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Disefio, Simulacion, Optimizacion y Seguridad de Procesos.

Diametro econémico de tuberia.

El érgano de transporte de los fluidos en las plantas de procesos es a través de tuberias
principalmente. Como se sabe de materias como fendmenos de transporte y principalmente de
Operaciones Unitarias, las tuberias no son perfectamente lisas oponiéndose al movimiento de
fluidos en su interior.

El los simuladores de procesos los objetos correspondientes (“Streams” o “Material
Streams”) son en realidad, para el PFD, lineas de informacion mas que de materia propiamente
dicha. El Unico objetivo de los mismos es transferir la informacién desde la salida de un médulo a
la entrada de otro tales como flujo, composicién, temperatura y presidon (el resto de las
propiedades se derivan de las anteriores) pero no del material, tamafio y menos topologia del
mismo.

Sin embargo si cuentan con otros objetos que se insertan en el medio que emulan el
comportamiento no sdélo de la tuberia en si sino también de su aislacion.

Objetivo:

En general el dato mds importante a considerar es el flujo y condiciones de la corriente, e
incluso, quizas del material (atendiendo al fluido a transporte y su interaccidn con las paredes del
tubo) o el espesor aproximado de la pared (atendiendo a la presion interna) pero no del propio
didmetro. Como se aprecia a primera vista y sin otra consideracién habria infinitas posibilidades
pero al final todo recae en costo. Efectivamente, una tuberia de gran didmetro facilita el flujo por
lo que la pérdida de carga (por lo tanto la potencia de bombeo) es baja pero se encarece por el
material debido a la importante masa del mismo.

Por otro lado, un tubo de diminuto didametro haria que el costo de materia (fijo) sea bajo
pero la presion y potencia de bombeo sean altas (variables). Entre ambos extremo existe un
diametro que minimiza el costo total (fijos mas variables) que se denomina didametro dptimo (o
econdmico) de tuberia.

Aunque en la bibliografia puedan existir referencias e incluso nomogramas nada sustituye
la potencia de un simulador que ademas permite ajustar los pardmetros a las condiciones de e
lugar y tiempo en particular. Esto es debido a que los costos de energia difieren de una zona a otra
lo mismo que el del material haciendo que debamos elegir soluciones particulares sesgadas por
estas condiciones. Por ejemplo, si el material es particularmente caro quizas debamos sacrificar
costo operativo (bombeo) a fin de mantener reducido el del materia o al contrario, si el material es
barato o la energia cara debamos tomar un didmetro mds grande. Todo esto se ilustrard con
ejemplos.



Ejemplo 1: Se desea bombear 100 [Kg/h] de agua por una tuberia de 1000 [m] horizontal y
adiabatica 25[ 2C] y 1 [atm] a 25 [2C] y 2 [atm]. Los costos son los siguientes y se utilizard el Hysys®

a) Acero dulce (e=4,572x10" [m])
b) El flujo de 1000 [kg/h] y tuberia de acero al carbono (€=2,5790x10” [m])

Costo potencia: Cpr o = C, [%} *H,p {%} POTENCIA {%}

Siendo C; : 0,058823 y Hgp= 8500 queda:

Coperarivo = 300 [%ﬁi} * POTENCIA [%}

Costo tuberfa: C,,,, = C{ us$ }<L[;11]>*<(D1)2 [mm? ]*(1+0,20)%0,15
mm

Siendo C,=0,27777 y L =1000, para un 20 % de instrumentacion y 15 % TIR queda

Cryo =50 { us$ } *(DIAMETRO INTERIOR TUBERIA )’ [mm* ]
mm
Costototal:  Crory = Copprarot Cruo

Armado del Flowsheet:
a) Acero dulce

Se inicia un caso nuevo con agua como componente y UNIQUAC-ideal como paquete FQ.
Se instalan los objetos necesarios que incluyen:

e 3 Corrientes materiales.
e 2 Corrientes de energia.
e Una bomba centrifuga
e Untuberia



SE

Temperature 2501 C
E Pressure 2.004 atm s
Temperature 2500 C Molar Flow 5551  kgmolerh Temperature 2500 C
Pressure 1.000 atm Mass Flow 100.0 kah Pressure 2000 atm
Molar Flow 5551 kgmole/h 5td Ideal Liq Vol Flow ~ 0.1002  m3/h Molar Flow 5.551 kgmole/h
Mass Flow 100.0 kg/h Mass Flow 100.0 kg/h

Std Ideal Lig Vol Flow | 0.1002 m3/h

Std Ideal Lig Vol Flow 0.1002 m3h

Tuberia

SPRDSHT-1 Calor i B
Potencia Potencia Calor HeatFlow  0.0000  kJ/h
Heat Flow  13.46 kJ/ih
Tuberia

Pressure Drop 3.857e-003 atm

P-100 Pipe Length (Pipe Length_1) 1000 m

Delta P 1.004 atm Elevation (Elevation_1) 0.0000 m

POWER 1346 kJ/h Inside Diameter (Inside Diameter_1) 40.00 mm

Adiabatic Efficiency 7500 % Outside Diameter (Outside Diameter_1) 4500 mm

Roughness (Roughness_1) 4.572¢-005 m

Configuracion tuberia

“ PIPE-100
Design | Name: 1F'IF'E-‘IEIEI
Connections
FEamaiers Irlet Outlet
: 1 - 2 £
| Calculation ii _] J __J
|lzeranablez
' Motes 4{) )

Fluid Package Energy

] Baziz-1 Lj 1|:| ‘1]

—
Deszign 1 Fating J Wiorksheet ]_ Performance J Dynamics ] Depozition 1
Delete | I | |orored




% PIPE-100 N=1Ed

Design Pipe Flow Correlation
Pl | | | Aziz, Govier and Fogarasi ~
Baxendell and Thomas = ‘
Parameters i
Calculation .
|lzer Waniables
M ates 4{) _)—)—
Delta P: 10,3308 Duty: |0.0000
Gravitation Energy Changs |IZI_EII:IEIEI ki
e —
Design ] R ating J Workzheet ] Perfarmance ] Dynamics J Depozition
Delte | I | oo

" PIPE-100 EJE|E|

Rating | ~Length - Elevation Profile -
Alng Segment_ . 1]
Heat Transfer Fitting/Pipe : Fipe |
Length 2 1000 |
Elevation Change 0.000a |
Outer Diameter | 45.00 |
Inner Diameter 4000
Material _ Mild Steel |
Increments _ 3|
Append Seament ‘ Inzert Segment ] Yiew Segment. .. ‘
Delete Seament | Clear Prafile |
._._. Dezign Hatingl Workzheet J Perfarmance J Diynamics ] D epozition
Dette | I | oo




" PIPE-100 EJE|E|

Rating | ~Specify By

Sizing : :
Owerall Heat Transfer

Heat Transzfer

|Heat Loss Il 0.00000 ki

._._. Dezign Hatingl Workzheet J Perfarmance J Diynamics ] Depozition
Dette | I | oo

Implementacion:

La celda Al contiene la potencia de bombeo mientras que la B1 su costo. La celda A2 el
didametro de la tuberia y la B2 su costo. La celda B4 el costo total. La celda A2 el didmetro interno

(variable manipulada). Las celdas A4 y A3 (A3+0.5) se exportan al médulo tuberia.



Spreadzhest Mame ISPHDSHT-1

~Imparted Yanable
Cell Object Y ariable Description Edit Impart. . |
1 Fotencia Heat Flov
Add Import. . |
Delete |mport |
—Exparted W anable
Cell Object Yariable D escription Edit Expart.. |
&3 Tuberia | Outzide Diameter [Outside Diame
Ad Tuberia | Inside Diameter [Inside Diameter_ Add Export.. |
Delete Export |

—

Eunnectiunsl Farameters IFDrmuIas I Spreadzheet I Calculation Qrder Ies Ir

Delete | Function Help...

Spreadsheet Only... |

H SPRDSHT-1

—Formula Summan

Cell Farmula R ezult

A3 =42+05 40.50 rmm
Ad =42 A0.00 rarm
B1_~]| =al*500 B732 kl/h
B2 =a2*a2"hl 2.000e+004
B4 =h1+hb2 8.673e+004 kJih

< |

|

-

Connections I

Farameters Furmulasl Spreadsheet I Calculation Order larial:ules IF-

Delete | Function Help...

Spreadzhest Only... |




"

B SPRDSHT-1

Current Cell
Yariable Tope: | Energy

ﬂ Exportable

fo O]

3

B4 " ariable: | Anglezin: | Fad -
=b1+b2
A B C D -
1 1346 kJ/h E732 kJ/h [l
2 A0.00 mm . 000e+004 | |
3 A0.50 mrm _
4 A0.00 mm || BEF3e+004 kb |
4]
B
7
a
E =
N Connections J Parameters J Foarmulaz  Spreadsheet | Calculation Order Jarial:ules J J_'
Delete | Function Help... | Spreadzhest Only... | [ lgnored
Resultados:

Si se parametriza con la celda A2 (diametro interno) y su funcion costo total se obtiene las

siguientes curvas.

B1:

2.600e+004

?
g

2.200e+004
2.000e+004
1.800e+004
1.600e+004
1.400e+004
1.200e+004
1.000e+004

8000

6000
1

parcial

= (Costos Operativos
—— Costos Fijos

e

d

\ P

L

D

ITRTTVIT AR TRTTA ST TRTSTA CTRTRTINY FRTRRIRI T CORIRMT AIRRARRTA FETRRTRITA RONIRUISY

e N .

o

.00

15.00 20.00 25.00

30.00

35.00 40.00

A2: Inside Diameter (Inside Diameter_1) (mm)

2.000e+004
8.000e+004
7.000e+004
6.000e+004
5.000e+004. .
(3]
4.00034001n
3.000e+004
2.000e+004
1.000e+004

0.0000

4500



total

000e+004

200e+004

200e+004

/|
P

200e+004

200e+004

B4:

f/
7

/

J00e+004

200e+004

200e+004

200e+004 |
15.00 20.00 25.00 30.00 35.00 40.00 4501
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A2: Inside Diameter (Inside Diameter_1) (mm)

Optimizacion:

Se busca el didametro interno de tuberia que minimice el costo total en lugar de verlo en las
graficas.

" -

H Optimizer - Spreadsheet

Imported Y arables

Cell Object Yariable Description Edit Impaort..
A1 Paotencia Heat Flov
A3 SPROSHT-1=2E 4 B 4: Add Import...

Delete Import

Exported YW anables

Cell Object Yariable Description

Add Export...

A

-—

Connections | Farameters JFDrmuIas J Spreadzhest J Calculation Order Jss JJ_.

Function Help. .. | Spreadsheet Only... |




—Current Cell

Imported From: [SPROSHT-1@E4 E zportable =

[ a3 Wariable: |B4: Angles ir:

1346 kl/h

A B C D 4
_

867 3e+004 klih

1

N |

Connections IF'arameters IFu:urmuIas Spreadsheet | Calculation Order lss ”=|-

“‘mﬂmmhwm—l

Function Help... Spreadsheet Only... | [heiee

—Adjusted [Primary] Wariable
Object Yariable Dezcription Low Bound Current WValue High Bound Reset Walue | Enabled
SPROSHT-1 | A2 Inzide Diameter [Ihsi 10.00 1407 80.00 <emphy v
Add... | Edit... | Delete | Sawe Current | Reset Current |

Configuration ‘H'aliahlesl Functions I Farameters IMu:unitnr |

Deite | Spescheet. | S S|
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»i Optimizer =]

Cel | A3 % Minmize
Current ' alue 197926148 " Magzimize

Canstraint Functions

Muri  LHS Cell | Curment Yalue| Cond | RHS Cell | Cunert Value| Penalty Value Add

Canfiguration J Wariahles Functinns] Parameters ] anitar J

Dekte | Sereashect. | | Sta

» Optimizer [E=8(E=E ==
Optimizer Monitor [nformatior

Iteration Curmn., Func. Ewal. | Objective Function  |zide Diameter (Ingide Diamg =
8.00000 7.00000 197926 | 1. 40E53e-002 | ||
7.00000 200000 19826 8 1.37500e-002
E.00000 11.0000 19826 8 1.37500e-002
500000 5.00000 200EE. 8 1.50000e-002
4.00000 7.00000 200BE 8 1.50000e-002
300000 £.00000 271200 2 00000e-002
200000 400000 B1787.5 3.00000e-002
1.00000 200000 BEVH.T 4.00000e-002

Configuration JVariabIes J Functions J Parameters  Monitor

Deite | SpreaShect. | SR Star

Es decir da 14,07 [mm)] lo que corresponde con la curva del costo total mostrada
anteriormente. En las siguiente figuras veremos la evolucién de los costos para diferentes
didmetros incluyendo el éptimo.
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E
Temperature 25.00
Pressure 1.000
Molar Flow 5.551
Mass Flow 100.0
Std Ideal Lig Vol Flow  0.1002
SPRDSHT-1
B4: 3.043e+004 kJ/h
Potencia

SPRDSHT-1

Delta P
POWER

Adiabatic Efficiency = 75.00

Heat Flow = 50.87  kJ/h

Cota inferior (10 mm), costo 3,043e4

SE
Temperature 2504 C
Pressure 4793  atm
c Molar Flow 5.551  kgmole/h Temperature
atm Mass Flow 100.0  kg/h Pressure
kgmole/h Std Ideal Lig Vol Flow  0.1002  m3/h Molar Flow
kg/h Mass Flow
m3/h Tuberia Std Ideal Lig Vol Flow
= P-100 e/
Calor
Potencia Calor Heat Flow = 0.0000 kJ/h
Tuberia
Pressure Drop 2.793 atm
P-100 Pipe Length (Pipe Length_1) 1000 m
3.793 atm Elevation (Elevation_1) 0.0000 m
50.87 kJ/h Inside Diameter (Inside Diameter_1) 10.00 mm
% QOutside Diameter (QOutside Diameter_1) 4050 mm
Roughness (Roughness_1) 4.572e-005 m

25.00
2.000
5.551
100.0
0.1002

C

atm
kgmole/h
kg/h
m3/h

Optimizer -
Spreadsheet
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Cota superior (40 mm), costo 8,673e4

SE
Temperature 2501 C
E Pressure 2.004 atm
Temperature 2500 C Molar Flow 5.551 kgmole/h Temperature
Pressure 1.000 atm Mass Flow 100.0 kg/h Pressure
Molar Flaw 5.551 kgmole/h Std Ideal Lig Vol Flow  0.1002 m3/h Molar Flow
Mass Flow 100.0  kg/h Mass Flow
Std Ideal Lig Vol Flow  0.1002  m3/h Tuberia Std Ideal Liq Vol Flow
SPRDSHT-1 - P-100 e
B4: 8.673e+004 kJih
Potencia : Calor Calor
. Heat Flow =13.46 kJh  Fotencia Heat Flow = 0.0000 kJ/h
SPRDSHT-1 Tuberia
Pressure Drop 3.857e-003 atm
P-100 Pipe Length (Pipe Length_1) 1000 m
Delta P 1.004  atm Elevation (Elevation_1) 0.0000 m
POWER 13.46  kJ/h Inside Diameter (Inside Diameter_1) 40.00 mm
Adiabatic Efficiency | 75.00 % Qutside Diameter (Outside Diameter_1) 40.50 mm
Roughness (Roughness_1) 4.572e-005 m

25.00
2.000
5.551
100.0
0.1002

C

atm
kgmole/h
kg/h
m3/h

Optimizer -
Spreadsheet
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Optimo (14,07 mm), costo 1,979e4

SE
Temperature 2501 C
E Pressure 2476 atm
Temperature 2500 C Molar Flow 5.551 kgmole/h Temperature
Pressure 1.000 atm Mass Flow 100.0 kg/h Pressure
Molar Flow 5551  kgmole/h Std Ideal Liq Vol Flow = 0.1002 m3/h Molar Flow
Mass Flow 100.0  kg/h Mass Flow
Std Ideal Lig Vol Flow = 0.1002  m3/h Tuberia Std Ideal Lig Vol Flow
SPRDSHT-1 = P-100 SE .:_—5'
B4: 1.979e+004 kJ/h
. Potencia . Car Calor
Heat Flow 19.80 kJh  Potencia Heat Flow | 0.0000 | kJ/h
SPRDSHT-1 Tuberia
Pressure Drop 0.4765 atm
P-100 Pipe Length (Pipe Length_1) 1000 m
Delta P 1476 atm Elevation (Elevation_1) 0.0000 m
POWER 19.80 kd/h Inside Diameter (Inside Diameter_1) 14.07 mm
Adiabatic Efficiency | 75.00 % Outside Diameter (Outside Diameter_1) 14.57 mm
Roughness (Roughness_1) 4.572e-005 m

25.00
2.000
5.551
100.0
0.1002

c

atm
kgmole/h
ka/h
m3/h

Optimizer -
Spreadsheet
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b) Acero al carbono:

Siendo que el material, acero al carbono repetimos el ejemplo pero con un

flujo de 1000 [kg/hr] de agua en las mismas condiciones, excepto en el material de la

tuberia:
SE
Temperature 2498 C
E Pressure 3.040  atm s
Temperature 2500 C Molar Flow 5551  kgmole/h Temperature 2500 C
Pressure 1.000  atm Mass Flow 1000  kath Pressure 2,000 atm
Molar Flow 55.51 kgmole/h Std Ideal Lig Vol Flow ~ 1.002  m3/h Molar Flow 5551 kgmole/h
Mass Flow 1000  kg/h Mass Flow 1000 | ka/h
Std Ideal Lig Vol Flow  1.002  m3/h Tuberia Std Ideal Lig Vol Flow  1.002 | m3/h
= P-100 SE s -
Costos Optimi
B1: Costo Operativo ~ 1.368e+005 Potencia Calbr Calor Sgrgggsel:éel
B2: Costo Fijo 4.500e+004 Heat Flow | 0.0000 ' kJfh
B4: Costos Totales  1.818e+005 IColencia
Heat Flow = 2736 kJ/h Tuberia
Pressure Drop 1054 kPa
. P-100 Pipe Length (Pipe Length_1) 1000 m
Delta P 206.7 kPa Elevation (Elevation_1) 0.0000 m
Costos FOWER 273.6 kJih Inside Diameter (Inside Diameter_1) 30.00 mm
Adiabatic Efficiency 75.00 % Outside Diameter (Outside Diameter_1) 30,50 mm
Roughness (Roughness_1) 2.500e-004 m
e~ - Salida
E[ Temperature FAG ::“:::;::::, 250148 [€ $| Temperature e
E| Pressure 1| atm SE| Pressure 28024 | atm 5 | Pressure 2]atm
E| Mass Flow 1000 | ka/h SE | Mass Flow 1000 | ka/h : ::::::w = :OD:J ma’h
E[ Molar Flow 55.5084 | kmol/h SE| Molar Flow 55,5084 | kmal/h S Voo el aarsi i
E| Volumetric Flow | 0.000278802 | m3/s SE| Volumetric Flow | 0.000278795 | m3/s
= | > - e
}—r. \-IJ st PIPIE-DI l
3 T — " RO - ‘ __________ -
= R | [ calor perdido
[Potencial Eneray Flow] 58 3744 [ keal/h | e [ Cator] Energy Flow][ 0:000674504 [hkealsh |
——————— [Bomba Tuberia
S e PUMP-01 Pressure Increase (Head)| 18024 [atm PIPE-01] Pressure Drop 0202401 | atm
PUMP-01 | Efficiency 75 PIPE-01 | HydraulicSegment,1,Length 1000 | m
PUMP-01| Power Required 583744 | kealfh PIPE-01| HydraulicSegment, 1,Elevation Ofm
PIPE-01| ¢ B 11 1D 30 [ mm
PIPE-01| HydraulicSegment, 1.E 1D 35 [ mm
PIPE-01| ¥ 1Results, LR Liquid| 131335
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Parametrizando entre 30 y 60 [mm] en Hysys:

