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CAPITULO 1. INTRODUCCION

Ls simulacién de procesos continuos a través de la computadora digital
comenzo a desarrollarse a la mitad de la década de los afios 50. Desde
la publicacién del primer simulador de proceso llevada a cabo en 1958
(Kesler y Kessler, 1958) hasta la fecha, la simulacién se ha ido impo-
niendo como una herramienta en el disefio y control de los procesos qui
micos. Esta disciplina posee un gran dinamismo y el nGmero de -
usuarios y sus posibles aplicaciones se mantiene en continua expan-
sion (Motard et al, 1975).

En México se tiene noticia de la existencia de simﬁladores generales de
proceso en Petrdleos Mexicanos (Barroeta, 1975) y en el Instituto Mexi-
cano del Petrbleo (Zepeda y Cano, 1975; Zepeda, 1975). Estos simula-
dores estdn enfocados a la industria petroquimica y de refinacién y tie-
nen capacidad para resolver problemas que involucran substancias pola
res y no polares. El estado en el que se encuentran estos dos sistemas
es bastante avanzado y su capacidad para resolver nuevas situaciones
crece a pasos acelerados.

El éxito, tanto econémico como préictico, de un sistema de esta natura-
leza requiere de una gran labor organizativa e involucra un gran nlimero
de horas hombre (Crowe et al, 1971). La contimidad en su desérrollo
es vital para mantener vigente su aplicacién a nuevas situaciones o para

mejorar la eficiencia en la resolucién de problemas qie se han presenta

do con anterioridad.



En la Universidad Nacional Auténoma de México, se han publicado varias
tesis con objetivos similares a ésta, crear un simulador de procesos.
Solo una de éllas ha tenido éxito en la consecucién de sus fines, el traba-
jo realizado por Lozada, Medina y Chapela (1968),que aunque modificado
y aumentado, tiene actualmente aplicacién en la computadora de PEMEX.
En las demds instituciones de educaci6n superior, tales como la Univer
sidad Iberoamericana, el Instituto Politécnico Nacional y en la misma -
Facultad de Quimica de la Universidad, se hany se seguirdn publicando di
versas tesis patrocinadas por las dos Instituciones poseedoras de simula
dores generéles, que contribuyen parcialmente y de una forma programa

da al perfeccionamiento de éstos.

En nuestra escuela se haya implementado un programa simulador de plan
tas de acido sulffirico (Lozada. 1971), el cual es una versién modificada
del originalmente desarrollado por Johnson y Toong (1968). Desgracia-
damente este sistema, aunque posee una estructura modular, carece del
paquete de subrutinas adecuado para la estimacién de propiedades termodi
ndmicas y determinacién de las condiciones del equilibrio fisico de dos
fases y de una sola fase, y por lo tanto, su adaptacién a las necesidades
que originaron este proyecto no era inicialmente factible. A fines del afio
de 1973 y como consecuencia de la incorporacién al Departamento de Inge
nierfa Quimica de los Doctores Francisco Barnés y Alejandro Ramirez,

se trazd un plan de investigacién y desarrollo a corto, mediano y largo

plazo.



La creacién de un simulador de procesos criogénicos en base al trabajo
desarrollado por Barnés (1973), la implementacién conjunta con un mé-
todo de optimizacion y la sintesis de un proceso, que integran esta tesis,

constituyen la primera parte de dicho programa.

Objetivos.
Los objetivos perseguidos con la implementacién en la computadora de

trabajo de esta naturaleza son miltiples y a continuacién se enumeran:

La aplicacién como herramienta a los cursos impartidos en maestria
y en los Gltimos semestres de la carrera.

. Disponer de una plataforma para dirigir nuevas tesis de investigacion.

. Permitir el acercamiento y coordinacién entre las diversas disciplinas
que cubre el departamento de Ingenieria Quimica con diversas opcio
nes: A través de direccién de tesis, por medio de asesorias para -
perfeccionar el funcionamiento del simulador y/o utilizdndolo como
herramienta para los fines particulares del 4rea de investigacion.

. Por Gltimo, un aspecto que podra paulatinamente tener una mayor
importancia a medida que se vayan satisfaciendo los objetivos ori-
ginalmente planteados: proporcionar asesoria técnica a las indus-

trias interesadas.

Y como un objetivo con importancia propia y a manera de epilogo para
demostrar la potencialidad de una herramienta como es el Simulador de

Procesos Criogénicos (SIPROC), se presenta la sintesis de la configura



cién 6ptima de un proceso para licuar una corriente de etileno, el cual
forma parte de la ampliacibén a la terminal de etileno liquido que PEMEX

proyecta construir en Pajaritos, Veracruz.

El Simulador de Procesos Criogénicos (SIPROC)

El desarrollo de un simulador de procesos debe ser paulatino. Es incos
teable y pricticamente imposible cubrir todos los aspectos de una sola vez.
La creacién de unidades de entrada, preprocesamiento, cdlculo y salida,
debe de estar regido por las necesidades a corto, mediano y largo plazo
(Briddell, 1974), la sofisticacién de cada una de estas fases debe desarro
llarse de acuerdo a una estrategia que por lo general, siempre va de lo

més simple a lo mis complicado.

En base a estos criterios se desarroll6 el Simulador de Procesos. A
continuacién se comenta y describe el contenido de cada uno de los capitulos

que forman parte de este trabajo.

En el programa simulador se encuentran implementadas las propiedades
fisicas de 25 compuestos de bajo peso molecular pero con miras al futu
ro, en el Capitulo 2 se llevd a cabo el desarrollo y el anilisis de error
de una metodologia para el cédlculo de las propiedades termodindmicas

del gas ideal para 61 compuestos en total.

Con los capitulos 2y 3 y con la ayuda de estudios presentados en la lite

ratura abierta (West y Erber, 1973; Mallen et al, 1975; etc.), se le di6



capacidad al sistema para poderse aplicar a procesos integrados por subs
tancias con comportamiento no polar y no Gnicamente a substancias de -
bajo peso molecular. La aplicacidn a sistemas fisicos de fracciones del
petréleo es directo si se utiliza ya sea el enfoque de pseudocomponentes,
aplicando por este medio los trabajos de Cavett (1962), Hariuy Sage -
(1969), Edmister (1961) y Mikolaj y Dev (1971), o por medio del enfoque
propuesto por Barnés y Ramirez (1975), consistente en simular el compor
tamiento termodindmico con compuestos identificables. Estos dos capi-
tulos integran la primera parte denominada "Estimacién de propiedades

termodindmicas".

El estado actual de SIPROC permite el cilculo aceptable de todas las pro-
piedades termodindmicas a excepcién de la densidad de la fase liquida,

pues la exactitud en las estimaciones de esta propiedad a través de las ecua
ciones de Soave, Barnés o Soave-Barnés no es satisfactoria. Para resol-
ver esta dificultad se ha pensado en implementar la ecuacién de Starling-
Han BWR (1972) para el cdlculo de la densidad, proporcionando como pun-
to de arranque, el valor obtenido por medio del factor de compresibilidad
calculado a través de cualquiera de las tres ecuaciones de estado anterior

mente mencionadas.

En la parte Il y con el nombre de "Determinacién de las condiciones de
equilibrio y de una fase", la cual engloba los capitulos 4 y 5, se incluyen

el desarrollo y el anilisis respectivamente, de dus metodologias para la

determinacibn termodindmica del equilibrio fisico l{quido-vapor y de una



sola fase; ambos algoritmos cubren la casi totalidad de las alternativas

posibles.

E1l manejo de informacién y todo lo concerniente a las unidades de entrada,
preprocesamiento, cdlculo y salida, es descrito en el Capitulo 6, el cual
a su vez constituye la parte Il de esta tesis. La fase de desarrollo en
la que estas subrutinas se encuentran es todavia primitiva, pero las ne

cesidades actuales no requieren un mayor refinamiento.

La estructura de SIPROC no es fija, sino variable y el programa ejecutivo de
be rehacerse cada vez que se presenta un nuevo proceso; la forma de ha
cerlo es a través de llamadas al paquete de subrutinas presentes dentro

del sistema. Este se encuentra escrito en un lenguaje de alto nivel como

lo es el FORTRAN IV y el programa entero estd implementado en la com

putadora BURROUGHS 6700 del CSC.

Los médulos unitarios describiendo los procesos fisicos llevados a cabo

en un equipo son descritos igualmente en el Capitulo 6. Su estructura es
modular, como su nombre lo indica y se transfiere la informacién con el
programa ejecutivo y las demés unidades a través de instrucciones COMMON
etiquetadas. El nimero de médulos es reducido, habiéndose desarrolla-

do Ginicamente aquellos necesarios para representar el comportamiento

de un ciclo de refrigeracion mecénica. Conforme aumenten las aplicacio

nes de este programa, en la misma medida crecer4 el nimero de estos

médulos y su nivel de complejidad. Asf, por ejemplo, se llevé a cabo



el andlisis de alternativas para la obtenci6n del oxigeno utilizando al pro
grama SIPROC (Villiesid, 1975) y simultaneamente fue necesario agregar

6 subrutinas adicionales.

El Capitulo 7, que integra la cuarta y {iltima parte de este trabajo, versa
sobre la implementacién del simulador de procesos criogénicos, SIPROC,
en un estudio que abarca la sintesis, el andlisis y la optimizacién de un
proceso de licuefaccion de etileno. Dicho proceso forma parte del pro-
yecto de ampliacién de la terminal de etileno liquido de PEMEX en Paja-
ritos, Ver,

La primera parte de este estudio fue emprendido a solicitud de la firma
de ingenierfa AINSA, S. A., y consisti6 en la evaluaci6n del proceso preli
minar inicialmente propuesto, y en el desarrollo por medio del diseifio
evolutivo (King et al, 1972), de algunas alternativas mis econdmicas para
el ciclo de etileno. La segunda parte del estudio, consisti6é en la modi-
ficacién del ciclo de propileno y en la optimizacién de las alternativas -
mds prometedoras. Para la optimizacién se incorpord un programa re-
cientemente desarrollado (Farias, 1975), basado en el método de Fletcher

(Fletcher, 1970).

A consecuencia de la abundante informacién disponible, tanto desde el
punto de vista del comportamiento termodindmico obtenido a escala de
laboratorio, como del comportamiento especifico de los equipos utilizados

en plantas industriales, fue posible llevar a cabo la experimentacién por

medio del programa de computadora aqui descrito, con la confianza de



de estar representando adecuadamente la realidad fisica. Ademis, los
sistemas de refrigeraci6n mecénica son ampliamente utilizados en la in
dustria quimica, su uso es generalizado para licuar cualquier corriente
gaseosa de proceso, y debido a la similitud existente entre todos estos
procesos, el desarrollo descrito en este estudio es aplicable con cambios
menores, a una gran diversidad de procesos de licuefaccién de gases, con
la consiguiente disminucién en la inversién total y el ahorro en energia

para operarlos.

Los resultados obtenidos demuestran la utilidad del simulador de proce-
sos criogéricos, ya que la reduccién lograda en los costos de un solo -

proceso, es varias veces mayor al del desarrollo de dicho programa.



PARTE I. ESTIMACION DE PROPIEDADES TER

MODINAMICAS



CAPITULO 2. PREDICCION DE LAS PROPIEDADES TERMODINAMI -
CAS DE LOS GASES IDEALES.

Resumen.

En este capitulo se analiza la importancia que tiene la prediccién de la
entalpia, entropia y capacidad calorifica de los gases ideales y se pre-
sentan los coeficientes de las ecuaciones de Passut y Danner modificadas

para el calculo adimensional de las propiedades termodinidmicas.

Introduccidn,

Siendo las propiedades termodindmicas variables punto, en principio su
prediccidn puede llevarse a cabo en dos etapas. En la primera de éllas,
se evalGa el comportamiento del fluido a la temperatura y composicién
existente en el sistema, manteniendo la presién lo suficientemente baja
para asegurar un comportamiento ideal en el gas. En la segunda etapa,
manteniendo constante la temperatura, se encuentra la desviacién entre
el valor anterior y el correspondiente a la presidn real del sistema. -

Figura 2.1.

En este procedimiento, la primera y segunda etapa requieren de informa
cién térmica y volumétrica respectivamente, La informacion térmica
generalmente se encuentra disponible a través de polinomios en funcién
de la temperatura mientras que la volumétrica se obtiene a través de
correlaciones generalizadas o mediante ecuaciones de estado en funcién

del volumen molar, la temperatura y la composicion.



P.

P

N F-—_—————— =
/, h-h* ( 2a etapa)

O

L h  ( la. etapa)

Figura 2. Estimacion de propiedades termodindmicas en 2 etdpas
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Ambas etapas tienen gran importancia, pues se puede presentar el caso
donde se tenga una ecuacién de estado muy exacta, con errores semejantes

a los experimentales, pero que los valores calculados para el gas ideal disten
mucho de los reales. Esta situacién frecuentemente se presenta en el di
sefio o simulaci6n de plantas de procesamiento de hidrocarburos ligeros,

en donde se desean calcular las propiedades termodindmicas a tempera-
turas usualmente por debajo del rango de aplicaci6n de las ecuaciones dis
ponibles. Es necesario pues, asegurarse de seleccionar los coeficientes
adecuados vélidos para el rango de condiciones de operacién, o exponerse

a errores apreciables en el cdlculo de los equipos involucrados.

La aplicaci6n de las técnicas de simulacion y optimizacion a procesos ca
da vez mis complejos, usando la computadora, ha demandado poco a po-
co mayor disponibilidad de memoria. Es por lo tanto deseable reducir
la informacibén bisica necesaria para llevar a cabo la determinacién de
las propiedades termodindmicas, y asf dejar disponible para la ejecucién

del programa una mayor capacidad de memoria.

Ademis es conveniente trabajar con ecucuaciones adimensionales, ya que
en esta forma se garantiza la consistencia de los cédlculos internos y se
tiene la flexibilidad de poder asignar externamente las unidades, lo que
resulta especialmente fitil cuando se sospecha que el tipo de unidades de
las variables manejadas en el proceso influye en la velocidad de conver-

gencia al valor 6ptimo de los pardmetros de disefio, o cuando se desea

emplear el mismo programa con diversos datos de disefio,
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Han sido propuesto diversas ecuaciones para el cdlculo de las propieda
des termodindmicas de los gases ideales, entre ellas presentan ventajas
los propuestos por Passut y Danner (1972). Estos investigadores propo-
nen una serie de expresiones analiticas, termodinimicamente consistentes,
que reducen a 7el nimero de coeficientes necesarios. Las expresiones

correspondientes a la entalpia, capacidad calorifica y entropia son las si

guientes:
< A+BT+CT*+ DT+ ET"+FT* (2.1)
cp°:_g;j»_?= B+2CT+3DT*+4ET34+5F T (2.2)

s-zfs_ig’dT: BInT+2CT+3 DT+ ET’+3 FT%G (2.3)

Las unidades de la energia son BTU/Ib, los de la temperatura son °R,
las condiciones de referencia para la entalpia son la presién y tempera-
tura absoluta iguales a cero y para la entropia la temperatura absoluta

igual a cero y presién igual a 1.

Reduccién del Nimero de Coeficientes.

En el andlisis termodindmico de un proceso no interesan los valores
absolutos de entalpias y entropias, sino las diferencias existentes entre
dos condiciones dadas. Expresado la diferencia de entalpia entre dos

condiciones se tendra:



12

ta-ty=hg [Bn-tig)-e (-5} (2.4)
Y agrupando términos
hy-hy= [(h,,-h;’)— (h,- h:]]+ [h;—h‘}] (2.5)

Se puede observar que la diferencia esta dada por dos contribuciones -

independientes es decir, la diferencia de la desviacion al comportamien
to ideal y la diferencia de las entalpias ideales. Si esta Gltima se expre
sa a través de la ecuacidn propuesta por Passut y Danner, resultara in-

necesario el término independiente "A",
PR SRR G S Y N R R

Lo mismo es cierto para el coeficiente "G" de la ecuacién de entropia.
Por lo tanto Ginicamente se necesita conservar 5 coeficientes, es decir:

B, C, D, E y F, en lugar de los siete originalmente tabulados.

Desarrollo de las ecuaciones adimensionales.,

Expresando la entalpia, la capacidad calorifica y la entropia en forma
adimensional, en términos de los cinco coeficientes y utilizando la tem
peratura reducida en lugar de la temperatura absoluta, se obtienen las

tres ecuaciones finales:

W (RﬂT] = Zj by [’I‘r]k-l (2.7)

cp’ (’RL%} =i k by [Tr]“—’ | (2.8)
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3
s°(%‘_)sb, InTr+ z_k!(-_i- by (2.9)
k=2
en donde: by-B (M/R)

b, - C(MT. /R)

bs = D(MTE/R)

n

E(MT2/R]

F(mTe /R)

b4

]

bs

Célculo de Coeficientes Adimensionales.

Para la determinacidn de los cinco coeficientes adimensionales de 61 -

substancias, se utilizaron tres diferentes fuentes de informacién.

La primera y més importante es la del articulo de Passut y Danner, don
de se presenta la informacién para 89 substancias. Cuando esta fuente
no resulta suficiente y se cuenta con datos experimentales como los dis
ponibles en el API Research Project 44 (1974), los coeficientes se pueden
obtener por regresién de mdltiple variable. En el presente trabajo se
utilizaron para la inversién de matrices, el método de Gauss Jordan nor
malizado (Grossman 1973), realizando las operaciones en computadora
con doble precisidén, para disminuir los errores de redondeo inherentes

en la inversidn de matrices positivas, simétricas y no singulares.

La tercera opcidn consiste en adaptar algunas ccuaciones similares, -

(Think 1971; Barnés 1973; Cavett; 1962; etc.) a la forma adimensional.



TABLA 2.1 Coeficientes y limites de Temperatura

No. Compuesrto by ( 10'1) bo b3z by (10%) bs (102) Bangs d?° %e)rnperatura
1 | Metano . 45626974 - .78464985 .3972953 - .49845558 .21969776 -300 - 2200
2 Etano .41347532 - .35753363 1.4312868 3.4959525 2.7751327 -250 ~ 2200
3 Propano . 39907064 .98249394 2.4706631 8.1758064 8.2628846 =250 - 2200
4 n Butano . 59703302 9.74020000 - 1.4022884 .94906330 - .14616917 -100 - 2200
S i Butano . 10722294 7.5177498 .084690273 | - 3.4599984 4,5932945 -100 - 2200
6 n Pentano - .010153985 13.518992 - 2,2414789 1.7960203 - .36619385 -100 - 2200
7 i Pentano - .11445122 14.165065 - 2.4585514 2.1377093 - .50786547 -100 - 2200
8 neo Pentano .015883076 11.529679 - .61230272 - 3.7604415 6.3259423 -100 - 2200
9 n Hexano - .10021791 18.298553 - 3.5315371 3.4259075 - .92835501 0 - 2200

10 2-Metil Pentano - .62799358 25.398117 - 7.7565594 13.638649 - 6.8899214 0 - 1300

11 3-Metil Pentano - .17575884 19.225510 - 4,107131 4,7040743 - 1.1880226 0 - 1300

12 2,2 Dimetil Butano - .92269144 30.443924 -12.568351 36.133013 -47.473848 0 - 1300

13 2,3 Dimetl Butano - .10307293 16.154617 - .60467774 -11.502943 25,484943 0 - 1300

14 n Heptano - .11676722 22.614609 - 4.6780491 4.8582286 - 1.413250 0 - 2200

15 n Octano - .12885065 27.099854 - 5.9246578 6.4865607 - 1.9899022 0 - 2200

16 n Nonano - .13984203 31.713593 - 7.2574682 8.3027869 - 2.6610412 0 - 2200

17 n Decano - .17077551 36. 805634 - 8.8718424 10.731745 - 3.6492303 0 - 2200

18 n Undecano - .18765831 41,777878 -10.428255 13.045292 - 4.5912743 0 - 2200

19 n Dodecano - .15886059 46.170685 -11. 637587 14.507427 - 5.0339799 0 - 2200

20 n Tridecano - .21289024 51.999619 -13.760994 18.219604 - 6.7829609 0 - 2200

21 n Tetradecano - .22024670 57.245041 -15.502750 20.951109 - 7.9608619 0 - 2200

22 n Pentadecano - .25791607 62.975891 -17.603088 24.657879 - 9.7428203 0 - 2200

23 n Hexadecano - .26025019 68.300858 -19.421921 27.598629 -11.041760 0 - 2200

24 Etileno .41574400 - 1.148657 1.579624 - 4.123470 - 3.720467 -100 - 2200

25 Propileno . 38266400 . 8040962 2.0035623 - 7.230958 8.376180 - 50 - 2200

26 1 Buteno - .052318299 9.0973854 - 1.5158978 1.3052267 - .32164024 0 - 2200

27 Cis-2-Buteno - .12090082 8.7851257 - 1.1485586 . 17400064 . 87644011 0 - 2200

28 Trans-2-Buteno .10461969 7.6538744 - .92151093 .19878596 .42554326 0 - 2200

29 i Buteno .093254262 8.0383053 - 1.1721687 . 83873272 - .15811946 0 - 2200 -

30 i Penateno - .024274808 12.683290 - 2.3338518 2.2000897 - . 59061609 0 - 2200

31 Cis-2-Penteno - .27654715 14,708400 - 3.1899214 4,0641516 - 2.2293903 0 - 2200

32 Trans-2-Penteno - .0027161203 12,327118 - 2.1722765 2.0262122 - .78965910 0 - 2200

33 | 2 Metil-1-Buteno -1.1929379 14.392406 - 3.4244194 5.2666938 - 3.7929431 0 = 2200

34 3 -Metil-1-Buteno - .067989886 14,998101 - 4.1885023 8.0045062 - 7.0839286 0 - 2200

35 2 Metil-2-Buteno - .14726295 13.771205 - 2.9726658 4,2082727 - 3.0220527 0 - 2200

36 1- Hexeno - .018060952 16.361328 - 3.1639214 3.0533946 -+ .82125515 0 - 2200

37 1-Hepteno - .038597441 20.297867 - 4,1568785 4.2487866 - 1.2150791 0 - 2200

38 Propadieno .068074501 5.2987461 - 1.0714884 1.3293010 - .7232964 0 - 2200

39 1, 2-Butadieno . 10774565 7.8142920 - 1.3998661 1.2828785 - .33373171 0 - 2200

40 1, 3-Butadieno - .27400513 11.775975 - 3.3846226 5.8901048 - 4.4200301 0 - 2200

41 Ciclo Pentano - .61641560 15.871968 - 2.3680801 - .71500242 4.7641758 0 --2200

42 Metil Ciclo Pentano - .6928596 21.600754 - 4,8317261 5.4773676 - 1.7838247 0 - 2200

43 Etil Ciclo Pentano - .75372543 26.752472 - 6.4002457 7.8151208 - 2.7277153 0 - 2200




TABLA 2.1 Coeficientes y Limites de Temperatura (Continuacidn)
No. Compuesto by (1071) by by by (10%) bs (10%) SENEELE, RembErns
44 Ciclo Hexano - .63500700 19,333252 - 1.6340895 - 7.5384307 15.928346 0 - 2200
45 | Metil Cilco Hexano - .83251181 27.731979 - 5.9128742 4,0602583 3.3747833 0 - 2200
46 | Etil Ciclo Hexano - .48003225 26.219879 - 1.8819580 -15.986109 35.63447 0 - 2200
47 | Benceno - .48244505 17.170319 - 4,5908709 6.1068243 - 2,3363218 0 - 2200
48 | Tolueno - .46928062 20.961472 - 5.6295729 75854492 - 2.9349823 0 - 2200
49 0-Xileno - .079917997 20.338628 - 3.3530006 - 3.6282003 15.307313 0 - 2200
50 | M-Xileno - .36832819 23.809799 - 6.1447449 7.8510988 - 2.8517064 0 - 2200
51 P-Xileno - .16085157 19.639008 - 2.6118793 - 6.0538703 17.833936 0 - 2200
52 Etil Benceno - .50053253 26.188904 - 7.4960041 17, 828915 - 4,5009866 0= 2200
53 | Hidrégeno .23284903 .108460 - .0045300 .00088304 - .0000628089 =350~ 2200
54 Nitrégeno .35790625 - .046631068 .0091329291 - .0028291391 - .0003095368 -280 - 2200
55 | Oxigeno .36656179 - .16706258 .060116924 - .064075589 - .023791660 -280 - 2200
56 | Monbéxido de Carbono .36181240 - .077361226 .018010218 - .010900260 .0021120402 -280 - 2200
57 | Dibxido de Carbono » 2039708 12271957 - .17603713 - .12626793 - .026176707 -280 - 2200
58 | Estireno -1,7353119 52.399536 -33.216690 121.65210 -181.34489 0 - 2200
59 Etino .17657118 2.6631489 - .6900369 1.0548472 - .65911822 0 - 2200
60 | Propino .16216640 4,6451235 - .89633429 1.1578912 - .72090589 0 - 2200
61 Agua .41494379 - .55505633 « 79581536 - 2.9094738 3.9508823 -280 - 2200
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Este dltimo método se emplea en casos particulares, cuando no son sa-
tisfactorias las dos formas anteriormente descritas, ya sea porque se
trate de substancias poco conocidas o no se disponga de suficiente infor
macion experimental.

