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Resumen

Se presenta una metodologia para el disefio, andlisis y optimizaciéon termodindmica de columnas de destilacién con
intercambiadores de calor internos. El método emplea la termodindmica irreversible y trayectorias de destilacion reversibles
para mapear, clasificar y evaluar las irreversibilidades del proceso, y una estrategia de optimizacion restringida multinivel
para determinar la distribucién de la carga de calor que minimiza la produccién de entropia en la columna. La metodologia
propuesta es una extension de trabajos anteriores (Mendoza y Riascos, 2010 y 2011), incluye el célculo de trayectorias
de destilacién reversible como estrategia para establecer limites para las variables de disefio que se deben estimar durante
la optimizacion, y para la eficiencia termodindmica alcanzable. La metodologia se aplica al proceso de deshidratacién de
etanol por destilacion extractiva empleando etilenglicol como agente de extraccidn, este sistema por la gran diferencia entre
los puntos de ebullicién de los componentes y la alta no idealidad representa un desafio interesante para el desarrollo de
estrategias de disefio y optimizacion. Los resultados muestran que en las columnas de destilacion con intercambiadores de
calor secuenciales, optimizadas, la generacion de entropia se reduce 14% (columna de recuperacion de solvente) y 16%
(columna extractiva) en comparacién con su contraparte adiabatica, también optimizada. Ademas, para el estudio de caso
considerado, la metodologia propuesta ha mostrado ser robusta, sin problemas de convergencia durante la optimizacion,
permitiendo generar una propuesta para el disefio y operacién éptimos de las columnas. Los resultados presentan buena

concordancia con los obtenidos con el simulador Aspen Plus™™

empleando el modelo radfrac.
Palabras clave: optimizacion, destilacion extractiva, columnas diabaticas, generacion de entropia, destilacion reversible,

termodindmica irreversible.

Abstract

A methodology for design, analysis and thermodynamic optimization of distillation columns with internal heat exchangers
is presented. The method employs irreversible thermodynamics and reversible distillation trajectories to map, classify
and assess process irreversibilities, it employs a multilevel constrained optimization strategy to determine the heat load
distribution that minimizes the entropy production in the column. The proposed methodology is an extension of previous

works (Mendoza and Riascos, 2010 and 2011), it includes calculation of reversible distillation trajectories as strategy to
define limits for design variables that must be estimated in the optimization, and for attainable thermodynamic efficiency.
The ethanol dehydration process by extractive distillation using ethylene glycol as entrainer is used to illustrate the
methodology, due to the difference between components boiling points and the high no ideality, this system is an interesting
challenge for developing of design and optimization strategies. The results show that optimized distillation columns
with sequential heat exchangers reduce the entropy generation 14% (solvent recovering column) and 16% (extractive
column) compared with its optimized adiabatic ones. Furthermore, the proposed methodology showed to be robust, without
convergence problems during the optimization, in that way, it allows to generate a suggestion for the optimal design and
operation of the columns. The results show good concordance with the ones obtained with Aspen PlusT™
radfrac model.

Keywords: optimization, extractive distillation, diabatic columns, entropy production, reversible distillation, irreversible
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thermodynamics.
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1 Introduccion

Tradicionalmente, las columnas de destilacién operan
adiabaticamente, es decir, el intercambio de calor con
los alrededores, necesario para impulsar la separacion,
se realiza en unidades exdgenas ubicadas en los
extremos de la columna: condensador en la parte
superior y rehervidor en la inferior. No obstante,
cuando se permite intercambio de calor en las etapas
internas de la columna (columna diabética) se puede
obtener un mejor aprovechamiento energético, lo que
contribuye a la reduccién de los costos operacionales
y de las emisiones de di6xido de carbono asociadas al
proceso.

Una columna diabdtica ideal es aquella en la
que la diferencia de temperatura entre el fluido de
servicio y la mezcla liquido-vapor es infinitesimal.
Esta condiciéon es imposible de lograr en una
planta real ya que requeriria disefiar equipos con
areas de transferencia de calor excesivas (tendientes
a infinito) y disponer de un fluido (o fluidos)
de servicio con temperatura similar a la de la
etapa en la que lleva a cabo el intercambio
térmico. Una forma prictica de aprovechar las
caracteristicas de la destilacion diabética es mediante
el uso de intercambiadores de calor secuenciales
(SHE: Sequential Heat Exchangers) en las etapas
internas (ver Fig. 1). En esta configuracion
el medio de transferencia de calor fluye de una
etapa a la siguiente; por tanto, al igual que en la
columna adiabdtica, sélo es necesario un fluido para
realizar el calentamiento y otro para el enfriamiento.
La evidencia experimental (de Koeijer y Rivero,
2003) muestra que las columnas de destilaciéon con
intercambiadores de calor secuenciales (SHE) logran
mayor eficiencia de segunda ley que las columnas
tradicionales (adiabéticas), siempre y cuando se
encuentre un perfil de temperatura adecuado para el
fluido de transferencia de calor (Jiménez y col., 2004).

El disefio 6ptimo de columnas con
intercambiadores de  calor  secuenciales ha
considerado, principalmente, sistemas binarios en
columnas de destilacion con una sola corriente
de alimentacién (Zemp y col., 1997; Jiménez y
col., 2004; Tsirling y col., 2006; Bandyopadhyay,
2007; de Koeijer y Kjelstrup, 2000; Rgsjorde y
Kjelstrup, 2005). El propdsito de este trabajo es
proponer una estrategia matemdtica para el disefio,
andlisis y optimizacién de columnas de destilacion
con intercambiadores de calor secuenciales, con
una y dos corrientes de alimentacién para sistemas
multicomponente con alta no idealidad y con puntos
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Fig. 1. Columna con intercambiadores de calor
secuenciales. Trayectoria de los fluidos de servicio
de transferencia de calor (izquierda). Flujos internos
del liquido y el vapor en la columna (derecha).

de ebullicién lejanos, especificamente para sistemas
de destilacién extractiva, los cuales presentan grandes
diferencias topoldgicas con los sistemas de destilacion
convencionales.  Este método puede usarse para
evaluar, en una fase inicial del disefio, la conveniencia
del uso de columnas SHE y generar la informacién
para la simulacién rigurosa de los sistemas de
destilacion.

