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CAPITULO XV

SIMULACION pINAMICA DE EQUIPOS DE
SEPARACION MULTIPLE ETAPA EN
CONTRACORRIENTE

Por
Nicolas J. Scenna

XV.1 INTRODUCCION

En el capitulo anterior analizamos diversas operaciones sencillas,
introduciendo los métodos propios habituales para el modelado dinamico de
procesos. Se estudiaron ademas, sistemas de complejidad creciente. En este capitulo
trataremos, al igual que en el Capitulo X, equipos de separacion de mezclas
multicomponentes, en un arreglo multiple etapa en contracorriente.

Se analizard con detalle el caso de simulacion rigurosa, para luego
simplificar el modelo correspondiente, contemplando casos mas simples. Se
enfatizardn aspectos conceptuales y generales, evitando incorporar ecuaciones
especificas (por ejemplo controladores, bombeo de fluidos, caidas de presion para
casos particulares, etc). Esto es debido a que una cascada de etapas (como vimos en
el Capitulo X), presenta un nimero muy grande de ecuaciones, por lo que se
considera conveniente minimizar factores complementarios al modelo “principal”.
En capitulos posteriores se enfatizaran los aspectos para el modelado de distintos
tipos de controladores y sistemas de bombeo de fluidos, incorporando sus ecuaciones
al sistema correspondiente.

Si bien un arreglo de las caracteristicas como el analizado en el presente
capitulo representa tecnologicamente varias alternativas, como ser extraccion
liquido-liquido, absorcion, destilacion, etc., es esta ultima la mas conocida y
utilizada. La destilacion es, en la actualidad, una tecnologia relativamente madura
(encontrandose en el punto de saturacion en la curva sigmoidea -Figura 1.1-), dado
que los comienzos de su practica industrial intensiva se remonta a fines del siglo
pasado. Al presente, se ha constituido en la técnica mas usada mundialmente para
separaciones de gran escala, a pesar de ser una operacion unitaria muy ineficiente y
consumidora de energia. En las tltimas décadas se ha renovado el interés en la
investigacion de métodos eficientes energéticamente en la practica de la destilacion,
debido a los dramaticos aumentos en el costo de la energia producidos en el pasado,
y por la necesidad de reducir costos de operacion en las industrias que producen
commodities, ya que el margen de ganancia se reduce dia a dia. Dichas
investigaciones estdn encaminadas a unidades cada vez mas grandes y complejas
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(superfraccionadores, trenes de columnas, integracion energética, etc.) debido a su
economia de escala, por lo que resulta necesario un control mas sofisticado y estricto
para lograr separaciones precisas y adecuadas. Dentro de este contexto, cuando se
piensa en un modelo estacionario o dindmico, para que sea lo suficientemente
general y riguroso debiera tenerse en cuenta:

e Configuraciones de destilacion no convencionales,

e Hidraulica de platos rigurosa,

e  Aptitud para simular transitorios altamente discontinuos como el arranque y

parada,
e Destilacion discontinua (batch), y
e Destilacion reactiva.

Esta ultima operacion, la destilacion conjunta con la reaccion quimica es
una operacién especialmente conveniente para aquellas reacciones donde el
equilibrio quimico limita la conversion en un reactor convencional, a un nivel bajo o
moderado. Separando continuamente los productos de los reactivos mientras
progresa la reaccion, la misma puede llegar a un nivel alto de conversion, mucho
mayor que del otro modo (principio de Le” Chatellier).

Por ejemplo, la produccion de ésteres combustibles oxigenados aditivantes
de las motogasolinas (como el MTBE = metil terbutil éter y el TAME = teramil metil
éter) es un proceso donde la destilacion reactiva es particularmente aplicada.

El beneficio mas importante de la destilacion reactiva es la reduccion del
capital invertido. Por llevarse a cabo la reaccion y la destilacion en el mismo equipo,
una operacion en el proceso es eliminada junto con las bombas, instrumentos y
caflerias con ella asociados. Otros beneficios dependen especificamente de la
reaccion 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 de reaccion
y significativa velocidad a la temperatura de destilacion. Bajo tales circunstancias,
los procesos convencionales incurren en grandes costos de reciclo para el reactivo en
exceso. Sin embargo, la destilacion reactiva puede efectuarse en condiciones mucho
mas favorables desde el punto de vista estequiométrico. En efecto, cada reaccion
quimica procede hasta llegar al equilibrio. La composicion quimica en el 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. Atin cuando una alta concentracion de uno o mas reactivos esté presente,
la reaccion puede no proceder a consumir completamente el reactivo
estequiométricamente limitante. Tales reacciones son generalmente descritas como
reacciones limitadas por el equilibrio. Para éstas, como expresaramos mas arriba, la
conversion del reactivo limitante puede ser sustancialmente incrementada
extrayendo los productos formados de la mezcla reactiva.

Algunas reacciones quimicas tienen significativo calor de reaccion (AH,),
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pudiendo ser exotérmicas o endotérmicas. En un reactor adiabatico esto provoca un
marcado cambio en la temperatura de la mezcla a medida que la reaccién progresa.
Este gran cambio de temperatura podria modificar desfavorablemente el equilibrio
quimico de la reaccion, bajando la conversion y reduciendo potencialmente la
selectividad. Esto también puede ir en detrimento de la estabilidad del catalizador.
Para tales reacciones quimicas, en los procesos convencionales, un buen diseflo
puede implicar dividir el reactor en distintas etapas con refrigeracion entre las
mismas para las reacciones exotérmicas o calentamiento entre etapas para las
endotérmicas. Una alternativa puede ser incorporar areas de transferencia de calor
dentro del reactor. En cualquiera de los casos anteriores el costo del equipo se
incrementa.

En una columna de destilacion reactiva, el calor de reacciéon no afecta la
temperatura de la mezcla y por esta razéon no se modificard el equilibrio de la
reaccion. En cualquier punto cercano al catalizador, el calor de reaccion causa una
adicional transferencia de masa (vaporizacién o condensacion) entre la fase vapor y
la fase liquida. La temperatura de la fase donde ocurre la reaccion sera el punto de
burbuja para su composicion; que sera uniforme y constante a lo largo de la seccion
de la columna. Por lo tanto, se obvia el equipo de transferencia de calor. En el caso de
una reaccion exotérmica, el calor de reaccion es utilizado directamente para la
destilacion. Sin embargo, debido al amplio rango de temperaturas y presiones en las
cuales operan los reactores quimicos, so6lo algunas reacciones hasta ahora han podido
llevarse a cabo industrialmente bajo esta alternativa, que requiere rangos de
operacion en temperatura y presiones acotadas, las que generalmente son utilizadas
en destilacion.

Debe mencionarse que esta operacion es conocida desde principios de siglo.
En efecto, Backhaus obtuvo la primera de una serie de patentes en el afio 1920
describiendo la operacion de la destilacion reactiva para la produccion de ésteres.
(Leyes y Othmer, 1945) propusieron un procedimiento para calcular columnas
reactivas en estado estacionario. Como ejemplo analizaron el proceso de obtencion
del acetato de butilo. (Berman y col., 1948) estudiaron la produccion continua del
ftalato de dibutilo, utilizando acido sulfurico como catalizador homogéneo, en una
columna de destilacion en modo continuo. Luego de un periodo de maduracion
académica y pruebas a escala piloto, existen en la actualidad numerosas patentes de
procesos exitosos utilizando este principio; tales como el proceso inventado por
Agreda y col. (1990), -U.S. patente (4.939.294, 1990), y (4.435.595, 1984)-, el
proceso para la obtencion del Nylon 6,6 (Grosser y col., 1987), (Jaswal y col.,
1975), -patente U.S (3.900.450, 1975)-; el proceso para la obtencion de MTBE
(Smith, patente U.S. 4.307.254, 1981) y (Nocca y col., 1989), entre otros.

En la actualidad se investigan numerosos procesos. En efecto,
isomeriza-ciones, dimerizaciones, esterificaciones, cloraciones, hidrataciones,
dehidrohalogena-ciones, alquilaciones, polimerizaciones, metalaciones,
trans-esterificaciones, etc, son continuamente analizados para nuevas aplicaciones
industriales.
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Existen al menos dos hipoétesis al encarar el disefio de torres reactivas. El
primero supone que la reacciéon se lleve a cabo instantdneamente llegando al
equilibrio (Espinosa y col., 1995), (Barbosa y Doherty, 1988). En el segundo caso, se
supone que estan dominadas por la cinética, es decir que, ya sean irreversibles o
reversibles, necesitan un tiempo de residencia que no resulta despreciable, para llegar
al punto de equilibrio.