Un ejemplo de este caso se presentd al tratar de determinar los coefi-
cientes adimensionales del etileno y propileno. Para estas dos substan-
cias, las fuentes normales de informacidén cubren inicamente el compor
tamiento termodindmico hasta 0°F, existiendo por lo tanto el riesgo de incu
rrir en errores de extrapolacién cuando se tratan de aplicar a tem -
peraturas inferiores, frecuentemente presentes en diversos procesos in
dustriales como son las plantas de etileno. Afortunadamente Barnés pre
sentd en 1973, unos polinomios adimensionales semejantes a los aqui de-
sarrollados en funcidn de la temperatura absoluta; éstos son facilmente adap

tables y cubren los bajos rangos de temperatura requeridos.

En la tabla 2.1, se muestran el valor de los cinco coeficientes y su ran

go de aplicacidén para 61 compuestos diferentes.

Evaluacidén de las Ecuaciones Adimensionales.

Para valorar la exactitud de las relaciones aqui desarrolladas, se em-
plearon los valores de entalpia, capacidad calorifica y entropia experi-
mentales localizados en el API Research Project 44.

Dada la naturaleza de las ecuaciones 2.7, 2.8y 2.9, los valores analiza

dos fueron las diferencias de entalpia y entropia evaluadas entre el valor



TABLA 2.2 Porciento de ErrarRelativo Promedio y Miximo

10

=

DO ONIONUT I W -

Ecuaciones Adimensional Ecuaciones de Passut Ecuaciones del API
H Cp S H CP S H Cp
% Max. % Pro.| % Max. % Pro.| %Max. % Pro.|% Max. % Pro.|% Max. % Pro. |% Max. % Pro.|%Max. % Pro. |% Max. @ Pro. |% Max.
1.03 «11 6.45 .77 |- 2.93 . 879 1.03 +11 6.45 id 7 - 2.93 .879 -38.49 7:.11 25.45 1.62 -10.38
-3.47 .26 7.86 .90 |- 2.39 .65 -3.47 .26 7.86 .90 -2.39 65 -32.35 5.22 | -19.64 1.84 5:72
3.62 +33 8.86 1.02 |- 1.78 .48 -3.62 o0 8.85 1.02 -1.78 .48 -24,67 3.46 | -32.62 2.51 14.15
-3.42 .76| -1.40 .28 |- 2.57 .48 -3.42 .76 |-1.40 28 - 2.57 .48 1.13 «31 | = 1.52 +25 4.13
-4.41 .14 -3.38 .54 | -11.90 2.29 - .44 .14 |-3.38 .54 -11.90 2.29 6.21 2.06 | - 7.87 D7 5.79
-3.58 .78 =-1.45 .26 |- 9.31 27 -3.58 .78 |-1.45 20 - 9.31 17 1.65 .58 | - 1.50 «25 - 8.64
-2.42 .53 -1.00 .18 |- .66 12 -2.42 .53 |-1.00 .18 - .66 .12 5,75 1.86 | - 1.00 .19 6.87
.25 .09 -3.12 .56 .89 32 «25 .09 [=-3.12 .56 .89 2 14.61 4.13 | - 7,67 .57 6.43
.88 .17 -1.96 .30 | - 8.80 73 .88 .17 |-1.96 =30 - 8.80 73 5.38 1.27 |- .79 1D - 5.61
1.70 .50 =5.85 1.32 |- 9.80 1.41 1.70 .50 [-5.85 1.32 - 9.80 1.41 5.10 1.52 | - 6.68 1.99 - 6.58
.55 L4 -2.62 S7 |- 9.12 1.26 <05 .14 |-2.62 D7 - 9,15 1.26 . 89 .27 |- .58 .19 - 7.76
3.13 51| -5.18 1.14 .92 « 32 3.12 .51 [-5.18 1.14 .92 o2 5.26 77 |- .59 .25 2.57
.41 L1 -1,.87 .42 |- 2.09 .28 .41 .11 [ -1.87 .42 - 2.08 28 .18 .07 |- .32 .16 - 1.29
6.86 .39 -1.83 .28 | - 6.42 O3 6.86 .39 |-1.83 .28 - 6.44 53 6.71 2,53 |- .74 .14 - 3.35
+71 A5 -1.76 .27 | - 4.52 .38 .71 .15 |-1.76 <27 - 4,53 38 5.61 1.33 [~ .75 .14 - 1.45
.79 A7) -1.73 .26 | - 5.90 .48 .79 .17 1-1.73 .26 - 5.91 48 5.80 1.38 | = .73 .14 - 3.09
.61 .13 -1.81 .27 | - 4.49 .74 261 .13 (-1.81 27 - 4,48 37 S5.85 1.40 | - .72 .15 - 1.53
1.10 .22 -1.84 .29 |- 3.25 .28 1.10 .22 | -1.84 .29 - 3.25 .28 6.46 1.50 | - .70 .14 .99
.98 .21 -1.47 .24 | - 6.45 +92 .98 .21 | -1.47 .24 - 6.45 52 6.04 1.42 |- .70 .14 - 3.80
.67 15 -1.69 .28 |- 5.40 .45 .67 .15 |-1.69 .28 ='5.40 45 6.14 1.46 |- .70 .15 - 2.68
1.08 22| -1.70 27 |- 4.36 +37 1.08 .22 |-1.70 27 - 4,37 37 6.54 1.53 | - .68 <15 - 1.63
1.03 .20 -1.79 .28 | - 3.50 .31 1.03 .20 | -1.79 .28 - 3.51 31 6.70 1.55 | - .70 .15 .96
1.06 .22 -1.69 .27 | - 4.35 37 1.06 .22 | -1.69 .27 - 4,35 7 6.68 1.56 .8 .14 - 1,63
1.83 .37 - .68 A2 | - 2,97 .25 1.83 .37 |- .68 12 - 2.96 .25 6. 69 1.53 | - .34 .11 1.55
- .51 .07| =-3.17 .48 | - 4.00 .40 - .31 .07 |-3.17 .48 - 3.97 .40 2.26 .64 | - 1,43 .26 1.11
.97 .08 -2.11 .31 7.05 .61 .97 .08 [=-2.11 .31 7.05 .61 3.15 .63 | - .39 .12 10.35
+67 09 - .22 sl 1.15 13 .67 .09 |- .22 A1 1.15 <15 4.76 1.05 | - .16 .06 4.08
.89 .18 - .82 6 | - 1.04 .83 .89 .18 |- .82 .16 -1.04 .83 5.16 1.31 | - .41 .11 - 7.25
- .80 1| -2.34 .32 14.70 1.24 - .80 11 | -2.34 .32 14,67 1.24 2.02 .54 | - .68 .24 18.58
2.06 .36 -1.58 .31 - .62 .08 2.06 .36 [-1.58 .31 - .62 .08 3.32 .66 | - .37 .14 1.29
-~ 071D .06 -1.30 .18 9.40 .78 - .75 .06 |-1.30 .18 9.42 .78 3.64 .88 .23 .10 12,27
.29 .06 - .90 .14 9.14 .80 .29 .06 |- .90 .14 9.16 .80 5.52 1.18 .76 .25 10.08
-2 .05 -2.64 .38 17.93 1.48 02 .05 | -2.64 .38 17.92 1.48 2.62 S5 |- .39 1D 20.39
1.39 .32 - .61 13 (- 7.13 .58 1.39 .32 |- .61 .13 - 7.15 .58 9:79 1.39 | - .46 11 - 4.20
1.69 .35 - .85 .16 | - 4.83 .40 1.69 .35 |- .85 .16 - 4.84 .40 6.40 1.49 | - .49 .12 -1.91
- .42 .07 .33 .08 [ - 3.42 27 - .42 .07 “33 .08 - 3.44 .28 6.17 1.53 .67 .25 1.47
.18 .04 - .80 .14 | - 1.88 .16 .18 .04 |- .80 .14 - 1.89 .16 5.07 1.23 | - .22 .10 1.25




TABLA 2.2

Porciento de Error Relativo Promedio y Mdximo (Continuacién)

Ecuaciones Adimensional

Ecuaciones de Passut

Ecuaciones del API

H
N9 Cp S CP H Cp

% Max. % Pro. (% Max. @ Pro.|% Max. % Pro.|% Max. % Pro.|% Max. % Pro.|% Max. % Pro.|% Max. @ Pro.|% Max. % Pro.|% Max. @ Pro.

40 .28 2| - .78 .14 |- 2.43 .21 | - .28 D2 - <78 .14 | - 2.45 21 13.02 3.00- .77 .38 3.31 .54
41 ~ .78 131 - 3.36 .51 1.20 .14 | - .78 13| = 3.36 i | 1.15 .14 3.77 1.123 - 3.41 .54 9.59 1.15
42 .43 409 | ~ 3.61 .46 |- 1.08 .87 | - .43 .09 - 3.61 .46 | - 1.08 .87 5.95 1.53 - 2.46 .39 | - 4.97 .69
43 |- 1.32 .23 3.57 .57 | =12.69 1.59 | - 1.32 .23 3.57 .57 | -12.69 1.59 5.01 1.35 3.70 .38 | - 6.04 .74
44 |- .39 .08 | - 3.81 .58 |- 3.11 .28 | - .39 .08 - 3.81 .58 [ - 3.10 28 2.42 7= 3,97 67 3.20 .57
45 .29 .06 | - 4.28 .59 |-10.78 .86 .29 .06 - 4.28 .59 | -10.78 .86 7.44 1.8 - 2.63 .44 | - 5.28 .68
46 w2d .08 1.77 .30 |- 9.87 .86 «27 .08 1.77 .30 | - 9.89 .86 5.93 1.5 - 2.29 .38 | - 6.14 ol D
47 |- .69 .13 ] - 1.38 +25 .83 A3 | - .69 .13} - 1.38 .25 .83 «13 10.50 2.4 - 2.18 +33 759 95
48 | - 1.42 25 | = 2,11 .24 1.97 .20 | - 1.42 .25 - 2.11 .24 1.98 20 8.01 1.9 - 1.98 .29 7.80 91
49 |- .65 .11 1.32 22 |= 1.71 16 | - .65 .11 1.32 22 I = 1.73 «17 6.16 1 - 1.17 +19 1.46 .33
50 |- 1.45 .28 | -17.10 «79 3.23 .12 ) - 1.45 .28| -17.10 «79 | = 1,16 12 5.81 1 - 16.76 .82 | - L,17 .49
51 - .88 .15 1.28 «27 4.15 .37 | - .88 .15 1.28 o2 4,13 - 37 4.78 1.284 - 1.88 .30 8.01 .86
52 |- 1.39 23| = 1.82 22 .40 101 - 1.39 23] - 1.82 +22 .40 .10 8.74 2.1 - 1.69 .27 4.72 .65
53 6.47 .95 5.56 1.29 6.40 2.02 6.47 .95 5.56 1.29 6.40 2.02| 65.55 16. 303.86 25.36 10.56 4.08
54 |- 5.85 .53 | - 1.40 .33 |- 2.46 .50 | - 5.85 .53| - 1.40 .33 | - 2.46 .50 -42.21 11. 207.19 16.95 2.60 1.25
55 1.20 .15 3.17 .53 1.47 .40 1.20 +13 3.17 .93 1.47 .40| -59.66 15.10 176.25 13.88 6.85 3.51
56 |- 3.11 .43 1.91 .32 5.70 1.98 | - 3.11 .43 1,91 .32 5.70 1.98| 51.23 13.42 -380.29 85.07 9.02 3.73
57 | -11.24 .20 | -16.41 1.48 |-11.83 4.02 | -11.24 .20 -16.41 1.48 | -11.83 4.02| 33.22 9. 128.19 10.57 16.67 10.04
58 | - 7.37 1.53 | -10.37 .24 1.96 .35 | - 7.36 1.53| -10.37 .24 1.84 .35 6.77 1.5 - .45 .16 8.74 .89
59 .22 .05 2.00 .38 1.90 .18 s 22 .05 2.00 .38 1.94 .18 9.79 2, 2.85 .88 4,62 .53
60 .31 05| - .18 .04 |- .79 .09 .31 05| - .18 .04 | - .76 .09 5.43 1. .88 .27 1.95 .33
61 1.16 .34 1.75 .95 1.22 .51 1.16 .34 1.79 .55 1.22 .51 -53.40 13. 196.10 15.94 | - 7.44 4,17

Promedio Global
.26 .41 .64 .26 .41 .64 2.79 3.20 1.16




de la propiedad a la menor temperatura registrada y las demds tempe-
raturas. Ademé4s se calculd el valor absoluto de la capacidad calorifica.
Los valores calculados con las ecuaciones adimensionales se compararon
con los obtenidos con las ecuaciones de Passut y Danner y con los presen
tados en el API Technical Data Book, Petroleum Refinery (1971). En la
tabla 2.2 se ilustran los errores relativos maximo y promedio de los
tres métodos. En esta misma tabla se puede observar la diferencia de
magnitud de los errores promedios incurridos por las relaciones del
Technical Data Book y las dos ecuaciones restantes. La magnitud
del error es mayor para las substancias de bajo peso molecular, de
bido como anteriormente se menciond, a la extrapolacién a tempera
turas por debajo del rango de aplicacidn. Los errores ;ncurridos
en el cdlculo de las capacidades calorificas del metano y del nitré-
geno cuando se emplean las ecuaciones del API Technical Data Book,
por debajo de su rango de aplicacién, son mostradas en las figuras
2.2y 2.3, Cabe hacer notar que las bajas temperaturas mostra-
das en dichas figuras son tipicas de algunos procesos de interés co
mercial, como son la licuefaccién de gas o la fraccionacion de cie

rre para la produccién de oxigeno.

Conclusidn

Se presentan los coeficientes de las ecuaciones de Passut y Danner
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modificadas para el célculo adimensional de las propiedades termo-
dindmicas del gas ideal, reduciendo a cinco el nimero de coeficien
tes y extendiendo el rango de aplicacién de los hidrocarburos lige -
ros a temperaturas menores a las usualmente disponibles en la lite

ratura.
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CAPITULO 3. EVALUACION DE DIVERSAS MODIFICACIONES A
LA ECUACION DE REDLICH - KWONG.

Resumen.

En este trabajo se evalGa la aplicacién de diferentes reglas de mezcla-
do a la ecuaci6n de estado de Soave R-K. Y se compara la mejor alter
nativa obtenida, con las ecuaciones de Barnés R - K, Starling Han BWR
y Chao Seader, para la prediccién de las propiedades termodindmicas y
constantes de equilibrio en sistemas de hidrocarburos ligeros y fracciones

de petréleo.

Introduccibn.

En el disefio de una planta quimica se requiere contar con métodos dé
célculo que permitan predecir el comportamiento termodindmico de los
fluidos que se procesan, tanto para dimensionar adecuadamente los equi
pos que integran la planta, como para estimar las demandas de materias
primas y servicios.

En general gran parte del tiempo de cilculo necesario para simular el
comportamiento de un proceso es dedicado a la prediccién de propieda-
des termodindmicas, especialmente enk etapa de disefio preliminar, en
que se requieren de un gran nimero de evaluaciones para seleccionar la
alternativa mds adecuada y para determinar las condiciones Sptimas

de disefio y de operacién. Por otra parte, cada vez es mis frecuente

que estos célculos se lleven a cabo en computadoras, utilizando simu-
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ladores generales de proceso, en lugar de desarrollar un programa es-
pecifico para cada caso. Por todo lo anterior, resulta indispensable que
el método seleccionado para el cdlculo de las propiedades termodindmi-
cas tenga las siguientes caracteristicas: sencillez, generalidad y exac-
titud. Debe ser sencillo ya que va a ser empleado un gran nimero de
veces en el transcurso de una evaluacién; necesita ser general, ya que
debe ser vilido para la gran variedad de componentes que se manejan en
un simulador de procesos, y requiere tener exactitud para poder tener

confianza en que los cdlculos realizados representan la realidad fisica.

El célculo de las propiedades termodindmicas de una fase gaseosa tra-
dicionalmente se ha hecho dividiendo el problema en dos partes:
Primero se calculan las propiedades correspondientes a un gas ideal con
la misma composicién y temperatura que el sistema por analizar y pos-
teriormente se aplica la correccién por presidén necesaria para el gas

real mediante un método generalizado, tal como una ecuacién de estado.

E1 mismo método puede ser aplicado al célculo de la fase liquida, aun-
que suele ser necesario recurrir a correlaciones especificas debido a la

poca precisién de la mayoria de las ecuaciones de estado.

Una de las ecuaciones de estado méds sencillas y de uso mds generaliza

do es la propuesta por Redlich y Kwong (1949):

p-RT a/T* (3.1)

v v(v+b)
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Esta ecuacidn, a pesar de su gran simplicidad, predice con una exacti-
tud considerable las propiedades del estado gaseoso; sin embargo, debi
do a que es una ecuacion de dos pardmeiros, su rango de aplicacién se
limita a la prediccién de fluidos de moléculas simples. Para extender
su aplicabilidad a moléculas mds complicadas se requiere de la introduc
cién de un tercer pardmetro en la funcién y, por otra parte, se requiere
de modificaciones adicionalés para mejorar las predicciones de la fase

liquida, donde su comportamiento resulta bastante deficiente.

Diferentes modificaciones a la ecuacién de Redlich - Kwong han sido -
propuestas; las que mejor satisfacen los criterios previamente estable
cidos son las que establecen una diferente dependencia de temperatura,
introduciendo ademds una dependencia del factor acéntrico. Dentro de
este tipo de modificaciones vale la pena mencionar las desarrolladas por
Wilson (1966), Barner, Pigford y Schreiner (1966), Soave (1972) y
Barnés (1973). Este Gltimo autor llevd a cabo una comparacién de di-
chas ecuaciones para la prediccioén de las temperaturas normales de
ebullicién y de los calores latentes de 30 compuestos puros, polares y
no polares, asi como del segundo coeficiente virial de ocho hidrocar-
buros normales, encontrando que la ecuacién de Barnés y la de Soave
daban resultados semejantes entre si y bastante superiores a los obte
nidos con las ecuaciones de Wilson y de Barner et al.

Algunos de estos célculos son resumidos en las Tablas 3.1 y 3.2.

Por otra parte, West y Erbar (1973) llevaron a cabo una evaluacion-



TABLA 3.1. COMPARACION DE LA ECUACION BARNES CON DATOS

EXPERIMENTALES.
Compuesto Punto Normal de Ebulli Calor latente de vaporiza
cién (°K) cién en el punto normal &

ebullicién: (Cal/g-mole)

Predicha Experimental  Predicha Experimental

Metano 11.9 11.7 2141.2 1955.0
Etano 185.1 184.6 3774.4 3517.0
Propano 230.9 231.1 4726.8 4487.0
n-Butano 272.6 272.7 5625.3 5352.0
n-Pentano 308.9 309.3 6424.6 6160.0
n-Hexano 340.6 341.9 7097.5 6896.0
n-Heptano 371.8 371.6 7865. 8 7575.0
n-Octano 399.6 398.9 8560. 8 8224.0
Etileno 399.6 398.9 3560. 8 3237.0
Propileno 225.6 225.5 4654.2 4402.0
1-Buteno 267.7 266.9 5584.9 5237.0
Benceno 353.5 353.3 7670.6 7353.0
Tolueno 385.2 383.8 8429.9 7933 0
O-Xyleno 418.5 417.6 9032.1 8801.0
Acetona 331.0 329.7 7532.6 6952.0
Eter 250. 8 249.8 5541.0 5141.0
Cloroformo 334.3 334.9 7370.0 6841.0
Anilina 459.2 457.3 11006.9 10360.0
Monoetanolamina 291.5 289.8 6752.1 6700.0
Fenol 457.8 454.9 11525.2 10760.0
Metanol 339.9 337.8 9263.3 8430.0
Etanol 353.0 351.7 9660. 6 9220.0
Hidrégeno 22.4 20.4 326.4 216.0
Oxigeno 90.3 90.0 1764.4 1630.0
Nitroégeno 77.3 773 1421.8 1333.0
Cloro 239.3 238.6 5160. 3 4878.0
Cloruro de Hidr6geno 189.5 188.2 4266. 8 3860.0
Sulfuro de Hidr6égeno 213.8 211.4 4786.3 4463.0
Dibxido de azufre 265.1 263.2 0356.2 5955.0

Agua 373.5 373.2 9830.3 9717.0



TABLA 3.2 DESVIACION ESTANDAR DE VARIAS ECUACIONES PA
RA LOS DATOS MOSTRADOS EN LA TABLA 3.1

Barnés Redlich-Kwong  Wilson Barn er et al
Temperatura
Normal de
Ebullicién 1.2 22.7 3.3 26.3
(°K)
Calor Latente
Normal 382.5 1093.9 517.5 3707.8

(Cal/g-mole)
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de cuatro diferentes métodos para predecir las propiedades termodini-
micas y las constantes de equilibrio para sistemas de hidrocarburos li-
geros, en el que la ecuacién de Soave resultd ser, en la mayoria de los
casos, igual o superior a la ecuacién de Starling-Han, con doce pardmetros,

y al método de Chao-Seader.

