UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO

FACULTAD D E QUIMICA

APORTACIONES AL CALCULO Y OPTIMIZACION DE
SISTEMAS DE RECTIFICACION INTERMITENTE

4
\0
T E S I S

QUE PARA OBTENER EL TITULO DE

INGENIERO QUIMICO
P RESENTA
ANTONIO RAFAEL FLORES LUNA

MEXICO, D. F. 1974




e e

Universidad Nacional - J ~  Biblioteca Central
Auténoma de México -

Direccion General de Bibliotecas de la UNAM
Swmie 1 Bpg L IR

UNAM - Direccion General de Bibliotecas
Tesis Digitales
Restricciones de uso

DERECHOS RESERVADQOS ©
PROHIBIDA SU REPRODUCCION TOTAL O PARCIAL

Todo el material contenido en esta tesis esta protegido por la Ley Federal
del Derecho de Autor (LFDA) de los Estados Unidos Mexicanos (México).

El uso de imagenes, fragmentos de videos, y demas material que sea
objeto de proteccion de los derechos de autor, serd exclusivamente para
fines educativos e informativos y debera citar la fuente donde la obtuvo
mencionando el autor o autores. Cualquier uso distinto como el lucro,
reproduccion, edicion o modificacion, sera perseguido y sancionado por el
respectivo titular de los Derechos de Autor.






PRESIDENTE CARLOS BOLIVAR TERRAZAS

VOCAL ANTONIO VALIENTE BARDERAS
SECRETARIO CUAUHTEMOC PEREDA CHAVEZ
Ter .SUPLENTE ANTONIO FRIAS MENDOZA
2do. SUPLENTE JOSE FCO, GUERRA RECASENS

Sitio donde se desarrollé el tema: INSTITUTO MEXICANO DEL PETROLEO
SUBDIRECCION DE REFINACION Y

PETROQUIMICA.

Sustentante: ANTONIO RAFAEL FLORES LUNA

Asesor del tema: CUAUHTEMOC PEREDA CHAVEZ



A MIS PADRES

CON M1 MAS PROFUNDO AGRADECIMIENTO

A Ml MAS GRANDE ESTIMULO :

KE 1 KO



A LA HONROSA MEMORIA DE MIS ABUELOS

A MIS TIOS Y TIAS



I N DI CE

1.0 Introduccién.

2.0 Generalidades sobre destilacion intermitente.
2.1 Definiciones.
2.1.1 Mezcla Binaria.
2.1.2 Ley de Raoult.
2.1.3 Curva de Equilibrio.

2.1.4 Volatilidad Relativa.

3.0 Modos de Operacioén.
3.1 Destilaciéon Diferencial.
3.2 Rectificacidén Intermitente.
3.2.1 Rectificacion con Relacién de Reflujo Constante.

3.2.2 Rectificacién con Relacion de Reflujo Variable.

4.0 Métodos Graficos.
4.1 Metodo de Integracién Grafica.
4.2 Método de Porciento de Liquido Drenado.

4.2.1 Aplicaciones del Meétodo.

5.0 Proposicién de un Método de Simulacién.
5.1 Antecedentes.
5.2 Desarrollo del Método.
5.3 Diagrama de Flujo.

5.4 Método de Miiller.

23

27

28

30

33

Lo



5.4.1 Fundamentos.

5.4.2 Deduccion.,

5.4.3 Secuela de Calculo.

5.4.4 Algoritmo de Calculo de la Subrutina. Diagrama de Flujo.

5.5. Resultados.

6.0 Otros Métodos.

6.1 Ecuacion Generalizada para Mezclas Diluidas.

6.2 Procedimiento de Calculo para un Método de Destilacion poco co-
nocido

6.2.1 Técnica de Operacién.

6.2.2 Procedimiento.

7.0 Método de Optimizacioén.

7.1 Generalidades.

V.
7s

7.2 Deduccion de las Formulas de Optimizacion.

1

1

.8

2

Ftapa.
Estado del Sistema.
Ecuaciéor Fundamental.

Politica.

Principio de C. 'mizabilidad.

Técnica de Generalizacion.

Proceso Discreto.

Proceso Continuo.

Secuela de Célculo.

Pag.

L

43

Ls

Ly

50

52

53

58

59

60

61

62



7.2.1 Planteamiento.
7.2.2 Desarrollo.
7.3 Solucién Numérica.

7.3.1 Ecuaciones Diferencia.

7.4 Algoritmo de Cémputo. Diagrama de Flujo.

7.4.1 Conclusiones.
Anexo.

Bibliografia.

Pag.
63
65
71
72
73

74



1.0 Introduccién.

Durante mucho tiempo la importancia de las destilaciones intermitentes ha -
quedado relegada @ un segundo plano, pues casi cualquier trabajo relacionado con la_
destilacién como operacion unitaria se ha enfocado a los sistemas de carécter conti -
nuo y no sin razén, ya que éstos tienen una aplicacion mucho mas amplia como pro-
cesos industriales y en la experimentacion garantizan la estabilidad de las variables -
de operacién; sin embargo esta aplicabilidad ha llevado al extremo de ver en muchas
ocasiones a la destilacién intermitente desde un punto de vista puramente empirico, -
s6lo recientemente se ha despertado un interés por llegar a un conocimiento mas pro-
fundo de sus caracteristicas; interés que se ha visto alentado en gran parte por el --
constante mejoramiento de los instrumentos de control y por la proliferacion de proce
sos que requieren de la purificacién exhaustiva de pequefos lotes de material, como-
es muy frecuente en industrias similares a la formaceGtica o de la perfumeria, por --
mencionar sélo algunas, en las que se le considera de gran utilidad debido a que su
propia naturaleza capacita a la destilacion intermitente para abordar con gran versati_
lidad la purificacion de una extensa variedad de mezclas operando en el mismo equi_
po.

De acuerdo con esa tendencia, este trabajo intenta esbozar un panorama -
general de los métodos de calculo reportados en la literatura y a la vez satisfacer --
la necesidad de un método de célculo por computacion que sea relativamente senci -
Ilo en su ejecucién y con una exactitud que permita la programacion expedita del —
trabajo de operacién; por Gltimo se hace la presentacion y el desarrollo de un méto-
do de optimizacion que dado el caso proporcione con absoluta certeza la mejor estra_

tegia para efectuar una destilacién intermitente.



El siguiente trabajo estd dedicado al tratamiento de las mezclas binarias --
como una simplificacién practica al problema del control y optimizacion de la destila

cién de las mezclas multicomponentes.
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2.0 Generalidades sobre destilacién intermitente.
2.1 Definiciones.

2.1.1 Mezcla Binaria.

Se considera como mezcla binaria aquélla constituida por sélo dos compo -
nentes con identidad real o hipotética y que para los propésitos de la destilacion ===
puedan separarse en base a su diferente punto de ebullicién.

2.1.2 Ley de Raoult.

Esta ley establece la relacién entre las composiciones de la fase vapor y -
de la fase Ilquida de una solucién ideal cuando &stas se encuentran en equilibrio; es
decir, que la fase vapor depende (en cuanto a su composicion) de la presion total -
del sistema y de las presiones de vapor de los componentes puros que integran la so-

lucién, considerando que estas Gltimas varfan solamente con la temperatura.

En forma algebraica: Pa= Pa Xn -
6 .
’Pu Pa
= —_—— = — xd
yv: P‘- Pz

donde P,: Presidon parcial del componente (a) en el va;;or.
P.: Presion de vapor de (a) a la temperatum dada.
Xq: Fraccion mol del componente (a) en el liquido.
Yo: Fraccion mol del componente (a) en el vapor.
©, . Presion total.

2.1.3 Curva de Equilibrio.

Es el conjunto de puntos (X Y ) definidos por la ecuacién (2.1) para una-

mezcla binaria e ideal; en general, si se grafica la composicién de la fase gaseosa -
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en las ordenadas y de la fase liquida en las abcisas, a la linea engendrada se le de

nomina curva de equilibrio.

2.1.4 Volatilidad Relativa.

La volatilidad relativa de una mezcla binaria se define como el cociente -
de las Presiones de vapor de sus dos componentes cuando éstos se encuentran en el es

tado puro, es decir:

x Pa
ab p Ec.2-2
b

y en vista de que la volatilidad relativa de dos componentes no varfa con la tempera

tura, puede tomarse como par@metro constante para la construccién de la curva de -=

equilibrio a partir de la ecuacién

. B
Y e 1) Bouded

que se deduce directamente de la definicion de volatilidad relativa y de la ley de -
Raoult.

' En caso de que se presentase alguna variacidon sensible del valor de &< —
con la modificacién de la temperatura de referencia, deber& considerarse como cons-

tante para todo el proceso el promedio de los valores correspondientes a las tempera-

turas extremas.



3.0 Modos de Operacién.

En seguida se hace una breve descripcién de los métodos més comunes en -
la operacién de las destilaciones intermitentes y se presenta la deduccién de sus ecua
ciones.

3.1 Destilacion Diferencial.

El caso més simple de las destilaciones intermitentes 6 por lotes se conoce-
como Destilacion Diferencial y en ella el vapor generado por ebullicién del liquido -
es retirado del contacto con &ste tan pronto como se va formando, y es recibido en -
un acumulador después de condensarlo, Fig. 2-1; Rayleigh desarrollé6 una ecuacion --
que interrelaciona sus parémetros de operacién de acuerdo con las consideraciones si-
guientes:

En cualquier momento de una destilacion diferencial (ref. 1) hay W moles
de liquido en la olla y puede considerarse que la fraccion mol del componente mas -
volatil estd en equilibrio con sus vapores, por tanto la conrida.d total del componen -
te "a’ en el liquido es XWW , la cantidad que en ese instante se evapora ede, -
la nueva composicidn del liquido ser& X, d X, ¥ su pesoW-dW y ydW seré el vapor
recibido en el condensador, en suma el balance de materia para esa evaporacién di—

ferencial queda planteado como:

W = (X=dx)('w-dWieyadl
"W H Ec.3-1

X - ! H ‘J\- - s . W
/F'bt\/ z X/\\ —deW+ 1X\NJ VY w«‘.\)sv-ﬁ'\ iV, Ec.3-2

finalmente si se cancelan términos iguales y o;svdw porque es un término diferencial -

de orden mayor, obtendremos la siguiente expresion:
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dw  _ dxy Ec.3-3
w (y - %)

integrable para los Ifmites inicial y final de Xg ¥ W :

ln \N& _ ‘/h dXw
W; (y -%x)
Yo ' 0 b
wo EC.3-

Este tipo de destilacion se aplica casi exclusivamente a procesos de fndole-
comercial y resulta efectivo sélo en caso de que los componentes que se desee sepa -
rar difieran ampliamente en sus puntos de ebullicién; es caracterfstica del mismo que-
para una alta concentracién del componente méas volatil debe aceptarse un bajo rendi
miento, pues una mayor recuperacién sélo se puede obtener a costa de un detrimento
en la pureza; por tanto esta forma de destilar es recomendable para aquellos casos —
en que la carga tiene una pureza relativamente pequefia del componente mas volatil,
(ref. 2).

El método recomendado para mejorar la pureza del producto consiste en des

tilar cuantas veces se estime necesario aquella fraccién para la que se desea una ma

yor calidad,

D,y

>/

CONDENSADOR

/

' RECEPTORES DE
— W PRODUCTO

l FIG.2-1
o ey

RESIDUO
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3.2 Rectificacién Intermitente.

Un sistema de rectificacién consta b&sicamente de:

a).- Un recipiente con calentamiento en el cual se genera vapor a partir -
de una mezcla Ifquida cargada por lotes al recipiente.

b).- Una columna de rectificacién a lo largo de la cudl se ponen en con -
tacto a contracorriente los flujos de vapor y de Ifquido.

¢).= Un condensador que recibe todo el vapor que llega hasta la parte supe
rior de la columna y parte de &l se retorna para constitulr el reflujo Ifquido, el res-

to desemboca al exterior del sistema en forma de producto. Fig. 3-1.

A
-~ \l./ CONDENSADOR
PRODUCTO
lL '
ned LR Vo
o ded v
COLUMNA '
n+| ll- VY\#I
DE RECTIFICACION LA
CARGA
. ;
beo RESIDUO >
| FIG.3-1

REHERVIDOR
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Ese reflujo se dirige a través de la columna de tal forma que se logre un -
contacto Intimo con los vapores ascendentes, gracias al cual tienen lugar los mecanis_
mos de transferencia de calor y de materia (ref. 1).

El primero se origina debido a la diferencia de temperaturas que existe en-
tre las partes superior e inferior de la columna, de modo que el liquido se caliente—
conforme baja y el vapor se enfrfa al subir; paralelamente se lleva a cabo el inter -
cambio de masa por medio de la condensacién progresiva del componente menos vol4-
til de los vapores y la evaporacién del més ligero en el reflujo, lo que a su vez ori_
gina una estratificacion de mezclas con una determinada composicion a lo largo de -
la columna de tal forma que los vapores que llegan al condensador son los mas ricos-
con respecto al mas volatil y el liquido que baja a la olla es el mas pobre.

Como la mayor parte del calor transferido emtre las dos fases esté en forma
de calor latente, si el valor molar de ese calor es aproximadamente el mismo para —
ambas fases, entonces en cada plato teorico de la columna habra las mismas moles --
de vapor condensado que de Ifquido evaporado y por tanto, los flujos de vapor y If -
quido a contracorriente permanecerén sensiblemente constantes a lo largo de la misma.

De acuerdo con la Fig. 3 (que representa un equipo tfpico para la rectifi-
cacién intermitente), al efectuar un balance de materia alrededor del plato (n) hasta
el condensador se obtiene que:
= L“+ D

\%
nsl Ec.3-5

y para el componente m&s volatil:

Vnﬂ(ynﬂ): LX DXy Ec.3-5a

rearreglando:
g

Y= ._Ll\)(“+ _D_ &
™ Van Vi Ec.3-6
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L y V son los flujos molares de la fase lfquida y gaseosa respectivamente, D es
el flujo de destilado, (N) y (n+1) designan a los platos tedricos contiguos en linea
descendente.

Entre los modos de operacién m&s comunmente empleados para efectuar una-

rectificacion intermitente se encuentran los que a continuacién se describen:
3.2.1 Rectificacion con Relacién de Reflujo Constante.