Existen numerosos algoritmos de calculo propuestos, asumiendo la
hipoétesis de equilibrio instantaneo. Sin embargo, no resultan aplicables cuando el
tiempo de residencia es limitante. Por otra parte, muchas reacciones son catalizadas
en fase solida, por lo cual la reaccion es heterogénea. Aqui son muy importantes (si
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. Si bien
existe numerosa bibliografia sobre el 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 modelos para el calculo de torres
reactivas heterogéneas (Sawitowsky y Pilovakis, 1979, 1988), y mas recientemente
(Yuiang y Xien, 1992).

Para el caso en que la reaccion necesite para desarrollarse un cierto tiempo
de residencia, es importante calcular el liquido retenido en cada plato. Para ello es
necesario disponer de un modelo que contemple la hidraulica de platos (gradientes de
presiones, holdups liquidos, etc). De lo contrario, s6lo las reacciones instantdneas
pueden ser analizadas rigurosamente. En efecto, si se necesita un gran tiempo de
residencia para que se desarrolle la reaccion, todas las variables hidraulicas deben
ser analizadas, ya que de lo contrario no podemos evaluar la retencion de liquido con
exactitud. Consecuentemente, los modelos dinamicos simplificados son
decididamente inadecuados, o s6lo aproximados, en el mejor de los casos.

Para plantear un modelo general, al igual que en el médulo flash del capitulo
anterior, debemos considerar las ecuaciones diferenciales que surgen del balance de
materia y energia. Aqui el problema radica, al igual que en el caso estacionario (ver
Capitulo X) en la gran cantidad de ecuaciones resultantes cuando el equipo posee
numerosas etapas y componentes, agravandose con la presencia de mezclas de
comportamiento altamente no ideal al igual que las no linealidades que introducen las
reacciones quimicas.

XV.2 MODELO PARA SISTEMAS DE SEPARACION MULTIPLE-ETAPA
MULTICOMPONENTE EN CONTRACORRIENTE.

Debido a la complejidad inherente a la solucion del sistema de ecuaciones
diferenciales de alta dimension y fuertemente no lineales, histéricamente (al igual
que para el caso estacionario) se han propuesto varios métodos o algoritmos para las
simulacion dindmica de columnas de destilacion, ya sean convencionales o reactivas.

A continuacion se expondra sintéticamente, y por orden de complejidad, los
distintos tipos de modelos propuestos.

En efecto, muchos modelos dinamicos de destilacion han sido publicados
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en la literatura especializada, presentando varios de ellos numerosas

simplificaciones. Muchos asumen hipétesis que reducen la dimension y la dificultad

del problema numérico; lo cual trae aparejado predicciones alejadas de la realidad
en procesos altamente discontinuos como el arranque, parada y destilacion batch.
Segun (Doherty y Perkins, 1982 ) los modelos en general desarrollados

(basados en la hipotesis de etapas de equilibrio -ver X.1-) pueden clasificarse dentro

de algunos de los siguientes tipos:

- Modelos C: Solo tienen en cuenta los cambios en la composicion con el
tiempo. La retencion de liquido sobre los platos y el contenido
entalpico, y por lo tanto los caudales internos de liquido y vapor,
cambian en el tiempo en forma dependiente.

- Modelos CH:  Solo tienen en cuenta los cambios en la composicion y retencion de
liquido (hold-up) en los platos mediante ecuaciones diferenciales
que los describen. Los cambios entalpicos se consideran
instantaneos.

- Modelos CE:  1dem al anterior pero con respecto a la composicién y entalpia de
cada plato.

- Modelos CHE: Se tienen en cuenta los cambios en la composicion, retencion
(holdup) y entalpia. La dinamica es descripta por medio de
ecuaciones diferenciales que representan los balances de entalpia y
materia (por cada componente), juntamente con ecuaciones o
correlaciones termodindmicas e hidraulicas suplementarias. Son
los mas rigurosos.

Seguidamente se expondra sintéticamente el sistema de ecuaciones que
resulta de plantear un modelo que pertenece a la familia de modelos 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
ademas, la presencia de reacciones quimicas en la fase liquida. Sin embargo, al igual
que en los casos anteriores, no contemplamos el holdup de la fase gaseosa,
asumiéndolo despreciable, y con una composicion en equilibrio con la fase liquida
(o afectada seglin la eficiencia de Murphree). Por otra parte, al considerar la
hidréulica, es posible facilmente incorporar ecuaciones para el calculo de arrastre
tanto de liquido como de vapor al igual que la posibilidad de verificar inundacion de
platos (Gani y col., 1985) y (Ruiz, 1986).

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, al contemplar condiciones hidraulicas de operacion, debemos ahora
disponer de datos precisos acerca de parametros de disefio del equipo, que
generalmente no son necesarios cuando se pretende realizar el calculo de los balances
de energia y materia solamente. Por ejemplo, las ecuaciones para el calculo de la
caida de presion a través de platos de distintos tipos son diferentes. Aqui debemos
plantearnos ademas, la posibilidad de utilizar torres rellenas, considerando
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nuevamente distintos tipos de los mismos (desordenado, ordenado, etc.). En
definitiva, a medida que contemplamos nuevos factores, debemos contar con mas
datos, y cada vez mas especificos respecto del sistema a simular. Por supuesto, los
resultados obtenidos seran cada vez mas representativos de la operacion real del
equipo.

Como vimos, los modelos CHE consideran la presion variable en el tiempo
asi como plato a plato. El modelo consiste en un grupo de ecuaciones diferenciales
ordinarias que representan los balances de materia y energia en cada plato de la
columna bajo estudio y en el condensador y el rehervidor. Ademas, como este
modelo es dinamico, dentro de estas ecuaciones pueden incluirse los efectos de los
controladores, mas especificamente la integral del error, si se trata de un controlador
PI o PID. En un modo muy general, las ecuaciones que representan el sistema pueden
escribirse de la siguiente forma:

dy/dt = f(y(¢) plt) . 1)
plr)=g(x(t). p(t). 1)

donde y(?) es el vector de las variables diferenciales, es decir la masa retenida de cada
componente y en cada plato, y el contenido energético de cada etapa. Mientras tanto,
p(t) es el vector de las variables de proceso (caudales de liquido y vapor,
composiciones de plato, entalpias en cada fase, y los datos de las alimentaciones en
cada plato de la columna). Por tultimo, z es el vector de las variables de disefio e
incluye detalles de la geometria de la columna, detalles del control, etc. La variable
independiente es el tiempo, .

Dados los valores iniciales del vector y(#,), en un tiempo inicial dado z,,
se deben obtener los valores de la funcion (miembro derecho), es decir f{y,p,t). Con
este valor se “activa” al integrador numérico, que obtiene los valores del vector y (?)
para un tiempo ¢' = ¢ + h, donde / es el incremento de la variable independiente. El
valor de / debe ser elegido cuidadosamente, para evitar problemas de stiffnes, y
minimizar el error de estimacion. Este valor puede variar paso a paso, como hemos
visto en el Capitulo XIII.

En un planteo mas riguroso, puede también adicionarse el calculo de la
dindmica del tambor de reflujo y/o del rehervidor. Por otra parte puede incorporarse
el calculo de las pérdidas de calor a través de las paredes (simulacion no adiabatica
de la columna), el estudio del efecto de la aireacion, el factor de espumado, la
formacioén de olas e hidraulica del desaguadero, etc.

El modelo para la simulaciéon dinamica debe contemplar entonces, entre
otros aspectos, el modelado del equilibrio entre las fases, el modelo del
comportamiento hidraulico de los platos, la integracion numérica del sistema de
ecuaciones diferenciales ordinarias resultante, etc. Como hemos visto, el primer paso
para obtener el modelo sera siempre el planteo de las ecuaciones de balance, las
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cuales, en funcion de las hipotesis adoptadas, nos brindaran el sistema de ecuaciones
tanto diferenciales como algebraicas que tendremos luego que resolver
numéricamente.

