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CAPITULO XV

SIMULACION DINAMICA DE EQUIPOSDE
SEPARACION MULTIPLE ETAPA EN
CONTRACORRIENTE

Por
Nicolas J. Scenna

XV.1INTRODUCCION

En & capitulo anterior analizamos diversas operaciones sencillas,
introduciendol os métodos propios habitual esparad model ado dinamicodeprocesos.
Seestudiaron ademas, sistemasde compl gjidad creciente. En estecapitul otrataremos,
al igual que en & Capitulo X, equipos de separacion de mezclas multicomponentes,
en un arreglo multiple etapa en contracorriente.

Se anadlizard con detalle €l caso de simulacion rigurosa, para luego
simplificar d modelo correspondiente, contemplando casos més smples. Se
enfatizaran aspectos conceptuales y generales, evitando incorporar ecuaciones
especificas (por jemplo controladores, bombeo de fluidos, caidas de presion para
casos particulares, etc). Esto es debido a que una cascada de etapas (como vimos en
e Capitulo X), presenta un nimero muy grande de ecuaciones, por lo que se
consi deraconveniente minimizar factorescomplementariosal modelo®principal”. En
capitul os posteriores se enfatizaran los aspectos para € modelado de distintos tipos
de controladores y sistemas de bombeo de fluidos, incorporando sus ecuaciones a
sistema correspondiente.

Si bien un arreglo de las caracteristicas como € analizado en € presente
capitul orepresentatecnol 6gicamentevariasal ternativas, como ser extraccion liquido-
liquido, absorcidn, destilacion, etc., es esta Ultima la més conocida y utilizada. La
destilacion es, enlaactualidad, unatecnol ogiare ativamente madura (encontrandose
en & punto de saturacién en lacurvasigmoidea-Figural.1-), dado queloscomienzos
desu précticaindustrial intensivaseremontaafinesde siglo pasado. Al presente, se
ha constituido en la técnica mas usada mundialmente para separaciones de gran
escala, a pesar de sar una operacion unitaria muy ineficiente y consumidora de
energia. En las Ultimas décadas se ha renovado € interés en la investigacion de
métodos eficientes energéticamente en la préactica de la destilacion, debido a los
dramaticos aumentos en € costo de la energia producidos en € pasado, y por la
necesidad dereducir costos de operaci6n en lasindustrias que producen commodities,
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ya que € margen de ganancia se reduce dia a dia. Dichas investigaciones estan
encaminadas a unidades cada vez més grandes y complgas (superfraccionadores,
trenes de columnas, integraci én energética, etc.) debido a su economiade escala, por
lo queresultanecesario un control mas sofisticado y estricto paralograr separaciones
precisas y adecuadas. Dentro de este contexto, cuando se piensa en un modelo
estacionario o dindmico, para que sea o suficientemente general y riguroso debiera
tenerse en cuenta:

. Configuraciones de destilacién no convencionales,

. Hidraulica de platos rigurosa,

. Aptitud para simular transitorios altamente discontinuos como € arranque
y parada,

. Destilacion discontinua (batch), y

. Destilacion reactiva.

Estaultimaoperacion, ladestilaci6n conjuntacon lareacci én quimicaesuna
operacion especialmente conveniente para aquellas reacciones donde € equilibrio
quimico limitalaconversion en un reactor convencional, aun nivel bajo o moderado.
Separando continuamente los productos de los reactivos mientras progresa la
reaccion, lamisma puede llegar aun nivel alto de conversion, mucho mayor que del
otro modo (principio de Le Chatéllier).

Por jemplo, la produccién de ésteres combustibles oxigenados aditivantes
delasmatogasolinas (comod MTBE = metil terbutil éer y d TAME = teramil metil
éter) es un proceso donde |la destilacién reactiva es particularmente aplicada.

El beneficio més importante de la destilacion reactiva es la reduccion del
capital invertido. Por llevarse a cabo lareaccion y ladestilaciéon en e mismo equipo,
una operacion en d proceso es eliminada junto con las bombas, instrumentos y
cafieriascon dllaasociados. Otrosbeneficios dependen especificamentedelareaccion
quimica.

Esta operacion es potencialmente atractiva cuando una reaccion en fase
liquida debe ser llevada a cabo con gran exceso de un reactivo, alto calor dereaccion
y significativavelocidad alatemperaturadedestilacién. Bajotalescircunstancias, los
procesos convencionales incurren en grandes costos de reciclo para € reactivo en
exceso. Sin embargo, |a destilacién reactiva puede efectuarse en condiciones mucho
més favorables desde el punto de vista estequiométrico. En efecto, cada reaccion
quimica procede hasta llegar al equilibrio. La composicion quimicaen € equilibrio
es tal que la energia libre de Gibbs es minima para una temperatura dada. Hay
reacciones quimicas catalizadas por solidos en las cuales, a temperatura razonable,
la mezcla liquida contiene una importante concentracion del reactivo todavia no
convertido. Aln cuando una alta concentracién de uno 0 mas reactivos esté presente,
la reaccion puede no proceder a consumir completamente € reactivo
estequiométricamente limitante. Tales reacciones son generalmente descritas como
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reacciones limitadas por @ equilibrio. Para éstas, como expresaramos més arriba, la
conversion del reactivolimitante puede ser sustancial menteincrementadaextrayendo
los productos formados de la mezcla reactiva.

Algunas reacciones quimicas tienen significativo calor de reaccion (AH,),
pudiendo ser exotérmicas 0 endotérmicas. En un reactor adiabatico esto provoca un
marcado cambio en la temperatura de la mezcla a medida que la reaccidn progresa.
Este gran cambio de temperatura podria modificar desfavorablemente € equilibrio
quimico de la reaccion, bajando la conversion y reduciendo potencialmente la
sdlectividad. Esto también puedeir en detrimento de la estabilidad ddl catalizador.
Paratal esreacciones quimicas, en losprocesos convencional es, un buen disefio puede
implicar dividir € reactor en distintas etapas con refrigeracion entrelas mismaspara
|as reacciones exatérmicas o cal entamiento entre etapas paralas endotérmicas. Una
alternativa puede ser incorporar areasdetransferenciade calor dentrodel reactor. En
cualquiera de los casos anteriores € costo del equipo se incrementa.

En una columna de destilacion reactiva, € calor de reaccion no afecta la
temperatura de la mezcla y por esta razon no se modificara € equilibrio de la
reaccion. En cualquier punto cercano a catalizador, € calor de reaccidn causa una
adicional transferencia de masa (vaporizacion o condensacion) entre lafase vapor y
lafase liquida. La temperatura de la fase donde ocurre la reaccién serd € punto de
burbuja para su composicion; que sera uniformey constante alo largo de la seccién
delacolumna. Por lo tanto, se obvia & equipo de transferencia de calor. En € caso
de una reaccion exotérmica, el calor de reaccion es utilizado directamente para la
destilacion. Sin embargo, debido al amplio rango de temperaturasy presionesen las
cual esoperan lasreactores quimi cas, solo al gunas reacciones hastaahorahan podido
Ilevarseacaboindustrial mentebajo estaalternativa, querequiererangosdeoperacion
en temperatura y presiones acotadas, las que generalmente son utilizadas en
destilacion.

Debe mencionarse que esta operaci 6n es conocida desde principiosde siglo.
En efecto, Backhaus obtuvo la primera de una serie de patentes en e afio 1920
describiendo la operacion de la destilacion reactiva para la produccion de ésteres.
(Leyes y Othmer, 1945) propusieron un procedimiento para calcular columnas
reactivasen estado estacionario. Como gjemploanalizaron el procesodeobtencion del
acetato de butilo. (Berman y col., 1948) estudiaron laproducci én continua del ftalato
dedibutilo, utilizando &cido sulfarico como catalizador homogéneo, en una columna
de destilacion en modo continuo. Luego de un periodo de maduracién académicay
pruebas a escala piloto, existen en la actualidad numerosas patentes de procesos
exitosos utilizando este principio; tales como & proceso inventado por Agreday col.
(1990), -U.S. patente (4.939.294, 1990), y (4.435.595, 1984)-, e proceso para la
obtencion de Nylon 6,6 (Grosser y cal., 1987), (Jaswal y col., 1975), -patente U.S
(3.900.450, 1975)-; € proceso para la obtencién de MTBE (Smith, patente U.S.
4.307.254, 1981) y (Noccay col., 1989), entre otros.
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En la actualidad se investigan numeraosos procesos. En efecto, isomeriza-
ciones, dimerizaciones, esterificaciones, cloraciones, hidrataciones, dehidrohal ogena-
ciones, alquilaciones, polimerizaciones, metal aciones, trans-esterificaciones, etc, son
continuamente analizados para nuevas aplicaciones industriales.

Existen al menos dos hipétesis al encarar € disefio de torres reactivas. El
primero supone que la reaccion se lleve a cabo instantaneamente llegando al
equilibrio (Espinosay col., 1995), (Barbosay Doherty, 1988). En @ segundo caso, se
supone que estén dominadas por la cinética, es decir que, ya sean irreversibles o
reversibles, necesitan un tiempo deresidencia que noresultadespreciable, parallegar
al punto de equilibrio.

Existen numerosos al goritmosdecél cul o propuestos, asumiendolahipétesis
de equilibrio instantaneo. Sin embargo, no resultan aplicables cuando € tiempo de
residencia es limitante. Por otra parte, muchas reacciones son catalizadas en fase
solida, por lo cual la reaccién es heterogénea. Aqui son muy importantes (s se
pretende un modelo riguroso), los modelos que contemplan la velocidad de
transferencia de masa entre fases, y la presencia del relleno en la columna. S bien
existe numerosa hibliografia sobre e tema, se remite al lector interesado a las
interesantes revisiones de (Davied, 1971), (Dilfanian, 1978), (Terril y col., 1985) y
(Doherty, 1992), entre otros. También se reportan model os para el calculo de torres
reactivas heterogéneas (Sawitowsky y Pilovakis, 1979, 1988), y mas recientemente
(Yuiang y Xien, 1992).

