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Resumen La destilacion reactiva (DR), se ha convertido wm interesante
alternativa a los procesos tradicionales. Es ptr @se su simulacién y disefio son
una atractiva e invaluable area de investigacidnprEsente trabajo tiene como
objetivo construir un software de caracter educapara simular este proceso. Su
construccion en Excel, considera el modelo de stapaequilibrio para simular el
proceso estudiado.

La validacion se realizd usando la esterificaai@h acido acético (AA) con
etanol (E). Los resultados muestran que los pserfile composicion pueden
reproducirse de manera satisfactoria asi como n@ersion del AA. Para verificar
algunos posibles errores experimentales se reafizeimulaciones y calculos que
evidenciaron la existencia de errores en el petBl temperatura y en las
composiciones reportadas experimentalmente.

Adicionalmente se plante6 un andlisis de la imfti@ de la constante de
equilibrio fisico, la eficiencia de destilacion & Velocidad de reaccién. Se observé
que los tres parametros tienen una importanteandia por lo que se incorporaron
otros modelos de calculo para ellos.

Se incluyeron los modelos de Margules y Wilson parastimacion de los
coeficientes de actividad y los de Peng-Robins@ogve para la de los coeficientes
de fugacidad. Con Margules se obtuvieron mejorasltalos, mientras que en la fase
vapor no se pudo concluir si existe mejoria debida falta de datos experimentales
asociados a esta fase. Se corrobor6 el comportarirestable de la eficiencia en el
modelaje de la DR. Se propusieron dos modelos lpav&locidad de reaccion, se
obtuvo que para las condiciones experimentalesa@sb el flujo estimado, no se
puede discriminar entre ambos. Mientras que vaoatas condiciones de la
alimentacion se obtienen resultados prometedoresuanto a diferencias entre los
modelos propuestos.

En base a los resultados obtenidos se puede aogeokise logro desarrollar
un poderoso software de DR que es: a) una herréanten aprendizaje, que puede
hacer posible que los estudiantes en el periodoede de su formacion integren el
conocimiento ya adquirido en las areas mas impiasashe la ingenieria quimica y b)
una herramienta de simulacion que puede ser engladin futuro proximo dentro
de la industria para analizar y disefiar procesd3Rle

Vi
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CAPITULO I: INTRODUCCION

CAPITULO |

INTRODUCCION

l.1. INTRODUCCION

El estudio de la reaccion quimica ha pasado poersis etapas de
complejidad distinta, desde el analisis de lasaieaes mas simples para estudiar su
cinética, pasando por la introduccion de catalireslque mejoren la conversion de la
misma y por el estudio del desempefio de los rezxtovolucrados, hasta llegar a la
revision profunda de las interacciones entre ejlasl resto de los fenomenos
presentes en el proceso global, como la transfieretec masa y calor ademas del
proceso de separacion de reactantes y productos.

Las tendencias mas recientes involucran la unidnvadi®s procesos en un
sé6lo equipo con el fin de optimizarlos, un ejemgidoesto es la Destilacion Reactiva,
gue involucra una serie de ventajas para reaccicpa® las limitadas con el
equilibrio cuya conversion mejora notablementee Estbajo tiene como finalidad el
desarrollo de una herramienta computacional delaoi@un basada en este proceso
qgue sirva de apoyo en la enseflanza de materias separacion de procesos,
transferencia de calor y masa y cinética para teldas de la interaccion existente
entre estos fenomenos dentro de un proceso global.

Para ello se seleccion6 de la bibliografia un mogeun método numeérico
apropiados para esta herramienta basandose enossprdvios. Ademas se debid
buscar un proceso suficientemente sencillo (reacbidmogénea en una torre de
platos) que permitiera entender y facilitara laiftcacion del sistema de ecuaciones a

resolver, y ademas que sirviera para validar saidmamiento.
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Una vez construida la herramienta se estudié laentia de los parametros

del modelo empleado méas importantes, sobre losltadss obtenidos en la
simulacién, especificamente la constante de eguiliermodinamico, el nimero de
etapas de la torre que esta relacionado con leemedia de separacion de la misma; y
la constante cinética de la reaccidn. Por Ultimp, bmse a este estudio se
implementaron cambios en la codificacién de ladmarenta que permitieran mejorar
el céalculo de dichos parametros con modelos temdodicos mMAas rigurosos,
implementacion de la eficiencia de separacion y efuzdcinéticos nuevos para la

reaccion empleada.

l.2. PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

La Destilacion Reactiva (DR) se ha perfilado endléisnas décadas como una
alternativa a los procesos tradicionales, condtisiipor esquemas en los que se
acoplan equipos de destilacion y equipos de reaccio

Desde los afios 70, muchos investigadores (Tayl&righna, 2000), han
creado algoritmos que permiten modelar la uniéramibos procesos (separacion y
reaccion) en un solo equipo, el cual constituyddae del proceso de DR. Estos
trabajos se han desarrollado principalmente ercaogos: la simulacion y el disefio.

En la simulacion las variables de entrada y deami@n son especificadas, y
la tarea consiste en resolver el modelo con ldifiad de obtener los valores que
corresponden a las variables de salida. En carehie] disefio, la especificacion de
las variables, puede hacerse tanto a la entrada admsalida, determinando en este
caso, la configuracion y los parametros de disgfion®@s que permitan alcanzar los
valores requeridos en las especificaciones dertmtuptos del proceso en estudio.

En el &rea de simulacion, especificamente, se $armdado una importante
cantidad de algoritmos que permiten modelar el ggocbasados en dos tipos de

esquemas: el primero llamado de equilibrio (Henl®81) y el segundo llamado de
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fuera del equilibrio (o también cinéticamente colatlo o basado en la velocidad de
reaccion) (Krishnamurthy y Taylor, 1985).

Ambos desarrollos han sido ampliamente utilizagmsp en la actualidad
algunos investigadores (Lee y Dudukovic, 1998; Baatros, 2000), aseveran que el
modelo fuera del equilibrio aproxima mejor lo queiwe en la realidad, mientras que
otros concluyen que ambos modelos pueden ser apagipara el disefio y la
simulacién de este proceso (Peng y otros, 2002a @iaefiar o simular este tipo de
procesos, seria necesario revisar la teoria emdasg fundamentan, con el fin de
establecer cual es el modelo que mejor represamealidad a estudiar, basandose en
las consideraciones y/o simplificaciones mas apigs. Ademas debe considerarse
cual es el mejor punto de partida para comenzanaalos debido a la complejidad
de los sistemas de ecuaciones involucrados.

Todas estas investigaciones han sido desarrollggaxipalmente en
Norteamérica 0 en Europa, mientras que en Latindbean@oco se conoce de este
campo, ya que apenas hasta el momento se puedbamam la existencia de cuatro
grupos de trabajo: el grupo GIAIQ de la Universidagimica Tecnoldgica Nacional
en Argentina (Scenna y otros, 1998), el grupo INGdeR Instituto de Desarrollo y
Disefio en Argentina (Espinoza y otros, 1995; Graessny otros, 2005), uno
perteneciente al Instituto Mexicano de Petréleadésa-Villasmil y otros, 2004; Diaz
y otros, 2001) y uno en la Escuela de Quimica déni@ersidad Federal de Rio de
Janeiro en Brasil (Alfradique y Castier, 2005).taEdeficiencia no ha evitado que se
instalen procesos de DR en paises como Venezumdantiose para su disefio en
consideraciones gue en muchos casos no tienerosdlishdamentos en la teoria
correspondiente, y es por ello que la evaluaciésudieincionamiento se convierte en
una tarea dificil de llevar a cabo.

Ademas la teoria en la que se basa este procestydra la interaccion entre
diferentes disciplinas del area de la Ingenieri&m@a como son: Termodinamica,
Mecanica de Fluidos, Procesos de Separacion, ProdesReaccion y Transferencia

de Masa y Calor; que son fundamentales en la faématel Ingeniero Quimico. Es
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por esto que su estudio a nivel del proceso edugatonforma una herramienta muy

interesante para el acoplamiento de todos los ppoedasicos de esta carrera.

Hoy en dia es posible conseguir en el mercadowaddt de simulacion
comercial, que ya tienen integrado el modulo cpoadiente a la DR, pero debido a
gue sus costos son elevados se hacen inaccesilassp uso en el proceso
ensefianza-aprendizaje. Ademas la tarea de reatiadificaciones en la estructura
del programa que permitan mejorar el estudio delcgso puede llegar a ser
complicada. Por otra parte, a escala industrialit®scias asociadas a los mismos
representan un gasto que podria ser disminuidee dograra el desarrollo de un
software en Venezuela.

Es por ello que se plantea como objetivo de estgepto, el desarrollo de un
software de simulacion del proceso de DR, que psgedaitilizado tanto a nivel de
pre-grado como de post-grado con fines educacisreriela carrera de Ingenieria
Quimica, y que ademas pueda ser utilizado a eswateercial para evaluar los
procesos ya instalados.

Este desarrollo debera comenzar con la seleccibmaodelo a utilizar, para
luego establecer las diferencias entre los digimioveles que debe poseer el
programa para los distintos usuarios antes espadds, en base a los conocimientos
requeridos para la comprension del proceso. Ponallsera necesario establecer la
validez del programa basandose en resultados exgetales seleccionados de la

bibliografia disponible en esta area.

|.3. APORTES DEL PROYECTO

Este proyecto busca desarrollar un software queitgesu utilizacion como
una herramienta demostrativa del proceso de DR et@nopésito de lograr que el
estudiante, tanto a nivel de pre-grado como de-grasto, pueda hacer una
integracion de conocimientos provenientes de laasarmas importante de la

Ingenieria Quimica.
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Debido a que éste es uno de los primeros traba@se realizan en el area en
Venezuela sobre esta area, también se desarrallaaa revision bibliografica
exhaustiva, creandose asi un documento que seorita un compendio de todos los
aspectos involucrados en el proceso y que podrérsed futuro consultado como
marco para otras investigaciones. Ademas se tempesibilidad de que en base al
desarrollo bibliografico y al conocimiento adquarién este proyecto, se desarrolle
una materia para el curso de post-grado de la EBsdeelngenieria Quimica de la
UCV, con la posibilidad de abrir una linea de itigaxion ya sea en el campo de
simulacién o en el campo de acoplamiento de precdgsalestilacion y reaccion.

Por altimo, podria abrirse la posibilidad de genergresos para esta Escuela,
a través de la creacion de un software que ina@sy@ proceso y otros basicos para la
Ingenieria Quimica, que pueda ser tanto de uso rctmheomo de uso educativo en

otras instituciones a nivel universitario.

|.4. ANTECEDENTES

El concepto de DR, como técnica, fue utilizado pmimera vez por Backhaus
en los afios 20 para procesos de esterificacibndaspara ello, un catalizador
homogéneo (Backhaus, 1921, 1922, 1923a,b). Lueg@eaipron articulos en revistas
sobre esta técnica realizados por Keyes (1982yes y Othmer (1945a,b$chniep,
Duning y Lathrop (1945)y Berman, Melnychuk y Othmer (1948), aplicados a
procesos de esterificacion, transesterificacion idréhisis, con catalizadores
homogéneos.

Uno de los primeros reactores construido industeatte fue hecho por la
Shell de EUA en los afios 40, aunque no aparecertagiooen la bibliografia
exactamente con que reaccion trabajaba. Se puedmtear muy poco sobre las
consideraciones tedricas que fueron utilizadassén disefio, pero la destilacion del
producto a partir de la mezcla de reaccion ya emoada y las reacciones

consecutivas que lo producian sélo se conociantatisgdmente. EIl desarrollo se
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basé en la imperiosa necesidad de disponer depestieicto durante la Segunda
Guerra Mundial. Inicialmente se aplicé sobredimemamiento en la retencion de
liquido en la columna para asegurar la conversainpieta del reactivo y se permitié
la produccién en cantidades excesivas del prodootaleseado. Pero durante sus
primeros afios de operacion la cantidad de prochwiteseado se redujo gracias a la
aplicacion del modelaje computacional tanto debpdes reaccion como del paso de
transferencia de masa (Harmsen y Chewter, 1999).

Este reactor procesaba un compuesto organico olqramatil) alimentado
por el tope, puesto en contacto con un alcali al esa alimentado como un lodo
acuoso, el alcali se disolvia y reaccionaba comoehpuesto organico en la fase
liquida para dar el producto, el cual era sepadedm mezcla de reaccion usando un
enfriador de tope y un reflujo (Harmsen y Chewi®99).

Estos desarrollos iniciales sélo fueron hechos dsaracciones catalizadas
homogéneamente. Recién en el afio 1966, Spes coraeamdlizar y describir la
participacion de la catélisis heterogénea dentrad2R. Para el disefio del proceso
se utilizaron inicialmente modelos basados endddeale etapas de equilibrio que se
ha utilizado en la destilacion convencional. Inigegtores comdvarek (1954) vy
Belck (1955) realizaron calculos plato por platando este modelo.

Davies, Jenkins y Dilfania (1979) describieron waaiacion del modelo de
equilibrio estandar en el cual la seccion de caatiguido-vapor era modelada como
una etapa de equilibrio entre las dos fases.

En su dltimo trabajo Alejski (199Ihodel6 el flujo de liquido a través de la
secuencia de celdas de mezcla, cada una de ekasndp alejadas del equilibrio;
esta desviacion se model6 usando una eficienciaugiun

Para tomar en cuenta también los fenOmenos assc&ds transferencia de
masa entre las fases L-V y el catalizador (cuarsle és sélido) se han utilizado
ecuaciones como las aproximaciones de Maxwell-Gtefa ley de Fick (Taylor y
Krishna, 1993). En base a estas ecuaciones saalksan los modelos alejados del
equilibrio o fuera del equilibrio. ElI primero delcd fue desarrollado por

Krishnamurthy y Taylor (1985)ara la destilacion convencional.
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En 1990 ASPEN Technology Inc., introdujo el mod&8ATEFRAC para

separaciones multicomponentes fuera del equilif8vasubramanian y Boston,

1990) RATEFRAC esta basado en el modelo fuera dellibgai desarrollado por
Krishnamurthy y Taylor sumandole los efectos deekccion sobre la transferencia
de masa y las restricciones del equilibrio quimico.

Zhu y Shen (1995), discutieron la modificacion aeldelo de Krishnamurthy
y Taylor para adaptarlo a la DR. Dieron pocos tkgalpero no concluyeron
concretamente sobre como las reacciones quimicdgficaban las ecuaciones del
modelo fuera del equilibrio.

Lee y Dudukovic (1998) describieron un modelo fugehequilibrio para DR
con catalizador homogéneo en una columna de plasssecuaciones de Maxwell-
Stefan fueron utilizadas para describir la intexfde transporte con las correlaciones
AIChE usadas para los coeficientes de transferedeimasa binarios (de Maxwell-
Stefan). Utilizaron el método de Newton y métodostinuaciéon y homotopia para
resolver el sistema de ecuaciones. Encontraronguaa cercania entre los datos
obtenidos utilizando el modelo de equilibrio y loistenidos utilizando el modelo
alejado del equilibrio cuando la eficiencia semplara el modelo de equilibrio se
predecia correctamente.

Kreul, Gorak y Barton (1999) usaron el modelo fuatal equilibrio
homogéneo, para una serie de casos de estudioapaliaar la importancia de las
simplificaciones del modelo. Ellos encontraron pddarencia entre la descripcion
completa de la aproximacion de Maxwell-Stefan plaratransferencia de masa
multicomponente y los modelos mas simples de diilad efectiva. Sin embargo,
ellos también concluyeron que puede existir difei@n entre los modelos de
equilibrio y fuera de equilibrio, y que los esfusgszadicionales de un aproximacion
mas complicada para el modelo fuera del equilistarejustificados.

Schenk y otros (1999), describieron en detalle mbiente de modelaje
hibrido en el cual procesos del tipo de la desfifapueden ser simulados usando una
combinacion de los modelos de estado estaciondiitamicos, de etapas de

equilibrio y/o de los modelos alejados del equidibr
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Sundmacher y Hoffman (1996) presentaron un modeletdpa alejada del
equilibrio o basado en la velocidad, para sistexwsgmor-liquido-catalizador sélido
poroso. El modelo asume que las fases estan elibequiérmico. La transferencia
de masa entre el vapor y el liquido se model6 uwsamth solucion explicita
aproximada de las ecuaciones de Maxwell-Stefan.

Yu, Zhou y Tan (1997) desarrollaron un modelo alejael equilibrio en
estado estacionario que toma en cuenta la transfaréde masa desde el seno del
liquido hasta el catalizador. Escribieron ecuagote velocidad separadas para las
interfases liquido-vapor y solido-liquido. Ademé&saron métodos empiricos para
estimar los coeficientes de transferencia de madasdfases soélido-liquido y liquido-
vapor. Ignoraron la difusion dentro del catalizagarsaron el método de homotopia
de Newton para resolver el sistema de ecuacionéseaales.

Podrebarac, Ng y Rempel (1998), modelaron la secmactiva como un
reactor flujo-piston con dispersion radial. ElI gsuge ecuaciones diferenciales y
algebraicas se resolvieron usando el sistema g°PROMS

En el afo 1999Higler, Krishna y Taylor desarrollaron un nuevo delm
alejado del equilibrio que considera los patronedlujo del liquido y del vapor en
los platos de destilaciéon o la mala distribuciéhftlgo en las columnas empacadas,
denominado “modelo de celda”. La caracteristictirdisa de este modelo es que las
etapas son divididas en un niamero de “celdas deciof; con estas celdas descritas
como una pequeiia seccion del plato o empaquepgiesdo un patron de conexion
apropiado, se puede estudiar facilmente la inflizede los patrones de flujo y la
mala distribucién en los procesos de destilacién.

Por ultimo, también Higler, Krishna y Taylor ehafio 2000, usaron las
ecuaciones de “fluido polvoriento” (del inglés Dustiuid) para modelar la difusion
y la reaccion dentro de las particulas de catadizath un proceso de DR. Estas
ecuaciones conforman una aproximacién mas rigucpsa hace una descripcion
completa del transporte de masa hacia el catalizad difusion y reaccién dentro

de las particulas de catalizador.
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I.5. OBJETIVOS

Objetivo_General: Desarrollar una herramienta computacional de sionuaque

permita la integracion de conocimientos basicoslearea de Ingenieria Quimica
basandose en el proceso de DR.

Objetivos especificos:

Disefiar la herramienta computacional y su formatinteraccion con el usuario,
adecuandolos tanto para su uso en el proceso adycabmo para Su uso
comercial.

& Evaluar la validez del programa utilizando un psaceseleccionado de la
bibliografia.

& Analizar la sensibilidad del proceso frente a camben los parametros

correspondientes a los fendmenos mas importantekigrados en el modelo.
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CAPITULO 1I

BASES TEORICAS

I.1. DESTILACION REACTIVA

[1.1.1. Definiciéon

En las primeras dos décadas después de la segumda gnundial, los
mercados para los nuevos productos a consumirrfueneciendo rapidamente. La
industria quimica fue el mayor proveedor de losemales para estos productos,
como los plasticos y las resinas. El principal sisfaen disefio y desarrollo de
procesos, fue en el rapido perfeccionamiento yasrfdcilidades de la produccion a
gran escala.

La ingenieria de reaccion quimica que surgi¢ conmhabilidad distintiva, se
beneficio del tremendo aumento de poder de las otadpras y en su facil
programacion y comenzo a impactar a los métodaesarrollo y disefio.

Desde 1980, los efectos de la industrializacién ran gescala sobre el
agotamiento de los escasos recursos naturales idanesidentes. Ademas los
consumidores exigen productos de alta calidad gldaalizacion del mercado ha
aumentado la competencia. Por lo tanto las demapdes mejoras en Salud,
Seguridad y Ambiente, para procesos sostenibles, & calidad de producto mas
elevada ademas de los indicadores economicos,nbcegmentado enormemente los
requerimientos en el disefio de procesos. En esftedpese ha visto emerger la

Sintesis de Procesos como una disciplina distintoyge provee conocimiento

10
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explicito en como generar nuevos disefios de preaammcidas todas las demandas

del mercado. (Harmsen y Chewter, 1999)

Algunos de estos procesos involucran la coexistedei multiples fases, lo
que involucra mayores dificultades en el diseficogstruccion del proceso. Pero
ademas si se quiere que éste cumpla con mas denaidn, por ejemplo que se lleve
a cabo la reaccién y la separacion al mismo tierfgpa@pomplejidad se incrementa
considerablemente.

Uno de los grandes desafios que han encontradspesialistas en disefio de
procesos es su Optimizacion. El desarrollo histdde esta tendencia ha mostrado
que la via mas apropiada para lograr esta meta asoplamiento de mas de un
proceso simple (que se lleve a cabo en un solgpeppara convertirlo en un proceso
multifuncional (mas de un proceso en un solo equque permita principalmente
obtener los mismos resultados que la combinacidsemutiva de los procesos mas
simples y que ademas, reduzca los costos tant@upos utilizados (costos fijos)
como energia involucrada (costos de operacion).

Uno de estos acoplamientos que se ha convertidéa espcion para el
mejoramiento de algunos procesos, es la uniéndprticesos de reaccion con los de
separacion.

Los dispositivos de reaccion-destilacion se hanideerusando en los
laboratorios de sintesis organica desde fines iggd XIX. En algunos trabajos
aislados de las primeras décadas del siglo XX gert@ la implementacion de esa
operaciéon a escala industrial. Sin embargo, eldesequipos que estan en el camino
qgue lleva de los destiladores a los reactores sextemdido recién en los Ultimos
afos.

Muchas razones se pueden dar para explicar pdagqoéustria tardé tanto en
recurrir a esta técnica. La mas obvia es que, ganieria, la mecéanica de resolucién
de problemas consiste en estudiar primero versismaplificadas de los mismos;
siendo mas facil en este caso modelar la reacciasgparacion independientemente,
muchos procesos se han desarrollado con base smeallo esquema de obtener

primero el producto y luego aislarlo. En otros téws, es légico que resultara

11
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imposible disefiar de modo realista operaciones o@dhs cuando ain no se habian

establecido modelos confiables para el equilibribquito-vapor vy el
dimensionamiento de reactores estaba mas cerca&rdensarte que una ciencia.
(Luetich, 2001)

La DR hace referencia al proceso en el cual simeéténente se realiza la
reaccion quimica y la separacion selectiva de todyztos de la zona de reaccién. El
papel del reactor en este caso lo cumple un siseenp@cado que hace las veces de
reactor de lecho fijo compuesto de catalizadorseélactividad se logra gracias a una
constante operacion de transferencia de masa y exttaccion selectiva de los
productos. La zona de reaccidon se localiza fisicéeneal nivel donde la
concentracion del o de los reactantes maximizallacidad de reaccion, de acuerdo
con la expresion cinética especifica para la réacoonsiderada (Carballo, 1997).

Muchos de los grupos pioneros en el modelado 8&lae dedicaban antes al
estudio de las distintas formas de la destilacmneactiva: la historia muestra que ha
sido mas facil incorporar reacciones quimicas apasesos de separacion que
complicar el estudio de los sistemas reaccionamtiesransformaciones fisicas.

Sin embargo, el enfoque que privilegia la separapidr sobre la reaccion no
es el de aquellos quimicos que trabajaban en sinRara ellos, la separacion de un
producto volatil se hacia con el fin de aumentamolaversion de los reactivos, ya que
en las sintesis organicas las sustancias llegans@spre a un equilibrio que
corresponde a concentraciones no muy altas delupiod Una vez que,
aprovechando el conocimiento de las operacionesiatilacion no-reactiva, la
operaciéon DR comenz6 a hacerse mas clara, se Valvidrada a los reactores y se
cerro el cerco.

En resumen, sin importar si la atencion se centrdaedestilacion o en la
reaccion, el fenbmeno es esencialmente el mismo gstudio puede ser abordado
haciendo uso de las mismas herramientas. Poresdlgue el nombre "Destilacidon
Reactiva" (dado por quienes tienen por meta laraepm) se usa en ambos casos.
(Luetich, 2001)

12
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Los elementos esenciales del disefio para procesBfRdson mas complejos

que los involucrados en la destilacién ordinarieb® escogerse en primer lugar, un

catalizador que puede ser heterogéneo como elrdetgo del MTBE u homogéneo

como el del proceso para obtener Acetato de Medikia decision determina los
componentes internos de la columna, (platos, engsagoportes del catalizador)
pero también la retencion y la distribucion deluitlp a través de la columna.

Ademas, la zona de reaccion debera estar estramégnte ubicada dentro de la

columna para lograr el mejor desempefio. En algonasiones toda la columna es

reactiva mientras que en otras, solo lo es una part

Otros factores de disefio incluyen: la administraaél calor (en el caso de
reacciones fuertemente endo o exotérmicas), loseragqgientos de reflujo y el
rehervidor, el nimero de etapas, la posicion deplostos de alimentacion, la
localizacion de la zona reactiva, la retencionigeidio y la estrategia de control.

DeGarmo, Parulekar y Pinjala (1992) puntualizan guoepresencia de un
catalizador sdlido, la DR puede ser llevada a eabdliferentes configuraciones en
una columna:

La reaccion catalizada por un sélido y destilagintietapa ocurren en continuo
(Figura 1-a), lo que significa que hay continuidespacial a lo largo de la
columna. Tanto la reaccion como la destilacionleseah a cabo en cada seccion
horizontal diferencial de la seccion de DR en laicma.

& En otra configuracion, la reaccién y la destilagudoceden en pasos alternativos
(Figura 1-b). Aqui, la seccidén de destilacion ycoeédn de la columna contiene
tanto el dispositivo de contacto del catalizadanecel dispositivo de destilacion.
La reaccion ocurre en el dispositivo de contactacdtlizador y entonces la fase

reactante pasa a traves del dispositivo de dastilac

13
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Figura 1: Configuraciones para llevar a cabo la destilacifmngaccién simultaneas.

11.1.2. ¢ Cuando usar la DR? (Fair, 1998)

El disefio de una columna de DR requiere del corieatm de la cinética de
la reaccion, del equilibrio, el comportamiento ds fases y las caracteristicas del
mecanismo. Al mismo tiempo es necesario saber BRaes la alternativa correcta
para el proceso estudiado. Desde el punto de wdstmOmico la razon mas
importante viene asociada a la pregunta de si lar&Rcird o no los costos de
sintesis de producto.

Algunos de los criterios que permiten dar respuggista pregunta son:

Debe haber una mejora en el desplazamiento delikegquiquimico de la
reaccion. Si la conversién ya es alta (sobre el)af8ihe haber un incentivo para
llevar esta conversion a un nivel aun mayor.

& Los productos de la reaccion deben ebullir en ungoaapropiado y poder ser
separados por destilacion. Si el punto de ebuticiél producto deseado cae
fuera del rango de los otros productos obtenidergnsnecesarias mas columnas
de destilacion aumentando entonces los costosodegamiento.

14
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Las condiciones de operacién que favorecen a &xid@ay a la separaciéon deben
ser las mismas, para que puedan ser llevadas a&naddanismo equipo.

& Solo debe estar presente una sola fase liquida.s€ganda fase, introduciria
problemas de entendimiento y disefio desde el pdatwista hidraulico de la
columna.

& Si el catalizador es un solido, es necesario acanmdde manera
econdmicamente atractiva. La localizacion del cadbr no debe crear una
excesiva caida de presion ni requerir un gran dié@nae columna.

Después de analizar estos criterios, un ingenieb® estar en capacidad de
decidir si la DR es una alternativa apropiada, lo sis la aproximacién convencional
de reaccion y separacion llevadas a cabo en ratgsieseparados de manera

secuencial.

11.1.3. ¢, Por qué usar DR?-Aplicaciones del proceso

Las industrias que han sustituido sus procesosetmmnales por procesos de

DR han logrado mejoras dentro de las cuales saast(Carballo, 1997)

Reduccion en costos de inversion de entre un 30-40%

Los requerimientos en columnas de destilacion (@aditde columnas, energia,
entre otros) han logrado reducirse en algunos ces8sa 1.

Se puede lograr el control de temperatura connetiéd aumentar la conversion,
usando un reactor lateral a la columna de degiilacresolviendo asi las
dificultades presentadas en algunos procesos eldist

Combinar la reaccion con la destilacion no sienmpmesenta una ventaja.

Tres requisitos son necesarios segun Carballo [1#93@ la aplicacion de la DR:

La reaccién debe proceder lo suficientemente rapiano para que el equilibrio
pueda alcanzarse o por lo menos aproximarse enkade reaccion, para de esta
forma obtener tiempos de residencia bajos. De hdrano se requeririan equipos

demasiado costosos. Todo esto debe ser logradoesiopes normales y

15
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temperaturas relativamente bajas; en general, laguelacciones en fase gaseosa
gue requieren altas presiones y altas temperatialas,como la hidrogenacion y
la hidroalquilacion, no son reacciones candidatasR.

Las reacciones deben poseer energias de activaaj@s, para que la reaccion se
lleve a cabo en la zona acondicionada para tay fito se pierdan las ventajas
energéticas de la columna reactiva. Lo més imptates el uso de un sistema de
control adecuado para lograrlo.

La reaccion no debe ser excesivamente endo o exoterEntre mas exotérmica
sea la reaccion, mayor es el riesgo de generarizapmnes incontroladas en el
aparato y mayor la dificultad para su control.&idaccion es muy endotérmica,
mas lejos se estara del equilibrio de la reaccibrios puntos extremos de la
columna, originando ademas un gradiente térmico mrgnunciado en la
columna.

Ademas, si la reaccion es catalizada mediante litos@| catalizador debe

ser de larga duracion, por lo menos del orden dsespara evitar el constante paro y

arranque de la unidad.

La DR es potencialmente atractiva cuando la reaceid fase liquida debe

realizarse empleando exceso de uno de los reastdd@ tales circunstancias, los

procesos convencionales tienen altos costos dabideiclo del reactante en exceso.

Sin embargo, es posible desarrollar procesos ded3Restequiométricos eliminando

asi los costos del reciclaje; justamente hacia els®l dirigen las investigaciones

actuales para lograr innovaciones tecnoldgicasvaates. El exceso de reactante,

comunmente aplicado en los procesos convencionaesjsa normalmente para
(Carballo, 1997):

Reducir las reacciones laterales como las que asgepian en el caso de la
alquilaciéon del butano, esto se logra medianteelgasacion inmediata de los
productos por medio de la destilacion.

Para disminuir el impacto de las limitaciones ingtas por el equilibrio quimico

como en el caso de la produccion del acetato déomet
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Un método para operar reactores en los que eXist#aciones establecidas

por el equilibrio quimico consiste en usar excesaido de los reactantes con el fin
de incrementar la conversion del reactante linsitecambio en la DR, la separacion
continua de los productos de reaccion hace queséstizsplace hacia los productos
por el principio de Le Chatelier.

En algunas aplicaciones de DR se logra el efecteéflum de "saltarse"
algunos de los azeotropos (los formados entre ptodw reactivos) simplificando
enormemente el comportamiento de las fases. Estxleunormalmente en mezclas
gue se alejan del comportamiento ideal, por ejerapl@l proceso de obtencion del
MTBE. Este efecto es con frecuencia la caracteaistids importante de la DR y la
menos apreciada.