Antes de plantear el sistema de ecuaciones y las hipotesis relacionadas,
debemos profundizar un punto mencionado anteriormente. Dado que a continuaciéon
discutiremos modelos tipo CHE, en los cuales se considera en parte la hidraulica,
debemos necesariamente realizar una distincion basica. En efecto, es sabido que
tecnologicamente una operacion de destilacion de una mezcla multicomponente
puede realizarse en una columna de destilacion que contenga platos de diversas
caracteristicas. Las ecuaciones hidraulicas que se asocian a un plato de valvulas no
seran logicamente las mismas que para un plato de calotas o perforado. Ademas, la
asociacion implicita que realizamos en el Capitulo X al modelar una columna de
destilacion consistid en que cada etapa tedrica (las que denominamos
genéricamente etapas i = 1,...., N) se vinculaba con el plato real a través de la
eficiencia de Murphree (constante). No consideramos ninguna otra variable, como
las que aqui estamos discutiendo; por ejemplo los elementos geométricos del plato y
sus distintos tipos, que en principio podrian ser utilizados para estimar la eficiencia
del mismo.

Por otro lado, conocemos que tecnologicamente podemos implementar la
misma operacion unitaria por medio de columnas de relleno. Es mas, también en esta
variante se dispone de distinto tipo de relleno, como ser desordenados, ordenados,
etc. En este caso, logicamente las correlaciones hidraulicas seran totalmente
diferentes a las requeridas para el calculo en platos. Esto nos lleva a plantearnos cual
es la vinculacion entre etapa tedrica o ideal (como planteamos nuestro modelo hasta
ahora) y la materializacion de cada etapa real con rellenos. Para esto, debemos
recordar el concepto de altura equivalente de la etapa teorica, el cual nos brinda la
altura de relleno necesaria para cumplir la funcion de cada etapa tedrica o ideal,
segun discutimos brevemente en la Seccion X.1.

Dado que a continuacion trataremos aspectos de simulacion dinamica,
resulta evidente que los problemas expuestos en la Seccion X.1 se magnifican. En
efecto, la eficiencia o la HEPT (altura equivalente de plato tedrico) variara con el
tiempo, debido a la evolucion de las variables intensivas con el mismo. Al igual que
lo 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 el modelado dindmico. Esto permitird 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 energia en el
sistema, en forma mas natural.

A continuacion, al igual que lo realizado en el Capitulo X, se analizaran
modelos basados en etapas de equilibrio, por ser los mas comunes y utilizados al
presente, o sea que seguiremos considerando al sistema compuesto por etapas
teoricas, lo cual implica que su uso natural estara mas vinculado con equipos de
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destilacion o equivalentes, que contengan bandejas de separacion (platos).

XV.2.1 Sistema de Ecuaciones del Modelo
Las hipotesis adoptadas para el modelo, que son basicamente las que se

introdujeron en el Capitulo X para el sistema estacionario, se enumeran a
continuacion:

» Se conoce el calor adicionado/extraido en cada etapa.

» Se conocen las expresiones cinéticas y los parametros de reaccion
quimica.
La masa de vapor en el plato es insignificante, comparada a la masa del
liquido.
El vapor y el liquido que salen del plato estan en equilibrio térmico.
Se supone mezcla perfecta de liquido y vapor, aplicandose la definicion de
la eficiencia de Murphree en cada plato, independientemente de la presencia
de reacciones quimicas en la fase liquida.
Se considera columna adiabatica, se desprecia el calor intercambiado con el
medio ambiente, al igual que el intercambiado entre las corrientes y la
estructura metalica de la torre.
» Todas las reacciones quimicas ocurren en la fase liquida. Se conocen todas

las etapas en las cuales se producen las reacciones.

VV V

Y

La hipétesis de holdup de gas despreciable es bastante razonable, debido a
la baja densidad del vapor con respecto a la del liquido, mientras que la suposicion de
mezcla perfecta y eficiencia de Murphree (constante) en el plato se necesitan para
reducir la complejidad del problema, ya que de otra manera seria necesario resolver
ecuaciones diferenciales a derivadas parciales en cada plato. La precision que se
obtendria de esta manera no justificaria el incremento en la dimension 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
quimicas. Ademas, aiin sin reacciones quimicas, su calculo resulta complicado y
poco confiable, en particular cuando se involucran mezclas de comportamiento
altamente no ideal, es decir que el procedimiento de calculo es dificilmente
generalizable.

Desde el punto de vista de la reaccion quimica, esta suposicion es valida
para didmetros de platos pequefios, pero es relativamente problematica para
didmetros muy grandes. Aun cuando existen numerosos modelos para la evaluacion
del efecto del mezclado en los platos para el célculo de columnas de destilacion,
(modelos de celdas, de difusion, etc.), su planteo introduce un nimero importante de
nuevas ecuaciones, complicando de manera significativa la resolucion del modelo,
de la misma manera que lo expresado mas arriba para el efecto del mezclado en los
platos.

Para calcular la produccién o consumo de componentes debido a las
reacciones quimicas, debera definirse el/los platos donde ocurre la(s) reaccion(es),
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orden de reaccidon, coeficientes estequiométricos y constantes de velocidad
(evaluadas por ejemplo segun la ecuacién de Arrhenius). El término de reaccion
(moles reaccionados o producidos por unidad de tiempo y volumen del componente j
en el plato i) se calcula a través de expresiones cinéticas. Aqui suponemos aplicable
la ley de accion de masas.

Como hemos repetido en varias oportunidades, para obtener las respectivas
ecuaciones recurrimos al planteo de los balances de materia y energia, y toda otra
relacion que corresponda, vinculando las variables que representan nuestro sistema.
Se utilizan los mismos simbolos basicos planteados en el modelado de torres en
estado estacionario (Capitulo X). Aqui, para simplificar, se obvian los caudales de
extraccion en cada etapa, ain cuando no introducen grandes complicaciones en el
modelo ya que por lo general se los asume constantes, o sea, perfectamente
controlados.

Lya Vi

il

VIIDI.

L,
Figura XV.1

Balance de materia para el plato i, componente j

dM[’j
dt =F Zij +V Vi t L, Xi1,) -V Yij — L, xi,j+REi,j )

coni= /... N,j=I.NCy REj representando los moles producidos del componente j
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por reaccion quimica.

Balance total de energia para el plato i. (El calor de reaccion AH,; es dado por el
usuario o evaluado a través de los calores de formacion de compuestos puros):

@zF HF, +7V,

dt i+l HV

i+l

+L_ HL_ -V,HV,— L HL +AH, ,+ 0, (2)
con Q; calor intercambiado con el medio ambiente (se lo supone dato y constante en
el tiempo) y HE; contenido o holdup energético del plato i.

Balance de materia total para el plato i.

M.
dt

=F+V,

i+l

+ L -V, - L (3)

El holdup total (Mt) de materia en el plato 7, y el holdup total de energia son definidos
segun:

NC

Mt = thi,j “4)
=1

HE =Mt HL, (5)

Por definicion, la suma de las fracciones molares deben ser la unidad, luego:

NC NC
in,j = Zyi,j = 1 (6)
j=1 =
y, por definicion:
M” (7)
X . =—
M My,
wr, = HE ©
Mt
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La eficiencia de Murphree es definida segun:

Yij = e = Vi, )

donde el asterisco significa composicion en equilibrio.

Las propiedades fisicoquimicas comprenden, entre otras, la evaluacion de la
constante de equilibrio entre vapor y liquido y la funcionalidad de la entalpia
especifica con la composicidn, presion y temperatura, representada por:

Yij :Ki.j X (10)

1

HL, = HL, (x,,P.T)) (11)
donde la constante K ;;, como hemos visto, es una funcion del tipo:

Ki,jzf(xiﬁyiﬁpi’z) (12)

Las entalpias de liquido y vapor y las densidades son determinadas acorde a
los métodos de estimacion termodinamicos 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 ¢ segun:

AP =P, P (13)

1 1

El flujo molar de liquido y vapor resulta funcion de la geometria del plato, el
holdup de liquido y la caida de presion por plato:

V,=f(AR,Mt,,G.T,x,,,) (14)

Lizf(A])i’Mti’G’T;’xi) (15)

donde G representa las variables relacionadas con la geometria del plato.

Las funcionalidades indicadas en las Ecuaciones (14) y (15) son
dependientes del tipo de plato utilizado. Existen numerosas correlaciones disponibles
en la bibliografia y en los folletos de los proveedores. En un simulador de uso general
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se utilizan las mas usuales y estdndares. Para el caso del liquido existen
simplificaciones ttiles, por ejemplo la funcionalidad (15) puede expresarse en
funcion del liquido retenido en los platos, segiin veremos mas adelante (ecuacion 21).

