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CAPITULO X

MODELADO DE EQUIPOS DE SEPARACION
MULTICOMPONENTES
EN CASCADAS CONTRACORRIENTE
MULTIPLE ETAPA

Por
Nicolas J. Scenna

X.1  INTRODUCCION

Se han propuesto numerosos métodos para @ modelado y ssmulacion de
procesos de separacion en arreglos de miltiples etapas. En lamayoria de ellos deben
utilizarse algoritmos computacional es ya que involucran sistemas de ecuaciones de
elevada dimensién. El modelo matemaético se desarrolla a partir de los balances de
materiay energiay delasrelaciones de equilibrio, pudiéndose complicar tanto como
sedesee, incluyendo términos como efi cienciade etapa, caidas de presion, reacciones
quimicas, mezclado en los platos, etc.

En general, lacompl gidad que plantean | os model osque contempl an efectos
demezclado, pérdidasdecalor atravésdelas paredesy caidas de presidn, entre otros
factores, hacen dificultosa la resolucién. Por esta razén se han propuesto model os
simplificados en mayor o menor grado.

Segln conocemos, para moddlar cualquier sistema, entre ellos los equipos
de separaci 6n de mezclas multicomponentes, |os ingenieras recurrimosaun model o.
También sabemos que pueden existir, para € mismo fenémeno a describir, varios
modelos, segin e conjunto de hipétesis y la estrategia de model ado sel eccionada.
Aqui esta situacion se manifiesta con bastante claridad, seglin veremos.

En efecto, tradi cional mentea una columnade destilaci 6n o cual quier equipo
de separacion multicomponente se lo asocia a una cascada de etapas. En otros
términos, los model os tradicionales involucran naturalmente el concepto de etapas,
quesi bien parecen corresponderse aceptabl emente a un equipo de bandegjas o platos,
no podemos afirmar 1o mismo acerca de la alternativa tecnolégica que emplea
rellenos, cualquiera sea su tipo. Aqui € problema es quelas corrientes deliquido y
vapor fluyen en contracorriente intercambiando calor y materia en forma continua,
no a tramos como lo impone € concepto de etapas, ya sean tedricas o afectadas por
una eficienciade separacion (por gemplo, de Murphree). Por lotanto, para este caso,
€l concepto de etapas no parece e mas natural, y no pocos problemas hacreado en €
disefiodeciertosequipose tratar de hacer corresponder |osresultadosdelosmodel os

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



Cap. X - Pég. 374

existentes (en lamayoriadiscretos o por etapas) con larealidad del sistemaderelleno
autilizar en lacolumna. Esta situacion puede explicarse en funcién de lo arraigado
gue histéricamente se encontraba € concepto de etapas, en e momento de la
aparicién de la alternativa tecnol 6gica basada en rellenos.

Para € modelado, la solucidn consistio en introducir € concepto de atura
equivalente deredleno alaetapatedrica, o plato tedrico, detal maneradedefinir una
equivalencia entre éste y e volumen de relleno que cumpliera la misma tarea de
separacion, aungue los mecanismos difusivos, de retencidn de liquido y/o gas, las
pérdidasde carga, etc., respondieran amecani smos total mente diferentes paraambos
Casos.

Etapas de equilibrio

Este esun concepto acerca de un enteideal, esdecir, unaetapade equilibrio
no tiene existenciafisicao real. Segin € esquema, en la misma toman contacto dos
(o més) corrientes (liquido-gas o por gemplo liquido-liquido) y se asume que
abandonan la misma en estado de equilibrio. Estoimplicaque e potencial quimico
de cada componente resulta equivalente, al igual que latemperatura.

Esquema de una etapa ideal v 1
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Eficiencia de etapa

Dado que € concepto de etapa tedrica esideal, la conexion con los equipos
real esvienedada por laintroduccién de ciertos pardmetros. Parael caso de columnas
de platas, como ya mencionamos, este parametro es la definicion de una eficiencia
de separacion, que vincula la composicion (en e caso liquido-vapor) del vapor en
equilibrio (ideal) con la composicidn que realmente se obtiene (composicion de la
corriente vapor de salida). Existen muchas maneras de redlizar esta vinculacion; la
mas conocida es la de Murphree (aunque no necesariamente la mas conveniente), y
sera utilizada en los model os que veremos més adel ante.
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Para d caso de equipos de contacto continuos a través de relleno, ya vimos
gueseintroducee conceptodealturaequivalentedeplatotedrico (AEPT), oeninglés
(HETP-Height Equivalent to a Theoretical Plate-). Laexperienciaindicaque ambos
conceptos pueden mangarse con cierta facilidad desde € punto de vista tedrico solo
en mezclas binarias. La estimacién de la eficiencia de Murphree para mezclas
multicomponentes esmuy dificultosa, y en general, paramezclas de comportamiento
fuertemente no ideal, en las cuales la pendiente de la curva de equilibrio cambia
abruptamente, los resultados de los modelos existentes para estimarla pueden
involucrar inconsistencias (por gemplo eficienciainfinita). Ademas, por definicion,
existe la posibilidad de un resultado mayor a la unidad, lo cual para un valor de
eficienciaresulta dificil de digerir, aunque solo setrate de un problema delaforma
en quehasidodefinida. Peseatodosestosinconvenientes, selautiliza con frecuencia,
ya que en la mayoria de los casos se recurre a val ores experimentales, y se sabe que
generamente esta acotada en € rango [0.65 - 0.75], a través de la experiencia
desarrollada luego de muchas mediciones en laindustria petroquimica, ya que como
puede imaginarse, hay un gran nimero de columnas funcionando que nos proveen
datos Utiles.

El problemasepresentaparasi stemasqueinvolucren mezclasnuevas, yaque
aqui debe estimarse un valor (que como vimos es dificultoso), o bien redlizarse
experiencias en laboratorio (Io méas aconsgjable). Dentro de este contexto, si bien
rigurosamente la eficienciavariaplato aplato, y paracada componente en lamezcla,
dadas|as dificultades expuestas, selasupone constante alo largo detodala cascada,
y ademas, salvo raras ocasiones, no se considera un valor distinto para cada
componente, sino que setrabajacon € concepto deeficienciaglobal, esto es, un valor
Unico para todos dlas, y por lo general, se lo asume también igual para todas las
etapas. Espor €lo que debetenerse cuidado cuando seenfrentalatarea deinterpretar
los resultados de una smulacién, porque estos dependerdn fuertemente de las
hipétesisrealizadas, y entre dllas, las relacionadas con |a €ficiencia de separacion.

Para € caso de columnas rellenas ocurre € mismo fendmeno. Puede
manejarse adecuadamente & concepto de HEPT para mezclas binarias pero no para
multicomponentes. Ademas, en ambos casos debe considerarse € efecto de la no
idealidad del flujo, los efectos de arrastre, Ilorado, inundacion, retroflujo, etc. Los
model os para estimar estos factores resultan muy complicados, y en general no son
tenidos en cuenta analiticamente, sino por medio de factores correctores, a tener en
cuenta en € disefio. Por gjemplo € problema de la distribucion de gas o liquido en
unacolumnarelena, y las canalizaciones en | os platos para columnas de destil acion.

En sintesis, nunca € flujo de vapor responde al flujo pistony e del liquido
en d plato es transversal a mismo, resultando una mezcla perfecta, sino todo lo
contrario. Parardlenos, tampoco selograe flujocas ideal que nos presentan ya sean
|as ecuacionesolosexperimentosdelaboratorio abajaescala. No obstanteello, enlos
model os general mente en uso se considera ambas fases fluyendo en mezcla perfecta,
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esto es, se necesita solo un parametro (parametros concentrados) para describir €
fendmeno. De lo contrario deberiamos recurrir al uso de derivadas parciales en las
direcciones espaciales.

Dejando delado los problemas del flujo para concentrarnos en € modelado
delaetapa de equilibrio, se desprende que para equipos de contacto continuo resulta
mas natural plantearse un model o de transferencia de materia'y energia continuo, y
no por tramos. Esto puede realizarse mediante un modelo que contemple los
fendmenosdetransferenciadecalor y materiaatravésdelainterfase. Deestamanera,
pueden introducirse facilmente los efectos del flujo no ideal, y € apartamiento del
equilibrio en los fendmenos de transferencia, si se lo necesita.

En un modelo de este tipo, o de no-equilibrio, debemos modelar € flujo de
materia por medio de leyes que gobiernan € proceso de difusién de un componente
en un mezclamulticomponente, por gemplo laley deFix, o méscorrectamente, lade
Maxwell-Stefan. En efecto, esta Ultima expresa que € flujo de un componente en la
mezcla puede aproximarse como proporcional ala fuerza impulsora (gradientes de
potenciales quimicos). El factor de proporcionalidad es en realidad una funcién que
contiene la informacién de la no idealidad de la mezcla, y la interaccion de cada
componente con los demés, teniendo en cuenta, i se dispone deinformacion, delos
efectos relativos de difusién de cada elemento respecto de la mezcla.

De esta forma, en un modelo de este tipo, @ perfil de composiciones y
temperaturas en funcién delalongitud recorrida surgiradel calculo, al igual quelas
alturas equivalentes de etapa tedrica, las cual es ahora no son necesarias como datos,
sino que se transforman en una salida del model 0. Un model o de este tipo necesita
para su implementacion, entre otras propiedades, de la estimacidn de las constantes
de equilibrio (para determinar las concentraciones en la interfase), entalpias, las
constantes de transferencia de materia para cada componente (considerando la no
idealidad de lamezclay lainteraccién entre los componentes en lamisma), paralo
cual necesitamosviscos dades, difusividades, coefi cientesdefriccion, densidades, &rea
por unidad de volumen, tension superficial, etc.

Este tipo de modelo, como se ha dicho, es més adecuado para simular
equi pos de contacto; sin embargo requi ere muchas mas estimaci ones de propiedades
fisicoguimicas que los model os clésicos de equilibrio.

Por otra parte, cualquiera sea € modelo, si se consideran efectos de flujo
deberan contempl arse factores geométricos, como se vera para € caso de columnas
de plato en & Capitulo XV.
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Dentro de este contexto podriamos concluir en que debido a una tendencia
histérica, o de conveniencia por la disponibilidad de los model os, aquell os basados
enlahip6tesisdeequilibrio son losmésdesarrolladosy utilizadosal presente (aunque
esto no quiere decir que sean los més convenientes), disponiéndoselos en todos los
simuladores comerciales que se ofrecen en e mercado. Més aln, y méas importante,
son | os que se ensefian mayoritariamente en la carrera de ingenieria quimica.

No obstante, esto cambiard en un futuro cercano. Ya son muchos los
algoritmos existentes (también en simuladores comerciales) bajo la éptica del no-
equilibrio. Seguramente se incrementard su uso progresivamente.

Para una descripcién mas detall ada de este enfoque pueden consultarse los
trabajos de Wessdlingh y Krishna (1980), Taylor y Krishna (1993) y Wessding
(1997).

Dada esta breve introduccion, en d resto dd capitulo, al igual que en €
Capitulo XV, analizaremos model os basados en € concepto de etapas de equilibrio.
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Simulaciéon de cascadas miltiple-etapa basado en €l concepto de etapas de
equilibrio

La simulacién rigurosa de un proceso de separacion en contracorriente de
multiples etapas en estado estacionario utilizando los model os basados en etapas de
equilibrio implica resolver un sistema de ecuaciones algebraicas no lineales. Este
sistema consi ste basicamente de cuatro conjuntos de ecuaci ones que son |os bal ances
de materia, relaciones de equilibrio, balances de energia y suma de las fracciones
molares. Estasecuaci onescominmente sedesi gnan como ecuacionesMESEN (Masa,
Equilibrio, Sumay Energia) y pueden ser escritas en estado transitorio o estacionario
(MESH -Mass, Energy, Summation and Enthalpy- como se conoce en laliteratura
inglesa).

Se han propuesto numerosos algoritmos para resolver e problema de
destilacion multicomponente pero la experiencia ha demostrado que la eficiencia o
conveniencia de un método particular varia de problema a problema. Entre otros
pueden mencionarse | os trabajos referenciados en la seccion de citas bibliograficas.
Por giemplo, debe decidirse si 1as ecuaciones MESEN habran de ser satisfechas para
cada etapasimultaneamente (agrupamiento por etapas) o seresol veran todos | ostipos
simulténeamente para todas | as etapas (asignacién por tipo de ecuacién). Cas todos
los métodos publicados difieren principalmente en € método usado para resolver €
sistemay en laforma de agrupar |as ecuaciones (particionado).

Como hemos visto, luego de plantear las ecuaciones de balance y deméas
relaciones, lasiguiente etapaen el modelado, consisteen contabilizar e nimerototal
devariables (nimero deincognitas del sistema de ecuacionesalgebraicas) y todaslas
restricciones o relacionesde sistemaequivalentes al niimero de ecuaci ones indepen-
dientes que puedan plantearse. SeaN, € nimero total de variablesy N, €l nimero de
ecuacionesindependientes. Si e nimerodeecuacionesigualaal nimerodeincognitas
tenemos un sistema compatible. Y ahemos observado que normalmenteel nimerode
variables es superior al nimero de relaciones y deben especificarse arbitrariamente:
Ng= N, - N, variabl es, frecuentemente denominadasvariablesdedisefio. Lasvariables
particulares que se especifican varian de un tipo de problema a otro. No obstante,
independientemente de las restricciones o datos fisicos disponibles, vimos en €l
Capitulo IV que existen métodos para seleccionar las variables a especificar de tal
forma de lograr una secuencia de resolucion conveniente.

En general, losmétodostutilizadospararesol ver € sistemade ecuacionesque
resulta de plantear el modelo matemético pueden agruparse segiin € siguiente
esquema:
> Métodos aproximados.

Métodos de cdlcul o etapa a etapa (general mente simplificados).
Métodos semi-rigurosos.

Métodos de resolucion simultanea (rigurosos).

Métodos de relajacion (rigurosos).

v v v v
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X.2 METODOS DE RESOLUCION APROXIMADOS

Los méodos simplificados son procedimientos sencill os desarrollados para
relacionar las corrientes que entran y salen con e nimero de etapas de equilibrio
especificadas. Sellaman asi debidoaqueimplican un tratamiento global delasetapas
sin considerar detalladamente | os cambios detemperaturay compasicion en cadauna
dedlas (no se calculan perfilesinternos).