La DR es un proceso alternativo muy atractivo para gran variedad de
separaciones dificiles, que incluyen procesos dmdastria de procesamiento de
polimeros, de la industria quimica y de la indastié refinacion del petréleo.

En la tabla 18 (anexo 1) se muestra un resumemgeehcciones con las
cuales se ha experimentado la DR (Sundmacher ye&Ki2002). Ademas en la tabla
19 (anexo 2) se muestra un resumen de las potesaiehcciones a las que se le
podria aplicar la tecnologia de 8undmacher y Kienle, 2002).

En la DR se aprecia de manera clara como aprovdohandesplazamiento
del equilibrio causado por la transferencia de masapresencia de la reaccion
quimica, se logra que el proceso Yy las caracteaispropias del catalizador (niveles
de conversion, selectividad, rendimientos y vid# & combinen de una manera
muy estrecha para obtener en conjunto una efi@egiobal superior a la que puede
esperarse de los procesos convencionales (Carb89a).

Otro factor que ha propiciado la aceptacion de R € la existencia de
empaques mejorados y otro tipo de equipo auxikar.el futuro cercano la gran
mayoria de estos equipos usaran catalizadoresopéteros lo que permitira eliminar
la necesidad de regeneracion de acidos y/o suatieatiion y disposicion.

El modelaje computacional y los programas de sionitahan ayudado al

incremento en el uso de la destilacion catalitivetgrogénea). Sin embargo, la
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simulacién en el caso especifico de esta operaonitaria se mantiene aun

incipiente, dado que no solamente se requiere raolietinética de la reaccion,

también el comportamiento termodinamico, asi camevhluacion del desempefio de

los platos y/o empaque de la unidad. Ademas, lopagoes comerciales n

fabrican especificamente para aplicaciones en poscege DR. Existe por tanto

interés por el desarrollo de mas y mejores modmagoutacionales para el disefio y

operacion de nuevos esquemas en columnas d€Rallo, 1997).

muy

sino

0 se

gran

En la Tabla 1, se muestra un resumen de las verdajda utilizacion de la

DR.

Tabla 1: Ventajas de la utilizacién del proceso de DR (@my Krishna, 2000).
VENTAJAS

ahorros en costos

Las mejoras en la conversion del reactante se mpaoxal 100%. Este aumento es
beneficio en la reduccion de costos de reciclo

En algunos casos se logran rompen los azeotropesrges

debido a que se requiere en muchos casos un melnonen de reaccion

concentraciones de uno de los reactivos, puedeirdduelocidad de las reacciones
deseadas y aumentar la selectividad hacia los pragldeseados

Hay beneficios por integracion térmica. Si la ré@tes exotérmica, el calor genera
puede ser utilizado para proveer el calor de vapoidn y reducir los requerimientos er
rehervidor

En algunos casos se reduce la produccién de pasinotdeseados
Se evita la formacidn de puntos calientes y fugasdo la vaporizacion del liquido cor]
captador térmico

En la Tabla 2, se muestra un resumen de las @stres y dificultades

presenta la utilizacion de la DR.

18
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Tabla 2: Restricciones y dificultades de la utilizacionld®R (Taylor y Krishna, 2000).

RESTRICCIONES Y DIFICULTADES

Restricciones de volatilidad. Los reactivos y picida deben tener volatilidad apropia
para mantener altas concentraciones de reactabfgas/concentraciones de productos
la zona de reaccion

Requerimiento de tiempo de residencia. Si el tiempaesidencia es muy elevado,
necesitard un tamafio de columna y de platos grgnuigede ser mas econdémico usar
arreglo separador-reactor

Escalamiento a grandes flujos. Es dificil disefracesos de DR para velocidades de f
muy grandes debido a los problemas de distribuaénliquido en las columna
empacadas

Condiciones de procesos desajustadas. En algunosss las condiciones Optimas
temperatura y presion para la destilacion puedtr Egos del 6ptimo para la reaccior
viceversa
Los detalles de disefio y operacion para los sisgei@aDR son considerablemente 1
complejos que los que envuelven las columnas ddiladddn y los reactore
convencionales. Existe una interaccion complejaeest equilibrio liquido-vapor, 3
transferencia de masa liquido-vapor, la difusiontredel catalizador (caso heterogén
y la cinética quimica

Debe haber una atencién especial a los aspectomdelaje. Las ventajas potenciales
la DR pueden perderse por una seleccion inapropiadi etapa de alimentacion,
reflujo, la cantidad de catalizador, la velocidadegtaporacion, etc.

[1.1.4. Aspectos de construccion del equipo

Para el disefio del proceso de DR y su posterioalasento a ni
industrial, deben considerarse ciertos aspectasigod, como son (Taylor y Kris
2000; Sundmacher y Kienle, 2002):

da
5 en

se
un

ujo
1S

de

vel

hna,

& Instalacién, contenedor y remocion del catalizades:importante permitir que la

instalacion y remocion del catalizador sea fadilelSatalizador se desactiva, es

mas conveniente realizar la regeneracion fueraedglipo por lo que esta

instalacion y remocion de las particulas de catdbr debe ser sencilla. La DR es

frecuentemente olvidada como una opcién de prodess&mndebido a que la vida

del catalizador requiere frecuentes paradas. Uodisvo de DR que permita la

remocion del catalizador podria resolver este probl

& Contacto eficiente del liquido con las particulas chatalizador: El disefio del

equipo debe asegurar que la siguiente lista ddetetieseables se cumpla:
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“m Buena distribucion del liquido para evitar la fooida de surcos en el
trayecto del liquido. La mala distribucion del lidm puede tener efectos
mas serios sobre la DR que sobre la destilaciéwermional.
“® Buena dispersion radial del liquido a través dethdede catalizador. Esto
se requiere para evitar puntos calientes dentroedetor y fugas de calor,
y permitir ademas el envejecimiento parejo del lizador. El
requerimiento de un buen mezclado radial tiene atgpasobre la
escogencia de la configuracion del empaque y smegeta.
Buen contacto liquido-vapor en la zona reacti@:la velocidad de reaccién es
rapida y la reaccion esta limitada por el equitibentonces el tamafio requerido
de la zona de reaccion esta fuertemente influeacpar la efectividad del
contacto entre el liquido y el vapor. Este contasgovuelve menos importante
para reacciones lentas. Los dispositivos comunmeilizados para establecer el
buen contacto entre el vapor y el liquido son lésmmos que se emplean en la
destilacion convencional que incluyen empaque estrado, empaque al azar o
platos.
Baja caida de presion a través de la seccion engmcan el catalizadorEste
problema aparece debido a que es necesario utilaatizadores de particulas
pequefias en el rango de 1-3mm para solventar fagadiones difusionales
dentro de la particula. Las operaciones en cormtiaote en los lechos de
catalizador empacado con estas particulas de tataaffzequefio, tienen que ser
especialmente configurados para evitar problemasxdesiva caida de presiéon e
inundacion.
Suficiente retencion de liquido en la zona de r&acd.a retencion de liquido, el
tiempo de residencia medio y la distribucion deinjpo de residencia (DTR) del
liquido son determinantes en la conversion y lactividad de la DR.
Disefio para la desactivacion del catalizadba desactivacion del catalizador
debe ser considerada para el disefio usando exeesatalizador. Ademas de
adicionar exceso de catalizador, la severidad dedecion puede incrementarse

por a) el incremento del reflujo, permitiendo quenante el tiempo de residencia,
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0 b) aumentado la temperatura de reaccién (conaramento de la presion de la

columna).

Antes de que se consideren los aspectos de maqdekjaecesario poner
cuidadosa atencidon sobre los aspectos de constnudel equipo. Para lograr una
seleccién apropiada de los constituyentes del equ#s necesario conocer
informacion detallada sobre la hidrodinamica y eolar transferencia de masa del
proceso.

Los internos de la columna dependen inicialmentéeiple de reaccion que se

estard llevando a cabo dentro del equipo (homogeheterogénea).

11.1.4.1. Reacciones homogéneas

Para los procesos de DR homogéneos, el contactaddigapor en
contracorriente, con el suficiente grado de in@dc entre las fases, puede ser
alcanzado en una columna de multiples platos (Rig)ro es una columna con

empaque al azar o estructurado (Figura 3).

Liauioo

Liauioo
_,_._.—._.__,\wANTE

CAPSULAS DE
BURBUJED O FLATOS
) DE AGUJERDS

Liguioo

Figura 2: Contacto entre el liquido y el vapor en una coluh@alestilacién de platos en un proceso

homogéne¢Sundmachey Kienle, 2002).
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El empague en este caso es inerte (es decir queeatxiona ni tiene

propiedades cataliticas), y sirve sélo para prolgedistribucion adecuada del liquido
en la columna y reducir el retromezclado de la.fé#&ma lograr un aumento de
productividad en las columnas de DR, es importangéximizar la retencion de

liquido dentro de éstas. Las columnas empacadasmesote presentan una retencion
menor que las columnas de platos, por lo que @mafaR homogénea se prefiere
utilizar éstas dltimas, aunque en los casos erefjempaque pueda ser beneficioso,
por ejemplo dar como resultado una columna de meaprafio (reacciones

suficientemente rapidas), por supuesto se prefestélltimo.

WAFOR

Liquipo
e

EMPAQUE AL
AZMR

EMPAQUE
ESTRUCTURALD

s
Ligupo

WAFOR

Figura 3: Columna de destilacion de empaques al azar o astmdos para un proceso homogéneo

(Sundmachey Kienle, 2002).

Una columna de platos puede operar en los siggieeigimenes de flujo:
spray, espuma mezclada, o burbuja (Figura 4). lohsmmas convencionales de
destilacién (no reactiva) usualmente operan a alcidades superficiales de vapor
en régimen de spray o espuma. Esto se debe a glesaa aumentar el rendimiento
del proceso en la columna y ademas aumenta elirdtegéacial liquido-vapor. No
existe ademas la necesidad de tratar de logradkanma retencién de liquido dentro

de la columna.
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REGIMEN DE SPRAY REGIMEN DE ESPUMA REGIMEN DE BURBLJA,

AUMENTO DE LA WELOCIDAD SUPERFICIAL DEL GAS

DESTILACION: PEQUERDS DESTILACION REACTIVA
BAJANTES, BAJARETENCION ALTOS BAJANTES, ALTA
DE LiQUiDo, DISTRIBUCION DE RETENCION DE LiGUIDO, LA
TIEMPO DE RESIDENCIADEL DISTRIBUCICON DE TIEMPO DE
LiaDo Mo ES IMPORTANTE RESIDENCIADEL LIGUIDO ES

MUY IMPORT&MTE

Figura 4: Regimenes de flujo encontrados durante la operaeam plato (SundmachgrKienle,
2002).
En el caso de la DR en que la reaccion se llevaba en la fase liquida, se

busca permitir mas sitios para la reaccion quinesay se logra permitiendo altas
retenciones y altos tiempos de residencia de ka ligsida. Ademas el régimen de
flujo preferido para operar las columnas de DR lestgimen de burbuja, que se
alcanza a velocidades superficiales de vapor munecas bajas. La escogencia de
altos rebosaderos, asegura una alta retenciorod#mtos platos. Platos de capsula de
burbujeo son la escogencia apropiada para colusm&R, ya que ellos tienen una

mayor retencion de liquido en comparacién con latp de orificios.

11.1.4.2. Reacciones heterogéneas

Para procesos que usan catalizadores soélidos dhéteos), el disefio del
dispositivo de contacto involucra grandes retostefd consiste en definir como se
colocara el catalizador dentro de la torre. Pala & han desarrollado diversos
artefactos en la busqueda de lograr un contactivedeentre el catalizador y la fase
gue reacciona. El tamafio de la particula de catidiz que se utiliza en estas
operaciones, esta usualmente en el rango de 1-8mnmamafo de particula mas
grande podria involucrar limitaciones excesivasddesion dentro de la particula,
mientras que si fueran demasiado pequefias gemeregigas de presion muy

grandes.
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Un resumen del tipo de desarrollos que se ha esien las Gltimas décadas

se muestra en la tabla 3. La informacion completedp ser consultada en
Sundmacher y Kienle (2002).

Tabla 3. Estructuras contenedoras para catalizadores usada€DR heterogénea.

Estructura
Esferas porosas llenas ¢
catalizador

Esquema- Comentarios

Envolturas cilindricas

Envolturas de tela metalid
con varias formas: esferg
tabletas, donas

Tubos de malla metalic
dispuestos horizontalmen
conteniendo el catalizadof

Particulas de catalizador
encerradas en envolturas
de tela en forma de bales

Bolsillos cosidos en pliegues y llenados

con el catalizador. Luego se enrollan

eSS Ty una “colcha de catalizador” con capas
i alternativas de malla de acero formando

BALES DE 118 un cilindro de bales de catalizador

CATALIZADOR

LiQuUIDO

en

Particulas de catalizad
empaqguetadas entre hoj
corrugadas de  mall
metélica

A Wi A,
w mejorando el patron de \r\/if
dispersion (Sulzer, Katapak-S y Koch-Glitsch, ¢

Katamax). >~

Dos piezas de malla metélica de for
rectangular selladas formando bolsillos,
colocan en cubos para
rellenar la estructura de la
torre, el liquido sigue un
patron entrecruzado

S==

LS
A
Yol

I

(

ma
se
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Tabla 3. Estructuras contenedoras para catalizadores usadaDR heterogénea (continuacion).

Estructura
Empaque
cataliticamente
activo

Esquema- Comentarios

cubrimiento sobre soportes metalicos
mas caro; producciéon de materia
cataliticos en la forma de empaque
destilacion es muy costoso y no hay

Empaque estructurado cubierto con Una
zeolita. Las limitaciones son: Cantidad |de

catalizador menor que la que correspondle a
pildoras o catalizador homogénego;

es
es
de
un

POLIMERO PRECIPITADO método actual genérico de manufactura gue

SOPORTARO ENVIDRIO pueda producir diferentes materia

cataliticos como recubrimientos o0 empaque estradturde manera

es

ntes

econOmica
Tubos estriado$ Catalizador moldeado en forma cotapg usado en up
contacto liquido-vapor en contracorriente. Leber899)

— han desarrollado una construccion compacta questens
en tubos estriados, los cuales tienen excelg
caracteristicas de transferencia de masa liquidorva

Envolturas dg
. VAPOR ]
catalizador , HouRo
LiQuID
CATALIZADOR
DENTRO DE UNA
ENVOLTURA DE
TELA METALICA
LiQuUIDO
VAPOR VAPOR [
VAPOR
Envolturas Verticales a lo largo de la direccionfldg del liquido en e
plato, o en los bajantes de la torre 0 a la sal@astos.
Lecho Se han propuesto también otros disefios en los scehleatalizador es
fluidizado fluidizado por el liquido que fluye en la columna.
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11.2. ASPECTOS TEORICOS ASOCIADOS

[1.2.1. Descripcion del equilibrio de fases-Ecuaciones

La DR es un proceso que involucra una cantidad itapte de fendmenos
fisicos y quimicos, entre las dos fases preselitgsda y vapor. EI fenomeno que
relaciona ambas fases es justamente el equilibu® $¢ genera en la zona de
contacto. Es por ello que se hace necesario estabtes conceptos basicos asociado
a este equilibrio de fases.

El punto de inicio para los calculos relacionadms €l equilibrio de dos fases,

es el siguiente criterio de equilibrio (Sandler9ap
fr(t,px)=f"(T,Py) Ec. 1

Donde:f_iL y ﬂV son las fugacidades parciales del componentelg &se liquida o

vapor respectivamente, evaluadas para la T, P pasigion de la mezcla dada.
Si se emplea una ecuacion de estado para desritmmportamiento de las

fases, la relacion basica de equilibrio se corwient

fH(T,P.x) = x. POl (T,P.X)

= f“iV (T, p,y) Ec. 2
=y,Po (T,P.y)
£L v
Donde: dDiL(T,P,x):M q)?’(T,P,y):M son los
XiP ylp

coeficientes de fugacidad parciales del componermte el liquido y en el vapor
respectivamente, que pueden obtenerse a partinaleauacion de estado apropiada,
yi corresponde a la composicion del componente & éaske vapor,;xorresponde a la

composicién del componente i en la fase liquida.
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Como método alternativo para describir el compoeain del liquido se
puede emplear el modelo de coeficientes de actlyictan el cual se puede escribir lo

siguiente:

fH(T,P =x.v (T. P.xX)P?pVsa(T P PV
)= 1R o
=1 (T.Py) Ec. 3

=y, Pd/ (T' P’y)
Donde: F’iValo es la presion de vapor del compues@o,\fsa‘(T,P) es el

coeficiente de fugacidad del vapor como saturadd w P, y la integral es la
correccion de poynting.

Sin embargo ambos métodos tiene limitaciones eraisgo de validez. Los
modelos de coeficientes de actividad pueden sefeawhps para mezclas liquidas de
todas las especies. Esta descripcion generalmenigliza la densidad, por lo que la
prediccion para liquidos expandidos, como por ejengm la cercania del punto
critico de la mezcla, no es muy buena. Ademéasceetasdos modelos diferentes para
ambas fases, por ejemplo coeficientes de actividad el liquido y una ecuacion de
estado para el vapor, implica que las propiedadeantbas fases nunca podran ser
idénticas por lo que la prediccion del comportantiean la region critica es errénea.
La aplicabilidad de este método es buena a baja®deradas presiones (Sandler,
1999), la cual se ajusta a los requerimientos @Ra
Cuando se utiliza la misma ecuacion de estado gradecir el comportamiento de
ambas fases, los resultados obtenidos son en ganouenos dentro de un amplio
rango de temperatura y presion incluyendo el perto, el problema se presenta
cuando se trabaja fuera de los limites de T y P ppsee la ecuacion de estado
empleada. Por ejemplo, se obtienen prediccionesnaiitemente acertadas para
hidrocarburos y gases inorganicos usando estelé@pecuaciones (Sandler, 1999). Si
la presion total y las presiones de vapor son ieufiemente bajas y
aproximadamente del mismo orden, y si la fase vapa@omporta de manera ideal, se
puede simplificar la Ec. 3, como resultado de @secbrrecciones por los coeficientes

de fugacidad son despreciables y la correcciérogiating se hace igual a 1:
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XiV; (T,P,x) P = y;P Ec. 4

Ademas, si la fase liquida forma una mezcla idé&, coeficientes de

actividad tienden a un valor igual a 1, y la ecéacnterior se reduce a:

x{P#(T)=y;P Ec.5
Que se conoce como la Ley de Raoult. Si se reldizumatoria de las n

ecuaciones correspondientes a los n componentégtisae:

> xP®(T)=>R =P Ec. 6

Las ecuaciones: Ec. 2, Ec. 3, Ec. 4 y Ec. 5, jeotola ecuacion de sumatoria
de las composiciones y las ecuaciones ya sea dieiente de fugacidad a partir de
una ecuacion de estado, o de coeficiente de aatividonforman el sistema de
ecuaciones que debe resolverse para obtener lapde®t del equilibrio para un

sistema de componentes dado y una P y T dadas.

[1.2.2. Descripcion del equilibrio en sistemas con reaccies

quimicas

Considerando un sistema cerrado homogéneo que cewmdu a presion y
temperatura constantes, la termodinamica estaglee¢Sandler, 1999; Van Wylen y
Sonntag, 1986):

-dG ,, =-2Hdn =TdS, 20 Ec. 7

Donde G es la energia libre de Gibbs total,es el potencial quimico del
componente i,res el numero de moles de dicho componente, Tteslperatura del
sistema y d& es el cambio de entropia del mismo. Ademas, alosignayor
corresponde a un proceso espontaneo y el signbaguasistema en equilibrio.

Si en el sistema ocurren J reacciones linealmedependiente se tiene:
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dn, => a,dg, Ec. 8
J

Dondea ; es el coeficiente estequiométrico del componeertela reaccion J
y &, es el grado de avance de dicha reaccion. Si smdide esta ecuacion en la

anterior, queda:

-dG ., :Z(—Zajiuijdﬁj >0 Ec.9
j i

Si el sistema llega al equilibrio debe cumplirseglaaldad a cero. Como las

variables grado de avancé™son todas independientes, la Unica forma de ¢aean

gue se cumpla la igualdad es que cada una derle®fes:
=Y o,u =A, =0 Ec. 10

sean simultaneamente iguales a cero. En esta énuqas la energia libre de
Helmmotz. Estas funciones reciben el nombre deidmes afinidad y habra una por
cada reaccion linealmente independiente.

La termodinamica también ensefia que la funcionngak quimico puede

calcularse con la ecuacion:

W=+ RTInffi+ =u"i +RTIna, Ec. 11

Dondep*iy f son el potencial quimico y la fugacidad del comgde i en el

estado estandaf,es la fugacidad parcial de componente gsala actividad de dicho

componente y R es la constante universal de lossgaBara esta ecuacion la Unica
restriccion aplicable es que la temperatura deldesestandar deber ser igual a la del

sistema. Sustituyendo esta ecuacion en la ecu&bidse tiene:

=20l == au i —RTY a,lna =0 Ec. 12
O que:

Al -RTY. a,lna =0 Ec. 13
Donde:
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Al ==Y a,u Ec. 14
Si se elige la transformada:
A =RTInK" Ec. 15
De donde se obtiene que:
K =[]a" para j=12,...,J Ec. 16

Cuando se tienen J reacciones ocurriendo al misempb, es necesario
escribir los balances de masa de cada compuesttp fton la ecuacion de la
constante de equilibrio de cada reaccion presé&uel). Este grupo de ecuaciones
constituye un sistema de ecuaciones no lineal gberd resolverse por cualquier
método conveniente para resolver el equilibrio dedmpresente en el sistema
estudiado (Sandler, 1999).

En el caso en el que se tenga equilibrio fisicaiynico combinados se debera
plantear el sistema de ecuaciones constituidogmobdlances de masa asociados mas
las ecuaciones 1 y 16. Este conjunto constituyesigstema no lineal que debera
resolverse para poder obtener el valor de todaga@aables de interés involucradas,

como por ejemplo las composiciones (Sandler, 1999).

[1.2.3. Aspectos fluidodinamicos

Para completar los célculos dentro de una torreleftilacion, es necesario
estimar o especificar la presion en algunos puyito$a caida de presion dentro de la
torre.

Usualmente es deseable comenzar especificand@s&pren el condensador.
Ademas es practica comun dar una especificaci@perntliente para la presion de la
etapa del tope, que dependiendo del disefio, pud#ifeeente a la del condensador.
Debe especificarse una descripcion de cémo estandar la presion dentro de la

columna, las diferentes opciones son (Higler, Krési Taylor, 1999):
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& Caida de presion igual a cero. Todas las etapss adumna operan a la presion
especificada.

& Caida de presion fija. La caida de presion estacdgmmda y puede evaluarse la
presion de cada etapa usando un simple balaneeed®$ o presiones.

& Presion del fondo fija. Con las presiones del tgpdel fondo fijas, puede
evaluarse la presion en el resto de las etapan@dio de una interpolacion.

& Una caida de presion estimada. Se puede estimaraiga de presion utilizando
alguna correlacion semi-empirica.

Estas correlaciones dependeran del tipo de plat® empaque utilizado. Por
otra parte, en los modelos de DR, no son considerlad patrones de flujo tanto del
vapor como del liquido dentro de la columna; solsimee asume que ambas fases se
encuentran perfectamente mezcladas. Sin embarda esalidad, el vapor sube a
través de la torre en un flujo de pistén a travedsida capa de espuma. La espuma
fluye en un flujo semejante al piston, con cieitpérsion axial debido a las burbujas
y los chorros de vapor.

Se han elaborado algunos modelos para tratar dedeoar los patrones de
flujo involucrados, como considerar patrones deceatracion impuestos para los
patrones de flujo (Krishnamurthy y Tayldr985)o una mejora de este modelo en la
cual se derivaron expresiones de transferenciaada para diversos patrones de flujo
para ambas fases independientes (Kooijman y Tal8®5), pero ninguno de los dos
pudo obtener resultados suficientemente buenosnegesidad de correcciones
posteriores. Ademas, cuando se presentan reacajoiscas, debe considerarse la
distribucion de tiempos de residencia adicional & Uuena descripcién de la
transferencia de masa, traduciéndose en una depeadde las velocidades de
reaccion y las constantes de equilibrio de las eatnaciones y temperaturas locales,
gue variaran en funcion del patron de flujo, sitba@ue no puede ser modelada con
ninguno de los dos modelos anteriores.

La opcion propuesta por HigleKrishna y Taylor(1999), es describir los
patrones de flujo en base a un modelo denominadeitfa de mezclado” (Mixing

Pool), propuesto por Alejski (1991), el cual sectié® a continuacion.
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La idea principal del modelo de piscina de mezcl@®idalahti y Jakobsson,
2003)es que se asume que el liquido en un plato fluyavas de una serie de celdas
interna con mezclado perfecto. En la Figura 5 ssenta la division del plato en
celdas de mezclado. En este caso se asume qupoelfliieye sin mezclarse a través
de cada una de las celdas hacia la celda corregpomcen el plato superior, y el
liquido fluye en direccién transversal a la de datdas adyacentes, por lo que el
liquido que entra al plato se pone en contacto gronton el vapor que sale de la
altima celda del plato inferior (cercana al bajante

La distribucion del vapor puede hacerse en este das varias formas
(Pyhalahti y Jakobsson, 2003): Si se quiere simuilar vapor perfectamente
mezclado, se pueden combinar todos los flujos dmorvaue salen del plato,
calculando la composicién promedio y la entalpianpdio, y luego se distribuye
este flujo entre el nUmero de celdas del platoisiga. Si se quiere simular un flujo
unidireccional de liquido desde los platos adyaerge conecta la primera celda de
la etapa con la primera celda de la etapa supdvasta el Ultimo par de celdas (en

este modelo los indices comienzan siempre dedddaeelnterno del plato).

Vi, Vi Vi Vi1 Vi
z A

FLij ..... > P . cccleds ccckedpy ccccede
' Ly Liaj L Lt Lpj
A A
L
P=ij
Vi1 [Vierjar | Vi Vi1 [Vija
/\' —]
/_\_/V’_/‘\/\—’f FL )
ij-1
Lo Ten Ton Tobm T
L k+1,j41 k,j-1 k-1,j+1 1,41
Phija i j j j
A A

Figura 5: Modelo de piscina de mezclado de un plato de de&iih cuando el vapor no se mezcla y el

liquido fluye en direccion contraria a la de loatps adyacentes (Pyhalahti y Jakobsson, 2003).
Variando el nimero de celdas en el patron de fidjgler, Krishna y Taylor,

1999), pueden modelarse entonces los distintosonedr desde una fase
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completamente mezclada en una etapa (una celd@gbhamn de flujo) hasta una
aproximacion del flujo en pistdbn (un gran nameroceddas, tipicamente mas de
cuatro). La representacion de esto puede versa Emglira 6. En ella se representan
los casos limite pasando por un simple mezcladicakrpara el cual se adiciona una
variableLM que representa el liquido intercambiado entrs filarizontales de celdas,
y que permite completar todos los casos de inteatondad entre las celdas para

representar los by pass y la formacion de surced gayecto del liquido.

} } }
M | Mo | o e
O S e S S
e | T e

| B N

Ambas fases
perfectamente
mezcladas

Vapor en flujo

istt Vapor y liquido en flujo piston
pistén

Figura 6: Descripcion de la celda para varios modelos de fluj

También se ha demostrado (Higler, Krishna y Tayl®899) que el
estancamiento del liquido resulta en una mejoreeledesempefio del plato de
destilacion. Debido a que el liquido nunca estdeptamente mezclado en un plato
de destilacion, los perfiles de concentracion kigo del patron de flujo del liquido
surgiran en la fase liquida bajo la influenciaal&rdnsferencia de masa.

Si no hay mezclado del vapor horizontal, se geéaraperfiles de
concentracion en el flujo de la fase vapor que dejatapa. En consecuencia, la
eficiencia global del plato sera mas alta queildesfcia de Murphree puntual.

El nimero de celdas en ambos patrones dependaracestdel patron de
flup a modelar. EI numero apropiado depende decdafiguracion y de las

condiciones de operacién usadas. En una simula@g@ma columna, tipicamente se
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pueden hacer algunos calculos sin asumir estanotoméa la direccion de flujo del

liguido, en este caso puede obtenerse informacidbres las condiciones
hidrodinamicas de las etapas. Entonces puede usstsgpara evaluar un coeficiente
de dispersion axial empleando una correlacion ssnmirica, estos coeficientes se
utilizan entonces para estimar al nimero de ceddasse requiere para modelar el
flujo.

El flujo del vapor generalmente se asume que est@igon y puede ser
modelado usando al menos 5 celdas en la direceidvagor.

La velocidad de flujo del mezclado de liquido vatiL", deberia ser tal que
las concentraciones en el seno del liquido de ta#aseldas en un patron recorrido
por el vapor sean iguales. Esto usualmente ocsirta,velocidad de flujo mezclado
es aproximadamente tres o cuatro veces la velodéddldijo de la etapa.

Este concepto es el que sirve como base al mod&donoevo de Destilacion
Reactiva que aparece reportado en la bibliografiapcido como Modelo de celdas
NEQ (Higler, Krishna y Taylor, 1999).

[1.2.4. Aspectos cinéticos

Debido a que una de las operaciones unitarias muuicra la destilacion
reactiva, es precisamente la reaccion, es necesaigar algunos aspectos tedéricos

asociados a ella.

[1.2.4.1. Definiciéon de la velocidad de reaccion

La velocidad de una reaccion se define como la masamoles, de un
producto formado o de un reactante consumido padadnde tiempo. Para el

componente i seria de la siguiente forma:
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-R, = dN, Ec. 17
dt

Esta definicion se puede expresar también de fanteasiva dependiendo del

tipo de sistema en el cual se lleva a cabo. Pareci@nes homogéneas se puede

expresar en funcién del volumen de reaccion:

_1dN; _ (molesdereactantes productos)

= Ec. 18
V dt (volumendefluido odereaccion){iempo) ¢

Para reacciones heterogéneas, en donde estandradds un fluido y un

sélido, se puede definir en funcién de la masadtida

_p _ 1 dN; _ (molesdereactantes productos)

i 1 . Ec. 19
W dt (masadesolido)(tempo)

En el caso de dos fluidos o sistemas gas-solidpusde expresar en funcion

de la unidad de superficie de interfase

= 1dN; _ (molesdereactantes productos)

i PR NP Ec. 20
S dt (areainterfacid)(tiempo)
O en funcién del volumen de sdlido:
e zidNi _ (molesdereactantes productos) Ec 21
VAN (volumendesolido)(tempo) '

Una reaccion se considera elemental cuando se #ievabo en un paso o
encuentro molecular simple, ésta envuelve uno, @ldgaramente) tres entidades
moleculares (atomos, moléculas, iones, radicates), en la cual s6lo una pequefia
cantidad de enlaces quimicos son re-arregladosinténmediario es una especie
transicional involucrada en un mecanismo de reacgie no aparece en la ecuaciéon
estequiométrica o en la ley de velocidad, los atofitre y las especies radicales
libres son reactivos intermediarios tipicos. Estapecies deben ser identificadas
experimentalmente para justificar su inclusion g8¢in y otros, 1991).