La ecuacion (14) en cambio es mas compleja e involucra las caidas de
presion “a través del plato seco” y la presion hidraulica del liquido, ya que ambas
sumadas compensan la caida de presion del vapor que atraviesa el plato. Por lo tanto,
deben considerarse en los calculos la altura del liquido sobre el plato, y la altura sobre
el rebosadero. Para estos céalculos 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 el requerimiento de la geometria del plato
para poder llevar a cabo los calculos mencionados, ya que las caidas de presion
dependeran mucho de la misma, y la velocidad superficial de ascenso del vapor
requiere conocer el didmetro del plato.

Segun vimos, también puede plantearse, si se lo requiere, la consideracion
de la dinamica del tambor de reflujo y el rehervidor, ya que las ecuaciones planteadas
son estrictamente validas para cada etapa, excluyendo los mismos. Si por ejemplo
tenemos el arreglo indicado en la Figura (XV. 2) para un condensador total, el holdup
de materia por componente resulta:

dM ond, j
— =N, - (L D)y (16)

siendo D : destilado y Ly: reflujo.
Por otro lado, para el rehervidor se tiene:
dMy, ;
eb,j _
d _LNxB,j_VNyB,j (17)

con xp ; representando las composiciones del producto de fondo, y Vy el caudal de
vapor que sale del rehervidor, modificandose luego las ecuaciones correspondientes
al “plato 1 y N” respectivamente.

También es posible considerar ecuaciones que representen distintos
controladores, tales como proporcionales (P), proporcional-integral (PI) y
proporcional-integral-derivativo (PID), utilizando, como se ha visto en el Capitulo
anterior, las relaciones 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 el consumo y/o generacion de cada componente son computadas
algoritmicamente previa definicion de los platos en donde hay reaccion, el numero de
las mismas, la variacion con la temperatura de las constantes cinéticas -consideradas
tipo Arrhenius, por ejemplo-, la forma de la expresion cinética si es no convencional,
etc. Los términos de reaccion RE;; (moles reaccionados o producidos por unidad de
tiempo y volumen de reaccion, por cada componente) son calculados luego de
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haber obtenido el volumen de liquido retenido en los platos VI; (dividendo la masa
liquida por la densidad de la mezcla).

Reflujo

COLUMNA

Condensado

Figura XV.2

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

RE[,_/ = [z Lk Vik J Vi, (18)

donde m es el niimero de reacciones, v;; son los coeficientes estequiométricos y la
expresion r;; (velocidad para cada reaccion) resulta:

NC
j=1

NC
i = KD“ (xi,j Pi )HM - KI,(.,. H (xi,_/‘ Pi )b/'k (19)
J Jj=1
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conkdel, .. m.

a;, « ¥ Bj, « son los exponentes de reaccion que podran o no coincidir con los
coeficientes estequiométricos, segun el tipo de reaccion quimica que se trate. Kp es la
constante directa de reaccion y K la constante de reaccion inversa. La funcionalidad
de las constantes de reaccion con la temperatura pueden ser expresadas segun:

Dy

RT

1

KD“ = KODk exp|

(20)

K, =K, expl —=*
I or, XP RT

1

donde Kopp y Ko son los factores pre-exponenciales de ambas constantes
respectivamente, en cada reaccion (k), y Eq, y Ej son las energias de activacion de la
reaccion directa e inversa (k) respectivamente.

Planteadas las ecuaciones diferenciales y algebraicas 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 metodologias
de resolucion del modelo base adoptado.

XV.2.2 Procedimientos de Calculo

La solucién de este complejo sistema de ecuaciones requiere robustos y
apropiados métodos numéricos, ya que bajo ciertas condiciones las ecuaciones
muestran comportamientos ultra estables o zonas de “stiffness” que demandan
apropiados métodos para su resolucion. En general, cuando el sistema es estable se
emplean métodos “no-stiff”. Estos métodos resultan explicitos, y son equivalentes a
los adoptados generalmente al analizar la solucion de los sistemas de ecuaciones
hasta aqui vistos.

Para la solucion de los sistemas de ecuaciones planteados en este modelo es
necesario conocer cuando el sistema es “no-stiff” o “stiff”, para poder aplicar un
método apropiado. Para el problema stiff, como mencionamos en el Capitulo XIII se
deben utilizar métodos implicitos multi paso, o predictores-correctores, como Gear,
Adams-Moulton , etc. Para el arranque de los métodos multipaso, o para las etapas
no-stiff pueden utilizarse métodos explicitos como por ejemplo los pertenecientes a
la familia de Runge-Kutta de cuarto orden, o superiores.

Obviamente, dado que se tiene un sistema de ecuaciones fuertemente no
lineal, durante el proceso iterativo que se debe implementar en los métodos
multipaso deben emplearse algoritmos eficientes (por ejemplo Newton Raphson) con
adecuados puntos de inicializacion. Ademas, debido a la estructura tridiagonal de la
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matriz, puede implementarse (como se ha visto en el Capitulo IV y X), métodos
eficientes para la inversion del Jacobiano, de tal forma de minimizar el tiempo de
computo para la integracion de todo el intervalo de tiempo especificado.

Existen tres factores principales que afectan la seleccion de la longitud del
paso en las rutinas de integracion, y ellos son: requerimientos de exactitud, que
dependen de los errores locales de truncado propios del método; limitaciones en la
convergencia en la solucion de la ecuacidon correctora en las etapas multipaso, y
finalmente, limitaciones en estabilidad, dependientes de los limites de estabilidad
propios de los métodos no-stiff utilizados. Para los métodos stiff, solamente una
practica real da un criterio de seleccion de la longitud del paso.

Dentro de este contexto, como hemos visto en varios ejemplos anteriores,
dados los valores de las variables independientes, debemos calcular los miembros
derechos de todas las ecuaciones diferenciales, de tal manera de calcular instante a
instante la trayectoria de las mismas hasta satisfacer el 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 composicion y entalpia de la fase liquida (que se
obtienen de dividir el holdup total por el holdup de cada componente, que es
conocido en cada instante, al igual que el contenido entalpico total -ecuaciones 7 y
8-), debemos determinar la composicion en la fase vapor, la temperatura y presion.
Para ello, dados los valores de la eficiencia de Murphree (Ecuaciéon 9), podemos
utilizar las ecuaciones algebraicas que relacionan presion, temperatura, composicion
liquida y del vapor en equilibrio. Debemos remarcar aqui que en este modelo, la
presion de operacion de cada etapa es variable en el tiempo (Ecuacion 13), por lo cual
debe calcularse y no es un dato introducido por el usuario, como en el modelo
estacionario propuesto en el Capitulo X. En otras palabras, ignoramos la presion y
temperatura de cada etapa, solo disponemos de la composicion de la fase liquida y el
contenido entalpico de la mezcla.

Para calcular la temperatura y presion de cada etapa, como ya se expreso,
podemos recurrir a las relaciones algebraicas que surgen de plantear las condiciones
de equilibrio, utilizando un método iterativo de calculo. Esto es, se asume una
estimacion inicial de temperatura y presion, y aplicando algiin método iterativo
conveniente determinamos las composiciones de vapor en equilibrio y los valores de
presion y temperatura correspondientes, dados la entalpia especifica de la mezcla y la
relacion de equilibrio (Ecuaciones 10 a 12). Estos procedimientos son similares a los
discutidos en el Capitulo IX para célculo de temperatura de burbuja y rocio. Para
recalcular la presion y  temperatura puede ser usado el método de Newton-Raphson
o de la secante (Ruiz, 1986), requiriéndose pocas iteraciones para alcanzar un valor
satisfactorio, que debe ser suficientemente preciso ya que por ejemplo una minima
variacion en la presion afecta profundamente la hidraulica del plato, pero no los
valores entalpicos.

Una vez determinada la temperatura y presion por cada etapa, segin la
ecuacion (13) tenemos la caida de presion por etapa. A partir de ella, en funcion de
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las ecuaciones (14) y (15) se pueden calcular los caudales de vapor y liquido que se
relacionan con la etapa correspondiente.

Sintéticamente, podemos resumir el procedimiento de célculo de la
siguiente manera (ver Figura XV.3):

l. Dados los valores de las masas retenidas de cada componente en el liquido,
a partir de la ecuacion (7), calcular las composiciones.

2. Dado el valor de la entalpia total retenida, calcular la entalpia especifica del
liquido, utilizando la ecuacion (8).

3. Dadas la composicion y la entalpia especifica, y no conociendo la presion y

la temperatura, necesitamos dos ecuaciones para su calculo. Estas son las
relaciones termodinamicas que vinculan la composicidon, temperatura y
presion con la entalpia especifica, y con la temperatura de burbuja
(equilibrio liquido-vapor) (Ecuaciones 10 a 12).

