947
89.88607
91.44805
92.66927
93.24205
93.59683
93.78461
93.89045
93.95794
94.00775
94.04928
94.08656
94.12128
94.15428

EN EL LIQUIDO

X Nitrogeno

0.9994893
0.9990467
0.9983886
0.9974281
0.89960201
0.9939461
0.9908755
0.9863057
0.9794738
0.9692318
0.9539026
0.9311065
0.8977748
0.8505651
0.7871274
0.7083176
0.6201914
0.5333048
0.4580039
0.4475132
0.4370226
0.426532
0.4160415
0.4055509
0.3950603
0.3845698
0.3740792
0.3635886
0.3530981
0.3426075
0.3321169
0.3216264
0.3111358
0.3006452
0.2901547
0.2796641
0.2691735
0.258683
0.1659888
9.20€-02
4.60E-02
2.17E-02
9.94E-03
4.47€-03
1.99¢-03
8.81E-04
3.87E-04
1.68€-04
7.17€-05
2,94E-05
1.10E-05

X Argon

4.77€-04
9.00E-04
1.50E-03
2.36E-03
3.69€-03
5.34E-03
7.82€-03
1.13E-02
1.63E-02
2,31E-02
3.25E-02
4.49E-02
6.07E-02
7.95E-02
9.90€-02
0.1150445
0.1224053
0.117611
0.1016072
9.77E-02
9.39E-02
9.00E-02
0.0861788
8.23E-02
7.85E-02
7.46E-02
7.07€-02
6.69€-02
6.30E-02
6.92E-02
6.63E-02
6.15E-02
4,76E-02
4,37E.02
3.99€-02
3.60E-02
3.22E-02
2.83E-02
0.0379262
4.41E-02
4.59E-02
4.45E-02
4.15E-02
3.77E-02
3.34E-02
0.0290886
2.47E-02
2.04£.02
1.62E-02
1.22E-02
8.90€-05

X Oxigeno

2,36E-05
5.36E-05
1.08E-04
2,07E-04
J3.87E-04
7.13E-04
1.30E-03
2.36E-03
4.27€-03
7.66E-03
1.36E-02
2,40E-02
4.15E-02
7.00E-02
0.1139199
0.176638
0.2574032
0.3491842
0.4403889
0.4547371
0.4680857
0.4834342
0.4977827
0.5121313
0.5264798
0.5408284
0.655177
0.5695255
0.5838741
0.5982227
0.61256712
0.6269198
0.6412684
0.6556169
0.6689655
0.6843141
0.6986626
0.7130112
0.796085
0.8639693
0.9081145
0.9337335
0.9485461
0.9578661
0.9645644
0.9700302
0.9748924
0.9794176
0.9837065
0.9877869
0.9999
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PERFIL: DE TEMPERATURAS Y COMPOSICIONES

EN EL VAPOR
PLATO T {KI Y Nitrogeno Y Argon Y Oxigeno
1 80.90131 0.9999 9.30E-05 7.05E-06
2 ' 80.91143 0.9996414 3.43E-04 1.60E-05
3 80,91547 0.9993952 5.72€-04 3.24E-06
4 80.92138 0.939037 9.01E-04 6.21E-05
5 80.93006 0.9985144 1.37E:03 - 1.16E-04
6 80.94292 0.9977481 2.04E-03 2.14€-04
7. 80.96208 0.9966194 2.99E-03 3.81E-04
‘8 80.99077 0.9949483 4.34E-03 7.12E-04
‘9 81.03404 0.9924611 6.26E-03 1.29€-03
10 81.09959 0.9887428 8.93E-03 2.33€-03
1 81.1991 0.9831731 1.27€-02 4.17€-03
12 81.34979 0.9748323 1.77€-02 7.42€-03
13 81.57565 0.9624288 2.45E-02 1.31E-02
14 81.90673 0.9442924 3.31E-02 0.0225722
15 82.37381 0.9186036 4.33E-02 3.81E-02
16 82.9%477 0.8840818 0.0539285 6.20E-02
17 EXTRAC. 83.75488 0.8411884 6.27E-02 8.61E.02
18 84,59304 0.7932644 6.67E-02 0.1400528
19 ALIM 1 85,42443 0.745950% 6.,40E-02 0,1900154
20 85.54892 0.7389712 6.26E-02 0.1984137
21 B85.67558 0.7318158 6.11E-02 0.2070352
22 85.80447 0.7244753 0.0596334 0.2158913
23 85.93569 0.71694 6.81E-02 0.2249341
24 86.06937 0.7091998 6.64E-02 0.23423568
25 86.20555 0.701244 5.48E-02 0.2439932
26 86.34437 0.6930612 6.30E-02 0.2533179
27 86.48591 0.6846393 0.051213% 0.2641467
28 86.63031 0.6759654 4.93E-02 0.2746965
29 B86.77768 0.6670257 4,74E-02 0.2855848
30 86.92811 0.6578056 0.0453638 0.296B306
N 87.08176 0.6482895 4.33E:02 0.3084545
32 87.23876 0.6384608 4.11E-02 0.3204781
a3 87.39925 0.6283015 3.88E-02 0.3328247
34 87.56339 0.6177927 3.64E-02 0.3458191
as 87.73129 0.606914 3.39E-02 0.3591882
36 87.90316 0.5956435 3.13E-02 0.3730608
37 88.07916 0.5839575 2.86€-02 0.3874675
38 ALIM 2 88.25947 0.6718311% 2.57E-02 0.4024417
40 91.445056 0.2765598 5.77E-02 0.66578
41 92.56927 0.1532191 0.0678936 0.7788873
42 93,24205 7.67€-02 7.09€-02 0.8524412
43 93.59683 3.62E-02 6.87E-02 0.895127
44 93.78461 1.66E-02 6.36E-02 0.9198075
45 93.89045 7.45€-03 5.72E-02 0.9353364
46 93.95794 3.31E-03 5.02E-02 0.9464968
47 94.00775 1.46E-03 4.29E-02 0.9556038
48 94.04928 6.37E-04 3.57E-02 0.9637051
49 94,08656 2.73E-04 0.0284822 0.9712448
50 94.72128 1.12E-04 2.15E-02 0.9783909