La molecularidad es el numero de reactantes erreawxion elemental, las
reacciones pueden ser unimoleculares (un reactvmpleculares (dos reactivos) o

termoleculares (tres reactivos). La molecularidaduda reaccion debe distinguirse
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del orden de reaccion, debe ser un niumero entéemtnass que el orden puede no
serlo. No necesariamente existe una relacion anttes, excepto para las reacciones
elementales, en las cuales la molecularidad, elroydla estequiometria son iguales
(Missen y otros, 1991).

El orden de reaccion, considera los efectos deoteentracion sobre dicha
velocidad de reaccion. Los origenes de esto seeatram en investigaciones en las
cuales se reconoce que, en muchos casos, la \edoaidina temperatura dada es
proporcional a la concentracion de un reactanteadke a una potencia simple, como
1 o 2. Esta potencia o exponente es el orden deiémarespecto al reactante (Missen
y otros, 1991).

Para una reaccion en la cual A y B conforman lastemtes la velocidad seria

de la forma:

-1 =kC:iC} Ec. 22
Donde a es el orden de la reaccién respecto aargacA y b es el orden de
reaccion respecto al reactante B. El orden glokaladreaccion (n) es la suma de

todos los 6rdenes parciales (Missen y otros, 1991):

n=a+b Ec. 23

La constante de proporcionalidad k, es la constdateelocidad que incluye
los efectos del resto de los parametros excluydadooncentracion. Usualmente
depende fuertemente de la temperatura. Tiene upadamiento exponencial que es
analogo a la dependencia de la temperatura deesdprde vapor de un liquido o al
comportamiento de la constante de equilibrio dereaacion (Keq). Usualmente esta

dependencia se expresa segun propuso Arrheniuddén 1

dlnk= Ea
dT RT?

Donde Ea es la energia caracteristica (molar) aenergia de activacion.

Ec. 24

Debido a que la velocidad de reaccidn se incremeorida temperatura en casi todos
los casos, Ea es una cantidad positiva. Al integsta expresion suponiendo que Ea

es independiente de la temperatura queda:
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Ink =InA - £2 Ec. 25
RT
o)
k :Aexr{—Eaj Ec. 26
RT

Donde A es una constante denominada factor prerexjmal.

11.2.4.2. Mecanismo de reacciones quimicas

Las reacciones quimicas observables tienen lugarealidad como una
sucesion de etapas elementales respetando elppiniel menor cambio posible. Los
compuestos intermedios (no observables macrosecopitg) son especies muy
reactivas y en general reciben el nombre de ceatingos.

Esta sucesion de etapas elementales que condudenremaccion global
observable recibe el nombre de mecanismo de reaccio

Ahora siguiendo a la teoria del estado de transidiay expresiones cinéticas
gue son aplicables a cada etapa elemental y erabamanismo de reaccidén pueden
integrarse de modo de obtener una relacién coaltecidad de reaccidn global.

Las reacciones quimicas deben cumplir con el griaae conservacion y con
la ley de proporciones definidas, por lo que resalivio que las etapas elementales
de un mecanismo de reaccion también deben cunsplirla

El mecanismo de una reaccién elemental esta pgeneral constituido por
una secuencia de etapas cerradas y abiertas que v&zspuede dividirse en
secuencias lineales o ramificadas. Las secuen@asmdas son tipicas de las
reacciones cataliticas. En cambio las ramificadasacterizan a las reacciones
explosivas sino esta presente algin mecanismordeto

Una reaccion global observable que tiene lugaaeésr de una sucesion de
etapas elementales involucra la formacion y laaiéacde compuestos intermedios

muy reactivos que en general reciben el nombreederas activos. Si la secuencia de
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reacciones involucra la participacion de un solatroeactivo por etapa elemental, se

tendrd una secuencia lineal, mientras que si emal@articipa mas de una especie
activa entonces se tendran secuencias no lineatenificadas.

Si la Ultima reaccion de una secuencia genera alafeh producto de
reaccion un centro activo que participa en la praimetapa elemental de dicha
secuencia, se tiene entonces una secuencia ceueadss caracteristica de reacciones

cataliticas. Asi por ejemplo si se considera laagiéa global:

A +A,+A, - B,+B,+B, Ec. 27

Que tiene lugar a través del mecanismo:
A1 + Xl - B1 + Xz
A,+X, - B, +X, Ec. 28
A3 + Xs - Bs + Xl

Donde X representa a las especies intermediariag meactivas. Esta
secuencia corresponde a una cerrada y por lo tatdéopresencia de una reaccion
catalitica. Si el mecanismo fuera del tipo:
Al - Bl + xl
A,+X, - B,+X, Ec. 29
A3 + Xz - Bs

Se estaria en presencia de una secuencia lineztalitica. Si la secuencia
fuera:
A1 - Bl + X1 + Xz
A,+X, - B, Ec. 30
As +X3 - Bs

Se tendria una secuencia abierta y ademas no. lieata si una reaccion es
catalizada dentro del sistema debe haber sufidesustancias que proporcionen los
centros activos iniciales. Si los suministra laestipie de un sélido, se estara en
presencia de catalisis heterogénea, mientras gse sriginan de los compuestos
presentes en la mezcla liquida o gaseosa se estarpresencia de catalisis
homogénea de la cual las reacciones en cadenansgarplo tipico.
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11.2.4.3. Etapas de una reaccion

Una vez aceptado el concepto de que casi todasetaziones reales se
verifican por medio de una secuencia de etapas eelates, ¢como se podra
desarrollar una ecuacién de velocidad a partir sta secuencia? Este problema
consiste de dos partes: 1) ¢Como se selecciorecleercia de etapas elementales,
esto es, como se selecciona el mecanismo? 2) ¢ €émesarrolla una ecuacion de
velocidad para la reaccion global a partir de esteanismo? La primera parte debe
tomar en consideracién el hecho de que la inforbmagkperimental disponible puede
tener poca o ninguna relacion con la identificacdooncentracion de las especies
quimicas intermedias.
Si sélo se dispone de informacion relativa a l@ctantes y productos de la
reaccion total, no existe un procedimiento paraudiedin mecanismo especifico. Sin
embargo, los datos que se han ido acumulando edrade los afios proporcionan al
investigador algunas reglas practicas que se puegdinar para proponer un
mecanismo de reacciéon. Es posible usar un mecarpanaodesarrollar una ecuacion
de velocidad, para esto se tiene lo siguiente:
en los estudios experimentales de cinética delenefde tanta informacién como
sea posible acerca de los intermediarios de lai@agy de los productos de la
misma, incluyendo el efecto de los cambios de aun@eion sobre la reaccion
total, y

& cuando se trata de varias etapas, puede existir dedan mecanismo que
conduzca a la misma ecuacion total de velocidaih es, a una ecuacion de
velocidad congruente con los resultados experinentdasados en las
concentraciones de los reactantes y productos dealecion general. Resulta
evidente que la identificacion del mecanismo caor@equiere informacion muy

precisa sobre la evolucion del sistema y una i@gdagiposibles especies activas.
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Después de seleccionar el mecanismo, la seguntiadermroblema consiste

en formular una ecuacién de velocidad en térmir@dad concentraciones de los
reactantes y los productos de la reaccién genEraprincipio, esto puede lograrse
eliminando las concentraciones de las especiesniathas combinando las

ecuaciones de velocidad escritas para cada etapaemtal. Sin embargo, y a

excepcion de los mecanismos mas simples, esto ceralecuaciones tan complejas
que resultan inutiles para el disefio de reactdtes.consiguiente, el analisis suele
llevarse a cabo en base a ciertas suposiciones.

Primero, se puede lograr una simplificacion muysterable considerando
gue las reacciones son irreversibles. Esto sieegrogerto durante las etapas iniciales
de la reaccion, pues existen pocas moléculas drigims. Ademas, también es cierto
en cualquier momento cuando la constante de eqailds alta. Por otra parte, se
puede establece una cualquiera de dos hipétesiexigtencia de una etapa
determinante y la aproximacion al estado estacdioi@mith, 1991).

11.2.4.4. Etapa determinante de la velocidad

Si una de las etapas elementales de un mecanisvariea a una velocidad
mucho menor que las otras, dicha etapa determimasiocidad de la reaccion total.

En un mecanismo dado que consista de mudltiplescioras, algunas
reacciones pueden ser mucho mas rapidas que add¢raspdo que pueda considerarse
gue alcanzan el equilibrio en un tiempo muy coytgue la velocidad de reaccion
esta gobernada por la velocidad de la etapa I&ntse toma el caso extremo en el
cual todas las reacciones menos una estan en bemyilesta reaccion lenta se

denomina etapa determinante, controlante o limetéRawlings y Edkert, 2002).
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[1.2.4.5. Teoria del estado de transicion

De acuerdo con esta teoria, se supone que la deasei verifica como
resultado de colisiones entre las moléculas reaanies, pero se examina con mas
detalle lo que sucede después de la colision. Blufaglo esencial de esta teoria
consiste en la formacion de un “complejo activafiestado de transicion) a partir
del reactante cuya concentracion esta gobernada pquilibrio, y que este complejo
se descompone posteriormente en forma irreverpiala formar los productos. La
velocidad de descomposicion del complejo activa@o ssipone directamente
proporcional a su concentracion.

Este concepto de una etapa de activacion en eduildeguida de una lenta
descomposicion, es equivalente a suponer un desfs® entre la activacion y la
descomposicion para finalizar en los productosadeéccion. Esta es la respuesta al
problema propuesto por la teoria con respecto aypérno todas las colisiones son
efectivas en cuanto a producir una reaccion (Srm@f1).

Esta velocidad de descomposicion viene dada pdr, Isléndo k la constante
de Boltzmann y h = 6,63xT0 erg*seg, la constante de Planck. Asi, para laciéac

elemental directa de la reaccidn reversible (Lepiehs1986)

kL
A+BEAB, AH Ec. 31

Se tiene el siguiente esquema basico:

k3 k5
A+B<k—2AB*—>AB Ec. 32
Con
. _k3_ [AB] Ec. 33
© k4 [A]B] |
Y
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k5= kT Ec. 34
h

La velocidad de la reaccién directa observada@dppanto
. _(concentramndel | velocidaddedescomposion
AB.drecta | complejoactivado)\ delcomplejoactivado

= khT [AB*] Ec. 35

KT .
= T KCCACB

Expresando la constante de equilibrio del compdefivado en funcién de la

energia libre normal:

AG* = AH* -TAS = -RTInK_ Ec. 36
O bien
K =e Trr =g Rk Ec. 37

La velocidad sera:

kT as/ _awx
r.AB,directa :Te Aee ATCACB Ec. 38

Teoricamente tantéAS* como AH* varian muy poco con la temperatura.

Entonces, de los tres factores que correspondeveficiente cinético en la ecuacion

- . AS 7
anterior, el factor exponencia /R, estd mucho menos afectado por la temperatura
que los otros dos y se puede considerar const&®ue.consiguiente, para las

reacciones directa e inversa de la Ec. 26 se etrausproximadamente que:

—AHI*
k,aTe G

Ec. 39
k, a Te_AH%T
Donde

AH,* —AH* = AH . cion Ec. 40

42



CAPITULO II: BASES TEORICAS

>

Si se trata de relacionAH* con la energia de activacidhde Arrhenius, se

puede definir una relacién basada en argumentas@egia termodinamica; asi para

liguidos y para sélidos:

E=AH*+RT Ec. 41
y para gases

E = AH * —(molecularilad—1) RT Ec. 42

Cuando la especie transitoria (intermediario decaiéa), tiene ciertas
condiciones cinéticas, su velocidad neta de forémapuede tomarse igual a cero, lo
cual permite que sea determinada en términos dedasantes y productos por medio
de ecuaciones algebraicas. Estas condiciones aadsétson: el error en la
concentracion de las especies importantes, reacfiyooductos, calculada basandose
en esta teoria y sin ella (la solucion exacta),edsér pequefio; y el tiempo que
domina el estado de transicion debe ser selecaiodadal forma de asegurarse que
el error calculado, sea minimizado. Ademas debsiderarse que una alta velocidad
de consumo, cortos tiempos de vida, cortos tiempes induccion, bajas
concentraciones, y la presencia de radicales; doas a@aracteristicas para ser
considerado un reactivo intermediario potencial gumpla con esta teoria (Rawlings
y Edkert, 2002).

La teoria de estado de transicion provee una hemaan Gtil para
correlacionar los datos cinéticos y para codifiggeneralizaciones sobre el
comportamiento dinamico de los sistemas quimiceta Eoria también es conocida
como la teoria del complejo activado, la teoriala® velocidades absolutas de
reaccion y la teoria de Eyring (Hill, 1977). Estedulo ignora las velocidades a las
cuales se mueven las moléculas y en su lugar perouie consideraciones
termodinamicas y estadisticas predigan cuales cw@uiones de reactantes estan
presentes en la configuracibn de estado de tréansibajo las condiciones de
reaccion. Las dos principales suposiciones detesté son:

El estado de transicion es tratado como una esproiecular inestable en

equilibrio con los reactantes (Missen y otros, J983te equilibrio determina el
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namero de complejos activados que correspondencentraciones de reactantes
especificados, a pesar de que exista o no equilduimico entre las especies
reactantes y productos. Esta hipétesis de equilip@érmite formular una
expresion de reaccion tanto en términos de lasidoas de particion
caracteristicas de la mecéanica estadistica comterenino de los parametros
pseudo-termodinamicos (Hill, 1977).

& La frecuencia con la cual el estado de transic@rnrasformado en productos,
puede pensarse como una constante de velocidadlecurtar tipica, sin barreras
asociadas con este paso (Missen y otros, 1990).

Las incertidumbres con respecto a la estructuraca®lplejo activado, y las
suposiciones involucradas en el calculo de susigatages termodindmicas limitan
seriamente el valor practico de la teoria. Sin egasi suministra una interpretacion
cualitativa de la forma en que reaccionan las nubdécy proporciona un cierto grado
de garantia para las expresiones empiricas de idatbaeducidas de los datos
experimentales (Smith, 1991).

11.2.4.6. Cinética de las reacciones quimicas para secuencias
lineales

Para este tipo de secuencias, sean abiertas da&rteay un método general
de deduccion de las expresiones cinéticas de meeisimples, introducido por
Christiansen (1953). Estas secuencias se denorfimeales si en cada etapa de la
reaccion la molecularidad de los centros activasnes Estos centros activos, son los
compuestos intermedios cuya alta actividad reaetwta que se acumulen cantidades
significativas de los mismos en el volumen de rigscdEn este caso se revisara la
obtencion asociada a secuencias cerradas quepmmdesal caso estudiado en este
trabajo.

Si se tiene una reaccion del tipo
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A +A,+A,+A, - B, +B,+B,+B, Ec. 43
Que tiene lugar a través de la siguiente secuencia:
A +X, o B +X,
A,+X, o B, +X,
A,+X, o B;+X,
A, +X, - B+ X, Ec. 44

Puede verse claramente que la secuencia preserddii@al, ya que en cada
etapa elemental la molecularidad de los centrasasctrepresentados por la letra X
es igual a 1; ademas es cerrada porque la cuataide regenera el centro activo
original, estableciéndose una secuencia ciclica [ centros activos y tratandose
entonces de una reaccion catalitica. Se suponelayuestapas intermedias son

reversibles, pero si no lo fueran el método seéatico al presentado.

Si se supone vélida la teoria del estado de triénsyjcque es aplicable a cada

etapa elemental, para la reaccion “i” se puedelBscr

r=k[A X ]-ki[BX..] para i=12...,N+1

Ec. 45
Una forma mas conveniente de escribirla es:
I :ai[Xi]—a_i[Xiﬂ] para i=12,...,N+1 Ec. 46
Donde:
a = ki[Ai] y a; = k—i[Bi] Ec. 47

Que constituyen las llamadas constantes de pseuderporden, las cuales

incluyen todos los factores menos la concentrag@los centros activos.

Para obtener estas concentraciones, se puedeiresoriistema de ecuaciones
igualando todas las velocidades de reaccién desttmo centros activos segun la
teoria del estado de transicion:
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La forma matricial del mismo es:

al -1 Xl r.1
a, a, Xyl |1
aS a—3 X3 r.3

A & X4 "4 Ec. 49

Suponiendo valido el concepto de estado cuasiiesta®, es decir rl= r2=

r3=rd4=r, se obtiene la siguiente solucion

Xl _m,
r A Ec. 50
Donde:

A, a,a3a, a,a,a, a,a,a;

43,8, a,a,a aaa a,aa,

M, =
a8, aaa, aza,a, aza,a,
aa8; a,38,a; a,a,a; a,a.a,
y A=aaaa, -a,a,aa, Ec. 51
Resultando Mi como la suma de los elementos ddéda fle la matriz M
anterior.

De la Ec. 50 se obtiene la expresiéon de la velocdtala reaccion estudiada.
Si la secuencia es ciclica, debe recurrirse a lanba de centros activos cuya suma,
para sistemas cataliticos heterogéneos y homogésaansnistrados por los
reactantes, sera una constante por la suposicléstdelo pseudo estacionario y por
lo tanto el nivel de concentracion en este estagipenderd de la reaccién de
iniciacién y de la terminacion cumpliéndose que aslvelocidades deben ser

iguales.
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los diferentes maledxistentes en

A continuacibn se analizaran la

bibliografia que permiten modelar y/simular losqasos de DR.

1.3. MODELOS EXISTENTES PARA LA DR

En general, todos los procesos de separacion vaastin de naturaleza
multicomponente. Esto significa que ellos son ¢atiamente mas complejos que
los procesos binarios similares. La termodindmida gifusion en las fases y en la
interfase, que son de caracter multicomponentéanestompafiadas por reacciones
guimicas complejas. Como consecuencia, para descrstos procesos
adecuadamente, se requieren modelos matematicesiaspente desarrollados que
sean capaces de tomar en cuenta la hidrodinamilzaadumna, las resistencias a la
transferencia de masa y la cinética de la readtéeres, Kenig y Gorak, 2003).

Una vision de las posibles aproximaciones parapltosesos de separacion

reactiva se muestra en la Figura 7.

Modelaje Separacion Reactiva

Aprox. seno del fluido
» Basada en ___
equilibrio Equilibrio
quimico

Reaccion en el

L Transferencia Cinética de Hidrodinamica
de masa la reaccion (mezclado)
v ¥
Aprox. Basada Sistema Sistema Comportamiento
|| enlavelocidad homogéneo heterogeneo > de flujo no ideal
(Maxwell-Stefan) | 1
Reaccién en la Resistencia Flujo piston
Aprox. Basada || peliculay en el interna y (mezclado
— en la velocidad seno del fluido externa ideal)
(difusion efectiva)

Figura 7: Aproximaciones para el modelaje de procesos daraejdn reactiva (Noeres, Kenig y
Gorak, 2003).
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Un modelo del proceso consiste en sub-modeloslparansferencia de masa,
la reaccion y la hidrodinamica, cuya complejidadgpr varien dentro de un rango
extenso. Por ejemplo, la transferencia de masa dawr fases gas/vapor y liquida,
puede ser descrita sobre los espacios de la aproXimmas rigurosa basada en la
velocidad de reaccion, es decir con las ecuacideedifusion de Maxwell-Stefan; o
puede ser tomada en cuenta por el modelo simdk etapa de equilibrio asumiendo
el equilibrio termodinamico entre las dos fasesdiés, Kenig y Gorak, 2003).

La DR catalizada homogéneamente, con un catalizafodo actuando como
una mezcla de componentes y la DR auto catalizadmsenta esencialmente una
combinacion de fendmenos de transporte y reacciguese estan llevando a cabo en
un sistema de dos fases con una interfase. Se awimderar entonces que la
reaccion se lleva a cabo tanto en el seno delddgcomo en la regién de la pelicula
de la interfase. Para reacciones lentas, es usotreaficiente tomar en cuenta solo
la reaccién en el seno de liquido (Noeres, Ker@pyak, 2003).

Para sistemas heterogéneos, generalmente se aecesihsiderar
adicionalmente el fendmeno en la fase solida reptada por el catalizador. En este
caso, aparecen modelos muy detallados que usarética intrinseca combinada con
el transporte de masa dentro del catalizador. Sipaego, frecuentemente se asume
gue tanto la resistencia a la transferencia de mésaa (dentro del medio poroso) y
la externa pueden ser agrupadas mediante el uso fctor de efectividad, de la

forma:

rj — r]r.jo Ec. 52
Donde n es el factor de efectividad que depende principatm de la

geometria del catalizador empleado y esta deficiol®mo una relacion entre la

velocidad promedio real de reaccion dentro del ggyoy la velocidad de reaccion

que existiria si no hubiera difusion dentro delop(r’) (Levenspiel, 1986). De esta

forma puede suponerse que a la superficie delizadial se expone directamente a
las condiciones del seno del liquido y puede sscrida por las variables del mismo.

Esto resulta en los modelos llamados pseudos-hamogé (Noeres, Kenig y Gorak,
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2003). Si la reaccion (homogénea o heterogéneadpéta, puede ser descrita usando

los datos del equilibrio quimico solamente.

El modelaje de la hidrodinamica en equipos de obotde multiples fases
gas/vapor-liquido, incluye una apropiada descripciie la dispersion axial, la
retencién de liquido y la caida de presion (Noekesig y Gorak, 2003). En base a
esto entonces se puede establecer que tanto pdise@b como para la simulaciéon
del proceso de DR, se requiere de un modelo.

Los modelos mas importantes desarrollados para R, Be basan
principalmente en el tipo de aproximacion que ss¢mta a la transferencia de masa
y se clasifican en tres tipos: de Aproximacion dasan el equilibrio que constituye
el modelo de etapas en equilibrio; la aproximatiasada en la velocidad que incluye
la definicion de las ecuaciones de transferenciandsa a través de la teoria de
Maxwell-Stefan (aproximacion mas utilizada) (modtlera del equilibrio de Higler,
Krishna y Taylor, 1999) o a partir de la ley dek={por ejemplo:Krishnamurthy y
Taylor, 1985). Ademas de estos existe un cuartoeiooblasado en el que Higler,
Krishna y Taylor (1999) desarrollaron, que buscanglementar el campo de la
hidrodindmica llamado Modelo de celdas fuera dalildgio (Higler, Krishna y
Taylor, 1999). Un resumen de los aspectos mas iamtes involucrados en estos
modelos se muestra en la Tabla 4.

49



CAPITULO II: BASES TEORICAS

>

Tabla 4. Aspectos tedricos incluidos en los modelos de DRt@xtes.

y

Modelo Base tedrica Descripcion Ecuaciones incluidas
Etapas en | Aproximacion| Se asume que las fases vapor y liquido estdh €nBalances de masa
equilibrio en el equilibrio (velocidades de reaccion finitas). Peme energia (liquido y vapor)
(Sundmachery equilibrio | del modelaje convencional de etapas en equilipri® Equilibrio de fases
Kienle, 2002) para columnas de destilacion
Etapas fuera | Aproximacion| Sigue la filosofia de los modelos basados e & Balances de masa
del equilibrio en la velocidad para destilaciones convencionales. energia
(Krishnamurthy| velocidad | descripcidon de la interfase de transferencia dean & continuidad de energia,
y Taylor, en la fase fluida, esta basada o en la teoriagsguie aguellas que tomen e
1985); (Higler, Maxwell-Stefan (M-S) para el célculo de | cuenta el efecto de
Krishna y velocidades de transferencia de masa y calor ¢ reaccion sobre F!
Taylor, 1999) interfase o0 en las ecuaciones de difus velocidades de
convencionales como la ley de Fick. Consider3 transferencia de masa
influencia de las reacciones quimicas sobrg la interfase
transferencia de masa en la interfase y | G equilibrio de fases,
interacciones entre las especies que difundens & ecuaciones d
mezclas multicomponentes y el acoplamiento ent transferencia de mag
difusién y la reaccion quimica). Toma en cuents (vapor y liquido)
efecto del comportamiento no ideal de al¢ & si es heterogéne
componente en los calculos de las velocidade ecuaciones d
reaccion y en los coeficientes de equilibrio quomic transferencia de mag

solido, modelo dusty fluig
(Krishna & Wesseling,

b

O

11

b

1997).
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Tabla 4. Aspectos tedricos incluidos en los modelos de DBRtenxtes (Continuacion).

Ecuaciones incluidas

Modelo
de celdas
fuera del
equilibrio

(Higler,
Krishna y

Taylor,

1999)

Base tedrica
Aproximacion
en la velocidad

Descripcion

El modelo de Celdas NEQ toma en cuenta principaien
el desarrollo de una metodologia cuando e
retromezclado en el liquido. El retromezclado ceyoor
dos mecanismos: turbulencia en la region contingy
liquido, y movimiento de las gotas de liquido erelgion
continua de vapor. El concepto de la piscina decltada
fuera del equilibrio es usado en este modelo

describir el problema de transferencia de masaci@a
y flujo. Cada etapa esta dividida en un numeroaldas
de contacto, estas celdas describen una pequegiars
de una etapa simple. La mezcla de dos fases efiddi
dentro de un plato en un nimero de celdas de don
para cada una de las cuales se puede escribialscles
de masa y energia junto con las ecuaciones deidatb

el modelo se divide e

istuaciones para cada etapa,
ecuaciones para cada celda,
arelaciones  de  transporte,

balacondensador. En cada una
de estas escalas se incluyen
ecuaciones equivalentes a |as
eacombradas para el modglo
ianterior
[ac

C

de transferencia de masa.
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Debido a que el modelo escogido es el modelo deastde equilibrio (ver

seccion IV.1.1) se describird el mismo en profuadid continuacion.

11.3.1. Modelo de etapas de equilibrio

Durante muchos afios la simulacion y disefio dedosagos tanto de absorciéon
como de destilacibn convencionales (sin reacciéimiga) han sido modelados
utilizando el modelo de las etapas de equilibribesde 1893, cuando el primer
modelo de etapa de equilibrio fue publicado poredran aparecido en la literatura
numerosas publicaciones que discuten varios aspéelodesarrollo del modelo, su
aplicacion y su resoluciéon (Noeres, Kenig y Goi2(03). El modelo de la etapa de
equilibrio asume que cada corriente de gas/vaperdgja un plato o un segmento de
empaque, esta en equilibrio termodinamico con laespondiente corriente de
liquido que deja el mismo plato o segmento.

En él (Figura 8), el vapor de la etapa inferiod Yiguido de la etapa superior
se ponen en contacto dentro de la etapa con cealqgtria alimentacion fresca o
reciclada. En este caso se asume que, las cogidatgapor y liquido que dejan la
etapa estan en equilibrio mutuamente. Un diagrastuesnatico del modelo se

muestra a continuacion.

SALIDA A )
LATERAL DE o _ VAPOR V; LIQUIDO
VAPOR S| - D Lia )
- ALMENTACION
INTERFASE C—
(EQUILIBRIO) LIQUIDO ALA
L,
<Q F ] vaPor LiQUIDO [Q Ao ETAPA F'i
REACCION
—
ALIMENTACION SALIDA
VAPOR A LA LATERAL DE
ETAPAFY, ) > )
VAPOR LIQUIDO v LIQUIDO sS4
Vi+1 Li

Figura 8: Etapa de equilibrio (Sundmacher y Kienle, 2002).
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Un proceso completo se modela como una secuencaeiagas de equilibrio

consecutivas (Figura 9).

Etapa 1

Figura 9: Procesos de separacion de multiples fz
L1

etapas (Sundmacher y Kienle, 2002). Etapa 2

4 v+t LY
Etapa j+1
Lji+1y

Etapa n-1 Vn

e Etapa n

En el caso de los procesos de separacion realetiregccion quimica debe ser
tomada en cuenta adicionalmente, sea por via dacieces de equilibrio de la
reaccion, o via expresiones integradas de velodéatto de los balances de masa y
energia.

Las ecuaciones que modelan las etapas de equil{®imdmacher y Kienle,
2002) se conocen como las ecuaciones MESH, siendo MESHcgmimo que se
refiere a los diferentes tipos de ecuaciones irorallas. Las ecuaciones M
corresponden a los balances de masa (Mass Eqyagbitmlance de masa total, en

su forma general, es el siguiente:
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d:tj =V, +L +F +F —(1+ er)Vj —(1+ er)L + Z_:lgvlm i€ Ec. 53

Donde: Y es la retencion en la etapa j (molj1\W Vj son los flujos de vapor
en las etapas j+1 vy j, respectivamente (molfs)yLL; son los flujos de liquido en las
etapas j-1 y j, respectivamente (mol/s),eB el flujo de alimentacion a la etapa j
(vapor, liguido o ambos segun sea el caso) (mcnjle)/, r,-L son las relaciones entre
los flujos laterales de vapor y liquido respectieate y los flujos internos de vapor y
liqguido de la etapa j, r es el nUmero total de ciemes que se llevan a cabo, c es el
namero de componentes presentes en la etapa j,ahiedice de reaccion, i es el
indice de componentes;, es el coeficiente estequiométrico del componegte la
reaccion m, R; es la velocidad de la reaccion m (mdi/s), g es el volumen de
reaccion (m)

Con muy pocas excepciones, Je considera la retencion de la fase liquida
Unicamente. Sélo a altas presiones es importantgd&rar también la retencion de la
fase gaseosa. El balance de masa por componergprddiando la retencion de

vapor) es:

dU XI - V.,V L,L \
th ! VJ+1y| j+1 I-j—lXi,j—l + F] Zi,j + I:j Zi,j - (1+ rj )iji,j

—(1+rj)Lx +ZV.m i€

Ec. 54

Donde: x; es la fraccion molar del componente i en la fapeida en la etapa
j yij+1 es la fraccion molar del componente i en la fasegsa en la etapa j+1;xes
la fraccion molar del componente i en la fase tigwen la etapa j-1;;zes la fraccion
molar del componente i (liquido o vapor) en la alacion a la etapa j;j\es la
fraccion molar del componente i en la fase vapdaetapa j.

En estas ecuaciongses la relacion entre el flujo lateral y el inteypeiene

dado por las ecuaciones:

r’ = : r-=— Ec. 55
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Donde: $’ y S,L son los flujos laterales de vapor y liquido resipamente,
que salen de la etapa j (mol/s).
Las ecuaciones de equilibrio E (phase equilibriuelations) estan

representadas por la siguiente relacion:

Yi; =KX Ec. 56

Donde: K; es la constante de equilibrio vapor-liquido pareoenponente i en
la etapa j (adimensional).

El equilibrio de la reaccion quimica, no se considen la mayoria de la
bibliografia original, debido a la dificultad quepresenta su modelaje.

Las ecuaciones relacionadas con las sumatoriasur8ngtion equations)

muestran la sumatorias de las composiciones dadas en cada etapa:

in,j =1 gyi,j =1 Ec. 57

Las ultimas ecuaciones involucradas en el conjMiEsH, son los balances

de energia (heat equations):

dUH. v
th = ViaHja
_(1+er)LjHjL_Q'

J

L F v M
+Lj—1Hj—1+FjHj _(1+ri )VJHJ Ec. 58

Donde: Hes la entalpia molar total (normalmente la delitiq) en la etapa j
(J/moal), H+1V es la entalpia molar del vapor en la etapa j+thdl)/ H,--lL es la
entalpia molar del liquido en la etapa j-1 (J/mbif, es la entalpia molar de la
alimentacion a la etapa | (J/mol),-VI—bs la entalpia molar del vapor en la etapa |
(J/mol), I—jL es la entalpia molar del liquido en la etapam@l), Q son las pérdidas
de calor en la etapa j (J/s).