Se debe recordar que cuando la fase vapor es no ideal, para este calculo debe
procederse a métodos iterativos que suelen ser engorrosos (Capitulo IX).

4. Dadas las 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 ejemplo, para
el liquido podemos usar la Ecuacion (21).

6. Disponiendo de las propiedades intensivas puede calcularse la
densidad del liquido y por lo tanto el volumen retenido en cada
etapa. Con estos datos y la temperatura, pueden evaluarse las
expresiones cinéticas (Ecuaciones 18 a 20).

Ya comentamos que existen numerosas relaciones que
vinculan los caudales de liquido y vapor pertenecientes a un plato con
la retencion de liquido y la pérdida de carga a través del mismo,
respectivamente. Dado que se conocen en cada instante las
propiedades fisicas de las corrientes tales como densidades, viscosidad
del liquido, etc. (todas en funcion de las composiciones, temperatura
y presion de la etapa) y la retencion total de liquido y la pérdida de
carga a través del plato, pueden determinarse por un método iterativo
los caudales de vapor y liquido en cada etapa (paso 5). Las
correlaciones usadas en la determinacion de las variables hidraulicas
son mayormente empiricas, variando segun sean correspondientes a
platos perforados, diversos tipos de platos de valvulas y/o platos de
campana de borboteo, etc.
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INGRESAR LOS DATOS
DE LA CONDICION INICIAL ¥
PARAMETROS DEL EQUIPO

CALCULO DE COMPOSICIONES EN
CADA PLATO (Ec. 7)

|

CALCULO DE ENTALPIAS
ESPECIFICACTION EN CADA PLATO (Ec. B)

|

A PARTIR DE LA Ec. H(T,P,X)=0
¥ LA RELACION DE PUNTC DE BURBUJA
CALCULAR T v P

|

CALCULAR LA CAIDA DE PRESION
POR ETAPA (Ec. 13)

|

DE LAS ECUACICNES
V, = £(G , AP, , ML, , T , X)
L, = £(G , APy M&, , T , X)
CALCULAR L, v V,

l 7

A PARTIR DE M;, DIVIDIENDC POR LA DENSIDAD OBTENIDA WV,
CON ESTE DATO,T; Y X; CALCULE LAS

EXPRESTONES CINETICAS (Ec. 18 a 20)

l

* CON EL CALCULO DEL MIEMBRO DERECHO,
LLAME EL INTEGRADOR PARA OBTENER EL
NUEVO VALOR DE LAS VARIAELES DIFERENCIALES.
* ST DURANTE EL INTERVALO DE INTEGRACION DERE
APLICARSE UN METODC IMPLICITO (STIFF), ENTONCE
DEBE RECURRIRSE A METODOS ITERATIVOS DE CALCULO.

IMPRIMIR oI SE CUBRIQ TODO 5
RESULTADOS EL INTERVALO DE TIEMPQ
L SIMULAR

PARE

Figura XV.3: Diagrama de célculo para resolver el sistema EDO.
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Ademas de las ecuaciones mencionadas, pueden incorporarse
otras que describen el comportamiento de controladores, si los hubiere. Como vimos
en el capitulo anterior, los simuladores dindmicos de proposito general permiten
incorporar al modelo los tres tipos de controladores mas tipicos en ingenieria
quimica: control proporcional (P), proporcional-integral (PI) y proporcional-integral-
derivativo (PID). Ademas, es posible en algunos de ellos también definir modelos de
controladores mas avanzados, e incorporarlos al 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, el modelo considerado sélo 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 (las que se considera
conveniente controlar) justamente permiten, por la teoria de control, identificar el
sistema y determinar los parametros de los diversos controladores a utilizar, por
ejemplo proporcional, proporcional integral, proporcional integral derivativo, etc.
(ver Capitulo XVI). También pueden proponerse controladores mas complejos.
Obviamente, el utilizar las respuestas del simulador como si fuesen las del equipo
real (en el cual definitivamente actuara el controlador) exige que el modelo
considerado sea lo mas riguroso posible. Para ello hay que tener mucho cuidado con
las hipotesis asumidas, y el caso especifico analizado.

Si bien hasta ahora parece que han sido tenido en cuenta numerosos
factores, todavia no hemos considerado diversos retardos en las cafierias, las areas de
intercambio en el condensador y hervidor, los tiempos muertos en los mismos, etc.
Por lo tanto, todas las respuestas que se obtengan por medio de un simulador sé6lo
deben ser tomadas como una indicacion, un elemento mas para considerar, pero
nunca como el criterio definitivo. Esto es valido cualquiera sea la utilizacion que le
demos a las simulaciones obtenidas, que como veremos mas adelante, también
pueden abarcar aspectos mas complejos, con el objeto de auxiliar al operador en la
supervision del proceso en tiempo real, entrenamiento, o para identificar una falla
mientras se desarrollan sus sintomas, en tiempo real.

La aplicacion de la teoria de control al problema especifico de columnas de
destilacion no es una tarea simple. En primer lugar se debe decidir qué se va a
controlar, por ejemplo temperaturas del tope o del fondo, composicién de liquido en
alglin plato, composicion de vapor en algin plato, altura de liquido en el tambor de
reflujo, altura de liquido en el fondo, temperatura o presion en algin plato, etc;
también debemos determinar las variables a manipular, como ser la cantidad de calor
al condensador, caudal de destilado o de reflujo, calor al rehervidor, caudal de vapor
que sale del rehervidor, relacion de reflujo, caudal de producto de fondo o destilado,
caudal de alimentacion, presion en el tope, en el fondo, o en varias etapas, etc.
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Modelos simplificados

Si deseamos un modelo simplificado, respecto al que describimos
recientemente, podemos pensar en varias alternativas (recordar los tipos de modelos
especificados al principio de la Seccion XV.2). Por ejemplo, podemos considerar la
caida de presion entre etapas constantes. Es decir, que la presion de cada etapa se
considera invariable en el tiempo, y un dato provisto por el usuario (control perfecto
de presion en cada plato). En este caso, necesitamos proponer una nueva ecuacion
que vincule la caida de presion con el caudal de vapor. Por lo tanto, debera
reemplazarse el uso de la expresion (14) por una nueva estrategia para el calculo del
caudal de vapor en cada etapa.

Por otra parte, la ecuacion (15), para calcular el caudal de liquido, puede
simplificarse. En efecto, existen relaciones simples entre el holdup de liquido
retenido en el plato y el caudal de liquido que abandona el mismo, por ejemplo la
relacion siguiente (Francis):

L =333L,(h, )" Q1)

donde el caudal de liquido que abandona el plato (L;) esta dado en pies ctbicos por
segundo, el largo del rebosadero (L) en pies, al igual que la altura de liquido sobre el
mismo (hyy).

En esta variante, por lo general se recurre a suponer un cambio instantaneo
en el contenido entdlpico de cada etapa, comparado con la dindmica de las
composiciones. Por lo tanto, la ecuacion diferencial correspondiente al balance de
energia por cada etapa se convierte ahora en una ecuaciéon algebraica. En otras
palabras, se considera que los cambios en el contenido energético de cada etapa estan
“subordinados” a los cambios en el holdup de materia y los cambios en
composiciones.

De acuerdo a esta nueva situacion, el procedimiento de calculo se modifica
segun el siguiente esquema:

1. Dadas las masas retenidas en cada etapa, calcular la masa total, y a partir de
la Ecuacion (7) calcular las composiciones en el liquido, en cada etapa.

2. Con el valor de la presion y las composiciones de liquido en cada etapa,
calcular las temperaturas de equilibrio (célculo de temperatura de burbuja).

3. Con las masas retenidas (holdup), aplicando la relacion de Francis, calcular

el caudal de liquido que abandona cada etapa, y las composiciones de vapor
en equilibrio.

4. Con la temperatura y el volumen retenido en cada etapa (dividir la masa
total retenida por la densidad de Ila mezcla), calcular la
produccién/desaparicion de cada componente afectado por las reacciones
quimicas (ecuaciones 18 a 20).
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5. De la ecuacién algebraica correspondiente al 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 nuevas simplificaciones, como por ejemplo,
caudal de vapor constante a lo largo de la columna, holdup total de liquido constante
(s6lo varian las composiciones), etc. Es decir, los distintos métodos planteados al
comienzo de la seccion II. No obstante, no analizaremos aqui todas las variantes,
considerando que las dos alternativas descritas son las mas utilizadas para la
simulacion de columnas de destilacion, ya sea considerando la hidraulica de platos, o
bien despreciandola.