REB. 94,15428 4.17E-0% 1.47E-02 0.9852392
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CONSTANTES DE EQUILIBRIO DE CADA COMPONENTE
EN CADA PLATO

PLATO T (K} K nitrogeno K argon K oxigeno
1 80.,90131 1.000427 0.3806743 0.289147
2 80.91143 1.000712 0.3807502 0.2992176
3 80.91547 1.001124 0.3808621 0.299319
4 80.92138 1.00173 0.3810273 0.2994673
5 80.93006 1.002619 0.3812737 0.2896818
8 80.94292 1.003941 0.3816455 0.2999977
7 80.96208 1.005313 0.3822112 0.3004616
8 80.99077 1.008879 0.383079 0.3011473
9 81.03404 1.013376 0.3844273 0.3021682
10 81.09959 1.020245 0,3865407 0.3036356
1" 81.199 1.0308 0.389883 0.3059935
12 81.34978 1.047077 0.3952006 0.3094654
13 81.57565 1.072133 0.4036675 0.3147141
14 81.90673 1.110309 0.4170549 0.3226053
15 82.37381 1.1671456 0.43781861 0.3342798
16 82.99477 1.248252 0.468803 0.3509724

17 EXTRAC. 83.76488 1.356441 0.5121931 0.3734556
18 84.59304 1.487548 0.6674976 0.4011121

19 ALIM 1 85.42443 1.630078 0.630746 0.4318372
20 85.54892 1.652638 0.6410906 0.4366839
21 86.67558 1.676878 0.6517879 0.4417093
22 85.80447 1.69983 0.6628537 0.4469215
23 86.93569 1.724519 0.6743067 0.4523277
24 86.06937 1.749984 0.6861677 0.4579385
25 86.20555 1.776255 0.6884543 0.4637622
26 86.34437 1.803369 0.7111896 0.4698096
27 86.48591 1.831365 0.7243956 0.4760914
28 86.63031 1.860288 0.7380994 0.4826207
29 B86.77768 1.880178 0.7523264 0.4894083
a0 86.92811 1.921076 0.7671016 0.4964662
31 87.08176 1.95304 0.7824591 0.5038109
32 87.23876 1.98612 0.7984287 0.5114571
33 87.39925 2.020369 0.8150465 0.51942
34 87.56339 2.055845 0.8323488 0.5277167
35 87.73129 2.092613 0.8503725 0.5363656
36 87.80316 2.130742 0.8691645 0.5453877
a7 88.07916 2.170301 0.8887684 0.5548031

38 ALIM 2 88.25947 2.211366 0.909233 0.5646344
39 §9.88607 2.597128 1.097913 0.6625843
40 91,44505 3.007615 1.308569 0.7706857
41 92.56827 3.329234 1.48052 0.8577464
42 93.24205 3.532146 1.592587 0.9136475
43 93.59683 3.643185 1.655483 0.944281
44 93.768461 3.703447 1.680683 0.960808
45 93.89045 3.738247 1.711832 0.9702083
46 93.85794 3.7610156 1.726297 0.9762316
47 94.00775 3,778203 1.737648 0.9806907
48 94.04928 3.79277% 1.747518 0.9844226
49 94.08656 3.805983 1.7566 0.9877854
50 94,12128 3.818363 1.765173 0.9908301

REB. 94,15428 3.830179 1.773383 0.9939322
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PEHFIL DE ENTALPIAS DE CADA COMPONENTE EN (A

T
80.90131

80.91143 -

80.91647
80.92138
80.93006
80.94292
80.96208
80.98077
81.03404
81.09959
81,1991
81.34979
81.57565
81.90673
B2.37381
82.88477
83.75488
84.69304
85.42443
85.54892
85.67558
85.80447
B85.93669
86.06837
86.20555
B86.34437
86.48581
86.63031
B6.77768
86.92811
87.08176
87.23876
87.3588925
87.56238
87.73129
87.80316
88.079186
B88.25947
91.44505
92.56927
93.24205
93.58683
93.78461
93.89045
83.95794
94.00775
84.04828
94.08656
9492128
94.15428