2 Modelo matematico

El modelo matematico propuesto toma elementos del
enfoque de etapa de equilibrio (Seader y Henley,
1998) y del método del valor de frontera (Doherty y
Malone, 2001) para realizar el disefio conceptual de las
columnas adiabdticas y SHE, lo que permite calcular
el nimero de etapas de separacidn ideales, el consumo
energético, la eficiencia termodinamica y el drea de
transferencia de calor del equipo con un minimo de
informacion. No obstante, la estructura propuesta
puede modificarse para usar modelos de no equilibrio
y realizar el disefio detallado de las columnas.

En el método del valor de frontera para columnas
con una sola corriente de alimentacion, los balances
de las etapas pertenecientes a la zona de rectificacion
se realizan a partir de la corriente de destilado, y los
balances de las etapas de la zona de agotamiento,
a partir de la corriente de producto de fondo. En
el caso de columnas con doble alimentacion, los
balances de las etapas entre las dos corrientes de

WWW.rmiq.org



Mendoza y Riascos/ Revista Mexicana de Ingenieria Quimica Vol. 14, No. 2 (2015) 523-542

alimentacién (zona extractiva) pueden plantearse, ya
sea considerando la corriente de destilado o la de
fondo (Fig. 1). Un disefo factible es aquel en el cual
las lineas de operacion de las diferentes zonas de la
columna se intersecan (Doherty y Malone, 2001) y el
balance de energia en cada una de las zonas se ajusta
al balance global del equipo.

2.1 Columna con una alimentacion

Una columna de destilaciéon con una sola corriente
de alimentacién y dos productos puede dividirse en
tres secciones o zonas principales, a saber: la etapa
de alimentacién, la seccién de rectificacion y la de
agotamiento. A continuacién se presenta el modelo
para estas secciones.

2.1.1. Zona de rectificacion

Los balances de materia para la j-ésima etapa en una
columna diabética (Fig. 1) son:

rj Zi,D

—X - —— = i=1,2,...,N 1
1+rjx,’] T+ 0 (=12,...,NC) (1)

Yi,j+1 =
donde y; ;41 es la fraccién molar del componente i en
la corriente de vapor que ingresa a la etapa, x;; es
la fraccién molar de i en la corriente de liquido que
abandona la etapa, z; p es la fraccién molar de i en
el destilado, NC es el nimero de componentes en la
mezcla y r; es la relacién molar de reflujo en la etapa j,
definida como la razén entre el flujo molar liquido que
abandona la etapa, Lj, y el flujo molar del destilado,
D.

rjE— (2)

La composicién del vapor que ingresa a la etapa
debe cumplir la restricciéon implicita generada por la
definicién de fraccién molar.

NC
I_Zyi,jﬂ =0 3
i=1

El balance de energia para la j-ésima etapa en la
seccion de rectificacion se escribe como:

n  —hp nY  —hL : j
j+1 j+1 Oc
; 1 E =0 (4
hD +rj( hD ]+DhD{ ’ =1 ql] ( )

donde 1Y, ', hP, son las entalpias molares de las
corrientes de vapor, liquido y destilado, Q. es la carga
de calor en el condensador, ¢; es la carga de calor de
la etapa [ relativa al condensador, definida como la
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relacion entre la carga de calor en la etapa, Oy, y la
carga de calor en el condensador Q..

0

q1= — )

Qc
En el modelo se supone que las corrientes que
abandonan la etapa se encuentran en equilibrio
termodindmico, por lo que sus composiciones
cumplen la relacién de equilibrio,

vij—Kijxij=0 (i=1,2,...,NC) (6)

La relacién de equilibrio del componente i en la etapa
j;, K; ., se calcula usando los coeficientes de fugacidad,
@, en la fase vapor y de actividad, y, en la fase liquida,
asf como la presién en la etapa, Pj, y la presién de
saturacion del componente i a las condiciones de la
etapa j, Pf;’ )

Vil
Kij=——2 (i=12,...,NC) (M
D jPj

La presion en cada etapa podria calcularse a partir de
una ecuacion hidraulica (Locket, 1986), no obstante,
en este trabajo se supone una caida de presion
despreciable a través de la columna.

La carga de calor en el condensador por mol de
destilado, Q./D, se obtiene a partir del balance de
energia, para el caso de un condensador total se tiene:

Ee = (14 ro)h ) ®
donde h}/ es la entalpia del vapor que ingresa al
condensador y rg es la relacién de reflujo en el
condensador, definida en la Ec. (2).

La carga de calor en una etapa interna de la
columna de destilacidn, Qj, se calcula a partir del
balance de energia para el fluido de enfriamiento, cu,

Qj = mcuCPcu,j(ngfj - TZ,ZJ) 9
donde ri1e, y Cpey son el flujo molar y la capacidad
calorifica molar del fluido de enfriamiento, T:f;”j y
Tgfjlj son la temperatura de entrada y de salida del
fluido de enfriamiento en la etapa. La temperatura de
salida del fluido enfriamiento en la etapa j, Tf,;"j, se
calcula usando el coeficiente global de transferencia
de calor (Uj), el drea de transferencia (A;) , y la
temperatura de la etapa (7).

I _ J0)
Tewj= Tj+(TceZ,j‘Tj)eXP(m) (10)
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Cabe recordar que la temperatura de entrada del
fluido de transferencia de calor a la etapa j+ 1 es la
temperatura de salida de la etapa anterior, j; es decir,

Ten — Tsal (1 1)

cu,j+1 cu,j

2.1.2. Zona de agotamiento

Los balances por componente en la m-ésima etapa de
la zona de agotamiento (Fig. 1) son:

Sm Xi,B .
; — =0, =1,2,...,NC
1+Smy,,m (@ )

1+ Sm
(12)

Xim+1 —

donde x;u+1, yim son las fracciones molares de i en
el liquido que ingresa y el vapor que sale de la etapa
m, respectivamente; x; g es la fracciéon molar de i en
la corriente de fondo y s, es la razén de vaporizacion
en la etapa, definida como la relacion entre el flujo de
vapor generado, V,, y la corriente de fondo, B,

Vin
B

Sm (13)
La composicién del liquido que ingresa a la etapa,
debe cumplir la restriccidn de las fracciones,