La precision de los resultados obtenidos en el cédlculo de sistemas multi
componentes con este tipo de ecuaciones resulta ser bastante sensible -
a las reglas de mezclado empleadas. Diversas reglas de mezclado han
sido propuestas (Redlich y Kwong, 1949; Chueh y Prausnitz, 1967; Barnés
1973; etc.). Esto resulta particularmente cierto cuando se trata de ex-
tender el método para la prediccién de propiedades de fracciones de pe-

tréleo, representidndolas como mezclas de pseudocomponentes.

El proposito del presente trabajo es el de seleccionar las mejores reglas
de mezclado para la ecuacién de Soave, comparar las ecuaciones de -
Soave y Barnés entre si y extender el anilisis a las de Starling-Han y
Chao-Seader para determinar su exactitud en la prediccién de propieda

des de mezcla de hidrocarburos ligeros y de fracciones de petrdleo.

Ecuacibén de Estado.

La ecuacién generalizada de Redlich-Kwong puede ser representada como:

(3.2)
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donde a es una funcién de temperatura reducida vy del factor acéntrico.

El valor de la constante b y el de la funcién a en el punto critico, ac,
quedan establecidos al igualar a cero las dos primeras derivadas de la

presidon respecto al volumen:

b - 0.08664 RT, (3.3)
P

a = 042747 RT, (3.4)
Pc
Tanto Soave como Barnés establecieron la forma de la funcién a ajus-

tando los datos de presion de vapor para un gran nimero de diferentes

compuestos.

La ecuacién propuesta por Soave es:

a- %L (3.5)
donde
%% 14 (0.480 + 1.574 w - 0.176 *)(1-T) (3.6)

y la forma propuesta por Barnés estd dada por:
a-a.F'-4.939 bF (3. 5a)

donde

F1+(0.9 + 1.21 )T**-1) (3.7
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a diferencia de la ecuacién original de Redlich-Kwong, donde

a-ds (3.8)
r

La extensidn a sistemas multicomponentes es inmediata si se sustituyen
los términos a y b por términos similares am y bm, calculados de
los valores obtenidos para los componenetes puros mediante reglas apro
piadas de mezclado.

Puesto que, al expander la ecuacién generalizada de Redlich-Kwong en

una serie virial, el segundo coeficiente queda dado por
B=b-a (3.9)

podemos emplear las reglas de mezclado tedricas para dicho coeficien

te virial, y por tanto:

b= ) X X; by (3.10)
')

am = Z;Zr'xiaai (3.11)
I

En el trabajo de Soave no se modificaron las reglas de mezclado origi-
nalmente propuestas por Redlich y Kwong. Estos investigadores, al igual
que Van der Waals, les dieron a los pardmetros un significado fisico y con

sideraron que el término by, se puede interpretar como una contribucién

proporcional a las dimensiones de las moléculas y, por lo tanto, supu-

sieron que el término de interaccion quedaba dado por la media aritmé
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tica de los paridmetros individuales; es decir,

by = 0.5 (b;+ b;) (3.12)

La ecuacién (3.10) se reduce en este caso a:
bm= Y xib; (3.13)

Asimismo se considera que el pardmetro am refleja la fuerza de atrac
cién entre dos moléculas vecinas, empledndose por tanto la regla de -
mezclado originalmente propuesta por BERTHELOT, vilida cuando el
sistema estd formado por moléculas similares con potenciales de ioni

zacibn parecidos.

a; = (ai aj)u (3.14)
y por lo tanto la ecuacién (3.11) se reduce a:

am= (¥ x22%)* (3.15)
Barnés parte de las reglas de mezclado tebricas para el segundo coefi-

ciente virial, y propone para el término de interaccién a la siguiente

expresion:

ai; = 1.934 b;Fi (3.16)

donde

Fi; =1+ (0.9 + 124 w.i) ,I‘_.')- l] (3.17)
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y Wij estd dado por la media aritmética de los factores acéntricos indi
viduales.

Para definir los pardmetros de interaccién bij y Tcij, Barnés utiliza
la metodologia propuesta por Joffe y Zudkevitch (1966), que consiste en
analizar las condiciones criticas de diversos sistemas binarios equimo
lares. De esta forma, demuestra que se obtiene una excelente aproxi-
macion del parametro bjj empleando la media aritmética de los valores

de los componentes puros, validando asi el uso de la ecuacién (3.12).

Sin embargo, Barnés encuentra que los términos de interaccién Tcjj no
pueden ser obtenidos mediante reglas de mezclado simples, aunque re-
sulten ser muy similares a los obtenidos por Chueh y Prausnitz, a par-
tir de la informacién del segundo coeficiente virial. Por tanto, se re-
comienda que, en ausencia de otros datos experimentales, los valores

de Chueh y Prausnitz sean empleados.

Unicamente cuando no se dispone de otra informacién deberé usarse la

media geométrica de las temperaturas criticas de los componentes puros.

Teg = (T Ty} (3.18)

Comparacién de Reglas de Mezchdo

Con objeto de evaluar las diferentes reglas de mezclado propuestas, se
decidib utilizar la ecuacién de Soave como base, evaluindose los errores

obtenidos en la prediccién de constantes de equilibrio en diversas mez-

clas,



TABLA 3.3 ERROR RELATIVO PROMEDIO EN LLA CONSTANTE
DE EQUILIBRIO.

METODO NGmero Rango de
Starling- total de tempera- | Presibn Referencias del

Componente Soave |Soave-Barnés |Barnés | Han Chao-Seader | Puntos tura °F méxima Sistema

Etano 6.7 5.4 6.1 10.6 7.4

n-Butano 4.7* 3.5* 4.,4% 4, 8% 3.8 16 300a 350 1000 Mehra y Thodos,
n-Heptano 13.2 11.1 11.8 24.5 20.1 1968

Hidrégeno 40.0 20.9 11.2 14.6 15.4 2 0a 100 500 Hengstebeck y
Metano 37.0 16.3 10.0 20.8 12.9

Etileno 51.9 24.9 18.0 9.6 12.5 Bosanac, 1971
Etano 49.1 33.8 17.6 6.6 25.2

Propileno 69.9 54,4 48.0 45.4 49.9

Propano 60.4 37.4 14.3 21,7 26,7

Metano 0.5 0.7 0.9 0.9 3.2 48 -200a 50 1200 Price Y Kobayashi,

1959
Propano 11.2 18.1 24.3 28.7 7.7 Wichterle y Kobaya
shi, 1972

Nitrégeno 6.2 4.2 6.5 5.3 14 -240a-151 710 Chang y Y ku,1967
Metano 9.6 9.0 12.0 11.0
Di6xido de 14.9 3.7 6.9 6.3 12.4
ICar bono 22 40a 160 900 Rearer y Sage,1951
Fropano 13,7 2.9 3.6 3.7 10.3

* En los sistemas marcados con asterisco se presentaron problemas de convergencia en la vecindad del

punto critico,




TABLA 3.4.

ERROR RELATIVO PROMEDIO DE LA DESVIACION A LA IDEALIDAD DE LLA ENTALPIA

(BTU/1b)
METODO
No.de| Rango de | Presion
Composicidén | Soave|Soave-Barnés|Soave-Barnés |Barnés| Starling | Chao Seader | pntos| Temp. méx, Referencia
con sin Han (°F) (psia)
94.8% C1 1.96 2.51 3.11 6.43| 1.86 9.75 90 |-280a300 | 2000 |Manker;1964
5.2% C3 Mather, 1967
72% Cy .95 3.42 3,12 11.54| 3.90 12.40 86 |-280a300 | 2000 |Mather,1967
28% Cq Matheretal,
1967
49.4% Cy .73 2,58 2,58 15.35| 3.85 13.24 92 |-280a300 | 2000 |Mather,1965
50.6% Cg
43.3% No 1.69 .63 .63 2,34 92 7.1 87 |[-280a300 | 2000 |Mather,1967
56.7% Cy Mather et al,
1966
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La aplicacién de las reglas de mezclado propuestas por Barnés a la ecua

cién de Soave requiere de la siguiente ecuacién:

ai = £.934 by¥; [%.s] (3.19)
donde:
- (T
¥ij = 1+ (0480 + 1574wy~ 0.1760;)|1- o (3.20)
Gi‘

bjj v wij estan dadas por las respectivas medias aritméticas y Teij
es obtenida de la tabla de Chueh y Prausnitz (1967), o en su defecto, es

estimada mediante la ecuacién (3.18).

En la tabla 3.3, se comparan los errores relativos promedio incurridos
en la estimacién de la constante de equilibrio usando las reglas de mez-
clado originales de Redlich-Kwong (Soave)y las propuestas por Barnés

(Soave-Barnés). En todos los casos, exceptuando el sistema metano-
propano, las reglas de mezclado de Barnés producen los mejores re-
sultados., Esta diferencia es mis notable a medida que difieren mas -
entre si las propiedades de los componentes de la mezcla, como se ha-

ce evidente en los resultados del sistema di6xido de carbono - propano.

Y en la tabla 3.4, se presentan los errores relativos al calcular las des
viaciones a la idealidad de la entalpia, para diferentes sistemas bina -

rios.

En estos, se corrobora la observacidén hecha en el pirrafo anterior.
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Para los sistemas integrados por metano y propano, debido a la simili

tud de propiedades, el error relativo de las reglas de mezclado de Redlich-
Kwong es menor que el incurrido en sistemas con propiedades paulatina-
mente diferentes, es decir nitrégeno - metano. En estos resultados, tam
bién podra observarse la pequefia diferencia exitente al usar las reglas

de mezclado de Barnés, con o sin pardmetros de interaccién. Este comporta
miento es generalmente en la prediccién de las propiedades globales del

sistema.

Comparacidén de las ecuaciones de estado.

Con objeto de comparar entre si los diferentes métodos de cilculo, se
repiti6 la evaluacién de las constantes de equilibrio para los mismos sis-
temas empleando la ecuacidén propuesta por Barnés y las ecuaciones de
Starling-Han y de Chao-Seader. Los resultados se encuentran resumidos
en la misma Tabla 3.3. Se puede observar que la ecuacién que predice
con mayor exactitud los datos experimentales es la de Soave-Barnés(Ecua
ci6én de estado de Soave con reglas de mezclado propuestas por Barnés).
Con la ecuacibén de Barnés, como era de esperarse, se obtienen resultados
similares, aunque con desviaciones ligeramente mayores en la mayoria
de los casos. Con las ecuaciones de Starling-Han y de Chao-Seader se ob
tienen errores mayores en la mayorfa de los casos, lo que corrobora las
observaciones de West y Erbar,

En las Figuras 3.1, 3.2y 3.3 se comparan con més detalle las prediccio

nes de los diferentes métodos para los sistemas etano-n-propano-n-hexa

no; nitrégeno-metano y diéxido de carbono-propano.
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En algunos casos, cuando el sistema se encontraba cerca de la regién cri
tica, algunos métodos presentaron problemas de convergencia al prede-
cir condiciones supercriticas. Este fendmeno se demuestra claramente
en la Figura 3.1, en donde se observa que la ecuacién de Starling - Han
predice una presi6n critica muy inferior a la experimental. Por el contra
rio, el método de Chao-Seader presenta problemas de divergencia cerca
de la regién critica, como se puede observar en las Figuras 3.1y 3.3; y

por lo tanto tampoco es confiable en esta regibn.

Evaluacidén de Propiedades de Fracciones de Petréleo.

Como {ltima parte de este proyecto, se decidié estudiar el comportamiento
de las diferentes ecuaciones para el cidlculo de las propiedades de fraccio-
nes de petrdleo., Puesto que las ecuaciones requieren como informacién
el nfimero de componentes en la mezcla, la composicién, las propie-
dades criticas y el factor acéntrico de cada componente, asi como los
pardmetros de interaccién Tcjj en caso de ser empleadas las re -
glas de mezclado propuestas por Barnés, es necesario extraer esta-
informacidén de los datos experimentales de punto de ebullicién y den-

sidad API experimentales usualmente disponible.

Con este objeto se dividid la funcién analizada en 20 pseudocomponentes,
obteniéndose sus temperaturas normales de ebullicién y densidades a par
tir de la interpolacién lineal de los datos experimentales, excepcién he-

cha de la densidad del vigésimo componente, el cual se ajustd para que la



TABLA 3.5. COEFICIENTES PARA LA EVALUACION DEL FACTOR
DE CARACTERIZACION

o = -, 65026

oy = . 48466 x 1072
Ay = -. 65365 x 107
o3 = . 40645 x 1078

X4 = -. 95176 x 10712
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densidad de la mezcla predicha fuese igual a la obtenida experimental-

mente. Las propiedades criticas y pesos moleculares se obtuvieron =
utilizando las ecuaciones presentadas por Cavett (1962) y por Hariu y
Sage (1969), utilizando polinomios en funcién de las temperaturas nor-
males de ebullicién y las densidades API y el factor acéntrico utilizando

la ecuacién presentada por Edmister (1961).

Los pardmetros de interaccién T cij fueron calculados empleando la -
ecuacibn semitedrica propuesta por Chueh y Prausnitz (1967 b) y corre

gida por Mikolaj y Dev (1971):

n
o5 I a3, /3
T;;,- = (Tca-'l‘q) ﬁﬁﬁ;ﬂ] (3.21)

donde
azd U; / Upi (3.22)
para Ui> yj

En esta Gltima ecuacién Uj, es el factor de caracterizacién del pseudo-
componente i y Upj es el factor de caracterizaci6n de una parafina que
tenga la misma temperatura normal de ebullicién del pseudocomponente;
calculados mediante las siguientes ecuaciones:

/'
Uy = T8P)" (3.23)
pi 38

sg '5:0‘“ (TBP)" (3.24)



SISTEMA

Nafta de bajo punto
de ebullicién

Nafta Aromdtica

Nafta Jet

Kerosina

TABLA 3.6 ERROR RELATIVO PROMEDIO DE LAS DESVIACIONES DE

SRK

2.9

2.1

3.2

3.8

SBRK

1.8

2.2

3.2

4.2

ENTALPIA, BTU/Ib

BRK

1.8

1.9

3.3

4.5

SHBWR

3.9

2.1

2.7

2.6

C.S

10.5

4.9

9.7

No. de
puntos

89

33

71

43

Peso Molecular

Real

120

126

144

162.3

Calculado

120.5

101.7

130.1

159.7

Rango de
tempera-
tura °F

460a 650

408,520

400a 600

480a 605

Presién
maxima
psia

1400

1400

1400

1400
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Los valores de los coeficientes ¢, fueron obtenidos por Flores (1974),
empleando un método de correlacién de los datos experimentales que

se muestran en la tabla 3.5.

Para la evaluacibn se utilizaron los datos experimentales de fracciones del
petroleo obtenidos por Lenoir y Hippkins (1973), consistentes principal-
mente de naftas parafinicas y aromadticas. En estos sistemas casi todos los
métodos predicen la desviacién de entalpia en forma semejante (Tabla 3. 6),
excepcioén hecha del método de Chao-Seader que presenta errores aproxi-
madamente tres veces mayor que el resto. Esto debido bidsicamente a que
las fases gaseosa y densa estin representadas por la ecuacién de Redlich
Kwong de la cual ya se mencionaron anteriormente sus deficiencias.

En el calculo del equilibrio, que para este tipo de sistemas estd repre-
sentado por las temperaturas de burbuja y de rocio, no existe una ten-
dencia clara que pudiese servir para determinar qué método es el mejor,
pues aunque el de Barnés supera a los demés, la diferencia entre éste y

los demds es pequefia. (Tabla 3.7).

Los resultados obtenidos en esta evaluacién demuestran, que el cdlculo

de las propiedades termodindmicas y constantes de equilibrio son con-
siderablemente buenos, siendo el factor limitante para mejorarlos la
representacién de la composicion de las fracciones del petr6leo, como

se hace evidente en la diferencia entre los pesos moleculares experimen

tales y calculados presentados en la Tabla 3.6.



TABLA 3.7.

ERROR RELATIVO PROMEDIO DE LA TEMPERATURA DE BURBUJA Y DE

ROCIO, °F
SRK SBRK BRK SHBWR C. S. NGmero de | Presi6én méxi
TB TR TB TR TB TR | TB TR TB TR Puntos ma psia
Nafta de loPM 10,4 [22.1 [16.4 [17.2 | 5.9 [14.2 ] 6.9 [32.3 | 8.8 | 12.1 7 450
Nafta Aromética 7.4 | 14,7 7.6 | 14,6 6.9 |14.9 ] 8.1 |15.6 |10.8 | 11.3 6 500
Nafta Jet 5.3 | 16.0 5.2 |16.6 5.2 |15.3 | 5.8 18.2. 7.0 | 13.1 6 200
Kerosina 12.0 | 19.8 9.1 |17.6 8.1 |15.4 |16.1 |27.5 9.5 | 30.8 2 100
leeite Combustl 1291 |eeam | 6,4 |==== | 3.1 |- [38.7 |-==- |27.6 | ---- 5 25
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Conclusiones.

En la mayorfa de los sistemas estudiados, las reglas de mezclado pro
puestas por Barnés dan mejor resultado que las propuestar originalmen

te por Redlich y Kwong.

Las ecuaciones de Soave y Barnés, cuando se emplean las mismas re-
glas de mezclado, dan resultados semejantes, como era de esperarse;

aunque en general, la ecuaci6n de Soave es ligeramente mejor.

La ecuacién de Soave con las reglas de mezclado de Barnés, en general
supera a las ecuaciones de Starling-Han y Chao-Seader, teniendo la -

ventaja adicional de ser bastante mis simple,

Se obtienen resultados bastante aceptables cuando se emplean cualquiera
de estas ecuaciones para el cdlculo de propiedades de fracciones de petrd
leo, representadas por el método de pseudocomponentes. Ninguna ecua
cién ofrece ventajas aparentes sobre las otras, probablemente porque los
errores obtenidos se deben mis al método de representacién de la compo

sicidn de las fracciones que a las ecuaciones utilizadas.



PARTE II. DETERMINACION DE LAS CONDICIO

NES DE EQUILIBRIO Y DE UNA FASE,



31

CAPITULO 4. CALCULO DE EQUILIBRIO VAPOR-LIQUIDO EN SISTE
MAS MULTICOMPONENTES. *- -

Resumen

En este trabajo se desarrolla un algoritmo eficiente de cdlculo, basado

en la linearizacidn de las ecuaciones de equilibrio y de balances de ener
gia. Este algoritmo permite la determinacién de las condiciones de e-
quilibrio vapor-liquido cuando, ademds de la composicién neta de la ali
mentacién, se especifican dos de cualesquiera de las siguientes variables:

presién, temperatura, relacién de vaporizacién, entalpia y entropia.

Introduccibn

Cada vez es mds frecuente el uso de la computadora para el cdlculo de
procesos de separacién de mezclas multicomponentes y en particular,
de aquellos que involucran equilibrio vapor liquido, como condensacién
y vaporizacidén parcial, destilacién, destilacién extractiva, absorcion,
etc. Cuando estas operaciones se integran en un proceso complejo que
debe ser calculado repetidas veces, tal como sucede durante el c4lculo
iterativo de una simulacién en presencia de recirculaciones o en la op-
timizacién de las variables de disefio, se hace patente la necesidad de
disponer de una metodologfa eficiente de cidlculo del equilibrio vapor -
liquido.

Esta metodologia consiste en secuencias de instrucciones o algoritmos

que dan, desde el inicio hasta el fin, indicaciones explicitas para llevar

a cabo el célculo, generalmente por aproximaciones sucesivas a la so-
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lucidn. La efectividad de los métodos de cilculo por aproximaciones su
cesivas depende fundamentalmente de la forma de las ecuaciones que se
deban resolver, de las variables independientes seleccionadas y del mé-
todo de convergencia usado.

El objetivo de este trabajo es el de seleccionar adecuadamente las ecua

ciones a resolver de manera de poder utilizar un método eficiente de -

convergencia y finalmente, desarrollar un algoritmo generalizado que -

permita el cdlculo de cualquier sistema vapor-liquido en equilibrio.

Equilibrio vapor-1lfquido.

Es un sistema de dos fases en equilibrio en el que se conoce la composi
cién neta de la alimentacidn es necesario especificar dos variables inten
sivas adicionales para que el sistema quede totalmente definido. Las va-
riables intensivas que suelen ser especificadas son la presi6n (P), la tem
peratura (T), la relacién de vaporizacién (r), la entalpia molar de la ali-
mentacién (h) y la entropia molar de la alimentacién (s). Por lo tanto exis
ten (5-1) x (5)/2 = 10 posibles combinaciones de las cuales solo algunas
encuentran aplicacién en la prictica. Los casos que fueron seleccionados
para ser incorporados en el algoritmo de cilculo son los que se indican
en la tabla 4.1.

Para la descripcidén termodindmica del sistema se supone la existencia de
un tanque separador al cual se le alimenta una corriente F de composicioén
conocida zj; por la parte superior del tanque se separa una corriente deva

por V de composicion yj en equilibrio con una corriente L de composici6n xj

que se descarga por la parte inferior, tal como se muestra en la Figura 4.1.



TABLA 4.1

Casos Analizados e Incorporados al

Algoritmo de Céalculo

Variables Intensivas Aplicaciones

P, T Equipo de transferencia de calor, tanques

de separacidn.

B, r Temperaturas de burbujas, temperaturas
de rocio, columnas de destilacién, Equipo

de transferencia de calor.

P, h Valvuliis de expansidn, tanques de vapo-

rizaci¢n sGbita, equipo de transferencia

de calcr.
P,s Expanstores y compresores.
T,r Condeirisadores, torres de destilacion.
657 : Vélvulis de expansion, tanques de separa
cién.

T,s Expansores.



V, yi, hv, Sy

-
F,Z1,ht,St - PT r=V/F

L, xi,hL, SL
Figura 4.1 Tanque Separador de las corrientes de vapor y liquido

en Equilibrio.
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Seleccidén de las Ecuaciones,

Cuando se especifican cualesquiera de !as tres posibles combinaciones
deP, Tyr(PyT, Pyr, Ty r), el sistema queda totalmente determinado
cuando se conoce la tercera variable intensiva (r, T 6 P), y ésto se logra
cuando queda satisfecha la condicién de equilibrio fisico entre las fases.
La entalpia y la entropia de la alimentacién puden ser calculadas poste-

riormente mediante la aplicacién de los balances globales correspondientes.

Para todos los demds casos de la Tabla 4.1, es necesario resolver un sis
tema de dos ecuaciones con dos incégnitas, las dos variables del conjunto
P, Ty r que se desconocen. Por lo tarto, ademis de la ecuacién que
describe al equilibrio es necesario sat:sfacer un balance global de entalpia
o de entropia.
En general, las ecuaciones que descrilben el equilibrio no tienen soluci6n
directa sino que deben resolverse med ante un cdlculo iterativo. La rapi-
dez de convergencia depende fundamen :almente de la forma de las ecuacio
nes y puesto que hay una gran diversidid de formas algebréicas equivalen
tes en que €stas pueden ser expresadai;, es necesario contar con ciertos cri
terios que permitan una seleccién adecuada. Los siguientes criterios (King,
1971) se utilizaron para desarrollar el presente trabajo:
1. El rango de variacién de las variables independientes debe de estar
acotado. Es més eficiente utiliza r una variable cuyo rango sea de -
cero a uno que uno que varie entre: cero a infinito.

