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Resumen

El presente trabajo analiza el comportamiento de una mezcla multicomponente en
un destilador Batch ideal. Las condiciones de operacién y modelado matematico de
las ecuaciones se resuelven a partir de métodos cortos mediante las ecuaciones de
Fenske-Underwood y Gilliland, basados en el aporte de (Sundaram & Evans, 1993).
Para el desarrollo de este trabajo, se consideroé las siguientes condiciones de
operacién de la columna: mezcla multicomponente utilizada es tratada como mezcla
ideal, temperatura de ebullicion de la mezcla, volatilidades relativas constantes, flujo
constante de vapor y un tiempo de operacion de dos horas. La mezcla seleccionada
para el desarrollo de este trabajo es el corte de nafta liviana proveniente de la
Refineria Estatal de Esmeraldas. Las propiedades de cada componente presente en
la mezcla son determinadas a partir de revision bibliogréfica. Las ecuaciones
modeladas son sometidas a un proceso interactivo que determina el nimero minimo
de etapas en funcién de la variacion de reflujo y la variacion de tiempo, a las
condiciones de operacion establecidas en estudios anteriores considerados como
referencia. El algoritmo de calculo interactivo del nimero minimo de etapas fue
elaborado en la plataforma Matlab, mediante lenguaje de programacion y evaluado

para un determinado numero de platos.

PALABRAS CLAVE:

e DESTILACION MULTICOMPONENTE
e REFLUJO VARIABLE

e VOLATILIDAD RELATIVA

e MODELOS MATEMATICOS
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Abstract
The present work analyzes the behavior of a multicomponent mixture in an ideal
batch still. The operating conditions and mathematical modeling of the equations are
solved from short methods using the Fenske-Underwood and Gilliland equations,
based on the contribution of (Sundaram & Evans, 1993). For the development of this
work, the following operating conditions of the column are considered: the
multicomponent mixture used is treated as an ideal mixture, boiling temperature of
the mixture, constant relative volatilities, constant steam flow and an operating time
of two hours. . The mixture selected for the development of this work is the cut of
light naphtha from the Esmeraldas State Refinery. The properties of each component
present in the mixture are determined from a bibliographic review. The modeled
equations are subjected to an interactive process that determines the minimum
number of stages as a function of the reflux variation and the time variation, at the
operating conditions established in previous studies considered as a reference. The
algorithm for the interactive calculation of the minimum number of stages was
developed in the Matlab platform, a programming language, and evaluated using a

certain number of plates.

KEYWORDS:

e MULTI-COMPONENT DISTILLATION
e VARIABLE REFLUX

e RELATIVE VOLATILITY

e MATHEMATICAL MODELS
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Capitulo |
1. Generalidades

1.1. Introduccién

La destilacion es una importante operacion unitaria en la industria quimica,
fundamentada en la separacién de mezclas liquidas binarias o multicomponentes;
los niveles de separacion de mezclas dependen de factores como: propiedades de
mezcla, caracteristicas de la columna (Krell, 1982). Varias herramientas de disefio
se construyen a partir de métodos: gréfico, corto y riguroso, establecidos por
ecuaciones de balance de materia y energia, al predecir la dinamica,
comportamiento y condiciones de frontera del proceso (Garcia Garcia & Gonzéalez

Ponce, 2014).

Un procedimiento corto presentado por Sundaram y Evans (1993) para
simular una operacién de destilacion por lotes, se fundamenta en las ecuaciones de
Fenske-Underwood-Gilliland para una columna de destilacion Batch; el modelo
planteado de la columna por lotes se asemeja a una seccién rectificadora, con
incremento variable de tiempo y un proceso de integracion explicita de primer orden
con las resoluciones de las ecuaciones FUG en cada paso de tiempo. Los estudios
establecen comparaciones graficas entre las composiciones instantdneas de liquido
y vapor en funcion de la alimentacion inicial que destila, con una gran concordancia

de datos entre el modelo establecido y la simulacion.

La sintesis de destilacion por lotes presentado por Sundaran y Evans (1993),
permite separar una corriente de alimentacion suministrada en varios productos con
una sola columna, el método propone una superestructura con todas las
combinaciones posibles incorporadas en su interior, al realizar la separacién
requerida con programacion no lineal y una metodologia de optimizacion estandar.

Con base en los resultados, al considerar que la superestructura se resuelve a partir
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de las ecuaciones de balance de materia, balances parciales y restricciones, se

obtuvo valores éptimos en cortes y la relacion de reflujo.

Un método corto estudiado por Cerda y Westerberg (1981) para columnas de
destilacion complejas con reflujo minimo, es un método que determina: las
condiciones minimas de reflujo, nUmero de etapas y la ubicacion del plato de
alimentacion, para columnas ordinarias y térmicamente acopladas; al considerar,
componentes clave no adyacentes, por estimacion del reflujo minimo aproximado
con métodos de Underwood-Colburn. Los resultados obtenidos permiten establecer

el reflujo de una forma sencilla, con precision y pocas interacciones.

Un modelo corto presentado por Gadalla y colaboradores (2003) para el
disefio retrofit de columnas de destilacién, se enfoca en un modelo de
modernizacion de columnas de destilacion ya existentes, mejorando su rendimiento
con combinaciones de modelos de integracion de calor. Estos modelos se basan en
el método Underwood modificado, correlaciones de Gilliland y Kirkbride, la ecuacién
de Fenske y balances de materia. El estudio determina un modelo que calcula:
caudales, temperatura, compaosiciones del producto y cambios de volatilidad relativa,

superando limitaciones de los otros modelos cortos establecidos.

Para la destilacion multicomponente presentado por Dominguez y
colaboradores (2011) se desarrollé una interfaz grafica utilizando métodos cortos, las
consideraciones para el desarrollo del proceso fueron: simulacién en estado
estacionario, proceso de operacion a reflujo permanente y médulos empleados por
el método FUGK. Los resultados que se obtuvieron de la interfaz gréfica facilitan la
construccion de disefios preliminares de las torres de destilacion mediante el célculo
de parametros principales como: nimero de platos tedricos, composiciones en el

destilado y los fondos, plato de alimentacion.
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Un estudio desarrollado por Narvaez Garcia y colaboradores (2013) de un
“‘método corto para una destilacion Batch multicomponente, al considerar una
politica de reflujo variable”, utilizé6 componentes clase |, clase Il y condiciones como:
volatilidades relativas constantes, flujo constante, acumulacion despreciable de
vapor y liquido en cada plato; con el empleo del método FUG. Este estudio
determina las etapas tedricas, reflujo minimo, la cantidad de destilado, fondos y su

composicion.

El estudio presentado por Narvdez Garcia y colaboradores (2014) sobre la
aplicacion de tres indices de calidad o rendimiento (factor de capacidad de Luyben,
costos anuales totales y ganancia anual), con el disefio de una columna de
destilacion por lotes que trabaja a reflujo variable mediante el método abreviado de
Fenske-Underwood-Gilliland, para cuatro componentes (benceno, tolueno, etil-
benceno y orto-xileno) que se separan y purifican a una fraccién molar de 0,97 o
superior. En este estudio analiza el rendimiento del sistema al utilizar columnas de
destilacion con 10, 20, 30, 40 y 50 etapas teoricas con un flujo de vapor de ebullicion
establecido en 100 kmol / h. Los resultados de este estudio confirman que requiere
una relacién de reflujo cercana al minimo, y una ganancia anual de indice de mejor

calidad, para el caso de reflujo variable fue la columna con 50 etapas.

Para una columna de destilacion por lotes se present6 un estudio
comparativo elaborado por Narvaez Garcia y colaboradores (2017), mediante los
métodos desarrollados por (Narvaéz Garcia, Zabala Loria, Rocha Uribe, & Rubio
Atoche, 2013) y Diwerkar. Los resultados de ambos métodos se comparan para su
validacion con los resultados utilizando el método riguroso presentado por
Domenech y Enjalbert. Sin presentar diferencias significativas establecidas por la

desviacion maxima calculada que fue inferior al 3% para ambos métodos cortos.
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1.2. Planteamiento del problema

En la actualidad el disefio de procesos desempefia un conjunto de
alternativas para el desarrollo e innovacion en éreas que involucran una
optimizacion, ingenieria, informacion e intensificacion. Las columnas de destilacion
como operacion unitaria fundamental en la separacion de hidrocarburos
provenientes del petréleo, presenta una necesidad de establecer un conjunto de
parametros y condiciones: como un disefio preliminar de un equipo, a partir de

métodos y requerimientos de la industria de refinacion (Perdomo Hurtado, 2007).

Segun (Narvaéz Garcia, Zabala Loria, Rocha Uribe, & Rubio Atoche, 2013),
Los métodos basados en modelos mateméticos como: método gréfico, corto o
riguroso, establecidos para las columnas de destilacion, se caracterizan por
presentar balances de materia y energia; el problema recae en el método riguroso
debido al modelo complejo de disefio de plato, y la resolucion por estrategias
numeéricas, con una formulacion de mdultiples disefios de columnas de destilacion

gue no son parte del disefio final (Jiménez Gutierrez, 2003).

1.3. Justificacion e Importancia

Segun (Semplades, 2017), El plan nacional de buen vivir sefiala un cambio
en la sociedad ecuatoriana del conocimiento, se basa en una economia de bienes
infinitos mediante el desarrollo tecnolégico, innovacion y su insercién en la matriz
productiva, a través de la generacion de entornos, fortalecimiento de cadenas
productivas, potenciamiento de las industrias basicas como la industria
petroquimica, al generar nuevas tecnologias incorporadas al desarrollo en procesos

de produccion eficiente y generacion de conocimientos.

