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PRESENTACION
Ing. Miguel de Santiago

El proceso evolutivo de las ingenierias se ha nutrido de tres vertientes:

1. El progreso del conocimiento en las ciencias que aplica cada especialidad de la
ingenieria; 2. La innovacion y desarrollo de los métodos y procedimientos de
construccion de maquinarias , estructuras y procesos; y 3. El progreso de los
métodos y procedimientos de célculo y de disefio. Es en este ultimo tema donde
se inserta esta obra.

Las mayores dificultades en el campo del célculo y el disefio en la ingenieria
quimica se deben a la diversidad de procesos y productos que debe manejar, la
poca frecuencia de repeticién de problemas similares y la extrema complejidad de
los sistemas fisicoquimicos. Esto conduce a que cada nuevo emprendimiento sea
generalmente un trabajo de alta originalidad donde hay que manejarse con
informacion escasa y abundante incertidumbre.

La ingenieria quimica parte a los inicios del siglo 20 con el problema de pasar del
laboratorio quimico a las dimensiones de produccion industrial que permitan la
satisfaccion del mercado en condiciones econdémicas y de seguridad. Los céalculos
se reducian a balances de materiales y de energia, con uso de maquinas
manuales de calculo o de la regla de calculo, asistida por tablas (de logaritmos y
de trigonometria). Los errores en los datos de disefio permitian trabajar apenas
con 3 cifras significativas. Altos porcentajes de error y excesivo tiempo del disefio
eran los problemas del ingeniero.

El desarrollo de nuevos equipos mas eficientes se basdé en la investigacion
tecnologica basada fundamentalmente en desarrollos de ecuaciones empiricas
con amplio uso de la teoria de los modelos. Muchos célculos complejos se
facilitaban con la construccion de graficos, cartas y nomogramas. Las
operaciones unitarias dieron los elementos fundamentales de los procesos
guimicos pero la concatenacién de esos elementos operativos en un proceso solo
podia intentarse a través de una planta piloto, que debia operarse por tiempos

prolongados para descubrir problemas operativos no visibles en el laboratorio o el



banco de pruebas. Se disminuyeron asi los porcentajes de error e incertidumbre
pero aumentaron los costos y el tiempo de desarrollo de los proyectos.

La gran revolucion aparece con la computadora digital electrénica (viejo nombre
obsoleto). Los calculos mas complejos son ahora posibles y ademas se pueden
barrer gran cantidad de alternativas en segundos o0 minutos en busqueda del
optimo funcionamiento. Al principio fueron grandes maquinas solo accesibles a
poderosas instituciones y que ademas requerian de improbo trabajo de
programacion del célculo. La Ingenieria Quimica se transformaba asi en un coto
de las grandes compafias tecnoldgicas de los paises desarrollados. Por ese
entonces comienza a aparecer la idea del desarrollo de programas que construyan
en el papel la integracién de los procesos. Estos programas se basaban en
mobdulos de operaciones y procesos unitarios que deberian integrarse, en un
programa a construir por el ingeniero.

La miniaturizacion de las computadoras permite nuevamente al ingeniero
individual y la pequefia empresa de ingenieria a participar del célculo, construccion
y operacibn de procesos. Los programas de calculo, todavia un gran
emprendimiento, se multiplican, perfeccionan y difunden a través de procesos de
licencia. Son desarrollos costosos, solo accesibles a compafias industriales o
tecnolégicas de buena envergadura comercial, pero son los jévenes ingenieros
quienes deben manejarlos.

El problema tiene varios estadios. 1. El conocimiento del programa, para lo que
hay que leer el manual y realizar algunos ejercicios. Una cierta guia es necesaria
para seleccionar las tareas de mayor utilidad relegando algunas actividades de
menor interés.
2. Construir el programa especifico para el propio proyecto, para lo cual se
requieren estrategias y estratagemas de un ingeniero con gran experiencia y
entusiasmo juvenil.

Es en este contexto donde se ubica la obra de los Profesores Iglesias y Paniagua,
indicando los procedimientos de ordenamiento y construccion del proceso,
teniendo en cuenta las facilidades y limitaciones del Programa de Simulacion

(Simulador UniSim Design de Honeywell , un programa de la familia de Hysys). La



posibilidad de practicar con el programa es indispensable para la asimilacion de
los conceptos. Sin embargo los conceptos estratégicos del desarrollo de
aplicaciones seran siempre de aplicacion general.

El contenido de esta obra se reparte en capitulos, que incluyen un prélogo, 12
capitulos y otro final con algunas propuestas de trabajo. En el capitulo 1 se
muestra la configuracién béasica del programa Simulador. Algunos pequefios
ejercicios permiten una mejor asimilacion de las herramientas del simulador y
especialmente en cuanto a construir el diagrama de proceso. Asi como el Capitulo
1 se orienta especificamente a cdmo introducir la informacion pertinente al
Simulador, el capitulo2 se orienta a obtener del Simulador la informacién calculada
en alguna de las alternativas que ofrece el simulador.

El capitulo 3 est4 dedicado al concepto clave de todo programa de simulacién de
procesos quimicos. El banco de datos de modelos de prediccidon de propiedades
fisicoquimicas y termodinamicas, tanto en productos puros como en mezclas. Esto
requiere que el profesional que use el simulador tenga una nocion cierta de cuales
son los modelos disponibles y los mas apropiados a cada caso especifico. Aqui es
donde verdaderamente la obra de los Profesores Iglesias y Paniagua comienza a
tener la mayor utilidad. Este tema se prolonga en el capitulo 4 en que se trata de
predecir propiedades de materiales que no estan en la base de datos y ademas
como caracterizar mezclas determinadas como es el caso de los cortes de
petréleo y representarlas por un producto hipotético.

En el capitulo 5 a través del planteo de problemas de equilibrio entre fases en
tanque flash se introduce al estudiante en la estrategia de los célculos y el uso de
reglas practicas para establecer objetivos que permitan obtener un disefio éptimo.
Al mismo tiempo se va adquiriendo practica en el manejo de la prediccion de
propiedades, el uso de sistemas de unidades y en el uso de las diversas
herramientas del simulador.

En el capitulo 6 se expande el andlisis general de estrategia de calculo a la
consideracion de la estructura de un proceso en cuanto a la existencia o no de
grados de libertad, la consistencia termodinamica, la construccion en el plano de

equipos con varias funciones mediante la combinacion de operaciones



elementales. Se analizan, ademas, los problemas de convergencia de los céalculos
y una introduccion al tratamiento de reciclos.

En el capitulo 7 se encara la complejidad del problema de la existencia de
numerosos reciclos de informacién y su influencia en el calculo. La estrategia de
calculo implica en primera instancia la determinacion de los reciclos y la busqueda
del ordenamiento 6ptimo del calculo de cada uno de los reciclos.

En el capitulo 8 se trata el problema de los equipos de transferencia de calor en
toda su generalidad: intercambiadores de calor con diferentes geometrias,
evaporadores y hornos, interaccionando con servicios auxiliares o con otras
corrientes de proceso, lo que generalmente introduce dificultades adicionales en el
calculo. El texto de la obra da estrategias especiales de calculo.

En el capitulo 9 se trata el problema del transporte de fluidos dentro de los
procesos. Ello incluye los equipos de impulsion: bombas para el manejo de
liquidos, compresores para impulsar gases 0 expansores para recuperar energia
disponible, eyectores para la creacion de vacio, etc. El sistema puede también
calcular caudales o perdida de carga en tramos de cafierias. Si bien con liquidos
se puede obviar el célculo de equipos, en gases las propiedades de las corrientes
cambian significativamente y ademas el costo de los equipos es importante y los
equipos forman parte activa en el flowsheet a simular.

El Capitulo 10 estd destinado exclusivamente a la simulacién de columnas de
destilacién. Esta operacién tiene generalmente una gran complejidad en cuanto a
los calculos y ademas es una pieza costosa dentro del costo total de la inversion
del proceso. El simulador solo resuelve el problema de verificar el funcionamiento
de una columna existente en diferentes condiciones operativas, por lo que se debe
realizar un procedimiento que disefie una columna que aproximadamente resuelva
el problema, (short cut design), para luego entrar en un proceso de disefio
riguroso, siempre con la ayuda del simulador. Las condiciones de presion en la
columna y las temperaturas de cabeza y fondo de la columna son variables que
pueden determinar la economia de la instalacion. La obra de los Profesores
Iglesias y Paniagua guia en el procedimiento de disefio con numerosas reglas

heuristicas y estrategias de célculo que favorecen el encontrar las condiciones



optimas. Mediante ejemplos y ejercicios se verifican procedimientos de uso con el
programa de simulacion.

El capitulo 11 se dedica a los reactores quimicos. El simulador ofrece varias
alternativas de disefio o simplemente de calculo de rendimientos. Los avances de
reaccion pueden ser datos experimentales o resultados del calculo en base a
ecuaciones de cinética de reaccion o de equilibrio quimico. Mediante el uso de
ejemplos cuidadosamente elegidos, la obra permite valorar los recursos del
simulador e integrar el reactor quimico al proceso productivo.

Los capitulos precedentes mostraron procedimientos y reglas para constituir un
proceso productivo de industrias de tipo quimico. El proceso constituye
generalmente un sistema complejo en el que la aspiracion mayor en el proceso de
disefio fue obtener un sistema en que se asegure un funcionamiento compatible
de todos los equipos. A continuacion es necesario verificar los rendimientos
econdémicos del proceso y en esa etapa es conveniente, haciendo uso de los
grados de libertad del sistema, proceder a un analisis de optimizacién del
funcionamiento del proceso para obtener el maximo rendimiento econdémico. El
capitulo 12 de la obra, constituye una introduccién al uso de las herramientas
matematicas (procedimientos de optimizacion) que el simulador provee. Como
siempre, se ejemplifican las operaciones con el uso de ejemplos y ejercicios
cuidadosamente seleccionados.

El Anexo propone el analisis de dos procesos industriales de los que se suministra
el flowsheet y los datos de disefio necesarios para proceder al dimensionamiento
de los equipos del proceso y los balances de materiales y energia.

Como corolario digamos que la obra de los Profesores lIglesias y Paniagua
constituye un excelente curso de disefio de procesos, que habitualmente no se
proporciona en cursos regulares, por la cantidad de tiempo que insumiria a los
alumnos y al profesor llevar adelante un simple ejemplo. El uso de un simulador
permite obviar este inconveniente y es en este sentido una muy importante

contribucion a la ensefianza de la Ingenieria Quimica.

Ing. Miguel de Santiago, Gonnet, 20/06/2013
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PROLOGO

Los enfoques educativos, los técnicos, en particular, al igual que un sinniumero
de aspectos de la vida del hombre, son, necesariamente, procesos evolutivos.
Sin abandonar esta caracteristica fundamental, hay momentos en la historia en
los que la velocidad de cambio es tan alta, que parecen producirse quiebres en
el transcurrir de la evolucién.

Cuando ello ocurre, suele decirse que estamos frente a un cambio de
paradigma y los educadores nos vemos en la necesidad de modificar enfoques
y contenidos de que y como los ensefiamos.

En el campo de la Ingenieria, el ultimo cuarto del siglo XX es un claro ejemplo
de este cambio. Tal vez como pocas veces en el pasado, un elemento juega un
rol preponderante en ese proceso: la informatica.

La disponibilidad de potentes ordenadores habilitd no solo la difusion de
técnicas numéricas complejas, sino el desarrollo de programas de aplicacién de
uso profesional.

Esto se reflejé en las lineas directrices de formacion de los ingenieros.

Por ejemplo, en el caso de los ingenieros quimicos, antes de la irrupcién de las
computadoras personales, en el ciclo profesional, se ponia un énfasis particular
en el disefio de procesos, con una vision analitica y un acento muy fuerte en el
manejo de técnicas numéricas y algoritmos de calculo especificos, de fuentes
de datos, criterios y valores aconsejados.

En la actualidad, debido a que gran parte de todo esto puede ser resuelto con
el uso de un software adecuado, el énfasis debe centrarse en el manejo de
situaciones “abiertas”, perfeccionando la capacidad de plantear y analizar
alternativas, sobre la base de un amplio enfoque conceptual del problema y un

eficaz uso del software de calculo.



Esto requiere cambiar la anterior vision analitica por otra sistémica,
considerando, simultaneamente, los distintos elementos que interactuan en un
proceso.

En Ingenieria Quimica, la herramienta mas adecuada para abordar este
enfoque sistémico es, sin dudas, el simulador de procesos.

Basicamente, permite resolver, en forma simultanea, los balances de materia y
energia que se verifican en una planta, teniendo en cuenta especificaciones
dadas de presion, temperatura y composicion.

Para lograrlo, dispone de modelos matematicos de los distintos componentes o
equipos asi como de algoritmos que permiten estimar las propiedades
termodinamicas de las mezclas que circulan a través de esos elementos. A
todo esto se suma la presencia de procedimientos que permiten abordar, con
éxito, la resolucion de un sistema de miles de ecuaciones no lineales
acopladas, un problema tipico en disefio y analisis de plantas quimicas.

La razon de esta obra es dotar a nuestros alumnos de un texto introductorio,
donde se planteen las cuestiones y técnicas basicas de la simulacion de
procesos y en la que hemos querido transmitir la experiencia docente recogida
en el dictado de cursos sobre el tema.

En esos cursos hemos utilizado el simulador UniSim Design de Honeywell, un
programa de la familia de Hysys, cuyo uso académico, por parte del
Departamento de Ingenieria Quimica de la Facultad de Ingenieria de la
Universidad Nacional de La Plata, fuese gentilmente autorizado por la empresa
propietaria del programa.

En los distintos capitulos, en la medida de lo posible, hemos querido enfatizar
el analisis de los sistemas a simular, en base a la consideracion conceptual de
los grados de libertad que surgen de las distintas propuestas.

Después de presentar las caracteristicas generales del software, decidimos
incluir la consideracion de los aspectos termodinamicos conexos a toda
simulacién: la eleccion del paquete encargado de predecir las propiedades de
las mezclas, la incorporacion de compuestos inexistentes en la base de datos
disponible y la caracterizacion de cortes de petroleo, problema, este ultimo, de

particular relevancia para la Ingenieria Quimica en la region.



Se abordan, luego, la simulacién de distintas unidades de proceso, como
tanques de separacion de fases, equipos de intercambio de calor, transporte de
fluidos, torres de destilacidn y reactores.

Paralelamente, se van presentando las operaciones logicas y complementos,
tales como Set, Adjust, Recycle y Spreadsheet, que permiten estructurar
adecuadamente las simulaciones.

Asimismo, presentamos una breve introduccion al modo de trabajo cuando
debe encararse la optimizacién de un proceso utilizando un simulador.

Al final de cada capitulo hemos agregado una o dos propuestas de trabajo,
tomadas de nuestros cursos, donde se pueden ejercitar las cuestiones tratadas
en cada tema. En muchas de ellas se ha buscado que la resolucion implique el
tratamiento de un pequefio sistema, para reforzar ese cambio de vision al que
nos referiamos antes.

El libro se completa con la propuesta de simulacion de dos plantas simples de
produccion petroquimica, en cuya solucibn se pueden apreciar las
caracteristicas interactuantes que tienen los elementos que las componen.

Por ultimo, queremos agradecer a todos nuestros alumnos de grado y
posgrado, quienes han sufrido, pacientemente, los avatares propios de este

camino que los autores han hecho al andar.



CAPITULO 1

ASOMANDONOS AL SIMULADOR

Una mirada a nuestro simulador

Como ya dijimos, el objetivo de este libro es adquirir las destrezas basicas
necesarias para trabajar con un simulador de procesos.

Todos los simuladores de proceso son esencialmente iguales, aunque
diferentes en lo particular. Con esto queremos decir que el esquema de uso
primordial de un simulador es el mismo, cualquiera sea el programa que se
utilice. Las diferencias se establecen en la cantidad y calidad de informacion y
las prestaciones disponibles en cada uno de ellos.

Por lo tanto, una vez que somos capaces de trabajar con un determinado
simulador nos costara muy poco esfuerzo utilizar otro diferente. Logicamente,
deberemos aprender a manejarnos con los aspectos particulares del nuevo
programa. Esto nos obliga a considerar detenidamente las singularidades del
simulador que disponemos para poder trabajar con él.

La primera pantalla que encontramos al abrirlo es la que se muestra en la
figura 1.

En esa ventana podemos ver que existen varias zonas bien diferenciadas:

¢ l|a barra de menu

¢ la barra de herramientas

e el ambiente de trabajo

¢ la ventana de estado (Object Status Window/Trace Window)

e la barra de estado.



Barra de herramientas Barra de menu

. Ventanade estado |
I I Barra de estado || I

Figura 1. Ventana inicial de UniSim Design

A través de la barra de menu podremos, por ejemplo:

e Abrir un libro de trabajo nuevo, recuperar uno previo, grabar o interrumpir la
operacion con el simulador. Todo esto se realiza eligiendo la opcion File.

e Modificar las preferencias por defecto de la simulacion, por ejemplo, el
sistema de unidades, como veremos mas adelante. Para seleccionar esta
opcion, se lo hace a través del elemento Tools|Preferences. Las
modificaciones que se introduzcan, si se van a utilizar en otra simulacion,
pueden grabarse como un archivo de extensidon PRF. Al comienzo de la
sesién, el simulador abre el archivo UniSim Design.PRF, por lo que, si se le
da este nombre a la modificacion efectuada, se producira el reemplazo y a
partir de ese momento seran las preferencias que se adopten para todas las
simulaciones que se realicen. Si se le da otro nombre, habra que cargar el
nuevo archivo de preferencias en la simulacion que se desee utilizarlas.

La barra de herramientas esta formada por iconos y constituye un atajo para un

acceso mas rapido a algunas de las operaciones de la barra de menu. Es de

naturaleza dinamica, ya que se va modificando de acuerdo al punto en que se
encuentre la simulacion.

La ventana de estado se divide en dos partes, una a la izquierda, que

corresponde al objeto y otra, a la derecha, de rastreo, donde se van dejando

registradas las distintas instancias de las operaciones de calculo.



En la ventana de la izquierda, se indicaran los requerimientos necesarios, si
hay alguno, para completar el calculo del objeto o estara en blanco, si se han

satisfecho todos los requisitos.

Las primeras operaciones

Comencemos, ahora, a trabajar con nuestro simulador resolviendo un problema
simple: nos vamos a proponer encontrar la cantidad de calor que deberemos
entregar a 10 kgmol/h de una mezcla equimolecular de propano, isopentano y
n-hexano, disponible a 25 °C y 4 bar, para obtener un caudal molar de
4 kgmol/h de liquidos.

Una cuestion que debemos establecer es el sistema de unidades con el que
vamos a trabajar. Al final de este capitulo tenemos una tabla con las unidades
utilizadas por el simulador para las principales variables en los distintos
sistemas disponibles (EuroSi, Field, Sl).

Los simuladores admiten que se cambie en cualquier momento el sistema de
unidades con el que se esta trabajando. Es mas, al introducir los datos es
posible mezclar unidades y el programa se encargara de efectuar las
conversiones para expresar los valores en las unidades que corresponda.

Es una buena practica establecer, al iniciar la simulacion, el sistema con el que
vamos a trabajar. Esto evita que, luego, si queremos cambiar, se pierda tiempo
mientras el programa realiza todas las conversiones.

Supongamos que quisiésemos usar una variante del sistema Sl, donde la
energia (Energy) estuviese expresada en kW en lugar de kJ/h.

Para ello, en el menu elegimos la opcidn Tools|Preferences, tras lo cual se abre
una ventana donde, al seleccionar la solapa Variables, aparece la ventana de
la figura 2. La seleccién de un sistema de unidades o la modificacion de uno
existente se realiza dentro de la opcidon Units.

Para hacer lo que nos proponemos vamos a generar una copia del sistema SlI.

Para ello oprimimos el botéon Clone. Aparece, entonces, un nuevo sistema



“‘NewUser”; cambiémosle el nombre si lo deseamos y modifiquemos la unidad

de energia a kW.

=i Session Preferences (UniSim Design R3%90.PRF) EE]E|
Variables Auailable Unit Sets
Units Field
Formats Sl
Uit Set Mame |5l
Dizplay Units
Urit A Wiew ...
Acceleration mézd
Acidity mg KOHAg
Act. Gaz Flow ACT_m3rh
Act Wol. Flow m3sh
Actual Liguid Flow mads A
Actual Mazs Density ka/m3 Z
Angle deg
AP Fire Equation Congtan| Btushr-ft1.64
Area m2
Area Per Mass m2/kg b
Simulation  Wariables | Reports J Files | Resources J E stensions J Oil Input J Tray Sizing J Case Tools J
Save Preferences ] [ Save Preferences As... ] Save Preferences file by default Load Prefererices...

Figura 2. Solapa Variables de la Ventana Tools|Preferences

Si quisiésemos que éste fuera nuestro sistema de unidades por defecto,
deberiamos dejar tildada la opcién Save Preferences file by default, lo que
ocasionara que al cerrar el simulador todas las modificaciones se graben
automaticamente en el archivo del sistema UniSim Design.PRF. Si queremos
preservar el sistema que hemos definido pero que no sea el de defecto,
debemos destildar la opcion y grabarlo con un nombre particular con el botdn
Save Preferences As..., para recuperarlo con Load Preferences, cuando sea
necesario. Con la opcion sin seleccionar y sin grabar la modificacion, el sistema
de unidades sélo sera usado por el caso que abramos posteriormente.

Como en nuestra simulacion vamos a trabajar en el sistema Sl, deberemos
seleccionarlo, desechando la modificacion, antes de comenzar a trabajar en el
nuevo caso.

Luego de elegir el sistema de unidades, utilicemos la opcion File|New|Case
para comenzar a estructurar la simulacién. Tras ello, aparecera la ventana de la

figura 3.



* Simulation Basis Manager,

Component Lists

2dd

tl:nmponents Fluid Pkas J Hypotheticals JDiIManager JHeactwons J Component baps J User Properties J

Enter PYT Erveiranment. .. ] [ Enter Simulation Environment....

Figura 3. Ambiente termodinamico (Basis Manager)

En esta ventana podemos definir el caso termodinamico, que es la conjuncién
del paquete de propiedades y los compuestos a los que se le ha de aplicar.
UniSim Design no admite cualquier modo de construir el o los casos. En lo que
sigue adoptaremos una de las formas admitidas por el simulador, por ser la
mas segura en cuanto a procedimiento.

Empecemos por abrir la solapa Fluid Pkgs para seleccionar el paquete
termodinamico que vamos a utilizar en la simulacién. Al hacerlo , el aspecto de

la ventana es el de la figura 4.

* Simulation Basis Managern

Current Fluid Pack ages Flawsheet - Fluid Plg Associations

Flowzhest Fluid Pkg To Use
I Case [Main] < Brpty

Add...

Default Fluid Pka | >

Fluid Pkg for Mew Sub-FlowSheets

() Use Default Fluid Pkg
() Use Parent's Fluid Pka

= Components  Fluid Pkgs| Hypotheticals JDiIManager JHeactionsJ Component kaps J Uszer Properties J

Enter PYT Environment... ] [ Enter Simulation Erviranment...

Figura 4. Solapa Fluid Pkgs

En algunos simuladores existe un asistente para la seleccién de los modelos
termodinamicos, pero en UniSim Design no existe tal facilidad.
Para nuestro problema vamos a elegir una ecuacion de estado, por ejemplo,

Peng-Robinson (en el capitulo “Seleccion de Modelos Termodinamicos”



)
Se pueden
elegir
multiples
compues-
tos
teniendo la
tecla CTRL

encontraremos la justificacion del criterio de seleccion adoptado). En la solapa
Fluid Pkgs oprimimos el botén Add tras lo cual se abre la ventana que permite
definir el paquete de propiedades. Ello lo realizamos en la solapa Set Up. Para
facilitar la seleccion podemos hacer uso del filtro de paquetes, indicando que
muestre soélo las ecuaciones de estado (EOSs). En la lista que aparece
elegimos Peng-Robinson. En el indicador Property Pkg aparecera el nombre
del paquete seleccionado. Si deseamos podemos darle un nombre,
reemplazando el que, por defecto, asigna el simulador en el cuadro Name.

Todo lo anterior se puede ver en la figura 5.

Fluid Package: Basis-1

Froperty Package Selection EQS Enthalpy Method S pecification

Property Package Filter

<nones ~ (%) Equation of State
BWRS 0 Al Types g

() Lee-Kesler
GCEOS () EDSs

Glycol Package

() Activity Models

(") Chao Seader Models
() %Wapour Press Models
Peng-Hobinzon () Electrolyte Modets
PR-Tww () Miscellaneous Types

K. abadi-0 anner
Lee-tesler-Plocker
FABW/ R

Peng Bobinzon Options

(%) UniSim Design
) Standard

[JUse EOS Density
Smooth Liquid D ensity
Madify HZ Tc and Po
[ndexed Viscosity

apretada.

—

PRSY [] Special Treatment for water
Sour SRK b Carected Cheuh and Prausnitz comelation

Advanced Thermodynamics

Component List Selection

Cormpornett List - 1 [ UriiSim Themo

v

e Set Up | Parameters J Binary Coeffs J StabTest J Phase Order Jicns J Tabular J Motes J

Name  [Basis Property Pka

Figura 5. Seleccién del paquete termodinamico

Una vez seleccionado el paquete, debemos definir los compuestos, oprimiendo
el boton View al lado del Component List Selection, tras lo cual aparece otra
ventana, como la de la figura 6, en la que se selecciona cada compuesto y
luego al apretar el boton Add Pure, el mismo pasa a la lista de seleccionados.
En nuestro caso, la seleccion es sencilla, pero para facilitar el ingreso se puede
escribir en Match la férmula o el nombre del compuesto, indicando previamente
la alternativa elegida. A medida que se va completando el ingreso, el simulador
ira mostrando soélo aquellos compuestos cuya férmula o nombre los convierte

en candidatos de acuerdo al ingreso parcial realizado.



Previamente a esto puede acotarse el conjunto de compuestos a analizar
haciendo uso de los filtros disponibles, a través del botdén View Filters desde

donde se puede elegir una o mas familias de compuestos.

* Component List ¥iew: Component List - 1

Add Component Selected Compaonents Companents Available in the Librany
= L Propane
|- Library C.o.mponents i-Pe%lane Match
Traditional rHexans
+- Hypo Components
Other Comp Lists O SimMame (3 Full Name / Synongm (O Formula
<--Add Pure Methane C1 CH4 ~
Ethane CZHE
nButane  nL4 C4H10
n-Pertang n-C5 C5H12
n-Heptane c? C7H1E
r-Octane [} CaH18
n-Honane C3 CoH20
n-Decane cia CloH22
Nirogen N2 N2

coz coz coz
H25 H25 HaZs
Toluene Toluene C7HE
Eenzens Eenzene CEHE
Cuclohewane  CCH CEH1Z as

< k4 Show Synonyms [ Cluster

el Selected ‘ Component by Type J Component D atabases J
Mame | Component List - 1

Figura 6. Seleccion de los compuestos

Al lado de la lista de compuestos seleccionados, se encuentran otros botones
ademas del ya usado Add Pure. El botén Substitute intercambia el compuesto
resaltado en la lista de los seleccionados por el que se encuentra resaltado en
la lista global. EI botbn Remove, obviamente, los elimina de la lista de los
activos y los devuelve a la de los elegibles. Con Sort List se modifica el orden
en el que aparecen los compuestos: el elegido para moverse se colocara antes
del que se seleccione en segundo término. Estos movimientos se realizan para
corregir el orden originalmente planteado y lograr una mayor comodidad al
momento de introducir los datos de composicion.

Finalmente, con el botén View Component, se pueden ver las propiedades
fisicas y termodinamicas del compuesto seleccionado.

Finalizada la seleccidon de compuestos, cerramos la ventana con la lista de
componentes, tras lo cual volveremos a la ventana de la figura 5 y, al cerrarla,
a la 4, donde figura la informacién que hemos ingresado.

Ahora estamos en condiciones de comenzar a estructurar nuestra simulacion.
Para ello, oprimimos el boton Enter Simulation Environment que se encuentra

abajo a la derecha de la ventana.
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Si en algun momento tuviésemos que volver al ambiente termodinamico, lo

podemos hacer desde la entrada Simulation en el menu principal y alli elegir

Enter Basis Environment, 0, mas directo, a través del icono & .

Armando el esquema de simulacién

Cuando se ingresa al ambiente de simulacion, la vista inicial depende de lo que

se haya elegido en las preferencias. Las 3 vistas disponibles son:

e PFD (Process Flow Diagram), que es una representacion grafica del
diagrama de procesos del caso a simular;

e Workbook, donde se despliega, en forma tabular, la informacion de las
corrientes y los equipos involucrados;

e Summary, es una ventana desde la cual se puede revisar en forma individual
cada una de las corrientes de materia y energia y los equipos presentes en
la simulacion.

Cualquiera de ellas pueden ser desplegadas cuando se desee, pero al ingresar

al ambiente, aparece solo la seleccionada en las preferencias. La opcion por

defecto es PFD, como se muestra en la figura 7.

4 Holame, usc - UniSim Deslgn R390
Fle Ede Sedstion Flowshest PO Took Window Help

. I
HME Hd AP @l

Figura 7. EI PFD y la paleta de objetos
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En la figura se pueden observar dos zonas principales: una, de fondo verde, la
zona de trabajo, donde se construira el diagrama de proceso de la simulacion;
una segunda, la paleta de objetos, que contiene los elementos mas usados
para estructurar una simulacién. La flecha azul, por ejemplo, nos permite
incorporar una corriente de materia; si tuviésemos que hacerlo con una de

energia deberiamos usar la flecha roja que esta a su derecha.

En la barra de menu de la zona de trabajo hay un icono E que permite ocultar
la paleta si es que esta visible y molesta o mostrarla si esta oculta.

Comencemos a estructurar la simulacion que nos permitira determinar la
cantidad de calor a transferir a la mezcla del problema planteado mas arriba

para lograr el objetivo propuesto.

Un esquema posible para resolver el problema
propuesto es el que se muestra en la figura 8. Para
conocer la cantidad de calor que necesita la corriente
Alim, es suficiente contar con un calentador y las

corrientes de entrada y salida. El separador no es

necesario, porque podemos especificar la fraccion
Figura 8. Caso propuesto vaporizada deseada en la corriente de salida del
calentador, pero lo incorporamos para facilitar consideraciones posteriores.
Agreguemos, entonces, una corriente de materia que representara la
alimentacion al sistema. Con doble clic sobre la flecha azul de la paleta, se
incorpora un icono, que la representa, a la zona de trabajo y se abre una
ventana para ingresar la informacion que corresponde a ese objeto. Por
defecto, la ventana se abre en la opcion Conditions de la solapa Worksheet, en
la cual es posible ingresar la informacion general de la corriente. Le vamos a
asignar el nombre Alim e ingresaremos los valores de la temperatura, la
presion y el flujo molar, de acuerdo a los datos del problema. Para la presién
debemos ingresar la unidad (bar), ya que es distinta a la del sistema de
unidades Sl elegido, eligiéndola de la lista desplegable que se dispone.
Podemos ver que las restantes entradas permanecen vacias y aparece un
aviso, indicando que debe Lo haremos

ingresarse la composicion.

seleccionando la opcion Composition. Por defecto, se supone que se
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ingresaran fracciones molares; si fuese necesario definir la composicion de otro
modo deberemos cambiar la base, accediendo a la lista de opciones admitidas
a través del boton Basis.

En nuestro problema bastara con entrar, como fraccidon molar, el mismo
numero para cada uno de los compuestos. Al indicar que se ha terminado con
los ingresos, apretando el boton OK, el simulador se encargara de normalizar
los valores entrados, haciendo que su suma sea uno.

En este momento vemos que la corriente esta totalmente especificada, tanto en
sus variables intensivas como extensivas. Podemos ver que la corriente es un
liquido en su punto de burbuja o por debajo de él.

Para continuar estructurando la simulacion, cerremos la ventana de Alim. En
realidad no se necesita hacerlo; el simulador la ocultara en el momento que se
abra la de otro objeto. Agreguemos, ahora, en el PFD dos equipos, un
calentador (Heater) y un separador (Separator). A estos ultimos cambiémosles
los nombres por defecto, Illamandolos, por ejemplo, Cal y Sep,
respectivamente. Para ello, al hacer clic sobre el objeto que lo representa en la
zona de trabajo, se abre una ventana para ingresar la informacion que
corresponde a ese objeto. Por defecto, en los equipos, la ventana se abre en la
opcion Connections de la solapa Design y para las corrientes, como ya vimos,
en la opcion Conditions de la solapa Worksheet.

Como su nombre lo indica, en Connections es donde se deben definir las
corrientes de entrada y salida de los equipos, ademas del nombre que se le
quiera dar al equipo. Por ejemplo, en la ventana del calentador, ingresemos el
nombre Cal y elijamos a Alim como su corriente de alimentacion
seleccionandola de la lista desplegable correspondiente. En la ventana del
separador, ademas de cambiarle el nombre, vamos a designar como Vap a la
salida en fase vapor (Vapour Outlet) y Lig a la salida en fase liquida (Liquid
Outlet). El simulador creara, con esos nombres, las corrientes de salida del
equipo.

Puede verse que no es necesario que generemos a priori las corrientes de
materia y energia vinculadas a un equipo. La corriente Alim, por ejemplo,

podria haber sido generada directamente desde el calentador.
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Volviendo al PFD, podemos observar los ingresos realizados. Nos falta aun, la

conexion entre el calentador y el separador.

Para ello, seleccionemos el modo attach desde el icono H de la barra de
menu de la zona de trabajo (o desde el menu mediante la secuencia
PFD|Selection Mode|Attach). Al posicionar el mouse sobre el equipo aparecen
todos los posibles puntos de conexion. En este caso, ubicandolo sobre la salida
de Cal (Product), aparece un pequefo cuadrado blanco, en ese momento
oprimimos el botdn izquierdo y manteniéndolo apretado arrastramos el cursor
hacia la entrada de Sep. Cuando alli aparezca otro cuadrado blanco liberemos
el mouse y la conexion queda hecha a través de una nueva corriente.
Anulemos el modo attach, volviendo al modo move. Cambiemos el nombre de
la corriente generada a SalCal y, si es necesario, mejoremos el diagrama con
PFD| Auto Position All.

Si todas las conexiones se han realizado correctamente, deberemos obtener un
diagrama como el de la figura 9. En ella podemos observar que la corriente
Alim que esta totalmente especificada, esta representada por una flecha azul, a
diferencia de las restantes que lo estan en celeste. El color amarillo del
separador nos indica
que no esta resuelto y
el rojo del calentador,
que requiere una
corriente de energia.
El simulador indica

este requerimiento en

la zona de mensajes.

Figura 9. Paso intermedio en la simulacion

Activemos Cal para
ver qué modificaciones se han producido. Si nos situamos en la opcion
Conditions de la solapa Worksheet, veremos obviamente que, el puerto de
entrada esta totalmente especificado pero en el de salida sélo se encuentran
los valores de composicion y caudal. Alli también podemos ver el mensaje

requiriendo una corriente de energia.

-14 -



Otro dato que hay que fijar en el calentador, es la pérdida de carga. Como lo
que queremos saber es la cantidad de calor a entregar a la corriente, sin
modificar la presion, fijaremos en Cal esa pérdida igual a cero. Lo haremos
eligiendo la opcion Parameters en la solapa Design. Si volvemos a la solapa
Worksheet, veremos que la corriente de salida tiene determinada la presion.
Para resolver la ausencia de la corriente de energia, una posibilidad es
generarla en el PFD. Para ello elijamos la flecha roja en la paleta,
depositémosla cerca del calentador, cambiémosle el nombre a Qin y en el
modo attach, conectemos el final de la flecha con la entrada de energia de Cal.
Salgamos del modo attach.

El problema aun no esta resuelto. Falta ingresar un dato, la fraccion liquida (o
la vaporizada, que es el complemento) que se requiere. Hagamoslo, poniendo
el valor del flujo molar en cualquiera de las corrientes de salida o la fraccidon
vaporizada en la corriente SalCal. Se resuelve el sistema y se obtiene, para el
flujo de calor a agregar, un valor cercano a 54 KW.

&Y que hubiera pasado si, en lugar de un caudal molar se hubiera requerido un
valor determinado del caudal masico de la corriente liquida? En este caso, el
simulador carece de un algoritmo que permita determinar la temperatura y la
composicion de las fases liquido y vapor de la salida, como ocurria en el caso
anterior, con igual cantidad de informacion. Deberemos, entonces, generar el
procedimiento que permita el calculo para esta situacion no prevista.

Es obvio que el programador no puede prever todas las circunstancias que
puedan aparecer en un calculo pero el programa debe tener alguna
herramienta que permita resolverlas.

Si conociéramos presion, composicion y temperatura a la entrada del
separador, la operacion calculara, sin problema, la condicion de equilibrio. Se
dispondra, entre otros, del valor del caudal masico de la corriente liquida de
salida. Es posible, entonces, realizar un calculo iterativo modificando la
temperatura a la entrada para conseguir el caudal masico requerido.

La operacion a la que debemos recurrir es Adjust. Esta unidad, en esencia, no

realiza otra cosa que la busqueda de la raiz de una ecuacién.
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Nosotros pretendemos que el caudal masico de la corriente Lig sea igual a
450 kg/h variando la cantidad de calor que se agrega en el calentador Cal, que
es un modo de modificar la temperatura.

Comencemos por quitar la especificacion de 4 kgmol/h en la corriente Lig, con
lo cual el sistema queda sin resolver.

Luego, agreguemos al esquema de simulacion, desde la paleta de objetos, un

Adjust 0 En la figura 10 podemos ver la informacion que debemos incorporar

en la solapa Connections. Dejémosle el nombre ADJ-1.

Connectlions Adjust Mame A1
Connections Adjusted Variable
Motes Object: | <empty>
Wariable:
Target Y ariable
Object: [ <Empy:
“Wariable:
Target Yalue
Source
(%) User Supplied Specified Target Yalue

() Ancther Object ’<empt}l>—

() SpreadSheetCell Object

Connecllons| Parameters JMonltor J Uszer Variables J

Stop Before Execution Stop After Execution

Figura 10. Solapa Connections del Adjust

En el Adjust hay tres parametros fundamentales: 1) la variable ajustada
(Adjusted Variable), que corresponde a la variable que se modificara; 2) la
variable cuyo valor se quiere hacer igual a la especificacion (Target Variable) y
3) el valor de esta ultima (Specified Target Value).

Ingresemos la variable que el simulador debe modificar. Para ello, oprimamos
el botén Select Var.. de Adjusted Variable, tras lo cual se despliega la ventana
de la figura 11.

Elijamos Qin de la lista Object, tras lo cual, en el sector denominado Variable,
aparece una lista asociada a la variable seleccionada. Elijamos Heat Flow y

oprimamos el botén OK.
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Select Adjusted Yariable For ADJ-1

Contral Valve

Heat Flowz 7 g
Pawer Object Filter

Power2
User Wariables ©al

Sep () Streams
FeederBlock_alim O UritOps
ProductBlock_Lig () Logicals
ProductBlock_Vap 3 Ultilities

) ColumnOps
(3 Custom

Y ariable Filter:
Adustable  »

‘arisble Description Heat Flaw |

Figura 11. Seleccién de la variable ajustada

Repitamos el procedimiento para la variable objeto de la especificacion
oprimiendo Select Var en Target Variable. En este caso seleccionemos la
corriente Liq y la variable Mass Flow.

Coloquemos el valor deseado de 450 kg/h en el cuadro Specified Target Value.
En este momento aparece el mensaje Unknow Maximum, que nos indica que
debemos ir a la solapa Parameters. Demos el valor 0.5 kg/h a la tolerancia
(diferencia entre el valor requerido y el calculado por el simulador) y dejemos el
valor por defecto, 2.5 kW, al tamafo del paso.

Para poder operar, el objeto Adjust requiere que la corriente Qin disponga de
un valor inicial para el flujo de energia. Ingresemos 50 kW en Qin y luego, en la
ventana de Adjust, oprimamos el botén Start que se encuentra en la parte
inferior de la misma, como se puede ver en la figura 10.

Si nos fijamos en la solapa Monitor de Adjust, veremos las iteraciones
necesarias para llegar a la convergencia solicitada. La figura 12 muestra los
resultados de las iteraciones para el valor inicial elegido.

Podemos observar que para lograr un flujo masico de 450 kg/h, equivalente a
un flujo molar de 6 kgmol/h, se requiere un flujo de calor de 36.3 kW. Este valor
es inferior al del caso visto anteriormente, ya que también es menor la fraccion

vaporizada obtenida.
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Monitor Iteration History
T ables [ Total Iterations | 10]
Plats o Adjuzted W alue Target Value Fezidual
K] [ka/h] [kg/h]
1 50.000 340,989 -108.0
2 50.250 338.883 1111
3 50124 339947 1101
4 47 525 IE0812 8319
5 45,101 351.490 -B3.51
E 42,553 401.945 -48.05
7 40.001 421.992 -28.01
A 37.447 441 18 -B8.382
| 34.891 460.821 1082
10 3E.33 450.085 5.4E3e-002

i Connechions J Parameters  Monitor | User Vaniables

Stop Before Execution Stop After Execution

Figura 12. Resultados de las iteraciones del objeto Adjust

Terminemos, ahora, nuestra sesion de trabajo con el simulador. Primero,
grabemos lo realizado mediante la opcion File del menu, elijamos Save As y
demos un nombre. El simulador dara automaticamente la extension usc.

Si deseamos continuar con otra simulacion, debemos cerrar la actual con la
orden File|Close Case, en caso contrario, con la orden Exit, abandonamos
nuestra sesion de trabajo.

En el simulador, en la barra de herramientas, como podemos ver en la
figura 13, en la parte derecha de la barra de iconos, al lado del correspondiente
para ingresar al ambiente termodinamico, se encuentran dos botones, uno
color verde que esta seleccionado y otro rojo. El primero habilita el calculo
mientras que el segundo indica, cuando esta activo, que el mismo se encuentra

suspendido.

File Edit Simulation Flowsheet PFD Tools  Window  Help
2 HE Caalk = ¢ |oe 4

Figura 13. Barra de herramientas

En la simulacion que hemos realizado no ha ocurrido ningun error fatal, y, por

consiguiente, nunca se ha “encendido” el boton rojo. Si hubiera ocurrido,
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deberiamos haber subsanado el error para luego habilitar el calculo a través del
boton verde.

En algunas situaciones, nos puede convenir que el calculo no comience hasta
que hallamos completado cierta informacion. En este caso, nosotros
seleccionaremos el botén rojo, ingresaremos los datos y luego activaremos el

calculo con el botén verde.
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kJ/kgmole °C
cP

kJ/kg °C
kg/m3
kd/°C h
kcal/kgmole
m
m3/kgmole
kdJ/h m2 °C
kcal/h

m2

m3

m/s
seconds
kcal/kgmole
kcal/kg
kcal/kgmole
kcal’kg
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Field

°F

Psia
Ibmole
Ib/h
barrel/day
Btu/h
Ibmole/ft3
Btu/lbmole °F
cP

Btu/lb °F
Ib/ft3

Btu/ °F h
Btu/lbmole
ft
ft3/lbmole
Btu/hr ft2 °F
MMBtu/h
ft2

ft3

ft/s
seconds
Btu/lbmole
Btu/lb
Btu/lbmole
Btu/lb

UNIDADES USADAS POR LOS DISTINTOS SISTEMAS DISPONIBLES EN UNISIM

SI

°C

kPa
kgmole/h
kg/h

m3/h

kJ/h
kgmole/m3
kJ/kgmole °C
cP

kJ/kg °C
kg/m3
kJ/°C h
kJ/kgmole
m
m3/kgmole
kd/h m2 °C
GJ/h

m2

m3

m/s
seconds
kd/kgmole
kJ/kg
kJ/kgmole
kJ/kg



Propuesta de trabajo

Encuentre la cantidad de calor que se necesita extraer a la fase vapor del

primer separador para obtener 50 kgmol/h en la fase vapor del segundo

separador.

La corriente de alimentacién al sistema de 100 kgmol/h, se dispone a 150 °C y

1000 kPa y su composicion es:

i- pentano

n- pentano

n-hexano

n-heptano

0.2

0.4

0.25

0.15

Adopte una pérdida de carga en el enfriador igual a 40kPa.

Indique ademas, cual es el flujo del n-C6 en la fase liquida.

Alim

(&

Sep1

Sep2

Enf
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CAPITULO 2

ESTRUCTURANDO LA SALIDA DE INFORMACION

Uso del Workbook

Ya hemos visto que el Workbook despliega, en forma tabular, la informacion de
las corrientes y los equipos involucrados en la simulacion. Pero, si en la
simulacién se tuviesen, por ejemplo, varios intercambiadores de calor vy
nosotros quisiésemos tener una solapa donde se encuentren exclusivamente
estos equipos, deberiamos agregarla. UniSim nos permite incorporar paginas
adicionales, asi como, agregar o borrar variables asociadas a las corrientes y
equipos que se muestran en cada pagina o modificar el formato de esos
valores.

Para comprender las potencialidades de esta herramienta, lo haremos en base

a un problema simple: nos vamos a proponer encontrar
la cantidad de calor que deberemos entregar a
10 kgmol/h de una mezcla equimolecular de propano,
isopentano y n-hexano, disponible a 25 °C y 4 bar, para
obtener un caudal molar de 4 kgmol/h de liquidos. En la

figura 1 se muestra un esquema posible para resolver —
Figura 1. Caso propuesto

el problema propuesto.

Una vez realizada la simulacién, abramos el Workbook. El aspecto de las

distintas solapas depende de la version del simulador que dispongamos, en

este caso, como podemos ver en la figura 2, aparece una solapa Streams

donde se encuentran las corrientes de materia junto a las de energia y otra

para las operaciones unitarias.

No debemos olvidar que el Workbook es, como el PFD, una representacion de

nuestro caso. Por lo tanto, si eliminamos desde él una corriente o equipo,
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posicionandonos sobre su nombre y oprimiendo la tecla de borrado, lo

estaremos haciendo de la simulacion.

File Edit Simulation  Flowsheet m@ﬁu Tools  Window Help
2 W Caalk=he ©loeld

| =/ Workbook - Case (Main) E@@
Mame Alim | Wap Ligq SalCal Qitr |~
apour Fraction 0.0000 1.0000 0.0000 0.6000 <emplyz
Temperature [C] 25.00 7274 72.74 7273 <emphys
Pressure [kPa] 400.0 400.0 400.0 400.0 <emplyz
Molar Flow [kamole/h] 10.00 6.000 4.000 10.00 <emphys
Mazs Flow [kgsh] E74.8 3662 3095 E74.8 <emplyz
Std |deal Lig Vol Flaw [m3/h] 1.109 0.6251 0.4843 1.109 <empty
Heat Flow [k /] -1.662e+006 -7.645e+005 -7.040e+005 -1.469e+008 1.933e+005
Molar Enthalpy [kJ/kgmale] -1.662e+005 -1.274e+005 -1.760e+005 -1.469e+005 <emply
Name = New =
Yapour Fraction
Temperature [C]

Pressure [kPa] ~
=] Streams | Unit Ops
Fluid Pkg | Al A
[ Include Sub-Flovsheets
|:| Show Mame Only
Horizontal b atrix Mumber of Hidden Objects: o

Figura 2. Solapa Streams del Workbook

Si queremos que en el Workbook no aparezca alguna corriente o equipo, lo que
debemos hacer, como veremos mas adelante, es ocultar esos objetos.

En la figura 2 estd seleccionada la corriente Alim. En el sector inferior,
aparecen las operaciones unitarias vinculadas a la misma (si se tratase de una
operacion, aparecerian las corrientes de entrada y salida de la misma). En este
caso, Alim ingresa al calentador Cal y no proviene de ninguna otra operacion.
El simulador indica esto atribuyendo el origen a FeederBlock, que representa el
exterior a la simulacion. Si fuese una corriente producto que no ingresase a
otro equipo, el exterior lo representa como ProductBlock. En todos los casos
especifica a que corriente se refiere, agregando _nombre de la corriente.
Debajo de este sector aparece seleccionada la opcidon Horizontal Matrix, que
permite definir si las corrientes apareceran en columnas, como en este caso, o
en filas.

Si hacemos doble clic sobre cualquier celda, excepto las de los flujos, se abre
la ventana de propiedades de la corriente. Si lo hacemos sobre las celdas de
los flujos, se abre una ventana con las composiciones, en forma de fraccion
molar, masica o volumétrica dependiendo del flujo que se haya elegido. Si se
realiza la misma operacion en el sector inferior sobre las operaciones unitarias

involucradas, se abre la ventana de las mismas.
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Si accedemos a la solapa Unit Ops, nos encontraremos con una ventana que

tiene el aspecto de la figura 3 y desde alli se pueden realizar las distintas

opciones. Si bien es posible, como en el caso de las corrientes, agregar o

borrar una operacion, por sencillez, nosotros lo haremos siempre desde el

PFD. EIl unico botdn realmente util en este caso, es el que nos permite abrir |la

ventana del equipo seleccionado e ingresar o modificar informacién.

= Workbook - Case (Main) E@@|
Mame Object Type Irlst Outlet lgnaored | Cale. Level
Alim
Cal Heater i Salcal | [T 500
Qin
Ligq
Sep Separatar SalCal ] 500
Wap
[ viewuniop | [ addunidp Delete UrnitOp
i Streams  Unit Ops
SalCal
Qin [ Include Sub-Flowsheets

Figura 3. Solapa Unit Ops del Workbook

Cuando el Workbook se encuentra activo, se incorpora en la barra de menu el

elemento Workbook, como lo podemos ver resaltado, en la figura 2.

Los comandos asociados con este menu son los siguientes:

Setup: permite el manejo de las distintas solapas del Workbook, como

veremos mas adelante.

Export: contiene un submenu mediante el cual se puede exportar la

estructura del Workbook o de algunas paginas del mismo.

Import: es la operacion inversa a Export.

Page Scope: permite, en ciertos casos,
mostrar u ocultar los objetos de los
subflowsheets. Lo mejor es hacerlo

activando el botén Include Sub-

Flowsheets, en la solapa activa.
Order/Hide/Reveal Objects:

esta opcion se pueden ordenar y ocultar

mediante

Revealed

liq
Sorting sl
3 Manual Vap
(%) Ascending
) Descending
Move Selection
-~

b4

Keep Flowsheets Together

Hidderr

Figura 4. Ordenamiento en el Workbook

los objetos del Workbook. En la figura 4 podemos ver que hemos ordenado
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los nombres de las corrientes de materia en forma ascendente (la opcién por
defecto es Manual) y que esté oculta la corriente de energia.

Habiamos dicho que podiamos agregar paginas adicionales al Workbook,

campiar as variables  que - se
-1 Setup @

e mm— i muestran en cada pagina o
Unit Clps Mame: |Streams .
e s modificar el formato de los valores.
W ariables . I
m— —— == ] | Esto se hace mediante la opcion
[ Wapour Fraction = 1.4 fized
Temperature 4 zig fig S H
e g etup. Al seleccionarla, aparece
M;ar Flow j sig ;.g p p
Mass Flow 4 ziq fi
S ey | 4513 una pantalla con el aspecto de la
ol iy | £ T _
Save Set As... flgura 5_

En el sector de la izquierda se
Figura 5. Opcion Setup del Workbook

encuentran los nombres de las
solapas existentes en el Workbook, pudiéndose desde alli, borrar alguna de
ellas o agregar nuevas. En el sector de la derecha, ademas del nombre de la
solapa activa y el tipo de objetos contenidos en la misma, se indica el formato
(exponencial, un numero fijo de decimales o un numero de digitos
significativos) y la precisién con el que se veran los valores de las variables.
Esto ultimo se puede modificar con el botén Format.
Veamos ahora como se puede agregar una nueva solapa. Supongamos que
queremos generar una con la densidad molar y el peso molecular de las
corrientes. Estas son propiedades de corrientes de materia, por lo cual
deberemos generar una solapa que contenga s6lo objetos de ese tipo vy, luego,
hacer que se muestren esas propiedades.

Para hacerlo, oprimamos el boton Add del sector de  gymr—"— L ER

la izquierda de la ventana de la figura 5 y se abrira || = St A

b aterial Stieam

Unit Dperations

Wessels

Heat Transfer Equipment
Fiotating Equipment
Piping Equipment

Solids Handling O peratior
Reactors

Prebuilt Colurnrs

Short Cut Columns
Sub-Flowsheets

Logical Dperations

oprimamos el boton OK (Figura 6). Al cerrarse la Electobie Equipmert

< >

otra ventana que nos permitira seleccionar el tipo de
objetos que contendra la nueva solapa.
Expandamos el icono Streams para visualizar los

subitems, seleccionemos Material Stream vy

2 O O R

v

ventana retornamos a la anterior, donde si lo

. Figura 6. Agregando solapas
deseamos, podemos cambiar el nombre que el I ared P
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simulador da a la nueva solapa, por “Otras Prop” y borrar todas las variables
por defecto con el botéon Delete del grupo Variables del sector inferior de la
ventana.

Ahora concretemos lo que nos propusimos oprimiendo el botéon Add y desde la
nueva ventana elijamos, primero, la densidad molar, como podemos ver en la

figura 7 y oprimamos el botén OK.

Repitamos el procedimiento para el peso

Vil molecular.

tdasz Higher Heating ' alue ~

td ags Lower Heating % alue Add . L .,

Eigﬂﬁla Si esto ultimo lo hubiéramos hecho en la
aster Comp Molar Flow

td agter Comp Male Frac ., .
mgggg;ggggggmggg solapa Streams no hubiéramos tenido
telt [ndex

Mo Entar necesidad de generar una nueva. El
olar Entropy

Molar Flove W ariable Filter:

Vit v smiion v | procedimiento adoptado ha sido al sélo

Description Malar Density

efecto de ver como generar una nueva
Figura 7. Agregando una fila solapa.
Del mismo modo podriamos agregar la composicion de las corrientes,
explicitando la totalidad de los compuestos o sélo de algunos.

Una vez estructurado el Workbook, podemos imprimir la informacién contenida,
en forma parcial o en su totalidad. Para ello, es necesario tenerlo abierto y

desde la barra del titulo, con el botdn derecho del mouse seleccionar Print

Datasheet.
Se abre una Ventana como la de la A Select Datablock(s) to Print for Workbook “Case (M... |:|@@
figura 8 y desde alli podemos elegir las | |#alatde Datsblocks ,
g y p g = All Pages Select All
paginas a imprimir, optar por imprimir i et oFie
¥/ Urit Opss [ Specs Only

sélo los objetos contenidos en las .

)
baginas selecclonadas sobre 105 QUS || atsiumey auinizose,

. g T will appear here when selected. -

hemos realizado alguna especificaciéon ?
(opcidbn Specs Only) o generar un Figura 8. Opciones de impresion

archivo de texto en lugar de enviarla directamente a la impresora. Usando el
boton Format/Layout podemos elegir el sistema de unidades en el que se
expresaran los resultados impresos, asi como ciertos aspectos formales de la
salida, tal como marcar aquellos valores que hemos introducido como

especificacion.
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)
Otra forma
es oprimir

el botén

derecho,
teniendo
seleccio-

nadala

corriente
en el PFD.

—

Si lo deseamos, podemos imprimir sélo la informaciéon de una corriente. Para
ello, una posibilidad es situarnos, en el Workbook, en cualquier celda de la
columna de la corriente deseada y oprimir el boton derecho del mouse. Al
hacerlo, podremos seleccionar, en la ventana que se ha de abrir, la informacion
que deseamos imprimir: Worksheet (Condiciones, composicion, propiedades,

etc.), Attachments (Operaciones unitarias y utilidades), User Variables, etc.

Reportes

Otra forma de imprimir la informacion de la simulacion, en forma personalizada
y en el orden que el usuario lo desee, es usando la opcion Tools|Reports del
menu. Al hacerlo, se abre una ventana desde la cual se puede crear un
“reporte” o editarlo, si ya existe uno.

Si elegimos crear uno, en el proximo paso podriamos cambiar el nombre que el
simulador da por defecto, pero lo imprescindible es seleccionar la informacién
que se incluira en el informe. Para ello debemos oprimir el botdén Insert
Datasheet, tras lo cual aparece una ventana, como la de la figura 9. Alli se
encuentran dos botones de radio que permiten mostrar, para una posterior
eleccion, los objetos en forma individual o por categorias (Stream, Unit
Operations, Vessels, etc.), pudiéndose, en este caso, desplegar las distintas

alternativas.

-l Select Datablocks for Datasheet

Source for Datablocks Available Datablocks

(%) Pick a Specific Object by Mame () Pick Al Objects of a Given Type =¥ Design ~ Add

Flowsheets Objects Filter I Connections

N TETT| | <workback - M ain> A @A ¥ Parameters
Alirm () Streams ¥ Uszeraniables
G 8 EQS.EEE i |'; \F,Lahzgh ; ool
SalCal O Utilitizs 7P Df[ i -
_\-fa () Reactions ? Ll
Sep ) 8 g::;m [ Mokes b
Legd%Blockt__Allm Checked Datablocks will be included in the [ atasheet.
P alg rtDBleerllﬂesL' Datablock s with trailing ellipses have additional options
P:gdzng Iggk_\-"ED w that will appear here when selected.