XV.3. EJEMPLOS DE APLICACIONES ESPECIFICAS.

A continuacion veremos en un ejemplo, algunos de los resultados posibles
de obtener mediante el uso de un simulador dindmico. Una herramienta de este tipo,
segun analizamos en el Capitulo II, puede ser utilizada en varios aspectos de la tarea
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 el andlisis. Entre
otras tareas, vimos que los modelos para simulaciéon dinamica son necesarios para
el disefio, optimizacion, sintesis de la estructura de control, analisis de operabilidad
tales como puesta en marcha y paradas, analisis de fallas, etc.

En este ejemplo se estudiard un equipo de destilacion reactiva, que como
vimos en la seccion de introduccidn, es una operaciéon que logra la sintesis del
reactor y la columna, obteniéndose grandes ventajas. Un caso de aplicacion muy
conocido de esta tecnologia, entre otros, es la separacion de isomeros del xileno por
medio de alquilacion selectiva. Tierney y Riquelme (1982), han estudiado la
destilacion reactiva de la mezcla de isomeros del xileno, como una alternativa de
valor industrial en la separacion de estos compuestos, de interés en la industria
petroquimica. La técnica de separacion se basa en la aplicacion de una reaccion
selectiva cuyos productos poseen volatilidades relativas apreciablemente distintas,
facilitando el proceso de separacion, que de manera convencional, tendria grandes
dificultades.

El proceso consiste en varias columnas de destilacion, existiendo una
columna reactiva con dos reacciones quimicas en la fase liquida, y seis componentes.
En efecto, la separacion del meta-xileno y para-xileno es muy dificultosa por
destilacion convencional, debido a la muy baja volatilidad relativa entre los isomeros
a separar. En esta tecnologia, se butila selectivamente (por el butil-benceno
terciario) uno de los isdmeros, segun el siguiente esquema de reacciones (ver en la
Tabla X V.1 la identificacion de los componentes):
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A+B<—C+D
D+B< C+E

En la Tabla XV.1 se muestran los parametros utilizados para este problema,
son individualizados los componentes y se detallan las caracteristicas de la columna,
asi como también los datos necesarios de especificar para utilizar un simulador. En
este caso particular se utiliza un programa de simulaciéon dindmica para columnas de
destilacion tanto convencionales como reactivas, llamado READYSS (ver Ruiz y col.,
1995).

El proceso se lleva a cabo en una torre de diez platos, a los que sumandole el
rehervidor y el condensador se obtienen doce etapas teodricas. La alimentacion de los
isomeros se realiza en el rehervidor (A;), mientras que el agente butilante (A,) se
introduce en el segundo plato (considerando plato uno al tope). La composicion en el
tope (producto) de p-xileno duplica la de entrada, practicamente libre de su isémero,
m-xileno, y de los agentes butilantes. Se utilizé el paquete termodindmico de
Chao-Seader, aunque la mezcla puede considerarse ideal. En forma resumida, a
continuacion se detallan los datos que se ingresan para la simulacion:

Tabla XV.1
Caracteristicas de la columna de destilacion
Numero de Platos 10
Numero 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 2.0

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 (Kmol/h) 7.89 12.19
Fraccion liquida en la alim 1.0 1.0

Composicion de las alimentaciones (fraccion molar) e identificacion de los
componentes.

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 a la asignacion de los parametros indicados a un simulador
dindmico que tenga implementado un modelo como el descrito anteriormente, es
posible lograr resultados como los que a continuacion se discuten. Por ejemplo, en la
Figura 4 se muestra un analisis de la variacion de la composicion de tope en funcion
de la relacion de reflujo.

En general este tipo de curvas se utiliza para obtener una relacion entre la
pureza obtenida y la inversion necesaria, tanto desde el punto de vista de los servicios
asociados al hervidor y condensador, como el diametro necesario en la columna.
Generalmente, en la tarea de disefio se utiliza en los primeros calculos, como ya se ha
mencionado, una serie de reglas del arte o heuristicos, por ejemplo, que la relacién
de reflujo optima es el reflujo minimo multiplicado por un cierto factor. Cuando mas
pequefio el factor, mas se favorece la reduccion del consumo energético, en
detrimento de la inversion.

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 de una manera no lineal. Por lo tanto, para tomar una
decision definitiva, es aconsejable el analisis exhaustivo de la curva, lo cual es muy
facil utilizando ya sea un simulador estacionario como dinamico. En este ultimo
caso, basta con encontrar un estado estacionario y perturbar al mismo con sucesivos
escalones en la relacion de reflujo. Obviamente, para construir la grafica mostrada en
la Figura XV.4, solo importa el estado estacionario final, y no las trayectorias
temporales. Por otro lado, en la Figura XV.5 se muestran las diferencias entre
los perfiles de una simulacién obtenida con el modelo que tiene en cuenta la
variacion de presion a uno que asume la presion constante.

En este caso, puede apreciarse que los perfiles estacionarios no son muy
distintos, resultado que era de esperar ya que la presion en cada plato en la columna
es muy similar, ya sea habiendo considerado la opcion rigurosa de la caida de presion
o bien asumida la misma al inicio de la simulacion y mantenida constante a lo largo
del calculo. Dado que la composicion de equilibrio y la entalpia de las corrientes se
altera minimamente debido a pequefias variaciones de la presion, los perfiles
resultaran muy similares, como vemos, para el estado estacionario hallado.
Generalmente, lo que se hace es recalcular con el perfil hallado (simplificado) la
caida de presion correspondiente (considerando el plato real) y compararlo con las
caidas de presion supuestas. Luego puede reinicializarse la simulacion, a los efectos
de lograr una mayor aproximacion en cuanto a los perfiles de presion, ya que como
mencionamos, los perfiles de composiciones seran muy similares en ambos casos.
Este cuadro puede alterarse si consideramos sistemas al vacio, por ejemplo.

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 presion
mediante el disefio de los platos correspondientes. Esto es una practica usual. Sin
embargo, cuando se analizan trayectorias dinamicas, en particular cuando se
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estudia una politica de puesta en marcha o parada, las variaciones de las propiedades
de todo tipo (sobre todo las hidraulicas) son muy importantes, afectando muy
particularmente la presion de cada etapa, que estd directamente relacionada con los
caudales de vapor y retencion de liquido en las mismas. En este caso, la variacion
de presion a lo largo del tiempo resulta muy importante, y afecta directamente a la
trayectoria de las demas variables, tanto intensivas como extensivas (Ruiz, 1986). La
necesidad de considerar estos factores en una simulacion se incrementa, como ya se
remarcd, en torres de destilacion que operan a vacio.
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Figura XV.5 : Perfil de composicion de tope a presion constante y
presion variable. Comparacion entre los modelos simplificado y
riguroso.

Por tultimo, si se trata de analizar el comportamiento o disefio de un lazo de
control de presion, resulta evidente que debemos considerar como variable temporal
la variacion de la misma, debiéndose utilizar el modelo apropiado. En definitiva, los
resultados obtenidos utilizando uno u otro modelo (simulador) seran siempre ttiles
sujeto a que el usuario tenga bien en claro las hipdtesis subyacentes, el objetivo de la
simulacidn, y la inversion o tiempo y esfuerzo de célculo que se tolere o disponga.

Finalmente, en la Figura XV.6 se muestra la trayectoria de las temperaturas
del sistema ante una inicializacion a perfil constante. Aqui las trayectorias no son de
utilidad; si los estados estacionarios hallados.
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Tlernpo (he)
FiguraXV.6: Trayectorias de la temperatura en function del tiempo.

XV.4 DESTILACION BATCH

La destilacion batch, como sabemos, es una operacion muy comun en un
innumerable conjunto de procesos. Se utiliza generalmente para procesar pequeiios
volimenes de productos, en cuyo caso los procesos batch son los mas
convenientes. Cuando esta operacion es ventajosa desde el punto de vista de la
cantidad a procesar, se obtienen ventajas adicionales en su uso. Por ejemplo, se gana
mayor flexibilidad. En efecto, para la separacion de una mezcla multicomponente,
como hemos visto en el Capitulo II, se necesita en procesos continuos, si se requiere
la separaciéon completa de la mezcla de NC componentes, (NC - 1) columnas de
destilacion. Dado que aqui la separacion se realiza en una secuencia temporal, s6lo es
necesaria una columna, separando la mezcla componente a componente, a medida
que transcurre el 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,
etc., varian instante a instante a lo largo de toda la operacion. Es por ello que aqui
resulta mas dificil diferenciar la etapa de puesta en marcha, ya que la columna
operara en estado transiente durante todo el proceso. Sin embargo, desde el punto de
vista operacional es necesario distinguir la etapa de puesta en marcha, en la cual no se
obtienen productos, a la del régimen de operacion normal, en la cual se comienza con
la obtencidn de los productos, aunque el caudal, temperatura y/o composicion de los
mismos varian instante a instante.