NC

1= Xims1 =0 (14)

i=1

Las composiciones de las corrientes que abandonan la
etapa se calculan usando la restriccién de equilibrio de
fases, Ec. (6). El balance de energia en la etapa m es:

KWL —hg Y Q [ m ]
m+1 m+1 m B
m te T+ =0 (15)

hp hp Bhp —

donde hp y B son la entalpia molar y el flujo de la
corriente de fondo, Qg es la carga de calor en el
rehervidor y ¢g; es la carga de calor de la etapa /, relativa
a la del rehervidor, definida como la relacién entre las
cargas de calor,

= — 16
qi Op (16)

La carga de calor en el rehervidor por mol de producto
de fondo, Qp/B se calcula mediante el balance de
energia en este equipo,

08 _ oo hY — hEy+ g — - 17
?—50(()_ 1)+( B~ 1) (7
donde hf y h(‘)/ son las entalpias molares del liquido
que ingresa y del vapor que se genera en el rehervidor;

sp es la razén de vaporizacion en el rehervidor, Ec.
(13). En el modelo se considera que el vapor generado
en el rehervidor estd en equilibrio con el liquido de
fondo, Ec. (6).

La carga de calor en las etapas pertenecientes a
la zona de agotamiento, O, se calcula mediante el
balance de energia para el medio de calentamiento,
HU,

Om = =gy Cruum(T}Y = Tiiy)  (18)

Cada uno de los términos de la Ec. (18) tiene el mismo
significado que los de la Ec. (9), y la temperatura de
salida del medio de calentamiento en cada etapa se
calcula de forma andloga a la Ec. (10), y es igual a
la de entrada de la siguiente etapa.

Las zonas de rectificacién y agotamiento estin
vinculadas mediante los balances de materia por
componente y de energia. Los balances globales en
una columna con J etapas de rectificaciéon y M etapas
de agotamiento son:

D xip-z
Z_NBTHE o (j=12,...NC)  (19)
B zZir—zZip

F-D-B=0 (20)
NC

1= zp=0 @)
i=1

. J
DhD hp—hD QC hF_hB
1 . _
Bhg | hp | Dhp +;qf R
Os <
+EE;1+22%J=0 (22)

2.2 Columna con dos corrientes de
alimentacion

En una columna con dos alimentaciones los balances
por componente y de energia para las zonas de
rectificaciéon y agotamiento son iguales a los de la
columna con una alimentacién (Seccién 2.1). Los
balances por componente y de energia para la k-€sima
etapa de la zona extractiva (Fig. 1) son:

) ziFLFL
Sk XiB~ —p—
XiJ+1 = T Yk~ 7 =0
tok—F 1+s;— f
(i=1,2,...,NC) (23)
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L \4
hrL— hk+l hk+1 hg +s k+1 _h
hs hs 7 s

Os :
+B—hB[1+Zq1]=0 24

Las Ecs. (23) y (24) son similares a las Ecs. (12) y
(15), las diferencias consisten en la inclusion del flujo,
F1, la composicién, z;rr, y la entalpia, hrpr, de la
corriente de alimentacién inferior. El dltimo término
en la Ec. (24) representa la transferencia de calor
acumulada en las zonas de agotamiento y extractiva
de la columna hasta la etapa k.

Los balances globales de materia y energia en una
columna con dos corrientes de alimentacion se pueden
formular de forma andloga a los de la columna con una
alimentacién, Ecs. (19) a (22), remplazando z; ¢, F' y
hr por:

Fiziru +7iFL

Zi,F = T (25)
F=Fi(1+F) (26)
Fyhpy +hrp
hp=——— 27
£ 1+F, @7

donde F, es larelacion entre los flujos de las corrientes
de alimentacién superior e inferior, F, = Fy/Fr.

2.3 Entropia generada en las columnas

La entropia generada en las columnas de destilacion,
ds;y/dt, se calcula mediante el balance de entropia
alrededor de la columna.

ds; 0 J qj
rr
22— p )
dt 5D Z:‘ T
QB Qm] (dsirr)
+Blsp—sr——— |1+ ) —||+|—— (28)
BTB( mzzll Tm dt HX

donde sp, sp son las entropias molares de las
corrientes de destilado y fondo; 7; y 7, son
temperaturas adimensionales para las etapas de
rectificacion y agotamiento, 7; = T;/Tc y T =
T,/Tp, y sr es la entropia de las corrientes de
alimentacion,

_Frspu+srL

2
1+F, 29

El dltimo término del lado derecho en la Ec. (28) es
la entropfa generada por la transferencia de calor entre
los intercambiadores de calor internos de las columnas
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SHE vy la dispersién liquido-vapor en las etapas de
rectificacion y agotamiento,

dsirr) (dslrr) (dsirr)
— = — (30)
( dr Jpx Z HX,j Z:l dt Juxm

De acuerdo con la termodindmica de procesos
irreversibles, la produccién de entropia por la
transferencia de calor en una etapa m es el producto
del flujo de calor, Q,,, y la fuerza impulsora de
transferencia de calor, X,

dsirr A
(7) - Qqu,m (3 1 )

La fuerza impulsora se calcula como:

Xym=7 — 55— (32)

donde T}, es la temperatura de la etapa 'y Ty, es la
temperatura promedio del fluido de transferencia de
calor en la etapa. De acuerdo con la segunda ley,
la entropia generada debe ser positiva en un proceso,
lo que permite plantear una restriccién con el fin de
asegurar la consistencia termodinamica del disefio.

2.3.1. Minima produccion de entropia y eficiencia
termodindmica de la separacion

Dadas las condiciones de las corrientes de
alimentacién, la presién de la columna y la tarea
de separacién, la minima generacién de entropia,
corresponde a una columna con un nimero infinito
de etapas y con transferencia de calor reversible en

cada una de ellas, es decir:
Qc - qi
I+ ) =
DT, ; T]

(dsirr
sB—sF—BQ—;;[1+Z@]l (33)

SD — SF —

—~| =D
dt )min
+B
b1 TP

La transferencia de calor reversible requiere una
diferencia infinitesimal entre las temperaturas de la
etapa y del fluido de servicio, condicién imposible de
alcanzar en la préctica, pero ttil como referencia en el
andlisis de eficiencia termodindmica de segunda ley.
La determinacién de la trayectoria de operacion
con minima produccién de entropia implica calcular la
distribucién de la carga de calor, o de temperatura, que
minimiza la entropia producida en el equipo. Se sabe
que una seccién requiere un nimero infinito de etapas
cuando la linea de operacidn toca la de equilibrio, lo
que se conoce como el pinch de transferencia de masa.