Figura 9. Seleccién de la informacion a imprimir en el reporte
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Si se elige la primera de las opciones, aparecera un filtro, a través del cual se
restringe la lista a los objetos de un mismo tipo.

Tengamos presente que, si se elige por categoria, se imprimiran todos los
objetos de la misma.

Una vez elegido el objeto, con el boton Add, lo agregamos al conjunto a ser
impreso; pero antes de hacerlo, debemos elegir la informacion que se ha de
imprimir. Esto lo hacemos desde el sector de la derecha, donde aparecen las
distintas solapas propias de la ventana del objeto, con sus opciones, que se
pueden desplegar u ocultar.

Tengamos en cuenta que la informacién contenida en una opcién se imprime
en forma completa. Si, por ejemplo, para las corrientes de materia,
seleccionamos la opcion Conditions de la solapa Worksheet, no podremos
evitar que en el informe aparezca la entalpia molar de las corrientes, aunque
este valor no nos interese. En este sentido, la impresion del Workbook nos da
mas flexibilidad.

Asimismo, las eliminaciones que hagamos para un objeto determinado, seran
validas para todos los objetos del mismo tipo.

Por ultimo, y como un detalle, podemos ver que es posible imprimir desde aqui,
algunas o la totalidad de las paginas del Workbook, al igual que lo haciamos,

oportunamente, con la orden Print Datasheet.

Tablas en el ambiente de trabajo

En el ambiente de trabajo, complementando la informacién del PFD, podemos
incorporar tablas con el valor de las variables de corrientes especificas o de la
totalidad de ellas.

Si deseamos generar la de una corriente en particular, nos posicionamos sobre
ella y desde el menu que se despliega al oprimir el boton derecho del mouse,

elegimos Show Table.
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Al hacerlo aparece, junto a la corriente, un cuadro donde se muestran los datos
de temperatura, presion y flujo molar de la misma. Esta informacion la podemos
modificar, removiendo o agregando otras variables.

Supongamos que vamos a reemplazar el flujo molar total por los

correspondientes a cada uno de los compuestos.

Para. hacerlo, nos ubicamos

Dosolpin Voke useset. | Msnwnane | SODIe la tabla y desplegamos,
| Pressure 400.0kPa Show Labels Va .
Molar Fow 5,000 kgmole/h con el botdén derecho, un menu
[¥] Show Border
wsewuns | d€  alternativas, del que
Format... . . .
seecOnb | @legimos View Properties. Se

. - _ despliega, entonces, una
Figura 10. Seleccioén de las variables de la tabla

ventana como la de la

figura 10. Alli nos ubicamos sobre Molar Flow y la eliminamos. Luego, con el

boton Add Variable, vamos incorporando los caudales molares individuales,

eligiendo, en la ventana que se despliega, la variable Comp Molar Flow para

cada uno de los compuestos. var

La tabla nos quedara como la que | Temperature 7274 | C
Pressure 400.0 | kPa

Camp Molar Flow (Propane) 2.9538 | kgrmoledh
Si, en cambio, deseamos que la tabla | comp Molar Flow (i-Pentane) | 1.9630 | kgmoledh

contenga la totalidad de las | Comp Molar Flow (n-Hexane) | 1.0832 | kgmole/h
Figura 11. Aspecto de una tabla

muestra la figura 11.

corrientes, podemos hacerlo
oprimiendo el boton derecho del mouse en el ambiente de trabajo, seleccionar
Add Workbook Table en el menu que se despliega y elegir la solapa del
Workbook que deseamos mostrar. Tengamos presente que el simulador admite
generar tablas soélo de aquellas solapas vinculadas a corrientes, con la
estructura que hemos definido para ellas.

Ambos tipos de tablas se pueden ocultar o borrar como se lo hace con
cualquier objeto del PFD.
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Estudios de variaciones: DataBook

En la figura 11 vemos que el flujo molar de propano en la fase vapor es de
aproximadamente 3 kgmol/h, que corresponde a un aporte de calor en Qin de
1,933 10° kJ/h.

Podria interesarnos ver como se modifica el flujo de ese compuesto en esa
fase, cuando se varia Qin. Obviamente, una forma sencilla seria cambiar
directamente el valor del Heat Flow, repitiendo el procedimiento tantas veces
como valores diferentes quisiéramos analizar.

UniSim dispone de una herramienta que permite hacer automaticamente estos
cambios dentro de un rango determinado y muestra los resultados, para las

variables seleccionadas, en forma tabular o grafica.

El acceso a esta herramienta se EREEED B
Ayailable Data Entries
realiza desde la opcion DataBook del e =
menu Tools. Al hacerlo, se abre una
ventana como la de la figura 12. En la
. .
solapa Variables, presionamos el
[ nsert Dbiect nd Variable Groups... | [ Inser Object And Varicble Fais... |
boton Insert para elegir las variables
™ Variables |_Process Data Tables | Stip Charts | _Data Recorder ] Case Studies_bec Soenarios |

que integraran el estudio.
Figura 12. Solapa Variables del DataBook

Al hacerlo, aparece una ventana en la

que iremos definiendo el objeto al que pertenece cada variable, por ejemplo,
para Qin, la variable en este caso es Heat Flow. Podria ser necesaria una
especificaciéon adicional como ocurre cuando elegimos el caudal molar de
propano, donde, sucesivamente, seleccionaremos el objeto Vap, la variable
Comp Molar Flow, para luego, especificar que se trata de propano, como
podemos ver en la figura 13. Cuando completamos esta operacion, damos OK
y el simulador vuelve a la ventana general del DataBook.

Alli debemos ir a la solapa Case Studies para definir los casos a analizar y, en
cada uno de ellos, identificar las variables que se consideran, segun su
naturaleza, y establecer los limites y el paso de la o las variables

independientes.
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Variable Navigator: |:|@@

Flowshest Object ariable Wariable Specifics
Case |GETTN | Ali BO Std Yol Flow - Overall A | | FPentane
Lig BO Std ol Flaw - W ater n-Hexane
din BO Surface Tension 1o . .
SalCal B0 Viscosity Coefficient 4 Dot =
P | B0 Viscosity Coefficient B oy
Cal BO *w ater Cut O st
Sep BO ‘water Oil Fatio 2=
. FeederBlack_alim B0 Watson K, O Unitdps
Navigator 5cope ProductBlock_Lig Calculation Lewvel O Logicals
ProductBlock_ap Comonarmer Incarporation Columnd
8 Elowsheel Comp K Yalue - Heawy Liquid 8 ED L:mn =
3 BC"S? Comp K, Value - Light Liquid G
a3 Comp K %alue - Ligl / Lig2 _
) Ultility Comp K Value - Mized Liquid
Comp Mazs Flow = .
Comp Mass Frac “ariable Filter:
v Simulation W
Coron Mol Frae
Variable Description: Carnp kolar Flow [Propane]

Figura 13. Seleccion de las variables en el DataBook

En este caso vamos a considerar como variable independiente el aporte de
calor y como variable dependiente al caudal molar de propano.

Debemos permitir que se modifique el valor en Qin, lo que en la simulacién tal
como se ha realizado hasta aqui, ese es un valor calculado. Para permitirlo,
quitemos la especificaciéon que introdujimos en el flujo molar de la fase liquida.
En general, el problema debera tener tantos grados de libertad como variables
independientes se vayan a establecer, o, si no los tiene, las variables que se
fijaran como independientes deben estar especificadas como datos. Esta ultima
alternativa es la mejor, ya que siempre se contara con un caso base inicial.
Para nuestro analisis se puede ver que el punto de burbuja de la corriente de
ingreso al separador, requiere un aporte de calor algo menor a 1,2 10* kJ/h y el
de rocio algo superior a 3 10° kJ/h, por lo cual, tomaremos como limites para el
andlisis los valores 2,5 10* kJ/h y3 10° kJ/h. En la definicion del limite inferior
se ha considerado la conveniencia de disponer de caudales molares
apreciables.

Ahora debemos definir el caso. Para hacerlo oprimimos el boton Add de la
solapa Case Studies, donde nos encontramos. La naturaleza de las variables,
dependientes e independientes, se fija seleccionando la casilla
correspondiente. Luego, con el botdén View, accedemos a otra ventana donde,
ademas de poder personalizar el nombre del caso, debemos ingresar los
limites y el paso de las variables independientes o la cantidad de puntos a

considerar en el analisis.

-31-



En nuestro caso vamos a tomar 11 valores, con lo cual el ingreso de la

informacion tiene la forma que podemos ver en la figura 14.

1 Case Studies Setup - Main

Caze Studies

|Ease Study 1 | Mumber of States 11
[ Step Dovrwward State Input Type
‘W ariable Lows Bound High Bound Step Size Usze Log Step | Ma. of Points
Uin - Heat Flow | 2500e+004 kJ/h | 3.0002+005 ki/h | 2 750e+004 kt/h r 1

Independent Yariables Setup | Display Properties J

Failed States J

Add ][ Delete ]l Results... ]

Figura 14. Definicion de parametros de la variable independiente

Una vez que completamos esta informacion, se habilita el boton Start, que

realiza el estudio solicitado. El boton Result nos permite ver los resultados

obtenidos en forma grafica o tabular, segun sea la opcién que elijamos, como

observamos en la figura 15.

1 Case Studies - Main

s Case Study 1

5 =
=

2 =

R =~

R o

-

¥ Qi - Heat Flow ()

t Casze Study 1
Orae

() Giaph () Transpose Table

Figura 15. Resultados del caso en estudio
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- UniSim Design Operations Guide
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CAPITULO 3

SELECCION DE MODELOS TERMODINAMICOS

Introduccion

Cualquier simulacién de un proceso requiere disponer del valor de las
propiedades fisicoquimicas y termodinamicas de las mezclas de compuestos
que circulan, o han de circular, entre los distintos equipos de la planta, en todas
las condiciones de composicion, presion y temperatura que puedan llegarse a
verificar en la operacion de la misma.

Esto, obviamente, es practicamente imposible y debemos hacer uso de
técnicas de prediccion que permitan estimar esos valores.

La adecuada seleccidén de estas técnicas sera crucial para un calculo preciso
de los equipos y corrientes de la planta simulada.

Esto es, no basta con que nuestro simulador cuente con los mejores algoritmos
de calculo, los mas rapidos y estables. Si hemos realizado una eleccion
incorrecta del método de prediccion de propiedades los resultados que
obtengamos en la simulacion tendran poco o nada que ver con la realidad.
Resulta obvio que es imposible realizar una consideracién pormenorizada de
todas las posibles mezclas de compuestos que pueden presentarse en la
simulacién de una planta quimica, a fin de poder establecer el método de
prediccion mas adecuado para cada una de ellas. Solo podemos abordar la
cuestion en forma general, tratando de establecer criterios de seleccion y
analisis, con un rango de validez mas o menos amplio.

Antes de hacerlo, detengamonos a considerar el comportamiento de los
compuestos y sus mezclas, en particular el equilibrio liquido vapor (ELV),

desde un punto de vista molecular.
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El ELV y las interacciones moleculares

Cualquier propiedad de un compuesto o de una mezcla de ellos esta
determinada por las fuerzas que existen entre los atomos, dentro de las
moléculas, y entre éstas, en la masa del compuesto o mezcla.

De nuestros cursos de Quimica General podemos recordar la justificacion del
comportamiento “anémalo” del agua —un liquido en condiciones normales de
presion y temperatura, cuando deberia ser un gas— como consecuencia de
fuerzas intermoleculares que otorgaban al compuesto una cohesion particular.
El agua es un caso particular de moléculas polares. En ellas existen enlaces
covalentes entre atomos de diferente afinidad eléctrica. Los electrones
compartidos, entonces, se desplazan hacia el atomo mas electronegativo (el O
en el caso del agua) volviendo electropositivo el otro extremo del enlace. Sobre
este dipolo apareceran fuerzas de atraccidén entre el extremo positivo de una
molécula y el negativo de otra.

El hidrégeno es, quizas, el caso paradigmatico, con la formacién del llamado
enlace o puente de hidrégeno con otros atomos electronegativos ademas del
oxigeno, como el fluor, el cloro o el nitrogeno.

En otros casos la molécula es no polar, como en los hidrocarburos alifaticos,
por ejemplo. Alli, la electronegatividad del carbono es baja y, en consecuencia,
el enlace covalente no se polariza y aunque esta presente el hidrégeno no se
verifica la existencia de puentes.

No obstante, existen otro tipo de fuerzas a nivel molecular, las tipo van der
Walls, repulsivas a corta distancias y de atraccion al separarse las particulas.
No es la intencion de este capitulo ahondar sobre estas cuestiones pero si
tenerlas en cuenta como para poder abordar la seleccion del método de
prediccion de propiedades con una cierta sustentacion tedrica.

En principio, podriamos comenzar por ejemplificar lo dicho sobre la
interrelacion de las propiedades de los compuestos y las fuerzas existentes a
nivel molecular considerando el punto de ebullicion normal de los 10 primeros

hidrocarburos alifaticos normales.
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En la figura 1 se encuentran graficados tales valores. De algun curso
introductorio de Quimica general quizds recordemos la mencion de la
dependencia de esas temperaturas con el peso molecular de los compuestos.

Sin embargo, no se trata de una consecuencia de la accion de fuerzas de tipo
gravitacional, como se puede deducir de la figura 2, donde se han representado
los puntos de ebullicidn normal de los isbmeros n-pentano, 2-metilbutano y

2,2 dimetilpropano, de peso molecular 72 y con 0, 1 y 2 cadenas laterales,

respectivamente.
oK °K
500 320
*
400 o
. 310 ¢
300 Pam—
- 300 *
200 .
100 . 290
0
0 ; 4‘1 e; t; 10 280 ‘ *
0 1 2
N°de C Cadenas laterales
Figura 1. PEb vs longitud de cadena Figura 2. PEb de isébmeros de C5

Una linea de pensamiento que permite explicar lo que se muestra en ambos
graficos parte de la consideracidon de las fuerzas intermoleculares que existen
en el seno de los hidrocarburos.

Si tomamos dos moléculas del compuesto C,Hzn+2 de la figura 1 es facil ver que
existen n? interacciones C > C, n(2n+2) C > Hy (2n+2)?* H > H. Es obvio que,
a medida que aumenta el numero de atomos de C se incrementan las
interrelaciones y, por ende, las fuerzas a nivel molecular.

Esto se traduce en un aumento del punto de ebullicion o, lo que es equivalente,
en una disminucién de la presion de vapor.

Aparentemente, con lo anterior podriamos explicar el comportamiento de la
figura 1 pero no el de la 2. Sin embargo, si tenemos en cuenta que la existencia
de cadenas laterales “enmascara” la presencia de algunos atomos (el C sobre
el que estan ubicadas, por ejemplo), este ocultamiento parcial debilita las

interacciones de esos atomos con los de las otras moléculas. Es de esperar,
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por tanto, que, a medida que aumenta la ramificacién, baje el punto de
ebullicion.
Podemos aplicar estas lineas de razonamiento a las mezclas binarias, por ser
las de tratamiento mas sencillo y, luego, extender, como criterios heuristicos,
las conclusiones obtenidas a mezclas multicomponentes.
Ahora la cuestion basica a considerar sera cdmo se ven afectadas las fuerzas
intermoleculares que existen, en estado puro, en un compuesto A por el
agregado de B, el otro integrante de la mezcla binaria.
Obviamente, a muy bajas concentraciones de B los efectos no resultaran
notorios pero lo que nos interesa es analizar la gama completa de
composiciones.
Al agregar a A una cantidad significativa de B nos podemos encontrar frente a
alguna de estas tres situaciones:
¢ la interaccion entre las moléculas de A y de B en la mezcla es similar a la
que existe entre las moléculas de A o B en estado puro;
¢ lainteraccion entre las moléculas de A y de B en la mezcla es mas débil que
la que existe entre las moléculas de A o B en estado puro;
¢ la interaccion entre las moléculas de A y de B es mas fuerte que la que
existe entre las moléculas de A o B en estado puro.
En el primer caso, el comportamiento de la mezcla seguirda una ley de
caracteristicas aditivas, como la de Raoult para el caso del equilibrio liquido-
vapor
yP=px =12

sat

=>P=p7 X+ pgat(1_x1)

y a una determinada temperatura la presion total en la fase gaseosa es una
combinacion lineal de las presiones de vapor de los componentes puros. En
estos casos, el comportamiento de la mezcla se considera ideal.

Consideremos, por ejemplo, la mezcla de dos alcanos normales. La estructura
de las moléculas permite augurar que las interacciones entre atomos de
moléculas de hidrocarburos diferentes seran similares a las que existen entre
moléculas del mismo hidrocarburo. Esto se reforzara cuanto menos diferencia

exista en el nimero de atomos de C.
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En las otras dos situaciones planteadas para la mezcla de A con B existe una
desviacion de la idealidad. Cuando la interaccion es mas débil, la presion de la
fase gaseosa sera mas alta que la que corresponderia al comportamiento ideal.
Tendremos, en consecuencia, un apartamiento positivo de la ley de Raoult. La
mezcla resulta ser mas volatil que si fuera ideal y, de existir un azeétropo, este
tendra una temperatura de ebullicibn menor que la de cualquiera de los
componentes puros.

En el otro caso existe un apartamiento negativo debido a una mayor afinidad o
interaccion entre una molécula de A y una de B que entre dos moléculas de A o
dos de B.

La mezcla es menos volatil y, si existe un azedtropo, tendra un punto de
ebullicion superior al de los compuestos puros.

La desviacion positiva se produce, tipicamente, en la mezcla de una sustancia
polar como agua o alcohol y una no polar, como un hidrocarburo.

Para el otro caso, una mezcla binaria con desviacion negativa de la ley de
Raoult puede ejemplificarse con acetona y cloroformo. Aqui existe una
molécula, el CIsCH, que tiene un “exceso” de atomos electronegativos, o
dadores: tres Cl con un unico atomo de H disponible para formar puentes. En el
otro compuesto, CH3;COCHj3, se produce la situacion inversa, un oxigeno frente
a seis hidrégenos. En consecuencia, la mezcla equilibrara estas asimetrias,
aumentando las fuerzas intermoleculares respecto de los compuestos puros y
habra un aumento del punto de ebullicién o, lo que es o mismo, un descenso

de la presién de vapor.

Termodinamica del ELV — Métodos de prediccion

El equilibrio termodinamico entre las fases vapor y liquida de un sistema
multicomponente requiere tres condiciones:
e equilibrio térmico, para lo cual la temperatura debe ser igual en ambas fases;

e equilibrio mecanico, que implica igualdad de la presion en ambas fases;
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e equilibrio quimico, que exige la igualdad de la fugacidad en la mezcla de
cada componente en cada fase.

Esta ultima condicion se expresa de distintas maneras, segun el grado de

idealidad que se admita para el sistema. Asi:

a) Si ambas fases se comportan en forma ideal, el equilibrio se plantea a través

de la ley de Raoult

sat

yiP =Xp,

b) Si existe una ligera o0 moderada no idealidad en ambas fases se puede
utilizar una formulacion del equilibrio que incluye sendos coeficientes de
fugacidad ¢, los que se calculan a partir de una ecuaciéon de estado para

sistemas reales:
¢iVYiP = ¢|inP

c) Si la fase liquida presenta una marcada no linealidad, por ejemplo, debido a
la existencia de puentes de hidrégeno, acudiremos al modelo de soluciones, a

través del coeficiente de actividad y:

yi¢|VP =7 X ¢|8at p'sat POY;

En la expresion anterior se agrega, ademas, el factor de Poyting POY;, que
permite tener en cuenta la influencia de la variacién de la presion entre la
presion de vapor p*®'y la del sistema P.

d) Debemos tener presente que el apartamiento de la idealidad se produce en
la fase liquida en condiciones de presion y temperatura menos severas que
para la gaseosa; esto es, la fugacidad en el vapor se sigue expresando por y; P
pero en el liquido se requiere hacer uso del modelo de soluciones. Tendremos,
en este caso, una ley de Raoult modificada como expresion de la igualdad

entre fugacidades:
yiP =7 x p™

La consideracion del ELV en el caso de gases como el N, merece un parrafo
aparte. En este caso, se trata de un gas que se encuentra disuelto en el liquido

y la fugacidad no tiene relacion, como antes, con un cambio de fase, por lo que
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corresponde aplicar una extension de la ley de Henry mas que la de Raoult.

Asi, para esos casos, la igualdad de fugacidades quedara expresada como:
¢\i/yiP = Himixxi

Como dijimos, los coeficientes de fugacidad se calculan a partir de ecuaciones
de estado para sistemas reales. En los simuladores de proceso existe a
nuestra disposicion un gran numero de tales ecuaciones. Las mas comunes
son:

e Soave-Redlich-Kwong (SRK) y sus variantes

e Peng-Robinson (PR) y sus variantes.

Todas estas ecuaciones requieren el uso de coeficientes de interaccién
binarias para considerar adecuadamente las mezclas multicomponentes. La
amplitud y calidad de la base de datos disponible en un simulador en particular
determinara, como es obvio, el ajuste de los resultados que obtengamos,
siempre dentro del rango de validez de aplicacion del método elegido.

Para el calculo de coeficientes de actividad disponemos, en general, de varias
alternativas:

e Ecuacién de Wilson

e Ecuaciones de Margules

e Modelo Non Random Two Liquids (NRTL)

e Modelo UNIversal QUAsi Chemical (UNIQUAC)

¢ Modelo UNIquac Functional group Activity Coefficient (UNIFAC).

Las cuatro primeras metodologias requieren, para su aplicacion, valores
experimentales de parametros de interaccion entre los compuestos de la
mezcla en tanto que UNIFAC es un método predictivo, basado en la
contribucion de grupos, por lo que se transforma en una alternativa valiosa

cuando la informacion experimental es escasa.
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Recomendaciones de uso

Lo que sigue es, en su mayor parte, una reelaboracién de las recomendaciones

realizadas por G.J.Suppes del Departamento de Ingenieria Quimica de la

Universidad de Missouri-Columbia para la seleccion de la metodologia de

calculo del equilibrio liquido-vapor (ELV) o liquido-liquido (ELL).

a) Cuando la temperatura reducida de Ila mezcla, calculada como
Tr=T/ZXzTc;, es mayor que 0.75 y no se prevén fases liquidas inmiscibles,
se debe usar una ecuacién de estado como SRK o PR, privilegiando
aquellas que cuentan con datos experimentales en la base de datos del
simulador. De acuerdo a Hyprotech, PR es preferible a SRK, aunque existen
opiniones en contrario.

b) Cuando Tr es menor que 0.75 se debe usar un modelo de solucion para la
fase liquida y una ecuacién de estado para el vapor.

c) Cuando solo se prevé una unica fase liquida, las mejores elecciones para las
alternativas de modelos de solucién son
e NRTL para mezclas organicas con presencia de agua
e Wilson para el resto, aunque algunas fuentes (VirtualMaterials Group)

recomiendan la ecuacion de Margules para mezclas de hidrocarburos
aromaticos.

d) En aquellas situaciones donde pueda producirse ELL debe usarse NRTL,
siempre suponiendo que se cuenta con coeficientes de interaccion o se los
puede estimar.

e) Cuando no se puede disponer de coeficientes de interaccion (experimentales
o estimados) para usar con Wilson o NRTL, se debe utilizar el modelo de
solucion UNIQUAC con la prediccion de los coeficientes de interaccion
binaria mediante UNIFAC.

f) Algunos autores recomiendan la realizacién de graficas xy, Txy 6 Pxy para
cada par de compuestos presentes en la mezcla y observar si en los mismos
aparecen “comportamientos” extrafios (picos o quiebres agudos, segmentos
planos, etc.). Si nada de ello ocurre, la metodologia elegida para predecir el

equilibrio es adecuada.
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Existen otras recomendaciones, como las de la tabla 1, donde se indica el

modelo de coeficientes de actividad

recomendado por la empresa

VirtualMaterials, proveedora de paquetes de propiedades, para su uso en

simulacion para distintos tipos de mezclas.

Tipo de mezcla Modelo recomendable
Compuestos organicos con presencia de agua NRTL
Alcoholes o en mezclas con fenoles Wilson
Alcoholes, cetonas y éteres Margules
Hidrocarburos C4 — C18 Wilson
Hidrocarburos aromaticos Margules

Tabla 1. Modelos recomendados por VirtualMaterials

La tabla 2 se refiere a la aplicabilidad de métodos de coeficientes de actividad

en distintos sistemas, asi como la posibilidad de extender la informacién

disponible a condiciones distintas de las originales.

Aplicacion Margules | van Laar | Wilson | NRTL | UNIQUAC
Mezclas binarias A A A A A
Mezclas multicomponentes AL AL A A A
Sistemas azeotropicos A A A A A
Equilibrio liquido-liquido A A NA A A
Sistemas diluidos ? ? A A A
Sistemas autoasociativos ? ? A A A
Polimeros NA NA NA NA A
Extrapolacién ? ? B B B
A: aplicable  NA: no aplicable AL: aplicacion limitada  ?: cuestionable  B: bueno

Tabla 2. Aplicabilidad de los métodos de coeficientes de actividad
Fuente: Honeywell

La tabla 3 muestra los paquetes basicos recomendados en funcién del tipo de

proceso.
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Tipo de Proceso Paquete Termodinamico recomendado

Deshidratacion de TEG PR

Acuoso acido Sour PR

Procesamiento de gas criogénico PR, PRSV

Separacion de aire PR, PRSV

Torres atmosféricas de crudo PRy sus variantes, Grayson Streed (GS)
Torres a vacio PRy sus variantes, GS, Braun K10, Esso
Torres de etileno Lee Kesler Plocker

Sistemas con alto contenido deH2 PR, Zudkevitch-Joffee (ZJ), GS
Reservorios PR y sus variantes

Sistemas de vapor ASME Steam, Chao Seader, GS
Inhibicion de hidratos PR

Productos quimicos Modelos de actividad, PRSV

Alquilacion de HF PRSV, NRTL

:gi;r;):rtla_'ucr:c;s-agua (alta solubilidad del Kabadi Danner

Separaciones de hidrocarburos PR, SRK

Aromaticos Wilson, NRTL, UNIQUAC

:(i:c:izgﬁﬁ;itl):)ros sustituidos (cloruro de vinilo, PR, SRK

Produccion de éter (MTBE, ETBE, ter-amil

metil eter TAME) Wilson, NRTL, UNIQUAC

PR, SRK o Wilson, NRTL, UNIQUAC (segun
la tecnologia de produccion)

Produccion de acido tereftalico Wilson, NRTL, UNIQUAC
Planta de amoniaco PR, SRK

Plantas de etilbenceno / estireno

Tabla 3. Paquetes recomendados en funcion del proceso
Fuentes: Honeywell, ASPENTech

ASPENTech ha propuesto una guia para la seleccién de los paquetes de
propiedades segun el tipo de compuestos y las condiciones operativas. Lo que
sigue es un seudocdédigo que hemos elaborado a partir del esquema original de
ASPEN, considerando los paquetes disponibles en UniSim Design.

1.- Si los compuestos son no polares ir a 4.

2.- Silos compuestos son polares no electrolitos ir a 5.

3.- Con electrolitos, usar un paquete especifico. Fin.
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4.- No polares
a) Si la totalidad de los componentes no son hipotéticos, usar PR, SRK,

Lee-Kesler-Plocker. Fin. Si no
b) Si la presién de la mezcla de componentes reales y pseudocomponentes
es
- Superior a 1 atm usar CHAO-SEADER, GRAYSON. Fin.
- Menor a 1 atm usar IDEAL. Fin.
5.- Polares no electrolitos
a) Si la presion es inferior a 10 bar
al) Si se dispone de parametros de interaccion (en la base de datos o
suministrados por el usuario)
a1.1) Si se prevé que el equilibrio sera liquido-liquido usar: NRTL,
UNIQUAC y sus variantes. Fin.
a1.2) Si se prevé que el equilibrio sera liquido-vapor usar: WILSON,
NRTL, UNIQUAC vy sus variantes. Fin.
a2) No se dispone de parametros de interaccion, usar UNIFAC. Fin.

b) Si la presién es superior a 10 bar
b1) Si se dispone de parametros de interaccion usar métodos

correlativos. Fin.
b2) Si no se dispone de parametros de interaccién usar métodos

predictivos. Fin.
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PREDICCION DE PROPIEDADES: METODOS DISPONIBLES EN UNISIM DESIGN

UniSim Design dispone de los siguientes modelos para realizar los calculos

térmicos y de transporte para todas las fases:

Ecuaciones de Estado
BWRS

GCEOS

Glycol Package
Kabadi-Danner
Lee-Kesler-Plocker
MBWR
Peng-Robinson
PR-Twu

Modelos de Actividad
Chien Null

Extended NRTL
General NRTL
Margules

Chao Seader

Chao Seader
Modelos de Presion de Vapor
Antoine

Braun K10
Miscellaneous

Amine Pkg

ASME Steam

Clean Fuels Pkg USD
DBR Amine Pkg

PRSV

Sour SRK

Sour PR

SRK

SRK-Twu
Twu-Sim-Tassone
Zudkevitch-Joffee

NRTL
UNIQUAC
van Laar

Wilson

Grayson Streed

Esso Tabular

Infochem Multiflash

NBS Steam
Neotec Black Oil
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Ecuaciones de estado

Cuando se elige una ecuacion de estado, debe especificarse el método que se
desea usar para el calculo de entalpias. Existen dos opciones: 1) Ecuacion de
estado o 2) Lee-Kesler.

La primera opcion usa el método propio de la ecuacién de estado seleccionada;
en cambio, al elegir Lee-Kesler, se usa la ecuacién de estado para los célculos
de equilibrio LV y la de Lee-Kesler para el calculo de entalpias y entropias. Los
resultados obtenidos por Lee-Kesler son comparables a los hallados por las
ecuaciones de estado estandares de UniSim y tiene idénticos rangos de
aplicabilidad, pero las entalpias calculadas con la segunda opcion pueden ser
ligeramente mas exactas en sistemas con hidrocarburos pesados.

Cuando se elige alguno de los paquetes PR, Sour PR, SRK o Sour SRK debe
optarse por alguna de las maneras de calcular las densidades de los liquidos:
a) EOS Density y b) Smooth Liquid Density.

En versiones anteriores los paquetes citados usaban el modelo Costald para el
calculo de la densidad del liquido. Este método sélo se aplicaba cuando la
temperatura reducida era inferior a la unidad. Cuando Tr era superior a uno, la
densidad del liquido se calculaba de acuerdo a la ecuacion de estado. Esto se
traducia en una discontinuidad en los valores de densidades, lo que
ocasionaba problemas, especialmente en el modo dinamico.

Si se elige la segunda opcion, entre Tr = 0.95 y Tr =1, UniSim Design interpola
entre el modelo Costald y la ecuacién de estado, dando un valor alisado para la
densidad.

1) Soave-Redlich-Kwong (SRK) y variantes

La ecuacidon SRK original puede usarse para hidrocarburos y gases livianos a
presion atmosférica o superior. Los valores obtenidos para distintas
propiedades termodinamicas son razonablemente precisos para su uso
ingenieril, por lo que goza de una amplia aceptacion en el campo de la

simulacién de procesos.
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Modelo Zudkevitch-Joffee

El modelo Zudkevitch-Joffee es una modificacion de la ecuacién de estado RK.
Mejora la prediccion del equilibrio liquido vapor de hidrocarburos y de sistemas
que contienen hidrégeno.

La ventaja principal de este modelo es la capacidad de predecir la presion de
vapor de compuestos puros y la simplificacion del método para determinar los
coeficientes requeridos para la ecuacion. Los calculos de entalpia son
realizados usando el método de Lee-Kesler.

Modelo Kabadi-Danner

El modelo Kabadi-Danner es una variante de la ecuacién SRK; mejora los
calculos del equilibrio LLV para sistemas hidrocarburo/agua, particularmente en
aquellos con escasa presencia de agua.

2) Peng-Robinson (PR) y variantes

Esta ecuaciéon, al igual que SRK, goza de una amplia aceptacion en
aplicaciones de la industria del gas, petroleo y petroquimica.

Al seleccionar la ecuacion de estado Peng-Robinson, debe elegirse una de las
dos variantes disponibles: UniSim Design y Standard.

La variante Standard es una modificacién de la ecuacién RK y representa con
mayor exactitud los sistemas con gas natural. Ademas, estima mejor las
densidades de los liquidos.

UniSim Design es similar a la original pero introduce algunas mejoras, lo que
permite extender el rango de aplicacidon y representar mejor el ELV de sistemas
complejos.

Peng-Robinson Stryjek-Vera (PRSV)

La ecuacion de estado Peng-Robinson Stryjek-Vera extiende el rango de
aplicacion de la ecuacién original a sistemas altamente no ideales, dando
resultados similares a los obtenidos con las ecuaciones de Wilson, NRTL o
UNIQUAC.

Esta ecuacién tiene un buen comportamiento a bajas presiones. Posee,
ademas, un conjunto limitado de parametros de interaccidn con compuestos no

hidrocarbonados.
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La base de datos contiene parametros experimentales para las curvas de
presion de vapor de todos los componentes puros. Para compuestos
hipotéticos que representan fracciones de petréleo, el sistema, en forma
automatica, hace uso del método de Lee-Kesler para los parametros de esas
curvas, en cambio, para otros definidos por el usuario, existe la posibilidad de
ingresar los valores o indicarle al sistema que los calcule a partir de las
correlaciones de Lee-Kesler, Gomez-Thodos o Reidel.

Sour PR

La ecuacion Sour PR combina la ecuacién Peng-Robinson y el método API-
Sour de Wilson para manejar sistemas acidos acuosos.

Para el calculo de las fugacidades y entalpias de las fases liquido y vapor en
hidrocarburos usa la ecuacion de Peng-Robinson. Los valores de las
constantes de equilibrio para la fase acuosa se calculan con el método API-
Sour de Wilson.

Este modelo puede usarse en columnas que tratan crudo o cualquier proceso
donde se encuentren hidrocarburos, gases acidos y agua.

3) Ecuacion Lee-Kesler-Plocker

La ecuacion Lee-Kesler-Plocker deriva de ecuaciéon de Lee-Kesler y es un
método general exacto para mezclas y sustancias no polares. No usa la
correlacion de COSTALD para calcular la densidad del liquido. Esto puede
mostrar diferencias cuando se comparan resultados entre ecuaciones de

estado.

Modelos de coeficientes de actividad

Aunque las ecuaciones de estado han probado ser confiables en la prediccion
de propiedades de mezclas de hidrocarburos en un amplio rango de
condiciones operativas, su aplicacion esta limitada primariamente a
compuestos no polares o levemente polares. EI manejo de mezclas con
compuestos polares o con comportamiento no ideal, se ha hecho,

tradicionalmente, en base a un modelo dual.
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Los modelos de coeficiente de actividad son, comparados con las ecuaciones
de estado, de una naturaleza mas empirica, y por lo tanto, no pueden ser
usados con seguridad en generalizaciones o extrapolaciones a condiciones no
probadas.

Los modelos solo realizan los calculos de la fase liquida, por lo que debe
especificarse el método a usar para calcular la fase vapor.

Al seleccionarlos deben realizarse wuna serie de especificaciones,
fundamentalmente, el método de manejo de la fase vapor.

Para todos, con exclusién de Margules y van Laar, esa eleccion se restringe a
las opciones siguientes (existe listada otra alternativa pero no se encuentra
licenciada en la version disponible):

a) Ideal, se aplica en casos donde se opera a presiones bajas 0 moderadas y
donde, en la fase vapor, existe poca interaccion molecular entre los
compuestos. Es la opcién por defecto.

b) RK puede aplicarse a todos los gases. Lo usual es reemplazarla por SRK.

c) Virial, modela con buenos resultados las fugacidades de la fase vapor de
sistemas con fuertes interacciones en dicha fase. Esto ocurre cuando estan
presentes acidos carboxilicos u otros compuestos que tienen tendencia a
formar enlaces de hidrogeno estables.

d-e) PRy SRK que se usan en todas las situaciones ya vistas.

Otra eleccion es la temperatura que sera usada para estimar los parametros de
interaccion del método UNIFAC. Hay un valor por defecto, pero, para obtener
mejores resultados conviene seleccionar la temperatura mas cercana a las
condiciones de operacion.

La tercera eleccion permite optar por el uso o no del factor de Poynting.
Obviamente, este factor esta solo disponible para modelos distintos del ideal.

Como ya vimos, los modelos de coeficientes de actividad disponibles son:

Chien Null NRTL
Extended NRTL UNIQUAC
General NRTL van Laar
Margules Wilson
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Modelo Chien-Null (CN)

Chien-Null es un método empirico que permite combinar distintos métodos para
tratar mezclas multicomponentes. El usuario, al elegir el modelo CN, puede
seleccionar los modelos de coeficientes de actividad que considere mejores
para representar el comportamiento de los distintos conjuntos binarios que se
pueden formar a partir de la mezcla multicomponente. Asi, por ejemplo, se
puede escoger NRTL para un par, Margules, para otro, etc. Los valores de los
coeficientes de interaccibn pueden ser estimados por el programa o
introducidos por el usuario.

Ecuacién de van Laar

Es de naturaleza empirica y puede usarse en sistemas que presentan
desviaciones positivas 0 negativas de la Ley de Raoult. Sin embargo no puede
predecir maximos o minimos en los coeficientes de actividad y por lo tanto,
generalmente realiza estimaciones pobres en sistemas con hidrocarburos
halogenados y alcoholes.

Ademas, tiene tendencia a predecir dos fases liquidas cuando, en realidad, no
existen, aunque puede representar el comportamiento de mezclas con
miscibilidad limitada asi como tres fases de equilibrio.

Margules

Puede usarse para modelar el equilibrio liquido vapor y el liquido-liquido. La
ecuacion no tiene fundamentos tedricos pero es util para estimaciones rapidas
e interpolacion de datos.

Existe una versién de cuatro parametros que extiende su aplicacion a mezclas
multicomponentes.

Ecuacion de Wilson

Aunque esta ecuacidbn es mas compleja y requiere mas tiempo para los
calculos que las ecuaciones de Margules y de van Laar, puede representar
satisfactoriamente casi todas las soluciones liquidas no ideales, con mezclas
de compuestos polares y no polares, excepto electrolitos y soluciones que
presentan una limitada miscibilidad (ELL o ELLV).

Provee una excelente prediccion del equilibrio ternario usando parametros

obtenidos por regresion de datos binarios.
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Extended Wilson

Es una variante del modelo Wilson. Usa un numero mayor de parametros de
interaccion para determinar los coeficientes de actividad.

NRTL

El modelo elimina las limitaciones de Wilson para predecir el equilibrio liquido
liquido, aunque tiene tendencia a establecer falsas separaciones de fases. Es
capaz de representar el comportamiento de los equilibrios LV, LL y LLV.

En general es mas preciso que Wilson y superior a otros modelos en sistemas
agua/compuestos organicos.

La extensidn a mezclas multicomponentes es directa.

Ofrece poca ventaja sobre la ecuaciéon de Wilson para sistemas que son
completamente miscibles.

Es consistente termodinamicamente y puede aplicarse a sistemas ternarios y
de orden superior usando parametros obtenidos por regresion de datos de
equilibrio binario.

Tiene una precisibn comparable a la ecuacion de Wilson para el ELV. Combina
las ventajas de las ecuaciones de Wilson y van Laar y, como esta ultima, no es
extremadamente intensiva en tiempo de calculo. A diferencia de van Laar,
puede usarse en sistemas diluidos y en mezclas de hidrocarburos y alcoholes,
aunque, para estas ultimas, no resulta tan satisfactoria como la ecuacién de
Wilson.

Permite modelar sistemas donde existe un amplio rango de puntos de
ebullicion o composicién entre componentes, o donde se requiere ‘resolver
simultaneamente equilibrios LV y LL

General NRTL

Extiende la aplicacion de NRTL a rangos mas amplios de temperatura pero a
costa de incrementar la cantidad de informacion experimental.

UNIQUAC (UNIversal QUASI-Chemical)

El modelo fue desarrollado despues del NRTL, tiene las mismas caracteristicas
basicas pero requiere un menor volumen de datos de parametros de

interaccion que NRTL. Es capaz de predecir el equilibrio LV, LL y LLV.
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Se ha usado con éxito para predecir el equilibrio de sistemas altamente no
ideales, por ejemplo, aquellos que contienen moléculas de diferentes tamaros
y formas, como los polimeros.

Puede aplicarse a mezclas que contienen agua, hidrocarburos, hidrocarburos
halogenados, alcoholes, nitrilos, aminas, ésteres, cetonas y aldehidos.

Los parametros experimentales encontrados exhiben una escasa dependencia
con la temperatura, lo cual favorece la extrapolacién del método.

UNIFAC

El método UNIFAC es una herramienta util para realizar los calculos de VLE
cuando se carece de datos experimentales, con buenas estimaciones en
aplicaciones industrialmente importantes.

No obstante, no es un reemplazo para los datos experimentales, y nunca debe
tratarse como tal.

Es util para realizar estudios preliminares pero, para un disefio riguroso, los

resultados deben ser revisados a partir de datos experimentales.

Tratamiento de no condensables

El tratamiento de los compuestos no condensables se realiza mediante la ley
de Henry, aunque ésta no esta disponible para su eleccion como un método de
propiedades termodinamicas.

El simulador la utiliza automaticamente cuando en la mezcla estan presentes
los compuestos no condensables metano, etano, etileno, acetileno, Hidrogen,
Helium, Argon, Nitrogen, Oxygen, NO, H2S, CO2 y CO.

La ley de Henry extendida también se usa para modelar las interacciones entre
un solvente y un soluto diluido en él.

El término “compuesto no condensable” hace referencia a aquellos que tienen
una temperatura critica por debajo de la del sistema. Obviamente, no se tiene

en cuenta la interaccion, en el equilibrio LV, entre este tipo de compuestos.
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Propuesta de trabajo

Verificar si es recomendable el uso del paquete de propiedades Peng-

Robinson:

a) de la mezcla siguiente disponible a 77 °C y 200 kPa

Compuesto Flujo molar
Etanol 20
Ac.Acético 75
Agua 1.5

b) de la mezcla siguiente disponible a 600 °C y 50 kPa

Si no es recomendable, indicar que se

mezclas.

Compuesto Flujo molar
Etilbenceno 74
Tolueno 2.3
Agua 760
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CAPITULO 4

COMPUESTOS HIPOTETICOS Y CORTES DE PETROLEO

Introduccion

En cualquier simulador, por mas amplia que sea su base de datos de
compuestos, siempre existira la posibilidad de que, en un caso particular, uno o
mas de los compuestos no se encuentre en esa base.

Todo simulador de procesos debera incluir, entonces, la posibilidad de agregar
nuevos compuestos o tratar mezclas de composicion desconocida.

Esto se lleva a cabo mediante la definicion de compuestos hipotéticos. Alli, a
partir de ciertas propiedades caracteristicas, punto de ebullicion normal,
densidad, peso o estructura molecular, etc., es posible estimar, haciendo uso
de correlaciones, las propiedades desconocidas del compuesto.

Este procedimiento es similar al que se lleva a cabo cuando no se dispone de
informacion experimental sobre coeficientes de interaccién y se los estima
haciendo uso del método UNIFAC.

Obviamente, esto implica que, en la definicion de un compuesto hipotético no
habra informacion experimental de respaldo y que, cuanto mayor sea la
cantidad de informaciéon suministrada, mejor precision se debe esperar en la
simulacion.

Un caso particular de mezclas se nos presentara cuando trabajemos con un
corte de petréleo, donde a partir de una serie de ensayos estandarizados, es
posible definir una cierta composicién para ese corte. Como es logico, esa

composicidn estara basada en compuestos hipotéticos.
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Compuestos hipotéticos

Como ya dijimos, los compuestos hipotéticos pueden representar compuestos
puros, mezclas de compuestos, definidas o no o sélidos. Ademas, por medio de
la clonacion se pueden transformar en hipotéticos a los compuestos de la
biblioteca, modificando los valores de algunas de sus propiedades.

En el simulador que estamos usando, los compuestos hipotéticos, una vez
definidos, se manejan exactamente igual que los de biblioteca, salvo que el
programa, para el acceso, siempre los mantendra en dos clases separadas.
UniSim Design va incorporando los distintos compuestos hipotéticos a un grupo
por defecto, llamado HypoGroup1. De este modo, podemos agregar, en una
operacion, la totalidad de los compuestos que hemos definido. Si deseamos
tenerlos separados en distintos grupos deberemos generarlos y asignar los

compuestos que los integran.

Incorporando un compuesto hipotético

La informacién minima necesaria para que el simulador pueda determinar las
propiedades del compuesto hipotético depende del valor de la temperatura de
ebullicién normal (TBN): si es menor de 370 °C es suficiente con ingresar dicha
temperatura, si supera ese valor habra que dar, ademas, la densidad del
liquido. En el caso que el valor de TBN no se conozca, debe darse la densidad
del liquido y el peso molecular.

Si bien UniSim Design puede estimar el resto de las propiedades con los dos
valores que hemos mencionado, obtendremos mejores resultados si se
incorpora la estructura del compuesto, como veremos mas adelante.

Como siempre, usaremos un ejemplo para comprender los pasos que se deben
seguir para contar en nuestra simulacion con un compuesto hipotético.

El ejemplo no tiene otra pretension que la exclusivamente pedagdgica.
Supongamos que en la base de datos de compuestos no existiese el etanol.

Vamos a generar un compuesto hipotético que lo represente y, dado que, el
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alcohol etilico esta en la base, podremos comparar las propiedades predichas
para el compuesto hipotético con las que se calculan a partir de la informacién
existente.

En esta prueba, admitiremos, para nuestro “alcohol hipotético”, una
temperatura de ebullicion normal de 78.25°C y una densidad liquida igual a
787.41 kg/m®.

Abramos el simulador y en un libro nuevo, ingresemos al ambiente Simulation
Basis Manager. Vayamos a la solapa Hypotheticals y oprimamos el boton Add
para crear un grupo hipotético.

UniSim genera el grupo y, a su vez, abre otra ventana como la de la figura 1,
desde la cual podemos agregar los componentes, ingresar las propiedades que
conocemos, definir la clase a la cual pertenece el compuesto, etc.

En la ventana de la figura hemos cambiado el nombre por defecto HypoGroup1
a HypoAlcohol y elegido la clase Alcohol de la lista desplegable Component

Class.

* Hypo Group: HypoAlcohol g@@
1 Hypo Group Controls
Group Mame Hypodleahal [ Estimation Methods.. ] [ Clone Library Comps... ]
Comporent Class | YRS [ E stirnate Unknown Props ] [ Notes ]
HEP Lig Density Tc Pc o .
Narne K] [ka/m] c] (KFa] | [madkgmole] | “eENicity
Individual Hypo Controls
Add Hypao Add Salid (3) Baze Properties () Wapour Pressure

Figura 1. Generacion del HypoAlcohol

Para incorporar el alcohol hipotético, oprimamos el boton Add Hypo que se
encuentra en la parte inferior de la ventana. Al hacerlo, se crea el compuesto
Hypo20000*. Cambiemos su nombre por HypoEt1 (UniSim Design incorporara
HypoEt1* a la lista de compuestos hipotéticos. El asterisco se agrega
automaticamente), e ingresemos los valores, en las celdas correspondientes,
de la temperatura de ebullicion normal (NBP) y la densidad del liquido (Liq

Density) como podemos observar en la figura 2.
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Podemos ver que, en este momento, se han habilitado los botones View,
Delete y UNIFAC.

* Hypo Group: HypoAlcohol g@@
Hypo Group Contrals
Group Mame Hupodleohol [ E stimation Methods... ] [ Clone Library Comps... ]
Component Clags Alcohol w [ Estimate Unknown Props ] [ Motes ]
MEP Lig Density Tc Fc Yo .
W ic] by [ka/m3] ic] tEe | (e | Aeerel
HypoEt1* TA2H | <emphy | 7874 l <emply <emply> <emply> <emply

Individual Hypo Contrals

Wiew... ][ Add Hypo ][ Add Salid ][ Delete ][ LMIFAL... ] () Bage Properties () Wapour Prassure

Figura 2. Creacion del compuesto HypoEt1*

Al oprimir el boton Estimation Methods podemos acceder a la lista de métodos
usados para determinar cada propiedad, pudiéndose, desde alli, modificar la
opcion por defecto, si lo consideraramos necesario.

Luego, oprimiendo el boton Estimate Unknown Props, le indicamos al simulador
que calcule las propiedades desconocidas del compuesto, tras lo cual se
completara la informacion (MW, Tc, etc.) desconocida.

Si se estuviese ajustando el comportamiento de algun compuesto en particular
que se encuentra en la lista de los previamente seleccionados, el
procedimiento a seguir seria clonar el mismo, mediante el botén Clone Library
Comps, y modificar las propiedades que deseamos ajustar.

Si queremos mejorar la estimacioén, por tratarse en este caso de un compuesto
unico, podemos ingresar su estructura. Esto no tiene sentido hacerlo si el
compuesto hipotético representa una mezcla. El ingreso de la estructura se
hace desde la ventana UNIFAC Component Builder, a la cual se accede
usando el botén UNIFAC citado previamente.

Para ello, crearemos un segundo compuesto hipotético, HypoEt2, repitiendo los
pasos previos sin oprimir el boton para estimar las propiedades.

La formula del etanol esta compuesta de los grupos CH3, CH2 y OH. Para
ingresarlos se los elige de la lista desplegable Available UNIFAC Groups de la

ventana UNIFAC Component Builder como se muestra en la figura 3. El grupo
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CH3 es el primero de la lista y aparece resaltado, por lo cual lo Unico que
debemos hacer es oprimir el botéon Add Group(s), tras lo cual veremos el
codigo del subgrupo (1) debajo de Sub Group y la cantidad por defecto de los

mismos (1) debajo de How Many en el sector UNIFAC Structure.

1 UNIFAC Component Builder - HypoEt2*

UMIFAL Structure Available UNIFAC Groups
Sub Group | How bMany | Sub Group Bonds  Example Companent
0 < Add Groupls) 1 _CH3 1 2.24-Trimethulp A
2 CH2 2.2 4-Trimethwlpentane

CH 2.2 4-Trimethylpentane
2.2 4-Trimethylpentane
F-tdethyl-1-Herene
3-tdethyl-1-Hevene
3-tethyl-1-Hevene

Delete Group

CH=CH

3

4 C

5 CH2=CH
g

7 CH2=C
a

1]
]
1]
1]
1]
1]
0
1]
1]
1]

ooooooooo)

2
3
4
]
2
2
3
4
3
4
3

CH=C 3-tethyl-1-Hevene

9 C=C 3-hethyl1-Hexene

10 ACH Benzene

11 AC Benzene s

19 ACrus OO
UNIFAC Structure <4< No Stucture Available >3
UMIFALC Calculated Baze Propeities UMIFAC Calculated Critical Properties
Maolecular weight | <emply Temperature [C] | <emply
LUNIGUAC R | <emply Pressure [kPa] | <emplys
UNIGUAC O | <emply> Yalume [m3/kgmale] | <Emply>

Figura 3. Eleccién de los grupos

Podemos ver que se va construyendo la estrucura del compuesto, en la caja de
texto donde inicialmente aparecia “No Structure Available”. Agreguemos, de la
misma forma, los grupos CH2 y OH. Podriamos haber agregado los grupos
manualmente en la estructura que se va construyendo, pero esto requiere el
conocimiento previo de la sintaxis de los mismos.

En la figura 4 podemos ver la estructura completa de nuestro alcohol hipotético.
Aparece un mensaje que indica que la construccion de la estructura esta
terminada y un casillero donde figuran los enlaces libres que tiene la misma.
Obviamente, en esta condicidon ese numero es cero pero a medida que se van
ingresando los distintos grupos, este valor se modifica y se tendra un aviso de

Incomplete en rojo en lugar del Complete en verde.
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A UNIFAC Component Builder - Hypokt2*

UMIFALC Stucture

Available UNIFAC Groups

Sub Group | How Many | Sub Group Bonds  Example Component
1 1 ¢ irdd Group(s) 8 CH=C 3 IMethpl1-Hexens
2 1 9 C=C 4 IMethyl1-Hexene
E— ‘ 1 ac 3 B
il il Delete Group 11 AC 4 Benzene
il il 12 ALCCH3 3 Hylene
0 Free Bonds 13 ACCHZ 4 xylene
o o 14 ACCH 5 ylene
] ]
1] 1] 16 CH30H 0 Methanal
1] 1] 17 Hz0 0 ‘water
i} i} 18 ACOH 3 Phenaol s
10 ruaTn 1 LN FEY PO PV VY I PN YRR
UNIFAC Structure | CH3 CHZ OH
UMIFAC Calculated Basze Properties UMIFAC Calculated Critical Properties
Molecular Weight | 46.07 Temperature [C] | 24676
UNIGUAC R | 25755 Pressure [kPa] | 5756.64
UNIQUACQ | 2.5880 “olume [m3/kamale] | 01665

Figura 4. Ingreso completo de la estructura

Al cerrar esta ventana regresaremos a la del grupo y alli debemos oprimir,

como lo hicimos con el compuesto HypoEt1*, el botdén Estimate Unknown

Props, para que se calculen las propiedades del HypoEt2*. En la figura 5

podemos ver los valores estimados por UniSim Design para el nuevo

compuesto.

* Hypo Group: HypoAlcohol

Hypo Group Controls
Group Name Hypodleohal [ E stimation Methods... ] [ Clone Library Comps... ]
Companent Class Alzohal - [ Estimate LUnknown Props ] [ Motes ]
NEP Liq Denzity Tc Pc W .
e Ic] MW | ke/ma) Ic] [kPa] | [miskgmole] | ACEntci
Il HypoEL* 78.28 8677 787.41 267.90 3598111 0.3049 0.2311
HypoEL2* 78.28 46.07 787.41 246.76 5706.64 01665 0.5677
Individual Hypo Controls
[ Wiew... ][ Add Hypo ][ Add Solid ][ Delete ][ LIMIFAL... ] (%) Base Properties () Yapour Pressure

Figura 5. Diferencias en las propiedades de HypoEt1* e HypoEt2*

Aparecen diferencias importantes en todas las propiedades calculadas. En

particular, la discrepancia en el peso molecular es reveladora del efecto de la

polaridad de la molécula de alcohol y un indicador de la eventual mejora en las

predicciones del comportamiento de HypoEt2 frente a HypoEt1, siempre en

relacion al etanol existente en la base de datos.
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Hemos finalizado con la definicion de los compuestos hipotéticos. Resta ahora,
generar un caso termodinamico que los incluya. Para ello, elijamos el paquete
termodinamico Wilson y el etanol de la biblioteca.

Posteriormente, desde la ventana Component List View, en la solapa
Components del Simulation Basis Manager, nos debemos posicionar sobre
Hypo Components en el grupo Add Component de la izquierda. Ahora
podemos agregar todo el grupo HypoAlcohol, oprimiendo el botén Add Group,
que es lo que haremos, o soélo alguno de los compuestos hipotéticos,
seleccionando el compuesto deseado y usando, luego, el botén Add Hypo. La

figura 6 nos permite clarificar esta operatoria.

£ Component List View: Component List - 1

Add Component Selected Companents Hypothetical Campanents Available

=J- Library Components E thanal Awvailable Hypo Groups
E— T
Traditional ypodlcohal
= Hypo Components
aditional
Other Comp Lists <e-tidd Giroup
Lyalable Hypo Components
ypoEt
<-dd Hypo HynoE L2
Quick Create a Hypo Component
Quick Create a Solid Component
< >
—
Selected | Component by Type J Component D atabases ]
Mame |Component List - 1

Figura 6. Agregado del grupo HypoAlcohol al caso termodinamico

Con esto hemos terminado la definicion del caso termodinamico. Como
siempre, vayamos ahora, al ambiente de simulacién.

Como habiamos dicho, ibamos a realizar una comparacion entre el
comportamiento del compuesto hipotético, en este caso, de los compuestos
hipotéticos en relacion al alcohol etilico de la biblioteca. Para ello, vamos a
generar tres corrientes de materia, cada una de las cuales contendra so6lo uno
de los compuestos del caso termodinamico. Fijaremos también, la fraccidon
vaporizada en 0, la presion en 100 kPa y un caudal molar unitario. Una vez
hecho esto, tendremos las tres corrientes de materia totalmente calculadas y
podremos realizar la comparacion deseada.