— Bt
— B2
Costos
40,00 & 2.000e+005
i\ E
1 £ 1.800e+005
3500 P
8 g \ / £ 1.600e+005
> 1 E
= oo 7 £ 1400640083
S - E i
2 ] \ — £ 12000400
o ] F B
3 2500 \ ,/ 3 3
g_ : \ >< : 1.0006+00§5
o ] - —— E 8.000e+004
20007 2
E // / ; 6.000e+004
15.00 ] F 400004004
30.00 35.00 40.00 4500 50,00 55.00 60.00
AZ2: Inside Diameter (Inside Diameter_1) (mm})

— B4
500e+005 /
400e+005 = /
300¢+005 = /
2006+005 - /
1006+005 =

¥ /
S 000e+005 /f
900e+005 = /
B00e+005 \ /
700e+005 = /
500+005
BO0E+005S ol o e e
10.00 35.00 40.00 45.00 £0.00 £5.00 60.0(

A2: Inside Diameter (Inside Diameter_1) (mm)

Y Optimizando:

Funcion Objetivo

1.850E+05
o
> 1.800E-05 /A
2 1750605 \
S . \
O 1.700e+05
g L
© 1650605
(%)
2 e
S 1.600E+05 4 + —-
L

1.550E+05

0 1 2 3 ] 5 6 7
Iteracion
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Diametro Interno
5.00E-02
—
£
g 4.00E-02 \\/\_,
2 3.00e-02 W
L.
Q
et ]
= 2.00E-02
2 10002
)
1]
€ 0.00E:00 - .
~0
o) 1] 1 2 3 4 5 G
Iteracion
SE
Temperature 2501 | C
E Pressure 2,388 atm
Temperature 2500 C Molar Flow 55.51 | kgmole/h Temperature
Pressure 1.000  atm Mass Flow 1000 | ka/h Pressure
Molar Flow 55.51 kgmole/h Sid Ideal Liq Vol Flow ~ 1.002 | m3/h Molar Flow
Mass Flow 1000 kgl Mass Flow
Std Ideal Lig Vol Flow 1,002 m3/h Tuberia
P-100 SE
Costos
B1: Costo Operativo ~ 9.310e+004 Potencia o Calor
B2: Costo Fijo 6.619e+004 - Heat Flow | 0.0000
B4: Costos Totales  1.593e+005 fones
Heat Flow = 186.2 kJ/h Tuberia
Pressure Drop 30.35
. P-100 Pipe Length (Pipe Length_1) 1000
Delta P 140.7 kPa Elevation (Elevation_1) 0.0000
Costos POWER 186.2 kJih Inside Diameter (Inside Diameater_1) 36.38
Adiabatic Efficiency 75.00 % Outside Diameter (Outside Di 36.88
Roughness (Roughness_1) 2.590e-004

Implementacion en Excel:

Sid Ideal Lig Vol Flow

En modelos simplificados de bombas se puede emplear la siguiente ecuacion:

Donde:
W: potencia [W]

q: caudal [m?/s]

AP: caida de presion [Pa]

F: flujo masico [kg/s]

n: eficiencia adiabatica [adim]

p: densidad masica [kg/m’]

F

W=1><AP=—><AP

n px1

kJih

kPa

mm
mm

2500 C

2,000 atm

55.51  kamaoleh
1000  kg/h

1.002 m3/h

Optimizer -
Spreadsheet

17



_fxvazxL

2xD
F: factor de friccion [adim]
. : q F 4x F
v: velocidad del fluido [m/s] vV=——= = 5
A, pxA, pxaxD
L: longitud de tuberia [m]
D: didametro interno de la tuberia [m]
Cuando el régimen es laminar: Re< 2000
64
f=o
Re

Para régimen turbulento: Re> 2000

1 £ 2,51
— =-2xlog,, + Colebrook:
f 3,7xD  Rex,/f

€: rugosidad de la pared de la tuberia [m]

_Dxpxv
Y7,

Re

W: viscosidad [Nw.s/m?]

Como se aprecia el factor de friccion es una funcién implicita que debe resolverse en
forma iterativa. Una forma eficiente de tomar un valor de arranque es a través de la ecuacion
de Blasius:

f=0316xRe™*?

Costo potencia: C\pepsrmo =500 [%j} * POTENCIA [%}

Costo tuberia: C,, = 50 [ us$ } *(DIAMETRO INTERIOR TUBERIA )’ [rmm”]
mm

Costo total: Crorar = Corprarmo ™ Cruo

Datos:

Fluido:

18



Pagua= 1000 [kg/m’]

Hagua = 0,89 [cp] = 8,900E-04 [Nw.s/m2]

Fagua =1000 [kg/h] = 0,2778 [kg/s]
Oagua= Fagua/ Pagua = 2,778E-04 [m*/s]
Tuberia:

L= 1000 [m], horizontal

Etuberia™ 2;59E'04 [m]

Se implementa el modelo en una planilla de célculo como la sigue (mostrando

|=1/RCUAD( B21)+2*LOG10(D9/(3,7*D10)+2,51/(B19*RCUAD(B21))) |

formulas):
Agua
Ro 1000
mu 0,89 [cp] =0,001*B3
F 1000
q =D2/3600/D4
Temp 25 [oC] =273,15+B6
Tuberiay bomba
e 0,000259
DI [10 [(mm] =B10/1000
Psaiida 2 [atm] =101325*B11
L 1000
ef 75 % =B13/100
PEntrada =B11+D22 [atm] =D11+B22
Resultados provisorios
Awbera  =PI()*D10A2/4 [m’]
v =D5/B17 [m/s]
Re =D10*D2*B18/D3 adim
foasis  =0,316*B194(-0,25)
f {0,0223811645275941 |Func(f)
DP =B21*D2*D12*B18"2/(2*D10) [N/m2]=[Pa] =0,000009869233*B22
Pot =D5*B22/D13 [i/s] =B23*3600/1000
Resultados finales
Cop =500*D23
Fio =50*B10"2
Cow  |-B26+B27 |

Y mostrando contenidos:

[kg/m3]
[N.s/m2]
[kg/hr]
[m3/s]
[2K]

[m]
[m]
[N/m2]
[m]

[N/m2]

[atm]
[ki/hr]

19



Agua

Ro 1000 [kg/m3]

mu 0,89 [cp] 8,900E-04 [N.s/m2]

F 1000 [kg/hr]

q 2,778E-04 [m3/s]

Temp 25 [eC] 298,15 [9K]
Tuberiay bomba

e 2,59E-04 [m]

DI [ 1000 Jimm] 0,01 [m]

Psaiice 2 [atm] 202650 [N/m2]

L 1000 [m]

ef 75 % 0,75

PEntrada 140,15 [atm] 1,4201E+07 [N/m2]

Resultados provisorios
Awbeia  7,854E-05 [m’]
v 3,537 [m/s]
Re 3,974E+04 adim
f Blasius 2,238E-02
o [a2sse0rfruncn
DP 1,3998E+07 [N/m2]=[Pa] 138,15 [atm]
Pot 5184,47 [j/s] 18664,08 [kJ/hr]

Resultados finales

Cop 9,332E+06
Frio 5,000E+03
Cootal 9,337E+06

Para un didmetro 10 [mm] da un Re de 3.974e4 lo que la ubica en el régimen
turbulento. Se aprecia, ademas, que la ecuacién implicita de Cole Broke aplicada a f calculada
por Blasius da 2,43 en lugar de 0. Para encontrar el real f debemos ajustarla mediante
busqueda de objetivos haciendo que Func(f)=0. De este modo queda:
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Agua

Ro 1000 [kg/m3]

mu 0,89 [cp] 8,900E-04 [N.s/m2]

F 1000 [kg/hr]

q 2,778E-04 [m3/s]

Temp 25 [eC] 298,15 [9K]
Tuberiay bomba

e 2,59E-04 [m]

DI [ 1000 Jimm] 0,01 [m]

Psaiice 2 [atm] 202650 [N/m2]

L 1000 [m]

ef 75 % 0,75

PEntrada 339,43 [atm] 3,4393E+07 [N/m?2]

Resultados provisorios
Awbeia  7,854E-05 [m’]
v 3,537 [m/s]
Re 3,974E+04 adim
f Blasius 2,238E-02
o [seezeorfruncs)
DP 3,4190E+07 [N/m2]=[Pa] 337,43 [atm]
Pot 12663,13 [j/s] 45587,28 [ki/hr]

Resultados finales

Cop 2,279E+07
Frio 5,000E+03
Cootal 2,280E+07

Con lo cual el problema queda resuelto para D=10 [mm]. Si modificamos D a 20, f debe
reajustarse para hallar la nueva solucién. De ese modo podemos confeccionar una tabla que
ilustre los costos parciales y total en funcién del diametro interno:
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2,500E+07

2,000E+07

1,500E+07

1,000E+07

5,000E+06

0,000E+00

Costo total

20 30 40 50 60
D [mm]

Como se ve el D=10 deforma demasiado la curva, si graficamos desde 15 [mm]:

3000000

2500000

2000000

1500000

1000000

500000

Costo total

p—
_____....-""

\

N—_

20 30 40 50 60
D [mm]

Ahora se aprecia que entre30 y 40 hay un minimo. Si se grafican por separados los costos

parciales:
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Costos parciales

3000000

2500000

Ctotal

2000000 .
Ffijo

\
\
\

1000000

500000 \..,,m
X v vt PO

0 o }- T
0 10 20 30 40 50 60

D [mm]

El costo total se pega a los operativos a didmetros pequefios y a los fijos a didametros
mayores. Para encontrar el didmetro econdmico debemos modificar simultdneamente el
diametro (variable de optimizacién) y f (variable implicita) haciendo que Func(f) sea casi ceroy
minimizando el costo total. Esto es:

- B
Parametros de Sclver w

S5

Establecer objetivo:

i

Para: ) Max, @ Min () Valor des o

Cambiando |as celdas de variables:

£BE10;6BE21

[#]

Sujeto a las restricdiones:
sDs21 <= 0,0001 -

Agregar

Cambiar

Restablecer todo

- Cargar /Guardar

Convertir variables sin restricciones en no negativas

Método de resoludion: GRG Nonlinear IZ| Opciones

Método de resoluddn

Seleccione el motor GRG Monlinear para problemas de Solver no lineales suavizados. Seleccione el
motor LP Simplex para problemas de Solver lineales, y seleccione el motor Evolutionary para problemas
de Solver no suavizados,
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Agua

Ro 1000 [kg/m3]

mu 0,89 [cp] 8,900E-04 [N.s/m2]

F 1000 [kg/hr]

q 2,778E-04 [m3/s]

Temp 25 [°C] 298,15 [9K]
Tuberiay bomba

e 2,59E-04 [m]

DI [ 3636 ]imm] 0,0363568 [m]

Psaiice 2 [atm] 202650 [N/m2]

L 1000 [m]

ef 75 % 0,75

PEntrada 2,39 [atm] 2,4167E+05 [N/m?2]

Resultados provisorios
Awbeis  1,038E-03 [m’]
v 0,268 [m/s]
Re 1,093E+04 adim
f Blasius 3,091E-02
o [sose0rfruncs)
DP 3,9019E+04 [N/m2]=[Pa] 0,39 [atm]
Pot 14,45 [j/s] 52,03 [ki/hr]

Resultados finales

Cop 2,601E+04
Frio 6,600E+04
Cootal 9,210E+04

Valor que se aproxima mucho al obtenido con Hysys®. La linea de trazos de la figura
inferior ubica dicho didmetro econémico.
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3000000

Costo total

2500000

2000000

1500000

1000000

500000

\
\
\
\

20 30 40

D [mm]

50

60

Implementacion en GAMS.

PARAMETERS

Ro /1000/

mu /8.9e-4/

e /2.59e-4/

F /1000/

L /1000/

pi /3.1415926536/
PS /202650/

PE /101325/

ef /0.75/

VARIABLES
ftemp, CTotal;

POSITIVE VARIABLES

q,A,v,Re,fr,eD,DP,PES, Pot,CO,CF,DPB

DI;

EQUATIONS

R1,R2,R3,R4,R5,R6,R7,R8,R9,R10,R11,R12, R13,R14;

R1.. q =E= F/Ro/3600;
R2..  A=E= pi*DI**2/4;
R3.. v*A =E=q;

R4.. Re =E= DI*Ro*v/mu;
R5.. fr*ftemp**2 =E=1;

R7.. ftemp =E=-2*log10(eD/3.7+2.51/Re*ftemp);

R6.. eD =E=e/D|;
RS8.. DP =E= fr*L*v**2*Ro/2/DlI;
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R9.. PES =E= PS+DP;

R10.. Pot=E= q*DPB/ef;

R11.. CO =E=500*Pot*3600/1000;
R12.. CF=E=50*(DI*1000)**2;
R13.. CTotal =E= CO+CF;

R14.. DPB =e= PES-PE;

v.l=1;

A.l=1;

fr.1=0.10;

ftemp.l=4;

Re.l=1000;

DL.1=0.01;

options savepoint=2
MODEL BM /ALL/;
SOLVE BM USING NLP MINIMIZING CTotal;

Lo que da:
Variable Valor Unidad
A 1.038E-03 [m?]
CF 6.609E+04 | [uSs/afio]
co 9.356E+04 | [uSs/afio]
CTotal 1.597E+05 | [uSs/afio]
DI 3.636E-02 [m]
DP 3.902E+04 [Pa]
DPB 1.403E+05 [Pa]
eD 7.124E-03 [adim]
fr 3.963E-02 [adim]
ftemp 5.023E+00
PES 2.417E+05 [Pa]
Pot 5.198E+01
q 2.778E-04 [m*/s]
Re 1.093E+04 [adim]
v 2.676E-01 [m/s]
EMSO

Aplicamos el mismo ejemplo al simulador EMSO. El cédigo resultante en modo
simulacién paramétrica es:

#* Diametro economico de tuberia*#
using "types";

FlowSheet DiaEcon

PARAMETERS

PP as Plugin(Brief="FQ",
Type="PP",




Components=["water"],
LiquidModel="IdealLiquid",
VapourModel="Ideal" );

L as Real;

FM as Real;

e as Real;

PS as Real;

ef as Real;

VARIABLES
F as Real;
M as molweight;
eD as Real;
DI as Real;
Re as Real;
pi as Real;
v as Real;
TE as Real;
PE as Real;
X as Real;
Ro as Real;
mu as Real;
q as Real;
f as Real;
ftemp as Real;
PSE as Real;
DP as Real;
Pot as Real;
COp as Real;
CF as Real;
CTotal as Real;
HE as enth_mol;
SE as entr_mol;

EQUATIONS
M=PP.MolecularWeight;
F=FM/M/1000;
Di=time;
eD=e/DI;
pi=2*asin(1);
x=1;
TE=298*'K";
PE=PSE+DP;
q=FM/(3600*Ro);
Ro=PP.LiquidDensity(TE,PE,x);
mu=PP.LiquidViscosity(TE,PE,x);
g=v*pi*DIn2/4;
Re=DI*Ro*v/mu;
ftempA/2*f=1;
ftemp=-2*log(eD/3.7+2.51/Re*ftemp);
DP=f*L*vA2*Ro/2/DI;
PSE=PS+DP;
Pot=q*(PSE-PE)/ef;
COp=500*Pot*3600/1000;
CF=50*(DI*1000)/2;
CTotal = COp+CF;
HE=PP.VapourEnthalpy(TE,PE,x);
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SE=PP.VapourEntropy(TE,PE,x);

SET
L=1000*'m";
FM=1000;
PS=2*'atm’;
e=2.590e-4;
ef=0.75;
INITIAL
GUESS
Re=1000;
DI=0.06;
OPTIONS

TimeStart=0.02;
TimeEnd=0.06;
TimeStep=0.001;
TimeUnit='m";
DAESolver(File="dassl");
Dynamic=true;

End
8.00x10° ]
—_— COp
—CF
5 = (CTotal
6.00x10 1
5
400x10° 1
; /
) //-
0.00
2 nnx1n™ 2 5ox10™ anne1n™ 3 50x107 4nng1n 4500107 5 nny1n™ 5 5ox102 A 0nx1n™
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2.200x10°

2.100x10°

2.000x10°

1.900x10°

1.800x10°

1.700x10°

después de la tuberia:

3200107

3anx10?

2 AN~

3 R0x107

a0nx1n?

420x107

Vemos que el minimo es de 38 [mm[] aproximadamente. Las presiones antes y

1.200x10°

1.000x10°

8.00x10°

6.00x10° -

4.00x10° ]

2.00x10°

— PSE
—Ps
— P

0.00 +
2 nax1n?

2 ROx1n?

2 nax1n?

2 A0v1n?

40010~

4500107

5 Nne1n

5 BN~
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Ejemplo 2: Relacion de reflujo 6ptima de una columna de destilacion:

El reflujo en una columna de destilacion es un pardmetro importante tanto en etapa
de disefio (condiciona su tamafio) como en operaciéon (controla el grado de separacién de los
componentes,

Sea una mezcla binaria y la columna ilustrada en la figura siguiente:

v ﬂfvaf
b -
R

To
n— H,

1 Vw WP,

I_N /VW
/Qq

Ejemplo:
Sea una columna que separa benceno de tolueno, alimentada con una mezcla
equimolecular, 100 [Kmol/hr] como liquido saturado.