Desde este punto de vista, existen numerosas variantes o politicas de
operacion. Por ejemplo, operar a reflujo constante o a reflujo variable. Ademas, en
esta ultima opcion debera especificarse la ley de cambio Optima para optimizar el
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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 resultaran o no convenientes para cada caso particular, y
es tarea del disefiador encontrar la mas apropiada. Nuevamente, el uso de un
simulador es muy conveniente para la toma de decisiones. Aqui se aplican las
mismas discusiones acerca de las hipotesis a realizar y los métodos utiles para la
simulacion. En efecto, existiran modelos rigurosos, semi-rigurosos y simplificados al
igual que para el caso continuo. El uso de cada uno sera adecuado segun las
circunstancias. Por ejemplo, si se debe analizar si una politica dada de operacion sera
factible o no en funcidén de las restricciones que imponen factores tales como
posibilidad de inundacidn, arrastre, fluctuaciones inaceptables en la presion de
operacion, limitaciones en las areas de trasferencia tanto en el condensador como el
hervidor, etc, no puede utilizarse un modelo simplificado.

————
Tanque de alimentacion

:_ Condensador

—— o e e
/ \-"‘{I|JOI‘ Tanque de Producto
| -
\
5\

.
Hervidor 2

Figura XV.7: Esquema de un destilador Batch

En la Figura XV.7 se muestra un diagrama esquematico de un tipico arreglo
para destilacion batch. En la bibliografia se ha discutido suficientemente la forma de
modelar este proceso, por ejemplo en (Holland y Liapis, 1983). En general se
puede considerar que existen dos pasos consecutivos: Llenar el hervidor con la
mezcla a ser separada y comenzar con el calentamiento hasta que el sistema alcanza
el estado estacionario, sin producir destilado alguno (esto es manteniendo una
relacion de reflujo total o infinita). Luego de cumplida esta etapa, comenzar con la
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produccion de destilado, especificando un reflujo finito (aqui pueden considerarse
dos politicas, una manteniendo en todo tiempo el reflujo especificado, otra variando a
través del tiempo el reflujo de acuerdo a una ley especificada). Debe tenerse presente
que entre todas las posibles, seguramente existira una que sea optima segln algiin
criterio especificado.

Debe remarcarse en este punto que a medida que transcurre el tiempo, en el
hervidor se concentra la masa retenida en los productos mas pesados, mientras que en
el tambor de producto se acumula el mas liviano. La composicion del destilado es
variable, ya que asi lo 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 el tanque de producto. Dado que a medida que trascurre el
tiempo cambia la composicion del producto, una vez que el mismo se aproxima al
agotamiento, comenzard a aumentar la concentracion de los subsiguientes mas
pesados, contaminando el producto mas liviano, o corte actual. Por lo tanto, hay que
establecer una politica de derivacion del destilado producido a otro recipiente, o
tanque acumulador, para los sucesivos cortes a producir, cada uno con la
especificacion establecida o deseada. Es evidente que aqui pueden plantearse
diversas politicas 6ptimas, como ser minimo tiempo para satisfacer la tarea, maxima
pureza en algln corte intermedio (producto de valor) al minimo tiempo, etc. Durante
este proceso, pueden existir cortes intermedios que no satisfagan las
especificaciones, por lo que deberan reciclarse y 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 aceptable dentro de
ciertos margenes en la composicion deseada, etc. (Chiotti, 1989).

Genéricamente, se conoce a la primera etapa, en la cual se alcanza el
régimen a reflujo total, como el periodo de arranque, y a la etapa posterior, la etapa de
produccion. Desde el punto de vista de la simulacion, el periodo de arranque es
evidentemente el mas discontinuo de las dos etapas, debido a que los
acomodamientos hidraulicos imponen variaciones bruscas de caudales y presiones en
la columna, afectando esto también a las variables termodinamicas. Por lo tanto aqui
caben las mismas consideraciones analizadas para el modelado de columnas de
destilacion operando en forma continua. Obviamente, para simular esta etapa resulta
imprescindible, si se requieren resultados adecuados, utilizar modelos tipo CHE.

Yaen los afios 1950 se publicaron los primeros trabajos para el modelado de
torres de destilacion operando en forma batch. Por ejemplo, (Meadows, 1963)
presentd uno de los primeros modelos para destilacion batch multicomponente. Aqui
no nos ocuparemos de analizar profundamente las propuestas existentes en la
bibliografia. Al igual que para el modelado de equipos de destilacion continuos,
existe una gama de modelos en los cuales se adoptan simplificaciones similares a las
mencionadas a principios de la Seccion 2.

Sé6lo mencionaremos que se puede obtener el modelo de este tipo de
operacion, realizando algunos cambios sencillos al sistema de ecuaciones utilizado
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para el 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, el holdup de liquido en el hervidor sera considerablemente mayor que
los restantes platos y el condensador. Todo ello no introduce complicaciones a las
ecuaciones anteriormente planteadas. Obviamente, seran parte de las condiciones
iniciales (datos) el holdup del hervidor y la composicion, la temperatura y el estado
de agregacion de la mezcla en ¢l contenida. También aqui podran especificarse
distintos tipos de arreglos de controladores, segliin la politica de operacion
especificada.

Con respecto a las hipotesis adoptadas, obviamente son las mismas que
originaron el sistema de ecuaciones correspondientes a una columna continua. Por
ejemplo, puede considerarse a la presion variable, o bien constante, y asumir que la
columna se encuentra en estado estacionario a reflujo total, como condicién inicial.

En funcion de esta ultima hipétesis, el modelo estd orientado a simular sélo
el periodo de produccion. Resulta facil la inicializacion debido a que una simulacion
estacionaria del sistema a reflujo total y las especificaciones que correspondan a la
operatoria a simular resultan suficientes (se evita la simulacion de la etapa de
arranque que es la mas dificultosa).

Una ventaja 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
nuevamente resulta importante remarcar que en la gama de tareas de un ingeniero de
procesos, siempre existiran ejemplos en los cuales un modelo resultara util, y muchos
otros en los cuales resultard decididamente inadecuado.

Ejemplo: Simulacion de una operacion de arranque en columnas continuas con
multiples estados estacionarios.

Aqui analizaremos dos casos, uno reportado en la bibliografia para una
columna binaria por Jacobsen and Skogestad (1991), y el otro es un ejemplo
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 se dan en las Tablas II y III.
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Tabla II: Caso de estudio I (Jacobsen y Skogestadt (1991))

Componentes: A: Metanol B: Propanol

Platos: 8

Condensador Total

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

Método termodinamico: UNIFAC

Tabla III: Caso de estudio II (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.
Composicion:
A: 0.5 D: 0.0
B:0.5 E: 0.0
C:0.0 F: 0.0
Método termodinamico: Chao-Seader
Grayson-Streed

Caso I (mezcla binaria).

La columna separa metanol de propanol, con ocho platos incluyendo el
reboiler y el condensador. La alimentacion consiste en liquido saturado que entra en
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 el hervidor (V o boild-up) y el caudal liquido reflujado a la torre (L).

Procediendo como analizamos en el Capitulo X obtenemos el diagrama de
histéresis indicado en la Figura XV.8 (donde el parametro de bifurcacion es el caudal
reflujado). Todos los datos de este ejemplo estan tomados de (Scenna y col.,1997), y
el simulador utilizado es el READY'S, cuya descripcion puede encontrarse en  (Ruiz
y col., 1995). Nuestro objetivo aqui es el estudio de la influencia de distintas politicas
de arranque en el estado estacionario final alcanzado. Como lo indica la Figura XV.8§,
para el valor dado de L (970 Lbmol-hora), tenemos dos posibles soluciones para X,.
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En la Figura XV.9 indicamos muy esquematicamente la estructura de la columna, en
la cual se muestra una potencial alimentacion extra.
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Figura XV. 8: Multiple soluciones para la columna binaria
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Figura XV.9: Esquema de la columna presentada para el caso 1.