2. La ecuacibén no debe tener raices :spurias en el rango de variaci6n



de la variable independiente.
3. Deben evitarse la existencia de maximos y minimos y, en menor grado,
de puntos de inflexién, ya que se dificulta la convergencia.

4. La convergencia serd mis rdpida citanto mis lineal sea la funcién.

Descripci6n del equilibrio.

Para establecer la forma de la ecuacién que describe al equilibrio, se le
di6 preferencia al caso en que la temperatura es desconocida, ya que es
el que tradicionalmente ha prestado mis dificultad y que se presenta con

mayor frecuencia en la préctica.

El balance de materia alrededor del tan jue separador seri

zi F= xiL + y; V (4.1)
por definicibn,
o
K; =i . Ll (4.2)
. YiP

Despejando la composici6én del vapor de la ecuaci6n (4. 2); sustituyéndola

en (4.1) y utilizando la relacién de vapcrizacién como r = V/F,

- . N (4.3)
(Ki-1)-+1
yi = Ki»f (4.4)

Donde las composiciones marcadas cor asterisco son los resultados del
cédlculo. Para poder llevar a cabo la ealuaci6én de las propiedades termo

dindmicas ser4 necesario normalizar l1is composiciones, es decir

“«

Xi :.ix_;.!- (4.9)
i
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*

Yie —dien (4.6)
*

2y
Ahora es necesario plantear una funcién que permita detectar cuando las
composiciones calculadas satisfacen las condiciones de equilibrio. Se
analizaron diversas relaciones termodindmicas que pudiesen cumplir con
los criterios de convergencia anteriormr ente mencionados y se observd que
la diferencia de las energias libres molares parciales del vapor y del 1i-

quido cumplian con estos requisitos, ptes es una funcién aproximadamente

lineal con respecto a la temperatura, sin mostrar raices espurias:
élv‘éiL= [E“’EIL)"‘F(SN_EH_]‘O (4.7)

y donde los valores de la temperatura se encuentran comprendidos entre

los correspondientes al punto de burbu:a y al punto de rocio de la mezcla

alimentada.

Si la energia libre molar parcial del vipor se expresa en términos de coe

ficiente de fugacidad, y la del lquido ¢n términos de coeficiente de acti-

vidad, se tiene:

Biv- i < RT In % (4.8)

Substityendo en (4. 8) las ecuaciones (¢.2), (4.5) y (4. 6) y rearreglando:

- Sw-Bi-RT In.Yi - RTInZX (4,9)
| i L= = ==
v g8 X; Ky ZY
Esta funci6n, es idéntica a cero cuanco se satisface la restriccion de equi
librio termodindmico, y se espera qu: se comporte linealmente con res-

pecto a la temperatura.

A continuacién es necesario analizar 3] comportamiento de esta funcion



TABLA 4.2

Sistemas Fipotéticos.

Composicién y Const:intes de Equilibrio de

Composicidi de

Constante de

Nimero
Alimentaci¢n (z;) Equilibrio (Kj)
1 oD .8
2D 1.1
2 .S -
) 2.0
3 .5 .5
.S 5.0
4 oD .1
D 5.0
S .2 .
o 1.0
o3 2.0
w2 5.0
6 ) 2
3 1.0
o3 1,1
o2 1.2
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para el célculo de la relacién de vaporizicién.
Para valores cercanos a la solucién (r*), la funcién se reduce a la si -

guiente forma:

lim Y, - RT Jim (Y xi-1nY yi)-r(Tyi-5 i) (.10
-Tr* Yi—+
T Fxiod ‘
La expresion resultante en (4.10) es idé1tica a la desarrollada por -

Rachford y Rice (1952) la cual se ha utilizado b4sicamente para este tipo
de célculos (King, 1971), ya que varfa en forma aproximadamente lineal
con respecto a la relacién de vaporizacién y no presenta raices espuria.
A continuacibn se presenta esta funcidén y su derivada respectiva

§i= 3 < - 3ye
, P il O

ar Zi
La ecuacidn propuesta se compard con la de Rachford yRice para diver-
sos sistemas multicomponenetes de di‘erente volatividad relativa, supo
niendo un comportamiento ideal, es decir la constante de equilibrio in-
dependierte de la composicién, y en tolos los casos se encontrd un com-
portamiento més lineal con respecto a la relacién de vaporizacién. En
la tabla 4.2 se ilustran los seis sisterras hipotéticos estudiados y en las fi
guras 4.2 a 4.7 el rastreo de las dos funciones con respecto a la'relacién

de vaporizacién.

Finalmente, es necesario analizar el comportamiento de la funci6n en el
céilculo de la presidon. Puesto que la influencia de la presién en el coefi-

ciente de fugacidad en el vapor y el cceficiente de actividad en el liquido
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para un componente i suele ser despreciable, en la ecuacibn (4.2) se
puede observar que la funcién se comortard en forma practicamente li-
neal con respecto al logaritmo de la fresién, y por tanto, (In P) debera

ser la variable independiente empleaca para el cdlculo.
Esta funcién tiene la ventaja adiciona. de poderse derivar analiticamente

y sus derivados expresarse en forma compacta, Llevando a cabo la de-

rivacién (ver Apéndice B) se encuentra:

4230 W\ _xiviéi (4.11)
ROT RT Zi
13w, i-%3) (¥ - % (4.12)
RT or Z,
A8l | N vii6s (4.13)
AT 3InP ot
donde & :%7__[“ Ks - iy T (4.14)
AU/ BT
= 9InKi (5, - )2 4.15
y O, = 310 - ( iy ‘JRT ( )

Balance de entalpia.

En los casos cuando se especifica la entalpia de la alimentacién es nece-
sad o satisfacer, ademés de la restricci6n del equilibrio, un balance glo
bal de entalpia, el cual, en términos de entalpias molares y la relacién

de vaporizacién, estd dado por:
rhy+(1-rlh -4 =0 (4.16)

La segunda restriccidén que es necesiria satisfacer, \V;, fue definida

expresando las entalpias de cada uné de las dos fases producidas en tér
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minos de sus composiciones calculadas y de sus entalpias molares par

ciales:

Y- r Y yihy + (1-r) L hic - e (4.17)
Usualmente el efecto de la variacién de las composiciones con respecto
a la relacién de vaporizacidn y a la temperatura suele contribuir poco a
la variacion total de la funcit6n, por lo tanto puede esperarse un compor

tamiento aproximadamente lineal con respecto a las dos variables.

El segundo caso de interés, cuando se conocen la entalpia de la alimen-
tacién y la temperatura, y quedan como incdgnitas la relacién de vapo-
rizacién y la presién, la variacién de la funcién con respecto a la presién
se deberd fundamentalmente a la variacién de las composiciones. En

este caso, la variacion de \I), con respecto a la presién no sigue una fun
cién sencilla, pero para mantener la consistencia con respecto a la prime
ra restriccién, W, , se debera conservar el logaritmo de la presién como
variable independier e.

Las derivadas analiticas de esta funcién estdn dadas por las siguientes

ecuaciones, y su desarrollo se muestra en el Apéndice B.

W, 1 [r':pv+(l r)CpL}'rr(i r) _‘ALCS_L_ (4.18)

1, ad:; ’ Zy; X 6i (4.19)

RT 9 Zi

Q)

A oW . (1) N aixi &6 (4.20)
RT dinP Zi
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donde &;y ©; estdn definidas por las ecuaciones (4.14) y (4.15) y

Pl = 3 ¥ Shw =Py YT (4.21)

cpo=p xcpi = cp y (4.22)

Balance de entropia.

En igual forma, cunado se especifica la entropia de la alimentacién,
ademés de la ecuacidn de equilibrio es necesario satisfacer un balance
global de entropia, y por lo tanto, en forma similar al caso anterior,

definimos la funcién lll, como:

Us=rY yis+ (1-¢] Y K50 - se (4.23)

y sus derivadas analiticas (ver apéndice B) son:

lﬂf_;%[mpﬁ*r (1'r]Cp:]-r[l-r]Z..¥E_§:¢Si (4.24)

oY)
19 % 4; 4,25
R S
A3y Zyi‘-r(i—r)z_y}_g}é@x_ (4.26)
R 3InP z;

En este caso, lb; se comporta en forma aproximadamente lineal con res
pecto a la In P, sin embargo, la variacién con respecto a la temperatura
serfa més lineal si se usara como variable independiente In T, lo cual no

se hizo en este caso para poder preservar la generalidad del algoritmo.

Método de Convergencia.

En general puede esperarse que las funciones propuestas varfen en forma
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aproximadamente lineal con respecto a lis variables independientes y,
ya que disponemos de las derivadas analiticas de las funciones, el mé-

todo de convergencia més adecuado para este sistema es el de Newton.

Este método se basa en una expansi6n de: las funciones en series de Taylor

alrededor de la solucién, truncada en los primeros términos.

En nuestro caso, si ( y Nl representan las dos variables independientes

y el subindice n el nimero de iteraciones, se tiene:

WY - 6 (B ) w2
4 ) B rn) @

donde tanto las funciones como sus derivados son evaluados en § =§, y
n="a
Resolviendo para §_,, yl,,, se obtienen los valores de las variables in

dependientes que deberin ser empleadcs en la siguiente iteracidn:

] a(, /an) - Yutay,/a .29
= £t 13 ,/0€)(3Y, /an)-(a{,/3¢)(ay,/an e
_ al, /a¢) - U (), /a¢) :
o= et 55 7010000, /30) 160, /0BG /38

Estimados iniciales.

Para poder calcular las funciones y su:; derivadas es necesario evaluar
las propiedades termodindmicas de carla fase, las cuales son funcién

de la concentracién de esa fase, En le generalidad de los casos se des
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conocen las composiciones de las dos fases que se encuentran en equili
brio y con lo {inico que se cuenta es con la composicién de la alimentacitn,
con las dos variables intensivas especificadas, utilizadas para fijar el
tipo de cédlculo, y con los estimados iniciales de las variables indepen-
dientes. Si éste es el caso, es necesario empezar el cdlculo suponiendo un
comportamiento ideal, estimando las propiedades termodinimicas me-

diante las siguientes relaciones:

Ki = @.31)

& _hiy-hiy __3)nki__dInPS (4.32)
et 31/T 61/T

c s Zig-Ziy = OInKi _ 4.33

0;= 2 =S =t (4.33)

Ahora bién, si se supone una variacién lineal de In P‘l’ con respectoa 1/T
entre la temperatura critica y la temperatura correspondiente a una tem
peratura reducida de 0.7, se puede obtener la siguiente expresi6n para

la presién de vapor:

InP® - 1n P +5375(1+ wi)(4-Te, /T)  (4.34)

Donde T.; es la temperatura critica del componente i, P; la presién
critica y w; el factor acéntrico, las cuales serfan los Gnicos datos adi-
cionales requeridos para iniciar el cdlculo.

Gracias a la linearidad de las funciones propuestas, el método de c4l-
culo en la mayoria de los casos convergird ripidamente a la solucién e

independientemente del valor inicial supuesto para lag variables indepen
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dientes, excepto en agunos casos patol6gicos como los existentes en la

cercania del punto critico de la mezcla.

Tolerancia.

Para evitar el gasto initil de tiempo que representa el reducir el error
més alld de los niveles de precisién requerido, se pensd en expresar el
error de la convergencia por medio de una variable Gnica ficilmente de
visualizar y con significacioén real. Por este motivo se seleccioné como
criterio de convergencia el error relativo equivalente a la temperatura, ya
que as{ los errores absolutos son menores a temperaturas bajas donde son
més criticas. El cédlculo se considera terminado cuando el valor maximo
evaluado con las funciones utilizadas sea menor a un valor previamente

establecido.

S 7T O

Secuencia de cédlculo.

En la Figura 4.8 se muestra un diagrama de bloques con la secuencia de
célculo propuesta. En algunos casos, sobre todo cuando la variacién de
las constantes de equilibrio con las composiciones es apreciable, es im-
portante afiadir un ciclo interno de convergencia por sustitucién directa
para que las propiedades termodindmicas calculadas correspondan a las
composiciones predichas. El criterio seguido para la convergencia de este

ciclo es cuando el error relativo en temperatura varia menos del 10% de

iteracidn a iteracién, con un m4ximo permisible de tres iteraciones.



Inicializacidn de variables intensivas

B

Céalculo de Propiedades termodindmi
cas (S es la primera iteracién glo =
bal se supone un comportamiento ideal).

e

Célculo de las composiciones de va -
por y liquido.

e

Normalizacién de composiciones y cé4l
culo de las funciones y de sus deriva-
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E 3

Estimacién del error relativode T
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N0 =—m—

Figura 4.8, Diagrama de Bloques para la secuencia de cilculo de siste-

mas Vapor-Liquido en Equilibrio.
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Anédlisis de resultados.

Las caracteristicas de convergencia de lis funciones desarrolladas fue

ron estudiadas analizando el comportamiznto de tres diferentes sistemas

en equilibrio. Para estudiar las superficies de respuesta de cada una de

las funciones, éstas fueron rastreadas e funcion de cada una de las varia
bles independientes, tanto para el caso cuando a las otras dos se les asig
naba el valor correcto prevista para el equilibrio, como para el caso cuando
se les asignaba valores muy diferentes, Se observd en todos los casos que
la tendencia de la respuesta de las funciones a los cambios de cada variable
era practicamente independiente de los valores asignados a las otras dos

variables.

El primer sistema analizado consiste er una mezcla binaria de propileno

y propano (Hanson et. al., 1952), selecc:ionado porque las propiedades de

los dos compuestos son bastante similares y, en estos casos, la ecuacién

de equilibrio se vuelve muy sensible a 11 temperatura, mientras que los balan
ces de entalpia y entropia se vuelven mily sensibles a la relacién de vapo-
rizacién. En las Figuras 4.9 y 4.10 se muestra la variacién de la ecua-

ci6én de equilibrio con respecto a la temperatura y a la relacién de vaporizacion,
en las Figuras 4.11, 4.12, 4,13 y 4.14. la variacién de la ecuaci6n de -
balance de entalpia y entropia respecto a las mismas variables y en las

Figuras 4.15 a 4.17, la variaci6én de las tres ecuaciones con respecto al

logaritmo natural de la presién. El conportamiento de la funci6n de ba-
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lance de entropia es muy similar al de bilance de entalpia. En todos
los casos se observa que para este siste na se alcanzaron los objetivos
deseados. El comportamiento lineal de las funciones respecto a las va

riables independientes, garantiza una ccavergencia ripida.

El segundo sistema analizado consiste e1 una mezcla binaria de metano y
n-pentano en la vecindad de las condicioies criticas (Prodany y Williams,
1971). En este caso las constantes de ejuilibrio de los dos componentes
difieren notablemente en magnitud y por lo tanto podemos esperar un com
portamiento opuesto al de la situacién aterior: la ecuacibn de equilibrio
serd muy sensible a la relacién de vaporizacién, mientras que los de los
balances serdn muy sensibles a la tempzaratura, ya que los efectos prin
cipales serdn debidos a cambios en el calor sensible. La variacién de la
funcién de equilibrio con respecto a la femperatura y la relacién de vapo
rizaci6n se muestra en la Figura 4.18 > 4.19, mientras que en las figu-
ras4.20 y 4.21 se muestra la variaciéa del balance de entalpia con res
pecto a las mismas variables. Se puede observar una dependencia practica
mente lineal de ambas funciones con respecto a la temperatura, mientras
que la variacién con respecto a la relacién de vaporizacién pasa por un
miximo. Esto se debe a que el sistema se acerca al punto critico a me-
dida que aumenta la relacién de vaporizacién y el ciclo de convergencia
interna por sustitucién directa no conv :rge para valores de la relacién

de vaporizacién de 0.7 6 mayores (el valor correcto es 0.4). Afortuna-

damente, como el cdlculo de la derivala es Gnicamente una aproximacién,
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pues no toma en cuenta el efecto de la c omposicién sobre la constante
de equilibrio, el valor calculado perm inece positivo a pesar de la pre-
sencia del miximo en la funcién, y estc permite una convergencia del

método hacia la solucidn correcta.

Cabe hacer notar que la mayoria de loi: algoritmos de célculo propuestos
utilizan el mismo ciclo interno de conv >rgencia por sustitucién directa
y, por lo tanto, presentarin en mayor > menor grado el mismo proble-

ma cerca de las condiciones criticas.

El Gtlimo sistema estd formado por uni mezcla multicomponente propia

de una planta de etileno. Los compuestos presentes son: Hidrégeno,
metano, etileno, etano, propileno y prbpano (Hengstebeck y Bosanac,

1971). Esta es una mezcla con un ran ;o muy amplio de punto de ebullicién
que incluye compuestos de propiedades similares; por lo tanto, se puede
esperar un efecto importante de cada una de las variables sobre todas

las funciones. La variacién de cada uia de las funciones con respecto a cada
‘una de las variables independientes se muestra en las Figuras 4.22 a 4,27.
Nuevamente se puede observar un comr portamiento aproximadamente li-
neal de todas las funciones con respec:o a la temperatura, al igual que

con respecto al logaritmo de la presiéa. El comportamiento con respecto

a la relaci6bn de vaporizacién, sin emtargo, no es tan lineal como seria
deseable e, inclusive, para valores mznores a 0.1 aparentemente se presen

ta un minimo en los balances de entaljia y entropia. Sin embargo para

valores mas cercanos ala rafz la rapidez de convergencia es aceptable.
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Conclusiones.

La metodologia desarrollada en este trakajo permite el cdlculo eficiente
de las condiciones de equilibrio de sisterias vapor-liquido. La conver-
gencia estd asegurada excepto en aquellcs casos en que el sistema se en
cuentra cerca de su punto critico, en cuyo caso es necesario tomar en
cuenta la dependencia de la composicién 2n la constante de equilibrio por
otro método diferente al de la sustituciér directa, ya que éste se vuelve

divergente bajo estas condiciones.

Las funciones propuestas son practicamente lineales con respecto a la
temperatura y al logaritmo de la presié1y, en general, se comportan

en forma adecuada con respecto a la reli.cién de vaporizacién excepto en
sistemas con un amplio rango de punto dz ebullicién. Para estos casos

es necesario seleccionar el valor inicial de la relacién de vaporizacién con

mayor cuidado.

Debido a las propiedades de las funciones y a que éstas tienen derivadas
analiticas de cdlculo ficil, es posible ut.lizar un método eficiente de con

vergencia como el de Newton.

Finalmente, el método permite desarro. lar una subrutina eficiente de -
célculo con posibilidad de resolver cual juiera de las variables intensivas
adicionales: presién, temperatura, relicién de vaporizacibn, entalpias

molar o entropia molar.
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CAPITULO 5. DETERMINACION DE LAS PRO PIEDADES TERMODINA
MICAS DE UNA FASE. -

Resumen,

Se analiza en el presente capitulo, un ¢ lgoritmo para la determinacién

termodindmica de una fase, basado en la linearizaci6n de las ecuacio

nes de balance de energia.

Para poder llevar a cabo dicho cdlculo s necesario proporcionar la pre

sibn y la composicién del sistema, ademés de una de las tres siguientes

variables intensivas: temperatura, enalpia molar o entropia molar.

Intruduccibn.

En el disefio o simulacién de un proceso, frecuentemente es necesario
conocer completamente las propiedade s termodindmicas de una corriente
integrada por una sola fase., La soluc:6n de problemas de compresién,
calentamiento, enfriamiento y mezcla le dos corrientes, son ejemplos
de esta situacién, la cual se presenta :uando se conoce de antemano la
ausencia de una segunda fase o cuando se puede comprobar la existen =

cia de una fase finica por medio de alg in método matemético.

La eficacia de la metodologia para la (leterminacién del equilibrio fisi-
co se ve fuertemente disminuida, si n) se cuenta al mismo tiempo con
algin método adecuado para h resoluc 6n ripida, eficiente y segura de

las condiciones termodindmicas de un: fase.

El objetivo de este trabajo es el de anilizar un algoritmo originalmente
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desarrollado por Barnés (1973), que satisface plenamente los requeri-

mientos anteriormente mencionados.

Sistemas de una sola fase,.

En un sistema de una sola fase sea ésta liquida, vapor o densa, en dog

de se conoce la presidn y la composici6ii de alimentacién, es necesario
especificar una variable adicional para ¢leterminar plenamente este =
sistema. Las variables intensivas que .\l ser especificadas tienen ma
yor utilidad son la temperatura (T), la entalpia molar (h)Ao la entropia mo

lar (s).

Al seleccionar la temperatura como variable adicional, el cédlculo es -
directo, pues las ecuaciones para la estimacién de las propiedades -
termodindmicas generalmente poseen como variables implicitas la pre
sién y la temperatura. Por lo tanto las dos alternativas remanentes se

rin las que se incorporen al algoritmo.

Al seleccionarse a la entalpia molar co no variable adicional se tiene
la capacidad de resolver la mayoria de los problemas involucrados en
los procesos de intercambio de calor y de mezcla de varias corrientes.
Y si la entropia molar es la variable inensiva seleccionada, los proble

mas inherentes a compresores y expan:ores tendran solucion.

Selecciébn de Ecuaciones.

Cuando se han especificado como varia )les adicionales la entalpia o la
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entropia, es necesario resolver una ecuacién con una incégnita, sien
do la ecuacién el balance de energia correspondiente y la incégnita la

temperatura,

Estas ecuaciones no tienen solucién directa sino que deben resolverse
mediante un cédlculo iterativo, en el cual se llega a la solucién a través
de aproximaciones sucesivas. La efectividad de este dependera funda
mentalmente de la forma de las ecuaciones a resolver, de las varia -

bles independientes y del método de convergencia usado.

Para seleccionar la configuracién mis adecuada,Barnés se basé en los
criterios postulados por King (1971), los cuales ya se enumeraron en

el capitulo 4.

Balance de Entalpia.

Cuando se especifica como dato la entalpia de alimentaci6n (h), es ne
cesario encontrar la temperatura que satisfaga el balance global de en
talpia. La dependencia de la entalpia con respecto a la temperatura a
presién constante puede en general representarse a través de un polinomio.
El considerar lineal esta dependencia resulta ser una excelente aproxi
macién en un rango estrecho de temperatura, por lo tanto la restriccién
a satisfacer se reduce a:

Fi(T)= he-h (5.1)
donde "c" es un subindice indicando que la variable es calculada.

La ecuacidn (5.1) se espera se comporte aproximadamente lineal con
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respecto a b temperatura. AdemAis esti ecuacién tiene la ventaja adi

cional de ser ficilmente derivable, es dzcir:

:F_I': =?d_.(hc -h ) =cpc (5.2

Balance de entropia.

Cuando se especifica la entropia molar 'le alimentacién como variable
adicional, es conveniente para la ecuaci5n de balance de energia tener
como variable independiente al logaritm> natural de la temperatura.
Esto se debe a que a presibn constante [a entropia puede representarse
como una contribuci6n del logaritmo de la temperatura y un polinomio en
funcién de la temperatura, siendo la primera de ellas la que tiene un

mayor peso. Por lo tanto:

F2(InT)=sc- s (5.3)
y su derivada analitica:
_dF __ Sc'S)=Cpc (5.4
dinT dInT'( )

Método de convergencia.