Para € caso en que la reaccion necesite para desarrollarse un cierto tiempo
deresidencia, esimportante calcular € liquido retenido en cada plato. Para dlo es
necesariodisponer deun model o que contemplelahidraulicade platos (gradientesde
presiones, holdups liquidos, etc). De lo contrario, silo |as reacciones instantédneas
pueden ser analizadas rigurosamente. En efecto, si se necesita un gran tiempo de
residenciaparaquesedesarrollelareaccidn, todaslas variables hidraulicas deben ser
analizadas, ya que de lo contrario no podemos evaluar la retencién de liquido con
exactitud. Consecuentemente, losmodel osdinami cossimplificados son decididamente
inadecuados, 0 solo aproximados, en € mejor de los casos.

Paraplantear un modelogeneral, a igual queen el méduloflash del capitulo
anterior, debemos considerar las ecuaciones diferencial es que surgen del balance de
materiay energia. Aqui e problemaradica, al igual que en € caso estacionario (ver
Capitulo X) en la gran cantidad de ecuaciones resultantes cuando €l equipo posee
numerosas etapas y componentes, agravandose con la presencia de mezclas de
comportamientoaltamentenoideal al igual quelasnolinealidadesqueintroducen las
reacciones quimicas.

XV.2 MODELO PARA SISTEMAS DE SEPARACION MULTIPLE-ETAPA
MULTICOMPONENTE EN CONTRACORRIENTE.
Debido ala complgidad inherente a la solucién del sistema de ecuaciones
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diferencialesdealtadimension y fuertementenolineal es, histéricamente(al igual que

para € caso estacionario) se han propuesto varios métodos o algoritmos para las

simulaci6n dinamica de columnas de destil aci 6n, ya sean convencional es o reactivas.

A continuacion se expondra sintéticamente, y por orden de complgidad, los
distintos tipos de model os propuestos.

En efecto, muchos model os dindmicos de destilacion han sido publicados
enlaliteraturaespecializada, presentandovariosdeellosnumerosas simplificaciones.
Muchos asumen hipétesis que reducen la dimensién y la dificultad del problema
numerico; lo cual trae apargjado predicciones algadas de larealidad en procesos
altamente discontinuos como € arranque, parada y destilacion batch.

Seguin (Doherty y Perkins, 1982 ) los modelos en general desarrollados
(basados en |a hipttesis de etapas de equilibrio -ver X.1-) pueden clasificarse dentro
de algunos de | os siguientes tipos:

- Modelos C: Sdlotienen en cuental os cambios en lacomposicion con € tiempo.
Laretencion deliquido sobrelos platosy € contenido entalpico, y
por lo tanto los caudalesinternos deliquido y vapor, cambian en €
tiempo en forma dependiente.

- ModelosCH:  Sdlotienen en cuentalos cambios en lacomposicion y retencién de
liquido (hold-up) en los platos mediante ecuaciones diferenciales
que los describen. Los cambios entdlpicos se consideran
instantaneos.

- Modelos CE:  idem al anterior pero con respecto ala composicion y entalpia de
cada plato.

- Modelos CHE: Se tienen en cuenta los cambios en la composicion, retencion
(holdup) y entalpia. La dindmica es descripta por medio de
ecuaciones diferencial es que representan |os balances de entalpia
y materia (por cada componente), juntamente con ecuaciones o
correl acionestermodinamicasehidrauli cassuplementarias. Sonlos
Mas rigurosos.

Seguidamente se expondra sintéticamente € sistema de ecuaciones que
resultade plantear un model o que pertenecealafamiliademode os rigurosos(CHE),
esto es, incluyendo hidraulica de platos, y por lo tanto la variacion de presion en
funcion del tiempo en cada etapa. A diferencia del Capitulo X, aqui consideramos
ademés, la presenciadereaccionesquimicasen lafaseliquida. Sin embargo, al igual
gque en los casos anteriores, no contemplamos & holdup de la fase gaseosa,
asumiéndolo despreciable, y con una composicién en equilibrio con lafaseliquida
(o afectada seguin la eficiencia de Murphreg). Por otra parte, a considerar la
hidraulica, es posible facilmente incorporar ecuaciones para € célculo de arrastre
tanto deliquido como de vapor al igual quela posibilidad de verificar inundacién de
platos (Gani y col., 1985) y (Ruiz, 1986).

M odelado, Simulacién y Optimizacion de Procesos Quimicos
Autor: Nicolds J. Scennay cal.
ISBN: 950-42-0022-2 - ©1999



Cap. XV - Pég. 608

Aqui se plantearan (para mayor sencillez conceptual) los balances
correspondientes sin considerar los términos de arrastre, ya sea de liquido o vapor.
Por otra parte, a contemplar condiciones hidréaulicas de operacion, debemos ahora
disponer de datos precisos acerca de parametros de disefio dd equipo, que
generalmenteno son necesarios cuando se pretenderealizar € célculo delosbalances
de energia y materia solamente. Por gemplo, las ecuaciones para € calculo de la
caida de presion a través de platos de distintos tipos son diferentes. Aqui debemos
plantearnos ademas, la posbilidad de utilizar torres rellenas, considerando
nuevamente distintos tipos de los mismos (desordenado, ordenado, etc.). En
definitiva, a medida que contemplamos nuevos factores, debemos contar con més
datos, y cada vez mas especificos respecto del sistema a simular. Por supuesto, los
resultados obtenidos serdn cada vez mas representativos de la operacion real del
equipo.

Como vimos, |os modelos CHE consideran la presion variable en € tiempo
asi como plato a plato. EI modelo consiste en un grupo de ecuaciones diferenciales
ordinarias que representan los balances de materia y energia en cada plato de la
columnabajo estudioy en & condensador y €l rehervidor. Ademas, como este modelo
es dindmico, dentro de estas ecuaciones pueden incluirse los efectos de los
controladores, més especificamentelaintegral dd error, si setratade un controlador
Pl o PID. En un modo muy general, las ecuaciones que representan e sistema pueden
escribirse de la siguiente forma:

dy/dt = f (y(»), p®. 1)

pt) =g (), z v

dondey(t) esd vector delasvariables diferenciales, esdecir lamasaretenida de cada
componente y en cada plato, y € contenido energético de cada etapa. Mientrastanto,
p(t) es @ vector de las variables de proceso (caudales de liquido y vapor,
composiciones de plato, ental pias en cada fase, y os datos de las alimentaciones en
cada plato de la columna). Por Gltimo, z es € vector de las variables de disefio e
incluye detalles de la geometria de la columna, detalles del control, etc. La variable
independiente es & tiempo, t.

Dadoslos valoresinicialesde vector y(t,), en un tiempoinicial dadot,, se
deben obtener los valores delafuncién (miembro derecho), esdecir f(y,p,t). Con este
valor se“activa’ al integrador numérico, que obtiene losvaloresde vector y (t) para
untiempot' =t + h, dondeh esd incremento delavariable independiente. El valor
de h debe ser e egido cuidadosamente, paraevitar problemas de stiffnes, y minimizar
e error de estimacion. Este valor puede variar paso a paso, como hemos visto en €
Capitulo XII1.
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En un planteo mas riguroso, puede también adicionarse @ calculo de la
dindmicadel tambor dereflujoy/o dd rehervidor. Por otraparte puedeincorporarse
e célculo de las pérdidas de calor através delas paredes (simulacion no adiabatica
de la columna), el estudio del efecto de la aireacion, € factor de espumado, la
formacion de olas e hidraulica dél desaguadero, etc.

El modelo para la simulacion dindmica debe contemplar entonces, entre
otros aspectos, @ modelado dd equilibrio entre las fases, € modeo dd
comportamiento hidraulico de los platos, la integracién numérica del sistema de
ecuacionesdiferencialesordinariasresultante, etc. Como hemosvisto, € primer paso
para obtener € modelo serd siempre € planteo de las ecuaciones de balance, las
cuales, en funcion delas hipétesis adoptadas, nos brindaran e sistemade ecuaciones
tanto diferenciales como algebraicas que tendremos luego que resolver
numéricamente.

Antes de plantear € sistema de ecuaciones y las hipétesis relacionadas,
debemos profundizar un punto mencionado anteriormente. Dado que a continuacién
discutiremos modelos tipo CHE, en los cuales se considera en parte la hidraulica,
debemos necesariamente realizar una distincion basica. En efecto, es sabido que
tecnol 6gi camente unaoperaci 6n dedestilacion deunamezclamulticomponente puede
realizarse en una columna de destilacién que contenga platos de diversas
caracteristicas. Las ecuaciones hidraulicas que se asocian a un plato de valvulas no
seran | 6gicamente las mismas que para un plato de calotas o perforado. Ademas, la
asociacion implicita que realizamos en € Capitulo X a modelar una columna de
destilacion consistié en que cada etapatedrica (las quedenominamosgenéricamente
etapasi = 1,...., N) sevinculabacon € platoreal atravésdelaeficienciade Murphree
(constante). No consideramaos ninguna otra variable, como las que aqui estamos
discutiendo; por gemplolos elementosgeométricosde platoy susdistintostipaos, que
en principio podrian ser utilizados para estimar la eficiencia del mismo.