: ; FASE LIQUIDA

H Nkroqeno

18004.78
18005.38
18006.62
18005.96
18006.48
18007.23
18008.36
18010.05
18012.6
18016.46
18022.33
18031.21
18044.54
18064.08
18091.7
18128.48
18173.6
18223.48
182731
18280.54
18288.12
18295.823
18303.68
18311.68
18319.84
18328.18
18336.65
18345.31
18354.15
18363.18
18372.41
18381.85
18381.5
18401.38
18411.48
18421.83
18432.44
18443.31
18636.46
18705.11
18746.31
18768.08
18779.61
18786.11
18780.26
18793.32
18795.87
187988.16
18800.3
18802.33

lH - KJmeol )

H Arqun

18444.96
18445.61
18445.87
18446.26
18446.82
18447.66
18448.9
18450.76
18453.87
18457.83
18464.3
184741
18488.79
18510.35
18540.81
18581.38
1863136
1868621
18740.87
18749.19
18757.85
18766.06
1877473
18783.67
18792.57
18801.76
18811.13
18820.69
18830.46
18840.43
18850.63
18861.05
18871.7
18882.61
18893.77
18905.21
18916.92
18928.83
19142.38
19218.29
19263.85
19287.82
19300.68
19307.87
19312.46
19315.84
19318.67
193212
19323.56
19325.81

H Oxigeno

16487.73
16488.23
16488.43
16488.73
16488.16
16489.8
16490.75
16492.18
16494.33
16497.6
16502.55
16510.05
16521.31
16537.82
16561.14
16682.2
16630.3
16672.41
16714.28
16720.66
16726.9%
16733.46
16740.08
16746.84
16763.72
16760.74
16767.9
16775.21
16782.66
16790.28
16798.07
16806.03
16814.17
16822.5
16831.02
16838.75
16848.7
16857.87

146

17020.68

17078.51
17413.21
17131.54
17141.25
17146.72
17150.21
17152.79
17154.94
17156.87
17158.67
17160.38
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CONDG A WN -
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PERFIL DE.- ENTALPIAS .DE CADA COMPONENTE EN |

T K

80.80131
80.91143
80.91547
80.92138
80.93006
80.94292
80.96208
80.99077
81.03404
81,08959
81199
81,34879
81.567565
81.90673
82.37301
82.99477
83.75488
84.59304
85.42443
85.54892
85.67558
85.80447
85.93569
86.06937
86.20555
86.34437
88.48591
86.63031
86.77768
86.92811
87.08176
87.23876
87.39925
87.66339
87.73129
87.80316
88.07916
88.25947
91.44505
92.56927
93.24206
93.59683
93,78461
93.89045
93.95794
894.00775
94.04928
94.08656
84.12128
94,15428

EL VAPOR . (H = KJ/Kmol }

H Nitrogeno

23679.91
23680.02
23680.07
23680.13
236680.23
23680.38
23680.6
23680.92
23681.41
23682.16
23663.28
23684.96
23687.48
23691.12
23696.16
23702.7
23710.44
23718.61
23726.35
23727.47
23728.61
23729.7%
23730.91
23732.07
23733.25
23734.44
23735.64
23736.85
23738.08
23739.0
23740.56
23741.82
23743.09
23744.37
23745.67
23746.97
23748.29
23749.62
23769.32
23774.42
23776.96
23778.14
23778.72
23779.03
23779.22
23779.36
23779.48
23779.58
23779.67
23779.76

H Argon

25369.65.

25369.92
25370.03
25370.2
25370.43
25370.79
25371.31
25372,09
25373.27
25375.06
26377.78
25381.89
25388.05
26397.07
25409.78
25426.63
25447.2
25469.79
25492.1
25495.44
25498.83
25502.28
25506.78
25509.35
25512.98
266516.69
25520.46
255243
25528.22
25532.22
26536.3
2554047
26544.72
25549.07
25553.51
256558.05
25562.7
25567.46
25650.54
25679.4
25698.54
25705.55
25710.3
26712.98
25714.68
25715.94
25716.99
25712.93
25718.8
25719.64

47

H Oxigeno

23890.9
23891.02
23891.06
23891.13
23891.23
23891.38
23891.61
23891.94
23892.45
23893.21
23894.37
23896.12
23898.73
23902.55
23907.91
23914.96
23923.51

23932.8
23941.88
23943.23

23944.6
23945.99

23947.4
23948.83
23950.28
23951.77
23953.28
23964.81
23956.37
23957.95
23959.57
23861.21
23962.89

23964.6
23966.34
23968.12
23969.93
23971.78

24003.2
24013.69

24019.8
24022.98
24024.64
24025.58
24026.17
24026.61
24026.97

24027.3
24027.61
24027.89
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PLATO
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48

PRODUCTO DE LA ENTALPIA POR LA FRACCION MOL DE CADA

TiK)