Adopte como especificacion que debe recuperar el benceno por tope, en la
corriente de salida con una concentracion de al menos x=0.98 y en fondo de x=0.06.
Tension superficial =20 dinas/cm.

Adopte el siguiente esquema de calculo.

1) Adopte una presion de trabajo de 1 [atm].

2) Suponga disponer de servicio de agua de enfriamiento a una temperatura de
20 [°C]. La misma sale a 70 [°C]. Suponga, ademas, disponer de servicio de
vapor de calefaccion de 2 [Kg/cm?] de presién manométrica.

3) El coeficiente U del condensador es de 500 [kCal/hr m? °K] mientras que para
el reboiler es 500 [kCal/hr m? °K].

4) Calcule el numero minimo de etapas por Fenske y la minima relacion de
reflujo por Underwood.
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5) Mediante la ecuacion de Gillland calcular el numero de etapas
correspondientes a distintos valores de relacion de reflujo.

6) Utilice la ecuacion de Gilliland para verificar los heuristicos que dicen que los
valores Optimos son aproximados una relacién de reflujo, R=1.45 R, 0 un
numero de etapas igual al doble del minimo.

7) Desarrolle sus conclusiones.

8) Determine mediante simulaciones, el mejor plato de alimentacion.

USO DEL MODELO RIGUROSO Y EL UTILITARIO DE HYSYS.

1) Desarrolle la funcién objetivo (costo de la columna).

2) Sobre esta base, y tomando como punto inicial el obtenido arriba ya
estudiado, utilice el  optimizador de Hysys empleando como variables de
optimizacion:

2-a) La relacion de reflujo (comparar con el resultado anterior).

2-b) La presion y la relacién de reflujo. Discuta este punto.
2-c) El numero de etapas. Discuta este punto.
2-d) La temperatura de salida del agua y la presion del vapor de calefaccion.

Datos: (tomados de Principios y calculos basicos de la ingenieria quimica de Himmelblau, David, afio
1978)

Modelo
La corriente F completa, X4, Xw, Po Y Pu-

Balance demateria global F=D+W W=F-D
Balance de masa por componente Fxx,.=Dxx, +W xx,,
FxszDxder(F—D)xxW
Fxx,=Dxx,+Fxx, —Dxx,
FX(xF_xW):DX(xd_xW)

Con lo que los flujos de salida quedan:

Determinacion del reflujo minimo, minimo nimero de etapas y etapas en funcion
del reflujo.

Se emplean las correlaciones de Fenske-Underwood y Gilliland. Asi la de Underwood
nos permite calcular la relacidn de reflujo minimo. Para ello se define la volatilidad o; como:

1/3
az (aS UPERIOR X aMEDIO X a]NFERIOR)

Recordemos que la volatilidad relativa es el cociente de la constante de equilibrio de
cada componente con respecto a otro tomado como referencia.
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a'x(xid)

> - m =R +1

Que para hallar la R, se debe resolver resolver la ecuacion anterior determinando 6.
Los (x;4)m corresponde a la zona de restriccidn que se presenta cuando el nimero de etapas se
hace infinito (reflujo minimo). A los efectos practicos se toma la composicién en el plato de
alimentacidn, esto es, la composicién de alimentacion misma. Por lo tanto para hallar 6 se
resuelve la siguiente ecuacion:

AXXir 4
Zai—ﬁ 1=q

Se calcula el 8 que satisface dicha ecuacion. El factor g indica la condicion de la
alimentacidn, cuando ingresa en su punto de burbuja vale 1 y cuando ingresa en su punto de
rocio vale 0.

De esta forma podemos calcular la relacién de reflujo minima. Para calcular el numero
minimo de etapas se usa la ecuacion de Fenske:

Dxx, |[Wxxy,

Log
Wxx, )\ Dxx,
N 1

m

loge,

Siendo los i y r los componentes claves. Una vez calculadas tanto la relacion de reflujo
minima como el minimo nimero de etapas podemos correlacionar el nimero de etapas que le
corresponde a una relacién de reflujo dada. Para ello se aplica la correlacion de Gilliland:

_(R_Rﬂ‘l)

~ (R+1)
N_N’”:l—exp 1+54.4x¢p gaO—SI
N +1 11+1172xp \ @~

Determinacion del perfil de presion.

Para ello se asume un perfil lineal como se aprecia en la figura. Sea pués n el nimero
de etapa con 0 para el condensador y N+1 para el rehervidor a los que les corresponde las
presiones Py y Py respectivamente.
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Lo
N

Para la etapa n le corresponde una presion:
P,—-P
P =" "%Ixn+P
N +1

Sea un condensador total. De esto resulta que la composicidn del vapor que ingresa es

Condensador:

igual a la del liquido que lo abandona (destilado y reflujo).

La relacién de reflujo R se define como el cociente entre la cantidad de condensado
que se refluja con respecto al flujo de destilado que abandona dicha etapa.

Por tratarse de un condensadortotal x, =x, =y,

Relacion de Reflujo R=
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Balancede materia V=L, +D=DxR+D
V,=Dx(R+1)

Balancede energia H, xV,=h,xDx(R+1)+0Q,
Oc = H,xV; =h; x Dx(R+1)
h, la entalpiaax, en su puntode burbuja(T})

siendo : , ;
H, la entalpiaay, en su punto de rocio (Tl)

Planteando el balance de energia en toda la columna podemos calcular el calor
aportado al rehervidor una vez calculado el quitado en el condensador:

H.xF+Q,=h;xD+h, xW+Q,

Balance de energia
Ow=h;xD+h, xW+Q.—H,xF

Rehervidor:
Y1
H N¥1
N \/N+1 W p‘w‘
I—N I NVV Tw XW
XN H W
/Qq
alY
Balancede materia global L,=Vy, +W

Balance demateria por componente xy XLy = Vy,,XVy. +X, xW

Vun =K(By, T, )xx, la composicion del vapor en eq con W
es el punto de burbuja correspondiente a [F,,,x,, |

Balance de energia  hy,xL, +Q, =H,  xV,, +h, xW

La entalpia de la corriente de vapor que abandona el rehervidor sera funcién de la
composicidn de dicha corriente y la temperatura del rehervidor. Por estar en equilibrio ambas
corrientes (W y Vy,1) estan a la misma temperatura (Ty). Como simplificacién puede asumirse

que dicha entalpia no depende de la presion.

Hy, :f(TW’yN+1)
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La ecuacion de balance de energia anterior tiene 2 incognitas (hy y Vyi1). A
continuacion se aplica el método de Sorel para encontrar dichas soluciones.

Se inicializa el entalpia del liquido que ingresa igualandola al de salida. Luego se
recalcula y compara. Si la diferencia esta dentro del margen de error se da por terminado el
calculo de lo contrario se emplea el valor calculado de entalpia para la siguiente iteracion.

h:fX(VNH +W)+QR =Hy, xVy, +hy xW
By XV +hexW+Qy=H, %V, +h, xW
Vi X(h:, _HN+1): hy X W =y x W =0y

hy, xW —hl, xW —Q,
(h:/_HN

VN+1 =

+1

L,=V

N+l

+W

(yzv+1 XV + Xy X W)
Ly

.X'N:

El algoritmo nos queda pués:
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hW*W_h;*W_QR

VNH ) (hf/ - HN+1)

LN = VN+1 +W

(yN+1 Vi + x5 * W)
L

Xy =
N

Ty: Punto de burbuja plato N f(x, P)

hy=f (T Xy)

Si

No

Calculo del didmetro y costo de la columna
Habiendo calculado los flujos de vapor tanto en la parte superior (V1) como inferior

(Vn) podemos estimar las areas de cada sector pudiendo adoptar la mayor de ellas para el

calculo econdémico.

En la figura siguiente se aprecia como se hace esto.
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Diztancia entre platog

G=0.305C [p,(p, - p,)

G es la velocidad masica del vapor [Kg/(hr m?)]
Siendo p, yp las densidades del vapor y del liquido en [Kg/m?].
G se debe estimar para el tope y el fondo de la columna.
Las que correlacionadas, dan :
Para tensioén superficial de 0.5 dinas/cm.:
C(0,5)=-0.0007 x* + 0.0615 x° - 2.0833 x* + 44.649 x - 280.58
R2 = 0.9999
Para tensioén superficial de 1 dinas/cm.:
C(1,0) =-0.0002 x* + 0.0195 x> - 1.2173 x> + 47.724 x - 347.8
R2 = 0.9999
Para tensioén superficial de 5 dinas/cm.:
C(5,0) = 0.0004 x* - 0.0324 x> + 0.391 x* + 33.125 x - 235.27
R2 = 0.9999
Para tensién superficial de 10 dinas/cm.:
C(10) = 0.0001 x* + 0.0127 x* - 2.3578 x* + 96.577 x - 614.88
R2 =1
Para tensién superficial de 20 dinas/cm.:

C(20) = 0.0016 x* - 0.081 x* - 0.6835 x* + 94.737 x - 664.71
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R2 =0.9999

Para ello se aplica a ambos flujos de vapores:

Parte superior: A4 = n - D= \/4X7A1
G T

Parte inferior: Ay = Va - D, = Ax Ay
G T

Por ultimo se adopta a D como al mayor de ambos diametros. N es el niumero
de etapas tedricas que resulta de la relacion de reflujo R. El numero real de platos
debe corregirse en virtud del rendimiento global de la columna. Esto se obtiene de:

Rendimiaento
S0

30 y = 49,451 504

20 14 R* = 0.9936
B0 \\
50

40 \\
20
20
10 . . . .

] a3
Volat*iscosidad

Rend sep %

N x100
El nimero de etapas reales sera: Ny =
rend%

Finalmente, teniendo el diametro de la columna y el numero de etapas
podemos calcular el costo de la columna. En la tabla se aprecia el costo en forma
tabular. Debajo de la tabla se presenta en forma de ecuacion correlacionada, mas
apropiada de aplicar a un sistema informatico.

Columnas de destilacidon con campanas de burbujeo
Didrnetro, en pulgadas Costo en $plato
B0 1200
70 1500
a0 1845
a0 2250
100 2700

Ct($/ plato) =1.77759 x D(pulg.)">***
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Calculo del tamafio y costo del condensador:
El pardametro que caracteriza al tamafio de un intercambiador es, entre otros, su area
de transferencia que puede calcularse mediante:

O-=U,.xA4.xAT,

n,C

AT :(TI_TS)_(TO_TE)
e (TI_TS)
Ln——2%
(To _TE)

Siendo

Los perfiles de temperatura se toman como muestra la figura siguiente, esto es,
considerado en contracorriente:

Ti

TS\‘&\ TIZI
\Q\TE

El célculo del costo implica saber el area de transferencia. La temperatura de salida del
agua de enfriamiento (Ts) debe adoptarse. Esta variable también puede ser de optimizacién ya
gue a altos valores de Ts se consume menos agua pero al disminuir la fuerza impulsora
aumenta el 4drea necesaria y por lo tanto el costo fijo. Tomando el coeficiente global U: como
dato:

_ Qe
U-xAT,

n,C

C

En la tabla siguiente se aprecia la funcionalidad del costo del condensador con
respecto al drea d transferencia. Debajo de la tabla la ecuaciéon que correlaciona dichos
valores:

Condensador-intercambiador de calor del tipo carcasa y tubos

Area de la superficie de transferencia, (pies ) Costo §
goo 8730
1000 11250
1200 12600
1400 13500
1600 145850

cpe=167,31158*[A (2]

Costo anual del condensada = cpex|Areatotal]x[1+0,60]x[0,15]
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De la tabla se extrae el costo del condensador, y dividiéndolo por el area se obtiene el

costo por pie cuadrado (cpc),

Calculo del tamaifio y costo del rehervidor:
Por un razonamiento andlogo se calcula el costo del rehervidor. De contarse con varios

servicios de vapor, la temperatura del rehervidor puede ser un criterio termodindmico. No
obstante, si todos ellos fueran posibles puede verse que a mayor presidon aumenta la
temperatura de saturacion y por lo tanto la fuerza impulsora lo que reduce area y costo pero
debe recordarse que el vapor a mayor presidén contiene menos calor latente por lo que se
consumiria mas vapor. Se asume que el vapor no se subenfria.

Por tratarse de perfiles planos no es necesario emplear la temperatura media

logaritmica.

Op =Ug x 4, X(TVa _TN+1)

I I
Trap = T vap
Thn = i
AR — QR
UR X (TVap _TN+1)

Reheridar-intercambiador de calor del tipo carcasa y tubos

Area de la superficie de transferencia, (pies?) Costo §
1000 17250
1400 21150
1800 24500
2200 27000
2600 30300

cpua=313,10299x |4, ()|

Costo anual del rehervidor=cpuax [Areatotal]x [1 + 0,60]>< [O,l 5]

Calculo del agua de enfriamiento:
El calor extraido en el condensador (Qc) es a través del agua de enfriamiento cuyo
salto de temperatura es desde T; a Ts, por lo tanto, el caudal necesario sera:

O =m, XCpA((TS _TE)
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o
" (1, - T,)

El Cp puede asumirse constante o debera tomarse un valor medio lo que implicaria la
necesidad de iterar. Siendo Opyoras 1as horas de operacién anuales dato: 8500 hr/afio. El costo
gueda pues:

q X 09054 X 0ph0ras
Cpx((T; =T, )x10000

Costo anual del agua de refrigeracion=

Siendo q la carga térmica del condensador, At el cambio de temperatura del agua de
refrigeracion, Cp= 1,0 Btu/(libra)(2F):

Calculo del vapor de calefaccion:
Siendo dato la presion (o variable de optimizacion) se puede estimar el calor latente de
vaporizacién Ay,

Qp =my, x4,
-
Ay

Qr X 0975 X 0phoras
915.5%x1000

Costo anual del vapor =

Costo anual total, variable con la relacién de reflujo.

El costo total anual resulta de la suma de todos los factores calculados
previamente.

Un método consiste en simular el sistema y para varias relaciones de reflujo se
calcula el costo total anual y se escoge como 6ptimo el que hace minimo dicho costo.
Puede ademas graficarse dicha funcién. Otro método es utilizar con la funcién objetivo
y restricciones correspondientes, al utilitario de HYSYS. En las ecuaciones de los
costos parciales se incluye amortizacion y costo de instrumentacion

CTntal = CColumna + CCondensador + CRe hervidor + CAgua + CVapor = F(R)

Esta ultima es la funcién a optimizar y denota ademas su dependencia de R.
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Implementacion en HYSYS: Relacion de reflujo R=2.

AE
Temperature 2000 C
Pressure 1.033  kgicm2
Molar Flow -1163 | kgmele'h
Comp Mgole Frac {H20)  1.0000
Alim
Temperature 9118 C
Pressure 1.033 | kgicm2
Molar Flow 100.0 | kgmole/h
Comp Mele Frac (Benzene) 0.5000
Comp Mole Frac (Toluene) | 0.5000
T=-100
Minimum Reflux 1172
Minimum Trays §.958
Actual Trays 12.31
Cptimal Feed 7.5976
Vapor
Condenser Duty | -1.057e+008  kcal'h
Temperature
Reboiler Duty 1.074e+006 kealh
Pressure
External Reflux 2.000
Maolar Flow

Comp Mele Frac (H20)

Qc
Heat Flow

-1.057e+006 kcalh

L

1.074e+006 kecal'h

L

Va_p'ur

Qr
Heat Flow
1198 C
2.000  kgfcm2

113.3 | kgmole'h
1.0000

E-101

Ccm-:;;lsado

AS

Temperature 70.00 C

Pressure 1.033 | kg/ecm2

Molar Flow -1183 | kgmeledh

Bencena
Temperature 79.16
Pressure 1033
Molar Flow 47.83
Comp Mele Frac (Benzene) 0.9800
Comp Mole Frac (Tolueng) | 0.0200
Tolueno
Temperature 107.8
Pressure 1.033
Molar Flow 5217
Comp Mole Frac (Benzene) 0.0800
Comp Mole Frac (Toluene) | 0.8400
Condensado

Temperature | 1196  C
Pressure 2.000 kgfem2
Molar Flow 1133  kgmole/h

[
kgicm2
kgmalelh

kgicm2
kgmole/h

Condensador

Senvicios

—
Tope

Columna Costo
total
Cosio total
BT: 1.411e+004
B12:  3.080e+004
B15  4.491e+004
D4 1.706
Rehervidor Optimizer -
Spreadshest
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Planillas

Condensador
L Condensador EI@

Spreadsheet Mame |Condensador

—Imported ¥ arnable

Cell Object Yariable Description Edit Import... |

B2 E-100 Duty

B Bencena Temperature Add Impart... |

BS AE Temperature

BE A5 Temperature Delete Import |

B3 Tope Temperature

—Exported Yariable

Cell Object " ariable D escription Edit Expart, |
Add Export... |
Delete Export |

T L g .
Eunnectlunsl Farameters I Forrnulas I Spreadsheet I Calculation Order I I zer Variables INntes]

Delete | Function Help. .. | Spreadzhest Only. . | I lgnored

# Condenszador

—Formula Surnmany

Cell Formula R ezult
B9 =b2/b7 dE-1] 7686
B15 =167.31158%29"0.6023 9995
Ca =10.76391*b9 273
D& =[[b3-bE]-[b4-b5))A G ([b3-bE]Ab4-B5]) 27490

< | |

-

Connections I Parameters Furmulasl Spreadsheet I Calculation Order I Iser Vaniables INotesI

Delete | Function Help... | Spreadzheet Only. . | r ﬂgnu:ureu:f_
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Condensador

—Curmrent Cell
Exportable r
Al Warniahle: | Angles in:

|

A B C D -
1 Codenzador ﬂ
2 Az | -1.057e+006 kealdt
3 TTope 7384C
4 TC 7I16C
) Te 2000C DTLn
g Tz vO.00C 27.49C
7 ] 500.0
g me ft2
g Area 76,56 8273
10
1
12
13 j

|

Connections I Parameters IFormuIas Spreadsheet

Calculation Order I Idzer Variables INotes]

Delete |

Function Help... |

Spreadsheet Only. .. |

Columna

W—

Spreadsheet Mame IEDIumna

—Imported ¥ ariable:

Cell Object Y aniable ['escription ;l Edit Impaort... |
B4 Benceno | Phaze Mazs Density [Liguid Phas J
BES Benceno | Phaze Mass Density [Vapour Phe Add Import... |
D2 T-100 External Reflus
EZ Bencena tazs Flow Delete Import |
B3 Tolueno | Phaze Mazz Denzity [Liquid Phas
B3 Tolueno | Phaze Mass Density [Wapour Phe
BE T-100 Stripping W apour Flow
B10 T-100 Reboiler Duty
BE11 Tolueno M azz Heat OF W apourization
B15 T-100 Actual Traps
c2 T-100 Minirum Refius ™|
—Exported Y ariable
Cell Object % ariable D' escription Edit Export... |
Add Export... |
D elete Expart |

— _ X -
Ennnectlunsl Parameters I Formulas I Spreadsheet I Calculation Order I I zer W anables INDtes ]_

Delete |

Function Help...

| Spreadsheet Only... |
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B Columna

Spreadsheet Name IEDIumna

~Imported Y ariable:
Cell Object " ariable Description ;I Edit Impaort... |
BE T-100 Stripping W apour Flow
B10 T-100 Rebailer oty Add Impart.... |
B11 Tolueno tazs Heat OF W apourization
B15 T-100 Actual Trays Delete Import |
L2 T-100 Finirnurn Fefls
H15 Tolueno | Comp K Walue - Mixed Liquid [Tal
F13 Benceno Wizoozity
G13 Benceno | Comp K alue - Mixed Liquid [Be
H13 Benceno | Comp K alue - Mixed Liquid [T al
G15 Tolueno | Comp K Walue - Mined Liquid [Bel ﬂ
~Ezported Yariable:
Cell Object *Yariable Description Edit Export... |
Add Expaoit... |
Delete Export |
- —

Ennnecliunsl Farameters IFormuIas I Spreadsheet I Calculation Order I U zer Y aniables INntesr

Delete | Function Help... | Spreadshest Orly. . |
B columna
—Formula Summary
Cell Formula Fiesult
B2 =402 54 15.75
B3 = 0016402 4-0. 081 *b2"3-0. 683502 " 2+ 34, 737" b 2-BE: 439.9
B14 =(FHif=5x211.25.611] 1.570
B1E =1. 777091471 58805 1242
B20 =c15*b16 2 935e+004
C5 =1 305 b3 Eeaqib5b4-bE]) B277
C& =e21+d2] | 1.125e+004 kg/h
C11 =1 305*b 3 E@eaqrb3b3-b3]) G369
Ci12 =b10/b11 1.233e+004
C14 =39.36996b14 £1.82
C15 =f16 2363
[nls =ck/ch 1.792 kg/h
D3 =ck/bE 78.39
011 =c12/c11 1.936
ER =(Bzqrt{4*dh/pi] 1.510
E11 =(zgrt{4°d11/pi] 1.570
F2 =d2/c2 1.70E
F15 =49.481%(1 3*h1 8] "[-0.2448) 52.09
F1& =b15*100/115 2363
Hi4 =g13/h13 27
H1E =q15/h15 2439
H18 =[h14+h16]/2 2,580
<] ]

Connections I Parameters Fnlmulasl Spreadsheet I Calculation Order I U zer Wariables INotes r

Delete | Function Help... | Spreadshest Only... |




~Current Cell

Wariable Type: I

x| Esportatle

i

20 Variable: |

Angles in: IHad LI

|-e15b1E
A B E i} E [ G H
1 Tension sup 20,00 Fieflujo min Fieflujo actual Benceno Relacion optima
2 Dist entre paltos 15.75 1172 2.000 3749 kash 1.706
3 [ 433.8
4 RolLigsup 121 ka/m3 G Area 01
5 Rao'Yap Sup 2.706 kg/m3 B277 1.7592 kath 1.510
5 Flujn vapor sup 1435 kgmole/h | 1.125e+004 ka'h me
7
8 Ao Lig Inf 783.8 kg/m3
g Ro'ap inf 2.888 ko/m3 7833
10 Fieboiler | 4.493e+006 ki/h G Area 2 D2
11 calor latente 364 3 kl/kg F3R3 1.936 1670
12 Flujo wapaor inf 1.233e+004 wizcozidad
13 03142 cP 1.013 0.3722
14 Diametro columna 1.570 E1.82 wolatiidad tope 274
15 Murn de etapa 1231 2383 Rendimignto 52.09 2245 0.9205
16 Costo par etapa 1242 M etapas reales 2363 volatiidad fando 2439
17
18 wolatiidad promedic 2,580
13
20 Costo columna || 29%5e+l04

Delete |

Function Help...

__ Connections I Parameters IFormuIas Spreadsheet | Caloulation Order I User Wariables INotes|

Spreadshest Only... |
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Rehervidor

Spreadsheet Hame IHEhervidnr

—Imparted Y ariable
Cell Object Yariable Dezcription Edit Impaort... |
B2 E-101 Ciuty
B4 Y apar Temperature ddd Impart... |
B Tolueno Temperature
Delete Import |
—Esported Y ariable
Cell Object Y ariable Description Edit Expart... |
Add Expaort... |
Delete Export |

—

Eunnectiunsl Farameters IFDrmuIas I Spreadsheet I Calculation Order Ir"v"arial:ules IF-

Delete |

Function Help... | Spreadsheet Only... |

H Rehervidor

| IS LIS | LT | b

—Farmula Surmmary

Cell Farmula A ezl
B3 =b2 /b7 /dE 113.4
B15 =313.10299c30.58095 1.945e+004
-3 =10.762391b3 1221
LE =b4-b5 11.84 C

||

|

-— N
Connections I

Parameters Fulmulasl Spreadshest I Calculation Order Ir"-.-"arial:ules IF-

Delete |

Function Help... | Spreadsheet Only... |
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—Current Cell

| [»

Delete |

Function Help...

=)

Exportable =
Al Wariable: | Angles in:
|
A B ]
1 Rehervidar
2 Qe | 1.074e+008 kealth
3
4 Tw 1196C
] Tz 1078 C DTLeA
G 11.84C
7 1 a00.0
a me frz
9 Area 1134 1221
10
11
i ——

Connections I Fararmeters IFDrmuIas Spreadsheetl Calculation Order Ir‘-.r‘arial:ules ”=|-

Spreadshest Only... |

Servicios auxiliares:

Spreadsheet Hame ISEWiCiDS

—Imported Y ariable

Cell Object Wariable Dezcription
B3 AE b azz Flow
B12 W apor b azs Flov

Edit Import...
Add Impaort. ..

Delete Import

[t

—Exported Y ariable

Cell

Ohbject

‘Wariable Dezcription

Edit Export...

|
Add Export... |

[Delete Ewport

L

——1

Eunnectiunsl Fararmeters I Formulas I Spreadsheet I Calculation Order IES “=r

Delete |

Function Help... |

Spreadshest Only... |
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—Formula Surmmary
Cell Farmnula Result
B5 =0.054*23,/10000%1 2121 Cost
B15 =0.75*C1 2141000 | 2.868e+004 kagih
B20 =b5+E15 | 3.080e+004 kg/h
C3 =2 20462°03%-1] | 4.621e+004 kg/h
£z =2, 204627012 4433 kash
<] | 0
-—
Connections I Farameters  Formulas | Spreadsheest I Calculation Order ]33 I I=r
Delete | Function Help... | Spreadshieet Orly... | [~ ignored

Connections I Parameters IFDII‘ﬂulaS Spreadszheet

Delete |

Function Help...

—Current Cell
Y ariable LJpe:I Mazz Flow LI Ezportable v
B20 W aniable: I Angles in; -
|=b5+b15
IS 5 C
1 Refrigeracidn horaz anuales 2500
2 ibraz/horaz
3 AE | -2.096e+004 kg/h 4 B21e+004 kg/'h
4
3 cozto agua 2121 Cost
B
7
g
3
10 Calefaccion
11
12 Wapar 2040 kgih 4498 kath
13
14
15 Cozto wapor 2.868e+004 kask
16
17
18
19
20 Tatal 3.080e+004 kath
o] 0

Calculation Order IBS Ir

Spreadzhest Only... | [~ lgnored
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Costo Total

Spreadzheet Mame IEDSh:u total

—Imparted Yarniable

Cel Object “ariable Description Edit Irnpart.... |

B2 Columnat@B20 B20:
B3 Condenszador@E15 B15: Add Import.. |
B4 Rehervidor@E15 B15:
B10 Servicios@E5 BS: Delete Import |
B11 Servicioz(@B15 B15:
02 T-100 E sternal Reflux
(N T-100 bimirnuirn B eflug

—Exported VW ariable

Cell Object Y ariable D escription Edit Export...

|
Add Export... |
|

Delete Export

-—

Eunnecliunsl Parameters IFormuIas I Spreadshest I Calculation Order las Ir

Delete | Function Help... | Spreadshest Only... | I fonared

Costo total
—Formula Summary
Cell Formula Result
BE =b2+b3+bd 5. 873e+004
BY =bE*[1+0.E)* 15 1.411e+004
B12 =h10+b11 3.080e+004
B15 =h7+b12 4. 491 e+004
D4 =g2/d3 1.70E
o | v
" Conrections I Pararneters Furmulasl Spreadshest I Calculation Order Ias Ir
Delete | Function Help... | Spreadzheet Only... | r ;i'é’ﬁ,’_.’,’r'é&




e

¥4 Costo total N=n ol <
—Current Cell
W ariable Llpe:l LI Exportable I
B15 "v"a[iable:l Anglez i | Fad
|=I:|?‘+I:-12
A B C 5] -
1 Fijoz I
2 Colurhia 2.9352+004 2.0
3 Cond 3335 1.1
4 Reb 1.945e+004 Relacion 1.7
3
G tokal fijos R.a73e+004
7 Arualizados 1.411e+004
8
9 " ariables
10 AE 2121 Cost
11 W apor 2.868e+004 kg/h
12 total wbles 3.080e+004
13
14
15 Totales 4 4971 e+004
16
17 b
< | »
-
Connections I Parameters I Formulas  Spreadsheet | Calculation Order lss I F-
Delete | Function Help... Spreadzheet Only... | [~ Ignored
Optimizador

B Optirizer - Spreadsheet

fiE |

—Imported ¥ ariable
Cel Ohject W ariable D ezcription E dit |mpart....
A1 Cozto tobal@B 15 B15:
el T-100 External Reflus: Add [mport...
A3 T-100 b irimum B el
Drelete lmport
—Ezported Y ariable
Cell Ohject Y ariable Description Edit Export... I
Add Export... I
Delete Expart |
_—

Eunnectiunsl Pararneters I Formulas I Spreadsheest I Calculation Order lss Ir

Function Help... | Spreadshest Only... | [ iGheies




Current Cell

H Optirmizer - Spreadsheet

Imparted From: Costo bokal®B15
A1 Warable: [B15:

Connections J Parameters JFDrmuIas Spreadsheet | Calculation Order Jss JJ_'

A, B

1 4.491e+004 |

2

3

4

]

G

7

a

|

Function Help...

I

Spreadsheet Only. .. |

[ lgnored

Curvas paramétricas (R de 1,18 a 2,00):

Costos variables

Fijos y Operativos

. (Costos variables
= Costos Fijos

2.900e+004 5 = 1.800e+004
2 800&+004 //7 1.700e+004
2.700e+004 / E 1.600e+004
T00e; E L™ E

E / £ 15000+004 &
2.600e+004 5 e =

E / E 1.400e+004 3
2 500e+004 - 3 @

] k // £ 1300e+0043
2 400e+004 3 3

: \_—T o
2.300e+004 > £ 1.100e+004
2.200e+004 3 £ 1.000e+004

1100 1200 1.300 1.400 1.500 1.600 1700 1.800

T-100 - External Reflux
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= (Costos totales

Totales
4.000e+004 7
3.900e+004 //
& 2800e+004 ~
g : /
o J
@ 3700e+004 3 -~
[=] ]
G 3600e+004 /’
3.500e+004 /
2.4006+004 N .
1.100 1.200 1.300 1.400 1.500 1.600 1.700 1.800
T-100 - External Reflux
Optimizacion
S Optirmizer ol
—Adjusted [Primary] W anable
Object ‘ariable Description Low Eound Current % alue High Bound Reset Yalue | Enabled
T-100 Erternal Reflux 1.172 1.263 10.00 2.000 ¥
Add. | Edit. . | Delete | Save Cument | Rezet Curent |
]
Configuraticn Variahlesl Functions I Parameters IMDnitor |
Dolte | Spreacheet. | | S DS
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wif Optimizer [E=3 ECh ==

Cell 1 i+ Minimize
Current Yalue 38585.9743 i Maximize

—LCohstraint Function

Hu LHS Cell | Current Value) Cond | RHS Cell | Current 'V alue | Penalty W alue
1 A2 12626 | » A3 11722 10000

Delete

| 1=
=5
(=

Configuration IVariahIes Funclinnsl Parameters IMDnitDl |

Dekte | Spescheet. | S
§3 Optimizer o
—Optimizer Maonitor Information
Iteration Curn. Func. Eval. | DObjective Function Euternal Feflus Constraint 1 jl
2 00000 12.0000 385867 1.26171 1.99460e-252
1.00000 200000 4459072 200000 1.99460e-252

Configuration IVariabIes I Functions I Parameters Mnnilml

Delte | Speacsheet. | |

Reflujo optimo 1,263

- - =1,078
Reflujo minimo 1,172
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Temperature
Pressure

Molar Flow

Comp Mele Frac (H20)

Alim
Temperature 91.18
Pressure 1.033
Molar Flow 100.0
Comp Mole Frac (Benzene) 0.5000
Comp Mole Frac (Tolusne) | 0.5000
T-100
Minimum Reflux 1172
Minimum Trays £.938
Actual Trays 2014
Cptimal Feed 12.39
Condenser Duty | -7.958e+005
Reboiler Duty 8.142e+005
External Reflux 1.263

keal'h
keal'h

Relacion de reflujo externa 6ptima 1,263; costo 3,859x10+

AE

2000 C

1.033 kg/cm2
-B77.5  kgmele'h
1.0000

Heat Flow

kgicm2

kgmaole'h Alim

Qc
=7.968e+005 kcalh

Benceno

Toluena

o

Qr

Heat Flow ~ 8.142e+005  kecalh
‘u";]'tll' CDHEI:IS.EIGO
E-101
Vapor
Temperature 1196
Pressure 2000 kglem2
Malar Flow 8587 kgmole'h
Comp Mole Frac (H2CQ)  1.0000

A5

Temperature 7000 C

Pressure 1.033  kgfcm2

Molar Flow -877.5  kgmole/h

Benceno
Temperature 79.18
Pressure 1.033
Mealar Flow 4783
Comp Mele Frac (Benzene) 0.89800
Comp Mole Frac (Telusne) | 0.0200
Tolugno
Temperature 107.8
Pressure 1.033
Malar Flow 52.17
Comp Mole Frac {Benzene) | 0.0500
Comp Mole Frac {Toluene) | 0.9400
Condensado

Temperature | 1196 ©
Pressure 2000  kgfem2
Molar Flow 85.87  kgmole/h

C
kglcm2
kamaoledh

kgfcm2
kgmoleh

Condensador

Servicios

—
Tope

Columna

Casto
total

Costo total
BT: 1.525e+004
B12:  2.334e+004

B15:  5.850e+004
D4: 1.077
Rehervidor Optimizer -
Spreadsheet
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Implementacion en planilla de calculo.

El modelo se implementa como se ilustra en la planilla. Este libro en particular tiene 3
hojas, la 22 y 32 corren una relacién de reflujo que van desde el valor de la celda (1,1) (10 o
1,68 segun hojas 2 y 3) con un decremento cuyo valor estd en la celda (1,2) (0,01 o 0,001)
hasta 1. Este comando simplemente permite parametrizar el costo total en funcién de la
relacidn de reflujo actual.

El principal comando de optimizacién esta asociado al boton “OptColumna” de la hoja
1. El método usado es el dicotdmico debido a que la curva aumenta abruptamente para
valores inferiores al 6ptimo y el solver falla.

Los otros 2 botones pueden usarse después. “OptCooler” ajusta la temperatura de
salida para reducir el costo total. El otro botdn, “OptHeater” hace lo propio con la presion del
vapor de calefaccién. Como ambos usan los calores de ambos equipos y sélo dependen de R es
por eso que pueden implementarse después y en forma independiente.

Las temperaturas de condensador, reboiler y alimentacién corresponden a sus puntos
de burbujas y por eso deben ajustarse antes (busqueda de objetivos). La de tope es la que
corresponde al punto de rocio con la misma composicion que el destilado (condensador total).
Este ultimo ajuste conviene hacerlo con solver.

La seccién gris se encarga de calcular las condiciones del fondo mediante método
iterativo.

Las presiones (de G2 a J2) se calculan a partir de las composiciones y de modo iterativo
(busqueda de objetivo o solver) antes de optimizar.