Generalmente se adoptan caudal es constantes de etapa a etapa o volatilidad
relativa (o;;) constantes entre los componentes presentes. Debido a las muchas
suposiciones, estos métodos deben aplicarse con precaucion. Por gemplo, tanto la
ecuacion de Fenske para minimo nimero de etapas como la ecuacion de Underwood
para reflujo minimo se basan en la separacién de componentes claves. Ambos
métodos suponen volatilidades rel ativas constantes (a las condiciones promedio). De
la misma manera se utilizala correlacion de Gilliland.

El uso tradicional de estas ecuaciones en disefio, como hemos comentado,
generamente consiste en determinar € minimo ndmero de etapas, N.;,,, por Fenske,
el minimo reflujo con la ecuacion de Underwood (R,;,) Y luego utilizar lareacién
entre etapas y reflujo (dado € reflujo y las etapas minimas) -ecuacion de Gilliland-
para calcular los valores gptimos. Muy a menudo se evita este problema de
optimizacién en disefios preliminares utilizando € heuristicoR= 1.15R;,y N= 2
Nqin- NO obstante, debe tenerse cuidado ya que los factores pueden cambiar con €
tiempo, ya que dependen de variabl es contingentes o coyuntural es; esto es, no surgen
delos primeraos principios.

Ademas, para mezclas no ideales, donde los valores de las constantes de
equilibrio son altamente dependientes delacompasicién, e valor seleccionado como
promedio generalmente no representa | as condiciones promedio dela columna. Adn
en sistemas de destilacion binaria para casos noideal es, € uso de métodos aproxima-
dos dalugar agrandes errores.

Para sistemas relativamente ideales, pero cuyos componentes difieran
bastante en volatilidad, las suposiciones pueden dar lugar a errores considerables,
peroyaquetal es sistemas son facilmente separablesy requieren pocas etapas, € error
puede que no sea importante desde € punto de vista practico. Para separaciones
dificultosas o bien para altas purezas, |o contrario es vélido.

Los métodos aproximados contintian utilizandose para varios propodsitos
como s disefios preliminares, estimaciones rdpidas, estudios paramétricos para
establ ecer | as condi ciones Optimas de disefio, paraestudiar € efecto delareacion de
reflujosobreloscostosdeinversiony operacion, etc. Sin embargo, debeadvertirseque
existen otros métodos mas adecuados parala estimaci on de minimo reflujo y minimo
numero de etapas; €ficientes también para problemas que involucren mezclas no-
ideales; y que deben ser tenidos en cuenta ala horadetratar tales sistemas (ver, por
gemplo, Levyy col., 1987; Koehler y cal., 1991).
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X.3 METODOSDE ETAPA A ETAPA

Estos algoritmos obtienen una solucién queincluyetodas|as condicionesen
cada etapa, asi como las propiedades de los productos.

Separtefijandolas condicionesen unaciertaetapadelacascaday secalcula
 resto mediante un adecuado procedi miento repetitivo. Generalmente son lasetapas
de tope y fondo aguellas cuyas condiciones se conocen o pueden estimarse més
fécilmente. Consecuentemente los calculos serealizan etapa por etapa desde ambos
extremos de la columna hasta € plato de alimentacién o de un extremo al otro. En
ambos casos deben corresponderse las composiciones y condiciones cal culadas con
las conocidas 0 estimadas. En consecuencia debe establecerse un criterio de
comparacion. La solucion del problema se alcanza cuando se satisface este criterio,
es decir selograla convergencia.

Los métodos etapa a etapa son Utiles cuando se desea conocer € nimero de
etapas bajo condiciones de alimentaciones conocidas para una dada separacion.
Ejempl osclasi cos de procedi mientos etapa a etapa son los de Lewis-Matheson (1932)
y Thide-Geddes (1933), muy utilizados para cdlculos manuales a partir de su
aparicion. A nivel de cada etapa se procede a aplicar algoritmos similares a los
propuestos para €l flash en @ Capitulo IX. El principal problema de estos métodos
radica en la acumulacién de errores que se produce a través de la solucion de las
digtintas etapas, y la inestabilidad para la convergencia. Este problema se potencia
paramezclasaltamentenoideal es, y cuando seincrementael nimero de componentes
y/o de etapas. En la actualidad son poco utilizados, debido a la facilidad con que
pueden resolverse los métodos semi-rigurosos o rigurosos mediante algoritmos
implementados en computadora.

El método de Lewis-Matheson es un procedimiento iterativo en € cual se
tomacomo grado delibertad el nimero deetapas, especificandolaseparacion dessada
de dos componentes claves, la relacion de reflujo, la presion en la columna y la
localizacion del plato de alimentacién. Se parte inicialmente suponiendo las
composiciones de cabeza y fondo; realizandose calcul os etapa a etapa desde ambos
extremos de la columna hasta la etapa de alimentacion, donde las relaciones de los
componentesclavesdeben coincidir.El balancedemateriaen e plato dealimentacidn
sirve como criterio de convergencia. Si @ balance no se satisface | as estimaciones de
las composiciones de tope y fondo deben gjustarse y repetir € calculo.

En una destilacién multicomponente normal mente se conocen o se definen
como maximo dos componentesen | os productos de acuer do al as especificacionesdel
problema. S € sistema presenta val ores razonablemente constantes de vol atilidades
relativas, |aseparaci 6n del os otroscomponentes puede estimarsecon buenaprecision.
En cambio s € sistema es altamente no ideal, la composicion de los productos no
puede estimarse adecuadamente 'y € célculo se complica, debido alos problemas de
convergencia.

LasUnicasvariablesdeiteracion que deben asumirseen € méododeLewis
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Matheson (1932) son las fracciones molares o caudales de los componentes en los
extremos. Las temperaturas de etapa y caudales de cada fase pueden obtenerse por
célculos iterativos. Resulta mas conveniente sin embargo proponer un perfil inicial
detemperaturay de caudales, calcular las composiciones de etapay luego usar éstas
para calcular nuevos perfiles de temperaturay caudales. Se requiere entonces de un
lazodeiteracioninternay otro externo. Lasvariablesdeiteracion del lazoexterno son
las fracciones molares o caudal es de los componentes no clave en los productos, ya
gue la separacion de los componentes claves es una especificacion del problema. Las
variables de iteracion del lazo interior son los caudales entre etapas de vapor o
liquido. Muchas veces se ssmplifican | os cal cul os suponiendo caudal es constantes en
ambas seccionesdelacolumna. Esto esréd ativamente cierto cuando hay poco cambio
entalpico; es decir @ sistema es aproximadamente ideal.

El método fue desarrollado para fraccionadores simples, con una alimenta-
cion y dos productos, aunque existen extensiones para contemplar mdltiples
alimentacionesy extracciones laterales. Implementado sobre un computador digital
frecuentemente ha probado ser numéricamente inestable sobre todo para multiples
alimentacionesy corrientes laterales de salida y susceptible de producir importantes
errores de redondeo o truncamiento.

El método de Thiele-Geddes (1933), por otra parte, necesita especificar €
numero de etapas deequilibrio por encimay por debajodelaalimentacién, larelacién
de reflujo y d caudal de destilado, presién de la columna, y la composicién y
condiciones de la alimentacion. El perfil de temperaturasy los caudal es de vapor o
liquido entre etapas son las variables de iteracion que deben asumirse inicialmente.
Los balances de materia se resuel ven para cada etapa partiendo desde un extremo de
la columna hacia € otro o desde ambos extremos hacia la etapa de alimentacion. El
perfil detemperaturas se corrige luego solucionando las ecuaciones de sumatoria de
composicionesy finalmente | os caudal es de etapa se gjustan mediante & balance de
energia. El procedimiento se repite hasta que todas | as ecuaciones se satisfacen. El
método de Thiele-Geddes también ha mostrado frecuentemente ser numéricamente
inestable, cuando seintentaresol verlo con un computador digital. Existen numerosas
propuestas para mejorarlo. Selogra convergencia més répida, o los datos obtenidos
son maés confiables; aunque basi camentel os métodos etapa por etapa son inaplicables
para columnas compleas.

En general, tanto los métodos simplificados como | os procedi mientos etapa
a etapa fueron propuestos antes de la masificacion de los métodos de solucién
numeérica implementados computacional mente. Es por €llo que en esta obra sdlo se
los menciona alos efectos de introducirlos conceptua mente.

Unavision mas acabada puede obtenerse en cual quieradelosclasi costextos
de procesos de separacion, tales como Smith (1963), Pratt (1967), King (1980),
Holland (1981) y otros.

Seaconsgjaal estudianterealizar un repaso detalesmétodosalos efectos de
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fijar conceptual mente los fundamentaos de esta operaci on unitaria, antes de profundi-
zar los algoritmas numéricos que se analizan a continuacion.

X.4 METODOS MATRICIALES DE RESOLUCION (SEMI-RIGURO-
SOS). MODELO MATEMATICO
Como en todos | 0s casos, para plantear € sistema de ecuaciones correspon-
diente deben adoptarse un conjunto de hip6tesisy plantearse |os balances habitual es.
Aqui supondremosetapasideal es, sistemaai dado (sedesprecianlaspérdidas
energéticas) que no existen reacciones quimicas y que existe solo unafase liquiday
una vapor. En funcion de las hipétesis adoptadas, las expresiones matemaéticas que
describen un proceso de separacion en contracorriente son las siguientes (ver Figura

(X.2)):

Relaciones de equilibrio (N x NC):

Yin = Ki X coni =1 .., NC;n=1 .., N

i, n
de donde;

Ei,n:yi,ani,nXi,nzo 1)

donde N es & nimero de etapas y NC & nimero de componentes. Los indicesi y n
representan dichas variaciones, ya que adoptan los valores desde € uno hasta €
numero de componentes o etapas respectivamente. Por |o tanto, en cada variable €
subindice nindica que pertenece ala etapa n, mientras que d subindicei reflgauna
propiedad asociada al componentei = 1, 2, ..., NC respectivo.

Por Udltimo, en nuestra regla de nomenclatura, con una variable con dos
subindices, por gemplo x; ,, se designa la composicion x, del componente i, en la
etapa n. Una consecuenciainmediata de esta notacion es que s bien la Ecuacion (1)
es expresable en una tnica linea, en realidad, de unamanerasimilar alo visto para
€l equipo deevaporacion flash, pero ahoraen dosdimensi ones, representa un arreglo
0 sistema de ecuaciones de dimension (N x NC). Esto es, € nimero de etapas por €
ndmero de componentes.

Balance de materia para cada etapa y cada componente (N x NC ecuaciones)
(Se asume que no existen reacciones quimicas):

Mi,n - I‘n—l Xin-1 ~ (Li,n + S‘i,n) Xin

)
B (Vn + SVn) Yin ¥ Vo Yipaa * I:n Zin = 0
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donde S,y SV, son los caudales mol ares de extraccion deliquidoy vapor respectiva-
mente.

Balance de energia en la etapa n (N ecuaciones):

EN, = L, HL,, - (L, + SL,) HL, - (V, + SV,) HV,

n n

©)
+V

n+1

HV,,, + F, HF, + Q, =0

donde HL, HV y HF son ental pias especificasy Q, € calor adicionado/extraido en la
etapa n.

Restriccidn sobre las fracciones molares -suma de las fracciones molares- (2 x N
ecuaciones):

NC

SXn:,z;xi,nflzo (4)
i=
NC

SYn:Zyi,n71:0 ®)

conn=1, .., N.

Se deben considerar, ademaés, las relaciones para calcular las constantes de
equilibrio K y las entalpias de liquido y vapor, HL y HV. Estas relaciones pueden
expresarse en forma funcional como sigue:

Ki,n = Ki,n (Pna Tna Xi,na yi,n)
HLn = HLn (Pm Tna Xi,n)
HVn = HVn (Pna Tna yi,n)

Planteadas todas | as ecuaciones, debemos proceder a encontrar un método
deresolucion del sistemaresultante. Resultaclaro quelas Ecuaciones (2) representan
un sistema de N x NC ecuaciones al que deben adicionarse las N Ecuaciones (3) ddl
balance de energia, ademés de | as expresiones funcional es para ental pias, constante
de equilibrio, restricciones de sumatoria de fracciones molares, expresadas por los
Sistemas de Ecuaciones (1), (4), (5) y demaés.

Si sepiensaque unatorre de destilacién con 30 etapasy 15 componentes es
comun en petroquimica, se deduce répidamente ladimension del sistema aresolver,
que por otra parte para mezclas no ideal es es altamente no lineal .
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En los Capitulos III y IV se discutieron algunos métodos numéricos para
resolver sistemas de ecuaciones de elevada dimension. En todos ellos se utiliza, como
vimos, el algebra matricial.

o L

Ly Dx, n-2 | Vn-y

[ n-1 |

Ln—l Vn
SV,

Fn Zn Fn Zn n |
Vn+1

SL,
Ln
[ n+l1 |

T Bxg

Figura. X.1: Diagrama esquematico de una columna de destilacion. Las etapas se
enumeran del tope (1) al fondo (N).

Dentro de este contexto, se han propuesto numerosas estrategias para encarar
la solucion, validas algunas para casos particulares, siendo otras mas generales. A
continuacion discutiremos someramente algunas de ellas.

Por ejemplo, podemos obtener un sistema matricial compacto, y de forma
adecuada para su tratamiento matematico, mediante un reagrupamiento de ecuaciones.
En efecto las Ecuaciones (1) pueden usarse para eliminar los y,, en las Ecuaciones (2)
y (3). Por otra parte, si planteamos un balance global entre el tope y el plato n
obtenemos (ver Figura (X.2)):

n

L," Vaa % §  (FL&SV,&SL)&D (6)

n n%1

con D=V,.
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A partir delasEcuaciones (2), eiminandolosy; por medio delasEcuaciones
(1) pueden ahora eliminarse los L, mediante la Ecuacion (6).

D [ n=I
SL,
V, L
Fa . ; SV,
NG | SL.

-

Ry

Figura X.2: Esqguemaindicativo del balance global entre e topey la etapa N.

De esta manera, queda un sistema cuyas variablesson solox, , y V,. Esto es,
un sistemade (N x NC +N) ecuaciones eincdgnitas|uego de especificar lassiguientes
variables:

Ndmero de platos (N)

Localizacion y condicién de todas las alimentaciones (F,,)
Localizacion de las extracciones laterales (SV,, y .,)
Caudal de destilado (D)

Relacion dereflujo (R)

Presién de operacion (P,)
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Debido alano linealidad y complejidad de estas ecuaciones, una solucién
analitica esimposible y deben usarse procedi mientos numéricos o iterativos.