En el plan toda una vida, las nuevas tecnologias que permiten el desarrollo

de procesos, que precisan profesionales con conocimientos de software de
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simulacion, al posibilitar analisis, evaluaciones de comportamiento y desempefio con
resultados satisfactorios para su posterior aplicacion en la industria; ademas de
conocimientos que faculten la generacion de modelos matematicos y algoritmos para

su posterior simulacién (Semplades, www.gobiernoelectronico.gob.ec, 2017).

El método riguroso es uno de los métodos mas complejos, estd compuesto
por un conjunto de ecuaciones algebraicas no lineales relacionadas de forma directa
en parametros como: equilibrio, entalpia y balances de materia; que al ser
trasladadas a un ambiente de modelado y simulacién por computadora requieren un
alto costo computacional, excesivos tiempos de resolucion por la capacidad de
procesamiento de computo; en comparacion con los métodos aproximados,
requieren menores parametros, ecuaciones algebraicas y costos computacionales
bajos. Los resultados pueden ser considerados como datos iniciales para los

procesos de optimizacién (Sanchez Mares, 2006).

Este trabajo de titulacion, pretende analizar el comportamiento de una
columna de destilacion multicomponente discontinua de una mezcla de
hidrocarburos a través de los métodos cortos, mediante el modelamiento matematico
de las ecuaciones y la simulacién computacional, al considerar un régimen de reflujo

variable.

1.4. Objetivos
1.4.1 Objetivo general

Elaborar un programa de simulacion de una columna de destilacién
multicomponente discontinua considerando un régimen de reflujo variable utilizando

métodos cortos en Matlab.
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Objetivo especifico

Determinar las ecuaciones que permiten representar una columna de
destilacion Batch con régimen de reflujo variable para una mezcla
multicomponente ideal por los métodos cortos.

Simular el algoritmo de la columna de destilacion discontinua por el método
corto mediante programacién en Matlab.

Evaluar los datos obtenidos de las composiciones del destilado y los fondos
de la columna de destilacion.

Comparar los resultados obtenidos del proceso de destilacion propuesto con

las variables de salida de un simulador comercial.

Variables de Investigacion
Variables Independientes

Tiempo de Operacion

Variables Dependientes

Flujo Remanente

Composicion en el destilado y fondos

Reflujo

NuUmero minimo de etapas

Reflujo minimo.
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Capitulo 1l
2. Fundamentacion tedrica
2.1. Destilacion
La destilacion es un método que permite separar componentes de una
mezcla y la distribucién de la sustancia entre las fases liquida y gaseosa o en ambas
fases; una correcta manipulacion de las fases a través de vaporizaciones y
condensaciones posibilita una separacion completa de los componentes en sus

estados puros (Treybal, 1981).

2.1.1 Destilaciéon continua
La destilacién continua es un proceso de separacion de mezclas que se
produce de forma ininterrumpida, su materia prima al inicio es precalentada hasta un
determinado valor que favorece la separacion de los componentes de mezcla por el
destilado y los fondos, al abandonar el equipo de forma continua (Krell, 1982).
Presenta las siguientes ventajas:
- Tratamiento térmico agresivo.
- Mayor rendimiento.
- Permite la recuperacién de disolventes.
- Consumo energético minimo.

- Obtener una composicion especifica en los productos.
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Figura 1.

Equipo Destinorm

T

=R

Nota: Equipo Destinorm para destilacion continua al vacio. a = dispositivo de
llenado, b = recipiente de alimentacion calentado, ¢ = pipeta graduada, d = tubo de
calentamiento para la alimentacion, e = tubo de conexion con entrada de
alimentacion, f = parte inferior de la columna, g = bobina, h = cabezal de la columna
con pipeta graduada, i = pipeta graduada, k = conexion de vacio. | = manémetro de
contacto, m = calentador de matraces, n = tablero de distribucién, o = fondo, p =

punto de muestreo: g = medidor de reflujo de fondos. Tomado de (Krell, 1982)
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2.1.2 Destilacion Batch

La destilacion Batch o discontinua es una separacion de mezclas que permite
la obtencion de componentes puros mediante el aumento continuo de la relacion de
reflujo, al mantener constante la calidad del producto en el destilado. La destilacion
discontinua permite manejar cantidades pequefias de mezclas organicas
multicomponentes y asi obtener grados razonables de pureza, por ejemplo,

recuperacion de componentes valiosos (Richardson, Harker, & Backhurst, 2002).

Figura 2.

Equipo de destilacién Batch

— ’@’ - Product
_U

Steam

Boilar

Nota: Columna de destilacion Batch. Tomado de (Richardson, Harker, & Backhurst,

2002)
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2.2. Tipos de destilacion
2.2.1 Destilacion simple Atmosférica

La destilacién atmosférica es un método de separacién de componentes
presentes en una mezcla, con una presion de operacién similar a la presion
atmosférica. Esta separacion es posible para componentes donde la diferencia de
temperatura de ebullicién y volatilidad relativa no es adyacente (Angurell, y otros,

2021).

2.2.2 Destilacion a Presion reducida

La destilacién a presion reducida o destilacion al vacio es un proceso de
separacion para mezclas liquidas que no pueden ser divididas por destilacién
atmosférica o sufren descomposicion térmica antes de su punto de ebullicion normal.
Este proceso utiliza una bomba de vacio que permite destilar componentes de
mezcla a una temperatura inferior a la temperatura de ebullicién (Angurell, y otros,

2021).

2.2.3 Destilacion Fraccionada

La destilacion fraccionada es un método de separacién de mezclas liquidas
cuyos puntos de ebullicién y volatilidades relativas son adyacentes, mediante un
enriguecimiento del componente mas volatil a través de una columna fraccionadora.
Este proceso se desarrolla a una presion atmosférica y al vacio (Angurell, y otros,

2021).

2.2.4 Destilacién por arrastre de vapor
La destilacion por arrastre de vapor es un proceso que facilita la purificacién
de compuestos que son solubles en agua, poco volatiles. La mezcla a separar es

posible recuperarla con la adicién de agua en exceso y por destilacion separar los
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compuestos no volatiles y solubles en agua, del compuesto organico recolectado

insoluble en agua (Angurell, y otros, 2021).

2.3. Petrdleo y sus derivados
2.3.1 Naftas

El petréleo es una mezcla de hidrocarburos que en su interior contiene una
fraccion liquida (crudo), fracciones soélidas (bitumen) y la fraccion gaseosa conocida
como gas natural, ademas de componentes que contienen en su estructura azufre,
oxigeno, nitrégeno, y componentes quimicos con la presencia de compuestos
metdlicos como: Vanadio, Niquel, Hierro, cobre. El petr6leo extraido antes de
fragmentarlo debe ser sometido a procesos previos de desalinizacion, que elimine
soluciones salinas ligadas; y evitar destruccion en las instalaciones como: tuberias,

calentadores y columnas de destilacién (Speight, 2001).

La fragmentacion del petréleo desalinizado se produce por columnas de
destilacion al obtener cortes o fracciones de petréleo como: gas, nafta liviana, nafta
pesada, querosene, gas Oil, fuel y residuo, que difieren unas de otras en funcién de
sus propiedades fisicas como: Temperatura de ebullicion, viscosidad; algunas de
esas fracciones obtenidas son utilizadas como combustibles en la industria (Borgna,

Di Cosino, & Figoli, 2001).
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Figura 3.

Petréleo y sus fracciones

1 Conoensaoor
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Nota: Componentes del petréleo obtenidos por destilaciéon (Borgna, Di Cosino, &
Figoli, 2001).

La nafta liviana es uno de los componentes provenientes del proceso de
destilacién del crudo, se extrae en la regién ubicada en la parte superior de la
columna de destilacion (domo); esta fraccion de petréleo estd compuesta
principalmente de componentes livianos como gases y combustibles liquidos; debido
a su alto contenido de elementos parafinicos de tipo lineal, presentan un bajo indice
de octano y menor capacidad calorifica. Mediante procesos de refinacion y

reformado, una nafta incrementa sus propiedades al modificar su estructura.

En un estudio elaborado por (Sinche A., 2012), establece una caracterizacion
de un corte de nafta liviana, por medio de cromatografia de gases, proveniente de la
Refineria Estatal de Esmeraldas; al determinar la presencia de los siguientes

compuestos que se muestran a continuacion:
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Caracterizacion de Nafta liviana por cromatografia de gases
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Nota: Caracterizacién de Nafta liviana proveniente de la Refineria de Esmeraldas por
cromatografia de gases. Tomado de (Sinche A., 2012).

2.4. Equilibrios liquido- Vapor

Una mezcla de dos fases vapor - liquido esta en equilibrio cuando un

componente de una fase esté en equilibrio con el mismo componente en la otra fase,

depende de parametros como: presion y composicion de mezcla. En la Figura 5, los

componentes puros ejercen sus respectivas presiones de vapor a la temperatura de

equilibrio, si al variar la composicion global de mezcla, existe dos fases, en

consecuencia, existe una composicion diferente para el mismo componente en sus

pares de puntos (Himmelblau, 1997).



Figura 5.

Equilibrio Liquido-Vapor de una mezcla
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Nota: Equilibrios liquido- vapor para una mezcla binaria con respecto a la presion y

la temperatura. Tomado de (Himmelblau, 1997).

2.4.1 Ley de Henry
Es la relacién entre la fracciébn molar de un componente en la fase vapor y
fraccidon molar del mismo componente presente en la fase liquida (Himmelblau,

1997).

Ecuacién 1. Ley de Henry
pi = Hix;

Donde:

p;=Presién en la fase gaseosa del componente diluido.

Hg= Constante de Henry.

x;= fraccién molar del componente en la fase liquida

34
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pi  Hix

yi= =
1:)total lDtotal

Donde:

y;= Fraccién molar del componente en la fase gaseosa.

P:ota;= Presion Total.