Este enfoque implica la eleccion de la proporcion de reflujo cuyo valor se
mantiene constante durante toda la operacién mientras la concentracién del destilado-
decrece (para su célculo se supone una retencién nula de Ifquido a través de la co -
lumna). '

De acuerdo con elbalance efectuado alrededor del condensador y el plato-
superior a la olla, la rapidez de desaparicion de la carga es igual a la rapidez de -

obtencién del producto P, es decir:

JW dp

dt dt Ec.3-7

y para cualquier componente:

- °

dt % Ec.3-8

donde X, es la composicion de ese componente en la olla.

Combinando (3=7) y (3-8) resulta:

aw — d Xw
W X~ Xw Ec.3-9
integrando para los |imites inicial y final:
. We Xwe .
y i Yox
Wy Xw, 0 "w Ec.3-9a
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Xwe
1n M = /_d Xw
Wo YD"XW
Xwo Ec.3-10

El valor de la integral, al igual que en el caso anterior, puede calcularse

por diferentes métodos cuya descripcion presentaremos posteriormente.
3.2.2 Rectificacion con Relacion de Reflujo Variable.

Este método se realiza mediante el ajuste continuo del reflujo con objeto -
de mantener una pureza constante en el producto destilado. Inicialmente la carga --
en la olla se encuentra relativamente rica con respecto al componente més volatil, —
por ello una relacién de reflujo de bajo valor es suficiente para producir el efecto -
deseado, pero conforme avanza la destilacion se hace necesario aumentarla progresiva_
mente hasta el momento en que es impractico persistir en la purificacion (ref. 3).

En vista de que la concentracion del destilado se mantiene constante, la ma

sa destilada del componente méas ligero es igual a la diferencia entre las masas inicial

y actual de ese componente en la olla, es decir:

(W WX, = WX = WXy

rearreglando: at
W Xo-Xwg
Wo  Xo=Xw Ec.3-12
y derivando W ‘con respecto a t
AW WolXp- Xwo) dXw
dt (%= Xw/* dt e 8T
Suponiendo un flujo molal constante D=V-L y como
-%w-= -p = (L=}
t Ec.3-14

sustituyendo (3-13) en (3-14) y despejando dt :

= Wol Xp = Xwo) -
dt= TvIK-X 9
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integrando para las condiciones inicial y final se obtiene:

Xwe

§ = Wo (Xo=Ywd / dXa
v xwo(1--\7-)(xb-xw) Ec.3-15

expresion que da la relacién entre el tiempo necesario para la destilacion de la car -

ga desde una concentracién inicial Xwo; hasfc)(w? como valor final.



4,0 Métodos Gréaficos.

Considerando la semejanza de las ecuaciones (3-3), (3-10) y 3-15), hare -
mos una descripcion de los procedimientos aplicables a la solucion de los tres tipos: —
de operacién (y por comodidad los denominaremos DD, RRC y RRV segin el orden en-

que se describieron) particularizando Gnicamente cuando exista una diferencia funda -

mental .

4.1 Metodo de Integracién Grafica.

Para el caso en que la solucién se aborda a través de la integracién gréfi-
ca (ref. 1) de las funciones dXw dXw que se encuentran

, y de.
T Ko X T TANKow

en las ecuaciones mencionadas, puede seguirse el procedimiento siguiente:

Como primer paso es necesario establecer graficamente la relacisn entre las
variablesy y X .

En el método de destilacion Diferencial dicha relacién puede determinarse-

directamente en la lectura de la curva de equilibrio lfquido-vapor.

dXw
XD-XW

serie de rectas con la misma pendiente de modo que todas partan de la interseccidn -

Para la funcién , tras de graficar esa curva deben trazarse una -
de un valor arbitrario diferente Xy  con la diagonal y:x . Fig. 4-1.
Posteriormente se determina para cada una el nGmero de platos teéricos - -
(representados por las lfneas horizontales de los escalones trazados entre las diferentes
rectas y la curva de equilibrio) segin el método de Mc Cabe-Thiele.
Entre todas las lineas de operacién ensayadas variando posicién y pendien -
te, la unica que representa correctamente las condiciones de operacién en el preciso

instante en que se inicia la destilacion (cuando se observa la primera gota de destila
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do) es aquella que genera el nGmero exacto de platos tedricos que tiene la columna -
empleada, (considerados a partir del valor inicial de X hasta la concentracion desea_
da,Xp, , de la primera gota del destilado).
En seguida se procede a obtener los valores correspondientes deX,, y - - -
b para cada una de las Ilneas de .operocibn de igual pendiente que la --
%o~ Xw
mencionada; para ninguna el valor deXD debe ser menor que el valor inicialxwo--—
porque en ese caso las concentraciones en la olla y el domo se han igualado y por -
tanto ya no es posible continuar con la purificacién por la ausencia de un gradiente-
de concentraciones.

Para el tercer caso se aplica ' la misma secuela de elaboracion de la curva-

de equilibrio, lineas de operacién y platos teéricos; con la particularidad de que - -

Fraccidén Mol volatiles en el vapor
y

xv’vo‘ we Do
Fraccion Mol volatiles en el liquido
Xwy Xp
FIG.4-1
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aquellas no se trazan con una pendiente constante (en este caso el par&metro constan_
te es Xp , oqul las lineas de operacion tendran al trazarse diferente pendiente y par_
tiran siempre de la interseccion de un Onico valor de Xy con la diagonal Yy=X . --
Como en el caso anterior, la linea que describe correctamente las condiciones inicia-
les de la destilacion seré@ aquella que genere un nomero de platos tebricos tal que el

Oltimo coincida con la abscisa que marca la concentracion inicial de la olla.

Fig. 4-2
|
2 —
2 ~ __
- A ,
o = i
c 1
Q ’ '
5 a :
o ]
5> // i \
= | !
2 /A '
s / ) !
° / 1
{ ‘
1
S // : : :
S ./ | ‘
(0] ) "
- |
'8 1L .
XWO Xpo
Fraccién Mol volédtiles en el liquido

X
FIG.4-2
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En seguida se procede como todos los casos a elaborar la tabulacién de los

dos factores que constituyen la funcion integrable, o sea X, vy _1)( para DD,
Yy " Xw
! 1
Y 7 \ 7. g‘POVQ RRV: Y\V Y N para RRC.
- LoiXs %) Xp™ Xw

Por Gltimo, después de elaborar la grafica correspondiente a los valores -—
anotados en cada tabulacién se efectOa la integracién del &rea bajo la curva cuya —

forma general se presenta en el siguiente esquema. Fig. 4-3.

Parametro

wo

Fracciédn Mol Xw

FI1G.4-3
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El valor del Grea asi obtenido puede entonces ser sustituido en las ecuacio-
nes (3-4), 3-10) y 3-15) para que cada una sea resu;:elta segin su forma. De este mo
do se pueden obtener valores tales como la cantidad de destilado, carga residual y sus
concentraciones, asi como el tiempo total de _destilacién y la trayectoria seguida en -
la relacién de reflujo (cuya importancia es capital para la formacion de un criterio -

apropiado acerca del camino mas préctico para realizar una destilacion).
4.2 Meéetodo del Por Ciento de Liquido Drenado.

Como una segunda opcién se presenta el método propuesto por Haring, - -
Grootenhuis y Knol (ref. 4) basado en que el flujo de destilado puede considerarse -
como un porcentaje del vapor condensado en el domo, y en que su valor puede deter_

minarse partiendo de la expresion que describe la linea de operacién en el diagrama-

de Mc Cabe Thiele: D

y == Xn+ - X
et Vn+| Ve Ec.lb-1

cuya forma es muy similar a la de una recta y= mx+b donde b es la ordenada --

al origen de la recta, es decir:

0
b=—(Xp)
' Vet Ec.h-2
Dividiendo entre D al numerador y denominador de la ec. 4-2 obtendremos que:

—_—X, = Xy = - XD

= T + —— R+ 1 Ec.4-3

Esta oltima expresion explica la relacion entre b y Xp para un valor--
determinado de R, sin embargo para los propositos del método resulta poco préctico-

representar R en forma giafica, porque varfa en el rango de O a 0O , por ello -

se prefiere rearreglar la Ec. 4-2 del modo siguiente:

D L

v/
L Vs Ec.b-4
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donde D/\f es el valor de la relacion entre el flujo del destilado y el flujo total -
de vapores condensados y por tanto si a dicha relacion se le expresa como porcentaje

habremos dado lugar a la definicion de un nuevo parametro P donde:

b D
P:—X—D(1OO):1OOV Ec U5

Cuya principal ventaja consiste en su rango (O —1004)

Por otra parte en un diagrama de Mc Cabe Thiele es facilmente determina-
ble el valor de b y por ello el método procede a partir de su ejecucién.

De entre todos los valores de P (para un par determinado Xp v Xy el-
mayor es aquél calculado con la linea de pendiente menor, correspondiente al valor-
minimo de reflujo y un nGmero infinito de platos.

Si ademés se trazan lineas similares con otros valores de Xp (que para -
mayor claridad en la Fig. 4-4 difieren en un plato tedrico de distancia) entonces se

puede generar un conjunto de valores bpbz)""’bnaxpxzr"',xn. Con los cuales

caleular los porcentajes 100 b, loo_b_z,.. etc. que graficados constituyen la Fig.
X2

|
4.5.

Donde los porcientos de extraccién para un nomero infinito de platos y di-
ferentes concentraciones de destilado quedan representados por los puntos p,_,P,.,...efc.

En particular Py  corresponde al 100% de condensado drenado (reflujo nu_
lo) y por tanto la composicion X, del producto puede obtenerse empleando un solo-
plato y basta la olla para efectuar la purificacién.

Por Gltimo, si para cada una de esas Iineas de reflujo minimo se traza --
una serie de rectas paralelas de modo que cada una requiera un nimero finito de pla_

tos y si se grafican sus valores Py X, , asf como los que resultan de ofro conjun
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to de rectas trazadas con un nGmero total de 3 platos y diferentes concentraciones --

iniciales, nos da la Fig. 4-6

-
o
a —
g
| 1

e LI
c | '
o l '
3 | 5
- ! 1
e -
o > / ; .
g b I | '
g b; | |
0 | | | I
= b5 | |
5 ! i { i
5 : [ b
0 i | |
£ | b

| | | i

Lo X, X2 Xn,Xp

Fracc 6n Mol volatiles en el liquido
X
FIG.4-4

Destilado.

Porciento de volatiles en el

Q Py 100

Porciento de ExtracciénP

FI1G.4-5



26

En la oltima figura se hace evidente la conocida regla segn la cual "con-
forme decrece el contenido de volatiles en la olla al avanzar la operacién, su purifi_
cacion se hace més dificil y es necesario un viraje hacia un porciento de drenado me
nor para conservar constante la pureza del des.filado", graficamente dicha operacién -
queda representada por una lfnea horizontal que va cortando de derecha a izquierda-
el haz de curvas con igual nomero de platos teéricos pero diferente valor de Xy, .

Si se afiade que las curvas con diferentes nGmero de platos pero la misma -

XW convergen en el 100% de P, tambien queda ilustrada otra regla que dice --
"una relacién de reflujo muy baja{Pgrande) no puede ser compensada por un gran nG-

mero de platos teéricos".

------ 3 platos

oo platos

Destilado.
Xp

A’

en la olla

1G9,

volatile

Porciento de volédtiles en el

Porciento de ExtracciénP

FIG.4-6
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4.2.1 Aplicaciones del método.

La caracterfstica mas relevante del método radica en que el diagrlamq resul
tante puede ser empleado para programar el desempefio de una destilacién teniendo --
presente que los 3 métodos de destilacién descritos pueden representarse en el diagra-
ma Fig. 4-6 como rectas con una determinada posicién; asf, la destilacién diferencial
es una linea vertical (A-A') que parte desde la interseccion de la curva correspon ==
diente (valor inicial de X, y un nomero de platos teéricos como parametros constan-
tes) con la recta dél 100% de P hacia abajo hasta el punto en que la ordenada X
es igual a XwO -

Igualmente, una linea vertical (B-B') trazada sobre un valor especffico de-
P y que parta desde la curva mencionada hasta otra con el valor final de X,,, re--
presenta una operacién con relacion de reflujo constante (Pconstante).

Por altimo, la destilacién con reflujo variable queda definida por una |i —

nea horizontal (C-C') bajo consideraciones semejantes a los anteriores.
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5.0 Proposicion Método de Simulacion.
5.1 Antecedentes.

En los Gltimos afos se han desarrollado un esfuerzo considerable dirigido -
al desarrollo de nuevos métodos de disefio parc; las columnas de destilacién intermiten-
te, asf la mayorfa de las suposiciones adoptadas en los célculos para columnas de des_
tilacién contfnua o en el estado estable han sido incorporadas a la teorfa de la desti_
lacién intermitente.

Independiente de aquellos han surgido tres complicaciones propias de la --
destilacion inférmifenre que aumentan considerablemente las dificultades implicitas en-
los célculos, a saber:

1.- Estado inestable. Las composiciones a través de toda la columna es-
tén cambiando contlnuamente conforme se retira producto.

2.- Retencién Ifquida en la columna. Lo cantidad ffsica de retencién a=-
través de la columna puede tener un marcado efecto en los resultados si el volumen -
de la carga no es bastante mayor que esa retencién .

3.- Estabilizacién. La duracién de la.operacién previa a la obtencién -
de producto tiene un efecto considerable en la economia del proceso.

De las tres, las dos primeras han recibido cierta atencién mientras que la
tercera se ha abordado recientemente.

Gran parte de los trabajos han sido enfocados al desarrollo de técnicas -
basadas en la ecuacién de Rayleigh y sus derivaciones, segin quedaron descritos en-
»caprtulos precedentes, sin embargo este enfoque habla quedado reducido por mucho --
tiempo @ un valor casi puramente académico, debido a que todas las solucion;s eran-

de naturaleza gréafica.
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Entre los intentos més destacados para el establecimiento de un algoritmo
de simulacién se encuentran los de Pigford y sus colaboradores (ref. 20) que realiza_
ron algunos intentos para resolver por medio de una computadora analégica la ecua—
cién resultante del balance de materia planteado en forma diferencial y que incluye-

la modificacién correspondiente a la retencién de liquido en la columna:

dx
H 9 Xn
dt

que a causa de las limitaciones del equipo, el estudio queds limitado al de una mez_

=LX“:1 Vyh-_—lL xr\—v Yn

cla binaria con flujos molares constantes y una volatilidad relativa constante.