En efecto, d resultado de las manipulaciones algebraicas anteriores nos
brindala posibilidad detratar a sistemaen forma de expresion matricial, que como
ya sabemas, puede facilmente resol verse mediante métodos numeéricos apropiados; y
més especificamente, e propuesto por Thomas paramatricestridiagonales. Paraello,
luego de reemplazar las expresiones anteriormente obtenidas en las ecuaciones a
resolver, sedebeproceder aun reordenamientoal gebraico, cuyo resultado nospermite
escribir al sistema anterior de la siguiente forma:

B,c, 0 0 0 0] [
A, B, C, 0 0 0| [x

i,2 2
0 A, B C 0 0 X D
3 DP3 3 i3 | _|Y3 @
0 0 .
0 Av-1 Bnar Cnaa| Pin-1|  [Pa-t
0 0 0 0 A, By| [y .

Debe resdtarse que cada éemento x;, representa la composicion del
componente i en cada etapa, por |0 que existira una ecuacion matricial como la
anterior para cada componente, X, , X, ..., Xy, conteniendo cada una de ellas todos
los valores pertenecientes a cada etapa genérican.

En sintesis, debe solucionarse NC veces el sistema anterior para hallar €l
perfil de composiciones de cada componente a lo largo de toda la columna.

Los coeficientes A, B, y C, representan en forma compacta las siguientes
relaciones:

n-1
A, =V, Z(Fk’ V- ) -8,V
= ®)

con2<n<N

n
7Bn:Z(Fk7S/k7&k)7V1+S‘n+(vn+svn) Ki,nJrVn )
k=1

conl<n<N
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C, =V

n n+1

K 1

A
>
A
Z
AN

(10)

in+l

A
>
A

Z

Dn - 7Fn Zins 1

(11)

conX,=0,Vu:=0,8,=0,yS =0

Seobservaqueloscoeficientes B, y C,, dependen de V, y T, (caudal devapor
y temperatura de cada etapa, respectivamente) y también de la composicion através
delaconsgtante K. Si lafuncionalidad de K esindependiente de la composicion (solo
depende de Tn) y seasumen losvaloresde V, y T, (variablesdeiteracion), € sistema
no lineal se convierte en uno lineal.

Para la resolucion de la matriz tridiagonal a fin de obtener los valores x;,
puede utilizarse € algoritmo de Thomas altamente €ficiente para este caso, segiin
vimos en @ Capitulo1V. Obtenidoslos valores de | as fracciones molares ddl liquido,
se reemplazan en la ecuacion de suma para las fracciones molares del vapor:

NC
Sy,n - Z;yi,n -1 (12)
1=
y considerando:
yln - Ki,n Xi,n
Setiene
NC
S K T = 2 K%, ~1=0;1<n<N (13)

SilosvaloresdeK; , son independientes delacomposicion, la Ecuacion (13)
puede expresarse como una funcién de T solamente. Esta ecuacion no lineal en T
puede resol verse por algin método iterativo como e de Newthon-Raphson, Muller,
falsa posicion, etc. Del sistema de Ecuaciones (6) pueden obtenerse los L, y dd
Sistema (7) losvaloresx; .. Deberemarcarse que e célculo deberealizarse para cada
componentei = 1, ..., NC, esdecir, & SistemaMatricial (7) deberesolverse NC veces
paralograr las composiciones x;, paratodos |os componentesi en todos los platos n.

Unavez calculadoslosvaloresde T, apartir dela Ecuacion (13), losnuevos
valores de V, pueden calcularse directamente del balance de energia. El calculo se
repite hasta que se alcanza un criterio de convergencia preestablecido; por gjemplo:
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Zl[Tnk -T <8 (14)
n=

N [NC 2
S\ = nZI §Ki’n X, - 10| <3 (15)

siendo J; y J, las tolerancias preestablecidas y k € nimero de iteraciones.

En laFigura (X.3) se muestra e procedimiento de resolucion. El esquema
aqui bosgugado corresponde al método denominado de punto de burbuja (Wang y
Henke, 1966), porque en cadaiteracion se cal culaun nuevo conjunto de temperaturas
de etapa a partir de las ecuaciones del punto de burbuja.

Friday y Smith (1964), mostraron que los cél cul os de punto de burbuja para
temperatura de etapa son particularmente efectivos para mezclas que tengan puntos
de ebullicion cercanos. En élas, pequefias variaciones de la temperatura afectan en
formasensiblelos caudales de vapor. En este caso, € balance de energiaes utilizado
para calcular los caudales de vapor. Esto es, la separacion esta dominada por €
equilibrio de fases y no por € balance de energia. Este es @ caso més frecuente en
problemas de destilacion y también en problemas de extraccion liquido-liquido.

Para mezclas que presentan diferencias grandes en 1os puntos de ebullicion
de sus componentes, los caudales de liquido o vapor permanecen aproximadamente
constantesen un interval o rel ativamentegrandedevari acionesdetemperatura, yagque
en estecaso estan practi camentedeterminados por | oscoeficientededistribucion. Esta
caracteristica es comin en operaciones de absorcion y desorcion y se dice que estan
dominados por e balance de energia (e balance de energia es mucho mas sensiblea
las temperaturas de etapa que a |l os caudal es inter-etapa).

El balance de energiase usaparacorregir latemperaturay la Ecuacion (13)
paramodificar |os caudal es de vapor (implicaqued lazo externo estemperaturay €
interno caudales de vapor). Este méodo se denomina suma de caudales. Las
especificaciones son las mismas que para € método del punto de burbuja y las
variables deiteracion.

El cllculo partedevaloresde T, y V, asumidos; secalculan losvaloresdex;,
resolviendo la matriz tridiagonal por e algoritmo de Thomas pero los valores
obtenidos; sin normalizar, son usados para producir nuevos valores de L,, mediante
la siguiente ecuacion:;

NC
k+1 K
Lo = L Yo%, (16)
i=1
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SE ADCPTAN LOS PARAVETROS DE EQUI PO

(N, P, caracteristicas de alinentaciones, extracciones, etc.)

SE ESTI MAN LOS VALCRES | NI Cl ALES
DEV,y T,
1=<n=<N
SE CALCULAN LOS CCEFI Cl ENTES SE MODI FI CA
A, By G EL VALOR DE T (N-R)

SE CALCULAN PARA CADA PLATO
LAS COVPOSI CI ONES Li QUI DAS (X,)
SI STEMA DE ECUACI ONES (7)

SE NORMALI ZA PARA QUE CUMPLA LA

CONDI CI ON: - SUMATORI A = 1

ECUACI ON (13) =0?

QON LOS VALQRES DE X, Yi o Ly, Ty
DE CADA PLATO
LOS NUEVOS VALORES PARA V,
SE CALCULAN A PARTIR DE LA ECUACI ON(3)

SE ADOPTA EL VECTOR V,f*!
PARA LA NUEVA | TERACI ON

Figura X.3: Esquema ldgico de resolucion. Método semi-riguroso (vélido para
sistemas ideal es).
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Los valores de L, se obtienen de los valores de V,® dados por & balance
global de materiaprovenientesdel balance de cascaraindicado en las Ecuaciones (6).

Losvaloresde V *** se obtienen del balance global de materia (sumando las
ecuaciones (2) paratodos|os componentes), y luego realizando un balance de cascara
entre la etapa n y N seglin vimos para @ caso anterior. Las temperaturas T,5** se
obtienen resolviendo simultaneamente las ecuaciones del balance de energia para
todas las etapas (por N-R).

Si seresuelven simultaneamente | as ecuaci ones de energia (Ecuaciones (3))
y suma (Ecuacion (13)), € algoritmo puede aplicarse paraambosti pos de problemas,
esto es, mezclas cuyos componentes difieren mucho en sus puntos de ebullicion
(absorcién) y mezclas cuyos componentes tengan puntos de ebullicién cercanos
(destilacidn).

Deestamanera, también pueden resol ver secasosintermediosparal oscuales
frecuentemente fallan tanto e método del punto de burbuja como € de suma de
caudales. Por gjempl o, lastorres demetani zadorasfrecuentementetienen caracteristi-
cas de un sistema de absorcién en una parte de la columnay de destilacion en otra.
Estos casos pueden resolverse satisfactoriamente por métodos como el de Tomich
(1970) que corrigen smultéaneamente a los caudales V, y a las temperaturas T,.
Tomich propone & procedimiento de Broyden para obtener los nuevosvaloresde T,
y V,. Como hemos someramente comentado en € Capitulo 1V, € método de Broyden
esreal menteunatécni cade Newton-Raphson modificadaparamejorar laperformance
en cuanto al tiempo de computo. En laFigura (X.4) se muestraun esquemalogico del
procedimiento de cdlculo. Sin embargo, € método de Tomich muestra dificultades
paramezclasnoideal esen las cualeslosval oresdeK;, son funcion delacomposicion.
En ese caso las Ecuaciones (7) que conforman la matriz tridiagonal forman un
conjunto sumamente no lineal y la convergenciaresulta dificultosa o bien imposible.
Para ello debe implementarse un nuevo lazo externo de composiciones, al igual que
lo explicado para e equipo flash en la Seccidn (1X.3), o bien implementar métodos
globales simultaneos. Si se utiliza la primera opcidn, se comprobara que en general
e algoritmo esmuy inestabl e para problemas con mezclas atamente no ideales. Esto
esdebidoaqued sistemade ecuacionesesaltamentenolineal y por lotanto no puede
descomponerse adecuadamente en una secuencia de resolucion o particion como la
expresada, principalmente porque las propiedades fisicoquimicas, en particular las
constantes de equilibrio son muy dependientes de las composiciones, las cualesa su
vez conforman € lazo externo deiteracion. Dado que aqui tenemos muchasvariables
(el problema es equival ente a una sucesi 6n de equipos de evaporacion flash en serie)
e grado de dificultad para la convergencia (inestabilidad del método) crece
consecuentemente. Es por dlo que necesariamente, si se pretende disponer de un
algoritmo eficiente para resolver todos | os casos que se presenten (por otraparte esto
es un requisito indispensable para un smulador de propositos generales), sera
necesario encarar un método de resolucion global o simultaneo respecto de todas las
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variables.

SE LEEN LOS PARAMETROS DEL EQUIFO:
N , P, , caracteristicas de las
alimentaciones, extracciones, etc.

SE ESTIMAN LOS VALORES
INICTALES DE V, Y T,

SE CALCULAN LOS COEFICIENTES SE ESTIMAN NUEVOS VALORES
A, B ycC V, y T, POR N-R

SE CALCULAN PARA CADA PLATO
LAS COMPOSICIONES LIQUIDAS (X,)
RESOLVIENDO EL SISTEMA MATRICIAL

NUMERO MAXIMO
DE ITERACIONES

SSE SATISFACEN LAS
BCUACIONES (3) y (13)7

SE CALCULAN
LAS VARIABLES
DE INTERES

|

IMPRIMIR
RESULTADOS

Figura: X.4: Célculo de un sistema multicomponentes-multietapas por € método
semi-riguroso de correccion simultanea (valido para sistemas ideal es).

Paraestepropdsito, podemos utilizar losmétodos numéricosqueanalizamos
en & Capitulo 1V, especialmente aquellos que aprovechan laforma particular dela
matriz de coeficientes, segiin yavimos en € método de Tomich. El problemaes que
ahora debemas contemplar todas | as variables simultaneamente, y como veremos en
€l proximo punto, ello noslleva alanecesidad de resolver matrices tridiagonales en
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bloque. En sintesis, parael caso de columnas de destilacion que procesan mezclas no
ideales, la opcidn mas aceptable es recurrir a una estrategia global. Como vimos en
el Capitulo 1V, los sistemas de ecuaci ones con una matriz de coeficientes tridiagonal
en bloque son faciles de resolver.

X.5 METODOS RIGUROSOS DE RESOLUCION SIMULTANEA

Losmétodos semi-rigurosos o simplificados convergen con dificultad o bien
No convergen para separaciones que involucran mezclas altamente no ideales o en
casos donde € separador es absorbedor o stripper en una seccién y fraccionador en
la otra.

Losmétodos matricial es més general escapacesderesolver cualquier tipode
separacion multicomponente se basan en la solucion de las ecuaciones MESEN
(Masa, Equilibrio, Suma, Energia) mediante técnicas de correccion simultanea. Por
gemplo, mediante Newton-Raphson (N-R).

Paradesarrollar un procedimiento de correcciones simulténeas por Newton-
Raphson sedebeelegir y ordenar lasvariableseincognitasy lasfunciones correspon-
dientes. Goldsteiny Stanfield (1970) demostraron queagrupar lasecuaciones por tipo
es computaci onal mente maés eficiente para problemas que implican un gran ndmero
de componentes pero pocas etapas. Alternativamente es mas eficiente agrupar las
funciones de acuerdo alas etapas para problemas queimplican un nimero elevado de
las mismas pero relativamente pocos componentes. Este es € método descripto por
Naphtali y Sandholm (1971), que sera analizado a continuacion. Para utilizar una
nomenclaturasimilar alapropuesta por los autores, se adoptaran |os simbol os segiin
el model o de etapas de equilibrio indicado en la Figura (X.5).

vij li_llj
SV vy,
f.. ,
——17 Etapa 1 O
SL 1
Vi1, 7 lij

Figura X.5: Representacion esquematica de una etapa de
equilibrio.
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Aqui asignamos € indicei a lasetapasy €l indice j alos componentes. La
forma deinterpretacion esidéntica alo explicado anteriormente.

X.5.1 Sistema de Ecuaciones

Seconsiderad caso de unacolumnade N platos que separe NC componentes
en donde 1 es e plato tope y N d plato del fondo. Se asume la existencia de
extracciones de corrienteslateralesdeliquido S y vapor, SV. L; y V, representan los
flujos molarestotales de liquidoy vapor del platoi. Se considera alatemperaturaT;,
y los caudales molares de vapor y liquido para cada etapa para cada componente (v;;
y I;;) como variables independientes. Como ya hemos visto, & primer paso para
obtener & modedo, esto es, d sistema de ecuaciones, es adoptar un conjunto de
hipétesis que describan |os procesos fisicos asociados a equipo.

Hipdtesis adoptadas:

4 No se toman en cuenta |l os parametros geométricos del plato (dimensiones)
y sus relaciones con las variables intensivas.

4 No se toma en cuenta las relaciones correspondientes a la caida de presion
en cada plato. Es decir, AP, es constante y provisto por € usuario, y no se
calcula en funcién de los parametros geométricos y las variables indepen-
dientes (en & Capitulo XV severdcomo relajar esta hipdtesisy laanterior).

4 La eficiencia de Murphree se considera constante. Esto significa que no se
contempla su funcionalidad con los parametros geométricos del platoy las
variables independientes.

4 No se considera € intercambio cal drico respecto del ambiente por conduc-
cién y/o conveccion.

4 No secalculad efectodemezclaen losplatos. Estainformacion seintroduce
mediante  valor dela eficiencia dado por € usuario.