2.4.2 Ley de Raoult

La ley de Raoult se usa para componentes donde la fraccién molar se
aproxima a 1, y los hidrocarburos lineales tienen similitud en su naturaleza quimica
(Himmelblau, 1997). Si la mezcla de componentes sigue la ley de Raoult, entonces
la presion de vapor de una mezcla se calcula graficamente a partir del conocimiento
de la presion de vapor de los dos componentes. La mayoria de las mezclas
muestran amplias divergencias con respecto a la idealidad, generalmente la
tendencia sigue con las leyes en concentraciones muy altas y muy bajas. Sila
mezcla sigue la ley de Raoult, las fracciones molares y, para varias fracciones
molares x,, se obtienen a través de las presiones de vapor de ambos componentes
en equilibrio (Richardson, Harker, & Backhurst, 2002).

Para soluciones ideales la ley de Raoult

Ecuacién 2. Ley de Raoult

DPa = pax

s =pp(1—x)



Donde:

P4, Dg = Presion Parcial de equilibrio
pa, Pg= Presion de vapor

P4, pp= Presion de vapor

En fase ideal vapor

Pt =Pa +Dg =pax +pp(l—x)
Donde:

p:= Presion Total

Figura 6.

Diagrama Presion vs Temperatura

TEMPERATURE CONSTANY

l pA vS r

Pressure
)
<
“w
~
‘.
A

/ | Bavs r

/ |6
0 1.0
(8) x, y*= mole fraction A (A)

Nota: Gréfica Presion vs Fraccion molar para soluciones ideales. Tomado

de(Treybal, 1981).
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La compaosicion de equilibrio puede ser calculada con la relacién

Pt P
. Pg pep(l—x)
l—y - =
Pt P

La volatilidad relativa es:

Ecuacion 3. Volatilidad Relativa

_pA_Kl
= s K2

2.5. Ecuaciones de estado

Las ecuaciones de estado son relaciones matematicas, permiten determinar
las propiedades desconocidas del sistema, o un componente en un estado
especificado, a partir de valores definidos de otras propiedades. Para determinar las
ecuaciones de estado, se establece sustancias puras, ya que su composicion y
guimica permanece estable; segin Rolle (2006), al estudiar el “Principio de estado:
La cantidad de variables independientes, o propiedades del sistema requeridas para
conocer por completo el estado de un sistema formado por una sustancia pura, es
una mas de las cantidades de modos distintos de trabajo reversible”, las variables
independientes son las propiedades conocidas del componente, y las variables

dependientes de los componentes, son las variables desconocidas (Rolle, 2006).

2.6. Ecuaciones de estado cubicas
2.6.1 Ecuacién de Van der Walls
Las ecuaciones polinomiales que son cubicas en el volumen molar ofrecen

un acuerdo entre generalidad y simplicidad apropiado para muchos fines. Las
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ecuaciones cubicas son, de hecho, las ecuaciones mas sencillas capaces de
representar el comportamiento de liquidos y vapores. La primera ecuacién cubica de
estado practica fue propuesta por J.D. Van der Waals’ en 1873. (Smith, Van Ness, &
Abbott, 1997). Las constantes de fluido particular de Van Der Walls son calculadas
mediante las ecuaciones a, b, 7, que estan en funcion de la temperatura y la presion

critica de una especie (Moran & Shapiro, 2004).

Ecuacion 4. Ecuacion de Van der Walls

Donde

a , b= Constantes para un fluido en particular

P= Presion

T = Temperatura

v, = Volumen.

T, =Temperatura critica

P. =Presion critica



R =Constante universal de los gases

Figura 7.

Isotermas

L

T-IMII_"q:I V=Y VA

Nota: Isotermas. Tomado de (Smith, Van Ness, & Abbott, 1997).

2.6.2 Ecuacion de Redlich-Kwong

La ecuacion de Redlich-Kwong fue una ecuacion propuesta en 1949, es
explicita para términos como la presién, pero no para volimenes especificos o la
temperatura, es utilizada para sistemas con presiones elevadas. La ecuacion
Redlich-Kwong con dos constantes tiene un mejor comportamiento que otras
ecuaciones de estado que tienen varias constantes de ajuste, pero tienden a
disminuir su precision si existe un incremento en la presion o la densidad. Al igual
gue la ecuacion Van de Walls las constantes a, b de la ecuaciéon pueden ser
calculadas mediante las ecuaciones que representan las constantes de fluido
particular con datos de p, v, T; que requiere constantes para representar todos los

datos de interés (Moran & Shapiro, 2004).

39



40

Ecuacion 5. Ecuacion de Redlich-Kwong

RT a

2.6.3 Ecuacién de Soave- Redlich-Kwong

La ecuacion de estado Soave Redlich-Kwong es una relacion matematica
basada en la ecuacion de Redlich-Kwong que permite conocer en funcién de
parametros como la presion, temperatura y el volumen, pardmetros desconocidos.
La ecuacion SRK Ecuacién 6, permite la realizacién de célculos de equilibrios,
propiedades fisicas (densidad, entalpia, entropia, capacidad calorifica) de las fases
liquida y gaseosa; la simulacion de equilibrios ELV favorece el célculo de las
propiedades a altas presiones, debido a la baja precision de los métodos de calculo
basados en los coeficientes de actividad. Su campo de aplicacién se enfoca en la
estimacion de propiedades de compuestos ligeros no polares, componentes

pesados(polimeros) y compuestos muy polares (Soave & Coto, 2007).

Ecuacién 6. Ecuacion de Soave- Redlich-Kwong

B RT a’l
P =S b 5@ +b)

w = factor excentrico
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2.6.4 Ecuaciéon de Peng Robinson

En 1976 Peng y Robinson desarrollaron una ecuacion de estado Ecuacion 7,
con dos parametros y el tercer grado respecto al volumen, los parametros son
expresados en funcion de la presion critica, temperatura critica y el factor acéntrico
de Pitzer; al obtener una aproximacion, la mezcla no debe presentar interaccion
binaria y ser independiente de :temperatura, composicién y presion (Zabaleta
Mercado, 2010). La efectividad de una ecuacion de estado depende de la correcta
representacion de las propiedades de p,V,T de un gas con gran precision, las
ecuaciones cubicas como Redlich-Kwong, Soave-Redlich-Kwong y Peng-Robinson

pueden tener un grado de exactitud que oscila entre el 1 a 2% (Himmelblau, 1997).

Ecuacién 7. Ecuacion de Peng Robinson

RT aa
" ©v—b w(W+b)+bW+b)

k=0.37464 + 1,54226w — 0,26992

Donde

a , b= Constantes para un fluido en particular

P= Presion

T = Temperatura

v, = Volumen.

T. =Temperatura critica
P. =Presion critica

R =Constante universal de los gases
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w =Factor excentrico

2.7. Métodos Rigurosos

Los métodos rigurosos permiten establecer modelos matematicos de una
columna de destilacion con un grupo de ecuaciones denominadas MESH (Material,
Equilibrium, Summation and Heat equations), a través de la representacion
matematica de los balances de materia global, por componente, balances de energia
y las relaciones de equilibrio de fases, que describe el comportamiento de la
columna de destilacion en estado estacionario. La resolucion de estas ecuaciones
determina las condiciones de operacion, con la especificacion de pardmetros como:
Flujo, composiciones, y las condiciones termodinamicas de la alimentacién, nUmero
de etapas de la columna, requerimientos de separacion, etapas de alimentacion,
intercambio de calor, productos laterales y perfiles de presion de la columna (Gil C.,

Guevara L., Garcia Z., & Leguizamé6n R., 2011).

2.8. Métodos Aproximados
2.8.1 Método McCabe-Thiele

El método McCabe-Thiele es un método utilizado para la separacion de
mezclas binarias, y obtiene una diferencia de composicién definida, al representar la
zona de agotamiento y enriquecimiento a fin de determinar el nimero de platos

teoricos (McCabe, Smith, & Harriot, 2001).

Incluye un supuesto basico, que involucra los siguientes parametros como:
sin cambios en el flujo molar de liquido y vapor en cada seccién (la seccion de
rectificacion por encima de la alimentacion y la seccién de extraccion por debajo de
la alimentacién). Esta suposicion implica un mismo calor latente molar de
vaporizacion de cada componente, y para muchos casos practicos esto es
esencialmente cierto. Es posible eliminar esta restriccion usando balances de calory

al cambiar las pendientes de las lineas de operacién (en efecto, lineas de operacion
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curvas), pero esta consideracion adicional rara vez se justifica. EIl método McCabe-
Thiele también se puede utilizar para casos de alimentacion multiple y de retirada de

productos de etapas intermedias (Rousseau, 1987).

2.8.2 Ecuacion de Smoker

La ecuacion analitica de smoker presentada en 1938 se usa para la
separacion de componentes binarios, facilita el calculo del nimero de etapas de una
columna de destilacion, y ademas de condiciones como volatilidad relativa constante

y un desbordamiento molar constante (Bandyopadhyay, 2006).

2.8.3 Método Fenske-Underwood-Gilliland(FUG) o Shortcut

El método Fenske Underwood y Gilliland es un método corto que proporciona
caracteristicas fisicas de las columnas de destilacion como: el nimero de platos y el
didmetro de la columna, consiste en determinar el nimero de etapas ideales que se
requieren para una separacion especificada en base a las ecuaciones de Fenske,

Underwood y Gilliland (Jiménez Gutierrez, 2003).

2.8.3.1 Ecuacion de Fenske
Esta ecuacidn se utiliza para determinar el nUmero ideal de etapas minimas
con los parametros que provienen de balances de materia y la volatilidad relativa

promedio entre los componentes clave seleccionados.