Empleando las mismas consideraciones y una retencién liquida constante, -
Rose y Johnson (ref. 21 y 22) lograron efectuar por medio de una computadora digi -
tal el célculo de las curvas de destilacién que se describen en el método del por --
ciento Ifquido de drenado (seccién 4.2), sin embargo la lentitud del célculo limits -
su aplicacién.

Posteriormente estos mismos autores resolvieron un conjunto de ecuaciones
diferenciales para una mezcla binaria co-n retencién Itquida aplicando una serie de -
Taylor que también resulto impréctica.

En forma similar O'Brien (ref. 23) estudié comparativamente otros métodos
solucién, pero en todos los casos concluyd que el método de diferencias finitas (ref.
6) era el mas apropiado.

Huckaba y Tour (ref. 24) derivaron un método para mezclas binarias en el
que a partir del procedimiento de prueba y error, estructuraron una curva similar a -
la fig. 4.5 y para cuyo calculo recomiendan el empleo de una masa constante en la
retencién lfquida, mientras que en otro trabajo (ref. 25) es el volumen de la reten -

cién el que se considera constante.

Meadows (ref. 26) hizo la proposicién exitosa de un sistema de ecuacio -
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nes diferenciales aplicadas a la resolucién de una destilacién para mezclas multicom_
ponentes, sin embargo en todos los casos descritos su empleo se reduce a un plano -
puramente cientffico.

Es por ello que atn con las limitaciones teéricas enunciadas, hemos cref-
do conveniente hacer la proposicién de un mé.todo‘ simplificado que se base en la con_
sideracién de una retencidén llquida despreciable y flujos molares constante a lo largo
de la columna, rehabilitando los conceptos de Rayleigh en su aplicacién practica.

Asl pues, el metodo que a continuacién se propone no pretende ninguna-
mejora en el aspecto tebrico del tratamiento a las destilaciones intermitentes, sino -
que trata de e.vitar que su solucidon sea un prolongado procedimiento con resultados -
no siempre suficientemente precisos, pues los métodos graficos emplean invariablemen
te el método de Mc Cabe Thiele,que a menudo conduce a errores de apreciacion --
considerables, especialmente cuando se aplica a curvas de equilibrio con poca conca_
vidad.

Para ser justos, hemos de sefialar que el método no es sencillo ni elimina
la serie de tanteos iniciales, sino que los sustituye por un método de convergencia y
por tanto la secuencia de operaciones queda sistematizada y es facilmente ejecutable

con una computadora de poca capacidad.
5.2. Desarrollo del Metodo.

La ecuacién que resuelve la computadora, relaciona las concentraciones-
en la fase lfquida de dos platos teéricos adyacentes como funcién de la relacion de
reflujo y la volatilidad relativa segin se deduce al combinar las ecuaciones de la li

nea de operacién (4.1) y la linea de equilibrio (2-3) y (ref. 5).

Si se considera la numeracién de los platos en sentido ascendente y cons
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tantes los flujos de vapor y de lfquido, entonces esas ecuaciones pueden escribirse -
para el plato N+ 1 como:

y = A Xy
=1+l 1) X

Ec.5-1
Y
L D
=—X,+ —X
y““ ¥ v P Ec.5-2
Igualando ambas:
—O(Xn-l = _I:_ Xn-.-l XD
Multiplicando esta expresién por (14 (X—1) Xn-a) y agrupando térmi-
: -Lia- _D _ L D
o Xy (O = (&= 1IX5 V(o(-ﬂxb)- v Xty Xp
Despejando X _:
a %xn % Xp
X =
¥ L D
n-1 — (-1 X = == (X =1)X%
L v n v k=t OEe.5.3

y dividiendo entre-v— se obtiene finalmente que:
v ¥ Xp+ % Xo
o (V _D
) (0=1) X 2ot

Esta expresién es la formula recursiva que puede emplearse para calcular

la composicion del Ifquido en cualquier plato (incluyendo la olla) a partir de una --
composicién en el destilado.

Para simplificar, la ecuacién (5-3) puede escribirse en términos de R pa_
Ec.5-4

ra quedar expresada como:

X . = Xn'* ()%

n-4 R+1 1 1y
o Te— - X{a-1)-x0-1)

Entonces para una terna de valores & , Xy y R la Ec.(5-4) debe apli_

carse tantas veces como platos tedricos tenga la columna, calculando con X, la com
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posicidn )(n_‘l del plato inferior, a partir del condensador de la columna y conside -
rando que Xp=X, para el primer plato. Sin embargo el valor de R puede no ser el
apropiado para que la composicién en la olla sea precisamente el sefialado como la -
pureza de la carga al iniciarse la destilacién, y si &ste es el caso, es necesario su-
poner otro valor de R que haga coincidir los valores calculado y preestablecido.

Esta situacién es equivalente al tanteo de la pendiente de la operacién -
sobre el diagrama de Mc Cabe Thiele, sin embargo el procedimiento numérico se - -
presta al empleo de un método de convergencia que realice sistematicamente los ensa_
yos necesarios, para este propbsito se empleo el método de Miller, método mediana-
mente conocido pero que posee una gran efectividad y elegancia en su resolucién y-
es por ello que lo describimos posteriormente. El método considera como funcién de
error a la diferencia entre los valores calculado y preestablecido de la composicién -
en la olla para corregir el valor propuesto de R (considerada como variable indepen_
diente) y reducir la diferencia mencionada hasta que sea menor que una tolerancia -
asignada (momento en que se considera establecido el valor inicial de la relacion de
reflujo). El calculo prosigue disminuyendo en una magnitud arbitraria el valor del -
parametro de operacidén que deba ser variable segon la estrategia de destilacion.

Para cualquier caso este procedimiento debe aplicarse tantas veces como-
sea necesario hasta obtener las condiciones finales estipuladas, ya sea la concentra -
cion del destilado para RRC o de la olla para RRV.

Para cada etapa de aplicacién del decremento deben tambiéen calcularse-

|
(X~ xw)z(-lﬁ + 1)

, y con ellos proceder a la in-

los valores correspondientes de X,y
1
Xy~ X,y
tegracién numérica de (3-10) & (3-15).

Oxw)‘
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Si la ec. (3-10) para RRC se escribe en forma de incrementns finitos, en_

tonces: X X
¢ | we
in (Wo AXW )(D--XW/PROM ZXA xW PROM

X Xwe WO  Ec.5-5

e

es decir, que si 2. se determina como la suma de los productos promedio de - - -

1 wo
en dos efapas consecutivas y si se conoceWo después de calcu -

Xw\/

X =%
w
lar L0 WY¢ . , entonces es posible calcular Wf ; posteriormente puede encontrarse=-
°

¥ omedio"segﬁn la siguiente expresibén:
p Pr P
W, Xwo = Wg Xwp

X =
DPROM Wo - Wi Ec.5-6

Del mismo modo el tiempo de operacion seréa:

¢ (I - (8

Para RRV la ec. (3-15) en forma de incrementos se expresa como:

X
6 = Welxooxwd D AX, 1 __ (R+1)

& 2 i
v Xwo (X‘D Xw) PROM Ec.5-8
y la cantidad de destilado Wy puede calcularse de unbalance de materia, es decir:

Wp Xp = W, xw;W{' Xws

Ec.5-9
y como WD=W°-WC , entonces:

(Wo = Wed %o = Wo Xyom Wy Xuug Ec.5-10
Sumando y restando Woxwf"l segundo miembro de la igualdad, factori -.

zando y rearreglando (5-10) obtendremos:

xWo— pr

Xy = Fogy Ec.5-11

W, = W= W = Vi
D

D <]

5.3 Diagrama de Flujo.

La programacién de este método se hizo en una Calculadora Electrénica-
Programable WANG 720-C, cuyas principales ventajas son su reducido tamafio, memo

ria relativamente extensa (4 K'S) y versatil manipulacién de los programas grabables -

en cinta, que hacen preferible su operacion sobre la que podrfa efectuarse en siste--
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mas de mayor capacidad aGn cuando el lenguaje particular de programacién es bastan
te primitivo.
A continuacién se presenta el diagrama de flujo del algoritmo de calcu-

lo aplicado a una destilacién a relacién de reflujo constante:

PROGRAMA PRINCIPAL T
start!
N T/’

DATOS !
PM, WViorVV, X o sXposXpes Alfa l

Np-Detta,xp,Tol
1
|

i

] W= WW, /M

L]

Kk k+l

SUBRUTINA DE EQUILIBRIO I

\ PLATO POR  PLATO




dk_| =(R5R3)(. x Ry)

< SUBRUTINA DE CONVERGENCIA -
DE  MULLER

METODO
NO
ALfk Y )
SI
2, =0

s
SUBRUTINA DE EQUILIBRIO
PLATO POR  PLATO

'

@, = 1 /(XD-XW) ]

I

XD = XDe

XW, = XN

XD =XD - Delta X0

S =P,
< SUBRUTINA DE EQUILIBRIO
PLATO PLATO

¢z = 1/ (XD-XW)

;S L

. O A




S

XW = XN

¢PROM: [cb, + CD,;]/ 2

‘ +

" Delta XW=XW—=XW,

|

i
h

2 = o Deitaxw)+ 2

T

‘
i

*

Si

XWo < XD
"o

XW{» = XW;,

Wi=Wo /exp 2
i

I iz O e g e
Vip= Wo= Wy

xr

XDpaom = (V(XWo) = Vi X Vi) Wy

l
l— V/D = I +RR

e T P —

!
v

4 n
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T\

(

L
i

WWp= W (PM)

4

B=(Ww,/ Vv Xv/D)

1
|

PROM 7 '
e x

XDy, ,WWo,RR, © |
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SUBRUTINA DE EQUILIBRIO PLATO POR PLATO.

’ SUBRU;I'INA )
‘( EQD%LB,&LQ____/

|

' i
IR=1/RR '

AL1 =Alfa ~1

. Wocesforens

1

memd

Xj = XD
I

I=0

J=Np-1

) &

| DEN =Alfa(1+TR) - Xj(ALT) - XD(ALI(TR)

Xj. = (X} + XD (IR))/ DEN

*
[ X, =X,
-4
.;N.Q__“ 12> Np
\
Sl
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Nomenclatura.

RR = Relacién de reflujo L/D

PM = Peso Molecular promedio de la mezcla.
WW,= Carga inicial en la olla (ib).

W, = Carga inicial en la olla (bmol).

VV = Gasto de vaporizacién (lb/hr).

.V = Gasto de vaporizacién (Ibmol/hr),

XW, = Concentracién inicial en la olla.

XDy = Concentracién inicial en el destilado.

Alfa Volatilidad relativa promedio.

Np = NoGmero de platos tebricos.

Delta Xp = Decremento de Xp

Tol Tolerancia.

Rk = Estimado inicial para la relacién de reflujo.

K-'"
"

Funcién de error de Ry

= Masa de destilado (Ib)

z

=
o
"

Masa de destilado (Ib mol)

WW¢E = Carga final en la olla (Ib)

=
=

Carga final en la olla (ibmol)

© = Tiempo total de destilado (hr).



Lo

5.4 Método de Miiller.

Como cualquier otro método de convergencia, el método de Muller es un
procedimiento de iteraciones sucesivas que parte de una primem aproximacién a la --
raiz de una ecuacion: paru ir mejoréndola por medio de una férmula de recurrencia -
hasta obtener la aproximacién deseada.

En particular, dicha férmula se deduce para el método de Miller como -
una adaptacién de la expresion general del polinomio de interpolacién de Lagrange -
(ref. 6), por tanto creemos conveniente presentar a continuacion algunas de sus carac.

terlsticas.
5.4.1 Fundamentos.

La forma general del polinomio de interpolacién de Lagrange puede escri

birse como:

1(2) = flZd Lot . ... .+ f(20L+. . .+ F(2,)L, Ec.5-12
y cada uno de los coeficientes Ly parak =0/ 1,.....n queda definido segon la

siguiente expresion:

(2-2)).,.(2-Z¢.)(Z-2kn) . .(2-Z1n)
(Zr 2, heedZe2, Jzo2 )., (252 )
donde |(Z) se considera como el polinomio de interpolacién aplicado a los puntos-

[zo,f(zo)] , [z,,f(Z. )],,, a5y [ zn,f (Zn)]

Por otra parte, la deduccidon de la formula mencionada se apoya en las -

Lk Ec.5-13

siguientes propiedades de los coeficientes LK g
a).- Son polinomios de grado N de acuerdo con el nomero N+ | de --

puntos a los que deba aplicarse 1) y su valor es:
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LK=O i X=X,
X=Xy
X2 XK
§ X=Xy
pero
LK= | si X = XK

b).- El valor de cada coeficiente depende exclusivamente del valor de -
Z\ en cada uno de los puntos de ajuste y nunca de su correspondiente f(zK) .

c).- Su forma permanece invariable si Z es reemplazada por la varie-

ble Sy a través de_la transformacion:

Zy= g s+ 2 para k = Oyly...yn
en la que § y & son constantes y g # (O
" L = (S =55)-e. (S-Sk. ) (5-Skay):--(S-9,) X
. e e Ec.5-1
.o K (8,:9,) (3-8, NS Sgy) (5-5n) .

5.4.2 Deduccién.

Por comodidad el mé todo de Muller emplea solamente polinomios de se-
gundo grado para la deduccion de su formula de recurrencia, éste equivale geométri
camente a ajustar una coénica sobre cada tema de puntos propuestos, es decir si

es el polinomio de infefpolacibn para los puntos [ e L Z, )] [ _ ,f(Z ]
Y ‘— k0 F 02

entonces

(ﬁ 2, Xzzz), )(z.‘z,‘_,xzkz,‘_ ) 2233

)
K-2
I(ZK)=f(ZK) z- 7 Z7,) +f(2 _R'z'— -s(z -2)(z-2)

K-2 K-3 K-2Z W-i K4 K3 K K2

Ec.5-15
o expresado como funcion de Zy puede escribirse que:
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I(z,) = AlZz,)+B(2)+C Ec.5-16

Ademas si en las ecuaciones anteriores se sustituye zj por la varia --

ble de acuerdo con la transformacién:

d;d; |

Nt g | - —————— .