4 No se contemplan dimensiones, ni factores de capacidad (érea, coeficiente
deintercambio, etc.) en d hervidor ni condensador. Tampoco se consideran
niveles ni gradientes de presiones como fuerza impulsora para € flujo de
liquidos y/o vapores extraidos o introducidos a la columna. Se supone que
existen los dispositivos adecuados (0 e area suficiente) para lograr las
transferencias calculadas a través de los balances y las relaciones de

equilibrio.
4 No se consideran reacciones quimicas.
> Laestructuraadoptada suponeun absorbedor/desorbedor o bien laexistencia

de condensadores y/o rehervidores parciales (valen las relaciones de
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equilibrio). Paraotras estructuras deben agregar se al gunas ecuaci ones como
se verd mas adel ante en este capitulo.

4 Los valores de extracciones laterales, tanto para corrientes gaseosas o
liquidas,(SVy 9.), seexpresan comoun porcentajedel caudal correspondien-
tealacorriente de dicha etapa 'y no como un valor absol uto.

4 Se considera una sola fase liquida. Si hubiera coexistencia de dos fases
liquidas y una vapor debe modificarse d modelo para contemplar dicha
situacion.

> La informacion dd holdup liquido y vapor en funcion del conjunto de

hipétesis adoptadas esirrelevante ( en € Capitulo XV se vera como relgjar
esta hipGtesis).

A continuacion, apartir de este conjunto de suposiciones, podemos plantear
los siguientes balances:

Balance de energia para cada etapa (i = 1, 2, ..., N):

NC NC
EN, = - (1 + SV) HV, Y v; - (1 + &) HL ol
i1

j=1

NC NC NC ( 7)
+ HV|+1 Z Vi+1,j + HLl—l,j z; 1I—1]+ HFI z; fl] QI =0
= j= j=

Balances de materia por componente (j) para cada etapa (i):

Mij =-(1+9v) Vi - 1+8y 1i’j Vit 1i_1’j + fij =0 (18)
Relaciones de equilibrio para el componente(j) en cada etapa (i):

Partiendo de la clésica relacion de eficiencia de etapa propuesta por
Murphree:

y.+ i — y
n; = S Ii (29
Yiaj ~ Vi

donde d supraindice (*) indica composicién de equilibrio.
Mediante las siguientes manipulaciones algebraicas e introduciendo las
variables independientes del problema (v, y |;;) tenemos:
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My Oerj ~ ¥i) = Yooty — Wi
Utilizando larelacion de equilibrio:
N Yierj — M Ky X5 = Yiegy — Y
Ademés, por definicion:
Yi -

Obtenemos la siguiente ecuacion:

T
Ly

Tomando factor comin y multiplicando ambos miembros por V; obtenemos:

E, - m, K, v M 1-m)-0
i - My KN — Y Vij+V Vi ( ny) =

ij ij i
Li i+l

de donde reordenado:
_ Tlij Kij Vi Iij (1 B T|i,j) Vi+1,j Vi

Ej - - W’ Vi, =0 (20)
1+

Setienen por lotanto (2 x NC + 1) ecuacionesy variables en cada plato y un total de
N x (2x NC + 1) en la columna completa de N etapas, una vez que especifican las
condiciones de alimentacién y todos los caudales de extraccion (4, y SV) vy las
presiones por etapa, P;.

En & método propuesto por Napthali y Sandholm, las ecuaciones seresuel ven
simulténeamente en formaiterativa por é método de Newton-Raphson, generandose
una serie de valores para las variables de iteracion, hasta que las funciones de
discrepancia de materia (M), equilibrio (E) y energia (EN) son llevadas a cero dentro
de un margen detolerancia, s la serie resulta convergente.

Las Ecuaciones (17), (18) y (20) son funciones de discrepancia, esto es, son
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una medida cuantitativa de los errores en los balances y relaciones de equilibrio en
funcion delosvalores presentesde 1;;, v;; y T;. En otras palabras, EN; esel nimero de
unidades de energia/tiempo por € cual € balance de energiano se satisface, mientras
que M;; y F;; representan las discrepancias en los balances de materia (unidades de
flujo) y para las relaciones de equilibrio, respectivamente. Debe notarse que los
balances de materiay energiano son relativos sino que toman € valor absoluto delas
discrepancias.

Conviene normalizar dividiendo a balance de materia por la suma de los
caudales de alimentacion y al de energia por la suma de los contenidos ental picos de
las alimentaciones (constantes) a los efectos de uniformar los valores de las
discrepancias (al igual que en el modelado del equipo flash visto en d capitulo
anterior, ya que de esta manera se facilita € tratamiento numérico).

Sean X y F los siguientes vectores:

X = [xl, Xoy ey Xiy wer XN] (21)

E - [ Fio Fo ooy Fiy o, FN] (22)

Sea X; € vector de variables independientes correspondientes al plato i
ordenado de la siguiente manera:

X = [Vi,l’ Vigr o Vine T L Lo o ’1i,NC] (23)

Esto es, en primer lugar las NC variables pertenecientes a los caudales molares de
vapor de cada componente en la etapa i, luego la temperatura de la etapa i y por
ultimo los NC caudales molares de liquido pertenecientes a la etapa. Por lo tanto, es
un vector de dimension (2 x NC + 1); mientrasqueladimensién total de X esN x (2
x NC+1).

Por otra parte, F; es @ vector de funciones discrepancia asociadas a platoi
ordenado de la siguiente manera:

Fi = [ EN, My, Mig oo s Mine B B s Ei,NC]

Esto es, primero al balance de energia y luego las ecuaciones correspondientes alos
balances de materia y relaciones de equilibrio, respectivamente. Luego, ladimension
deF estambién N x (2 x NC + 1).

Usando esta notacion, € méodo de Newton-Raphson impone que se genere
apartir deunaestimacion inicial X© una serie de valores para d vector de variables
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independientes X® seglin la siguiente expresion:

AX ® _ _

]®
N

Los incrementos se usan para calcular € préximo conjunto de variables
independientes, que se determinan de acuerdo a la siguiente expresion:

X &D = X ® 4+ AX® (25)

[dF / dX] representalamatriz Jacobiana que contienelasderivadas parciales
de todas las funciones con respecto a todas las variables. El exponente negativo
simbolizala operacion deinvertir lamatriz Jacobiana. Por Ultimo, unavez invertida,
lamatriz debe ser multiplicadapor € vector F paraobtener como resultado otro vector
AX. Deigual manera, lasumaindicadaen la Ecuacion (25) esunasumade vectores,
lacual serealizacomponente acomponente. A cadavariabledel vector X, selesuma
el incremento obtenido 4X, en cada iteracion, segun lo visto en @ Capitulo IV.
Estructuralmente, la matriz Jacobiana se compone de valores que representan las
derivadas delas funciones masa, energiay equilibrio, para cada etapay componente,
respecto a todas las variables independientes (v; ,T; y |;)); esto es, composiciones,
caudales molares de liquidosy vapores de cada componente y latemperatura en cada
etapa. Esqueméticamente, podemos simbolizar lamatriz Jacobiana J = [dF / dX] de
la siguiente forma:

dF, dF, dF, |
dx, dx, T dX,,
dF, dF, dF,
dx, dx, T dX,,
............ . (26)
dF,, dF, dF,,
dx, dx, dX,,

Cada demento [dF; / dX] de la matriz anterior es una submatriz de
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dimensidn (2 x NC+1) esto es, las variables independientes pertenecientes a cada
etapa. En efecto, cada submatriz en forma genérica [dF; / dX]] resulta:

[ aF, o, dF,,
de,l de,Z llllllllllll de,ZNC+l
dF,, dF,,
de,l llllllllllll de,ZNC+l
............ (27)
dFi,ZNC+l dFi,ZNC+l
L de,l ST de,ZNC+l

Esto es, submatrices cuadradas de orden (2 x NC + 1); que agrupan las
funcionesy variabl es pertenecientes a cada etapa de la cascada.

Debe notarse que las funciones de cada plato i involucran sdlo variables de
losplatos (i-1), i e(i+1). Luego, lasderivadas parciales delasfuncionesdel plato con
respecto a otras variables distintas a las mismas son nulas. Consecuentemente, la
matriz Jacobianaadoptalaestructuratridiagonal en bloquesindicadaen laFigura(X:
6). Esto se debe a que a no estar conectadas las etapas entre si, salvo en la forma
indicada, no existe intercambio de informacién entre las mismas, haciendo que las
dependencias funcionales sean solamente las indicadas. S en cambio existieran
reciclosentre etapas, entonceslamatriz no seratridiagonal en blogues, cambiando su
forma en funcién del esquema (topologia) adoptada por € equipo asimular.

Ademés, debe remarcarse aqui que la forma que adopta la matriz de
coefi cientes es dependiente no solo delatopologia ddl equipo, sinodelaformaen que
seordenan lasfuncionesy variables. Sedegja a lector como gercicio € intercambiar
lasfuncionesen e vector F y lasvariables en d vector X, alos efectos de observar 1o
gue sucede con la matriz Jacobiana.

En efecto, ya se ha mencionado anteriormente que s se agrupan las
ecuaciones por tipo (por gemplo todas las de masa, energiay equilibrio) en vez de
ordenarlas, segiin vimosmasarriba(por etapa), lamatriz Jacobianaresulta diferente.
Por lo tanto, debera optarse por estrategias de ordenamiento que permitan encontrar
estructuras que luego puedan resolverse facilmente, por gemplo usando € algoritmo
de Thomas para unamatriz tridiagonal en blogues.
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Figura. X.6: Esquemadelamatriztridiagonal en bloques. Cadasubmatriz esdeorden
(2x NC + 1) N. Notese que adiferenciadelas submatrices [dF; / dX;] indicadas como
[A], [B] o [C], las demés submatrices son nulas. Por elo se la llama matriz
tridiagonal en bloques.

Cada blogue o submatriz A;, B; o C; representa una submatriz de orden (2 x
NC + 1) correspondiente a las derivadas parciales de las funciones del plato i con
respecto a las variables de los platos (i-1), i o (i+1), respectivamente. En otras
palabras, d Sistema (26) contiene submatrices en su mayorianulas. Las submatrices
no nulas en la diagonal y bandas adyacentes se obtienen segiin (27).

Consecuentemente, para resolver e Sistema de Ecuaciones (24 ) debemos
invertir unamatriz dedimensién [N x (2 x NC + 1)], pero ordenada detal forma que
resulta poco densa y tridiagonal en bloques. Esto hace que € método numérico de
resol uci6n puedaser planteado en unamaneramucho maseficiente, segin loindicado
en e Capitulo V. En efecto, € sistema de ecuaciones puede tratarse mediante una
adaptacion sencilla del método propuesto por Tomich para matrices tridiagonales
simples, esto es, mediante una adaptacién del méodo de eliminacion Gaussiana.

Laventgja de este procedimiento no solo se notaen larapidez y sencillez del
célculo, sino también en & consumo de memoria, € tiempo y los errores por
truncamiento y redondeo. Asi, s se utiliza un método convencional pararesolver €
sistema (Gauss, €tc.) se debera computar la matriz Jacobiana en su totalidad y
retenerla (por o tanto debe disponerse de memoria suficiente). En cambio, segiin ya
hemos visto, cuando se usa d agoritmo de Thomas para este caso, solo es necesario
calcular las submatrices paso a paso, Yy luego, siguiendo la secucencia de calculo
especificada, se logran los sub-vectores integrantes del vector solucidn. De esta
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manera, € espacio de memoria requerido es muchisimo menor que en la estrategia
aternativa. Esto es muy importante, especialmente cuando en un flowsheet existen
varias columnas de destilacion. En este caso, € ahorro es sustancial.

LaFigura(X.7) indicasimplificadamentelasecuenciadepasosaseguir para
laresolucién del sistema de ecuaciones anterior.

SE ESTIMA EL VALOR
INICIAL PARA LAS VARIABLES
DE ITERACTON 1., vy T,

SE CALCULAN LOS NUEVOS
VALORES DE LAS VARIABLES
INDEPENDIENTES

SE CALCULAN LOS
FUNCIONES DISCREPANCTIAS

CALCULO DEL
VECTOR INCREMENTO
DE LAS VARIABLES

INDEPENDIENTES

RECALCULA EL

JACOBIANO ¢(ES EL ERROR

DEL VECTOR DE FUNCIONES
MENOR QUE LA COTA ESTABLECIDA,
NO 0O BIEN EL COCIENTE ENTRE DOS NORMAS DEL VECTOR
DE FUNCIONES CONSECUTIVOS, O DE LA NORMA DE
LOs VECTORES INCREMENTO ENTRE DOS
VALORES SUCESIVOS MUY PROXIMO
A UNO?

BI

CONVERGE

FiguraX.7: Esquemasimplificado deiteracionesparalaresolucion del sistemade
€ecuaciones.

A continuacion se considerara la estructura y construccion de las distintas
submatrices que conforman e Jacobiano (de forma tridiagonal en bloques), a los
efectos de gemplificar como se procede a determinar iteracion aiteracion losvalores
delamisma.
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X.5.2 Estructuradel Jacobiano

Como ya hemos visto, existen tres bloques diferenciados o submatrices
caracteristicas en la matriz Jacobiana. A continuacion se analizaran las derivadas
correspondientes a cada una de dlas.

Submatricestipo A
Contienen las derivadas parciales de | as funciones discrepancia de la etapa
i con respecto alas variables de la etapa (i-1).

Derivadas del balance de energia (EN;; = F;,), primer posicion en |os sub-vectores
(pertenecientes a cada etapa) del vector de funciones discrepancias:

dF,  OF,
avig;  dXiy; (28)

coni =1,2 ..., N;j=12 ..,NC

Esto se debe a que d caudal de vapor del plato anterior noingresaalaetapai, y por
lo tanto no aparece como variable independiente en & balance (Ecuacion (17)); esto
es, su derivada es nula.

i1

NC
d|HI_, 2; 1y
_ _ ]=

- T 29
dr; dXi_1nce dTiy (29)

coni =1,2 ..,N

Esta expresion indica que en la Ecuacion (17) solo la entalpia del plato anterior es
afectada por una variacion en la tempertura T, incidiendo en € céalculo de la
derivada. Por dltimo, paraladerivada del balance de energiarespecto alos caudales
liquidos del plato anterior setiene:

i1

NC
d|HI_, 2; 1y
_ _ ]=

d1_,, dX o di, . (30)

i-1,NC+1+j i-1j

coni =1,2 ..., N;j=12 ..,NC

Nuevamente, sololaentalpiade plato anterior apareceen laexpresion. Entodoloque
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sigue omitiremos la notacion global X;, recordando que X; = [v;;, T, 1;] coni=1, ...,
Nyj=1, .., NC

Derivada del balance de materia (F;;,;coni=1,2,..,N;j=1,2, .., NC).yaque
el balance no depende de las variaciones del caudal de vapor del plato anterior (no
ingresa alaetapai).

dFi J+1 -0
avi_y i (3D)

coni =1,2 ..., N;j=21,2 ..,NC;k=1,2 ..,NC

dTi_, (32)
coni =1,2 ..., N;j=12 ..,NC

ya que la temperatura no aparece como variable independiente en la Ecuacion (18).

dFi J+1 _ S-k
dii gy (33)

coni =1,2 ..., N;j=21,2 ..,NC;k=1,2 ..,NC

dondedy = 1s j =k, obien 0s j esdistinto de k. Aqui las derivadas no nulas se
deben a que en la Ecuacion (17) aparecen las variables (1;.1)).