Por otro lado, conocemos que tecnol 6gicamente podemos implementar la
misma operacion unitariapor medio de columnasderelleno. Esmés, también en esta
variante sedisponededistintotipo derelleno, como ser desordenados, ordenados, etc.
En este caso, | 6gicamente | as correl aciones hidraulicas seran totalmente diferentes a
las requeridas para € céalculo en platos. Esto nos lleva a plantearnos cud es la
vinculacion entreetapatedricaoideal (como planteamos nuestro model ohastaahora)
y lamaterializacion de cada etapa real con rellenos. Para esto, debemos recordar €
concepto de altura equivalente de la etapa tedrica, @ cual nos brinda la altura de
relleno necesaria para cumplir la funcién de cada etapa tedrica o ideal, segin
discutimos brevemente en la Seccion X. 1.

Dadoqueacontinuaci 6n trataremosaspectosdesimul aci6n dinamica, resulta
evidente que | os problemas expuestos en la Seccion X.1 se magnifican. En efecto, la
eficiencia o la HEPT (altura equivalente de plato tedrico) variara con € tiempo,
debido a la evolucion de las variables intensivas con € mismo. Al igua que lo
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comentado en X.1, en un futuro muy cercano, muy probablemente se generalizaran
los modelos basados en velocidades de transferencia (denominada en inglés rate
based) también para d modedado dindmico. Esto permitira resolver las
inconsistencias producidas cuando queremos aplicar los resultados obtenidos
utilizando modelos basados en etapas, a equipos de contacto continuos, o bien
considerar los efectos de la no-idealidad en la transferencia de materia o energiaen
el sistema, en forma mas natural.

A continuacion, al igual que lo realizado en € Capitulo X, se analizarén
model os basados en etapas de equilibrio, por ser los més comunes y utilizados al
presente, 0 seaqueseguiremosconsi derandoal sistemacompuesto por etapastedricas,
lo cual implica que su uso natural estara més vinculado con equipos de destilacion
0 equivalentes, que contengan bandgjas de separacion (platos).

XV.2.1 Sistema de Ecuaciones del Modelo

Las hip6tesis adoptadas para €l modelo, que son basicamente las que se
introdujeron en e Capitulo X para € sistema estacionario, se enumeran a
continuacion;

4 Se conoce € calor adicionado/extraido en cada etapa.

> Se conocen las expresiones cinéticas y 10s pardmetros de reaccion quimica.

4 La masa de vapor en € plato es insignificante, comparada a la masa del
liquido.

> El vapor y € liquido que salen del plato estédn en equilibrio térmico.

> Se supone mezcla perfecta de liquido y vapor, aplicandose la definicion de

la€eficienciade Murphreeen cadaplato, independientementedelapresencia
de reacciones quimicas en la fase liquida.

4 Se considera columna adiabatica, sedespreciad calor intercambiado con €
medio ambiente, al igual que & intercambiado entre las corrientes y la
estructura metdlica de latorre.

> Todas | as reacciones quimicas ocurren en la fase liquida. Se conocen todas
las etapas en las cuales se producen |as reacciones.

La hipétesis de holdup de gas despreciabl e es bastante razonable, debido a
la baja densidad del vapor con respecto ala ddl liquido, mientras que la supaosicién
demezcla perfectay eficienciade Murphree (constante) en e plato se necesitan para
reducir lacomplegjidad del problema, ya que de otra manera seria necesario resol ver
ecuaciones diferenciales a derivadas parciales en cada plato. La precision que se
obtendria de esta manera no justificaria € incremento en ladimensién y tiempo de
calculo necesarios, salvo casos especificos. Por otra parte, no se reportan en la
bibliografia modelos de estimacion de eficiencias en presencia de reacciones
guimicas. Ademas, alin sin reacciones quimicas, su calculoresultacomplicadoy poco
confiable, en particular cuando seinvolucran mezclas de comportamiento altamente
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no ideal, es decir que & procedimiento de calculo es dificilmente generalizable.

Desde d punto devistadelareaccion quimica, estasuposicion esvalidapara
diametrosdeplatospequefios, pero esrd ativamente probleméti caparadiametrosmuy
grandes. Aun cuando existen numerosos model os para la evaluacién del efecto del
mezcladoen losplatosparad cal cul o decolumnasde destilacidn, (model osde cel das,
dedifusion, etc.), su planteo introduce un ndmero importante de nuevas ecuaci ones,
complicando de manera significativalaresolucion del modelo, dela misma manera
gue lo expresado més arriba para @ efecto del mezclado en los platos.

Para calcular la produccion o consumo de componentes debido a las
reacciones quimicas, debera definirse d/los platos donde ocurre la(s) reaccion(es),
orden dereacci 6n, coeficientes estequi ométricosy constantesdevel ocidad (eval uadas
por gemplo segln la ecuacion de Arrhenius). El término de reaccion (moles
reaccionados o producidos por unidad de tiempo y volumen del componentej en €
platoi) secalcula através de expresiones cinéticas. Aqui suponemos aplicablelaley
de accion de masas.

Como hemos repetido en varias oportunidades, para obtener |as respectivas
ecuaciones recurrimos al planteo de los balances de materia y energia, y toda otra
relacion que corresponda, vinculando las variabl es que representan nuestro sistema.
Seutilizan losmismos simbol os basi cos planteadosen el model ado detorresen estado
estacionario(Capitulo X). Aqui, parasimplificar, seobvian loscaudal esdeextraccion
en cada etapa, alin cuando nointroducen grandes complicacionesen € modeloyaque
por lo general selos asume constantes, o sea, perfectamente controlados.

Ly A

T, B,

\/I/WIC

L,

FiguraXV.1

Balance de materia para el plato i, componente j
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dM.

Tu F 2z ViV L ViYLt RE ()

coni = 1.... N, j=1...NCy RE; representando |os moles producidos del componente
por reaccion quimica.

Balance total de energia para €l platoi. (El calor dereaccion 4H,; es dado por €
usuario o evaluado a través de | os calores de formacion de compuestos puros):

d(HE)
dt

= F.HF,+V,  HV

AV tL HL -G HL -V HVHAH 2 Q (2)

con Q; calor intercambiado con & medio ambiente (selo supone dato y constante en
e tiempo) y HE; contenido o holdup energético dd platoi.

Balance de materia total para €l platoi.
dM

T;:Fi+vi—1+|-i—1’vi’|-i 3

El holdup total (Mt) demateriaen € platoi, y € holdup total de energiason definidos
segun:

NC

Mt = Y M, (4)
j=1

HE, = Mt; HL, (5)

NC
Z;)ﬁ,jzzyi,jzl (6)
=

y, por definicion:

Xy = (7)
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HL = i (8)

La €eficiencia de Murphree es definida segin:

* y i y— i
v 2ii JiFLgo Vi 9)
M;j

donde el asterisco significa compaosicion en equilibrio.
L as propi edades fisicoquimicas comprenden, entreotras, laevaluacion dela

constante de equilibrio entre vapor y liquido y la funcionalidad de la entalpia
especificacon lacomposicion, presion y temperatura, representada por:

Yij = Kij % (10)

HL, = HL, (x, P, T) (11)

donde la constante K ;;, como hemos visto, es una funcién dd tipo:

i

Ki,j =f (X, Y, Ti’ Pi) (12)

Las entalpias de liquido y vapor y las densidades son determinadas acorde
a los métodos de estimacion termodinémicos segin corresponda, descritos en los
Capitulos VII y VIII. Para utilizar las correlaciones correspondientes, la caida de
presion por plato es determinada en cada instante t segun:
AP =P, - R (13)

El flujomolar deliquidoy vapor resulta funcion delageometriadel plato, € holdup
deliquidoy la caida de presion por plato:

V. = f (AP, , Mt, G, T, X, Y) (14)

L, = f (AP, Mt , G, T, X) (15)

donde G representa las variables relacionadas con la geometria del plato.
Lasfuncionalidadesindicadasen lasEcuaciones(14) y (15) son dependientes
del tipo de plato utilizado. Existen numerosas correlaciones disponibles en la
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bibliografiay en los folletos de los proveedores. En un smulador de uso general se
utilizan lasmasusualesy estéandares. Parad casode liquido existen simplificaciones
utiles, por gemplo la funcionalidad (15) puede expresarse en funcién del liquido
retenido en los platos, segin veremos més adel ante (ecuacion 21).

La ecuacién (14) en cambio es més compleia e involucra las caidas de
presion “através dd plato seco” y la presion hidraulica del liquido, ya que ambas
sumadas compensan lacaidadepresion del vapor que atraviesad plato. Por o tanto,
deben considerarseen los calculoslaalturadd liquido sobred plato, y laalturasobre
el rebosadero. Para estos calculos necesitamos, entre otras propiedades, las
densidades y viscosidades de liquido y vapor, la velocidad de ascenso del vapor, etc.
Aqui puede observarse con mayor claridad  requerimiento delageometriade plato
para poder llevar a cabo los célculos mencionados, ya que las caidas de presién
dependerédn mucho de la misma, y la velocidad superficial de ascenso del vapor
requiere conocer € diametro del plato.

Segln vimos, también puede plantearse, s selo requiere, la consideracion
deladinamicadel tambor dereflujoy € rehervidor, ya quelas ecuaci ones planteadas
son estrictamente vélidas para cada etapa, excluyendo los mismos. Si por gemplo
tenemose arregloindicado en laFigura(XV. 2) paraun condensador total, el holdup
de materia por componente resulta:

dMm.

cllytcon - Vl,j Yij ~ (L, + D) Yij (16)

siendo D : destilado y L, reflujo.
Por otro lado, para € rehervidor setiene
Mg,

dt

= Ly Xg; — Vi Ygj (17)

con Xg ; representando las composiciones del producto de fondo, y V, € caudal de
vapor que sale dd rehervidor, modificandose luego | as ecuaci ones correspondientes
a “plato 1y N” respectivamente.