Algunos autores incluyen un término referido abcale reaccion, pero si las
entalpias estan referidas a las que correspondsstaalo elemental, entonces el calor
de reaccion ya esta contabilizado y no necesiti@umino aparte. Ademas si se esta
modelando la columna en forma estacionaria, tood®$drminos que aparecen como

derivadas dependiendo del tiempo se anulan coenttti el sistema en un sistema de
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ecuaciones no lineales mucho mas sencillo pardvezsgue en los casos en los que

se involucran otros fendmenos y por lo tanto sézati otros modelos para resolver
el problema (por ejemplo modelo de etapas fueraaiglibrio).
Ademas en este modelo puede tomarse en cuentadda da presion por

etapa, siguiendo los criterios mostrados en lai@edt2.3:

P, =P ~(8p,4)=0 Ec. 59
Donde: pes la presion en la etapa j (Pq), @s la presion en la etapa j-1 (Pa),
Ap;1 es la caida de presion entre la etapa j y leHa).
La caida de presion de la etapa es consideradéunoi&n de los flujos por

etapa, las propiedades fisicas y el disefio ddractsra de la columna.
[1.3.1.1. Uso del concepto de eficiencia de etapa

Algunos autores (Reuter y otros (1989), Ruiz y otf0995), Isla e lrazoqui
(1996), Lee y Dudukovic (1998)), usan un model®tdgpas en equilibrio modificado
en el cual las ecuaciones de equilibrio de fasesrfroran un factor de eficiencia de
etapa. Esta eficiencia busca considerar que lgm®teeales raramente operan en
equilibrio, a pesar de que se intenta aproximamplaracion a esta condicion a partir
de un disefio y una seleccién de las condicione®pdgacion apropiadas. Esta
definicion dependera principalmente del tipo decc&m que se lleve a cabo
(homogénea o heterogénea).

En el caso homogéneo, el primer problema (Krishmdmayy Taylor, 1985) es
que hay muchas definiciones de eficiencia de etagap la de Murphee (1925), la
de Hausen (1935), la generalizada de Hausen (Sthnti@65), la de vaporizacion
(Holland, 1975) y otras. Por lo tanto no existe aguerdo sobre cual es la mas
conveniente y cudl es la mejor. La definicibn mmémidnmente utilizada es la de

Murphee, que para el componente i esta dada por:
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_ Yii VYin
Yii Vi

Donde: BV es la eficiencia de Murphee en la fase vapgrey la fraccion

EM

Ec. 60

molar del componente i en la fase vapor en el glatestudio, iy:1 es la fraccion de
vapor del componente i en el plato por debajo dedstudio, M* es la composicion
de la fase vapor que estaria en equilibrio corelladase liquida dentro del plato.

Para calcular el nimero de etapas de separaciGmdaisel modelo de
equilibrio se puede utilizar tanto la eficienciar gbapa (definida anteriormente por
Murphee), o el concepto HETP (altura equivalentma etapa tedrica) en el caso en
el cual la columna sea empacada. Para destilaciocoregencionales binarias este
método permite obtener resultados confiables, debhidque ambos componentes
poseen la misma eficiencia que no depende de lai@osientro de la columna y esta
dentro del rango entre 0 y 1 (Frank y otros, 1995a)

Para mezcla multicomponentes, sin embargo, esteeptm frecuentemente
falla, debido a que las interacciones difusiondee$os componentes de la mezcla, se
convierten en un fendmeno inusual como la difusigmoética o la difusion inversa y
las barreras de transferencia de masa (NoeresgKe@iorak, 2003). Estos efectos
causan un extrafio comportamiento de los factorefideencia, los cuales son
diferentes para cada componente y varian a lo ldeyda altura de la columna
tomando valores que tienden «a hasta valores que tienden a.i#ellos muestran
ademas una fuerte dependencia de la concentraeiddsdcomponentes (Taylor y
Krishna, 1993).

Si ademas ocurre una reaccién quimica debera udims# una llamada
eficiencia de reaccion (Frank y otros, 1995a). IBalanto puede observarse que el
concepto de etapa de equilibrio da pie a que apameruevos problemas con los
cuales debera trabajarse, ya que la eficienciacparponente muestra una gran
variacion entre los diferentes componentes, quémgsedecible. Este aspecto es
considerado en las simulaciones presentadas pterHigylor y Krishna (1998). Es

por ello que para el modelaje adecuado del proesspecesario tomar en cuenta
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explicitamente todos los procesos elementales quéarem (por ejemplo la
transferencia de masa y calor junto con la reacgidmica).

Por todo lo anteriormente expuesto queda claroedurodelo de equilibrio
presenta una deficiencia muy importante con la esalificil lidiar a la hora de
modelar el proceso. Estudios mas recientes, hamgaado al modelaje del proceso,
los aspectos de transferencia de masa y calor deremanas detallada. Esta corriente
de desarrollo se denomina Modelo de No-equilibriasado en la Velocidad, el cual
no utiliza la eficiencia por etapa (que tanto peois trae a la hora de modelar) sino
gue trabaja directamente con el proceso de tramfer de masa evitando este
problema.

11.3.1.2. Aspectos relacionados con la reaccion

Diferentes suposiciones del modelo reflejan laciéltaentre la velocidad de
transferencia de masa y la de la reaccion. El ndrderHatta ayuda a discriminar
entre reacciones quimicas muy rapidas, rapidasquims o lentas (Noeres, Kenig y
Goérak, 2003). Es un grupo adimensional y es unaidaede la relacion entre la
maxima velocidad de reaccion en la pelicula ligwdéa maxima velocidad de
transportedel compuesto a través de dicha pelisigado analogo al médulo de
Thiele @ en las reacciones cataliticas. Su definicion vidada por la expresion

(Missen y otros, 1991):

_ Velocidadméaximadereacciéno flujo enla peliculaliquida
Velocidadmaximadetransportea travésde la peliculaliquida
kAaif (C|)
DAé/

Ec. 61
Ha=29,

Donde si se considera que A es un reactivo y quievsea cabo una reaccion

simple (A->productos o A+B->productos, por ejemplky yD,, son la constante

especifica de la velocidad de reaccion y la difdsid molecular de dicho

componente, jaes el area interfacial de la pelicula liquidaCi) (es la funcion de
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concentracion asociada a la ecuacion de velocidagatcion yd, es el espesor de

la pelicula de liquido. Por lo que si, Ha (estricéate, H4 >> 1, la reacci6én ocurre
en la pelicula liquida solamente, y si Ha & K4 1, la reaccién ocurre en el seno del
liquido, lo que se traduce en que, este numero snoekevante para reacciones
extremadamente lentas (que ocurren solo en eldetiquido) y para las reacciones
instantaneas (Missen y otros, 1991).

Si se considera un sistema de reaccion rapidaioekeso puede ser descrito
satisfactoriamente asumiendo equilibrio de reacdBamtrariamente si la reaccion es
lenta, la velocidad de reaccion domina todo el ggocy por lo tanto, una expresion
de la cinética de la reaccion tiene que ser intEgealos balances de masa y energia
(Noeres, Kenig y Goérak, 2003).

La forma de esta expresion depende del tipo deid@aque se lleve a cabo en
el sistema, ya que el fendmeno se modela desdetassperspectivas.

Si la reaccion ocurre en la fase liquida sin caddior sélido presente (caso
homogéneo), es necesario considerar los siguiepds®s en los procesos de
transporte (Figura 10):

La transferencia de masa a través de la pelicwajpler
La transferencia de masa con reaccion en la paltmiliquido y

La reaccion en el seno del liquido

¢

Pelicula de
liquido

Seno del
vapor

Seno del
liquido

E

-

Figura 10: Procesos de transporte en un DR en fase liquidag@mea (Sundmacher y Kienle, 2002).
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En estos casos existen dos situaciones limitat@sportancia practica:

Reaccion en la fase liquida lenta y
Reaccion en la fase liquida rapida

Si la reaccion es muy lenta, entonces la cantidatstormada en al pelicula
pierde importancia frente a la transferencia eseeb del liquido, mientras que si la
reaccion es rapida, una parte significativa seali@va cabo en las cercanias de la
interfase y para las que son extremadamente rapeldlevara a cabo solo en la
interfase. En todos los casos este modelo conside@esencia de la reaccion
incluyendo en el balance de masa en el liquidéreiiho de reaccién quimica:

(1+ er) LXi; = LjaXijm ~ FILJ - Zvi,mR € =0 Ec. 62
m=1

mJ=]

La diferencia entre uno y otro caso dependera sxemente de la magnitud
del término asociado a la reaccion.

En los casos en los cuales el catalizador es sold@proximacion mas
comunmente utilizada en este modelo se conoce cootelo pseudo-homogéneo.
Esta aproximacion que fue la primera y es la magplg, se basa en tratar la reaccion
de manera pseudo-homogénea, donde la difusion eata&izador (incluyendo la
difusidon hacia la superficie del catalizador) yréaccion son agrupadas en un solo
término global de reaccion. Para las reaccionesrdgtneas que son modeladas
utilizando esta aproximacion, el balance de maska dase liquida esta dado por la

ecuacion:
rn

(1+er)|-in,1 —LiXia — R _erj,m =0 Ec. 62
m=1 j=1

Donde r,j es la velocidad de reaccion del componente j eedecion m.

Puede verse entonces que las ecuaciones basioasdééado de los procesos
de destilacion (MESH) fueron modificadas para madéhs reacciones quimicas
presentes. Un ejemplo tipico, que incluye el mqgdetie todos los fenémenos
posibles, es la reaccion de ETBE, la cual es riblerg ademas presenta el fenémeno
de adsorcion del etanol proponiendo un mecanismeaecion en el cual se tienen

dos sitios de etanol adsorbidos reaccionando can denisobutileno en el paso
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controlante, usando como catalizador la resinantbrdambio iénico amberlista 15.

Para este caso se tendria el siguiente sistemeudeienes que incluye el fenbmeno
de equilibrio quimico de la reaccion y tiene unaaeton especifica (dependiente del
catalizador) para la velocidad de reaccidn debidguanaturaleza heterogénea
(Sneesby y otros, 1997):

La reaccion:

(CH,),c=CH, + CHOH « (CH,),COCH,

. . Ec. 63
Isobutilen (iBut) Etanol (EtOH) ETBE
Relaciones entre las velocidades de reaccion deloponentes:
leree = Teon = ~Tisut Ec. 64
Ecuacion de la velocidad de reaccion del ETBE (tnol/
a
Mear 'kveloc aEtOH {aiBut - ETBEJ
r — K ETBE aEtOH E
ETBE — 3 c. 65
(1+ KA aEtOH)
Constante de equilibrio de la reaccién
InK g =10.387+ 406059 _ 2.89059nT - 0.0191544 Ee 66
C.
+5.28586x10°T? -5.32977x10°T®
Constante de equilibrio para la adsorcion de Etanol
InK, =-1.0707+ 13231 Ec. 67
Constante de la ecuacion de velocidad de reaccion:
Kyeioe = 7-418%10% exp{— 604) Ec. 68
RT

Donde: r es la velocidad de reaccion respecto al comporiemegar €s la

masa del catalizador,dec €s la constante especifica de velocidad de reacajces

la actividad del componente i,efge €s la constante de equilibrio de reaccion del
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ETBE, Ka es la constante de equilibrio de adsorciéon delodta T es la temperatura.
Queda claro que esta incorporandose dentro de estaxiones la presencia del
catalizador.

La difusion y reaccion dentro del catalizador sedet@ usando simplemente
los modelos de difusividad efectiva de los procedesdifusion y un factor de
efectividad (que es una funcién del modulo de Ehglpara representar los efectos
de la reaccion. Sundmacher y Hoffmann (1992 y 198jaresentaron un modelo
para la DR catalizada heterogéneamente en el @ral lp incorporacion de la
reaccion quimica desarrollaron un modelo matemdiéza analizar la interaccion del
transporte de masa y calor interno con la micrditadle la reaccion heterogénea. La
unién de las ecuaciones de balances para el tndaspta reaccién se reducen a una
ecuacion diferencial simple, cuya solucion depetalefactor de efectividad y por lo
tanto del médulo de Thiele generalizado. Este fadtoefectividad es utilizado en la
expresion de velocidad de reaccion pseudo-homogderdeo el balance de masa en

la fase liquida (Higler, Krishna y Taylor, 2000).

11.4. METODOS NUMERICOS APLICABLES

Debido a que las ecuaciones que se involucran eredalucion de los
modelos, implican ecuaciones no lineales y ecuasidimeales conformadas como
sistema de ecuaciones que deben resolverse todassmab tiempo para dar una
solucidn al sistema que representa la columna stdatgon, se revisaran los métodos
relacionados con la resolucion de sistemas de mmnesc usando Newton, y la
resolucion de sistemas matriciales conformadosepgrupo de ecuaciones de cada
etapa por medio del método de Thomas.

Estos métodos fueron seleccionados debido a gleerenision bibliogréafica,
se encontré que los métodos mas utilizados pacdvessel tipo de ecuaciones que
involucra la destilacion y la DR derivadas de lasagiones MESH, se puede dividir

en dos grupos (Krishnamurthy y Taylor, 1985): lo&tedos de division (donde los
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sub-conjuntos de los grupos completos de ecuacmmesesueltos en secuencia), y

los métodos de correccion simultanea (donde toam®duaciones se resuelven de
manera simultanea).

Los métodos mas empleados para la resolucion ageleiones involucradas
en los modelos de DR, son los métodos de corresimualtanea, principalmente el
método de Newton o alguna variante de éste (Taykrishna, 2000), que ha sido
muy empleado en muchos de los articulos publiceslbentemente. Algunos autores
como Krishnamurthy y Taylor (1985)Yuxiang y Xien (1992) Taylor y Krishna
(2000) Pyhalahti y Jakobsson (2003), han probado con diferentes m&todo
numeéricos, y aseveran que el método de Newtonrea®kfectivo.

Ademas es reportado el uso con éxito del métoddhdenas con el fin de
resolver el sistema lineal en que se conviertewgd@de ecuaciones de la columna en
Taylor, Kooijman y Hung (1994), Holland (1981), Heyn y Seader (1981)y
Pyhalahti yJakobsson (2003), ya que converge bien cuandodimses iniciales o
estimaciones son buenas.

Se describiran entonces de manera general lospasdasicos de cada uno

de los métodos antes planteados.

[1.4.1. Método de Newton-Raphson (Ledanois y otros, 2000)

El método de Newton-Raphson, a veces conocido soimtomo Newton, se
basa en formular un desarrollo en serie de Taylanrepunto cercano a la solucién.

El desarrollo es el siguiente:

f(x+h)=f(x)+%f-(x)+§f--(x)+... ce. 69

Si se trunca esta ecuacion al primer orden, erpdogs consecutivos de la

serie que converge hacia la solucién tal que:

h = x(#2) () Ec. 70
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Y observando qué(x(”+1)) tiende a 0, se obtiene que:
0 =f(x(”+l)):f(x(”))+ (x(”+1) —x(”))- £x ) Ec. 71
Reorganizando se obtiene la ecuacion que es bassedmétodo:
) o) T o 72
frix\"

Los criterios de convergencia, para este métoddgruser establecidos de la
siguiente forma:
el = E(FE(”‘l) )2 f"_(E) Ec. 73
2 f'(€)
Donde & es algun punto del intervalo de trabajo que indiga se calcula el
méximo de la relacién entre la derivada de segumden y la de primer orden y FE
es la cantidad en la que cambia la funcion evaledaada iteracion. El proceso

converge si, y sélo si, la siguiente relacion see:

<1 Ec. 74

FE") ‘ 167(E)

Ferf| [27E)

[1.4.2. Método de Thomas (Ledanois y otros, 2000)

Este método de resolucion de matrices tridiagonséebasa en un método
tradicional de sustitucion. Sin embargo, debida pdca densidad de términos en este
tipo de matriz, la secuencia de calculos puedecsrducida de tal forma que se
reduzca considerablemente el nimero de operaciones.

La matriz que se presenta es de la forma:
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[a;; a, 0 - .- 0 0 O [ x| [ by |
Ap1 8 dpz vt v 0 0 0 X2 b,
0 ag, agz - - 0 0 0 X3 bs
= . Ec. 75
0 0 0 - - apono An-2n-1 0 Xn-2 bn—2
0 0 0 - - @pp2 8pa 8 || Xpa b1
| 0 o 0 - - 0 Qna @ |l Xn | | bn |
El sistema de ecuaciones equivalente a la matt&zianes:
11Xy +a1oX = by
8jj1Xj—1 t §;i X +aii+1Xi+1:bi 1<i<n Ec. 76

Se aplica el proceso de sustitucion a cada linemaleera equivalente al
método de Gauss con pivote, con las ecuacioneestgg, para los valores de a:

a; =a; —ay; il Ec. 77
i — dii i—Li C.
Qi1
Para el vector b:
a;_
bli = bi - bi_lLl Ec. 78

Aii-1
Los a.; transformados son siempre nulos (posicién por jdeth@ pivote) y
los &:1 quedan inalterados porque el valor de la posisigerior a ellos siempre es

nulo. El sistema se transforma en:
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[y, a, 0 - - 0 0 O [ x¢ | [ by ]
0 a, apgpy - - 0 0 0 X5 b,
0 0 aszz - - 0 0 0 X3 b's
= Ec. 79
0 0 0 -+ - @pone An-2n-1 0 Xn-2 bln—2
0 o 0 - - 0 @p-;n-1 @n-n || Xp-t b'n-1
| 0 o 0 - - 0 0 apn || Xn | | b |

Terminada la fase de sustitucion se pueden obtEsewvalores de cada

variable usando las siguientes ecuaciones, palérab punto:

b,
Xp = — Ec. 80
ann
Para todos los puntos anteriores:
b =& X; :
Xj =—— 2 < Ec. 81

aiji

11.5. PROCESO SELECCIONADO PARA LA VALIDACION

11.5.1. Esterificacion del acido acético con etanol

La destilacion reactiva se ha convertido en unerradtiva apropiada para
controlar y llevar a cabo algunos procesos comodi@s involucran reacciones
limitadas por el equilibrio, entre ellas las edtegiciones y las eterificaciones.

El Acetato de etilo es un solvente organico aampdéinte utilizado en la
industria quimica. La reaccion de produccion dedma es una reaccion reversible
entre el &cido acético y alcoholes limitada paalilibrio. Esto facilita que el uso de
la destilacion reactiva permita alcanzar mayorewersiones. El proceso de DR para

la produccion de Acetato de Etilo aparecio por prarvez en 1932 y se convirtié en
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un nuevo interés cuando Eastman Chemical Companprdouna planta de DR para

la produccion de metil acetato en los afios 80 (Kugly otros, 2008).

Varios grupos de investigacion han desarrolladcerdns trabajos que se
relacionan con este proceso, desde la investig&d@sita de la cinética dependiendo
del tipo de reaccién involucrada (Smith, 1956),pl&n y otros, 2000), (Mazzotti y
otros, 1997), hasta las distintas configuraciones se pueden plantear en el proceso
(Keyes,1932), (Wu y Lin, 1999), (Kenig y otros, 200(Kolker y otros, 2004),
(Reepmeyer y otros, 2004), (Kolena y otros, 2004).

El primer trabajo experimental que aparece reportfag desarrollado por
Komatsu en 1977, en el cual se lleva a cabo lai@ac

acidoacético+ etanol =  acetataleetilo +agua
CH, -COOH+ CH,-CH,OH = CH, -COOCH,CH, +H,0 Ec. 82
@a) © () (w)

En un aparato que consistia de siete unidades alesptie capsulas de burbujeo
simples. Cada plato hecho de pyrex de 140mm deeati@aninterno y 140mm de
altura, con tubos de pyrex de 70mm de diametranoty 140mm de altura. La
fuente principalmente de calentamiento se colocéelefondo, y la pared de la
columna fue mantenida tibia por un calentador fikxiy aislada con una cobertura
de asbesto. Las mediciones de temperatura seamaizon un termometro de
resistencia de Pt. La operacion del flujo fue meala después de la operacion a
reflujo total. Requirié un promedio de 5-6 horasapalcanzar de estado estacionario
del comienzo de la operacion del flujo. Luego deamtadas las condiciones
estacionarias a partir del arranque, 3-4horas @ssge tomaron muestras liquidas de
cada plato, destilado, residuo y alimentacion efacalvula y estas muestras fueron
analizadas por cromatografia de gases.

Un resumen de las condiciones empleadas por Konib®51r), se muestra a
continuacion:

La configuracion de la columna empleada, es laenge
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=0

Condensador total

=0

Rehervidor, volumen retenido de liquido igual a.0.6

&0

Torre, de 7 platos de céapsula de burbujeo de pyeet40mm de diametro,
140mm de altura y 70mm de diametro interno. Volumetanido de liquido
de 0.4L.
& Aislada por una cobertura de asbesto.
Los datos del proceso son:
Alimentacion
“® Plato de alimentacion: Plato 1 correspondienteriahgr plato de la
torre
“® Flujo: 0.2167mol/s
“m Composicién: aa= 0.256, e=0.616, ae= 0.054 y wiD.0
YA Estado de la alimentacion: liquido en su puntowtbuja
“m Presion de operacién de la torre: 101325Pa
Y@ Datos adicionales:
» Reflujo: 2.1
» Flujo de fondo: 0.1767mol/s
Los datos reportados en (Komatsu, 1977) correspomrXclusivamente a
datos de composicion de liquido y algunos datopeeil de temperatura de la torre.
Estos datos se encuentran la Tabla 5.
La conversion obtenida para estos datos es laesitgi
Para el &cido acético= 31.21%
Para el etanol = 70.90%
Segun el tipo de reaccion, esta reaccion ha sidmliesla experimentalmente
y simulada tanto de forma homogénea como heteragéne
De forma homogénea no catalizada (Komatsu, 197Zyrr@raz y otros,
1980), (Chang y Seader, 1988), (Alejski y otro88)9(Calvar y otros, 2007),

o catalizada por acidos fuertes como el acido sati(Kenig y otros, 2001).
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De forma heterogénea catalizada por resinas decamio idnico como la
amberlita 15 (Hangx y otros, 2001), (Kloker y otr@904), (Calvar y otros,
2007), (Kuan Lai y otros, 2008).

Tabla 5. Resultados experimentales obtenidos por Komatsti7jli®ara la esterificacién del acido

acético con etanol.

Vapor Liquido Temperatura
Plato Xaa Xe Xae Xw (mglls) (rgolls) ?K)
Destilado 0 0.649 0.284| 0.067 0 0.04 354.15
1 0.032| 0.741| 0.16 | 0.067 347.85
2 0.159| 0.649| 0.122| 0.07
3 0.167| 0.653| 0.11 | 0.07 353.85
4 0.169| 0.677| 0.089| 0.075
5 0.173| 0.723| 0.086| 0.079
6 0.188| 0.859| 0.076| 0.077 355.354
Rehervidor| 0.216| 0.386| 0.034| 0.364 0 0.1767 360.75

Como es un caso para iniciar el entendimiento dgpé&acion de destilacion
reactiva, se va a simular la destilacion homogéenéacatalizada, ya que el acido
aceético aporta los sitios activos para comenzagdacion, que es uno de los casos
mas simples. Esta reaccion es exotérmitd € 3507Qmol*K ™), y la relacion de
volatilidades dada por las diferencias entre lasipnes de vapor de los componentes
en el rango 250-400K que incluye la temperaturaoderacion de la columna
estudiada, se muestra en la Figura 11, donde pwedse que el orden de
volatilidades de mayor a menor a la temperaturalideentacion (aprox. 360K) es

etanol > acetato de etilo > agua > acido acético.
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Figura 11. Comparacioén de las presiones de vapor de los compesque conforman la reaccion
estudiada.

En la bibliografia aparecen reportados dos tipesmbdelos, uno que es
independiente de la temperatura y otro que incles® dependencia, ambos se
muestran a continuacion:

Independiente de la temperatura:

r = 476x10™* CaallCe- 163x10 *Cae* Cw (Alejski y otros, 1988) Ec. 83
(Cinética n°1)

Dependiente de la temperatura:

r= 2900(Iexp(_7_|_150j* CaallCe- 7380exp(_7_|_150j* Cae* Cw(Chang y Seader,

1988) Ec. 84
(Cinética n°2)

Donde:

r: velocidad de reaccion, gmol/L*min

C: concentracion, gmol/L

T: temperatura, K
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CAPITULO Il

METODOLOGIA

El objetivo principal del proyecto se basa en desultados generales, la
obtencion de un software del proceso de DR a paetiun modelo ya existente; y
luego, la evaluacion de los parametros involucragtogl, con el fin de formular
posibles mejoras al modelo original. Para lograto,ese siguid la siguiente
metodologia, la cual estaba dividida en tres fases:

¢ Fase |Estado del arte de la DR

Esta fase, de caracter descriptivo, buscaba coebpeoceso de DR con el fin
de establecer la informacion disponible sobre ecgso, sus caracteristicas y
fundamentos. En ella se cumplieron dos etapas:

Revisién bibliografica: consistio en la busquedhlibgrafica necesaria para
sustentar todos los aspectos tedricos del proy&sorealiz6 una documentacion
bibliografica exhaustiva del proceso, incluyendcs ldefiniciones asociadas,
fendmenos y ecuaciones involucradas, caractedgstiealos equipos necesarios y
modelos planteados para el disefio y simulacion sle proceso. Esta revision
conforma un aporte de este proyecto, como unadufrtira de informacion del

proceso estudiado.

Desarrollo de las bases tedricas: se realizé Ecadn y compilacion de las bases
tedricas del proyecto.

Luego de que se documentd el proceso, el pasoesitguiconsistié en la
construccion del software, cuyos aspectos estéamides en la siguiente fase.

¢ Fase lliIngenieria del software
Esta fase de caracter inicialmente analitico ydusgaluativo, involucro todos

los aspectos de construccion y evaluacion del soéwa partir de un modelo de la
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bibliografia ya conocido y que fue seleccionadogtuale realizada la revision

bibliografica en la fase |. Esta fase consistiosgate etapas que se describen a
continuacion.

Seleccion del modelo de DR a emplear: En la rewibibliografica planteada en
la fase | se ubicaron y describieron al detalle mesdelos hasta el momento
desarrollados por los investigadores del areams paises. La seleccién del modelo
se realizé en base a su complejidad (dificultadgeprogramacion y resolucion) y a
su grado de aproximacion a la realidad (fenomenasiderados). Principalmente se
puso atencion y se seleccion6 entre dos tipos delos los que consideran la torre
como un todo (cuya resolucion es deterministicé)syque reducen el todo a una
unidad denominada celda, la union de muchas de eltmforma el todo (su
resolucion debera hacerse uniendo la resoluci@ada una de ellas por separado).

Para la seleccién se partid entonces de la revlsldliografica anterior y se
realizé una comparacion de los modelos en base suf@osiciones y consideraciones
asociadas tanto al equilibrio termodinamico y quona la transferencia de masa y
calor y a la fluidodinamica de la columna. Ademasrevisé en la bibliografia
opiniones sobre el desenvolvimiento de ellos earames investigaciones.

El modelo seleccionado fue aquel que involucré #fagosiciones y
consideraciones mas aceptables, es decir aquellssegin resultados obtenidos
permiten obtener valores mas cercanos a la realRae ello se tomd en cuenta el
juicio emitido sobre el desempefio del modelo en ddsrentes bibliografias
consultadas, ademas de la facilidad de implementad&l mismo por primera vez
(dificultad y complejidad del modelo).

Para la solucion del modelo fue necesario seleacion método numerico en
base a la informacion al respecto que fue encoateada bibliografia.

Seleccion del método numérico a emplear: A pasditadbibliografia consultada

se establecieron los distintos métodos que haneaigueados para la solucion del
modelo, y se seleccion6 aquel que ha reportadoresejesultados en la solucion del
mismo en investigaciones realizadas por expertad area. Se encontro que los mas

utilizados han sido el método de Runge-Kutta, n@tode relajacion, método de
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Newton y el método de Newton-Raphson junto con sotmeétodos asociados a

resolucion de sistemas de ecuaciones no lineal®® @ método de Thomas. La
seleccion se realizé en base a la opinién de lpsréos encontrada en los diversos
articulos relacionados con el area y en base eeldsigjas que ofrece el método a la
hora de realizar su codificacion.

Una vez seleccionado el modelo se disefi0o el sddtwestableciendo sus
requisitos, disefiando la base de datos requesdosstructura de programacion y las
interfases necesarias para la interaccion softwswerio (interfase) con el fin de
cumplir con los requerimientos tanto educativos c@amerciales.

Obtencién de los requisitos: En esta etapa selestalel conjunto de requisitos
que debia poseer el software desarrollado, en dates salidas resultantes o los
resultados que se buscaban obtener, los datos anesesel esquema de
procesamiento de los mismos y las interfases darieslLos tres primeros aspectos
se definieron a partir de las caracteristicas dedeto y las variables que involucra.
El dltimo aspecto se analiz6 desde el punto dea\dst los aspectos técnicos y de
funcionamiento de la interaccién usuario-computador

Creacion de la base de datos del software: Unasgkxccionado el modelo y
definidas todas las ecuaciones que lo constitugenrevisaron cuales eran las
constantes y pardmetros asociados a las mismdsnyaa se determinaron cuales son
las propiedades de las sustancias involucradas@u@ecesarias para la resolucion
del modelo. Para ello se localizé en la bibliogrddis valores antes definidos, ademas
de ecuaciones que permiten la prediccién de lgsigutades fisicas y quimicas de las
sustancias involucradas, constituyendo en totaate de datos del programa.

Disefio del software: El disefio del software comgi@ntres actividades
principalmente: disefio de la base de datos, dipeftedimental y de interfases. En
el caso de la base de datos establecié una estrugiie permitiera con facilidad la
introduccién de datos al programa durante su aadifon. En el disefio
procedimental se definieron las funciones, subimes y estructura jerarquica de
los modulos y procedimientos que estructuran eliggddPara el disefio de las

interfases se establecid en base a la estructeraehia poseer para cumplir con los
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requisitos establecidos en la etapa anterior, lEmentos a programar para presentar

los contenidos deseados y ademas para logrardeadtividad del usuario con el
programa.

A continuacion siguio la etapa de codificacion pielgrama.

Codificacion: En esta etapa se establecio iniciatmsi era necesario desarrollar
una o varias versiones del software o si era posiater una basica y modificarla,
debido a la existencia de diferencias en nivel aleocimientos de los potenciales
usuarios. Esto como consecuencia de que el progeatasa destinado a 3 usuarios
potencialmente distintos, y que para cada unolde el modelo debera ser resuelto
partiendo de un grado diferente de suposicionamgideraciones; para el alumno de
pre-grado estas deberan simplificar al maximo etleta@y en cambio tanto para el
alumno de postgrado como para el usuario comezcrabdelo debera resolverse con
la mayor precision posible. Una vez que se harbkestdos dichos niveles y por lo
tanto se ha definido el nUmero de versiones délvaod, se procedié a desarrollar el
codigo usando el programa Microsoft Visual Basiopd@do con Microsoft® Office
Excel.