El método de Newton Raphson parece ser el mis adecuado para lograr
una convergencia efectiva, dado que se cuenta con ecuaciones de com-
portamiento aproximadamente lineal y cerivadas analiticas compactas.
Las ecuaciones resultantes de la aplica :i6n del método de Newton al -

cdlculo isoentélpico e isoentr6pico son respectivamente:

T Ti(14 1) (5.5)

donde: 1§ __h_hcr. (5.6)
cpc T
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y Titt = Ti(1+7,) (5.7)
donde: ¥, - exp (s=-sc)-1 (5.8)
2
CPc

En estas igualdades las variables subindizadas con "c" son las calcu-
ladas en la iteracibn i€sima.

Ambas ecuaciones requieren una estimacién inicial de la temperatura.

Tolerancia.

En este algoritmo se consider6 también que la forma méis adecuada pa-
ra representar la tolerancia en la precisién requerida, serfa por medio
del error relativo equivalente en la temperatura, considerindose termi
nado el cédlculo, cuando su valor es menor a uno previamente estable-
cido; es decir:

En la figura (5.1) se ilustra la secuencia de cdlculo a través de un dia

grama de bloques.

Anédlisis de resultados.

Con el fin de estudiar las caracteristicas de convergencia de las dos
funciones desarrolladas, éstas fueron rastreadas en funcién de la va-
riable independiente respectiva. El cédlculo se llevb a cabo para el i
quido y el vapor en tres sistemas fisicos diferentes. Los dos primeros
son binarios, uno de ellos integrado por una ne zcla etileno-etano y el
segundo por una mezcla metano-tolueno. El tercero es una mezcla mul

ticomponente tipica de un gas natural. Las composiciones de cada uno
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de los sistemas son resumidos en la tatla 5.1,

En todos los sistemas la dependencia de¢ las dos funciones fueron précti-
camente lineales con respecto a las variables independientes respecti-
vas, satisfaciendo de esta manera las fremisas sobre las cuales se bas6d

el desarrollo de las ecuaciones 5.1y 5 3 (ver figuras 5.2 a 5.13).

La derivada de las funciones, es decir la capacidad calorifica, se mantu
vo aproximadamente constante en todos los casos, notdndose en el siste-
ma integrado por compuesto de propiedades similares (etileno-etano) una
mayor variacién de esta propiedad resjecto a la variable independiente
(figuras: 5.2, 5.3, 5.8y 5.9). En el sistema integrado por el metano y
tolueno, con propiedades considerableriente diferentes, la variacién de la

capacidad calorifica es imperceptible (liguras: 5.4, 5.5, 5.10y S5.11).

Estos comportamientos no pueden intel pretarse como manifestaciones

de una relacién inversamente proporcional entre la sensibilidad de la capa
cidad calorifica a la temperatura y la cisparidad de las propiedades de

los compuestos integrantes de la mezc a, pues en el sistema denominado
gas natural donde el 94. 6% de las moles totales estd formada por metano
y el 5.2% por propano, nuevamente se repite el comportamiento que dis
tingui6 al sistema metano-tolueno (figiras: 5.6, 5.7, 5.12y 5.13).

La capacidad calorifica, al igual que tcias las propiedades de estado, es
td integrada por una contribuci6n del g1s ideal y otra debida a la correc

cién por presién y dependiendo de la r :gi6én de temperatura y presién -



Tabla 5.1.- Composicién de jistemas Analizados.

No. Fase Componentes Fiacc.Mol (%) Referencia
1 1 Etileno 55.00
Hanson et al,
Etano 45.00 1953
\4 Etileno 62.47

Etano 37.33

2 1 Metano 18.61

Lo Chang, Kobayg
Tolueno 81.39 shi, 1967
v Metano 99.97

Tolueno .03

3 1L,v Metano 94. 64

Manker, 1964
Etano .06
Mather, 1967

Propano 5.18
Nitrégeno .06
Oxigeno .02
Bidoxido de Car
bono. - -04
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reducida donde esté localizado el sistema, una contribucién anulari en
mayor o menor medida el efecto de la temperatura en la contribucién =
restante.

Fsre balanceo es el que realmente dicta el comportamiento de la capaci-
dad calorifica con respecto a la temperatura o a su logaritmo natural y
puede agregarse de antemano que en sistemas formados por compuestos
regulares, en los cuales la magnitud de las interacciones binarias no to-
ma un valor considerable, seguird la capacidad calorifica un comporta~

miento como el aquf descrito.

Conclusiones.

La metodologia analizada en el presente capitulo, permite la determina
cién de las condiciones termodinimicas de una fase cuando, ademéis de
la composicién de la alimentacién y la presién del sistema, se especi-

fica la temperatura, la entalpia molar o la entropia molar.

Las funciones utilizadas para este calculo son pricticamente lineales
con respecto a las variables independientes, notdndose la ausencia de -
méximos y minimos o puntos de infleccién que pudiesen dificultar la -

convergencia.

Debido a las propiedades de las funciones y a que éstas tienen derivadas
faciles de calcular, es posible utilizar un método eficiente de conver -
gencia como es el de Newton Raphson.

Los algoritmos aqui estudiados permiten desarrollar una subrutina que

eficientemente permite resolver la mayoria de los problemas concenientes

a una fase.



PARTE III. EL SIMULADOR DE PROCESOS CRIO

GENICOS.



CAPITULO 6. UN SIMULADOR DE PFOCESOS DE ESTRUCTURA VA
RIABLE,

Resumen.

Se presenta un sistema computacional ce estructura variable, con enfoquc

al disefio preliminar de plantas de proczsamiento fisico de compuestos de

bajo peso molecular. El programa desirrollado puede calcular los balan

ces de materia y energia de procesos continuos a régimen permanente,

por medio de modelos deterministicos r opcionalmente, utilizar métodos

matemdticos para determinar el valor jptimo de las variables econdmi-

cas.

Introduccidn.

La simulacién de procesos es la repre sentacién de un proceso quimico a
través de un modelo matemdtico, que :1 ser resuelto, proporciona la in-
formacion concerniente a su comporta:niento. EI Ingeniero Quimico en
la mayoria de los casos se ve involucrido en problemas continuos de na-
turaleza determinfstica, aunque no esti limitado a enfrentarse con proble

mas discretos y a sistemas estocistiC)s (Briddell, 1974).

Un simulador de procesos puede ser u ilizado para la simulacién dindmi-
ca o a régimen permanente. En el primer caso, se desea conocer la va-
riacién del comportamiento con respes:to al tiempo y, en el segundo, se
deben realizar los balances de materi:. y energia correspondientes, cuando

se supone despreciable la influencia di: la variable tiempo en el comporta



miento fisico-quimico de la planta simulada. Obviamente, el comporta-
miento particular de una situacién dada se encuentra entre los dos extre-

mos (Perry, 1973).

De acuerdo a sus posibles usos, un simulador de procesos puede estruc-
turarse Gnicamente para ser capaz de resolver un problema especifico o
puede desarrollarse en forma modular con capacidad de resolver una mul-
titud de diferentes situaciones. EI primero de ellos, por lo general, tiene
una mayor eficiencia desde el punto de vista computacional, aunque debido
a su falta de flexibilidad su utilidad se ve limitada a un nimero reducido de
casos especificos. El segundo, requiere para su desarrollo un mayor consumo
de horas hombre. En éste, cada operacién unitaria estd representada por
un modelo matemadtico independiente denominado médulo unitario, médulo
de proceso o subrutina de equipo, poseyendo cada uno de éstos, las provi-
siones necesarias para trasladar en forma comfn la informacién referen-
te a las caracteristicas de las corrientes involucradas. Adicionalmente

se necesita un programa ejecutivo que supervise el flujo de informacién
entre los médulos.

La seleccién de cualquiera de estos dos enfoques, o el desarrollo de uno
intermedio, es funcién de las necesidades existentes y de los recursos -
disponibles.

En la totalidad de los problemas de interés para el Ingeniero de Proceso
existen por lo menos dos tipos de variables, aquellas fijadas por factores

puramente fsico-quimicos y aquellas con la posibilidad de ser manipula
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ladas en funcibén de factores econdmicos.

La estimacidn de estas Gltimas, puede llevarse a cabo Gnicamente a jui
cio de los ingenieros encargados del desarrollo del proceso o con la ayu

da de algfin método matemé4tico de optimizacién.

En el presente trabajo se presenta un sistema enfocado a disefio, con ca
pacidad de realizar los balances de materia y energia de plantas de pro
cesamiento fisico. Se supone que la planta opera a un régimen permanen
te y continuo, que pueda ser representado a través de modelos determinis
ticos, y estd limitado a procesar substancias de bajo peso molecular. Se
cuenta ademds con la opcién de utilizar métodos matemd4ticos para deter-
minar el valor 6ptimo de las variables econémicas. Todo esto dentro de

una estructura variable u orientada a programas.

Estructura del Simulador.

En los pasados aifios diversas compaiiias, instituciones académicas y fir-
mas de ingenieria han desarrollado simuladores generales de proceso. La
lista més completa de ellos se publicé en un articulo escrito por Evans et al

(1968).

El Simulador de Procesos Criogénicos (SIPROC) difiere de la mayoria de

los descritos en la literatura y se asemeja al desarrollado por la Divisién de
Ingenieria y Construccién de la American Cyanamid Co. (Ripps y Wood, 1972).
El com(n denominador de estos dos sistemas, es su estructura variable,

es decir, el usuario debe escribir un programa de computadora para lle
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var a cabo la simulacién de un procesc especifico. Este programa de-
nominado "ejecutivo", es bdsicamente una serie de llamadas a las
subrutinas localizadas en una "bibliote:a'" especial, donde el usuario de
be determinar la secuencia de célculo 1 seguir.

En un programa de estructura fija, el >rograma ejecutivo es exactamen
te el mismo sin importar como sea el >roceso simulado. El proceso
en cuestién es descrito por medio de tiirjetas de datos, especificando la
naturaleza de cada operacidn unitaria '- la identidad de las corrientes de
entrada y de salida. EIl programa sirwulador analiza esta informacién,

establece la secuencia de cdlculo y la . 6gica iterativa.

Estructura fija vs. Estructura variable

Inicialmente, cuando se planea el desarrollo de un simulador, se debe
decidir cual de los dos enfoques prese ita més ventajas a la luz de los re
cursos disponibles y las futuras aplicaciones.

En la creacién de un simulador de est:uctura fija se requiere de un co-
nocimiento profundo del sistema comp itacional y de una gran habilidad
en el manejo del lenguaje de alto nivel utilizado. Ademds el sistema pue
de opcionalmente tener la capacidad d¢: proporcionar todas las decisiones
l6gicas y la formacién de ciclos de coiwvergencia.

En principio, un sistema de esta naturaleza debe ser disefiado para que
cualquier ingeniero pueda utilizarlo, &{n careciendo de experiencia pre-
via en programacién o desconociendo :1 funcionamiento interno del sis-

tema. Esta amplitud de posibles usuarios es una de las principales ven
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tajas del simulador de estructura fija.

Pero debido a esto, el simulador de est:uctura fija debe ser lo suficien
temente sencillo para permitir al persoial sin experiencia en programa
cién, aplicarlo a procesos simples y lo bastante rico en recursos para
que un ingeniero experto en programacin pueda aplicarlo a procesos -
complejos. Entre las principales desve ntajas de un simulador de estruc
tura fija se encuentra su falta de flexibilidad y la extrema complejidad
alcanzada a medida que crece el nimer)> de modulos unitarios, los mé-
todos de estimacién de propiedades ter nofisicas y las opciones de sali
da existentes en el sistema. Aunque er este tipo de sistemas no es nece
sario cargar todos los mddulos usados, contradiciendo la opinién de -
Motard et al (1975), la falta de flexibilijad es debida a la necesidad de pre
parar-a la totalidad del simulador para la solucién de problemas de gran
magnitud, independientemente de que e1 numerosos casos, se solicite -

unidamente soluciones triviales y senc llas.

En comparacién con el esfuérzo neces: rio para disefiar el lenguaje de si
mulacién de un sistema de estructura tija, el simulador de estructura -
variable también requiere de un nlime:o considerable de horas-hombre
para planear su estructura interna, auique generalmente es menor pues
su grado de sofisticacién no alcanza Ics niveles del primero.

Con un simulador de estructura variatle no existe limite en el nimero de
modulos disponibles, pues el usuario 1micamente necesita almacenar en

la memoria de la computadora las subrutinas a las cuales hace referen
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cia directa o indirectamente.

Las limitaciones inherentes en un simulador de estructura variable es
la falta de habilidad, por parte del usua -io potencial, en representar un
proceso a través de diagramas de bloqu:s y el desconocimiento que se

tenga del funcionamiento interno del sis :ema.

La importancia de estas limitaciones es mermada, precisamente, por el
enfoque que se le desea dar a este siste ma; es decir, se pretende crear una
herramienta con utilidad didictica y paia fines de investigacién, la cual

se encuentre en estado continuo de cam)io, con reformas y adiciones que
lo vayan perfeccionando paulatinamente .

Debido a estas razones y a la caracteristica de los sistemas de estructura
variable, que permite su utilizacién auique su desarrollo se encuentre

alin en etapas iniciales o intermedias, e selecciond un sistema de es-

tructura variable para el Simulador de Procesos Criogénicos.

Elementos del Simulador de l'rocesos Criogénicos.

El sistema SIPROC est4 integrado actu: Imente por un paquete de subru

tinas desarrolladas en forma coordinaca, un banco de constantes fisicas,
varios archivos para almacenar la informacién procesada y generada por

el programa y un conjunto de criterios para que, a través del programa ejecuti
vo, se estructuren los diferentes subpiogramas involucrados en el dise-

flo de un proceso.
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Programa ejecutivo.

El programa ejecutivo debe ser escriio por el usuario para representar
el proceso que se quiere disefiar. Y ¢onsiste bdsicamente en llamadas
a subprogramas y otras instrucciones escritas en FORTRANIV.Tales ins
trucciones pueden ser de lectura d\e d: tos (aquellas no cubiertas por las

subrutinas encargadas), decisiones 16 jicas, rastreos, etc.

Para la ejecucién de un problema tipico, el simulador cuenta dentro de
las subrutinas desarrolladas con los 1ecursos necesarios para cubrir
las operaciones de entrada de datos, }reprocesamiento, célculo y salida

de informacidn.

La primera seccibn del programa ejec utivo debe consistir en llamadas a
las subrutinas encargadas de realizar la lectura de datos y la etapa de pre
procesamiento. En la lectura de dato; se alimenta toda la informacién con
cerniente al problema especifico y en la fase de preprocesamiento, basin
dose en la informacién alimentada, se prepara el programa para poder

llevar a cabo el célculo del proceso.

Posteriormente, en la segunda secciér se realiza el cdlculo de las corrien
tes y equipos. Las llamadas a los midulos unitarios son intercalados
entre instrucciones que suministran l: s operaciones aritméticas o 16gi-
cas no previstas dentro de las subrutinias integrantes del sistema. Si
existe la presencia de recirculaciones dentro del proceso en cuestién y
éstas pueden ser transformadas a un proceso en serie, el cilculo es

directo, pero si no existe esta posib:lidad, el usuario debe de propor-
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cionar la secuencia adecuada de instrucciones y de llamadas a médulos
unitarios, asi como opcionalmente, los métodos de convergencia para re-

solver en forma iterativa las recircu aciones de materia y/o de energia.

Las operaciones de salida de informacidn se encuentran repartidas a lo
largo de las dos primeras secciones 7 también formando parte de la ter
cera seccién del programa ejecutivo. En la primera toman la forma de
tablas, para que el usuario revise la informacién alimentada o supervise
la fase de preprocesamiento. En la :egunda seccidn se ven integradas por
escrituras de rastreo, para poder de ectar algiin resultado intermedio
potencialmente falso. Y en la tercer:y Gltima secci6n, la salida de in
formacion consiste bdsicamente, de iina serie de subrutinas llamadas por
el programa ejecutivo, las cuales se encargan de tabular las corrientes
involucradas en el proceso y, optativimente, si existe alguna evaluacién
econbémica, también facilitar la infor nacién referente a los costos del
proceso.

A continuacién se describen con mis detalle el contenido y las funciones

de cada una de las operaciones anter:ormente mencionadas.

Lectura de datos

La informacién que se suministra en las subrutinas encargadas de la lec
tura de datos es fundamentalmente de tres tipos: la concerniente a la
naturaleza del problema, la de especificacién de las corrientes y la de

pardmetros de control.
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Por la primera se entiende el titulo del trabajo, la fecha de ejecucién y

el nombre del usuario.

La segunda involucra la presién, temperatura, flujo molar total y de cada
componente, la relacion de vaporizacion y la entalpia molar de solo aque
llas corrientes que es necesario especificar inicialmente, La naturaleza de
cada componente se determina @inicamente por medio de un nimero que

tiene una relacién univoca (Motard y Lee, 1971) con sus constantes fisicas

seglin se ilustra en la tabla 6.1.

Y finalmente, por pardmetros de control se comprenden los valores de
las variables que se utilizan para determinar la amplitud de informacién
de salida, las unidades con las cuales se alimentan, realizan y se obtiene

la informacidn de las corrientes, los criterios de convergencia, etc.

Actualmente no existe ningln dispositivo especifico para leer y almacenar
los pardmetros de equipo, y cuando es necesario hacerlo, se deben escri-
bir las 6rdenes necesarias para adaptar al sistema a las necesidades par

ticulares de cada caso.

En las situaciones cuando se utiliza algln método de optimizacién, la lec
tura de la informacién necesaria, tal como los valores iniciales del vector
de variables independientes, los criterios de convergencia etc., se eje-
cuta por medio de una subrutina particular del método de optimizacién

utilizado.

Después de haberse leido losdatos, estos se almacenan en vectores o ma

trices bajo una instruccion propia del FORTRAN como ¢s €1 COMMON



TABLA 6.1.

z
g

O~ U e Wk =

Compuestos pre sentados en el BLOCK DATA

Nomb1ie

Metano
Etano
Propano
Butano norme 1
Isobutano
Pentano normr al
Isopentano
Hexano normail
Heptano nornial
Octano norm: il
Etileno
Propileno
Acetileno
Ciclo hexano
Benceno
Tolueno
Bi6xido de C: rbono
Sulfuro de Hidrégeno
Nitrégeno

- Argdn
Helio
Nedn
Kriptén
Hidrdgeno
Oxigeno

Abreviatura

Cl

C2

C3

N -C4
I -C4
N -C5
I-C5
N -C6
N -C7
N -C8
C2=
C3=
ETINO
C -C6
BENCEN
TOLUEN
COo2
H2S
N2

AR
HE
NE
KR

H2

02
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etiquetado. La capacidad midxima de almacenamiento en este programa

es de 150 corrientesy de 8 compuestos diferentes.

Preprocesamiento.

Como anteriorniente ya se menciond, el preprocesamiento es una etapa
que sirve para preparar los datos con el fin de proseguir con el célculo
de corrientes y equipo. Estid comprendida bdsicamente por el suminis-
tro de constantes fisicas, la adaptacién de estas para poderse utilizar
en el método de estimacién de propiedades termodinimicas selecciona-
do, la transformacién de la informacién de corrientes y propiedades fi-
sicas a las unidades escogidas, y el arreglo adecuado de los archivos de

almacenamiento de informacidn.

Salida.

La salida de informacién tiene diferentes modalidades, es decir, puede

tomar la forma de tablas donde se presenta la informacién alimentada o
las constantes fisicas de las substancias involucradas en el proceso, en

forma de rastreos de aquellos médulos de cédlculo que se sabe de antema
no presentan dificultades, etc. Estas no se encuentran centralizadas en
un nGmero pequeiio de subprogramas, sino que se encuentran esparcidas

en todo el paquete de subrutinas.
Adicionalmente a las modalidades ya mencionadas, existen otras formas de
salida de informacién localizadas en subrutinas especificas para pro-

procionar al usuario los datos detallados o concisos de las corrientes exis



tentes en el proceso y en casos particul: res, los costos involucrados y
el estado inicial, intermedio y final de vna optimizacién. Simultidnea-
mente, en cada hoja escrita se imprime1 en la parte superior el titulo del

trabajo, el usuario, la fecha y el nimer > de hoja correspondiente.

En la Tabla 6.2, se enlistan las subrutiias encargadas de las tres opera-

ciones anteriormente mencionadas.

Cilculo.

Las subrutinas asignadas a realizar el cdlculo de un proceso se clasifi
can en mdédulos unitarios, mdédulos pare la determinacién de dna o dos
fases, mddulos de estimacién de propie lades termodindmicas y médulos

matemAticos de optimizacién.

Como anteriormente se habfa mencionalo, los médulos unitarios implemen
tados en esta tésis cubren micamente 1)s aspectos bdsicos de los equipos
necesarios para representar un ciclo d¢: refrigeraciéon mecénica. La

Tabla 6.3 muestra las subrutinas desa1rolladas.

Casi la totalidad de las subrutinas de e'|uipos verifican la fase y las condi
ciones de las corrientes generadas ante s de que la informacién vuelva al
programa ejecutivo. Los cédlculos neczssarios se ejecutan a través de los
modulos para la determinacién termodindmica de una o dos fases, las -
cuales a su vez deben recurrir a la sul rutina de estimacién de propiedades.
El nlmero de veces que se ejecutan esios mismos pasos es considerablemente
grande, y de aqui la importancia que 1eviste el contar con subrutinas de c4l-

culo lo mis eficientes posibles.



TABLA 6.2.

Nombre

RETIT

INDATA

INOUT *

INOP

REPROP

BLOCK DATA

TITULO
CORRS

CORRS3

INOUT

Subrutinas de entrada, preprocesamiento y salida de in
formacion.

Funcidn

Lectura de Datos

Ejecuta la lectura de:l titulo del trabajo, usuario y fecha
de ejecucidn.

Ejecuta la lectura di: los indices de componentes, la in-
formacién de corrieates y los pardmetros de control.

Lee el vector inicia. de variables independientes, los pa
rametros de optimizacidn, los criterios de convergencﬁ
y el nimero méximc de iteraciones, para el método de
Fletcher.

Ejecuta la lectura dv: los pardmetros de optimizacion, los

criterios de convergencia y el nimero méximo de itera-
ciones para el métotlo de la Seccién Dorada.

Preprocesamiento

Extrae del BLOCK L ATA las constantes fisicas y establece
las unidades para los cidlculos internos.

Almacena las constzntes fisicas necesarias para la estima

cién de las propiedaies termodindmicas de 25 compuestos
de bajo peso molecular.

Salida de Informacidg

Imprime los encabe rados de cada hoja.

Ejecuta la impresi6 | detallada de las corrientes resultan
tes de los balances ile materia y energia.

Ejecuta en forma es:ueta la impresién de las corrientes
resultantes de los b:ilances de materia y energia.

Ejecuta las impresivnes iniciales, intermedias y fina-
les de la optimizacitin por el método de Fletcher.