Ecuacion 8. Ecuacion de Fenske

) (k)
log 1|2 | |22
_ xl(gl) xék)

N, . =
min logai,k

Nota: (Narvaéz Garcia, Zabala Loria, Rocha Uribe, & Rubio Atoche, 2013).
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Despejo la composicién del destilado x,gi) de la Ecuacion 8 y determino la

composicion de cada componente en el destilado.
Ecuacion 9. Composicion del Destilado

(k)

; N | x )

xg) — xg) [ﬁ] af’,;“n i=123.ni+k
B

Nota: (Narvaéz Garcia, Zabala Loria, Rocha Uribe, & Rubio Atoche, 2013).

La sumatoria de todas las composiciones de una corriente de mezcla
analizada es 1, la composicion del destilado quedara expresada de la siguiente

forma

Nota: (Narvaéz Garcia, Zabala Loria, Rocha Uribe, & Rubio Atoche, 2013)

. .., . . k
Despejo la composicién del componente de referencia en el destilado ng ) en

funcién de la composicién de los fondos, el nimero minimo de etapas y la volatilidad

relativa.

Ecuacién 10. Composicion del componente de referencia en el destilado

MO
B i=123.ni+k

Nota: (Narvaez Garcia, Zavala Loria, Ruiz Marin, & Canedo Lo6pez, 2017).



2.8.3.2 Ecuacién de Underwood

Underwood compuesta en dos etapas. La etapa 1 sefiala las condiciones de
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En el libro disefio de procesos en ingenieria quimica reporta la ecuacion de

alimentacion para determinar el término @ con el célculo de las raices en funcién de

las volatilidades relativas de los componentes clave mediante métodos numéricos. El

valor de @ es reemplazado en la segunda ecuacion, al determinar la razén de reflujo

minimo mediante la evaluacion de las condiciones del destilado (Jiménez Gutierrez,

2003).

Ecuaciéon 11. Ecuaciéon de Underwood clase |
gk‘:nin _ al,k

N (@& Nm;
(al,k - 1) Zi:l Xp a”:nm

a

Rmin

Nota: (Sundaram & Evans, 1993).
Ecuacion 12. Ecuaciones de Underwood clase |l

N -
z ai'kxg)‘ =1—-q
Aik — ?

i=1

Nota: Tomado de (Banka & Dutta, 2016).

Donde:

xg) =Composicion de i la alimentacion.
o= Volatilidad relativa a las condiciones de alimentacion.

@ = Fraccion del liquido en la alimentacion.
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Rpin = Reflujo minimo.
xg) = Composicion del destilado.
q =tipo de alimentacion

2.8.3.3 Ecuacion de Gilliland
Segun (Sundaram & Evans, 1993), la ecuacion de Gilliland, calcula el nimero
minimo de etapas ideales en funcién del reflujo, reflujo minimo y el nimero de

platos.

Ecuacion 13. Ecuacion de Gilliland

1+ 54.4X )(X - 1)]

res-enf
P I\TT +117.2x) " x05

=N_Nmin
N+1

R_Rmin
X=—7""
R+1

Nota: Tomado de (Sundaram & Evans, 1993).

2.8.3.4 Ecuacion de balance Global para una columna de destilacion
discontinua
Segun (Narvaez Garcia, Zavala Loria, Ruiz Marin, & Canedo Lé6pez, 2017),
El método corto (shortcut) para una columna de destilacion Batch desarrollada por el
Dr. Umilla Diwekar, determina un conjunto de ecuaciones que representan el
balance de masa global y balance de masa por componente para una columna de

destilacion Batch; que son detallados a continuacion:
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Ecuacién 14. Ecuacion de balance global para destilacion discontinua

dB

—=-D; B,=F
dt 0

Donde:

B,= Flujo de alimentacion
D= Flujo de destilado

El flujo de destilado se obtiene a partir de un balance de masa en el top de la
columna de destilacion, el flujo del destilado se encuentra en funcién del flujo de

vapor V' y el reflujo R.

Ecuacién 15.Balance de masa en el Top de la columna

Relacién de reflujo (R):
La relacién de reflujo es el cociente entre el flujo de liquido que recircula y el
flujo del destilado que se extrae por la columna de destilacién
L
R=—
D

Donde

L= Flujo de liquido que recircula
D= Flujo de destilado

2.8.3.5 Ecuacioén de balance por componentes.

Se establece una ecuacién de balance de masa por componentes:
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Ecuacién 16. Ecuacion de balance por componentes.

d[B.xf] _

-D.
dt *p

Donde:

B= Flujo

x; = Composicion del componente i en la alimentacion
D = Flujo de destilado

xp =Composicién del componente i en el destilado

Como la composicion de los fondos vy el flujo de destilados son variables en

el tiempo aplic6 derivada parcial:

d[xp] d[B]
B ar BT

= _D.XD

Ecuacién 17. Derivada parcial ecuacion de balance por especies

B

d[xB]_l_ d(B] _ _(dB)
dr | BTgr o T\ )t

El balance global en una columna de destilacién representa los cambios de
flujo molar de los fondos con respecto al tiempo y es igual al flujo de destilado

extraido. En consecuencia, reemplazo la Ecuacién 14 en la Ecuacion 17.

B d[xg]

— Dxg = —D.
dt Xp XB

d[xp]

Despejo ST

D . .
= E[xB — xp] xgg = xlgzg
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El balance de masa constituido en el top de la columna de destilacién permite

relacionar el destilado con el reflujo y el flujo de vapor, por lo tanto, reemplazo la

.. .od . Y
Ecuacion 15 en el despeje % para calcular los cambios de la composicion de los

fondos con respecto al tiempo.

Ecuacion 18. Variacién de composicion(fondos) con respecto al tiempo.

d[xg] |4

dt  B(R+1) [bxs = x0]]

2.9. Régimen de reflujo

Las columnas de destilacion operan bajo distintos regimenes de reflujo como:
reflujo constante, reflujo variable y reflujo 6ptimo. Ademas, existen dos variantes a
las condiciones de reflujo: total y cero. Una columna de destilacion opera bajo un
régimen de reflujo constante, con concentraciones de los componentes que varian
de forma constante en el domo de la columna en cada instante de tiempo, por lo
tanto, la composicion del producto es una concentracion promedio. El régimen de
reflujo variable proporciona composiciones constantes del componente de interés sin
variacion de tiempo durante todo el funcionamiento de la columna y la composicién
de los componentes restantes son constantes o varian en funcién del modelo
matematico del proceso. El reflujo optimo resuelve problemas de control optimo, al
establecer objetivos como: menor tiempo de separaciéon, minimo consumo de
energia, maxima fraccién de destilado; al conocer el indice de reflujo. Una politica de
reflujo variable estabiliza el proceso de separacion sin la presencia de productos en
el domo de la columna; y a reflujo cero facilita la reduccion de componentes con
altas concentraciones a concentraciones deseadas en un menor tiempo de

operaciéon (N.Garcia, Z. Loria, R.Marin, & C.Quiroz, 2014).
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Capitulo 1l
3. Metodologia de desarrollo de proyecto
Con el propésito de cumplir con los objetivos se plantea la siguiente
metodologia que permite el desarrollo de la investigacion al considerar los siguientes

parametros que se detallan a continuacion:

3.1. Datos teoricos
3.1.1 Seleccion de mezcla

Para el desarrollo de esta investigacion se selecciona una mezcla
multicomponente de nafta liviana proveniente del proceso de destilacion atmosférica
del crudo de la Refineria Estatal de Esmeraldas, esta mezcla se caracteriza por
presentar un conjunto de componentes organicos en su mayoria alcanos de cadena

lineal, componentes ramificados y ciclicos (Sinche A., 2012).

Los componentes seleccionados de la Tabla 1, se seleccionan a partir de
parametros de establecidos: componentes predominantes en la mezcla de nafta
liviana seleccionada, temperaturas de ebullicion no adyacentes. Las composiciones

molares de cada componente se calculan a partir de:

-La conversion de porcentaje molar a fraccion molar.

-Multiplicacion de la fraccion molar i por la base de céalculo(100 Kmol).

-Sumatoria de los 12 compuestos seleccionados.

-Célculo de la nueva fraccion molar (Flujo i / Flujo Total).

Donde i es el componente de mezcla.
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Tabla 1.

Componentes de mezcla de Nafta de Refineria de Esmeraldas.

N Componente %Molar
1 n-Butano 12,4418
2 i-Pentano 20,8231
3 n-Pentano 22,7664
4 Ciclopentano 2,4568
5 2-Metilpentano 7,9138
6 3-Metilpentano 4,9981
7 n-Hexano 7,648
8 Metilciclopentano 5,5294
9 ciclohexano 1,8817
10 2-Metilhexano 1,1804
11 1t,2-Dimetilciclopentano 1,7754
12 n-Heptano 1,8233

Nota: Componentes de mezcla seleccionados. Recuperado de (Sinche A., 2012).

La volatilidad relativa se encuentra relacionada con la presién de vapor de
cada componente puro por la ley de Raoult. Ademas, la presion de vapor se
relaciona con la temperatura por la ecuacién de Antoine. Para el calculo de la
volatilidad relativa se aplica la ecuacion y los coeficientes de Antoine que se detallan

a continuacion:

Ecuacion 19. Ecuacion de Antoine

B
logio Pv=A+ T(OC)) Pv = [mmHg]

Nota: Ecuacién de Antoine y sus coeficientes. Tomado de (Forziati, Norris, &

Rossini, 1949).
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Tabla 2.