' Zj-hJ-z<d,d, )"‘ 2 Ee.s5-17
d T3
h

dond d-_J
onee hj= 22, y 4ohy Ec.5-18

para j=k'3,k’2,k'|,ka--emonces I(z,) puede expresarse también como funcidn de—l—

K Ko

2
es decir: ) | |
: () + s ) +C =z
KdK-I dK dK-u K Ec.5-19

Por otra parte, tratndose de una interpolacion, Muller reconocié que --
considerando una de las rafces de 1(Z) como aproximacion sucesiva a la rafz de --
$(2) podria llegar con toda certeza a la convergencia, es por ello que su férmula-

de recurrencia resulta dirtamente de la raiz de la ec (5-19).

Es decir: | _ = g \l Bz'4AC

d - Ec.5-20
chﬂ 2A
y si en (5-19)se sustituyen las expresiones (5-17)y (5-18) ,después de despejar -
obtendremos: 4 = =2 TZ i (% dﬁK-i)
X T ~ 1\
K By B*-4f(z,)d, (1+d,,)C
Ec.5-21

donde B y C quedan definidas segun (5- 19)como:
B= (2, )(d, F-f (2 X1+ 1 )% (2 )01+ 2, )

C=#(Z,40dg, ) = F @I+ ) # T2y ka3
La ecuacién (5-21) constituye la formula de recurrencia de Miiller y en-
ella quedan asociadas a un mismo tiempo las operaciones de interpolacién y calculo

de las rafces mencionadas (ref. 7, 8 y 9).
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5.4.3. Secuela de calculo.

El calculo numerico del método de Miiller se inicia con la proposicién ar_
bitraria de tres puntos [Zo ’f(Zo)],[Zl ’f(Z.)] y Lzzsﬂzz)] , cuyas coordenadas-
se sustituyen en (5-16)para obtener las rafces B y ¥ de la ecuacion (5-16)y para -
decidir si B & 7 debe considerarse la primera aproximucibn(l;) de la rafz 2 -
en la ecuacin T(Z)=Odeben calcularse f(B) yf(Y) para ser comparados con el-

siguiente criterio:

Silf(ﬁ)' >|f(7)| , Y sera el valor que se adjudique a (z5 , de lo -
contrario B ser& el elegido.

La siguiente interacién emplea una nueva terna de puntos constitufda por
[Z‘ . f(Z,)],[Zi,f(Zl)] y [237f(23)] para estimar Z4 del mismo modo como se es_
timd 23 ; este procedimiento debe repetirse tantas veces como sea necesario hasta -
lograr que f(2) se aproxime a 0 dentro de una tolerancia preestablecida.

El Gnico requisito para la proposicion de estos puntos consiste en que el-
valor de 2 , después de satisfecha la convergencia, debe quedar inclufdo en el in_
tervalo [29,2.] es decir debe presentarse un cambio de signo en sus correspondien_
tes funciones de error lo que asegura que la curva debe cortar el eje de las abcisas
y que dentro de ese intervalo se encuentra una de las rafces de la funcién de error.

En la fig. 5-1 se hace la representacién geométrica de la aplicacién de
los métodos de Muller y NewtonRaphson a la resolucién de una ecuacion G(X)= O;
para el primero, la iteracion inicial se efectus empleando los puntos By, P, , y ==
. sobre los que se traza la par&bola Io, y de la interseccion de su raiz Xz con-
GOX)  resylta el punto P3 que reemplaza a 23 para formar la terma de puntos so

bre los que se traza I, , cuya raiz es finalmente la solucien de G(X)=0,
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5.4.4, Algoritmo de la Subrutina.

Diagrama de Flujo.

SUBRUT
MUELLER

IVB=(f )d" - f (|+d )+f (|+2dk])

k-3 K-l K-2 |

N E—

C = fk-3 (dk_') —fk_l( Il +d k_l) +fLH |

T o i

L = 7 \
B+ ‘/l B'-41 4 _(+d,pc|

|

S S — R - ——y
5

i

i

_ka_ ( I+dk-|)

ke =
B ‘fB 4f l ‘ +d )CP |
- — —— e e e -’-————J
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Y
RR= g |
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e 2 —l /SUBRUTlNA DE EQUILIBRIO \
N
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5.5 Resultados.

En esta maquina es factible la programacion de un nomero considerable -
de sistemas de destilacién sin necesidad de perforar tarjetas (pues la operacién se --
efsctoa directamente con un teclado) y sin utilizar otros sistemas de computacion mas
complejos.

El formato de la seccién de datos esté programada de tal forma que la -
escritora imprime el par&metro cuyo valor debe ser alimentado inmediatamente, de —
lo contrario el calculo no puede proseguir. En el curso del cémputo la méquina re-
quiere tres valores como primeras aproximaciones al valor inicial de L (ver Metodo
de Miller), los valores correspondientes de su funcién de error se escriben en segui-
da, de modo que si estos no presentan un cambio de signo, el operador debe reini=-
ciar el célculo y proponer una nueva terna de valores.

Dentro de la Programacién no se previé ningGn mecanismo que dé por ter_
minada la labor de cémputo en caso de_que el nOmero de iteraciones sobrepase un -
valor predeterminado, pues tratGndose del Método de Muller, el éxito de la conver-
gencia se hace evidente desde la primera iteracién si se registra el cambio de signo
mencionado (cuya razon de ser se da en la seccién 5.4).

Es por esto que el comando de alto se efectba como una operacién ma--
nual.

Por otra parte el nGmero de iteraciones fué variable en los diferentes en
sayos reportados en el anexo y su nomero dependi6 sensiblemente de la proximidad-
de la tema de valores propuestos con respecto al valor final de la convergencia y -
se observé que el nGmero promedio de iteraciones no excedié de 10.

Los resultados del método propuesto fueron ampliamente satisfactorios pues
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al ser comparados con los ohtenidos de otros procedimientos, se encontré que su exac_
titud habla mejorado hasta en un 10%.

En el Anexo se hace la presentacién de varios problemas elaborados para
ejemplificar algunas de las caracterfsticas del calculo:

El problema # 1 muestra el formato tal como lo imprime la calculadora -
y en el se observan los valores de los parémetros implicados. El problema # 2 mues_
tra el caso en que la convergencia no se efectué debido a que las aproximaciones -
iniciales no aportaron un cambio de signo en su correspondiente funcién de error; ==
los Nos. 3 y 4 muestran el cambio de pureza y rendimiento en el producto de desti_
lacién de una mezcla cuando se le procesa en columnas con diferentes nomero de pla
tos. Los Nos. 5 y 6 demuestran que el valor de la convergencia no se altera sensi_
blemente cuando se cambian los estimados iniciales; 7 y 8 ejemplifican el cambio de
valor de la relacién de reflujo cuando se desea una pureza diferente en el producto
final. Del mismo modo 9 y 10 ilustran el efecto de la volatilidad relativa sobre el
parémetro mencionado. Los probl:amas 11, 12, 13 y 14 son ejemplos del efecto del
cambio de la relacién de reflujo sobre la composicién del producto; 15 y 16 muestran
las ventajas de RRV sobre RRC para obtener en un tiempo menor un rendimiento equi_
valente y una pureza semejantes en el producto; 17 y 18 son resultados aplicados al
problema de optimizacién y finalmente, 19 muestra para RRV la variacién deL con

D

Xig =



L9

Por Gltimo,el decremento del parametro variable para el caso de RRC
fué programado para ser alimentado como un valor arbitrario,entanto que
para el caso de RRV el valor de R siempre se incrementa en la unidad.

La tolerancia para la convergencia también se dejé al arbitrio del

'operador,su precision maxima fué bastante satisfactoria y demuestra la
gran efectividad del método pues alcanzé el valor de 1 x 10- en todos
los casos en que previamente se presentd el cambio de signo mencionado
y el tiempo total de cémputo nunca excedidé de 5 minutos en los casos mas
extremos.

El algoritmo fué construido para la simulacion de una destilacidn
intermitente efectuada en una columna de platos,sin embargo su aplica-"
cion puede extenderse a la simulacién en columnas empacadas en tanto sea

valido considerar invariable su nimero de unidades de transferencia.
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6.0 Otros Métodos.

Entre los diferentes trabajos recientemente publicados en la literatura de la
destilacion intermitente destinados a mejorar las técnicas existentes se encuentran dos
de particular interés.

El primero estd avocadc a lograr una mayor exactitud en los célculos nece_
srios cuando se aplican los métodos convencionales de operacion a alguna mezcla di_
luida y el segundo propone una ecuacién para habilitar un procedimiento de operacién
poco conocido- pero con algunas ventajas debido a la simplicidad de su control.

En seguida presentamos una descripcion somera de las caracterlisticas genera_

les de ambas proposiciones.
6.1 Ecuacion Generalizada para Mezclas Diluidas.

Al efectuar la integracion grafica de las ecuaciones respectivas en los mé-
todos convencionales y en particular cuando se aplican a mezclas donde el componen
te mas volatil se encuentra muy dilufdo, la precision de dicha integracion se ve dis
minuida sensiblemente (aOn cuando se emplean diagramas amplificados), debido a que
el trazo de la linea de operacién y los platos teéricos correspondientes se realiza en
la porcidon del diagrama donde la linea de equilibri6 adquiere su maxima pendiente -
y forma un éngulo con la recta diagonal, de tal suerte que k localizacién de los —
par@metros se torna bastante imprecisa y mas atn el trazo de los platos teéricos.

Para reso{ver este problema, H. l.. Glotzer (ref. 10) plantea una ecuacién
basada en que la linea de equilibrio puede suponerse recta dentro de la zona delimi_
A'ruda por las concentraciones iniciales de Xy, y Xp ; es decir si se define una pen-

diente M tal que m = o
I +(ax-DX

Ec.6-1
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donde X es el promedio aritmético de los valores maximo y minimo operados para-
XD , entonces una ecuacién de la formayzmx puede emplearse para describir --=
la linea de equilibrio y cominarse con la ecuacién de la linea de operacion.

Asi para el plato n-1 (situado inmediatamente arriba de la olla):
Y
Xy = <—1)= -|__<.Lx +_D_XD>
m m Y v Ec.6-2

y para el plato n-2
= (-——L X + ———D X ) Ec.6-3
n-i m V n_z V D &
Esta expresion puede sustituirse por Xy, en la precedente de modo que X,,

2 2 -
(. L D r) L ‘ ]x
XW- —m —V> Xn_z o -—V [(m V + m 0

Ec.6-4

queda expresada como

Mediante la aplicacién sucesiva de esta sustitucion para losn-3 platos res-

tantes, la for;na rflinc:xll_de [\T_fcuadb}}) ser‘tfnI N'I’L' N-2 ' N-2 . N-3 ]x
(VYL O N L i s ( ) o
%= (3) (7)) %+ H{(F) 5+ )
Ec.6-5
En ella queda expresada la relacion entre XD y Xw para una columna de
N platos tedricos (incluyendo la olla). Efectuando las transformaciones apropiadas -
esta relacion puede ponerse en términos de R como sigue:
N N n=N-l -
S TARYA:E SR D AR AR
YN (R R+1 R4 \m/ R+ f 4 Ec.6-6

Si se denomina f al término entre paréntesis de llave, entonces:

X ={f}x
W ¢ Ec.6-7
que puede sustitulrse por X, en la ecuacién de Rayleigh:
n W _ fXWF f oy dxw f L St
Ve ’ (l ) Ky = b-f)'" Xw o Ec.6-8

wo
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Al resolver varios ejemplos aplicando el método convencional por un lado -
y la ecuacién generalizada por el otro, se observo que la diferencia maxima entre --
los porcentajes de carga residual con respecto a la carga inicial para un mismo con —
junto de parametros era de sblo 10.5%.
La formula deducida es general y por tanto puede reducirse a los casos de-

relacion minima de reflujo y de reflujo total.

6.2. Procedimiento de Céalculo para un método de Destilacién poco conoci-

do.

El método que a continuacién se describe es excepcionalmente apropiado —
para efectuar la destilacién por lotes en un equipo carente de instrumentacién para -
el control de algunos parametros de operacién tales como !a relacion de Reflujo o la
velocidad de vaporizacién.

El equipo necesario, es el convencional y solo requiere de una modifica -
cion consistente en el acondicionamiento dg un recipiente elevado hasta la altura del

domo de la columna como se esquematiza en la Fig. No. 6-1.

{ FI1G.6-1
YY" invertida

'
Bad . .
. Recipiente Elevado.
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dicho recipiente sierve como acumulador del destilado segin la teénica que a conti -

nuaciéon se describe.
6.2,1 Técnica de Operacion.

Después de alimentar la carga total a la olla, se procede a ajustar el ni -
vel del acumulador de destilado de modo que ese nivel corresponda aproximadamente
al volumen total de destilado cuando &ste quede contenido en el acumulador; dicho -
ajuste se realiza mediante un juego de valvulas localizadas en una adaptacién en for_
ma de "Y" invertida en la linea de reflujo como se indica en la Fig. 6-1. Posterior_
mente se aplica calentamiento y la destilacion procede sin necesidad de control algu-
no hasta que el operador juzga que el producto acumulado ha alcanzado la pureza de_
seada. De hecho la destilacion consta de dos etapas: la primera se inicia al generar_
se la primera gota de destilado y termina cuando se llena el acumulador hasta la altu_
ra deseada, en tanto que la segunda etapa parte del momento en que el Iiquido exce
de ese nivel y rebasa hacia la columna .por la adaptacién de linea de reflujo (que ac_

toa de vaso comunicante), hasta el punto en que se suspende la operacién.
6.2.2, Procedimiento.