Derivadas de las relaciones de equilibrio (F nc.q+cOni =1, ..., N; j =1, ..., NC):

dFi,NC+1+j B dFi,NC+1+j B c":i,NC+1+j -0

avi_y i dTi_, dl_; (34

coni =1,2 ..., N;j=212 ..,NC;k=1,2 ..,NC
Submatricestipo B
Estas matrices contienen las derivadas parciales de las funciones del platoi

con respecto alas variables del mismo platoi.

Derivada del balance de energia: (F;;coni =1, ..., N):
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NC NC
oF,, d|RY, gvu d | HL, §1u (35)
=':7(1+5\/i) | 7(1+s|_i)=l
dT, dT, dT,
d | HL, 1.
F. i
d i1 - _ (1 + S_I) j=1 (36)
dli,j dli’]'
Derivada del balance de materia:(F;;,; coni=1,..,N;j=1, .., NC):
c":i,j+1 -
— = = - (1 +9V) g,
av; (37)
coni =1,2 ..., N;j=21,2 ..,NC;k=1,2 ..,NC
c":i,j+1 _ 0
dT; (38)
coni =1, 2 ,N;j =1 2 , NC
dF,.
—H2 - @9 5,
dl;, (39)

coni =1,2 ..., N;j=21,2 ..,NC;k=1,2 ..,NC

Derivada de las relaciones de equilibrio( Fnc.q; coni =1, ..., N;j=1, .., NC):

Ky 8, 0 1, | | - di
WO g, ) (40)
1, |

coni =1,2 ..., N;j=21,2 ..,NC;k=1,2 ..,NC

dFi,NC+1+j _ M Vi
di,, L,
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dFi,NC+1+j _ M Ii,j
dvi’k L.

K +V

- Sjk + (1 - TIij) =Vi+1’j
' Via  (4D)

dKi’j
av;
coni =1,2 ..., N;j=21,2 ..,NC;k=1,2 ..,NC

dFi,NC+1+j _ M 1i,j Vi
dT. L.

dKi’j
dT; (42)
coni =1,2 ..., N;j=1,2 ..,NC;k=1,2 ..,NC

en donde:

coni =1,2 ..., N;j=21,2 ..,NC;k=1,2 ..,NC

Submatricestipo C
Contienen lasderivadas delasfuncionesdelaetapai respecto alasvariables
delaetapa (i+1).

Derivadas del balance de energia: (F;, coni = 1, ...,,N):

NC
d| HV Voo
daF, i1 ,z; .+1,,] (43)
dvi+1’j dvi+1’j
NC
d| HV Voo
dFi,l _ i+1 ]z:; [EN] (44)
dTi+1 dTi+1
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=0 (45)

Derivadas del balance de materia (F;j,; coni=1,..,N;j=1,..,NC):.

Estas derivadas se calculan facilmente al igual queloindicado en los casos
anteriores. Laderivada con respecto alatemperaturay caudalesliquidos es nula. En
cambio, paralos caudales de vapor existen derivadas con valores unitarios segiin las
siguientes expresiones:

c":i,j+1 -0
dl; « (46)
coni =1,2 ...,N;j=21,2 ..,NC;k=1,2 ..,NC

c":i,j+1 _ 0
dTi.. (47)
coni =1,2 ..., N;j=12 ..,NC
c":i,j+1 _ 8
— =
Vg (48)

coni =1,2 ..., N;j=12 ..,NC

Derivada de las relaciones de equilibrio: (F;j,.nccOni =1, ..., N; j=1,...,NC):

dFi,NC+l+j _ 0

(49)
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dvi+1,k \/I+1 \/i+1 (50)
coni =1, 2, ,N;j=2,2 ..,NC;k=12 ..,NC
dFi,NC+l+j _ 0
d|i+1,k (51)

coni =1,2 ...,N;j=21,2 ..,NC;k=1,2 ..,NC

X.5.3  Procedimiento Numeérico de Resolucién

Como se haexplicitado en los CapitulosV y VI, todo mddul o de equipo debe
ser programado deformatal deinteractuar con el sistema de administracion ologica
central del simulador en € cual estarainserto.

En & esquema simplificado adjunto (ver Figura (X.8)) seindican € bloque
de entrada/salida de datos y la conexién con € sistema de programas de estimacion
de propiedades fisicoquimicas y € banco de datos general del simulador.

ENTRADA DE DATOS |

BANCO 5
DE MODULO DE CALCULO Il'l\'s'zlgggﬁ%%i
DATOS

| SALIDA DE DATOS

Figura X.8: Esquema general de funcionamiento.

Para este médul o, | as parametros de equipo aser introducidos por € usuario
son & ndmero de platos, el nimero de componentes, |as presiones en cada etapa, €
nimero y especificacion de las alimentaciones y extracciones laterales, la ubicacion
delascorrientesdeentrada/salidadd equipoy d tipo deinicializacion adoptado para
comenzar € proceso iterativo. Esto es, toda la informacion necesaria para que €
sistema de ecuaci ones planteado resulte compatible, 0 sea que existaigual nimero de
ecuaciones que de incognitas.

Debe destacarse, no obstante, que en nuestro planteo solo contemplamaosuna
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cascada de etapas tedricas (0 reales, a través de la ficiencia de Murphreg) en
contracorriente. De esta forma, no existen por é momento ni & condensador ni €
rehervidor, clasicos en las columnas de destilacion.

Es por elo que no especificamos ninguna de las variables asociadas a los
mismos, como ser € reflujo, la energia intercambiada en @ hervidor o en €
condensador, €tc.

Sea cual fuere d equipo a smular, la estimacién ddl punto inicial para
generar lasecuenciaiterativa esde sumaimportancia, yaqueunamalainicializacion
puede provocar un gran tiempo extra de computo o, eventualmente, la falta de
convergencia.

En la Figura (X.9) se muestra un diagrama |égico en e cual se mencionan
los pasos a seguir para gjecutar € calculo del médulo de equipo:

OBTENCION DE LOS PARAMETROS -
DE EQUIPO Y DATOS BASE DE DATOS
DE LA ALIMENTACION DEL SIMULADOR

INICIALIZACION DE LAS
VARIABLES DE ITERACION
VigrTar Ly

?

RECALCULA

JACOBIANO

VigrTur Ly
| et e e | paoe e pares
cALCULO DEL FISICOQUIMICAS
BASE DE DATOS
SIMULADOS

NUMERO
MAXTIMO DE
ITERACIONES

CONVERGE ?
ST I
IMPRIMIR DMPRESION DB BASE DE DATOS

LOS RESULTADOS |-
RESULTADOS SIMULADOS

PARE

PARE

Figura X.9: Pasos a gecutar parad célculo dd modulo.

Criterios deinicializacion

Debido a que € algoritmo desarrollado se basa en € método de Newton-
Raphson es evidente que  punto de arranque (inicializacion) esfundamental parala
convergencia. Este problema es critico en sistemas altamente no ideal es; tales como
las mezclas azeotrdpicas.
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En general debelograrse un perfil devariableslos més préximo posibleala
solucion. Si bien esimposiblelograr un criterio que contemple atodas las situaciones
posibles, se pueden implementar metodol ogias que cubran lamayoriadeloscasos. No
obstante, debe anticiparse que no existe un méodo de inicializacion que sea Gptimo
para todos los problemas.

Dadoquelasvariablesindependientesdd s stemason temperaturay caudal es
molares de vapor y liquidos, son éstas las que deben inicializarse de forma tal de
lograr una aproximacion suficientemente buena al perfil solucion.

Debido a que pueden darse alimentaci ones mdlti ples (también multifasicas)
0 bien extracciones (gaseosas 0 liquidas) en platos intermedios; éstas se deben tener
en cuentaen d perfil de caudales propuestos. Para ello, sobre la base delos caudales
liquidos y gaseosos que ingresan por tope y fondo respectivamente, se van
considerando las distintas corrientes intermedias (alimentaciones 0 extracciones)
segun € platoy lafase. De estamanera se dispone de perfiles escal onados de caudal es
totalesdevaporesy liquidos segun latopologiade sistema. Sin embargo, lasvariables
a inicializar son los caudales molares de cada componente, por lo tanto debe
transformarse € perfil de caudal es totales a este requerimiento.

Para ello deben disponerse |as composiciones de cada fase, en cada etapa.
Existen en general varias alternativas para la inicializacion; por gemplo: lineal,
constante, ideal, especifica, etc.

Enlainicializacion aperfil constante seigual an lascomposiciones asumidas
0 especificadas, ya sean de tope y fondo, en todos los platos, para cada componente;
tanto para liquidos como para vapores.

Otra alternativa consiste en tomar como composiciones ddl tope y fondo,
tantopara liquidos como paravapores, alosval oresestimadosy/o especificados, para
establecer un perfil lineal en funcién del nimero de platos entrelos valores extremos
para cada componente en cada fase.

Lamisma metodologia (lineal o constante) se adopta para las temperaturas
de cada etapa.

Otra estrategia supone, a partir de un perfil de caudales totales y
temperaturas obtenido segiin lo explicitado anteriormente; utilizar € método semi-
riguroso de lamatriz triadiagonal (Ecuaciones (7)) para calcular el primer perfil de
composi ciones (asumiendo comportamientoideal, esto es, K = f (T)), no dependiendo
delas composiciones de liquido y vapor; utilizando parallo las hipétesis de calculo
analizadas en la seccién anterior. Aqui, dados € perfil inicial de temperaturas,
obtenemos e de composiciones.

Es de destacar que no existe un método €ficiente para todos | os casos, y no
puede asegurarse convergencia (o mayor eficiencia) aplicando una estrategia de
inicializacion en particular para todos |os casos posibles de encontrar en la préactica.
No obstante, unaadecuadaestrategiadeinicializacion esunadelascaracteristicasque
distingueaun ssimulador frenteaotro, yaquemostraramaseficiencia(enlaobtencion
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dela convergencia) en un ndimero representativo de casos (test del agoritmo).

Célculo de las funciones discrepancia

Para el célculo delasfunciones discrepancias que involucran estimacion de
propiedades fisicoquimicas debe, en primer lugar, procederse al computo de las
mismas. Por g emplo, ental pias devapor, HV,,y deliquidos, HL; ,paracadaplatoy las
constantes de equilibrio, K;;, para cada componente y cada plato, segin puede verse
esquematicamente en la Figura (X.10).

INICIALIZACION DE VARIABLES INDEPENDIENTES. T;, v;; , |

oy tije

CALCULO DE FRACCIONES MOLARES PARA CADA FASE,
COMPONENTE Y PLATO (X;;, Y})).

i

SE CALCULAN LAS VARIABLES FISICOQUIMICAS
(CONSTANTES DE EQUILIBRIO, ENTALPIAS, ETC.).

SE CALCULAN LAS DISCREPANCIAS DE FUNCIONES
MASA, EQUILIBRIO Y ENERGIA.

SE VERIFICA CONVERGENCIA.
Figura X.10: Esquema de célculo de las funciones discrepancia.

Debe recordarse que cada una de las anteriores propiedades fisicogquimicas
exige un tedioso método de célculo, especialmente cuando la mezcla a tratar es
sumamente no ideal. Ademas, estos computos deben realizarse iteracion aiteracion,
etapa a etapa. Es por élo que la minimizacién de las iteraciones para lograr
convergencia es un punto vital.

Unavez calculadas|asfuncionesdiscrepancia(error), seeval Ualasumatoria
de los cuadrados de las mismas para verificar por comparacion con la cota de error
preestablecida, esto es, s se satisfacen todas las ecuaciones ddl sistema, que es
equivalente a obtener la solucion del problema.

Criterios de convergencia
Existe en labibliografia (y en los manual es de cada simulador), reportes de
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diversoscriterios paralaverificacion de convergencia. Esto es, cuando se considerara
que lanormadel vector discrepancia esta proximaal valor nulo (por gemplo, 10 ).
Por consiguiente, se debe implementar un criterio que presentelamayor generalidad
posible compatible con un menor tiempo de gecucion.

El primer factor a tenerse en cuenta es s 1os valores calculados para las
funcionesdiscrepanciason val oresabsol utosore ativos, lo cual haceen € primer caso
gue toda decisién basada en l1os mismas sea funcion del orden de magnitud que se
maneja para cada variable. No obstante, ain tomando valores relativos, é minimo
necesario paralanormadelasdesviaciones, esto es, lacotadeerror admisible, podria
estar afectado por € nimero de platosy € ndmero de componentes, condicionando
lageneralidad dd criterio.

Un método que permite salvar € inconveniente es usar el cociente entre dos
normas consecutivas, € cual seaproximaalaunidad conformeselograconvergencia.
Posee |la desventaja de utilizar una iteracién mas para la verificacion. Otro criterio
consisteen evaluar lanormadel vector de correccionesen lugar delasdiscrepancias,
con lo cual se evita la dependencia del criterio de decision con la cantidad de
incdgnitas asoci adas.

Resolucion numérica de la matriz Jacobiana

De acuerdo alo expresado, la matriz Jacobiana tiene dimensiones N x (2 x
NC + 1), donde como hemosvisto N esel nimero de platosy NC & de componentes.
Se tiene entonces, por gemplo, para 40 platos y 3 componentes un orden de 280.
Como se observa, a medida que seincrementa € nmero de componentes, aumenta
e orden (840 para 10 componentes).