Por ultimo para garantizar el buen desenvolvinoiet@l programa disefiado y
codificado fue necesario comprobar sus resultag@sta de pruebas de validacién.
Pruebas de validacion: Luego de completar el coédigocomprobd si su
funcionamiento era correcto, para ello se seleec@mnde la bibliografia procesos
qgue hayan sido llevados a cabo de manera expeameatiyos resultados aparezcan
reportados, ademas se buscaron resultados del nuismaeso obtenidos con otros
software de simulacién sean de la bibliografia osde posible de algun software
comercial. Con estos datos se compararon los aglsgltobtenidos por el programa
desarrollado y se establecio su correcto funcioeatoi en base al grado de
coincidencia.

La dltima fase de este proyecto tiene como findlidh analisis de los
parametros involucrados con el fin de establecgrago de dependencia del proceso

de DR con respecto a alguno de los fendmenos iorados.
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@ Fase lll:Andlisis de sensibilidad

En esta fase de caracter analitico y evaluativoresdiz6 un andlisis de
sensibilidad de los parametros involucrados en etlelv, usando el software
desarrollado y alguna herramienta computacion@idida para tal propésito, con el
fin de establecer su influencia en los resultadees sp obtendran de la simulacion.
Esta fase consiste en cuatro etapas.
Seleccion de los parametros a analizar: En espa s@estudiaron los parametros
involucrados en el proceso, y se seleccionaronllagugue eran representativos de
cada uno de los fendmenos involucrados en el ppoths vez seleccionados dichos
parametros se realiz6 un analisis de sensibilidemlificando sus valores dentro del
proceso, con el fin de establecer cuales de ekoert una mayor influencia en la
solucion del modelo y en la aproximacion a los Itados experimentales de la
solucion, ya que éstos indican los fenémenos gberdenodelarse con la mayor
precision posible.
Andlisis de los fendmenos claves: Se realiz6 lusg@nalisis de las ecuaciones
involucradas en dichos fendmenos que permitierdiabksxer posibles nuevos
parametros que fueron tomados en cuenta o modditas en las suposiciones
originales que conllevaban a mejoras en el modelaji realidad; o en su defecto,
otro modelo (cinético, termodinamico, fluidodinAmi@tc.) que pudiera representar
mejor la realidad estudiada.
Proceso de modificacion del software: Una vez ablgenlas propuestas para
mejorar el modelo, se modific el codigo del sofeva
Evaluacién de los cambios: Luego de realizada ldificacion, se compararon
los resultados obtenidos con los que se habiamidbteon el modelo original y con
los resultados experimentales encontrados, comelid establecer la validez del

cambio propuesto para el modelo.

75



CAPITULO IV: DISENO DEL SOFTWARE

CAPITULO IV

DISENO DEL SOFTWARE

IV.1. INGENIERIA DEL SOFTW ARE

En esta primera seccién se resumiran todos lo@spbasicos que fueron
analizados y desarrollados para la construcciérsafélvare, como los modelos tanto
de DR como numéricos para su resolucion, requigsigbprograma y construcciéon de
la base de datos necesaria, y el disefio de ladasds y del procedimiento de

resolucion para el software.

IV.1.1. Seleccion del modelo de DR a utilizar

En esta seccion se resumira el analisis realizattuzs aliferentes modelos
presentados en la bibliografia, que fue utilizadwapla descripcion del modelo a
emplear en el desarrollo del software.

La revision bibliografica sobre el proceso de DRpja que tanto para el
modelaje como para la simulacion de la DR, han siésarrollados dos tipos de
modelos, el primero denominado Modelo basado dtgellibrio (EQ) y el segundo
denominado Modelo Fuera del equilibrio (del ing\n-Equilibrium Model NEQ),
ambos modelos han sido ampliamente utilizados aupgesentan diferencias basicas

€n sus propuestas.
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El primero, tiene su base en los modelos usado®lemodelaje de la
destilacion convencional, en los cuales se asuradagpufases vapor y liquido salen
en equilibrio de una etapa de contacto, por loguecipalmente engloba ecuaciones
relacionadas con los balances de masa, balancesalgia, y las ecuaciones de
equilibrio fisico usadas para modelar la interfidgeido-vapor. En el caso de la DR,
la presencia de la reaccidn afiade cierta dificidtadodelaje, que es considerada en
este tipo de modelo por via de ecuaciones de brdailde la reaccién, o via
expresiones integradas de velocidad de reacciétrodde los balances de masa y
energia.

Las desviaciones presentadas por el comportamielgal supuesto con
respecto al real del proceso son consideradavé@stde la eficiencia, que en el caso
de las destilaciones con platos se estima por plagén el caso de la destilacion
empacada se utiliza la altura tedrica requeridal(P)EA pesar de que esta eficiencia
es dificil de estimar ya que se ve altamente infiisda no soélo por la transferencia
de masa presente entre las fases, sino tambiéla peaccion quimica que ocurre, y
gue en algunos casos como acotan Noeres, Kenig ragkGa003) sus valores
dependeran de la posicion a evaluar dentro dellsnc@a (como consecuencia de las
interacciones difusionales que se presentan easr&edmponentes); el modelo de
equilibrio es realmente una herramienta simple sw@uaciones son sencillas de
manipular, y que permite simular el proceso esti@izon un nivel de desviacion que
en la mayoria de los casos es aceptable desden&l ga vista de la Ingenieria y
principalmente de la Docencia Basica.

El segundo modelo presentado en la bibliografiadosaperar las deficiencias
gue en algunos casos se presentan con el modelgudibrio (problemas de célculo
de eficiencia, transferencia de masa entre lassfasaccion quimica presente), a
través de la consideracion de todos los procesmsegitales que ocurren dentro de
una columna de DR. Esta corriente denominada Matelo-equilibrio o basado en
la Velocidad, no utiliza la eficiencia por etapacsique trabaja directamente con el

proceso de transferencia de masa evitando esteprab
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Este modelo sigue la filosofia de los modelos basamh la velocidad para
destilaciones convencionales. La descripcion detéafase de transferencia de masa,
en cualquier fase fluida, esta basada en la teguiaosa de Maxwell-Stefan (M-S)
para el célculo de las velocidades de transferateiamasa y calor en la interfase. En
él se consideran entonces todas las ecuacionesbai modelo EQ, balances de
masa Yy energia; ecuaciones de equilibrio, ya gpergique existe una interfase de
intercambio entre el liquido y el vapor en la etapeel perfil de presién de la
columna.

Pero para modelar de manera mas apropiada el pro@esorpora la
transferencia de masa como se especificO antedragluce la dependencia con la
reaccion acoplandola al proceso de transferenciaat®, y contabiliza las posibles
interacciones energéticas que se llevan a cabooddstuna etapa de contacto.

Esta aproximacion mejora los resultados, ya qui éos extrafios resultados
obtenidos con las eficiencias, pero tiene una @efita asociada al modelaje de la
fluidodinamica del proceso. Esta deficiencia queesponde al hecho de considerar
gue ambas fases recorren la columna perfectamesteladas, mientras que en la
realidad el vapor sube a través de la torre etuymde piston a través de una capa de
espuma (Taylor y Krishna, 2000), es tratada en @llelo que Higler, Krishna vy
Taylor introducen en el afio 2000, el cual propona metodologia nueva en los
casos en los que existe retromezclado en el liquédandose en el modelo fuera del
equilibrio de Krishnamurthy y Taylor (1985).

El modelo consiste en la division de cada etapanenfraccion. El resultado
de esta division es la separacion de los fendmenodos escalas, la escala celda,
dentro de la cual ocurren los fendmenos de tragrstéa de masa, calor y la reaccion,
y la escala etapa-torre en la cual interacciondagdas celdas permitiendo el estudio
de las diferentes configuraciones de flujo que poegresentarse en la columna, y
completando a partir de ella los balances por etajgla columna.

Estos nuevos desarrollos introducen en el modealajeproceso grandes
complejidades en cuanto al tipo y nimero de ecnasiattilizadas, lo que desde el

punto de vista didactico es una desventaja imp@takdemas justamente debido a
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esto, el desarrollo de un programa fuente basictairque pueda ser comprensible
facilmente y que sea modificable en el tiempo puedaltar complicado debido a lo
dificil de la programacion involucrada.

Ademas de este andlisis, existen tres articulob®rtuales se realiza una
comparacion entre los resultados obtenidos poroeleto de equilibrio y el de fuera
de equilibrio. El primero de ellos desarrollado pee y Dudukovic (1998), donde se
comparan ambos modelos para una columna de DRIatws para producir Acetato
de etilo. Ellos concluyen que es preferible utidizh modelo fuera del equilibrio
debido a que la prediccion exacta de las eficisndgaMurphee individuales por plato
es muy dificil en el caso de separacion y reaconutticomponente simultaneas.
Ademas puntualizan que solo se obtiene valoresotdantes en ambos modelos si y
sélo si se predicen correctamente los valores sleflaiencias de Murphee que son
asignados a cada componente en el modelo de Equililejando claro que aun éstas
son muy dificiles de predecir a priori.

Baur y otros (2000), estudiaron la aplicacion de tps modelos a la
produccion de MTBE vy Etilenglicol, analizando ehdéeneno de mdltiples estados
estacionarios que se presenta con el MTBE, y cgaabm que con el modelo NEQ,
las posibilidades que se presentan son menorescogueel EQ (“ventana de
posibilidades mas estrecha”), y que algunos dedtedos estacionarios encontrados
con el EQ no son realizables con la configuraciécaumna seleccionada debido a
que se presentan problemas de inundacion y liroitasi de goteo. Ellos concluyen
que para el disefio de columnas de DR, ellos pesfiercurrir al modelo NEQ.

Por ultimo Peng y otros (2002), compararon ambodetos para columnas
empacadas para la produccion de TAME y Acetato e@ancomparando para éste
altimo los resultados de los modelos con resultakperimentales. En general ellos
reportan que las predicciones de ambos modelosisttares, sin embargo acotan
gue el modelo NEQ, presenta mayores dificultadesodgergencia.

Puede observarse entonces que se presentan dédsrenclas opticas de los
investigadores y en sus resultados. Pero la maymida que pueden obtenerse

mejores resultados usando el modelo NEQ, debideedagutilizacion de eficiencias
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para mejorar los resultados del modelo de equlibimplica imprecisiones
importantes en los resultados obtenidos.

A pesar de estas conclusiones y en base a qumaldisoftware a desarrollar
tiene un caracter principalmente didactico, ademésque como se especificd
anteriormente existen diferencias importantes elagecomplejidades (asociadas al
tipo y numero de ecuaciones involucradas) presastgmr ambos modelos, se
plantea la necesaria utilizacion del Modelo de Huypin en el desarrollo del software
presentado, con el fin de entender inicialmentaddds interacciones basicas que se
presentan en una columna de este tipo, para luegcorporando de manera gradual
y controlada cada uno de los restantes fenOmewnodusrados que representan las

complejidades adicionales del sistema a estudiar.

IV.1.2. Seleccion del método numeérico a utilizar

El método numérico a utilizar depende principalraeat# la naturaleza de las
ecuaciones involucradas en el sistema a resolveredtEe caso las ecuaciones que
aparecen en la seccion 11.3.1, son los balancemaka y energia de cada etapa y
representa un sistema de ecuaciones no linealasti#pa.

La unién de todas las etapas para conformar laro@ucompleta, que esta
basada en ecuaciones de balance de masa y eneegiacqrporan las variables de
interrelacion entre etapa y etapa, conforma un ousgstema correspondiente a una
matriz del tipo tridiagonal, que segun Holland (198Henley y Seader, (1981),
Taylor, Kooijman y Hung (1994), Ryhéalahti yJakobsson (2003), puede ser resuelto
usando el método de Thomas. Este nuevo sistemaromado por las ecuaciones que
conectan las etapas, es definido por una matridedeadas parciales donde cada uno
de los coeficientes de la matriz representan tdrag de ecuaciones (otra matriz) de
cada etapa, por lo tanto se tienen matrices del@rmatrices. La convergencia del
método de Thomas que esta representado por opezagitatriciales aplicadas a esta

matriz tridiagonal, se logra usando el método dertie convencional. Esquema que
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es recomendado por Krishnamurthy y Taylor (198%ixiang y Xien (1992)Taylor
y Krishna (2000)Pyhalahti y Jakobsson (2003).

En la bibliografia se reportan otros métodos usdldasraraz y otros, 1980),
(Alejski y otros, 1988), (Grosser y otros, 1987), les cuales existen secuencias
determinadas para resolver las ecuaciones invalasr@prden especifico de variables
y ecuaciones a utilizar). Estos métodos buscanversalgunos de los problemas que
presenta el método de Newton con respecto a soultifl de convergencia
dependiendo de la semilla empleada para el calpaim debido a su esquema de
solucion justamente presentan dificultades a la lkderincorporar nuevas ecuaciones
al método que implican en algunos casos cambida bada secuencia de resolucion.

Es por ello que se concluye que el método iniciabm@resentado (Thomas-
Newton) representa la manera més facil de incorparavas ecuaciones y variables
al sistema, ya que s6lo con modificar las matrioésrnas (correspondientes a las
etapas) se lograria considerar nuevas variablesagnfenos dentro del proceso y se
aumentaria la complejidad y ampliaria la capacidad modelaje del software
desarrollado.

IV.1.3. Requisitos del software

Con el fin de establecer los requisitos del softywas necesario revisar cuales
son las variables de entrada y salida del modelkudles son las propiedades
requeridas para obtener las salidas, ya que espresentan tanto los datos a la
entrada que necesita suministrar el usuario paeaetjyprograma logre realizar los
calculos pertinentes, como los datos adicionalesdgbe poseer el programa como
base de datos y que deben incluirse dentro depoutel software (propiedades y
valores necesarios para las correlaciones requgriasi como los valores que debera
calcular y reportar el programa como parte de liacgn del caso simulado.

El listado de dichas variables y propiedades sestraien la Tabla 6.
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Tabla 6. Variables de entrada y salida y propiedades redagpor el software.

Variables y propiedades

Entradas

Modelo termodinamico (Liquido y Vapor)

Numero de alimentaciones

Plato de alimentacion Presidén, Temperatura y Fdbaceaporizada (2 de las 3)
Flujo total + Fraccion (molar o mésica) o Flujo pomponente (molar o masico)
Numero de etapas de la torre

Tipo de condensador

Presion de tope

Caida de presion del condensador/ Caida de prpsiguiato o del condensador
1 dato adicional para el tope: relacién de reflgalor del condensador, flujo de
destilado (total o de un componente), porcentajeet@peracion (total o de yn
componente), flujo de reflujo, temperatura del itheckd
1 dato adicional para el fondo: relacion de refle@or del rehervidor, flujo de fondo
(total o de un componente), porcentaje de recujgerdtotal o de un componente),
flujo de reflujo, temperatura del fondo

Salidas (en forma de tabla y/o gréafico)

Flujo (molar) de vapor y de liquido (por plato)
Composiciones (molares) del vapor y liquido (petgl
Temperatura (por plato)

Presién (por plato)

Consumo (por plato)

Conversion total de reactivos

Propiedades

Presién de vapor

Densidad del liquido

Peso molecular

Concentracién de liquido y vapor

Entalpia de liquido y vapor

Propiedades criticas (Presion, Temperatura, Z¢pFacéntrico)
Coeficiente de actividad

=0

IvV.1.4. Base de Datos

En funcién del listado de propiedades presentadia eseccion anterior, se
construy6 una base de datos que incluyera lasamestpropias de cada compuesto
(como es el caso de las propiedades criticas gsel molecular) y las requeridas para

los calculos a través de correlaciones de otrgsgntades.
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Para esta base de datos se construyd una hojalaldocén el programa

Microsoft® Office Excel Professional Edition 20@Rje incluye:

&

B0

B0

Presion de vapor: Constante de la ecuacion de datasada para calcular la
presion de vapor y la temperatura de saturaciénatepuesto puro

Densidad de liquido: Constantes necesarias patalaala densidad usando
la correlacion seleccionada.

Peso molecular

Presion critica

Temperatura critica

Factor acéntrico

Entalpia del vapor: se incluyen las constantes @atalculo de la entalpia del
vapor considerando el mismo como un gas ideal.

Entalpia del liquido: se incluyen las constantesesarias para calcular la
entalpia usando la correlacion seleccionada.

Todos los datos y correlaciones utilizadas fueomnaidos de la base de datos

del programa PROII with PROVISION 6.0.

En cuanto a la concentracién del liquido, éstaat®ila a partir de la densidad

de la mezcla en fase liquida. Para el vapor sailleafrartiendo de la suposicion de

gue éste se comporta como un gas ideal, por Ieguéliza el modelo de gas ideal.

Para el caso de los coeficientes de actividad,tiiean dependiendo de la

reaccion involucrada tanto modelos de calculo, @fipamente el modelo de

Margulis y el de Wilson, que dependen de las pdaales ya nombradas; asi como

datos especificados directamente en la bibliogefipleada.

IV.1.5. Disefo de la interfase y disefio procedimiental

En el caso de la interfase se buscé que la misoera fprimero una

representaciéon del proceso estudiado, para queugrio se familiarizara con él.

Luego, se busco la forma mas sencilla de presémtaformacion requerida por el
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programa con el fin de que el usuario pudiera el@erclaramente cual es el
contenido de cada topico presentado y cuales de gsh obligatorios.

El formato final del programa se presenta a coatian. En la Figura 12 se
muestra la interfase de inicio la cual se encueanrtrana hoja de célculo del programa

Excel.

ﬁ Microsoft Excel - SSDR(Eq).xls

@j Archivo Edicon Ver Insertar Formato Herramientas Datos Ventana 2 Escrib
N EHE RS0 BT e o @ S0 o N & s |E == mE %N
131 = w3

REINICIAR

2
4 4 » M)\ Simulador/ < >
i Dbujo~ g |Autoformas- N\ W DO Al Bl @ M ~2~-A~-==Z @ J!

Listo

Figura 12. Interfase de inicio del programa SSDR (Eq).

Haciendo Click en la figura central mostrada aotemente, se activa el
programa, comenzando con la ventana que incluydil@ssos datos que el usuario
debe insertar para lograr una simulacion exitodafofnato de esta ventana se
muestra en la Figura 13. Para reiniciar la simalatiego de haber hecho click en la
figura central puede presionarse el boton cancglarse muestra en la Figura 13, si
no se ha presionado la figura, el botdn reinicewlad pantalla principal (Figura 12)

realiza la misma accion mencionada.
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E Microsoft Excel - SSDR(Eq).xls

@] Archivo  Edicdn Ver [Insertar Formato Herramientas Datos Ventana 2

N EHE RS0 BT e o @ S10 o[ N £ 8 |E =S My € %B,%5) 3
L31 - =3

REINICIAR

M 4 » ¥\Simulador/ £ 4
i ppujor bk |Autoformas> N N CJO A Al Bl d~-2~-A-==2 @ JE
Listo

Figura 13. Interfase de introduccién de datos.

Para comenzar a introducir los datos, se presidnat@én asociado a la

reaccion a estudiar, luego del cual aparece lasgitriventana (Figura 14):
M=

B [Microsaft Exc:

\%] Archivo Edicon Ver Insertar Formato Herramientas Datos Ventana 2

Escrib v .8 X
NS S DB e R E e - f A F|Eo-A-H

de la Reaccion

Addo Acetico+Etanol<-—>Acetato de etio+Agua
Anhidrido Acético + Agua —--> Acido Acético

REINICIAR

R —————=—=—=—=——U=uG—_—=—t 2 T S
4« » w\Simulador/ £ 2]
i Dbujo~ l¢ |autoformas= \ N (N O A Al @@ d~d~A-== @ JH

Listo

Figura 14. Interfase de seleccion del tipo de reaccion a &stud

85



CAPITULO IV: DISENO DEL SOFTWARE 5

Se selecciona de la lista la reaccidon a estudsar gresiona el boton OK, para

volver a la ventana de introduccion de datos. Alseraelecciona el boton asociado a

los modelos termodinamicos disponibles para lagsfapresentes, la ventana

desplegada se muestra a continuacion (Figura 15):

[’gi:w:;; rosoft Excel - 5 !-;ﬁ]
@j Archivo  Edicdn Ver Insertar Formato Herramientas Datos Ventana 2 Escriba uni v .8 x
N EHE RSO BT e o [l 10 - N & 8§ |E=Z=H5 9% m € %% EE v A~H
v
- #

lodelo Termodinamico

Seleccione el modelo termodinamico a utilizar para cada fase:

Liquido: Vapor:
T
Wison
Margules
“

REINICIAR

:

4 4 » ¥)\Simulador/ £ Al
i Dbujo~ g |Autoformas- N\ W DO Al Bl @ M ~2~-A~-==Z @ JE

Listo

Figura 15. Interfase de seleccion del tipo de modelo de tdmdonico a emplear en cada fase.

Luego de seleccionar el modelo a emplear parafeaéase presiona el boton

OK, para volver a la ventana de introduccién depiaades, el siguiente paso

corresponde a la introduccion de los datos de lemeakacion, la ventana

correspondiente se muestra a continuacion (Figbira 1
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{3 archivo E Ver Insertar Formato Herramientas Datos Ventana 2

O EH DR P -

Especifique el nimero de aiimentaciones, coloque los datos de la primera y e Alimentaciones : Ii
presione agregar datos para adicionar una por vez

Especiique el plato de i 3 Especifique el flujo total y las composicones
y temperatura o presién ra (molares o masicas) o los fiujos por
fraccn de vap ) componentes

Plato de almentacin PSRN 0000055 | mols -

,
p—
Presion
101325 I Acido Acéticn

Etanol
Temperatura Acetato de etio
Agua

I E——

Fracdidn vaporizada

IICIAR
=

4 < » M\ Simulador/ < | @l
iobuio~ [k |aucomes- N N CJOH A B WO -4-A-===a I

Listo

Figura 16.Interfase de introduccién de datos de alimentacion.

En ella puede verse que es posible seleccionadneéro de alimentaciones a
introducir en la columna, este nimero debe colecarsla casilla correspondiente,
luego debe colocarse cada una de los datos nexgsari

Plato de alimentacion

& Presién, Temperatura y/o fraccidn vaporizada (2lake 3 en cualquier
combinacion)

& Flujo total + composiciones o flujo por componertteben indicarse en este
momento las unidades pertinentes. Para incorpasdrdcciones en el caso de
gque esta opcion sea la de interés (seleccionadéa dista desplegable
correspondiente), se presiona el botén agregarresldPuede hacerse lo
mismo si se incluiran los flujos por componentedeccionando en la lista
desplegable esta opcion.

Luego de incluir todos los datos correspondientesna alimentacion se
presiona el boton “agregar datos”; si se ha coloaad nimero distinto de 1 en la
casilla correspondiente al nimero de alimentaciomsgera a desplegarse esta

ventana para incorporar los datos de la siguidimteeatacion; este proceso se realiza
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hasta que se han incorporado todas las alimentegggfialadas, momento en el cual
el boton “agregar datos” queda deshabilitado, ¢& m®@mento se presiona el botén
OK, para dar por terminada la incorporacion dal&at®s de alimentacion.

Al presionar OK, vuelve a aparecer la ventana derporacion de datos, en la
cual se selecciona el ultimo paso, que corresparids datos de configuracion de la
columna. La ventana correspondiente se muestratangacion (Figura 17)

%hﬁlﬁ de maestria aleiandra.doc - MicrosoftWord |
e = <)t Columna Reactiva 9] pregunta - x

-~ Perfil de presién en colimna de platos

- Presion de Tope/Condensador -
Niimero de Etapas u pe/
eales: Presion de la Etapa 1/Condensador: | 101325

Tipo de " —
Condensador — Presion de ka Etapa 2 (opconal)

|@® Presion dela Etapa 2: _

Condensador Rehervidor I© Caida de Presién en el Condensador: _
reactivo: reactivo: k

O si Os - Caida de Presion de la Columna (opcional)

® o ; @ Caida de Presion por Ftapa : i
|© caida de Presion de la Columna: _
2.Introduzea la efiiencia de cada secciony Jos || 3
platos a los que corresponde dicha secidn secaid
N Plato || Plato ||
e I e | v
2
®
]
Dbar s [ ulomos- N\ N 1O ] Al 2 LilEl\savJ A-==caal
Pag. 84 Sec: 6 84/137 AB8lcm Lin.8 Col 1 B =7 SOF Espaiol(Esp 0%

Figura 17.Interfase de introduccion de datos correspondientasonfiguracion de la columna,

seccion: “Generales”.
En la primera ventana llamada “Generales”, aparetmsios los datos
correspondientes a:
& NuUmero de etapas de la torre

& Tipo de condensador

Presion de tope

G Caida de presion del condensador/ Caida de prgsidnplato o del
condensador

& 1 dato adicional para el tope: relacion de reflopor del condensador, flujo

de destilado (total o de un componente), porcedi@jecuperacion (total o de
un componente), flujo de reflujo, temperatura dstdado
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1 dato adicional para el fondo: relacion de reflgalor del rehervidor, flujo
de fondo (total o de un componente), porcentajeedegperacion (total o de un
componente), flujo de reflujo, temperatura del f@nd
Ademas se puede seleccionar si la reaccién ocurmeo otanto en el

condensador como en el rehervidor.

Al finalizar el andlisis de sensibilidad, se intggton cambios en esta
ventana, ya que se coloco informacion sobre laesiita de los platos (eficiencia de
Murphee). En estas casillas, se puede selecciaatas secciones de la columna
tendran eficiencia diferente, indicando su eficiarnccuales son los platos de inicio y
fin de dicha seccion.

Luego se pasa la ventana de internos (Figura b8feales posible seleccionar
cuantas secciones diferentes de internos tienellanoa (max. 3 secciones), asi
como indicar cuales platos ocupa esta seccioneg@ehar que tipo de interno esta
presente, plato, empaque al azar y empaque esadotuSeleccionando estas
opciones y presionando el boton aceptar se desapléegaja que contiene los datos

necesarios de los platos o empaques seleccionados.
e _ 5]

@] INiey M= (| Columna Reactiva. - =T

i) 5 I SaF GEneraLEs  INTERNOS i r
Columna de Platos

Diametro (D): s ™ Longitud del Patron [T m
e e I
P L}

Vertedero (W):
Area activa (Ab): ’W m2

ol

“ cancelar
3

M 4 > v\ Sim

i Dbujo~ b |Autoformas- N\ W DO A Bl @ M ~2~-A~-==Z @ Jg

Listo

Figura 18. Interfase de introduccion de datos correspondsesta configuracién de la columna,

seccion: “Internos”.

89



CAPITULO IV: DISENO DEL SOFTWARE 5

Luego se presiona el botén OK, para volver a laarende introduccion de
datos, presionando de nuevo el boton OK, de la misa muestra de nuevo la
imagen inicial con un botén a su lado que corredpaal de inicio del proceso de
simulacién (Figura 19), presionando el mismo elgpma comienza a correr

inmediatamente.
[E‘"‘" =

@j Archivo Edicon Ver Insertar Formato Herramientas Datos Ventana 2 Escrib
N EHE RS0 BT e o @ S10 o|N £ 8 |E =S Ey € %P5 & ~
131 = w3

A

INICIAR

REINICIAR

4 4 » ¥)\Simulador/ £ 3|
i Dbujo~ g |Autoformas- N\ W DO Al Bl @ M ~2~-A~-==Z @ J!

Listo

Figura 19. Habilitacion del boton de inicio del proceso dedagion.

Una vez que comienza el proceso, el programa nauestta barra inferior el
progreso alcanzado, a partir del nUmero de itenasioealizadas y los valores de los
parametros de convergencia. En el momento quazamalas iteraciones realizadas,
el programa muestra la frase “Iteracion final n°.péya indicar que ya terminé de

realizar los calculos, este formato puede verda siguiente figura (Figura 20):
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@j Archivo Edicin Ver Insertar Formato Herramientss Datos Ventana 2

N BB T 9 - E 5% x E_ér«m\

2

INICIAR

REINICIAR

4 < » )\ Simulador/ ¢ T
i Dbujo~ g |Autoformas~ N\ N 1O A Al & B @ D~ > A ~ ._':.alj

Ireracién Final NO 23 (7.35747243302023E-04) (1.30220658730531E-04)

Figura 20. Finalizacién del proceso de simulacion y habiliéacilel boton de resultados luego de la

simulacién.

Ademas, se habilita el botén correspondiente adsgltados. Haciendo click

en él, se muestra la siguiente ventana (Figura 21).

@j Archivo Edicdn Ver Insertar Formato Herramientas Datos Ventana 2 Escriba una
=" [N RS SRR - R - B -0 [N &S EEEHBymE SN EE
131 = w3

>

[ Reporte General

[ Graficos
K ICIAR

| Tablas

I : ]

REINICIAR

4 4 » ¥)\Simulador/ < T
i Dbujo~ g |Autoformas- N\ W DO Al Bl @ M ~2~-A~-==Z @ \j

Tteracion Final NO 23 (7.35747243302023E-04) (1.30220658730531E-04)

Figura 21.Ventana de seleccion del tipo de resultados deseado
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En ella puede seleccionarse el tipo de resultado sgudesea obtener del
programa. El primero es un reporte general don@eeapn los valores mas basicos
de salida del programa, como son composicionggsflealor de condensador y del
rehervidor, conversién de los reactivos, entresotEste reporte aparece impreso en
una hoja de calculo que crea el programa en estgemto y que lleva por nombre
“Reporte”. El formato que tiene este reporte pugdese en la siguiente figura
(Figura 22):

UNIVERSIDAD CENTRAL DE VENEZUELA
ESCUELA DE INGENIERIA QUIMICA ]
SOFTWARE DE SIMULACION DE DESTILACION REACTIVA (Eq)

RESULTADOS

Resultados de la convergencia

NUmero de iteraciones 36
Tolerancia relativa 1.00E-04

Error relativo variables 9.18E-04

Error relativo funciones 2.36E-04

Resultados Columna Reactiva

Calor del Condensador -203 KJ/h
Calor del Rehervidor 209.08 KJ/h
Conversion Acido Acético 28.73
Conversién Etanol 11.94
Especificacion Tope Relacion de reflujo 2.1
Especificacion Fondo Flujo de Fondo 0.000803
Relacion de Reflujo 21
Alimentacién
Flujo 0.0010 mol
Temperatura 358.3 K
Presién 101325 Pa
Estado Liquido
Composiciones
Acido Acético 0.2560 mol/mol
Etanol 0.6160 mol/mol
Acetato de etilo 0.0540 mol/mol
Agua 0.0740 mol/mol
Destilado Fondo
Flujo 0.0005 mol Flujo 0.0008 mol
Temperatura 352.0 K Temperatura 364.6 K
Presién 101325 Pa Presion 101325 Pa
Estado Liquido Estado Liquido
Composiciones Composiciones
Acido Acético 0.0176 mol/mol Acido Acético 0.3939  mol/mol
Etanol 0.8462 mol/mol Etanol 0.3487 mol/mol
Acetato de etilo 0.1176 mol/mol Acetato de etilo 0.0873 mol/mol
Agua 0.0186 mol/mol Agua 0.1701  mol/mol

Figura 22.

Formato del reporte obtenido luego de la simutacio
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El segundo tipo de resultado, consiste en lasag@fjue se pueden construir a
partir de datos como: flujos totales, composiciofiegiido y vapor), temperatura,
presion y consumo de reactivos; usando dos tipesgiegema:

Variable dependiente vs niumero de etapas: dondariable dependiente es
una de las antes nombradas.
NuUmero de etapas vs variable dependiente: igualegameterior.