Para deducir las expresiones apropiadas Treybal (ref. 11) hace las siguientes
consideraciones:

a).- La retencion de Ilquido en la columna y el condensador es desprecia-
ble en relacién al volumen contenido en la olla y el acumulador.

b).- Concentracion homogénea del liquido contenido en cada recipiente.

c).= Masa molar constante en el acumulador a lo largo de toda la segunda

etapa.
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d).- Velocidad relativa y rapidez de vaporizacién constantes.
El desarrollo se realiza considerando que la primera etapa es una destila --
cién diferencial pues no existe un reflujo efectivo del condensador a la columna en -

tanto se llena el acumulador, por tanto sigue la ecuacién.

Wao X W, (-‘-Xwo)] '
Ly JI02W0 ey | [—"—- Ec.6-11
WIXW‘ a n V“/|((‘XW|) ¢

donde el subindice 1 se refiere a las condiciones prevalentes al terminar la primera--
etapa. Esta ecuacién puede resolverse para Xy, por ensayo y error; de igual modo, -
los parametros restantes pueden calcularse segin las ecuaciones planteadas anteriormen
te para la destilacion diferencial.

Para la segunda etapa, el reflujo a la columna tiene aproximadamente el -
mismo gasto molar que el vapor que llega al condensador y por tanto puede conside -
rarse que la pendiente de su linea de operacion es igual a 1.0, con N platos entre-
los valores X yWp) conforme progresa la destilacion, esa linea no modifica sensi -
blemente su pendiente, acercandose a la diagonal en el diagrama de Mc Cabe en --
tanto que la concentracion en la olla disminuye y la concentracién del producto en=-
el acumulador aumenta.

Aunque la linea de operacién quede muy. préxima a la diagonal de 459, el
nomero de platos teéricos siempre debe ser mayor que el minimo requerido segin la -

rmuld: N+ = In [ = Xpe Xwe Ec.6-12

s In &

porque en caso contrario, esta etapa requerira de un tiempo 2 infinito para reali -
zarse, Al efectuar un balance de materia respecto al compornente méas volatil en la-

olla durante una diferencial de tiempo las corrientes seran:

. = X
Entrada: Lxh-l =V n-
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Salida: V yy

X
Rapidez de Acumulacien: W d_w
de

d Xw
Balance: V ( Ry yw) = W _9
y segon la geometria de la Fig. No. 6-2.
B=y,-Y, Ec.6-13
X
r tanto W'
po! o f '
2 ‘ Ec.6-14
X

Para su integracion es preciso establecer una relacion entre Xy y b, --
cuyo desarrollo se presenta en seguida:
Combinando las ecuaciones de las lineas de equilibrio y de operacién, para

la absciss X = R en que se intersectan, tendremos que

K
X _k+ b
| + (©&=1)k Ec.6-15
y si
C= |+ I}k Ec.6-16
entonces bz(o(R )-k
C Ec.6-17
y puesto que Yy, y Xy, satisfacen tales ecuaciones, entonces:
' oA x
Xt 0 = -
| +(o(=1) X, Ec.6-18

Ahora bien, si trasladamos los ejes coordenados de la Fig. 6-2 al puntoT
| 1
y si x'=x K y y'= y=(b+k )

, entonces la ec. de Smoker (para calcular el nG

mero de platos necesarios) podré aplicarse en su forma:

PR [ )

donde In %)

xD=xD_ k
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y n-\ -1

por otra parten en cualquier momento de la destilacion:

X = VoXwo =W Xw Ec.6-20
D
D
Combinando estas cinco Gltimas expresiones puede establecerse la siguiente-
ecuacion:
2

Axy+ Bxw +C=0 Ec.6-21

donde

A/
/

A=—[H0( +(a—a)x]
D)
= JOH——\%K +(a=1)¢
C==y(b+k)=-E(x-&
We
Ez?(wa— k)
\n
H=c(o- L —I]
g [( c")
J= x=-c*~EH

K = o(_ca—H(k-*-t) Ecs.6-22
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El procedimiento implica la suposicién de un valor de b , célculo de
y solucién de Xyy en la ecuacién cuadrética, repitiendo esta secuela para un nGmero

suficiente de valores que permita la integracién de la Ec. 6-14

Curva de>«_
Equilibrio ™

Fraccién Mol volétiles en el vapory

raccién Mol volétiles en el liquido,X
F1G.6-2
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7.0 Método de optimizacién .

Si al programar una destilacién intermitente se plantea un compromiso econémi_
co inevitable entre sus parémetros de operacitn, de suerte que el valor de alguno no deba-
sacrificarse para mejorar el de los otros, enfonces no parecer§ ocioso procurarse un método
que nos indique con toda certidumbre la forma més apropiada de realizar esa destilacién. -
Por ello este capftulo se ha dedicado ¢ ejemplificar la utilidad de la Programacién Dinémi_
ca en la solucion del problema y para este propésito se presenta la deduccion de un algorit
mo de optimizacién que verifique las expresiones propuestas por Converse y Gross (ref. - -

12).
7.1 Generalidades.

La Programacién Dinamica estudia los procesos consistentes de dos o mas etapas
para cada una de las cuales debe elegirse una alternativa entre las que se plantean para -
definir la trayectoria del proceso. A diferencia de otros métodos, traténdose de la Progra_
macién Dindmica cada decisién debe realizarse de acuerdo a un criterio comon de selec --
cidn que no pierda de vista el efecto que esa decision tenga sobre las restantes (ref, 18).

En suma las caracterfisticas siempre presentes en la Programacién Dinamica se-
ran:

a).= Un. criterio de desempefio que debe ser satisfecho.

b).- Una multiplicidad de etapas en el espacio y/o en el tiempo.

c).- Otras tantas decisiones que deben tomarse para satisfacer un objetivo co

mon (ref. 13).

7.1.1 Etapa.

Para los propésitos de la Programacién Dinamica, una etapa puede ser un inter
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valo arbitrario de tiempo, un plato en una columna de destilacién, una longitud arbitraria
en una tuberfa o un equipo en un sistema. En cualquier caso, se utiliza como un concepto

para cuantificar una variable contfnua o para identificar un equipo del sistema en cuestitn.
7.1.2 Estado del sistema.

Se denomina estado del sistema al conjunto de variables que define sin ambi -

guedades la situacidn de un proceso en cualquier punto de su trayectoria.
7.1.3 Ecuacidn Funcional.

Para que la Programacién DinGmica pueda definir la trayectoria &ptima de un-
proceso, primeramente debe disponer de un modelo matemético que describa la modifica --
cidn del estado del sistema cuando el proceso se desplaza de una a otra de sus etapas, tal-
modelo queda expresado matematicamente por una ecuacién denominada funcional cuya for_
ma general es:

=N =
ROIELE N EXC L LT S)
S &

De acuerdo con la nomenclatura empleada, 1 simboliza un Indice de desempe-
fio o una utilidad acumulable conforme progresa la secuencia de decisién; X representa ==
el estado del sistema en la etapa actual; N iden tifica al nGmero de etapas cuyo curso atn
no se determina; por tanto 1:N()‘)es la utilidad que puede lograrse a lo largo de N etapas --
partiendo de un estado X del sistema; segn la ecuacién, esta utilidad es la que se espera
si se maximizan las utilidades J yfn_', entendidas como el resultado de elegir apropiada-
mente un valor de la variable acotada Y,, dentro del intervalo(0,X) definido por los esta -
dos final y actual del sistema y considerando a gYN)como la urilidad obtenida en la etapa

actual y af (x- YN) la obtenida de todas las restantes.
N-|

Tras de determinar el valor mas apropiado de,, (yN’ por convencién) el es-
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tado del sistemo se modifica, pasando de X en la etapa N q x-y‘en la etapa N~ ; ==
por tanto la utilidad acumulable en lasN-~Irestantes serGfN_‘(x-y')que por analogfa con - -
fN(X ) puede escribirse como:

R i x_y*[ O ) gl X yN—yN_‘)] Ec.7-2
h—yN‘|~

En ese caso, la eleccion deY_  queda restringida dentro del intervalo = = =

|
(o,x—\/:)pues el nuevo estado del sistema esx'y,: .

De la semejanza entre las ecuaciones (7-1) y (7-2) se ve que la primera puede
utilizarse como una férmula de recursién, pues ademés de la relacion entre dos etapas con
tiguas, establece la relacién ertre dos procesos semejantes de N y N-I etapas respecti

vamente.

7.1.4 Polftica.

Se entiende por politica de un proceso al conjunto de decisiones Y Yz,---, YN
que determinan su curso y en particular su polftica 6ptima la constituye el conjunto = = -
* #*
Y o N Yy de valores que maximiza el miembro derecho de la ec. (7-1).

7.1.5 Principio de Optimizabilidad.

Este principio constituye la base fundamental de la Programacién DinGmica --
pues establece que: "Cualquiera que sean el estado y la decisidn iniciales para un proceso,
las decisiones restantes constituyen la polftica éptima con respecto al estado resultante de
esa primera decisién", de modo que cada uno de &stos valores ademé&s de ser la mejor alter_
nativa para su etapa, constituye con las demés la mejor alternativa para el proceso conside_
rado como un todo; es evidente que esta situacion depende de la forma espectfica como el -

problema queda planteado para la Programacién Dingmica y no de la naturaleza real del --

proceso.
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7.1.6 Técnica de Generalizacién.

Esta técnica consiste en la formulacién del problema original dentro de una --
clase mas amplia pues su solucién es un caso particular de la solucién general; asf un proce_
so que consta de 10 etapas puede ser resuelto por medio de la formulacién y resolucién de -

un problema con N etapas.
7.1.7 Proceso Discreto.

Es un modelo empleado segln el cual las variables implicadas solamente estén-

definidas a intervalos arbitrarios de la variable independiente.
7.1.8 Proceso Continuo.

Se considera que el caso Iimite de un proceso discreto es el proceso continuo, -
pues conforme el intervalo mencionado tiende a cero una variable discreta tiende a hacerse
contfnua; por consiguiente también puede escribirse una ecuacién funcional conttnua:

f (x)=24§;éx[g(y)+f(x-y)] Ec.7-3

7.1.9 Secuela de Célculo.

Todo problema se resuelve aplicando el Principio de Optimizabilidad a sy = ==
ecuacién funcional segin el siguiente procedimiento:

Si el estado inicial del proceso es Xy el nGmero total de etapas es N, en
tonces la decisién inicial consiste en elegir )";r empleando cualquier técnica de maximiza_
cién (que la P.D. no especffica); la siguiente decisién es la que genera fN‘i partiendo -
del estado x-y; y la eleccién de Y;:.' , etc... para cada etapa ha de determinarse un -
valor que optimice su ecuacién funcional y dejarse establecidas las condiciones para que -

la siguiente decisién puedh realizarse.
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Desde este punto de vista cualquier problema queda dividido en sélo dos partes:

a).- La etapa actual.
y b).- Todas las restantes.

Por tanto la ecuacién funcional puede ser resuelta aGn en sentido opuesto al =
que en realidad tiene el proceso real, con sélo abordar sus etapas en ese sentido.

En sintesis, la Programacién Dindmica no explica la forma de elegir la alter -
nativa més apropiada en cada etapa, pero da las bases para formular el problema de un mo_

do factible de ser optimizado a partir de la determinacién de esas altemativas.
7.2 Deduccién de las formulas de optimizacién.

El procedimiento para la determinacién de los valores 6ptimos del flujo de des_
tilado en relacién al tiempo total de operacidn de un problema especifico puede dividirse-
en tres etapas:

i) Desarrollo de la deduccién de las expresiones que aportan el valor &ptimo-
del flujo de destilado en cada etapa, considerando como parGmetros constantes al tiempo-
total de operacién y a la velocidad de vaporizacién.

ii) Se sustituye un conjunto de valores arbitrarios de esos dos parametros ha =~
ciendo que uno varle mientras el otro permanece constante.

iii) Se hace la introduccidn de los factores que dan cuenta del incremento de -
los costos de operacién conforme aumenta el tiempo necesario para efectuar la destilacién,
contapuestos con las utilidades previstas al mejorarse la pureza del producto, de modo que
pueda encontrarse el punto de equilibrio y por ende la polltica 6ptima de destilado desde=

punto de vista econémico.

Los dos Gltimos puntos pueden abordarse en forma convencional y son un lugar
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comin en la resolucién de muchos problemas de optimizacién de costos, por ello a continua_
cién se presenta Gnicamente la deduccién de las férmulas de optimizacién y el algoritmo --

necesario para su resolucién numérica.
7.2.1 Planteamiento.

La polftica éptima del flujo de destilado D se define como la polftica que ==
aporta el m&ximo producto destilado J de una pureza especificada Yo Y durante un tiem
po de operacion T

Si J se expresa como

T
J=/ 0dT Ec.7-L
o)

donde D se considera funcién del tiempo restante de operacion T ; aqul cabe aclarar que
la doble funcién de T como variable independiente y como limite de integraciéon no es -
contradictoria, pues la técnica de generalizacién indica que la solucién de dos procesos -
de destilacién cuyos tiempos de operacién son T, y T, respectivamente, puede abordarse -
en forma conjunta si ese parémetro se consi;ierc variable dentro del planteamiento.

Por otra parte la pureza media del producto puede considerarse en cualquier -

deT

circunstancia como: = o

- T
/oot

para el caso éptimo debe cumplirse que Y, = Yy o en forma més general, la diferencia

Ec.7-5

de rendimiento & con respecto al componente mé&s volatil para el caso en que la composi-

cién ¥ no se iguale con la requerida Yg puede escribirse como:

- t=
J yDdt-v.f Ddt=o £e.7-6
que puede introducirse en la ec (7-4) haciendo uso del método de multiplicadores de La --

grange, seg0n el cual para una funciban(Y,,yﬂ-oYl:l,'..,T)deuieto a una funcién restricti

T
de la forma '/O‘G ( yu’yl’“’yl’yz "-;T)dt donde }:' es la derivada de y‘ con
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respectoa T , puede constitufrse una funcién L , tal que ambas funciones queden incor_

poradas en una sola:

T T
- =./;<(yn Yo 7y|"y1r ST+ 2 6 S "’yl"yx"' »T)dT
o (o}

Ec.7-7
donde M\ es un multiplicador indeterminado.