527



Mendoza y Riascos/ Revista Mexicana de Ingenieria Quimica Vol. 14, No. 2 (2015) 523-542

En la condicidn de pinch se cample que no hay cambio
de composicién a pesar del incremento en el nimero
de etapas (Levy y Doherty, 1986). La composicion de
pinch en cada una de las secciones se calcula usando
los balances por componente, el balance de energia,
el equilibrio de fases y la suma de composiciones
(Koehler y col., 1995).

Las ecuaciones para calcular la composicién de
pinch en la zona de rectificacion, desarrolladas a partir
de las Ecs. (1) y (4) son:

Tp Zi,D
Cl+r xi’p_1+r
P P

yi,[J :0 (l=1,2,,NC)

(34)

hY —hp hY —h5) o U
P P 4 c

1 =0 (35
hp +r,,( hp )+DhD +;ql (35)

El conjunto de ecuaciones que permiten calcular la
composicién de pinch en las zonas de agotamiento
y extractiva se obtienen de forma andloga, a partir
de las Ecs. (12), (15), (23) y (24), respectivamente.
Adicionalmente, el equilibrio liquido-vapor en el
pinch es:

yip—Kipxip=0 (i=1,2,....,NC)  (36)

La trayectoria de destilacion reversible se obtiene
cuando se calculan los puntos pinch de transferencia
de masa (Ecs. 34 a 36) para varias relaciones de reflujo
o de evaporacion, segin corresponda (Ayotte-Sauve y
Sorin, 2010).

2.3.2. Eficiencia termodindmica de la separacion

La eficiencia dada por la segunda ley de la
termodinamica, '/, relaciona el trabajo minimo para
la separacién, W' con el trabajo real requerido,
WP (Kjelstrup y Bedeaux, 2006),

real

sep
171 _ Wmin (37)
m = Wsep

real

donde el trabajo de separacién minimo se calcula
como la diferencia de la disponibilidad energética de
las corrientes de materia que ingresan y salen del
sistema (Seader y Henley, 1998), que en el caso de
una columna con dos alimentaciones es,

W’i;ﬁ =Fybry + Frbrr, — Bbg — Dbp (38)
La funcién de disponibilidad energética de una
corriente, por ejemplo del destilado, bp, se calcula
como (Tester y Modell, 1997):

bD ZhD—T()SD (39)

donde hp, sp denotan la entalpia y entropia de
la corriente, y 7o la temperatura del ambiente
(To =298.15K).

El trabajo de separacion real considera el trabajo
de separacion ideal, WSZ.Z , y el trabajo disipado
(perdido) debido a las irreversibilidades inherentes al
proceso W4is,

Wsep _ Wsep + Wdis (40)

real — ' min

El teorema de Gouy-Stodola (Kjelstrup y Bedeaux,
2006) permite calcular el trabajo perdido como el
producto de la temperatura ambiente y la entropia
generada en el proceso,

dis _ dsiry
W = To( o ) “4n
De esta forma, la eficiencia termodinamica de una
columna de destilacion reversible (diabatica) es uno,
mientras que para cualquier columna adiabdtica a
reflujo minimo serd menor a uno, ya que la trayectoria
seguida por esta ultima difiere de la trayectoria de una
columna reversible.

3 Solucion  del
optimizacion

modelo y

3.1 Especificacion de variables

El andlisis de grados de libertad presentado en la
Tabla 1 muestra las variables que pueden calcularse
con las ecuaciones del modelo, las demdas deben ser
especificadas con base en las condiciones deseadas en
el disefio y las restricciones impuestas por los equipos
de los cuales proceden las corrientes de alimentacion.
Las variables que deben especificarse en la columna
de destilacién con dos alimentaciones son:

1. La corriente de alimentacion inferior: Fy, Tryr,
Prr, ZpL.

2. La corriente de alimentacién superior: F, Try,
Pry, zry.

3. La corriente de destilado: D, Tp, zp.
4. La corriente de fondo: B, Tz, X3p.

5. Los fluidos de servicio de transferencia de calor
que ingresan a la columna: Ty, . muu, TS,
ey

6. Las condiciones de transferencia de calor en los
intercambiadores externos: rg,sg,Uo,Ag.
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Tabla 1. Andlisis de grados de libertad en las columnas de destilacion.

Zona Ecuaciones. Variables desconocidas Variables conocidas

Condensador 1,3,6,8,9, 10 Qe y1, Ta, Xo, TCSI%,AC 7o, D, Tp, zp, Pp, g, T.

Rectificacion 1,3,4,6,9, 10 Tiv1, Yj+1 Xj» T, Tégﬁ'a Q']. T, ¥j, Ap Up T s My,

i
Calderin 6, 10°,11,13,16,17  Qp, x4, T1, Yo, ngfo, Ap  50,B,Tg, xp,Pg
Despojamiento 6, 10°, 11,13, 14,17 Tpi1s Xm+1r Yo S T Xm> Ay U Tﬁ’[}_m,
Tlgtll]l,m» Qm mHU,m Pm

Extractiva 6,10°,13,17,22,23  Tyi1, Xks1r Yio lefll]fk, Tie» Vier Ao U, TSD o0

Qre» 5 Myy g Fuo Tro Prr

Zry B Trys Prys Zeus
nFL, Pk,B

Las Ecs. 10’ son anélogas a la 10.

7. La presion de la columna: P.

8. La etapa de entrada de la corriente de
alimentacion inferior, ngy.

9. El nimero maximo de etapas de rectificacion,

max
n .
Rec

10. El ndmero mdximo de etapas en la zona

1 max
extractiva, n Ext*

Para la columna de destilacién con una
sola corriente de alimentacion se omiten las
especificaciones concernientes a la alimentacion
superior, a la etapa de alimentacién de la corriente
inferior y al niimero maximo de etapas en la zona
extractiva.