Ademas se pueden construir algunas graficas adieisncon los datos de

composicidn, temperatura y presion vs ellas misfah&rmato de la ventana donde

se pueden realizar las selecciones para las gg&feanuestra a continuacion (Figura

[=
l%] Archivo Edicion Ver Insertar Formato Herramientas Datos Ventana 2

iNEH s P9 - E ces% - @Al -0 - N & §SIEE=ENT% mE 8.0

= x

Flujos Totales Composiciones
Temperaturas Presiones

Consumo de Reactivos

IAR

o ]

4« » w\Simulador/ £ 2]
i Dbujo~ ¢ |Autoformas~ N\ W O A B d| -2 -A-==F @ JH

Ireracién Final Ne 23 (7.35747243302023E-04) (1.30220658730531E-04)

Figura 23. Interfase de seleccion del tipo de grafica queesea como resultado.

En la Figura 24 se muestra la gréfica que aparemeréna nueva hoja de
calculo que el programa crea en este momento ysquéamara dependiendo del
gréfico solicitado (en este caso se llama X()) ésja se obtiene al seleccionar como
variable dependiente la composicion del liquidegresentarla contra el nimero de
etapas de la torre estudiada.
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B3| Microsoft Ex

Composiciones de liquido vs Etapas
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Figura 24.Ejemplo de la grafica obtenida como resultado denfaulacion.

El dltimo tipo de resultado que arroja el program@responde a una tabla
donde pueden verse valores de: flujos, temperatyr@siones, composiciones y
consumo de los reactivos para cada plato de la.thar ventana de seleccién donde
se indica que valores se desean reportar se meesiad-igura 25.
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{4 archivo  Edidén Ver Insertar Formato Herramientss Datos Ventana 2
N B HRR S -C - BE 5% - Eém\ .10 2| N £ 8 |E
131 - A
A B C | o] I £ F G | H I J K | L [ ] [} I ¥ | [ R

BB o o £ %8 L%
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Tteracion Final NO 23 (7.35747243302023E-04) (1.30220658730531E-04)

Figura 25. Interfase de seleccién de los datos reportadds tabla de resultados.

Luego de la seleccion de los valores a reportgra@jrama crea la hoja de

calculo con el nombre “Tablas” donde aparecen hisres solicitados. El formato

puede verse en la siguiente figura (Figura 26):

_ & X]

@j Archivo Edicon Ver Insertar Formato Herramientss Datos Ventana 2

* | 8 K
IN %D E 9 B E e Eéﬁ\ﬂa\ -0 -[N]& s |EE]=H W % m > Hv A~
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e el ol L 1 3

; Al
o 70| 61070140 adeds | 0.08003 [0 o20000 ¢
558515 0.0snucho a4 o bioos i aoaas ] o begey

7 Gf0naas o sonan e 4sde dis: : gt i | aaoons | oeos
: o2 a0 2lvdsdeslonmar 6 seri 10 zaedfaziireo5is o saadd| o ooy | d oot | ebood
il . 002 & b Sd el nsobo sedrolo. sasne7s 0 087 2 |odooos | eoooon

=

i pbujor bk |Autoformas> N N IO Al Al 2 8] [l | &~ > A ~ =

Tteracion Final NO 36 (9.17754352590409E-04) (2.36009716415231E-04)

zaal

Figura 26. Muestra de la tabla obtenida como resultado devalacion.
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Una vez finalizado el disefio de las interfases seeta#s, se comenzo a idear
un esquema de programacion que permitiera la mosiwlodificacion e
implementacion de modulos independientes que ieciunylos aspectos basicos de la
simulacion como son:
& Lectura de datos (entradas del software)
& Célculo de semillas necesarias: para ello se @alcatlemas las propiedades
requeridas en las ecuaciones empleadas
& Estimacion de los valores iniciales de las ecuas@resolver: en funciéon del
método empleado deben estimarse valores corregmiadia funciones que
representan cada una de las ecuaciones empleadasdmplo los balances
de masa total y por componentes)

& La construccion de la matriz que representa edrsiata resolver

B0

La resolucion del sistema de ecuaciones por eldonételeccionado

B0

El sistema iterativo correspondiente al cumplinoemnte los valores de
convergencia para todas las variables involucradas
& El célculo de variables adicionales a las involdasapara presentarlas como

resultados, asi como la programacion de todos ijmss tde resultados

disponibles y ofrecidos al usuario

Como puede verse la idea es que cada modulo inadaga una de las
actividades requeridas y que pueden ser indepdediean el momento de
programacion una de otra, ya que las mismas pueskrn modificadas o
complementadas sin que el resto se vea afectan@mdera notoria.

En base a estos requisitos o procedimientos nésessg construyeron los
modulos asociados a estos asi como el que cords@brcalculo de las propiedades
fisicas y quimicas de los componentes involucra@osbase a esto se planted el

esquema de resolucidn que se muestra en la Figura 2
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< Entrada de datos )

Lectura de datos

Célculo de ) .
propiedades Célculo de semillas

Estimacion de los valores
de las funciones

S

Construccion de la
matriz a resolver

S 4

Resolucién del sistema
de ecuaciones

No

Criterios de
convergencia

Si< &

‘ Célculo de resultados ‘

Resultados (salida de
datos)

Figura 27. Esquema de procesamiento de los datos.

V.2. VALIDACION DEL SOFTW ARE

Para validar el software, se utilizé el caso derdatacion de &cido acético
con etanol, descrito en la seccion 11.5.1. La \adidn paso por varias etapas:
- Comparacion de los resultados con los reportadosrementalmente
- Revision del comportamiento segun la teoria
- Por dltimo se propusieron simulaciones que buscajt#star y mejorar los
resultados para asemejarlos a los obtenidos expetaimente
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IvV.2.1. Comparacion de los resultados con los reportados

experimentalmente

Con la configuracion descrita en la seccion I.54 realiz6 la simulacién de
la torre de destilacion reactiva con la reaccidéestudiar para determinar si el
software es capaz de aproximar los resultados depasicion en el liquido y
conversion reportados por Komatsu (1977).

Esta simulacién se realizé para corroborar la abnacinética a utilizar y
verificar si existe alguna diferencia significatieatre los dos modelos cinéticos
presentados en la seccion 11.5.1. El resultadostie mulacién se dividié en tres
partes, la comparacion entre el modelo n° 1 (inudipate de la temperatura) y los
datos experimentales (Figura 28), la comparacidre ezt modelo n° 2 (dependiente
de la temperatura) y los datos experimentales (&igQ) y la comparacion entre los

dos modelos (Figura 30).

1e——o
2 ‘I
* : --#-- EXp-AA
§ —&—sin T-AA
wd : . - #- Exp-E
S ﬂ —8—sin T-E
£ g : Exp-AE
57 ;. ‘ sin T-AE
': =. e Bxp-W
6 - o e —o—sin T-W
8 I — \’ - T
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9

Composicion del liquido (adim)

Figura 28. Simulacién usando el modelo cinético n° 1.
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Con ambos modelos se observan diferencias en logesale composicion de
liquido calculados con respecto a los valores éxystales, sobre todo en la zona
del condensador (etapa 1) y en la zona del ref@mr¢atapa 8), aunque para todos los
compuestos se reproduce la tendencia del peréibdgosicion.

Puede observarse, que para el etanol, el perfienabd tiene mayor
significado fisico, ya que segun los datos repodagkperimentalmente existe una
disminucién brusca en la composiciéon del mismo Ercamdensador sin razén
aparente, asi como presenta un aumento significativel plato 6 el cual tampoco

tiene sentido fisico debido a que la alimentace&mtoduce en el plato 3 de la torre.

--4-- Exp-AA
—&—con T-AA
--#-- Exp-E
—&—con T-E
Exp-AE
con T-AE
--@-- Exp-W
—e&—con T-W

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9
Composicion del liquido (adim)

Figura 29. Simulacién con el modelo cinético n° 2.
Para corroborar si existen diferencias entre loforea obtenidos, se
calcularon los valores de porcentajes de desviaandre los datos experimentales y

los obtenidos con las simulaciones, para cada enlmsdicompuestos involucrados,

los resultados se muestran en la siguiente tabla:
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Tabla 7. Porcentajes de desviacion entre las composicianesl&guido obtenidas experimentalmente

y las de los modelos simulados.

[ Plato ] Condensador| 1 | 2 | 3 | 4 | 5 | 6 | Reheridor

% Desv. N
A Modelo 1 62678.8 | 530.0 26.5 20p2 187 16.9 146 36.2
” -
Acetico % Desv. 63168.4 | 531.§ 27.1 210 198 1§.2 16.1 38.4
Modelo 2
0,
% Desv. 27.6 90| 38| 30 09 77 15 45.7
Modelo 1
Etanol %D
0 JesV. 27.9 88| 41| 34 o4 71 oF 46.9
Modelo 2
% Desv. . .
Acetato de IROON 73.7 62.2| 49.1 43.6 296 26/8 185 61.7
i 0,
=1 % Desv. 74.3 62.9| 513 46.0 333 313 244 484
Modelo 2
0,
% Desv. 48.2 52| 85| 7.6 126 146 4p 75.7
Modelo 1
0,
% Desv. 49.2 6.1 | 109 9.8 158 17]8 9p 77.0
Modelo 2

Los valores obtenidos de porcentaje de desviacaba pl acido acético son
los mas elevados, debido a que los valores expetates son mucho mas pequefios
en orden de magnitud que los obtenidos en la soidulapero puede decirse que para
todos los compuestos estudiados, los porcentajeesigacion obtenidos con ambos
modelos son equivalentes y que por lo tanto noosible establecer cual de los dos
modelos es mejor a la hora de reproducir los datpsrimentales mostrados.

Esta equivalencia puede corroborarse en la Fig0ran donde se muestra
que ambas simulaciones arrojan valores similares pados los compuestos

involucrados, o lo que es lo mismo las diferens@s muy poco significativas.
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--#-- sin T-AA ;
—e—con T- AA "
--#--sinT-E :
—&—con T-E
sin T-AE
con T-AE
-~ @ sin T-W
—e&—con T-W

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9
Composicion del liquido (adim)

Figura 30. Comparacion de los resultados de las simulaciosesdo los modelos cinéticos 1y 2.

En la Figura 30 puede observarse que ambos modafosomo resultado los
mismos valores, por lo que se concluye que al pamgara las condiciones dadas, la
temperatura no representa un factor de importanciansiderar dentro de la cinética
de la reaccién. Este comportamiento podria diferitras condiciones de operacién
distintas a las reportadas por (Komatsu, 1977)a R@rantizar entonces que en
cualquier rango de condiciones de trabajo se estasiderando todos los efectos
posibles (que incluye el modelo de equilibrio)sekecciondé como modelo de trabajo,
el n® 2 que incluye la dependencia de temperatura.

Los otros datos experimentales que ofrece (Komaffiy7) son los
correspondientes al perfil de temperaturas de tee tfver seccion 11.5.1). Los
resultados obtenidos con el programa con los dakelos cinéticos y su comparacion

por los reportados por (Komatsu, 1977) se muesinda siguiente figura.

101



CAPITULO IV: DISENO DEL SOFTWARE

>
1 N
2 N
3 N [
w 4 R L]
@© \
g \
45 : L]
l\
N
6 « |
S —-+-Exp
s
77 LN --®-- modelo 1
“. . | 4 - modelo 2
8 : ‘ e
345 350 355 360 365

Temperatura (K)

Figura 31. Comparacion del perfil de temperaturas de la tobtenido con la simulacion y el

reportado experimentalmente por Komatsu (1977).

Como puede observarse existen importantes dif@®rentre el perfil de
temperaturas reportado por Komatsu (1977) y elnitbdepor el software. A pesar de
esto, el perfil reportado experimentalmente muestiapunto totalmente atipico
(sefalado en la figura con un circulo azul), queesponde con la entrada de la
alimentacion. Komatsu reporta que la temperaturka @ue la alimentacién se
introduce a la columna es la que corresponde dquidb en su punto de burbuja,
temperatura que calculada a presion atmosfériegpmximadamente 358K. Ademas
reporta que la temperatura de fondo es 360.75Kdg lpe es 354.15K por lo que al
introducir la alimentacién a 358K es imposible tméemperatura que corresponde al
plato de alimentacién sea menor que la del parfibrtado y menor también que la
del punto de burbuja de la mezcla de alimentacion.

Esto representa una situacion que no correspondéoogue deberia suceder

en la realidad, ya que esta disminucién de la teatpe en un punto especifico de la
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torre en el cual no existe ningun dispositivo déragede calor, donde se esta
alimentado una corriente de mayor temperaturagstellevando a cabo una reaccion
exotérmica es imposible que suceda (hay energidegaparece sin razén aparente).
Ademas de comparar los resultados obtenidos posoftivare con los
experimentales, tan bien es necesario revisartes eorresponden con lo que se

esperaria segun la teoria consultada. Esta re\gsi@nesenta en la siguiente seccion.

IvV.2.2. Revision del comportamiento segun la teoria

Antes de realizar y discutir los analisis propugsfmiede revisarse la
consistencia de los resultados obtenidos en cuanto forma de los perfiles de
composicion que deben verse dentro de una toresdiacion, los flujos molares
presentes, la forma del perfil de temperaturas macée lleva a cabo la reaccion
quimica.

En una torre de destilacibn convencional existeferelcias en las
volatilidades de los compuestos presentes lo qustitwye la fuerza impulsora del
proceso. Esto implica que esta diferencia de \iolatles genera un perfil de
composicién dentro de la torre debido a que losp@mstos se van vaporizando
dependiendo de su temperatura de evaporaciénrgsidp del plato correspondiente.
Como consecuencia la composicion de los mas veséatih el tope deberia ser mayor
que la de los menos volatiles, mientras que eoreld la composicion de los menos
volatiles debe ser la mayor (Treyball, 2000).

El orden de volatilidades entre los cuatro commeesistudiados como fue
mostrado en la seccién 11.5.1, es el siguientana@ta acetato de etilo > agua > acido
acético. Revisando los perfiles de composicion edigeido obtenidos con el
software (Figura 30), se puede observar que evpelde la torre el componente con
mayor composicién es el etanol seguido del aceatatetilo, luego el agua y por
altimo el acido acético que corresponde con el rorde volatilidades presentado

anteriormente.
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En el fondo de la torre, el orden es el siguieatanol, acetato de etilo, acido
aceético y agua. En este caso, las composicionesidbs no cumplen estrictamente
el orden de volatilidades, debido a que esta ptesenefecto que no se encuentra en
los procesos convencionales de destilacion, laci@aauimica. La reaccion puede
modificar los perfiles usuales en funcién de enlesi@tapas de la torre se lleva a
cabo dicha reaccion, ya que en ellas debe incluaséo el consumo como la
produccion de un compuesto en especifico.

En cuanto al perfil de composicion del vapor (Fig82), éste cumple el orden
de volatilidades nombrado anteriormente por lo puede considerarse que por las

mismas razones antes especificadas, el perfil matess adecuado al tipo de proceso

estudiado.
1 =
3{ oo .
o 4| oe =
g_ i !
IS ¥ - @ y-AA
L 5 | ‘ o
u-yE
61 ‘ y-AE -
71 e e yw .
8 ’—;‘— T T T ", T T

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9
Composicién del vapor (adim)

Figura 32. Perfil de composicién en la fase vapor obtenidtaesimulacion.

Otra variable obtenida a partir de la simulacione ge puede revisar es el
flujo molar dentro de la torre, tanto del vapor codel liquido. En la Figura 33, se
muestra como es el comportamiento de los flujosaresldentro de la torre (etapas 2

a la 7 que conforman la torre). Como puede obssgy#a suposicion que se utiliza en
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el modelo adaptado a la destilacion reactiva stdseflujos molares constantes a
través de la torre, en la cual se basa el modeleqidlibrio de la destilacion
convencional (Treyball, 2000) se cumple en estsglt@dos, ya que el flujo molar de
ambas fases es constante a través de la torre teandp en los puntos que
representan al condensador y al rehervidor.

Para el caso del condensador, el flujo de liquagmesentado en la Figura 33
corresponde al liquido que se devuelve al platesoipde la torre, mientras que el
flujo de vapor representado (aunque en la realidadgea un vapor) es el liquido que
se obtiene como producto de tope en la torre. Evasb del rehervidor el flujo de
vapor es el que se devuelve a la columna mientrabflujo de liquido representa el

producto de fondo de la torre.

1 *— e
2 - N =
: --#-- Vapor

3 ‘ B --#-- Liquido
0w 4 ‘ n
o :
(e .
& |
W5 * m

6 - 0 ]

7 0 ]

8 T T ‘ T ."..-‘\-‘ T T T

0 0.05 0.1 0.15 0.2 0.25 0.3 0.35 0.4

Flujos (mol/s)

Figura 33. Comparacién de los flujos molares de vapor y liqujde atraviesan la torre.

La otra variable analizada es la temperatura y ceenoomporta en la torre.
En la Figura 31, se observa que la minima temperg®b3.17K) corresponde al
condensador, en la primera etapa de la torre, ldegatroducir la alimentacion que
entra a 358K aproximadamente, existe en increm@atla temperatura de la etapa.
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Este incremento se mantiene en un nivel minimahelsiondo de la torre, momento
en el cual se introduce la carga energética dervetor y entonces la temperatura se
incrementa en una mayor proporcién. Este compogi@mies el que se espera que
suceda en una torre de destilacion en la cual isteegnfriamiento ni calentamiento
entre etapas (Treyball, 2000).

Por ultimo, es posible revisar como se comportaméehino de cantidad
convertida, asociada a la forma en que se llevaba ta reaccién quimica a lo largo
de la torre. Este comportamiento esté represemadi Figura 34.
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Produccion de los compuestos (mol/s)

Figura 34. Perfil de produccién de los compuestos a lo lagtadorre.

La reaccién quimica estudiada involucra 4 commsesiodos ellos tienen
asociados coeficientes estequiométricos iguales aslpor ello que la cantidad
producida o consumida durante la reaccion es iEnpara cada compuesto,
exceptuando por la convencién de signos que invadlgae el consumo se representa
con signos negativos y la produccion con signostipos. Es por ello que puede
observarse en el perfil, que los reactivos tienalores idénticos de cantidad
consumida a la vez que los productos los tienetadédad producida. Esto conlleva
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ademas a que como se observo en la Figura 33 dgilgoemolar total de la fase
liquida (en la cual se lleva a cabo la reaccidéa)csmstante a lo largo de la torre.

Puede verse también que la reaccién quimica senmarta en la zona de
alimentacion, comportamiento que corresponde corinaremento puntual de la
composicion del acido acético (Figura 29) y destageratura (Figura 31) en la zona
donde se introduce la alimentacion. Luego de ladhiccion de la alimentacion, el
consumo se incrementa alrededor de un 9% a medeléagnezcla liquida se dirige
al fondo de la torre donde se maximiza debido aeueste punto se presenta la
mayor temperatura de la torre, como se explicol em&isis de temperatura en este
capitulo.

Una vez establecido que los resultados represehtammportamiento que se
esperaria segun la teoria, y en base a que segudisitutido en la seccion IV.2.1
existen diferencias criticas entre los resultadbgerodos por el software y los
experimentales, se plantedé un estudio para anatiaaro mejorar y ajustar los

primeros. Este estudio se desarrolla en la sigaisstcion.

IvV.2.3. Ajuste y mejoramiento de los resultados para

asemejarlos a los obtenidos experimentalmente

En base a que los datos experimentales presentacohsistencia en el perfil
de temperatura discutida en la seccion [V.2.1, oalisis exhaustivo permitio
exponer la existencia de problemas operacionales mediciones que no
corresponden con lo que estaba sucediendo dertsestiama.

Ademas, Alejski y otros (1988) muestran resultadessimulaciones hechas
con el mismo caso analizado en el presente estewilms que pueden verse tanto en
las condiciones de operacion fijadas experimentalengue presenta, como en los
resultados obtenidos, que existen discrepanciaertanies con los datos mostrados
por Komatsu (1977). Las discrepancias encontradadas siguientes, cada una de

ellas sera detallada mas adelante para su proacidiz
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* El plato de alimentacién de la torre correspondgdal plato, mientras que
Komatsu (1977) establece que el plato de alimeitiaes el primero.

* El flujo molar alimentado y los flujos molares des|productos son
menores en magnitud a los presentados por Komb@3ir).

* Las conversiones calculadas a partir de los datoKamatsu (1977),
muestran que el etanol se consume en mayor car{titigbr conversion)
que el acido acético, mientras que las conversioalkesiladas a partir de
los datos de Alejski y otros (1988) muestran el portamiento inverso.

Debido a esto, fue necesario seleccionar cuéléssdealores experimentales

presentados se pueden considerar correctos. Depdate de vista de medicion se
considera que los resultados de las dos corrigietggoducto (tope y fondo) pueden
representar valores con menos errores de medici®rlgesto, ya que son corrientes
liquidas, lo que facilita la medicion de su compigsi.

En base a estas discrepancias, se realizé uniamgis revisar la posibilidad

de mejorar la simulacion de los datos consideradogiables (composicion tope y
composicién fondo). Primero se realizaron simulaeso que permiten revisar las
variaciones presentadas entre los datos citados:
= Cambios en el plato de alimentacion (en el segyiaio de la torre y en el
tercer plato).
= Variacion del flujo de alimentacion (flujo por 5§@ntre 100, 200, 250, 300 y
500).
El andlisis de cada una de las situaciones pretsnanteriormente se realiza

a continuacion.
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IvV.2.4. Cambios en el plato de alimentacion

El primer estudio se realizé variando el plato lilmentacion ya que como se

dijo anteriormente Komatsu (1977) y Alejski y ot(@®88) reportan distintos platos

de alimentacion para los mismos datos experiment&le por ello que se realizaron

simulaciones variando el plato de alimentacién dedchimero 1 de la torre hasta el

numero 3. Los resultados se muestran a continuacion

1 e—o

2 —o—EXxp-AA
—e—plato 1-AA

3 .

—-e--plato 2-AA
w4 ---e-- plato 3-AA
]

(o
o]
L 5
6 .
7 .
8 ‘ ‘ ‘ — ‘ = ‘
0 0.05 0.1 0.15 0.2 0.25 0.3 0.35

Composicion del liquido (adim)

0.4

Figura 35. Comparacion de los resultados para el estudioldtsd de alimentacion para los reactivos.

Puede observarse que segun los datos simuladgdatel de alimentacién

deberia ser el nimero 2 de la torre como estalbMejski y otros (1988), que

corresponde a la etapa 3 representada por el cesdimmmas dos platos de la torre en

la figura anterior. Se ve claramente que el pddilacido acético cambia su forma en

el plato 2 (etapa 3) de la misma manera que lorhkxsedatos experimentales si se

introduce la alimentacion en este plato, por lo tnaas las simulaciones realizadas

de aqui en adelante consideraran como plato dertiation el segundo plato de la

torre.
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IV.2.5. Variacion del flujo de alimentacion

Con respecto al cambio de flujo existen discre@enentre el flujo reportado
por Komatsu (1977), y el que presenta Alejski p®t(1988). Este Gltimo muestra en
su simulacion que los flujos de alimentacion y piid de la torre estudiada son
mucho menores que los presentados por Komatsu Y1lalfédedor de 50 veces
menor. Es por ello que se considerd hacer un estledicambio de flujo con el fin de
mejorar los resultados obtenidos en la simulaaénsiderando tanto un aumento del
flujo (500 veces como caso extremo) y reduccionfldgd (hasta 500 veces como
caso extremo).

El analisis del cambio de flujo se realiz6 disayendo los flujos de la torre
en 100, 200, 250, 300 y 500, debido a que la (yacrea presentada muestra que el
flujo real pudo ser menor que el valor presentamtowmatsu (1977), ademas como
punto de comparacion se realizé una simulaciérementado el flujo 500 veces para
analizar su efecto en los resultados.

Los resultados del cambio de flujo que atraviedara&, comparados con los
datos experimentales y los de la simulacién orlgiffujo suministrado
experimentalmente) se pueden observar en la siguigura para el &cido acético.
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- Exp
27 —— original
flujo entre 100
3 flujo entre 200
—*—flujo entre 250
9 4 —e—flujo entre 300
g— —— flujo entre 500
W s —— flujo por 500
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8 T T T T - T T
0 0.05 0.1 0.15 0.2 0.25 0.3 0.35

Composicion del liquido (adim)

Figura 36. Estudio del efecto de la variacion del flujo deraintacion sobre la composicién del acido

acético.

Puede observarse que a medida que se disminulgoeté alimentacion, la
composicién del acido acético tiende a convergeiahgalores semejantes a los
experimentales en aquellas etapas que se encymmtiencima de la alimentacién.
Mientras tanto en el caso de las etapas inferiarda de alimentacion existe
inicialmente un comportamiento de acercamientosavldores experimentales hasta
el caso en que se divide el flujo entre 200, momemt el cual los valores de las
composiciones de las etapas inferiores a la 6 cware a alejarse de los datos
experimentales.

Debido a este comportamiento ambiguo, en el cuatxiste una tendencia
clara, se decidi6 analizar otro parametro que genraiayudar a verificar que sucede
con los resultados cuando se disminuye el flujaltheentacion. Este parametro esta
constituido por la conversion obtenida en el progesa los reactivos.

Los resultados de conversion de Acido Acético ynEltpara estos casos se

muestran a continuacion:
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Tabla 8. Conversion de los reactivos obtenida en el estdéigariacion del flujo de alimentacion.

Conversion (%)

AA E

Experimental 31.21 70.90
Original 0.23 0.10
Entre 100 17.36 7.21
Entre 200 29.20 12.14
Entre 250 33.85 14.07
Entre 300 37.87 15.74
Entre 500 49.71 20.66
Por 500 0.03 0.001

Revisando los valores de conversion puede versdageenversion del acido
aceético cuando se divide el flujo entre 200 y 26@®&scuentra entre los valores que
corresponden a estos casos, por lo que para as®roads a este valor de conversion,
se realiz6 una simulaciéon con un valor de 220 endee200 6 250 y se obtuvo la

siguiente figura:

1
2 e
i
!
3 A +
i
!
% 4 *
o I
o !
& !
g +
i
\
6 --+--Exp-AA 3
— - - Original-AA
\
77 —+—entre 220-AA *-
8 T T T T \\‘ T
0 0.05 0.1 0.15 0.2 0.25 0.3

Composicién del liquido (adim)

Figura 37. Composicién del acido acético resultado de diatlfiujo de alimentacién entre 220.
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Ademas en este caso los valores de conversionidbseson:

Tabla 9. Comparacion de la conversion obtenida con el flig@limentacion dividido entre 220 con la

conversion experimental y la original.

Conversion (%)

Caso AA E
Experimental 31.21 | 70.90
Original 0.23 0.10

Entre 220 31.14| 12.94

En la tabla puede corroborarse que la conversibaaigo acético en el caso
en que se divide el flujo entre 220 se puede ceraidigual a la conversion
experimental, mientras que en la figura se obsguealas composiciones en el tope y
en el fondo se aproximan a las reportadas expetaimeante. Es por ello que para el
resto de las simulaciones realizadas de aqui elarddepara este caso se tomara
como flujo de alimentacion, el flujo original diwitb entre 220 (denominado
simulacion basg.

Este flujo considerado en este analisis como épijualmente difiere del que
colocan Alejski y otros, (1988) (como se dijo alcia 50 veces menor que el
propuesto por Komatsu). Esta diferencia puede debeerque el modelo hasta ahora
empleado no considera la eficiencia de la torrelaitilacion (descrita en la seccion
[1.3.1.1), y puede ser un indicio de la necesidaduluso y del ajuste de su valor para
lograr una mejor aproximacion a los resultados.

En el caso en el que el flujo se aumento6 en vedisieinuirlo, puede verse en
la Figura 36, que las composiciones obtenidas dénticas a la del caso original,
pero como se corrobora en la Tabla 9, el hechacementar notablemente el flujo
de alimentacién tiene un efecto negativo en la emign alcanzada, ya que como la
velocidad de reaccion depende de las composiciprestas no han cambiado, asi
como el volumen de reaccion, la cantidad converédala misma que en caso

original. Esta cantidad comparada con el nueva fiig liquido que atraviesa la torre,
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da como resultado una cantidad mucho menor de tmduweque para el flujo
original.

Este hecho permite inferir que la reaccion es iadd@nte del volumen de
reactor involucrado, ya que al cambiar el mism@aeéran obtener composiciones
equivalentes a la originales mientras que la imitiee sobre la conversion sera la
misma que en el caso de la variacion de flujo.fétte del cambio de volumen y su
comparacion con el cambio de flujo se pueden coresben la siguiente figura,
donde se observa que en cuanto a composicionesiddgees exactamente igual
multiplicar el flujo alimentado por 500 que divid# volumen de reactor por esta
cantidad. La conversion en ambos casos son pratita iguales, ya que para el
caso en el que se divide el volumen se obtienecangersion del acido acético de
0.04% vy del etanol de 0.002%, mientras que ensa ea que se multiplica el flujo la

conversion de acido acético es de 0.03% vy la delbées 0.001%.

——EXxp
—- original
—&—Volumen entre 500

Flujo por 500

0 0.05 0.1 0.15 0.2 0.25 0.3 0.35
Composicion del liquido (adim)

Figura 38. Comparacion del perfil de composicion del liquidoalos casos de division de volumen

de reaccion y multiplicacion del flujo de alimenéacpor el mismo factor.
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IV.2.6. Analisis de la conversion obtenida

En cuanto a la diferencia en los datos de convwertd§ datos obtenidos por la
simulacién con el software presentado arrojanuligue en el caso de la simulacion
presentada por Alejski y otros (1988), resultaddalinente inversos a los mostrados
por Komatsu (1977). Ya que Komatsu presenta valend®s cuales el acido acético
se convierte en menor proporcion que el etanolptrde que los datos presentados
por Alejski y otros muestran que el etanol se cent@ien mayor proporcion frente al
acido acético.

Los valores de conversién calculados con los dagpsrtados por Alejski y
otros (1988), se muestran en la siguiente tablatojucon los obtenidos
experimentalmente por Komatsu (1977), y los cooedentes a la simulacion

usando el software presentado en este trabajoléimn base).

Tabla 10.Comparacion de la conversién obtenida por el progreon los datos de Alejski y otros
(1988).

Conversion (%)

AA E

Experimental 31.21) 70.9(¢
Alejsky y otros (1988) 61.32 | 20.13
Simulacion Base 31.14 1294

A pesar de que los valores obtenidos con la sintuldtecha con el programa
presentado difieren de manera importante en losné@sde magnitud con respecto a
los valores de Alejski y otros (1988), se muestia tp tendencia presentada es la
misma que en ese caso Yy totalmente opuesta adanpaela por Komatsu (1977), por
lo que se vuelve a acotar que estos ultimos dabosign presentar importantes

discrepancias con lo que deberia suceder en idadal
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Para corroborar que los datos experimentales akixia la composicion del
liquido pueden estar presentando diferencias comelales y por lo tanto influyendo
en la conversién obtenida experimentalmente por dem (1977), se revisé el
balance de moles asociado a los reactantes pafecareque efectivamente estos
cumplian con dicha ecuacion. Se estimo para el dalsécido acético y del etanol, la
cantidad de moles convertidos por reaccion a pairlos datos de flujos y
composiciones de salida de la torre. Los resultasmaparados con los de la

simulacion base se muestran en la tabla a contiinuac

Tabla 11. Moles convertidos calculados a partir de datogementales y a partir de la simulacién
del caso estudiado.