80.90131
80.91143
80.91547
80.82138
80.93006
80.94292
80.96208
80.98077
81.03404
81.09859
81.1891
81.34879
81.57565
81.90673
82.37381
82.99477
83.75488
84.59304
85.42443
86.54892
85.67558
85.80447
85.93668
86.06937
86.20555
86.34437
86.48591
86.63031
86.77768
86.92811
87.08178
87.23876
87.39925
87.5633¢
87.73129
87.90316
88.07916
88.25947
89.88607
81.44508%
92.56927
93.24205
93.59683
93.78461
83.89045
93.95794
94.00775
94.04928
94.08656
94.12128
94.15428

COMPONENTE EN EL LIQUIDO

X*H Nitrogeno

17995.77
17988.21
17976.6
17959.66
17934.81
1789822
17844.04
17763.42
17642.87
17462.13
17191.54
16786.98
161989.93
15364.68
14240.47
12840.72
11271.11
8718.671
8369.152
8180.783
7992.32
7803.755
7615.09
7426.32
7237.442
7048.457
6859.358
6670.145
6480.816
6291.364
6101.789
5912.088
§722.254
5532.285
5342.178
5151.926
4961.525
4770.972
3077.712
1713.86
860.9018
407.2757
186.5609
83.89567
37.43397
16,55946
7.271279
3.160236
1.348401
0.5528419
0.2049845

X*H Argon

8.801853
16.59504
27.72704
43.61712
66.273582
98.52301
144.308
209.0468
300.0042
426.5085
5989.4127
829.6608
1123.114
1470.818
1834.663
2137.685
2280.553
2195.835
1904.218
1832.728
1761.179
1689.679
1617.928
1546.223
1474.462
1402.646
1330.771
1258,838
1186.843
1114.785
1042.663
970,4731
898.2144
825.8844
753.4805
681.0001
608.4407
535.8008
722.0248
843.5679
881.3615
858.0297
800.7102
728.8869
645.7123
561.7723
477.5022
394.3772
313.4255
2354331
160.4739

X*H Oxigeno

0.3884486
0.883608
1.783603
3.418327
6.384642
11,7591
21.47741
38.99295

70.4147
126.3875
224.9971
395.9778
685.2971
1167.245
1886.644
2930.813
4280.691
6821.741
7360.784
7603.459
7846.374
8089.625
8332.925
8676.578
8820.494
8064.684

9309.15
8553.906
9798.963
10044.33
10280.01
10536.02
10782.39
11029.11

11276.2
11523.68
11771.85
12019.85
13486.32
14705.34
15509.24
16979.18
16250.05
18419.02
16539.12
16636.23
16722.12
16801.85
16877.32
16849.11

17017.7



PLATO

CBNDO B WA -

18 ALIM 1

149

PRODUCTO DE LA ENTALPIA POR LA FRACCION MOL DE CADA

T K

80,9011
80.91143
80.91547
80.92138
80.93006
80.94292
80.96208
80.99077
81.03404
81.09959
81.1991
81.34979
81.57565
81.90673
82.37381
82.99477
83.75488
84.59304
85.42443
85.54892
85.67558
85.80447
85.93569
86.06937
86.20655
86.34437
86,4850
86.63031
86.77768
88.92811
87.08176
87.23876
87.39025
87.56339
87.73129
87.90316
88.07916
88.26947
89.88607
91.44505
92.66927
93.24205
93.69683
93.78461
93.89045
93.96794
94.00775
94.04928
94.08656
94.12128
94.15428

COMPONENTE EN EL VAFQR

Y *H Nirrogeno

23675,44
23671.53
23665,75
23657.33
23645.05
23627.05
23600.54
23661.29
23502.88
23415.56
23284.76
23088.87
22797.51
22371.34
21767.38
20966.12
19944,94
18815,13
17698.68
17533.92
17364.97
17191.62
17013.63
16830.78
166842.8
16449.42
16250.35
16045.29
15833.91
15616.856
16390.76
15168,22
14917.82
14669.1
14411.58
1414473
13868
13680.77
10240.84
6573.64
3642.695
1823.183
860.5673
393.6593
177.0365
78.77662
34.74417
15.15691
6.488963
2.669342
0.9926371

Y*H Argon

4.607075
8.689486
14.52256
22.85482
34.74821
51,70591
75.84304
110.1083
158.6577
226.6211
321.1683
450.4337
622.474
841.5437
1100.724
1371.22
1595.293
1698.397
1632.364
1596.399
1559.227
1520.787
1481.015
1439.835
1397.163
1352.917
1307.002
1259.322
1209.773
1168,239
1104,599
1048.721
990.4667
929.6843
866.2073
799.8604
730.4526
6857.7777
1066.175
1479.014
1743.467
1821.377
1765.494
1636.135
1471.261
1290.627
1104.117
917.0037
732.5032
552.8717
378.6691

Y *H Oxigeno

0.168338
0.3830611
0.7734615

1.483072

2,771963

5.110682

9.348143
.17.00938

30.81684

55.68371

99.67475

177.3429

311.9452

§39.5332

910.3527

1482.481

2289.558

3351.856

4549.327

4750.665

4957.378

5169.73

5388.023

5612.572

5843.708

6081.783

6327.178

6580,302

6841.574

7111.453

7390.437

7679.044

7977.837

8287.415

8608.427

8941.564

9287.568

9647.243

12650.48

15980.85

18703.85

20475.47

21503.62

22088.05

22472
22740.7

22969.92

23154.92

23336.39

23508.39

23673.22
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38
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PERFIL DE TEMPERATURAS Y ENTALPIAS EN CADA PLATO