* NOTA: Las subrutinas con asterisco en la parte superior fueron desa-
rrolladas originalmente pcr Farfas (1975),



Nombre

MEZCLA

COMPRE

VALVU
EXPAN

DIVIDE

IGUAL *

UNDER *

DIAM *

TML

*NOTA:

TABLA 6.3. Mbdulos Unitarios

Funcidn

Mezcla a corrientes de entrada para obtener una de
salida.

Ejecuta la compresién politrépica de una corriente -
gaseosa.

Realiza la expansién isoentidlpica de una corriente.
Ejecuta la expansién politrépica de una corriente.

Divide una corriente en n corrientes de salida de -
acuerdo a valores previamente establecidos.

Iguala las caracteristicas fisicas de dos corrientes.

Calcula el nimero de platos de una torre de destilacién
con las ecuaciones de Underwood para mezclas binarias.

Calcula el didmetro de una columna con las ecuaciones
de Souders-Brown 2y un polinomio ajustado a la curva Ks
vs L/V (o, /Q')l/ para un espaciamiento entre platos
de 9 pulg.

Calcula la diferencia de temperatura media logaritmi
ca entre dos corrientes que intercambian calor.

Las subrutinas con asterisco en la parte superior fue-
ron desarrolladas originalmente por Villiesid, (1975).
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Dada la importancia que poseen estos mdulos, se encuentran protegidos
con toda clase de recursos para evitar ¢]1 miximo la presencia de errores
en su ejecucién.

En la Tabla 6.4, se ilustran las subrutiias para la determinacién de una y
dos fasesi, ademds de la asignada para 'a estimacién de propiedades termo-
dindmicas.

Los médulos de optimizacién, como su nombre lo indica; estan disefados
para la determinacién de los valores de las variables independientes que
minimizan o maximizan una funcién obj :tivo previamente estructurada.
Cada método de optimizacibn estd integrado por varias subrutinas con

funciones especificas. En la Tabla 6. estas se describen.

Conclusién.

El simulador de procesos criogénicos s un sistema enfocado a diserfio.
Su etapa de desarrollo es primitiva, pero su estructura variable le per-
mite resolver nuevas situaciones y simrultdneamente crecer en cuanto a

cantidad de subrutinas y complejidad d: estas.

El corazén del sistema constituido por las ecuaciones de estado anterior-
mente mencionadas, los polinomios adimensionales y los algoritmos para
la determinacién del equilibrio vapor- iquido y de una fase es un excelente
comienzo y un paso firma hacia el futiro.

La implementacidn en este sistema de los diversos métodos de optimiza-
ci6n alientan la investigacién dentro d: este campo aln poco explorado y
permitirdn en un futuro indeterminadc el disefio de mejores procesos a un

menor costo,



TABLA 6.4, Subrutinas para la estimracién de las propiedades termo-
dindmicas y determinac.6n de una y dos fases.

Nombre _Ifuncién

EQST Calcula las jropiedades termodinidmicas de un
sistema sen:illo o multicomponente. Para el
gas ideal ut liza las ecuaciones adimensionales
de Passut y Danner, para el cilculo de la des-
viacion a la idealidad se disponen de las ecua-
ciones de estado de Soave, Barnés o Soave -
Barnés.

PKNOWN Determina lis condiciones de una fase sea ésta
liquido, vapor o fase densa cuando, ademés de
la composicién y la presién del sistema, se es-
pecifican cuilquiera de las siguientes variables
intensivas: Temperatura, entalpia molar o en-
tropia mola -,

FLASH Determina las condiciones termodindmicas de
dos fases er equilibrio, cuando se proporcionan
como datos la composicién del sistema y dos
de cualesqu era de las siguientes variables in-
tensivas: Presibn, temperatura, relacién de -
vaporizaci61, entalpia molar y entropia molar.



TABLA 6.5 Subrutinas de Optimizacién

Nombre Funcidn

§ecci6n Dorada

SECDOR Lleva a cabo la biisqueda del 6ptimo en un espacio
unidimensional a t-ravés del método de la seccidn-
dorada.

Fletcher

MFRI * Realiza la minimi::acién de la funcién objetivo en -
un espacio n-dimeisional utilizando el método de -
Fletcher.

ESCAL * Lleva a cabo el praducto escalar de dos vectores.

VECTOR * Lleva a cabo el jroducto de una matriz por un
vector.

TRANS Transforma las variables libres manejadas inter

namente en MFRI, en variables con significado

fisico que satisfa:en las restricciones del modelo
de la funcién objitivo.  (Esta subrutina es dise
fiada para el prohlema especifico). -

FUNCT * Calcula el gradieite numérico de la funcién
objetivo.

*  Todas las subrutinas con asterisco en la parte superior fueron
originalmente desarrolladas por Farias (1975).
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CAPITULO 7. DISENO EVOLUTIVO DE UN PROCESO DE LICUEFAC-
CION DE ETILENO.

Resumen

Este trabajo describe la sintesis del proceso 6ptimo para la licuefaccién

de etileno, como resultado de la evaluacién preliminar de alternativas de
proceso para la ampliacién de la terminal de etileno liquido que Petrdleos

Mexicanos proyecta construir en Pajaritos, Veracruz.

La Configuracién dptima finalmente obtenida por medio del disefio evolu-
tivo presentd una reduccion de 37% en la inversion total y 36% en los cos

tos de operacidn con respecto a la configuracién original.

Introducciodn

La seleccién del proceso més adecuado para licuar una corriente gaseosa de
etileno, como cualquier otro proceso, consiste bisicamente en elegir un
arreglo de operaciones determinadas que satisfagan las restricciones exis
tentes. para posteriormente analizar sus ventajas y desventajas a la luz de
algun criterio seleccionado. Si al acabar ésta secuencia se visualiza un

mejor arreglo se repite nuevamente la sintesis y el andlisis correspondiente.

Este procedimiento es tan antiguo como la humanidad misma, pero dentro
de la Ingenieria Quimica se tienen escasamente alrededor de cinco afios
tratando de codificar y definir fronteras a lo que se le ha dado por nombrar

"La Sintesis de Procesos"”. En este lapso se ha avanzado para estructurar
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la l6gica inductiva necesaria para concebir procesos, con capacidad de

transformar las alimentaciones conocilas a productor requeridos.

Por lo que toca al andlisis de proceso, ésta disciplina ha logrado un gran
desarrollo y su aplicacién a la evaluacién preliminar de procesos es di-
recta.

Dentro de la sintesis de procesos exis en dos formas para generar nuevas
configuraciones; Una de ellas utiliza i1eglas heuristicas basadas en un -
conocimiento profundo del sistema en :uestién, o simplemente basadas en
la intuicion o sentido com(n. Si se elige este camino, la magnitud del
problema se reduce sensiblemente, pero no existe certeza de obtener el
6ptimo global. La otra opcidn consis e en emplear un método algorit -
mico para encontrar al éptimo global ¢ntre todas las posibles alternati-
vas, con la desventaja de aumentar coisiderablemente la complejidad del

problema.

Para seleccionar la més adecuada es recesario balancear los pros y con

tras de ambos enfoques.

En este trabajo se optd por la primerz alternativa, pues se disponia de
las reglas heuristicas desarrolladas aiteriormente por Barnés (Barnés
y King. 1974) para sistemas de refrig:racién y licuefaccién en cascada y
de ésta manera, aunque no se lograse hallar el éptimo global, la magni-

tud del problema se mantendria dentrc de los limites de las capacidades

existentes para resolverlo.
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Como método de sintesis se aplicé el lisefio evolutivo para encontrar la
configuracién 6ptima para licuar una ¢ orriente gaseosa de etileno (King

et al, 1972).

La Sintesis por Disefio Evolitivo

El disefio evolutivo consiste en propor er una configuracién base y a par-
tir del an4lisis de ésta, generar una 11odificacion con el objeto de reducir
el efecto de la principal contribucién 1l costo global del proceso. Si di-
cha modificacién tiene éxito, se aplici el método en forma recursiva, par
tiendo de la mejor configuracidn prop iesta hasta el momento, y continuan
do hasta que no se encuentre ninguna mnocdificacion adicional que mejore la
economia del proceso.  Este métod> tiene la ventaja de permitir la eva
luacion cualitativa del efecto de cada una de las modificaciones, pudiéndose
discriminar las que tienen gran rejercucién en la economia global del
proceso de las que no la tienen y permitiendo incorporar al proceso

de seleccion, criterios diferentes al :condémico.

Para el andlisis de la configuracién enturno es necesario contar con un mo
delo matemdtico capaz de representar el proceso fisico y una funcién ob-
jetivo que suministre alguna medida le la efectividad en el cumplimiento de
las restricciones establecidas. Adajitada a la funcién objetivo se debe
tener un método matemdtico de optiniizacibén con el objeto de tener una ba
se comin de comparaciéon. Finalmznte, para la sintesis se debe contar

con reglas heuristicas que reduzcan el enorme nlimero de posibles modi-
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ficaciones a solo unas cuantas.

El Proceso de Licuefaccion

La refrigeracién mecénica es un proceso en el cual una substancia deno-
minada refrigerante acepta calor de unc fuente de baja temperatura y lo

rechaza a un medio de mayor temperatira.

En el proceso de licuefaccidn, el calor sensible y latente extraido de la
corriente de proceso constituye la cargi de refrigeracion. Si la menor
temperatura a la que se debe suministrir la refrigeracién se localiza por
debajo de la minima temperatura dispo iible, usualmente establecida por
la presién de admisién al compresor, ¢s necesario utilizar otro refrige-
rante que opere en cascada con el ante:‘ior. es decir, el medio de enfria

miento de este nuevo ciclo es el refrig::rante de mayor temperatura.

Existe un nmero de posibles modifica :iones para mejorar el comporta -

miento de un ciclo. Las consideradas en este estudio son (Fig.7.1):

Economizadores

El refrigerante liquido puede ser expa dido a una presién intermedia, don
de el vapor formado durante la expans 6n se separa del liquido remanente,

artes de proseguir con la expansidn sibsiguiente.

Cargas de Refrigeracidén Laterales

Parte de la demanda de refrigeracion Hjuede ser satisfecha con un nivel inter
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medio, expandiendo una porcién del liqu do y evapordndolo en un equipo,

el vapor resultante es admitido en un puito intermedio del compresor.

Postenfriadores

Es posible enfriar el vapor resultante d: la compresion final con un refri

gerante mis caliente y barato que el uti izado en la condensacién.

Interenfriadores

Cuando la temperatura de un vapor parcialmente comprimido es reducida
por medio de un enfriamiento con agua 1 otro refrigerante, antes de pro
seguir con la compresion, se ve disminuido el trabajo consumido y el post

enfriamiento.

Presaturadores

El vapor parcialmente comprimido se iatroduce en el economizador co-
rrespondiente a la presion intermedia, evaporando una porcion del refri
gerante liquido. Los resultados son sinilares a los obtenidos con inter

enfriadores.

Cambiadores liquido - vapor

El vapor es sobrecalentado antes de ser comprimido subenfriando simul
tAneamente el liquido que va a ser exp: ndido. La refrigeracion obtenida
del vapor es recuperada cuando el liqu do es evaporado después de la ex
pansién. Este cambio aumenta la cant.dad de refrigeracién por unidad de

flujo pero incrementa el trabajo de coripresion y la carga de enfriamiento.
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Licuefaccidon en Ciclo Abierto

Cuando el refrigerante y la corriente de proceso son la misma substancia
se pueden unir las dos en un punto adecuado del ciclo de refrigeracién y
substituir el vaporizador por un tanque separador. El liquido es la co-
rriente de proceso y el vapor se retorna al compresor. De esta mane-
ra se eliminan las irreversibilidades asociadas con el intercambio tér-

mico a través de un equipo.

Descripcidén del Proceso

La corriente de proceso esta constituida practicamente por etileno puro
(tabla 7.1), con un gasto de 12.5 Ton. Métricas/hr. a 300 Ib/pulg? y 95°F.

Y se desea almacenarla en fase liquida a 15.8 Ib/pulg? y -151°F.

Se dispone de dos ciclos de refrigeracion en cascada. El primero cons
tituido pér una mezcla con alto porcentaje de propileno (tabla 7.1), con
una presién minima de admisién al compresor centrifugo de 16.5 lb/pulgz.
Para la condensacién se dispone de agua de enfriamiento con un rango de
25°F (90°F a 115°F). En el segundo ciclo se emplea como refrigerante
el mismo etileno de alimentacién, siendo la presién minima de admisidn
al compresor de 15.8 lb/pulgz. El equipo que suministra el trabg o es un
compresor reciprocante. El desobrecalentamiento y condensacion del

etileno se realiza con el refrigerante del ciclo superior.

Modelo Matemdético

En esta etapa del proyecto es de interés detectar micamente la diferen-



TABLA 7.1

Composicion de la Corriente de Proceso y de los Refrigerantes Empleados

Componentes C. de Proceso Ciclo de mayor temp. Ciclo de menor temp.

Etileno .9997 .9997
Etano . 0003 .0367 . 0003
Propileno .9528

Propano .0105



72

cia global de costos entre las diferentes configuraciones sintetizadas,
por lo tanto, es importante tomar en consideracién solamente aquellos
elementos méis relevantes en la economia del proceso, despreciando las
contribuciones de costo comunes a todas ellas o aquellas que carecen de
importancia. Ademds, como el modelo matemdtico es ejecutado un gran
nimero de veces dentro de la optimizacién, debe ser bastante simple,

pero al mismo tiempo, debe reflejar adecuadamente la realidad fisica.

Por tales razones se consideraron a los refrigerantes y a la corriente
de proceso como substancias puras. Solo se justificaria considerarlos
como mezclas multicomponentes si se desea llevar a cabo un disefio muy
detallado del proceso, y ésto solo una vez que ya ha sido seleccionada la

configuracién méis adecuada.

Las propiedades termodindmicas fueron calculadas siguiente un procedimiento
de dos etapas. En la primera, las propiedades del gas ideal se cal

culan utilizando los polinomios desarrollados en el primer capitulo -
ajustando los datos de entalpia reportados por York y White (1944) para

el etileno, y por Goldman y Marchman (1951) para el propileno. En la
segunda etapa se corrige el comportamiento ideal por medio de la ecua-

cién de Soave (Soave, 1972). Se ha demostrado que este método es bas-

tante exacto en ésta clase de cdlculos (Flores y Barnés, 1975). EI mo-

delo matemdtico fue construido con el simulador de procesos criogénicos

de estructura variable (Capitulo 6) implementado en la computadora -
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BURROQUGHS 6700 del CSC. Los pardmetros de los equipos utilizados

se encuentran resumidos en la Tabla 7.2.

Como un sistema de refrigeracion en cascada, en el que cada ciclo ma-
neja como refrigerante una substancia pura, puede representarse en un
diagrama presién-entalpia (Fig. 7.1), se pudo utilizar la teoria de redes
para transformar un cdlculo cldsicamente iterativo en un cidlculo directo,
con la consiguiente reduccidén drastica en el tiempo de cédlculo. Solo de
esta manera fué posible llevar a cabo la optimizacién de los procesos,
con un nimero de iteraciones del orden de 17 y evaluaciones de la funcién
objetivo de 600, pues fué imperativo calcular el gradiente en forma nu-

mérica.

La funcidén objetivo

La optimizacidén necesita una funcién objetivo que proporcione como re-
sultado alguna medida de la efectividad con la que el proceso satisfaga
las especificaciones del proyecto. EI objetivo de un sistema de refrige-
racién es el de satisfacer la demanda al menor costo posible, por lo que
parecid razonable considerar como medida de la efectividad del sistema,

el costo total anual para licuar la corriente de proceso.

Los costos totales anuales que integran la funci6n objetivo pueden desglo
sarse en costos de operacién y costos fijos anuales. Los costos de ope-

racién estan constituidos por el de la energia eléctrica requerida para

operar los compresores, el del agua de enfriamiento y los costos de man



TABLA 7.2

Parametros de Equipo
(Ludwig, 1975)

Compresores

Eficiencia del Compresor de propileno 80%

Eficiencia del Compresor de etileno 80%

Coeficientes de Transferencia de Calor

Concepto
Desobrecalentamiento de propileno-calentamiento de agua
Condensacidn de propileno-calentamiento de agua
Subenfriamiento de propileno-sobrecalentamiento de propileno
Desobrecalentamiento de etileno-vaporizacién de propileno
Condensacidn de etileno-vaporizacién de propileno

Subenfriamiento de etileno-vaporizacién de etileno

UBTU/hr-pie>°F)
40
115
35
35
90
40

Caida de Presidn en Equipo de Intercambio Térmico

Concepto

Desobrecalentamiento
Condensacién
Subenfriamiento

Vaporizacién tipo alberca

P(lb/pulg?)

o u . »n
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tenimiento dados como un porcentaje de la inversion fija total (Tabla 7. 3).
Los costos fijos estdncompuestos por la amortizacién de la inversi6n de ca
pital fija y el interés del capital invertido, en funcién del costo de compra
de equipo (Tabla 7.4). Este a su vez incluye los costos de los compresores
y de los cambiadores de calor (Tabla 7.5). El costo de los tanques separa-
dores no fue incluido,asi como tampoco, los motores eléctricos. Los prime
ros porque no existe mucha variacién en costo de configuracién a configu-
racidn,y porque su contribucién no es muy importante,y los motores eléctri
cos porque solo se encuentran disponibles en tamafios discretos, introducien

do discontinuidades en la funcién objetivo (Barnés et al, 1975).

El Problema de Optimizacidn

Después de un anilisis preliminar se encontrd que el niimero de variables
que determina completamente a todas y cada una de las configuraciones

sintetizadas puede agruparse en tres grupos:

a) La presion de condensacioén en cada uno de los ciclos. Estas pre-
siones determinan a su vez el minimo acercamiento de temperatura
en los condensadores; por lo que estas presiones deberdn ser siem
pre mayores a las de saturacién correspondientes a las temperatu-

ras de los medios de enfriamiento (propileno y agua).

b) Los niveles de presién intermedios en ambos ciclos. Se deben tomar

las medidas convenientes para que el método de optimizacién no al-

tere el orden de los niveles intermedios y que el nivel intermedio de



ABLA 7.3

Costos de Operacidn

Costos de Servicios

Precio Unitario Referencia
Energia Eléctrica $0.25/Kw-hr Cabrera, 1975
Agua de Enfriamiento $0.15 / m3 Cabrera, 1975

Costo Anual de Mantenimiento = 0.04 x (IFT) Barnés et al. 1975



TABLA 7.4. Costos Fijos

Amortizacién de la Inversién de Capital Fijo (AIC)

AIC = i (IFT)

Interés del Capital Invertido (ICI)

ICI = i (IFT)

Costos Fijos Anuales (CFA)
CFA = AIC + ICI
donde: n = 10
i = 259

Inversién Fija Total (IFT)
(Peters & Timmerhaus, 1968;Bourguet, 1970)

Costo de Compra de Equipo (CCE) 1.00
Instalacién 0.40
Instrumentacién 0.20
Tuberia 0.80
Aislamiento 0.35
Instalacion Eléctrica 0.05
Costo Directo de la Planta (CDP) 2.80
Ingenieria Supervisién (0.10 CDP) 0.28
Gastos de Construccién (0.10 CDP) 0.28
Honorarios de Constructores (0.06 CDP) 0.16
Contingencias (0.10 CDP) 0.28

Inversién Fija Total (IFT) 3.80



TABLA 7.5. Estimacion de Costos de Compra de Equipo

Equipo de Intercambio de Calor

CCE = X (Area)y

d onde: CCE = Costo de Compra de Equipo, $
X = 980, para acero al carbdn
y = 0.6

Area = Area de transferencia menor de 10, 000 piesx2

Equipo de compresidén de vapor

CCF = CCE; _Pot ¥
Pot 1
donde: CCE = Costo de Compra de Equipo, $

Pot Potencia, HP

Compresor Centrifugo

CCE; = $4,290,000.00 (acero cromo niquel 3%)
Pot; =3,200 HP
y = 0.6

Compresor Reciprocante

CCE; = $1,050,000.00 (Acero cromo niquel 3%)
630 HP

Poty
y = 0.7



TABLA 7.5. (Continuacion)

Factores de correcidn por material de construccidn

(AIChE Student Contest Problem, 1959; Perry, 1973)

Material Cambiador de Calor Compresor Rango de Temp. (°F)
Acero al Carbén 1.00 0.70 Mayor de -20°F
Acero cromo niquel 3% 2,12 1.00 -20°F a -154°F

Acero cromo niquel 9% 3.00 1.15 -154°F a -280°F
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mayor presion sea siempre menor al de condensacion.

c) Las temperaturas de las corrientes de salida de todos los cambiadores
de calor, excepto los condensadores.
Se deben imponer restricciones para csegurar siempre una diferencia
positiva entre éstas y las de los refrigerantes usados. Aun méds, las
temperaturas de salida deben ser sierapre iguales o menores que las
de entrada. Cuando esta Gltima restriccién de desigualdad es activa

el cambiador de calor correspondiente desaparece del diagrama de flujo.

Alllevar a cabo la sintesis del proceso 6ptimo el nimero de variables in-
dependientes a optimizar varid desde 11 para la configuracién mis com-

pleja, hasta 7 para la més sencilla.

La funcién objetivo se acopld a una serie de subrutinas para la optimiza-
cién de funciones no lineales de miiltiple variable desarrolladas por Rami
rez y Farias (Farfas, 1975). Estas subrutinas hacen uso de un algoritmo
de variable métrica propuesto por Fletcher (1970), el cual usa un método

particularmente eficiente para aproximar la inversa de la matriz Hessiana.

El diagrama de bloques representando el arreglo necesario para optimizar

cualquier configuracién se ilustra en la Figura 7.2

Estrategia de la Sintesis del Proceso Optimo

El tinico requisito que falta llenarse para poder aplicar el disefio evolutivo
son las reglas heuristicas.

Las reglas de disefio necesarias para sistemas de licuefaccién y refrigera
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cién en cascada fueron obtenidas del andlisis preliminar de procesos -
(Barnés y King, 1974), basindose en la descomposicién de ciclos y apli

cando los principios de la teoria de grificas (Ver apéndice C).

Como configuracién base para el desarrollo que se presenta a continuacién
se selecciond el diagrama de flujo originalmente propuesto a Proyectos y
Construcciones Industriales Rodim, S. A. de C. V., para su estudio
(Figura 7. 3).

La evaluacién econémica mostrada en la Tabla 7.6, indica para la alter-
nativa 1, un costo considerablemente altc en las operaciones de compre
sién tanto en inversién de equipo como en energia eléctrica.

Analizando el ciclo de etileno se observa una temperatura de condensacién
muy por arriba de la corriente de propileno refrigerante. Si bien el drea
del condensador correspondiente serd pequeiia la medida repercute en

una elevacién de los costos del comprescr de etileno, de la energia eléc-
trica y del flujo de propileno necesario en el ciclo superior.

En el ciclo de propileno existen cuatro niveles de presién intermedios,

los dos primeros abastecen la carga de refrigeracién externa. Al vapor
resultante del segundo indebidamente se le abate su presién (Regla No. 1),

malgastando su energia, sin obtener ningfin provecho.