Existen diversas maneras deresol ver € sistema de ecuaci ones cuya solucion
brinda e vector de incrementos para implementar € proceso iterativo. Dado que la
matriz Jacobiana es tridiagonal en blogques, un método natural esla resolucién por
eiminacién Gaussiana, utilizando una extension dd algoritmo de Thomas para
matrices tridiagonales. Este método es smple en cuanto a su implementacion
computacional, ocupando ademas poca memoria puesto que trabaja con submatrices
delamatriz general en el proceso de célculo (ver Capitulo IV). En otras palabras, no
es necesario trabajar simultdneamente con toda la matriz Jacobiana, ya que puede
resolversee sistemapor bloquesamedidaque seobtienen lassubmatricesnecesarias,
segin ya hemos comentado. Las consideraciones referentes a la estructura del
Jacobiano se han realizado en la Seccion (X.5.2.), por lo tanto, aqui se andliza €
diagrama | 6gico para laresolucion numérica del mismo.

Como se menciond anteriormente, las derivadas de las funciones
correspondientes al balance de materia (M), con respecto alasvariables deiteracion,
son directas. Por € contrario, € calculo delas derivadas de | as funciones balance de
energia (EN) y equilibrio (E) son mas complicadas y se analizan a continuacion.
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Calculodelasderivadasdelafuncién discrepancia de energia con respecto a todas
las variables

En general, es conveniente calcular las derivadas en forma analitica para
minimizar € tiempo de calculo. Esta opcién obviamente implica obtener la ecuacion
analitica de la derivada para cada opcion (método de estimacion) de propiedades
fisicoquimicasquepuedaplantearse. Lafacilidad parallevar acabo estatareadepende
fuertemente delafisicoquimicaempleada. En |o que sigue suponemos un esquemade
célculo basado en derivaciones numéricas, a los efectos de lograr validez general, a
costa de mayor tiempo de computo.

SE INCREMENTA LA VARIABLE CORRESPONDIENTE.

SI NOESLA TEMPERATURA LA VARIABLE INCREMENTADA, SE
RECALCULAN LAS FRACCIONES MOLARES.

SE CALCULAN LAS PROPIEDADES FISICOQUIMICAS CON LAS
NUEVAS COMPOSICIONES.

SE CALCULA EL NUEVO VALOR DE LA FUNCION DISCREPANCIA
(CON LA VARIABLE INCREMENTADA)
Y JUNTO AL VALOR ORIGINAL (VARIABLE SIN INCREMENTAR)
SE CALCULA LA DERIVADA EN FORMA NUMERICA.

SE DEPOSITA EL VALOR CALCULADO EN EL LUGAR
CORRESPONDIENTE DE LA MATRIZ JACOBIANA.

Figura X.11: Esquema ldgico para € célculo de las derivadas numéricas de las
funciones discrepancias correspondientes al balance de energia.

Si seanalizalafuncién discrepanciadeenergiadd platoi, se observaquees
funcion de todas las variables asociadas a mismo (I;;, T; y Vi), lacorriente liquiday
su contenido ental pico correspondiente al plato anterior en la secuencia (l;4, HL;;)
y lacorriente vapor y su correspondiente contenido ental pico pertenecientes al plato
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posterior en la secuencia (vi,1;; HVi.1). En la Seccion (X.5.2) obtuvimos dichas
expresiones. Como sabemos, para resolverlas en forma numérica hay que evaluar la
funcién y luego incrementar la variable independiente para obtener las derivadas
segun € esquema dela Figura (X.11).

Por otra parte, la funcion discrepancia de equilibrio es funcién de las
variablesdd plato (v;;, T; y1;;) y del caudal molar delacorriente gaseosaque proviene
del plato posterior (vi.1;). Luego, en este caso, paraindividualizar |as operaciones a
realizar debe contemplarse un indice para indicar & componente para € cual se
plantealafuncién discrepancia, € otro para referir alaetapay por dltimo, un tercer
indice que indica la variable con respecto ala cual se deriva.

Debe tenerse en cuenta ademas, que cuando se incrementa e caudal molar
deun componente, sedeben recal cular paratodos el os (unavez modificados caudal es
de vapor o liquido) los valores de las nuevas fracciones molares. Similarmente se
procede para calcular las restantes derivadas (segun las expresiones obtenidas en la
Seccion (X.5.2)). Unavez finalizado € célculoy completadolamatriz Jacobianadebe
procedersea su resolucién. De acuerdo al procedi miento de Newton-Raphson sedebe
ahora calcular los valores de los incrementos (4X) para todas las variables
independientes (v;, T; v I;;). Para élo, como hemos visto, por ser una matriz
tridiagonal en blogues, es conveniente utilizar la estructura especial parafacilitar €
célculo. Esqueméticamente se procede segiin lo indicala Figura (X.12).

Debe tenerse en cuenta en programas modulares que forman parte de un
sistemageneral, laposibilidad deno convergencia. Consecuentemente, esconveniente
tomar un nimero de iteraciones méximas luego del cual (s no se verifica
convergencia) sedepositan en las corrientes de salida los Ultimos val ores cal culados.
Por gjemplo, pueden tomarse 30 iteraciones. En este caso es necesario imprimir un
mensgje de error para que € usuario decida € procedimiento a seguir.

Esto persigue dos objetivos. El primero es impedir, ante una mala
incializacion, que € programa prosiga € cdlculo ininterrumpidamente, haciendo
infinito € tiempo de computo, si no alcanzara convergencia. El segundo objetivo es
€l de permitir a usuario contar con los Ultimos datos cal culados, ya que son de gran
importancia para evaluar la situacion.

Por otraparte, algunossimuladoresdan laposibilidad queel computoprosiga
ain después que alguno de los equipos (por g emplo una columna de destilacién) ha
arribado al nimero méximo de iteraciones y no logra convergencia. Esto se basa en
gued problema puede deberse alas condiciones dela(s) corriente(s) dealimentacion
alatorre; y a permitirse unanuevaiteracion delaplantacompleta, puede(n) meorar
sustancialmente (desde @ punto de vistade su proximidad al valor solucion) y por 1o
tanto permitir convergenciaded equipoen la siguienteiteracion delaplantacompleta.
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UNA VEZ CALCULADA LA MATRIZ JACOBIANA,
ECUACIONES (28) A (52), SE PROCEDE A LA DETERMINACION
DE LOS INCREMENTOS DE LAS VARIABLES INDEPENDIENTES

(CON LA SUFICIENTE PRECISION EN LOS CALCULOS).

EL VECTOR DE TERMINOS INDEPENDIENTES ESTA CONSTITUIDO
POR LAS FUNCIONES DISCREPANCIAS CALCULADAS SEGUN LOS
VALORES DE LA PRESENTE ITERACION.

SE RESUELVE EL SISTEMA (24) Y SE OBTIENE EL VECTOR DE
INCREMENTOS AXX.

SE LIMITAN LOSINCREMENTOS CON UN TOPE PREFIJADO
(PARA TEMPERATURAS POR EJEMPLO 10°C Y PARA VAPORES Y
LIQUIDOS 1/3 DEL CAUDAL MAYOR DE LAS ALIMENTACIONES).

SE EVITAN CAUDALESNEGATIVOS. LOS VALORES SUPERIORES A
LOS TOPES SE IGUALAN A ESTOS.

SE MODIFICA EL VECTOR DE VARIABLES INDEPENDIENTES
SUMANDOLE EL VECTOR DE INCREMENTOS.
Xk+l - Xk + Axk

CON EL NUEVO CONJUNTO DE VARIABLES INDEPENDIENTES SE
PUEDE COMENZAR UNA NUEVA ITERACION; CALCULANDO EN
PRIMER LUGAR LAS FUNCIONES DISCREPANCIAS Y VERIFICANDO
LUEGO EL CRITERIO DE CONVERGENCIA. EL CALCULO SE DETIENE
CUANDO EL ERROR SEA MENOR AL PREFIJADO (POR EJEMPLO 103)
O BIEN CUANDO SE CUMPLA EL LIMITE DE ITERACIONES
ACEPTADO (POR EJEMPLO, 30).

Figura X.12: Esquema ldgico para el calculo de la matriz Jacobiana
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X.5.4 Opciones Estructurales

Como se hamencionado en d listado de hipétesis, hasta aqui se adopt6 una
estructura tipo absorbedor/desorbedor o bien una columna de destilacion con
hervidor/condensador parcial. Ademas, se supuso sélo un conjunto de variables y/o
parametros de equipos especificos. Esto es asi ya que consideramos la existencia de
dos fases en equilibrio. Luego, se excluye un condensador total, por gjemplo.

En esta secci6n estudiaremos comointroducir nuevasvariantesestructurales,
lo cual esta intimamente ligado con las variables operativas (especificaciones) del
equipoy los grados de libertad del sistema.

Existen diversas variantes a considerar, por gemplo, se pueden plantear,
entre otras:

Condensador parcial

> Con carga cal 6rica especificada.

> Con relacion de reflujo especificada.

4 Temperatura de destilado especificada.

> Caudal de destilado especificado.

Hervidor parcial

> Con carga cal 6rica especificada.

> Con relacion de vaporizacion especificada.

4 Temperatura de fondo especificada.

> Caudal de fondo especificado.

Condensador total

4 Temperaturay relacion de reflujo especificada.
> Relacion de reflujo, carga cal orica especificada.
4 Con AT (grado de subenfriamiento) y relacién de reflujo especificados.

Fondos de torre, condensador / separador liquido-liquido, arrastre con vapor, etc.

El modelo introducido permite resolver la estructura indicada en la Figura
(X.13a) seguin lo discutido en las secciones anteriores, donde las corrientes de
extraccion laterales pueden o no existir.

Nos proponemas ahora analizar estructuras como lasindicadasen laFigura
(X.13b), en las cuales seincorporalaexistenciadd hervidor y condensador a equipo
de separacion (torre de destilacion).
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F,z, 54
Fy zy Sy
(b)

Figura X.13: (a) Absorbedor/desorbedor con muditiples
alimentaciones y extracciones laterales. (b) Columna de
destilacion con multiplesalimentaciones (Na) y salidas (Ns).

Condensador parcial con carga caldrica especificada

Vi =D

QC

Etapa 1

V2

L

Figura X.14: Esquema de la etapa 1,
considerada como un condensador
parcial.

Dado que en & condensador
parcial existe equilibrio de fases liquido-
vapor, € condensador es considerado
como una etapa de equilibrio mas. En las
Ecuaciones (17) (18) y (20) solo es
necesario adicionar la carga de
condensador en € balance de energia del
primer plato. Los demés parametros no se
modifican. Se supone que € producto de
tope se encuentra como vapor y la
totalidad del liquido proveniente de
condensador sereciclaalatorre. Lacarga
del condensador, Q., es constantey por lo

tanto no se alteran las derivadas obtenidas en la Seccion (X.5.2). En este caso, la
relacién de reflujo surge como resultado del cdlculo.
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Condensador parcial con relacién de reflujo especificada

A diferenciade caso anterior, la ecuacion de balance de energiadd plato 1
no puede utilizarse puesto que desconocemos Q.. Dado que & sistema de ecuaciones
y € ndmero de incognitas debe permanecer constante para mantener la
compatibilidad, se debe reemplazar la ecuacion del balance de energia por otra
apropiada. En su reemplazo utilizamos por lo tanto la definicion de la relacion de
reflujo. Para mayor claridad, en la Figura (X.14) se esquematiza € plato de tope
(condensador parcial) con sus corrientes asociadas.

Se define como reflujo a cociente (L, / V; = R) en donde V, es € producto
de tope ( @ destilado D). De aqui surge:

. - RV, = EN, =] 111.7RZ;v1].:0 (52)

expresion que reemplaza al balance de energia convencional, para e plato de tope,
segun |as especificaciones asignadas.

Por su naturaleza (existencia de 2 fases), son validas las ecuaciones ya
obtenidas para el esquemaanterior apartir delasrelaciones de equilibrio, por lo que
no se presentan modificaciones. No obstante, los balances de materia para cada
componente toman la siguiente forma:

11]. TV oV =

, = My =0

' (53)

conj =1,2 ..., NC

De lo expuesto se deduce que existen cambios en las derivadas de energia
correspondientesal plato detope. Estas modificacionesresultan de derivar lasnuevas
ecuaciones introducidas:

Balance de energia:
Matricestipo B
dEN; R dNE, . dNE,
dv,; diy dT,
Matricestipo C
dNE; o dNE,
dvy, dT,
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Balance de materia:
Matricestipo B

Matricestipo C

Las derivadas de las relaciones de equilibrio no presentan alteraciones,
excepto queadiferenciade planteo anterior (Seccion (X.5.2)) lasvariablesLyy V.1
ya no estén definidas.

Condensador parcial, temperatura especificada

Nuevamente, al igual qued caso anterior debedefinirse unanuevaecuacion.
En este caso se sustituye la ecuacion de energia en e primer plato por la siguiente
expresion:

gue se debe cumplir en virtud de la especificacién adoptada. Las otras ecuacionesno
se modifican. En este caso las nuevas derivadas resultan:

Matriz tipo B
dEN, o, dEN, 1 dEN, o
dv;; dT, diy
Matriztipo C
dEN dEN
-0, t-o0
dvy dT,

Condensador parcial, caudal de destilado especificado

En este caso serecurre areemplazar |a ecuacion deenergiade primer plato
por la expresion que corresponde a la especificacion del destilado:
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ENI:Zvlij:O (54)

Consecuentemente, lasmodificacionesen lasderivadasquedeben introducirseson las
siguientes:

Matriz tipo B
dEN dEN dEN
o1, —%-0,—2-0
dv;; dT, diy
Matriztipo C
dEN dEN
t-0,—%-0
dvy dT,

El resto de las derivadas no se modifica.

Hervidor parcial, carga caldrica especificada

Andlogamenteal caso yavisto del condensador, no se presentan dificultades
yaquee hervidor parcial esconsderado como una etapa deequilibrio més (plato N).

Seconsideraqueé producto extraido comofondoesliquidoy latotalidad del
vapor producido ingresa alatorre. Consecuentemente, e calculo esinmediato.

S se consideran hervidores y condensadores parciales en los cuales no se
especifican los calores puestos en juego, entonces debe especificarse otra variable,
como ser por iemplo larelacién de vaporizacion.

Hervidor parcial con relacion de vaporizacion especificada

Para una mejor comprension, se esquematiza el dltimo plato (hervidor) con
sus corrientes asociadas en la Figura (X.15).
Se define como R, (relacion de vaporizacion) ala expresion:
VN
R, = T (55)
N-1

Por lo tanto, en lugar de la ecuacién de balance de energia del plato N ahora
planteamos:

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



ENy = Vv ~ Lia Ry ;VN] Ry IZ;IN—IJ 0 (56)
Vy Ly-1
Etapa N Ox
Ly = B

FiguraX.15: Esquemadelaetapa N, cons deradacomo
hervidor parcial.