Abramos, entonces, el Workbook como se muestra en la figura 7.
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*| Workbook - Case (Main) . [:J[EJ@

Mame Et0OH puro HipoEt HypoEt2 = e =
W apour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000
Temperature [C] 774 7783 77.91
Pressure [kPa] 100.0 100.0 100.0
tolar Flaw [kamalesh] 1.000 1.000 1.000
Masz Flow [kg/h] 46.07 8677 46.07
Std |deal Lig Yol Flow [m3/h] 5.788e-002 01102 5.851=002
Heat Flow [kl/h] -2.698e+005 -1.814e+005 -2.654e+005
Molar Enthalpy [kJ fkgmale] -2.698e+005 265424005
= Streams | Unit Ops
ProductBlock_Hip Fluid Pkg | &Il w
FeederBlock_HipoEt]
[ Include Sub-Flowshests
[ Show Mame Only
Horizantal b atrix Mumber of Hidden Objects: 1]

Figura 7. Los compuestos hipotéticos y el etanol de la biblioteca

Queda claro, de la comparacion de los valores obtenidos para el caudal masico
que depende del peso molecular estimado o la entalpia molar, la conveniencia
de especificar la mayor cantidad posible de parametros en la definicion de un
compuesto hipotético.

Caracterizacion de un corte de petréleo

Como dijimos en la introduccion, caracterizar un corte de petroleo significa

convertir los datos de los ensayos de laboratorio que definen tal corte, en una

serie de componentes hipotéticos.

Para ello, debemos suministrar una cantidad de informacion que, como es

obvio, cuanto mayor sea el cumulo de datos ingresados, mejor sera la

prediccion de propiedades del fluido caracterizado.

La informacion que admite el simulador es:

e Curvas de destilacion o analisis cromatografico

e Curvas de variacion de peso molecular, densidad o viscosidad en funcién de
la variable independiente usada en el ensayo realizado

e Valores de propiedades globales (bulk): peso molecular, densidad masica o
factor K de Watson (UOP), un indice aproximado de parafinidad. El

simulador limita los valores admisibles de estas propiedades; asi, el peso

-60 -



molecular debe ser superior a 16, la densidad debe estar entre 250 y 2000
kg/m® y el factor K entre 8 y 15.

La prediccion como compuestos hipotéticos del comportamiento de la fraccion

liviana que integra el corte de petrdleo no es satisfactoria, razén por la cual es

posible evitar que el simulador utilice esta via.

UniSim Design tiene tres formas para considerar estos componentes de bajo

punto de ebullicién (Light Ends), normalmente entre C2 y n-C5. Dichas formas

son:

e Ignore: la porciéon de los componentes mas livianos seran considerados
como hipotéticos. Esto, como dijimos, no es recomendable.

e Auto Calculate: se usa cuando no se dispone de un analisis separado de los
compuestos mas livianos pero se desea que los mismos sean caracterizados
como compuestos puros.

e Input Composition: se usa esta opcién cuando se dispone de un ensayo
separado de los compuestos mas livianos y el del crudo fue preparado con
dichos compuestos en la muestra. Es el método mas preciso.

En las dos ultimas opciones, UniSim Design considera como compuestos puros

los elegidos al definir el caso termodinamico.

Cuando la informacion que se ingresa es una curva de destilacion, UniSim

Design permite elegir una cualquiera de las siguientes:

e Curva de destilaciéon TBP (True Boiling Point), consiste en una destilacion
batch en una columna de entre 15y 100 platos tedricos con un valor mayor o
igual que 5 para la relacion de reflujo.

e Curva de destilacion ASTM D86, consiste en una destilacién batch sin reflujo.
Se emplea principalmente para petroleos livianos o medios.

e Curva de destilaciéon ASTM D1160, es similar a la ASTM D86 pero se emplea
para petroleos pesados a distintas condiciones de vacio.

e Curva de destilacibon ASTM D2887, es una curva de destilacion simulada
generada a partir de datos cromatograficos.

e Vaporizacion de equilibrio EFV (Equilibrium Flash Vaporization), es una curva
generada a partir de una serie de experiencias realizadas a presion

constante (1 atm). Se vincula la temperatura de ebullicion versus el
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porcentaje en volumen de liquido destilado, donde la totalidad del vapor
formado se mantiene en equilibrio con el liquido sin vaporizar.

El ingreso de las curvas de peso molecular, densidad o viscosidad lo podemos

realizar de dos maneras: usando las mismas fracciones de la curva de

destilacién ingresada (base dependiente), o no (base independiente). En el
caso de la viscosidad, UniSim nos da la opcién de ingresar esta propiedad para
dos valores de temperaturas prefijados (100 °F y 210 °F).

En estas curvas, como en las de destilacion, se requiere que, como minimo,

ingresemos cinco pares de valores.

La informacién minima requerida por UniSim Design es una curva de

destilacién o un analisis cromatografico o, si no disponemos de esos ensayos,

dos de las tres propiedades bulk.

Habitualmente, los ensayos de laboratorio proporcionan una curva TBP vy la

densidad del crudo.

En la definicion del paquete termodinamico a utilizar, debe existir

compatibilidad con los compuestos hipotéticos que se generen, asi, por

ejemplo, el paquete Steam no esta permitido. Una vez efectuada la definicion y

los componentes livianos, si se ha de trabajar con la biblioteca para representar

la fraccidn liviana (Light Ends), los pasos que debemos seguir para caracterizar
un corte de petrdleo son los siguientes:

a) Ingresar la informacion disponible. A partir de esos datos, UniSim Design
generara, en forma transparente al usuario, una curva TBP y la informacion
corrrespondiente al peso molecular, la densidad y la viscosidad, siempre que
no hayamos ingresado tablas de esas propiedades, en cuyo caso, el
simulador tomara esta informacién en lugar de generarla. Aun cuando se
haya ingresado una curva de destilacion, ésta, normalmente, no cubre la
totalidad de la mezcla y el simulador debera extrapolar los resultados hasta
cubrir el ciento por ciento.

b) Generar los compuestos hipotéticos. UniSim generara los compuestos
mediante el fraccionamiento, a distintos valores de temperatura, de la curva
TBP interna. Para definir estos valores de temperaturas debemos optar entre

tres alternativas:

-62-



e Auto Cut, el corte se produce automaticamente basandose en los rangos

de los puntos de ebullicién de acuerdo a

los que se muestran en la tabla 1. Rango Cortes

e User Points, el simulador realiza el 100 - 800 °F 1 cada 25°F

800 — 1200 °F 1 cada 50°F

proceso de corte segun el numero de
1200 — 1600 °F | 1 cada 100°F

estos (Nc) que le especifiquemos. Para .
Tabla 1. Opcion Auto Cut

ello, considera tres intervalos: A1 entre
PEI, el valor inferior de la curva TBP interna, y 800°F; A2 entre 800°F y
1200°F y A3 entre 1200°F y PES, el valor superior de la curva TBP
interna. Ademas, deben cumplirse, del mejor modo posible, las siguientes
relaciones entre los intervalos y el niumero de compuestos hipotéticos que
se generaran en cada uno:
N1/A1 =2 N2/A2 = 4 N3/A3 y N1+N2+N3 = Nc
Si se conoce la composicién de los livianos, PEIl correspondera a la
temperatura de ebullicién del componente liviano mas pesado, salvo que
se especifique otro valor. Esto obliga que el simulador normalice la curva
interna de modo de no tener en cuenta los livianos.
e User Ranges, permite definir rangos de corte y especificar el numero de
compuestos hipotéticos a considerar en cada rango.
Una vez definidos los pseudocompuestos, el simulador determina, a partir de
las curvas correspondientes, el punto de ebullicibn normal, el peso
molecular, la densidad y la viscosidad de cada compuesto hipotético. Luego,
a partir de estas propiedades, calcula, por medio de correlaciones
apropiadas, las restantes propiedades fisicas y criticas de cada compuesto
hipotético, en forma similar a la que se realiza para cualquier compuesto
hipotético.
Resulta claro que en la definicion de los pseudocompuestos se utiliza
informacion experimental previamente recolectada. Al momento de generar
esa informacion, la cantidad de compuestos parafinicos considerados es
muy importante, por lo cual las propiedades que se determinen a partir de
las correlaciones estaran sesgadas hacia el comportamiento de ese grupo

de compuestos.
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También es evidente que al no considerar la estructura quimica de esos
pseudocompuestos, no resultan adecuados para el calculo de valores como
el numero de octano o el comportamiento en zonas de reaccion.

c¢) Transferir la informacion de los compuestos hipotéticos a una corriente del

flowsheet.

Ingreso de la informacion

Como siempre, vamos a presentar los distintos
] ) . i Compuestos | % Vol. Liq.

pasos en el ingreso de la informacién a través de

. Metano 0.0065
un ejemplo.

) ] Etano 0.0225
Nos proponemos caracterizar un corte de petroleo Propano 0.3200
cuya densidad es de 29 °API60, el ensayo de los i-Butano 0.2400
livianos es el mostrado en la tabla 2 y la curva de n-Butano 1.7500
destilacion TBP es la de la tabla 3. I-Pentano 1.6500
n-Pentano 2.2500

Comencemos con la simulacién, eligiendo Peng
. L Tabla 2. Fraccion de livianos

Robinson como paquete termodinamico y los

compuestos detallados en la tabla 2.

Luego, debemos empezar con el proceso de

% Vol. | Temp.(°C)

0 12 caracterizacion. Para ello, vayamos al ambiente Oil
4 32 .. ,

9 72 Characterization, usando el icono ﬂ, 0, desde la solapa
14 116 Oil Manager del Simulation Basis Manager. Al hacerlo, se
28 ;gj abre la ventana de la figura 8.

40 273 En este momento, desde la solapa Assay, podemos
28 2;; ingresar un ensayo o importar alguno previamente
70 450 grabado. Usemos, por lo tanto, el botén Add para
;g g?g comenzar a incorporar los datos disponibles de nuestro

crudo. Se abrira una nueva ventana y desde la solapa
Tabla 3. Curva TBP

Input Data, podemos elegir, a través de dos listas
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desplegables, la informacion que ingresaremos: las propiedades de mezcla y el
tipo de curva de destilacion. El aspecto de esta ventana cambia con la

seleccidn que se haga en esas listas.

-9 pil Characterization

Available Assays Azzay Information

Add.

Oil Input Preferences.

tﬁssayl Cut/Blend J User Property J Correlation J Install Oil_|

[ Clear All ] [ Calculate Al ] [DilDulputSsllings..] [ Retun to Basis Environment ]

Figura 8. Ambiente Oil Characterization

De acuerdo a la informacién que disponemos, densidad, curva TBP vy
composicién de los livianos, deberemos elegir la opcidn Used, de la lista
desplegable Bulk Properties y la opcion TBP de la otra lista. Por cada una de
esas selecciones se generaran sendos botones de opcién en el sector de
entrada de datos. Al elegir el ensayo TBP aparecera un conjunto de listas
desplegables que permiten definir si hay informacion especifica de compuestos
livianos y si se ingresaran o no curvas de peso molecular, densidad y
viscosidad. En la figura 9 se muestra esta ventana, donde se ha cambiado el

nombre del ensayo a Crudo1.

Al Assay:Assay-1 Q@E‘

Azsay Definition Input Data
Bulk Froperties Used | Bulk Props Assay Basis Male v
() Light Ends Temperat
perature

Aszap Data Type TEF hd (& Distilation Azsay Percent

Light Ends Input Composition  »

Malecular Wt Curve | Mot Used w

Density Curve Mat Used -

Wiscasity Curves Mot Used v

TEF Distillation Conditions
() Atmospheric () Wacuum
[ Light Ends Handling & Bulk Fitting Options ] Edit Assay... 0 el B el 7o el
— Input Data | Calculation Defalts J working Curves J Plaotz | Comelations J User Curves J Motes

Name;  |Crudol Assap was Mot Caloulated Calculate

Figura 9. Eleccién de la informacién a ingresar
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Elijamos, ahora, el botén Bulk Props e ingresemos el valor de la densidad.

Para ingresar los valores de la curva TBP, seleccionemos el botdn de opcion

correspondiente, elijamos Liquid Volume, de la lista Assay Basis y oprimamos

el boton Edit Assay.

Aparecera una tabla que, luego de ingresar los
valores, tendra el aspecto de la figura 10. Al oprimir el
boton OK, regresamos a la ventana anterior, en la
cual apareceran los datos cargados y el mensaje, en
verde, “Table is Ready” en lugar del “At least 5 points
are required”.

Resta ahora, ingresar la composicion de los
compuestos mas livianos. Elijamos Input Composition
de la lista desplegable Light Ends. En el sector Input
Data aparecera un boton que habilita tal ingreso. Al

seleccionarlo aparece una tabla donde ya estan

A Assay Input Table @

Aszzay Input Data

Azzay Percent Temperature
[%] [C]

0.0000 -12.00
4.000 32.00
9.000 74.00
14.00 116.0
20.00 154.0
30.00 2240
40.00 2730
50.00 327.0
£0.00 3530
F0.00 450.0
76.00 450.0
50.00 516.0

Murn of Points to Add |1 Add Data Points

All input curves except distillation are on midpoint
bagis. Dependent curves will be shifted to middle.

Figura 10. Curva TBP

incluidos los compuestos livianos oportunamente elegidos. Alli volcaremos la

informacion disponible, con lo cual la ventana tendra e

en la figura 11.

A pssay:Crudot

| aspecto que se muestra

[ Light Ends Handling & Bulk. Fitting Options ]

Azzay Definition Input Data
Buk Properties Used ¥|| | O BulkProps Light Ends Basis Liquid Volume % »
() Light Ends
TEP v s
ey DR e O Distillation Light Ends | Composition B:E]P
Light Ends Input Composition Hethane e 16TE
Ethane 2.280e-002 -88.60
Mot Uzed v
Molecular . Curve | Mot Use Propan 035 21
Density Curve Mot Used A i-Butane 0.2400 11.73
n-Butane 1.750 -0.5020
WViscosity Curves Mot Used W i-Pentane 1.650 27.808
TEF Distillation Conditions n-Pentar | 2250 36.06
(&) Atmospheric O Wacuum

Percent of Light Ends in Assay £.2330

"= Input Dala| Calculation Defaults J ‘warking Curves JF'Iots Carrelations J Uzer Curves J Motes J

Mame: | Crudal Azsay Was Mot Calculated

Calculate

Figura 11. Ingreso de la composicién de los livianos
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Una vez que ingresamos todos los datos, oprimimos el botén Calculate para
habilitar la realizacion de todos los calculos internos que lleva a cabo el
simulador.

Desde la solapa Working Curves podemos acceder a los valores estimados, a
partir de la curva TBP interna, para el punto de ebullicion normal, el peso
molecular, la densidad y la viscosidad del corte, en funcion de una distribucién
molar acumulada. Estas curvas son usadas para determinar las propiedades de
los compuestos hipotéticos que generaremos en un paso posterior.

En la solapa Plots podemos ver la curva que ingresamos en forma de tabla. Si
hubiésemos ingresado otra propiedad, por ejemplo, densidad, podriamos
acceder a la grafica correspondiente desde esta solapa.

En la solapa Correlations figuran las correlaciones utilizadas para el calculo de
distintos parametros (temperatura y presion critica, factor acéntrico, etc.).
Podriamos haber modificado las opciones por defecto, si previamente
hubiésemos definido en Ila solapa Correlations de la ventana Oil
Characterization otras alternativas para las diferentes propiedades. Estas
nuevas alternativas quedaran agrupadas bajo un nuevo nombre que
deberemos seleccionar para modificar el modo en que se realizan las
estimaciones.

Cerremos la ventana de ensayo y al volver a la Oil Characterization podemos
ver que, ahora, todos los botones estan habilitados.

Si quisiéramos ingresar informacion sobre otras propiedades del corte, lo
podriamos hacer en este momento, usando la solapa User Property.

Alli, con el boton Add, ingresariamos a una ventana donde es posible definir el
nombre de la propiedad y las reglas de mezclado, que siguen una ley del tipo
f(Pm) = k Y X f(P;), donde P, es el valor de la propiedad en la mezcla y P; la de
cada componente, f(P) una cierta funcidon de la propiedad, k una constante y X;
la fraccidon de cada uno de los componentes en la mezcla. Para X; podemos
elegir base molar, masica o volumen.

Estas propiedades que ingresamos no intervienen en la definicion de los
compuestos hipotéticos y el simulador solamente les asignara un valor de la

misma, segun lo que corresponda, a partir de la curva TBP interna que dispone
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para el corte. Por esto ultimo, si hemos establecido un tratamiento diferencial
para los compuestos livianos, en este momento deberemos ingresar el valor de
la propiedad para los mismos.

Si no tuviesemos un tratamiento por separado de los livianos y no
necesitasemos modificar ni el nombre de la propiedad ni las opciones para la
regla de mezclado (base molar y P, = > X; P;), bastaria con el ingreso a esta
ventana y el cierre inmediato de la misma.

Al volver a Oil Characterization, desde la solapa Assay con el botén View
accedemos al ensayo y, una vez alli, en User Curves, el botén Add nos permite
incorporar la propiedad al ensayo del crudo e ingresar la tabla de sus valores,
en un modo analogo al que rige el ingreso de curvas de densidad, peso

molecular o viscosidad.

Generacién de los compuestos hipotéticos para el crudo

Una vez ingresados los valores de los distintos ensayos del crudo, debemos
generar los compuestos hipotéticos que lo representaran. Para ello, vayamos a
la solapa Cut/Blend de la ventana Oil Characterization. Alli existen dos

funciones, una para “cortar” el crudo en — LB

i Blends Blend Infoimation

compuestos hipotéticos y otra para

Add

mezclar dos o mas crudos de los cuales
tenemos ensayos, y transformarlos en un

conjunto de compuestos hipotéticos que

represente |a meZCIa Esta SO|apa Assey Cut/Blend | _User Pioperty | Coclation ] Install il

[ Cearan ] [ Calcuatedn | [0l Dutput Settings... | [ Retum to Basis Erviranment

inicialmente tiene el aspecto que se _
Figura 12. Solapa Cut/Blend

muestra en la figura 12. Para comenzar

debemos usar el boton Add.

Al hacerlo, se abre otra ventana, como la de la figura 13, donde figuran todos

los crudos cuyos ensayos se han ingresado, en este caso, solo uno. La

incorporacion al Blend que generara UniSim lo haremos a través del nuevo

boton Add. Si hubiésemos ingresado mas de un crudo, deberiamos definir la
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base en la que se expresaran los flujos de cada uno y el valor de los mismos,

de modo de explicitar las proporciones de la mezcla.

A Blend: Blend:1 =153

Azgay Selection and Ol Informatior Cut Ranges

Available Assays Oil Flow Information Cut Option Selection Auto Cut ~

oil Flow Units | Flow Rate

User Points

_‘:Dala| Coielations JTab\es Property Plot J Distribution Flat J Composite Plot J Plot Summary JNules
Name: | Blend-1 Blend Was Mot Calculated

Figura 13. Incorporacién del Crudol al Blend

En la misma ventana se pueden seleccionar los métodos disponibles para
generar los compuestos; los que se muestran desplegados en la figura. Si no
se va a trabajar con la opcion por defecto, conviene seleccionarla antes de
ingresar el crudo, ya que, de otro modo, el simulador realizaria los calculos con
Auto Cut. Hagamoslo asi, antes de ingresar Crudo1 al Blend. Elijamos User
Ranges vy, al hacerlo, debajo de la lista desplegable, aparecera una tabla donde
deberemos ingresar la temperatura limite y el numero de cortes a considerar en
cada intervalo.

Vamos a tomar 3 intervalos, el primero, hasta 425°C, con 20 cortes, el segundo
con 620°C como temperatura limite y 5 cortes y el ultimo, 720°C y 2 cortes.
Luego de seleccionar el ensayo sobre el que se debe realizar la operacién, en
este caso, Crudo1, unico disponible, al oprimir el botén Add--> el simulador
genera los compuestos hipotéticos que representan al corte, o la mezcla, si
fuera el caso y completa la informacién en la ventana actual.

En la figura 14 podemos ver el estado de la solapa Data de la ventana Blend,
después de haber realizado todas las operaciones indicadas.

El simulador identifica a nuestro Crudo1 como Blend-1. Si quisiéramos,
podriamos cambiar ese nombre y mantener, por ejemplo, el Crudo1 original. En

nuestro caso, no lo vamos a hacer.
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Al establecer un nombre diferente, el simulador habilita la posibilidad de
trabajar con una mezcla (Crudo1, Crudo2, etc.) y englobarla en una nueva
entidad, Blend-1.

-1 Blend: Blend-1 =13

Aszzay Selection and Oil Information Cut Ranges
Available Aszays il Flows Information Cut Option Selection Uszer Ranges R4

il Flow Unitz Flow R ate Ranges Selection

IR Uiguid e <emply> Lower Temp Limt | 47574 C
Upper Temp Limit | 895111 C

Starting Cut Paint (47574 C

= En[g]polnt T Mum. of Cuts

T 4z50m0 ] Submit

620000 5

<empy
—
Data| Correlations JTabIesJ Froperty Plot J Diztribution Plot J Cormposite Plat J Flat Surarmary JNotesJ
Name: Blend 1 S HerdWasCdodeed

Figura 14. Solapa Data

Si no hubiésemos cambiado la opcion por defecto para generar los compuestos
(Auto Cut), el simulador realizaria los calculos una vez que ingresemos el o los
crudos. Luego podriamos especificar la opcion User Ranges y completar la
informacion de la tabla; en este caso el boton Submit nos permite ordenarle al
simulador que actualice los calculos. Si en lugar de esa opcidn escogiésemos
User Points, la actualizacion se produciria automaticamente tras el ingreso del
numero de puntos.

Otra situacion en la que debemos usar el botén Submit es cuando inicialmente
hemos seleccionado User Ranges pero sin completar la carga. En este caso
cuando definamos el Blend, no se calcularan los compuestos hipotéticos hasta
que se complete la tabla y se oprima el botén Submit.

Una vez que UniSim ha generado los compuestos hipotéticos, en la solapa
Tables de la ventana Blend, podemos ver la identificacion de cada uno de ellos
con sus propiedades.

A los compuestos se les asigna un nombre de fantasia, NBP_PE, donde PE es
el valor redondeado del punto de ebullicion normal estimado.

La ventana de la figura 15 muestra la informacion correspondiente de las

propiedades principales de dichos compuestos. Si seleccionamos Other
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Properties, obtendremos las propiedades criticas, el factor acéntrico y el K de

Watson.

-1 Blend: Blend-1 =3
Table Type Component Phyzical Properties
Component Proy MEF Denzity Wiscosityl Vigcosiy2 | A
Comp Mame ] Mol Wit [kam3] [oF] [oF]
Table Cortral MEP_ED 59.91 74.83 7307 0.36184 019703
® Main Frapetties NEP_77 76.87 82,63 7436 032847 | 019753
(O Other Properties MEP_93 93,50 9081 7560 0.37514 0.22205
Qi MEP_113 134 00,7 7631 0.43961 0.25446
BlendA e MEP_135 1345 1036 7804 050938 0.28857
MEP_151 1503 1187 1.2 0.59162 0.32711
NEF_170 1701 1230 8025 063428 037438
MEP_189 1831 1406 a1313 083338 0.43251
MEP_208 208.2 1531 8252 1.0463 051078
MEP_227 2275 1675 837.0 1.3480 0,60761
MEP_245 2453 1823 8480 1.7429 072296
NEF_264 2645 197.4 8583 22602 085844
MRP 287 PR3 131 RRAN 2 9RAD 1na | Y
= Data | Comelations Tables | Property Plot J Digtribution Plat J Composite Plot J Flat Summary J Motes J
Name: ~[Blend C HedwesCobwees

Figura 15. Propiedades de los compuestos hipotéticos

En la lista desplegable Table Type, ademas de Component Properties, se

pueden elegir las opciones:

e Component Breakdown: provee el porcentaje de volumen liquido individual y
acumulado y los flujos volumétricos, masicos y molares para los compuestos
livianos ingresados y los hipotéticos generados, esto ultimo siempre que se
haya definido el caudal del crudo.

¢ Molar Compositions: da las fracciones molares de cada componente puro e
hipotético del crudo.

e Oil Properties: brinda, en base a los datos ingresados, curva TBP, en
nuestro caso, por ejemplo, la informacién de las otras curvas de destilacién o
de propiedades tales como factor acéntrico, peso molecular, densidad, etc.

e Oil Distributions: provee informacion de la distribucion estimada de los

productos del crudo que se obtienen por distintos procesos. En cada caso se
muestra el rango de temperaturas y la fraccion del producto, expresadas en
las unidades de la base.
Estas fracciones pueden usarse para estimar los flujos de los productos en
el procesamiento del crudo. Asi, de acuerdo a lo que se muestra en la
figura 16, si destilasemos 10° bbl/dia, obtendriamos una produccién de nafta
de 0,164*100000 = 16400 bbl/dia.
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-1 Blend: Blend-1

Table Type Cut Input Informatior Cut Distributions
Dil Distributions i Marne: E?g] T & Narme BB[QCIT U ETS] T\ Fstig
Table Control 1] 0ff Gaz 10,00 Lt 5t Run 47.01 70,00 0,074
- Liquid ol 7 Lt 5t Fun 70,00 Maphtha 70,00 180,0 0,164
EREE) | L Vil Maphtha | 1800 Kerosene | 1800 | 2400 0,093
0it Kerosene 2400 Light Diezel 2400 2900 0103
Blend- v Light Diezel 290,0 Heawy Diesel 2900 3400 0,087
il Heawy Diesel | 3400 AtmGasOil | 3400 3700 0045
Atm Gas Oil 370.0 Residug 370.0 818.7 0,434
Residue 1200 »
() Straight Fun
O Cyele il
) Wacuum 01l
() User Custam
. Data | Conelations Tables | Froperty Plot J Distribution Plat J Composite Plot J Flot Summary JNotes J
Name: [Blenc C GedWesCokueed

Figura 16. Distribucion de los productos del crudo

Transferencia de la informacion

El paso final de la caracterizaciéon es transferir la informacion de los
compuestos hipotéticos a una corriente del flowsheet, para lo cual cerraremos
la ventana actual e iremos a la solapa Install Oil de la ventana Oil
Characterization.

En la columna Stream Name, ingresemos el nombre de la corriente que
representara a este crudo en el flowsheet, por ejemplo, Alim.

Al retornar al Simulation Basis Manager, veremos que todos estos compuestos
fueron incorporados al caso termodinamico que habiamos definido y ademas,

tendremos la corriente Alim en el PFD.

Bibliografia

- UniSim Design Simulation Basis Guide.
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Propuestas de trabajo

1. Se debe tratar un efluente acuoso para abatir el contenido ciertos
contaminantes, hasta los limites legales permitidos.

Dichos contaminantes son: acetaldehido, etilenglicol, metildioxolane, acido
acético y 1,4-dioxane.

Defina el caso termodinamico para realizar la simulacion de la planta de
tratamiento.

En el caso de que alguno de los compuestos no figure en la base de datos
disponible en el simulador, genere, con la mayor precision posible, un
compuesto hipotético a partir de datos de bibliografia.

De ser posible, utilice la informacién recabada para verificar la exactitud en la

prediccion de alguna de las propiedades de ese compuesto.

2. Dados los siguientes ensayos de laboratorio, realice los pasos necesarios
para caracterizar el crudo, cuya densidad API es 34.93.
Utilice la opcién Auto Cut para establecer los rangos de TBP y numero de

componentes por rango.

Curva TBP Fraccion de livianos
Temp.(°C) | % Vol. liq Compuesto | % Vol. liq
15 1.00 Etano 0.02
75 6.81 Propano 0.30
145 20.56 i-Butano 0.26
190 28.48 n-Butano 0.84
230 35.02
340 54.34
375 60.21
460 71.82
550 83.04
560 84.27
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CAPITULO 5

EQUILIBRIO DE FASES. TANQUE SEPARADOR

Equilibrio liquido - vapor en un tanque flash

Los procesos de separacion constituyen, sin duda, un elemento clave en la
industria de procesos.

Por supuesto, el nucleo fundamental siempre sera el reactor, donde se define
la factibilidad econémica preliminar del emprendimiento. Pero el mercado exige
determinadas calidades en los productos finales y eso s6lo se consigue
mediante la adecuada separacion de las mezclas de compuestos que
constituyen la salida de la zona de reaccion.

Debemos tener en cuenta que estos procesos de separacion requieren una
inversion realmente importante y su contribuciéon al costo operativo general
suele ser alto, por lo cual no debe extranarnos que aquella rentabilidad
primaria, evaluada a la luz de los rendimientos en el reactor, pueda ser
sustancialmente alterada, al tener que considerar el equipamiento de las
unidades de purificacion.

En sucesivos capitulos nos vamos a abocar al analisis y la simulacion de estos
equipos. De un modo u otro, siempre tendremos que considerar sistemas con
fases en equilibrio, normalmente uno o mas liquidos con un vapor.

El tanque flash es la unidad de proceso mas simple cuyo funcionamiento se
basa en el equilibrio liquido vapor de los componentes de la mezcla que alli
procesamos.

Desde un punto de vista del equipamiento, el tanque flash es un recipiente
donde se produce la separacion de la fase vapor de la o las fases liquidas

presentes. En este capitulo sélo veremos equipos con una unica fase liquida.
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El modelo matematico que podemos atribuir al

equilibrio que se verifica en un tanque flash para 1 —>

mol de alimentacion, tomando en cuenta lo indicado

en la figura 1, se puede plantear de la forma:

parai=1,...,NC

zZ,=(1-Vv)X, +Vy, >
Yy =KX, nha
k, =k, (P, T, {x;L{y,} Figura 1. Tanque Flash.
con

NC NC
doxi=1 5 Dy, =1
i=1

i=1

.NZC zih" (Te.Pe)+Q = (1—V),NZCI XihiL(T,P)+v§Cl y:h{ (T.P)

siendo:

F, L, V : caudales molares o indicadores de alimentacion, liquido y vapor,
respectivamente;

{z}, {vi}, {x} : fracciones molares de alimentacion, vapor y liquido,
respectivamente;

P, T, v : presion, temperatura y fraccién vaporizada (V/F), respectivamente;

Q : calor transferido con el exterior, por mol de alimentacion (positivo si es un
aporte externo);

ki, hi : constante de equilibrio liquido - vapor y entalpia del componente |,
respectivamente ;

NC : numero de componentes en la mezcla.

No es nuestro interés analizar el esquema de calculo mas conveniente para los
distintos casos que pueden presentarse al resolver el equilibrio en un tanque
flash, pero podemos advertir que la dificultad de realizarlos esta determinada,
basicamente, por el tipo de funcionalidad que presenten las constantes de
equilibrio.

El caso mas simple que podemos considerar es el cumplimiento de la ley de

Raoult en el equilibrio liquido - vapor:
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ki= PVi(T)/P

donde las constantes de equilibrio no dependen de la composicién de las fases
y las relaciones con la temperatura y la presion se expresan como dos factores
separados, donde solo la primera aporta cierto grado de complejidad.

En el otro extremo encontramos una funcionalidad en la que intervienen, dentro
de una expresion compleja, no siempre explicita, la totalidad de los factores,
como la que se simboliza en la tercera linea del sistema de ecuaciones
planteado.

En este ultimo caso, cualquiera sea el conjunto de datos, tendremos que
resolver un sistema de ecuaciones no lineales acoplado.

Todo esto ha de afectar la velocidad con la que sera dable alcanzar los
resultados e, incluso, con la posibilidad de falta de convergencia en los
célculos.

Una vez hecha esta digresion, importante al momento de analizar
comportamientos andmalos de un programa al procesar determinados
sistemas, volvamos a centrar nuestro interés en la simulacién de un tanque
flash.

Como veremos mas adelante, en todas las simulaciones debemos tener en
cuenta los grados de libertad del sistema que estamos simulando. Veamos
cuantos son en las situaciones tipicas con las que nos podemos enfrentar.

Por lo pronto, tenemos 3 NC + 3 ecuaciones y un total de 4 NC + 6 variables
({z}, (xH{yihik}, Tr, Pe, T, P, v, Q, sin considerar las entalpias molares de los
compuestos puros ya que expresamos su funcionalidad con la presion y la
temperatura).

El maximo numero de grados de libertad que podemos tener es NC + 3,
siempre considerando 1 mol de alimentacién, con lo cual los valores de z
pueden considerarse como los caudales molares de cada componente. Si bien
nosotros hemos considerado una unica presion para el tanque, el modelo sobre
el que trabaja UniSim admite que sean diferentes las de la fase liquida y la del
vapor, con lo cual el numero de grados de libertad se aumentaria en uno. En
nuestro caso no usaremos esta alternativa, restringiéndonos a una unica

presion para el equipo.
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En los problemas que abordaremos, siempre habremos de conocer la

composicion de la corriente que ingresa al tanque, lo cual consume NC -1

grados de libertad, ya que la fraccion individual restante surge por diferencia a

1.

Ademas de la composicion, sabremos cuales son los valores de la temperatura

Tr y de la presion Pg, con lo cual el problema queda con solo dos variables

libres.

Existen cuatro casos tipicos [Biegler, 1997], segun se fije:

a) el factor de recuperacion de un compuesto en una de las fases de salida y la
presion o temperatura de operacion;

b) la presion y la temperatura de operacion;

c) la fraccidén vaporizada y la presion o temperatura de operacion;

d) el calor intercambiado y la presién o temperatura de operacion.

El separador disponible en UniSim nos permite resolver, con facilidad, los

casos b) y d) y, calculando previamente el caudal molar global del liquido o el

vapor, el caso c). La primera de las alternativas, en cambio, no es tan directa,

como veremos mas adelante.

No olvidemos, ademas, que todo el analisis lo hemos hecho en base a un mol

de alimentacion. En el simulador, para tener completamente definida la

corriente que ingresa al tanque flash, deberemos dar, ademas de la

composicién y de dos variables intensivas (P, T, v, etc.) una variable extensiva

como el caudal molar o masico.

Un ejemplo de aplicacion

Lejos de constituir una mera construccion tedrica, el tanque flash es una unidad
fundamental para la economia de un proceso, al permitir una primera
separacion, a muy bajo costo, de los compuestos que integran la corriente que
debe ingresar a la zona de separacion [Douglas, 1988].

La utilidad de un tanque flash, colocado antes de la zona de separacion, es

realmente significativa cuando, en la mezcla que debemos procesar, existen
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dos grupos de compuestos y la volatilidad relativa del mas pesado del primer
grupo (livianos) respecto del mas liviano del segundo (pesados) es mucho
mayor que uno.

Por ejemplo, en la produccion de benceno por hidrodealquilacién de tolueno:
CgH5CH3 + Hy &> CegHg + CH4

la reaccién se lleva a cabo a altas temperaturas y presiones, con exceso de H;
a fin de evitar la formacién de compuestos nocivos para la actividad del
catalizador.

Existe una reaccién secundaria
2 CgHg <> CeH5--CgH5 + Ho

La corriente de salida del reactor podria encontrarse en las condiciones y

composicién que vemos en la Tabla 1.

Flujos molares [kgmol/h]
T [°C] P [bar]
H2 CH4 CGHG CGH50H3 Bifenilo
654 32 391 588 67 23 1

Tabla 1. Datos de la corriente de salida del reactor

Esta corriente debera someterse a un proceso de separacion para recuperar

los reactivos no reaccionados. Claramente, el hidrégeno y el metano
constituyen un grupo mucho mas volatil que el de los aromaticos, los que
podrian separarse por destilacion.

En tal caso, convendria que a la torre soélo ingresaran benceno, tolueno y
bifenilo, logrando asi el menor diametro posible para la unidad.

Vamos a plantearnos la simulacion de un tanque flash donde se llevara a cabo
una primera separacion del efluente del reactor de hidrodealquilacion.
Admitiremos que el enfriamiento lo vamos a realizar con agua, disponible a
unos 30 °C, con lo cual la temperatura de trabajo del tanque estara alrededor

de los 35 °C.
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Comenzamos una nueva simulacion, elegimos Peng-Robinson como paquete
de propiedades y los compuestos presentes en la corriente de salida del

reactor.

Agregamos, luego, un Separator { que es el nombre bajo el cual se

encuentra la operacion unitaria Tanque Flash y tres corrientes de materia.

Hagamos las conexiones necesarias.

UniSim dispone de cuatro separadores que admiten multiples alimentaciones y

se diferencian por el nimero y tipo de salidas, a saber:

e Separator: una corriente de salida en fase vapor y otra liquida.

e 3-Phase Separator: una corriente de salida en fase vapor y dos liquidas.

e Tank: una corriente liquida y otra de vapor. En general se usa para simular
acumuladores.

¢ Single Outlet Vessel: una unica corriente de producto.

Claramente, las dos primeras son las usadas en simulacion estatica. Estas

alternativas se seleccionan desde la opcion Parameters de la solapa Design.

Volvamos al ejemplo y en la corriente de entrada al separador introduzcamos

las condiciones de la salida del reactor, de acuerdo a la tabla 1. Podemos ver

que el separador se calcula, debido a que, por defecto, toma la presiéon P

dentro del tanque igual a la de la corriente de alimentacion Pg (valor nulo para

la pérdida de carga) y un comportamiento adiabatico para el equipo (cantidad

de calor transferida Q igual a cero).

Vamos a admitir que en el equipo se verifica una pérdida de carga de 20 kPa 'y

que se produce una transferencia de calor Q que nos permite alcanzar 35 °C

en las corrientes de salida.

Para ello, en la opcién Parameters de la solapa Design del separador, demos el

valor 20 kPa a la pérdida de carga del equipo, como podemos ver en la

figura 2. Si fuésemos a considerar distinta presion en la fase vapor que la que

existe en el interior del equipo, por ejemplo, debido a la presencia de un

deshumidificador, en esta solapa, en el campo Vapour Outlet, deberiamos

indicar la pérdida de carga adicional en esa fase.
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v-100 S=1E
Design Delta P [ Enfarce Pressure Back Propagation and Equalize all Pressure Fule

Inlet [kPa] 20.00
Yapour outlet [kPa) 0.0000

Connections

Parameters

Wolume

Uzer Yariables
< ernphy

Notes

[~ Liquid Walurne

< empty>
-
N z 50.00 2%

Type
(%) Separator () 3Phase Sep () Tank () Single Outlet Yessel

. Design | Reactions JHating J wiorksheet J Dynanics |

N [ 1rcred

Figura 2. Parametros del Tanque Flash

El otro valor por defecto que debemos modificar es la cantidad de calor Q; pero
lo vamos a hacer de una manera indirecta. Nos habiamos propuesto una
temperatura de salida de 35 °C, frente a un ingreso de 654 °C. Esto nos obliga
a agregar una corriente de energia, conectada al separador. Una vez que lo
hacemos, podemos ingresar el valor de 35 °C en cualquiera de las corrientes
de salida y el simulador ajustara el valor de Q.

Podemos ver que en esta simple operacion se recupera, en la fase liquida a ser
tratada en el sector de separacién, mas del 90% de los aromaticos contenidos
en el efluente del reactor, y una reduccion del caudal a procesar en la columna
de destilacion que apenas supera el 8% del original.

El simulador confirma nuestra presuncion: el tanque flash nos va a permitir
disminuir los costos de separacién al bajar, drasticamente, el caudal de la
corriente a tratar.

Existe una pérdida del producto buscado (fundamentalmente benceno) que
forma parte de la corriente gaseosa que se recicla, por lo que deberiamos
plantearnos, junto al correspondiente analisis econdmico, alguna operacion

para recuperarlo.
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Otros calculos relacionados con el equilibrio de fases

Hay un conjunto de célculos tipicos, dentro del analisis del equilibrio de fases
en un tanque flash, que requieren de operaciones adicionales a la
incorporacion del separador flash.

Uno de ellos es, como mencionamos mas arriba, el calculo del equipo cuando
se ha fijado el factor de recuperacion de un compuesto en una de las fases de
salida y la presion o temperatura de operacion.

En este caso, el calculo no es tan directo, ya que UniSim, al igual que otros
simuladores, trabaja s6lo con valores totales, no permitiendo discriminar los
caudales molares individuales. En principio, entonces, no tendremos disponible
la informacién necesaria para calcular el equipo. Podriamos fijar el caudal
molar del compuesto en cuestion en la fase que corresponda pero no
podriamos hacerlo con el resto.

Sin embargo, con la ayuda de la operacion légica Adjust, que ya hemos visto
anteriormente, podemos realizar el calculo.

Supongamos que tenemos una corriente de 10 kgmol/h de metano (30%),
propano (30%) y n-hexano (40%) a 75°C y 75 bar. Queremos calcular un
tanque flash donde a 35 °C se recupera, en la fase vapor, el 80% del propano
ingresado.

Elijamos el paquete termodinamico, Peng-Robinson para el ejemplo, e
incorporemos al PFD, un separador, tres corrientes de materia y una de
energia. Demos los valores de presion y temperatura a la corriente de entrada
y el valor de 35 °C a la temperatura de una de las corrientes de salida. Los
grados de libertad se han agotado ya que, por defecto, el simulador toma una
pérdida de carga nula en el separador.

Para que el Adjust converja mas rapido, conviene dar un buen punto de partida.
Para ello, antes de incorporarlo, veamos cual deberia ser la pérdida de carga
en el separador para que el flujo molar global en la fase vapor sea un valor
razonable, teniendo en cuenta el factor de recuperacion requerido para el
propano. Una consideraciéon posible es que esa corriente podria estar

compuesta por todo el metano y la cantidad especificada de propano, con lo
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cual el caudal molar global seria de 5.4 kgmol/h. Para poder definir en la
corriente de vapor este valor de la variable, debemos borrar el de la pérdida de
carga que el simulador introdujo por defecto, ya que, de lo contrario, no
podriamos hacerlo. La pérdida de carga resultante es cercana a 7000 kPa y el
flujo de propano algo superior al 70% del de la alimentacién.

Ahora estamos en condiciones de agregar el Adjust con un valor inicial
razonable.Elijamos la pérdida de carga del separador (Vessel Pressure Drop)
como variable de ajuste y al flujo molar de propano (Comp Molar Flow |
Propane) como variable cuyo valor se desea fijar en 2.4 kgmol/h. Previo a esto,
deberemos borrar el flujo molar de la fase vapor e introducir 7000 kPa como
valor de la pérdida de carga en el separador.

Desde la solapa Parameters fijemos la tolerancia en 0.002 kgmol/h, 500 kPa al
tamafno de paso maximo y dejemos en 100 kPa al tamafo de paso inicial.
Oprimamos el botdn Start, tras lo cual el simulador encuentra el valor deseado.
Desde la solapa Monitor del Adjust, podemos ver la evolucion realizada para

llegar al resultado buscado, como se ve en la figura 3.

iDLl EEX
Monitor Iteration History
Tables [ T otal Iberations 1]

Flots lter Adjusted Value Target W alue Residual
[kPa] [kgmole/h] [kgmole/h]
7000.000 2189 -0.2105
7010.000 2207 -0.1927
7014779 2218 -0.1842
7114.349 2399 -0.0014

ENERIERIE

Caonnections JParameters Monilol| User Variables |

S

Stop Before Execution Stop After Execution

Figura 3. Resultados de las iteraciones
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Envolvente de fases y otras herramientas

Un aspecto importante a considerar en el equilibrio liquido-vapor de mezclas
multicomponentes es el trazado de la envolvente de fases, que representa la
relacion entre la presion y temperatura en los puntos de burbuja y rocio para
una mezcla de composicién dada.

Supongamos que tenemos una corriente de 10 kgmol/h de metano (30%),
propano (30%) y n-hexano (40%) a 35 °C. Si fijamos la fraccion vaporizada en
un valor igual a cero, la mezcla se encontrara en su punto de burbuja y la
presion que calcula el simulador (del orden de 69 bar) es la llamada presion de
burbuja de la mezcla a 35 °C. Como es obvio, el punto de burbuja, para una
determinada composicién y temperatura o presién, es una condicién de estado.
Advirtamos que esta condicion no es equivalente a fijar una presién, por
ejemplo, 70 bar, con un valor de temperatura igual a 35 °C, para la cual la
fraccidn vaporizada resulta ser cero. Existen, en realidad, infinitos valores de P
donde esto ocurre: basta que sea superior a la presion de burbuja para obtener
un liquido sin trazas de vapor.

Esto no es otra cosa que el cumplimiento de la regla de las fases de Gibbs.

Si en la mezcla anterior, y siempre a 35 °C, fijamos la fraccion vaporizada igual
a 1 determinaremos el punto de rocio para esa mezcla.

En la figura 4 podemos apreciar la envolvente de fases para la mezcla que

estamos considerando.

1.000e-+004

9000

cP
2000 = /
= PC
000

000 / o
5000 ]
4000 /{// ff
3000 ’/

2000

1000 /
[
R .aﬂ"“"t —]

-150.0 -100.0 -50.00 0.0000 501.00 100.0 150.0 200.0

Pressure (kPa)

Temperature (C)

Figura 4. Envolvente de fases
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La rama superior es la correspondiente a los puntos de burbuja de la mezcla,
mientras que la inferior representa los de rocio.

En color rojo hemos resaltado algunos puntos especiales de la envolvente:
a) el punto critico, PC, donde se unen las dos ramas y carece de sentido hablar
de punto de burbuja o rocio;

b) el punto CP (cricondenbar), en el que se registra la presion mas alta de toda
la envolvente, a la cual todavia puede existir fase vapor;

c) el punto CT (cricondenterm), en el que se verifica la temperatura mas alta de
la curva, a la cual aun puede presentarse una fase liquida.

En la figura 4 podemos notar que a una temperatura intermedia entre la critica
y la correspondiente al cricondenterm, partiendo de la presién de rocio, primero

se produce, como es ldgico, un

incremento de la cantidad de liquido

presente. Pero, luego, incrementos
posteriores de la presion, generan un

aumento de la fase vapor, hasta llegar a

que toda la mezcla esté en esa fase.

0.7 : : ; ‘ ‘ i

Este ultimo tramo se conoce con el 4500 5000 5500 6000 6500 7000 7500 8000
. ., . P [kPa]

nombre de vaporizacion retrograda y la

evolucion total la podemos apreciar en Figura 5. F.vap vs P para T = 177 °C

la figura 5.

Un fendmeno similar ocurre para una presion intermedia entre la critica y la
correspondiente al cricondenbar, donde, a partir de una cierta temperatura, un
incremento de ésta produce un aumento de la cantidad de liquido en equilibrio
con el vapor (condensacion retrograda).

Todos los simuladores de procesos, con sus variantes, permiten la
construccion de envolventes de fases, asi como la determinacion del punto
critico y de la temperatura y presidon maxima de la curva. Los resultados se
disponen en forma grafica y tabulada.

En general, la generacion de una envolvente requiere disponer, en forma
previa, de una corriente de proceso donde se encuentre definida, al menos, su

composiciéon molar.
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Vamos a usar nuestro simulador para determinar la envolvente de fases de la
corriente propuesta, metano (30%), propano (30%) y n-hexano (40%).

Elijamos el paquete termodinamico Peng-Robinson y asociémosle los
compuestos de la mezcla dada.

La generacion de la envolvente es una herramienta que dispone el simulador
UniSim. Existen dos maneras de acceder a ella: una es desde la opcién
Tools|Utilities de la barra de menu y la otra, desde la propia corriente.
Elegiremos esta ultima alternativa para generar la curva.

Seleccionemos, entonces, la corriente y desde la solapa Attachments, elijamos
la opcion Utilities. Al hacerlo, apareceran todas las utilidades que se hayan
incorporado hasta ese momento a la corriente, como se muestra en la figura 6,
donde no hay ninguna todavia. Desde esa ventana se pueden ver, borrar y
crear otras nuevas, unica alternativa en este caso. Oprimamos, por lo tanto, el
boton Create, tras lo cual aparece otra ventana, como la de la figura 7, donde
debemos elegir la que deseamos, Envelope Utility, y oprimir el botdn
correspondiente. Al hacerlo se abre la ventana de la envolvente y en la solapa
Design, como vemos en la figura 8, aparecen los valores de temperatura y

presion critica y los de los puntos cricondenbar y cricondenterm.

Attachments Aftached Utilities

Uit 0 Utility Set

nit Ops

Utilities e (&) UniSim Design Utities
DRU Stresm _ ) UniSim Themo Utiities

Awailable Utilities

Faint Curves
CO2 Freeze Out
Cold Properties
Critical Properties
Ervelope Utility
Hydrate Formation Utility
Pipe Sizing
" Workshest  Attachments Diynamics PIDDE[L',J Table
Uszer Property

Unknown Flow Rate

Delete ] [ Define from Other Stream ] 4 3

| Add Utilty |

Figura 6. Agregando una Utility Figura 7. Eligiendo una Utility

Si al paquete termodinamico elegido no le es posible el trazado de la

envolvente, el simulador dara un mensaje indicando tal circunstancia. En

-85-



algunos casos, el simulador construye la envolvente pero los resultados que
obtiene son incoherentes.

Envelope: Envelope Utility-1

Design ope UniSim Design Two-Phase
Connections Stream  |Corrl Select Strean...
Notes Critical ¥alues

Two-Phase Critical Temperature 1731 C

Two-Phase Critical Pressure 8048 kPa

Three-Phase Critical T emperature | <emptys>

Three-Phase Critical Pressure <emptys>
M awima

Cricondentherm | 181.5C
Cricondenbar | 9178 kPa

tDesign Performance | Dynamics

Figura 8. Valores criticos y maximos

Desde la solapa Performance se puede acceder a los resultados tanto en forma
grafica como tabulada para la envolvente en cuestion, tal como se ve en la
figura 9. Ademas, se tiene la posibilidad de seleccionar distintos tipos de

graficos; en este caso se uso el que el simulador tiene por defecto, Presion-
Temperatura (P-T).

Envelope: Envelope Utility-1

Performance s
- Cualiby 1 < emnphy
Plots e Quality 2 | <empty>
Table e ] | rdiate | &
iy o |
. 7 !
= 1~ I
: 7 7
: - ,f
Envelope Type
A ®FT OV
“I ] s O OTH
66w | cest | bates | sk | s imes | mee OPFH OTS
Tempe @t ) OPs
Design  Perf |Dynamic:s J

Figura 9. Solapa Performance

Del mismo modo como creamos la envolvente de fases para la corriente,

podemos generar nuevas utilidades, por ejemplo, tablas de propiedades con
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dos variables independientes, Property Table, o estimacion de curvas de punto
de ebullicion bajo distintas metodologias ASTM, Boiling Point Curves, entre
otras. En todos los casos podemos ver los resultados en forma tabular o

grafica.
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Propuestas de trabajo

1. La siguiente corriente ha de pasar por un separador trifasico donde la fase
vapor estara compuesta basicamente por el H, y una de las fases liquidas por
el agua. Para minimizar la polimerizacion del estireno, el separador debe
operar entre 50 y 150 kPa y entre 50 y 100 °C.

Flujos molares (kgmol/h)

Hidrégeno Agua Etilbenceno Estireno Tolueno
30 820 50 30 2.46

Analice en ese rango de presion y temperatura el comportamiento del caudal

de estireno a la salida del separador.

2. Encuentre la cantidad de calor que se necesita extraer a la fase vapor para
que condense totalmente.
La corriente de alimentacién al sistema, de 100 kgmol/h, se dispone a 150 °C y

1000 kPa y su composicion es:

i- pentano n- pentano n-hexano n-heptano

0.2 0.4 0.25 0.15

Adopte una pérdida de carga en el enfriador igual a 10 kPa.

Alim
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CAPITULO 6

ALGUNAS CUESTIONES BASICAS EN LA SIMULACION DE UN PROCESO

Planteo del problema

En este tema hemos de abordar una de las cuestiones mas importantes a tener
en cuenta en una simulacién: el analisis de los grados de libertad de nuestro
sistema. Si bien los simuladores de proceso, de una u otra forma, llevan un
control permanente de los grados de libertad existentes en cada moédulo y en el
sistema global, nosotros debemos plantearnos ese analisis, al menos en
términos conceptuales, antes de comenzar la simulacién. De esta forma
estaremos en condiciones de establecer la naturaleza “computacional” del
problema, en funcién del conjunto de datos disponibles.

Obviamente, este analisis se ha de tornar tanto mas dificultoso cuanto mayor
sea la complejidad estructural del sistema que pretendemos simular. En estos
casos, nos veremos obligados a particionar nuestro esquema en unidades lo
suficientemente simples como para poder realizar el analisis de los grados de
libertad en cada una de ellas. Luego, teniendo en cuenta las interrelaciones
que las vinculan estaremos en condiciones de determinar los grados de libertad

para el sistema completo de acuerdo a la expresion [Rudd & Watson, 1968]:

. Suma de los grados de Suma de la informacién
Grados de libertad . . .
. = libertad de cada unade — que intercambian las
del sistema . .
las unidades unidades

Pudiera suceder que nuestro analisis nos condujese a la conclusion que
tenemos un numero de grados de libertad negativo. Ello indicaria que
pretendemos sobre especificar el sistema, con lo que estariamos planteando

un caso imposible de resolver.
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En el otro extremo podriamos encontrarnos, después de utilizar toda la
informacion disponible, con un numero positivo de grados de libertad. Frente a
esto, o bien deberiamos realizar algunas especificaciones adicionales, tantas
como grados de libertad tenga el sistema o disponernos a resolver un problema
de optimizacion, una vez fijado un cierto criterio o funcién objetivo. En algunos
simuladores es posible abordar esto ultimo, a costa, por supuesto, de un
incremento en la complejidad matematica asociada a la solucién.

En realidad nunca se resuelve un problema de optimizacion considerando el
numero de grados de libertad que inicialmente se plantean en el problema.

Por el contrario, debemos comenzar por calcular un caso base, en el que,
obviamente, habremos agotado los grados de libertad que detectamos al
formular el problema. Sobre los resultados obtenidos realizaremos un analisis
de significacion de las potenciales variables de decision, para determinar la
influencia que cada una de ellas tiene sobre la funcion objetivo adoptada.
[Douglas, 1988].

Para construir el caso base lo habitual es asignarles valores tipicos a todas las
variables que se han adoptado como de decision. Estos valores surgen de la
aplicacién de ciertas reglas heuristicas o criterios aconsejados.

Para aquellas variables que resultan poco significativas, de acuerdo al estudio
de significacion, mantendremos el valor asignado, en tanto que el de las
restantes surgira de la aplicacion del algoritmo de optimizacion disponible.

La existencia de un numero de grados de libertad nulo siempre es requerida en
toda simulacién pero, en algunos programas, como en el que estamos
trabajando, el calculo se va realizando a medida que se introducen los datos
necesarios para especificar el sistema completo o alguna de sus partes.
Ademas de lo atinente al analisis de los grados de libertad, en este capitulo
esbozaremos una posible estrategia para realizar la simulacién de un proceso
cuando el simulador que disponemos carece de un modulo especifico para el
equipo en cuestion.

Empecemos por plantearnos el siguiente problema.

En la figura 1 se muestra el esquema de proceso que utilizaremos para

concentrar 100 t/h de una solucién acuosa de sacarosa al 20% en peso hasta
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alcanzar una concentracion del 50%. La

solucidon entrante se encuentra a 85 °C

VO V1 V2
L E-2 E-1 y 1 bar.

p2 p1 . .
S1 S0 Adoptaremos una presion de trabajo de

B-1 1.5 bar para el segundo efecto,
S2

v v mientras que el primero operara a 1 bar.

Para calefaccionarlo dispondremos de

Figura 1. Caso propuesto vapor de agua saturado seco a 3.5 bar,
que cedera solo su calor latente. Admitiremos que ocurrira otro tanto con el
vapor que va del segundo al primer efecto.

Supondremos que la pérdida de carga en ambos lados de los equipos es
despreciable. Para la bomba, adoptaremos una eficiencia del 70%.

La primera cuestion que debemos analizar es si la informacion disponible nos
permite realizar correctamente la simulacion, esto es, si el sistema carece de
grados de libertad.

Otra cuestion es considerar si el simulador con el que estamos trabajando
dispone de los mddulos necesarios para modelar todas las unidades que
componen nuestro sistema.

A esto nos abocaremos a continuacion.

Analisis del problema propuesto

Comencemos por considerar el numero de grados de libertad que tiene el
problema.

Haciendo un analisis conceptual del sistema propuesto podemos ver que si
existiese la bateria de evaporadores (las areas y pérdidas de carga serian
conocidas) y estuvieran totalmente especificadas las corrientes de entrada al
sistema (Sp y Vo) y las presiones de trabajo en los equipos, las salidas estarian
absolutamente determinadas.

Es decir que necesitamos un total de 14 datos: en cada corriente los caudales

de cada especie mas dos variables intensivas —presion, temperatura, fraccidon
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vaporizada,...—, las areas de los equipos, las pérdidas de carga y las presiones
de trabajo en los mismos. En el problema se han especificado exactamente ese
namero, a saber:

e caudal total, composicion, presion y temperatura de la solucién de sacarosa

a concentrar (4 valores);

e composicion, presion y fraccion vaporizada (v = 1) del vapor calefaccionante
(3 datos);

e fraccion vaporizada de los condensados (v = 0) (2 datos);
e composicion de la solucion a la salida (1 dato);

e presiones de trabajo y pérdidas de carga en los equipos (4 datos).

Es decir, nuestro sistema carece de grados de libertad y, en consecuencia,
nuestro simulador, una vez modelado el problema, estara en condiciones de
entregarnos la solucion, entre otros valores, el caudal de vapor a suministrar en
el segundo efecto.