También es posible considerar ecuaciones que representen distintos
controladores, tales como proporcionales (P), proporcional-integral (Pl) vy
proporcional -integral-derivativo (PID), utilizando, como se ha visto en e Capitulo
anterior, lasre aciones que correspondan a cada controlador y dispositivo de bombeo
de fluidos que deba modelarse.

Como ya se ha expresado, las ecuaciones que representan la velocidad de
reaccion para € consumo y/o generacion de cada componente son computadas
algoritmi camente previadefinicidn delos platos en donde hay reaccion, e nimero de
las mismas, lavariacion con latemperatura de las constantes cinéticas -consideradas
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tipo Arrhenius, por gemplo-, laformadelaexpresion cinéticas esno convencional,
etc. Los términos de reaccion RE;; (moles reaccionados o producidos por unidad de
tiempoy volumen dereaccion, por cada componente) son cal culados luego de haber
obtenido € volumen de liquido retenido en los platos VI, (dividendo la masaliquida
por la densidad de la mezcla).

COLUWNA

VN j
YN j

Vapor

REBO LER

Condensado

Figura XV.2

Para calcular los términos de reaccion suponemos que pueden utilizarse
expresiones cinéticas estandar:

RE; = [;; Tk v].’k]VIi (18)

donde m es e nimero de reacciones, v;, son |os coeficientes estequiometricos y la
expresion r;, (velocidad para cada reaccién) resulta:

NC . NC .
i = Ko, IT (0" - K, i H (% o) (19

j=1
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conkdel,...,m.

a; « Y Bj,x Son los exponentes de reaccion que podran o no coincidir con los
coeficientes estequiométricos, segun € tipo de reaccion quimica que setrate. K es
la constante directa de reaccion y K, la constante de reaccion inversa. La
funcionalidad delas constantes de reaccion con latemperatura pueden ser expresadas

segun:

_ ED
K = Kyp exp( k)
D ki o, RT,
(20)
K -K el
i 0|keXp(RT)

donde Ky, ¥ Ky son los factores pre-exponenciales de ambas constantes
respectivamente, en cadareaccion (k), y Ey y Ei son las energias de activacion dela
reaccion directa e inversa (k) respectivamente.

Planteadas |as ecuaciones diferencial es y al gebraicas que describen nuestro
sistema, debemos ahora proponer una estrategia de resolucion. A continuacion se
detallan los distintos itemes que caracterizan las opciones de calculo y metodol ogias
deresolucién del model o base adoptado.

XV.2.2 Procedimientos de Calculo

La solucién de este complejo sistema de ecuaciones requiere robustos y
apropiados métodos numeéricos, ya que bajo ciertas condiciones las ecuaciones
muestran comportamientos ultra estables o zonas de “tiffness’ que demandan
apropiados métodos para su resolucion. En general, cuando € sistema es estable se
emplean métodos “no-stiff”. Estos métodos resultan explicitos, y son equivalentes a
losadoptadosgeneralmenteal analizar lasolucidn deloss stemasde ecuacioneshasta
aqui vistos.

Parala solucion delos sistemas de ecuaciones planteados en este modelo es
necesario conocer cuando € sistema es “no-<tiff” o “stiff”, para poder aplicar un
método apropiado. Parad problema stiff, como mencionamosen & Capitulo X111 se
deben utilizar métodos implicitos multi paso, o predictores-correctores, como Gear,
Adams-Moaulton , etc. Parad arranque de los métodas multipaso, o para las etapas
no-stiff pueden utilizarse métodos explicitos como por gemplo los pertenecientes a
lafamilia de Runge-Kutta de cuarto orden, o superiores.

Obviamente, dado que se tiene un sistema de ecuaciones fuertemente no
lineal, durante d proceso iterativo que se debeimplementar en losmétodos multipaso
deben empl earse a goritmos ficientes (por gjempl o Newton Raphson) con adecuados
puntos de inicializacion. Ademas, debido a la estructura tridiagonal de la matriz,
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puede implementarse (como se ha visto en € Capitulo IV y X), métodos eficientes
paralainversion del Jacobiano, detal formademinimizar € tiempo de computo para
laintegracion de todo d interval o de tiempo especificado.

Existen tres factores principales que afectan la seleccidn de lalongitud del
paso en las rutinas de integracion, y ellos son: requerimientos de exactitud, que
dependen de los errores local es de truncado propios de método; limitaciones en la
convergencia en la solucién de la ecuacion correctora en las etapas multipaso, y
finalmente, limitaciones en estabilidad, dependientes de los limites de estabilidad
propios de los méodos no-stiff utilizados. Para los métodos <tiff, solamente una
précticareal da un criterio de seleccion delalongitud del paso.

Dentro de este contexto, como hemos visto en varios g emplos anteriores,
dados los valores de las variables independientes, debemos calcular 1os miembros
derechos de todas las ecuaciones diferenciales, de tal manera de calcular instante a
instantelatrayectoriadelasmismashasta satisfacer € tiempo maximo de simulacion
especificado. Si utilizamos un método implicito debemos utilizar ademas valores
anteriores y una estimacion del estado en tiempo posterior.

Por lo tanto, dados la composicién y entalpia de la fase liquida (que se
obtienen dedividir € holdup total por € hol dup de cadacomponente, que es conocido
en cadainstante, al igual quee contenido ental picototal -ecuaciones7y 8-), debemos
determinar lacomposicion en lafasevapor, latemperaturay presion. Para€ello, dados
los valores de la eficiencia de Murphree (Ecuacion 9), podemos utilizar las
ecuaciones algebraicas que relacionan presion, temperatura, composicion liquida 'y
dd vapor en equilibrio. Debemos remarcar aqui que en este modelo, la presién de
operacion de cada etapa es variable en € tiempo (Ecuacion 13), por lo cual debe
calcularsey no esun dato introducido por e usuario, como en e model o estacionario
propuesto en € Capitulo X. En otras palabras, ignoramos|apresion y temperaturade
cada etapa, sdlo disponemos de la composicion de la fase liquida y d contenido
entalpico de lamezcla.

Para calcular la temperaturay presion de cada etapa, como ya se expreso,
podemos recurrir alas relaciones al gebraicas que surgen de plantear las condiciones
de equilibrio, utilizando un método iterativo de cllculo. Esto es, se asume una
estimacion inicial de temperatura y presion, y aplicando algin método iterativo
conveniente determinamas las composi ciones de vapor en equilibrio y losvaloresde
presion y temperatura correspondientes, dados la ental pia especifica de la mezclay
larelacion de equilibrio (Ecuaciones 10 a 12). Estos procedimientos son similaresa
losdiscutidos en & Capitulo | X para calculo de temperatura de burbujay rocio. Para
recalcular lapresiény temperatura puede ser usado € método de Newton-Raphson
0 de la secante (Ruiz, 1986), requiriéndose pocas iteraciones para alcanzar un valor
satisfactorio, que debe ser suficientemente preciso ya que por gemplo una minima
variacion en la presiéon afecta profundamente la hidraulica del plato, pero no los
valores entalpicos.
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Una vez determinada la temperatura y presion por cada etapa, segun la
ecuacion (13) tenemosla caida de presion por etapa. A partir de dlla, en funcion de
las ecuaciones (14) y (15) se pueden calcular los caudales de vapor y liquido que se
relacionan con la etapa correspondiente.

Sintéticamente, podemosresumir € procedimiento decalculodelasiguiente
manera (ver Figura XV.3):

1 Dados | os valores de las masas retenidas de cada componente en € liquido,
apartir delaecuacion (7), calcular las composiciones.

2. Dado d valor delaentalpiatotal retenida, calcular 1aental pia especifica del
liquido, utilizando la ecuacién (8).

3. Dadas la composicion y la ental pia especifica, y no conociendo lapresién y

la temperatura, necesitamos dos ecuaciones para su caculo. Estas son las
relaciones termodinamicas que vinculan la composicion, temperatura y
presi 6n con laental piaespecifica, y con latemperaturadeburbuja(equilibrio
liquido-vapor) (Ecuaciones 10 a 12).

Se deberecordar que cuando lafasevapor esnoideal, paraeste cél culo debe
procederse a métodos iterativos que suelen ser engorrosos (Capitulo 1X).

4, Dadas | as presiones en cada etapa, podemos calcular la caida de presion en
las mismas (Ecuacion 13).
5. Con la caida de presion y la masa de liquido retenida en cada etapa,

podemos utilizar las Ecuaciones genéricas (14) y (15) para calcular los
caudales de vapor y liquido relacionados con cada etapa. Por giemplo, para
€l liquido podemos usar la Ecuacién (21).

6. Disponiendo delas propiedades intensivas puede cal cularsela densidad del
liquido y por lo tanto € volumen retenido en cada etapa. Con estos datosy
la temperatura, pueden evaluarse las expresiones cinéticas (Ecuaciones 18
a 20).