T K}

80.80131
80.91143
80.91547
80.92138
80.93006
80.94292
80.96208
80.99077
81.03404
81.09959
81.1991
81.34879
81.57565
81.90673
82,37381
82.99477
83.75488
84.59304
865.42443
85.54892
85.67558
85.80447
85.93569
86.06937
86.20555
86.34437
86,4851
86.63031
86.77768
88.92811
87.08176
87.23876
87.39925
87.56338
87.73129
87.90318
88.07916
88.256947
89.88607
91.44505
92.56927
93.24205
93.59683
93.78461
93.89045
93.96794
94.00775
94.04928
94.08656
94.12128
94.15428

{Hy CARGA TERMICA = KJ/Kmal)

H Lig.

18004.96
18005.69
18006.11
18006.69
18007.47
18008.5
18009.83
18011.46
18013.29
18015.02
18015.95
18014.62
18008.34
17892.74
17961.78
17809.21
17832.35
17736.25
17634.15
17616.97
17599.87
17582.86
17665.94
17549.12
17532.4
17515.79
17499.28
17482.89
17466.62
17450.48
17434.46
17418.59
17402.86
17387.28
17371.86
17356.61
17341.62
17326.62
17286.06
17262.77
17251.5
17244.48
17237.33
17228.9
17222.26
17214.56
17206.9
17199.39
171821
17185.09
17178.38

H Vap.

23680.22
23680.6
23681.04
23681.67
2368257
23683.87
23685.73
23688.41
23692.26
23687.77
23705.6
23716.65
23731.93
23752.42
23778.46
23808.82
23838.79
23865.38
23880.37
23880.98
23881.57
236882.14
23882.67
23883.19
23883.67
23884.12
23884.53
23884.92
23885.26
23885.54
23085.79
23885.99
23886.13
23886.2
23886.21
23886.16
23886.02
23885.79
23957.69
24032.5
24090.12
24120.03
24129.68
24127.84
24120.29
24110.1
24098.78
24087.08
24075.39
24063.93
24082.79

CARGA TERMICA

7451.961

6401.682



PLATQ

19

38

ODNDO BN =

LIQUIDO, VAPORY REL‘ACION’ESV LIG EN CADA PLATQ

TIK)

80.90131
80.91143
80.91647
80,82138
80.93008
80.94292
80.86208
80,99077
81.03404
81.08959
81,1991
81,34979
81.567565
81.90673
82.37381
82,99477
83,76488
84,59304
85.42443
86.54892
85,67558
85,80447
85.93569
86.08937
86,20555
86.34437
86.48591
86.63031
86.77768
86.92811
87.08176
87.23878
87.39925
87.656339
87.73129
87.90316
88.07816
88,25%47
89.88607
91.44505
92.56927
93.24205
93.59683
93.78461
93.89045
83.95794
94.00775
84.04928
94.08656
94.12128
94.15428

) { BASE 1 Kmal/hr DE ALIMENTACION }

L

1.312888
1.31288
1.312711
1.31246
1.312089
1.31153%
1.310704
1.309448
1.307536
1.304619
1.300172
1,293452
1.283501
1.269313
1.250284
1.226928
0.8758893
0.861481
1.7736867
1.768201
1.762797
1.767454
1.752174
1.746958
1.7418056
1.73672
1.731698
1.7268744
1.7218861
1.717046
1.712303
1.707633
1.703038
1.698517
1.694076
1.689714
1.685435
2.382535
2.360321
2.346098
2.33899
2.335827
2.334201
2.333284
2.232669
2.3319
2.331774
2.331394
2.33104
2.330718
1.397725

G

1.100198
2.413096
2413078
2.412909
2.412658
2.412287
2411733
2.410903
2.4096846
2407733
2.404817
2.40037
2.39365
2.383699
2.369511
2.,350482
2327126
2.301625
2.277216
1.232002
1.226535
1.221132
1.215789
1.210509
1.205292
1.20014
1.185055
1.190033
1.185079
180196
175381
170837
165968
161372
156852
1852411
.148048
1.14377
0.984809
0.9625958
0.9483728
0.8412649
0.9381018
0.9364761
0.9355584
0.934944
0.9344641
0.9340482
0.9336686
0.9333143
0.9329926

-ttt - e

LIG

1.193329
0.5440644
0.5439964
0.5439326
0.6438357
0.5436895
0.54346399
0.5431359
0.5426255
0.6418454

0.540653
0.5388561

0.536211

0.632497

0.527655
0.9219898
0.3763824
0.3698478
0.7788749

1.435226

1.437217

1.439201

1.441183

1.44316

1.44513%

1.447097

1.448053

1.451006

1.45295

1.454882

1.456807

1.458721

1.460621

1.462509

1.464384

1.486244

1.468086

2.083065

2.39673

2.437262

2.46632

2.481583

2.486217

2.491557

2.493344

2.49447
2.495306
2,49601
2.496646
2.497249
1.49811
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PARAMETROS A DE THIELE-GHEDES EN ZONA OE RECUPERACION PARA CADA