Las corrientes de destilado y de fondo, asi
como las especificaciones de transferencia de calor
no son completamente independientes ya que estin
relacionadas por los balances globales de masa y
energia, Ecs. (19) a (22), proveyendo NC + 2
relaciones adicionales lo que implica que solamente
es necesario especificar NC + 1 variables entre B, D,
Zp, XB, y el balance de energia global permite calcular
una variable, ya sea g 0 sg.

3.2 Algoritmo de solucion del modelo

El orden de cédlculo que se presenta a continuacion
permite resolver una columna con doble alimentacion,
pero también es vélido para una columna con una
alimentacion, omitiendo los pasos correspondientes a
la seccidn extractiva.

1. Definir las especificaciones de disefio (ver
Seccién 3.1).

10.

11.

WWW.rmiq.org

. Dado

Calcular los flujos y composiciones de los
productos, Ecs. (19) a (21).

Si rp es una especificaciéon de disefio siga los
pasos 4 al 8, sino, los pasos 9 a 14.

Resolver las ecuaciones correspondientes al
condensador (Tabla 1).

. Resolver las etapas correspondientes a la zona

de rectificacién, etapas j = 1 hasta nggg‘ (ver
Tabla 1).

. Calcular la energia disponible para las zonas

de agotamiento y extractiva usando el balance
de energia global, Ec. (22), término Qp(l +
Znﬁf: 1dm)-

Proponer sy y resolver las ecuaciones
pertenecientes al rehervidor (ver Tabla 1). El
valor de sp debe ser tal que la carga de calor
calculada para el rehervidor, Op, no supere
la carga de calor disponible para las zonas de
agotamiento y extractiva, calculada en el paso
6.

Solucionar las etapas de la zona de agotamiento,
etapas m = 1 hasta ngy — 1, verificando que la
carga de calor acumulada no supere la calculada
en el paso 6.

50, solucionar las  ecuaciones
pertenecientes al rehervidor (ver Tabla 1).

Solucionar la zona de agotamiento, etapas m = 1
hasta ngy — 1.

Solucionar la zona extractiva, etapas m = 1 hasta

max
Mgy
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12. Usar el balance de energia global, Ec. (22), para
calcular la carga de calor disponible para la zona
de rectificacién, término Qc(1 + Z;: 14)) en la
Ec. (22).

13. Proponer rg y calcular el condensador. El valor
de r( debe ser tal que Q¢ no supere la carga de
calor disponible para la zona de rectificacion.

14. Solucionar las etapas de la zona de rectificacion,
etapas j = 1 hasta nj ", verificando que la carga
de calor acumulada no supere la disponible.

Un disefio factible se logra cuando las lineas de
operacion se intersecan y cuando se cumple el balance
global de energia. De esta forma, debido a que
la estrategia de solucién, basada en el método del
valor de frontera, resuelve la columna etapa por etapa
iniciando en los extremos, en lugar de intentar la
solucién simultdnea de todas las etapas, hay mayor
posibilidad de obtener una solucién factible. El
algoritmo de solucién en forma de diagrama de flujo
se muestra en la Fig. 2.

3.3 Optimizacion
3.3.1 Funcion objetivo

La funcién objetivo, OF, estd formada por dos
términos. El primero es la entropia generada en la
columna, Ec. (28). El segundo es un factor de
penalizacién que considera el cumplimiento de las
restricciones impuestas sobre el disefio de la columna
de destilacion.

4

dsirr
or (%) a Y b “2)

rd=1

donde @ es un factor de ponderacién, definido con
orden de magnitud mayor al valor de la entropia
generada en la columna extractiva (o = 100), y 3,4 son
variables binarias que toman valor de cero cuando se
cumple la restriccién y de uno cuando no se cumple.
La variable 81 considera la interseccion de las lineas
de operacion (es decir, cumplimiento del balance de
masa), 5> el cumplimiento del balance de energia, 83 y
B4 se asocian al cumplimiento de la minima diferencia
de temperatura en el condensador y en el rehervidor,
respectivamente.

3.2.2. Estrategia de optimizacion

La estrategia usada en la optimizacién se desarrolla
en dos niveles: en el primer nivel se resuelve el

disefio 6ptimo de la columna de destilacién adiabdtica,
mientras que en el segundo se optimiza la distribucién
de la carga de calor. Esta estrategia facilita la
optimizacién de las columnas con intercambiadores
internos, las cuales presentan mds grados de
libertad, por consiguiente requieren mayor esfuerzo
computacional y, de no emplearse la informacion
obtenida en el primer nivel, su cdlculo tendrd menor
posibilidad de suceso. Adicionalmente, la solucién
optima de los dos tipos de columna (diabdtica y
adiabdtica) permite comparar el desempeflo termo-
econémico de las columnas con el mismo nimero de
etapas tedricas.

4 Estudios de caso

Como estudios de caso se consideran la columna
extractiva (con dos corrientes de alimentacioén) y
de recuperacion de solvente (una corriente de
alimentaciéon) del proceso de deshidratacion de
etanol con etilenglicol (Fig. 2). Se comparan las
columnas optimizadas, con intercambiadores de calor
secuenciales y adiabdticas. Este sistema, ademads de
su relevancia préctica, presenta un comportamiento
que difiere ampliamente del de los considerados en
estudios previos, pues sus componentes tienen puntos
de ebullicién lejanos y la fase liquida es altamente no
ideal, por lo que se torna un desafio interesante para la
desarrollo de estrategias de optimizacion energética.

A la columna extractiva ingresa, por la corriente
de alimentacién inferior, 0.278 mol s~! de una mezcla
etanol/agua (E/W) en condicién de liquido saturado,
con una composicién molar de etanol de 85% y
presién de 1 atm. Como alimento superior, 0.139 mol
s~ de una mezcla agua/etilenglicol (W/EG) con una
composicion molar de EG de 99.9% a una temperatura
de 351 Ky 1 atm de presién, obteniéndose etanol de
alta pureza (99.8% molar) en el destilado. El etanol
recuperado en la corriente de destilado es el 99.8 %
(molar) del que ingresa al equipo.