En efecto, existen muchas politicas de arranque, aqui solo mencionaremos
algunas, no las optimas, sino las convencionales desde el punto de vista general de
esta operatoria, para estimar el estado final alcanzado. Si consideramos un arranque
manual (no automatico, esto es controlado por una computadora), debemos realizar
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una serie de manipulaciones de valvulas y comandos para llevar la columna, desde el
estado inicial (vacia), hasta el estado estacionario deseado. En general, podemos
distinguir tres etapas en el arranque. En la primera, a partir de la columna vacia se
alimenta con la(s) alimentacion(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 mas importantes en las variables hidraulicas (presion,
caudales, etc.), y debe por lo tanto utilizarse para su simulacion un simulador
riguroso. Esta etapa dura poco tiempo, comparada con las siguientes (ver Ruiz,
1986). Por lo general se la realiza a reflujo total, de tal forma de lograr una
recirculacion de liquido a la columna y ademas no perder destilado fuera de
especificacion. Cuando disponemos de hold-up de liquido suficiente en el hervidor se
puede introducir (a través de sucesivos escalones) la cantidad de vapor de calefaccion
necesaria para lograr la corriente de vapor. Logicamente, sabemos el estado
estacionario deseado, por lo que la politica de asignacion de perturbaciones a lo largo
del tiempo para llegar al valor de consigna es justamente lo que estamos analizando.
Mientras esto sucede, y funcionando a reflujo total, una vez superada la etapa de
estabilizacion hidraulica, la columna comienza lentamente a separar los
componentes livianos de los pesados, generandose el perfil de temperaturas y
composiciones. Por lo general, el tiempo que se tarda para llegar al estado
estacionario deseado es bastante mayor al de la primera etapa, pudiendo ser de horas
hasta mas de un dia. Una forma de medir la distancia del estado en cada tiempo y el
estado estacionario o consigna (perfil de temperaturas por ejemplo) es calcular la
norma o distancia entre la curva a todo tiempo y la curva a estado estacionario. Este
criterio puede darnos una idea de cémo evoluciona la puesta en marcha, ya que se
arribard al estado estacionario cuando tal distancia sea cero. Es este momento
también, o uno muy préximo al mismo (tolerancia) el que nos indica que ya
podemos pasar del estado de arranque al estado de control convencional. Hecho esto,
la columna queda bajo el comando de los controladores, y podemos decir que la
puesta en marcha ha finalizado.

El problema que se plantea normalmente, es encontrar cual es la politica
Optima, esto es, minimizar el tiempo de arranque, el material fuera de
especificaciones, etc. Para ello, como vimos, existen infinitas combinaciones de
secuencias de escalones para manipular el vapor de calefaccion entregado, y el pasaje
desde reflujo total al que corresponde al estado estacionario. También como vimos,
podemos utilizar la alimentacién normal o bien una extra, solo en el periodo de
estabilizacion hidraulica, de tal manera de facilitar la formacion de un holdup liquido
en los platos inferiores y hervidor.

Entonces, podemos llamar politica a una estructura (conexion de las
alimentaciones, control o no de los niveles en condensador y hervidor, etc) y a una
secuencia ordenada de valores a través del tiempo para las variables reflujo y calor
introducido, por ejemplo, segtin lo indicamos en la Figura 10.
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Figura XV.10: Politica de Perturbaciones en el calor del rehervidor

Figura XV.11: Evolucion X A en el fondo, para cuatro diferentes
politicas de arranque (Fig. 10).

Las politicas empleadas tienen como resultado las evoluciones indicadas en
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la Figura 11. En este caso se ha mantenido durante el arranque el esquema de
alimentacion convencional o de disefio, llenando los platos a partir de su estado
vacio, y produciendo una serie de escalones al vapor de calefaccion hasta que se
llegue al valor de carga estacionario. A partir de alli, el reflujo es llevado desde el
valor total hasta el que corresponde al estado estacionario.

Como puede observarse, existe un punto de bifurcacion (entre la politica de
seis a siete escalones) que nos lleva de un estado estacionario a otro. Esto implica
que si adoptamos diferentes politicas de arranque, en funcion de la distribucion en el
tiempo de la asignacion de energia en el hervidor, podremos lograr uno u otro de los
estados estacionarios potenciales, que segun el modelo, posee la columna bajo
analisis.

Caso Il. -sistema reactivo-

Para el 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 se indica en la Figura XV.12.
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Figura XV.12: Lazo de histéresis para el Caso II

Nuevamente, se observan dos potenciales soluciones en estado estacionario.
Nuestro objetivo, igual que antes, es analizar si mediante técnicas sencillas y
comunes de arranque podemos alcanzar alguno de ellos en detrimento del otro. Para
ello, en este caso nuevamente utilizamos el simulador READY'S; con los pardmetros
indicados en la Tabla III

En la Figura XV.12 vemos que para una relacion de reflujo podemos
encontrar dos estados de operacion distintos, uno de alta conversion y otro de baja
conversion de los reactivos. Aqui estudiaremos el efecto de distintas politicas, por
ejemplo, para el calor del reboiler especificado en 106 Btu/hr y Ia relacion de
reflujo en 2.5. En esta situacion, cual estado estacionario es alcanzable?
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En primer lugar simulamos una estrategia de arranque similar a la anterior
(una sola alimentacion, la del estado estacionario), en la cual el calor del hervidor es
incrementado a través de sucesivos escalones, hasta llegar al estado estacionario.
Alcanzado éste, la relacion de reflujo, que era infinita se lleva al valor
correspondiente al estado deseado. Como resultado, aunque se utilicen diferentes
estrategias, solo el estado de alta conversion es alcanzado, no pudiéndose lograr la
otra solucion bajo esta politica.

04, —a—Pulicy B.1
PalicyB.2
——PolicyB.3

Top Plate

[sli} 01 02 03 04 05

Time (hr)

Figura XV.13

Por otra parte, si adoptamos una politica en la cual disponemos de una
alimentacion auxiliar (en el plato de tope) durante el procedimiento de arranque, y
procedemos con una seric de opciones en los escalones correspondientes a las
variables manipuladas, como en los anteriores casos, obtenemos el otro estado
estacionario, segun se indica en la Figura XV.13. En efecto, en este caso,
dependiendo de los escalones utilizados en la carga del hervidor podemos llegar a
uno u otro estado estacionario, lo cual nos permite encontrar una estrategia de puesta
en marcha que discrimine entre ambos estados. Obviamente, todo ello sujeto a las
hipdtesis asumidas en el modelo. La prueba definitiva deberia ser experimental.
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PROBLEMAS PROPUESTOS

P1)

P2)

P3)

P5)

P6)

P7)

(Qué sucede si el hold-up de vapor debe considerarse en el desarrollo del
modelo desarrollado en el presente capitulo?. Escriba el mismo en forma
genérica.

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

(,Como puede modelar distintos tipos de condensadores y hervidores?.
(Qué es lo que debe tener en cuenta en esta oportunidad a diferencia del
analisis realizado en el Capitulo X ?

(Puede contemplar en el modelo distintos tipos de controladores ademas de
los clasicos P, PI o PID?. ;Qué debe conocer y qué debe modificar en el
modelo propuesto en ese caso?.

(Qué sucede si pretendemos un modelo que involucre varias columnas
inter-conectadas segin un esquema dado por el usuario?. Bosqueje algunas
ideas sobre el armado del modelo, y los principales factores estructurales a
tener en cuenta. ;Como afecta esta situacion en el método numérico
adecuado para la solucion del sistema de ecuaciones diferenciales?.

Confeccione un diagrama de flujos para un programa escrito en PASCAL, o
FORTRAN, BASIC, C, etc., en el cual se ingresen los datos y se resuelvan
las trayectorias temporales de una columna de destilacion segiin el modelo
discutido en este capitulo. Suponga que dispone de las subrtuinas para
estimacion de propiedades fisicoquimicas y para la resolucion de métodos
numéricos segun lo necesite.
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(Como relajaria la hipotesis que asume al sistema como adiabatico, esto es
sin posibilidades de simular el intercambio caldrico a través de las paredes?.
(Qué datos necesitaria incorporar y cémo se modifica el sistema de
ecuaciones diferenciales? ;Dificulta esto la resolucion del miembro
derecho del sistema?. Proponga una estrategia de resolucion.

Suponga que estamos simulando una situaciéon de falla en una columna
operando a una presion muy elevada. Se tiene como dato que a una
determinada presion se activa la valvula de alivio y el caudal de salida de
gas es dado por una expresion que es funcion de la diferencia de presiones
entre la columna y la atmosférica. ;Coémo modifica el modelo (si es que hay
que hacerlo) para simular esta situacion?. ;Cual de las hipotesis asumidas
en nuestro modelo es la mas restrictiva para este caso?.
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