PLATO

OONDRE DN =

16

17 EXTRAC.
18

19 ALIM 1

T (K}

80.9013
80.91143
80.91547
80.92138
80.93008
80.94292
80.96208
80.98077
81.03404
81.09959
81.1991
81.34973
81.57565
81.90873
82.,37381
82.99477
83.75488
84.59304
85.42443

COMPONENTE EN CADA PLATO

A nitrogeno

1.19282
0.6436773
0.5433877
0.5429832
0.5424151
0.5415552
0.5402783
0.5383559
0.5354632
0.6310934
0.6244985

0.514628
0.5001348
0.4795938
0.4520904
0.4181786
0.2774779
0.2486964
04778145

A argon

3.134777
1.428927
1.428334
1.427542
1.428368
1.424593
142191
1.417817
1.411617
1.401781
1.388708
1.363498
1.328348
1.2768803
1.206198
1.113452
0.7348448
0.6518931
1.234847

A oxigeno

3.989105
1.81829
1.817454
1.816334
1.81aNn
1.812312
1.808783
1.803556
1.786773
1.784173
1.766878
1.741245
1.703803
1.650616
1.678483
1.487267
1.007837
0.9223052
1.803631

152
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PARAMETROS S DE THIELE-GHEDES EN ZONA DE AGOTAMIENTO PARA CADA

T K}

85.64892
85.67558
85.80447
85.83569
86.06337
86.20555
86.34437
86.48591
88.63031
86.77768
86.92811
87.08176
87.23878
87.39925
87.56339
87.73129
87.90216
88.07916
88.25947
89.88607
91.44605
92.56927
93,24205
93.59683
93.78461
93.89045
93.95794
84.00775
94.04928
94.08656
94.12128
94.15428

COMPONENTE EN CADA PLATO

S nitrogeno

1.151483
1.166058
1.181083
1.1868
1.212606
1.22911
1.246197
1.2638386
1.282068
1.300924
1.320434
1.240631
1.361549
1.383226
1.405698
1.429008
1.453198
1.47832
1.061598
1.083613
1.234014
1.349879
1.423343
1.464175
1.486398
1.49929
1.507741
1.614124
1.619633
1.524439
1.528028
2.556674

S argon

0.4466827
0.453507
0.4605707
0.4878842
0.475462
0.4833156
0.4914594
0.4988095
0.5086813
0.5177922
0.5272603
0.5371055
0.5473488
0.5580136
0.568124
0.5807032
0.5927832
0.6053926
0.4364902
0.458088
0.5368012
0.6002852
0.6417625
0.6853289
0.6785647
0.6865606
0.6920497
0.6983672
0.7001245
0.703584
0.706847
1.183747

S oxigeno

0.3042614
0.3073366
0.3105345
0.3138687
0.3173166
0.3209136
0.3246565
0.32085534
0.3326112
0.2368376
0.3412415
0.3458323
0.3506203
0.3558158
0.3808298
0.3682739
0.3719625
0.3779092
0.2710608
0.2764535
0.3162098
0.347784
0.3681712
0.379501
0.3858255
0.3891193
0.39123583
0.3930143
0.3943985
0.395645
0.3868087
0.6634575
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PARAMETROS GnYn/DYd DE THIELE-GHEDES EN ZONA DE RECUPERACION PARA CADA

PLATO

DONOU A WN =

17 EXTRAC.
18
19 ALIM 1

T K

80.90131
80.91143
80.91547
80.82138
80.93006
80.94282
80.96208
80.98077
81.03404
81.09959
81.1991
81.34979
81.57565
81.80673
82.37381
82.9%477
83.75488
84.59304
86.42443

COMPONENTE EN CADA PLATO

Nitrogeno

2.19282
2.192186
2.191207
2.18981
2.187786
2.184807
2.180397
2.17383
2.164006
2.149289
2.127289
2.084768
2.047665
1.982047
1.896064
1.792889
1.497487
1.372419

Argon

4.134777
6.908296
10.86736
16.61361
24,65445
35.9801
52,16046
74,9539%
108.7988
150.7085
209.9883
287.3187
382.6591
489.5804
591.0413
659.0964
485.3335
317.3856

Oxigeno

4.989105
10.07164
19.30474
36.06388
66.44547
121.4199
220.6223
398.8046
717.3422
1280.862
2284.127
3943.4
6712.778
110982.76
17610.74
26044.14
28249.28
24210.83
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PARAMETROS LnXn/WXw DE THIELE-GHEDES EN 20NA DE AGOTAMIENTO PARA CADA

as

T Kl

85.64892
85,67558
85.80447
85.93569
86.06937
86.20555
£86.24437
86.48591
86.63031
86.77768
86.92811
87.08176
87.23876
87.39925
87.66339
87.7129
87.80318
88.07916
85.42443
88.88607
91.44505
92.56927
93.24205
93.59683
93.78461
93,89045
93.95794
94.00775
94,04928
94.08656
94.12128
94,15428