Y acomentamos que exi sten numerosasréd acionesquevinculan loscaudales
deliquidoy vapor pertenecientes a un plato con laretencién deliquido y la pérdida
decargaatravésdel mismo, respectivamente. Dado que se conocen en cadainstante
las propiedadesfisi casdelas corrientestal escomo densidades, viscosidad del liquido,
etc. (todasen funcion de las composiciones, temperaturay presion delaetapa) y la
retenciontotal deliquidoylapérdidadecargaatravésdd plato, pueden determinarse
por un método iterativo los caudales de vapor y liquido en cada etapa (paso 5). Las
correl aciones usadas en ladeterminaci 6n del asvariabl eshidrauli casson mayormente
empiricas, variando segin sean correspondientes a platos perforados, diversos tipos
de platos de valvulas y/o platos de campana de borboteo, etc.
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| NGRESAR LOS DATCS
DE LA CONDICION INICI AL Y
PARAMETROS DEL EQUI PO

CALCULO DE COMPCSI Cl ONES EN
CADA PLATO (Ec. 7)

|

CALCULO DE ENTALPI AS
ESPECIFICACION EN CADA PLATO (Ec. B)

|

A PARTIR DE LA Ec. H(T, P, X)=0
Y LA RELACI ON DE PUNTO DE BURBUJA
CALCULAR T y P

|

CALCULAR LA CAi DA DE PRESI (N
POR ETAPA (Ec. 13)

|

DE LAS ECUACI ONES
=f(G, aPh , M; , T, X
L, =f(G, aP, M, , T, X

CALCULAR L; y V,

|

A PARTIR DE M, DIVID ENDO POR LA DENSI DAD OBTENI DA V,
CON ESTE DATO, T; Y X CALCULE LAS
EXPRESI ONES Cl NETI CAS (Ec. 18 a 20)

|

* CON EL CALCULO DEL M EMBRO DERECHO,

LLAME EL | NTEGRADOR PARA OBTENER EL
NUEVO VALOR DE LAS VARI ABLES DI FERENCI ALES.
* S| DURANTE EL | NTERVALO DE | NTEGRACI ON DEBE
APLI CARSE UN METODO | MPLI CI TO ( STI FF), ENTONCES
DEBE RECURRI RSE A METODOS | TERATI VOS DE CALCULO

| MPRI M R Sl SE CUBRI O TODO NO
RESULTADCS EL I NTERVALO DE TI EMPQ
A SI MULAR
PARE

Figura XV.3: Diagrama de calculo pararesolver € sistema EDO.
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Ademés de las ecuaciones mencionadas, pueden incorporarse otras que
describen & comportamiento de controladores, s los hubiere. Como vimos en €
capituloanterior, lossimuladoresdinamicosde propésitogeneral permitenincorporar
al modelo los tres tipos de controladores més tipicos en ingenieria quimica: control
proporcional (P), proporcional-integral (PI) y proporcional-integral - derivativo (PID).
Ademés, esposibleen algunosdeell os tambi én definir model os de controladores més
avanzados, e incorporarlos a simulador. De esta manera es posible evaluar la
perfomance de diversos tipos de arreglos para controlar la columna (sintesis del
sistema de control del equipo).

Hasta aqui, d moddo considerado sdlo puede simular respuestas a lazo
abierto, esto es sin ningun controlador actuando sobre el sistema. Las respuestas a
ciertas perturbaciones provocadas sobre las variables criticas (Ias que se considera
conveniente controlar) justamente permiten, por la teoria de control, identificar €
sistema y determinar los parametros de los diversos controladores a utilizar, por
giemploproporcional, proporcional integral, proporcional integral derivativo, etc. (ver
Capitulo XVI). También pueden proponerse controladores mas complgos.
Obviamente, € utilizar lasrespuestasdel ssmulador como si fuesen lasdel equiporeal
(en @ cual definitivamente actuara e controlador) exige que d model o considerado
sealomasriguroso posible. Para éllo hay que tener mucho cuidado con las hipétesis
asumidas, y d caso especifico analizado.

Si bien hastaahoraparece que han sido tenido en cuentanumerososfactores,
todavia no hemos considerado diversos retardos en las cafierias, las areas de
intercambio en & condensador y hervidor, los tiempos muertos en 10s mismos, etc.
Por lo tanto, todas las respuestas que se obtengan por medio de un simulador sélo
deben ser tomadas como una indicacion, un e emento mas para considerar, pero
nunca como d criterio definitivo. Esto es vélido cualquiera sea la utilizacion quele
demosalas simulaciones obteni das, que como veremos méasade ante, tambi én pueden
abarcar aspectos mas complgjos, con € objeto de auxiliar al operador en la
supervision del proceso en tiempo real, entrenamiento, o para identificar unafalla
mientras se desarrollan sus sintomas, en tiempo real.

Laaplicacion delateoriade control al problema especifico de columnas de
destilacion no es una tarea smple. En primer lugar se debe decidir qué se va a
controlar, por gemplo temperaturas del tope o del fondo, composicién deliquido en
algin plato, composicion de vapor en algun plato, altura de liquido en & tambor de
reflujo, altura de liquido en € fondo, temperatura o presion en algun plato, €tc;
tambi én debemaos determinar las variablesamanipular, como ser lacantidad de calor
al condensador, caudal de destilado o dereflujo, calor al rehervidor, caudal devapor
que sale ddl rehervidor, relacion dereflujo, caudal de producto de fondo o destilado,
caudal de alimentacion, presion en € tope, en € fondo, o en varias etapas, €tc.
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Model os simplificados

S deseamos un moddo simplificado, respecto a que describimos
recientemente, podemos pensar en varias alternativas (recordar 10s tipos de model os
especificados a principio dela Seccién XV.2). Por gemplo, podemos considerar la
caida de presion entre etapas constantes. Es decir, que la presion de cada etapa se
considerainvariable en d tiempo, y un dato provisto por € usuario (control perfecto
de presién en cada plato). En este caso, necesitamos proponer una nueva ecuacion
gue vincule la caida de presién con d caudal de vapor. Por lo tanto, debera
reemplazarse € uso de laexpresion (14) por una nueva estrategia para el calculo del
caudal de vapor en cada etapa.

Por otra parte, la ecuacion (15), para calcular € caudal de liquido, puede
simplificarse. En efecto, existen relacionessimplesentree holdup deliquidoretenido
en d platoy d caudal de liquido que abandona € mismo, por gemplo la relacion
siguiente (Francis):

L= 333 L, (h,)* (21)

donde € caudal de liquido que abandona € plato (L;) esta dado en pies cibicos por
segundo, € largo del rebosadero (L,,) en pies, a igual quelaalturade liquido sobre
e mismo (hy,).

En estavariante, por lo general serecurreasuponer un cambio instantaneo
en el contenido entalpico de cada etapa, comparado con la dinamica de las
composiciones. Por |o tanto, la ecuacién diferencial correspondiente al balance de
energia por cada etapa se convierte ahora en una ecuacion algebraica. En otras
palabras, se consideraquelos cambiosen € contenido energéti co de cada etapa estén
“subordinados’ a los cambios en € holdup de materia y los cambios en
COMpOSiCiones.

De acuerdo a esta nueva situacion, e procedimiento de cél culo se modifica
segun d siguiente esquema:

1 Dadaslasmasasretenidasen cada etapa, calcular lamasatotal, y apartir de
la Ecuacion (7) calcular las compasiciones en € liquido, en cada etapa.

2. Con € valor de la presién y las composiciones de liquido en cada etapa,
calcular lastemperaturas de equilibrio (cal culo de temperatura de burbuja).

3. Con las masas retenidas (holdup), aplicandolarelacién de Francis, calcular
e caudal deliquido que abandona cada etapa, y |as composi ciones de vapor
en equilibrio.

4, Con latemperatura y e volumen retenido en cada etapa (dividir la masa

total retenida por la densidad de la mezcla), cacular la
producci én/desaparicion de cada componente afectado por |as reacciones
guimicas (ecuaciones 18 a 20).
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5. De la ecuacién algebraica correspondiente a balance de energia, dado que
conocemos las variables para calcular todas las entalpias de las corrientes
liquidas y vapores, se pueden calcular, comenzando de la Ultima etapa (el
fondo), los caudales de vapor que abandonan cada etapa -ecuaciones (2)
igualadas a cero-), una a una.

Obviamente, pueden plantearse nuevassimplificaciones, como por gemplo,
caudal de vapor constantealolargo dela columna, holdup total deliquido constante
(sdlo varian las composiciones), etc. Es decir, los distintos métodos planteados al
comienzo de la seccion 11, No obstante, no analizaremos aqui todas las variantes,
considerando que las dos aternativas descritas son las mas utilizadas para la
simulacion de columnas de destilacion, ya sea considerando la hidréaulica de platos,
0 bien despreciandola.

XV.3. EJEMPLOSDE APLICACIONESESPECIFICAS.

A continuacién veremas en un gemplo, algunos de los resultados posibles
de obtener mediante el uso de un ssimulador dinamico. Una herramienta de estetipo,
segun analizamos en e Capitulo |1, puede ser utilizada en varios aspectosdelatarea
de un ingeniero de procesos, tanto para obtener conclusiones a partir de las
trayectorias de ciertas variables como de los distintos estados estacionarios que se
logren al perturbar apropiadamente las que se seleccionen para € andlisis. Entre
otras tareas, vimos que los modelos parasimulacion dinamica son necesarios para
el disefio, optimizacion, sintesis delaestructurade control, andlisis de operabilidad
tales como puesta en marchay paradas, analisis de fallas, etc.

En este gemplo se estudiara un equipo de destilacion reactiva, que como
vimosen laseccion de introduccién, esunaoperacion quelogralasintesisdel reactor
y lacolumna, obteniéndose grandes ventajas. Un caso de aplicacion muy conocido de
esta tecnologia, entre otros, es la separacion de isdmeros del xileno por medio de
alquilacion selectiva. Tierneyy Riqguelme(1982), han estudiadoladestilacionreactiva
de la mezcla de isdmeros del xileno, como una alternativa de valor industrial en la
separacion de estos compuestos, de interés en laindustria petroquimica. La técnica
de separacion se basa en la aplicacion de una reaccion selectiva cuyos productos
poseen volatilidades relativas apreciablemente distintas, facilitando & proceso de
separacion, que de manera convencional, tendria grandes dificultades.