Este modo de analizar un sistema requiere de un manejo fluido del
funcionamiento de las unidades que lo componen. Otro modo, un poco mas
laborioso, consiste en formular el conjunto de relaciones que vinculan las
variables involucradas, aunque esta via es de muy dificil aplicacion con un
simulador modular, donde tenemos cierto grado de desconocimiento de las
relaciones que vinculan a las variables en cada uno de los médulos.
Reiteramos que cualquiera de estas dos vias, en distinto grado, quedan
restringidas, en la practica, a la consideracién de problemas de mediana
complejidad. El analisis de los de mayor envergadura, como dijimos, debera ser
realizado haciendo uso de técnicas de descomposicion o, por una via mas
cdémoda, analizando el computo que efectua el propio simulador.

En el caso que nos ocupa, aunque luego el simulador utilice otra formulacion
equivalente, el modelo podria ser:

Evaporador E -1

S, =S,+V, Balance global de materia

Sy Xg =S, X, Balance de soluto
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T, =f(p, %,) Ascenso ebulloscopico

ViA(p2)+Soh (pi, To, Xo) =V, 4 (p;) +Sih (P, T;, X;)  Balance de calor

Bomba B -1
AHg =S, [h (p,, T, %) =h (P, T, %, )] Balance de energia

Evaporador E -2

S, =S, +V, Balance global de materia
S, X, =S, X, Balance de soluto
T, =f(p,,X,) Ascenso ebulloscopico

VOX’(pO)—l_ S'] hL(p21T1’ X1) :V1/I(p1)+ SZhL(pZ’TZ’ XZ) Balance de Calor

En el planteo existen 9 ecuaciones y 9 variables no especificadas (Vo, V1, V2,
AHg, T4, T2, S4, Sz y X2), por lo que el sistema carece de grados de libertad,
coincidiendo con el obtenido a través del analisis conceptual.

Una vez resuelta esta primera cuestion deberemos plantearnos el esquema de
simulacién a adoptar.

Lo primero que encontramos es que nuestro simulador carece de un moddulo
especifico para representar un evaporador.

Una posible solucién es desdoblar el funcionamiento del equipo en dos etapas:
la primera, donde se realiza el calentamiento de la solucién y, a continuacion,
otra, donde se separa el vapor, en equilibrio con la corriente liquida remanente.
Obviamente, para la primera utilizaremos un equipo de intercambio térmico en
tanto que para la segunda podemos echar mano de un tanque flash, siempre y
cuando utilicemos un paquete de propiedades adecuado donde, entre otras
cosas, la volatilidad de la sacarosa, a las temperaturas de trabajo, sea nula.
Afortunadamente, los modelos de coeficiente de actividad aplicables, como
NRTL, Wilson, van Laar, etc., cumplen con esta premisa y, en consecuencia,

nos permiten simular el evaporador de esta manera.
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Este modo de resolver falencias del simulador en uso debe realizarse con
suma cautela, cuidando que, eventualmente, no resulten violados los principios
y leyes aplicables al proceso.

Para visualizar este tipo de situaciones riesgosas, suspendamos, por un
momento, el analisis de nuestro problema de evaporacién y postulemos, a
través de un sistema absurdo, una situacion que transgrede las cuestiones mas

elementales de la Termodinamica.

S-01 :> 1@
101
T o=k

.

Figura 2. Sistema absurdo

Vamos a simular el sistema ubicado en la parte izquierda de la figura, donde
pretendemos que la corriente que ingresa al flash S-01 se caliente en el
intercambiador 1-01 condensando la fase vapor que sale del flash. Esto es
imposible ya que, de lo contrario, tendriamos a nuestra disposicidon una
maquina de movimiento perpetuo.

Pero supongamos que no advertimos esto y en nuestra simulacién, en lugar de
usar para |-01 el modulo de intercambio especifico, lo reemplazamos por un
enfriador E-01, donde condensa el vapor y un calentador, C-01, vinculado al
anterior por una corriente de energia Q, como podemos ver en la parte derecha
de la figura 2.

Vamos a simular ese sistema considerando que deberemos tratar 10 kgmol/h
de una mezcla equimolecular de propano, n-pentano, n-hexano y n-heptano,
que se encuentra a 15 °C y 1 bar y pretendemos que la fraccion vaporizada en
S-01 sea 0.75. Por simplicidad, fijamos un valor nulo para la pérdida de carga

en ambos equipos de intercambio.
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En el sistema planteado, al conocerse todos los valores de la corriente de
entrada, si se fija el valor de Q, la salida quedara especificada; esto es, se
requiere un dato adicional para consumir la totalidad de los grados de libertad.
Ese valor es el de la fraccion vaporizada igual a 0.75.

El sistema, asi planteado, carece de grados de libertad.

Habra que ver, entonces, qué cantidad de calor debera transferir el vapor para
obtener la fraccidn vaporizada pretendida.

Abramos una vez mas nuestro simulador y adoptemos como modelo
termodinamico, dado el tipo de mezcla y las condiciones operativas, una
ecuaciéon de estado, por ejemplo, SRK. A continuacion agreguemos los cuatro
componentes.

Comencemos ahora a construir nuestro esquema de simulacion. Desde el PFD,
haciendo uso de la paleta de objetos, agreguemos una corriente de materia.
Démosle el nombre Alim y fijemos los datos de la mezcla a tratar: temperatura,
presién, composicion y caudal molar.

Agreguemos un calentador, C-01. Ingresemos al modo Attach y conectemos la
salida de Alim con la entrada de C-01.

Incorporemos un separador, S-01, y un enfriador, E-01, y hagamos las
conexiones correspondientes.

Fijemos la pérdida de carga de ambos equipos de intercambio igual a cero
desde la opcion Parameters de la solapa Design.

Podemos observar que los tres equipos estan en rojo, indicando que les falta
una corriente de salida en S-01 y E-01 y una corriente de energia en C-01 y
E-01.

Generemos las salidas de materia necesarias y, para subsanar la parte
energética, vinculemos la salida de energia de E-01 con la entrada de C-01.
Cuando hacemos esto, el simulador todavia no resuelve el sistema: los equipos
bordeados en amarillo y las corrientes de materia aparecen en celeste, salvo la
alimentacion que esta resuelta y esta en azul. Esto es logico, ya que, de
acuerdo al analisis que hicimos previamente el sistema aun tiene un grado de
libertad.
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Para consumirlo, en la corriente que ingresa al separador, especifiquemos su
fraccion vaporizada en 0.75.

iY el simulador obtiene un resultado! Pero si analizamos los valores obtenidos
veremos que la corriente que ingresa al separador se calienta desde los 15 °C
iniciales hasta unos 60 °C, en tanto que el vapor reduce su temperatura desde
esos 60 °C hasta una temperatura inferior a 2 °C.

Lo absurdo del planteo inicial queda oculto en el esquema de simulaciéon que
adoptamos, por el que arribamos a una solucion incoherente: la fuente termina
cediendo calor a un sumidero que se encuentra a una temperatura mas alta.
Nos podriamos plantear que hubiera pasado si, en lugar del conjunto
calentador-enfriador utilizado, hubiésemos usado el médulo previsto para un
intercambiador. Podemos hacerlo como ejercicio y ver que el calculo procede
pero el simulador avisa que se ha producido un cruce de temperaturas.

Esto es comun en los simuladores de proceso: en el mejor de los casos se
obtiene un mensaje de advertencia, pero el programa nunca deja de ofrecer un
resultado. La logica constructiva, que busca la mayor robustez numérica
posible, hace que el calculo proceda, aun frente a ciertas condiciones de error
producidas por planteos erroneos o incoherentes.

Cuidado, pues, cuando se estructura una simulacion y mucho mas cuando se
analiza la informacién obtenida.

Volviendo a nuestro problema, el arreglo propuesto para paliar la ausencia de
un modulo para evaporadores nos conduce al esquema de la figura 3 para

realizar la simulacion del problema propuesto:

Podemos ver, dentro de Ilos

recuadros E-1 y E-2, |la

combinacién de intercambiador-

flash que usamos para representar

los evaporadores.

Advirtamos que es imposible que

se produzca una transgresion
Figura 3. Representacion de los evaporadores . _
termodinamica como la vista
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anteriormente. Aqui las presiones de trabajo en uno y otro efecto nos aseguran
un comportamiento coherente en los equipos de intercambio.

De acuerdo al analisis que realizamos anteriormente el problema carece de
grados de libertad, con lo cual, dadas las caracteristicas del simulador que
estamos usando, una vez que estructuremos el esquema de simulacion e
ingresemos los datos, hemos de obtener, inmediatamente, los valores de las
propiedades de todas las corrientes del sistema.

Abramos el simulador e iniciemos un nuevo caso. Elijamos el paquete de
propiedades que nos parezca adecuado (NRTL, por ejemplo) e incorporemos
los compuestos WATER y SUCROSE.

Ignoremos el aviso del simulador respecto a la adopcién de coeficientes
binarios nulos y comencemos con la estructuracion de la simulacion.
Agreguemos ahora dos corrientes de materia, la alimentacion de la solucion a
concentrar, S0, y el vapor externo, VO.

De acuerdo a los datos del problema que pretendemos simular, en SO fijemos
T=85°, P =1 bar, el caudal masico igual a 100000 kg/h y las fracciones
masicas de agua y sacarosa 0.8 y 0.2, respectivamente.

En VO establezcamos P = 3.5 bar, la fraccion vaporizada igual a uno y las
fracciones molares de agua 1 y de sacarosa 0.

Los invitamos a que vean como ha quedado la informacion de las corrientes SO
y VO (las podemos ver a ambas a la vez, usando, desde el mend, la opcion
Tools|Workbook). ¢ Qué diferencias y similitudes se pueden apreciar?
Comencemos a incorporar los modulos que representan a los distintos equipos.
Agreguemos dos intercambiadores, Int-01 y Int-02, dos separadores, Sep-01 y
Sep-02 y una bomba, B-01. Incorporemos la corriente de energia que necesita
la bomba y las corrientes de salida para que el diagrama de proceso sea como
el de la figura 4.

Podemos ver que el sistema no es exactamente el que corresponde al de la
figura 3. La razon de esta diferencia es evitar, por ahora, la inclusion de un
reciclo de materia, con el consiguiente proceso iterativo que siempre complica

el calculo.
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1
Int-01

Int-02

Wi

Figura 4. Sistema sin reciclo

Esta estrategia siempre es conveniente frente a problemas de iteracion. En
estos casos, siempre se requeriran valores iniciales para la corriente de reciclo
y cuanto mas ajustados sean éstos, mas rapida sera la convergencia. El
esquema propuesto nos permite tener una idea de cuales pueden ser estos
valores.

Desde la solapa Design en la opcién Parameters, especifiquemos la eficiencia
y el salto de presion en la bomba y las pérdidas de carga en ambos lados de
los equipos de intercambio. Luego, establezcamos que los vapores de
calefaccion solo ceden su calor latente: el valor de la fraccidn vaporizada pasa
de1al0.

También deberiamos especificar el modelo de céalculo adecuado a la situacién,
como veremos en el capitulo que trata de equipos de intercambio térmico. No
lo haremos ya que, en este caso, ese cambio es irrelevante.

Podemos ver que han aparecido algunos valores en ciertos puntos, por ejemplo,
en la corriente V4, la presion, cuando se especifico la pérdida de carga y la
temperatura cuando establecimos que solo se cedia el calor latente.
Especifiguemos la composicion que se requiere en la corriente S2, fracciones
masicas iguales para ambos compuestos.

Asi como esta planteado tiene aun, un grado de libertad: por ejemplo, la

cantidad de calor que cede la corriente V1e.
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Para fijarla, establezcamos en V1e, un flujo molar de 1000 kgmol/h, la fraccion
vaporizada igual a uno y las fracciones molares de agua 1y de sacarosa 0y la
presion en 1.5 bar, igual a la existente en el separador Sep-02.

En este momento, el sistema se queda sin grados de libertad, sin embargo, el
flowsheet no se resuelve. Podemos ver que el simulador avisa que, en los
intercambiadores, falta ingresar el dato para una especificacion activa v,
ademas, que el equipo esta sobreespecificado.

Para solucionar el inconveniente, ingresemos a ambos intercambiadores y
desactivemos la especificacion de UA, activa por defecto. Ahora si, podemos
ver todos los equipos en color gris y las corrientes en azul, indicando que el
caso esta resuelto.

Dijimos que, al resolver el caso sin reciclo, podriamos tener una idea de los
valores a usar para la suposicién cuando lo incorporasemos. Con el valor de
1000 kgmol/h en V1e, obtenemos 2480 kgmol/h de vapor en Sep-02. Si
probamos ahora, con 1750 kgmol/h (el promedio de los valores anteriores), el
caudal molar del vapor resultante en Sep-02 es de 1741 kgmol/h, un valor
satisfactorio para comenzar una iteracion.

Pero como quedd dicho antes, en el caso que nos proponemos simular, la
salida del vapor de Sep-02 debe ingresar al intercambiador Int-01. Borremos,
por lo tanto, la corriente V1e y hagamos la nueva conexion. Podemos observar
que, aunque el sistema carece de grados de libertad, el flowsheet no se
resuelve. El simulador necesita que lo “ayudemos” a resolver el reciclo. Para
ello, disponemos del objeto Recycle.

Este objeto tiene una entrada y una salida e incluye una operacion matematica
que las vincula. Nosotros le podemos fijar el sentido en que opera: hacia
delante (forward) la variable que se ajusta es la salida, hacia atras (backward),
la entrada. En ambos casos la restante corriente es inicialmente supuesta.

Para poder conectar la operacion reciclo, debemos previamente cortar la

corriente V1s. Para ello, una de las formas de hacerlo es, desde la barra de

herramientas del PFD, activar la herramienta Break Connection H. El cursor
toma la forma X. Lo movemos hacia la corriente V1s hasta que la toque.

Cambiara su aspecto a la marca v' y, al seleccionarla, la conexién se rompe.
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Ahora si, elijamos, desde la paleta de objetos, el icono e y agreguémoslo al
PFD. Démosle un nombre, por ejemplo, R-01. Conectemos su entrada, con el
vapor V1s y la salida con Int-01. Démosle el nombre V1e a la corriente de
salida generada.

Ingresemos a R-01 para especificar, desde la solapa Worksheet, los valores de
la corriente V1e: 1.5 bar de presion, una fraccion vaporizada de 1,
1750 kgmol/h de flujo molar y la composicion.

Podemos ver que, si bien el flowsheet se resolvio, los valores del caudal molar
en V1s y Ve difieren significativamente. La razén de estas diferencias se
encuentra en las cotas de error que maneja el simulador. Estas cotas se
componen, para cada variable, de dos elementos, uno interno E1, que no se
encuentra disponible para el usuario, y otro, E2, que se puede modificar desde
la solapa Parameters. La cota que se utiliza en los calculos resulta del producto
de ambos elementos. En la tabla 1 se indican los valores de E1 para distintas

variables.

Variable Cota Interna
Fraccién vaporizada 0.01
Temperatura 0.01
Presion 0.01
Flujo 0.001"
Entalpia 1.00
Composicion 0.0001
Entropia 0.01
** La tolerancia en el flujo es relativa

Tabla 1. Cotas Internas de Recycle

El valor por defecto de E2 para todas las variables es 10. Con esto, la cota
(relativa) que estd manejando el simulador para el caudal molar es del 1%, esto
es, para los valores de V1e o V1s, un error absoluto de algo mas de
17 kgmol/h, lo que justifica el resultado encontrado. Si queremos mas precision
deberemos bajar el valor de E2 a 1, por ejemplo. Podemos ver que se alcanza

el limite de iteraciones sin alcanzar la convergencia. Aunque le pidamos al
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simulador que continue con el calculo, no logra equiparar los valores de Vie y
V1s, en un numero razonable de intentos.

Cuando aparecen problemas de convergencia, tenemos tres posibles vias de
solucién: disminuir la precision, aumentar el numero de iteraciones o cambiar el
método iterativo. Lo primero seria volver a la situacion inicial, lo segundo, lo
hemos intentado al pedirle al simulador que continue con el célculo. Resta
modificar el método iterativo.

Desde la opcidon Numerical de la solapa Parameters elijamos Dominant
Eigenvalue en lugar de la opcion Wegstein, que es la opcion por defecto.

El método Dominant Eigenvalue es mucho mas potente que Wegstein, pero
debe usarselo en situaciones estrictamente necesarias, ya que al realizar mas
calculos siempre lentificara la simulacion.

En este caso, el simulador inmediatamente encuentra la solucion buscada. El
consumo de vapor de 3.5 bar resulta ser de unos 1887 kgmol/h, equivalentes a
34000 kg/h.

A modo de ayuda:

Cuando la corriente sobre la que se realizara el corte tiene gran cantidad de

informacion a fijar, resulta conveniente utilizar el siguiente procedimiento para

instalar la operacion Recycle:

a) Resolver la simulacion sin cerrar el reciclo

b) Crear una nueva corriente (S2) y definirla con los valores que tiene la
corriente (S1) sobre la que se colocara la operacion Recycle. En la definicién,
haremos uso del botén “Define from other Stream”, indicando las
propiedades a copiar en la ventana que se abre “Spec Stream As”.

c) Suspender el calculo de la simulacién.

d) Colocar la corriente creada ingresando a la operacion donde se completa el
reciclo.

e) Agregar una operacion Recycle a la que ingresa la corriente S1 y de la que
sale S2.

f) Reiniciar el calculo.

-101 -



De este modo, cuando el calculo se reinicia, todas las corrientes tienen un valor

estimado y no es necesario haber realizado suposicién alguna.
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Propuestas de trabajo

1. En este capitulo, se realiz6 la simulacidn del esquema de proceso de la
figura donde se pretendia concentrar 100 t/h de una solucién acuosa de
sacarosa al 20% en peso hasta alcanzar una concentracién del 50%. La
solucion entrante se encontraba a 85 °C y 1 bar.

Las presiones de trabajo eran de 1 bar

para el primer efecto y 1.5 bar en el

Vo VA1 V2
L E-2 E-1 segundo. Como medio calefaccionante
P2 | P | <o | se usé vapor de agua saturado seco a
B 3.5 bar, cediendo sélo su calor latente.
S2 v v Se admitié que ocurria otro tanto con el

vapor que va del segundo al primer

efecto.

Se supuso despreciable la pérdida de carga en ambos lados de los equipos.
Para la bomba, se adoptd una eficiencia del 70%.

¢, Cual es el ahorro en consumo de vapor que se consigue con el esquema
planteado en el curso, frente a realizar la concentracion en un unico efecto que

opere a 1 bar?

2. Para el sistema de la figura,

P =1195 kPa

. P =1200 kPa
Alim Sep1

P =1205 kPa

Liq3

donde las condiciones de la corriente de alimentacion son las siguientes:
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Flujos molares (kgmol/h)

Temperatura Presion
(°C) (kPa)
Propano n-Pentano n-Heptano n-Octano
150 1200 20 40 25 15

Realice, usando la herramienta DataBook, un estudio de variacién de las
fracciones molares del n-Pentano en la corriente Vap2 y el n-Heptano en Liq3,
si la temperatura T2 toma los valores 125°C, 135°C y 145 °C y la T3, los

valores 155°C, 160°C y 165°C.

En todos los casos, los valores de presion anotados son los de trabajo de los

separadores.

Para cumplimentar los valores de presién y temperatura a la entrada de Sep2 y

Sep3 se debe completar el esquema con el uso de bombas, valvulas,

calentadores y enfriadores, segun el caso.
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CAPITULO 7

TRATAMIENTO DE RECICLOS EN SIMULADORES MODULARES

Consideraciones generales

Hemos visto previamente, en un ejemplo simple, el uso de la operacion logica
Recycle. En el caso analizado, nos resultdé sencillo elegir su ubicacién, pero, no
siempre suele serlo.

Cuando existen reciclos de informacion, resulta clara la imposibilidad de efectuar
el calculo del sistema en forma directa. Para hacerlo, deben suponerse los
valores de una o varias corrientes, proceder al calculo -de acuerdo a las
suposiciones efectuadas- e iterar sobre los valores adoptados.

Las corrientes donde se ubican las operaciones Recycle se denominan
corrientes de corte (tear streams). Sobre estas corrientes de corte se deberan
suponer una 0 mas variables (temperatura, presion, caudal) y luego verificar la
exactitud de esta suposicion.

Para lograr que la estructura resultante sea aciclica, deberemos elegir una o mas
corrientes de corte, lo que constituye el llamado conjunto de corte. Para
seleccionar este conjunto tendremos en cuenta que la dificultad de calculo
asociada sea minima, considerando el numero de variables del conjunto y la
estabilidad numérica de la iteracion. Existen otras cuestiones, como la
informacion disponible, que comentaremos mas adelante.

Como dijimos, en el ejemplo visto previamente bastd la simple inspeccion para
determinar el conjunto de corte. En casos de mayor complejidad es preciso

instrumentar una cierta metodologia para individualizarlo.
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Generacion de la matriz de ciclos y arcos

Realizaremos el analisis basandonos en el diagrama de proceso de la figura 1,
que representa una planta de acondicionamiento de gas natural para su
transporte, donde se trata de preparar el producto (corriente 7, en la figura) de
modo que su punto de rocio cumpla una cierta especificacion. En la simulacién
supondremos que la alimentacion esta totalmente definida, que se conocen las
pérdidas de carga en los equipos de intercambio, la temperatura de la corriente 4
y la diferencia de temperatura a la entrada de E100 entre las corientes 2 y 7.
Ademas, admitiremos que la presion a la salida del compresor es la misma que
la de la alimentacion al sistema y que la corriente que ingresa a la columna lo

hace a una presion media entre las de tope y fondo, ambas conocidas.

Qcond

10

8 M101 9 VLV100
Qreb

Ti00 12

Figura 1. Sistema de acondicionamiento de gas natural

En la columna la cantidad de informacion suministrada permite que el simulador,
dada una cierta alimentacion, la resuelva totalmente.

Si en el sistema admitimos que la alimentaciéon es una corriente conocida, que
E100 es un equipo existente, que la cantidad de calor removida y la pérdida de
carga en E101 y la energia entregada en K100 son valores conocidos, y que la
columna es un equipo existente y sus condiciones operativas estan fijas, esta
claro que este sistema tendra definido su funcionamiento. La alimentacion y la
columna cumplen estas premisas, con lo que restan cinco datos por especificar

(uno en el compresor y dos en cada equipo de intercambio). Para agotar esos
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grados de libertad adoptaremos las pérdidas de carga en E100 y E101, la
condicion a la salida de K100, la temperatura en la corriente 4 y el salto entre T, y
T7.

Para facilitar el analisis, transformaremos el diagrama de proceso en el de la
figura 2. Alli se han indicado solamente los bloques que representan a los
equipos del sistema y las corrientes de interconexion entre ellos, que son las

unicas que nos interesan para la aplicacion de los algoritmos que analizaremos.

| |

3 4 5 9

’_' €100 [ @0y [ o (K100)

1 2 6
(M100) (V100) (M101)

7 8
(VLV100) (T100)

Figura 2. Diagrama de flujo de informacion

Ademas, también por simplicidad, hemos identificado a los bloques con los
numeros del 1 al 9.

La seleccion de un conjunto de corte es un tema profusamente abordado en la
literatura. En todos los enfoques pueden visualizarse dos instancias sucesivas:

a) la deteccién de todos los ciclos de informacién presentes en el sistema;

b) la seleccion del conjunto de corte propiamente dicho.

Para la ejecucion del primer paso hemos elegido, de entre un numero importante
de algoritmos, el debido a Forder y Hutchison modificado por Westerberg.

Para la aplicacion del mismo se requiere disponer de la llamada matriz de
adyacencias, un arreglo de n filas por n columnas, siendo n el numero de nodos
o blogques que componen el sistema. En esta matriz el elemento de la fila iy
columna j indica si existe 0 no una corriente que abandona el nodo i para

ingresar al nodo j, arco ij . Dado que vamos a admitir que todos los arcos
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involucran el mismo numero de variables desconocidas, los elementos de la

matriz de adyacencias pueden ser numéricos o l6gicos.

En la figura 3 se muestra la correspondiente 1 2 3 4 5 6 7 8 9

. . . 1
matriz para el sistema de la figura 2. ®

. . Le " 0 2 . .
A partir de esta informacion es posible construir | 5 )
la matriz de ciclos y arcos, donde se |* @
o , , . 5
individualizan la totalidad de los ciclos de o ® °
6

informacion presentes en el sistema y, para | ; o
cada uno de ellos, los arcos que se encuentran | 8 @
: °@
involucrados.

En el cuadro 1 se resumen los pasos a seguir  Figura 3. Matriz de adyacencias
para determinar dicha matriz, a partir de la informacion contenida en la de
adyacencias, de acuerdo al algoritmo de Forder y Hutchison, modificado por

Westerberg.

1. Generar una lista inicial vacia. Tomar un nodo cualquiera (fila) de la matriz
de adyacencias.

2. Siel nodo figura en la lista de nodos ir a 5; si no

3. Incorporar el nodo a la lista de nodos.

4. Tomar una arco cualquiera que salga del nodo. Considerar el nodo al que
ingresa el arco. Ir a 2.

5. La secuencia que comienza en la inclusion previa del nodo en la lista y que
concluye con el arco elegido constituye un ciclo.

6. Si el ciclo ya ha sido detectado, desecharlo. Si no, incorporarlo a la matriz
de ciclos y arcos.

7. Eliminar de la lista el ultimo nodo. Considerar el nuevo ultimo nodo (anterior
penultimo).

8. Si el nodo tiene, en la matriz de adyacencias, arcos de salida atn no
considerados ir a 4; si no

9. Sien lalista de nodos hay un solo elemento Terminar; sino, ira 7.

Cuadro 1. Generacion de la matriz de ciclos y arcos
Algoritmo de Forder-Hutchison-Westerberg

Asi, tomado el bloque 1 como nodo inicial, por ejemplo, puede considerarse la

secuencia de arcos (1-2), (2-3), (3-4), (4-5) que se resumirian en la lista de nodos
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1-2-3-4-5. Al considerar el arco (5-3), el nodo de llegada 3 ya esta en la lista vy,
por lo tanto, la secuencia de arcos (3-4), (4-5) (5-3) o, en forma de lista, (3-4-5-3),
constituye un ciclo, identificado con A en la figura 4, que muestra la matriz de

ciclos y arcos para el ejemplo.

El proceso sigue, de acuerdo al

Arcos 3 4 5 1 2 5 6 7 8 9 2
4 5 3 2 3 6 7 8 9 1 6
. - c
algoritmo, eliminando el nodo 3 de la ‘A 90 ®
lista y eligiendo otro arco ain no | @ @ @@ ©® ©® ©® ® ®
(o]
analizado que salga de 5, el (5-6). Si |s© o ®0000
luego se eligen los arcos (6-7) (7-8) Figura 4. Matriz de ciclos y arcos

(8-9) (9-1) la lista queda (1-2-3-4-5-6-7-8-9-1), detectandose otro ciclo, no
considerado aun, el (1-2-3-4-5-6-7-8-9-1), indicado como B en la figura 4. De un

modo analogo se detecta el ultimo ciclo, C, presente en el ejemplo.

Seleccion del conjunto de corte

Una vez hecho esto, debemos abordar la tarea de encontrar el conjunto de corte
mas adecuado. Obviamente, el criterio adoptado para juzgar el grado de
adecuacion es lo que diferencia los distintos algoritmos. Aqui expondremos el
debido a Upadhye y Grens, uno de los mas consistentes en su concepcion
basica.

El principio fundamental sobre el que se basa el algoritmo esta vinculado al

comportamiento que tendra el sistema durante el proceso iterativo, generado

como consecuencia de la eleccion de

un determinado conjunto de corte. L]

. . A Sl _ (Sa Sa) @
Upadhye y Grens visualizan la £ = GauVaa
existencia de lo que denominan familias | 5| > =) ©

S5

de corte, distintos conjuntos de corte B |5

que poseen el mismo comportamiento

2
en la convergencia del proceso C S =

iterativo, lo que resulta facil de ver a

Figura 5. Familias de corte
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través de un ejemplo sencillo.

Para el sistema de la figura 5 se ha explicitado el proceso iterativo que da
comienzo con la suposicién de valores para Sz y Ss (S3°, S4°) y el consecuente
calculo de Sy, luego Sz y S3 y por fin S4, cerrando el ciclo (recuadro 1).

Puede verse que lo anterior es equivalente a comenzar el proceso con S1 como
corriente de corte, cuando Sy = S4" (recuadro 2).

Con esto la convergencia del proceso iterativo debera ser igual tanto si se
considera como conjunto de corte a Sz y S4 como a S, constituyendo estos dos
grupos parte de una misma familia de corte.

Estas familias se generan de un modo muy simple, por la aplicacion de la regla

de reemplazo que puede enunciarse como sigue:

Si {D4} es un conjunto de corte y A; un nodo donde todos sus arcos de
entrada ay estan en {D4}, el conjunto {D.}, que se obtiene al
reemplazar todos los arcos de entrada ai por todos los arcos ayi de

salida de A;, forma parte de la misma familia de corte que {D+}.

En el ejemplo de la figura 5 {D+} = {S3, S4} incluye la totalidad de las entradas al
nodo 1, luego, por la aplicacion de la regla enunciada, el conjunto de corte
{D3} = {S+} pertenece a la misma familia que {D+}, como se habia visto.

Una familia de corte se caracteriza por su vector de ciclos, donde en la
componente i del mismo se indica el numero de veces que es abierto el ciclo i por
cualquier miembro de la familia de corte, ordenando los ciclos con la convencion
A, B, C,.... Por ejemplo, un conjunto de corte posible para el caso de la figura 2
estda compuesto por los arcos (4-5) y (1-2), como puede verse en la
correspondiente matriz de ciclos y arcos; el vector de ciclos resulta ser [1,2,1].

El orden de un conjunto de corte es igual al mayor valor de las componentes de
su vector de ciclos, esto es, el maximo numero de veces que ese conjunto de
corte (y todos los de la familia) abre un ciclo cualquiera del sistema

Para el conjunto considerado en el parrafo anterior el orden es 2. Notemos,
ademas, que la aplicacion de la regla de reemplazo sobre el nodo 5 (todas sus

entradas pertenecen al conjunto de corte) conduce al conjunto (5-3),(5-6),(1-2)
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que tiene el mismo vector de ciclos -(5-3) abre A, (5-6) B y el arco (1-2) abre By
C.

Upadhye y Grens encontraron que al incrementar el orden del conjunto de corte
se producia un incremento de la inestabilidad numérica del proceso iterativo. El
objetivo del algoritmo sera, entonces, encontrar el conjunto de corte de menor
orden y, complementariamente, con el menor numero de arcos.

En el cuadro 2 se resume el esquema del algoritmo. En el mismo se entiende por
columnas equivalentes en la matriz de ciclos y arcos a aquellas donde los arcos
que representan estan involucrados en los mismos ciclos, es decir, las columnas
son iguales. Siempre buscaremos que permanezca aquella donde disponemos
de un mayor numero de datos. El numero maximo de incognitas sobre una
corriente son dos variables intensivas mas los flujos molares de cada uno de
los componentes. Pero, en la eliminacion de estas columnas, debemos tener en
cuenta la informacion disponible en cada una, bien sea porque constituyen datos
del problema o porque el simulador esta en condiciones de generarla. Asi, por
ejemplo, en la corriente 4 del esquema de la figura 1, la temperatura es un dato
pero, también se conoce la presion ya que, al fijar la de la alimentacion y las
pérdidas de carga en los equipos de intercambio, el simulador puede calcular la
presion en la corriente 4. En realidad, la presion es un valor conocido en todos

los arcos, como un dato o como un valor calculado.

1. Eliminar de la matriz de ciclos y arcos todos los arcos, menos uno, cuyas
columnas sean equivalentes.

2. Ordenar la columnas en orden decreciente al niUmero de ciclos en que esta
involucrado el arco que representa.

3. Formar conjuntos de corte de 1,2,..,N arcos. En la generacién desechar
aquellos conjuntos incompletos cuyo orden iguale o exceda al del conjunto
de menor orden encontrado.

4. Si se encuentra un conjunto de primer orden, interrumpir la busqueda.

5. Aplicar, si resulta necesario, la regla de reemplazo para encontrar otro
miembro de la familia que se estime mas conveniente.

Cuadro 2. Seleccién de un conjunto de corte
Algoritmo de Upadhye y Grens
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En la matriz de la figura 4 hay tres grupos de arcos equivalentes: el formado por
(3-4) y (4-5), el integrado por (1-2), (6-7), (7-8), (8-9), (9-1) y por ultimo, (2-3) y
(5-6). En el primero, como ya dijimos, en el arco (4-5) conocemos la
temperatura ademas de la presién y, por esta razon, eliminaremos (3-4) de la
matriz de arcos y ciclos.

En el segundo grupo, no existen diferencias en los distintos arcos y, en
consecuencia, podemos elegir cualquiera de ellos para representar el grupo.
Elegimos (1-2) por ser mas facil suponer los valores iniciales de la corriente,
haciéndolos iguales a los de la alimentacién. Por la misma facilidad en la
suposicién de los valores iniciales, elegimos el arco (2-3) para representar el
tercer grupo.

En la figura 6 se han ordenado los arcos remanentes de acuerdo al criterio
establecido en el punto 2. Puede verse que no existe ningun conjunto de corte de
un solo arco.

Con dos arcos se pueden formar dos conjuntos de corte de orden 1: (4-5),(2-6) y

(1-2),(5-3), lo que concluye la busqueda, de acuerdo al 1 1 =5 o2 o
Al
punto 4. Existe un tercer conjunto de orden uno, el ::S; 2 ; s 0
formado por (5-3), (2-3), (2-6). Obviamente, los tres i
por (5-3), (2-3), (2-6) TB o0 ®
conjuntos pertenecen a la misma familia, como | o . ® ®
S

podemos ver aplicando la regla de reemplazo. Si lo
] . Figura 6. Matriz final

hacemos sobre el nodo 5 al tomar el primer conjunto

de corte, llegamos al (5-3),(5-6),(2-6) y como el arco (5-6) es equivalente al (2-3)

encontramos el conjunto (5-3), (2-3), (2-6). Si continuamos aplicando la regla,

ahora sobre el nodo 2, encontramos el conjunto (5-3),(1-2).

Si bien hemos encontrado un conjunto de corte para nuestro problema, el trabajo

no esta terminado. Es posible, y, en este caso ocurre, como veremos, que los

datos que se disponen y las caracteristicas del simulador modifiquen la real

existencia de los ciclos detectados.

No debemos olvidar que en el analisis llevado a cabo, hemos considerado alguno

de estos aspectos so6lo en una forma muy somera y, por lo tanto, los resultados

alcanzados deben considerarse como una primera aproximacion. Veamos como

ajustar esos resultados.
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La seleccion final

Abandonemos, por un momento, el tratamiento del problema de la figura 1 y
restrinjamos nuestra atencién al ciclo A, el mas interno de todos y el mas simple,
para poder apreciar su comportamiento frente a distintos grupos de datos.
Propongamos, para ello, un problema i
estructuralmente analogo, como el de la 2-100

figura 7, donde se enfria la corriente 2 de PS5 > . C 4

E400 E401

caudal, composicion, presion y temperatura

conocidos. Tengamos en cuenta que, por su

posicion, en el proceso de calculo los ciclos
externos entregaran al ciclo A la corriente de Figura 7. Ciclo interno
ingreso totalmente definida (podra no ser la que corresponde, pero sera
conocida).

Adicionalmente a todo esto, admitiremos que las pérdidas de carga en todos los
equipos son conocidas.

Consideremos la composicion como una variable vectorial de N componentes,
donde no es admisible una especificacién parcial ya que, cuando se la
especifica, la informacion suministrada debe abarcar a los N componentes (N-1
datos y el restante por diferencia). Con esto podemos plantear, para los distintos

equipos, las siguientes ecuaciones:

Intercambiador E100 Separador V101
W, [hz(pz’Tz’Cz)_ h, (ps’Ta’Cz )] =Q =1 (p4,T4,C )Nz
Ws [h7(p7’T7’Ce ) —he (p4’T4’C6 )] =Q = ¢(p4,T4,C )

Ay :Tz _T7’ A36 =T3 _T4
UA o A(T,, T3, T, T,) =Q

W

A

W,
Cs
W,
C,

Enfriador E101
Wz [hs (pa ’T3’02 ) - h4 (p4’T47C2 )] = Qu
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En las expresiones anteriores, con Aj hemos indicado el salto de temperatura entre
las corrientes iy j.
Los datos del problema son, como dijimos, W», Py, To, C,, y todas las presiones
intermedias. Quedan, como variables, T3, T4, T7, Q;, Qu, W5, We, Cs, Cs, UA100,
A7, Asg, un total de 12 incognitas vinculadas por 10 ecuaciones, con lo que el
sistema tiene 2 grados de libertad.
Este problema fue resuelto utilizando el simulador UniSim Design con los
siguientes pares de datos:

Caso A Caso B Caso C Caso D

Ao7y T4 Ax7y Qy Ay T3 Tey T3
En los casos A y D el simulador resuelve el sistema en tanto que, en los otros
dos, no.
Tengamos en cuenta que los dos primeros casos pueden considerarse
funcionalmente equivalentes, desde el punto de vista de la simulacién: volviendo
a la figura 1, el punto de rocio deseado en la corriente 7 se puede ajustar
variando la temperatura de la corriente 4, lo que implica remover una cierta
cantidad Q) de calor, o variar Q; y calcular Tj.
Los casos C y D tienen, matematicamente, los mismos datos: Ass es el salto
entre T3 y Ts. Sin embargo, para UniSim no son equivalentes.
Esto se entiende con facilidad si nos detenemos a examinar, por separado, la
situacion de cada equipo.
Teniendo en cuenta los datos existentes, podemos ver que en E100 puede
haber, como maximo, 4 grados de libertad individuales, en el enfriador hasta 2 y
sblo 1 en el caso del separador. Esto coincide con un analisis conceptual simple:
en el intercambiador una de las corrientes de entrada esta definida y en la otra
faltan 3 datos. Si tenemos en cuenta el parametro UA llegamos al valor
encontrado. Otro tanto ocurre en el enfriador y el separador.
La situacion en el caso A se muestra en la figura 8.
Alli hemos indicado en negro los datos originales o los valores generados a partir
de ellos. El color azul indica que esos valores los hemos adoptado para el caso

particular. Podemos ver que el separador no tiene grados de libertad, en el
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intercambiador E100 restan tres variables por especificar y una en E101. Esta
situacion permite que se resuelvan todas las incognitas del separador, tras lo
cual se agotan los grados de libertad de E100 y, con T3 calculada, se resuelve
E101. Los valores calculados en esta secuencia los hemos indicado en rojo y el

orden de calculo, dentro de los circulos en los distintos bloques.

(0]
0O-Ts

®

O4U=s|w

O47=| &
o
0O-41s

Figura 8. Caso A

La figura 9 nos permite analizar el caso B. Queda claro que no existe ningun
madulo sin grados de libertad, aun cuando UniSim calculase T7 en forma aislada,

operacion que no realiza por la forma en que se encuentran disefiadas las rutinas

del intercambiador.

o=
v=

Figura 9. caso B

En la figura 10, partes a y b, hemos representado la situacion existente en los

casos C y D. Queda claro que en el primero no existe ningun equipo en
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condiciones de calcularse, lo que si ocurre en D: el separador no tiene grados de

libertad y una vez que se resuelve puede calcularse el intercambiador y luego el

enfriador.
] [w]
P P
6 Q 6T
A | | Ry | ©
ol oA olll=Ho bAoA
W w W W w W
P P P P P P
T P T T w T T w
c - c (@ 51|p c 4P C (o} 511|p
T T
4 1 ‘e 4 L
Figura 10a. caso C Figura 10b. caso D

Con respecto al analisis de grados de libertad, si bien el simulador, en algunos
equipos y bajo ciertas condiciones, puede servir de ayuda, la forma mas simple y
segura de abordar el problema es a través de la via conceptual.

Hecho esto con nuestro caso simplificado, podemos volver a considerar el
sistema original de la figura 1. Resulta claro que, con la informacion existente, el
ciclo A se ha de resolver sin problemas, con lo cual lo podemos eliminar de la
matriz de arcos y ciclos de la figura 6. Al hacerlo, el arco 1-2 abre los dos ciclos
restantes, esto es, dicho arco constituye el conjunto de corte definitivo, bastando
una sola operacion Recycle para resolver el problema. Obviamente, la suposicidon
inicial para esa corriente sera hacerla igual a la alimentacion.

Un comentario final. La seleccion del conjunto de corte esta influenciada por el
conjunto de datos adoptado, asi como por las caracteristicas del simulador
particular que estemos utilizando. Esto ultimo es dificil de considerar, salvo
después de una utilizacion prolongada del programa en la simulacion de un
espectro amplio de casos.

El conjunto de datos, en cambio, viene dado por las caracteristicas del problema,
algo fuera de nuestro alcance, pero en su traduccion a la simulacion particular
nos puede habilitar alternativas que simplifiquen el tratamiento. Tengamos en
cuenta, también, que, en general, los problemas tienen grados de libertad no
consumidos por los datos, o que da lugar a un proceso de optimizacion. Este

proceso, veremos, comienza por la construccion de un caso base, en el que
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deberemos adoptar valores para las variables de decision existentes. Cuales son

esas variables es, también, una cuestion que nos compete totalmente.
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Propuesta de trabajo

Para el sistema de la figura,

w
A 4
O

A

Y

\ 4
-
\ 4
@

A

Determine:
a) la matriz de adyacencias,
b) la matriz de arcos y ciclos,

c¢) el conjunto de corte de menor orden y numero de arcos.

2. Analice, de acuerdo a los conceptos expuestos en este capitulo, la solucién

elegida para la propuesta 2 del capitulo 6.
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CAPITULO 8

PROCESOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR

Algunas consideraciones generales

Las transferencias de calor en las plantas de proceso se realizaran entre una
corriente de proceso y otra corriente o un servicio auxiliar. Para lograr esta
transferencia sera necesario que consumamos parte de la energia disponible
en mover los fluidos a través de los equipos de intercambio, lo que implica que,
en todos los casos, deberemos estimar la pérdida de carga que se produce
como consecuencia de ese movimiento.

Desde el punto de vista del calculo, es decir, de la simulaciéon en si misma, no
es lo mismo un intercambio entre dos corrientes de proceso que entre una de
ellas y un servicio auxiliar.

En el ultimo caso, solo tendremos interaccibn con otros puntos de la
simulacién, a través de las modificaciones en la corriente de proceso. Esto,
siempre y cuando no se encuentren especificadas las condiciones de entrada y
salida de la misma, porque, en tal caso, el equipo queda, numéricamente,
aislado del resto.

En el servicio auxiliar se tendra en cuenta, exclusivamente, el incremento del
consumo, en un valor proporcional a la energia puesta en juego.

En cambio, cuando se trata de un intercambio entre dos corrientes, la
propagacién de los efectos se producira, al menos, sobre uno de los fluidos que
circulan por el equipo, circunstancia que, como es obvio, ha de generar una
mayor complejidad en el calculo del sistema.

En ciertas circunstancias podemos obviar el inconveniente. Cuando tenemos
especificadas las temperaturas de entrada y salida de las dos corrientes, el
esquema de proceso sera similar al que se indica en la figura 1, donde

realizamos los ajustes finales mediante el uso de calefaccién y enfriamiento
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auxiliar. Aqui, y al sélo efecto de s
determinar las cantidades de calor @
necesarias para lograr las ﬂ NS
especificaciones de proceso, podemos -

E-2

reemplazar todo el esquema por dos
intercambios. uno con el servicio Figura 1. Ajustes con servicios auxiliares

auxiliar caliente y otro con el frio.

Si los requerimientos de la simulacion no nos permiten esa simplificacion,
tendremos que lidiar, en principio, con el acople numérico que produce la
existencia del equipo E-1.

Debemos tener en cuenta, primero, que nunca utilizaremos un simulador de
procesos para disefar, en detalle, un equipo de intercambio térmico. Existen
excelentes programas para hacerlo, solos o agrupados con simuladores
estaticos y dinamicos para procesos continuos y discontinuos y software
adicional para abordar una problematica mas especifica.

Por otra parte, el uso habitual de un simulador de procesos es el analisis de
alternativas, en un estadio muy preliminar del disefio, donde se manejan
valores que admiten un grado de aproximacion relativo. En ciertos casos, es
mas importante el comportamiento de la tendencia que los valores que se
obtienen.

Obviamente que el célculo de una Ingenieria Basica no encaja dentro de estos
parametros y ese calculo se lleva a cabo con un simulador. Este seria otro
modo de uso, en el que debemos extremar los recaudos. Pero aun asi, el
disefio detallado de los equipos ha de ocurrir en una instancia posterior.

Vamos a abordar la simulacion de los procesos de transferencia de calor a
través de un ejemplo sencillo, al que lo hemos de encarar por distintas vias de
aproximacion, que van desde la simplificacion del intercambio con servicios
hasta la consideracion del diagrama de proceso real.

En la figura 2 podemos ver el esquema del calentamiento de una corriente en
una planta de etileno con la misma corriente, después de pasar por otro sector

de la planta.
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Esta ultima, a su vez, se termina de enfriar en el

: AGENAN i
equipo E-1, hasta la temperatura especificada,
@ @—‘ utilizando un servicio auxiliar.
—0

En la tabla 1 aparecen las -caracteristicas

\VeY/ principales, temperatura, presion, caudal molar y
composicién, de las corrientes de entrada y

Figura 2. Caso propuesto
salida del sistema.

Como parte de un estudio de optimizacion, le daremos el valor 3970 kgmol/h al
flujo molar de la corriente 3, con lo cual agotamos el grado de libertad que

existe.

Corr T P FM Composicién (Fracc.molar)
[°C] [bar] | [kgmol/h] H2 CH4 | C2H4 | C2H6
1 19.0 28.0 8300 0.247 | 0.125 | 0.398 | 0.230
2 35.0 27.7 8300 0.247 | 0.125 | 0.398 | 0.230
4 66.5 26.4 8270 0.243 | 0.125 | 0.399 | 0.233
5 32.5 26.2 8270 0.243 | 0.125 | 0.399 | 0.233

Tabla 1. Datos del sistema a simular

Las diferencias entre las corrientes 2 y 4 son consecuencia del proceso al que
han sido sometidas en el sector de la planta no representado.

Podemos ver que se ha aceptado, implicitamente, una pérdida de carga de
0.3 bar en | -1 para la corriente fria y 0.2 bar para la caliente en ambos equipos.
Teniendo en cuenta que ambas corrientes tienen especificadas tanto las
temperaturas de entrada como las de salida nos podemos plantear la
simulacién simplemente calentando y enfriando con servicios auxiliares o con la
consideracion del mutuo intercambio en el equipo | -1.

Empecemos por lo mas simple.
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Las operaciones mas simples

Todos los simuladores de proceso poseen médulos que modelan el intercambio
con fuentes o sumideros no especificados, lo que permite considerar la
transferencia de calor en cualquier tipo de equipo, desde un intercambiador con
aire hasta un horno.

En el caso de UniSim Design, el simulador que estamos usando, disponemos
de un calentador (Heater) y un enfriador (Cooler) como operaciones
elementales de intercambio térmico.

Obviamente, el unico valor que se tendra en cuenta sera la cantidad de calor
puesta en juego, por lo que, si se requiere cierto tipo de datos vinculado al
equipo particular que se esta simulando, basicamente, el area de intercambio,
este tipo de mdédulos no resulta adecuado.

Tanto el uso de estos elementos basicos como el de todos los equipos que
veremos en los proximos apartados, requieren que fijemos la pérdida de carga
que se produce en los mismos, debido al movimiento de los fluidos. Para ello,
haremos uso de valores tipicos: alrededor de 0.1 bar si existe vaporizacion y
0.2 a 0.7 bar en otros casos.

Comencemos por estructurar la simulacion del sistema de la figura 2 como se
indica en la figura 3a, donde la corriente 1 es calentada, con servicios
auxiliares, en el calentador C-1 y la totalidad de la 4 se enfria en E-1, también
con servicios.

Si queremos tener en cuenta el real consumo de fuentes externas, podemos
considerar, luego, que la cantidad de calor Q suministrada en C-1 es aportada,

en realidad, desde la etapa de

O— >

—

U enfriamiento.
c c Esta situacion la podemos ver en la

E-1 E-1 E2 parte b de la figura 3, donde la
‘_@‘_@ %@ corriente 4 cede Q desde E-2 y

completa su enfriamiento en el

Figura 3. Usando servicios auxiliares .
equipo E-1.
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Estructuremos una nueva simulacion, borrando, como siempre, si fuera
necesario, nuestro trabajo anterior.

Seleccionemos, como paquete termodinamico, una ecuacion de estado, Peng-
Robinson, por ejemplo, e incorporemos los compuestos presentes en nuestro
problema.

Acto seguido, agreguemos, al Diagrama de Flujo, dos corrientes de materia, S1
y S4, y especifiquemos en ellas los correspondientes datos que figuran en la
tabla 1. Agreguemos, ademas, las corrientes S2 y S5, y demos en ellas sélo los
valores de temperatura y presion.

Esta informacion la vamos a volver a utilizar cuando estructuremos la
simulacion considerando el esquema mostrado en la figura 2. Conviene,
entonces, que la guardemos para evitar tener que ingresarla de nuevo. Para
fijar ideas, supongamos que al archivo le damos el nombre TransfCal_0.usc.
Agreguemos al Diagrama de Flujo un calentador, C-1, un enfriador, E-1 y dos
corrientes de energia, E-1_OutQ y C-1_InQ.

Hagamos las conexiones, de manera que nos queden los equipos aislados,
como en la figura 4.

Podemos ver que el flujo de calor transferido en C-1
es del orden de 1.7 MW y en E-1 de unos 3.6 MW.

Es decir que, en realidad, sélo se necesitan retirar, a s2

E1_outQ

través de una fuente externa, unos 1.9 MW.

A fin de poder analizar distintas situaciones, tanto en

la corriente caliente como en la fria, podemos
. i . Figura 4. Equipos auxiliares
automatizar el calculo del calor neto requerido a la

fuente externa agregando al Diagrama de Flujo, una operacion especial

denominada Balance El:, que no es otra cosa que un moédulo donde se pueden
realizar simples balances de calor y materia. Démosle el nombre CalNet y
adicionemos, también, una corriente de energia, donde quedara expresado el
requerimiento al servicio auxiliar. Demos a ésta el nombre RegNeto.

En el médulo Balance se debe definir el numero de corrientes de materia y
energia que ingresan y egresan del mismo. En nuestro caso no hay corrientes

de materia, hay una de energia que ingresa (la que sale de E-1, E-1.0utQ) y
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dos que salen (la entrada al equipo C-1, C-1.InQ, y la corriente de energia

ReqNeto).
En

definicidon del nimero de corrientes de

la figura 5 podemos ver la

entrada y salida.

Cada una de ellas fue introducida

seleccionandolas de una lista

desplegable que aparece al

posicionar el mouse en la celda

donde se encuentra la leyenda

<<Stream>>. Se puede observar,

=]
Ennneclinnsl Parameters J Waorksheet J Shipchart J User Yariables J

| = |
CEX
Connections Mame |BAL-1
Connections
Irlet Strearns Outlet Streams
Mo
o E1_0u T
Il << Stream > Reghletn
lbiiy S B e
-
-
A [ e

[Jlgnored

Figura 5. Conexiones de la operacion Balance

ademas, que existe un mensaje informando que se desconoce el tipo de

balance que se debe determinar. Para remediar este inconveniente, vayamos a

la solapa Parameters y elijamos la opcion Heat.

E1_OutQ

S5 CalNet

Figura 6. Simulando con los servicios auxiliares

C_J]
RegNeto

En la figura 6 podemos ver el
esquema de calculo adoptado,
donde la corriente RegNeto
representa al enfriador E-1 de la
figura 3 y C1_InQ es el calor Q
cedido por E-2. En este ejemplo
sencillo podemos observar que no

siempre la  simulacion se

corresponde exactamente con el diagrama de proceso; pero lo que importa es

que sea capaz de resolver el problema planteado.

Aprovechando la posibilidad del célculo por parte del simulador, determinen

gue caudal deberia tener S4 para que el requerimiento neto sea cero.

Veamos ahora el otro enfoque posible, modelando el equipo I-1 con el médulo

Intercambiador.
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El intercambiador de calor

Basicamente, el modelado de un intercambiador de calor plantea, por una
parte, un balance entalpico para cada una de las dos corrientes que circulan

por el equipo:

Q = FmCC [HeCC ({XCC }’TeCC ’ PeCC ) - HSCC ({XCC }’TSCC ’ PSCC )]
Q = FmCF [HSCF ({XCF }’TSCF ’ PSCF ) - HeCF ({XCF }’TeCF ’ PeCF )]

donde:
Fm : flujo molar Q: calor transferido
H: entalpia molar e: entrada
{X} : composicion s: salida
T: temperatura CC : corriente caliente
P: presion CF : corriente fria

La otra relacion considerada es la conocida ecuacion de transferencia de calor
Q =UAAT,,

Analicemos los grados de libertad que, con esta formulacién, presenta nuestro
sistema. Existen 2 N caudales molares, 4 temperaturas, otras tantas presiones,
una cantidad de calor y un parametro geométrico. Esto hace un total de
variables igual a 2N + 10, con lo cual, el maximo numero de grados de libertad
es2N+7.

Normalmente tendremos especificadas las entradas de las dos corrientes:
composicion, presion, temperatura y caudal de cada fluido.

Nosotros fijaremos la pérdida de carga en ambos lados, ya que, al desconocer
la geometria del sistema, nos resulta imposible resolver el balance de cantidad
de movimiento correspondiente.

Con ello, habremos consumido 2 N + 6 grados de libertad.

Nos queda, entonces, la posibilidad de fijar el valor de una sola variable: el
calor transferido o una de las temperaturas de salida o el producto del

coeficiente global de transferencia U por el area de intercambio A o el valor de
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otra variable, que resulte adecuada para el problema particular que se esta
simulando.

Cada una de estas alternativas implica un grado diferente de complejidad en el
célculo y, consecuentemente, de tiempo para obtener los resultados.

Todavia debemos considerar una cuestion mas.

Por definicién, la capacidad calorifica molar resulta ser Cp = (6H/dT ), , lo cual

T 2
conduce a AH =L1 CpdT .

La ecuacién de transferencia Q =U AAT,, presupone que los valores de Cp y

del caudal molar son constantes en el entorno [T1, T2]. Obviamente, esta es
una situacion, sobre todo la primera, que dificilmente encontremos en los
problemas reales.

Esto significa que, en estos casos, pareciera que carecemos de una ecuacion

confiable para realizar el calculo del UA de nuestro equipo.

El modo de abordar el

problema es, como se muestra
en la figura 7, dividir el

intercambiador en segmentos,

generando un conjunto de

| TCN-1 Tq\l N
| )
equipos en serie, donde
Thy Th.. | podamos admitir, en cada uno,

la constancia de los valores de

Tg Tc,
Tf, i’ f;li T,

Figura 7. Dividiendo el intercambiador en segmentos

las capacidades calorificas.
Para cada intervalo se puede plantear:
Q, =Fmg Cp (T ~T¢ )= Fmy. Cpl T -,

Q =(UA) ot

AT,

ln( ATiH)
siendo AT =T."-T|

operando se llega:

1 1
Fm.Cp. Fm.Cp.

INAT, —=InAT,,, = (UA), {
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y el valor de UA para el equipo se obtiene sumando los productos individuales
(UA); de cada intervalo. Advirtamos que, si en la ultima relacion, el término
entre corchetes es una constante, la suma propuesta conduce a la habitual
expresion de la ecuacion de transferencia, extendida a todo el equipo.
Habilitemos nuestro simulador para una nueva corrida y recuperemos el
archivo TransfCal_0.usc. Analizaremos el funcionamiento del intercambiador
que disponemos en UniSim, simulando el equipo | -1 de la figura 2.

Cambiemos el nombre y el flujo molar de la corriente S4 para transformarla en
la corriente S3.

Hecho esto, tenemos definidas las dos corrientes que ingresaran al equipo.
Agreguemos al Diagrama de Flujo un objeto Intercambiador de Calor con el
nombre | -1. Conectemos el lado de los tubos con las corrientes S1y S2. Antes
de hacer las conexiones del lado de la carcaza, borremos el valor de la
temperatura de la corriente S5, para que el simulador no nos indique que esta
sobredimensionado, ya que al tener totalmente especificadas las entradas, S1
y S3, y la temperatura de una de las corrientes de salida, S2, el simulador esta
en condiciones de calcular. Ahora si, conectemos S3 y S5 a la entrada y salida
de la carcaza.

La temperatura de S5 resulta ser, aproximadamente, de unos 33°C. Si bien el
simulador fue capaz de determinar esta temperatura, podemos ver que indica
que, en el equipo falta ingresar el dato para una especificacion activa vy,
ademas, que el mismo esta sobreespecificado. Para solucionar el
inconveniente, ingresemos a | -1 y desde la opcidén Specs de la solapa Design,
desactivemos la especificacion de UA, activa por defecto.