Del mismo modo, con las funciones J y & puede constitulrse una funcién -

P tal que

P=J+rd Ec.7-8

o sustituyendo (7-4) y(7-6):

T T T
p :/DdT + x[/deT— Ve DdT]
(e] % °
-
p=fo{l- N Ye- Y)}dT Ec.7-9

(6]
donde Y (la variable de estado; se introduce en la funcién objetivod sélo a través de la

y factorizando

restriccién & que por ser una integral difiere del problema presentado por Aris (ref. 14)-
para el disefio éptimo de un reactor tubular.

Un multiplicador de Lagrange se emplea para resolver un problema cuyo objeti_
vo es la determinacién del valor méximo o minimo de una funcién dentro de un intervalo -
acotado.

El caso tfpico de aplicacién ocurre cuando debe agotarse o producirse una can_
tidad limitada de un bordmefro durante las N etapas que componen un proceso.

La funcién de restriccion definida por (7-6) es isoperimétrica de (7-4) pues es_
t6 integrada para el mismo infervolo[O,T], en consecuencia el multiplicador N debe per_
manecer constante para ese intervalo, se considera como su valor definitivo aquél que satis_
face la funcién de restriccién y por ello puede conocerse solo al finalizar la resolucién del

problema.
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De acuerdo con los principios generales de la destilacién intermitente, el va--
lor maximo de P depende de la cargaW  presente en la olla, de su composicion Xy -
y de la duracién de la destilacién; por tanto puede escribirse formalmente que Py su valor

méaximo son funciones de esas variables:
Ma')qmaDF(’n: f(xw( TWIT,T)
donde D(T) indica que el valor méximo de P se logra mediante la eleccién apropiada del

Ec.7-10

flujo de destilado,

Ademés si se considera a y como funcién X, y D entonces:

D{ |-x[ye—y]}=F(xw,D,T) Ec.7-11

de modo que T
P =f F(X0sTdT . Ec.7-12
o

y por consiguiente

T
o] Clo,T] %0 Ec.7-13
esta expresién puede igualarse con (7-10) para dar finalmente

T
D[O,T] ©

AqurXVST) representa el valor de X, en un instante T dela destilacién; la-
funcien f expresa que es factible obtener una formula en términos de las variables X, ,
Wy T que oporte directamente el valor maximo de la funcién objetivo, por tanto es-

necesario encontrar las relaciones funcionales planteadas por las ecs. (7-10) y (7-11),
7.2.2. Desarrollo.

De acuerdo con un balance de materia planteado alrededor del condensador y
el plato inferior de una columna, considermd que la retencién de cperacién es desprecia~

ble, se ve que para el componente mas volétil:
d(Wx,) _ dwx,) _ 0
dt aT Y Ec.7-15

derivando por partes y rearreglando:




dxy _ dw
dT =Dy — Xy dT Ec.7-16

ademds, en un balance total:

dw _ dw_ _ g

t T Ec.7-1
sustituyendo (7=17) en (7-16): d d c.7-17
Wg;Tw'—'.D(y"‘w) Ec.7-18
do:
y rearreglando dxw " ) |
a7 - wi” W) Ec.7-19

Como se observar&, todas las expresiones anteriores estén afectadas por un sig-
no negativo con respecto a la forma como quedarfan planteadas con respectoa t , el ===
tiempo transcurrido en el sentido real del proceso.

Si las ecs. (7-17) y (7-19) se expresan en forma discreta en base a un incremen_
to infinitesimal S =AT, entonces por convensién:

¥
Para un instante T, las variables X, y W quedan expresadas como Xy, vy

¥ s T-$
W, y para T-$ correspondertin L y W , por tanto:
v TS
W - W
‘_‘—T =D Ec.7-20
—LSX__ = Q(y Xw) EC.7-2]

SegOn el método convencional de la Programacién Dindmica, podemos conside
rar que el intervalo[0,T] puede seccionarse en dos partes, a saber, un intervalo actual y

otro remanente :[T',-S,T],[O:T'S] de modo que la ec. (7 14) puede modificarse a.

fTS
f(x WT)—Max"ax { F(x,:0,T)dT + F( ,T)dT}
’ Dfrs;T1 Dlor-S 0 " fS “wl Fe.1mu

o6 aplicando la maximizacién a cada uno de los términos:

- TS
FXy W3T) =May { /F(XW,DJ"’T +Max /F‘XW’D’T)dT} e

Ofs1) ,bory o
Por su misma dechnbn, {( x W T -S) puede escribirse como:
T S
T-5 T !
f (X)W, T-S) =May F Xy, D7T)dT Ec.7-24

Dloy-s] ©
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y por consiguienfe'

T
f(x WT) =May {f (Xys 0y T)AT +f(xw AT T'S)} Ec.7-25
Ofs,7]

Es facil observar Ia semejanza que esta Gltima ecuacién guarda con (7-1) y por
ello puede considerarse como la ecuacidn funcional del problema.

SegOn (7-20) y (7-21):

W w-0s Ec.7-26
T=S T D

> SR 4 - Ec.7-27
w =R w(’(w V) |

entonces (7-26) y (7-27) pueden sustituirse en (7-25):

F O WoT) =M, f F (%, D)+ £ (% +V—[\>,-(xw—Y),WiDS,T-5)

ofFs, ] TS
Para simplificar el segundo término del miembro derecho de (7-28), es perti --

Ec.7-28

nente recordar que una funcién de tres variables M , Ny P pyede expanderse sobre --

sus intervalos respectivos N, iy | por medio de una expansién de Taylor (ref. 14) segin

la siguienteexpresién:

£ (Meh, NoiFs) = TN P o OF  cof  of e OF OF of |
(M N4 ioFel) =TEB R0 S +isn ap TN ap
7-§ 1§ Ec.7-30
que aplicada a f (XW W,T-S) da por resultado:
T 1

f f

W, T =M || FOXODAT £ Wi -Ds 2+ Dax o1 &6 -
Dfps, 7S Ec.7-31

y puesto que f(Xw, ,T) no es funcion de D , puede extraerse del paréntesis de maxi

mizacién y cancelarse con el miembro izquierdo, ademés si se factoriza S  obtendremos

T

que: D o _of (_
(SIM7 Flxw:DsTd T+ 0%, y’ax' T B Ec.7-32
Dﬁ'sﬂ 5 :

Como S #0 , es evidente que:

B
| D of d f of

Max —(X ~Y)s—r—LCx— ~ ==

DE’*S,T] S /F(x L TIdT + bx oW 5T 0 e 73

5
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Aplicando el concepto de Ifmite a (7-33) haciendo que S tienda a cero, pa_

ra eliminar la necesidad de abordar la maximizacion de dos etapas:

T
lim Max =Max {lim ./_F(Xw’D’T)dT +0 et _nof _off_
=0 j5[*4..,71{ } ! I S — S W y)dx' Ow ™ ar
Por otra parte, si se define la funcién H como: B <784

H(xgaCoD = [ F(x, DT + Ct e Ec.7-35

resulta que

I-$ T T-5
f F (,,0m)dT =H (x0T =H(xos Dy T-S)=H -H
de acuerdo con el concepto de derivada como Ifmite de un cociente y como S=AT

FdT TS_ i ¥
lirn L_s =lim (H-H) _ d H F\X 510 ) Ec.7-36
5+0 S 50 (-S) dT

Finalmente, tomando en cuenta (7-34) y (7-36) obtendremos:
{D“_My y))+—-"‘w y)af oL Af g;} =0 Ec.7-37
donde D esel valorde D en el instante T que maximiza el término entre parén
tesis.
Esta ecuacidn no puede resolverse directamente debido a su complejidad, pero
si se sustituye D en la misma enfon;:es resultara que:

D' (I=ACy-y) + -D—(x y)g fw 0%5\;’!—, g.fr =0 gc.7-38
cuya forma es la de una ecuacidn diferencial parcial, reducible a un conjunto de ecuacio-
nes diferenciales ordinarias por el método de las caracteristicas de Cauchy y Lie (ref. 15),
si se considera o DT como constante después de su determinacién.

Las caracterlsticas mas importantes del método son las siguientes:

Si se considera una funcion ¥ tal que

v Vo= (X e )Xns Z29R000yPR)=0 Ec.7-L40
donde x,,..... ;X son N variables independientes y
2=0 (X, e00sX,)
. o2 ; -
y Po= 25 para = le.n

r 7
entonces es posible encontrar un parémetro U segon el cual:
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X = f (u)

p.=f(u)

2= fZ(U)
que dan lugar @ 2N+ | ecuaciones diferencicl es de primer orden de la forma:

du = dx) =”“=an _ dZ _ -dP, =“..=_.SiEr\
o R . P ZP X, +pZ Xy +RyZ
onee v v : Qv Ecs.7-41
XY‘ = Xr P=z=—— =

r op, “dz Ecs.7-42

. o« e . o .
y si se conocen los valores iniciales X' PPN, -Z,;p‘ S o 5 fp° de las variables co-
n

rrespondientes, expresadas como funciones f” oo s ‘Fn,Z 5. - Py , cada una de
o ° o o °
la forma fl (U,X,y' e sXny 2,13‘ 9o 7'pn)

Sobre esta base, la ec. (7-38) puede considerarse como una funcién Q  de

P o= 2 pl-Ae)- Dixy) 5f,+o A -0
EC,7-L}3
y seg0n las equivalencias g T af/&T
X~ Xy - ~af/éx
2 ~f Q ~ w 744

pueden escribirse como:
@ = - D (1-Alygy)- D—(xi-y)pz Dp, =0 Ec.7-4s

y aplicando las ecuaciones (7-42) se obtiene que:

X, ——p-i— [D(")‘(LY))]+ax[— ’Y)P] ax[Dp] 0
(1
andlogamente: 3Y ¢ . D . v
Xp == AL — Y _ O (Y —pad
2=-0A 55, %(Pzﬂa )=3 (ba_xz }5=0A -~ (2)
\ T
X =::_(-_D _ >=
3 axl Xs[xg Y]'Dz xi(x Y)p (3)

Ecs.7-46
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p= 2oy (1)
of,
P_ 98 /( DF D
2= (- =Ixry|p)|==2=(x;¥ ®)
apf 75-‘- 2 ]pz) Xy 2
P, = & y ):D-' 6
3 S (Dp3 (6)
3
A0
/= — =0
oz ) Ecs.7-46

Sustituyendo las ecs. (7-46) en (7-41) y reemplazando )(,,Xl.,xa,',p',lf):nl:)3

y 2 por que equivalencias (7-44) obtendremos:

ar _ (1)

Q. 3
c

X

3

D
B = e (2)

|

1]
o
|
>
2
<
St
-

dm”);L[,_l]_i+D)\\3y (6)

du % w-y_ 6)(&: (7) Ecs.7-47
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que constituyen el conjunto de ecuaciones caracteristicas de € . Para poder resolver -
la ec. (7-38) solo resta efectuar la maximizacién indicada en (7-37), que aqul puede lo --
grarse sin mayores problemas obteniendo el méximo igualando a cero la derivada del miem_

bro entre paréntesis, es decir:

d \ D o 4 _2fl.g

aT Ec.7-48

Derivando por partes y facfornzando:

Y\ _ f (av ] [.My yya XY 3 ﬁ]
o [(60) Xy .3D)xw WG AT fe gog

Fina|menfe, si se despeja D obtendremos la formula para calcular el flujo —

6ptimo de destilado en el instante T de Ia destilacién:

[

o' W
(gé) [)\ - ( 30 x,,J] Ec.7-50
X‘:’ W'r

7.3. Solucién Numérica.

Aunque las ecuaciones (7-47) y (7-50) fueron deducidas para un modelo contf
nuo, su solucidn puede abordarse numéricamente con una buena aproximacién si se aplican
en forma de ecuaciones diferencia (ref. 6), por tanto como primer paso es necesario esta -
blecer las condiciones iniciales del proceso.

Para el caso en que el tiempo restante sea igual al programado para realizar -
la destilacién, es evidente que el tiempo transcurrido es nulo y por tanto:

a).- t=0

T . . e s e
b).- Xy es la composicién inicial de la carga.
1

¢)o= W esla masa inicial de carga.

d).- El valor de T antes de efectuarse la primera decisién es nulo, es decir

la utilidad acumulada es nula.

of of

e).-Los valores iniciales de — ¥ a—¢son nulos pues esa primera deci
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sién depende exclusivamente de los valores iniciales de X, y W para -
cada valor especffico de Ttotal'
, a
d).- En (7-14) puede verse que of Max( D ( |—)\(ye—y))
aT 0"

e).- El valor inicial de la ec. (7-50) ser& entonces: D’= Al \;e' Y=l
Y
(C)D)x:v}‘

7.3.1 Ecuaciones Diferencia.

Como antes se mencionb las ecs. (7-47) pueden resolverse en forma de ecud --
ciones diferencia enunciadas en el sentido real del proceso para N incrementos discretos.
Tomando en cuenta que dU: Ty por lo tanto que du=-dt puedan dedu

cirse las siguientes expresiones:

t = tk+At para K=l....,N

(1) K+ ) b= -
T= T-=At
(2) ket Kk
Ok
X, = Xy ——=—(y-x,) At
W w
(3) qu' e WL’. K
(4) Vi w-CAt
K+l Kk Kk
(5) f = %= D (1-Ay-yIAt o el
of of\ _
6 ‘ar) (or) =0
k+l k
i) ~ (i)_at;gﬁ_b_]a_ ay ECS'7‘5|
(7) (O*W = O, Wl %, oX, Xy b
K+ k
i) _ _O_f_> o of E/\T
(8) (dv\ - (\aw “JwaY AWk,
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oy
0%,y
Y

2L ; determinables si se conoce la forma de la funcién Y=Y(XW,D,V, Np) a) pero-

Sin embargo, puede verse que hay aGn dos términos desconocidos:

como se ha discutido en los capftulos anteriores, dicha funcién depende del nGmero de pla_
tos de la columa no pudiendo generalizarse para un nomero Np ; por tanto resulta mas ge
neral resolver cada caso mediante la aplicacién de las relaciones de equilibrio plato por -
plato, y de sus resultados obtener el valor de cada derivada en el punto en cuestién, previa
aplicacién de las formulas de Diferencia Central cuya descripcién se presenta en seguida:
Las férmulas de diferencia cental (ref. 6) son polinomios de interpolacién dedu
cidos para efectuar la diferenciacién numérica de una variable, su expresién varla con el-
nomero de puntos utilizados para la interpolacién, para este caso en particular es suficiente
con la aplicacion de la formula de cuarto grado pues su sencillez y precision son satisfac—

torias, su forma es: . 4 8

2 |
= — s —_—— ) 4+ —
% =YL eRn YW T35 Y

) o
4 § Ec -7‘52

donde el término 3 Y puede desechurse_ pues aporta poca precisién a los restantes. -——
Asl en el caso de -boTy , el conjunto de valores XZ,Y_‘,\/O,\/.:Y:L , resulta de sustitufr -
en el algoritmo de c6\1~culo plato por palto de la seccién (5-3) una secuencia de valores —
)Ez’ X X 3X sX, para XW:XO en (5-4) los valores resultantes de la composicion del des_
tilado sirven entonces para evaluar la derivada d; esta variable con respecto a la composi _
cién en la olla mientras el valor del flujo de destilado permanece constante; del mismo mo
do, bajo las debidas consideraciones el valor % para el estado X,  es calculable —

con estas ecuaciones.
7.4 Algoritmo de Cémputo.