Moles
Caso Moles Moles obtenidos por Moles

convertidos
(mol/s)

alimentados obtenidos por

(mol/s) el tope (mol/s) 2. ligrslg

(mol/s)
0.0555 0.0000 0.0382 0.0173

estudiado

Acido Acético
experimental
Etanol
experimental
Acido Acético
simulado
Etanol
simulado

0.1335 0.0260 0.0682 0.0393

2.522x10" 3.130x10° 1.698x10" 8.000x10°

6.068x10" 1.498x10" 3.770x10* 8.000x10°

Para que se pueda considerar que el balance de ssoésta cumpliendo debe
verificarse que los moles convertidos de acidoiexétean iguales a los moles
convertidos de etanol, ya que ellos reaccionan ainmo segun los coeficientes
estequiométricos de la reaccion. Puede verse gumiloulos obtenidos para los datos
experimentales muestran que efectivamente exist@mregancias entre los moles
convertidos de ambos compuestos, por lo que quedaborado que los datos
experimentales obtenidos en ese estudio presentanee que pudieran estar
asociados al método de medicion utilizados para desposiciones de los
compuestos a la salida de la torre. Por lo tanedewfirmarse que los resultados
obtenidos por el simulador presentado si muestnaritendencia que corresponde con

lo que deberia suceder en la realidad.
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Un célculo adicional que se realizé para chequieafestivamente la mezcla
propuesta por Komatsu (1977) como alimentaciénatarre de DR, corresponde a
un proceso factible en la realidad, es el célceldadconversion de equilibrio que se
obtendria si se alimentara la mezcla dada en wh lyase permitiera que la reaccién
alcanzara el equilibrio quimico, ya que este vatwnparado con la conversion que
obtiene la torre deberia ser menor para que fym@do el uso de la torre de DR
en este caso.

Por medio del desarrollo de las ecuaciones cirgtipsge corresponden al
cambio de moles por reaccion y tomando la definicé la constante de equilibrio
quimico representada por la ecuacion 16 expresatlmeion de las concentraciones,
es posible despejar y calcular la conversion ddibda usando las concentraciones
de alimentacion a la torre. Este valor calculadedewerse en la siguiente tabla:

Tabla 12.Comparacion de la conversién de equilibrio obtepiaiaa un proceso batch con la obtenida
experimentalmente en la torre de destilacién reacti

Conversiéon de| Conversiéon obtenida

equilibrio experimentalmente
0.14% 31.21%

Como se esperaria este valor calculado es memoelggue se obtiene en la
torre de DR, por lo que se puede decir que efautiviie éste es un proceso factible
de llevar a cabo en una torre de DR a pesar ddogudatos reportados presentan
errores graves de medicion y/o calculo.

Otra simulacion que se realizo con el fin de mejtoa resultados y verificar
nuevas discrepancias es la siguiente, que englobaniltima variable importante
para el proceso:

» Condicion de la alimentacion (variacion de tempegaty presion de

alimentacion, implicitamente variacion de la corahae las fases presentes).
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IvV.2.7. Condicion de alimentacion

Para este estudio se utilizaron distintas condésode alimentacion, desde
liquido hasta vapor pasando por una mezcla de arfdses. Estas diferentes
condiciones se lograron modificando la temperatiglaflujo de alimentacién desde
345K hasta 400K a presion atmosférica. La primarailacion se realizd a 345K,
temperatura donde la corriente de alimentacionnseentra en estado liquido a la
presion de operacion. En segundo lugar se simwdécorriente conformada por una
mezcla 50% p/p liquido- 50% p/p vapor, tanto p&ta éomo para el caso anterior se
mantuvieron las condiciones originales de refl@jomo tercer caso se selecciond un
vapor en su punto de rocio, para el cual fue necefiiar un reflujo igual a 4,5 para
evitar escasez de liquido en la torre. Como ultcaso propuesto, se seleccion6 un
vapor a 400K y un reflujo de 6 debido a las mismeE®nes antes expuestas. Los
resultados de las composiciones de liquido simaladerespondientes a estos casos y
a la simulacion base, asi como a los datos expetaies se muestran en la Figura 39.

1

4 4 | —= Exp. Reflujo=2.1.T=358.32K

—— Sim. base. Reflujo= 2.1. T=358.32K
Liquido.Reflujo=2.1. T=345K

6 Mezcla 50% vapor. Reflujo=2.1.

—*— Punto de rocio. Reflujo=4.5

—e— Vapor. Reflujo=6. T=400K

8 T T
0 0.05 0.1 0.15 0.2 0.25 0.3

Composicién del liquido (adim)

Figura 39. Comparacién de la composicién del acido acéticol@®wariaciones de condiciones de

alimentacion.
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Estas simulaciones, no soélo tienen como objetiedfigar si es posible
mejorar los resultados obtenidos anteriormentey sambién revisar si el software
propuesto es capaz de aceptar para el caso camehiaie alimentacion diferentes a la
experimental.

En la Figura 39 se observa inicialmente que fusib® realizar las
simulaciones y obtener resultados acordes consel estudiado para las condiciones
propuestas. Ademas puede verse que como era darsspal intentar reproducir los
datos considerados fiables (composiciones de lverers de la torre), los resultados
gue tienen mayor desviacion con respecto a losdatperimentales corresponden a
los obtenidos con la alimentacion en fase vaparaligente los resultados de la
mezcla liquido-vapor también se desvian en mayoopgcion que los
correspondientes al liquido, tanto el liquido en minto de burbuja como el
subenfriado). En el caso de estos dos ultimos,respecto a los datos del tope y
fondo, ambos reproducen similarmente los mismosjugapara el resto, no se puede
establecer cual de los dos representa mejor ehfend en las etapas intermedias.
Adicionalmente a las composiciones pueden revidasseonversiones obtenidas para

cada uno de los casos anteriores, estas se ersmmuegportadas en la Tabla 13.

Tabla 13.Conversiones resultantes del estudio de variacgda dondiciéon de alimentacion.

Conversion (%)

Condicién del flujo  AA E

Experimental 31.21] 70.9(
Simulacién base 31.14 1294

Liquido 30.69| 12.75
Mezcla 50%vapor| 29.13 12.11
Punto de rocio 39.1§ 16.28

Vapor 35.87| 14.91

Los resultados muestran que efectivamente la ci@mdi¢en cuanto a
conversion de AA) que mas se asemeja a la expetames la usada para la
simulacién base representada por una alimentaadmo diquido en su punto de

burbuja.
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Para completar estos resultados presentados, beamea algunas de las
simulaciones presentadas en la bibliografia cofinetle verificar que se obtenian
tendencias semejantes entre estos y los obtensksda el simulador propuesto.

Estas simulaciones se presentan en el anexo 3.
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CAPITULO V

ANALISIS DE SENSIBILIDAD Y PROPUESTAS

V.1.ANALISIS DE SENSIBILIDAD

Una vez validado el software propuesto, se plantedo objetivo adicional
realizar un andlisis de sensibilidad de los parésaahvolucrados, con dos fines: el
primero proponer otras formas de simular que tegrente pudieran mejorar los
resultados (por ejemplo, emplear otro modelo ternm@rdico) las cuales se
expondran en la proxima seccion, y el segundo djfoap las posibilidades
didacticas del proceso estudiado y del softwarefidido.

El andlisis se realizé a partir de tres aspecteslilcrados en el modelo: el
primero, el aspecto termodinamico a partir del nejdedel calculo del equilibrio de
fases presente; el segundo aspecto relacionadla cwtesidad del uso de eficiencia
de platos, ya que como establece la teoria laaméme del comportamiento ideal con
respecto al comportamiento real se realiza a trde€siso de este parametro (ver
seccion 11.3.1.1); por ultimo el tercer aspectoresponde a la velocidad de reaccion
y como la magnitud de ésta influye en los resultaolotenidos. A continuacién se

presenta cada uno de los andlisis propuestos.

V.1.1.Andlisis de la influencia de la constante K en laraulacion

Debido a que la bibliografia (Suzuki y otros, 197(®omatsu y Holland,
1977), (Izarraraz y otros, 1980) establece quemportamiento de la fase liquida de

este sistema difiere altamente del comportamiedéalj se puede prever que el
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calculo de la constante de equilibrio debe reazaon la mayor precision posible

para poder simular correctamente los resultados.

Para revisar como puede influir el valor de estastante en los resultados
obtenidos, se realizaron 4 simulaciones, en laksise multiplicé el valor de dicha
constante por factores entre 0.5 y 3. Los resultatio estas simulaciones para la
composicién del acido acético (reactivo) y la dmdtato de etilo (producto) en la fase
liguida se muestran a continuacion, comparadodaceimulacion base (Figura 40 y
Figura 41).

——1.5*K
—a—3*K

0.75*K

0.5*K
—*-simulacién base

8 T T T T T
0 0.05 0.1 0.15 0.2 0.25 0.3

Composicion del liquido (adim)

Figura 40. Influencia del valor de la constante de equililwi@fases sobre la composicion del acido

acético en la fase liquida.

En ambas figuras (Figura 40 y Figura 41), puedembsse que al multiplicar
el valor de la constante K, las composiciones atbésnen la simulacion son
claramente diferentes, lo que permite establecemagjorando el calculo de su valor
podrian obtenerse mejores resultados comparaddssabtenidos simplemente con
el modelo ideal para ambas fases (simulacion base).

Desde el punto de vista didactico al ser el valer ld constante K

inversamente proporcional a la composicion en ke fiquida, se espera que al
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aumentar el valor de K disminuya la cantidad detreéa en esta fase si sélo ocurriera

el cambio de fase. Pero como puede verse en ladd0, el resultado en las
simulaciones es inverso, mientras mas se increnkenta respecto al valor original

mas se incrementa la cantidad de reactivo en éaliiqsida.

1 o

——1.5*K
—a— 3*K
0.75*K
0.5*K
—*— Simulacion base

8 T T T T
0 0.05 0.1 0.15 0.2 0.25

Composicion del liquido (adim)

Figura 41.Influencia del valor de la constante de equililwh@ofases sobre la composicion del acetato

de etilo en la fase liquida.

Como se aclaré, lo que se observa en las Figuray #gura 41 no
corresponde con lo que ocurre en una destilaciGnwveswional. En este caso
(destilacion reactiva), la presencia de la reachie que el efecto de incremento de
la concentracion del reactivo al disminuir el valerK, se traduzca en un incremento
en la velocidad de la reaccion que se lleva a esbesta fase, conduciendo a una
disminucién en la concentracion restante del reagiresente en la etapa debido al
consumo del mismo.

Cuando se aumenta K, entonces la concentracidneaetivo disminuye
instantAneamente en la etapa para dar paso aremigreto de la reaccién inversa que
permite obtener a los reactivos principales (acioético y etanol) y su
correspondiente aumento neto de concentracion. gestgortamiento también se

observa al revisar los resultados correspondiexttetanol.

123



CAPITULO V: ANALISIS DE SENSIBILIDAD Y PROPUESTAS

>

En la Figura 41, puede observarse que para losiptagl ocurre lo contrario,
correspondiendo a que ambos comportamientos reagiwductos deben ser
complementarios para lograr el efecto neto dedadién-destilacion.

Como resultado del analisis, se observa que efsngnte el calculo adecuado
de la constante de equilibrio fisico puede implicaa mejora en la simulacién del
proceso estudiado, por lo cual se establece lssiterkde buscar nuevas formas para

obtenerla. Las propuestas asociadas a este puatwgentran en la seccion V.2.1.

V.1.2.Andlisis de la influencia de la eficiencia de de&icion en la

simulacion

Debido a las diferencias encontradas en el andisisflujo de alimentacion
utilizado, discutidas en la seccion 1V.2.5, que riard implicar la necesidad del
empleo de una eficiencia asociada a la destilagénrealizaron 4 simulaciones
variando el numero de etapas que contiene la toigaal, con el fin de ilustrar que
podrian mejorarse los resultados ajustando el minieretapas ideales a las cuales
corresponden los platos reales del experimentazaial.

El nimero de etapas empleadas en las simulacioresnf7, 8 y 10 (adicionales
al rehervidor y al condensador), ya que originatmem la realidad son 6 platos (mas
rehervidor y condensador), y la definicion de efigia implica que idealmente se
necesita un numero mayor de etapas en comparaoibrlos platos reales para
modelarlos. De todas maneras se hizo una simulasando 5 etapas ya que segun
fue comentado en la seccion 11.3.1.1, la eficierpaaa este tipo de proceso puede
tener valores que no corresponden con el rango udal de la destilacion
convencional.

Los resultados de las simulaciones con respe@aanhposicion de acido acético
en la fase liquida, se presentan en las siguidigiéss, asi como una comparacion

con la torre usando 6 platos (simulacién base} ylatos experimentales.
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Figura 42. Composicion de acido acético en la fase liquida paa columna de 5 etapas.
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Figura 43. Composicion de acido acético en la fase liquida paa columna de 7 etapas.
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Figura 44. Composicion de 4cido acético en la fase liquida paa columna de 8 etapas.
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Figura 45. Composiciéon de acido acético en la fase liquida paa columna de 10 etapas.
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Puede observarse en los resultados mostrados éguess anteriores (de la

Figura 42 a la Figura 45), que efectivamente abval niUmero de etapas con las que
se modelan la torre, los resultados obtenidos seredtes.

Si se comparan los resultados de las nuevas siowodsc con los
correspondientes a la simulacién base (6 etapasodéa la columna) y ambos con
los experimentales, se tienen dos comportamiernteedtes, para el modelaje con 5
etapas (Figura 42) la nueva curva identificadaelaolor azul (menos etapas que las
experimentales) se acerca mas a la curva expeairentva verde) en las etapas por
encima de la alimentacion y por debajo de la efapgae en la simulacién base (curva
rosada); mientras que para el resto de los casperé43, Figura 44 y Figura 45), la
nueva curva (azul) (mas etapas que las experineshtak acerca mas a los datos
experimentales (verde) solo entre la etapa de atawgn y la etapa 6.

Este resultado muestra claramente dos cosas; feenaj que debe existir un
factor de correccion (llamado eficiencia del platple ajuste los resultados para
aproximarlos mas a los datos experimentales; yetprsda, que este factor no es
necesariamente igual para todos las etapas deda(tmmo fue sugerido por Taylor
y Krishna (1993), ver seccion 11.3.1.1), por lo qu@bablemente para mejorar los
resultados en este caso, debido al comportamieateiptado, sea necesario trabajar
con eficiencia por secciones de la columna y ncefiolencia para toda la columna.

En base a este andlisis se establece como opciampgorar los resultados la
implementacion de la eficiencia ya sea de la torngor etapas o secciones de la

misma. Los resultados de esta propuesta se muestiary.2.2.

V.1.3.Andlisis de la influencia de la velocidad de reac@n en la

simulacion

Para revisar la influencia de la velocidad de réacsobre los resultados de la
simulacién, se propusieron dos tipos de analisigrimero, revisando que sucedia si

se modificaba la magnitud de la velocidad de réacglobal del proceso, para ello se
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multiplicé dicha velocidad por 7 factores diferenfdesde 0 hasta 1000) pasando por
valores menores a la unidad (0, 1/1000, 1/100 §)lyluego por algunos mayores a
la unidad (10, 100 y 1000) y para estudiar su erfia sobre la composicion en la
fase liquida del acido acético (Figura 46); comgus€elo analisis, se realizaron 6
simulaciones para revisar el efecto de la variadéa magnitud de la velocidad de
la reaccion inversa sobre el proceso, para ellmgéplico el término de velocidad
de reaccion correspondiente a la reaccion invesséaptores menores a la unidad (0,
0.5) y por factores mayores a la unidad (2,10,101090). Ademas se analiz6 la
influencia de estos resultados sobre la constanggdilibrio de reaccion quimica.
Los resultados del primer andlisis para el casa demposicion en el liquido

del acido acético se muestran en la Figura 49.

——0*VR

—=—1/1000*VR
1/100*VR
—>1/10*VR

) — VR

/. —*—10*VR
{ —e—100*VR
t 1000*VR
|

6 1 1 aumento

(i N

0 0.05 0.1 0.15 0.2 0.25 0.3 0.35
Composicion del liquido (adim)

Velocidad de/reaccii‘g en

L~

Figura 46. Estudio de la influencia de la magnitud de la vielad global de reaccion sobre la
composicién en la fase liquida del acido acético.

Se puede observar en la Figura 46, que, como erasperarse, existen
diferencias claras al modificar la magnitud de é&howidad de reaccion global. Al

aumentar la velocidad de reaccion (direccion digetzha), la composicion de acido
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acético en cada plato disminuye notablemente, debidue éste se consume en la

misma proporcidn en que se incrementa la veloaidagtaccion.

Puede verse que en los casos en que la velocidaacgon se multiplica por
un factor cercano a cero (1/1000 y 1/100) o ceas,durvas correspondientes se
superponen lo que da como resultado que el commp@néo de la torre siga siendo
semejante al de una destilacion convencional dedbidopequefio de la magnitud del
término de reaccion. Este comportamiento es semeejgurando se incrementa la
velocidad en un factor por encima de 100. Al inaetar el factor (mas o menos en
el orden de 1/10), ya se comienzan a presentaredd@s en la composicion del
plato, lo que se traduce en que la magnitud dedacién comienza a ser importante

para el proceso estudiado.

——0*VR
—=—1/1000*VR
1/100*VR
1/10*VR
VR
——10*VR
—o—100*VR
—@-1000*VR

Etapas

8 1 T T
0.00E+00 5.00E-05 1.00E-04 1.50E-04 2.00E-04 2.50E-04
Cantidad consumida (mol/s)

Figura 47. Cantidad consumida de acido acético obtenida paredsos del analisis de la influencia de
la velocidad de reaccién en el proceso.

Para factores mayores a la unidad suceden dos icbsgessantes: la primera,
es que existe una diferencia notable de composendre el plato de alimentacion y
el resto de la torre; la segunda, es que a medidasg multiplica la magnitud de la

velocidad de reaccién por un numero mayor, el lpedi composicion se vuelve
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practicamente vertical (incluyendo la zona de imahtacion) lo que sugiere que la

magnitud de la velocidad es tal que la conviertarenreaccion casi instantanea en la
zona cercana a la alimentacion, esto puede coamd®rrevisando el perfil de
consumo del reactivo dentro de la torre que puedseven la Figura 47.

También puede verse en la Figura 47 que en todosdsos en que la
velocidad global de reaccion es de magnitud imptetdde 1 a 1000 VR), la
velocidad de reaccion en la etapa de alimentaadim@ementa notablemente con
respecto al resto de la torre, en cambio en logscas que la magnitud es pequefia
(de 0 a 1/100 VR) los cambios en la cantidad com$anse vuelven poco

significativos a lo largo de la torre (Figura 48).

1 —_—
2
——0*VR
—s—1/1000*VR
3 1/100*VR
1/10*VR
4
1]
©
Q.
s
wog
6
7
8 T T T T
0.00E+00 5.00E-07 1.00E-06 1.50E-06 2.00E-06 2.50E-06

Cantidad consumida (mol/s)

Figura 48. Cantidad consumida de acido acético obtenida paredsos del analisis de la influencia de
la velocidad de reaccién en el proceso para faxiooe debajo de 1/10.

Desde el punto de vista del equilibrio quimico, malltiplicar tanto la
velocidad de reaccion directa como la inversa pari@no nimero, se obtiene que la
constante de equilibrio no varia dentro del rargjaddado. Pero puede observarse en
la figura que justamente el comportamiento antesrde en el cual el valor de la

composicidn se mantiene practicamente constanggo ldel plato de alimentacion
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para factores de velocidad por encima de 100 y apeomo resultado valores

idénticos para las dos curvas (100 y 1000 vecewelacidad de reaccion),
corresponde a que se ha alcanzado el equilibrimiqaien esta zona de la columna.
Esto puede corroborarse en la Figura 47 en dondbssva que el consumo total del
reactante se vuelve constante para estos valoreslaadad. Este comportamiento
también se presenta cuando se multiplica la vedolcglobal de reaccidon por factores
por debajo de 1/100. Todos los casos intermediogegmonden a operaciones
alejadas del equilibrio quimico de la reaccion.

El otro caso analizado corresponde a la influedei¢éa velocidad de reaccion
inversa sobre el proceso, cuyo resultado puedearse en la Figura 49.

Los casos analizados fueron los siguientes: sotedacion directa (reaccion
irreversible), multiplos de la reaccion inversad#e8.5 hasta 1000 y la velocidad de
reaccion original (reaccion completa). En la Figd@apuede verse que la magnitud
de la reaccion inversa es practicamente desprediadite a la directa, ya que soélo al
multiplicar por factores mayores a 10 aproximadamecomienzan a notarse

diferencias importantes entre ambas curvas.

1
—e—reaccion directa
—=—(0.5*reaccion inversa
2 ) 2*reaccion inversa
\ 10*reaccion inversa
3 4 —x—100*reaccion inversa
—e— 1000*reaccion inversa
——reaccién completa

3 /

Velocidad d?/reacc on en

Etapas

6 1 aumento

8 T T T T el T T
0.00 0.05 0.10 0.15 0.20 0.25 0.30 0.35

Composicion del liquido (adim)

Figura 49. Estudio de la influencia de la magnitud de la vielad de reaccion de la reaccién inversa
sobre la composicién en la fase liquida del acidfieo.
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También puede apreciarse, que a medida que semiecta la velocidad de
reaccion inversa, la composiciéon del acido acétammbién se incrementa con
respecto al caso en que se considera solo la é@adoiecta; ya que justamente la
reaccion inversa implica la produccion de dicho poesto en la etapa.

Desde el punto de vista de la constante de equoiliak modificar la magnitud
de la reaccion inversa se estda modificando el \ddadticha constante. Un incremento
de la magnitud de la velocidad de reaccion invargdica una disminucion del valor
de la constante de equilibrio y viceversa, pordotd es logico el comportamiento
discutido anteriormente en el cual con el aumemrtdadmagnitud de la velocidad

inversa se incrementa la composiciéon de los retetaan la mezcla de reaccion.

V.2.PROPUESTAS ASOCIADAS A LOS RESULTADOS DEL
ANALISIS DE SENSIBILIDAD

V.2.1.Propuestas de modelos termodinamicos para el calculdel
equilibrio de fases

Como evidenciaron los resultados mostrados enclEideV.1.1, la necesidad
de calcular apropiadamente el valor de la constérdasociada al equilibrio fisico se
refleja en una mejoria en la aproximacion de losultados obtenidos en la
simulacién de la destilacién reactiva. Para el®, pgopone la incorporacion al
software de algunos modelos que permiten estinsavdaables asociadas tanto a la
fase liqguida como vapor del equilibrio fisico, esfieamente el coeficiente de
actividad y el coeficiente de fugacidad, respeatigate.

Los modelos propuestos para la fase liquida soargiMes doble sufijo
ajustado como polinomio (tomado de Suzuki y ot®70)) y Wilson (tomado de
Barbosa y Doherty (1988)).

En el caso de la fase vapor, se codificaron losetesdde Soave-Redlich-
Kwong (SRK) y Peng-Robinson (PR).
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Los resultados obtenidos de la composicion delodaietico en la fase liquida

al simular el caso presentado con los modelos psips para dicha fase, asi como su
comparacion con los obtenidos con el modelo idgaiylacion base) y con los datos

experimentales, se muestran en la Figura 50.

1 pot<=
\\ x —e— Margules
5 ] AN —— Wilson
—=— Simulacién base
—o—Exp
3 -
(] 41
©
Q
o]
L 5
6 -
7 \
8 T T T T \_*. - -
0.00 0.05 0.10 0.15 0.20 0.25

Composicion del liquido (adim)

Figura 50. Comparacion de la composicién del acido acéticla éase liquida obtenida por los
modelos termodinamicos propuestos (Margules y W)lson el modelo ideal y los obtenidos

experimentalmente.

En la figura anterior puede observarse que lodteskis obtenidos por los tres
modelos siguen la misma tendencia y que en casi ébdntervalo el modelo de
Margules permite un mejor ajuste que los otrosrdodelos, seguido por el modelo
de Wilson.

Esto puede deberse a que los resultados mostradtzs gediccion de los
datos de equilibrio del estudio realizado por Suzuktros (1970), arrojan errores
menores a 1.5% para el modelo de Margules, mieqtrapara Wilson tienen errores
de hasta 5%, lo que demuestra que el primeroj&stardelando con mayor exactitud
el equilibrio presente dando como resultado qugntaulacion se aproxime mas a lo

gue sucede en la realidad.
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En el caso de la fase vapor, sélo se compararatoesiuevos modelos con el

caso ideal, ya que no se poseian resultados exgrdelas referentes a esta fase. Los

resultados de los tres modelos se muestran eguiaab1.

——SRK
—+—PR
—=— Simulacién base

8 T T T T T T T i
0 0.01 0.02 0.03 0.04 0.05 0.06 0.07 0.08

Composicion del vapor (Adim)

Figura 51. Comparacion de las composiciones de la fase vapécido acético obtenidas por los tres

modelos propuestos.

En este caso se observa que existen diferenciderggs entre el modelaje
usando los modelos propuestos, sobre todo parmaselde la ecuacion de PR. Estas
diferencias se deben a la naturaleza y a las amasidnes en las que se basa cada
modelo que dependen principalmente del tipo de cestp presente en las mezclas
gue conforman la corriente de fluido dentro detesis.

El modelo de gas ideal, s6lo considera la faseogaskajo las condiciones en
las cuales el gas se puede considerar ideal, poiesto esto sélo es valido para un
rango de presiones muy estrecho en la mayoria deustancias conocidas. Sin
embargo, las restantes ecuaciones mejoran el n@ddadicha fase en un rango
mayor que la ecuacion ideal, pero ambas por igeaéh problemas en el modelaje

de sustancias polares o afines (Rodriguez, sirafech
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Debido entonces a que los resultados obtenidoSBb¥y el modelo ideal se

asemejan mucho mas que los de estos con PR, esvdeip que a pesar de que no se

poseen datos experimentales para comparar logagsside la fase, que la ecuacion

de PR sea la mejor en la simulacion debido a lasideraciones presentadas.

V.2.2.Propuesta del uso de la eficiencia en la destilacio

Para el desarrollo de esta propuesta, se inicié laoimplementacién del
concepto de eficiencia como una medicion de laidegn con respecto al equilibrio
de fases dentro del cédigo del software. Luego eldicar la convergencia de la
simulacién con el cambio propuesto (para lo cualresdiz6 la simulacion con
eficiencia igual a 1), se realizaron 3 simulacioadiionales. El objeto de las mismas
era estudiar como se comportaba la columna al madi¢l valor de la eficiencia de
todos los platos que la conforman. Se propone tgsbtede estudio, ya que los
resultados encontrados en la bibliografia (Lee yukovik (1998), Higler (1999),
entre otros) sobre la utilizacién de este concepto se basan en la estimacion de la
misma a partir de los resultados obtenidos pacasd aplicando el modelo fuera del
equilibrio.

Para las dichas simulaciones se asignaron losesitps valores a la eficiencia:
0.75, 0.5 y 0.25. Los resultados de la composid&racido acético en la fase liquida
para estas simulaciones se muestran en la Figuial 88tudio se realizé unicamente
para el acido acético, a pesar de que la bibliGayhe y Dudukovik (1998), Higler
(1999), entre otros) muestra que el parametro estaodouede variar notablemente
con el compuesto estudiado, debido a que soloajilestrarse como el mismo puede

utilizarse para simular el proceso de destilac&activa.
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Figura 52. Influencia de la eficiencia sobre la composiciéhatgdo acético en la fase liquida.

Adicionalmente para facilitar el analisis se cadcah los porcentajes de
desviacion de la composicion con respecto a logsdetperimentales. Estos valores
se muestran en la Tabla 14. A pesar de que elwvidbery el condensador se
mantienen como etapas ideales (es decir su efiaisr@mpre es 1), se colocaron los
valores con el fin de complementar la discusios¢mee.

Tanto en la figura como en la tabla, puede obssevque para cada etapa el
minimo porcentaje se obtiene a eficiencias dif@gnpor ejemplo para la etapa 2
(plato 1 de la torre) el minimo se obtiene paraefigencia igual a 0.5, mientras que
para la etapa 3 (plato 2) el minimo para las sioloees originales (1, 0.75, 0.5 y
0.25) se obtiene para una eficiencia de 0.75. Pobdervarse claramente ademas,
que para las etapas 5 y 6 el minimo correspondeianeia 1, para la etapa 7 el
minimo es 0.25; pero para las etapas 2, 3 y 4 a@imoi esta en eficiencias
intermedias entre 0.75 y 0.5. Es por ello que parapletar el estudio se realizaron
simulaciones de eficiencias intermedias: 0.85, §.6535. Los resultados también se

muestran en la Tabla 14.
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Tabla 14.Porcentajes de desviacion de la composicion ddbéiético en el estudio de la influencia
de la eficiencia de los platos.

Eficiencia

0.85 0.75| 0.65 0.5 0.35 0.25 Combinada

1 2542| 6172 8638 11234 15824 22533 29411 14612
2 247 189 154 12.9 12.§ 20.p 334 4.4
3 23.7| 23.5| 23.3 23.3 23.5 24.p 2419 22.7
4 18.0| 17.8] 17.§ 18.0 18.4 198 20]0 17.1
5 16.9| 17.0] 17.3 17.7 18.4 19.4 19|19 16.7
6 154 16.3] 169 17.4 18.2 18.)7 188 20.6
7 14.3| 13.9] 13. 134 12.§ 2.1 11}4 13.1
8 448 | 44.4| 44.2 43.9 43.4 42.)7 42(0 43.5

En el caso de la etapa 2 el minimo sigui6 estamd@.5, mientras que para la
etapa 3 el minimo paso a ser 0.65 y el de la etapguio estando en 0.75. Todavia
los porcentajes de desviacion son importantes (reayal 12%) pero puede
observarse que si se sigue modificando la eficgeleti esas etapas buscando un
minimo llegara a encontrarse un valor mas apropiado

En el caso de la etapa 5, las desviaciones tiergmitodes bien importantes
debido a que el dato experimental tiene un valotac® a cero, y es por ello que
aunque el valor exacto de la diferencia neta platas® ideal (eficiencia igual a 1) es
2.5x10° puede considerarse que el modelaje usando elidaabpara la misma
puede considerarse apropiado.

Para las etapas 6 y 7, la eficiencia debe ser mero25, en estos casos se
realizaron simulaciones para valores de 0.15 y 90.68 obtienen porcentajes iguales
a 18.505 y 17.794 para la etapa 6, y 10.389 y 80@rQ la etapa 7 respectivamente.
Esto significa que para los datos dados la efigedebe tender a cero lo cual no
resulta légico, y puede justificarse en el hechgue en el caso del rehervidor como
puede observarse en la Tabla 14 la eficiencia gamtiende a cero, tendencia que
suma errores importantes en los calculos asocadis etapas anteriores debido a la
desviacion importante del valor de eficiencia &kl que se le asigna a dicha etapa.