A la columna de recuperacion de etilenglicol
ingresan 0.18 mol s~! de una mezcla binaria W/EG
(23% molar de agua) a 1 atm de presioén y temperatura
de burbuja. Esta mezcla se deshidrata hasta obtener
un producto de fondo de 99.9% molar de EG. El EG
recuperado por la corriente de fondo es el 99.999%
(molar) del que ingresa a la columna. La operacién de
ambas columnas se considera isobdrica a 1 atm, y la
diferencia minima de temperatura para la transferencia
de calor externa en el condensador y en el rehervidor
es 8 K en todos los casos (Demirel, 2007; Fisher y
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Especificaciones &
/ de disefio @

v

Calcular flujos y
composiciones de los
productos

Se especifica
I,

Resolver el condensador y la
zona de rectificacion

'

Calcular la carga de calor en
la zona de agotamiento y
extractiva Q

}

Especificar so y las

Se especifica
S0

Resolver el rehervidor y las
zonas de agotamiento y
extractiva

v

Calcular la carga de calor en
la zona de rectificacion Q,

!

Especificar r, y las

cargas de calor en las cargas de calor en las
zonas de agotamiento zonas de rectificacion
(Qa) y extractiva (Qg) (Qr)

A

Calcular la carga de calor en
el rehervidor Qp

QatQp Q= Q

Resolver las etapas de las
zonas de agotamiento y
extractiva

Las curvas de
operacion se
intersectan

v

Calcular la carga de calor en
el condensador Q¢

QrtQc = Q2

Resolver el condensador y la
zona de rectificacion

Fig. 2. Flujograma de la metodologia de solucién de las columnas.
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Xgion p=0.998

Rp=0.998
Fu=0.139 mol s™
Trp=351K
Pry=1atm
Ze=0.999 F=0.139 mol s™!

P=1atm

F=0.139 mol s f”: g.9t99
Pp=1atm ———— -
Zgion= 0.85
Liq. Sat.

X6,5=0.999
Rp=0.99999
Fig. 3. Especificaciones de la columna extractiva
(izquierda) y de recuperacion de solvente (derecha).

col., 1985). El nimero méaximo de etapas de equilibrio
permitido para la columna extractiva es 42 y 17 para la
columna de recuperacion de solvente. Estos valores se
fijaron teniendo en cuenta las condiciones del 6ptimo
econdémico encontradas por Knight y Doherty (1989).

4.1 Variables de optimizacion

Las variables de decision para el disefio de las
columnas adiabéticas son los flujos de los fluidos
de servicio de transferencia de calor, riigy y #iey, y
la relacién de reflujo en el condensador, rp. En el
caso de las columnas SHE, se usan, ademas de las
variables anteriores, la relacién de evaporacién en el
rehervidor, sg, y la conductividad total en cada etapa
(0 < UA < 250 WK™!). El valor maximo de la
conductividad en cada etapa, UA, se estimd con base
en los trabajos reportados en la literatura (Jiménez y
col., 2004; Kaeser y Pritchard, 2005), esto, debido a la
falta de informacién detallada sobre las caracteristicas
de transferencia de calor y del disefio del plato, para
columnas con intercambiadores internos.

4.2  Propiedades termodindmicas y
métodos computacionales

Los coeficientes de actividad, asi como las entalpias
y las entropias en exceso se calcularon usando el
modelo NRTL (Renon y Praustnitz, 1969). La fase
vapor se consideré como una mezcla gaseosa ideal.

Las capacidades calorificas de los componentes en
fase liquida y vapor se tomaron de (Reid y col.,
1987). Como fluido de calentamiento se selecciond
el Dowtherm T7M | debido al intervalo de temperatura
de uso (263.15 - 588 K), su estabilidad térmica, baja
toxicidad y a la disponibilidad de la informacién (Dow,
2004).

El modelo se programé en Matlab’™, usando
las funciones fsolve y patternsearch para resolver el
sistema de ecuaciones y optimizar el modelo. La
funcidén patternsearch es un método de optimizacién
restringida que no requiere el cdlculo de derivadas, lo
que facilita la optimizacién, debido a que el modelo
involucra variables binarias. Para una descripcion
detallada de las funciones fsolve y patternsearch se
remite al lector al manual de usuario de Matlab
(Mathworks, 2013).

5 Resultados y discusion

A continuacién se presenta el efecto de la distribucién
de la transferencia de calor sobre la eficiencia de
segunda ley y sobre las condiciones de operacion de
las columnas.

5.1 Andlisis de la eficiencia termodindmica
de las columnas de destilacion

De acuerdo con lo senalado en la Seccién 2.3.2, la
eficiencia termodindmica de segunda ley depende del
grado de irreversibilidad del proceso, cuantificado
a partir de la entropia generada en el mismo.
Debido a que las irreversibilidades dependen de las
condiciones de operacién y del diseiio del equipo,
existe una eficiencia maxima alcanzable dependiendo
de si la columna es adiabatica o diabatica, esta
eficiencia maxima permite analizar el desempefio
termodindmico de una columna real.

5.1.1. Eficiencia mdxima de las columnas de
destilacion

La eficiencia termodindmica maxima de una columna
de destilacion adiabatica se obtiene cuando opera a
reflujo minimo, con transferencia de calor reversible
tanto en el rehervidor como en el condensador.
Columnas con una alimentacion

La trayectoria de la columna de destilacién
adiabadtica corresponde a las condiciones mostradas en
la Tabla 2. La mdxima eficiencia de segunda ley de la
columna es 0.44, lo que significa que cerca del 56% de
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Tabla 2. Condiciones de minima generacién de entropia en las columnas adiabaticas.

Tipo de columna

- - - - Unidades
Una alimentacion ~ Dos alimentaciones
Tmin 0.294 0.475 -
Qont 3.50 15.30 kW
Osar -2.18 -13.59 kW
sep
Wi 0.12 0.52 kW ]
(dSipr/At) yin 0.54 6.53 WK
nH 0.44 0.21 -
1 T T T T T 1
L D 4 N >~ T Rectif. Reversible

03 ; 0.9 —=— Despojamiento Adiab.
ek : pinch 4 sl —_— rx\mf\n.l Adiab,
07k i —_ Reversible | —e— Rectif. Adiab.