Habiendo completado la descripcion del método de optimizacién, presentamos

una proposicién para el algoritmo de cémputo en las paginas siguieﬁfes antes es preciso -~



74

aclarar que en algunos problemas de optimizacién, como lo es la determinacién del perfil-
éptimo de temperaturas en un reactor tubular (ref. 14), es posible considerar las curvas ge_
neradas por un conjunto de ecuaciones anélogo a las ecs. 7-47 y 7-50 partiendo de cada

conjunto de condiciones iniciales y tiempos de operacion. Esto significa que el seleccio -
nar varios valores para las variables de estado a T=(Q , uno pusde obtener una serie de-
curvas, y a través de una interpolacién determinar el efecto de la duracién de opera_
cion y de los valores iniciales de las variables de estado sobre la polftica &ptima y -
el valor de la funcidn objetivo, todo &sto sin efectuar iteracién alguna.

La presencia de A en este problema altera la situacion considerablemen
te, porque para un valor dado de T , A tiene un valor constante a través de toda -
la operacién, pero cuando la duracién cambia, A debe adquirir un nuevo valor .-
Esto significa que las ecuaciones mencionadas deben ser integradas nuevamente para -
todo el proceso empleando el nuevo valor del multiplicador. Las soluciones resultan=
tes son vélidas Onicamente para el valor especifico de T con el que fueron calcula_
das, de aqui que el tiempo de cal culo para resolver un problema en el que no se ha
establecido previamente su duracién total es considerablemente mayor que los problemas

similares reportados previamente en la literatura.
7.4.1 Conclusiones.

Se demostrd la validez teérica de las ecuaciones propuestas por Converse-
y Gross a lo largo del desarrollo de este capltulo y posteriormente se hizo la descrip_
cion del procedimiento de cailculo para la resolucion de un problema numerico; solo -
debe hacerse notar la ausencia del multiplicador A como factor del segundo termi_
no en el miembro derecho de la ecuacién 7-47 (6) debido a una errata de imprenta -
que se hace evidente en la inspeccion de las expresiones resultantes del tratamiento -

con el calculo de variaciones, reportadas en el articulo para el mismo probl ema. En
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el mismo, se observa que las expresiones deducidas por medio de la Programacién Di--
némica tienen un significado flsico que no es posible encontrar en las deducidas al em_
plear el calculo de variaciones, pues como puede verse en las ecuaciones caracterlsti
cas (5-47), la mayorfa coincide con alguna de’ las variables involucradas o con las ex_
presiones deducidas para los balances de materia.

Por otra parte, conviene hacer notar que la Programacié Dinamica no es --
la Onica t&cnica aplicable a la resolucion de los problemas que implican una multipli-
cidad de decisiones, pues existen otros métodos como el mencionado célculo de varia_
ciones (ref.16 y 17) y el propuesto por Pontryagin (ref. 19) segin una modificacién del
anterior. Sin embargo para la Ingenierfa Quimica la utilidad de la Programacién Di-
nGmica no queda solamente como un recurso més en la solucion de algunos problemas
clasicos, sino que trasciende las posibilidades de los otros métodos pues capacita al In_
geniero para abordar muchos problemas en el campo del control de los procesos que an_
teriormente hablan permanecido sin solucion o en otros casos, ignorados.

La diferencia fundamental entre los enfoques del c@lculo de variaciones y
de la Programacion Dinamica reside en que la primera pretende una solucion simults -
nea y élobal de todo el problema, en tanto que la segunda procede etapa por etapa.
Es decir, para la primera la construccién de la curva definida por la polltica &ptima-
debe realizarse aproximando su curvatura a partir de la ubicacién de los Iimites supe-
rior e inferior del intervalo de trabajo (labor que para este problema resulta bastante-
dificil); por su parte la Programacion Dinamica aborda esa construccion procediendo -
por incrementos a partir de las condiciones iniciales del proceso.

Muchos procesos de decision moltiple pueden ser vistos como materia del -
ca@lculo combinatorio. Considerando un proceso de N etapas con k alternativas dis_

ponibles en cada una, el nGmero de trayectorias posibles en ese proceso sera k -

cuyo anélisis implica un trabajo de célculo desmesurado e inGtil, considerando que -
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la Programacién Dinémica elimina la necesidad de determinar cada una de esas trayec_
torias cuando procede al anélisis etapa por etapa de las alternativas disponibles; en --
otras palabras, esta disciplina reduce un problema combinatorio con kN alternativas
en su trayectoria a un problema con solo kN determinaciones.

También debe quedar claro que la diferencia entre un método de optimiza_
cién aplicable a un proceso de decision moltiple con respecto a un método de optimi_
zacién convencional, es la misma que la diferencia entre los valores 6ptimos de una -

T
funcién integral j; FAT vy el de la funcidn origina! F , pues mientras el primero -
debe obtenerse »considerando todo el intervalo [O,T] , el segundo solo puede obtener_
se como un valor instanténeo dentro de ese mismo intervalo,

Sobre este mismo concepto, el sentido comGn indica que en un proceso de
decisién moltiple, la decisibn que aprimera instancia parece desafortunada, puede ser
la mas apropiada para la trayectoria total del proceso, pues el verdadero valor de ca_
da decisidn solo puede aquilatarse si se analiza su repercusion sobre las restantes.

Resulta evidente del desarrollo de las formulas de optimizacion que las ==
principales desventajas del método sor.'n la dificultad ‘inherente al planteamiento del --
problema y la gran dimensionalidad de las ecuaciones resultantes, que implica para su
calculo un gran nomero de unidades de memoria en el sistema de computo.

Finalmente, debe considerarse que la determinacién de una polftica 8ptima
del flujo de destilado en una destilaci6n intermitente es un proceso complicado que so_
lo se justifica para |_os casos en que las circunstancias econémicas hagan pertinente la
optimizacién de las variables de operacién.

A continuacién se presenta algunos ejemplos gréficos de los resultados re -
portados por Converse y Gross en los que se representa la variacién de la veriable --

Xp = Yy ~con respecto al tiempo transcurrido t .
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En cada una, ademas de la trayectoria del &ptimo, se representan las co-
rrespondientes a los métodos de relacién de reflujo constante y relacion de reflujo va_
riable.

Tal vez el caso mas importante sea el de la Fig. 7-1, pues en ‘%este, el -
valor de O alcanza al de V y por tanto la concentracién X, alcanza un minimo.
En los otros dos casos, el valor d¢ D no se iguala nunca con V y por tanto su =

valor decrece paulatinamente hasta el fin de la operacién.



78
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EFECTO DEL TIEMPO DE OPERACION SOBRE EL RENDIMIENTO

Y LA PUREZA DEL DESTILADO.

TIEMPO (hr) PUREZA DEL PRODUCTO

FRACCION MOL

31.92 0.939
12.95 . 0.891
9.82 0.858
8.45 0.834
7.64 0.816
5.84 0.755
4,25 0.681
2.91 0.618
1.50 0.558
VOLATILIDAD RELATIVA 1.4

PUREZA INICIAL DE LA OLLA 0.5

NUMERO DE PLATOS TEORICOS 15
" PESO MOLECULAR PROMEDIO 150
CARGA INICIAL (1b) 4000.00

GASTO DE VAPORIZACION 2000.00 1b/hr

FIGS, I y 11

RENDIMIENTO (1b)

2037.52

2034.41

205412

2075.91

2096.71

2182.29

2315427

2451.27

2513.85
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CALCULO DE UNA DESTILACION INTERMITENTE
PARA MEZCLAS BINARIAS
Y RELACION DE REFLUJO CONSTANTE

Ejemplo # ]

DATOS

PESO MOLECULAR PROMEDIO : 220.00
CARGA INICIAL (1b) : 100.00
GASTO DE VAPORIZACION (1b/hr) : - 20.00
CONCENTRACION INICIAL : .7500
PUREZA INICIAL DEL DESTILADO :  .9000

" FINAL " " s .8500
VOLATILIDAD RELATIVA : 1.10
NUMERO DE PLATOS : 50.00
DECREMENTO EN LA COMPOSICION DEL DOMO : .010000

DATOS PARA LA CONVERGENCIA

TOLERANCIA : .000001000
ESTIMADOS INICIALES DE L/D : 1.00, 5000.00, 6000.00
FUNCION DE ERROR : +130685 ~-.676854 -.677177

RESULTADOS :

L/D : 7.76

PUREZA DEL PROD. : .878
TIEMPO (hr): 16.75
PRODUCTO (1b) : 38.22

Ejemplo # 2
CALCULO DE UNA DESTILACION INTERMITENTE
PARA MEZCLAS BINARIAS
Y RELACION DE REFLUJO CONSTANTE

DATOS

PESO MOLECULAR PROMEDIO : 220.00
CARGA INICIAL (1b) : 20.00
GASTO DE VAPORIZACION (1b/hr) : 4.00
CONCENTRACION INICIAL : «7500
PUREZA INICIAL DEL DESTILADO : .9000

" FINAL " b :  .8500
VOLATILIDAD RELATIVA : 1.10
NUMERO DE PLATOS : 10.00
DECREMENTO EN LA COMPOSICION DEL DOMO : ,010000

DATOS PARA LA CONVERGENCIA
TOLERANCIA : .000001000

ESTIMADOS INICIALES DE L/D : 1.00, 5000.00, 6000.00
FUNCION DE ERROR : 130724 «026402 .026382

NO CONVERGIO



Ejemplo # 3 89
CALCULO DE UNA DESTILACION INTERMITENTE
PARA MEZCLAS BINARIAS
Y RELACION DE REFLUJO CONSTANTE

DATOS

PESO MOLECULAR PROMEDIO : 220.00
CARGA INICIAL (1b) : 100.00
GASTO DE VAPORIZACION (1b/hr) : 20.00
CONCENTRACION INICIAL : «7500
PUREZA INICIAL DEL DESTILADO : .9000

= FINAL e ¥ :  .8500
VOLATILIDAD RELATIVA : 1.10
NUMERO DE PLATOS : 90.00
DECREMENTO EN LA COMPOSICION DEL DOMO : .010000

DATOS PARA LA CONVERGENCIA

TOLERANCIA : .000001000
ESTIMADOS INICIALES DE L/D : 1.00, 5000.00,
FUNCION DE ERROR : «130685 -+ 746494

RESULTADOS :

L/D H 7.60

PUREZA DEL PROD. : .378
TIEMPO (hr): 16.21
PRODUCTO (1b) : 37.68

Ejemplo #4
CALCULO DE UNA DESTILACION INTERMITENTE
PARA MEZCLAS BINARIAS
Y RELACION DE REFLUJO CONSTANTE

DATOS

PESO MOLECULAR PROMEDIO : 220.00
CARGA INICIAL (1b) : 100.00
GASTO DE VAPORIZACION (1b/hr) : 20.00
CONCENTRACION INICIAL : +7500
PUREZA INICIAL DEL DESTILADO : «9000

» FINAL " " :  .8500
VOLATILIDAD RELATIVA : 1.10

NUMERO DE PLATOS : 70.00
DECREMENTO EN LA COMPOSICION DEL DOMO : .010000

DATOS PARA LA CONVERGENCIA

TOLERANCIA : .000000100

ESTIMADOS INICIALES DE L/D ¢ 1.00, 5000.00,
FUNCION DE ERROR : 130685 -.736872
RESULTADOS :

L/D : 7.63

PUREZA DEL PROD. : .878

TIEMPO (hr): 16.32

PRODUCTO (1b) : 37.80

6000.00
-.746797

6000.00
-.737182
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CALCULO DE UNA DESTILACION INTERMITENTE
PARA MEZCLAS BINARIAS
Y RELACION DE REFLUJO CONSTANTE

DATOS =

PESO MOLECULAR PROMEDIO : 150.00
CARGA INICIAL (1b) : 4000.00
GASTO DE VAPORIZACION (1b/hr) : - 2000.00
CONCENTRACION INICIAL :  .5000
PUREZA INICIAL DEL DESTILADO : .9900

" FINAL " " s
VOLATILIDAD RELATIVA : 1.40
NUMERO DE PLATOS : 15.00
DECREMENTO EN LA COMPOSICION DEL DOMO : 005000

DATOS PARA LA CONVERGENCIA

TOLERANCIA : .000000001
ESTIMADOS INICIALES DE L/D : 1.00, 50.00, 100.00
FUNCION DE ERROR : 477216 -.041884 -.075818

RESULTADOS :

L/D : 30.33

PUREZA DEL PROD. : <941
TIEMPO (hr): 31.84
PRODUCTO (1b) : 2032.49

Ejemplo # 6
CALCULO DE UNA DESTILACION INTERMITENTE
PARA MEZCLAS BINARIAS
Y RELACION DE REFLUJO CONSTANTE

DATOS

PESO MOLECULAR PROMEDIO : 150.00
CARGA INICIAL (1b) : 4000.00
GASTO DE VAPORIZACION (1b/hr) : 2000.00
CONCENTRACION INICIAL : .5000
PUREZA INICIAL DEL DESTILADO : +9900

" FINAL " " :  +5000
VOLATILIDAD RELATIVA : 1.40
NUMERO DE PLATOS : 15.00
DECREMENTO EN LA COMPOSICION DEL DOMO : .010000