El proceso consiste en varias columnas de destilacion, existiendo una
columnareactivacon dosreaccionesquimicas en lafaseliquida, y seis componentes.
En efecto, la separacion dd meta-xileno y para-xileno es muy dificultosa por
destilacion convencional, debido alamuy bajavolatilidad rel ativaentrelosisdmeros
aseparar. En estatecnologia, sebutilasd ectivamente(por € butil-bencenoterciario)
uno delosisdmeros, seguin @ siguiente esquemadereacciones (ver enlaTablaXV.1
laidentificacion de los componentes):

M odelado, Simulacién y Optimizacion de Procesos Quimicos
Autor: Nicolds J. Scennay cal.
ISBN: 950-42-0022-2 - ©1999



Cap. XV - Pag. 623

EnlaTablaXV.1semuestran lospardmetros utilizados para este problema,
son individualizados |os componentesy sedetallan las caracteristicas dela columna,
asi como también los datos necesarios de especificar para utilizar un simulador. En
este caso particular se utilizaun programade simul acion dinédmica para columnas de
destilacién tanto convencional es como reactivas, llamado READY S (ver Ruiz y cal.,
1995).

El proceso selleva a cabo en unatorre de diez platos, alos que sumandole
€l rehervidor y € condensador se obtienen doce etapas tedricas. La alimentacion de
losisdmeros serealizaen € rehervidor (A,), mientras que € agente butilante (A,) se
introduce en € segundo plato (considerando plato uno al tope). Lacomposicién en €
tope (producto) de p-xileno duplicalade entrada, précticamentelibre de suisdmero,
m-xileno, y delos agentes butilantes. Seutiliz6 € paquete termodinamico de Chao-
Seader, aunque la mezcla puede considerarse ideal. En forma resumida, a
continuacion se detallan los datos que se ingresan parala simulacion:

TablaXV.1
Caracteristicas de la columna de destilacion
Numero de Platos 10
Ndmero de Componentes 6
Tipo de Condensador Total
Tipo de hervidor Parcial
Presion de tope (Kpa) 5.9
Calor en Hervidor (KW) 154.3
Relacion de Reflujo 20
Holdups promedio en estado estacionario (kgmol):
Condensador 0.000
Platos 0.045
Hervidor 0.072
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Condiciones de las corrientes de alimentacion

Alimentaciones A, A,
Flujo de alimentaciones (Kmaoal/h) 7.89 12.19
Fraccion liquidaen laaim 1.0 1.0

Composicion de las alimentaciones (fraccién molar) e
componentes:

identificacion de los

A A;

Comp. A di-ter-butil Benceno 0.842 0.000
Comp. B m-Xileno 0.158 0.470
Comp. C tert-butil m-Xileno 0.000 0.000
Comp. D tert-butil Benceno 0.000 0.000
Comp. E p-Xileno 0.000 0.000
Comp. F Benceno 0.000 0.530
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Si procedemos ala asignacion de los parametros indicados a un simulador
dindmico que tenga implementado un modelo como el descrito anteriormente, es
posible lograr resultados como |os que a continuaci 6n se discuten. Por gemplo, en la
Figura4 semuestraun analisis de la variacion de la composi cion de tope en funcion
delareacion dereflujo.

En general estetipo de curvas se utiliza para obtener una relacion entre la
pureza obteniday lainversion necesaria, tanto desde d punto devistadelos servicios
asociados a  hervidor y condensador, como e diametro necesario en la columna.
Generalmente, en latareadedisefio se utilizaen losprimeros cél culos, comoyaseha
mencionado, una serie dereglas de arte o heuristicos, por gemplo, quelarelacion
dereflujo dptimaes d reflujo minimo multiplicado por un cierto factor. Cuando mas
pequefiod factor, massefavorecelareduccion del consumo energético, en detrimento
delainversion.

Sin embargo, en destilacion reactiva la evolucion de la curva pureza vs.
relacion de reflujo, asi como otras relaciones importantes, no necesariamente
seguiran las mismas leyes que en destilacion convencional, ya que los sistemas a
Separar se comportan deunamanera nolineal. Por lotanto, paratomar unadecision
definitiva, es aconsgjable @ andlisis exhaustivo de la curva, lo cual es muy fécil
utilizando yaseaun simulador estacionariocomodindmico. En este Gltimo caso, basta
con encontrar un estado estacionarioy perturbar al mismo con sucesivos escalonesen
lardacion de reflujo. Obviamente, para construir la gréfica mostrada en la Figura
XV .4, solo importa el estado estacionario final, y no las trayectorias temporales.

Por otrolado, en laFiguraXV.5 semuestran lasdiferenciasentrelos perfiles
de unasimulacion obtenidacon € modelo quetiene en cuentalavariacion depresion
auno que asume la presién constante.

En este caso, puede apreciarse que |os perfiles estacionarios no son muy
distintos, resultado que erade esperar yaquelapresion en cada plato en lacolumna
esmuy similar, yasea habiendo considerado laopcion rigurosadelacaidade presion
0 bien asumidalamismaal inicio delasimulacion y mantenida constante alo largo
dd célculo. Dado que la composicién de equilibrio y la entalpiadelas corrientes se
altera minimamente debido a pequefias variaciones de la presion, los perfiles
resultaran muy similares, como vemos, para € estado estacionario hallado.
Generalmente, loquesehaceesrecal cular con e perfil hallado (ssmplificado) lacaida
de presion correspondiente (considerando € plato real) y compararlo con las caidas
depresion supuestas. Luegopuedereinicializarselasimulacion, alosefectosdelograr
una mayor aproximacion en cuanto a los perfiles de presion, ya que como
mencionamos, | osperfilesdecomposi cionesseran muy similaresen amboscasos. Este
cuadro puede alterarse s consideramos sistemas al vacio, por gemplo.

Dentro de este contexto, resulta justificado cuando se utiliza un simulador
estacionario asumir la presion constante a lo largo de toda la columna, y luego, con
los perfiles de composicion, temperatura y caudales, calcular la caida de presién
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mediante € disefio de los platos correspondientes. Esto es una préactica usual. Sin
embargo, cuando seanalizan trayectoriasdinamicas, en particular cuando seestudia
unapol iticade puesta en marcha o parada, las variaciones delas propiedades detodo
tipo (sobretodolas hidraulicas) son muy importantes, afectando muy particularmente
lapresion de cada etapa, que esta directamente rel acionada con | os caudal es de vapor
y retencion deliquido en las mismas. En este caso, lavariacion depresion alolargo
dd tiempo resultamuy importante, y afectadirectamentealatrayectoriadelasdemés
variables, tanto intensivas como extensivas (Ruiz, 1986). Lanecesidad de considerar
estos factores en una smulacion se incrementa, como ya se remarco, en torres de
destilacion que operan a vacio.
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Figura XV.5 : Perfil de composicién de tope a presion
constante y presion variable. Comparacién entre los
mode os simplificado y riguroso.

Por dltimo, s setratade analizar é comportamiento o disefio de un lazo de
contral de presion, resulta evidente que debemos considerar como variable temporal
lavariacion delamisma, debiéndose utilizar el model o apropiado. En definitiva, los
resultados obtenidos utilizando uno u otro modelo (smulador) serén siempre (tiles
sujeto aqued usuario tenga bien en claro las hipétesis subyacentes, € objetivo dela
simulacion, y lainversion o tiempo y esfuerzo de calculo que se tolere o disponga.

Finalmente, en laFiguraXV.6 se muestralatrayectoria de lastemperaturas
del sistemaante unainicializacion aperfil constante. Aqui lastrayectoriasno son de
utilidad; si los estados estacionarios hallados.
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FiguraXV.6: Trayectoriasdelatemperaturaen funcion
dd tiempo.

XV.4 DESTILACION BATCH

La destilacion batch, como sabemas, es una operacion muy comin en un
innumerable conjunto de procesos. Se utiliza generalmente para procesar pegquefios
volUmenes de productos, en cuyo caso |os procesos batch son los mas convenientes.
Cuando esta operacion es ventajosadesde e punto de vista dela cantidad a procesar,
se obtienen ventajas adicionales en su uso. Por gemplo, se gana mayor flexibilidad.
En efecto, parala separacion de una mezcla multicomponente, como hemos visto en
e Capitulo1, se necesitaen procesos continuos, S serequierelaseparacion completa
de lamezcla de NC componentes, (NC - 1) columnas de destilacion. Dado que aqui
la separacion se realiza en una secuencia temporal, sélo es necesaria una columna,
separando la mezcla componente a componente, a medida que transcurre e tiempo
de procesamiento.

Por definicion, en una columna de este tipo, toda la operacion es en estado
transiente. Esto es, las temperaturas, composiciones, presiones, holdups, caudales,
efc., varian instante a instante alo largo de toda la operacién. Es por elo que aqui
resulta més dificil diferenciar la etapa de puesta en marcha, ya que la columna
operara en estado transiente durante todo € proceso. Sin embargo, desde € punto de
vista operacional esnecesario distinguir la etapa de puesta en marcha, en lacua no
se obtienen productos, aladd régimen de operacién normal, en lacual se comienza
con la obtencion de los productos, aunque €l caudal, temperatura y/o composicion de
los mismos varian instante ainstante.