Las celdas optimizables son las violetas.
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A B C D E F G H | J K L M

Balance global F B) W Condensador total Tope Alimentacidn Reboiler Medio
Flujo [Kgmol/hr] 100 47 .83 E2AT Presidn [mmHg] 760,00 760,00 760,00 760,00 Viscosidad | Volatilidad
Benceno 0.5 0,98 0,06 Temperatura [°C] 80,50 81,12 92,11 107,87 93,38 (,28365586 | 2,85681163
Tolueno 0.5 0,02 0,94 Benceno (lig) 0,98 0,94 0.5 0,06
Benceno (vap) 0,992 0,970 0.714 0.131 32,2336388
Rel. De ref _ alfa 259686348 2.574 2 467 2.339 2458
Tope Fondo calar 1053851.8 1069021,24

Flujo vapar 143,48 138.64 1,06606E-12

dens. Lig 103915 1190,01 Cond de rocio
dens. Vapor 2,6529 29096

P 7628 | 904347605 I Suaisianaitie I Antoine A E C
Costo total $43.901.48 Benceno 6,905650 1.211,03 220,79
hw Hn+1 Tolueno 6,954640 1.344 80 219,48
4321.954467) 11852.6008

hn(inicial) Ln Vn+1 *n hn nuevo error In
4321,95447 194,13002 | 141,95611 0,11214 4190,20214 -0,03048
4190,20214 190,79202 | 138.61811 0.,11180 4191,02363 0,00020
4191,02363 190,81248 | 138.63656 0,11180 419101851 0.00000
4191,01851 190,81235 | 138.63844 0,11180 4191,01854 0.00000
4191.01654 190.81235 1 13563644 0.11180 4191.01654 0,00000
4191,01854 190,81235 | 138.63844 0,11180 4191,01854 0,00000
4191,01854 19061235 | 13663644 0,11180 4191,01854 0.00000
4191.01854 190.81235 | 138.63844 0,11180 4191,01854 0.00000
4191.01654 19061235 ¢ 138,63644 0,11180 4191.01854 0,00000
4191,01854 190,81235 | 138.63844 0.11180 4191,01854 0,00000
4191,01854 190,81235 | 13863644 0,11180 4191,01854 0.00000
4191.01854 190,81235 | 138.63844 0,11180 4191,01854 0.00000
4191,01854 190,81235 { 138,63844 0.11180 419101854 0,00000
4191,01654 190.81235 | 13863844 | 0.11180 4191,01854 0.00000 105,64 760,00 |
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32
33
34
35
36
k7
38
39
40
41
42
43
44
45
46
47
48
45
50
5
52
h3
54
b5
56

Calculo torre

cm in Rehervidar
Dist. entre platos 40 15,7480315 Condensadar R \apor OptHeater
Cte farmula | 439,7626251 T entrada 20 Presion [Kgicm2]
Topeffondo Tsalida [ Temp 1192885434
G 7085,999329 | 7862.81674 OT 50 28,74 Cal Lat 526,0160442
Area (m2) 1,6860235896 | 1.59051444 m agua 21077,04 U 800
Diametro (m) | 1,420604381 | 1,42306275 |hs operacidn 8500 OT 11,41593525
Diam {in) 55,92919449 | 56,0259805 U 500 A 117,0536199 1259, 965165
Diam (in}[maximo] 56,02598048 A 73,33732109 | 789,4029242 m vapor 2032,30 4480, 444321
costo/plato 1062579638 | 106257964
costo col 255019113 costo agua | Costo Cond 9714,075348 Costo vapor Costo Reher. 1980799454
costo col anual | 6120 458714 2132,83104 2331,378084 28562,88982 4753,918659
| costo total 54390148 |
Calculo etapas
theta Em Mm fi ch M tedrico M real
1421700743 | 1,276495672 | 7,368546436 | 0,24116804 | -0,555650733 13 24
Rendimiento
52,08597801

heuristico

1.566789242]
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Presionando el botén OptColumna:

A B C D E F G H | J K L 1]
Balance global £ D W Condensador total Tope Alimentacidn Reboiler Medio
Flujo [Kgmalihr] 100 47,83 8217 Presidn [mmHg] 760,00 760,00 760,00 760.00 Viscosidad | Volatilidad
Benceno 0.5 0,98 0,06 Temperatura [°C] 80.50 81,12 2.1 107.87 93.38 0,28365586 | 2.85881163
Tolueno 0.5 0,02 0,94 Benceno (lig) 0,98 0,94 0.5 0,06
Benceno (vap) 0,992 0,970 0,714 0131 322336388
Rel. De ref. _ alfa 2.59686348 2,574 2467 2.339 2458
Tope Fondo calor 841551,2015 856720,638

Flujo vapor 114,57 111,10 1,06606E-12

dens. Lig 103915 119061 Cond de rocio
dens. Vapor 26929 2,911

PV 7828 | 904807925 ml Anlaine A B C
Costo total $ 38.935.08 Benceno 6.905650 1.211,03 220,79
hw Hn+1 Tolueno 6,954640 1.344 .80 219.48
4321,954467| 118526008

hn(inicial) Ln Vn+1 xn hn nuevo errar Tn
4321,95447 165,93847 | 113,76456 0,10588 4198,19307 -0.02864
4198,19307 163,25547 1 111,08156 0.108521 4199,09933 0,00022
4199,09933 163,274580 § 111.10089 0,10851 4199.09269 0.,00000
4199,09269 163,27466 | 111,10075 010851 4199,09274 0,00000
4199.09274 163,27466 | 111.10075 0,10851 419909274 0.00000
4199.09274 163,27466 | 111.10075 0.10851 4199,09274 0,00000
419909274 163,27466 § 111.10075 0.10851 4199.09274 0,00000
4199,09274 163,27466 | 111,10075 0,10851 4199,09274 0,00000
4199.09274 163,27466 | 111.10075 0,10851 4199,09274 0.00000
4199,09274 163,27466 | 111,10075 0.10851 4199,09274 0,00000
4199,09274 163,27466 | 111.10075 0,10851 4199.09274 0,00000
4199,09274 163,27466 | 111,10075 0,10851 4199,09274 0,00000
4199,09274 163,27466 | 111,10075 0,10851 4199,09274 0,00000
4199.09274 163,27466 { 111,10075 0,10851 4199,09274 0,00000 105,64 757.00 |

La presidn del fondo (H31) se reajusta variando la temperatura Tn (G31).
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A B o D E E G H | J K L M
Balance global F D W Condensador total Tope Alimentacidn Reboiler Medio
Flujo [Kgmolihr] 100 47,83 52 17 Presian [mmHg] 760,00 760,00 760,00 760,00 Viscosidad | Volatilidad
Benceno 0.5 0.9 0,06 Temperatura [°C] 80.50 81.12 92.11 107.87 93.45 0,28346311 | 2.85670589
Tolueno 0.5 0,02 0.94 Benceno (lig) 0,98 0,94 0.5 0,06
Benceno (vap) 0.992 0.970 0.714 0.131 322336388
Rel Do ref. [NGO5683800] alfa 2.59686345 2,574 2467 2,339 2458
Tope Fonda calar 841551,2015 856720638

Flujo vapor 114.57 111.10 1,06606E-12

dens. Lig 1039,15 1190,55 Cond de rocio
dens. Vapor 2,6929 29101

PV 7628 | 904807925 I SCokio I Antoine A B C
Costo total § 3693642 Benceno 6.905650 1.211.03 220.79
hw Hn+1 Tolueno 6,954640 1.344,80 219,48
4321,954467| 11852 6008

hn(inicial) Ln Vn+1 *n hn nuevo errar Tn
4321,95447 165,93847 : 113,76456 010888 | 419819307 -0.02864
4195,19307 163.25547 | 111.08156 0,10851 419909933 0.00022
4199,09933 163.27480 1 111.10089 0,10851 4199.09269 0.00000
4199,09269 163,27466 1 111.10075 0,10851 4199.09274 0.00000
419909274 163,27466 111,10075 0,10851 4199.09274 0,00000
4199,09274 163.27466 | 111.10075 0,10851 4199.09274 0.00000
4199,09274 163,27466 § 111.10075 0,10851 4199.09274 0.00000
419909274 163,27466 111.10075 0,10851 419909274 0,00000
4199,09274 163.27466 : 111.10075 0,10851 4199,09274 0.00000
4199,09274 163,27466 | 111.10075 0,10851 4199,09274 000000
41399,09274 163,27466 111,10075 0,10851 4199.09274 0,00000
4199.09274 163.27466 & 111.10075 0,10851 4199.09274 0.00000
4199,09274 163.27466 i 11110075 0,10851 419909274 0,00000
4199.09274 163.27466 | 111.10075 0,10851 4199,09274 0,00000 105,78 760,00 |
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32
33
34
35
36
37
38
39
40
41
42
43
44
45
46
47
48
43
50
5
52
5h3
b4

55
ER

Calculo tarre

cm in Rehenvidar
Dist. entre platos 40 16,7480315 Condensador LRI T \apor OptHeater
Cte formula | 4397626251 T entrada 20 Presion [Kg/cm2]
Tope/fonda Tsalida [ Temp 119 2885434
& 7085,999329 | 7586,82916 OT &0 28,74 Cal Lat 5260160442
Area (m2) 1,265717593 | 1,27V46127 m agua 16831,02 U 800
Diametro (m) | 1,268473534 | 1,27391576 |hs operacidn 8500 o1 1141593525
Diam (in) 4997917303 | 50,1540636 9] 500 A 93,8075396 1009,744356
Diam (in)[maxima] 5015406364 A 55,66336792 | 630,3760922 m vapor 1628, 70 3590 657498
costo/plato 891,2565671 | 891 256567
costo col 33867, 74955 costo agua | Costo Cond 8470,758853 Costo vapor Costo Reher. 17417 42094
costo col anual | §128,259892 1703, 16787 2032 982125 22590 45745 4150 181025
| costo total § 3893508 |
Calculo etapas
theta Rm MNm fi ch M tedrico M real
1,421700743 | 1, 276495872 | 7,38546436 | 004973527 | -0,938238223 20 38
Rendimiento
52,08597801
heuristico

Si se presiona OptCooler se ajusta la temperatura de salida del agua de enfriamiento del condensador:
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33
M
35
36
k7
38
39
40
41
42
43
44
45
46
47
43
49
50
ol
52
5h3
54
b

CcE

Calculo torre

cm in Rehervidor |
Dist. entre platos 40 16,7480315 Condensador LRI E \apor OptHleater
Cte farmula | 4397626251 T entrada 20 Presidn [Kg/cm2]
Tope/fondo Tsalida | Temp 119,2885434
G 7085,999329 | 7885,19098 oT 47,49923706 31,09 Cal Lat 526,0160442
Area (m2) 1,266717593 | 1,27485607 ] m agua 1771715 9] 800
Diametro (m) | 1,269473534 | 1,27404809 Jhs operacian 8500 oT 11,41593525
Diam (in} 4997917303 | 501592732 U 500 A 93,8075396 1008,744 356
Diam (in)[maximo] 501592732 A 54 13581781 | 5682 7179429 m vapor 162870 3590 657498
costo/plato 8914035867 | 891, 403587
costo col 33873,33629 costo agua | Costo Cond 6074,895442 Costo vapor Costo Reher. 17417 42094
costo col anual | 8129 60071 1792 533708 1937975626 22890 48745 4180,181025
| costo total §38.931.08 |
Calculo etapas
theta Rm MNm fi ch M tedrico M real
1421700743 | 1,276485872 | 7, 38546436 | 004973527 |-0,938238223 20 38
Rendimiento
5210404376
heuristico

Si luego se presiona el botdn OptHeater se ajusta la presidn del vapor de calefaccién:
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33
34
35
36
37
38
39
40
41
42
43
4
45
46
47
43
43
A0
b
52
53
b4
b
56

Calculo tarre

cm in Rehervidor
Dist. entre platos 40 16,7480315 Condensador LB E \apor OptHeater
Cte farmula | 4397626251 T entrada 20 Presion [Kg/cm2] |
Tope/fondo Tsalida Temp 145, 268135
G 7085,999329 | 7885,19095 o1 47.,49923706 31,09 Cal Lat 508,1872897
Area (m2) 1,265717593 | 1,27485607 m agua 17717 14 L 800
Diametro (m) | 1,268473534 | 1.27404809 Jhs operacidn 8500 oT 37, 39552686
Diam (in} 49 97917303 | 501592732 9] 500 A 28,63713625 308,2501346
Diam (in)[maximo| 501592732 A 54 13581781 5827179429 m vapor 168554 3716,628676
costo/plato 8914035867 | 891, 403587
costo col 33873,33629 costo agua | Costo Cond 8074,5698442 Costo vapor Costo Reher. 8742,096024
costo col anual | 8129 60071 1792 83708 1937,975626 2369355531 2098,103046
| costo total § 37.652,07
Calculo etapas
theta Rm MNm fi ch M tedrico M real
1421700743 | 1,276495872 | 7,38546436 | 0,04973527 |-0,938238223 20 38
Rendimiento
5210404376

heuristico

1,093333501
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Implementacion en GAMS:

Modo simulacion:

La relacidn de reflujo es un variable fijada. Para la optimizacién se debe liberar pero

me resulta que varias ecuaciones resultan infactibles.

Ademas, la temperatura media entre tope y fondo, tm=(T1/TNN)/2 tampoco funciona

por lo que la reemplacé por la media entre tope y reboiler que con una pequeiia diferencia

funciona (ecuacién R18).

* DSOYSP
* relacion de reflujo optima
Seolcom #

PARAMETERS

F /100/ # Flujo de alimentacién

xF /0.5/ # Fraccion de benceno en la alimentacién
xD /0.98/ # Fraccion de benceno en el destilado
xW /0.06/ # Fraccion de benceno en el fondo

PC /760/ # Presion del condensador

PW /760/ # Presion del reboiler

PF /760/ # Presion de la alimentacién

P1/760/ # Presidn etapa 1

AntBzA /6.90565/ # Factor Antoine A del benceno

AntBzB /1211.033/
AntBzC /220.79/
AntTolA /6.95464/
AntTolB /1344.8/
AntTolC /219.482/

# Factor Antoine B del benceno
# Factor Antoine C del benceno
# Factor Antoine A del tolueno
# Factor Antoine B del tolueno
# Factor Antoine C del tolueno

DEP /40/ # Distancia entre platos en cm

AE_t /20/ # Temp entrada AE

AS_t/70/ # Temp salida AE

AE_Cp /1/ # CP AE

HOP /8500/ # Horas de operacién anuales

uc /s00/ # Coef global de trans de calor del condensador
PVC/2/ # Presion vapor de calefaccion

UR /800/ # Coef global de transf de calor reboiler

POSITIVE VARIABLES
R

.
’

VARIABLES

D

w

tD

tw

tF

alfaSup, alfaMedio, alfalnf, alfa
Nm, theta, Rm ,phi

aux

# Flujo de destilado
# Flujo del fondo
# Temp destilado
# Temp fondo
# Temp alimentacidon
# alfa superior, medio, superior y promedio

#Nume minino de etapas, Vble aux, Relac de reflujo minimo o vble
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ch, N, NT # Vble aux, Numero de etapas terédrico y valor entero de N

tl, tm # Temperatura etapa 1 y temperatura promedio tope-fondo
V1, M1, Rol1, RoV1 # Flujo de vapor tope, peso molecular

Qc, Qr # Calor de cond y reboiler

xN # Fraccion de benceno reboiler vapor

hw, HN_1 # entalpia salida reb y fondo(N+1)

XNN, LN, hNN, VN_1 # fraccion benceno fondo, flujo liquido fondo (N), entalpia y flujo de vapor
MN # peso molecular liquido fondo

tNN, RoLN, RoVN # temperatura, densidad liquido y vapor del fondo

mu, volat # viscosidad y volatilidad a temperatura media

rend, NReal # rendimiento y numero de etapas reales

DEPin, CteForm # distancia entre platos en pulgadas, cte de la formula

GTope, GFondo # gasto vapor tope y fondo

ATope, AFondo, ACol # area de tope, de fondo y de columna (max)

DCol, DColin # Diam columna

CPlato, CostoCol # Costo por plato y de columna

CostoAcCol # Costo anual columna

AE_m, DTLN_C, ACond, CAgua # Flujo de AE, DTLN cond, Area cond y costo de agua
CostoACond # Costo de condensador

TVC,CLVC, CostoVC, AReb  # Temp vap de calef, costo del mismo y area de reb

VC_m, CostoAReb # Flujo de vap de calef y costo de reb

CTotal, RelR;

EQUATIONS
RO

R1, R2, R3, R4, R5

R6, R7, R8, R9, R10, R11, R12, R13, R14, R15, R16

R17, R18, R19, R20, R21, R22

R23, R24, R25, R26, R27, R28, R29, R30, R31

R32, R33, R34, R35

R36, R37, R38, R39

R40, R41, R42, R43, R44, R45, R46, R47, R48, R49, R50, R51
R52, R53, R54, R55, R56

R57, R58, R59, R60, R61, R62

R99, R100;

RO.. R =E=2;

R1.. F*xF =E= D*xD+W*xW; # Balance de materia global

R2.. F =E= D+W; # Balance de materia por componente

R3.. PC =E= xD*10**(AntBzA-AntBzB/(tD+AntBzC))+(1-xD)*10**(AntTolA-AntTolB/(tD+AntTolC));
R4.. PW =E= xW*10**(AntBzA-AntBzB/(tW+AntBzC))+(1-xW)*10**(AntTolA-AntTolB/(tW+AntTolC));
R5.. PF =E= xF*10**(AntBzA-AntBzB/(tF+AntBzC))+(1-xF)*10**(AntTolA-AntTolB/(tF+AntTolC));

R6.. alfaSup =E= 10**(AntBzA-AntBzB/(tD+AntBzC))/10**(AntTolA-AntTolB/(tD+AntTolC));
R7.. alfaMedio =E= 10**(AntBzA-AntBzB/(tF+AntBzC))/10**(AntTolA-AntTolB/(tF+AntTolC));
R8.. alfalnf =E= 10**(AntBzA-AntBzB/(tW+AntBzC))/10**(AntTolA-AntTolB/(tW+AntTolC));
R9.. alfa =E= (alfaSup*alfaMedio*alfalnf)**(1/3);

R10.. Nm*log(alfaMedio) =E= log(xD*(1-xW)/xW/(1-xD));

R11.. theta =E= alfaMedio/(xF*(alfaMedio-1)+1);

R12.. Rm =E= alfaMedio*xD/(alfaMedio-theta)+(1-xD)/(1-theta)-1;
R13.. phi =E= (R-Rm)/(R+1);
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R14.. ch*sqrt(phi) =E= (1+54.4*phi)*(phi-1)/(11+117.2*phi);

R15.. N =E= ceil((1-exp(ch)+Nm)/exp(ch));
R16.. NT =E= ceil(N);

R17.. 1/P1 =E= xD/10**(AntBzA-AntBzB/(t1+AntBzC))+(1-xD)/10**(AntTolA-AntTolB/(t1+AntTolC));
R18.. tm =E= (t1+tw)/2;

R19.. V1 =E= D*(R+1);

R20.. M1 =E= 78*xd+92*(1-xd);

R21.. RolL1 =E= (1.0162/(0.2655**(1+(1-(t1+273.15)/647.13)**0.081))) *M1;

R22.. RoV1 =E= (760*M1)/62.361/(t1+273.15);

R23.. Qc =E= V1*(12123.205-2060.995*xd)-(4483.9962-2797.6681*xd+1652.613*xd *xd-
606.72932*xd*xd*xd)*D*(R+1); #Q cond

R24.. Qr =E= (4483.9962-2797.6681*xd+1652.613*xD*xD-606.72932*xD*xD*xD)*D+(4483.9962-
2797.6681*xW+1652.613*xW*xW-606.72932*xW*xW*xW)*W+Qc-(4483.9962-
2797.6681*xF+1652.613*xF*xF-606.72932*xF*xF*xF)*F; # Q reb