Si se elige la opcién Details de la solapa Performance se puede ver que la
energia transferida es de unos 6.163 10° kJ/h (1.71 MW) —algo que ya
habiamos averiguado- y que el valor de UA calculado es alrededor de
3.829 10° kJ/°C h (106.36 kW/°C).

Si bien el simulador resolvid el caso, aparece un borde amarillo en el equipo,
indicando la presencia de un inconveniente. En la ventana de mensajes

aparece la advertencia “Ft Correction Factor is Low”.
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Ft es un factor de correccién de la diferencia de temperatura que debe usarse
cuando las configuraciones de flujo son distintas para ambas corrientes y se

define como:
AT =AT_F

Puede considerarse que AT es una diferencia efectiva de temperaturas entre
las corrientes. Obviamente, Ft debe ser inferior a uno, ya que AT < ATy .

En consecuencia, la ecuacién de diseno se transforma en:
Q=UAAT,F

El valor de Ft depende del tipo de intercambiador (numero de pasos en los
tubos y en la carcasa, asi como de las temperaturas de entrada y salida). Un
equipo con un paso en la carcasa y dos pasos en los tubos (1-2), tiene
aproximadamente el mismo factor Ft que un equipo 1-4 6 1-6 6 1-8, con las
mismas temperaturas de entrada y salida.

Es decir que, en realidad, Ft tiene una débil dependencia con el numero de
pasos en los tubos (siempre que sea par). Por esta razén, en la bibliografia
s6lo suelen encontrarse valores de Ft para configuraciones 1-2, 2-4, 3-6, 4-8,
etc., por lo cual, en cualquier otro caso debe usarse el valor que corresponda a
igual numero de pasos en la carcasa.

Si bien cualquier intercambiador con Ft > 0 puede funcionar, se aconseja que el
disefio se haga con un valor superior a 0.75.

En UniSim el valor de Ft se encuentra en la opcién Details de la solapa
Performance y en este caso es de 0.748, lo que justifica el aviso recibido.
Puede verse, en las curvas para determinar Ft, que para determinadas
temperaturas de entrada y salida, a medida que aumenta el numero de pasos
en la carcasa, Ft también aumenta. De esta manera, si un equipo 1-2 tiene un
factor Ft inferior a 0.75 para las condiciones de proceso elegidas, puede
mejorarse la performance utilizando un intercambiador 2-4 6 3-6 6 4-8, etc.

En la opcion Sizing de la solapa Rating, podemos ver la configuracion del
equipo ademas de otra informacion adicional (figura 8). Las normas TEMA
proporcionan una codificacién que permite describir un tipo de intercambiador

valiéndose de tres letras.
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La primera letra designa al cabezal de entrada o anterior; la segunda, se refiere
al tipo de carcasa y la tercera designa al cabezal de retorno o posterior. Por
ejemplo, un intercambiador tipo AEL tendra un cabezal de entrada del tipo A,
una carcaza tipo E y un cabezal posterior tipo L. Podemos ver la

caracterizacion de los diferentes tipos en el Anexo de este capitulo.

Rating Sizing Data S : .
coept any input data
Sizing @ 0veral O Shel (O Tube
Parameters Configuration Calculated Informatior
Mozzles Mumber of Shell Passes [] 1 Shell HT Coeff [k)/h-m2-C] 1 LEMmpky
Heat Loz MHumnber of Shells in Series | 1 Tube HT Cosff [kJh-m2-C] L Emphy>
Mumber of Shellz in Parallzl | 1 Owerall U [kdfh-m2-C] 6348
Tube Paszes per Shell | 2 Ovwerall U [kl /C-h) 3.829=+005
Exchanger Orientation | Horizantal Shell DP [kPa] 20.00
First Tube Fass Flow Direction | Counter Tube DF [kPa] 30.00
Elesvation (B aze] | 0.0000 Heat Tranz, Area per Shell [m2] 60,32
Tube Yolurme per Shell [m3] 01930
TEMA Type | 4 E £ Shell Volurne per Shell [m3] 2272
Tube Metal Mass [ka] 2931

a1 Dresign Flatingl “Worksheet J Performance J Diwnamics J UniSim STE J

Ft Comection Factor |5 Low, [1lgnored

Figura 8. Opcion Sizing de la solapa Rating

Volvamos a la simulacion y cambiemos, entonces, la segunda letra. Al elegir F,
vemos que inmediatamente el numero de pasos por carcasa cambia a 2. El
intercambiador se resuelve sin problemas pero, de acuerdo a la informacion
suministrada por UniSim, deberia haber, al menos, 4 pasos por tubos. De
hecho, si cambiamos a 4 y luego queremos volver a 2, se produce un mensaje
de error. Ingresemos el valor 4 en el numero de pasos por tubos.

En lugar de especificar la presidn en las corrientes de salida, podriamos haber
fijado los valores de las pérdidas de carga de ambos lados, desde la opcion
Parameters de la solapa Design del intercambiador, como se puede ver en la
figura 9.
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= 11 EEX

Design Heat Exchanger Model Heat Leak/Loss
Connections Exchanger Design [End Pont] 164 (%) Mone () Estremes () Proportional
Parameters —;_'_ -'_r
Specs
Ulser Variabl Tube Side Shell Side

zer Wariables
Dela P |20.00 kPa
Motes Delta P
30.00 kPa e |3.018e+005 kJ/C-h
o R )

Exchanger Geometry
Calculate Ft Factor

| Tube Pazses per Shell | Shell Paszes | Shells In Series First Pasz Shell TEMA Type
4 2 1 Counter [F

i Design | Rating J Work sheet J Perfarmance J Dipnanics J UniSim STE J

S [ignored

Figura 9. Opcién Parameters de la solapa Design

En este mismo lugar es posible seleccionar el modelo que el simulador usara
para el calculo. Una lista desplegable permite seleccionar uno de los cuatro
modelos disponibles:

e Exchanger Design (Endpoint)

e Exchanger Design (Weighted)

e Steady State Rating

¢ Dynamic Rating.

Veremos las particularidades de los dos primeros, ya que los ultimos estan
fuera del alcance de este libro.

El modelo Exchanger Design (Endpoint) esta basado en la ecuacién estandar

de diseno:
Q=UAAT,F

Supone que, tanto el coeficiente global de transferencia como los calores
especificos (Cp) de las corrientes de ambos lados del intercambiador, son
constantes. Por lo tanto, no debe usarse en casos donde haya cambios de fase
o los Cp presentan variaciones importantes.

Al elegir este método, se dispone, como puede verse en la parte inferior de la

figura 9, informacion de la geometria del equipo.
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El modelo Exchanger Design (Weighted) se debe usar en problemas donde la
curva de calentamiento es no lineal, por ejemplo, donde se producen cambios
de fase en uno o en ambos lados del intercambiador o los Cp de las corrientes
son variables. EI método divide el equipo en varios segmentos, donde se puede
admitir constancias en las condiciones, y calcula para cada uno de ellos el
producto UA y el AT, para finalmente determinar el coeficiente global de
transferencia.

Esta sdlo disponible para equipos en contracorriente y al seleccionarlo aparece
la tabla de la figura 10, que reemplaza a la informacion de la geometria del
intercambiador de la figura 9. En ella podemos modificar el numero de
intervalos que usara el método para calcular el UA, para cada lado del
intercambiador. Ademas, si se activa la casilla de verificacion Dew/Bubble Pt,
se agrega, en la curva de calentamiento, el punto de rocio, de burbuja 0 ambos.
Si hay cambio de fase, o es posible que ello ocurra, la casilla debe estar
activada.

En la columna Step Type, podemos seleccionar una de las tres opciones: Equal
Enthalpy, Equal Temperature y Auto Interval. En las dos primeras, todos los
intervalos tienen la misma variacion de entalpia o temperatura,
respectivamente. En la opcién Auto Interval, UniSim Design determina el
numero y tamafio de los intervalos de modo de representar la curva de

calentamiento, con la menor cantidad de intervalos posible.

Individual Heat Curve Details

FPazz Mame Intervals | Dew/Bubble Pt Step Tyupe Freszsure Profile
5152 ) ¥ Equal Enthalpy Const dPdH
5355 ) i~ Equal Enthalpy Const dPdH

Figura 10. Informacion del método Weighted

Retomando el tema de las alternativas en las especificaciones, si en lugar de
dar la temperatura de la corriente de salida S2, deseamos ingresar otro tipo de
especificacion que no sea UA, la que, como ya vimos, esta por defecto,
deberiamos comenzar por borrar el valor ingresado en esa temperatura.

Si quisiéramos, por ejemplo, especificar la menor aproximacién entre las

temperaturas caliente y fria en cualquier punto del equipo, se requerira un
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modo especifico de incorporarla. Para ello, en la opcién Specs de la solapa

Design debemos accionar el botén Add. Al hacerlo, se abre una ventana, en la

cual, en Type, debemos elegir el tipo de especificacion, MinApproach en este

caso y demos 10 °C como valor definido para la diferencia. El tipo elegido

determina el o los restantes ingresos en la ficha; en este caso aparece el paso

sobre el que se fijara la aproximacién minima y la Unica opcion existente es

Overall. Al seleccionarla, la ficha quedara como la de la figura 11, tras haberle

dado el nombre Min Appr Spec.

Podemos ver que hay una especificacion, E-100 Heat balance = 0.00 kW, que

no puede modificarse. Asimismo, la que se esta ingresando figura desactivada.

F'n

Design
Cornections
Parameters
Specs
User Variables

Motes

W pin apprspec.  [2]01][X] - [B]x]

Solver : =

LI ?:;e e 2§3?§;SP? = Value

Allowed Max Delt

CTTEFTERS Pazz Oerall 52 <emplys

T e Spec Value 1000 C 55 <emplys

Iterations

Unknow ¥ ariabl

Constraints Parameters | Summary

Degrees of Freed,
Specifications

Specified 'V alue Current W alue Relative Emmor | Active | Estim. 2

E-100 Heat Balance 0.0000 ki <emplys 1.000 | W I~
E-100 LA <emplys <emplys <cemphy> [ | W T

Min Appr S pec Il 10.00C <emply> | -3.278e+005 | [T =2

] Design | Fiating J ‘wiorksheet J Performance J Dynamics J UniSim STE J
Under Specified [lgnored

Figura 11. Ingreso de especificaciones

Al cerrar la ventana de ingreso de la especificacion, debemos activarla para

que el equipo pueda resolverse.

Uniendo los elementos y otros calculos adicionales

Resolvamos ahora el problema tal y como queda planteado en la figura 2. Para

ello, recuperamos el archivo con los datos de base, TransfCal_0.usc.
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Vamos a hacer que la corriente S4 se divida en dos, donde una de las ramas
correspondera a la corriente 3 de la figura. Esta corriente intercambiara, igual
que antes, con la 1 en el equipo | -1.

La otra rama se enfriara en E-1 y, una vez producidos los intercambios, ambas
corrientes se mezclaran para alcanzar la temperatura de la corriente 5.

Ya tenemos las corrientes S1, S2, S4 y S5. Agreguemos, al Diagrama de Flujo,
un divisor (Div), un mezclador (Mix), un intercambiador de Calor (I-1), un
enfriador (E-1) y una corriente de energia (Q -1).

En un divisor ingresara una corriente y saldran N. Para que el mdédulo se
resuelva deberan estar definidos N datos, caudales o relaciones entre
caudales.

En un mezclador, en cuanto a ingresos y egresos, la situacion es inversa; pero
aqui debe especificarse también como se consideran las presiones. Si se
puede asegurar que todas las corrientes tendran la misma presion, bastara con
que quede fija el valor de una de ellas y, al seleccionar, en la opcion
Parameters de la solapa Design, la opcidon Equalize All, las restantes tomaran
ese valor.

La otra opcidn disponible es Set Outlet To Lowest Inlet, donde se fija la presién
de la salida con el valor mas bajo de las entradas. Esta opcion requiere el
conocimiento de la totalidad de las presiones de entrada.

Realicemos las conexiones que indica la figura 12 para estructurar el esquema
de simulacion, teniendo cuidado que las corrientes S1 y S2 circulan por los
tubos de | -1, en tanto que la corriente que proviene del divisor ingresa por
carcasa. Las conexiones generaran las corrientes intermedias entre los equipos
de intercambio, el mezclador y el divisor. Cambiemos los nombres de estas
corrientes a los que se indica en la figura. Fijemos el caudal molar de la
corriente S3 en 3970 kgmol/h; con esto, la otra rama quedara totalmente

determinada.
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Figura 12. Simulacion del caso propuesto

Fijemos, en el intercambiador, la pérdida de carga del lado de la carcasa, por
donde circula la corriente S3 y, ya que no nos interesa el valor exacto del
parametro UA, dejemos Exchanger Design (Endpoint) como modelo de calculo.
Una vez mas, encontraremos que la corriente S3 sale a una temperatura
cercana a 33 °C. Al igual que antes, modifiquemos el tipo de carcasa a F y
definamos 4 pasos por tubos.

Hagamos la pérdida de carga en el enfriador igual a 0.2 bar, con lo cual todo el

sistema queda determinado.

Uso de la operacién unitaria horno

Debemos admitir que no siempre el simulador ha de contar con la totalidad de
los recursos, mddulos, parametros, etc., que se requieren para realizar los
célculos planteados en un problema.

Supongamos, por ejemplo, que queremos calcular la cantidad de combustible
que requiere un horno para calentar hasta 350 °C, una corriente de 500 kg/h de
Dowtherm A disponible a 250 °C y 7 bar. El horno usa CH4 como combustible,
su eficiencia es del 70 % y la pérdida de carga estimada es 70 kPa.

En UniSim existe un médulo para simular hornos, Fired Heater, pero no figura
en la paleta de objetos. Para acceder al moédulo, debemos ingresar desde
Flowsheet en la barra de menu, seleccionando la entrada Add Operations,
categoria Heat Transfer Equipment. El problema es que Fired Heater es un
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modelo dinamico que no puede usarse en simulacion estatica. Tampoco hace
falta un modulo tan complejo para resolver el problema que nos hemos
planteado y basta con un calentador al que se le agreguen los calculos
necesarios para tener en cuenta la eficiencia.

También tenemos que considerar que, en UniSim, las corrientes de materia no
incluyen, entre sus propiedades, el poder calorifico de las mezclas, con lo cual,
si bien podremos saber la cantidad de calor a suministrar en el horno, no la
podremos vincular con la cantidad de combustible capaz de entregarla.

En este caso, estas falencias las podremos resolver haciendo uso del objeto

Spreadsheet ‘@ donde realizaremos los calculos necesarios.

Estructuremos una nueva simulacién, borrando, como siempre, si fuera
necesario, nuestro trabajo anterior.

Seleccionemos, como paquete termodinamico, una ecuacion de estado, Peng-
Robinson, por ejemplo, e incorporemos los compuestos presentes en nuestro
problema, CH4 y Dowtherm A.

Acto seguido, agreguemos, al Diagrama de Flujo, dos corrientes de materia,
una de energia y un Heater. y démosle un nombre, H-1, por ejemplo.
Realicemos las conexiones, considerando que las corrientes de materia
corresponden al Dowtherm A a calentar en H-1.

Ingresemos, en las corrientes de entrada y salida de Dowtherm A los datos del
problema.

Con esto, UniSim Design calcula la cantidad de calor transferido en H-1, del
orden de 30 kW.

Para poder determinar el consumo de CH4, debemos tener en cuenta la
eficiencia del horno y el poder calorifico del combustible, en este caso,
50.03 MJ/kg. EIl célculo es extremadamente simple y, como ya dijimos,
utilizaremos un objeto Spreadsheet para hacerlo.

Este tiene la funcionalidad de las planillas de calculo convencionales, siendo
una herramienta muy potente que permite ademas de los calculos comunes,
importar y exportar variables del flowsheet. Los valores en las celdas se
actualizan automaticamente en cuanto se modifican las variables del diagrama

de proceso.
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Retornemos a nuestro problema, e incorporemos la operaciéon Spreadsheet
desde la paleta de objetos. Llamémosla Calc_Comb. Como dijimos, para
realizar el calculo del flujo masico de CH4, necesitaremos el valor de la energia
transferida, la eficiencia del horno y el valor del poder calorifico del CH4.
Nosotros ingresaremos estos ultimos dos valores, de acuerdo a los datos del
problema, en tanto que la energia transferida es calculada por el simulador.

En la solapa Spreadsheet de Calc_Comb vamos a utilizar las cuatro primeras
celdas de la columna B para contener los valores de la energia requerida por el
Dowtherm A, la eficiencia del horno, el poder calorifico y el flujo masico del
metano, en ese orden.

Ingresemos los valores de la eficiencia y poder calorifico del CH4 en las celdas
correspondientes. Si lo deseamos podemos agregar, ademas, rétulos para

identificar las variables como podemos ver en la figura 13.

3 |Horno. usc - UniSim Design R390 - [Calc_Comb] 1]
B Fie Edit Simulation Flowsheet Tools Window Help = | & x

Lode oale [Ehe ©fele 4 i

Current Cell

B4 ‘Wariable:

& B C 1]
[t}
Eficiencia 0.7000
Poder Calorifico A0.03 fdd kg
Flujo mézsico CHA

—o[m|~—[m|m| = w )=

1]

o Connectiohs JF’alamelers JFnrmuIas Spleadsheel| Calculation Order J Initialize From J Uszer Variables JM

Delete ] [ Function Help... ] [ Spreadshest Only... ] [ Ignored

Y

Completed. e

allw

Figura 13. Ingresando valores en la Spreadsheet

Ahora debemos tomar, del flowsheet, el valor de la energia transferida. Para
ello, posicionamos el mouse en la celda B1 y elegimos la opcién Import
Variable que aparece al oprimir el boton derecho; tras lo cual accedemos a una
nueva ventana. En ella, se encuentra una lista de objetos y las variables

vinculadas al objeto elegido como vemos en la figura 14.
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Select Import for cell Heat Flow |:|@E]

Flowsheet Object Wariable
[ET| | Feed Contral Yalve
H
Sal Heat Flowz : t
HA Overall L& Obiect Filker
FeederBlock_Feed Power @ Al
ProductBlock_Sal Power2 Ost
Temperature Approach n.eams
- User Variablez ) Unitdps
Navigator Scope Ltility flove rate O Logicals
Lltility Fluid Cp Columnd
8 E'”WShEEt Utiiy Fluid Holdup 8 CD L:mn b
3 BC"S? Utility Inlet Temp He o
351E Lltility mazimumm flove rate
) Utility Ultility rririirnam Flows rate
Utility Outlet Temp - -
“Wariable Filter:
Variable Description: Heat Flow | [W]

Figura 14. Importando una variable

Alli deberemos elegir Q-100 dentro de los objetos y Heat Flow como tipo de
variable, tras lo cual daremos OK. Al hacerlo, en la celda B1 aparece el valor
29.85 kW.

Nos falta aun, ingresar una expresidon que nos permita determinar el flujo
la celda B4
3.6*B1/(B2*B3), como podemos observar en la figura 15.

masico de CH4. Ingresemos, entonces, en la expresion

3|Horno. usc - UniSim Design R390 - [Calc_Comb]

A8 Fle Edt Simulation Flowsheet Tools  ‘Windaw Help
[ # Environment: Case [Main]
—7 [3 H o _@ # I-% EIK’E QG ‘@’ A tode: Steady State
! Current Cell
Yariable Type: y Exportable
B4 Variable:| | Angles in: Rad |»
|-3EB1/B2°B3)
& B [ D
1 #] 29.85 kw
2 Eficiencia 0.7000
3 Foder Calorifica R0.03 b fkg
4 Flujo masico CH4 || 3068 kath
5
B
7
g
&)
10
i Connections J Farameters JFormuIas Spleadsheel| Calculation Order J Initialize From J Uszer Variables JNotes
Dielete ] [ Function Help... ] [ Spreadsheet Only... ] [ lanared
docunentosiUni%in Desigm R390%Cases A
“IntercambioTermicoiHorno.usc was ot
alw

Figura 15. Aspecto final de la Spreadsheet

El factor 3.6 que aparece es para compatibilizar las unidades. Para que esté
expresada en kg/h, debemos elegir Mass Flow desde la lista desplegable del

cuadro Variable Type.
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En este caso la férmula a ingresar es muy sencilla pero para aquellos casos de
mayor complejidad, el boton Function Help nos permite conocer las
expresiones admitidas y las funciones disponibles.

Una vez que se ingresa toda la informacién requerida, queda determinado el
valor del flujo masico de CH4, del orden de 3 kg/h. Cualquier variaciéon que
produzcamos en las condiciones de proceso se vera reflejada, inmediatamente,
en la cantidad de gas a utilizar.

Si la informacion obtenida fuese necesaria en otro punto de la simulacién
deberiamos exportarla. Entonces, estando activa la celda B4, accionando el
boton derecho del mouse, seleccionariamos la opciéon Export Formula Result,
tras lo cual apareceria una ventana similar a la de la figura 14, donde
deberiamos elegir el objeto que recibe la informacion, en este caso sera una
corriente de materia, y el tipo de variable, obviamente, Mass Flow.

Otra aplicacion que podriamos haberle dado a la Spreadsheet en equipos de
transferencia de calor es para el calculo del area de intercambio.

El simulador calcula en forma exacta el producto UA y estima un valor de U
para un valor de area tipica de estos equipos, con lo cual el cociente UA/U,
usando los valores del simulador, sera una constante.

Si nosotros quisiéramos una estimacion del area, deberiamos importar en una
planilla el valor calculado de UA; ingresar en forma independiente un U

estimado y entonces, en la Spreadsheet, realizar el cociente.
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NORMAS TEMA: CODIGOS PARA DESIGNAR INTERCAMBIADORES DE TUBO
Y CORAZA

Tipo de cabezal anterior Tipo de coraza Tipo de cabezal posterior

4H

I

Mazo de tubos fijos

A Canal y tapa frontal E Unpaso en la coraza L (tipo C anterior)

|

Canal y tapa frontal Dos pasos en la coraza Mazo de tubos fijos

1
<

integrada (bonete) (bafle longitudinal) (tipo B anterior)
Tapa frontal y mazo de . Mazo de tubos fijos
c tubos removible G Flujo separado N (tipo A anterior)
Tapa frontal removible — . Cabezal flotante con sello o
. H Flujo separado doble P
mazo de tubos integrado empaquetadura externa
D Con cierres especiales de 3 Flujo dividido s Cabezal flotante con

alta presion dispositivo de respaldo

'
-

K Rehervidor tipo marmita T Cabezal flotante de arrastre

|
l]

X Flujo cruzado U Tuboen U

Cabezal flotante con sello y

w anillo tipo linterna
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Propuestas de trabajo

1. Realice la simulacién de la red de intercambio térmico de la figura.

153 °C 38°C

Las corrientes C1 y C2 estan disponibles a una presion de 200 kPa y la
corriente F1 a 525 kPa. Los flujos molares de las 3 corrientes se muestran en la

tabla siguiente:

Flujos molares en kgmol/h
C1 C2 F1
Metanol 596.4
Tolueno 1.3 596.4
Etilbenceno| 136.2 3.8
Estireno 3.9 346.7

Para completar los datos necesarios para la simulacién utilice valores tipicos

que figuran en la bibliografia.

2. Modifique la propuesta 2 del capitulo 6, transformando los enfriadores y
calentadores por intercambiadores de calor, en el primer caso, con agua de
proceso disponible a 35 °C y con un salto permitido de 10 °C y para los

segundos, con vapor saturado a 10 bar que cede su calor latente.
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CAPITULO 9

SIMULANDO EL TRANSPORTE DE FLUIDOS

Consideraciones generales

No existe planta de proceso alguna donde no se produzcan movimientos de
fluidos. Estas circulaciones ocurren como consecuencia de una diferencia de
presion entre los extremos del conducto.

En el simulador disponemos de varias operaciones unitarias para representar
equipos capaces de generar o aprovechar una diferencia de presion: bombas
para el manejo de liquidos, compresores para impulsar gases o expansores
para recuperar energia disponible. También es posible el movimiento de fluidos
mediante la creacibn de vacio, utilizando eyectores, por ejemplo.
Adicionalmente, tenemos a nuestra disposicion una operacion unitaria para
determinar caudales o pérdidas de carga en tramos de canieria.

No siempre deberemos considerar los equipos de movimiento de fluidos.

En el caso de los liquidos, el incremento de presidon producido por una bomba
no modificara, sustancialmente, las propiedades de la corriente, lo cual,
sumado al hecho de que ni el costo del equipo ha de afectar el monto de la
inversion total ni su consumo de energia los costos operativos, podemos obviar
la consideracién de estos equipos.

Para ver la incidencia de la presién sobre las propiedades de una corriente
liguida los invitamos a realizar la deteminacién de una mezcla equimolecular de
metanol, etanol y agua a 25°C vy, por ejemplo, 1, 5y 10 bar.

No ocurre lo mismo con equipos que mueven gases y vapores. En este caso el
costo es significativo asi como su consumo energético y, ademas, las
propiedades de las corrientes se veran absolutamente afectadas por el nivel de

presion que se alcance.
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Otro caso lo constituyen los equipos de vacio, donde las inversiones y, sobre
todo, los costos operativos son altos.

Debemos hacer una mencién especial sobre las operaciones unitarias que
representan tramos de caferia. Podremos obviarlas en una simulacion cuando
las longitudes son cortas y los caudales bajos; de otro modo, las deberemos
tener en cuenta.

Todas ellas calculan el cambio en las condiciones de las corrientes que circulan
por el sistema y, cuando corresponde, el trabajo que demanda. Con excepcién
de los tramos de caferia, sera necesario que fijemos una eficiencia para el
funcionamiento del equipo de impulsion, lo que permitira que el simulador
calcule, a partir del valor del trabajo tedrico (termodinamico) necesario, un
requerimiento “real” de potencia.

La determinacion del consumo real de energia no sélo es necesaria para una
correcta evaluaciéon de los costos operativos sino, ademas, para un calculo
ajustado de las condiciones operativas. En efecto, el exceso de energia por
sobre los valores tedricos se disipara modificando la entalpia de la corriente
fluida procesada en el equipo, con lo cual la condicién de salida sera funcion,
entre otras variables, del valor de la eficiencia.

Vamos ahora a considerar el uso de algunas de las operaciones unitarias

disponibles en nuestro simulador, comenzando por los tramos de cafierias.

Caferias y bombas

Vamos a tratar de simular varias situaciones del sistema de caferia de la
figura 1, construida en hierro galvanizado y considerando que el diametro
nominal es 1” Sch 40, por la que circula agua que ingresa a 50 °C.

Podemos considerar el sistema compuesto por tres tramos, dos horizontales (el
primero y el ultimo) y uno, trepando una pendiente de 45° sobre la horizontal,

unidos por codos a 45°.

-142 -



El simulador que disponemos nos permite
considerar cada tramo y seleccionar los
accesorios desde una lista desplegable.

Con nuestro simulador activado,

comencemos por elegir como paquete de

propiedades ASME Steam y como unico 10—

componente el agua. . .

P 9 Figura 1. Sistema propuesto
Ingresemos, ahora, la informacién que es
comun a todos los casos que vamos a analizar.

Agreguemos, desde el PFD, dos corrientes de materia, S1y S2, y la operacién

unitaria Pipe Segment &8 Conectemos las corrientes al segmento de cafieria
e ingresemos en S1, los valores de temperatura y composicion (fraccién molar
0 masica igual a 1).

El segmento de caferia necesita ademas, una corriente de energia.
Incorporemos una y conectémosla.

Para establecer la “forma” de la caferia lo hacemos desde la solapa Rating
como se ve en la figura 2. Recordemos que ingresamos a las pantallas de los
objetos oprimiendo dos veces el mouse sobre el icono que lo representa en el
PFD.

- R
-1 pipe Info: PIPE-100
Rating Length - Elevation Profile ; P
Sii Pipe Parameters
izin
N SECED! Ul [Fipe Schedule Sohedds 40
Heat Transfer Fitting/Pipe tlie Nominal Diameter 25,4000
t?ngth oh 01000'33 Irer Diameter 26 6446
0 evatll:?ln ange '33 40 Pipe k4 aterial Galvanized Iron
I UIBID_'athE' 28.54 Roughness 1.520e-04
el el ok : - Pipe ‘w/all Canductiyity 45,000
I aterial Galvanized lron " ; ;
FEETERE 5 Available Marminal Diameters
[ramn] [rnn)] [ramn]
l Append Segment l l Inzert Segment 2540 152 4 4064
3810 203.2 457.2 o
T T6.20 304.8 E09.6
Design  Rating | ‘whork sheet J Performance J Dynamics J_D 10.6 3556
Heat trangfer information under specifi T _

Figura 2. Seleccion de los parametros del segmento de cafieria
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Al oprimir el botén Append Segment se incorpora el tramo 1.

Desde Fitting/Pipe podemos seleccionar si es un tramo recto, un accesorio o
una reduccion. Dejemos Pipe, en este caso. Ingresemos 10 m para la longitud
del tramo y 0 en cambio de elevacion. Seleccionemos el material desde la lista
desplegable. Al oprimir el mouse sobre el uno que identifica al tramo, se abre
una ventana donde se pueden seleccionar sus parametros. Al elegir Schedule
40, aparece la tabla Available Nominal Diameters; elijamos 2540 mm vy
oprimamos el botén Specify. De esta manera, quedan fijados los diametros
interno y externo. Ademas, podemos ver que al elegir el material, queda
establecido el valor de la rugosidad.

Agreguemos, luego, un codo de 45° para lo cual, con Append Segment
generamos el nuevo elemento de la caferia. De la lista desplegable de
Fitting/Pipe, elegimos Elbow 45 Std, uno de los tres valores que podemos
ingresar como usuario (en azul en la columna correspondiente al accesorio).
Los otros dos son el material y el valor del didmetro interno. Para el primero
procedemos igual que antes, eligiéndolo de la lista desplegable. Para el
diametro, debemos ingresar el valor manualmente, repitiendo, en este caso, el
del tramo anterior.

En la figura 3, podemos ver el ingreso de todos los segmentos de la cafieria.
Alli podemos ver que, en cada tramo recto, la presidén y la temperatura son
calculadas considerando un numero de 5 intervalos. Sobre esta cuestion

volveremos mas adelante.

Length - Elevation Profile

Segment | 1 2 3 4 5]
Fitting/Fipe | Fipe Elbay: 45 Std Fipe Elbaw: 45 Std Fipe 7T
Length [ 10.00 0.0000 100.0 0.0000 10.00
Elevation Changs | 0.0000 0.0000 70.71 ooooo|[  0.0000]
Cuter Diarneter | 33.40 <emphy> 33.40 LEmphs 33.40
Inner Diameter [ 26.64 2664 26.64 26.64 26.64

I aterial falvanized Iron Galvanized lron Galvanized lron Galvanized Iron Galvanized Iron
Inc|rements | 5 1 5 1 Ad
4 4

Figura 3. Ingreso completo de la cafieria
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Como primer ejemplo, supongamos que tenemos aislada la cafieria, que la
presion a la salida es de 1 atm y que deseamos conocer la presion a la entrada
del tramo para que circulen 2400 kg/h.

Fijemos, entonces, en la corriente de energia, el flujo de calor igual a cero y el
flujo masico en S1. Para la presion de salida, escribamos, exactamente, 1 atm.
Podemos ver que el simulador realiza la conversion en forma automatica,
colocando el valor 101.3 kPa.

Hecho esto, el simulador esta en condiciones de calcular el tramo. El dato que
nos preocupa, la presiéon de entrada al segmento de cafieria, resulta ser de
895.9 kPa, un valor enteramente razonable, si se tiene en cuenta que debe
vencerse una columna de 70 m de agua para descargar, luego, a 1 atm.
Siempre que nos sea posible, es conveniente realizar esta verificacion del
orden de magnitud de los resultados obtenidos. Asi podremos mantener bajo
control la simulacion que estamos llevando a cabo y detectar eventuales
errores en la estructuracion o el calculo de la misma.

Podemos ver, también, que, en virtud de haber definido una aislacion perfecta,
la temperatura de salida del agua es igual a la de entrada.

Finalmente, si bien el simulador calcula el caso, aparece una advertencia en la
ventana de mensajes donde dice que la variacion de presidon en ciertos
segmentos es superior al 10% de la presién de entrada a los mismos. Esto es
l6gico, ya que la pérdida de carga se debe no solo a las fuerzas de friccion sino,
también, a la diferencia de altura.

En rigor, la diferencia de nivel establece una cota minima para el numero de
intervalos. Si no se tienen en cuenta las pérdidas por friccion, para que la
pérdida de carga en cada tramo del calculo, no supere el 10% de la presién a la
entrada de los mismos, el numero de intervalos debe ser superior a
9/((Po - Pr)/pgh - 1), donde Py - Pr es la diferencia de presion total en la caferia
y h el desnivel total. En el caso del ejemplo, el valor que arroja la formula es de
algo menos de 60 intervalos y unos 65 son suficientes, para tener en cuenta la
pérdida por friccion.

Distinto seria que la pérdida de carga superase el limite sin que hubiera

diferencias de presion por variacion de altura. En este caso podria tratarse de
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un problema en el calculo, por haberse considerado un numero insuficiente de
incrementos para la longitud del cafo, lo cual se soluciona aumentandolos.
Otra posibilidad es que el diametro de la cafieria sea demasiado pequeno y la
solucién, obviamente, es incrementarlo.

Ahora, modifiquemos levemente el problema, haciendo que la cafieria no esté
aislada del aire que la rodea, el que se encuentra a unos 25 °C.

Para ello, borramos el dato que habiamos ingresado para la energia de salida y
fijamos, desde la opcion Heat Transfer de la solapa Rating del segmento de
caferia, un valor adecuado para el coeficiente global de transferencia. Para ello
debemos elegir, primero, la opcion Overall HTC, con lo cual se habilita el
cuadro para ingresar la temperatura ambiente y el coeficiente de transferencia,
como vemos en la figura 4. Tomemos U = 60 W/mzK, con lo cual el simulador

resuelve el caso.

% pIPE-100 E@@

Specify By
(O Heatloss (3 Overall HTC () Segment HTC () Estimate HTC

Overall Heat Transfer Coefficient

Ambient Temp 25,000 C
Overall HTC [bazed on 0.0 216,00 k) /h-m2-C

Rating
Sizing

Heat Transfer

= Design  Rating | ‘work sheet J Performance J [pnamics J Depozition J

(=™

Figura 4. Informacion para la transferencia de calor

Ahora, la presién a la entrada resulta ser un poco superior a la anterior,
897 kPa, en tanto que la temperatura ha descendido algo menos de 6 °C, como
consecuencia de la falta de aislacion.

Modifiquemos, una vez mas, el problema. Supongamos, ahora, que volvemos a
tener aislada la caferia y que deseamos calcular el caudal de agua que circula
por el sistema cuando la presion a la entrada es de 900 kPa, manteniendo el
resto de los datos inalterados.

Para poder simular el nuevo caso, debemos, primero, remover el valor de

caudal en la corriente de entrada y la informacién relacionada con la
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transferencia de calor que habiamos ingresado en la opcion Heat Transfer de la
solapa Rating. Luego, asignemos el valor cero al flujo de calor de la corriente
de energia y 900 kPa a la presion de entrada del tramo. Si bien se esta en
condiciones de realizar el calculo, UniSim Design nos avisa que no se logra la
convergencia.

Lo que sucede es que, en forma transparente al usuario, UniSim trata de
encontrar el caudal que circula en forma iterativa.

Para ayudar en esa busqueda, debemos modificar el valor inicial del flujo molar

a suponer y el paso en la EXEm L EX
busqueda. Esto se hace Design Colntk i e oo
Cannections Pressure Talerance 01000 kPa
2 : T ture Tal 0.0100 ¢
desde la opcién Calculation | eyanecs EEbRE a3ea0ki/
d | I D i d | Calculation Length Initial Guess 200000000 m
. Length Step Si 1000.0000
€ 1a solapa Lesign a8l | uwvaisties | | biva e
~ , M Flow Step Si 25200 kgmaleh
segmento de cafieria. En la | " Diorcier e Gess 80,000 mm
Default Increments 5
T &l FH Flash r
figura 5, se encuentran los By PH et =
. Do Deposition Calcs ¥
valores que el simulador usa Do Slug Teol Calculations r
por defecto Podemos ver [Pl Design | Rating J ‘work sheet J Performance J Diynamics J Dieposition J
Mat Salved [lgnared

que el flujo inicial y, sobre

Figura 5. Pardmetros para el célculo de la caferia
todo, el paso, resultan

grandes para nuestro problema.

Antes de modificar estos valores, congelemos el calculo con el botén
correspondiente, para evitar que el simulador realice operaciones antes que
hayamos completado el ingreso de informaciéon. Pongamos 100 kgmol/h para el
valor inicial del flujo supuesto y un paso de 10 kgmol/h. Cuando habilitemos el
calculo, encontraremos que el mismo converge a un valor de caudal de
2445 kg/h (2.45 m°/h).

Como ultimo caso, supongamos una bomba conectada a la entrada del tramo
de caneria, la que aspira 2400 kg/h a una presion de 1 atm y a una temperatura
de 50 °C para impulsar el agua hasta una presion final de 1 atm.

Queremos saber cual es la potencia consumida cuando la eficiencia de la
bomba es del 70%.

Desconectemos la corriente S1 del segmento de caneria. Luego, fijemos su

presion en 1 atm y su flujo masico en 2400 kg/h.
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Agreguemos una bomba al diagrama de flujo. Al igual que en la cafieria,
necesitamos definir las corrientes de materia de entrada, S1, otra de salida y
una corriente de energia. Incorporemos estas dos ultimas al PFD.

No olvidemos especificar, en la bomba, la eficiencia igual a 70%, desde la
opcion Parameters de la solapa Design.

Hagamos, entonces, las conexiones. Podemos ver que el simulador es incapaz
de realizar el calculo, aunque un analisis conceptual del problema nos indica la
ausencia de grados de libertad. Aparecen sendos mensajes en la bomba y el
tramo de caneria, donde se dice que el simulador no esta en condiciones de
realizar el calculo. Lo que ocurre es que UniSim no es capaz de determinar la
presion de salida de la bomba. Esa presion no puede ser inferior a 800 kPa.
Borremos, primero, el valor de la presion en la corriente de salida de la cafieria.
Luego, vayamos a la bomba y demos un incremento de presion de 750 kPa. El
sistema se resuelve pero la presion al final de la cafieria es aproximadamente
la mitad de la especificada y aparece un aviso de exceso de pérdida de carga
en uno de los intervalos del calculo de la cafieria.

Para encontrar el valor del AP en la bomba que se requiere para tener una
presion de salida igual a 1 atm, debemos hacer uso de una operacion Adjust.
Agreguemos uno al PFD y completemos la informacion del modulo, indicando
cual es la variable de ajuste (el salto de presién de la bomba), la variable cuyo
valor se quiere hacer igual a la especificacion (presion de la corriente de salida)
y el valor objetivo (1 atm). Desde la solapa Parameters, cambiemos el paso de
busqueda a 10 kPa.

Al oprimir Start en el Adjust el sistema se resuelve, obteniendo un salto de
aproximadamente 795 kPa. En la corriente de salida podemos notar que, en
virtud de la no idealidad de la operacion de impulsion, existe un leve
calentamiento del agua que circula, lo que no altera, sustancialmente, los
resultados obtenidos previamente.

Por ultimo, podemos agregar que, en todos los casos analizados, por tratarse
de flujo en una sola fase, UniSim utiliza la ecuacién de Darcy. Si hubiese flujo
en dos fases, el simulador tiene por defecto el método de Beggs y Brill. Lo

podemos cambiar desde la opcion Parameters de la solapa Design. Alli
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encontraremos una lista desplegable con los distintos métodos disponibles.
Algunos sirven tanto para tramos horizontales como verticales y otros, sélo

para un unico tipo de tramo. Las distintas opciones figuran en la tabla 1.

Modelo Flujo Horizontal Flujo Vertical
Aziz, Govier y Fogarasi No Si
Baxendell y Thomas Usar con cuidado Si
Beggs vy Birill Si Si
Duns y Ros No Si
Gregory, Aziz y Mandhane Si Usar con cuidado
Hagedorn y Brown No Si
Orkisewski No Si
Poettman y Carpenter No Si
Slurry Pipe Correlation Si No
Tulsa99 No Si
UniSim, Homogeneous Flow Si Si
UniSim, Liquid Slip Si Si

Tabla 1. Opciones de modelos

Algunas consideraciones sobre accesorios

UniSim dispone de un conjunto amplio de accesorios para cafnerias. Ya hemos
visto el uso de los codos a 45°, existen otros a 90°, curvas, diversos tipos de
valvulas con distinto grado de apertura, retornos, uniones, etc.

Dos tipos de estos accesorios merecen una consideracion especial: la T y la
reduccion o expansion.

En el primero de ellos siempre se verificara una bifurcacion del flujo del fluido y
la asignacion de la pérdida de carga la realizaremos sobre las ramas.
Deberemos tener en cuenta el modo en el que estan vinculadas con la cafieria
principal, a través de la T.

En la figura 6 podemos ver los dos modos posibles de vinculo. En la parte (a),
la direccion de la corriente en una de las ramas sigue la del ingreso; en la parte

(b) ambas se bifurcan a 90°.
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El simulador dispone de dos opciones para el accesorio: Tee Branch Blanked y
Tee as Elbow. Obviamente, en el caso (b), para ambas ramas deberemos
escoger esta ultima.

Con respecto a las expansiones o reducciones (Swage), las Unicas que se

consideran son a 45° o abruptas, como vemos en la figura 7.

(a) (b)

— ., =
|\. (a)l |'\

Figura 6. Bifurcaciones de flujo Figura 7. Expansiones o reducciones

Para el calculo de la cafieria, el simulador usa automaticamente los diametros
de los tramos a los cuales esta unido la expansion o el estrangulamiento.

UniSim Design admite que este accesorio sea el primero en el tramo de
caferia, lo que corresponderia a la salida de un tanque, o el ultimo, para el
caso en que la descarga se efectuase a un tanque o, directamente, al exterior.
Obviamente, si se agrega el accesorio sin la presencia de un tramo de cafieria,
el simulador dara un mensaje de error. Para evitarlo, conviene agregar dos

tramos de caferia y modificar, luego, el que corresponda.

Gases en movimiento

Es momento de dedicarnos a considerar el movimiento de gases y vapores.
Como dijimos anteriormente, estas operaciones no pueden dejarse de tener en
cuenta, tanto por las importantes modificaciones que producen en las
corrientes de proceso como por los costos, fijos y operativos, asociados a ellas.
Vamos a trabajar sobre el siguiente ejemplo: Se deben comprimir 5300 kgmol/h
de una mezcla de H; (35% molar), CH4 (8%), C2oHes (22%) y CoH4 (35%) desde
una presion de 2.5 bar hasta 12.8 bar. La mezcla se dispone a 94°C y a la

salida debe tener una temperatura de 38 °C.
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Para suministrar la energia necesaria para la compresién vamos a utilizar una
turbina que trabajara con vapor sobrecalentado de media presion, a 11 bar y
230°C, al que le admitiremos una expansion hasta 4 bar. UniSim calculara las
compresiones como isentropicas y las expansiones como adiabaticas.

En los compresores no resultan convenientes relaciones de compresion
superiores a cinco, ya que esto produce un excesivo calentamiento del gas
efluente, con el correlativo aumento de la energia requerida. Tampoco resulta
admisible una alta temperatura en la corriente de entrada al equipo.

Todo esto nos obliga a considerar compresion por etapas con enfriamientos

Ny a4 intermedios (puede requerirse, después
bar 2.5 de cada enfriamiento, un separador de
S A B, la eventual fase liquida generada).
i N Los requerimientos del problema y las
4 1 g’% 1?;38 consideraciones efectuadas nos llevan a
bar Q Q proponer el esquema de proceso de la
figura 8.

Figura 8. Sistema de compresion Dado que la relacion de compresion
total, 12.8/2.5, es superior a cinco
deberemos usar dos etapas de compresion, siendo la presion intermedia

aproximadamente igual a (2.5x 12.8)"?

, lo que permite relaciones de
compresion similares en ambas etapas, minimizando el consumo total de
energia (Edgar y Himmelblau, 1988, por ejemplo). La temperatura intermedia la
hemos fijado, arbitrariamente, igual a la de disposicion final.

En este problema vamos a echar mano de un recurso que se dispone en los
simuladores de proceso: el manejo de varios paquetes de propiedades en una
misma simulacién. Podremos, asi, simular con mayor precision los
comportamientos de la corriente de hidrocarburos y del vapor de agua. Si bien
podriamos prescindir del uso de distintos métodos de prediccion, podremos ver,
en un ejemplo sencillo, el modo de hacerlo y los recaudos que debemos tomar.

Para el sector de compresion utilizaremos una ecuacion de estado, Peng-

Robinson, por ejemplo y para la turbina, ASME Steam.
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Comencemos por abrir nuestro simulador y prepararlo para un nuevo problema,
borrando la simulacién anterior, si fuera necesario.

Agreguemos el paquete ASME Steam, dandole un nombre a la instancia
particular, por ejemplo, TermoTurb y agreguemos el agua como compuesto
asociado al paquete.

Para agregar otro paquete y los compuestos asociados, generemos primero la
lista de compuestos (Hydrogen, Methane, Ethane y Ethylene) situdandonos en la
solapa Components y luego asociémosle el paquete Peng-Robinson, y
démosle el nombre TermoCompr a la instancia. Si lo hubiéramos hecho a la
inversa, eligiendo primero el paquete, UniSim le asignara, automaticamente, el
grupo de compuestos previamente seleccionado; agua, en este caso.

Ahora vamos a estructurar nuestro esquema de simulacidén, comenzando por el
sector de compresion. Agreguemos dos corrientes de materia, Alim y Sal, dos
compresores, Compr-01 y Compr-02 y dos enfriadores Enfr-01 y Enfr-02, en los
que no consideraremos pérdida de carga.

Podemos observar que los cuatro equipos requieren corrientes de energia,
incorporémoslas y hagamos las conexiones necesarias.

En Alim, en la opcién Conditions de la solapa Worksheet, debemos verificar
que esté seleccionado el paquete TermoCompr e ingresemos la temperatura,
presion, composicion y caudal molar de la corriente a comprimir.

En el primer compresor, vamos a admitir una compresion adiabatica con una
eficiencia del 75%, para lo cual debemos ingresar a la opcion Parameters de su
solapa Design. Fijemos, ademas, la presion a la salida del equipo. Al hacerlo, el
simulador completa el calculo para el equipo. La temperatura a la salida resulta
ser de unos 172 °C, con un consumo de potencia de 5317 kW.

Los invitamos a que modifiquen el valor de la eficiencia, haciendo que el
comportamiento sea ideal (7= 1), y vean el valor de la energia requerida y la
temperatura de salida. Debemos cuidar que la eficiencia que introduzcamos no
sea 100%, porque ese valor no es técnicamente posible y no lo acepta el
simulador.

Conectemos la salida de Compr-01 con la entrada de Enfr-01 y establezcamos,

desde la opcion parameters de la solapa Design, la pérdida de carga en el
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enfriador igual a cero y 38 °C la temperatura a la salida del equipo. Podemos
ver que la corriente se encuentra totalmente en fase vapor, por lo que no se
requiere un separador de fase.

Continuemos estructurando nuestro sistema y agreguemos la segunda etapa
de compresion conectada con Enfr-01. Fijemos la eficiencia en el 75% vy
establezcamos la presion de salida en el valor 12.8 bar.

Tendremos un consumo de unos 4400 kW y una temperatura a la salida de la
etapa cercana alos 110 °C.

El posterior enfriamiento a 38 °C en Enfr-02 (pérdida de carga igual a cero) no
genera fase liquida, por lo que, una vez mas, no se requiere un separador de
fases.

Ahora debemos incorporar la turbina, para la que también supondremos una
eficiencia del 75%.

Pero en este equipo solamente estara presente el vapor y el paquete de
propiedades a utilizar sera TermoTurb.

Empecemos por agregar, en el PFD, dos corrientes para el vapor de entrada y
salida de la turbina, V1e y V1s y una operacion Expander, a la que llamaremos
Turb-01. Asegurémosnos que en todas las operaciones esté seleccionado el
paquete TermoTurb. La turbina, al igual que el resto de los equipos de
impulsion, necesita una corriente de energia. La generamos y hacemos las
conexiones necesarias.

Ingresemos ahora toda la informacion conocida. Sabemos que utilizaremos
vapor de agua de 11 bar y 230 °C, valores que entraremos en la corriente V1e,
ademas de la fracciéon molar igual a 1. Entremos una presion de 4 bar para V1s
y dejemos en la turbina el valor por defecto de la eficiencia adiabatica, 75%.

Al introducir todos estos datos vemos que el simulador resuelve parcialmente el
equipo y nos informa que la temperatura de salida es de unos 146 °C. La
temperatura del vapor saturado seco a 4 bar es de 143.6 °C, lo que implica que
la salida de la turbina esta levemente sobrecalentada, evitando, de este modo,
la eventual formacion de una fase liquida que podria afectar mecanicamente a

los alabes.
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No sabemos, y sera lo que averiguaremos usando el simulador, la cantidad de
vapor que se necesita para mover los compresores y compensar las pérdidas
en la propia turbina.

Para ello haremos uso de la operacion Balance, que vimos al tratar los
procesos de transferencia de calor.

En el mdédulo Balance, como ya vimos, se debe definir el niumero de corrientes
de materia y energia que ingresan y egresan del mismo. En nuestro caso no
hay corrientes de materia, hay dos corrientes de energia que ingresan (los
consumos conocidos en los compresores) y una que sale (la energia que se

genera en la turbina, valor que

queremos calcular). P— Meme BAL
Connections
En la figura 9 podemos ver la | we e R
0-100 << Stream >>

definicion de las corrientes de e

H T e ——
entrada y salida. =

—_——— b_
Recordemos que debemos
. _=Cunnecli0m;| Farameters J ‘Worksheet J Stripchart J User Yariables J

seleccionar la solapa Parameters
y alli elegir la opcién Heat. D tgnered

Al hacerlo, el simulador procede a Figura 9. Conexiones de la operacion Balance
realizar el calculo y vemos que en la corriente de vapor se necesitan unas
232 t/h para satisfacer los requerimientos del proceso, que era la informacion

que nos faltaba.

Una operacion logica en el uso de varios paquetes termodinamicos

En el apartado anterior hemos trabajado con dos paquetes de propiedades en
forma simultanea; aunque, si observamos cuidadosamente, la aplicacion de
cada uno se ha limitado a sectores practicamente independientes, que
comparten sélo la informacién de la energia generada en uno de los sectores y
consumida en el otro.

Pero esto no siempre es asi. Existen simulaciones donde es inevitable la

interaccion.
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Puede ocurrir, por ejemplo, que un determinado grupo de operaciones requiere
ser modelado con un paquete en particular, que solo es aplicable a ese grupo,
mientras que el resto de la simulacién utiliza un segundo método, de un
alcance mas general.

En este caso nos encontraremos con corrientes de materia que pasan de un
sector a otro, llevando consigo informacion, calculada en origen, que no resulta
coherente en el punto de destino.

Veamos un ejemplo muy sencillo, sin duda arbitrario pero que resulta ilustrativo
de lo que queremos decir.

Consideremos dos corrientes exactamente iguales pero que se modelan con
distintos paquetes termodinamicos. En cada una de ellas tenemos 10 kgmol/h
de una mezcla equimolecular de etano, n-butano y n-hexano a 35°C y 1 bar de
presion.

Abramos, una vez mas, nuestro simulador. Definamos dos paquetes de
propiedades, PTermo1 y PTermo2, usando Peng-Robinson y SRK,
respectivamente. Hemos elegido, a propdsito, dos ecuaciones de estado
perfectamente aplicables para el problema.

Generemos, ahora, dos corrientes de materia, S1 y S2, cada una de ellas con
los mismos datos de presion, temperatura, composicién y caudal pero
utilizando distintos modelos termodinamicos, para fijar las ideas, S1 con
PTermo1y S2 con PTermo2.

Advirtamos que las corrientes aparecen con diferencias, no demasiado notorias
pero diferencias al fin. La fracciéon vaporizada, por ejemplo, es del orden del
90% en una y del 91% en la otra.

Con todo rigor: el paquete de propiedades termodinamicas que se esta
utilizando deberia considerarse como una variable mas en la simulacion que
estamos realizando. Asi, una corriente de materia quedaria absolutamente
definida si se estableciese su composicion, los valores de dos variables
intensivas y de una extensiva y el método termodinamico utilizado.

Con esto, las corrientes S1 y S2 de nuestro problema no son las mismas.
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Esta diferencia, no de una naturaleza fisica sino informativa, conduce a
situaciones incoherentes, desde el punto de vista del proceso simulado, como
podemos ver en el trabajo de Agarwal y otros, 2001.

Este problema lo hemos generado con una intencion didactica pero, como
hemos dicho, en determinadas situaciones puede ser inevitable el tener que
trabajar con mas de un paquete termodinamico en distintos sectores de un
diagrama de flujo, interconectados por corrientes de materia.

En tales casos es preciso que remediemos las incoherencias surgidas como
resultado del calculo de la misma variable por diferentes métodos, a uno y otro
lado de la “frontera” que separa dos sectores en los que operan distintos
paquetes.

Cada simulador maneja esta cuestiéon con su propia metodologia: algunos,
como UniSim, agregan el elemento compatibilizador en forma automatica, en
otros, hay que hacerlo en forma explicita. Pero siempre debemos tener
presente la necesidad de conocer la forma en que nuestro programa aborda la
cuestion.

Recurramos, nuevamente, a un caso sencillo. Vamos a mezclar dos corrientes,
S1y S2, pero, en este caso, a S2 le modificamos la temperatura y composicién.
Consideremos que esta a 25°C, y cuya fraccién molar es 0.5 de etano y 0.25
de n-butano y n-hexano.

Agreguemos, al diagrama de flujo, un Mixer y una corriente de salida S3. Ya
sabemos que, ambos, tienen un paquete termodinamico por defecto.
Verifiqguemos que sea el que deseamos mantener para el calculo, por ejemplo,
PTermo1.

Conectemos S1 y S3 al mezclador. El simulador calcula sin problemas, como
es obvio, la salida es igual a la entrada.
Al conectar S2, UniSim agrega
automaticamente el objeto Stream-
Cutter (S2-Cutter) para realizar la

compatibilizacion de informacion,

como podemos ver en la figura 10.

Figura 10. Stream-Cutter

En esta operacion unitaria, ademas
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de la composicién y el caudal molar o masico, se han de conservar dos
variables intensivas, que podemos elegir. Obviamente, deberemos seleccionar
aquellas que hemos fijado como datos. Esto lo podemos hacer en el grupo
Transfer Basis de la solapa Transitions del objeto S2-Cutter, como se muestra
en la figura 11. Podemos observar, ademas, que esta indicado el paquete
termodinamico de entrada, SRK, en este caso, y el de salida, PR.

Una vez hecha la seleccion, el simulador calcula sin inconvenientes. La
corriente S3 resulta con una fraccion vaporizada levemente superior al 90% vy

una temperatura de 30.39 °C.

.T_lgr]s.it.ioln .Typ.g. iR Current Tranzition
Fluid Pg Transitio ||| (et Siraam | 52- | [Outlet Stream | 52+
Inlet Fluid Pkg | PTemo2 Outlet Fluid Pkg | FTemal
Fomward Component M aps Backward Comporent M aps
— ARl —

Add... ...

Transfer Basis 3
(&) T-P Flash (CIWF-T Flash () Mone Required Aetive

O PH Flash OMFP Flash O Nane Set
S —

P Design  Transition | ‘Worksheet
- [Ja

Figura 11. Definicion del objeto Stream-Cutter
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Propuestas de trabajo

1. Simule el sistema de la figura considerando que a la bomba ingresan 75 t/h
de agua a 25 °C, provenientes del tanque abierto a la atmdsfera ubicado aguas

arriba.

La caneria es de hierro galvanizado y se
encuentra aislada.

El diametro nominal del primer tramo es
de 4” (Sch 40).

La presion al final del tramo por el que
circulan 25 m*/h debe ser de 4 bar y el
didmetro nominal es de 22" (Sch 40). Al

final del otro tramo, la presién es de 10

bar y el diametro nominal de 32" (Sch 40).
Determine el minimo consumo energético en la bomba que permite satisfacer
los requerimientos fijados para las presiones en ambos extremos de la caferia

(Esto implica que no existira una de las dos valvulas indicadas).

2. Simule el sistema de la figura que representa un sector simplificado de un
gasoducto. Los circulos corresponden a las estaciones de compresion y estan

constituidas por un separador, un compresor y un enfriador.