DATOS PARA LA CONVERGENCIA

TOLERANCIA : 000000001

ESTIMADOS INICIALES DE L/D : 20.00, 40,00, 60.00
FUNCION DE ERROR : 051221 -.025446 -.053041
RESULTADOS :

L/D : 30.33

PUREZA DEL PROD. : .939

TIEMPO (hr): 31.92

PRODUCTO (1b) : 2037.52
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CALCULO DE UNA DESTILACION INTERMITENTE
PARA MEZCLAS BINARIAS
Y RELACION DE REFLUJO CONSTANTE

Ejemplo # 7

DATOS

PESO MOLECULAR PROMEDIO : 150.00
CARGA INICIAL (1b) : 4000.00
GASTO DE VAPORIZACION (1b/hr) : 2000.00
CONCENTRACION INICIAL : 5000
PUREZA INICIAL DEL DESTILADO : .9500
" FINAL » " :  .5000
VOLATILIDAD RELATIVA : 1.40
NUMERO DE PLATOS : 15.00
DECREMENTO EN LA COMPOSICION DEL DOMO : .010000

DATOS PARA LA CONVERGENCIA

TOLERANCIA : .000000001
ESTIMADOS INICIALES DE L/D : 1.00, 50.00, 100.00
FUNCION DE ERROR : «394413 -.334501 =-.362671

RESULTADOS :

L/D 3 6.29

PUREZA DEL PROD, : .816
TIEMPO (hr): 7.64
PRODUCTO (1b) : 2096.71

Ejemplo # 8
CALCULO DE UNA DESTILACION INTERMITENTE
PARA MEZCLAS BINARIAS
Y RELACION DE REFLUJO CONSTANTE

DATOS

PESO MOLECULAR PROMEDIO : 150.00 v
CARGA INICIAL (1b) : 4000.00
GASTO DE VAPORIZACION (1b/hr) : 2000.00
CONCENTRACION INICIAL : 5000
PUREZA INICYAL DEL DESTILADO : ,9900

o FINAL L " : 5000
VOLATILIDAD RELATIVA : 1.40
NUMERO DE PLATOS : 15.00
DECREMENTO EN LA COMPOSICION DEL DOMO : ,.010000

DATOS PARA LA CONVERGENCIA
TOLERANCIA : .000000001

ESTIMADOS INICIALES DE L/D : 2.00, 40.00, 80.00
FUNCION DE ERROR : 454975 -.025446 -,067205
RESULTADOS :

L/D : 30.33

PUREZA DEL PROD. : 939

TIEMPO (hr): 31.92

PRODUCTO (1b) : 2037.52
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Problema # 9
CALCULO DE UNA DESTILACION INTERI{ITENTE
PARA MEZCLAS BINARIAS
Y RELACION DE REFLUJO CONSTANTE

DATOS

PESO MOLECULAR PROMEDIO : 100,00
CARGA INICIAL (1b) : 300.00
GASTO DE VAPORIZACION (1b/hr) : -150.00
CONCENTRACION INICIAL : .5500
PUREZA IWICIAL DEL DESTILADO : .9500

" FINAL " " :
VOLATILIDAD RELATIVA : 1.20
NUMERO DE PLATOS : 80.00
DECREMENTO EN LA COMPOSICION DEL DOMO : ,010000

DATOS PARA LA CONVERGENCIA

TOLERANCIA : .000000001
ESTIMADOS INICIALES DE L/D : 1.00, 100.00, 1000.00
FUNCION DE ERROR : .377233 -.502633 -.545242

RESULTADOS :

L/D : 7.98

PUREZA DEL PROD. : .848
TIEMPO (hr): 7.65
PRODUCTO (1lb) : 127.79

Problema # 10
CALCULO DE UNA DESTILACION INTERMITENTE
PARA MEZCLAS BINARIAS
Y RELACION DE REFLUJO CONSTANTE

DATOS

PESO MOLECULAR PROMEDIO : 45,00
CARGA INICIAL (1b) 396.00
CASTO DE VAPURIZACIU. (1lb/hr) : 15.00
CONCENTRACION INICIAL : . 2000
PUREZA INICIAL DEL DESTILADO : .9000

W FINAL 4 " ¢ .3000
VOLATILIDAD RELATIVA : 1.30

NUMERO DE PLATOS : 380.00
DECREMENTO EJ LA COMPOSICION DEL DOMO : .010000

DATOS PARA LA CONVERGENCIA

TOLERANCIA : .000000010
ESTIMADOS INICIALES DE L/D : 1.00, 1000.00, 2000.00
FUNCION DE ERROR : .633333 -.197001 -.198500

RESULTADOS :

LID 3 14.45

PUREZA DEL PROD, : 350
TIEMPO (ar): 38.14
PRODUCTO (1b) : 3701
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Problema # 11
CALCULC DE UNA DESTILACION INTERMITENTE

PARA MEZCLAS BINARIAS
Y RELACION DE REFLUJO VARIABLE

DATOS

PESO MOLECULAR PROMEDIO : 150.00
CARGA INICIAL (1b) : 4000.00
GASTO DE VAPORIZACION (1b/hr) : 2000.00
CONCENTRACION INICTAL :  .5000

PUREZA CONSTANTE DEL DESTILADO :  .9500
CONCENTRACION FINAL EN LA OLLA : .1400
VOLATILIDAD RELATIVA : 1.40

NUMERO DE PLATOS : 15.00

DATOS PARA LA CONVERGENCIA

TOLERANCIA : .000000001

ESTIMADOS INICIALES DE L/D : 1.00, 50.00, 100.00
FUNCION DE ERROR : «394413 =-.334501 -.362671
RESULTADOS @

L/D inicial : 6.29

TIEMPO (hr): 13.74

PRODUCTO (1b) : 1778.62

/D finai: 91.29

Problema {f 12
CALCULO DL UNA DESTILACION IUTCRMITENTE
PArA MEZCLAS BINARIAS
Y RELACTON DE REFLUJO VARIABLE

DATOS
PESO MOLECULAR PROMEDIO : 150.00
CARGA INICIAL (1b) : 4000.00
GASTO DE VAPORIZACION (1b/hr) : 2000.00
CONCENTRACION INICIAL : «5000
PUREZA CONSTANTE DEL DESTILADO : .9000
CONCENTRACION FINAL EW LA OLLA : ,1400
VOLATILIDAD RELATIVA : 1.40

NUMERO DE PLATOS : 15.00
DATOS PARA LA CONVERGENCIA

TOLERANCIA : .000000001

ESTIMADOS INICIALES DE L/D : 1.00, 50.00, 100.00
FUNCION DE ERROR : «305097 -.396783 -.420893
RESULTADOS :

L/D inicial : 4,35

TIEMPO (hr): 8.25

PRODUCTO (1b) : 1396.49

L/D final: 27.35



Problema # 13 9k
CALCULO DE UNA DESTILACION INTERMITENTE
PARA MEZCLAS BINARIAS
Y RELACION DF REFLUJO VARIABLE

DATOS
PESO MOLECULAR PROMEDIO : 150.00
CARGA INICIAL (1b) : 4000,00
GASTO DE VAPORIZACION (1b/hr) 3 2000.00
CONCENTRACION INICIAL : +5000
PUREZA CONSTANTE DEL DESTILADO : « 850!
CONCENTRACION FINAL EN LA OLLA : .1400
VOLATILIDAD RELATIVA : 1.40

NUMERO DE PLATOS : 15.00
DATOS PARA LA CONVERGENCIA

TOLERANCIA : .000000001

ESTIMADOS INICIALES DE L/D : .10, 10.00,
FUNCION DE ERROR : .295753 -.262145
RESULTADOS :
L/D inicial : 3.38
TIEMPO (hr): 6.81
PRODUCTO (1b) : 2028.78
L/D final: 19.38
Problema # 14

CALCULO DE UNA DESTILACION INTERMITENTE
PARA MEZCLAS BINARIAS
Y RELACION DE REFLUJO VARIABLE

DATOS

PESO MOLECULAR PROMEDIO : 150.00
CARGA INICIAL (1b) @ 4000.00

GASTO DE VAPORIZACION (1b/hr) : 2000.00
CONCENTRACION INICIAL : .5000

PUREZA CONSTANTE DEL DESTILADO : -2000
CONCENTRACION FINAL EN LA OLLA : .1400
VOLATILIDAD RELATIVA : 1.40

NUMERO DE PLATOS : 15.00

DATOS PARA LA CONVERGENCIA

TOLERANCIA : .000000001

ESTIMADOS INICIALES DE L/D .10, 5.00,
FUNCION DE ERROR : .233500 -.152065
RESULTADOS :

L/D inicial : 2.65

TIEMPO (hr): 6.10

PRODUCTO (1b) : 2197.26

L/D final: 16.65

15.00
=-+324990

9.00
-+273575
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CALCULO DE UNA DESTILACION INTERMITENTE
PARA MEZCLAS BINARIAS
Y RELACION DE REFLUJO CONSTANTE

Problema # 15

DATOS

PESO MOLECULAR PROMEDIO : 150.00
CARGA INICIAL (1b) : 300.00
GASTO DE VAPORIZACION (lb/hr) : 70.00
CONCENTRACION INICIAL : .4000
PUREZA INICIAL DEL DESTILADO : .9900

" FINAL o & : L7500
VOLATILIDAD RELATIVA : 1.23
NUMERO DE PLATOS : 50.00
DECREMENTO EN LA COMPOSICION DEL DOMO : .010000

DATOS PARA LA CONVERGENCIA

TOLERANCIA : .000000001

ESTIMADOS INICIALES DE L/D : 1.00, 1000.00,

FUNCION DE ERROR : +384148 -.392428

RESULTADOS :
L/D : 11.76

PUREZA DEL PROD. : .900
TIEMPO (hr): 13.17
PRODUCTO (1b) : 72.22

Problema # 16
CALCULO DE UNA DESTILACION INTERMITENTE
PARA MEZCLAS BINARIAS
Y RELACION DE REFLUJO VARIABLE

DATOS

PESO MOLECULAR PROMEDIO : 150.00
CARGA INICIAL (1b) : 300.00

GASTO DE VAPORIZACION (1b/hr) : 70,00
CONCENTRACION INICIAL : .4000

PUREZA CONSTANTE DEL DESTILADO : .9000
CONCENTRACION FINAL EX LA OLLA : ,2414
VOLATILIDAD RELATIVA : 1.23

NUMERO DE PLATOS : 50.00

DATOS PARA LA CONVERGENCIA
TOLERANCIA : ,000000001

ESTIMADOS INICIALES DE L/D : 1.00, 1000.00,
FUNCION DE ERROR : .451305 -.395793
RESULTADOS :

L/D inicial : 8.93

TIEMPO (hr): 12.23

PRODUCTO (1b) : 73.99

L/D final: 14,93

1500.00
-.393901

1500.00

-.397099
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CALCULO DE UNA DESTILACION INTERMITENTE
PARA MEZCLAS BINARIAS
Y RELACION DE REFLUJO CONSTANTE

DATOS

PESO MOLECULAR PROMEDIO : 60.00
CARGA INICIAL (1b) : 4458.00
GASTO DE VAPORIZACION (lb/hr) : 6600.00
CONCENTRACION INICIAL : «7150
PUREZA INICIAL DEL DESTILADO : .9380

" FINAL = " s .8270
VOLATILIDAD RELATIVA : 2.00
NUMERO DE PLATOS : 4.00
DECREMENTO EN LA COMPOSICION DEL DOMO : .010000

DATOS PARA LA CONVERCEICIA

TOLERANCIA : .000000001

ESTIMADOS INICIALES DE L/D : 1.90, 500.00,

FUNCION DE ERTOR : .N50902 -.227656

RESULTADOS :

L/D : 1.58

PUREZA DEL PROD. : .898
TIEMPO (hr): 1.01
PRODUCTO (1b) : 2591, 16

Problema # 18
CALCULO DE UNA DESTILACION INTERMITENTE
PARA MEZCLAS BINARIAS
Y RELACION DE REFLUJO VARIABLE

DATOS

PESO MOLECULAR PROMEDIO : 60.00
CARGA INICIAL (1b) : 4458.00

GASTO DE VAPORIZACION (1b/hr) : 6600.00
CONCENTRACION INICIAL : «7150

PUREZA CONSTANTE DEL DESTILADO : .9000
CONCENTRACION FINAL EN LA OLLA : .4100
VOLATILIDAD RELATIVA : 2.00

NUMERO DE PLATOS : 4,00

DATOS PARA LA CONVERGENCIA

TOLERANCIA : .000000001

‘ESTIMADOS INICIALES DE L/D : <01, 1.00,
FUNCION DE ERROR @ .101821 -.045345
RESULTADOS :

L/D inicial : .66

TIEMPO (hr): 1.00

PRODUCTO (lb) : 2784.66

L/D final: 12.66

1000.00
-.228322

2.00
-.135701
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Problema # 19

CALCULO DE UNA DESTILACION INTERMITENTE
PARA MEZCLAS BINARIAS
Y RELACION DE REFLUJO VARIABLE

DATOS

PESO MOLECULAR PROMEDIO : 60.00
CARGA INICIAL (1b) : 4458.00

GASTO DE VAPORIZACION (1b/hr) : 6600,00
CONCENTRACION INICIAL : «7150

PUREZA CONSTANTE DEL DESTILADO : .9000
CONCENTRACION FINAL EN LA OLLA : .4100
VOLATILIDAD RELATIVA : 2.00

NUMERO DE PLATOS : 4.00

DATOS PARA LA CONVERGENCIA

TOLERANCIA : 000000001
ESTIMADOS INICIALES DE L/D : .02, 3.00, 7.00
FUNCION DE ERROR : .100445 -.186957 =-.269128

"ESULTADOS :
L/D inicial : .66

L/D x
w

1.66 .6038
2,66 5425
3.66 .5052
4.66 .4804
5.66 .4627
6.66 .4495
7.66 4393
8.66 .4312
9.66 .4246
10.66 .4191
11.66 .4145
12,66 .4105
13.66 .4071

TIEMPO (hr): 1.00
PRODUCTO (1b) : 2784.66
L/D final: 12.66
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