COMPONENTE EN CADA PLATO

Nitrogeno

36955.17
31691.83
26831.52
22422.3t
18490.18
16042.49
12069.91
9549.427
7447.676
5§724.146
4334.291%
3232.278
© 2373,238
1716.003
1219.325
852.5687
685.9963
395.7169
371.8141
342.2015
276.4973
204.0803
142.6854
96.7681
64.42963
42,30643
27.39624
17,43333
10.81472
6.438254
3.556674

Argon

1.851541
1,877679
1.905633
1.936682
1.967753
2.002322
2.03948
2.079337
2.121834
2,166572
2.212517
2,257602
2.287441
2.325108
2.328329
2.287448
2.17187
1.83572
2.143736
2.49676
2.787776
2.97816
3.082386
3.129861
3.138774
3.1162
3.056428
2.95308
2.789819
2,643575
2.183747

Oxigeno

1.446764
1.453664
1.460913

- 1.468537

1.47656
1.485011
1.493921

1.60332

151324
1.523701
1.534694
1.546108

166756
1.667842
1.673712
1.666346

1.52259
1.382846
1.412401
1.491756

1.556159 -

1.696276
1.61956
1.632566

1.640363

1.645673
1.649825
1.653439
1.6568
1.660074
1.663458



PARAMETROS THIELE-GHEDES PROMEDIO DE LOS PLATOS DE ALIMENTACION

PARA CADA COMPONENTE

TEMPERATURA DEL PLATO DE ALIMENTACION No. 1 = 85.42443

TEMPERATURA DEL PLATO DE ALIMENTACION No. 2 « 88.25947

PARAMETRO NITROGENO ARGON OXIGENO

WXw/DYd 1.76€-03 182.8222 30917.14

Dyd 1.09899 2.18E-04 7.75E-08
WXw 9.95€.08 0.0397824 0.8599922

TURBINA

ENTRADA SALIDA
PRESION (atm): L1 1.5
TEMPERATURA (K): 115 86
T. DE SATURACION {K): 98.16879 85.24264
FLUJO DE AIRE A TRAVES DE LA TURBINA: 50 Kmol/h

TRABAJO PROPORCIONADO POR LA TURBINA: 18.33959 H



15
2.-

3.

C O M PRE 'S OR
CALCULO DEL COMPRESOR.
REGRESAR A MENU PRINCIPAL,

SALIR.

OFCION

?

1

157



PRESION DE ENTRADA (atm} 7 1
PRESION DE SALIDA (awm) 7 &
TEMPERATURA DE ENTRADA (C) 7 25
FLUJO DE AIRE {Kmol/hr} ? SO

No. DE ETAPAS DE COMPRESION ? 4
EFICIENCIA 7 .85

AUMENTO DE TEMPERATURA PERMITIDO PARA
EL AGUA DE REFRIGERACION (C) ? 12

R E § U LTADO S

ENTRADA SALIDA

PRESION {atm) 1 S
TEMPERATURA (C) 25 61.32315 EN CADA ETAPA
FLUJO (FT3/min} 719.8821 161.4935

{m3 / min ) 20.3849 4.573012
FLUJO MOLAR { Kmol / min) 0.833333 0.8333333
ETAPAS DE COMPRESION: 4
RELACION DE COMPRESION TOTAL: 5
RELACION DE COMPRESION EN CADA ETAPA: 1.495349
EFICIENCIA; 85%
POTENCIA REQUERIDA PARA CADA ETAPA: 24.03869
POTENCIA TOTAL : 96.15476 HP
CALOR CEDIDO EN CADA ETAPA: : 12623.02 Kcalthr
CALOR TOTAL: 50492.09 Kcalihr
AGUA REQUERIDA: 4207.674 It/hre
AUMENTO DE TEMPERATURA DEL REFRIGERANTE: 12 C

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR,



A

PENDTICESs




APENDICE

A

VALORES DE LAS CONSTANTES TERMODINAMICAS.

CONSTANTE

Peso Molecular

Temperatura Critica (K}
Presion Crftica { atm )
Volimen Crftico {cm 3 /7 gmol }
Factor Acéntrico

Zc

Temperatura Normal de
Ebullicion.. (K}

Temperatura de Fusién {K )

Cpl/Cv (NTP}

Densidades :
Gas {NTP) (b/ft3)
Gas (STP) (Ib/ft3)
Vapor (abp} (Ib/ft3)
Liquido {nbp) (b /113)

Constantes de Antoine

A
8
c

La Ecuacién de Antoine para el Argén es:

log P = (AB)/ T + C

a Nitrégeno - Oxigeno
a Oxfgeno - Nitrégeno

a Nitrégeno - Argén
a Argon - Nitrégeno

a Oxfgeno - Argén
a Argén - Oxfgano

Nitrégeno Argon
28.013 39.948
126.2 160.8
338 48.1
89.5 74.9

0.04 [+]
0.29 0.231
77.4 87.3
63.2 83.8
1.41 1.67
0.07245 0.1034
0.07805 01114
0.287 0.363
50.46 86.98
6.86606 -52.23
308.365 7.8145
273.2 7.5741
P = mmHg
de Wilson:
-30.98
68.66
-25.51
59.37
12.57
16.03