En este caso son vélidas las consideraciones realizadas para la opcion del
condensador equivalente, por 1o que se debe contemplar las modificaciones de las
derivadas correspondiente a plato N de una manera similar alaya expuesta.

Hervidor parcial con temperatura especificada

Para este caso son vélidas las consideraciones efectuadas para la opcion
equival ente(condensador parcial ), modificandosel 6gi camentel asecuacionesdel plato
N. Lafuncién energia adopta la forma:

ENy =Ty ~ T, = 0 (57)

Nuevamente, |as derivadas se modifican seguin € esquema ya analizado para e caso
equivalente.

Hervidor parcial, caudal de fondo especificado

En este caso sereemplazalaecuacion deenergiadel plato N por laexpresion
EN, = Z|Nj -B=0 (58)

L as derivadas deben modificarse de acuerdo al procedimiento ya visto en los casos
anteriores.
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Condensador total, temperatura y relacién de reflujo especificada

En esta opcidn no existe equilibrio en e primer plato, ya que todo € vapor
se condensa y no coexisten dos fases. La informacion de equilibrio, por lo tanto, no
puedetilizarse. Consecuentemente, deberdn incorporarsenuevasre aciones respecto
alos casos anteriores a los efectos de mantener & nimero deincognitasy ecuaciones
en forma compatible (grados de libertad del sistema).

Dado que se especificalatemperatura, nosepuedeusar € balancedeenergia
convencional para € primer plato ya que no conocemos la cantidad de calor Q..
Recurrimos areemplazar |aecuacion del balance deenergia por lareacion que surge
de latemperatura especificada, alos efectos de utilizar lainformacién disponible.

EN, = Top, - T, (59)

Por su parte, las ecuaciones correspondientes a l os balances de materia se modifican
de acuerdo al esquema siguiente (ver Figura (X.16)):

V, =D

Etapa 1 Qe

Va, L,

FiguraX.16: Esquemadelaetapa 1, considerada como
condensador total. Relacion dereflujo R definido como
R=L,/D.

My =1 +d

i~V

T (60)

Dado que se ha especificado la relacion dereflujo, podemos introducir esta
especificacion a partir de su definicion R = L, / V, ya que V, = D, € destilado
producido. De esta manera, ya que esta relacién no sdlo se cumple parala corriente
total sino para cada componente, se tiene, reemplazando en |a Ecuacion (60):

vy I+ R) —v,=0
(61)
conj=1,2,.. ,NC

Las ecuacionesdeequilibrio no pueden plantearse como semenciondarriba,
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ya que aqui no coexisten dos fases. Se debe encontrar otras NC ecuaciones
independientes para reemplazarlas.

Debidoaque V; y L, provienen de una misma corriente, sSus composiciones
sonigualesy por lo tanto se pueden plantear (NC - 1) ecuacionesindependientes que
loexpresen. Setoman las (NC - 1) primeras componentes, ordenadas alfabéticamente.

|.. V..
- X, - oo Ly /v -0

EN i Yy = - —=
g ) 4 EV]_]- (62)

1
conj =1,2 ..,NC-1

La restante ecuacion se obtiene de la definicidn de la relacion de reflujo
especificada R, notandose que es independiente respecto delas anteriores utilizadas.

NC NC
E L, - RV
-1

1 - lej - R Zvlj: 0 (63)
i

=1

12NC+1 -1

Delo expresado se deduce que las derivadas delasfunciones representativas
dela primer etapa sufren modificaciones respecto del caso base tratado en la seccion
anterior -absorbedor/desorbedor-.

Condensador total, relacion de reflujo, carga caldrica especificada

Dado que se ha especificado la carga cal drica, la funcién que representa
balance de energia puede escribirse de laforma:

L, HL, + V, HY, -V, HV, + Q = 0 (64)

Las funciones discrepancia de materia y equilibrio son similares a caso
recientemente planteado. Nuevamente, deberan modificarse las derivadas segin
corresponda en funcién de la Ecuacion (64).

Condensador total a temperatura de subenfriamiento (4T) y relacion de reflujo
especificada

En este caso, s AT = 0, se especifica la temperatura de burbuja. Aqui
contindian siendo validas las apreciaciones realizadas en los apartados anteriores
correspondientes a condensadores totales, considerando no obstante las siguientes
variantes:

Dado queno seconoced valor del calor intercambiado, setomaladefinicion
derdacion de reflujo como ecuacion que reemplaza al balance de energia.

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



Cap. X - Pag. 422
EN, =L, -RV; =0 (65)

Semantienen lasecuacionesquerepresentan a balancedemateriaparacada
componentey las (NC - 1) primerasrelacionesde equilibrio, segin lo detallado en los
casos anteriores. Para € reemplazo de la Ultima relacién de equilibrio, no obstante,
se toma la definicién de temperatura de burbuja, teniendo en cuenta € sobre-
enfriamiento especificado.

e T+AT ll'
El,NC+1 =1~ Z[K/ _J) =0 (66)

j=1

Otras especificaciones

Existen, ademas, posibilidades de plantear diversas variantes de operacion.
Para ello se expondran a modo de emplo dos casos utilizados normalmente en la
précticaindustrial.

Consideracion de fondos de torre

En este caso existe una corriente de vapor que alimenta a ultimo plato
(tomando d lugar del hervidor). Esta corriente aporta calor (al condensar en la
columna) y ademés se constituye en un agente de arrastre que facilita cierto tipo de
Separaciones.

Paratener en cuenta esta posibilidad bastara tomar la opcién de hervidor a
flujo cal orico especificado, reemplazando éste por € aporte entdl pico queingresacon
el vapor agregado.

ENy = Ly HLy + Vy HV, - Fy HF, - Ly, HLy, =0 (67)

dondeF, representad caudal devapor alimentadoen € ltimo plato, y HV suentalpia
especifica.

Paralasecuacionesdebal ancedemateriapor componentesdebeconsiderarse
el mismo agregado.

M, =v,. .+, -1 . -F =0 (68)
donde F,¥ representa el caudal de vapor incorporado. Dado que coexisten (se asume)

dosfases en equilibrio, son aplicables|as ecuaciones de dichasrelaciones en la etapa
N. Nétese que & vapor condensado no se asume como una nueva fase liquida.
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En cuanto a las derivadas, dado que d caudal ingresado es constante, no
introduce modifi cacionesrespecto del esquemarepresentativo de hervidoresparciales
acargacal Oricaespecificada. Aqui debe analizarselaposibilidad deformacién dedos
fases liquidas, a agregar agua a la mezcla que debe separarse. En este Gltimo caso
deben realizarse modificaciones a calculo, ya que como puede verse en € listado de
hipétesis, se ha supuesto siempre una sola fase liquida en € desarrollo del model o.

Consideracion de equilibrio liquido-liquido en el condensador

Dado que existe equilibrio en la etapa en cuestion (etapa nimero uno que
representa el condensador), puede adaptarse la situacién al esquema propuesto para
condensadores parcial es; considerando obviamente que en este caso € producto V; se
encuentraen faseliquiday lasrelaciones de equilibrio naturalmente se calculan para
fase liquido-liquido.

Este esquemaes Util en torres azeotropicas, en las cual eslafase heterogénea
en & condensador-separador es habitual.

Asimismo, la metodologia expuesta puede emplearse para contemplar
sistemas en los cuales existe equilibrio liquido-liquido en todas las etapas (como
ocurre en extractores liquido-liquido). Solo basta con tener en cuenta esta situacion
en & sistemade estimaci 6n de propi edades fisi coquimicas. Desded puntodevistade
model o, solo son necesarias modificaciones menores, interpretando las variables V
como pertenecientes a una corriente liquida (por emplo, la menos densa), al igua
gue las composicionesyy.

Deberemarcarsenuevamenteques € problemainvolucralacoexistenciade
dos fases liquidas y una vapor, € model o debe ser modificado para tomar en cuenta
dicha situacion con €& planteo de los balances y reaciones de equilibrio
correspondientes.

X.6 METODOS JERARQUICOS CON DOS NIVELES DE ITERACION

(INSIDE-OUT)

Estos métodos fueron introducidos para lograr algoritmos a la vez de
rigurosos, répidosy flexibles. El primero de esta familiadealgoritmos fue propuesto
por Boston (1970) y Boston y Sullivan (1974). Luego se incorporaron numerosas
maodificaciones alos efectos de mejorar la eficienciadd algoritmo original, tanto en
cuanto a la cantidad de opciones a especificar como a la velocidad de calculo, por
gemplo, modificando sustancialmente laformadeinicializacion.

Segln vimos en la Seccion (X.4), puede escribirse e balance de materia en
formamatricial, tal que quede expresado en funcion de | os caudal es mol ares de vapor
y de la temperatura, a través de la dependencia de la constante de equilibrio. Esta
estrategiasimplificalametodol ogia deresolucion (el algoritmo de Thomas, quetoma
ventgjadelaformatridiagonal delamatriz para plantear laeliminacion Gaussiana).

El problema radica en encontrar los flujos molares por cada componente
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dadoslosflujosmolarestotales(L; y V;) junto alatemperatura (parae calculodeK;).
Como vimoas, estos algoritmosimplican un gran nimero de iteraciones para mezclas
atamente no-ideales, en las cuales debe considerarse la dependencia de K;; con las
composiciones. Considerando simultaneamente todas | as correcciones (€l método de
Tomich -ver Seccion (X.5)) seevitan problemasde convergenciaindependientemente
del tipo de mezcla atratar (S existe unagran diferencia o no entre temperaturas de
burbujay rocio) pero seincrementa € tiempo de computo.

No obstante, ya mencionamos que la experiencia demuestra que € método
de Tomich, s bien es bastante Util para mezclas ideales y semi no-ideales, tiene
inconvenientes con las mezclas no-ideales. Mas aln, en general exige una buena
inicializacion para lograr convergencia. Por ultimo, € tiempo que involucra la
inversion del Jacobiano es muy importante cuando € nimero de etapas supera 40,
aproximadamente.

Para resolver varios de estos problemas, en |os métodos inside-out, (o de
doble jerarquia -de lazo interno y externo anidados-) a diferencia de los métodos
basados en la correccion s multaneadetodas las variables (el analizado en la seccion
anterior -Napthali y Sandholm, por gemplo-); se utiliza una estrategia de
aproximacion de valores para la constante de equilibrio tomando una funcion
aproximada con respecto alatemperatura, detal formadelograr minimizar e tiempo
de computo en | os cél cul osdetemperaturade burbujao rocio (en € lazo interno). Por
lo tanto, dada la temperatura, las constantes de equilibrio pueden calcularse
directamente mediante la aproximacion utilizada, la cua se supone lineal
dependiendo de un coeficiente, € cual debe calcularse sdlo en lasiteracionesexternas
(lazo externo).

Sin entrar en detalles sobre el método, la estrategia principal descansaen €
hecho que en general la presion de vapor de los componentes tiende a formar lineas
aproximadamenteparal € ascuando sel asgraficaen funcion delatemperatura. Luego,
puede aproximarse € valor de la constante K; de cada componente en funcién de la
volatilidadesrel ativas, «; con respecto auno definido como base, K. Este componente
base puede tomarse como un pseudo-componente o componente medio, que surge de
promediar alguna propiedad; por eemplo (Boston y Sullivan, 1974):

InK, =3 o Ink, (69)

dondew; =t/ J'ticoni=1,2, ..., NC.

ti = sz
{3 "
T

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



Cap. X - Pég. 425

lavariacion de K, con la temperatura se adopta segiin la siguiente expresion:

In(K) -A - (B/T) (71)

donde Ay B se determinan a partir de evaluaciones de K,, a diferentes temperaturas.
L uego para cada componente:

Kl. =« Kb

con lo cual dado € valor de K, los otros K; son cal cul ados répidamente.

También puede procederse de la misma forma para € céculo de las
entalpias, esto es, utilizar funciones de aproximacion paralas mismas, dependiendo
de coeficientes que deberan ser evaluados por cada iteracion del lazo interno; para
luego en @ lazo externo utilizar métodos rigurosos.

En sintesis, en € lazo interno, utilizando la aproximacion del calculo dela
constante de equilibrio (y de las ental pias) se resuelven los perfiles de temperatura y
composiciones de vapor Yy liquido, que satisfacen todos los balances. Sin embargo,
para cada solucion del 1azo interno debemos chequear |os resultados utilizando las
relaciones termodinamicas exactas. Esto se realiza en un lazo externo, habiéndose
cumplidolasanterioresoperacionesen € lazointernodecél cul o. Esdedestacarseque
en d lazo externo seitera sobrelas constantes de aproximacion delasformulas de K,
(A y B), o las correspondientes a la aproximacion de entalpias, y no sobre las
propiedades en si. Esta estrategia permite reducir en mucho € tiempo de cdmputo
total, que para problemas con un gran ndmero de componentes y etapas es también
una limitante en los métodos matriciales globales como € propuesto por Naphtali y
Sandholm.

En € lazo externo, € principal factor a controlar esla convergenciadelas
nuevas composiciones y volatilidades relativas entre |os componentes. Para ello se
utilizan model os fisicoquimicos rigurosos. Si no coinciden los val ores de volatilidad
relativa asi calculados para todos |os componentes, se generan nuevos valores, los
cuales son utilizados en las aproximaciones anteriormente mencionadas, en € lazo
interno.

Pueden existir varias estrategias para € calculo de los coeficientes de las
funciones de aproximacion para & célculo de los K;;, dependiendo del grado de
convergencia dd perfil de temperaturas, la no-idealidad de la mezcla, etc.

Russdl (1983) introduce algunas modificaciones al método de Boston y
Sullivan para contemplar de maneramés natural diversas especificacionesy acelerar
la convergencia. Para ello reordena las variables a converger en € lazo interno y
externo, logrando ciertas ventajas de performance.

En general, este dltimo méodo, con ciertas modificaciones, esta
implementado en varios simuladores comerciales. Las modificaciones tienen como
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objeto unaestrategiaadecuadadeiniciali zaci ones para cada opci on (especificaciones)
posible.

Enformagenérica, enlossimul adorescomercial esdisponiblesen el mercado
se encuentran habitual mente unafamilia de métodos provenientes de la estrategia de
doble jerarquia o (inside-out), y variantes pertenecientes a la familia de métodos de
correccion simultanea, como € analizado en la seccién anterior, propuesto por
Napthali y Sandholm (1970). Nuevamente, para este Ultimo caso se introducen
variantes que contemplan méodos especificos de inicializacion segin las
especificaciones, d numero de componentes o etapas presentes, € tipo de
configuracion, etc.