Desde este punto de vista, existen numerosas variantes o politicas de
operacion. Por gjemplo, operar a reflujo constante o a reflujo variable. Ademas, en
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esta Ultima opcion deberd especificarse laley de cambio Gptima para optimizar €
proceso. Existen también numerosas variantes desde el punto de vista estructural.
Destilacion batch con recipiente intermedio, la llamada destilacion batch invertida,
etc. Todas estas alternativas resultardn 0 no convenientes para cada caso particular,
y es tarea dd disefiador encontrar la mas apropiada. Nuevamente, € uso de un
simulador esmuy conveniente paralatomade decisiones. Aqui seaplican lasmismas
discusiones acerca de las hip6tesis arealizar y los métodos Utiles parala simulacion.
En efecto, existirdn modelos rigurasos, semi-rigurosos y simplificados al igual que
parael caso continuo. El uso de cada uno sera adecuado segiin las circunstancias. Por
gemplo, s se debe analizar si una politica dada de operacion seré factible o no en
funcion de las restricciones que imponen factores tales como posibilidad de
inundacion, arrastre, fluctuaciones inaceptables en la presion de operacion,
limitaciones en las éreas de trasferencia tanto en & condensador como €l hervidor,
etc, no puede utilizarse un modelo simplificado.

Tanque de alimentacion

. Condensador

)
4

f\ Vapor Tanque de Producto

| L

Hervidor ’—@J

Figura XV.7: Esquema de un destilador Batch

EnlaFiguraXV.7 sesmuestraun diagrama esquemético deun tipico arreglo
paradestilacion batch. En la bibliografia se ha discutido suficientementelaformade
modelar este proceso, por gemploen (Hollandy Liapis, 1983). En general se puede
considerar que existen dos pasos consecutivos: Llenar @ hervidor con lamezclaa ser
separada y comenzar con € calentamiento hasta que € sistema alcanza e estado

M odelado, Simulacién y Optimizacion de Procesos Quimicos
Autor: Nicolds J. Scennay cal.
ISBN: 950-42-0022-2 - ©1999



Cap. XV - Pag. 629

estacionario, sin producir destilado alguno (esto es manteniendo una relacion de
reflujo total o infinita). Luego de cumplida esta etapa, comenzar con la produccién
de destilado, especificando un reflujo finito (aqui pueden considerarse dos politicas,
una manteniendo en todo tiempo d reflujo especificado, otra variando a través del
tiempo d reflujo de acuerdo a unaley especificada). Debe tenerse presente que entre
todas las posibles, seguramente existira una que sea 6ptima segun algin criterio
especificado.

Debe remarcarse en este punto que amedida quetranscurre el tiempo, en €
hervidor se concentra la masa retenida en los productos mas pesados, mientras que
en e tambor de producto se acumula e masliviano. La composicion del destilado es
variable, ya que asi 1o son todas las composiciones de la columna. Por lo tanto,
cuando hablamos de especificaciones de disefio, se refiere a la composicion de la
mezcla total acumulada en e tanque de producto. Dado que a medida que trascurre
¢l tiempo cambiala composicion del producto, unavez que € mismo se aproximaal
agotamiento, comenzard a aumentar la concentracion de los subsiguientes mas
pesados, contaminando € producto mas liviano, o corte actual. Por lo tanto, hay que
establecer una palitica de derivacion del destilado producido a otro recipiente, o
tanque acumulador, para los sucesivos cortes a producir, cada uno con la
especificaci on establ ecida o deseada. Esevidentequeaqui pueden plantearsediversas
politicas Optimas, como ser minimo tiempo para satisfacer |a tarea, maxima pureza
en algin corte intermedio (producto de valor) a minimo tiempo, etc. Durante este
proceso, pueden existir cortes intermedios que no satisfagan | as especifi caciones, por
lo que deberan reciclarsey procesarse nuevamente, considerar extracciones laterales
en cierto periodo de tiempo, alimentar parcialmente el hervidor transcurrido cierto
tiempo de operacion con alimentacion fresca, o bien con los cortes intermedios,
mezclar ciertos cortes para obtener un producto aceptabl e dentro de ciertos margenes
en la composicion deseada, etc. (Chiotti, 1989).

Genéricamente, se conoce a la primera etapa, en la cual se alcanza €
régimen areflujo total, como €l periodo de arranque, y ala etapa posterior, la etapa
de produccién. Desde d punto de vista de la simulacion, € periodo de arranque es
evidentemente e mas discontinuo de las dos etapas, debido a que los
acomodami entos hi drauli cosimponen variacionesbruscas de caudalesy presionesen
lacolumna, afectando esto también alas variables termodinamicas. Por o tanto aqui
caben las mismas consideraciones analizadas para € modelado de columnas de
destilacion operando en forma continua. Obviamente, parasimular esta etaparesulta
imprescindible, s se reguieren resultados adecuados, utilizar modelos tipo CHE.

Y aen losafios 1950 se publicaron los primerostrabajos para e modeado de
torres de destilacion operando en forma batch. Por gemplo, (Meadows, 1963)
presenté uno de | os primeros model os para destil aci 6n batch multicomponente. Aqui
no nos ocuparemos de analizar profundamente las propuestas existentes en la
bibliografia. Al igual que parael model ado de equipos de destilaci 6n continuos, existe
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una gama de modelos en los cuales se adoptan simplificaciones similares a las
mencionadas a principios de la Seccién 2.

S6lo mencionaremos que se puede obtener d modelo de este tipo de
operacion, realizando algunos cambios sencillos al sistema de ecuaciones utilizado
para € modelo dinamico de un equipo de destilacion continuo y/o en las
especificaciones realizadas. En efecto, una columna batch no tiene alimentaciones.
Por otra parte, d holdup deliquido en € hervidor sera considerablemente mayor que
los restantes platos y € condensador. Todo ello no introduce complicaciones a las
ecuaciones anteriormente planteadas. Obviamente, serén parte de las condiciones
iniciales (datos) € holdup del hervidor y la composicién, latemperaturay € estado
de agregacion de la mezcla en é contenida. También aqui podrén especificarse
distintos tipos de arreglos de controladores, segiin la politica de operacion
especificada.

Con respecto a las hipétesis adoptadas, obviamente son las mismas que
originaron € sistema de ecuaciones correspondientes a una columna continua. Por
gemplo, puede considerarse ala presion variable, o bien constante, y asumir quela
columna se encuentra en estado estacionario areflujo total, como condicion inicial.

En funcién de esta Ultima hipétesis, d modelo esta orientado a smular slo
e periodo de produccion. Resultafacil lainicializacién debido a que una s mulacién
estacionaria del sistema a reflujo total y las especificaciones que correspondan ala
operatoria a simular resultan suficientes (se evita la simulacion de la etapa de
arranque que es la mas dificultosa).

Una ventgja de este modelo, cuando resulta factible su aplicacion, es la
simplicidad de su implementacion. Obviamente, su utilidad resulta limitada a casos
particulares, en los cuales todas las hipétesis subyacentes son apropiadas. Aqui
nuevamenteresultaimportante remarcar que en lagamadetareasde uningeniero de
procesos, siempreexistiran gemplosen los cualesun modeloresultaradtil, y muchos
otros en los cual es resultara decididamente inadecuado.

Ejemplo: Smulacién de una operacion de arranque en columnas continuas con
mdltiples estados estacionarios.

Aqui analizaremos dos casos, uno reportado en la bibliografia para una
columna binaria por Jacobsen and Skogestad (1991), y € otro es un gemplo
académico de destilacion reactiva, con seis componentes y tres reacciones supuestas
en la fase liquida, reportado por Schenk y col. (1994). Los detalles de ambas
columnas sedan en las Tablas |1 y I11.
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Tablall: Caso deestudio | (Jacobsen y Skogestadt (1991))

Componentes: A: Metanol B: Propanol

Patos: 8

Condensador Total

Alimentacion: Plato: 4 Flujo: 132 Ib-mol/hr.
Composicion: A: 0.5 B: 0.5

Método termodinamico: UNIFAC

Tablalll: Caso de estudio Il (Schenk, Ruiz y Scenna (1994))

Componentes: A: Etileno D: i-Butano
B: Etano E: Propileno
C: n-Butano F. Metano

Platos: 13

Condensador Total

Alimentacion: Plato: 6 Caudal: 132 Ib-mol/hr.
Compoasicion:
A: 0.5 D: 0.0
B:0.5 E: 0.0
C:.00 F:. 0.0

M étodo termodinamico: Chao-Seader
Grayson-Streed

Caso | (mezcla binaria).

La columna separa metanol de propanol, con ocho platos incluyendo €
reboiler y el condensador. Laalimentacion consiste en liquido saturado queentraen
el plato cuatro. Dadas las condiciones de la alimentacion, tenemos dos grados de
libertad, que cubrimos mediante las especificaciones del caudal de vapor producido
en € hervidor (V o boild-up) y € caudal liquido reflujado alatorre (L).

Procediendo como analizamos en € Capitulo X obtenemos € diagrama de
histéresisindicado enlaFigura XV .8 (dondee parametro debifurcacion esel caudal
reflujado). Todos | os datos de este gjemplo estan tomados de (Scennay cal.,1997), y
e simulador utilizado esel READY 'S, cuya descripcion puede encontrarseen (Ruiz
y col., 1995). Nuestro objetivo aqui esd estudio delainfluenciade distintas paliticas
dearranqueen € estado estacionariofinal alcanzado. ComoloindicalaFiguraXV.8,
parad valor dado de L (970 Lbmol-hora), tenemos dos posibles soluciones para X ,.
En laFigura XV.9 indicamos muy esquematicamentelaestructuradela columna, en
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la cual se muestra una potencial alimentacion extra.
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Figura XV. 8: Mdltiple soluciones para la columna
binaria

Alim.
—_—

Figura XV.9: Esguema de la
columna presentada para e caso |.