I 0.7 x 10

! —_ Adiabitica
06t i ot 7 06 3 \

L5051 : - ] A,

i = 05 |
04t 1 4

! 0.4 0.996 0.998 1
03t ! d EOH

: 03
02p i 1 Pinch alimentacién

i 0.2 Azedtropo
0.1 i . - B

1 r inch tangente:

o 5, L . . . \ . \ . e anent
01 02 03 04 05 06 07 08 08 1 . . . X
Xy 0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 08 0.9 1
. ., . EtOH
Fig. 4. Comparaciéon de las trayectorias de

composicién de las columnas con una alimentacion,
adiabdtica a reflujo minimo y reversible.

la energia que ingresa a la columna se degrada como
consecuencia de usar una columna adiabatica para
llevar a cabo la separacién. El punto de interseccion
de las trayectorias, mostrado en la Fig. 4, corresponde
al punto de pinch y confirma la condicién de reflujo
minimo de la columna adiabética.

De otro lado, la trayectoria seguida por la
columna SHE con méaxima eficiencia termodindmica
corresponde a la de una columna reversible, en la
que la linea de operacién se sobrepone a la curva de
equilibrio del sistema en todo el proceso de separacion
(ver Fig. 4), esto permite asegurar que la médxima
eficiencia alcanzable por la columna SHE es 1.0,
debido a que, en teoria, la operacién puede llevarse a
cabo sin perder la calidad de la energia que ingresa
a la columna. Se debe recordar que esta eficiencia
no es alcanzable en la prictica, pues requeriria dreas
de transferencia de calor infinitas para lograr que la
transferencia se realice con diferencia infinitesimal de
temperatura.

Columnas con dos alimentaciones

Las trayectorias seguidas por la columna
adiabética con doble alimentacién a reflujo minimo
y la de destilacién reversible se presentan en la
Fig. 5, y las condiciones de reflujo minimo
para la operaciéon adiabdtica en la Tabla 2.

WWW.rmiq.org

Fig. 5. Comparacion de las trayectorias de
composicién de las columnas extractivas, adiabatica
a reflujo minimo y reversible.

Se aprecia que la trayectoria seguida por la operacién
adiabdtica se interseca con la trayectoria reversible en
dos puntos pertenecientes a las zonas de agotamiento
y de rectificacion, estos son los puntos de pinch y, de
forma anéloga a lo que sucede en las columnas con una
alimentacion, confirman que la condicién de reflujo
minimo se ha alcanzado.

La condicién de refluyjo minimo de la columna
adiabdtica con dos alimentaciones permite establecer
que la méxima eficiencia alcanzable en este tipo de
columna es 0.21 (ver Tabla 2), indicando que en una
columna adiabdtica real, como minimo el 79% de la
energia util que ingresa se degrada en la operacion,
esta eficiencia es casi la mitad del valor obtenido
para la columna de recuperacion (una sola corriente
de alimentacién) por lo que esta columna debe ser el
foco principal de la optimizacidn termodindmica del
sistema, no sélo por su baja eficiencia termodindmica,
sino también porque el trabajo minimo de separacién
de la columna extractiva es, aproximadamente, cuatro
veces el de la columna de recuperacion.

Es importante resaltar que las irreversibilidades
de las columnas extractivas se deben principalmente
al mezclado en las etapas de alimentacién, y a la
transferencia de calor y masa al interior de la columna.
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En la Fig. 5 se puede observar que, de las trayectorias
de la columna adiabadtica a reflujo minimo, la que mas
se aleja de la trayectoria reversible es la de la zona de
agotamiento, lo que permite anticipar que gran parte
de la ineficiencia energética del proceso se encuentra
en esta seccion de la columna.

En el caso de la columna extractiva SHE, la
trayectoria seguida en cada una de las secciones
coincide con la de la columna reversible, excepto en
los puntos de alimentacion, ya que no es posible que
las composiciones de las corrientes de alimentacion
(mezclas binarias), coincidan con las de los flujos
internos de la columna (sistema ternario); lo que hace
que las irreversibilidades por el mezclado en las etapas
de alimentacién sean imposibles de eliminar.

A diferencia de la columna de recuperacidn, la
columna de destilacion extractiva usa, ademas de
calor, un agente de separacion madsico (EG en el
estudio de caso considerado) por lo que la distribucién
de la transferencia de calor no seria suficiente para
hacer la destilacién completamente reversible; sin
embargo, se espera que esta distribucién mejore la
eficiencia termodindmica.

5.1.2.  Eficiencia termodindmica de los disefios
optimos

La eficiencia termodindmica de las columnas SHE
es, en todos los casos estudiados, superior a la
de su contraparte adiabdtica. La eficiencia de la
columna de recuperacién pasa de 0.21 (adiabdtica) a
0.23 (SHE) que corresponden al 47% y 52% de la
eficiencia maxima alcanzable en la columna adiabatica
(0.44). La eficiencia de segunda ley de la columna
extractiva adiabdtica optimizada es 0.12, mientras
que la obtenida para la columna SHE es 0.14, esto
representa un aumento de 10% en la eficiencia de
la columna SHE (de 57% a 67%) cuando se toma
como referencia la eficiencia maxima alcanzable por
la columna adiabdtica extractiva (0.21).

Vale la pena resaltar que las eficiencias alcanzadas
en los disenos finales, termodinamicamente
optimizados, son considerablemente menores a las
maximas determinadas para las columnas adiabaticas
a reflujo minimo (Tabla 2), entre el 50% y 60% de
estas. La baja eficiencia de los disefios finales se deben
principalmente a las irreversibilidades asociadas a
la transferencia de calor externa, que no se puede
eliminar por la restricciones que limitan el drea de
transferencia de calor, y al niimero total de etapas

(tamafio finito del equipo). Cabe recordar que para
cada disefio final, la columna SHE y adiabética tiene
el mismo ndmero de etapas de equilibrio.

5.2 Efectos del intercambio de calor
interno en el disefio y operacion

Los perfiles de los flujos de liquido y vapor en las
columnas SHE (Figs. 6 y 8), muestran el efecto de
la distribucién de la carga de calor sobre los patrones
de condensacidn y evaporacion en la columna. En las
columnas adiabaticas la transferencia de calor externa
se lleva a cabo en el rehervidor y en el condensador
Unicamente, mientras que existe mayor libertad en
la distribucion de la carga de calor en las columnas
SHE, lo que permite transferir una parte del calor
necesario para la generacién del vapor en las etapas
de la zona de agotamiento, a una temperatura menor
que la que se requiere en el rehervidor; de igual modo,
parte de la condensacién en las columnas SHE se
realiza a temperaturas mayores que las requeridas en
las columnas adiabdticas, lo que permite encontrar
trayectorias de operacién termodindmicamente mds
eficientes que en las columnas adiabdticas.