Dentro de este contexto, |os métodos semi-rigurosos expuestos en la Seccidn
(X.4) no son, por lo general, presentados como una alternativa en los simuladores
comerciales. Sin embargo, su utilidad se manifiesta en laincorporacion de variantes
particulares de los mismos que son utilizados especificamente en la generacion del
primer perfil (inicializacion), en lafamiliadeal goritmosde correccionessimultaness,
en los cuales como ya sabemos d puntoinicial es muy importante.

X.7 METODOSDE RELAJACION

Laprincipal diferencia de esta clase de métodos radica en que los balances
de materia, y a veces también los de energia, seresuelven en forma no estacionaria.
Se parte de una condicién inicial conocida (temperaturas, caudales y compaosiciones
para todas las etapas) y se resuelven las ecuaciones diferenciales y algebraicas
correspondientes en forma numérica a los efectos de obtener los cambios en
temperaturas de etapas, caudales y composiciones. El resultado buscado es € estado
estacionario a cual sellega, y no las trayectorias temporal es.

Los métodos de relgjacién han mostrado ser muy estables. Presentan €
inconveniente de la convergencialentarespecto alos otros. Suimportanciaradicaen
gue permiten la aproximacion de las condiciones transitorias que ocurren entre €
tiempo en que se produce una perturbacion y € tiempo en que se alcanza € nuevo
estado de equilibrio o estacionario. También es posible que en casos en que la
convergencia seadificultosa paralos méodosanteriorespuedal ograrse convergencia
por medio de esta fil osofia.

Un andlisis de los métodos para simulacion dinamica de equipos de
separacion mlltiple etapa se verd en e Capitulo XV.

X.8 MULTIPLES SOLUCIONES EN EQUIPOS DE SEPARACION
MULTICOMPONENTESMULTIPLE ETAPA
Dado que € sistema de ecuaci ones pertenecientes al model o que representa
a los equipos de separacién multicomponentes en cascadas mltiple-etapa es por 1o
general fuertementenolineal, no debiera extrafiar laposibilidad de obtener mdltiples
soluciones. Por gjemplo, modelos sencillos (pero no-lineales) como los reactores
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exatérmicos son conocidos por la presencia de més de una solucién en estado
estacionario, planteandose luego problemas tal es como la control abilidad, estabilidad
de los estados estacionarios, s es posible alcanzarlos con ciertas politicas de puesta
en marcha, s son reales (es decir que se corresponden con € comportamiento
experimental del sistema), etc.

Si bien en @ érea de reactores d tema es bastante conocido, no se ha
avanzado lo suficiente en d campo de la destilacion. En efecto, dado que solo hace
unas pocasdécadas pueden resol verserigurosamente model osadecuados paramezcl as
multicomponentes de comportamiento no-ideal, no debe asombrarnos que recién a
partir de los Ultimos afios se haya comenzado a reportar en la bibliografia, y por lo
tanto a estudiar profundamente la posibilidad de la existencia de multiples estados
estacionarios en destilacion, tanto convencional como azeotrdpicaoreactiva. Si bien
se adoptaron diferentes planteos tedricos para estudiar esta cuestion, se pensaba
originalmente que alin cuando podrian existir multiples soluciones, éstas serian no
reales, ya que corresponderian a temperaturas o composiciones fuera del rango de
trabajo. En efecto, dado que las composi ciones estan limitadas entre ceroy unoy las
temperaturas en destilacion son fuertemente acotadas, era natural pensar de esta
manera, esto es, una solucion real y eventualmente otras con identidad sdlo
matematica.

Desde € punto de vistatedrico, € primer problema a comprender es que no
existe un método general para poder estimar cuando un sistema de ecuaciones no
lineales tiene més de una solucion. Existen métodos mateméticos (homotopia) que
permiten plantear un sistema de ecuaciones diferenciales asociado a modelo
analizado, de tal forma de encontrar todos los estados estacionarios del mismo. Sin
embargo, la discusion de tales métodos esta fueradd alcance de esta obray resultan
costosos de implementar en términos de modelado y esfuerzo de calculo. Por otra
parte, no se puede garantizar, ain asi, que se encuentren todos los estados
estacionarios (soluciones) posibles. Asi las cosas, € problemaalin hoy estdmés cerca
del arte que de la ciencia. En efecto, para sistemas de ecuaciones no-lineales
complgios las mdltiples soluciones son en general encontradas a través de
experimentos numeéricos, perturbando ciertos parametros deinicializacion apartir de
soluciones ya halladas, recorriendo un lazo de histéresis, como se mostrard mas
adelante.

Magnusen y colaboradores (1979) en un interesante trabajo fueron los
primeros en reportar mltiples estados estacionarios en destilacion azeotrdpica.
Existen variasformas de definir lasmulltiplicidades o multiples estados estacionarios.
Aqui consideramaos mltiples estados estacionarios al fendmeno por € cual, dadas|as
especificacionesestructural esdelacolumna(nimerodepl atos, platosdealimentacion
y extracciones, €tc.), y las condiciones operativas (caudal de reflujo, calor en
rehervidor, etc.), encontramosdistintos perfilesinternos(decomposi ciones, caudal es,
temperatura, etc.) que satisfacen todas las ecuaciones del modelo, fijadas las
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composiciones de todas las corrientes de entrada. N6tese que podemos también
estudiar € caso contrario, en € cual tenemos multiples estados de entrada que se
correspondan a un perfil dela columnaen la solucion.

En e caso de referencia, 1os autores reportaron tres estados estacionarios
posibles para ciertas especificaciones de la columna. A partir de este trabgjo,
NuMerosos reportes aparecieron en la literatura especializada comunicando nuevos
casos, en diversas mezclas y con distintas configuraciones. Por gemplo, entre los
casos recientes pueden citarse € trabgjo de Beckiaris y colaboradores (1993)
detectando multi pl es sol uciones para una columna que trata una mezcla azeotropi ca.
También se han encontrado multiples soluciones en columnas que tratan mezclas
semi-ideal es (Jacobsen y Skogestad, 1990), o en columnasreactivas, comopor gemplo
los casos publicados por (Ciric y Miao, 1994) para la obtencion de etilen-glical, y
Nijhuis y colaboradores (1993) para una columna de obtencion de MTBE (metil,
terbutil éer, un aditivo parala gasolina).

A partir de estos hall azgos, muchos grupos de investigacién han tratado de
investigar las causas de las multiplicidades. Entre otras, se ha determinado que los
siguientes son factores que inciden fuertemente en la posibilidad de encontrar
multiples solucionesal resolver un model o correspondientea cascadas mulltiple-etapa
procesando mezclas multicomponentes:

4 El nimero de soluciones esperadas depende de los coeficientes de los
términos no-lineales (que a su vez dependen de las especificaciones
realizadas). Pequefias variaciones en estos coeficientes pueden afectar
drasticamente la presencia o no de multiples estados estacionarios.

4 Laexistenciade multiples solucionesen € model o puede estar condicionada
por € tipo de método fisicoquimico utilizado para la estimacion de las
propiedades.

> Lainicializacion influyedrésticamente en el tipo de solucion encontrada. En

casos en los cuales existen multiples soluciones, pequefios cambios en las
inicializaciones pueden provocar la convergencia hacia una de elas en
detrimento de las otras.

> Las multiples soluciones pueden estar directamente influenciadas por la
forma (curvatura) de los perfiles de composiciones, etapa a etapa (Bekiaris
y colaboradores, 1993).

Enloquesigue, y amodo deilustracion, sereproduciran algunos resultados
obtenidos en el trabajo de Benz y colaboradores (1997) en d cua se andliza la
influencia de distintos factores presentes en e modelo para la posibilidad de la
obtencion demultiples soluciones, o en otrostérminos, lasensibilidad delapresencia
delas multiples soluciones a distintos pardmetros caracteristicos del modelo. En este
trabajo seanaliza un caso tipico reportado en laliteratura (Beckiarisy colaboradores,
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1993); que consiste en una columna azeotrépica que procesa acetona, metanol y
benceno, este dltimo como agente de ruptura del azedtropo. Pueden obtenerse
diferentes soluciones segin € método empleado, ya sea desde e punto de vistadela
estimacion de las propiedades fisicoquimicas o del algoritmo propuesto para la
simulacion, y por dltimo, los puntos de inicializacién y la estrategia de resolucion
(técnica numeérica) empleada.

En la Tabla (X.1) se indican los datos que caracterizan la columna bajo
andlisis.

TablaX.1
ESPECIFICACION Relacion de reflujo, calor entregado en € hervidor
Platos 44 (incluye rehervidor y condensador)
Condensador Total

Agente de Arrastre (E): Benceno, plato: 40.

Mezcla Azeotrépica: Acetona, heptano; plato:  40;
composicion molar: 0.9, 0.1; cauda: 100 kmol/min.
Destilado = 90.9 Kmol/min

Alimentaciones

Método Fisicoquimico UNIFAC, NRTL, WILSON, etc.

En la Figura (X.17) se indican diferentes resultados seglin sea el modelo
utilizado.
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Figura (X.17)

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



Cap. X - Pag. 430

Puede observarse que para cierto rango de valores L, (caudal reflujado ala
torre) existen diferentes val ores posiblesdecomposicion, X,, del producto (destilado).
Lagréficamuestraquelasramas de alta composi cion o baja composi ci on se obtienen
a partir de distintos métodos de calculo. No obstante, para este caso particular,
también puedelograrseun diagramasimilar utilizando un Unicoalgoritmoy variando
los métodaos de estimacion para las propiedades fisicoquimicas. Aqui se emplean 4
algoritmosdistintos, dos pertenecientes alafamiliabasada en la estrategiains de-out
(Russdl, 1983) y | os otros basados en | os métodos de correcci 6n simultanea (Napthali-
Sandholm, 1971). Como puede observarse, alin manteniendo un mismo método de
estimacion para las propiedades fisicoquimicas, se obtienen diferentes soluciones,
segun & método (algoritma) de resolucién empleado.

Por otra parte, la Figura (X.18) muestra que para un mismo algoritmo de
cdlculo, utilizando diversos métodos de estimacion para las propiedades
fisicoquimi cas encontramos nuevamente | os di stintos estados estacionarios, segin €
método empleado. En € trabajo citado se han utilizado algoritmosimplementados en
simuladores comerciales (PRO Il y HYSIM), a igual que las correaciones
fisicoguimicas correspondientes.
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/ —¥—WILSON
0.96 v
v
« /
x /'
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Figura X.18

Dentro de este contexto, cabe preguntarse si las soluciones son reales 0 bien un
artilugio numérico, dependiendo ddd modelo adoptado. En este caso debemos
comprender que cuando se introduce un cambio en & modeo fisicoquimico
simplementecambiamosel model o, y por |0 expresadomésarriba, podemosencontrar
0 no en cada uno de ellos, mltiples soluciones. También sucede lo mismo para las
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distintas hip6tesis adoptadas, ya que involucran un cambio de modelo.

Por otra parte, s utilizamos un mismo modelo (riguroso) y ademéas las
mismas ecuaciones para la estimacion de las propiedades fisicoquimicas, y
encontramas multiples estados estacionarias, entonces debemos suponer que todos
ellos son soluciones al modelo (no e sistema real) planteado. Si hacemos que €
model 0 sea cada vez mas riguroso (préximo a comportamientoreal) y las soluciones
aln subsisten, debemos deducir que existen muchas posibilidades acerca de la
existencia de los multiples estados estacionarios.

Parala verificacion delos mismos, también podriamos utilizar simuladores
dinmicos, yaqueellosno sdlo nosindican losdistintos estadosfinal esobtenidos, sino
tambi én latrayectoriatemporal seguida por |as variables cuando viajan de un estado
al otro. Ademas, puede estudiarse la estabilidad de cada solucion.

Por otra parte, nos podriamos preguntar cémo alcanzar (de existir y ser
estables) todos | os estados estaci onarios posibles en funci6n de una politica particul ar
de arranque de la columna. Este punto sera discutido en € Capitulo XV, utilizando
| 6gicamente un simulador dinémico.

Obviamente, latnicaformadeverificar laexistenciadelosmdltiplesestados
estacionarios para un sistema dado es recurriendo a la experimentacion, hecho que
debe realizarse en una planta piloto. Dorn y colaboradores (1997), han probado bajo
ciertas condiciones, la existencia de multiples estados estacionarios en una columna
operando en una planta piloto.

PROBLEMAS PROPUESTOS

P1) Planteerelgjar |a hipttesis que asume la ausencia de reacciones quimicas. ¢Qué
debe modificarse en este caso y qué nuevos datos necesita para plantear d modelo?
Escriba @ sistema de ecuaciones resultante.

P2) ¢Como se puedetener en cuenta el calor intercambiado através delas paredesde
la columna considerando e calculo de los respectivos coeficientes peliculares?
¢Complica esto € método de solucién del sistema de ecuaciones?.

P3) ¢Como se puede contemplar en e modelo un extractor liquido-liquido?. ¢Es
necesario modificar sustancialmented modeloyadiscutido?. ¢Y paraun sistemaque
contiene dos fases liquidas y una vapor 2.

P4) ¢].os métodosrigurasos discutidas, aseguran convergenciacual quieraseae punto
de inicializacion utilizado?. Tedricamente, cuando la mezcla es no-ideal, ¢puede
demostrarsequelainicializacion quetomaun perfil lineal esmenosadecuadaqueuna
estimada resolviendo € sistema con méodos semi-rigurosos?.

P5) Plantee un diagrama de flujos para confeccionar un programa que calcule una
torre de destilacion por € método propuesto por Napthali y Sandholm. Suponga que
dispone de subrutinas paralaestimaci 6n del as propi edadesfisi coquimi casnecesarias,
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a igua que los métodos numéricos de resolucion de sistemas de ecuaciones
algebraicas que necesite.

P6) ¢Se complica e planteo del modelo si se quiere resolver sistemas de columnas
acopladas cualquiera sea las conexiones entre elas? ¢Cua es € problema més
importante a resolver?. ¢Proviene de agregar nuevas variables o esta asociado a la
representacion estructural del sistema?.

P7) Cudl eslarazon por lacual puede esperarse que unacolumnade destilacién tenga
mas de un estado estacionario?. ¢Qué puede hacer para confirmar si son reales?

P8) ¢Cuando se justifica d uso de modelos ssmplificados para estimar costos de
columnas de destilacion®?.

P9) ¢Puede utilizar € model o discutido en este capitul o para verificar laperformance
deun lazo de control?. ¢Y para disefiar una columna batch?.

P10) Suponga que debe disefiar una columna con rellenosy dispone de un simulador
con mAdulos como | os discutidos en este capitulo. ¢Como debe proceder?.
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