160

Oxfgeno

32
164.6
49.8
73.4
0.021
0.288

90.2

54.4
1.4

0.08281
0.08921
0.279
71.27

6.98983
370.757
273.2



APENDICEK

CAPACIDAD. DEL'GICLO. DE PRE-EXPANSION
: : = el LIQUIDOS

PARA PRODUCCION DE

161

PUDPTHZM @WC mIH> WO ZOoHOEDT

PSIA
4

600 —

"500: —

' SIN REFRIGERACION
EXTRA

400 o

-300

200 —

CON REFRIGERACION
EXTRA

(-
1 g

1 1 I

2 4 © 8

[ i I ]
10 12 14 16

% DE PRODUCTOS LIQUIDOS
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APENDICE = C1

ESTRUCTURA GENERAL DEL SIMULADOR. i

PRSENTACION
(e
CURVAS DE
TEMPERATURAS EQUILIBRIO
DE .
SATURACION -

—

' HENY
PRINCIP . LATOS
EQUILIBRIO - .——_,‘-——“"* AL TERMODINANICOS
LIQUICO-VAPOR

TORRES DE
ENTALPIAS DESTILACION

——

SALIR COMPRESOR

TORRE OF
ALTA PRESION

1

TORRE DE
BAJA PRESION

]

TORRE DE
ARGON




APENDICE " €2+

TEMPERATURAS ‘DE' SATLRACION.
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APENDICE D

MANEJO DEL SIMULADOR

El Simulador se programé en Quick Basic 4.5. Debido a la exten-

sién de los programas no se pudieron hacer ejecutables, por lo que es
necesario accesarlos directamente desde Quick Basic.

1.-

2.-

3.-

4.-

Para realizarlo se requieren realizar los siguientes pasos:

Prender |a computadora y esperar a que se cargue el sistema
operativo MS-DOS.

Cargar el disco en el drive correspondiente y pasar el control de
la méguina a ésta unidad.

Accesar el Quick Basic escribiendo : qb y dando entrada.

Una vez que se ha cargado el Quick Basic, oprimir una vez la
tecla Alt. Con esto se despliega en pantalla el menu de fila.
(Archivos).

Hacer descender el cursor hasta la instruccién OPEN. y dar
entrada.

Apretar [a tecla del tabulador, el cursor se colocard en donde
aparecen los nombres de los programas. Bajar el cursor hasta
el programa llamdo AIRE. Dar entrada.

Una vez cargado este programa, teclear £5. En la pantalla apa-
racerd la cardtula del programa. Tecleando Enter, se despliega
el ment de las opciones de célculo que contiene el Simuladar.
Para ejecutar la opcién deseada basta con escoger el nimero
indicado.

Para poder utilizar el sistema, es necesarioc que la computadora

tenga una velocidad mayor a 15 MHz, ya que con velocidades meno-
res que ésta, los cdiculos en las Torres de Dastilacidn se vuelven de-
masiade lentos.



171

CONCLUSIONES

Con la realizacién de esta TESIS PROFESIONAL, se ha obtenido un sistema de
computo que permite facilmente la evaluacién de diversos sistemas termodindmicos, asf
como el disefo basico de procesos para la obtencién de Oxigeno y Nitrégeno a partir
de la destilacién del Aire.

Con la utilizacion del simulador es muy facil darse cuenta de como se afectan los
sistemas de destilacion por efecto de cada una de las variables que entran en juego,
como son la temperatura, la presién, la composicion y la relacién de reflujo utilizada.

Asi mismo, provee una herramienta Gtil para la ejemplificacion de los métodos
rigurosos de calculo en sisternas multicomponentes, los cuales, debido a lo laborioso
que son, es muy dificl poderios estudiar a fondo durante un curso normal de
destilacién, y que por cuestiones de tiempo generalmente se limita al estudio de
destilaciones binarias y por los métodos mas sencillo como son los métodos de Mc
Cabe-Thiele y Ponchon Savarit.

Durante los cursos de Fisicoquimica y Termodinamica se aprenden los fundamentos
en los cuales se basan la mayorfa de los conceptos para el disefio de un equipo, asf por
elemplo, se estudian ecuaciones de estado, cosficientes de actividad, de fugacidad,
presiones de vapor, equilibrios liquido-vapor, etc. Pero al requerir célculos demasiado
complejos no se aplican de manera usual, sino que, generalimente, se llevan a cabo las
idealizaciones de los sistemas estudiados para facilitar el manejo de datos. Con el
apoyo de este conjuto de programas, se pueden hacer practicas en las que el alumno
compare entre métodos cortos de calculo con métodos rigurosos.

La validacion del simulador se llevd a cabo con ejemplos encontrados en los libros de
Texto de donde se obtuvo e! método de célculo. Asi mismo, los resultados de las torres
de destilacion varian alrededor de un 5 % con respecto a torres de destilacion que se
encuentran operando actualmente en plantas dedicadas a la obtencién de Oxigeno y
Nitrdgeno.’
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