La corriente de alimentacion al sistema es de 16750 kgmol/h, se dispone a

40 °C y 3500 kPa y su composicion es:

CO,

Metano

Etano

Propano

i-Butano

n-Butano

0.02

0.93

0.035

0.01

0.0025

0.0025
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La pérdida de carga de los enfriadores es de 20 kPa y la temperatura de salida
de los mismos debe ser de 40°C.

En el punto terminal T1 se debe disponer un flujo de 6700 kgmol/h a una
presion de 2000 kPa. La presion en T2 debe ser de 4000 kPa.

La caferia es de acero de bajo contenido en carbono (Mild Steel) y se
encuentra aislada. Los dos primeros tramos tienen un diametro nominal de 24”,
el del tramo de T1 es de 14” y los restantes de 16”, siendo todos Sch 40.

Las longitudes de los segmentos de caferia estan en km.

Realice un estudio de las demandas de energia en cada etapa de compresion,
variando la relacién de compresion del primer compresor entre los valores 1.8 y
21.
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CAPITULO 10

SIMULACION DE OPERACIONES DE DESTILACION

Algunas consideraciones previas

Como quedd dicho cuando tratamos el equilibrio flash, los procesos de
separacion, al igual que los de compresién de gases, requieren una inversion
realmente importante y su contribucion al costo operativo general suele ser
alto, con una incidencia, en algunos casos, del orden del 50% de ese costo.
Dentro del sector de separacion, la operacion mas frecuente, y, sin duda, una
de las mas tradicionales, es la destilacién. Por lo dicho en el parrafo anterior, su
tratamiento detallado reviste una singular importancia.

El principio basico en el que se basa es la diferencia en los puntos de
ebullicion, o presion de vapor, de los componentes de la mezcla a tratar. La
operacion del equipo, torre o columna de destilacidon, se realiza mediante el
agregado de energia térmica en el rehervidor (reboiler) de fondo y la remocién
de calor en el condensador de tope.

El uso de un simulador de procesos en las operaciones de destilacion tiene,
como siempre, dos alcances: la verificacion del comportamiento de una
columna existente frente a nuevas condiciones operativas o el disefio de una
nueva columna para cumplir con determinadas especificaciones.

La mayor parte de los simuladores, por no decir la totalidad, estan
estructurados para realizar la primera de las operaciones, lo que implica que,
para poderlos usar en modo disefio, deberemos realizar una especificacion
tentativa del equipo y luego verificar si el mismo permite alcanzar los
requerimientos planteados.

En las columnas de destilacion, un parametro que resulta clave es la presiéon a

la que opera la torre. Entre otras cosas, ha de influir sobre el tipo de
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refrigerante que podremos usar en el condensador de tope y, por ende, sobre
el perfil de temperaturas a todo lo largo de la columna.

En la operacion de los equipos de proceso, todo apartamiento de las
condiciones ambientes (presion y temperatura) implica un incremento de costo,
fijo y operativo, tanto mayor cuanto mas se aparte de esas condiciones.
Debemos tener en cuenta, también, que desplazarnos por encima del ambiente
(calentar o comprimir) es mas econdmico que un desplazamiento de igual
magnitud hacia abajo (enfriar o producir vacio).

Estas consideraciones de indole general pueden verse alteradas por un
esquema de integracién energética dentro del proceso, con un ahorro neto
global, a costa de ciertos encarecimientos en algunos sectores de la planta.

En el presente capitulo vamos a analizar las posibilidades existentes en UniSim
para realizar tanto el disefio tentativo a que haciamos referencia mas arriba
como el calculo riguroso de la columna.

En lo que sigue habremos de privilegiar, salvo que digamos lo contrario, el
enfoque de disefio por sobre el de verificacion.

Siempre que podamos nos vamos a plantear el uso de agua de enfriamiento
como primera alternativa para el condensador y una presion operativa en el
tope de la columna lo mas baja posible, compatible con la operacién de la torre.
Advirtamos que no solamente habremos de elegir la presion de trabajo de la
columna sino también el tipo de condensador que resulta mas adecuado.
Segun Henley y Seader, un criterio orientativo para definir el tipo de
condensador, la presion de trabajo y el medio refrigerante se basa en el
comportamiento del destilado a 50°C. Si su presién de burbuja, Pg, €s menor a
15 bar se utilizara un condensador total, agua como medio de enfriamiento y la
presion a la salida del equipo sera Pg; siempre que no resulte inferior a 2 bar,
usando este valor cuando ello ocurra. Cuando Pg sea superior a 15 bair,
siempre usaremos condensacion parcial. Si la presién de rocio del destilado,
Pr, es menor a 25 bar, podremos usar agua para enfriar, de otro modo,
deberemos recurrir a un medio refrigerante especial. La presion a la salida del
equipo siempre sera Pg, salvo que resulte superior a 28 bar, en cuyo caso

adoptaremos este valor.
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En el calculo riguroso de una torre de destilacion, como en casi cualquier
simulador de procesos, se debera especificar, ademas de la presion de trabajo
y el tipo de condensador, el numero de platos que tiene la columna y la
posicion del plato de alimentacion.

Para estimar estos valores haremos uso de la operacion Short Cut Column

g modulo que restringe el analisis a columnas de destilacion simples, con
una unica entrada y sin salidas laterales. El calculo se lleva a cabo utilizando
las ecuaciones de Fenske y Underwood y la correlacién de Gilliland,
procedimiento englobado bajo el nombre de método FUG. Aunque no esta
documentado, el simulador utiliza una ecuacion para la determinacion de la

posicion del plato de alimentacion, probablemente la ecuacion de Kirkbride.

El uso de la operacion Short Cut Column en UniSim

Nos vamos a proponer estimar los parametros fundamentales de una columna
de destilacion simple donde se ha de tratar una mezcla de 100 kgmol/h de

hidrocarburos alifaticos, cuya composicidn es la siguiente:

Compuesto  C3 iC4 nC4 iC5 nC5
Frac. molar 0.05 0.15 025 0.20 0.35

La mezcla ingresara a la columna en su punto de burbuja a 650 kPa de
presidn. Se requiere que recuperemos, por tope, el 94% del n-C4 ingresante v,
por fondo, el 84 % de i-C5.

Abramos el simulador y seleccionemos un paquete termodinamico adecuado
para la mezcla, Peng-Robinson, por ejemplo, y los compuestos presentes en
ella. Aqui podemos escoger cualquier ecuacion de estado ya que la mezcla a
separar, en las condiciones operativas elegidas, tiene un comportamiento

cercano al ideal.
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Luego agreguemos, en el Diagrama de Flujo, una corriente de materia que

represente la mezcla a tratar. Grabemos el caso, en este momento, para usarlo

posteriormente en la simulacion rigurosa de la columna.

Incorporemos en el PFD la operacion Short Cut Column. Este médulo es una

operacion que ha de trabajar aislada del resto de la simulacién. Es légico que

asi sea ya que la utilizaremos para estimar los parametros fundamentales de la

columna en el calculo riguroso de la misma. Por lo tanto, una vez logrado este

objetivo, podremos borrar la operacion, sin que esto genere ningun problema.

La estimacion se realiza en dos etapas. En la primera, a partir de los datos

disponibles, se obtienen:

¢ Relacion de reflujo minima

¢ Numero minimo de platos

e Temperatura de salida del destilado y del producto de fondo.

En la segunta etapa, al dar la relacion de reflujo operativa, se calculan:

¢ Numero de platos teoricos

e Posicion del plato de alimentacion

e Energias transferidas en el condensador y reboiler

¢ Flujos internos de liquido y de vapor en la zona de rectificacion y en la de
agotamiento.

Volvamos a la simulacion y desde la solapa Design de la operacion Short Cut

Column, hagamos las conexiones y establezcamos los nombres de las

corrientes, como vemos en la figura 1. En el PFD apareceran dos nuevas

corrientes de materia y dos de energia. En el grupo Top Product Phase

podemos seleccionar el tipo de condensador de tope. Si elegimos Liquid, la

opcién por defecto, el condensador sera total; si, en cambio, seleccionamos

Vapour sera parcial, en tanto que el reboiler siempre sera total, como se

muestra en la figura 1.

Una vez hechas las conexiones debemos completar el resto de la informacién

requerida por la operacioén unitaria, por ejemplo, la presion de trabajo y los

componentes claves. Para hacerlo, seleccionaremos la opcién Parameters de

la solapa Design.
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Figura 1. Conexiones de la operacion Short Cut
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Elijamos, de las listas desplegables del grupo Components, los compuestos
claves. Para ingresar sus factores de recuperacion, tenemos problemas, ya que
el Short Cut pide el ingreso de las fracciones molares. Las podemos estimar
considerando que, por tope, salen los compuestos clave de acuerdo a sus
factores de recuperacion y la totalidad de los compuestos mas livianos que el
clave liviano. De acuerdo a esto, nos da una fraccion igual a 0.028 para el n-C4
en el fondo y el valor 0.068 para el i-C5 en el destilado.

Una vez que disponemos de la composicion del destilado, podemos determinar
el tipo de condensador y la presidon de trabajo. En nuestro caso, la presion de
burbuja a 50°C es cercana a 650 kPa, con lo cual esta sera la presion a la
salida de un condensador total.

A fin de especificar la presion de fondo, podriamos estimar que la columna va a
tener unos 20 a 30 platos. Si consideramos que 0.1 psi es una pérdida de
presion por plato razonable, tendremos un valor para la pérdida de carga total
de APyt = 17 kPa, por lo cual la presion en el fondo seria de 667 kPa.

Al introducir estos valores, el simulador calcula los resultados de la primera
fase. La relacion de reflujo minima aparece en la misma pantalla en la que
habiamos ingresado la informacion del problema, como podemos ver en la
figura 2. El numero de platos minimo y las temperaturas de los productos de

tope y fondo se encuentran en la solapa Performance.
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Figura 2. Parametros de la operacion Short Cut

En la solapa Worksheet o, directamente, en las corrientes de salida, podemos
ver las composiciones de los productos de tope y fondo. Si lo hacemos
encontraremos que hay un leve exceso del clave liviano en el destilado
(23.56 kgmol/h frente al 23.5 requerido) y un déficit insignificante del clave
pesado en el fondo (un factor de recuperaciéon de 83.5 % en lugar del 84
especificado).

El resto de los parametros, los que se determinan en la segunda etapa, se
calculan luego que ingresamos la relacion de reflujo operativa en la solapa
Design. Démosle el valor 1.2348, ya que normalmente esta relacion se toma un
20% por encima del valor minimo.

El simulador completa el calculo de la

Trays
R4 b imimum Mumber of Trays £.490
operacion, y en la solapa Performance T T 16 neE
Optimal Feed Stage E.455

aparecen los resultados como pueden

Temperatures

verse en la figura 3. e — T
. , . Rebailer [C] 100.5
Dado que estimamos una pérdida de carga

Flaws
en la columna considerando un numero de  [Rectiy Vapou [kamolerh] 108,657
. . Rectify Liguid [kgmalesh] E0.037
platos mayor al obtenido, podemos ajustar | |StippingVapour [kamele/h] 108,657
Stripping Liguid [kamole/h] 160.037
la presién de fondo (662 kPa Condenzer Duty [k Ah) 2134807 047
Fiebailer Dty [k h] 2274370849

aproximadamente, si consideramos nulas _
_ Figura 3. Resultados del Short Cut
las pérdidas de carga en el condensador y

el reboiler) y recalcular la operacion. Al hacerlo verificamos que tanto el numero
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de platos tedricos como la posicion del plato de alimentacion coinciden con la
corrida anterior.

Todos los valores que hemos obtenido nos van a permitir simular, en forma
rigurosa, la columna de destilacién para separar esta mezcla. Ellos son:

¢ Numero de platos tedricos: 17

e Posicion del plato de alimentacion: 7

e Presién de tope: 650 kPa

e Presion de fondo: 662 kPa

¢ Relacion de reflujo operativa: 1.23

o Temperatura estimada de salida del destilado: 50 °C

e Temperatura estimada del producto de fondo: 100 °C

La experiencia en simulacion de columnas indica que la convergencia en el
célculo riguroso se facilita si se considera como informacion a ingresar
solamente las cuatro primeras, a las que se agrega la recuperacién de los
compuestos claves y el tipo de condensador. El valor obtenido en el Short Cut
para el numero de platos se puede incrementar entre dos y cinco platos.

Adicionalmente a esto, ajustemos la presion de la alimentacion que ingresara a
la columna en el valor 654.5 kPa, considerando los seis platos por encima del

punto de entrada.

Modelo riguroso de la columna de destilacion. Grados de libertad

Ahora estamos en condiciones de abordar el calculo riguroso de la columna de
destilacion que tratara la mezcla propuesta.

Antes de hacerlo, veamos brevemente algunas de las posibilidades que se
incluyen dentro del médulo.

Los equipos de intercambio admitidos por UniSim en el calculo riguroso son, en
el tope, un condensador total o parcial con un destilado en fases liquida y vapor
o esta ultima solamente. En el fondo, un reboiler tipo kettle o dos tipos de

termosifones, cuyos esquemas podemos ver en la figura 4 partes a, by c.
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Las columnas modeladas con el simulador admiten, ademas de los productos
de tope y fondo, corrientes laterales, limitadas en numero, obviamente, por la
cantidad de platos que tiene la torre. Asimismo, son posibles varias corrientes

de alimentacion.

Qreb Alim . Qreh
.
To Boilup

Boilup Rehailer E
a Rehaoiler

Bailup — Reboiler

Febailer 1
Fando Pfondo To Refoiler
Pfando

Figura 4a. Marmita (Kettle)  Figura 4b.Termosifon de un  Figura 4c. Termosifén comun
paso

En este capitulo nos limitaremos a las mismas columnas a las que se aplica el
Short Cut.

Una cuestién basica que debemos tener en cuenta, al momento de proceder
con la simulacién, son los grados de libertad que existen en el sistema. Este
numero determina la cantidad de informacién que se requiere para proceder

con el calculo.

En la figura 5 hemos esquematizado una columna
de destilacion con n platos en la zona de
rectificacion, un condensador parcial con salidas

liquida y vapor, m platos por debajo del plato de

alimentacion y un reboiler tipo kettle, lo cual nos
arroja un total de n+m+3 etapas en equilibrio.

Consideramos, ademas, que estan definidas la

presion en el tope, la pérdida de carga por plato y

— n+m+1
L remet Vaeme2 la corriente de alimentacién F.
Qg ----> — n+m+2 ) ) ]
Leme2 Si no existe Vo el condensador sera total y la
=B

temperatura a la que opera la salida del equipo
Figura 5. Esquema de una , .
? torridedest"acién sera la de burbuja de la mezcla V4, cuya
composiciéon es igual a la de Lo (y a la de D). En caso contrario, la

condensacion sera parcial y la salida liquida D puede existir o no.
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Antes de entrar a considerar el tema de los grados de libertad desde un punto
de vista formal, hagamos un planteo de indole conceptual.

Si a una columna, donde estan determinados el numero de platos, la posicidon
del plato de alimentacion, la presién de trabajo y la corriente de alimentacion, le
aportamos una cierta cantidad de calor en el reboiler, retiramos otra en el
condensador y reflujamos una cantidad de liquido, la columna va a funcionar de
una manera totalmente determinada, en tanto esos valores no se modifiquen.
Ya que el simulador requiere, obligatoriamente, toda esa informacion, salvo los
tres ultimos valores, sera, entonces, éste el numero de variables que podemos
ajustar libremente.

Ahora, desde la formalidad matematica, como siempre, podemos calcular los
grados de libertad restando al numero de variables el de ecuaciones.

Las ecuaciones que podemos plantear son, suponiendo conocido el perfil de

presiones:

Balances de masa por componente (N¢) Nc (n+m+3)
Balances de energia (n+m+3)
Relaciones de equilibrio por componente Nc (n+m+3)
Definicién de constantes de equilibrio K=f (T, P, x, y) Nc (n+m+3)
Definicidn de entalpias molares de vapor H =1 (T, y, P) (n+m+3)
Definicién de entalpias molares de liquido h = f (T, x) (n+m+3)
Definicién de fracciones molares en fase vapor (by = 1) (n+m+3)
Definicién de fracciones molares en fase liquida (3 x = 1) (n+m+3)

Ecuacion de reflujo (Lo = D + L’p)
El numero total de ecuaciones es:
involucradas son

Fracciones molares y, x en todas las etapas, incluidas Dy L'y

(BNc+5)(n+m+3)+1.

1

Las variables

2Nc (n+m+3)

Caudales Vy L en todas las etapas mas Dy L’y 2(n+m+3)+2
H y h en todas las etapas y en los productos 2 (n+m+3)
Cantidad de calor en reboiler y condensador Qc, Qr 2
Constantes K en todas las etapas Nc(n+m+3)
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Temperaturas T en todas las etapas (n+m+3)

El numero total de variables es: (3N¢c+5)(n+m+3)+4 y resultan ser tres los
grados de libertad de nuestra columna, tal como lo anticipaba el analisis
conceptual que habiamos realizado. Podemos asociar esto al total de
corrientes de salida presentes en el esquema de la figura 5.

Si en la columna existiese alguna corriente lateral, la misma estaria ubicada
sobre alguno de los flujos internos, liquido o vapor y en ella se repetiria el
esquema que, en la figura 5, vincula a Lo, L’o y D: aparecerian dos corrientes
adicionales y una ecuacidon que las vincula, con lo cual se incrementarian en
uno los grados de libertad.

La presencia de un pump around implica una entrada o salida de energia
adicional, con el consiguiente incremento del numero de grados de libertad.
Podemos plantear una expresion general para el calculo de los grados de
libertad de las columnas de destilacion, bajo las condiciones que admite el
simulador, donde, para una alimentacion dada, se conocen la presion de

trabajo, el numero de platos y la posicién del plato de alimentacion:
GLC =SCM + CE -2

Siendo:

GLC : grados de libertad de la columna

SCM : numero total de salidas de corrientes de materia.

CE : numero total de flujos de entradas y salidas de energia.
El factor 2 tiene en cuenta la existencia de los balances globales de materia y
energia, habida cuenta de que la corriente de alimentacién esta totalmente
definida.
Aplicando la ecuacion anterior a la figura 5 vemos que existen 3 salidas de
corrientes de materia y 2 flujos de energia, lo que conduce, una vez mas, a un

numero de grados de libertad igual a tres.
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Simulacién rigurosa de la columna

Aclarar la cuestion de los grados de libertad de una columna no es, como
hemos dicho, algo de exclusivo interés académico: debemos tener muy claro
este concepto ya que, de lo contrario, podriamos subespecificar nuestro caso y
el simulador quedar a la espera de los datos que faltan o sobreespecificarlo y
obtener una condicidén de error. Si bien no es una politica general en los
simuladores de proceso, en UniSim, ambas condiciones seran motivo de
sendos avisos.

Volvamos a nuestro problema y recuperemos el archivo que guardamos al
utilizar el médulo Short Cut Column, donde estaba especificado el caso
termodinamico y la corriente a tratar. Ahora debemos agregar el equipo.

UniSim Design dispone de varias configuraciones preconstruidas de columnas,
“Column Templates”, para simplificar la incorporacién de las mismas en la
simulacién. Algunas de las disponibles son: absorbedora, extractor liquido-
liquido, absorbedor con reboiler, absorbedor con reflujo y columna de
destilacion.

Un Column Template contiene las operaciones unitarias y corrientes necesarias
para definir el tipo de columna particular, asi como un conjunto de
especificaciones por defecto. En el caso de la columna de destilacion contiene

la seccion de los platos separada del condensador y el reboiler.

Agreguemos, entonces, una Columna de Destilacion %

Si bien para especificar la columna de destilacion se lo puede hacer, como en
cualquiera de los objetos que hemos visto, desde las distintas solapas que
dispone el moédulo, UniSim Design posee un sistema experto (Input Experts, IE)
que facilita el ingreso de los datos requeridos en los distintos tipos de
columnas. Obviamente, haciendo uso de |IE se ingresa la informacion necesaria
para proceder al calculo. Si los datos que se disponen no coinciden con lo
solicitado por IE, puede hacerse un ingreso parcial y luego completarse la
informacion accediendo a las solapas del objeto.

Para poder usar |IE debe estar seleccionada la opcion Use Input Experts que se

encuentra en el cuadro General Options de la pagina Options de la solapa
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Simulation del menu Tools|Preferences. El uso del IE es la opcidon que tiene
seleccionada por defecto UniSim. Obviamente, si al ingresar a la columna no
esta activa la opcion Use Expert ... , en ese equipo no se podra utilizar el
sistema experto.

Al hacer un doble clic en la columna, aparece la primera pagina del IE, en la
cual debemos ingresar todas las corrientes de materia y energia, el numero de
etapas, el plato de alimentacién y tipo de condensador. Hagamos los ingresos,

de acuerdo a los resultados del Short Cut Column, como podemos ver en la

figura 6.
A Distillation Column Input Expert @
Condenser Energy Stream | Boond hd ol
() Tatal
Colurrin Name | T-100 U || ©Patial Ovhd Liquid Outlet
) Full Rifls Ptope v
1
2 [/ ater Draw
Inlet Streams
Stream Inlet Stage # Stages Optional Side Drawws
Alirn 7 Mair
: — e Tl e — et Stream Tupe | Diraw Stage
<< Stream »: << Sheam >
-1 Rehbailer Energy Stream
n
El1 Bottoms Liquid Outlet
Stage Mumbering | n+1 Ffanda b
(%) Top Down () Battom Up
Conneelians page 1 of 4

Figura 6. Pagina 1 del sistema experto

Podemos ver que las etapas se pueden numerar tanto en forma ascendente
como descendente. Son etapas teoricas y no incluyen a los equipos de
intercambio térmico. Si deseamos especificar etapas reales, podemos luego
cambiar la eficiencia de alguna o de todas ellas. La opcion Full Rflx
corresponde a un condensador parcial donde el destilado esta soélo en fase
vapor, en tanto que en el Partial el producto de tope se encuentra en las dos

fases.
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Si existen varias alimentaciones y/o salidas laterales debemos indicarlas en
esta pagina. En todos los casos debemos especificar el plato donde ingresa o
egresa la corriente y, para las laterales, si se extrae de la fase liquida o vapor.
Con el botén Next, pasamos a la pagina siguiente donde ingresaremos los
valores de las presiones de salida de los productos de tope y fondo y la pérdida
de carga del condensador.

Aqui cabria preguntarnos porqué no debemos introducir, también, la pérdida de
carga en el reboiler. Como veremos la forma mas sencilla de definir el
problema es considerar que en el equipo de intercambio del fondo, y también
en el tope, bajo determinadas circunstancias, esa pérdida de carga es nula.

En el reboiler, en todos los casos, la alimentacién al mismo es un liquido y
puede arbitrarse un mecanismo, bomba o columna liquida, que compense la
pérdida de carga del equipo. De este modo, el producto de fondo, aun en el
caso de una marmita, abandonara la columna a la presién del fondo de la
misma.

Queda claro entonces, que podemos considerar una pérdida de carga nula en
el conjunto mecanismo de impulsion-intercambiador.

En el caso del condensador no se puede recurrir a este arbitrio ya que la
corriente que ingresa es vapor.

Si el condensador fuese total podriamos considerar el esquema de la figura 7a

y, en tal caso, admitir que la
pérdida de carga es nula, al
compensarse con la impulsion

- en la bomba. En cambio, si el

condensador es parcial como
Figura 7a. Cond. total Figura 7b. Cond. parcial el de la figura 7b, no

podremos considerar nula la pérdida de carga del equipo. La bomba sera
necesaria para impulsar la corriente de reflujo pero siempre el vapor que
abandona el condensador lo hara a una presion inferior a la del tope de la

columna.
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En resumen: soélo consideraremos una pérdida de carga no nula en el
condensador cuando éste sea de tipo parcial y siempre sera cero en el reboiler.
Volvamos a nuestro caso. De acuerdo a los datos del Short Cut, la presion del
producto en el tope sera 650 kPa con una pérdida de carga nula en el
condensador, ya que es total, y una presion para el producto de fondo de
662 kPa.

En la figura 8 podemos ver la pagina del |IE correspondiente al ingreso de los

valores de presion.

A Distillation Column Input Expert

Condenzer Pressure
E50.0 kPa
Condenser Pressure Drop
0.0000 kPa
Reboiler Pressure
= FEZ.0kPa
< Prev ] [ Mext > ] Pressue Profile (page 2 of 4]

Figura 8. Pagina 2 del sistema experto

En la pagina siguiente (figura 9) podemos ingresar las estimaciones de

temperaturas para la etapa del tope y de los equipos de intercambio térmico.

A pistillation Column Input Expert @

Optional Condenser
Temperature E stimate

50.00 C
Optional Top Stage
AP, Temperature E stimate
ey
b Optional Reboiler
Temperature E stimate
100.0C
< Prev l [ Mext > ] Optional Estimates [page 3 of 4]

Figura 9. Pagina 3 del sistema experto
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Obviamente, esta pagina puede saltearse, ya que normalmente el calculo no
requiere de estos valores, aunque una buena estimacion de los mismos facilita
la convergencia. Introduzcamos como valores estimados 50°C en el
condensador y 100 °C en el reboiler, de acuerdo a los datos obtenidos en el
Short Cut.

A Distillation Column Input Expert

Liquid Rate [<emply>
Reflux A atic
<empty Flow Basis | THEEN—

< Prev ] [ Done... ] Side Ops > Specifications [page 4 of 4)

Figura 10. Pagina 4 del sistema experto

Finalmente en la ultima pagina (figura 10) deberiamos ingresar, para agotar los
grados de libertad, dos especificaciones: el flujo del destilado y la relacion de
reflujo. Hemos visto que los grados de libertad son tres, pero el simulador ya
agoté uno al indicarle que el condensador es total. (V=0). Obviaremos este
ingreso porque los datos que disponemos son los factores de recuperacion de
los compuestos claves, informacién con la que, segun indica la experiencia, se
logra una mejor convergencia.

Si hubiésemos tenido sistemas laterales (side strippers o despojadoras, pump
arounds, etc.) podriamos ingresar la informacion correspondiente a los mismos
mediante el botén Side Ops.

Ya que no vamos a incorporar mas datos, oprimamos el botén Done para
abandonar el experto. En este momento, si no hubiésemos ajustado
correctamente la presion de la alimentacion, podria aparecer el aviso de que la

misma esta ingresando a una presion diferente a la del plato. Si se produjese,
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como, de todos modos, el simulador va a resolver el calculo, aceptariamos la
advertencia y continuariamos, para ajustar el valor a posteriori.

Al hacerlo, el simulador nos ubica en la pantalla de la figura 11. En la opcion
Connections de la solapa Design podemos modificar toda la informacién
ingresada en las dos primeras paginas del IE, con lo cual es posible no usarlo,
ademas de estar disponible el ingreso de otra informaciéon como el tipo de

reboiler o su pérdida de carga, si fuera necesario.

11 Column: T-100 / COL1 Fluid Pks: Basis-1 / Peng-Robinson

Design Colurn Name | T-100 Sub-Flowsheet Tag |EOLT Condenser

" () Tatal () Patial () Full Beflus
Connections

Condenzer Energy Stream

Fanitar .
Qzond v elta
Specs 0 | [0:0000 kP& DOvhd Liguid Outlet
Specs Summary Ptope v
Subcooling 1
Optional Side Draws
2
Motes ket Sz L2 | Pe=e Stream Type Diraw Stage
Nurn of | |E50.0 kPa T<< Stieam »:
Stream Inlst Stage Stages 2
I Alirn 7__Mair n=f7¢ .
<< Stream 3 F reb Rishoiler Typs
EE2.0 kPa Fettle v
iz Rebailer Eneray Stream

h
Stage Mumbering Delia P Qreb “
(%) Top Down () Bottom Up 1 =t Bottarns Liquid Cutlet
0.0000 kPa
Pfonda v

[ Edit Trays. .. ]

—
Design| Parameters J Side Ops JHating J wiorksheet J Performance J Flowzheet J Reactions J Dypniamics J

[ Delete ] [ Column Enwiranment. .. ] [ Run ] [ Reset ]_Update Outlets Dlgnored

Figura 11. Opcion Connections de la solapa Design

Tengamos en cuenta que, al abandonar el |IE, el simulador supone que se han
agotado los grados de libertad. Sin embargo, aunque estén activas las
especificaciones del flujo de destilado y la relacién de reflujo, incorporadas por
defecto por el IE, nosotros no les hemos dado valor y, por consiguiente, el
calculo no se puede realizar y el simulador lo indica con un mensaje de no
convergencia.

Para lograr introducir las especificaciones sobre las recuperaciones de los
productos claves, debemos ubicarnos en la opciéon Monitor o Specs de la
solapa Design. Usaremos la primera de las alternativas, aunque es indistinto
hacerlo con cualquiera de las dos. Al hacerlo, ingresamos a la pantalla de la

figura 12.
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1 Column: T-100 7 COL1 Fluid Pkg: Basis-1 / Peng-Robinson

Design Dplloﬂa| Checks - — - F'[ofl_le T Tempe @t re . Tray Pos o thom Top
Conractions Input S urnmary ] [ Wiew Initial Estimates... ] e
Moni — @ Temp 1m
onitor Iter Step E quilibrium Heat / Spec OF B
ress
Specs som
) Flows +om
Specs Summany &g
20m
Subcaoling o o e
w73
Naotes
Specifications
Specified Value Current ¥ alue Wt Error Active | Estimate| Cument
Reflux Ratio l <emphys <Emphys <emptyy | W [~ [~
Digtillate Fate <emplys <Emplys <emptyr | W ¥ ¥
Reflux Rate <emptys <emptys <empty> | [ W -
Btz Prod Rate <emphys <Emphys <emptyy | [T ! |
[ view. | [ AddSpec.. | [ GroupActive | [Update Inactive| [ OrderSpecs | Degrees of Freedom |0
—
Design| Farameters J Side Opz JHating J Wwiorkzheet J Performance J Flowzheet J Reactions J Diynamics J
[ Delete ] [ Calumn Enviranmert... ] [ Run ] [ Reset ]_Update Outlets []lgnored

Figura 12. Opcion Monitor de la solapa Design

Alli figuran dos especificaciones activas y dos variables estimadas, sin valor

ninguna de ellas. Empecemos por desactivar las especificaciones. Luego,

agreguemos, oprimiendo el boton Add Spec, la correpondiente al clave liviano

en el tope.

1 Add Specs - T-100 (... [X]

Column Specification Types

Colurin Cold Properties Spec A
Colurmn Component Flow
Colurn Cormponent Fraction
Calumn Component Ratio
Column Component Recovery
Colurmn Cut Paint

Column Draw R ate

Colurin DT [Heater/Cooler] Spes
Colurmn Dt Spec

Colurnn Dty

Colurmn Duty Ratio

Colurnn Feed Ratio

Colurmn Gap Cut Point

Colurnn Liguid Flows

Calurin Physical Properties Spec
Colurmn Pump Araund

Colurmn Reboil B atio Spec
Column Recovery

Colurn Reflux Feed R atio Spec

Crlurne Plekoy Fractinn Gree

[ Add Specis]... |

Figura 13a. Agregado de la
especificacion

especificacion,

A Comp Recov Spec: FactRe... E“Elgl

MName FactRec nC4Tope
Diraw Ftope @COLT
Spec Yalue 0.5400
Carmpanents: 1 n-Butane
<¢ Component >
Target Type (%) Sheam () Stage

"= Parameters | Summary Spec Tupe

Figura 13b. Definicién de la
especificaciéon

De la lista de tipos de

especificaciones que
aparece, elijamos
Column  Component

Recovery (Figura 13a)
y oprimamos el botdén
Add Spec(s),

aparece la

tras lo
cual
pantalla de la figura
13b.  Alli

cambiar el nombre por

conviene

defecto de la

para luego elegir si la misma corresponde al destilado

(Ptope@COL1) o al fondo ((Pfondo@COL1), ingresar el factor de recuperacién

y seleccionar el componente de la lista desplegable correspondiente.
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Al cerrar la ventana vemos que la especificacion se activa automaticamente.
Repitamos el procedimiento para agregar el factor de recuperacion del i-C5.
Una vez que hayamos hecho esto, la columna quedara sin grados de libertad.
Si el proceso de calculo no comenzara automaticamente, debemos forzarlo
oprimiendo el botén Run.

Podemos ver que en pocas iteraciones se alcanza la convergencia de la
columna.

En algunas circunstancias, ante la presencia de algun error, puede suceder que
el simulador detenga el calculo. Si nos fijamos en la barra de herramientas
veremos que el botén # esta activo. Una vez realizados los cambios que, a
nuestro criterio, subsanan el error, debemos oprimir el boton & para reanudar
el proceso de calculo.

La opcién Monitor de la solapa Design también nos permite conocer el paso
utilizado en cada iteracion y los valores de los errores en el calculo del
equilibrio liquido-vapor, los balances de energia y los valores de las variables
especificadas.

Si bien en distintas solapas podemos elegir representar los perfiles de presion,
temperatura, caudales internos, etc. en la columna, donde existen mayores
alternativas es en la solapa Performance. Alli, en la opcion Column Profiles,
podemos seleccionar la variable a representar en funcién de la posicién en la
columna, y volcarla en forma de tabla o grafico.

En la misma solapa, en la opcion Summary, se muestran las recuperaciones de

todos los compuestos en el destilado y en el producto de fondo.

Los equipos auxiliares

Hasta aqui hemos realizado, exclusivamente, los calculos referidos a la
columna propiamente dicha, sin que hayamos hecho ninguna referencia a los
equipos de intercambio, salvo el haber considerado un enfriador genérico como

condensador y un calentador como reboiler.
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Si estamos interesados en conocer el area del condensador y del reboiler, este
es el momento de abordar su determinacién; de lo contrario, el calculo de la
columna estaria terminado.

Obviamente, los valores de las areas deben estar totalmente vinculados a los
de la columna, de modo que reflejen cualquier modificacidn que se registre en
ella.

Veremos que parte de la informacidén necesaria para el calculo del intercambio
esta disponible, otra parte existe pero no lo esta y un tercer grupo de datos
directamente no se dispone. Tendremos que trazarnos una estrategia para
subsanar todos estos déficits.

Asi, por ejemplo, a las temperaturas de los productos se puede acceder sin
problemas.

En cambio, la corriente que ingresa al condensador, el vapor que abandona el
plato 1, no se encuentra accesible en forma directa, pero puede conocerse.
Otro tanto ocurre con el liquido que deja el plato 17 para entrar al reboiler.

Y por ultimo, no existe informacién sobre las temperaturas de los medios de
calefaccién y enfriamiento porque, sencillamente, no los hemos definido.

Para resolver ésto, adoptaremos como medio refrigerante el agua, tipicamente
disponible a unos 35°C y con un salto permitido de 10°C. Admitiremos que, en
la red, se encuentra a una presion de 145 kPa.

En el caso del fondo, de acuerdo al calculo de la columna, la temperatura del
producto es cercana a 100 °C. Usaremos, como servicio de calefaccion, vapor
saturado seco de 4 bar (143.6 °C) que cede su calor latente.

En cuanto a la informacién existente pero no disponible, el modo de poder
acceder a ella depende de la forma en que se expliciten los equipos de
intercambio de la columna.

En ambos equipos vamos a admitir que el fluido caliente circula por los tubos.
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Incorporando el condensador

Como habiamos dicho, simularemos el sector de condensacion como un
conjunto externo, vinculado a la columna. Previamente, debemos crear un
nuevo caso termodinamico. También se podria usar el existente, incorporando
el componente agua ya que el paquete en uso, Peng-Robinson, lo permite. Sin
embargo, para considerar el agua como medio refrigerante, seleccionar el
paquete ASME Steam es mas especifico.

Para ello, abramos el ambiente termodinamico, ya sea desde la barra de menu
(Simulation| Enter Basis ...) o desde el icono & en la barra de tareas.
Oprimamos el botdén Add, en la solapa Components. Al hacerlo se activara una
nueva lista de componentes (Components List-2), a la cual agregaremos, como
unico componente, el agua. Luego, desde la solapa Fluids Pkgs seleccionemos
ASME Steam como paquete. Si lo deseamos podemos cambiarle el nombre
que le dio el simulador, para facilitar su identificacion.

Ahora si, comencemos agregando, al Diagrama de Flujo, un intercambiador de
calor al que llamaremos CondTot. En este equipo, por carcaza circulara el
agua, lo que nos obligara a generar las corrientes pertinentes, y por los tubos,
el vapor que sale del plato 1, objeto que no se dispone.

Esto ultimo lo podemos resolver, generando una copia externalizada (clon) de
esa corriente, a la que, por ser externa, se pueda acceder desde fuera de la
columna.

Ello se hace a partir de la opcién Internal Streams de la solapa Flowsheet de la
columna. Al oprimir el botén Add, el simulador habilita la posibilidad de generar
la corriente requerida. Démosle, en la columna Stream, un nombre arbitrario,
por ejemplo, Vap_1, tras lo cual, UniSim, le agrega “@COL1”. Ahora debemos
indicar cual es la corriente. De la lista desplegable de Stage, elijamos
1_Main TS; la fase Vapour en Type y la alternativa Net en Net/Total. En esta
ultima podemos elegir el total de las corrientes que, en la fase indicada, salen
del plato (Total) o solo la que va al plato siguiente (Net). En este caso es

indistinto elegir Net o Total, ya que no existen salidas laterales.

-179 -



Finalmente activemos la opcién Export, que es la que permite externalizar la
informacion.

Al generar el clon, el simulador buscara reiniciar el calculo y aparecera un aviso
de no convergencia. En el clon solamente figurara el valor de la presion y
deberemos obligar el recalculo, apretando Run, para obtener el resto de los

valores. La figura 14 resume los pasos indicados.

I Column: T-100 S COL1 Fluid Pkg: Basis-1 / Peng-Robinson

Flowsheet Intemal Streams

Sheam Stage Type Met/Total E xport
|| Wap_1@COLT 1__Main TS Y apor Het ~ Add
“Wariables

Intemnal Streams

Mapping
Lock

Setup

=] Design J FParameters J Side Op= JHating J ‘Worksheet J Perfoimance  Flowsheet | Reactions | Dynamics
[ Delete ] [ Colurnn Enviranment. . ] [ Run ] [ Reset ]_Update Outlets []Ignared

Figura 14. Generacion de un clon

Obviamente, para el caso del agua, ya sea que generemos las corrientes
desde el intercambiador o no, previo al momento de introducir la composicién,
no debemos olvidar seleccionar, como caso termodinamico, aquel que contiene
el paquete ASME Steam. Una vez generadas las corrientes podemos volcar en
ellas los datos que dimos mas arriba.

Por simplicidad, vamos a admitir que las pérdidas de carga en ambos lados del
condensador son nulas. Esto es asi, ya que en una corriente liquida no influyen
demasiado los cambios de presion. En el caso de tratarse de un vapor podria
ser mas significativo, pero tampoco seria sustancial., teniendo en cuenta el
grado de aproximacion con que estamos trabajando. Si dispusiéramos de una
buena estimacién del coeficiente global de transferencia y de la pérdida de
carga, ademas de una adecuada funcion de costo, se justificaria que, entonces,

tuviésemos en cuenta las diferencias de presiones.
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En este momento, en el equipo resta, todavia, un grado de libertad. Dado que
admitimos que es un condensador total, la fraccion vaporizada de la corriente
de salida de los tubos es cero. Al dar este dato, el condensador se calcula.

El calculo del area lo podemos realizar, al igual que como hicimos en el
capitulo de procesos de transferencia de calor, agregando un objeto
Spreadsheet, dando un valor al coeficiente global de transferencia y calculando
el area importando el valor de UA determinado en el equipo.

Vemos que, la incorporacion de un equipo de intercambio, en reemplazo del
enfriador genérico, nos permite conocer el valor del area del equipo asi como el
consumo de servicio de refrigeracidon. Otro tanto ocurrira cuando hagamos lo

propio con el reboiler.

Incorporando el reboiler

Para simular el reboiler, se debe

aColumn

Vap_aC considerar un esquema que incluye un

Y-100 intercambiador y un separador de fases,

E-100

como vemos en la figura 15. Este

vapEnt diagrama seria similar, si en lugar de

ProdF

analizar un condensador total

Figura 15. Simulando el reboiler ., . )
hubiésemos tenido uno parcial.
Por lo tanto, para comenzar, habremos de generar, como ya vimos, un clon de
la corriente liquida que sale del ultimo plato, en nuestro caso, Liq_17.
Respetando las suposiciones iniciales, al igual que en el caso del condensador,
vamos a admitir que las pérdidas de carga en ambos lados del reboiler son
nulas.
Con esa informacion el sistema tiene un grado de libertad, que podemos
quitarlo, haciendo, por ejemplo, que la temperatura de la corriente que ingresa
al separador sea la del producto de fondo de la columna. Para ello, ingresemos
a dicha corriente, la 1 en la figura 15, y oprimamos el botén Define from Other

Stream, que se encuentra en la base de la ventana.
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Luego ingresamos a otra, desde la cual podemos seleccionar una corriente, por

ejemplo, Pfondo, vy distintas

A Spec Stream As

coO nd |C|On es COmo se m uestra en Source Stream Source Stream Conditions
~ \Tfap F'hafe Fraction I UiEIDEIDUgg
. ope emperature 5
la figura 16, en este caso, la | s¥o Prassute | §62.00
7 e
te m pe ratu ra. Copy Stream Conditions Std Ideal Lig Vol Flow | 5.843
[[]Vapour Fraction [] Molar Enthalpy :2::: E::r:;ﬁy I el .8031301-8023
Al oprimir el boton OK , el sistema ;Bmﬂe'a‘u'e L Molar Eniropy !
ressure Mole Fractions
[[] Composition [] Corelations rr?:g: LA
Se resuelve y’ por Su pueSto’ [F Fh:;wD l [ Cost P;ramelers nEBL:tane §§§é§§§
i-Pentane
ambas corrientes liquidas de e JeeE
salida, la del separador y la del
reboiler, coinciden. Esto ocurrira
Si, previamente, hemos

desactivado la especificacion del  Figura 16. Seleccion de las condiciones a copiar
parametro UA, que, como recordaremos, esta por defecto en los equipos de
intercambio. Si no lo hacemos, ha de existir una sobreespecificacion y no
procedera el calculo.

Los equipos genéricos pueden reemplazarse mediante otra via. En lugar de
hacerlo en forma externa, podemos modificar la estructura del equipo,
ingresando al denominado “ambiente de la columna”, que no es otra cosa que
el flowsheet estructurado para la misma. De esta forma, se conservara la
organizacion compacta en el PFD principal; pero, como veremos a
continuacion, a costa de una serie de inconvenientes.

Por lo pronto, debemos eliminar los equipos genéricos para proceder a su
reemplazo. Al hacerlo, el simulador elimina algunas especificaciones
introducidas y, obviamente, se pierden los resultados obtenidos. Ello va a
obligar a que adoptemos una estrategia de modificacion que afecte, lo menos
posible, la estructura compacta a que haciamos referencia. Debemos tener en
cuenta que, en el ambiente de la columna, no se encuentran disponibles
objetos como Adjust o Spreadsheet que, de necesitarse, deben ponerse fuera
del ambito.

Otro inconveniente aparece en el manejo de los casos termodinamicos. En el
ambito de la columna, a diferencia de lo que sucede al agregar los equipos en

forma externa, solo se admite un Unico caso termodinamico. Necesariamente,
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deberemos agregar el compuesto que disponemos como calefaccionante o
refrigerante en el caso correspondiente.

En esta circunstancia, esto no representa un problema, ya que, el paquete
Peng-Robinson, que usamos para simular la columna, maneja en forma
adecuada el agua que nos planteamos utilizar como servicio auxiliar, tanto en
el condensador como en el reboiler.

Pero, cuando esto no suceda, estaremos frente a un problema de dificil
solucion.

Por todo ello, no vamos a utilizar esta segunda alternativa para explicitar los

equipos de intercambio.

Separador de compuestos (Component Splitter)

Volviendo a los modos simples de modelar equipos de separacion, en el
simulador disponemos de un objeto que nos permite trabajar con las relaciones
basicas de cualquiera de ellos, el separador de compuestos (Component
Splitter).

Basicamente, al separador podemos ingresar una o mas corrientes de
alimentacion, la que se separara en varias de salida, una o0 mas por tope y una

unica por fondo, como podemos ver en la figura 17.

EEX

Design Name

Connections Inlats Overhead Outlet

Parameters 1 1 k]
2 4
44 Straam > <4 Shream »>

Splits
TEP Cut Paint

User Variables

Energy Streams Bottoms Outlet

e
44 Straam > |

Maotes

B Design | Rating J Worksheet J Dynamics J

Unknown Overhead Pressure [Tlanared

Figura 17. Component Splitter
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Podemos ver que, ademas, se requiere una corriente de energia, para poder
cumplimentar el balance de calor en el equipo.

La solapa fundamental es Design, que es la que se encuentra seleccionada en
la figura. Las opciones principales son las tres primeras: Connections,
Parameters y Splits.

En el caso de la figura, la primera ya la hemos usado. La ultima nos permite
ingresar la distribucion de los compuestos alimentados en las distintas
corrientes, distribucion que es absolutamente arbitraria, de acuerdo a los
factores de reparto fijados por nosotros en las de tope, cuya suma, obviamente,
no puede superar la unidad. El simulador, con la de fondo, completa la suma a
uno.

Por ultimo, la opcion Parameters nos permite fijar las condiciones operativas de
las corrientes que abandonan el equipo. En la figura 18 se aprecian las

principales caracteristicas.

Stieam Specifications

Design
. () Calculate Equal Temperatures (Two Products Only)

Connections #) Use Stream Flash Specifications:
Parameters 3 4 5
Splits W apour Fraction <emphy: <emplys I <emply |

. Temperature <ernphy: <emphy> <emphy>
TEP Cut Paint Enthalpy <emphy: <emphy> <empty>
Usger Yariables Prezsure <emphy: <emphy: <emphyr
Mates

(%) Use Stream Pressure Specifications
() Equalize All Stream Pressures
() Use Lowest Feed Prezsure for Al Products [E qualize in Dynamics Mods)

= Deszign | Rating J Workshest J Dynamics J
Inknown Overhead Pressure [Jlgnared

Figura 18. Opcion Parameters

Aparecen dos grupos de alternativas: a) en la parte superior se puede
establecer que el simulador, en base a la composicion que resulta de los
factores de reparto introducidos, a1) calcule, usando los valores que le
asignemos a dos de tres variables (FV, T, P), la variable restante, ademas de la
entalpia molar o bien, a2) cuando existen sélo dos corrientes de salida, que, en
el calculo, iguale la temperatura de ambas, en base a la primera ingresada; b)

en la parte inferior podemos establecer que nosotros fijaremos la presion en
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cada corriente, o bien, que todas tendran la misma, la primera que
introduzcamos o el menor valor de todas.

Una vez que ingresamos la informacion requerida, el separador de compuestos
realiza un balance de materia y entalpia, usando la corriente de energia para
cerrar este ultimo.

Es evidente la flexibilidad con la que se ha dotado a este objeto, pudiendo
utilizarselo como una primera aproximaciéon en el tratamiento de sistemas
complejos, que incluyen equipos de separacidn, reservando el tratamiento
riguroso para cuando se disponga de un buen ajuste en las condiciones
operativas. Obviamente, el separador de compuestos sera el unico modo de
simular unidades de separacién de las que carecemos de mddulos que las

representen, como seria el caso de separadores por membrana.
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Propuesta de trabajo

Una corriente, cuya composicion, temperatura y presion se muestran en la
tabla, entra a un tren de columnas de destilacion. En una primera columna se
ha de separar el tolueno del resto de los componentes. La columna operara a
un moderado vacio, para evitar la polimerizacion del estireno. El producto de
tope debe contener, al menos, 95% del tolueno que ingresa y en el producto de

fondo se debe recuperar el 99% del etilbenceno.

Temperatura | Presién Flujos molares (kgmol/h)
(°C) (kPa) Etilbenceno | Estireno Tolueno
50 100 49.3 29.7 2.38

a) Realice el calculo preliminar y determine el numero de platos tedricos y la
posicion del plato de alimentacion.
b) Con la informacién hallada en el punto anterior calcule la columna en forma

rigurosa y los equipos auxiliares.
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CAPITULO 11

SIMULACION DE REACTORES

Algunas cuestiones generales

El sector de reaccion es, en una planta de la industria de procesos, el corazén
de la misma, el punto donde se verifica la transformacion que da sentido
econdmico al proceso. Sin embargo, rara vez es el sector determinante en lo
que a inversion se refiere: otros sectores, como la compresion de gases,
algunos circuitos de refrigeracion o unidades de separacion, por ejemplo,
suelen ser mucho mas significativos al considerar costos de equipamiento.

En los simuladores ocurre algo parecido. Los modelos disponibles para

representar reactores son, en la mayor parte de los simuladores, estructuras

sencillas, que van desde un simple reactor de conversion hasta, como caso
mas complejo, reactores ideales con cinética definida.

En el simulador UniSim podemos trabajar con los siguientes modelos de

reactores:

e Reactor de Conversion: aqui debemos definir, para cada una de las
reacciones que se producen dentro del equipo, la fraccidn convertida del
compuesto que tomamos como base.

e Reactor de Equilibrio: una o mas reacciones reversibles alcanzan su
conversion de equilibrio. En este caso debemos ingresar la relacion que
existe entre la o las constantes de equilibrio con la temperatura.

e Reactor de Gibbs: al igual que en el caso anterior, se admite que en el
reactor se alcanza el equilibrio quimico en todas las reacciones que alli
ocurren. En este equipo, esos equilibrios se calculan a partir de los valores
de la energia libre de Gibbs de cada uno de los compuestos intervinientes,
por lo cual no se requiere que ingresemos informacién especifica respecto

del equilibrio.
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¢ Reactor de Rendimiento: Permite el modelado de reactores usando tablas de
datos, cuando no se dispone de un modelo para reactores complejos o
cuando esos modelos requieren un esfuerzo de calculo demasiado
importante.

e Reactor Tanque Agitado Continuo: un reactor ideal, donde se admite el
mezclado perfecto e instantaneo de reactivos y productos. Aqui deberemos
ingresar las expresiones de las velocidades de reaccion (factores
preexponenciales, energias de activacion, funcionalidad con las
concentraciones, etc.).

e Reactor Tubular: al igual que en el caso anterior, se trata de un reactor ideal,
con flujo piston. También se requiere el ingreso de las expresiones cinéticas.
Este tipo, con el anterior, constituyen lo que llamaremos reactores cinéticos.

En el presente capitulo vamos a considerar solamente algunos tipos de estos

reactores y, como siempre, lo haremos en base a un ejemplo.

Ejemplo de aplicacion

En la figura 1 se muestra el proceso para la produccién de estireno. Una
mezcla de etilbenceno y vapor reacciona sobre un catalizador de o6xidos
metalicos en lecho fijo para dar estireno y otros subproductos, corriente que
luego se ingresa al sector de separacion donde, basicamente, el estireno
purificado abandona la planta y el etilbenceno no reaccionado y el condensado

se reciclan.

Hidrégeno
Etilbenceno > Metano

Vapor de agua
Tolueno
—

» Estireno

N Agua

Figura 1. Produccién de estireno
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El estireno se produce por deshidrogenacion, de acuerdo a:

C,H; -CH.CH, <L>CeH5 —CH=CH,+H,
etilbenceno 2 estireno
La reaccidn es endotérmica y esta limitada por el equilibrio. Obviamente,
conviene trabajar a altas temperaturas (800 - 950 °K) y a bajas presiones (40 -
140 kPa), de modo de favorecer la produccion de estireno.
En el proceso se verifican algunas reacciones secundarias. Por simplicidad
sélo consideraremos la formacion de tolueno, de acuerdo a:
C,H; —CH =CH, +2H, —>C,H, —CH,+CH,
estireno tolueno
El ingreso de vapor favorece al desplazamiento hacia la derecha de la reaccién
primaria, ademas de calentar la mezcla reaccionante. Las relaciones molares
entre vapor y etilbenceno tipicas estan entre 6 y 12.
En este capitulo, vamos a restringir nuestra atencién al sector de reaccién
solamente, simulando un equipo donde se produzca 30 kgmol/h de estireno
para lo cual supondremos disponibles una mezcla en cantidad necesaria
compuesta de 97% de etilbenceno y 3% de tolueno.
Las condiciones operativas en el reactor son:
1) Condiciones a la entrada del equipo
a. Relacion molar Vapor / Hidrocarburos igual a 10.
b. Presién y temperatura de la mezcla reaccionante 50 kPa y 600 °C.
2) La operacion es adiabatica.
3) La pérdida de carga estimada en el reactor es del orden de 10 kPa.
Comencemos a estructurar nuestra simulacién, definiendo el caso
termodinamico. Elegiremos la ecuacion de estado Peng-Robinson y
agregaremos los compuestos, no olvidandonos de incluir el agua.
Si bien existen otros modos de incorporar la informacién sobre las reacciones,
el mas eficiente es hacerlo dentro del caso termodinamico, con lo cual seria
eéste el momento. Sin embargo, no lo haremos ya que, por razones
pedagogicas, vamos a simular el reactor por dos vias diferentes, una, usando

reactores no cinéticos y otra, usando un tubular.
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Una parte de la simulacién es comun a ambas formas y es lo que primero
vamos a construir, para lo cual debemos ir al ambiente de simulacion.

Alli generaremos dos corrientes de materia, una que contenga la mezcla de
etilbenceno y tolueno (AlimHC) y otra sélo vapor (Vapor). Ambas con iguales
valores de presién y temperatura.

El flujo molar de la corriente de hidrocarburos debera ser el necesario para
producir los 30 kgmol/h deseados de estireno. En su momento, habra que
poner un objeto Adjust para determinar ese valor. Por ahora podemos colocar
una primera estimacion, considerando que como minimo se requieren
30 kgmol/h de etilbenceno, esto es, unos 31 kgmol/h de mezcla. La conversién
estara limitada por el equilibrio, por lo cual, nunca se podra alcanzar el 100%
de la transformacién. Tomaremos un caudal molar de 40 kgmol/h de mezcla
como estimacion inicial en el proceso de ajuste.

Debemos tener en cuenta que la relacion molar entre el vapor y la mezcla de
hidrocarburos se tiene que mantener en 10:1. Ya que el caudal de los ultimos
sera determinado por el simulador, debemos lograr que también lo haga con el

de vapor, manteniendo la relacién establecida.

Para ello, debemos usar la operacion logica Set 9 vinculando ambas
corrientes de acuerdo a la relacién genérica Y = (Multiplier)*X + (Offset).

Al agregar un SET al PFD, desde la solapa Connections, como podemos ver en
la figura 2a, elegimos a la corriente Vapor (Target Variable) como la variable
para la cual queremos que su caudal molar sea 10 veces el de la corriente
AlimHC (Source Variable). El valor 10 para el multiplicador, lo introducimos en

la solapa Parameters, como vemos en la figura 2b.

¢ SET-1 [=1E3] * SETA =1

Mame |SET- Parameters

T anget Yariable Fviltiplier 10.000
Offset [kamalz/h] 0.00000 kgmale/h
Y = [107% + [0 [kagmale/h]

“ariable: Molar Flow ' = Material Stream [Yapor) : Molar Flow
. = M aterial Stream [Alim HC) : [Unspecified)

Souce Yarable

Object: |AlimHC w

tCDnneclions| Parameters J UszerVarables }s J—‘ " Connections  Parameters | User Variables E
S — e ¢ S —
Figura 2a. Conexiones del Set Figura 2b. Parametros del Set
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Notemos que, al igual que en la operacion Adjust, al definir un Set disponemos
de una serie de variables, de acuerdo al objeto seleccionado, para estructurar
la relacion. En este caso, es obvio que debemos elegir el caudal molar total
pero en otros podria ser necesario elegir, para el mismo objeto, una variable
distinta, por ejemplo, el caudal molar de uno de los componentes.
Posteriormente, hagamos que ambas corrientes ingresen a un sumador cuya
salida, AlimReact, sera la entrada al reactor.

Dado que, como ya dijimos, vamos a simular el reactor por dos vias diferentes,
y este sector del PFD es comun a ambas, grabemos en este momento el caso
con el nombre SectorAlim.usc.

Continuemos la simulacion, abordando ahora el tratamiento con reactores no

cinéticos.

Tipos de reacciones disponibles

El sistema de reacciones que estamos considerando esta compuesto por una
reaccion reversible y una irreversible. UniSim no admite tratar en un mismo
reactor no cinético estos dos tipos en forma conjunta. Para la reaccién
reversible podremos usar un reactor de equilibrio y para la segunda, uno de
conversioén, puestos en serie.

La realidad es que ambas reacciones ocurren simultaneamente, por lo cual el
orden en que se los introduzca es importante. El efecto de la segunda reaccién
es secuestrar estireno, bajando el rendimiento, por lo cual es obvio que el
reactor de conversion debe ir después del de equilibrio, ademas de que en la
reaccion secundaria se usa el Hz producido en la principal.

Antes de continuar con los reactores, debemos introducir las reacciones que se
verifican en ellos. Como ya dijimos, esto lo haremos dentro del caso
termodinamico.