En efecto, existen muchas politicas de arranque, aqui solo mencionaremos
algunas, no las éptimas, sino las convencionales desde € punto de vista general de
esta operatoria, paraestimar € estado final alcanzado. S consideramos un arranque
manual (no automatico, esto es controlado por una computadora), debemas realizar
una serie de manipulaciones de valvulas y comandos para llevar la columna, desde
e estadoinicial (vacia), hasta d estado estacionario deseado. En general, podemos
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distinguir tres etapas en € arranque. En la primera, a partir de la columna vacia se
alimenta con la(s) alimentacién(es) hasta que se alcance un estado de estabilidad
hidraulica, esto es, que exista un hold-up adecuado en los platos y que exista un
caudal de vapor y de liquido en toda la columna. En esta etapa es en la cual se
producen las modificaciones méas importantes en las variables hidréulicas (presion,
caudales, etc.), y debe por lo tanto utilizarse para su simulacion un simulador
riguroso. Estaetapadurapocotiempo, comparadacon lassiguientes(ver Ruiz, 1986).
Por lo general selarealizaareflujo total, detal formadelograr unarecirculacion de
liquido ala columnay ademés no perder destilado fuera de especificacion. Cuando
disponemas de hold-up de liquido suficiente en € hervidor se puede introducir (a
través de sucesivos escalones) la cantidad de vapor de calefaccion necesaria para
lograr lacorrientedevapor. L6gicamente, sabemosel estado estaci onariodeseado, por
lo quelapoliticade asignacion de perturbaciones alo largo del tiempo parallegar al
valor de consigna es justamente |o que estamos analizando. Mientras esto sucede, y
funcionando areflujototal, unavez superadala etapa de estabilizacion hidraulica, la
columna comienza lentamente a separar 10s componentes livianos de los pesados,
generéndose € perfil detemperaturasy composiciones. Por 1o general, € tiempo que
setardaparallegar a estado estacionario deseado es bastante mayor al delaprimera
etapa, pudiendo ser dehoras hastamas de un dia. Unaformade medir ladistanciadel
estado en cadatiempoy € estado estacionario o consigna (perfil detemperaturas por
giemplo) es calcular la norma o distancia entre la curva a todo tiempo y la curva a
estado estacionario. Este criterio puede darnos unaidea de como evolucionalapuesta
en marcha, yaque searribaraal estado estacionario cuando tal distanciaseacero. Es
este momento también, o uno muy proximo a mismo (tolerancia) € quenosindica
gue ya podemos pasar del estado de arranque a estado de control convencional.
Hecho esto, 1a columna queda bajo @ comando delos controladores, y podemos decir
gue la puesta en marcha hafinalizado.

El problema que se plantea normalmente, es encontrar cudl esla politica
Optima, esto es, minimizar €l tiempo de arranque, d materia fuera de
especificaciones, etc. Para ello, como vimos, existen infinitas combinaciones de
secuencias de escal ones paramanipul ar € vapor de calefaccion entregado, y € pasaje
desde reflujo total al que corresponde a estado estacionario. También como vimos,
podemos utilizar la alimentacién normal o bien una extra, solo en € periodo de
estabilizacién hidraulica, detal maneradefacilitar laformacion deun holdupliquido
en los platosinferioresy hervidor.

Entonces, podemos Ilamar politica a una estructura (conexion de las
alimentaciones, control 0 no de los niveles en condensador y hervidor, €tc) y auna
secuencia ordenada de valores a través del tiempo paralas variables reflujo y calor
introducido, por giemplo, segun lo indicamos en la Figura 10.
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Figura XV.10: Politica de Perturbaciones en €
calor del rehervidor
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Figura XV.11: Evolucion X , en € fondo, para
cuatro diferentes politicas de arranque (Fig. 10).

Las politicas empl eadas tienen como resultado | as evol ucionesindicadas en
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la Figura 11. En este caso se ha mantenido durante d arranque € esquema de
alimentaciéon convencional o de disefio, llenando los platos a partir de su estado
vacio, y produciendo unaserie deescal onesal vapor decalefaccién hastaquesellegue
al valor decarga estacionario. A partir dealli, € reflujo esllevado desde d valor total
hasta d que corresponde a estado estacionario.

Como puede ohservarse, existe un punto de bifurcacién (entre la politica de
seisasiete escalones) quenos llevadeun estado estacionarioaotro. Estoimplicaque
s adoptamos diferentes politicas de arranque, en funcion de la distribucion en €
tiempo de la asignacion de energiaen e hervidor, podremoslograr unou otro delos
estados estacionarios potenciales, que segin € modelo, posee la columna bgjo
andlisis.

Caso Il. -sistema reactivo-

Para € caso de la columna reactiva, procedemos de la misma manera. En
primer lugar, como se describe en (Schenk y col., 1995) se obtiene la curva de
histéresis como ya se ha descrito, y seindicaen laFigura XV.12.

ur

o} - o
09
08
07

06 -

%-onTop

05 -

S S e [

03

Figura XV.12: Lazo de histéresis para e Caso Il

Nuevamente, se observan dos potencial es sol uciones en estado estacionario.
Nuestro objetivo, igual queantes, esanalizar st mediantetécnicassencillasy comunes
de arranque podemos alcanzar alguno de ellos en detrimento del otro. Para éllo, en
este caso nuevamente utilizamos € smulador READYS; con los paréametros
indicadosen laTablalll.

En la Figura XV.12 vemos que para una relacion de reflujo podemos
encontrar dos estados de operacion distintos, uno de alta conversidn y otro de baja
conversion de los reactivos. Aqui estudiaremos d efecto de distintas paliticas, por
gemplo, para e calor dd reboiler especificado en 106 Btu/hr y lardacién de
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reflujo en 2.5. En esta situacion, cudl estado estacionario es alcanzable?

En primer lugar simulamos una estrategia de arranque similar alaanterior
(unasolaalimentacion, ladel estado estacionario), en lacual e calor del hervidor es
incrementado a través de sucesivos escalones, hasta llegar a estado estacionario.
Alcanzado éste, la relacion de reflujo, que era infinita se lleva a valor
correspondiente al estado deseado. Como resultado, aunque se utilicen diferentes
estrategias, solo d estado de alta conversion es alcanzado, no pudiéndose lograr la
otra solucion bajo esta palitica.

—o— PolicyB.1
PolicyB.2
—— PolicyB.3

2{ Top Plate
00 L 4

L L L
00 01 02 03 04 05
Time (hr)

Figura XV.13

Por otra parte, s adoptamaos una politica en la cual disponemos de una
alimentacion auxiliar (en € plato de tope) durante € procedimiento de arranque, y
procedemos con una serie de opciones en los escalones correspondientes a las
variables manipuladas, como en los anteriores casos, obtenemos € otro estado
estacionario, segin seindicaen laFiguraXV.13. En efecto, en este caso, dependiendo
delosescalonesutilizadosen lacargadd hervidor podemosllegar aunou otro estado
estacionario, lo cual nos permite encontrar una estrategia de puesta en marcha que
discrimineentre ambos estados. Obviamente, todo ello sujeto alas hipétesisasumidas
en e modelo. La prueba definitiva deberia ser experimental.
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PROBLEMAS PROPUESTOS

P1)

P2)

P3)

P5)

P6)

P7)

P8)

Qué sucede s € hold-up de vapor debe considerarse en € desarrollo de
modelo desarrollado en e presente capitul0?. Escriba el mismo en forma
genérica.

Qué debe modificarse para contemplar € caso de un separador liquido-
liquido?. Escriba e modelo correspondiente.

Como puede modelar distintos tipos de condensadores y hervidores?. Qué
es |o que debe tener en cuenta en esta oportunidad a diferenciadel andlisis
realizado en e Capitulo X ?

Puede contemplar en & model o distintos tipos de controladores ademas de
los clasicos P, Pl o PID?. Qué debe conocer y qué debe modificar en €
model 0 propuesto en ese caso?.

Quésucede s pretendemos un model o queinvolucre varias columnasinter-
conectadas segun un esquema dado por € usuario?. Bosquege algunasideas
sobre e armado del modelo, y 1os principal es factores estructurales a tener
en cuenta. Cémo afecta esta situacion en el método numeérico adecuado para
la solucion del sistema de ecuaciones diferencial es?.

Confeccione un diagrama de flujos para un programa escrito en PASCAL,
0FORTRAN, BASIC, C, etc., en d cual seingresen losdatosy seresuelvan
las trayectorias temporal es de una columna de destilacion segiin € modelo
discutido en este capitulo. Suponga que dispone de las subrtuinas para
estimacion de propiedades fisicoquimicas y para la resolucién de métodos
numéricos segin 10 necesite.

Comoregjarialahipétesisqueasumeal sistemacomo adiabético, estoessin
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posibilidades de simular € intercambio calérico a través de las paredes?.
Qué datos necesitaria incorporar y cdmo se modifica d sistema de
ecuaciones diferenciales?. Dificultaesto laresolucién del miembro derecho
dd sistema?. Proponga una estrategia de resolucion.

Suponga que estamos simulando una situacion de falla en una columna
operando a una preson muy eevada. Se tiene como dato que a una
determinada presion se activalavélvulade alivioy € caudal de salidade
gas es dado por una expresion que es funcion de la diferencia de presiones
entre la columnay la atmosférica. Cémo modificael modelo (s es que hay
gue hacerlo) parasimular estasituacion?. Cudl delas hipétesisasumidasen
nuestro model 0 es la més restrictiva para este caso?.
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