Coeficientes de Antoine para cada componente parte |

N° componente A B C
1 n-butano 7,00908 1022,3862 248,145
2 i-pentano 7,0303  1140,4542 247,012
3 n-pentano 7,00892 1134,1488 238,678
4 ciclopentano 7,04267 1202,5299 239,69
5 2-metilpentano 7,07962 1274,6369 243,362
6 3-metil-pentano 7,07774 1282,3647 242,278
7 n-hexano 6,98978 1216,9154 227,451
8 Metilciclopentano 7,06199 1304,0792 240,043
9 ciclohexano 6,88938 1200,8256 218,815
Nota: Coeficientes de Antoine para 9 componentes de mezcla. Tomado de (Yaws,
2015).
Tabla 3.

Coeficientes de Antoine para cada componente parte |l

N° componente A B C

10 2-metilhexano 6,87319 1236,026 219,545
11 1t,2-dimetilciclopentano  6,84422  1242,748 221,686
12 n-heptano 6,90027  1266,871 216,757

Nota: Coeficientes de Antoine para componentes de mezcla. Tomado de (Forziati,

Norris, & Rossini, 1949).

La presion de operacioén calculada por la ecuacion de Antoine se encuntra en

unidades de mmHg.
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3.2. Algoritmo para el método cortd para destilacion discontinua
El algoritmo del método de corto o shortcut establecido por (Narvaéz Garcia,

Zabala Loria, Rocha Uribe, & Rubio Atoche, 2013)

Figura 8.

Algoritmo Shortcut para Destilacion Batch

Diates micizkes

Alimenaacsda, Co ki e los Fondos, Flujn & Vapor, M & plios

Diempo de Produccels, Volat lidesdes Relaives

Seponer N ]
i )

Caleular & unluseso el setodn de Bewios-Hapbson
. #
i N
Caloular X oolreseds las comelacimes de Gilliland o Eduljes

., o
i N

Caleuler los composiciones &el domo sulizando b scuscedn de Fesslos

v

Cglrular @ unlizando las ecuscionss de Lnderwood

h, r
r "
Calouler & sulizands la correlncion & Cullilesd o lo de Edaljes
. r
i ™
Caleular # v la composicsia del fondo utilizando & balanee glohal y el balasce

paanzial
b, o

v

[ |mcrameniar &l lemgss ]

Mo 5

b
Termmnar

Nota: Algoritmo método corto (Shortcut) para una columna de destilacion
discontinua. Tomado de (Narvaéz Garcia, Zabala Loria, Rocha Uribe, & Rubio

Atoche, 2013)
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3.2.1 Suposiciones a considerar para el método shortcut

El método shortcut establecido por Sundaran y Evans en 1993, para un
proceso de destilaciébn multicomponente discontinua, segin Narvaéz Garcia y sus
colaboradores (2013), establece las siguientes condiciones fundamentales: “flujo
molar de vapor constante, volatilidad relativa constante en toda la columna de
destilacion y acumulacion despreciable”, la mezcla de estudio considerada como
mezcla ideal, que permiten determinar las variables dependientes planteadas
(Narvaéz Garcia, Zabala Loria, Rocha Uribe, & Rubio Atoche, 2013).

Otros parametros a considerar para el desarrollo del algoritmo shortcut es: la
composicion del componente deseado o también denominado componente clave
ligero (Ik), debe mantenerse constante durante toda la operacion; que incide en el
célculo del reflujo en cada intervalo de tiempo. El reflujo se obtiene por medio del
despeje de la ecuacién de Gilliland en términos de la correlacién de Eduljee y el

reflujo minimo (Narvaéz Garcia, Zabala Loria, Rocha Uribe, & Rubio Atoche, 2013).

Ecuacién 20. Determinacion del reflujo

=X_Rmin
1-X

Nota: Tomado de (Narvaéz Garcia, Zabala Loria, Rocha Uribe, & Rubio Atoche,

2013).

3.2.2 Calculo del numero minimo de etapas

El nimero minimo de etapas se calcula en un proceso interactivo utilizando
el “método de Newton-Raphson”, esta funcién se encuentra construida con respecto
a la composicién del destilado, la composicién de los fondos del primer componente
o también denominado componente clave ligero lk, la composicion en los fondos de
los demas componentes y la relacion entre las volatilidades relativas de los

componentes restantes, con respecto a la volatilidad del componente clave ligero
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mostrada, en la Ecuaciéon 21 (Narvaéz Garcia, Zabala Loria, Rocha Uribe, & Rubio

Atoche, 2013).

Nota Tomado de (Narvaéz Garcia, Zabala Loria, Rocha Uribe, & Rubio Atoche,

2013).

El método Newton-Raphson es una relacion entre la funcion denominada
namero minimo de etapas y su respectiva derivada; por lo tanto, es necesario

calcular la derivada de la Ecuacion 21 y se obtiene la siguiente expresion:

Ecuacion 22. Derivada de la funcién, célculo de nUmero minimo de etapas.
o (]) Nmin a;x
Tk
f (Nmm) - x Z (1) alk) +In (al,k>

Nota: Tomado de (Narvaéz Garcia, Zabala Loria, Rocha Uribe, & Rubio Atoche,

2013).

Con la obtencion de la funcion para el calculo del nimero minimo de etapas y
su respectiva derivada se reemplazar en la estructura del algoritmo Newton-
Raphson y determinar el nimero minimo de etapas tedricas mediante un proceso

interactivo mostrado en la Ecuacion 23.
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Ecuacién 23. Namero minimo de etapas

f(Nmin)

Ninnueva = Nmin,anterior — ' (Nomin)
min

Nota: Tomado de (Narvaéz Garcia, Zabala Loria, Rocha Uribe, & Rubio Atoche,

2013).

3.2.3 Correlaciones de Gilliland y Eduljee

Una vez calculado el nUumero minimo de etapas tedricas mediante el método
Newton-Raphson: es necesario calcular el término X de las ecuaciones de Gilliland.
Una ecuacion qué relaciona las ecuaciones de Gilliland es la correlaciéon

desarrollada por Eduljee.
Ecuacion 24. Ecuacion de Eduljee
Y = (0,75 — X)05668

Nota: Tomado de (Narvaéz Garcia, Zabala Loria, Rocha Uribe, & Rubio Atoche,

2013).

Al despejar el término X de la Ecuacion 24 y reemplazar el término Y de la

ecuacion de Gilliland se obtiene la siguiente expresion:

Ecuacién 25. Correlacion de Eduljee

o [1 4 (N _ le_n>]1.7643
N 3\ N+1

Nota: Tomado de (Narvaéz Garcia, Zabala Loria, Rocha Uribe, & Rubio Atoche,

2013)



57

3.2.4 Composicion del destilado del domo

Las composiciones del destilado se obtienen a partir de las modificaciones de
la ecuacion de Fenske (Ecuacion 9), para los célculos del componente de referencia
en el destilado se utiliza la (Ecuacion 10); con la obtencidn de las composiciones del
destilado y del destilado de referencia se procede a la determinacion del reflujo

minimo (Narvaez Garcia, Zavala Loria, Ruiz Marin, & Canedo Lopez, 2017).

3.2.5 Determinacion del reflujo minimo Rmin

Segun (Banka & Dutta, 2016), para determinar el Reflujo minimo se utiliza las
ecuaciones de Underwood. Existe dos tipos de separaciones que se conceptualizan
de la siguiente manera: separaciones Clase | son aquellas cuyos componentes se
producen en una columna de destilacion de platos infinitos, los componentes de la
alimentacion se encuentran presentes en el domo y en el fondo, en tanto, las
separaciones Clase Il son aquellas que se efectdan en una columna de destilacién
de platos infinitos, donde uno o varios componentes de la alimentacién, no se
distribuyen a lo largo de la columna de destilacién (Narvaéz Garcia, Zabala Loria,

Rocha Uribe, & Rubio Atoche, 2013).
Al despejar término R,,,;,, de la Ecuacion 12 se obtiene la siguiente expresion:

Ecuacion 26. Calculo de Reflujo minimo

N ®

aikxD
Rpin = =1+ ) —H0_
min i Qi — )

Nota: Tomado de (Banka & Dutta, 2016).

0)
. , . aj kX .7
Donde i es el componente de mezcla, el término Z%“zl —a“k % de la ecuacion de
ik—

Underwood( Ecuacion 26 ), para la determinacion del término @ es necesaria la

ecuaciéon de Underwood clase Il en funcién de la composicién de los fondos, y
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establecer la composicion del destilado con la ecuacion de Fenske y sus respectivas
modificaciones; la sumatoria de todas las composiciones en el domo debe ser igual

a 1 (Narvéez Garcia, Zavala Loria, Ruiz Marin, & Canedo L6pez, 2017).

3.2.6 Determinacion del reflujo R

El reflujo es calculado a partir del reflujo minimo previamente obtenido de las
ecuaciones de Underwood( Ecuacion 26), y la variable X se determina mediante las
ecuaciones de Gilliland y las correlaciones de Eduljee( Ecuacion 25) , para un
posterior calculo de la composicién en el reboiler (Narvadez Garcia, Zavala Loria,

Ruiz Marin, & Canedo Lopez, 2017).

3.2.7 Concentracién del reboiler B

Segun (Sundaram & Evans, 1993) y (Narvaéz Garcia, Zabala Loria, Rocha
Uribe, & Rubio Atoche, 2013), la composicidn del reboiler se calcula a partir del
balance de materia global y balances de materia por componentes, al determinar

flujo sobrante en los fondos y la composicion de la mezcla en el reboiler.

3.3.  Solucion numérica del modelo matematico

La solucién numérica del Algoritmo involucra un proceso interactivo de
calculo del numero minimo de etapas mediante el método de Newton Raphson, el
reflujo se obtiene en cada instante de tiempo durante toda la operacién, al mantener
constante la concentracion del componente clave ligero en el destilado (Narvaéz

Garcia, Zabala Loria, Rocha Uribe, & Rubio Atoche, 2013).