Al llevar a cabo la optimizacidn se abate la presién de condensacién en el
ciclo de etileno en concordancia con la rsgla 2, hasta un valor donde se ba
lancean los costos del condensador y los restantes. Los dos primeros ni

veles de propileno se reducen a uno, para tener un mayor gradiente de -
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TABLA 7.6.

Evaluacién Econémica de las Configuraciones Sintetizadas (en Miles de Pesos)

Nimero de Alternativa 9 6
Costos de Compra de Equipo Ors Op. Or. Op. Ot. Op. Or. Op. Or. Op. Or. Op. Or. Op.
Compresor de Etileno 1.417 850 838 870 792 742 720 720 753 808 748 802 768 849
Compresor de Propileno 4,040 3,521] 3,171 3,142 3,124} 3,118 3,133 | 3,133 | 2,207 2,214 | 2,206 § 2,225 2,198 § 2,198
Cambiadores de Calor 985 1,269 1,392 | 1,213 1,025 1,021 1,003 | 1,003 | 1,617 1,117 | 1,309 1,006 1,482 1,002
Costo Total 6.442 5,640( 5,401 5,225 4,941] 4,881 ] 4,855 ] 4,855 | 4.577 4,139 | 4,263 | 4,033 4,448 | 4,049
Inversién Fija Total 24,481 21,431| 20,523 |19, 852 18,777} 18,546 18,451 | 18,451 {17,392 15,726 | 16,201 15,327 16,903 | 15, 386
Costo Fijo Anual 6, 855 6,001 5,746 | 5,539 5,258} 5,193] 5,166 ) 5,166 | 4,870 4,403 % 4,536 | 4,292 4,733 4,308
Costo de Operacion
Agua de Enfriamiento 355 320 312 312 308 306 306 306 308 311 308 312 308 311
Energia Eléctrica 5,754 4,218 3,619] 3,601 3,502} 3,447) 3,452 3,452 | 3,514 3,5781 3.507 | 3,599 3,507} 3,579
Mantenimiento 979 857 821 794 751 742 738 738 695 629 648 613 676 615
Costo de Operacidén Anual 7,088 5.395| 4,752 4,707 4,561 4,495} 4,496 4,496 | 4,518 4,518 | 4,463 ] 4,524 4,491} 4,505
Costo Total Anual 13,943 11,396 10,498] 10,266 9,819 9,688 9,663 9,663 | 9,388 8,921 8,999 8, 816 9,224 8,813
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temperatura en el equipo de transferencia de calor (Regla 4a) y el flujo
resultante es practicamente igual al anterior. Ademds se logra mejor
distribucién tanto en las relaciones de compresion de ambos ciclos, como
en el perfil de temperatura de la corriente de proceso. A consecuencia de

este rearreglo en temperaturas desaparece el cambiador EA-304.

La funcidn objetivo de la configuracién 1 resiente un abatimiento general
de los costos a excepcién del equipo de transferencia de calor y en especial,
del vaporizador EA-303. pues existe un desplazamiento de la carga tér-

mica del EA-304 hacia este equipo (Figura 7.4).

En ladternativa 1 el costo del compresor de propileno sigue teniendo mucho
peso y la refrigeracién externa suministrada por el ciclo de propileno se

hace con el nivel de presioén a mis baja temperatura y por lo tanto, de ma-

yor costo. Al aprovecharse el 20. nivel para suministrar una para suministrar
una porcién de la carga, disminuye el flujo de refrigerante y por lo tanto el
trabajo de compresién (Regla No. 4), sin embargo se reduce el gradiente

de temperatura y crece el irea de transferencia. Afortunadamente la tempe
ratura de saturacién del refrigerante correspondiente es mayor de -20°F, per
mitiéndose un cambio en el material de construccién del EA-301 y EA-306,

i.e de acero al carbén. Los resultados de la configuracién 2 estan resumidos

en la Tabla 7.6 y el diagrama de flujo en la Figura 7. 5.

Los costos de compresidn de la configuracion 2 son todavia elevados y facti

bles de disminuir; ademds, debido a los cambios introducidos, el costo del
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equipo de intercambio de calor ha subido ligeramente.

Para abatir los costos relacionados con la compresion es necesario hacer
més eficiente el aprovechamiento de la carga de refrigeracion disponible.
El equipo de transferencia de calor suma irreversibilidades al proceso,
pues se requiere de un gradiente para que exista flujo de calor a través
de una pared metélica.

Aprovechando la identidad de composiciones entre la corriente de proceso
y el refrigerante del ciclo a menor temperatura, se abre este Gltimo poco
después de lograrse la condensacién de la corriente de proceso. A con-
secuencia de ésta modificacién se elimina el subenfriador EA-303, las
irreversibilidades asociadas con este equipo desaparecen y, por consi=
guiente , disminuye el flujo de refrigerantes necesarios y el trabajo de-
compresion en ambos ciclos.

El acatamiento de las reglas 7 y Sa se hace evidente.

La configuracién optimizada se ilustra en la figura 7.6 y los costos en la
Tabla 7.6

Hasta el momento, en la alternativa 3 los costos del compresor recipro-
cante y del centrifugo han disminuido 48 y 23% respectivamente, a expensas
de un ligero aumento en los equipos de transferencia de calor (4%). Los
costos de servicios han disminuido 14% para el agua de enfriamiento y 40%
la energia eléctrica. No obstante se exploraron otras modificaciones para
lograr un aumento en la eficiencia termodinimica del sistema.

La siguiente modificacién propuesta consisti6 en presaturar el ciclo de

etileno en todos sus niveles intermedios. Seg(n Barnés, presaturar los
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niveles de refrigerantes de bajo peso molecular es ventajoso; el trabajo

de compresion se mantiene constante, aunque existen dos factores en com
petencia por un lado, la disminucidén en la temperatura de admisién y
salida del compresor reciprocante y por el otro, el incremento en el gasto
de los refrigerantes. EI efecto que contribuye al éxito en esta modificacion
es la desaparicion del equipo EA-306, pues la optimizacién decide que

es mds conveniente concentrar toda la carga térmica del etileno en el -
EA-307. requiriendo menor drea para desobrecalentar y condensar el eti-
leno refrigerante (Ver configuracién 4 en la tabla 7.6 y la Figura 7.7). La
reduccidn de costo es muy pequeiia y por lo tanto otros criterios, ademdis del
econdmico deberdn ser usados en la seleccién. Se conservari ésta modi-
ficacion durante el proceso de sintesis y al final se volverd a comparar

con la alternativa de comprimir los vapores sin presaturacion.

En este estado del desarrollo de la sintesis se observd la creciente difi-
cultad en disminuir ain més los costos de operacion; de hecho la configura
cién 4 ya experimentd un ascenso en estos costos. Por lo tanto, se decidid
que cualquier otra modificacién tendria por objeto abatir la funcién objetivo,
a base de reducir la contribucién del costo fijo anual, alin a expensas de los
costos de operacion.

En la Tabla 7.6 se observé que el equipo de mayor precio seguia siendo

el compresor del propileno.

Analizando la configuracion 4 se observa en la primera etapa de este com

presor una temperatura de admisién de -48°F y, por lo tanto el material

de construccion es de acero niquel 39
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La siguiente modificacién consiste en sobrecalentar el vapor de admision
hasta una temperatura de -20°F, mediante el subenfriamiento del liquido
saturado del 2o. nivel del propileno (Regla No. Sb) y permitir asi el uso
de acero al carbdn en la construccién del compresor. EIl andlisis y op-
timizacién de la configuracién S (Figura 7. 8) ilustra un incremento en el
trabajo de compresion del ciclo de etileno, para mantener el gradiente de
temperatura en el condensador. Al afadirse el cambiador vapor-liquido
en el sistema se cuenta con una caida de presioén de 5 lb/pulgz. para contra
rrestarla, la presién del nivel de propileno aumenta en la misma medida

y su temperatura de saturacién se incrementa sensiblemente.

No obstante lo anterior, la funcidén objetivo disminuye $742, 000. 00 (Ta-
bla 7.6) y el compresor centrifugo $919, 000. 00.

Una de las causas de la Gltima modificacién fue nuevamente el incremento
en el equipo de intercambio de calor. Se pensd que abrir el ciclo de etile-
no atin antes del EA-302 reduciria la contribucién de estos equipos a la
funcién objetivo. La optimizacién de la configuracién 6, lo corrobora -
(Tabla 7.6). Abrir el ciclo en ese punto, reduce el gradiente necesario pa
ra la condensacién de la corriente de proceso, pero usar un solo equipo en
lugar de los dos existentes es ventajoso, pues el costo de compra es funcién
del drea de transferencia elevada a un exponente menor de la unidad (Tabla7.5)
En esta etapa se puede suponer que cualquier otra modificacion represen _
taria mejoras marginales y complicaria el diagrama de flujo, a excepcion

de reducir el nimero de niveles en algunos de los ciclos. Sin embargo
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esta alternativa, de haber resultado econdémica, habria sido seleccionada
automdticamente por el programa de optimizacidn.

Antes de dar por concluida la sintesis del proceso, es necesario evaluar nue
vamente, bajo las nuevas circunstancia, la alternativa de comprimir el eti
lenosin presaturacién previa en los niveles intermedios.

En base a la configuracién 6 se origind la 7. conservando la unién de las dos
corrientes de etileno, antes de la condensacién. En este caso, por tener una
temperatura mds alta la corriente de etileno a la salida del compresor es po
sible unir las dos corrientes inmediatamente antes del primer cambiador.
En esta forma se aprovecha la dependencia del costo de compra en funcién
del 4rea de transferencia, y el cambio del material de construccién a la
temperatura de -20°F, aunque por otro lado, existe el aumento en los costos
del compresor de etileno, para aumentar el gradiente en el EA-306 y EA-307
(Tabla 7.6 y Figura 7.9). De nuevo, la reduccién en costo es muy pequeiia,
pero este Gltimo proceso representa un disefio mis sencillo y una operacién
més confiable, ya que no requiere el equipo y los controles necesarios para

asegurar la saturacidn del etileno y lograr la separacion adecuada de fases.

Conclusidn

Se analizaron diferentes alternativas para la licuefaccién de una corriente
gaseosa de etileno, partiendo del proceso inicialmente propuesto para la
ampliacion de la terminal de etileno liquido que Petrdleos Mexicanos pro-

yecta construir en Pajaritos, Veracruz. La aplicacién del método de di-

sefio evolutivo condujo a una configuracién de proceso que representa una
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disminucién de 37% en la inversidn total y de 36% en los costos de opera
cién con respecto a la configuracion original, obteniéndose adicionalmente

un diagrama de flujo mas sencillo con un minimo de equipos necesarios.

Para sintetizar la configuracién de proceso 6ptima, fue necesario imple
mentar el modelo matemdatico en la computadora, optimizar las variables
econdmicas con un método eficiente y aplicar reglas de disefio previamen

te desarrolladas.
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APENDICE A, CALCULO DE PROPIEDADES TERMODINAMICAS

1. Cédlculo del Factor de Compre=sibilidad.

En general, para el disefio de un proceso se seleccionan como variables
independientes la presibén y la temperatura y, a partir de éstas, se cal-
culan las demés propiedades termodindmicas.

Para ésto es indispensable calcular en primer lugar el volumen molar,
v o el factor de compresibilidad, z mediante la ecuacién de estado.
Para motivos computacionales resulta mis eficiente transformar la e-

cuacién general (3.2) en una ecuacidn clbica:

z°-2%+ Sbz + Sc = 0 (A-1)

donde:
Sb= A-B(1+B) (A-2)
Sc=-AB (A-3)

y

B=Pby /RT (A-4)
A= Pa. /RT (A-5)
z= Pv/RT (A-6)

Cuando la ecuacién cibica tiene tres raices reales, la menor corres

ponde al factor de compresibilidad del l{quido y la mayor al del vapor.

La raiz intermedia no tiene ningln sentido fisico puesto que s¢ encuen



tra dentro de la regi6n de equilibrio inestable. En caso de existir una
sola raiz real, no puede existir mis de una fase. Cuando las tres raices

son reales e idénticas, el sistema se encuentra en el punto critico.

Existe un método analitico para resolver la ecuacién clbica (Perry, 1973)
pero puede conducir a serios errores de redondeo, por lo que resulta me
jor calcular las raices empleando un método numérico, tal como el de

Richmond (King, 1971), donde

f(z) = z>-z*+ Sbz - Sc (A-7)
f'(z)=32*-2z+Sb (A-8)
f(z) = 6z-2 (A-9)

Y la férmula recursiva a emplear es:

zntl= Z-— Zﬁz'){{’Tf"' (A'].O)

Para asegurarse que el algoritmo converja hacia la soluci6n deseada, es
necesario iniciar el cidlculo con un valor de z igual a cero para encon-
trar la raiz del Uquido, e igual a uno para la raiz del vapor. EI método

converge usualmente en dos o tres iteraciones.

2. Propiedades Molares.

La desviacién isotérmica de las propiedades de estado del gas ideal,

requiere de informaci6n volumétrica integrada en forma de correlacio

nes generalizadas. En el desarrollo de las expresiones de las desvia
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ciones a la idealidad que a continuacién se presenta, se supone a la pre
si6bn como variable explicita y a la temperatura y al volumen molar co-
mo variables implicitas. Ademds se considera la existencia de sistemas
homogéneos formado por componentes individuales o por mezclas de -
composicién constante, donde son despreciables los efectos de superficie
y los cambios de energia potencial o cinética causados por la presencia
de campos magnéticos, gravitatorios, eléctricos, etc., y donde el Gnico

tipo de trabajo es el de presién - volumen.

Para el desarrollo subsiguiente se considera como estado estandar €l co
rrespondiente al de un gas ideal a la misma temperatura, presién y com

posicién del sistema.

A continuacibn se presentan las relaciones de Maxwell y las.definiciones

de las propiedades de estado, que sirven de base a este estudio.

TABLA A -1

Relaciones importantes para sistemas homogéneos cerrados (Prausnitz, 1969).

Definiciones

h=u+Pv (A-11)
a=u-Ts (A-12)

g=-h-Ts (A-13)
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Ecuaciones Fundamentales.

du = Tds - Pdv (A-14)
dh = Tds + vdP (A-15)
da--sdT-Pdv (A-16)
dg--sdT+vdP (A-17)

Relaciones de Maxwell.

(G_T_) .. (G_P) (A-18)
ov /s as/y

(6]
) 8

) 35

Desviacién Isotérmica de la Energfa Interna.

Estableciendo a la entropia como una funci6n del volumen molar y la tem
peratura, su diferencia puede ser expresada en términos de las deriva -
das parciales de sus variables independientes:
- (3s) 4 (3_5) (A-22)
ds = (3v)1> v+ 5T 'dT
Que a temperatura constante ( d T = o), se reduce a:

ds
ds ( ov)Td\r
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Substituyendo la relacién de Maxwell representada por la ecuacién A-20

en la expresibn anterior:

_ (3P -
ds - T:iv (A-23)

Al substituirse la ecuacién A-23 en la ecuacién A-14 y rearreglar los

términos se obtiene la expresién diferencial de la energia interna.
du = O_P]' ] ] A-24
u [T 5T dv - P|dv ( )

La expresién que representa la desviacién al estado estandar esta inte-
grada por dos contribuciones, por lo tanto integrando la primera de -
ellas desde las condiciones de un gas ideal a presién nula (P=0, v=00)
hasta las reales ( P =P, v =v) y la segunda entre los mismos limites,
pero considerando un comportamiento ideal (z = 1). Y ya que para un gas

ideal u®-u =0, puesto que P - T[-g%’. =P-RT . entonces:
v

u-u’= (u-u®)-(u-u”)-= LV[T[g—g];P]d v

Intercambiando mites de integracién y transformando la ecuacién a su

forma adimensional.

“RT - R'rﬂp T(8)ev ks

Desviacidn Isotérmica de la Entalpia.

Hechando mano de la ecuaci6n fundamental de la entalpia (ecuacién A-15)
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y substituyendo en ésta la ecuacién A-23 a temperatura constante -

(dT = o):
dh:T%)vdv+vdP (A-26)
Surnando al lado derecho de la ecuacién la expresién siguiente:
RTdz - d(vP)- 0 (A-27)
Y rearreglando la expresi6n resultante,

>p )
dh- [T %]{ P]dv + RTdz (A-28)

Intercambiando lfmites e integrando la ecuacién adimensional de la misma

manera que la ecuacién A-24 se obtiene:

h-h- Rl'l‘ [:[P- T [—%)v]dv +z2-1 (A-29)

Y substituyendo finalmente en la ecuacién A-29, la expresi6n correspon-

diente de la energfa interna (ecuacién A-25), se reduce a:

Desviacién [sotérmica de la energfa libre.

Energfa libre de Helmholtz.

En base a la ecuaci6n fundamental (ecuacién A-16) y ya que se trata de

encontrar la expresi6n de la desviaci6n isotérmica por efecto de la pre

gi6n, entonces Se tiene;
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da- -Pdv (A-31)

Puesto que la igualdad buscada esta integrada por dos contribuciones, la
primera se obtiene integrando desde las condiciones de un gas ideal a la
misma temperatura y composicién del sistema, pero a una presién nula
(P =0, v =w),hasta las del gas real (P =P, v =v) y la segunda contribu

ci6bn (a° - a~ )entre limites semejantes, pero suponiendo un comporta-

miento ideal, es decir z =1, entonces:

Pp,v-2RT _tr, v AT
a-&_a-a”_ a-a”_ 1 (pg, 5 [dv (A-32)
RT RT RT RT v
70 ,v=om Pep, Vra0
Pero como
P»'.v': “'T v v
dv {mr ' fd_v (A-33)
v v v
l,o‘v-- \ 2] v

Entonces substituyendo en A-32 y rearreglando.

v v
aa, 3 -‘L‘“) dv
AT * RTL(P v d‘”{ v

v

Llevando a cabo la integracién del término de la extrema derecha y subs

tituyendo v en la expresibn resultante.

v
a-a -a° l_ _RT RT A-34
- RTL‘(‘) = )dv $Inl ( )

Rearreglando la ecuacidén A-34 se obtiene:

ad, m[ (- Ao - 1 = (A-35)
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Energia Libre de Gibbs.

Tratdndose de un célculo a temperatura constante, la ecuacién fundamen
tal de la energia libre de Gibbs se reduce a:

dg = vdP
Diferenciando el producto vp, despejando el término vdP y substituyén -
dolo en la anterior igualdad.

dg = d(vP) - Pdv (A-36)

Integrando la ecuacién A-36 en su forma adimensional en igual manera que la

ecuacién A-31.

4 g-gm gegm (6P | (o (dlvmy. 1 (%
‘gﬂg‘ "Gﬁg 'Eﬁg‘ - [_lwr n'rfpdv I ‘RVT * n'rfpd"

V=g Uneo

Aplicando la ecuacién A-33, rearreglando y substituyendo A-35 en la ex-

presién resultante, se obtiene finalmente:

S -5 e

Desviacidén Isotérmica de la Entropia.

Substrayendo a la ecuacién A-15 la ecuacién A-17 y ya que d T = 0, entonces:
dh-d = Tds
Despejando la diferencial de entropia (ds), dividiendo entre la constante

universal de los gases (R) e integrando entre Hmites, en forma similar

a las ecuaciones A-28 y A-36 se obtiene:

—

5-8°_ h-h*_g-g° (A-38)
R AT. BT ¥
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donde la entropia del estado estandar esta dada por:

%D:Zx.' Ur—frﬁ-d’l'-]n xiP] (A-39)
o

Desviacidén Isotérmica del Calor Especifico.

Calor Especifico a Volumen Constante.

Por la definicién de calor especifico a volumen constante:
= ifL) (A-40)
- ( aT )«
Y ya que en un sistema reversible:

ds -39 (A-41)

ﬁ) .Sy (A-42)
3T, T

Substituyendo la ecuacién A-42 en la expresioén diferencial de la entropia
dada por la ecuacién A-22, y hechando mano de la relacién de Maxwell

presentada por la ecuacién A-20 se tiene:

kel Sy A-43
ds (BT)vdv + 3 aT ( )

De acuerdo con las ecuaciones diferenciales exactas (Hougen et al, 1965)
es decir:

dz=Mdx + Ndy
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Donde: (a_’.") = [.3_'4)
9y ). lax )y
Y aplicando la misma regla a la ecuacién A-43
(O‘P ]: ¢ /T )
372 av P
E integrando la ecuacidén anterior en forma adimensional desde las con
diciones ideales hasta las reales, se obtiene finalmente:

° 14

Calor Especifico a presién Constante.

Y H
a que Erf..‘_"-l
R R~

se puede obtener una expresién equivalente:

Cp - cl‘: Cp~ Cv cy-Co - (A'45)
R R wn !

Siendo la entropia una funcién de la presi6n y la temperatura:
s-@(p,T)

Su diferencial total sera:

-(3s 3s. A-46
i (ap);"”' (-5?)41‘ (A-46)

Por la definici6n del calor especifico a presién constante en un sistema

reversible: 3
(58,

Substituyendo en la expresién de la diferencial de entropia (ecuacién A-46),
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la relacién de Maxwell presentada en la ecuacién A-21 y la ecuaci6n an

teriormente desarrollada (ecuacién A-47) se tiene:

da= —(%—';)dP + (glr__)d'r (A-48)

Dividiendo esta ecuacién entre la diferencial de la temperatura y despe

jando el términocp/T:

)

Restando de esta la ecuaci6n correspondiente al nimero A-42:

Ce _Cv_[3v) (0P A-50
T T‘(a'r,(i?r et

Y ya que se consider6 inicialmente a la presién como variable explicita,
esta expresion debe modificarse para apegarse a lo anteriormente dicho.
Por lo tanto utilizando nuevamente las propiedades de las ecuaciones dife

renciales exactas, es decir:
Si z=1(x,y)

Entonces: (%), - (%} (%)‘:__ f Qay/ g;):

Y haciendo lo mismo con el término (38 v/ @ T), se tiene:

@)-_( /3T (A-51)
oT)~  (op/av

Substituyendo la ecuacién A-51 en A-50 y rearreglando para obtener la

expresion siguiente (ecuacion A-52) en forma adimensional:
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(ap/ aTﬁ -
(oP/ov ), (A-52)

Lo—Cv_
R

5
R

Y substituyendo la ecuacién A-52 en A-45 se obtiene finalmente:

cp-cd T (3P/3TY, cu-c? A-53
R weeavn R el

3. Propiedades Molares a Través de la Ecuacifn de

Redlich - Kwong.

Las ecuaciones de estado son una modalidad de las correlaciones gene-
ralizadas; en ellas también se encuentra la informacién volumétrica ne
cesaria para calcular las desviaciones isométricas de las propiedades de

estado.

La ecuacibén generalizada de Redlich-Kwong (ecuacién 3. 2) se apega a la
suposicién inicial consistente en contar con la presién como variable
explicita y al volumen molar y la temperatura absoluta como variables
implicitas, Por lo tanto las expresiones anteriormente desarrolladas

tienen aquf explicacidn.

Entalpia Molar,

En base a la ecuacién A-29, es necesario conocer el término (8 P/8T)v.
Para desarrollar la expresién correspondiente, se deriva la ecuaci6n ge-
neralizada de Redlich-Kwong con respecto a la temperatura manteniendo

constante el volumen molar.