Abandonemos el ambiente de simulacion para volver al termodinamico,

oprimiendo el icono 4.
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Una vez hecho esto, elijamos la solapa Reactions, que tendra el aspecto de la

figura 3.

* Simulation Basis Manager,

Fi=n Components Feactions Feaction Sets
E-Benzene Global Brn Set
Styrene
Hydragen tdd R Add Set..
Toluene
Azzoc. Fluid Pkags
Impart Set...
Export Set..
Add Comps... Addto FP
Components J Fluid Pkgs J Hypotheticals J Oilkanager Reactions | Component Maps J User Properties J
[ Enter PYT Erviranment... ] [ Enter Simulation Ervironment...

Figura 3. Solapa Reactions

Alli podemos ver que existen distintos grupos:

e Rxn Components, donde estan todos los compuestos disponibles. Si nos
hubiésemos olvidado de ingresar algun componente, lo podriamos hacer
oprimiendo el botén Add Comps.

¢ Reactions, muestra la lista de reacciones del caso y un conjunto de botones
que permiten ver, agregar, borrar o copiar las reacciones.

¢ Reaction Sets, los distintos botones asociados permiten definir conjuntos de
reacciones para cada tipo de reactor y asociarles un paquete termodinamico.

UniSim permite trabajar con los siguientes tipos de reaccién:

e Reaccioén de conversion (Conversion)

e Reaccion de equilibrio (Equilibrium)

¢ Reaccion cinética (Kinetic)

e Reaccion catalitica heterogénea (Heterogeneous Catalytic)

e Reaccion simple (Simple Rate).

En la primera, los moles de cualquier compuesto (Nx) a la salida del reactor se

calculan de acuerdo a:

donde:
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c: coeficiente estequiométrico (negativo para reactivos)
b: componente base
0: condicion inicial (entrada del reactor)
Xp: conversion del componente base
En la reaccién de equilibrio, la conversién se calcula considerando que la

constante de equilibrio puede expresarse como:

Nc

K = 1_[[([base]ej )°J ]

=1

donde:
K: constante de equilibrio, que tiene una dependencia con la temperatura
que veremos posteriormente.
[base]e j: base de calculo (concentracion, fugacidad, presion parcial, etc.) del
componente j en el equilibrio.
c;: coeficiente estequiomeétrico del compuesto j
Nc: numero de componentes.

Para las reacciones cinéticas se cumplen leyes de tipo Arrhenius para la

expresion de la velocidad de reaccion:
R, =k,f,(base)—-k.f (base)

siendo fy(base) una funcion de la base de calculo (concentracidén, presion
parcial, etc.) de los componentes de la mezcla reaccionante y ky una constante
que depende de la temperatura, segun la ley de Arrhenius, kx = kox exp( EX/RT).
El primer término del miembro de la derecha en la expresién de Ry
corresponde a la reaccion directa Reactivos - Productos y es el unico
obligatorio, en tanto que el segundo, Productos - Reactivos, no existe si la
reaccion es irreversible.

Las expresiones tipo Arrhenius también aparecen en las reacciones cataliticas
heterogéneas y las simples.

Para la primera de ellas, UniSim adopta un modelo genérico que se plantea

como un cociente de dos expresiones:
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f,(base)—f, (base)

i g Ead M
1+ ke exp( : J ch
=" RT H !

n

donde el numerador contiene los términos cinéticos de la funcion y el
denominador los correspondientes a la adsorcion de las especies quimicas
presentes (reactivos, productos e inertes).

Una vez seleccionado el tipo catalitico, UniSim habilita, en sendas solapas de
la ventana especifica, el ingreso de la totalidad de la informacién para definir
tanto la funcionalidad del numerador como la del denominador.

Para reacciones homogéneas reversibles, cuando no se dispone la expresion
de k. se puede utilizar Simple Rate, donde k; se expresa en funcidon de la

constante de equilibrio

R, =k,f, —k f =k, [fd -%}

De acuerdo a lo dicho previamente, comencemos a introducir las reacciones

que nos permitiran simular el caso que estamos analizando.

Reacciones de equilibrio y de conversion

Ingresemos primero la reaccion de equilibrio. Para ello, usando el boton Add
Rxn, abramos una ventana como la de la figura 4a, en la que debemos elegir el
tipo de reaccién, Equilibrium, en este caso, y oprimamos luego el botéon Add
Reaction.

En el caso de reacciones de equilibrio, UniSim dispone de una biblioteca con la
informacion completa para un conjunto de reacciones. Lo primero que debemos
hacer es verificar si nuestra reacciéon se encuentra dentro de esa biblioteca.
Esa constatacion la podemos desde la solapa Library. En este caso, se
encuentra la reaccion, como podemos observar en la figura 4b. En este
momento, podriamos cambiar el nombre con el que UniSim reconocera la

reaccion en nuestra simulacién. En este caso, la denominaremos DeHidrogen.
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o &

Reactions

#* Fquilibrium Reaction: DeHidrogen

Cotrversion

Heterogeneous Catalytic

Library Equilibrium Rxns

C0 + HZ0 =002 + H2 ~
CH4 + H20 = 0 + 3H2

Kinetic
. 1/2NZ + 3/2HZ = NH3
Simple Pate Ethylbenzene = Stirene + H2
COS +HZ2=HZ5 +CO
COS +H20 =H25 + CO2 |V
Add Reaction Add Library Fan |

= Stoichiomety JBasis JKeq Lpproach  Library
Y[ - Hidrogen T S

Figura 4b. Eligiendo una reaccion de la biblioteca

Figura 4a. Seleccionando
una reaccion

Al oprimir el boton Add Library Rxn se incorpora la reaccion al Reaction

Manager y todos los componentes, si no lo estan, son agregados
automaticamente en el sector de componentes. En este momento, la barra de
estado indica que la informacion esta completa. Si nos fijamos en la solapa Keq
veremos la tabla con los valores de la constante de equilibrio en funcién de la
temperatura y en la solapa Stoichiometry los coeficientes estequiométricos
correspondientes.

Si la reaccion no hubiera estado, debemos ingresar la informacién sobre los
coeficientes estequiométricos y la funcionalidad de la constante de equilibrio.
La definicion de la reaccion la hacemos desde la solapa Stoichiometry. Alli,
usando la lista desplegable Component, seleccionamos los compuestos y
Stoich  Coeff,

estequiométricos, respetando la convencion que los de los reactivos son

luego, en la columna ingresamos los  coeficientes

negativos. En la figura 5 podemos

#* Equilibrium Reaction: DeHidrogen

ver la informacién correspondiente | | Stoichiomety
. . . Component Mole "weight Stoich Coeff
a la reaccidon reversible. Si se ET T AT L
yrens L .
incorporan todos los coeficientes i e 2me 1000
excepto uno, podemos usar el — -
Slance cmar .
, Bal i "
bOton Balance para que CaICUIe el Reaction Heat [25 C) | 1.28+05 kJ kgmole
t t = Stoichiometry | Basis JKeq Approach J Library J
restante. Name | TSy L EEE
Ahora debemos ingresar la

funcionalidad de la constante de

Figura 5. Solapa Stoichiometry
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equilibrio. Para el caso que estamos simulando, tiene la forma:
Km::p5pH/pm

donde, pes, PH, Pes Son las presiones parciales de estireno, hidrogeno y
etilbenceno. Como podemos ver la constante de equilibrio tiene unidades de
presion.

UniSim acepta que la constante de equilibrio sea un valor fijo, se calcule en
forma tedrica mediante la energia libre de Gibbs, se ingrese en forma de tabla
en funcién de la temperatura o sea una funcién explicita de la temperatura. En

este ultimo caso, la expresion genérica es:

InK,, =a+Db
donde :

a:A+$+CIn(T)+DT (T en°K)

b=ET2+FT®+GT*+HT®

A,B,C,D,E,F,G,H = constantes de correlacion

Cuando se ingresan los datos en forma de tabla, el simulador los correlaciona
respetando la expresion anterior.

La eleccién del modo en el que se definira la constante de equilibrio lo
debemos ingresar desde la solapa Basis. Alli también definiremos la base
calculo (concentracion, presion parcial, actividad, etc.) y la fase en la que se
produce el equilibrio. Esta puede ser VapourPhase, LiquidPhase u
OverallCombined. Los compuestos sélidos pueden participar en una reacciéon
de equilibrio pero solo intervienen en la definicidn de la constante si se elige la
ultima opcion.

En nuestro caso, la dependencia de la constante de equilibrio con la

temperatura, expresando Keq €n bar, viene dada por la siguiente expresion:

InKeq:pESp% =15.5408 —-14852.6/T (T en°K)
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En Basis, elijamos la alternativa de la ecuacidn para expresar la constante,
presiones parciales como base de calculo, la fase vapor y bar como unidad
para expresar las presiones parciales.

Vayamos luego, a la solapa Keq para ingresar los valores de las constantes Ay

B, en este caso. Las figuras 6a y 6b, muestran los ingresos realizados.

#2 Equilibrium Reaction: Rxn-1 & Equilibrium Reaction: DeHidrogen
Basiz LnlKeq) Equation
Basis | Fartial Press Keq Saurce M
A 15.54 LniKeql=a+b
Phase | VapourPhase (®) LnlKeq) Equation B -1.485e+004 nlkeq] =2+
i Tempeae | 23| || & Gige s Ereny : a=A BT +CIT)+D T
Max Temperature | 3000 < O Fixed Keq E ::mggi b=ET"2+FT*3+GT 4 +HT'5
Basiz Unitz | bar v OKegus T Table F <emptys [T in Kelvin]
G <emphys
[ Auta Detect H <emphy>
=] Stoichiometry  Basis [ Keq | Approach | Library MBG& Keq MJM
Name |DeHiogen | | SRR | (I E Name |DeHidogen | | |+ Ean
Figura 6a. Seleccion del ingreso de Keq Figura 6b. Ingreso de las constantes Ay B

Si bien el mensaje “Ready” nos indica que la informacion ingresada es
suficiente, nos falta incorporar una consideracion de tipo técnica. En rigor, la
conversion de equilibrio se alcanzaria, excluyendo la reaccion secundaria, en
un reactor infinitamente grande. Para que ello no ocurra, vamos a considerar
gue se alcanza una conversion del 80% de la del equilibrio.

UniSim calcula el apartamiento del equilibrio de dos formas:

a) como un porcentaje, variable con la temperatura, de la constante de
equilibrio que corresponde a la temperatura de reaccién (Fractional
Approach). De acuerdo a la documentacion de UniSim y como se ve en la
figura 6b, el Approach modificaria al grado de avance de la reaccién. Sin
embargo, esto se contradice con los resultados encontrados usando el
simulador.

b) como si el equilibrio sucediese a una temperatura diferente de la de
reaccion, mayor o menor en un valor dado, segun se trate de una reaccién
exotérmica o endotérmica (Temperature Approach). Obviamente, este modo
no tiene sentido si la constante de equilibrio es un valor fijo.

Si se quisiera, podrian usarse ambos métodos.
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En nuestro caso, usaremos Fractional

#* Equilibrium Reaction: DeHidrogen

Approach, para lo cual, ingresamos a la | st aposh

co 80000 | Approach % =C0+C1+T +C25T72
Solapa Approach y Slmplemente damos C1 | <emptyr | T =reaction temperature in Kelvin
’ ’ c2 | <EMPY | Feed - Prod = Approach % [ Feed - Prod{equilibrium] |

el valor 80 al coeficiente CO, como se ve | Tempsatesppoach

| DeltaT U <ermplys

en Ia flg ura 7 Keq at T = Treaction - DeltaT  endothermic reaction

Keqgat T = Treaction + DeltaT  exathermic reaction

En UniSim, los reactores no trabajan con |~ tichionets J8asis JKea_ Approach [Liar
Marme |EEREEY _ K Table

reacciones aisladas sino con conjuntos
de ellas, los que pueden estar Figura 7. Fractional Approach
constituidos por una unica reaccion. En estos conjuntos, son compatibles las
reacciones de equilibrio (Req) con las cinéticas (Rci), pero ninguna de estas lo
son con las de conversion (Rco), que deben estar en grupos exclusivos.

Por defecto, en UniSim esta definido el conjunto Global Rxn Set, que contiene
todas las reacciones que se han incorporado en el caso, pero divididas en dos
subconjuntos, el disponible para su uso (activas) y el compuesto por las
restantes, que se encuentran inactivas. Asi, si s6lo agregamos reacciones Req
y Rci, o exclusivamente Rco, todas las reacciones estaran como activas en el
conjunto global. Operativamente, UniSim va agregando en la lista activa
aquellas reacciones que son compatibles con la primera ingresada.

En nuestro caso, en el conjunto Global Rxn se encuentra activa la reaccion que
incorporamos, y por lo tanto, el tipo del grupo es de equilibrio. Si bien
podriamos usar el conjunto global para trabajar con el reactor de equilibrio, por
razones pedagdgicas, conviene que definamos uno especifico para usarlo alli.
Para crearlo, en la solapa Reactions del Simulation Basis Manager, oprimamos
el botén Add Set, tras lo cual se abre una ventana en la que podemos darle el

nombre al conjunto y elegir, de la

Reaction Set: Set-Equilibrio

lista desplegable Active List, las | name

Set [nfo

reacciones que formaran parte del | [setteee Eciiorim | IS
. .  Indspendent
mismo. En la figura 8, podemos
Active List Ok Inactive List Operations Attached
H 1] DeHidrogen i 1 e ERY-100
ver que el conjunto, al que hemos . ceme>
denomlnado Set_EqUIIIbrIO’ eSta [ Wiew Active... ] [ iew Inactive... ] [ Wiew Ban b atris...
integ rado por |a reaccién [ Make Inactive - ] [ <- Make Active ]
DeHidrogen como unico elemento. Figura 8. Definiendo el Set
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Cerremos la ventana, con lo que volveremos al Simulation Basis Manager,
donde tendremos al conjunto Set-Equilibrio dentro del grupo Reactions Set.
Para que el mismo esté disponible para ser usado en un reactor, debemos
asociarle un paquete termodinamico. Seleccionémoslo y oprimamos el botdn
Add To FP, tras lo cual se abre una ventana en la que figuran todos los
paquetes disponibles, uno solo, en este caso. Lo seleccionamos y terminamos
la operacion oprimiendo el boton Add Set to Fluid Package.

Agreguemos ahora la reaccion secundaria, para la cual debemos, elegir, en
este caso, una de conversion. A continuacién ingresemos los coeficientes
estequiométricos, como hicimos en la reaccion de equilibrio.

En la solapa Basis, debemos especificar al etilbenceno como el reactivo base o
limitante, a la fase vapor como aquella donde ocurre la reaccion, y fijemos
Secund como el nombre de la reaccion.

En esta solapa podemos ingresar la especificacion de la conversion. UniSim
admite que la misma, expresada en %, pueda ser una funcién cuadratica de la
temperatura de la reaccion (°K).

Con respecto a la fase en la que ocurre la reaccion, ademas de vapor y total,
que vimos para las de equilibrio, existen tres posibilidades en la liquida,
considerando que ésta puede ser bifasica: fase liquida liviana (Liquid Phase),
fase pesada (Aqueous Phase) y una fase liquida global (Combined Liquid).
Para nuestro caso, ademas de la informacion ya mencionada debemos
especificar el valor de la conversion. Segun Kirk-Othmer, Encyclopedia of
Chemical Technology, un valor tipico de la conversion es 3%, valor que

introducimos como se ve en la

figura 9 A conversion Reaction: Secund
PRV BQSiS
Para completar la definiciéon de la Base Componert Styrene
Fixn Phaze ‘apouPhaze
.y . . Ca 3.000
reaccion, definamos el conjunto Set- = T
c2 Zempty:

Conversion y asignemosle el | .. .e-coecerscore

paquete  termodindamico  como | "™t

thlmOS con |a reaCC|én de eqUI|IbrIO = Stoichiometry  Basis
En el caso de conjuntos de Name |Secund o Reay
reacciones de conversion, con Figura 9. Definicion de la conversién
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multiples reacciones, es posible definir un orden de precedencia (Ranking) para
las mismas, esto es, cual de ellas sucedera primero y cuales le seguiran. Si la
reaccion de produccion de estireno hubiese sido irreversible, esta y la de
formacién de estireno podrian haber estado en el mismo conjunto. El orden, en
este caso, debe ser primero estireno y luego tolueno.

UniSim, en base al analisis de reactivos y productos en las distintas reacciones
del conjunto, asigna un ranking por defecto, con el numero menor, comenzando
en cero a la reaccién de mayor prioridad. Obviamente, nosotros podemos

modificar este orden, si fuese necesario.

Reactores no cineéticos: equilibrio y conversion

Una vez concluido el ingreso de las reacciones y definidos los conjuntos,
volvamos al ambiente de simulacién para incorporar los reactores. Empecemos

por el de equilibrio.

0
En la paleta de objetos, se encuentran juntos el reactor tanque agitado £

&

continuo, el tubular y un grupo denominado generales ﬁ%@ Al
seleccionar el ultimo icono, se despliega una paleta con los reactores
Gibbs, de Equilibrio, de Conversion y de Rendimiento (Yield).
Seleccionemos el reactor de equilibrio y, como ya hemos hecho con todos los
equipos, desde la opcion Connections de la solapa Design, elijamos como
alimentacion al mismo, la corriente AlimReact. Este tipo de reactor, al igual que
el de conversion o el de Gibbs, necesita que le demos dos corrientes de salida,
para permitir diferenciar una fase liquida de otra vapor. Llamemos ProductosRE
a la salida de vapor y, por ejemplo, ProdLRE, a la liquida.

En la figura 10 podemos ver los ingresos realizados y un mensaje indicando
que debemos ingresar el conjunto de reacciones que se llevaran a cabo en el

mismo.
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% ERY-100

Design Name |ERY-100
Connections
. Inlets Wapour Dutlet
alameters AlimRzact ProductosRE 3
UszerVariables << Shream »»
Motes
_ e
- —
Erergy [Optional] L Lty "
3 ProdLRE v
Fluid Package | Basis-1 b
"= Design| Reactions J Rating J ‘Worksheet J Dynamics J
L e

Figura 10. Conectando el reactor

Para hacerlo, vayamos a la opcion Details de la solapa Reactions, y
seleccionemos desde la lista desplegable Reaction Set, el conjunto que
habiamos llamado Set-Equilibrio. El reactor tendra disponible toda la
informacion correspondiente a las reacciones involucradas y podremos acceder
a ella, eligiendo las opciones: Stoichiometry, Basis, Keq, Approach o el botdn

View Rxn, como vemos en la figura 11.

#& ERY-100 - Set-Equilibrio

E quilibrium R eaction Details

Reactions
Details Reaction Set: | SetEquilbria b Reaction: DeHidiogen w
Results (*) Staichiometry () Basis O EKeg () Approach
Stoichiometry |nfo
Companent ole 'wit. Stoich Coelff

E-Benzene 106.166 -1.000

Styprene 104.152 1.000

Hydrogen 2.016 1.000

#hdd Comp®™
Ealance Emror | 0.00000
Fieaction Heat (25 C) | 1.2e+05 kJ/kgmaole

= Design  Heactions ‘ Rating J Waorksheet J Dpnamics j

N [ oo

Figura 11. Seleccionando el Set

Si bien el reactor ya se resolvid, no hemos ingresado aun los 10 kPa de pérdida
de carga. Hagamoslo desde la opcion Parameters de la solapa Design.
Finalmente, ingresemos a la opcion Results de la solapa Reactions, con

Reactions Extents activada, y alli podremos ver el valor de la conversion y el
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del grado de avance del componente base, etilbenceno, ademas del valor de la

constante de equilibrio. ESOS | ReactionBalance

(%) Reaction Estents ") Reaction Balance

resultados son los que muestra

Aot % Chv. | Baze Comp | Egm Const. | Rsn Extent
DeHidrogen 5448 %  E-Benzene | 2.16Ee-002 21.14

la figura 12.
Si  seleccionamos la opcidn Figura 12. Resultados del reactor de equilibrio
Reaction Balance, podremos ver un resumen de resultados para todos los
compuestos: flujos molares de entrada y salida y el grado de avance
alcanzado, considerando que un valor negativo corresponde al consumo de un
reactivo.

Ahora, agreguemos a nuestra simulacion, el reactor de conversion y dos
corrientes, una para la salida de vapor, ProductosRC vy la otra para la liquida, a
la que llamaremos, por ejemplo, ProdLRC. La alimentacion sera la corriente de
salida de vapor del reactor de equilibrio, ProductosRE.

Elijamos el conjunto de reacciones, en este caso el Set-Conversion, y dejemos
nula la pérdida de carga, ya que se la hemos asignado al reactor donde tiene
influencia la presion.

Al igual que en el reactor de equilibrio, podemos ver los resultados en la opcidn
Results de la solapa Reactions, donde aparece, ademas del valor de la
conversion y el grado de avance del componente base, el ranking de la
reaccion.

Si nos fijamos en la corriente Productos RC tenemos un flujo molar de estireno
de 20.5 kgmol/h. Recordemos que nuestro objetivo era alcanzar una
produccion de 30 kgmol/h. Para ello, como ya sabemos, debemos usar un
Adjust. Agreguemos uno y seleccionemos el flujo molar de la corriente AlimHC,
como la variable a manipular (Adjusted Variable), el flujo molar del estireno
(Comp Molar Flow) de la corriente ProductosRC, como la variable cuyo valor se
desea encontrar (Target Variable) e ingresemos 30 a ese valor.

Modifiquemos los valores por defecto de la tolerancia y de los tamafios del
paso inicial y maximo, por ejemplo, 0.001, 2 y 10 respectivamente. Podemos

ver, desde la solapa Monitor que converge en 15 iteraciones.
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Reactores cinéticos: reactor tubular

El reactor mas complejo que puede simularse con UniSim es aquel donde se
verifican reacciones cuya cinética es conocida. Este tipo de equipos es lo que
hemos dado en llamar reactores cinéticos.

En el simulador hay dos modelos de reactores cinéticos disponibles, ambos
ideales: el tanque agitado continuo (CSTR) y el tubular con flujo pistén (PFR).
Como siempre, en cualquiera de los casos debemos comenzar por definir las
reacciones que se llevan a cabo dentro del equipo, basicamente, la
estequiometria y la cinética de las mismas.

De los tipos de reacciones disponibles en UniSim, los reactores cinéticos solo
admiten los siguientes:

¢ Reaccion cinética (Kinetic)

e Reaccidn catalitica heterogénea (Heterogeneous Catalytic)

e Reaccion simple (Simple Rate).

En nuestro caso, vamos a trabajar usando soélo reacciones cinéticas en un
reactor tubular. Al igual que en el acapite anterior, supongamos que se
requieren fabricar 30 kmol/h de estireno por dehidrogenacion de etilbenceno.

Recordemos que la reaccién principal es

R,) C¢Hs —CH,CH; «5»C¢H; —CH =CH,+H,
etilbenceno estireno
Como reaccidon secundaria considerabamos exclusivamente la produccién, a
partir del estireno producido, de tolueno y metano, lo que afecta el rendimiento.
Esta reaccion se puede plantear en serie con R4, como lo hicimos antes,
cuando disponiamos de informacién sobre la pérdida de estireno.
CH,-CH=CH, +2H, ——C,H, -CH,+CH,
estireno tolueno
La otra posibilidad, es combinar esta ultima con Ry y considerar una reaccion

en paralelo

R,) CgH;—CH,CH, +H, >C.H, —CH,+CH,

etilbenceno tolueno
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Nosotros consideraremos esta ultima formulaciéon, donde disponemos de
informacion sobre velocidades de reaccion.
Los datos cinéticos disponibles indican que, para R1), la velocidad directa se

expresa como

VR4 = 8.44 10* exp(-35500 / RT) peb (1-d)
y la inversa

VR4 = 1.503 10-4 exp(-5988 / RT) pes pH2 (1-i)
Para la segunda reaccion, la expresion es

VR, = 0.209 exp (-43500 / RT) peb pPH2 (2)

Las unidades de las VR, son kgmol/m® s, para lo cual las presiones parciales py
deben estar expresadas en kPa y las energias de activacion Ex en cal/gmol.
Usaremos un reactor tubular, y como antes, operaremos en forma adiabatica a
600 °C de temperatura a la entrada y 50 kPa, con una pérdida de carga
estimada para todo el equipo de 10 kPa.

Empecemos por recuperar el archivo SectorAlim.usc donde tenemos la
corriente mezcla de compuestos que ingresara al reactor.

Antes de continuar definiendo el

S| Kinetic Reaction: DeHidrogen
sistema a simular, abramos el Stoichiomery and Flate Info

Component Mole 'w't. | Stoich Coeff | Fwd Order Fev Order
H NA H E-Eenzene 106,166 -1.000 1.00 0.00
ambiente termodinamico y, en la IR e b

Styrene
Hydrogen 2016 1.000 0.00 1.00

pestafia Reactions, agreguemos las “bidd Comp*™

Balance Ermor | 0.00000
Reaction Heat [25 EI]| 1.2e+05 k. kgmole

reacciones Ry y Ra. Al oprimir el b

boton AddRxn deberemos | stichiometiy [Basis | Paranet

seleccionar, en este caso, en la | _ Deee | tene [Peficeen R
ventana correspondiente, la opcion Figura 13. Definiendo la reaccion
Kinetic.

Luego, al agregar la reaccion, en la pestafa Stoichiometry apreciaremos
algunos cambios respecto de lo visto hasta aqui, como podemos ver en la
figura 13, donde a R1 le hemos dado, una vez mas, el nombre DeHidrogen.

Alli, junto a los coeficientes estequiométricos, aparecen dos columnas que
contienen el exponente en la expresion cinética de la velocidad, tanto directa

como inversa.
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El simulador les ha dado un valor por defecto, que coincide con los coeficientes
estequiométricos que hemos introducido. Si fuese necesario, nosotros
podemos modificarlos, cosa que no ocurre en este caso.

Al pasar a la pestafia Basis debemos fijar, como base de célculo, las presiones
parciales, expresadas en kPa y las velocidades de reaccién en kgmol/m?s.
Todo esto lo podemos elegir de la lista que se despliega en cada uno de los
items.

Con respecto a la fase donde ocurre la reaccién, en nuestro caso es indistinto
que fijemos Overall o Vapor, ya que en todo momento no existira fase liquida
alguna.

Por ultimo, en la solapa Parameters podemos ingresar los valores de las
distintas constantes de la ley de Arrhenius. Al hacerlo, debemos cuidar que las
unidades sean las que correspondan, de acuerdo a la informacién que
disponemos.

En la figura 14 podemos ver los

S Kinetic Reaction: DeHidrogen

valores ingresados. Los de las |  FowagReaston Equation Help

. A 84400 1= k(B asis] - k(B asis]
constantes preexponenciales, Ay A’, | (& | MEEIE o aeapesmy TR

<emphys
k' = &'*exp{E'/RT TR

son los que figuran en las | fRewsseRecton T in Kehin

A 1.6030=-004
. . 25054
expresiones (1-d) y (1-i), ya que las | I e |

25054 kajkgmole
5983.0 kealkgmole

unidades que hemos fijado en Basis, |~ swhanety Jeasdnrri  submoke

2]

1 elete Harmne eHidrogen _
para expresar las velocidades de | e | tne [
reaccién, son kgmol/m’s. Figura 14. Datos cinéticos

No ocurre lo mismo con las energias de activacion, E y E’. El dato disponible
esta en cal/gmol y el simulador esta trabajando en kdJ/kgmol. Sin embargo, no
existe la necesidad de recalculo alguno, ya que al introducir el dato podemos
fijar las unidades y UniSim hara la conversion. Podemos ver que 25054
kJ/kgmol corresponden, exactamente, a 5988 cal/gmol que figura en la
expresion (1-i).

Del mismo modo, agreguemos la reaccion Ry y démosle el nombre Secund.
Ahora, en el conjunto Global Rxn Set tenemos las dos reacciones que
necesitamos en nuestro reactor y podemos usarlo como tal, sin necesidad de

definir uno nuevo.
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Antes de abandonar el ambiente termodinamico, debemos recordar asociar al
conjunto el paquete de prediccion de propiedades que estamos usando.

Una vez hecho esto podemos volver al ambiente de simulacion y agregar alli
un reactor tubular, escogiendo, en la paleta, el icono &8

Ahora deberemos proceder a efectuar las conexiones con las corrientes de
proceso. Esto lo haremos, como en los otros reactores, desde la opcion
Connections de la solapa Design. Asi, la salida del mezclador sera el ingreso y
en la misma ventana, definiremos una corriente de salida, a la que llamaremos
Productos.

Dado que la operacion sera adiabatica no agregaremos una corriente de
energia.

Abriremos la opcion Parameters para poder fijar la pérdida de carga en el
equipo, 10 kPa.

Luego, desde la pestafia Reactions definiremos el conjunto de reacciones que

tienen lugar en el equipo, en este caso. Global Rxn Set.

En esa pestafa, también, podemos especificar el

numero de intervalos con los que se calculara el

H@_,@_, ,@ reactor tubular. El equipo es modelado como una

serie de tanques agitados ideales, como podemos

Figura 15. Reactor tubular  yer en |3 figura 15, siendo el numero de intervalos

la cantidad de CSTR involucrados en la serie.

Obviamente, una mayor precisidon en los resultados requiere incrementar los
intervalos, a costa de un mayor tiempo de calculo.

El valor por defecto es 20 pero nosotros lo subiremos a 100.

En el archivo SectorAlim teniamos definido un caudal de alimentacién al reactor
de 440 kgmol/h, a 600 °C y 50 kPa.

Este valor no nos asegura la posibilidad de obtener los 30 kgmol/h de estireno
requeridos. Tenemos casi 39 kgmol/h de etilbenceno a la entrada del reactor y
si la conversién de equilibrio de la reacciéon R4) fuese menor al 77% nunca
alcanzariamos el objetivo buscado, esto, sin tener en cuenta los efectos de la

reaccion secundaria.
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Para valores superiores, ha de existir un volumen de reaccion donde alcanzar
la produccion deseada, pero nada asegura que sus dimensiones resulten
econdmicamente viables.

Obviamente, al estar fija la produccién, el caudal y las dimensiones del equipo
no son independientes, cuestidon que debemos considerar en nuestra busqueda
de una solucién que resulte técnica y econdmicamente adecuada.

Un dato disponible en bibliografia, que vincula ambas variables y que nos
permite tratar de hallar esa solucidon razonable, es la relacion entre el caudal
horario que circula por el reactor, expresado como un liquido, y el volumen neto
de catalizador, LHSV o Liquid Hourly Space Velocity. Este valor, segun Kirk-
Othmer, Encyclopedia of Chemical Technology, en el caso del estireno, es
0.4-0.5h".

Podemos utilizar el propio simulador para ir definiendo el equipo y su
alimentacion, mediante una secuencia de aproximaciones.

Empecemos por terminar de definir un primer intento en el reactor. Hasta este
momento el calculo no puede realizarse porque no se ha especificado la
geometria del mismo. UniSim tiene cuatro parametros para definir la geometria
del reactor tubular: volumen, numero de tubos, longitud y diametro de los
mismos. Obviamente, sélo tres de estos valores son independientes. La
cantidad de tubos que figura por defecto es uno, por lo cual sélo se requiere
fijar dos de los otros tres para definir la geometria del equipo.

En nuestro caso, para los calculos que vamos a realizar, el dato del volumen es
suficiente, por lo que podemos dar cualquier valor al largo o al diametro.

En lo que sigue, vamos a admitir que la fraccién de vacios en el lecho del
catalizador es del 40%, un valor tipico para este tipo de reactores.

Veamos que valor de volumen de reactor podemos poner. En la corriente
AlimRT, para los 440 kgmol/h que hemos definido, el caudal volumétrico de
liquido, en condiciones estandar, LigVol Flow @ Std Cond, es de alrededor de
11.5 m®h, con lo cual, un volumen de catalizador de unos 26 m® -algo mas de
43 m? para el reactor- arroja un valor para la LHSV dentro del rango anotado
mas arriba. Existe otro flujo volumétrico liquido, Std Ideal Liq Vol Flow, donde el

calculo se realiza considerando la densidad ideal de la mezcla, esto es, sin
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interaccion entre los compuestos, a diferencia del flujo que usamos, donde el
valor de la densidad es el predicho por el paquete elegido.

Vayamos, ahora, a la solapa Rating del reactor e ingresemos 43 m® para el
volumen y demos un largo cualquiera. El simulador calculara el diametro que
corresponde, para el volumen y largo ingresados.

Si ahora vamos a la corriente de Productos veremos que no hemos alcanzado
la produccién de estireno requerida.

Para ese volumen de reaccién, podemos ajustar, como hemos hecho antes, el
caudal molar de AlimHC de modo de alcanzar los 30 kgmol/h deseados.
Agreguemos, pues, un objeto Adjust, donde la variable manipulada sea el
caudal molar de AlimHC, la objetivo, el caudal molar de estireno y el valor a
conseguir, 30 kgmol/h. Fijemos una tolerancia de 0.01 y un paso de 10 kgmol/h
y comencemos la iteracion.

Vamos a comprobar que, si calculamos el valor que se obtiene de LHSV, éste
va a estar fuera del rango 0.4 — 0.5 h™.

Podriamos poner un segundo ajuste, ahora para hacer que LHSV sea igual,
digamos, a 0.45, pero hay varios problemas.

El primero, y principal, es que esa es una variable que no existe en UniSim. Sin
embargo, puede agregarsela y asociarle una definicion formal, esto es, la
férmula que la expresa.

El agregado lo vamos a hacer en la opcion User Variables de la solapa Design
del reactor. Alli, oprimiendo el icono [© crearemos la nueva variable, LHSV,
cuyas unidades seran User (no existe una categoria 1/tiempo dentro de las
disponibles) como podemos ver en la figura 16.

En la parte inferior de la ventana hay un sector para incorporar el cédigo, en
Visual Basic, que define la variable que acabamos de crear, cuestion que
excede los alcances de este curso. En lugar de ello, vamos a utilizar un objeto

Spreadsheet para llevar a cabo esa definicion.
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N Create New User Variable

MName [LHSY Type Fieal - .
Tag LHSW Dimensions Scalar -
Units Usger -
FreExecute(] [ \u"anab.le .
PostErecutef] | [~ Variable Changing [
DynCompositionPreStep(] | [~ ariable Changed I
DyriPressureFlowPreStepl] | [ Yariable Guery -
B Macros | Altributes J Filters J Security J Defaults J
B T M g | » o= (=
Froc: |[declalalions] j
S 4
1
'b Cancel | ak I

Figura 16. Creando una variable de usuario

Agreguémoslo al PFD sobre el que estamos trabajando e importemos, en
sendas celdas, las variables LigVolFlow de AImRT y ReactorVolume de
nuestro reactor tubular. En una tercera celda incorporemos el valor de fv, la
fraccion de vacios.

Luego, en una cuarta, efectuemos el cociente
LigVolFlow/((1-fv)*ReactorVolume)

y exportemos el resultado, asignandoselo a la User Variable recién creada.
Ahora estariamos en condiciones de agregar el segundo ajuste pero, debemos
tener en cuenta que estaria anidado con el anterior, con los consiguientes
problemas de convergencia, por lo cual, haremos de otra forma la
determinacién del volumen adecuado para el reactor.

Usaremos la herramienta Databook y graficaremos los valores de LHSV que se
obtienen para distintos volimenes de reactor entre, por ejemplo, 50 a 120 m®,
usando intervalos de 10 m®. En la figura 17 podemos ver los resultados
obtenidos y encontrar que un volumen de reactor de unos 80 m> arroja un valor
de LHSV dentro del rango 0.4 — 0.5 h™. Este volumen convierte un 40% del

etilbenceno ingresado sin efectos apreciables de la reaccion secundaria.
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Figura 17. LHSV vs volumen del reactor

Reactores cinéticos: Reactor Tanque Agitado Continuo

El otro reactor cinético que disponemos en UniSim Design es el Tanque
Agitado Continuo con mezclado perfecto (CSTR), cuyo manejo es enteramente
analogo al del reactor tubular, salvo, obviamente, en lo que refiere a la
definicion de la geometria del equipo.

Como siempre, para fijar ideas, trabajaremos sobre un ejemplo concreto. Se
trata de producir propilenglicol (propano-1,2-diol) por hidratacion de 4 t/h de
éxido de propileno (1,2-epoxipropano), en un reactor tanque agitado de 1,25 m>

de volumen, ocupado en un 80%, de acuerdo a la reaccion

CH,-O-CH-CH3 + H,0 > CH,OH-CHOH-CH;
OP + H20 > PG

La reaccion ocurre en medio acido, para lo cual el agua contiene un 0,1% en
peso de H,SO, vy, para evitar reacciones secundarias, en un gran exceso de
agua (12-20 mol agua/mol OP segun Kirk-Othmer). Las condiciones operativas
industriales son 120-190 °C y hasta 21 bar de presién.

Los reactivos se disponen a 25°C y 130 kPa.

En las condiciones anotadas la cinética de la reaccion es de orden cero
respecto del agua y de orden 1 respecto del OP, r = k Cop, donde el valor de k
viene dado por k = 1.7e13 exp(-7.5e4/RT) [h"], habiendo expresado la energia

de activacion en kd/kgmol y la temperatura en °K.
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Vamos a realizar una serie de estudios de la reaccion utilizando el reactor
tanque agitado, variando las condiciones de temperatura (25 - 175°C) y presion
(130 - 1900 kPa).

Comencemos por definir el caso termodinamico. En razén de los compuestos
involucrados y las condiciones operativas previstas, resulta adecuado
seleccionar un modelo como NRTL para la fase liquida y una ecuacion de
estado como PR para el vapor.

Generemos un nuevo caso en nuestro simulador y seleccionemos NRTL/PR
como FluidPkgs. Ingresemos los compuestos 1,2-Propylene_Oxide, Water, 1,2-
Propylene_Glycol y Sulfuric_Acid. Una vez ingresados los compuestos, en la
ventana del paquete termodinamico, seleccionemos la pestafia Binary Coeffs y
oprimamos el botén Unknowns Only, para predecir los coeficientes de
interaccion binaria que no se encuentran en la base de datos. Se podra ver que
esa prediccion no alcanza al H,SO4, por lo cual se tendra un aviso al
abandonar el ambiente termodinamico.

Por ultimo, abramos la pestaia Reactions y alli ingresemos la estequiometria

de la reaccion, como se muestra en la figura 18.

| E————— 1 Advirtamos que hemos modificado el
P _ orden de reaccion que, por defecto, el
Companent Male 'w't. | Stoich Coeff | Fwd Order Rew Order
12C30x=ide 58,080 -1.000 1.00 0.00 . .
Hao 180051000 000 000 simulador les asignara al agua y al
12-C3diol 76,096 1.000 0,00 0,00
[Fd Comp_ . ,
propilenglicol, colocando un cero en
Balance Error | 0,00000 . .
Rieaction Heat [25 C)| -9.02+04 kl kgmole reemplazo del uno, indicando que la
" Stoichi p | Basis | P ., . .
R — reaccion es irreversible y no depende de

_ . B la concentracion del agua.
Figura 18. Definiendo la reaccion
En la pestafa Basis seleccionemos la
concentracién molar, en kgmol/m®, como la variable que interviene en la

velocidad de reaccion, expresada ésta en kgmol/m>h.
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Como existe la posibilidad de que aparezca una segunda fase liquida (el 6xido

S Kinetic Reaction: Hidrat_OP ] de propileno tiene una relativa
fi | b o solubilidad en  agua) debemos
Base Component | 1.2CED.Hi:!e . . . i
L I T seleccionar CombinedLiquid como fase
Max Temperature | 3000C

s Units | AL donde se lleva a cabo la reaccion.

Rate Units kamale/m3-h ~

En definitiva, el ingreso de informacion

Stoichiometry Basis| Parameters |

Heme R o Red

en esta pestana nos debe quedar como

podemos ver en la figura 19.
Figura 19. Pardmetros para la reaccion Por dltimo, en la solapa Parameters
ingresaremos 1.7e13 como valor de la constante pre exponencial A y
7.5e4 kJ/kgmol como energia de activacion E.

Al volver a la pestafia Reactions del Simulation Basis Manager, no olvidemos
agregar, al caso termodinamico, la reaccion que hemos definido, oprimiendo el
botén Add to FP.

Ya podemos ingresar al ambito de simulacion. Al hacerlo, comencemos por
generar dos corrientes de materia, una con H20 y H2S0O4 (fracciones masicas
0.999 y 0.001, respectivamente) y la otra con 4000 kg/h de 6xido de propileno
puro, ambas corrientes a 25 °C y 130 kPa.

Para eventuales estudio de la relacion entre el caudal molar del H20 con el del
OP, ingresemos una operacién SET y fijemos, inicialmente, el multiplicador en
el factor 15. Aqui hemos despreciado la influencia de acido, pero esto no
resulta demasiado significativo.

Para facilitar los estudios de influencia de la temperatura y presion de reaccion,
antes de incorporar el reactor tanque, agreguemos una bomba y un calentador,
con sus respectivas corrientes de energia y las corrientes de materia
intermedias.

Agreguemos el reactor tanque agitado seleccionandolo desde la paleta de

objetos, usando el icono ﬁ y trasladémoslo al PFD. Hecho esto, al
seleccionar el nuevo equipo, se abrira la ventana Connections en la solapa

Design, como vemos en la figura 20.
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i CSTR-100

Design M arne
Connections
Farameters Inlets Wapour Jutlet
User Variables <¢ Stream »» | b
Motes
g i
Energy [Optional] ety gl Liguid Clutlet
| ] | ¥
1
Fluid Package | Basis-1 N |

o Design | Reactions J Rating J Wiorkshest J [iynamics J

S S [ oo

Figura 20. Conexiones del CSTR

Claramente, el reactor podra tener multiples corrientes de entrada y dos de
salida, una para la fase vapor y otra para la liquida; esto, ademas de una
corriente de energia opcional.

Si no se la agrega, la operacién sera adiabatica. En nuestro caso, la
agregaremos.

En la misma pestana, en la ventana Parameters, podemos ingresar la pérdida
de carga en el equipo (nula, en este caso), el volumen del tanque (1.25 m°) y el
porcentaje de ese valor que se encuentra lleno de liquido (80%). En la figura 21

podemos ver esos ingresos.

& Reactor - Global Rxn Set

Design
Connectians
Parameters [ Single Phaze
Uszer Wariables Dekta P DOO00KFPa Yalume
Mates |‘I 250 m3

Liquid “olume %

20,00 %
- . .
()Heating (%) Cooling Liguid Yolume
L 1,000 m3
Doty |
]
"= Design| Reactions J Rating J ‘whork sheet J Dynamics J
Lnknown Dty [ lgnared

Figura 21. Parametros del CSTR
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Para completar la informacion basica requerida por el equipo, debemos referir
el sistema de reacciones (en este caso unica) que se verifica dentro del reactor.
Para ello, debemos abrir la ventana Details de la solapa Reactions y alli
seleccionar el conjunto Global Rxn Set, el grupo por defecto donde ha quedado
incorporada la reaccion que ingresamos en el caso termodinamico.

Una vez que hayamos agregado todos los equipos y corrientes y efectuado las
conexiones, deberiamos obtener algo similar al PFD de la figura 22.

b "
a-Calent Venteo

Bomba

b

Interm Interm2

MIX-100 Reactor

Ox_Prop &-Somb Productos

Figura 22. Estado intermedio de la simulacion

Alli hemos cambiado alguno de los nombres que el simulador asigna, por
defecto, a equipos y corrientes.

Obviamente, solo el sector inicial se encuentra resuelto ya que aun no hemos
establecido la pérdida de carga en el calentador ni las condiciones de presion y
temperatura a la entrada y salida del reactor. En todos los casos que siguen
vamos a admitir que no se registra caida de presion en Calent y que la
eficiencia de la bomba es el valor por defecto, 75%.

En un primer analisis vamos a considerar que las condiciones de entrada al
reactor son las mismas que las de la salida del mezclador y que el equipo
opera en forma isotérmica. Fijemos la presion y la temperatura de Alim en
130 kPa y 25 °C. Hecho esto, lo unico que resta calcular es el Reactor. Por el
tipo de operacidn elegida, hagamos que la temperatura de los Productos sea
de 25 °C, con lo que tendremos todo el sistema calculado.

Si en el Reactor abrimos la ventana Results de la pestafia Reactions veremos
que se alcanza una conversion del OP del 5.01% y se requiere un enfriamiento
de 3.2 10° kJ/h.
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Veamos qué ocurre si la operacion es adiabatica. Borremos la temperatura
ingresada en Productos y hagamos que el flujo de calor en Enfr sea nulo. La
temperatura de salida del equipo ahora es de 90,42°C y la conversion trepa a
92.11%.

Esta claro que el incremento de temperatura favorece el desarrollo de la
reaccion. Volvamos a una operacion isotérmica pero a 175 °C, un valor dentro
del rango operativo normal. Pero si no modificamos la presién toda la mezcla
reaccionante pasara a la fase vapor, por lo que trabajaremos a, digamos,
1900 kPa. Con esto, no hay fase vapor y la conversion es del 99.91%.

También podriamos haber planteado el problema en modo disefio: ¢Qué
volumen de reactor, con una ocupacién del 80%, se requiere para hidratar 4
ton/h de OP, con 15 mol H20/mol OP, en operacién isotérmica a 175°C y 1900
kPa, para alcanzar una conversion del 99.9% del OP ingresado.

Aqui, simplemente, utilizariamos una operacion Adjust, tomando el volumen del
tanque como variable a manipular para alcanzar un caudal molar de
68.8 kgmol/h de PG.

Bibliografia

- Levenspiel O., “Ingenieria de las Reacciones Quimicas”, Ed. Reverte, 2001.
- UniSim Design Operations Guide.

- UniSim Design Simulation Basis Guide.
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Propuestas de trabajo

1. Para el sistema de reacciones para la produccién de estireno ya analizado:

a) En el caso de reactores no cinéticos:
a1) analice, usando la herramienta Databook, el comportamiento de la
temperatura de salida de la zona de reaccién y el caudal de etilbenceno, al
modificar la relacién molar vapor/hidrocarburos en el rango 6 a 12;
a2) para la relacion molar vapor/hidrocarburos igual a 10, compare la
conversion obtenida en el caso adiabatico con la que se obtiene en un
reactor de equilibrio isotérmico.

b) con el reactor tubular, analice el comportamiento de la conversién versus

volumen del reactor, dentro del rango de valores razonables para la LHSV.

2) Se desea producir difenilo por deshidrogenacion pirolitica del benceno,

segun la reaccion:

2C6H6 < C,,H H,

12710+

Para ello se dispone de un reactor adiabatico tubular, tipo multitubo, con tubos
de 1.5 cm de diametro y 1 m de longitud, ademas de instalaciones como para
poder alimentar a dicho reactor con 6 kgmol/h de benceno vaporizado a 1 atmy
800 °C.

Considerar en el reactor una pérdida de carga total de 10 kPa.

Se conoce que:

- la velocidad de reaccion es: R, = k[p;enC — Poir sz/KJexpresada en gmol/cm®h,
y las presiones en atm.

- k =1.210°exp(-30190/RT) expresada en [gmol/cm® h atm?] y la energia de

activacién en cal/gmol.

- La constante de equilibrio es:
InK =29.0455 —2045.001/T —4.977009 InT +6.1254 10°T

¢ Cual es el volumen del reactor, si se desea una conversion del 30% de

benceno?
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CAPITULO 12

ASOMANDONOS AL OPTIMIZADOR DE UNISIM

Caracteristicas generales

En este capitulo vamos a comenzar a conocer el optimizador del UniSim
Design. Es una herramienta muy potente, capaz de manejar un amplio rango
de variables de decision incluyendo variables binarias. Permite resolver
problemas no lineales restringidos.

Para invocar al Optimizer, se lo hace desde el elemento Simulation de la barra
de menu. Al hacerlo, se abre la ventana de la figura 1 donde el niumero de
solapas que aparecen depende de la seleccion realizada en el grupo Data
Model de la solapa Configuration que es comun a todas las opciones. Las otras
solapas que aparecen en la figura, Variables, Functions, Parameters y Monitor,

corresponden a la opcién Original, que es la que el simulador toma por defecto.

- optimizer, E@@

Optimizer Configuration
D ata Model
(= Original
(O Optimization
() DataRecon
() Selection Optimization

i Configuration | Variables J Functiong J Parameters JMomtor ]

Dokt | [ Spressheat. |

Figura 1. Ventana inicial del optimizador

En el grupo Data Model hay cuatro botones de opcion que permiten elegir el

conjunto de métodos de optimizacion posibles de usar:
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e Original: aqui se encuentran disponibles los siguientes métodos:
1) BOX: una variante del método Complex de Box
2) SQP: Programacion Cuadratica Sucesiva
3) Mixed: una combinaciéon de BOX y SQP, que es la opcidn por defecto
4) Fletcher Reeves
5) Quasi-Newton.
Estos dos ultimos métodos no permiten el tratamiento de problemas
restringidos.

e Optimization: es una versibn de Programacion Cuadratica Sucesiva
desarrollada por Honeywell.

e DataRecon: permite el tratamiento de datos experimentales, por ejemplo,
ajuste de parametros de modelos generales para un caso particular.

e Selection Optimization: comprende dos algoritmos de Programacion No
Lineal Entera, Branch and Bound y Stochastic (utizando el método Simulated
Annealing). En ambos casos se complementa la busqueda del éptimo con la
version Honeywell de Programacion Cuadratica Sucesiva.

Ademas de la solapa de configuracion, los distintos conjuntos comparten los

tres botones que podemos ver en la parte inferior de la figura 1:

e Delete: elimina el Optimizador que se ha agregado;

e Spreadsheet: permite acceder a una planilla asociada al optimizador;

e Start: inicia o detiene los calculos del optimizador una vez que, previamente,

hemos definido el problema.

Caso propuesto

Como siempre, vamos a abordar el
E-3
tema a través de un problema cuyo
esquema de proceso se muestra en

la figura 2. Alli, la corriente 1, 150 E-1

kgmol/h de tolueno puro a 280 kPa, E-2
se enfria de 90°C a 30°C vy la

Figura 2. Caso propuesto
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corriente 2, 100 kgmol/h de benceno puro a 320 kPa, se calienta desde 40 °C a

95 °C. Hay un aprovechamiento energético en el equipo E-1 y luego se realizan

los ajustes finales mediante el uso de calefaccion y enfriamiento auxiliar.

En E-1 consideraremos que el toleno circula por tubos y el benceno por

camisa.

En todos los equipos adoptaremos una pérdida de carga de 70 kPa y en el

intercambiador, consideraremos 10 segmentos para el calculo del producto del

coeficiente global de transferencia y el area. Adoptaremos un valor de

830 kJ/h m?°C para el coeficiente global de transferencia.

Nos proponemos encontrar las condiciones operativas que minimizan el costo

total anual, considerando como tal los gastos en servicios y la amortizacion del

equipo E-1 ya que los equipos auxiliares son existentes. Para ello, vamos a

considerar que:

e lainversion del intercambiador puede determinarse como: 2900 A%%°

e el periodo de amortizacion sera de 5 afios.

¢ el costo de agua de enfriamiento lo tomaremos igual a 8.95 10-7 USD/ kJ

¢ el costo del calefaccionante sera de 3.9 10-6 USD/kJ.

Toda optimizacion utilizando un simulador comienza por estructurar un caso

base, otorgandole valores razonables a las variables de decision y, si las

hubiera, a las supuestas. Estos valores, luego, seran modificados por el

algoritmo de optimizacion.

Comencemos, entonces, a trabajar en esa construccion.

Para la definicion del caso

Feed_Benc termodinamico  utilizaremos la
1 ecuacion de estado Peng-

Robinson.

En la explicacibn que sigue,

haremos referencia al diagrama de

proceso de la figura 3.

Si bien la estructuracion del caso

Figura 3. Caso base sin resolver base es sencilla, es importante que

antes de hacerlo analicemos sus grados de libertad. Si tuviésemos
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especificadas las entradas de las dos corrientes, y ademas, se conocieran el
area del intercambiador E-1, los calores Qf y Qc y las pérdidas de carga de los
equipos, las salidas podrian calcularse. Como en este caso, no estan
especificados ni el area ni los calores, pero si, las dos temperaturas de salida
de las corrientes, el sistema nos queda con un grado de libertad. Agotémoslo
dando, por ejemplo, el valor 80 °C a la temperatura de la corriente de benceno
que sale de E-1, con lo cual el simulador calcula el caso base.

Si bien es posible que la optimizacion parta de un caso base no factible,
siempre es conveniente que en el punto de partida elegido se cumplan todas
las restricciones, lo que ocurre al proponer 80 °C para agotar el grado de
libertad.

Uso del optimizador

En este momento estamos en

Optimizer Parameters

condiciones de invocar al optimizador. | |Ssheme _ LIEHER
M awimum Function Evaluations 00

Al hacerlo, como ya dijimos, se abrira  [Toeance [ 1 000=05
| t d | fi 1 Ili b awirnLimn [herations a0
a venitana e la igura y all b aximum Change/|teration [0, 3000
. ., - Shift & 1,000e-04
dejaremos la opcioén Original en el |o .0 1 D00e0d

grupo Data Model de Ila solapa

Configuration. Figura 4. Solapa Paremeters

En la solapa Parameters, como vemos en la figura 4, podemos elegir el método

de optimizacion y definir los parametros asociados:

e Scheme: es una lista desplegable que permite seleccionar los métodos ya
citados, siendo Mixed la opcion por defecto.

e Maximum Function Evaluation: permite fijar el maximo numero de
evaluaciones de la funcién. En cada iteracion, el flowsheet se resuelve varias
veces dependiendo de distintos factores como el método y el numero de
variables de decision.

e Tolerance: UniSim Design calcula el cambio de la funcion y de las variables
de decision normalizadas entre una iteracion y otra. Si dichos cambios

superan el valor de este parametro, el proceso de calculo continua.

-220 -



e Maximum lteration: permite fijar el maximo numero de iteraciones antes de
que el célculo se detenga.

e Maximum Change/lteration: corresponde al valor maximo de cambio relativo
en las variables de decision por iteracion. Por ejemplo, consideremos que se
acepta para este parametro el valor por defecto, 0.3. Si se tiene un flujo
molar como variable de disefio con un rango entre 0 y 200 kgmol/h, el
maximo cambio en una iteracion sera: 200*0.3 = 60 kgmol/h.

e ShiftA y ShiftB: las derivadas de la funcion objetivo y/o de las restricciones
con respecto a las variables de disefio, cuando son requeridas, se calculan
usando diferenciacion numérica. La perturbacién sobre cada variable se
calcula de acuerdo a la relacion siguiente:

Axn = ShiftA * x, + ShiftB

donde:

Xn. variable perturbada normalizada. La normalizacion de las variables de

decisidn se hace de acuerdo a la expresion: x, = (x — x, )/(xSup - xinf)

AXn: perturbacion de la variable normalizada.
Las derivadas se calculan usando: dy/éx = (y, —y,)/AX,
donde:
y»: valor de la variable afectada correspondiente a la modificacion x, + Axp.
y1: valor de la variable afectada correspondiente a xx.
En general, no suele ser necesario cambiar los valores por defecto de ShiftA y
ShiftB.
Para determinar las derivadas, el simulador debe resolver el caso varias veces
en cada iteracion; ademas del caso base, hay un calculo extra por cada
variable de decisién. Si, por ejemplo, tenemos dos variables de decision, hay
tres evaluaciones de las funciones (objetivo y restricciones) por iteracion.
En la solapa Variables vamos a poder definir las variables de decisidén y sus
limites. Inicialmente tiene el aspecto de la figura 5, donde s6lo esta activo el

boton Add, con el cual podremos comenzar a ingresar la informacion.
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El resto de los botones se RIEES

Adjusted [Frimary) Yariables

aCtiVa n d es p u éS q u e h aya mos Object * ariable Description Laow Bound Current Valug High Baund ResetValue Enabled |

ingresado alguna informacion.
El boton Edit nos permite
sustituir una variable por otra y

el boton Delete, borrarla.

También podemos guardar, .

Configuration Valiahles‘ Functions J Parameters JMomtor

[ oekte | [Cspeathes. |

con Save Current, el valor

actual de una variable y luego Figura 5. Solapa Variables
restituirlo con Reset Current,

por ejemplo, para reiniciar, desde el mismo punto, una optimizacion del sistema
modificado.