3.3.1 Simulacién computacional
La simulacién del algoritmo de método corto y las ecuaciones de
modelamiento establecidas por (Narvaéz Garcia, Zabala Loria, Rocha Uribe, &

Rubio Atoche, 2013), se desarrollan en el entorno computacional de Matlab para el
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estudio de la columna discontinua a partir de lenguaje de programacion, visto en los

anexos.

Figura 9.

Programacion de los componentes .

fprincf ("
fprintf ("
fprintf ("

disp("

fprintf ("
fprincf ("
fprintf ("
fprintf ("
fprincf ("
fprintf ("
fprincf ("
fprintf ("
fprintcf ("
fprincf ("
fprintf ("
fprincf ("
fprintf ("
fprintf ("
fprincf ("

COMPOSICICN DE AALIMENTACIGH\n' }:

e

Componente

XBo

[ R . T S SIS

n-Butano
i-Pentano

n-Pentano

n-Heptano

ciclopentano

",Z2Bo(9,:)):

", zBo (10, :))

",2Bo(11,:))

",ZBo(12,:)):
n')

‘nhnhni\n', sumatorial23) :

Nota: Programacion del script de los componentes que intervienen.

3.3.2 Simulacion del proceso de destilacion Batch

3.3.2.1 Seleccion de componentes

en el ambiente de simulacion:

Figura 10.

Selecciéon de componentes

|u]

Ak b bW WW WK N =

Svvailable Comporents:

Hame
Hydiagen
Mathane
Methud hpdride
Bimethyl
Dirnethyd
Ethane

Ethyd hydride:
M ethypdrmethane
Fropyl hydide

Dmethydmetha ..

Freon 290
n-Propans

1333,
74-82.8
74-82-8
74-84.0
74-84-0
74-84.0
74-84-0
74-84-0
74-98-6
74-98.8
T4-95-6
74-98-6

Nota: Select Components.

Fairrrnida
H2
CH4
CH4
C2H&
C2HB
C2HE
C2He
C2ZHE
C3He
C3HE
CaHe
C3HE8

Last Modifi..
o7 A6
o7/mMA6
07/ A6 .
o7/nAeG
o7 AE
o7/MA6
oF/MAe
o7/ A6 .
07 AE
o7sMAE ..
o7 AE
o07FAE

Sowce
Syslem
System
System
Syrstem
Sysbem
System
System
System
System
System
System
Swsteam

Top

Up

Bottom

Selected Components
Mame
M -B iz
|-Pernt ane
H-Pertans
Cyclopentane
2-Methylpentarne
I-Methylpentars
M-Hexare
Methylcpclopent..
Cyclobexans ’
2l mithplhveacane !
Trars-1.2-Dimet !
MN-Heaptans

Los componentes de la mezcla determinada son seleccionados e ingresados
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3.3.2.2 Seleccidn del paguete termodinamico
El paquete termodinamico utilizado para el desarrollo de este proceso de
destilacion es el paquete termodinamico Soave- Redlich-Kwong que ha presentado

buenos resultados en el proceso de simulacién.

Figura 11.
Seleccion del Paquete Termodinamico

K-value Models Enthalpy Models | Transport Properties

Global K-value Model
SRK “

Global Phase Option
& Vapor/Liquid/Solid

" Vapor/Liquid/Liquid/S ol

W ater/Hydrocarbon S olubility:

Ethane/Ethylene, Propane/Propylene: {:- Miscible

= Regular SRK/PR BIPs o ImrEEs

™ Special SRK/PR BIPs ‘wilson mode! salt <None> v
Wapor Phase Association: No. of BIP sets 1

No association hd Default BIP set 1

Nota: Opciéon K- Models.

3.3.2.3 Seleccién del sistema de Unidades
El sistema de unidades seleccionada para el desarrollo de esta simulacion es

el Sistema Internacional de Medida (SI).

Figura 12.

Seleccién de Unidades

Unitz selection

Time h v
Mass/Mole kmol v
Temperature C v
Pressure mmHg o

Nota Opcién Units Selections.
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3.3.2.4 Corriente de alimentacion
La corriente de alimentacion y las compaosiciones son previamente calculadas
mediante el procedimiento detallado en la seccion 3.1.1, la sumatoria de todas las

composiciones es igual a 1.

Figura 13.

Composicién de la corriente de Alimentacién

Comp unit mole frac
N-Butane 0.1363661
|-Pentane 0.2282279
N-Pentane 0.2495271

Cyclopentane 0.02692732
2-Methylpentane |0.0867378
3-Methylpentane | 0.05478078

N-Hexane 0.08382455
Methylcyclopenta | 0.06060399
Cyclohexane 0.02062404

2-Methylhexane 0.01293756
Trans-1,2-Dimeth 0.01945895
N-Heptane 0.01998395

Nota Opciéon Component Unit.

3.3.2.5 Temperatura de ebullicién

La temperatura de ebullicion de la mezcla seleccionada de nafta liviana se
determina a partir del simulador al ingresar los datos en la corriente de alimentacion:
las composiciones molares de la mezcla, la presién, y una fraccion de vapor de 0. La

temperatura obtenida esta especificada en unidades de grados Celsius.

3.3.2.6 Condiciones de entrada en la alimentacion
Las condiciones de presion y temperatura para el proceso de destilacion
Batch por realizar son de 1 atm (760mmHg) y a la temperatura de ebullicién

calculada de la mezcla.
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Figura 14.

Condiciones de entrada

Temp C 32.1129

Pres mmHg 760

Vapor Fraction 0

3.3.2.7 Columna de destilacién

La Alimentacién previamente cargada se calcula, con el ingreso de los
siguientes parametros: fraccién molar calculada con el procedimiento en la seccién
3.1.1, temperatura de ebullicion, presion(760 mmHg). Ademas, las restricciones
establecidas en el Algoritmo shortcut determinado por (Narvaéz Garcia, Zabala

Loria, Rocha Uribe, & Rubio Atoche, 2013):

- Acumulacién despreciable
- Flujo de vapor constante
- Concentracion del componente de interés constante en el destilado

- Volatilidad relativa constante en toda la columna.

Figura 15.

Columna de destilacion Batch

Nota: Columna de destilacion Discontinua provista por el simulador comercial.



3.3.3 Seleccién del numero de plato y la presion del condensador
La presion del condensador serd establecida en 1 atm (760 mmHg), v el

Numero de platos=40.

Figura 16.

Presion del condensador

General | Misc. |
' ] ID: 1
MNumber of stages 40 _ _
14 Method: Simultaneous Comection v

MNumber of operation steps

o F : Model Regular VLE model v
Condenser type: 0 Total i Convergence parameters:
Cond pressure [750 mmHg v Use auto estimation
Cond pres drop [ mmHg Number, of iterations
Calm pres diop [ mmHg Damping factor

. S

Nota: Opcién General

3.3.4 Seccibn del reflujo, tiempo y flujo de vapor

El flujo de vapor condicionado es de 110 kmol/h, el radio reflujo es el valor
calculado por el algoritmo planteado por (Narvaéz Garcia, Zabala Loria, Rocha
Uribe, & Rubio Atoche, 2013), este proceso se realiza en cada intervalo de tiempo

hasta que se cumpla el tiempo de operacion.
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Figura 17.

Seleccion del reflujo, tiempo, flujo de vapor.

Gereral

Startup option:

Product assignment:

Distillate tank #

Decanter tank #

First spec mode

First spec value

Second spec mode

Second spec value

| Additional S ettings

1. Start with total reflus

i

0. Reflus ratio

9.28114

| 4. Boilup mole rate
110

kmol/h

| E stimations

W

Integration time step size in hours:

Step size [hi)
Recard frequency

—DOperation step stop option

Stop wher:

Stop value

64

Stepe. 1
|D.05 he
|3 iterations
Time v

01 hr
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Capitulo IV
4. Resultados y discusion
4.1. Composicién de la corriente de Alimentacion
A partir del proceso de seleccion de componentes de mezcla de nafta liviana
proveniente de le Refineria de Esmeraldas visto en la Tabla 1, se determina las

composiciones molares con los siguientes resultados.

Tabla 4.

Composicién de Alimentacion

NuUmero Componente Composicion Molar
1 n-butano 0,13636612734578
2 i-pentano 0,22822786946696
3 n-pentano 0,24952706212968
4 ciclopentano 0,02692731772437
5 2-metilpentano 0,08673779184596
6 3-metil pentano 0,05478078261079
7 n-hexano 0,08382453840606
8 Metilciclopentano 0,06060400139415
9 ciclohexano 0,02062403686175
10 2-metilhexano 0,01293756343286
11 1t,2-dimetilciclopentano 0,01945895469222
12 n-heptano 0,01998395408941

Nota: Composiciones molares de la corriente de alimentacion.

4.2. Modelado matematico

Para la determinacién del modelo matematico, el algoritmo planteado
(Sundaram & Evans, 1993) y (Narvaéz Garcia, Zabala Loria, Rocha Uribe, & Rubio
Atoche, 2013), se enfoca en discretizar los balances de masa globales y masa por

componentes; se logré obtener las siguientes ecuaciones:

Se discretiza la ecuacién de balance de masa global; y determinar la

variacion de los flujos molares con respecto a la variacién de tiempo



Despejo AB

Ecuacién 27. Discretizacion de la ecuacién de balance global

AB = —D. At

AB =B, — B,

La variacion de los flujos molares en los fondos se determina mediante la
diferencia de los flujos molares nuevos y los flujos molares anteriores que al ser

reemplazados en la ecuacion discretizada se obtiene la siguiente expresion:

BN =BA_ DAt

Donde:

By = Flujo Molar Nuevo.
B, = Flujo Molar Anterior.
D = Flujo de destilado

At =Variacién de Tiempo

Ademas, si se relaciona la expresion anterior con la Ecuacion 15
correspondiente al balance de materia en el top de la columna de destilacion se

obtiene la siguiente expresion:
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Ecuacion 28 Ecuacion para determinacion del flujo molar en el fondo

By =B, — ——.At

Nota: Tomado de (Sundaran & Evans, 1993) y (Narvaéz Garcia, Zabala Loria,

Rocha Uribe, & Rubio Atoche, 2013).