R25.. xN =E= 10**(AntBzA-AntBzB/(tW+AntBzC))/PW*xW;

R26.. hw =E= 4483.9962-2797.6681*xW+1652.613*xW*xW-606.72932*xW*xW*xW;

R27.. HN_1 =E= 12123.205-2060.995*xN;

R28.. LN*(HN_1-hNN) =E= (QR+W*(HN_1-hw));

R29.. xNN*LN =E= (xW*W-+xN*VN_1);

R30.. VN_1 =E= LN-W;

R31.. hNN =E= 4483.9962-2797.6681*xNN+1652.613*xNN*xNN-606.72932*xNN*xNN*xNN;

R32.. MN =E= 78*xNN+92*(1-xNN);

R33.. P1 =E= xNN*10**(AntBzA-AntBzB/(tNN+AntBzC))+(1-xNN)*10**(AntTolA-
AntTolB/(tNN+AntTolC));

R34.. RoLN =E= (1.0162/(0.2655**(1+(1-(tNN+273.15)/647.13)**0.081)))*MN;
R35.. ROVN =E= (760*MN)/62.361/(tNN+273.15);

R36.. mu =E= xF*EXP(13.6714+336.41/(tm+273.15)-2.687 *log(tm+273.15))+(1-xF)*EXP(-
53.7582+3148.6/(tm+273.15)+7.4817*log(tm+273.15)-(5.7091E-27)*(tm+273.15)**10);
R37.. volat =E=

(23.6249+1.56771*tm+0.03805*tm*tm+0.000450869*tm*tm *tm+0.0000032784889*tm*tm*tm*tm)/
(6.637316+0.444834*tm+0.0114564*tm*tm+0.0001626403*tm *tm*tm+0.000002298925*tm*tm*tm*

tm);
R38.. rend*(mu*volat)**(0.2448) =E= 49.481;
R39.. NReal =E= (NT*100/rend);

R40.. DEPin =E= DEP/2.54;

R41.. CteForm =E= 0.0016*DEPin*DEPin*DEPin*DEPin-0.081*DEPin*DEPin*DEPin-
0.6835*DEPin*DEPin+94.737*DEPin-664.71;

R42.. GTope =E= 0.305*CteForm*sqrt(RoV1*(RoL1-RoV1));

R43.. GFondo =E= 0.305*CteForm*sqrt(RoVN*(RoLN-RoVN}));

R44.. ATope*GTope =E= V1*M1;

R45.. AFondo*(0.305*CteForm*sqrt(RoVN*(RoLN-RoVN)))=E= VN_1*MN;
R46.. ACol =E= max(ATope, AFondo);

R47.. DCol =E= sqrt(ACol*4/pi);

R48.. DColin =E= DCol*39.37;

R49.. CPlato =E= 1.77759*(DColin**1.58805);

R50.. CostoCol =E= CPlato*NReal;

R51.. CostoACol =E= CostoCol*(1+0.6)*(0.15);

R52.. Qc =E=AE_m*AE_Cp*(AS_t-AE_t);
R53.. DTLN_C =E= ((td-AE_t)-(t1-AS_t))/log((td-AE_t)/(t1-AS_t));
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R54.. ACond*UC*DTLN_C =E= Qc*10.764;
R55.. CAgua =E= AE_m*0.054*HOP/4535.924;
R56.. CostoACond =E= (167.31158*ACond**0.6088)*(1+0.6)*(0.15);

R57.. TVC =E= 99.5198*(PVC**0.2614) ;

R58.. CLVC =E=-0.68626*TVC+607.879 ;

R59.. CostoVC*CLVC =E= Qr*0.75*HOP/453.592;

R60.. Qr*10.764 =E= UR*AReb*(TVC-tw);

R61.. VC_m *CLVC=E= Qr;

R62.. CostoAReb =E= (313.10299*AReb**0.58095)*(1+0.6)*(0.15);

R99.. CTotal =E= CostoACol+CostoACond+CAgua+CostoAReb+CostoVC;
R100.. RelR*Rm =E= R;

tw.I1=100;
tF.1=90;

alfaMedio.l=1;
phi.l=1;
ch.|=-0.1;
rend.|=100;
ATope.I=1;
MN.I=100;

tNN.I=100;
W.I=50;
D.I=50;

CostoACond.I=100;
ACond.I=100;
CostoAReb.I=100;
AReb.I=100;

R.1=2;

MODEL BM /ALL/;
*SOLVE BM USING CNS;
SOLVE BM USING MINLP MINIMIZING CTotal;

Después de inicializar de nuevo todas las variables con el resultado anterior y cambiando la
R18.. por la que debe ser: R18..”tm =E= (t1+tnn)/2;”

* DSPySP

* relacion de reflujo optima

Seolcom #

PARAMETERS

F /100/ # Flujo de alimentacién

xF /0.5/ # Fraccion de benceno en la alimentacion
xD /0.98/ # Fraccion de benceno en el destilado
xW /0.06/ # Fraccion de benceno en el fondo

PC /760/ # Presion del condensador

PW /760/ # Presion del reboiler

PF /760/ # Presion de la alimentacién
P1/760/ # Presidn etapa 1
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AntBzA /6.90565/ # Factor Antoine A del benceno
AntBzB /1211.033/ # Factor Antoine B del benceno
AntBzC /220.79/  # Factor Antoine C del benceno
AntTolA /6.95464/ # Factor Antoine A del tolueno
AntTolB /1344.8/ # Factor Antoine B del tolueno
AntTolC /219.482/ # Factor Antoine C del tolueno

DEP /40/ # Distancia entre platos en cm

AE_t /20/ # Temp entrada AE

AS_t/70/ # Temp salida AE

AE_Cp /1/ # CP AE

HOP /8500/ # Horas de operacién anuales

uc /s00/ # Coef global de trans de calor del condensador
PVC /2/ # presién del vapor de calefaccion

UR /800/ # Coef global de transf de calor

POSITIVE VARIABLES

R

’

VARIABLES

D # Flujo de destilado
w # Flujo del fondo

tD # Temp destilado
tw # Temp fondo

tF # Temp alimentacion

alfaSup, alfaMedio, alfalnf, alfa
Nm, theta, Rm ,phi
minimo o vble aux

# alfa superior, medio, superior y promedio
#Nume minino de etapas, Vble aux, Relac de reflujo

ch, N, NT # Vble aux, Numero de etapas terérico y valor entero de N

t1, tm # Temperatura etapa 1 y temperatura promedio tope-
fondo

V1, M1, Rol1, RoV1 # Flujo de vapor tope, peso molecular

Qc, Qr # Calor de cond y reboiler

xN # Fraccion de benceno reboiler vapor

hw, HN_1 # entalpia salida reb y fondo(N+1)

xNN, LN, hNN, VN_1 # fraccion benceno fondo, flujo liquido fondo (N), entalpia y flujo de
vapor

MN # peso molecular liquido fondo

tNN, RoLN, RoVN # temperatura, densidad liquido y vapor del fondo

mu, volat # viscosidad y volatilidad a temperatura media

rend, NReal # rendimiento y numero de etapas reales

DEPin, CteForm # distancia entre platos en pulgadas, cte de la formula

GTope, GFondo # gasto vapor tope y fondo

ATope, AFondo, ACol # area de tope, de fondo y de columna (max)

DCol, DColin # Diam columna

CPlato, CostoCol # Costo por plato y de columna

CostoACol # Costo anual columna

AE_m, DTLN_C, ACond, CAgua # Flujo de AE, DTLN cond, Area cond y costo de agua

CostoACond

# Costo de condensador

TVC,CLVC, CostoVC, AReb # Temp vap de calef, costo del mismo y area de reb

VC_m, CostoAReb

CTotal, RelR;

EQUATIONS
*RO

# Flujo de vap de calef y costo de reb

# Costo total y R/Rm =razén de las relaciones
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R1, R2, R3, R4, R5

R6, R7, R8, R9, R10, R11, R12, R13, R14, R15, R16

R17, R18, R19, R20, R21, R22

R23, R24, R25, R26, R27, R28, R29, R30, R31

R32, R33, R34, R35

R36, R37, R38, R39

R40, R41, R42, R43, R44, R45, R46, R47, R48, R49, R50, R51
R52, R53, R54, R55, R56

R57, R58, R59, R60, R61, R62

R99, R100;

*RO.. R =E= 2;

R1.. F*xF =E= D*XxD+W*xW; # Balance de materia global
R2.. F =E= D+W; # Balance de materia por componente

R3.. PC =E= xD*10**(AntBzA-AntBzB/(tD+AntBzC))+(1-xD)*10**(AntTolA-AntTolB/(tD+AntTolC));

R4.. PW =E= xW*10**(AntBzA-AntBzB/(tW+AntBzC))+(1-xW)*10**(AntTolA-AntTolB/(tW+AntTolC));

R5.. PF =E= xF*10**(AntBzA-AntBzB/(tF+AntBzC))+(1-xF)*10**(AntTolA-AntTolB/(tF+AntTolC));
R6.. alfaSup =E= 10**(AntBzA-AntBzB/(tD+AntBzC))/10**(AntTolA-AntTolB/(tD+AntTolC));
R7.. alfaMedio =E= 10**(AntBzA-AntBzB/(tF+AntBzC))/10**(AntTolA-AntTolB/(tF+AntTolC));
R8.. alfalnf=E= 10**(AntBzA-AntBzB/(tW+AntBzC))/10**(AntTolA-AntTolB/(tW+AntTolC));

R9.. alfa =E= (alfaSup*alfaMedio*alfalnf)**(1/3);

R10.. Nm*log(alfaMedio) =E= log(xD*(1-xW)/xW/(1-xD));

R11.. theta =E= alfaMedio/(xF*(alfaMedio-1)+1);

R12.. Rm =E= alfaMedio*xD/(alfaMedio-theta)+(1-xD)/(1-theta)-1;
R13.. phi =E= (R-Rm)/(R+1);

R14.. ch*sqrt(phi) =E= (1+54.4*phi)*(phi-1)/(11+117.2*phi);

R15.. N =E= ceil((1-exp(ch)+Nm)/exp(ch));

R16.. NT =E= ceil(N);

R17.. 1/P1 =E= xD/10**(AntBzA-AntBzB/(t1+AntBzC))+(1-xD)/10**(AntTolA-AntTolB/(t1+AntTolC));

R18.. tm =E= (t1+tnn)/2;

*R18.. tm =E= (t1+tw)/2;

R19.. V1 =E= D*(R+1);

R20.. M1 =E= 78*xd+92*(1-xd);

R21.. Rol1 =E= (1.0162/(0.2655**(1+(1-(t1+273.15)/647.13)**0.081))) *M1;

R22.. RoV1 =E= (760*M1)/62.361/(t1+273.15);

R23.. Qc =E= V1%(12123.205-2060.995*xd)-(4483.9962-2797.6681*xd+1652.613*xd *xd-
606.72932*xd*xd*xd)*D*(R+1); #Q cond

R24.. Qr =E= (4483.9962-2797.6681*xd+1652.613*xD*xD-606.72932*xD*xD*xD)*D+(4483.9962-
2797.6681*xW+1652.613*xW*xW-606.72932*xW*xW*xW)*W+Qc-(4483.9962-
2797.6681*xF+1652.613*xF*xF-606.72932*xF*xF*xF)*F; # Q reb

R25.. xN =E= 10**(AntBzA-AntBzB/(tW+AntBzC))/PW*xW;

R26.. hw =E= 4483.9962-2797.6681*xW+1652.613*xW*xW-606.72932*xW*xW*xW;

R27.. HN_1 =E= 12123.205-2060.995*xN;

R28.. LN*(HN_1-hNN) =E= (QR+W*(HN_1-hw));

R29.. XNN*LN =E= (XW*W+xN*VN_1);

R30.. VN_1 =E= LN-W;

R31.. hNN =E=4483.9962-2797.6681*xNN+1652.613*xNN*xNN-606.72932*xNN*xNN*xNN;
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R32.. MN =E= 78*xNN+92*(1-xNN);

R33.. tNN =E= 110.47229-45.24168*xNN+20.28327*xNN*xNN-5.2747025*xNN*XxNN*xNN;
R34.. RoLN =E=(1.0162/(0.2655**(1+(1-(tNN+273.15)/647.13)**0.081)))*MN;

R35.. RoVN =E= (760*MN)/62.361/(tNN+273.15);

R36.. mu =E= xF*EXP(13.6714+336.41/(tm+273.15)-2.687 *log(tm+273.15))+(1-xF)*EXP(-
53.7582+3148.6/(tm+273.15)+7.4817*log(tm+273.15)-(5.7091E-27)*(tm+273.15)**10);
R37.. volat =E=

(23.6249+1.56771*tm+0.03805*tm *tm+0.000450869*tm*tm*tm+0.0000032784889*tm*tm*tm*tm)/
(6.637316+0.444834*tm+0.0114564*tm*tm+0.0001626403*tm*tm*tm+0.000002298925*tm*tm*tm*

tm);

R38.. rend*(mu*volat)**(0.2448) =E= 49.481;

R39.. NReal =E= (NT*100/rend);

R40.. DEPin =E= DEP/2.54;

R41.. CteForm =E= 0.0016*DEPin*DEPin*DEPin*DEPin-0.081*DEPin* DEPin*DEPin-
0.6835*DEPin*DEPin+94.737*DEPin-664.71;

R42.. GTope =E= 0.305*CteForm*sqrt(RoV1*(RoL1-RoV1));

R43.. GFondo =E= 0.305*CteForm*sqrt(RoVN*(RoLN-RoVN));

R44.. ATope*GTope =E= V1*M1;

R45.. AFondo*(0.305*CteForm*sqrt(RoVN*(RoLN-RoVN)))=E= VN_1*MN;
R46.. ACol =E= max(ATope, AFondo);

R47.. DCol =E= sqrt(ACol*4/pi);

R48.. DColin =E= DCol*39.37;

R49.. CPlato =E= 1.77759*(DColin**1.58805);

R50.. CostoCol =E= CPlato*NReal;

R51.. CostoACol =E= CostoCol*(1+0.6)*(0.15);

R52.. Qc =E=AE_m*AE_Cp*(AS_t-AE_t);

R53.. DTLN_C =E= ((td-AE_t)-(t1-AS_t))/log((td-AE_t)/(t1-AS_t));
R54.. ACond*UC*DTLN_C =E= Qc*10.764;

R55.. CAgua =E= AE_m*0.054*HOP/4535.924;

R56.. CostoACond =E= (167.31158*ACond**0.6088)*(1+0.6)*(0.15);
R57.. TVC =E= 99.5198*(PVC**0.2614) ;

R58.. CLVC =E=-0.68626*TVC+607.879 ;

R59.. CostoVC*CLVC =E= Qr*0.75*HOP/453.592;

R60.. Qr*10.764 =E= UR*AReb*(TVC-tw);

R61.. VC_m *CLVC=E= Qr;

R62.. CostoAReb =E= (313.10299*AReb**0.58095)*(1+0.6)*(0.15);
R99.. CTotal =E= CostoACol+CostoACond+CAgua+CostoAReb+CostoVC;
R100.. RelR*Rm =E=R;

R.I=1.337;
D.l=47.826;
W.I=52.174;
tD.I= 80.502;
tW.I=107.873;
tF.I=92.112;
alfaSup.l= 2.597;
alfaMedio.l= 2.492;
alfainf.l= 2.368;
alfa.l= 2.484;
Nm.|=7.276;
theta.l= 1.427;
Rm.l=1.247;
phi.l= 0.038;
ch.lI=-0.978;
N.I= 21;

NT.I= 21;
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t1.1=81.12;

tm.l=94.497;
V1.l1=111.753;
M1.I= 78.28;
Rol1.l= 1039.146;
RoV1.l= 2.693;
Qc.l=820830;
Qr.I= 836000;
xN.|= 0.131;

hw.l= 4321.954;
HN_1.1=11852.601;
XNN.I= 0.108;

LN.I= 160.587;
hNN.I= 4200.031;
VN_1.1= 108.413;
MN.I= 90.486;
tNN.I= 105.811;
RoLN.I=1190.606;
RoVN.I=2.91;

mu.l= 0.281;
volat.|= 2.446;
rend.|= 54.258;
NReal.l= 38.704;
DEPin.|= 15.748;
CteForm.|=439.763;
GTope.l= 7085.999;
GFondo.l= 7885.242;
ATope.l= 1.235;
AFondo.l=1.244;

ACol.I= 1.244;
DCol.I= 1.259;
DColin.I= 49.55;

CPlato.I= 874.272;
CostoCol.l=33837.613;
CostoACol.l= 8121.027;
AE_m.|= 16416.56;
DTLN_C.I= 29.153;
ACond.I= 606.144;
CAgua.l=1661.227;
CostoACond.l= 1985.04;
TVC.I=119.289;
CLVC.I=526.016;
CostoVC.I= 22336.789;
AReb.l=985.319;
VC_m.|=1589.3;
CostoAReb.l=4121.137;
CTotal.l= 38225.22;
RelR.I= 1.072;

MODEL BM /ALL/;
SOLVE BM USING MINLP MINIMIZING CTotal;
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Comparacion de resultados entre excel y gams