Este analisis podria desarrollarse igualmente pada uno de los restantes
compuestos presentes en el proceso estudiado.
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V.2.3.Propuesta de modelos cinéticos para la reaccion edtada

Para proponer un modelo cinético, adecuado paraed&cion quimica
estudiada, se realiz6 una busqueda en la bibliagsabre el tipo de mecanismo de
reaccion tipico de la esterificacion. La reacci@presentada por la Ec. 75, es
catalizada por centros acidos suministrados poiotézacion del acido acético,
ademas es reversible y esta limitada por el egiglitiene lugar como ya se dijo en
un medio homogéneo y los centros activos necesssiosuministrados por el mismo
acido acético. EI mecanismo encontrado (March, 199#opuesto para este trabajo
es el siguiente:

+ +
CH,; ~CH,OH+H «Q_llﬁ CH; -CH, OH,

CH, ~COOH# CH, = CH, OH, f - CH, —CHZC(OHZJ(OZ Hj ~CH, Ec.85

CH, —CHZC(OHZJ(OZ Hj ~CH, «f ~ CH, ~COOCHCH, +H,0+H

Si se designa con el alcohol con las siglas Olacalo acético con AC, el
acetato de etilo con AE, el agua con W y los cenérctivos con X, el mecanismo

propuesto queda de la siguiente forma:

OL+X, &~ X,
AC +X, &D_Z; X, Ec. 86

X, «Dj’3—>AE+W+X1

Que representa una secuencia lineal cerrada dopdepxesenta el centro

activo suministrado por la disociacion del &cidétamo, cuya reaccion es:

CH, -COOH & - CH,COO +H" Ec. 87
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La cual normalmente alcanza el equilibrio muy rapiénte. Para obtener la
expresion de velocidad para este sistema se hizdauta metodologia propuesta por
(Christiansen, 1953) que fue descrita en la seckidrl.6 de las bases teoricas. La

expresion cinética inicial tiene la forma:

r—[X ]__[ ] 4,8,8; —a,a.,a 3 Ec. 83
a,a, +a,a, +a,a, '

Debido a que la ecuacion de disociacion represéntaiciacion y la
terminacién del mecanismo propuesto, es posiblenabtla concentracion de los

centros activos haciendo uso de la constante wibbemp de dicha reaccion:
« -leri-coo ] _[H] X)) .
- [AC] [Ac]  [AC] '

Despejando la concentracion de centros activogse t

[X,]= /K JAC] Ec. 90

Sustituyendo esta expresion en la Ec. 81 se tieee g

a,a,a, —a,a_,a_,

K lAC Ec. 91
a,a, +taja, taa.,
Donde:
a = kl[OL] a, =k,
a, =k 2[AC] a_, =k_, Ec. 92
a, =k, a_, =k_,[AE[W]

Esta expresion tal como se muestra luce mucho roéawmpleja que las
presentadas en la bibliografia de destilacion meactPara poder obtener una
expresion mas simple, se utilizd el concepto detdgpa determinante o controlante
definido en la seccién 11.2.4.4 de las bases taéridPara ello se supuso que
controlaba alternativamente cada una de las etdphsmecanismo propuesto,
obteniendo asi tres expresiones de velocidad pansmo.

Inicialmente fue necesario hacer el siguiente redmilgebraico para obtener

una expresion simplificable:
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Multiplicar y dividir la expresion pos,a,a,
Reacomodar la expresion pasaraja, al denominador

Dando como resultado la siguiente expresion:

1 81848

— aiazas
r—,/Keq|AC| a, 2 a.a Ec. 93
S e
a2 a2a3

Si se supone que controla la primera etapalk y ki<<ks, asi como k<<k.
y k1<<k3 que es lo mismo que de@n<< a,y a;<< az, asicomo aj<<a,y
a.1<< a.3, la expresion anterior luego de simplificarla cestas suposiciones,

sustituir los valores dey reacomodar, queda de la siguiente forma:

rz\/% . ([oulacl- 2 inelw] e 0a

Donde

[AE[w]
= Ec. 95
[oL]AC]
Agrupando la constante de equilibrio cop én una nueva constantg,k
llamada constante aparente, la expresién queda @t@rha adecuada para obtener,
por regresion y ajuste numérico de los datos exyaiales, las constantes necesarias

del modelo. La ecuacion final es la siguiente:

(fouJac]- ¢ [a]w]
ap JA] Ec. 96

Siguiendo el mismo procedimiento se pueden obtiesezxpresiones para los

r=k

casos en que la segunda y la tercera etapa saoleotgs. Para la segunda:

= JKJACI K K, ([OL][AC]—%[AE][W]) e 97

Donde
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K.,

K, Ec. 98

Y para la tercera:

= JKoAC] K K ok, ([OL][AC]—%[AE][W]) e 99

Donde
k k
K,=—~ y K,=—% Ec. 100
Kk_, k_,

Sustituyendo la constante aparente en ambas expessi se obtienen

expresiones idénticas e iguales a:

r=k,, [[OL][Ac]-%[Ae][w]jm c. 101

Es por ello que a la hora de evaluar los dos Ufticasos a partir de los datos
experimentales es imposible dilucidar cual de los é@staria ocurriendo en la

realidad.
Tanto en la Ec. 89 como en la Ec. 94, es posibienalb expresiones a partir

de la ecuacion de Arrhenius y de la ecuacion dé vuif, la expresion dedyy Keg,

dadas por:

k,, =k°exp —E i1 Ec. 102
T T,

Donde: Ea es la energia de activacion de la rea¢zits0 J motK™) y To es
una temperatura de referencia de la torre tomadaocan promedio entre la

temperatura del condensador y la del rehervidor. Y

K=K,exg -2 L L Ec. 103
R\T T,

Donde AHr es el cambio de entalpia de la reaccion en candsi estandar

(4218.19ImotK ™) y R es la constante universal de los gases 148r8ol'K ™).
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Sustituyendo estas expresiones en la Ec. 89 y.l@8&aquedan entonces dos

expresiones lineales que son susceptibles de soraete ajuste por minimos
cuadrados con el fin de obtener las constarftgse.
Luego de hacer una regresion de los datos experiaernse obtuvieron las

siguientes expresiones:

Modelo 1:
1 1
3.43901x1@ * expg — 7150* ( —j
. T To)),
1/|AC|
Ec. 104
[ac]oL]- [AE]w]
-13.5427708* exy - 4218.186{1 - 1)
T To
Modelo 2:
— 11 1 1
r=13101610 "*exp - 7150 | — —— 1/|A |*
T To
Ec. 105

[acfod]-

[AE] W]
116.08474T* ex;{— 4218.186%1 —1D
T To

La comparacién de los resultados obtenidos paraposicion de la fase
liquida para el acido acético, de ambos modelosla@mulacion original (modelo
planteado por la bibliografia con el flujo experittad) y los datos experimentales se

muestra en la Figura 54.
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——exp

—4—modelo 1 con flujo original

—a—modelo 2 con flujo original
simulacion original

Etapas

0 0.05 0.1 0.15 0.2 0.25 0.3 0.35

Composicion (adim)

Figura 53. Comparacion de la composicion de AA obtenida can3amodelos usando como flujo de
simulacion el colocado por (Suzuki y otros, 1970)s/datos experimentales

Puede observarse que a las condiciones planteadas €xperimentales no
existe ninguna diferencia entre los modelos dehid¢h practicamente nula variacion
de la composicion de AA en los platos dentro decddumna. Para revisar si
efectivamente la magnitud del flujo ejerce algunfluencia en los resultados, se
repitieron las 3 simulaciones (modelo de la bibldigg mas los dos modelos
propuestos) con el flujo que se propone en edbajopajue debe aproximarse al valor

real, los resultados se muestran en la figura 54.
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L ~_
2] \.\\

Etapas

—e—exp

Simulacion base
7 - —#—modelo 1
—&—modelo 2

8 T T T T
0 0.05 0.1 0.15 0.2 0.25

Composicion (adim)

Figura 54. Comparacion de la composicion de AA obtenida can3amodelos simulados con el flujo
sugerido en este trabajo y los datos experimentales

Al igual que en el caso anterior las diferencias gealmente poco
significativas (alrededor del 12%) debido nuevamengue la composicion de AA en
los platos no varia de forma importante. Para tateancontrar condiciones a las
cuales pueda verse alguna diferencia entre los loe@eopuestos y el encontrado en
la bibliografia fue necesario cambiar las condiemnde la alimentacién,
especificamente la composicion de los reactivosie8kzaron tres simulaciones, la
primera utilizando alta composicion de AA (0.85bgja composicion de E (0.022)
sin modificar las restantes, la segunda con el daserso es decir bajas
composiciones de AA (¢ = 0.022 y X% =0.85 y las restantes iguales); y la ultima
alimentado de forma equimolar la mezcla de reagsasit presencia de productos.

Los resultados para la primera simulacion se marestn la figura 55. Se
evidencia en la figura que al igual que los casotermres el diferencial de
composicién sigue siendo bajo (8% aprox.) paraaogue existan diferencias

aceptables entre los modelos.
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(%) 44
©
o
o]
W g J
S —A—modelo 1 a altas
concentraciones de AA
6 - ——modelo 2 a altas
concentraciones de AA
7 - simulacion base a altas
concentraciones de AA
8 T T T T T
0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

Composicién (adim)

Figura 55. Comparacion de los modelos usando como compogiei@imentacion 0.85 de AAy
0.022 de E (altas concentraciones de AA)

Los resultados de la segunda simulacion se muesirda figura 56. En esta
figura puede observarse una diferencia apreciatite éos 3 modelos, ya que para la
simulacién base se obtiene un diferencial de comidmsde AA de alrededor de 20%
(mas alto que los anteriores) lo que se traducerendiferencia de composicién
mayor para el modelo 1 que para los restantes,emsi@indose una posible
discriminacion de los modelos empleados si se aliana la torre con las

composiciones seleccionadas.
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1 A
2] —4—modelo 1 a bajas
concentraciones de AA
—A—modelo 2 a bajas
3 concentraciones de AA
simulacion base a bajas
o 4 concentraciones de AA
s
o]
Ll 5 4
6 -
7 -
8 T - T T T - T
0 0.005 0.01 0.015 0.02 0.025 0.03

Composicion (adim)

Figura 56. Comparacién de los modelos usando como composieic@imentacion 0.022 para AA 'y
0.85 para E (Bajas concentraciones de AA)

Los resultados de la tercera simulacion se muestrda figura 57.

1 A
—4—modelo 1 alimentacién
2 equimolar
—A—modelo 2 alimentacién
equimolar
34 simulacion base
alimentacién equimolar
7] 41
©
Q
S
L 5 4
6 -
7 -
8 T T T T & Tk
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6

Composicion (adim)

Figura 57. Comparacién de los modelos usando una alimentagjdimolar de AA y E sin productos
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Al igual que para la simulacién anterior, en elocas que se alimentan de forma

equimolar los reactivos sin productos presentesigque@bservarse diferencias entre
las curvas obtenidas para los modelos 1 y 2, aulxgueesultados del modelo 2 se
asemejen con los del modelo planteado en la biialitay Este también se convierte
en un caso en el cual se pudiera discriminar estrmmenos el modelo 1 y los

restantes.

Luego de este analisis sOlo es posible decir cqaje lkas condiciones de
operacion planteadas como experimentales y lasniolbie en este trabajo como
correcciones no es posible discriminar entre eletwgdropuesto por la bibliografia y
los propuestos en este trabajo, al igual que @as en que la torre trabaja a altas
concentraciones de AA; mientras que si se tuvidedas experimentales con la torre
trabajando a bajas concentraciones de AA o conalimeentacion equimolar de los
reactivos, seria posible discriminar cual de loglehas estudiados se ajusta mejor a

los datos experimentales.
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CAPITULO VI

CONCLUSIONES

A continuacidn se presentan las conclusiones quebsevieron luego de

realizar el analisis de los resultados del dedarddl presente trabajo.

&

El modelo de Equilibrio representa menores congdeigs matematicas
comparado con los restantes modelos, lo que loiedaven el mas apropiado
para la construccion de un programa base para la DR

La dupla de métodos numéricos Thomas-Newton, reptada mas apropiada
para resolver el sistema de ecuaciones que sengaesen la utilizacion del
modelo de equilibrio.

Se lograron establecer todos los requisitos (earadalidas y propiedades),
necesarios para garantizar que el programa ddsaaolcumpliera con los
objetivos propuestos.

El disefio procedimental y de interfase es lo seffii@dmente flexible como para
permitir incorporar tanto cédigos como informacifueva que amplie el campo
de utilizacion del programa desarrollado.

Se lograron reproducir los resultados experimestdie composicion en la fase
liquida con una aproximacion, a pesar de las digeigegularidades que se
encontraron tanto en ellos como en el resto dedadiciones experimentales.

La conversion de equilibrio obtenida para un prockatch realizado con la
alimentacion al proceso resulté mayor que la quebsene con la torre de DR, lo
gue asevera que este proceso es factible de Hesavo en la realidad.

Los resultados de composicion, flujos molares ypematura obtenidos en la
simulacién, presentaban comportamientos que sidaeriendencias esperadas

segun la teoria.
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Se lograron mejorar los resultados de composiciéoogversion obtenidos,
haciendo modificaciones en el plato de alimentagiéhflujo molar alimentado.
Se determind que la constante fisica de equilitei@ficiencia de los platos y la
magnitud de la velocidad de reaccion tienen unaoitapte influencia en los
resultados obtenidos en la simulacién del proceso.

El empleo del modelo de Margules para la fase dmupermite mejorar los
resultados obtenidos de composicion de dicha fase.

No se pudo determinar si existia alguna mejoriatiatkar modelos distintos al
ideal en la fase gaseosa, ya que no se poseiamdiammposicion en esta fase.
Si se evidenciaron cambios en los resultados alienton respecto al modelo
ideal.

Se corroboro el comportamiento inestable del patr@nsdiciencia de platos en la
simulacién de la DR, debido a las marcadas diféasmresentadas por el mismo
a lo largo de la torre.

No es posible discriminar entre los modelos estiadiacuando se trabaja usando
las condiciones experimentales, con un flujo muchenor al experimental
(simulacion base) o cuando se alimenta a altas asigipnes de AA.

A condiciones de baja concentracion de AA o deatitacion equimolar de AA 'y
E es posible discriminar entre los modelos estudiad
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RECOMENDACIONES

Luego de revisar los resultados obtenidos y deizamallos tropiezos

presentados, se realizan las siguientes recomemgagpara futuros trabajos:

&)

Considerar otros casos como comparacion experilelgdos cuales se esté
seguro de la fiabilidad de los datos experimentales

De no encontrar otros datos aceptables, realizaulaciones de casos que
aparecen en la bibliografia, que representan saimmas basicas, con el fin de
comparar los resultados y establecer posibles dawbhes del programa
desarrollado.

Incorporar otros casos que consideren la destiamaltifasica, por ejemplo

con la presencia de empaques o catalizadores soidoque el programa ya
tiene incorporada la codificacion asociada a lcsmois.

Modificar el cédigo desarrollado para incorporarjores asociadas a las
desviaciones del equilibrio (como por ejemplo atyale los modelos fuera del

equilibrio), para ampliar su uso en el campo educat
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ANEXOS

ANEXO 1

Tabla 15.Reacciones con las cuales se ha experimentado.lé3DRdmacher y Kienle, 2002).

DETALLES DE LA REACCION

Esterificacion/acetalizacion

Metanol himedo (80% p/p) a alta temperatura para maimizar la formacion del Tert-butanol
Reaccion de 1,4 buteno-2-diol con acetona y 2-mepifopanal

Reaccion del cis y trans-ciclohexanodiol con formdehido

Esterificacion con alcoholes/olefinas

Etilo formado a partir etanol y acido formico

Acetato isopropilico a partir de isopropanol y acié acético

Recuperacion de acido glicdlico, acido glicoxilica partir de soluciones acuosas como ésteres
Recuperacion de acido acético/acido acrilico a trég de la formacién de n-butil acetato, isoami
acetato (sistema V-L-L)

Reaccion del propileno (butileno) con acido acétiqoara dar isopropil (sec butil) acetato
Esterificacion de acidos succinico, glutarico y atico

Esterificacion de acido pentanoico con etanol pamaejorar la selectividad

Hidratacion

Glicol propileno a partir de 6xido de propileno

Transesterificacion

B

(RN

(propileno)
Metil-fenil-carbonato y difenil-carbonato a partir del fenol y del dimetil-carbonato
Condensacion
Acetona para isoforona
Acetaldehido para paradehido
Aminacién
Reaccion de acetona con amoniaco para dar 2,2,6gérametil-4-piperidona
Alquilacién/Dimerizacion
Remocion de AMS a partir de cumeno a través de lamerizacion/alquilaciéon
Remocion de estireno a partir de etil benceno
Etileno a 1-buteno y 1-hexeno
Fraccién Cs: ciclopentadieno y mas adelante ciclopentadienolgiinas G; a diolefinas
Hidrogenacion/hidrodesulfuracién/hidrodesnitrogetiac
Hidrogenacién de dimetilmaleato
Hidrogenacién de metil acetileno y butano (en lasdcciones de Gy C, a partir del craqueo de nafta)
Hidrodesnitrogenacion de fracciones de petréleo cammalimentacion para el hidrocragueo
Acetalizacion/ketalizacion
Reaccion de acetaldehido, acetona con metanol y mph
Clorinacion (fotoquimica)
Clorinacion del tolueno: selectividad a patir del loruro bencilico
Separacién de compuestos de puntos de ebulliciérrcanos
m/p-cresol y 2,6 xileno: reaccidn preferencial eominas, destilacion reactiva extractiva
mezcla de ciclohexeno y ciclohexano a través ddiatacion/esterificacion de ciclohexeno

Produccién de dimetilcarbonato (DMC) a través de laeaccion del metanol y el carbonato de etilenp

Isomerizacion

1,4 dicloro 2-buteno para 1,2 dicloro 3-buteno
ciclohexanona oxima a epsilon-caprolactama
epiclorohidrina a partir de glicerol diclorohidrina
Produccion de anilina (V-L-L)

Craqueo
Diciclopentadieno a ciclopentadieno

Remocion de impurezas

Remocion de compuesto carbonilicos del fenol

Remocion de cantidades insignificantes de acemtetih en solucion acuosa de etanol
Remocion de impurezas de formaldehido y acetaldehipartir de acetona ordinaria por reacq
con diaminas
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ANEXO 2

Tabla 16.Posibles ejemplos de reacciones que pueden sedatasla DR

Reaccion
Acetalizacién
Metanol+formaldehido acuoso= metilal +agug

Etanol+formaldehido acuoso=etilal +agua

Etilenglicol + formaldehido

Propilenglicol +acetaldehido/formaldehido

MeCOCHO + metanol = metil gloxal dimetil
acetal +agua

Catalizador/internos, etc
Zeolitas-Resinas de intercambi

iénico, resinas de intercambio
iénico

Resinas de intercambio i6nico

Resinas de intercambio i6nico

Resinas de intercambio i6nico

Catalizador &cido,
preferiblemente intercambiador
iGnico, separacion azeotropica
de agua

Comentarios 0 motivos y logros

b Para sobrepasar la conversion de
equilibrio, para remover
formaldehido como impurezas (pd
ejemplo 1,2-butinodiol)

Recuperacién de formaldehido y
sintesis de etilal

Recuperacién de formaldehido y
sintesis de acetal

Recuperacioén de propilenglicol

Para aumentar la velocidad y la
conversion

=

Condensacion de Aldol seguida por
deshidratacion

Acetona a diacetona alcohdlica (DAA) y 6xidg
mesitilico

n-butaraldehido a 2-etil-hexanal

Resina de intercambio aniénica

Solucién alcalina acuosa

Alta selectividad hacia DAA,
aumentando el nivel de conversié

Formacion de trimeros/tetrameros
de aldehido es evitada

h

Hidratacion/deshidratacion
Oxido de etileno+agua=etilenglicol

Isobuteno + agua = Tert-butil-alcohol

Hidratacién de propileno a isopropanol

Hidratacién de isoamileno a Pert-amil-alcohol

Hidratacién de ciclohexeno a ciclohexanol

Resinas de intercambio
anidnicas/cationicas

Resina de intercambio catiénicg
Resina de intercambio cationicg
Amberlista-15 (bales cataliticos|

SiO/Ga0s

Para aumentar la selectividad hag
MEG y evitar la formacion de
dietilenglicol (DEG), controlar
mejor la temperatura de la reaccid
exotérmica

Para sobrepasar las limitaciones ¢
equilibrio
Para sobrepasar las limitaciones ¢
equilibrio

Selectividad y rendimiento
aumentados

Sobrepasar la conversién de
equilibrio

Alquilacion/trans-alquilacién/dealquilacion
Benceno+propileno=cumeno

m-xileno (MX) +di-tertbutil benceno (TTB) =
tertbutil

m-xileno (TBMX) +Tert-butil benceno 'y TBB +
MX= TBMX + benceno

Union Carbide- LZY-82, platos
moleculares

Proceso con catalizador
suspendido

Zeolitaf3

Uso de reaccion exotérmica: alta
pureza del cumeno

Adecuada para benceno diluido y
olefinas diluidas

Separacion de m-xileno y p-xileno|

Adecuado para benceno diluido y
olefinas diluidas
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Tabla 16. Posibles ejemplos de reacciones que pueden sdidasas a DR. Continuacion

Reaccién

Catalizador/internos, etc

Comentarios o motivos y

Alquilacién/trans-alquilacién/dealquilacion
benceno + etileno/propileno =alquilbenceno

benceno (de una corriente de refineria)
+etileno/propileno = alquilbenceno

alquilacién de aromaticos con olefinas dea@Gs y
dealquilacién de productos alquilados

Platos moleculares

Acidos de Lewis promovidos
con catalizadores de 6xidos
organicos

logros

Para reducir la cantidad de
benceno de la gasolina

El producto es considerado el
mejor componente octano de
motor de gasolina, isomerizaci
indirecta del esqueleto de las
olefinas

Selectividad para {0Cg, alcanos
ramificados

Isomerizacion
a-isoforono PB-isoforono

butano-2=butano-1

butano-1=butano-2

n-parafinas a isoparafinas

Acido atipico, ZSM-5, alimina|

Alimina soportada en 6xido d
paladio

Catalizador de hidrogenacién
estandar

Catalizador de alimina
clorinada, presencia de
hidrégeno (<8bar)

Para sobrepasar la conversion
equilibrio

1

Para mejorar las corrientes dg ¢
y obtener una mayor conversior

Para separar isobutileno de las
corrientes de £

Para aumentar el octanaje de Ig
existencias de parafinas

e

[2)

Clorinacion
Diclorobenceno a triclorobenceno

Diclodimetil silano a dicloro (clorometil) silano

Fotoclorinacion

Para aumentar la selectividad
hacia el triclorobenceno

Aumentar el rendimiento hacia
producto monoclorinado

h

Hidrogenacion/didrodesulfuracién/deshidrogenac
Hidrogenacién de alquil antraquinona

Hidrogenacion de benceno a ciclohexano

Hidrogenacion de AMS a cumeno

Hidrogenacion de 6xido mesitilico a metil
isobutilcetona (MIBK)

Hidrodesulfuracién de crudos gaseosos de vacio

Hidrogenacién de butadieno

Hidrogenacién de isoforono a trimetilciclohexano

(TMP)

on

Alumina soportada en
catalizados de Ni

Oxido de paladio soportado e
silica, alimina o carbén

Catalizadores bifuncionales:
resinas de intercambio
catiénico con paladio/niquel

Catalizador de hidrogenacion
con soporte acido

Alumina soportada en 6xido d
paladio

En la manufactura de peroxido
de hidrégeno

Evita la formacién de
metilciclopentano y los
productos de craqueo, usado p
remover el benceno de los
reformados ligeros

Remueve las impurezas de AM
en el cumeno basado en la plar
de fenol, la hidrogenacion de
cadena lateral es méas importan
en la DR que la hidrogenacion
del anillo

Para sobrepasar las limitacione
del equilibrio, la columna usa
acetona e hidrégeno como
alimentacion, la acetona se
dimeriza y se deshidrata en la
misma columna para dar el 6xid
mesitilico

e Condiciones suaves comparadg
con las del reactor trickle bed

U7

ta

0]

n
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Tabla 16. Posibles ejemplos de reacciones que pueden sdidasas a DR. Continuacion

Reaccion

Catalizador/internos, etc

Comentarios 0 motivos y

logros

Selectividad para isobuteno-1

Separacion simultanea de
TMP, lavado en sitio del
catalizador

Hidrogenacion/didrodesulfuracion/deshidrogenacion
Deshidrogenacién de isopropanol a acetona

Hidrogenacién de acetileno

Hidrogenacién de anilina a ciclohexamilamina

Metanol a partir de gas de sintesis

Cobre/zinc/alimina en la
presencia de un solvente
inerte (G-Cyp)

En un sistema de bomba de
calor con reaccién quimica

Para remocién de butadieno d
las corrientes deC

D

Alta conversion y menos
formacién de
diciclohexilamina

Mejor control de la
temperatura y aumento de los
rendimientos

Metatesis/Desproporcion
Buteno-1=propileno +penteno o
Buteno-1=etileno +trans-hexeno-2

Oxido metalico activo

Para sobrepasar las
limitaciones del equilibrio,
mejorar la selectividad y
trabajar bajo condiciones mas
suaves

Condensacion de aldehidos
Formaldehido a trioxano

Catalizador acido fuerte con
selectividad de forma
hidrofébica (ZSM-5 mod)

Para mejorar la conversion

Dimerizacién/oligomerizacion
Oligomerizacion de iso-olefinas da C

Oligomerizacién de butenos lineales

Oligomerizacién de dienos en fracciones de FCC de|
aG

Acido fosférico sélido,
resinas de intercambio
catiénico

Catalizador acido, catalizadg
basado en Ni

CSilicatos de aluminio o
intercambiadores idnicos

=

Para producir oligbmeros para
aumentar el octanaje,
alternativa para el proceso de
alquilacion HF

Par evitar la formacion de
oligdbmeros de &

Remocion de impurezas de lo
dienos, una alternativa para lg
hidrogenacién de corrientes d
C,-Cs eterficadas

W
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Se realizaron las simulaciones de dos casos itledra&n la bibliografia,
Alejski y otros (1988) y lzarraraz y otros (198@pn el fin de verificar que el
simulador en cuestion es capaz de obtener al nmendgncias parecidas a las que
aparecen reportadas en la bibliografia.

La primera de Alejski y otros (1988), correspondecaso experimental
reportado por Suzuki y otros (1970) usado como basa el analisis del simulador
presentado. Los datos suministrados son los sigsen

Tabla 17.Datos iniciales de la simulacién presentada pojshig otros (1988)

Flujos
tope 0.00070833
Fondo 0.00359833
Aliment 0.00430667
Composicion
Alimentacion

Reflujo

plato de
alimentacion

Condicién Punto de
de burbuja a
alimentacion Patm
Namero de
platos

La comparacién de resultados se realizard a trdeégraficos en donde se
muestra que los resultados obtenidos por el simuldidefiado presentan tendencias
semejantes a los mostrados en el articulo citadwue tienen algunas diferencias de
magnitud que pueden asociarse tanto a las ecuacidgiizadas para estimar las
propiedades necesarias (principalmente la formaestenar la entalpia de los
componentes) asi como a las diferencias en la &sdtim de las semillas iniciales
requeridas para realizar la iteracion.
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—&-simulacién AA
—#- Alejski AA
—e—simulacién E
—o— Alejski E

—— simulacion AE
—&— Alejski AE
—e—simulacién A
—o—alejski A

Etapas

T e v T T

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1

Composicion del liquido (adim)

Figura 58. Comparacion de los resultados obtenidos para Igasicion de la fase liquida para todos
los componentes involucrados

1
2
3 |
(%) 44
©
Q
Io
L 5 4
6 —&- simulacion AA
—- Alejski AA
74 ——simulacion E
—o— Alejski E
—&— simulaciéon AE
8 - —4— Alejski AE
0 0.2 0.4 0.6 0.8 |—®simulacion A
—o— Alejski A

Composicion del vapor (adim)

Figura 59. Comparacion de los resultados obtenidos para Ipasition de la fase vapor para todos
los componentes involucrados
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—&- simulacion
21 = Alejski

345 347 349 351 353 355 357 359
Temperatura (K)

Figura 60. Comparacion del perfil de temperatura obtenidoediatisimulacion y el presentado por
Alejski y otros (1988)

—&-simulacién V
—&— Alejski V
—&—simulacién L
—o— Alejski L

7]

©

Q

S

]

8 T v T T T
0 0.002 0.004 0.006 0.008 0.01

Flujos (mol/s)

Figura 61. Comparacion de los flujos de liquido y vapor oldesientre la simulacion y el presentado
por Alejski y otros (1988)
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—&- simulacién
—- Alejski
7]
©
Q
o]
w
-0.0001 -0.00005 0 0.00005 0.0001 0.00015 0.0002

moles convertidos de AA (mol/s)

Figura 62. Comparacién de los moles convertidos de acidoaxéti la torre

La otra simulacion realizada corresponde al cassgmtado por Izarraraz y
otros (1980), cuyos datos iniciales son los sige&n
Tabla 18 Datos iniciales de la simulacion presentada pardzaz y otros (1980)

Flujos
tope 0.00034667
Fondo 0.00145
Aliment 0.00179667
Composicion
Alimentacion

Reflujo
plato de
alimentacion
Condicién Punto de
de burbuja a
alimentacion Patm
Numero de
platos
Los resultados presentados por Izarraraz y otre80)Lcorresponden a los

flujos y composiciones de tope y fondo, asi comuedil de temperatura de la torre y
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los flujos de liquido y vapor en toda la torre. La@mparaciones se muestran a
continuacion, en ellas puede verse que tambiérbsenen tendencias semejantes y
que la diferencia principal radica en el valor decbmposicion de etanol la cual
difiere de manera importante entre los dos resodtadas diferencias pueden

atribuirse a los mismos factores nombrados antagbte.

Tabla 19.Comparaciones de las composiciones y conversi@niulats en la simulacion, con los

presentados por Izarraraz y otros (1980)

JAVAN E AE A
|zarraraz
Composicién tope 0.00953 0.15825 0.44566 0.38656
S pes e 0.49286 0.43560 0.01440 0.05714
fondo
Simulacion
Composicién tope 0.00038 0.89339 0.10545 0.00078
S pes e 0.51271 0.27997 0.07698 0.13034
fondo
Conversion
|zarraraz 19.67
simulacion 16.41
1
—&- simulacién
21 - |zarraraz
3 .
(%) 4 A
©
o
[
i g |
6 -
7 .
8 T T T T
335 340 345 350 355

Figura 63. Comparacion de los perfiles de temperatura obtsredida simulacion con los presentados
por Izarraraz y otros (1980)

Temperatura (K)

167

360



ANEXOS
: D
l - &
—&- simulacién V
—&-|zarraraz V
2 —e—simulacién L
—o—|zarraraz L
3 |
(%) 4
©
Q
o]
L 5 4
6 -
7 |
8 T T v v T T
0 0.002 0.004 0.006 0.008 0.01

Flujos (mol/s)

Figura 64. Comparacion de los flujos de liquido y vapor oldesien la simulacién con los
presentados por Izarraraz y otros (1980)
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