Continuando con el desarrollo del modelo matematico es necesario
determinar el balance de materia parcial (Ecuacion 18), para cada componente

presente en la mezcla; siendo i un componente, visto en (Sundaram & Evans, 1993).

=20 0] 1= <

Al establecer cambios minimos en instantes determinados se procede aplicar

la discretizacion de la ecuacion para balance por componentes de mezcla

@
Axg =2 [x(z) (1)]
At B D

Despejo At de la Ecuacién 27

AB = —D. At
A = AB
D

®

Despejo Axy” y reemplazo At

Ax® = [ O _x0].a¢
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: D : : AB
Axl(;) — E [xél) _ x[()l)] . _F

; ; ~1 AB
Ax,(;) = [xg) - xg)] 3

O _ O @
Axg” =xp", — x5,

La variacion de las composiciones molares en los fondos se calculé a través
de la diferencia de la composicién molar nueva y la composicion molar anterior que

al ser reemplazada en la ecuacion discretizada se obtiene la siguiente expresion:

Ecuacion 29. Balance parcial por componente i

By — BA|
By

o _,O @ @
Xp y = Xp A+[xB —Xp ]A*

Nota: Tomado de (Narvaez Garcia, Zavala Loria, Ruiz Marin, & Canedo L6pez,

2017) y (Sundaram & Evans, 1993).

4.3. Temperatura de ebullicién
La temperatura de ebullicién se logré determinar mediante la presion de
operacién y la fraccion de vapor de la mezcla, y se obtuvo los siguientes resultados

vistos en la Figura 18, se obtuvo un valor de 32.1129 °C.

Figura 18.

Temperatura de Ebullicion

Temp C 32.1129

Pres mmHg 760

Vapor Fraction 0

Nota: Temperatura de Ebullicién de mezcla.
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4.4. Célculos de presion de vapor.

La presion de vapor se calcul6 a partir de la ecuacion de Antoine, expresada
en términos de la presion de vapor de una sustancia pura y la temperatura de
operacién. La presion de vapor se calculé a una temperatura T=32.1129°C. se

obtuvo los siguientes resultados:

Tabla 5.

Presiones de Vapor

PRCPIEDADES
| H° | Componente | P.VLPCR | T.Ebullicion |
I I | [mmHg] | [°C] |
| 1 | n-Butano | 28.819747 | -0.489907 |
| 2 | i-Pentano | 18.000773 | 27.830255 |
| 3 | n-Pentano | le.787549 | 36.060267 |
| 4 | Ciclopentano | 13.713740 | 4%9,250747 |
| 5 | 2-Metilpentano | 11.618135 | 60.209248 |
| 6 | 3-Metilpentano | 11.070061 | 63.270531 |
| 7 | n-Hexano | 9.988879 | 68.709851 |
| g | Metilciclopentano | 9.682572 | T1l.849852 |
| ] | Ciclohexano | §.187585 | 80.749851 |
| 10 | 2-Metilhexano | 7.111103 | 90.051559 |
| 11 | 1t,2-dimetilciclopentanc | 7.012081 | 91.869531 |
| 1z | n-Heptano | 6.109072 | 95.427660 |

Nota: Presion de vapor de todos los componentes puros de mezcla.

4.4.1 Volatilidad Relativa

El Algoritmo shortcut o método corto planteado por (Sundaram & Evans,
1993) y (Narvaéz Garcia, Zabala Loria, Rocha Uribe, & Rubio Atoche, 2013), trabaja
con volatilidades relativas constantes durante todo el proceso de destilacion, para
este proceso se procedié encontrar la volatilidad relativa en funcion del componente

de referencia o conocido como componente clave pesado.



Tabla 6.

Volatilidades Relativas

| o | Componente | YV.Relativa |
| 1 | n—Butano | 1.51&767 |
| 2 | i—-Pentano | 1.000000 |
| 3 | n-Pentano | 0D.88351% |
| 4 | Ciclopentano | 0.72174& |
| ] | Z2-Metilpentano | D.6114%5& |
| & | 3-Metilpentano | 0.582611 |
| 7 | n-Hexano | 0.52570%9 |
| 8 | Metilciclopentando | 0.509588 |
| =] | Ciclohexano | 0.431434 |
| 10 | 2—-Metilhexano | 0.374253 |
| 11 | lt,2—dimetilciclopentanc | 0.369042 |
| 12 | n—Heptano | 0.321517 |

Nota: Volatilidades relativas de los componentes de mezcla calculada a 1 atm de

presion, calculado en la Plataforma Matlab

La simulacion computacional del algoritmo de método corto se lo desarrollé

en la plataforma Matlab con las siguientes condiciones iniciales

Tabla 7.

Condiciones de entrada para el estudio del reflujo variable

Parametro Valor
Presion (mmHg) 760
Flujo de vapor(Kmol/h) 110
Alimentacion(kmol) 200
Composicion Deseada(%) 99
AT(H) 0.1

Nota: Tomado de (Narvaéz Garcia, Zabala Loria, Rocha Uribe, & Rubio Atoche,

2013).
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- Componente Clave Ligero: N-Butano.

- Componente de referencia: Isopentano.

4.5. Simulaciones en Matlab
Se evalué el algoritmo matematico propuesto, mediante lenguaje de
programacion (Programacion vista en los anexos ), a partir de un parametro co6mo es

el nimero de platos, y se obtuvo los siguientes resultados:

4.5.1 Remanente de los fondos

En la Figura 19 , se observa la variacion del remanente de la mezcla de
alimentacién con respecto al tiempo de operacién, a las mismas condiciones de
alimentacién: para una columna de destilacion Batch de 30 y 40 platos, al transcurrir
dos horas de proceso se obtuvo un remanente final de 184.815 Kmol y 183.833

Kmol respectivamente.

Figura 19.

Remanente de Fondos

Remanente de Fondos

200

198

196 r

194

192 r

[kmol]

190 1

188 1

186

184 1

182 * ! * ! ; * * * !
0 02 04 06 08 1 12 14 16 18 2
Tiempo[H]

Nota: Eje X (Tiempo de operacion en Horas), Eje Remanente de los fondos en

unidades de Kmol.
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Figura 20.

Variacion del Destilado

Destilado
12 : , '

Np=30 | |
——— NP=40 ||
101 NP=50 | 1

Destilado[kmol]
=]

0 02 0.4 0.6 0.8 1 12 14 1.6 18 2
Tiempo[H]

Nota: Fujo de destilado calculado en unidades de Kmol.

En la Figura 20, se observa, la variacion de la corriente de destilado en
funcion del tiempo. La evaluacién 2 presenta la mayor cantidad de destilado igual a
10.947 Kmol con 40 platos; y cumple con el balance de masa global de la columna

de destilacion Batch visto en la Ecuacién 14.

4.5.2 Relacion de reflujo.

En la Figura 21, se observa la variacion de la relacién de reflujo en el proceso
de destilacion Batch, y su valor de reflujo inicial necesario para determinar la
composicion requerida de producto en el destilado a las evaluaciones de 30 y 40

platos fueron: 9.7302 y 8.9685 respectivamente.
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Figura 21.

Variacion de relacién de Reflujo

Reflujo

20

Np=30
NP=40

18t

16

127

10¢r

0 02 04 06 08 1 12 14 16 18 2
Tiempo[H]

Nota: Variacion del Reflujo con respecto al tiempo.

Para llegar a la composicién requerida el proceso con 40 platos, obtuvo una
menor relacion de reflujo final de 19.0692 a comparacion de 19.923, valor obtenido

por el proceso a 30 platos

45.3 Composicion de los fondos
Para ambas evaluaciones los valores obtenidos de la composicion de los

fondos para el componente clave ligero (N-Butano) fueron:
Evaluacion 1: 0.0665

Evaluacion 2: 0.0617.



Figura 22.

Variacion de la composicion molar de los Fondos NP=30.

Composicion en los Fondos

0.3
XB1
xB2
0.25 XB3
] B4
XBS
| XBE
0.2 XBT
xB&
XBa
2 015} XB10
xXB11
xB12
0o1r
0.05 1
2 . . . . . . . . .
0 02 04 0.6 0.8 1 12 14 16 1.8
Tiempo[H]
Nota: Composicion Molar a T=2h.
Figura 23.
Composicion de Fondos NP=40.
Composicion en los Fondos
0.3 T T T T T
xB1
xB2
0.25 AxB3 |5
- ] xB4
xB5
L xBe& | |
0.2 XBT
xBa&
xB9
Lo} xB10| 1
xB11
017 ]
0.05 b
0 02 0.4 0.6 08 1 12 14 1.6 1.8 2

Tiempo[H]

Nota: Composicion Molar a T=2h.




Figura 24.

Composicién de Fondos NP=50.

Composicion en los Fondos
0.3 . . . . :
XB1
xB2
0.25 XB3 |4
- XB4
XBS
xB6
0.2} .
XB7
B8
XBY
% 015 ¢ XB10|
XB11
XB12
0.1Ff ]
0.05 [ 1
o . . . . . . . . .
0 02 0.4 0.6 0.8 1 12 14 16 1.8 2
Tiempo[H]

Nota: Composicion Molar a T=2h.

4.5.4 Composicién del destilado
En la Figura 25, se observa la composicion de destilado del componente
clave ligero (N-Butano) para las dos evaluaciones. La composicién de Butano

recuperado es de 99.9%.



Figura 25.

Composicién Molar del destilado a NP=30.