GAMS Excel
VAR
Inicial |EC 18 nueva | PLANILLA
R 1.337 1.313 1.396
D 47.826 47.826 47.826
w 52.174 52.174 52.174
tD 80.502 80.502
tw 107.873 107.873 107.9
tF 92.112 92.112 92.2
alfaSup 2.597 2.597 2.570
alfaMedio 2.492 2.492 2.467
alfainf 2.368 2.368 2.339
alfa 2.484 2.484 2.457
Nm 7.276 7.276 7.391
theta 1.427 1.427 1.421
Rm 1.247 1.247 1.278
phi 0.038 0.029 0.049
ch -0.978 -1.022 -0.940
N 21 22 20
NT 21 22 37
t1 81.12 81.12 81.5
tm 94.497 93.469 93.666
V1 111.753 110.636 114.575
M1 78.28 78.28 78.280
RolL1 1039.146 | 1039.146 1039.010
RoV1 2.693 2.693 2.690
Qc 8.21E+05 | 8.13E+05 | 8.416E+05
Qr 8.36E+05 | 8.28E+05 | 8.567E+05
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GAMS Excel
VAR
Inicial |EC 18 nueva | PLANILLA
xN 0.131 0.131 0.13000
hw 4321.954 | 4321.954 4321.954
HN_1 11852.601 | 11852.601 | 11855.276
xNN 0.108 0.108 0.108
LN 160.587 159.522 163.283
hNN 4200.031 4200.412 4201.264
VN_1 108.413 107.348 111.109
MN 90.486 90.488 90.493
tNN 105.811 105.817 105.831
RoLN 1190.606 | 1190.632 1190.689
RoVN 291 291 2910
mu 0.281 0.283 0.283
volat 2.446 2.455 2.550
rend 54.258 54.075 53.602
NReal 38.704 40.684 37
DEPin 15.748 15.748 15.748
CteForm 439.763 439.763 439.763
GTope 7085.999 | 7085.999 7081.752
GFondo 7885.242 | 7885.356 7885.609
ATope 1.235 1.222 1.266
AFondo 1.244 1.232 1.275
ACol 1.244 1.232
DCol 1.259 1.252 1.274
DColin 49.55 49.306 50.163
CPlato 874.272 867.455 891.518
CostoCol |33837.613| 35291.75 |32986.1542
CostoACol | 8121.03 8470.02 7916.677
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GAMS Excel
VAR
Inicial |EC 18 nueva | PLANILLA
AE_m 16416.56 | 16252.42 16831.20
DTLN_C 29.153 29.153 29.341
ACond 606.144 600.083 617.467
CAgua 1661.227 | 1644.618 1703.186
CostoACond | 1985.04 1972.933 2007.535
TVC 119.289 119.289 119.289
CLvVC 526.016 526.016 526.016
CostoVC | 22336.789 | 22117.513 | 22890.724
AReb 985.319 975.647 1012.183
VC_m 1589.3 1573.698
CostoAReb | 4121.137 | 4097.585 4186.044
CTotal 38225.22 | 38302.67 |$38704.17
RelR 1.072 1.053 1.092

* Integracion IV
* relacion de reflujo optima
Seolcom #

PARAMETERS

F /100/

xF /0.5/

xD /0.98/

xW /0.06/

PC /760/

PW /760/

PF /760/

P1/760/

AntBzA /6.90565/
AntBzB /1211.033/
AntBzC /220.79/
AntTolA /6.95464/
AntTolB /1344.8/
AntTolC /219.482/
DEP /40/

AE_t /20/
AS_t/70/

AE_Cp /1/

HOP /8500/
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uc /500/
PVC/2/
UR /800/

POSITIVE VARIABLES
R;

VARIABLES

D

w

tD

tw

tF

alfaSup, alfaMedio, alfainf, alfa
Nm, theta, Rm ,phi

ch, N, NT

tl, tm

V1, M1, Rol1, RoV1

Qc, Qr

xN

hw, HN_1

XNN, LN, hNN, VN_1

MN

tNN, RoLN, RoVN

mu, volat

rend, NReal

DEPin, CteForm

GTope, GFondo

ATope, AFondo, ACol
DCol, DColin

CPlato, CostoCol
CostoAcCol

AE_m, DTLN_C, ACond, CAgua
CostoACond

TVC,CLVC, CostoVC, AReb
VC_m, CostoAReb
CTotal, RelR;

EQUATIONS

R1, R2, R3, R4, R5

R6, R7, R8, R9, R10, R11, R12, R13, R14, R15, R16

R17, R18, R19, R20, R21, R22

R23, R24, R25, R26, R27, R28, R29, R30, R31

R32, R33, R34, R35

R36, R37, R38, R39

R40, R41, R42, R43, R44, R45, R46, R47, R48, R49, R50, R51
R52, R53, R54, R55, R56

R57, R58, R59, R60, R61, R62

R99, R100;

R1.. F*XF =E= D*XD+W*xW;
R2.. F =E= D+W;
R3.. PC =E= xD*10**(AntBzA-AntBzB/(tD+AntBzC))+(1-xD)*10**(AntTolA-AntTolB/(tD+AntTolC));

R4.. PW =E= xW*10**(AntBzA-AntBzB/(tW+AntBzC))+(1-xW)*10**(AntTolA-AntTolB/(tW+AntTolC));
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R5.. PF =E= xF*10**(AntBzA-AntBzB/(tF+AntBzC))+(1-xF)*10**(AntTolA-AntTolB/(tF+AntTolC));
R6.. alfaSup =E= 10**(AntBzA-AntBzB/(tD+AntBzC))/10**(AntTolA-AntTolB/(tD+AntTolC));
R7.. alfaMedio =E= 10**(AntBzA-AntBzB/(tF+AntBzC))/10**(AntTolA-AntTolB/(tF+AntTolC));
R8.. alfalnf=E= 10**(AntBzA-AntBzB/(tW+AntBzC))/10**(AntTolA-AntTolB/(tW+AntTolC));
R9.. alfa =E= (alfaSup*alfaMedio*alfalnf)**(1/3);

R10.. Nm*log(alfaMedio) =E= log(xD*(1-xW)/xW/(1-xD));

R11.. theta =E= alfaMedio/(xF*(alfaMedio-1)+1);

R12.. Rm =E= alfaMedio*xD/(alfaMedio-theta)+(1-xD)/(1-theta)-1;

R13.. phi =E= (R-Rm)/(R+1);

R14.. ch*sqrt(phi) =E= (1+54.4*phi)*(phi-1)/(11+117.2*phi);

R15.. N =E= ceil((1-exp(ch)+Nm)/exp(ch));

R16.. NT =E= ceil(N);

R17.. 1/P1 =E= xD/10**(AntBzA-AntBzB/(t1+AntBzC))+(1-xD)/10**(AntTolA-AntTolB/(t1+AntTolC));
R18.. tm =E= (t1+tnn)/2;

*R18.. tm =E= (t1+tw)/2;

R19.. V1 =E= D*(R+1);

R20.. M1 =E= 78*xd+92*(1-xd);

*R21.. RoL1 =E= (1.0162/(0.2655**(1+(1-(t1+273.15)/647.13)**0.081))) *M1;

R21.. RoL1 =E= xD*(0.3041*0.269**(-1*(1-(t1+273.15)/562) **(2/7))*1000)+(1-xD)*(0.2906*0.265**(-
1*(1-(t1+273.15)/593.1)**(2/7))*1000);

R22.. RoV1 =E= (760*M1)/62.361/(t1+273.15);

R23.. Qc =E= V1%(12123.205-2060.995*xd)-(4483.9962-2797.6681*xd+1652.613*xd *xd-
606.72932*xd*xd*xd)*D*(R+1);

R24.. Qr =E= (4483.9962-2797.6681*xd+1652.613*xD*xD-606.72932*xD*xD*xD)*D+(4483.9962-
2797.6681*xW+1652.613*xW*xW-606.72932*xW*xW*xW)*W+Qc-(4483.9962-
2797.6681*xF+1652.613*xF*xF-606.72932*xF*xF*xF)*F; # Qreb

R25.. xN =E= 10**(AntBzA-AntBzB/(tW+AntBzC))/PW*xW;

R26.. hw =E= 4483.9962-2797.6681*xW+1652.613*xW*xW-606.72932*xW*xW*xW;

R27.. HN_1 =E= 12123.205-2060.995*xN;

R28.. LN*(HN_1-hNN) =E= (QR+W*(HN_1-hw));

R29.. XNN*LN =E= (xW*W+xN*VN_1);

R30.. VN_1 =E= LN-W;

R31.. hNN =E=4483.9962-2797.6681*xNN+1652.613*xNN*xNN-606.72932*xNN*xNN*xNN;
R32.. MN =E= 78*xNN+92*(1-xNN);

R33.. tNN =E=110.47229-45.24168*xNN+20.28327*xNN*xNN-5.2747025*xNN*xNN*xNN;
*R34.. RoLN =E= (1.0162/(0.2655**(1+(1-(tNN+273.15)/647.13)**0.081))) *MN;

R34.. RoLN =E= xNN*(0.3041*0.269**(-1*(1-(tNN+273.15)/562)**(2/7))*1000)+(1-
xNN)*(0.2906*0.265**(-1*(1-(tNN+273.15)/593.1)**(2/7))*1000);

R35.. RoVN =E= (760*MN)/62.361/(tNN+273.15);

R36.. mu =E= xF*EXP(13.6714+336.41/(tm+273.15)-2.687*log(tm+273.15))+(1-xF) *EXP(-
53.7582+3148.6/(tm+273.15)+7.4817*log(tm+273.15)-(5.7091E-27) *(tm+273.15) **10);

R37.. volat =E= (23.6249+1.56771*tm+0.03805*tm*tm+0.000450869*tm*tm*tm
+0.0000032784889*tm*tm*tm*tm)/(6.637316+0.444834*tm+0.0114564*tm*tm+0.0001626403 *tm*t
m*tm+0.000002298925*tm*tm*tm*tm);

R38.. rend*(mu*volat)**(0.2448) =E= 49.481;

R39.. NReal =E= (NT*100/rend);

R40.. DEPin =E= DEP/2.54;

R41.. CteForm =E= 0.0016*DEPin*DEPin*DEPin*DEPin-0.081*DEPin*DEPin* DEPin-
0.6835*DEPin*DEPin+94.737*DEPin-664.71;

R42.. GTope =E= 0.305*CteForm*sqrt(RoV1*(RoL1-RoV1));

R43.. GFondo =E= 0.305*CteForm*sqrt(RoVN*(RoLN-RoVN));

R44.. ATope*GTope =E= V1*M1;

R45.. AFondo*(0.305*CteForm*sqrt(RoVN*(RoLN-RoVN)))=E= VN_1*MN;

R46.. ACol =E= max(ATope, AFondo);

R47.. DCol =E= sqrt(ACol*4/pi);

R48.. DColin =E= DCol*39.37;

R49.. CPlato =E= 1.77759*(DColin**1.58805);
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R50.. CostoCol =E= CPlato*NReal;

R51.. CostoACol =E= CostoCol*(1+0.6)*(0.15);

R52.. Qc =E=AE_m*AE_Cp*(AS_t-AE_t);

R53.. DTLN_C =E= ((td-AE_t)-(t1-AS_t))/log((td-AE_t)/(t1-AS_t));
R54.. ACond*UC*DTLN_C =E= Qc*10.764;

R55.. CAgua =E= AE_m*0.054*HOP/4535.924;

R56.. CostoACond =E= (167.31158*ACond**0.6088)*(1+0.6)*(0.15);

R57.. TVC =E= 99.5198*(PVC**0.2614) ;

R58.. CLVC =E=-0.68626*TVC+607.879 ;

R59.. CostoVC*CLVC =E= Qr*0.75*HOP/453.592;

R60.. Qr*10.764 =E= UR*AReb*(TVC-tw);

R61.. VC_m *CLVC=E= Qr;

R62.. CostoAReb =E= (313.10299*AReb**0.58095)*(1+0.6)*(0.15);

R99.. CTotal =E= CostoACol+CostoACond+CAgua+CostoAReb+CostoVC;

R100.. RelR*Rm =E=R;
R.I=1.337;

D.l= 47.826;
W.I=52.174;

tD.I= 80.502;

tW.I= 107.873;
tF.1=92.112;
alfaSup.l= 2.597;
alfaMedio.l= 2.492;
alfainf.l= 2.368;

alfa.l= 2.484;
Nm.|=7.276;
theta.l= 1.427;
Rm.|=1.247;
phi.l= 0.038;
ch.l1=-0.978;
N.I= 21;

NT.I= 21;
t1.l1=81.12;
tm.|=94.497;
V1.l1=111.753;
M1.I= 78.28;
Rol1l.l= 1039.146;
RoV1.l= 2.693;
Qc.I= 820830;
Qr.1= 836000;
xN.|= 0.131;

hw.I=4321.954;
HN_1.1=11852.601;
XNN.I= 0.108;

LN.|= 160.587;
hNN.I= 4200.031;
VN_1.l1=108.413;
MN.I=90.486;
tNN.I= 105.811;
RoLN.I=1190.606;

RoVN.I=2.91;
mu.l=0.281;
volat.|= 2.446;

rend.l= 54.258;
NReal.l= 38.704;
DEPin.I= 15.748;
CteForm.|=439.763;
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GTope.l=7085.999;
GFondo.l= 7885.242;
ATope.l=1.235;
AFondo.l= 1.244;

ACol.I= 1.244;
DCol.I= 1.259;
DColin.I= 49.55;

CPlato.l= 874.272;
CostoCol.I= 33837.613;
CostoACol.lI=8121.027;
AE_m.I= 16416.56;
DTLN_C.I= 29.153;
ACond.I= 606.144;
CAgua.l=1661.227;
CostoACond.l= 1985.04;
TVC.I= 119.289;
CLVC.I=526.016;
CostoVC.I= 22336.789;
AReb.|=985.319;
VC_m.|=1589.3;
CostoAReb.|=4121.137;
CTotal.l= 38225.22;
RelR.I=1.072;

MODEL BM /ALL/;
SOLVE BM USING MINLP MINIMIZING CTotal;

GAMS Excel
VAR
Inicial PLANILLA
R 1.313 1.396
D 47.826 47.826
w 52.174 52.174
tD 80.502
tw 107.873 107.9
tF 92.112 92.2
alfaSup 2.597 2.570
alfaMedio 2.492 2.467
alfalnf 2.368 2.339
alfa 2.484 2.457
Nm 7.276 7.391
theta 1.427 1.421
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GAMS Excel
VAR
Inicial PLANILLA
Rm 1.247 1.278
phi 0.029 0.049
ch -1.022 -0.940
N 22 20
NT 22 20
t1 81.12 81.5
tm 93.469 93.666
V1 110.636 114.575
M1 78.28 78.280
Rol1 816.665 815.941
RoV1 2.693 2.690
Qc 8.13E+05 | 8.416E+05
Qr 8.28E+05 | 8.567E+05
xN 0.131 0.13000
hw 4321.954 4321.954
HN_1 11852.601 | 11855.276
xNN 0.108 0.108
LN 159.522 163.283
hNN 4200.412 4201.264
VN_1 107.348 111.109
MN 90.488 90.493
tNN 105.817 105.831
RoLN 784.63 784.399
RoVN 291 2,910
mu 0.283 0.283
volat 2.455 2.550
rend 54.075 53.602
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GAMS Excel
VAR
Inicial PLANILLA
NReal 40.684 37
DEPin 15.748 15.748
CteForm 439.763 439.763
GTope 6279.586 6273.445
GFondo 6397.195 6396.301
ATope 1.379 1.430
AFondo 1.518 1.572
ACol 1.518
DCol 1.39 1.415
DColin 54.742 55.698
CPlato 1024.164 1052.718
CostoCol 41667.345 | 38950.5527
CostoACol 10000.16 | 9348.13265
AE_m 16252.423 | 16831.20
DTLN_C 29.153 29.341
ACond 600.083 617.467
CAgua 1644.618 1703.186
CostoACond | 1972.933 2007.535
TVC 119.289 119.289
CLvC 526.016 526.016
CostoVC 22117.513 | 22890.724
AReb 975.647 1012.183
VC_m 1573.698
CostoAReb | 4097.585 4186.044
CTotal 39832.812 | $ 40 135.62
RelR 1.053 1.092
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Simulador EMSO:

EMSO es un simulador orientado a ecuaciones que aunque contiene sus propios
maddulos permite armar al usuario los suyos. Una ventaja obvia es que se puede acceder a la
propia biblioteca de componentes y paquetes fisicoquimicos.

El siguiente cédigo contiene algunos cambios a fin de asegurar la convergencia como el
reemplazo de algunas correlaciones potenciales por otras polindmicas como asi una raiz
cuadrada para el calculo del nimero de etapas por otra polinémica que ajusta bien en el rango
de interés. Algunas ecuaciones del modelo debieron ser divididas en 2 mediante variables
auxiliares. Para un reflujo fijo de 2:

#* Balance *#
using "types";
FlowSheet BenTol
PARAMETERS
PP as Plugin(Brief="FQ",
Type="PP",
Components=["benzene","toluene","water"],
LiquidModel="IdealLiquid",
VapourModel="Ideal");
NComp as Integer;
PF as Real;
xF(3) as Real;
FF as Real;
XW(3) as Real;
xD(3) as Real;
DistP as Real;
Pi as Real;
g as Real;
TE as Real;
TS as Real;
UC as Real;
xA(3) as Real;
PVC as Real;
UR as Real;
hOp as Real;
VARIABLES
hF as Real;
FD as Real;
FW as Real;
TF as Real;
LO as Real;
x0(3) as Real;
R as Real;
V1 as Real;
QC as Real;
TO as Real;
TD as Real;
T1 as Real;
PS1(3) as Real;
hD as Real;
h1 as Real;
TW as Real;
hW as Real;
QR as Real;
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yN1(3) as Real;
TN1 as Real;

hN as Real;

hN1 as Real;

LN as Real;