96

(g_i)f .,'T., v(ib)[aur(aa)] (A-54)

Sustituyendo este término en la ecuacién A-29, expresando a la presi6n

en forma explicita y simplificando se tiene:

)' f;(\nb) +2-1

Llevando a cabo la integracién por descomposicién en fracciones sim-

ples y rearreglando:

o B

Y substituyendo los limites de la integracién se obtiene la desviacién -

isotérmica de la entalpia.

l\_—.LI _ Pv _ A-55
AT b in (h—-%-l» 1 ( )

Energia Libre de Gibbs.

Al substituirse en la ecuacién (A-38), la expresién correspondiente de

la energfa libre de Helmoholtz se obtiene la siguiente ecuacibn:

&1 ([p- BT\ gy ] -56
Bﬁ_]g-nj‘( = )dv Inz+z-1 (A-56)

Substituyendo la presién de la ecuacién 3.2, simplificando y rearreglando:

'QA’F’Q: L:n[v(t-b) - V(:Nb)ldv -lnz+z -1

Llevando a cabo la integracién por descomposicién en fracciones simples

se obtiene:
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-gn.,.ﬁ. [ln(v p)+2 ln(v+b) (l +—-)]a—'lnz.+z—l

Substituyendo los limites de integraci6n y simplificando se obtiene la ex

presiodn final de la energia libre de Gibbs.

%-—ln—(\r-) 1n(1+_) ';;vu (A-57)

Entropia Molar.

Substituyendo en la ecuacién A-39 las expresiones A-35y A-57 anterior
mente desarrolladas, simplificando y rearreglando se obtiene directa-

mente la expresidén para la desviacién isotérmica de la entropia molar.

s[-‘g.-: mg/b___,_im*a 1.\(1,, )4 ],‘_.(v v) (A-58)

Color Especifico a Presién Constante.

La férmula del calor especifico a presién constante es:

SL"! .. T (BP/(')T), S T(’O’P)dv_‘ (A-53)

R (@P70v). | T

Resolviendo por partes, se observa la necesidad de encontrar la segunda
derivada de la presibén con respecto a la temperatura a volumen cons-
tante, Utilizando la primera derivada ya desarrollada anteriormente

(ecuacién A-54), derivando y rearreglando:

(_g_El 68 + T(a‘& } (A-59)

T v(‘ﬂ b) 9T’
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También es necesario desarrollar la derivada de la Presi6n con respec-

to al volumen a temperatura constante:

ap =
av)= - a(thb)@’] (A-60)
Donde: .. i
onde p_v'b

Substituyendo las ecuaciones A-59, A-60 y el cuadrado de la ecuaci6n

A-54 en A-53 e integrando resulta:

v+b 1

cp-c? (v-8(a+T(@as/T)] T[z(g
R (v-a(2v+b) g*) T

TG 2

Substituyendo los limites de integracién se obtiene finalmente:

s T Tl T e

4., Propiedades Molares Parciales.

Una propiedad molar parcial de un componente en una solucién, se de

fine como el cambio diferencial de la propiedad con respecto al cambio dife
rencial de la cantidad de un componente dado, manteniendo fijas las condi-
ciones de presién, temperatura y nGmero de moles del resto de los com

ponentes en solucién.

Por lo tanto si "Y" es una propiedad extensiva de una solucién, la pro-

piedad molar parcial estd dada por la siguiente ecuacién:
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?i - &ax—i)'-.',-;l-a

Y la diferencial total de "Y" es:
dY = Y1 dny; + Y2 dn2 + + Yn dng
La propiedad extensiva "Y" ésté relacionada a las propiedades molares
parciales Yy, Y,, ... etc. por medio del Teorema deEuler de la forma
siguiente:
Y= Z’ Y n;

i

A continuacibn se presentan las expresiones de las desviaciones a la idea

lidad y las propiedades molares parciales, basadas en la ecuacién A-62.

Volumen Molar Parcial.

G =
‘ Ea“i)f.',-i

V=vn,

Donde:

Nuevamente como se cuenta con una correlacién generalizada explicita en

presidn, es necesario introducir una modificacién en la anterior igualdad.

De las propiedades de las ecuaciones diferenciales exactas:

(az) __A{08y/ox).
- (av _ Ppéag‘)!“- (A-63)
Vi= an_‘)f‘"‘i_ or/aY T

Energfa Interna Molar Parcial.

_E.:li‘.!?,_i.[_@_xm_*“'_)]l (A-64)
AT AT\ Oni fiee

Por lo tanto:
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Entalpia Molar Parcial.

De la ecuacién A-30.

T\;—h?__g( u-u° Pv ] (A-65)
R oml™ RT R e
Energia Libre de Helmoholtz Molar Parcial.
g-a’_ 1 [am(a-a’) (A-66)
RT ani g N

Energia Libre de Gibbs Molar Parcial.

De la ecuacidén A-38

e
Entropia Molar Parcial.
De la ecuacién A-39.

_g:':‘_s—f hRTh —;-T-" (A-68)

5. Desarrollo de la Expresi6n para la Constante del

Equilibrio Fisico.

Un sistema heterogéneo cerrado consistente de Wfases y n especies -
quimicas se encuentra en equilibrio cuando la temperatura, la presién
de las W fases y los potenciales quimicos de cada especie en todas las

fases existentes son idénticos, esto es:

T m =T ) = =T (n)

P w - p@ _ =P (®)
2 1 1

q o _ W _ _ ()
DS AS = L= A

Si alternativamente se usa el concepto de fugacidad en lugar de los poten
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ciales quimicos, entonces:

)
ol e =8
o= = .., =2
fnm - fn“’ & s b fnm

Donde el nimero en paréntisis indica la fase y el subindice la especie.
Particularizando a sistemas de equilibrio fisico liquido-vapor y utilizando
el criterio presentado anteriormente, entonces:

gl =Y para i=1 ... n (A-69)
Utilizando la definicién del concepto del coeficiente de fugacidad.

¢iz 6 /xiP

Despejando de esta ecuacidn el término de fugacidad y substituyéndolo en

A-69 para el liquido y el vapor:

O xiP = @y;P (A-70)
Por definicion la constante de equilibrio estd dada por:
Ki= yi/% @-71)
Rearreglando A-70 y substituyéndola en A-71.
Ki= @ /@)= yi /i (A-72)

La fugacidad estd relacionada a la energia libre de Gibbs por medio de la
ecuacidn siguiente:

g:= RTIn f (A-73)
Para el componente iésimo

&

é|-g°= RT In Fl’
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Y asignando como estado estandar el de un gas ideal a la misma tempe

ratura, presién y composicién que el sistema, para el que fj = y;P, se

tiene:

RT ln%P_ - B = ol (A-74)
y por lo tanto:

ndi= [LRTa (A-75)

Aplicando la ecuacién A-75 a la fase l{quida y vapor y restando ambas:
In ¢l -Iny = m ¢! _ gl - g

"N RT

Y aplicando la exponencial a ambos términos de la ecuacién

1 1 v
Ki =i = exp 8i-Ri
' _‘%T" P rT
Que es la expresi6n correspondiente a la constante de equilibrio en tér

minos de la energfa libre de Gibbs molar parcial.

6. Propiedades Molares Parciales a través de la Ecua-

cién de Redlich - Kwong.

Volumen Molar Parcial

Para desarrollar la expresion que define al volumen molar parcial es ne
cesario obtener inicialmente la derivada parcial de la presi6n con respec
to al nimero de moles del componente i-ésimo y posteriormente la deri-
vada parcial de la presién con respecto al volumen global de la solucién.

En base a la ecuaci6n (3. 2) y substituyendo el volumen molar v (propie

dad intensiva), por el volumen total V = vn, (propiedad extensiva), se
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obtiene:
fp BT L . _na
= v v= Dtb v+ ntb .
Y las derivadas:
(anl]u,. v(v-by* {V(V b+bi)- 6‘[6"“))( +a) -ab;

N (A-78)

(aV).“- viv-by* [ @‘(ZV*b)a]
Donde: 8. e

v+b

Substituyendolas en A-63 y rearreglando la expresién obtenida:

< _(0P/3n)sv.a;_, (L1 (v+ B'(Bna /Bni)(bi -b)-(v+b)(dna/3mi-0) B (A-79)
S AP/ OV ) Vl vi-(2v+b)ap*® 6[

Entalpia Molar Parcial.

Substituyendo en A-65, la ecuacién A-55

B A el ] 0w

Derivando por partes cada uno de sus tres miembros se obtiene:

3 E LA Tl

+ in(1 42] bT 3/8n;[n;(3a /3T )-T(3a /3T )« (3b/Bn:)
M v

(A-81)

Y como

nb _ _ 3b
a“' - n\’a;i‘l" b
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entonces:

db _ 9nib
n'On, on; b

Y ya que dnb _ . entonces la ecuacién A-81 se reduce a:
9 ni “H

ol s R0 2))- T80 [ ) - (A-82)
)n(1+ )b'r a/OW(n.(aa/OJ)Jf(Oa/OTLT(b )

Ademés

=

e 2&):1’.&. (A-83)
on; 2

On;_ 4 (A-84)

Substituyendo todas estas expresiones en (A-80) y simplificando se obtiene

finalmente:

hi- h? _ T(ad/aT)-(b.V- bv;)
RT ~ bv (v + b)

+
(A-85)

bT 8/0ni(n,Ba/0Th) + (da/dTh(b-bd |, (1 s 3)* P
b* v/ RT

Energia Libre de Gibss Molar Parcial.

En base a la ecuacién A-67 y substituyendo en ella la ecuacién A-57, se

tiene la siguiente expresién:

He - 2 Loin B (-0 n 2in(1e L) 2200 0] (480

La cual se deriva en partes y las expresiones de las derivadas se pre-

sentan a continuacidn:

2 [nind 2 oo (_._; uxn—{"'—] (A-87)
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™ ‘"(‘*v)]' 5 e mfie? )ba/a"'(""’) -8 8/8mb (5-gg)

Llevando a cabo las mismas manipulaciones algebriicas que condujeron

a la ecuacién A-82, la ecuacidon A-88 se reduce a:

9f( a b\l._a vbi-¥%b b) bd/Bni(n a)+a(b by)
an.-["'bl"(“v) bv veb ‘l"(“ ) B (4-69)

Y de la ecuacién 3.2 se obtiene

a_ __{+ _»p
vivtb) " v-b AT

Que substituyendola en A-89 la expresibn resultante y ademés las ecua

ciones A-87, A-83y A-84 en A-86, rearreglando y simplificando se en

cuentra la igualdad final para la energfa libre de Gibbs molar parcial.

gi- g’ 1p Plv-b) b d/oni(n.a)s alb-by, _b_a[&/ _“ (A-90)
RT b b (RT
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Apéndice B. Cédlculo de Derivadas

1. Derivadas Parciales de la Ecuacién de Equilibrio.

La derivada parcial de la ecuacién de equilibrio (Ecuacidn 4.9) con

respecto a la variable independiente € estard dada por

(%%) T aT) S Z( ':Z('g%) e

Derivando la ecuacién(4.3)con respecto a € se tiene:

g;_] _Li[r(BK: /3€) + (16 - 11‘(ar/og)|| g
g e Ki-1)r+1

’ ”‘M("’g‘g‘“) _xf(y-x) (%ra (B-2)

Zi Z;
Similarmente, derivando la ecuacibn (4.4) y empleando el balance

de materia (4.1), se tiene:

88 <08 50
S0y ‘[ék&)m._d f-xi (a_r] (B-3)
o,

Zi zi a¢
Sustituyendo las ecuaciones (B-2) y (B-3) en la ecuaci6n (B-1), y usan

do el balance global de material

(1) T+ v Ty = 1 (B-4)

se obtiene:

) P P ) o
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y puesto que

Ank; _hy-hy _ & (B-6)
oT RT* T
AInK; =0 (B-7)
ar
Anki _ _ (v, - vi L2 - _6; B-8
dlnP (@ JR_‘I" T (B-8)
Se obtiene finalmente las derivadas parciales deseadas:
1 (4. U Xiti &i 11
R (OT]'T?'-[ t Z_“:!i (i
) Zﬁ;h_(!_—_&_ (4.12)
RT or
L(alb- )=ZXay;6a (4.13)
RT\3InP Z;

Derivadas Parciales de la Ecuacién de Balance de Entalpia.

Si se deriva la ecuacién de balance de entalpia con respecto a la va
riable independiente § se obtiene:

BB Tl g s

+0- r)Z (ak)h.L+ G (bha )]g (B-9)
Sustituyendo las ecuaciones (B-2) y (B-3) en (B-6) y reagrupando términos:
) Zu_ (6r)+r(1 -r) Zx.x.‘_s, (a:lrEK.)

s [r) Y (0 (-} K] 610

RT(ag
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Suponiendo que las entalpias molares parciales son independiente de
la composicién y de la presién, las derivadas con respecto a la tem

peratura estardn dadas por

Zy‘ (ah.q] Zy, Piv = CP Y yi = cpe (B-11)

fo(%:hrn)zzxfc‘pu =y f=cpt (B-12)

Substituyendo las ecuaciones (B-6), (B-7), (B-8), (B-11)y (B-12) en

la ecuacién (B-10), se obtienen las derivadas parciales deseadas:

;(%th):.&_[rcp: +(1-Ncpt ]+ r(l-‘r)z%:‘_éf (4.18)

_i? ) Z_!f_.‘_él (4.19)

e

3. Derivadas Parciales de la Ecuacién de Balance de Entropia.

Derivando la ecuacién de balance de entropia (4.23) con respecto a

la variable independiente g , se obtiene:

(_EP_) (Y8 - 5 (3"}” ZK s.v+y.(_§.u)]
(- r)Z[(%)s' * X (%)] (B-13)
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Sustituyendo las ecuaciones (B-2) y (B-3) en la ecuacién (B-13) y utili-
zando la aproximacion T (55 -Si ) =hih i vélida cerca del equi

librio,

R[;w;) _z‘_(dr]+r(1 ,-)Zx.v. (aan.]

+ 1[ Zy. (asu + Q- ')E xi (as-u“ (B-14)

Suponiendo que las entropias molares parciales son independientes de

la composicidén y que el sistema sigue vn comportamiento ideal:

@%v]:g%u (B-15)
N
ol

Substituyendo las ecuaciones (B-15) a (3-19) en la ecuacién (B-14), se

obtienen las derivadas deseadas.

l[ﬂ’.}}L[rcp’,_, +(1—r)cpt]-r(1‘r) .l‘i!‘r_\l.’ (4.24)
aT) R Z;
(g8 i

_1_651% crr Ty - r(1-0)S X Y6 B (4.26)
R(a]n )_ rf_‘,y r( r)> X
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APENDICE C REGLAS DE DISENO

Antes de pasar a enumerar las reglas de disefio es necesario definir al-
gunos conceptos de utilidad.

Un ciclo simple se define como un ciclo cerrado donde la misma cantidad
de refrigerante fluye en cada punto, es decir es un ciclo sin niveles inter-
medios.

Un ciclo complejo se define como un ciclo cerrado con mezcla y divisién de
corrientes (Figura 7.1). Un ciclo complejo puede ser considerado como
una superposicién de ciclos simples operando reversiblemente en cascada,
donde los ciclos més calientes proporcionan la refrigeracién para enfriar
y condensar el vapor comprimido del siguiente ciclo méis frio. Por lo -
tanto. los presaturadores e interenfriadores son conceptualmente equiva-

lentes a los postenfriadores y los economizadores a los condensadores.

Un ciclo de licuefaccién se define como un ciclo abierto con alimentacién

de vapor y con producto liquido. La alimentacién de vapor se supone satu-
rada a la presion de condensacién. Un ciclo de licuefaccioén puede ser des
compuesto en un ciclo de licuefaccidn cerrado y una corriente de proceso que
pasa a través del condensador y varios pasos de expansion y recondensa-
cién. La refrigeracién suministrada pcr el ciclo cerrado es reversible

en la condensacion.

Este andlisis permite transformar el célculo de un ciclo complejo o abierto,

que aparéntemente es iterativo, en una secuencia de célculo estrictamente
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directa de ciclos simples.

Reglas de disefio para ciclos simples ideales. (Barnés y King, 1974)

Un ciclo en el que los costos de equipo se consideran despreciables y solo
los costos de operacidn prevalecen, se denomina ideal.

Las siguientes son reglas de disefio aplicables a este tipo de sistemas.

Regla 1 (Condensadores). El refrigerante vapor debe ser condensado
totalmente antes de ser expandido.

Regla 2 (Compresores). El vapor no debe ser comprimido méis alld

de la presion a la cual la condensacidn es posible con el medio de enfria-
miento disponible.

Regla 3 (Intercambiadores vapor-liquido). Si un vapor es sobrecalen-
tado antes de la compresién, la corriente liquida enfriada debe ser utili-
zada para elevar su temperatura y en cada operacidn la temperatura del
vapor debe ser la de entrada de la corriente liquida. Este tipo de opera
cion es recomendable en refrigerantes de alto peso molecular.

Regla 4 (Interenfriadores y Postenfriadores). Si un refrigerante en par
ticular es usado para enfriar hacia la saturaci6én un vapor parcial o total-
mente comprimido, todos los refrigerantes potenciales de mayor tempe-
ratura deben ser usados en cambiadores anteriores.

El vapor debe ser completamente enfriado en cada equipo hasta la tempe-
ratura del refrigerante usado.

Regla 5 (Interenfriador inicial). Esta regla es un corolario de la ante-
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rior. EI vapor de salida del compresor debe ser enfriado por lo menos,

hasta la temperatura del siguiente refrigerante mis frio.

KReglas de Diseifio de ciclos complejos ideales.

Regla 6 (Mezcla). La corriente de vapor producida en un nivel interme
dio y el vapor comprimido parcialmente deben ser llevados a la tempera-

tura de algin refrigerante disponible antes de ser mezclados.

Corolario. Presaturar el vapor comprimido en un nivel intermedio
aumenta la eficiencia de un ciclo, solamente si no es econémico sobre-
calentarlo. Esta operacidén es recomenclable para refrigerantes de bajo

peso molecular.

Regla 7 (Economizadores). Los economizadores deben ser suministra-
dos en todos los niveles de presi6n intermedios para separar el vapor pro

ducido de la expansién del liquido antes de que el liquido prosiga su expansién.

Reglas de disefio de ciclos reales.

En un ciclo real el costo del equipo es significativo y por lo tanto se debe
permitir un gradiente finito de temperatura en la operacién de condensado
res, enfriadores o intercambiadores de calor.

Regla 6a (Mezcla). Cuando el costo clel equipo es significativo, puede
ser mas conveniente mezclar cualquier vapor parcialmente comprimido

con el proveniente de la expansioén del nivel de presién correspondiente.
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Regla 4a (Enfriadores y Presaturadores). La politica de usar el refri
gerante mds barato disponible (Regla 4) no necesariamente es la 6ptima.
Usando un refrigerante mds caro presenta la ventaja de requerir un me
nor nimero de enfriadores con una drea total reducida.

Regla 5a (Enfriamiento inicial). Por la misma razén no es necesaria-
mente la politica 6ptima enfriar el vapcr comprimido hasta una tempe-

ratura cercana al del siguiente refrigerante.

Regla 3a (Intercambiadores vapor-liquido). Similarmente se puede
sobrecalentar un vapor parcial o totalmente comprimido, subenfriando

cualquier refrigerante liquido disponible a mayor temperatura.

Regla 5b (Compresores). Si las diferrentes etapas de compresién en un
ciclo complejo son realizadas en un cuerpo del compresor y existe la -
posibilidad de seleccionar el material cel compresor global. No se de
ben permitir temperaturas de admisién menores al limite propio de un

material de construccion dado.
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NOMENCLATURA

a = Pardmetro de la ecuacibén generalizada de Redlich-Kwong

ac = Pardmetro de la ecuacién en el punto critico

A= Coeficiente de las ecuaciones de Passut y Danner

b = Pardmetro de la ecuacién generalizada de Redlich-Kwong

by = Coeficiente de la ecuacion adiinensional

by = Coeficiente de la ecuacién adimensional

by = Coeficiente de la ecuacién adimensional

by = Coeficiente de la ecuacion adimensional

bg = Coeficiente de la ecuacion adimensional

C = Coeficiente de las ecuaciones Je Passut y Danner

cp = Capacidad calorifica molar

cpi = Capacidad calorifica molar parcial del componente i en la mezcla

cp° = Capacidad calorifica en el estado de referencia.

D = Coeficiente de las ecuaciones de Passut y Danner

E = Coeficiente de las ecuaciones de Passut y Danner

F = Coeficiente de las ecuaciones de Passut y Danner

F' = Funcién de la temperatura y el factor acéntrico de la ecuacion
de Barnés.

F" = Gasto molar de la corriente de alimentacién

F1 = Balance de entalpia para un sistema de una fase

Fg = Balance de e.cropia para un sistema de una fase



Energia libre de Gibbs molar.

Energia libre de Gibbs molar parcial del compenente i en
la mezcla.

Coeficiente de las ecuacione:s de Passut y Danner
Entalpia molar

Entalpia molqr parcial del componente i en la mezcla
Entalpia en el estado de referencia

Constante de equilibrio

Gasto molar de la corriente de liquido saturado
Logaritmo natural

Peso molecular

Presion

Presién critica

Presion de referencia donde el sistema se comporta como gas
ideal.

Relacién de vaporizacion

Constante Universal de los gases

Entropia molar

Entropia molar parcial del componente i en la mezcla
Entropia en el estado de referencia

Densidad relativa 60°F /60°F

Temperatura absoluta

Temperatura critica
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Ty = Temperatura reducida

TBP = Temperatura normal de ebullicién

U= Factor de caracterizacion

Up = Factor de caracterizacién de una parafina

v = Volumen molar

vi= Volumen molar parcial del componere i en la mezcla
V= Gasto molar de la corriente dz vapor saturado
X = Fraccion molar

X = Composicién molar del liquido saturado

y = Composicién molar del vapor saturado

z = Composicioén molar de la alimentacidn.

Simbolos griegos

= Coeficientes de la correlacion de la densidad relativa de para-

final lineales.

¥ = Funcién de la temperatura y ¢l factor acéntrico de la ecuacidn
de Soave.

L Coeficiente de actividad en el liquido del componente i en la
mezcla.

h = Error relativo equivalente en temperatura

Y, = Error relativo equivalente en temperatura
AinkK;

6 = /M

€ = Tolerancia en la convergencia
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n = Variable independiente en el algoritmo para la determinaci6n

del equilibrio fisico

8 - AlnK;
dInP
( = Variable independiente en el algoritmo para la determinacién

del equilibrio fisico.

¢ = Coeficiente de fugacidad

\P = Restriccién de equilibrio, de entalpia o entropia en el algoritmo
para la determinacién del equilibrio fisico.

w = Factor acéntrico

Subindices

Corriente de alimentacién

F =
i = Componente

j = Componente

L = Corriente liquida
m = Mezcla

n = [teracidn

v = Corriente vapor

Superindices

*  Sin normalizar

** Referente a Rachford y Rice
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