Para resolver nuestro caso base, hemos elegido como variable de decision a la
temperatura de la corriente Benc_i. Ahora debemos indicarle nuestra eleccion
al optimizador. Al oprimir el botén Add, se abre una ventana en la cual se

encuentra una lista de objetos y las variables vinculadas al mismo, como

vemos en la figura 6.

hdd ¥ariable to Optimizer

Flowsheet Object “ariable
Case [Main] e | Carnp Malar Flow A
Feed_Benc Comp Malz Frac
Feed_Tol Comp Yolume Flow : :
[nls3 Comp Yolume Frac Object Filter
af Cost Factor @ Al
Sal_Benc Feed Mozzle Elevation O st
Sal_ Tal Flow (mass/mole/lig/ideal lig) ac o
- Tal_i M ass Flow O UritOps
Navigator Scope Optimizers preadsheet tolar Enthalpy () Logicals
() Flowsheet 1 Molar Flow C ColumnDps
oOc E-2 Pressure ' (Bus
o BaS? E-3 Product Hozzle Elevation
azlg FeedeBlock_Feed Benc Std |deal Lig Yol Flaw
) Utility FeedeBlock_Feed Tol Std Lig Yol Flow Spec
ProductBlock_Sal Benc - -
ProductBlock_Sal Tal UserVariables “ariable Filter:
Wapour Fraction " Adiustable v
“ariable Description: Temperature

Figura 6. Incorporando una variable de decisién

Alli deberemos seleccionar Benc_i dentro de los objetos y Temperature como
variable, tras lo cual, luego de oprimir OK, volvemos a la solapa Variables.

Podemos ver que UniSim introdujo, arbitrariamente, limites para la temperatura
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de Benc_i. En general, nosotros dispondremos de mejor informacion y
deberemos volcarla, reemplazando los valores asignados.

En este caso, podriamos definir el limite inferior en 40.5 °C y el superior en
89.5°C. Cuando ingresemos estos valores, obviamente, debemos estar
seguros de que el optimo se encuentre dentro del rango elegido. Si a esto le
sumamos la conveniencia de partir de un caso base factible, nos estaremos
asegurando que el optimizador obtendra una solucion.

También podriamos haber tomado como variable de decision a la temperatura
de la corriente Tol_i. Los extremos obvios serian, ahora, los mismos que antes

pero, si lo hiciésemos, veriamos que

se produce un cruce de temperatura. - -
=0 ',/"‘ /B?EESHE
H — B SISk
Al analizar la curva temperatura | ;3 == {E/a/ -
= ys0
versus flujo cal6rico en E-1, se | & sl E/”f
=
. . = L]
advierte, como vemos en la figura 7, g =0 L=
. o ean
que la temperatura en Benc i es g 5o — -
. - —
mas restrictiva que la i
i-SE/u
correspondiente en Tol . g
-_ oo an an a0 =0 imo 130 1400 1edn =L
Recordemos que para acceder a esa HeatFlow (kW)
curva, debemos hacer uso de la Figura7. Tvs Q en E-1

opcién Plots de la solapa Performance del intercambiador.

Funcion objetivo y restricciones

Una vez que hemos definido las variables de decisidon de nuestro problema,
debemos hacer lo propio con la funcién objetivo que hemos adoptado y las
restricciones a las que estan sujetas las variables del sistema.

Esta informacién, en forma indirecta, la ingresaremos en la solapa Functions
del optimizador. Como podemos ver en la figura 8 hay dos sectores claramente
diferenciados, uno, para la funcion objetivo, y otro, para las restricciones.

En ambos casos se hace referencia a celdas de una planilla propia del
optimizador, a la que aun no hemos ingresado, y a la que se accede mediante

el boton Spreadsheet. En esa planilla construiremos las relaciones que definen
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 Optimizer o tanto a la funcion objetivo como a

ot cada una de las restricciones, si

Cument Value | <empty> | () Maximize

Constraint Functions

MNum__ LHS Cell | Cument¥alue Cond  RHS Cell | Current Value Penalty Yalus: Add IaS h u b i e ra - Pa ra eStaS l:l |ti m as

podemos ver que se desglosan

en dos términos (LHS a la
izquierda y RHS a la derecha)
separados por el operador Cond.

Configuation_] Vatiables  Functions | Parameters | Monitar
Decle | [ SpreatShect. | Oprimiendo el botén por primera
Figura 8. Solapa Functions vez no solo accederemos al

objeto OptimizerSpreadsheet sino que, ademas, éste se incorporara en el PFD.
En ese objeto existen varias solapas, de las cuales vamos a usar,
fundamentalmente, Spreadsheet y, en menor medida, Parameters. El resto de
ellas carece de interés en este momento.

El ingreso de la informacion lo

haremos deSde Ia Solapa Current Cell

Al Wariable: Angles in: b

Spreadsheet. Al elegirla se

abre una planilla como la de la

figura 9 con 10 filas y 4

columnas, valores que pueden

modificarse, como veremos

Mot

¥

o Connections JParameters JFormuIas Spreadsheet | Calculation Order
Vamos a utilizar las dos [

A |00 | e L =

mas adelante.

Function Help... ] [ Spreadsheet Only... ] [Jlgnored

primeras - columnas  para |a Figura 9. Solapa Spreadsheet

definicion de la  funcion

objetivo, la columna A con los rotulos y la B para los valores. Luego
asignaremos un segundo sector para las restricciones.

La funcién objetivo que hemos adoptado requiere que conozcamos el valor del
area del intercambiador E-1, la cantidad de energia removida por la corriente
Qf y la entregada por Qc.

Esos valores los vamos a colocar en las tres primeras celdas de la columna B,

importandolos desde el flowsheet.
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Para poder determinar el valor del area de E-1 nos falta ingresar informacion.
Debemos conocer el valor del coeficiente global de transferencia, que lo
ingresaremos en la celda B4. En la celda B5, pondremos la férmula que nos
permite calcular el area en cuestion.

No olvidemos que, a diferencia de la planilla convencional, debemos escribir las
direcciones explicitamente ya que el mouse no permite seleccionarlas.

Al calcular el area, el simulador le dara las mismas unidades del coeficiente
UA, ya que al valor de U no le definimos ninguna. Asignemos al contenido de la
celda B5 el tipo Area, con lo cual apareceré la unidad m2 junto al resultado.
Continuemos con los costos unitarios anuales de los servicios e ingresemos en
las celdas B6 y B7 el del calefaccionante y el de enfriamiento, respectivamente.
En la celda B8 escribamos la férmula =(B1*B7+B2*B6)*8000, para calcular el
costo operativo anual.

Nos resta aun, el calculo de la amortizacion de E-1. Una de las formas de
hacerlo es ingresando en la celda B9 la formula =580*B5”0.65.

Finalmente determinemos el costo total anual, nuestra funcion objetivo, en la
celda B10. Con el ingreso realizado hasta ahora, la planilla se vera como la de
la figura 10, donde se han agregado, en algunas celdas de la columna C,

rétulos para definir unidades.

Current Cell
Al0 W ariable:
A B E D

1 f 8.9652+005 kJ/h

2 R[] 2112e+005 kl/h

3 L& E-1 2.9842+004 kJ/C-h

4 ] 8300

3 Area 35,95 m2

5 Costo Calefaccion 3.900e-006 $kd

7 Cozto Enfriamisnta 2 950e-007 3k

a Cogto Oper. Total 1.307e+004 $/afio

] Amortizacioh 5352 $4afin

10 (] 1.896e+004

< g
T Connections J Farameters J Faormulaz  Spreadsheet | Calculation Order J J J r

[ Function Help... ] [ Spreadshest Only... ] [lgnared

Figura 10. Definicion de la funcion objetivo
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Finalmente usemos algunas celdas para ingresar la informacion que nos
permita definir las restricciones. Antes de ello, generemos un lugar suficiente
como para hacerlo, ya que, como dijimos antes, la planilla tiene, por defecto, 4
columnas y 10 filas. Modifiquemos a seis el numero de columnas desde la
solapa Parameters.

Luego, para construir las restricciones, usemos las dos columnas adicionales
que hemos generado.

Solo consideraremos la condicion que la temperatura de la corriente Tol i no
debe ser inferior a 40.5 C, un valor levemente por encima de la de entrada de

benceno, Tempro_i > 40.5 C.

E F
Recordemos que para el simulador, toda restriccion esta = Restriccicn

Lo L. ) Temp Tol i E292C
constituida por dos términos y cada uno de ellos, ubicado limite 40.50

en una celda diferente. Importemos, en F2, la variable Figura 11. Restriccion
Temperatura del objeto Tol_i y coloquemos el valor 40.5 en F3. Completemos
la planilla con los rétulos como se ve en la figura 11.

Ahora si, cerremos la planilla y vayamos a la solapa Functions del objeto
Optimizer. Aqui le indicaremos al optimizador que, en la celda B10 de
Spreadsheet de OptimizerSpreadsheet esta ubicado el valor de la funcién
objetivo y que el tipo de 6ptimo sera un minimo.

La restriccion la ingresaremos oprimiendo el botén Add. Luego, de las listas
desplegables de las columnas LHS Cell y RHS Cell, elijamos las celdas F2 y
F3, respectivamente y en la columna Cond, seleccionemos el operador >.

Por ultimo, debemos encontrar la solucién 6ptima. Para ello, oprimamos el
boton Start, ubicado en el extremo inferior derecho del objeto Optimizer. La
temperatura buscada es cercana a 84 °C, resultando un costo total anual de
alrededor de 18400 USD/aro.

Si nos interesase conocer la evolucion de la busqueda desde el caso base
hasta el Optimo, lo podemos hacer revisando la solapa Monitor, donde se
muestran los resultados de las iteraciones. Alli aparecen los valores de la
funcién objetivo, de las variables de decision y el de las variables flojas de las

restricciones (diferencia entre el valor que tiene la variable y el valor limite). Los
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valores de las variables flojas son positivos si las restricciones se cumplen y
negativos en caso contrario.
Cada paso que aparece en la planilla del monitor implica que se producen

mejoras en el valor de la funcién objetivo.

Bibliografia

- Edgar T.F. y Himmelblau D.M.; "Optimization of Chemical Processes";
McGraw Hill, 1988.

- UniSim Design Operations Guide
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Propuesta de trabajo

En el proceso de la figura se debe acondicionar la corriente S7 de manera que

se garantice que su punto de rocio sea -15°C a 6000 kPa.

La alimentacion ingresa a 25°C y 6200 kPa, con
un flujo molar de 1000 kgmol y las fracciones
molares que se detallan en la tabla adjunta.

Las corrientes S2 y S5 ingresan a otro sector del
proceso.

Considere nulas las pérdidas de carga de los
separadores.

Encuentre las condiciones operativas que
maximizan el beneficio, teniendo en cuenta la
amortizacion del intercambiador, el costo del

enfriamiento y las ventas de la corriente de gas

Compuesto | Fraccion Molar
N, 0.03
SH, 0.05
CO; 0.10

Metano 0.65

Etano 0.03
Propano 0.06
i-Butano 0.02
n_Butano 0.02
i-Pentano 0.02
n-Pentano 0.01
n-Hexano 0.01

S7, admitiendo que el enfriador y los separadores estan amortizados.

Resuelva en forma grafica y usando el optimizador.
Otros Datos:

- Pérdida de carga del enfriador: 35 kPa

- Pérdidas de carga del intercambiador: 35 kPa (tubos) y 5 kPa (carcaza)

- Coeficiente global de transferencia: 830 kJ/h m? °C

- Poder calorifico gas: 10.82 kWh/m®
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Datos economicos:
- Periodo de amortizacion:5 afios
- Periodo de operacion: 8000 horas
Estime el costo del Intercambiador (1) de acuerdo a las expresiones:
log C1 = 3.4338 + 0.1445 log(A) + 0.1079 (log(A))? ; | =3.4Cq4
- Costo del agua: 8.95e-007 $/kJ
- Precio de venta Gas: 0.012 $/kWh

Ayuda: Para determinar el Pto de rocio de la corriente a las condiciones
deseadas se puede proceder de la siguiente forma: 1) generar una nueva
corriente, 2) a través de una operacién BALANCE copiar la composicion de la
corriente S7, 3) establecer sobre la nueva corriente las condiciones para
determinar la temperatura de rocio. Luego debe ajustarse alguna variable para

que la temperatura en la variable generada sea -15°C.
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ANEXO

PROPUESTAS DE ANALISIS DE UN PROCESO VISTO COMO SISTEMA

INTERACTUANTE

1. Produccion de Ciclohexano

La produccion de ciclohexano se hace a través de la hidrogenacion catalitica
de benceno.

La mezcla reactiva ingresa al reactor en fase vapor y se pone en contacto con
un catalizador de Niquel/Silicio. La reaccién es exotérmica, segun la

estequiometria:
CiHg +3H, > C,H,,

Como corrientes de alimentacion fresca se dispone una de benceno puro y
otra, una mezcla de hidrégeno (97,5%) y metano (2,5%), ambas a 50 °C y 35
bar.

El reactor opera en forma isotérmica a alta presion y a una temperatura
moderada y en él se logra la conversion de la casi totalidad del benceno
ingresante. La corriente que sale del reactor precalienta la alimentacion. Esta
ultima se termina de calentar, antes de ingresar al reactor, con parte del calor
generado en el mismo.

La corriente de productos pasa a un tanque de separacion liquido-vapor, previo
enfriamiento. La fase vapor, conteniendo el hidrégeno no reaccionado, es
reciclada a la alimentacion del reactor. Para evitar la acumulacion de metano
se realiza una purga.

La fase liquida del tanque de separacién se alimenta a una columna de
destilacién a fin de separar los componentes mas livianos que el ciclohexano.

En la simulacidon no se considerara esta columna.
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En la simulacion utilice la siguiente informacion

Columna D100:

- Caudal de ciclohexano a la salida: 115 kgmol/h.

- Recuperacion del ciclohexano ingresante: 95%

Datos en el Reactor:

- Conversion del benceno: 99.9%

- Relacién H2 / benceno a la entrada: 12/1

- Pérdida de carga en el reactor: 1 bar

- Temperatura de operacion: 225 °C

Compresor:

- Eficiencia adiabatica: 0.75

Datos en equipos de intercambio

- Pérdida de carga: 0.2 bar

- Aproximacion minima 5 °C (Cuando sea necesario para la construccion del
caso base)

Datos en el separador T100

- Temperatura operacion 50°C
2. Produccién de Oxido de Etileno

Una de las vias para la produccion de é6xido de etileno es la oxidacion del

etileno sobre un catalizador de plata y ocurre isotérmicamente a 240 °C.
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Las reacciones que se llevan a cabo son:

1) C,H, +0.50, - C,H,0
2)C,H, +30, - 2CO, + 2H,0

El proceso puede describirse de la siguiente manera:

a)
b)

c)

Se desean producir 350 kgmol/h de éxido de etileno.

Al sistema ingresan dos corrientes, una de etileno a -6.3°C y 4 bar y la otra
de aire, que después de un proceso de acondicionamiento, se dispone a
195°C y 4 bar. Para el aire se considerara una composicion de 21% molar
de Oz y 79 % molar de N,.

Ambas corrientes se mezclan con una de reciclo y luego son precalentadas
a 240 °C antes del ingreso al reactor de oxidacién. A la entrada del mismo
se debera asegurar que la relacion molar entre O, y etileno sea 6:1. La
pérdida de carga del reactor se tomara igual a 0.70 bar.

En la primera reaccién, se convierte el 35% del etileno, mientras que en la
segunda, sélo el 1.5%.

La corriente de salida del reactor es enfriada hasta 45°C.

La corriente enfriada ingresa a una columna lavadora. El agua se dispone a
25°C y a la presiéon de la entrada a la torre lavadora. Su flujo molar debe
ser un 15% superior al de la corriente de salida del reactor. Simularla
usando un Component Splitter (CS) donde, por fondo, sale el 93% del
oxido de etileno y el 99.7% del agua y por tope todo el resto. Considerar
que la salida por tope tiene una pérdida de carga de 0,15 bar y ambas
salidas tienen la temperatura que resulta del balance entalpico,
considerando un funcionamiento adiabatico para la torre.

La corriente que abandona el CS por el tope es dividida en dos, una
constituye la purga, y la otra es la corriente de reciclo que se comprime
hasta la presion de entrada al proceso. Considerar un factor de division de
0.5.

La corriente de salida liquida del CS pasa a través de una valvula e ingresa
a una columna de destilacion a 45°C. La presion de tope de la columna es
de 2 bar. En la misma se recupera, por tope, el 99% del 6xido de etileno y

por fondo, 99.9% del agua. La simulacion de esta columna se hara en dos
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etapas. En la primera, se la simulara con un CS y con este se cerrara el
reciclo. Una vez que se disponga del valor definitivo de caudal de

alimentacion a la columna, se la simulara en forma rigurosa.

Aclaraciones y sugerencias:

a) Usen como paquete termodinamico NRTL y una ecuacion de estado para la
fase vapor. Otros paquetes pueden ocasionar problemas en el uso del Short
Cuty la columna.

b) Se recomienda definir una variable de usuario para la relaciéon O»/etileno en
la corriente de entrada al reactor.

c) Adoptar una pérdida de carga de 0.30 bar para los equipos de transferencia
de calor.

d) En el eventual uso de las operaciones Adjust o Recycle, modifiquen
adecuadamente los parametros a fin de facilitar la convergencia.

e) Puede resultar util el uso de la operacién CS para determinar las fracciones

molares que deben ingresarse en el Short Cut.
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INDICE TEMATICO

Adjust, 15, 82, 148, 208
Analisis de ciclos
conjunto de corte, 109
matriz de ciclos y arcos, 106
Attach Mode, 14
Balance, 123, 154
Bomba, 93
Break Connection, 99
Calculo activo / detenido, 18, 177
Calentador, 122
Caracterizacion de crudo, 60
Columna de destilacion
condensador total / parcial, 172, 179
corrientes internas, 179
definicién del tipo de condensador /
medio refrigerante, 161
especificaciones, 174
estimacion de la presién de tope, 161
método FUG, 162
método riguroso, 166
reboiler, 166, 181
sistema experto, 170
Component Splitter, ver separador de
compuestos
Compresor, 151
Compuesto hipotético, 54
Corriente de energia, 15
Corriente de materia, 12
Databook, 30
Definicién caso termodinamico, 8
Divisor, 133
Enfriador, 122
Envolvente de fases, 83
Equilibrio liquido-vapor, 34
Evaporador, 93, 96
Expander, ver turbina
Horno, 134
Ingreso a Ambientes
caracterizacién de crudos (Oil Env.), 64
simulacion (Simulation Env.), 10
termodinamico (Basis Env.), 11
Intercambiador de calor
calculo de UA, 126
calculo del area, 138, 181, 225
configuracioén, 128
especificaciones, 127
grados de libertad, 125
modelos disponibles, 130
Mezclador, 133
Optimizador
funcién objetivo / restricciones, 223

-234 -

ingreso de variables, 221
métodos disponibles, 218
parametros, 220
Spreadsheet, 224
Paleta de objetos, 12
PFD, 11
Preferencias, 5
Reaccién
catalitica heterogénea, 193
cinética, 193, 204
conjunto de reacciones, 198
de conversion, 192, 199
de equilibrio, 193, 194
homogénea reversible (Simple Rate), 194
Reactor
de conversion, 187, 200
de equilibrio, 187, 200
de Gibbs, 187
de rendimiento (Yield Shift Reactor), 188
tanque agitado continuo (CSTR), 188,
210
tubular (Plug Flow Reactor), 188, 203
Recycle, 99
cotas internas, 100
métodos, 101
Reportes, 27
Segmento de caferia
accesorios, 144, 149
ingreso de informacion, 144
modelos disponibles, 149
variacion de presion admisible, 145
Seleccidén del paquete termodinamico, 40
Separador (tanque flash)
grados de libertad, 75
ingreso de informacion (Separator), 79
tipos disponibles, 79
Separador de compuestos, 183
Set, 190
Short Cut, 162
Spreadsheet, 135
Stream-cutter, 156
Summary, 11
Tablas, 28
Turbina, 151
Utility
Boiling Point Curves, 87
Envelope, 85
Property Table, 87
Variable de usuario, 208
Workbook, 11, 22
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PROPOSAL SUMMARY

Honeywell Process Solutions is pleased to submit this UniSim™ Design Suite Software
License and Support Agreement proposal to Universidad Nacional de La Plata for the
UniSim™ Design Suite software.

UniSim™ Design Suite products are powerful process design and simulation tools. By
using UniSim Design Suite tools, your students will better understand the principles they
learn in class. Among many things, they can experiment with the column simulation to
see how changes in operating conditions impact the product rate and quality, or even
environmental issues; learn phase behavior of a specific system governed by
thermodynamic principles; find out whether an existing heat exchanger can meet
specific process requirements; predict hydrate formation conditions which might be well
above the water freezing temperature; etc.

Through this program, Honeywell is looking for

e Opportunities for coordinating training courses if needed;

e Rapid expansion of the UniSim Design user base;

e Close connection to a pool of talents - next generation of the chemical engineers,
trained with UniSim Design tools;

¢ Increased market awareness;

e Acknowledgement in research publications, and

e Potential university partners for model development and possible
commercialization of university research achievements.

More information regarding the UniSim Design Suite can be found at UniSim Design
from Honeywell.

Honeywell Process Solutions Universidad Nacional de La Plata
Academic Proposal UniSim Design



ACADEMIC PROGRAM OVERVIEW

The standard academic program offered by Honeywell for the UniSim Design Suite
includes the following products:

UniSim Design — the flagship product for steady-state applications;
UniSim Design Dynamic option — proven technologies for dynamic applications;
UniSim ThermoWorkbench — for in-depth thermodynamic study;
UniSim Heat Exchanger programs — for design and simulation of heat transfer
equipment:
o UniSim Shell-Tube Exchanger Modeler
UniSim Crossflow Exchanger Modeler
UniSim Plate-Fin Exchanger Modeler
UniSim Fired Process Heater Modeler
UniSim Plate Exchanger Modeler
UniSim FeedWater Heater Modeler
o UniSim Process Pipeline Modeler

o O O O O

The program includes a 100 user network based license for the products listed above.
To coordinate with the standard academic calendar, the expiry of the license will be July
31 of the year after the last date of signature below, provided that the license shall
automatically renew for additional one (1) year periods thereafter unless a party
provides written notice of termination to the other party at least thirty (30) days prior to
the end of any such period.

Additionally, up to 2 standalone licenses can issued as part of the program as well.
These licenses are intended primarily for use by professors/instructors with computers
with no access to the network.

This program is offered at no cost to registered academic institutions to enable and
encourage them to educate their students on the usage of UniSim Design Suite tools.

To indicate acceptance of the terms of this proposal, including acceptance of the End
User License Agreement attached to this proposal, please sign below.

Universidad Nacional de La Plata Honeywell Process Solutions

: : (l? s /744(( Signed: ’;6/
Signed: / ync e
Name: '\._;L//H//"(.%A a S:GLV’A Dot Name:_Dario Pohl
Title:  Directer Aree Deplal I Qs Title: LAR-Academic Program Leader
Date: A L

A4 — Oct - 2009 Date: October 15, 2009
Honeywell Process Solutions Universidad Nacional de La Plata
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HONEYWELL END USER LICENSE AGREEMENT

This End User License Agreement (“Agreement”) is a legal contract between Honeywell International Inc., acting through its
Honeywell Process Solutions business, having an office at 2500 West Union Hills Drive, Phoenix, AZ 85027-5139 (“Honeywell”),
and Licensee. The right to use the Licensed Software is granted only on the condition that Licensee agrees to the following terms.

1. DEFINITIONS.

1.1 “Authorized User” means an individual Licensee employee or independent contractor authorized by Licensee to access and
use the Software provided by Honeywell, subject to the terms of this Agreement.

1.2 “Confidential Information” means: (i) the Licensed Software; (i) the technology, ideas, know how, documentation,
processes, algorithms and trade secrets embodied in the Licensed Software; (iii) any software keys related to the Software; and (iv)
any other information, whether disclosed orally or in written or magnetic media, that is identified (if oral) or marked (if written) as
“confidential,” “proprietary” or with a similar designation at the time of such disclosure. Confidential Information shall not include any
information that is: (a) published or otherwise available to the public other than by breach of this Agreement by Licensee; (b)
rightfully received by Licensee from a third party without confidential limitations; (c) independently developed by Licensee as
evidenced by appropriate records; or (d) known to Licensee prior to its first receipt of same from Honeywell as evidenced by
appropriate records. If any Confidential Information must be disclosed to any third party by reason of legal, accounting or regulatory
requirements beyond the reasonable control of Licensee, Licensee shall promptly notify Honeywell of the order or request and
permit Honeywell (at its own expense) to seek an appropriate protective order.

1.3 “Documentation” shall mean Honeywell's published user documentation for the Licensed Software, which may be
in the form of user manuals and/or other related documentation, in written or electronic object code form.

1.4 “Intellectual Property Rights” means all copyrights, trademarks, trade secrets, patents, mask works and other
intellectual property rights recognized in any jurisdiction worldwide, including all applications and registrations with respect thereto.

15 “Licensee’ means the entity that purchased the license to the Licensed Software solely for use of the Licensed
Software at the Licensed Site.

1.6 “Licensed Processor” means a Honeywell-approved processor (which may be a control system or product, a
computer, or a specific number of computing devices in a network environment), which processor is owned, leased, or otherwise
controlled by Licensee and on which Licensee is authorized to install and use the Software pursuant to the terms and conditions of
this Agreement.

1.7 “Licensed Site” means the specific address of Licensee's facility where the Licensed Processor is located, as
specified in Licensee’s Purchase Order.

1.8 “Licensed Software” means the Object Code of the Software identified in Licensee’s Purchase Order and/or for
which Licensee has purchased a license under this Agreement, including all updates, revisions, modifications, or changes thereto to
the extent licensed by Licensee under this Agreement, and all full or partial copies thereof.

19 “Licensed Use” means use of the Object Code form only of Licensed Software by the Authorized Users for the
particular purpose as described in the Purchase Order.

1.10 “Object Code” means computer programming code in a form not readily perceivable by humans and suitable for
machine execution without the intervening steps of interpretation or compilation.

1.11 “Purchase Order” means an order form submitted by Licensee to obtain rights to use Licensed Software under this
Agreement. A Purchase Order may include a purchase order, a work order or other written agreement or contract entered into by
Licensee and accepted in writing by Honeywell.

1.12 “Software” means computer programming code, in Object Code and/or Source Code, and Documentation, in
written or electronic form, including updates (if any), and all modifications thereto and full or partial copies thereof. For the
avoidance of doubt, Software may include Licensed Software and Unlicensed Software.

1.13 “Source Code” means computer programming code in human readable form that is not suitable for machine
execution without the intervening steps of interpretation or compilation.

1.14 “Unlicensed Software” means Software that may be included on electronic storage media containing the Licensed
Software provided by Honeywell that Licensee is not authorized to access or use under this Agreement.

2 LICENSE GRANT. Subject to Licensee’s compliance with the terms and conditions of this Agreement and payment of any
applicable fees, Honeywell hereby grants to Licensee and Licensee accepts a restricted, personal, non-transferable, non-exclusive,
internal-use only license, without the right to sublicense, to: (i) use Licensed Software, solely for Licensee’s internal purposes in
accordance with the Licensed Use, on Licensed Processor(s), at the Licensed Site; and (i) make up to two (2) copies (or the
number of copies allowed under applicable law) of the Licensed Software in non-printed, machine-readable form, to be used solely
for archival or backup purposes (“Archival Copies”). Licensee shall include all copyright and trade secret notices and serial numbers
on the Archival Copies, which shall be owned solely by Honeywell or its third-party suppliers.
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3. RESTRICTIONS.

3.1 General. Except as expressly permitted by this Agreement, Licensee may not: (i) modify the Licensed Software; or
(i) translate, reverse engineer, decompile, disassemble (except to the extent applicable laws specifically prohibit such restriction) or
attempt to derive the Source Code of Software provided to Licensee in Object Code, or create derivative works of the Licensed
Software or let any third party do any of the foregoing; or (iii) reproduce the Licensed Software other than as specified above; or (iv)
sublicense, rent, lease, loan, timeshare, use in the operation of a service bureau, sell, distribute, disclose, publish, assign or transfer
any rights, grant a security interest in, transfer possession of the Licensed Software or electronically transfer the Licensed Software
from one computer to another over a network other than Licensee’s internal network as permitted under this Agreement; or (v) use
the Software, or allow the Software to be used to, process the data of any other party except Licensee; or (vi) perform, publish or
release to any third parties any benchmarks or other comparisons regarding the Software; (vii) alter or remove any of Honeywell’s or
its licensors’ copyright or proprietary rights notices or legends appearing on or in the Licensed Software. Licensee shall reproduce
such notices on any copies of the Licensed Software Licensee is permitted to make. Licensee is responsible for informing all
Authorized Users of the restrictions set forth in this Agreement with respect to use of the Licensed Software.

32 Keys and Access. Honeywell agrees to provide to Licensee any Software keys necessary to permit Licensee to
gain access to the Licensed Software contained on the media shipped to Licensee. Notwithstanding anything to the contrary in this
Agreement, Licensee hereby acknowledges that Licensee shall have no right or license to any Unlicensed Software, that any
Unlicensed Software is included therein solely as a matter of administrative convenience, and Licensee further agrees not to attempt
to gain access to, or permit any third party to attempt to gain access to, such Unlicensed Software. Licensee shall not disclose the
Software keys to any third party. Licensee shall not circumvent, or attempt to circumvent, any license management, security
devices, access logs, or other measures provided in connection with the Licensed Software, or permit or assist any Authorized User
or any third party to do the same. Licensee agrees not to attempt to modify, tamper with, reverse engineer, reverse compile or
disassemble the keys. Upon Licensee’s use of a new key for the Software, Licensee represents and warrants that it will not use the
superseded key to access the Software.

3.3 Third Party Software. The Licensed Software may contain or be derived from materials of third party licensors.
Such third party materials may be subject to restrictions in addition to those listed in this Section 3.0, which restrictions, if any, are
included in the documents accompanying such third party software. Licensee agrees that any third party supplier shall have the
right to enforce this Agreement with respect to such third party’s software.

4. OWNERSHIP. Honeywell and its licensors shall retain exclusive ownership of all worldwide Intellectual Property Rights in
and to the Licensed Software. Licensee hereby assigns to Honeywell any such rights Licensee may have or obtain in and to the
foregoing. All rights in and to the Licensed Software not expressly granted to Licensee in this Agreement are expressly reserved for
Honeywell and its licensors.

5. CONFIDENTIAL INFORMATION. Licensee shall not use or disclose any Confidential Information, except as expressly
authorized by this Agreement, and shall protect all such Confidential Information using the same degree of care which Licensee
uses with respect to its own proprietary information, but in no event with safeguards less than a reasonably prudent business would
exercise under similar circumstances. Licensee shall take prompt and appropriate action to prevent unauthorized use or disclosure
of the Confidential Information.

6. TERM AND TERMINATION. This Agreement shall continue for so long as Licensee uses the Licensed Software, provided that
this Agreement will immediately terminate upon Licensee’s entry into bankruptcy, receivership, insolvency or dissolution
proceedings; or upon Licensee’s breach of this Agreement, unless Licensee cures such breach within ten (10) days after Honeywell
provides written notice of such breach. Upon termination, Licensee agrees: (i) not to use the Licensed Software for any purpose
whatsoever; (ii) to return or destroy the Licensed Software and any copy then in Licensee’s possession, at the direction of
Honeywell; and (iii) to certify to Honeywell that such destruction has taken place. Upon termination Honeywell may repossess all
copies of the Licensed Software then in Licensee’s possession or control. These remedies shall be cumulative and in addition to
any other remedies available to Honeywell. The following Sections shall survive any termination of this Agreement: Sections 1, 3.1,
3.3,4,5,6,8,9.2,10, 11, and 12.

7. SUPPORT. The Software license fees do not include support, installation or training. Support, installation and training
services, to the extent offered by Honeywell, may be separately purchased at Honeywell’s then-current rates.

8. LICENSEE OBLIGATIONS.

81 Records. Licensee shall maintain complete, current and accurate records documenting the location of the Licensed
Software (in all forms) in Licensee’s possession.

82 Compliance Verification. To ensure compliance with the terms of this Agreement, Honeywell or its designated
representative shall have the right to: (i) request that Licensee send a written certification of compliance with the terms and
conditions of this Agreement within thirty (30) days of Honeywell’s request; and (ii) conduct an inspection and audit upon reasonable
notice of the records set forth in Section 8.1 of this Agreement, electronic logs of access to the Software, and the relevant books and
records of Licensee, and to obtain true and correct photocopies thereof, during regular business hours at Licensee’s offices and in
such a manner as not to interfere unreasonably with Licensee’s normal business activities. In no event shall such certifications be
requested or audits be conducted hereunder more frequently than once every six (6) months. If any such audit should disclose any
underpayment of fees, Licensee shall promptly pay Honeywell such underpaid amount, together with interest thereon at a rate of
one and one-half percent (1.5%) per month or partial month during which such amount was owed and unpaid, or the highest rate
allowed by law, from the date such amount originally became due until finally paid. If the audit reveals that Licensee has underpaid
Honeywell by five percent (5%) or more of the amount owed, Licensee shall immediately reimburse Honeywell for its reasonable
costs and expenses associated with such audit.
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9. LiMmITED WARRANTY; WARRANTY DISCLAIMER.

91 Limited Warranty. If the license to the Licensed Software was purchased from a party other than Honeywell,
Honeywell disclaims all warranties for the Licensed Software (as further described in Section 9.2) and the warranty, if any, shall be
provided solely by the party from which the license was purchased. If the license to the Licensed Software was purchased directly
from Honeywell, Honeywell warrants that the media on which the Licensed Software is delivered will be free from defects in
materials or workmanship for a period of ninety (90) days from the date of shipment of such media to Licensee (“Warranty Period”).
If during the Warranty Period the media on which Licensed Software is delivered proves to be defective, Honeywell will repair or
replace such media, at Honeywell’s option, as Licensee’s sole remedy for any breach of warranty hereunder. Licensee assumes full
responsibility for: (i) the selection of the Licensed Software; (i) the proper installation and use of the Licensed Software; (iii) verifying
the results obtained from the use of the Licensed Software; and (iv) taking appropriate measures to prevent loss of data. Honeywell
does not warrant that the quality or performance of the Licensed Software will meet Licensee’s requirements or that Licensee will be
able to achieve any particular results from use or modification of the Licensed Software or that the Licensed Software will operate
free from error.

9.2 Warranty Disclaimer. EXCEPT AS EXPRESSLY SET FORTH IN THIS SECTION 9, HONEYWELL AND ITS
LICENSORS DISCLAIM ALL WARRANTIES, EXPRESS, IMPLIED AND STATUTORY INCLUDING, WITHOUT LIMITATION, THE
IMPLIED WARRANTIES OF MERCHANTABILITY, FITNESS FOR A PARTICULAR PURPOSE, TITLE AND NON-INFRINGEMENT
OF THIRD PARTY RIGHTS. NO ORAL OR WRITTEN INFORMATION OR ADVICE GIVEN BY HONEYWELL, ITS DEALERS,
DISTRIBUTORS, AGENTS OR EMPLOYEES SHALL IN ANY WAY INCREASE THE SCOPE OF THIS WARRANTY. Some
jurisdictions do not allow the limitation or exclusion of implied warranties or how long an implied warranty may last, so the above
limitations may not apply to Licensee. This warranty gives Licensee specific legal rights and Licensee may have other rights that
vary from jurisdiction to jurisdiction.

10. INFRINGEMENT INDEMNITY. Honeywell will defend any suit against Licensee to the extent based on a claim that the
Licensed Software as delivered by Honeywell infringes a valid United States patent or copyright, and indemnify for any final
judgment assessed against Licensee resulting from such suit, provided that Licensee notifies Honeywell at such time as it is
apprised of the third-party claim, and agrees to give sole and complete authority, information and assistance (at Honeywell’'s
expense) for the defense and disposition of the claim. Honeywell will not be responsible for any compromise or settlement made
without Honeywell’s consent. The foregoing notwithstanding, Honeywell shall have no liability for any claim of infringement based
on: (a) use of other than the current release of the Licensed Software if such claim would have been avoided by the use of the then-
current release provided Honeywell has announced the release prior to the initiation of the infringement claim; (b) any modification
of the Licensed Software by an entity other than Honeywell; (c) any use or combination of the Licensed Software with any program,
data or equipment not supplied by Honeywell; (d) any use of the Licensed Software other than as expressly permitted in this
Agreement; (e) products or processes developed pursuant to Licensee’s direction, design, or specification; or (f) any settlement or
compromise of such claim made without Honeywell’s written consent. Further, Licensee agrees to indemnify and defend Honeywell
to the same extent and subject to the same restrictions set forth in Honeywell’s obligations to Licensee as set forth in this
“Infringement Indemnity” section for any suit against Honeywell based upon a claim of infringement resulting from (a), (b), (c), (d),
(e), or (f) above. In the event that the Licensed Software is held in any such suit to infringe such a right and its use is enjoined, or if
in the opinion of Honeywell the Licensed Software is likely to become the subject of such a claim, Honeywell at its own election and
expense will either (i) procure for Licensee the right to continue using the Licensed Software or (ii) modify or replace the Licensed
Software so that it becomes non-infringing while giving substantially equivalent performance. In the event that (i) or (ii) above are
not, in Honeywell’s sole determination, obtainable using reasonable commercial efforts, then Honeywell may terminate this
Agreement and refund the amount Licensee paid Honeywell under this Agreement for the Licensed Software which is the subject of
such claim, less a reasonable charge for Licensee’s past beneficial use based on depreciation of the Licensed Software on a
straight line basis over a period of five (5) years from the effective date of this Agreement. THIS SECTION STATES LICENSEE’S
SOLE RECOURSE AND EXCLUSIVE REMEDY AND HONEYWELL'S ENTIRE LIABILITY FOR ANY CLAIM OF INFRINGEMENT.

1. LimITATION OF LIABILITY. HONEYWELL AND ITS LICENSORS SHALL NOT BE LIABLE FOR ANY DIRECT,
INCIDENTAL, GENERAL, PUNATIVE, SPECIAL, INCIDENTAL, CONSEQUENTIAL OR INDIRECT DAMAGES OF ANY KIND
(INCLUDING DAMAGES FOR INTERRUPTION OF BUSINESS, PROCUREMENT OF SUBSTITUTE GOODS, LOSS OF
PROFITS, OR THE LIKE) REGARDLESS OF THE FORM OF ACTION WHETHER IN CONTRACT, TORT (INCLUDING
NEGLIGENCE), STRICT PRODUCT LIABILITY OR ANY OTHER LEGAL OR EQUITABLE THEORY EVEN IF HONEYWELL HAS
BEEN ADVISED OF THE POSSIBILITY OF SUCH DAMAGES. IN NO EVENT WILL HONEYWELL'S AGGREGATE CUMULATIVE
LIABILITY FOR ANY CLAIMS ARISING OUT OF OR RELATED TO THIS AGREEMENT EXCEED THE AMOUNTS PAID BY
LICENSEE FOR THE LICENSED SOFTWARE. THE LIMITED WARRANTY, LIMITED REMEDIES, WARRANTY DISCLAIMER
AND LIMITED LIABILITY ARE FUNDAMENTAL ELEMENTS OF THE BASIS OF THE BARGAIN BETWEEN HONEYWELL AND
LICENSEE. HONEYWELL WOULD NOT BE ABLE TO PROVIDE THE SOFTWARE WITHOUT SUCH LIMITATIONS.
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12 GENERAL.

121 Governing Law and Forum. This Agreement shall be governed in all respects by the laws of the United States of
America and the State of New York without regard to conflicts of law principles. The parties agree that the United Nations
Convention on Contracts for the International Sale of Goods is specifically excluded from application to this Agreement. All disputes
arising under this Agreement shall be brought exclusively in the state or federal courts in New York, New York, as permitted by law.
Licensee consents to the personal jurisdiction of the above courts.

12.2 Injunctive Relief. It is understood and agreed that, notwithstanding any other provisions of this Agreement, breach
of the provisions of this Agreement by Licensee may cause Honeywell irreparable damage for which recovery of money damages
would be inadequate, and that Honeywell shall therefore be entitled to obtain timely injunctive relief to protect Honeywell’s rights
under this Agreement in addition to any and all remedies available at law.

12.3 Notices. All notices to Honeywell shall be in writing and shall be directed to:
Honeywell International Inc.
Honeywell Process Solutions
2500 West Union Hills Drive
Phoenix, AZ 85027-5139
Attn: General Counsel

124 No Agency. Nothing contained herein shall be construed as creating any agency, employment relationship,
partnership, principal-agent or other form of joint enterprise between the parties.

125 Force Majeure. Neither party shall be liable hereunder by reason of any failure or delay in the performance of its
obligations hereunder (except for the payment of money) on account of strikes, shortages, riots, insurrection, fires, flood, storm,
explosions, acts of God, war, governmental action, labor conditions, earthquakes, material shortages or any other cause which is
beyond the reasonable control of such party. Except for payment obligations, neither party will be liable to the other for any failure
to meet its obligations due to any cause beyond the non-performing party’s reasonable control. If the inability to perform continues
for longer than 90 days, either party may terminate this Agreement by providing written notice to the other party and Licensee will
pay Honeywell for products delivered and services performed prior to termination. Force majeure events may include but are not
limited to: (1) government embargoes, (2) blockades, (3) seizure or freeze of assets, (4) delays or refusals to grant an export license
or the suspension or revocation thereof, (5) any other acts of any government that would limit the ability for contract performance,
() fires, earthquakes, floods, severe weather conditions, (7) any other acts of God, (8) quarantines or regional medical crises, (9)
labor strikes or lockouts, (10) riots, strife, insurrection, civil disobedience, armed conflict, terrorism or war, declared or not (or
impending threat of any of the foregoing, if such threat might reasonably be expected to cause injury to people or property), (11)
shortages or inability to obtain materials or components and (12) inability or refusal by Licensee’s directed third party suppliers to
provide Honeywell parts, services, manuals, or other information necessary to the goods or services to be provided by Honeywell
under this Agreement.

126 Waiver. The failure of either party to enforce at any time any of the provisions of this agreement shall not be
construed to be a continuing waiver of any provisions hereunder nor shall any such failure prejudice the right of such party to take
any action in the future to enforce any provisions hereunder.

127 Severability. In the event any provision of this Agreement is determined to be illegal, invalid, or unenforceable, the
validity and enforceability of the remaining provisions of this Agreement will not be affected and, in lieu of such illegal, invalid, or
unenforceable provision, there will be added as part of this Agreement one or more provisions as similar in terms as may be legal,
valid and enforceable under applicable law.

12.8 Headings. The section headings appearing in this Agreement are inserted only as a matter of convenience and in
no way define, limit, construe, or describe the scope or extent of such section or in any way affect this Agreement.

129 Government End Users. The Software is a “commercial item” as that term is defined in 48 C.F.R. 2.101, consisting
of “commercial computer software” and “commercial computer software documentation” as such terms are used in 48 C.F.R.
12.212. Consistent with 48 C.F.R. 12.212 and 48 C.F.R 227.7202-1 through 227.7202-4, Licensee will provide the Software to U.S.
Government End Users only pursuant to the terms and conditions therein and herein.

1210 Assignment. Licensee may not delegate, assign or transfer this Agreement, the license(s) granted or any of
Licensee’s rights or duties hereunder, including by operation of law or by way of merger (regardless of whether Licensee is the
surviving entity) or acquisition, and any attempt to do so, without Honeywell's express prior written consent, which shall not be
unreasonably withheld, shall be void. Honeywell may assign this Agreement, and its rights and obligations hereunder, in its sole
discretion. Any attempt to assign or delegate in violation of this clause will be void.

1211 Compliance with Laws Software and technical information delivered under this Agreement is subject to U.S.
export control laws and may be subject to export or import regulations in other countries. Licensee agrees to strictly comply with all
such laws and regulations. Licensee will obtain import, export, re-export approvals and licenses required for Software, services and
technical data delivered and will retain documentation to support compliance with those laws and regulations. Honeywell will not be
liable to Licensee for any failure to provide Software, services, transfers or technical data as a result of government actions that
impact Honeywell’s ability to perform, including (1) the failure to provide or the cancellation of export or re-export licenses; (2) any
subsequent interpretation of applicable import, transfer or export law or regulation after the date of any order or commitment that
has a material adverse effect on Honeywell’s performance; or (3) delays due to Licensee’s failure to follow applicable import, export,
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transfer, or re-export laws and regulations. Licensee shall not sell, transfer, export or re-export any Software, services or technical
data for use in activities that involve the design, development, production, use or stockpiling of nuclear, chemical or biological
weapons, or missiles, nor use Software, services or technical data in any facility which engages in activities relating to such
weapons or missiles. In addition, Software, services or technical data may not be used in connection with any activity involving
nuclear fission or fusion, or any use or handling of any nuclear material until Licensee, at no expense to Honeywell, has insurance
coverage, indemnities, and waivers of liability, recourse and subrogation, acceptable to Honeywell and adequate in Honeywell’'s
opinion to protect Honeywell against any type of liability.

1212 Language. This Agreement is in the English language only, which language shall be controlling in all respects,
and all versions of this Agreement in any other language shall be for accommodation only and shall not be binding on the parties to
this Agreement. All communications and notices made or given pursuant to this Agreement, and all documentation and support to
be provided, unless otherwise noted, shall be in the English language.

1213 Delivery. Honeywell, in its discretion, will deliver all Software either (i) by physical delivery, in which case
F.O.B. Origin, freight allowed, shall apply or (ii) by electronic means, in which case Honeywell’s obligation to deliver the Software is
completed at such time as Honeywell makes the Software available on a specific Honeywell server and gives Licensee a method of
accessing and downloading Software.

1214 Independent Contractors. The parties specifically acknowledge and agree that, in the exercise of their rights
and the performance of their duties under this Agreement, they are and will be independent contractors. Neither party will bind or
attempt to bind the other party to any contract or other obligation. Neither party will represent to any third party that it is authorized
to act on behalf of, or bind, the other party.

1215 Country Specific Terms. If due to local law Honeywell may not enforce the prohibitions in Section 3.1(ii), then
3.1(ii) shall be deleted and the following shall be added to the end of Section 3.1: Licensee agrees that it will not, and shall not
authorize others to, translate, reverse engineer, decompile, disassemble or otherwise decode or alter, or create derivative works
based on the Software without Honeywell’s express written consent, except to the extent expressly permitted by mandatory
provisions of applicable law (including national laws implementing Directive 91/250/EEC on the legal protection of computer
programs) in order to gain certain information for certain limited purposes specified in such laws, provided that Licensee shall not
exercise its rights under such laws, unless and until the Licensee has first requested the required information from Honeywell in
writing, and Honeywell, at its sole discretion, has not complied with Licensee's request within a commercially reasonable period of
time.

1216 Entire Agreement; Modification. This Agreement constitutes the entire agreement between Licensee and
Honeywell and supersedes in their entirety any and all oral or written agreements previously existing between Licensee and
Honeywell with respect to the subject matter hereof. The terms and conditions of any purchase order or other instrument issued by
Licensee in connection with this Agreement shall be of no force or effect. This Agreement may only be amended or supplemented
by a writing that refers explicitly to this Agreement and that is signed by duly authorized representatives of Licensee and Honeywell.
The preprinted terms and conditions of any Purchase Order issued by Licensee in connection with this Agreement shall not be
binding to Honeywell and shall not be deemed to modify this Agreement.

THE LICENSED SOFTWARE AND ACCOMPANYING DOCUMENTATION ARE PROTECTED BY UNITED STATES
COPYRIGHT LAW AND INTERNATIONAL TREATY. UNAUTHORIZED REPRODUCTION OR DISTRIBUTION IS SUBJECT TO
CIVIL AND CRIMINAL PENALTIES.

BY INSTALLING OR USING THE LICENSED SOFTWARE, YOU ACKNOWLEDGE THAT YOU HAVE READ THIS
AGREEMENT, UNDERSTAND IT AND AGREE TO BE BOUND BY ITS TERMS AND CONDITIONS.

Honeywell Process Solutions Universidad Nacional de La Plata
Academic Proposal UniSim Design



AMENDMENT TO THE HONEYWELL END USER LICENSE AGREEMENT

FOR ACADEMIC USE ONLY

This amendment (the "Amendment") to the Honeywell End User License Agreement (the "HEULA") is a legal agreement between
Honeywell International Inc. (“Honeywell”) and an Academic User approved by Honeywell to receive the academic offering
("Academic Program").

This Amendment allows for the not-for-profit instructional and non-commercial research use by an Academic User of the Software
provided under the HEULA.

By installing, copying, or otherwise using the Software, the Academic User agrees to be bound by the terms of the HEULA and this
Amendment. IF THE ACADEMIC USER DOES NOT AGREE TO BE BOUND BY THE AGREEMENT AND THE AMENDMENT, DO
NOT INSTALL, COPY OR USE THE SOFTWARE, AND LICENSEE MAY RETURN THE PACKAGE WITHIN THIRTY (30) DAYS
AFTER SHIPMENT TO THE ENTITY FROM WHICH THE LICENSE WAS PURCHASED, FOR A REFUND OF THE AMOUNT
LICENSEE PAID FOR THE LICENSED SOFTWARE.

1. Definitions. Capitalized terms shall have the same meaning in this Amendment as they have in the HEULA, except as
may be otherwise set out herein. The following definitions are added for the purposes of this Amendment:

1.1 “Academic User” shall mean a Department within a not-for-profit educational institution that (a) has been duly
accredited by a widely-recognized accreditation authority as an educational institution organized and operated
exclusively for the sole purpose of teaching its matriculating students; and (b) has been accepted by Honeywell,
in its sole discretion, for participation in the Academic Program.

1.2 “Department” shall mean any department or other reasonably discernable division within an accredited
educational institution which is led by one or more chairperson(s) or department head(s), as may be designated
by such accredited educational institution. A Department may be identifiable, for example, by having specific
administrative responsibilities for the delivery of educational majors and minors, such as an electrical
engineering department or a computer science department.

1.3 “Faculty” shall mean any personnel duly engaged by the Academic User to teach or instruct Students and/or to
conduct research on behalf of the Academic User.

1.4 “Instructional Use” shall mean conducting educational classes, labs or related programs for teaching and/or
learning the Software or concepts related to the Software.

1.5 “Research Use” shall mean conducting not for profit research projects.
1.6 “Staff” shall mean persons providing IT support to Academic User.
1.7 “Students” shall mean students duly enrolled for educational courses offered for credit and made available or

administered by the Academic User.

1.8 “Use” shall mean the non-commercial use of the Software by Faculty and/or Students solely for Instructional
Use or Research Use. "Use" under this Amendment shall not include the use of the Software for general
business purposes or in the performance of paid services.

2. Amended HEULA Paragraphs. Solely for the purposes of this Amendment, the HEULA is amended as follows:
2.1 Paragraph 2 of the HEULA is deleted in its entirety and replaced by the following:
2. Grant of Educational and Research Use License. Subject to Licensee’s compliance with the terms and

conditions of the Agreement and Amendment, and payment of any applicable fees, Honeywell hereby grants to
Licensee and Licensee accepts a restricted, personal, non-transferable, non-exclusive, internal-use only
license:

(a) to use Licensed Software, solely for Licensee’s internal purposes in accordance with the Use, on Licensed
Processor(s), at the Licensed Site;

(b) to install the Software on Licensed Processor(s) or personal computers (e.g. hard drives) located on
Academic User premises and permit access to the Software on such Licensed Processor(s) or personal
computers by Faculty and Students solely for the Use; and
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(c) to make no more than ten (10) additional copies of the Software to use as backup copies or be loaned free
of charge to Students and Faculty solely for the Use, provided that all such copies shall be owned solely by
Honeywell or its third-party suppliers. The additional copies specified in this Section may be loaned by
Academic User to Faculty and/or Students (a) for installation on personal computers on Academic User
premises; and/or (b) for installation on personal and/or off site computers of Faculty and/or Students. No copies
of the Software may be loaned or otherwise distributed to any parties other than those specifically designated
herein. No Faculty Member or Student may loan or further distribute a copy of the Software which has been
loaned to them. Academic User will stop providing the Software to anyone who ceases being one of Academic
User’s Staff, Faculty, or Student and will demand return or destruction of the Software by such Staff, Faculty or
Student. Academic User must have all Staff, Faculty, and Students to whom Academic User provides any
copies of the software agree in writing that the use of the Software is strictly governed by the terms of the
Agreement and Amendment and that the Software is to be used solely pursuant to the Use right granted herein,
regardless of any license agreement accompanying the Software. Academic User must keep records of the
number of downloads of the Software from Academic User’s servers, and records of the Staff, Faculty, and
Students to whom Academic User provides media containing the Software. Academic User will permit
Honeywell to inspect such records upon request. Academic User will use its best efforts to prevent use of the
Software by anyone other than Academic User’s Staff, Faculty, and Students or for any purpose not permitted
in these terms. If Honeywell notifies Academic User or Academic User learns that any Staff, Faculty, or Student
has violated these terms, Academic User shall demand immediate return of or confirm destruction of any
Software in the possession or under the control of such Staff, Student or Faculty member. Academic User will
be held responsible for unauthorized use of the Software.

(d) All rights not expressly granted herein are reserved to Honeywell.
2.2 Section 6 of the Agreement is deleted in its entirety and replaced with the following paragraph:

6. TERM AND TERMINATION. This Agreement will expire on July 31 of the year after the Licensed
Software is initially shipped to the Academic User, provided, however, that it will automatically renew for
additional one (1) year periods thereafter unless a party provides written notice of termination to the other party
at least thirty (30) days prior to the end of any such period. This Agreement will also terminate immediately if
the user no longer qualifies as an Academic User. Whether Licensee qualifies as an Academic User will be in
Honeywell’s sole discretion. This Agreement may also be terminated by Honeywell if Licensee breaches this
Agreement and Licensee does not cure such breach within ten (10) days after Honeywell provides written
notice of such breach. Finally, Honeywell may terminate this Agreement if Academic User does not enforce the
compliance of its Staff, Faculty or Students with the terms of the Agreement and Amendment. Upon
termination, Licensee and the user agree: (i) that all licenses granted in the Agreement will terminate
immediately; (ii) not to use the Licensed Software for any purpose whatsoever; (iii) that Academic User may no
longer distribute the Software to Students or Faculty for installation on off site personal computers; (iv) that
Academic User will discontinue use of the Software on Academic User internal servers and on Academic User
on-site lab machines; (v) to return or destroy the Licensed Software and any copy then in Licensee’s
possession, at the direction of Honeywell; and (vi) to certify to Honeywell that such destruction has taken place.
Upon termination Honeywell may repossess all copies of the Licensed Software then in Licensee’s possession
or control. These remedies shall be cumulative and in addition to any other remedies available to Honeywell.
The following Sections shall survive any termination of this Agreement: Sections 1, 3.1, 3.3, 4, 5, 6, 8, 9.2, 10,
11, and 12.

2.3 Section 12.10 of the Agreement is deleted in its entirety and replaced with the following paragraph:

12.10 Assignment. Licensee may not delegate, assign or transfer this Agreement, the license(s) granted
or any of Licensee’s rights or duties hereunder, including by operation of law or otherwise, and any attempt to
do so shall be void. Honeywell may assign this Agreement, and its rights and obligations hereunder, in its sole
discretion. Any attempt to assign or delegate in violation of this clause will be void.

3. Additional Paragraphs. The following restrictions are added to the HEULA:

3.1 Academic User shall ensure that each copy of the Software made under this Amendment shall be a true and
complete copy, and include all copyright and trademark notices.

3.2 Academic User shall not sell, rent, lease, or transfer the Software to any third party and may not lend the
Software other than as authorized by the HEULA and this Amendment.

3.3 Honeywell shall deliver the Software to one (1) person who is a full time employee of Academic User
department which has been accepted into the Academic Program and such employee will administer or
manage Academic User use of the Software under the HEULA and this Amendment.

3.4 In order to install certain components of the Software, Academic User may need an Academic Alliance Software
Key ("Software Key"). The Software Key will be assigned to Academic User and must be kept secure.
Academic User may disclose the Software key to those Student(s) and Faculty members to whom Academic
User distributes copies of the Software as provided in Section 2 if required. It is Academic User’s responsibility
to make the Staff, Student(s) and Faculty aware of the restrictions and security issues related to use of the
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Software key. Academic User will be held responsible for unauthorized use of the Software key by such Staff,
Student(s) and/or Faculty members.

3.5 In no event shall Academic User use the Software (i) in any processing operations; (ii) to control a live process;
(iii) in any for-profit or commercial activities; or (iv) to develop or maintain its own administrative or IT systems.

3.6 If the Software requires a key to install or access it, Academic User is responsible for the use of the keys
assigned to it. Academic User may only disclose keys to your Staff, Faculty, and Students. Academic User will
use best efforts to make those persons are aware of the restrictions on use of the keys. If Honeywell informs
Academic User or Academic User learns that any of its Faculty, Students, or Staff are improperly using keys,
Academic User will notify them that may not use the Software or keys any more, and that they must return or
destroy all copies of the Software in their possession.

3.7 Academic User shall not disclose or otherwise make known to any third party any information pertaining to
Software performance, function, use, quality, defects, bugs, or deficiencies of any kind without prior written
consent from Honeywell

4. Effect of Amendment.

Except as amended herein, all terms and conditions of the HEULA shall remain in full force and effect. To the extent any
terms or conditions of the conflict with or are inconsistent with this Amendment, the terms of this Amendment shall prevail
to the extent needed to fulfill the limited purposes of this Amendment.
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