FVN as Real;
xN(3) as Real;
TN as Real;
Tmedio as Real;
PSSup(3) as Real;
AlfaSup as Real;
PSInf(3) as Real;
Alfalnf as Real;
PSAI(3) as Real;
AlfaAl as Real;
AlfaMedio as Real;
RolLO as Real;
RoV1 as Real;
Const as Real;
GastoSup as Real;
PM(3) as Real;
PMSup as Real;
Diam(2) as Real;
RoLN as Real;
RoVN1 as Real;
Gastolnf as Real;
PMiInf as Real;
DiamCol as Real;
Theta as Real;
Rmin as Real;
NmAux1 as Real;
NmAux2 as Real;
Nmin as Real;
phi as Real;

chi as Real;
NTeor as Real;
visc as Real;

volt as Real;
rend as Real;
NActual as Real;
CPlato as Real;
CCol as Real;
CAnCol as Real;
dtInC as Real;
ACond as Real;
CCond as Real;
CAnCond as Real;
mA as Real;
CANAE as Real;
TVC as Real;
AReb as Real;
CReb as Real;
CAnReb as Real;
CallLat as Real;
mVC as Real;
CAnVap as Real;
CFijoTotal as Real;
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COpTotal as Real;
CAnTotal as Real;
EQUATIONS
R=2;
PM=1000*PP.MolecularWeight;
# Global
FF=FD+FW;
FF*xF(1)=FD*xD(1)+FW*xW(1);
hF=PP.LiquidEnthalpy(TF,PF,xF);
TF=PP.BubbleT(PF,xF);
# Cond y tope
LO=FD*R;
x0=xD;
V1=FD*(R+1);
TD=PP.BubbleT(PF,xD);
hD=PP.LiquidEnthalpy(TD,PF,xD);
TO=TD;
PS1=PP.VapourPressure(T1);
1/PF=sum(x0/PS1);
h1=PP.VapourEnthalpy(T1,PF,xD);
QC=h1*V1-hD*FD*(R+1);
RoLO=PP.LiquidDensity(TD,PF,xD);
RoV1=PP.VapourDensity(T1,PF,x0);
Const=0.0016*DistP"4-0.081*DistP"3-0.6835*DistP"2+94.737*DistP-664.71;
GastoSup=0.305*Const*sqrt(RoV1*(RoL0-RoV1));
PMSup=sum(xD*PM);
Diam(1)=sqrt(4*V1*PMSup/GastoSup/Pi);
# Reb y fondo
PF=sum(xW*PP.VapourPressure(TW));
hW=PP.LiquidEnthalpy(TW,PF,xW);
QR=hD*FD+hW*FW+QC-hF*FF;
yN1=xW*PP.VapourPressure(TW)/PF;
TN1=TW;
LN=FW+FVN;
LN*xN=FW*xW+FVN*yN1;
hN*LN+QR=hN1*FVN+hW*FW;
hN1=PP.VapourEnthalpy(TN1,PF,yN1);
hN=PP.LiquidEnthalpy(TN,PF,xN);
PF=sum(xN*PP.VapourPressure(TN));
RoLN=PP.LiquidDensity(TN,PF,xN);
RoVN1=PP.VapourDensity(TN1,PF,yN1);
GastoInf=0.305*Const*sqrt(RoVN1*(RoLN-RoVN1));
PMInf=sum(yN1*PM);
Diam(2)=sqrt(4*FVN*PMInf/GastoInf/Pi);
# Col
Tmedio=(T1+TN)/2;
PSSup=PP.VapourPressure(TD);
AlfaSup=PSSup(1)/PSSup(2);
PSInf=PP.VapourPressure(TW);
Alfalnf=PSInf(1)/PSInf(2);
PSAI=PP.VapourPressure(TF);
AlfaAl=PSAI(1)/PSAI(2);
AlfaMedio”3=(AlfaSup*Alfainf*AlfaAl);
DiamCol=max(Diam);
Theta=AlfaMedio/(xF(1)*(AlfaMedio-1)+1);
Rmin=AlfaMedio*xD(1)/(AlfaMedio-Theta)+xD(2)/(1-Theta)-1;
(NmAux1)= In(xD(1)*(1-xW(1))/xW(1)/(xD(2)));
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NmAux2=0.03951*AlfaMedio”3-0.3807*AlfaMedio*2+1.553*AlfaMedio-1.204;
Nmin=NmAux1/NmAux2;

phi=(R-Rmin)/(R+1);

chi*sqrt(phi)*(11+117.2*phi)=(1+54.4*phi)*(phi-1);
(NTeor-Nmin)=(1-(0.1515*chi*2+0.7094*chi+0.9365))*(NTeor+1);
visc=PP.LiquidViscosity(TF,PF,xF)*1000;

volt=PSAI(1)/PSAI(2);

rend=49.481*(visc*volt)?(-0.2448);

NActual=NTeor*100/rend;
CPlato=398.57*DiamCol"2-143.42*DiamCol+493.29;
CCol=CPlato*NActual;

CAnCol=CCol*(1+0.6)*(0.15);
dtInC*In((TD-TE)/(TO-TS))=((TD-TE)-(TO-TS));
QC=UC*ACond*dtInC/10.764;

CCond=167.31158*ACond"0.6088;

CAnCond=CCond*(1+0.6)*(0.15);
QC=mA*(PP.LiquidEnthalpy(TS,PF,xA)-PP.LiquidEnthalpy(TE,PF,xA))/PM(3);
CAnAE=mA*0.054/4535.924*h0p;

TVC=PP.BubbleT(PVC,xA);

QR=AReb*UR*(TVC-TW)/10.764;
CReb=-1.004E-03*AReb"2+1.160E+01*AReb+6.749E+03;
CAnReb=CReb*(1+0.6)*(0.15);
CalLat=PP.VapourEnthalpy(TVC,PVC,xA)-PP.LiquidEnthalpy(TVC,PVC,xA);
QR*2.20462=mVC*CalLat/PM(3);

CAnVap=mVC*0.75/1000*hOp;

CFijoTotal=CAnCol+CAnCond+CAnReb;
COpTotal=CAnAE+CAnVap;
CAnTotal=CFijoTotal+COpTotal;

SET
xF(1)=0.5;
xF(2)=1-xF(1);
xF(3)=0;
PF=101000;
FF=100;
xD(1)=0.98;
xD(2)=1-xD(1);
xD(3)=0;
XW(1)=0.06;
xW(2)=1-xW(1);
xW(3)=0;
DistP=40/2.54;
Pi=3.1415923536;
q=1;
TE=25+273.15;
TS=70+273.15;
UC=2092;
UR=3347.2;
xA(1)=0;
xA(2)=0;
xA(3)=1;
PVC=2*'atm’;
hOp=8500;

INITIAL

CAnTotal=10000;

GUESS

TF=300;
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T1=350;
hD=1000;
TW=350;
TN=380;
LN=200;
hN=1000;
Nmin=30;

NmAux1=20;

chi=2;

phi=0.3;

OPTIONS

TimeStart=1.29;

TimeEnd=2;

TimeStep=0.01;

TimeUnit='s";

DAESolver(File="dassl");
Dynamic=false;

End
Resultados:
Variable Unidad Valor Unidad Valor
NComp 1.0000
PF [Pa] 101000.0000 [atm] 1
xF(1) 0.5000
xF(2) 0.5000
xF(3) 0.0000
FF [kmol/hr] 100.0000
xW(1) 0.0600
xW(2) 0.9400
xW(3) 0.0000
xD(1) 0.9800
xD(2) 0.0200
xD(3) 0.0000
DistP [in] 15.7480
Pi 3.1416
q 1.0000
TE [°K] 298.1500 [°C] 25.0000
TS [°K] 343.1500 [°C] 70.0000
uc [kJ/m2 h °K] 2092.0000 [kCal/h m2 °K] 800
xA(1) 0.0000
xA(2) 0.0000
xA(3) 1.0000
PVC [Pa] 202650.0000 [atm] 2.00643564
UR [kJ/m2 h °K] 3347.2000 [kCal/h m2 °K] 800
hOp [hr/afio] 8500.0000
hF [J/kmol] -25351.7000
FD [kmol/hr] 47.8261
FW [kmol/hr] 52.1739
TF [°K] 365.1220 [°C] 91.9720
LO [kmol/hr] 95.6522
x0(1) 0.9800
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Variable Unidad Valor Unidad Valor
x0(2) 0.0200
x0(3) 0.0000
R 2.0000
Al [kmol/hr] 143.4780
QC [kJ/hr] 4.413E+06 [kCal/hr] 1.054E+06
T0 [°K] 353.5440 [°C] 80.3940
TD [°K] 353.5440 [°C] 80.3940
T1 [°K] 354.1610 [°C] 81.0110
PS1(1) [Pa] 104213.0000 [atm] 1.03181188
PS1(2) [Pa] 40229.4000 [atm] 0.39831089
PS1(3) [Pa] 49387.6000 [atm] 0.48898614
hD [J/kmol] -25782.1000
h1 [J/kmol] 4974.5100
TW [°K] 380.8120 [°C] 107.6620
hwW [J/kmol] -23774.0000
QR [kJ/hr] 4474640.0000 [kCal/hr] 1.069E+06
yN1(1) 0.1312
yN1(2) 0.8688
yN1(3) 0.0000
TN1 [°K] 380.8120 [°C] 107.6620
hN [J/kmol] -24046.3000
hN1 [J/kmol] 9512.7000
LN [kmol/hr] 185.0870
FVN [kmol/hr] 132.9130
xN(1) 0.1111
xN(2) 0.8889
xN(3) 0.0000
TN [°K] 378.6190 [°C] 105.4690
Tmedio [°K] 366.3900 [°C] 93.2400
PSSup(1) [Pa[ 102258.0000 [atm] 1.01245545
PSSup(2) [Pa[ 39383.5000 [atm] 0.38993564
PSSup(3) [Pa[ 48175.7000 [atm] 0.47698713
AlfaSup 2.5965
PSInf(1) [Pa[ 220778.0000 [atm] 2.18592079
PSInf(2) [Pa[ 93354.6000 [atm] 0.92430297
PSInf(3) [Pa[ 132470.0000 [atm] 1.31158416
Alfainf 2.3649
PSAI(1) [Pa[ 144121.0000 [atm] 1.42694059
PSAI(2) [Pa[ 57878.8000 [atm] 0.57305743
PSAI(3) [Pa[ 75601.6000 [atm] 0.74853069
AlfaAl 2.4901
AlfaMedio 2.4820
RoL0 [kmol/m3] 839.7640
RoV1 [kmol/m3] 2.6889
Const 439.7630
GastoSup 6363.3700
PM(1) [kg/kmol] 78.1134
PM(2) [kg/kmol] 92.1402
PM(3) [kg/kmol] 18.0152
PMSup [kg/kmol] 78.3939
Diam(1) 1.5002
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Variable Unidad Valor Unidad Valor
Diam(2) 1.5459
RoLN [kmol/m3] 791.9470
RoVN1 [kmol/m3] 2.8805
Gastolnf 6394.5500
PMinf [kg/kmol] 90.3005
DiamCol [m2] 1.5459
Theta 1.4256
Rmin 1.2555
NmAux1 6.6434
NmAux2 0.9094
Nmin 7.3051
phi 0.2482
chi -0.5460
NTeor 12.9732
visc [cP] 0.2938
volt 2.4901
rend % 53.4134
NActual 24.2882
CPlato [u$d] 1224.0700
CCol [u$d] 29730.5000
CAnCol [u$s/ano] 7135.3300
dtinC [°K] 26.8941
ACond [m2] 844.2680
CCond [u$d] 10119.7000
CAnCond [u$s/ario] 2428.7300
mA [kg/hr] 21708.2000
CAnAE [u$s/ano] 2196.7000
TVC [°K] 393.7810 [°C] 120.6310
AReb [m2] 1109.5900
CReb [u$d] 18384.1000
CAnReb [u$s/ano] 4412.1900
CalLat JkJ/kmol] 41116.7000
mVC [kg/hr] 4322.2800
CAnVap [u$s/aiio] 27554.5000
CFijoTotal | [u$s/afio] 13976.2000
COpTotal [u$s/afio] 29751.2000
CAnTotal [u$s/aiio] 43727.5000

Reemplazando:
“R=2;” por “R=time; ”
y poniendo:

“Dynamic=true;” da;
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1.750x10° — CFijoTotal
— CAnCol
=— CAnCond
CAnReb
1.500x10°
1.250x10°
1.000x10° ]
7500
5000 4
2500 4
1.300 1.400 1.500 1,600 1.700 1.800 1.900
Costos fijos incluyendo columna, condensador y reboiler
3.000x10" 4
2.500x10°
— COpTotal
— CAnAE
2.000x10° ] = Ghalap
1.500x10°
1.000x10° ]
5000 1
0.00 4
1.300 1.400 1.500 1,600 1.700 1.800 1.900

Costos operativos incluyendo agua de enfriamiento y vapor de calefaccién
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4.500x10"

"
4000x10° N

=— CAnTotal
= CFijoTotal

§ — COpTotal
3500x10°
3.000x10°
2500x10°
2.000x10° 4
1,500x10°—\

1.300 1.400 1.500 1,600 1.700 1.800 1.900
Costo total incluyendo fijos y operativos

4.400x10°

F
4.300x10°
4.200x10° 4
4.100x10"
4.000x10°
3.900x10"

1.300 1.400 1.500 1,600 1.700 1.800 1.900

Costo anual total



3.89500%10°

3.89000x10" -

3.88500x10" -

= CAnTotal

3.88000x10°

3.87500x10°

3.87000x10° |

1.3:100 1.3500 W.SIGOO 1.3I700 1.32‘300 1.3500 1.4I000
Costo Anual total con zoom en Relacién de reflujo éptima (Rop:=1,37=1.09 Rpnin)

Cabe aclararse que los costos fijos no decaen infinitamente con el reflujo porque
aunque el nimero de etapas necesarias disminuye el tamano de los mismos (didmetro) se
hace significativo. Por otro lado el condensador y el reboiler también aumentan con R.

1.7500x10"
i
1.7000x10°
g
1.6500x10°
’
.
1.5500x10°
4
1.5000x10°
1.4500x10°

1.4000x10°

1.50 175 2.00 225 2.50 275

Costo fijo total para un rango ampliado de R
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1.800

1700+
1.600
1,500
1.400
1.50 175 200 225 250 275

Diametro de la columna para el mismo rango de R
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ADDENDUM:

paramétrica ocurre que hasta cierto valor del didmetro el régimen es turbulento volviéndose
luego laminar y siendo que el factor de friccion cambia debido a esta circunstancia y a fin de
evitar el ajuste cada vez que se modifica D se introducen los siguientes cambios al modelo en

Volviendo al

planilla:

Se introduce un bloque implementando el método Newton-Raphson para resolver la

ecuacion de Colebroke.

30
31
a2
33
34
3o

36
37 |

38
39
40
41

independientemente del tipo de régimen del fluido.

Ax
X
6,442E-02
4,005E-02
4,724E-02
4,685E-02
4,691E-02
4,690E-02
4,690E-02
4,690E-02

El valor inicial (A34) se toma de la ecuacidn de Blasius y se va mejorando de iteracion

0,01
f{x+ix)

-1,11E+00
-1,71E-01
-5,08E-01
-4,91E-01
-4,94E-01
-4,93E-01
-4,93E-01
-4,93E-01

primer ejemplo de didmetro econdmico durante la exploracién

-7,88E-01 -32,353554

-60,637086 3,733E+01
-48,867978 -1,794E+01
-49,400722 8,209E-01
-49,317309 -1,286E-01
-49,329856 1,334E-02
-49,327956 -2,928E-03
-49,328244 4, 427E-04



1 Azua

2 Ro 1000 [kg/m3]
3 mu 0,89 [cp] 8,500E-04 [N.s/m2)
4 |F 100 [kg/hr]
5 g 2,778E-05 [m3/s]
& Temp 25 [2C] 298,15 [2K]

7 |p 1 [atm] 101325 [N/m2]
B

g Tuberia y bomba

10 |e 4 572E-05 [m] C
11 DI [1377 Jimm 0,0137672 [m]

12 | Poyice 2 [atm] 202650 [M/m2]

13 (L 1000 | [m]

14 |ef 75 % 0,75

15 |PEntrada 2,585 [atm] 2,6197E+05 [N/m2]

16

17 Resultados provisorios

18 | Apei 1,489E-04 [m’]

19 |v 0,1866 [m/s]

20 |Re 2,887E+03 adim

e L — 4 311E-02

2 Funcis
23 |DP 5,0316E+04 [N/m2]=[Pa] 0,585 [atm]

24 |Pot 5,95 [j/s] 21,42 [kl/hr]

25

26 Resultados finales

27 |Coe 1,071E+04

28 |Fgo 9 477E+03

29 |Cyme 2,019E+04

Si el régimen es laminar f (celda B22) toma el valor de la celda H31 sino el de la A41. En
la celda de fondo amarillo se muestra el error relativo (en caso de flujo turbulento a fin de
garantizar que f sea el correcto) y en la de fondo rojo el tipo de régimen de fluido.

Para el 12 ejemplo se obtuvo:

D Cop Ffijo Ctotal Régl men
10 2,526E+04 | 5,000E+03 | 3,026E+04 | Turbulento
13,77 10709,3739 | 9476,78163 | 20186,1556 | Turbulento
15 9378,35516 11250 2,063E+04 | Turbulento
20 7,175E+03 | 2,000E+04 | 2,717E+04 Laminar
30 6,838E+03 | 4,500E+04 | 5,184E+04 Laminar
40 6,781E+03 | 8,000E+04 | 8,678E+04 Laminar
50 6,766E+03 | 1,250E+05 | 1,318E+05 Laminar
60 6,760E+03 | 1,800E+05 | 1,868E+05 Laminar
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2,000E+05

Costos parciales

1,800E+05

1,600E+05

1,400E+05

1,200E+05
1,000E+05

Ffijo

8,000E+04
6,000E+04

Ctotal

4,000E+04

-
2,000E+04 >

0,000E+00

30 40 50

D[mm]

2,000E+05

Costo total

1,800E+05
1,600E+05

1,400E+05

1,200E+05
1,000E+05

8,000E+04
6,000E+-04

4,000E+04

2,000E+04 -
0,000E+00

10

20

D [mm]

30

40

Afortunadamente para el valor econémico el régimen no es laminar pero como

sabemos a esos valores de Re el régimen es de transicion y su comportamiento es

impredecible

Para el segundo ejemplo, en cambio:

D Cop Ffio Ciotal Régimen
30 1,193E+05 | 4,500E+04 | 1,643E+05 | Turbulento
32 1,055E+05 | 5,120E+04 | 1,567E+05 | Turbulento
34,83 92795,7962 | 60647,9725 | 153443,769 | Turbulento
36 8,908E+04 | 6,480E+04 | 1,539E+05 | Turbulento
38 8,416E+04 | 7,220E+04 | 1,564E+05 | Turbulento
40 8,055E+04 | 8,000E+04 | 1,605E+05 | Turbulento
45 7,495E+04 | 1,013E+05 | 1,762E+05 | Turbulento
50 7,203E+04 | 1,250E+05 | 1,970E+05 | Turbulento
60 6,943E+04 | 1,800E+05 | 2,494E+05 | Turbulento
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3,000E+05

Costos parciales

2,500E+05

2,000E+05

1,500E+05

1,000E+05

Ctotal
Ffijo

5,000E+04 —

0,000E+00
30

40
D [mm]

50

60

1,700E+05

Costo total

1,650E+05

1,600E<05 \

1,550E+05

1,500E+05

1,450E+05

i B P

1,400E+05
30

32

34 36
D [mm]

38

40

95



1.200x10°
1.000x10°
8.00x10°

. = PE
6.00x10° — PSE

—Ps
400x10° 4
2.00x10° \ \ —
000 | T ‘ ‘ \ : \ ‘ ‘ : ‘
2 n0x10= 2 5x107 2nnx1n= 350107 AnnN? 4 50x107 5 nny1n~ &N AONKINT

Calor

Potencia

Perfil de presiones en el sistema de tuberias en funcién de D
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