Composicion del Destilado

XD1
XD2
XD3
XD4
XD5
XD6
XD7
XD8&
XDa
XD10
XD11
XDz

D2

04

0.6

D8 1 12

Tiempo[H]

14

16

18

Nota: Composicion del destilado a NP=30

Figura 26.

Composicién del destilado a NP=40.

Composicion del Destilado

XD1
xD2
XD3
XD4
XD5
XDg
xXD7
XD8
xDg
XD10
XD11
xD12

02

0.4

0.6

0.8 1
Tiempo[H]

12

14

16

18

Nota: Composicion del destilado a NP=40
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Figura 27.

Composicién del destilado a NP=50.

Composicion del Destilado
1

XD1
xD2
XD3
XD4
XD5
XDé
XD7
XD8
XD39
X010 1
XD11
XD12 ] 1

0.9

0.8

0.7

0.6 [

0.5

XD

0.4

0.3

0.2

0.1

]
0 02 0.4 0.6 0.8 1 12 14 1.6 18 2

Tiempo[H]

Nota: Composicion del destilado a NP=50

Tabla 8.

Parametros calculados a partir del modelamiento

Elemento Evaluacioén Evaluacion Evaluacion
1 2 3
NP 30 40 50
Tiempo (H) 2 2 2
Alimentacion (Kmol) 200 200 200
Remante Total (Kmol) 184.815 183.833 183.5275
Destilado Total 10.515 10.947 11.0929
(Kmol)
NUmero Minimo 12.7601-14.478 12.7601-14.6522 12.7601-14.7103
Nmin
Re(flujo ()R) 9.7302-19.923 8.9685-19.0962 8.7684-18.8325
Reflujo Minimo 8.7523-16.9468 8.7523-18.1638 8.7523-18.6155
(Rmin)
XB1 0.0665 0.0617 0.0601
XD1 0.99 0.99 0.99
) 1.3632-1.4332 1.3632-1.4385 1.3632-1.4403

Nota: Parametros determinados por las ecuaciones de modelamiento.
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Las condiciones iniciales planteadas en capitulos anteriores son ingresadas

al simulador que determina el valor de su composicién ademas del reflujo calculado,

flujos remanentes, destilado para cada intervalo de tiempo.

Figura 28.

Condiciones de salida de la columna Batch.

Flow rates in kmol

N-Butane
I-Pentane
N-Pentane
Cyclopentane
2-Methylpentane
3-Methylpentane
N-Hexane
Methylcyclopenta
Cyclohexane
2-Methylhexane
Trans-1,2-Dimeth
N-Heptane

Nota: Condiciones de Salida para el intervalo de tiempo.

4.6. Comparacién de resultados
Los resultados obtenidos por las ecuaciones del modelo matematico

establecidas por: (Narvaéz Garcia, Zabala Loria, Rocha Uribe, & Rubio Atoche,
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2013), son comparadas con un simulador, cuando existe flujo de vapor que varia a

lo largo de la columna.



4.6.1 Remanentes de los fondos

Figura 29.

Variacion del Remanente de los fondos para NP=30.

Remanente de Fondos

200

198 1 N

196 |

194 1

[kmiol]
S
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186

Np=30

— — — Simulacion|
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En la Figura 29, se observa una comparacion entre el remanente de los

fondos calculado a 30 platos, el remanente obtenido por el simulador que arrojo un
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1

Tiempao[H]

12
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16 18
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1% de error en 1 hora de operacion. Con tendencia al incremento a partir de la hora

restante. En la Figura 30, se observa el remanente de los fondos calculados por el

modelo matematico en comparacion con los obtenidos por el simulador con la misma

tendencia



Figura 30.

Variacion del Remanente de los fondos para NP=40 .
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4.6.2 Comparacién de Componente en el destilado

En la Figura 31 y Figura 32 se observa los cambios de concentracién en

destilado para 30 y 40 platos evaluados respectivamente

Figura 31.

Comparacion del componente Ik en destilado NP=30.

XD:Butano

Composicion de N-Butano en el Destilado
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Figura 32.

Comparacién del componente Ik en destilado NP=40.

XD:Butano
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4.6.3 Comparacion del del flujo de destilado

Figura 33.

Comparacion del flujo de destilado a NP=30.

Odde | k
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Figura 34.

Comparacion del destilado a NP=40.
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En la comparacion de las evaluaciones mostradas se visualiz6 una
desviacion significativa de la curva de modelamiento con la curva de simulacién; al

ingresar los datos de reflujo calculados en la plataforma de simulacién esta no

0.4

0.6

0.8

Tiempo[H]

1

12

14

16 18

82

considera el flujo de vapor durante toda la columna, el reflujo tiende a variar en toda

la columna como se aprecia en la Figura 35, demostrando un comportamiento real

de la mezcla y variando su temperatura .

Segun (Narvaéz Garcia, Zabala Loria, Rocha Uribe, & Rubio Atoche, 2013),
para estos casos donde el comportamiento de la mezcla sea no ideal es necesario

trabajar con ecuaciones que permita representar la no idealidad como: las

ecuaciones de estado de Wilson, NTRL, etc.



Figura 35.

Datos de comparaciones.

22 -0.2 760.00 117.60 130.14
23 -0.2 760.00 117.60 130.14
24 -0.2 760.00 117.690 130.14
25 -0.2 760.00 117.60 130.14
26 -0.2 760.00 117.60 130.14
27 -0.2 760.00 117.60 130.14
28 -0.2 760.00 117.60 130.14
29 -0.2 760.00 117.59%9 130.14
30 -0.2 760.00 117.5%9 130.14
31 -0.2 760.00 117.57 130.13
32 -0.2 760.00 117.53 130.12
33 -0.1 760.00 117.42 130.08
34 0.1 760.00 117.11 1259.97
35 0.5 760.00 116.28 129.66
36 1.8 760.00 114.22 128.82
37 4.8 760.00 110.15 126.77
8 11.0 7€0.00 104.31 122.70
39 20.6 760.00 97.46 11€.8
40 33.5 760.00 110.00

Nota: Resultados a 0.1 h y reflujo de 9.7374

4.6.4 Comparaciéon de resultados a flujo de vapor constante
A flujo de vapor constante a 110 Kmol/h, se obtuvo los parametros de
composicion de componentes clave ligero con un error maximo de 9.254% en

composicion de los fondos para el componente clave ligero (N-Butano).

Figura 36.

Composicion en los fondos componente Ik.

Composicion en los Fondos N-Butano

Np=40
0.13 b . — — — Simulacion

012 1

011 1

0.1 r

XB:

0.09

0.08

0.07

0.06 : . . . . : : : :
0 02 0.4 0.6 0.8 1 12 14 16 18 2
Tiempo[H]



Figura 37.

Remanente de los fondos a flujo de vapor:

Remanente de Fondos
200 T : . . '

e MNp=40
198 N — — — Simulacion | -

196 [ > ]

104 | > 1

[kmol]
8
s

190 | ~ ]
188 | —~ _ ]

186 [ 1

184 . . . . . . . . .
o 02 0.4 0.6 0.8 1 12 14 16 18 2
Tiempo[H]

Nota: Remanente de salida del simula 186.35 Kmol/h.

Figura 38.

Flujo de destilado.
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Tiempo[H]
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Capitulo V

5. Conclusiones y recomendaciones

Conclusiones

Al realizar el modelamiento de las ecuaciones que representan el
comportamiento de una columna de destilacion Batch por métodos
cortos, se puede evidenciar que los parametros utilizados para la
representacion son menores en comparacion con otros métodos mas
complejos que establecen diferentes condiciones para su representacion.
Al realizar las pruebas con la funcién programada en Matlab para el
célculo del nUmero minimo de etapas se obtuvo un tiempo de respuesta
menor a comparacion con la funcién Newton Raphson preestablecida por
Matlab.

Luego de haber realizado las pruebas se determiné que en la columna de
destilacion Batch con 30 platos presentd una relacion de reflujo de 19.923
a un nimero minimo de etapas de 14.478, con un flujo de destilado de
10.515 kmol y un remanente en los fondos de 184.815 kmol; asimismo,
se determind que una columna de destilacién Batch con 40 platos
requiere un reflujo de 19.0962 a un nimero de etapas minimas de
14.6522, con un flujo de destilado de 10.947 kmol y un remanente en los
fondos de 183.833 kmol; y al incrementar el nUmero de platos de una
columna de destilacion Batch a 50 el reflujo es de 18.8325, el nimero
minimo de etapas es de 14.7103, al comparar las evaluaciones se
concluye que a un mayor numero platos, la columna de destilacion Batch
se necesita un menor reflujo con un mayor su nimero minimo de etapas
al culminar el tiempo de operacion.

Al comparar las composiciones de salida del componente clave ligero en

los fondos de todas las evaluaciones realizadas, se determina que, a un
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mayor nimero de etapas las composiciones de los fondos son menores,
con un mayor flujo de recuperacién del componente clave ligero de la
mezcla.

La resolucion del modelo matematico que involucré programacion para el
proceso de destilacion Batch para una mezcla multicomponente, permite
determinar los resultados con un margen de error menor al 10%,siendo el

factor determinante el flujo de vapor.

5.2. Recomendaciones

Se recomienda crear funciones de calculo para cada una de las
ecuaciones que representan el algoritmo de método corto dentro del
programa, ya que el proceso es interactivo y repetitivo a fin de simplificar
las lineas de cddigo.

Se recomienda validar el modelo matematico con volatilidades relativas
variables ya que en una columna de destilacién Batch real la existe
variacion de temperatura a lo largo de la columna de destilacién para
disminuir el porcentaje de error.

Se recomienda realizar un modelo matematico de una columna de
destilacion Batch, para la recuperacion de productos por la region

intermedia de la columna.
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