Los flujos internos estimados para las columnas
con intercambiadores de calor secuenciales (Figs. 6y
8) se relacionan con menores cambios de temperatura
entre las etapas donde la entropia generada se redujo,
principalmente en las zonas de agotamiento, esto
implica una capacidad de separaciéon (cambio de
composicién) menor en esas etapas cuando se compara
con la de la columna adiabatica (es decir, la tarea de
separacion se reparte de forma mas uniforme en la
columna SHE que en la adiabdtica), por lo que en
el disefio final se requieren mas etapas en la zona
de agotamiento en las columnas SHE que en las
adiabaticas; no obstante, el nimero total de etapas
de equilibrio en ambos equipos es el mismo y las
cargas de calor son aproximadamente iguales, con una
diferencia maxima de 2.6% para la columna SHE con
una alimentacién. Aunque la magnitud de la carga
de calor sea practicamente igual en los dos tipos de
columnas (SHE y adiabéticas) las primeras presentan
menor degradacion de la energia, lo que en la practica
se refleja en la disminucién dréstica en el flujo de
servicio de calentamiento, gy, que es la fuente de
energia de alta calidad para el sistema (disminucion
de 87.5% para la columna extractiva y de 62.1% para
la columna con una alimentacién, ver Tabla 3).
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Fig. 7. Discriminacién de la entropia generada en las columnas con un alimento. Izquierda, columna adiabética.
Derecha, columna diabatica. SEP entropia generada por la separacién, HX entropia generada por la transferencia de

calor externa.

Otro aspecto interesante relacionado con la
reduccidn de las irreversibilidades tiene que ver con la
temperatura de los fluidos de servicio de transferencia
de calor al salir de los intercambiadores en las
columnas SHE: la mayor temperatura del fluido de
servicio de enfriamiento (ver Tabla 3) es relevante
cuando su energia puede ser usada en otra operacion
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de la planta; a su vez, la menor temperatura de salida
del fluido de calentamiento puede ser ventajosa, si
parte de su regeneracion se puede realizar usando una
fuente con energia de menor calidad (es decir, de
menor temperatura). Estas ventajas se hacen evidentes
con los resultados de la integracion energética del
sistema (Mendoza y Riascos, 2011).
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Fig. 8. Perfiles en las columnas extractivas. A. Flujos. B. Temperaturas. C. Entropia generada. D. Perfiles de
transferencia de calor. LSHE y VSHE son los flujos de liquido y vapor en la columna diabatica (SHE); LA y VA
son los flujos de liquido y vapor en la columna adiabética.

Tabla 3. Flujos y temperaturas de los fluidos de servicio, cargas de calor y distribucion de la entropia generada en
las columnas de destilacién optimizadas.

Dos alimentaciones Una alimentacion
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Adiabitica  Diabatica  Adiabatica  Diabdtica  Lridades
My 4.59 4.34 0.45 0.41 mol s
TS 298.1 298.1 298.1 298.1 K
TS 341.0 343.4 363.4 372.1 K
Ty 4.00 0.50 0.29 0.11 mol s™
TS 432.0 432.0 490.0 490.0 K
T53 426.5 387.0 475.0 475.0 K
Qont 16.56 16.56 3.52 3.61 kW
Qsal -14.80 -14.80 -2.20 -2.29 kW
To * 0.607 0.549 0.301 0.258 -
(dsjrr/dt). 4.269 3.979 0.778 0.700 WK
(dSirr/AE) roc 0.0462 0.170 0.0956 0.142 wK'
(dsirr/dt) py 0.750 0.750 - - wK'
(dSirr/db) oxe 0.0455 0.983 - - wK'
(dsir/d) s, 0.544 0.487 0.0012 00160 WK
(dSirr/dE) gesp 3.673 3.650 0.447 0.377 WK'
(dsipr/dt) s 3.224 0.491 0.201 0.753 wK'

* 15: Relacion de reflujo molar en el condensador.
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5.3 Efectos del intercambio de calor
interno en las irreversibilidades

Las irreversibilidades de las columnas de destilacion
se cuantifican en términos de la entropia generada. El
modelo planteado permite clasificar y cuantificar de
forma independiente la irreversibilidad en dos grandes
categorias: la primera, asociada a la transferencia
externa de calor por la interaccién entre el fluido
de transferencia de calor y la mezcla liquido-vapor
que fluye en cada etapa, HX; la segunda, agrupa los
fenémenos de mezclado y de transferencia de calor y
masa entre las fases liquido y vapor en las etapas, SEP.

De acuerdo con el Teorema de Gouy-Stodola
la destrucciéon exergética (trabajo perdido) es
proporcional a la entropia generada en el sistema.
Luego, minimizar la entropia generada en un proceso,
equivale a minimizar su destruccidn exergética. Un
proceso con minima generacion de entropia es el que
tiene la mayor eficiencia de segunda ley al considerar
que el trabajo perdido durante el proceso es minimo,
cumpliendo las restricciones del sistema. La ventaja
termodindmica de una columna diabdtica respecto a
su contraparte adiabdtica radica en que la primera
permite: (i) mayor control sobre las velocidades
de transferencia de calor y masa en la mezcla a
separar, (ii) transferencia de calor usando fluidos de
servicio con menor calidad exergética, y (iii) mayor
control sobre la diferencia de temperatura entre el
fluido de servicio y la mezcla a separar. Aspectos
directamente asociados con las irreversibilidades
en procesos de destilacion. De forma general, las
columnas con intercambiadores internos reducen la
generacion de entropia y la pérdida de exergia, pues
aunque la cantidad de energia transferida, hacia la
columna, en el rehervidor y la zona de agotamiento,
y desde la columna, en el condensador y la zona de
rectificacion, no se reduce, la energia se transfiere
con mejor diferencia de temperatura por lo que
se reducen las irreversibilidades y se aumenta la
eficiencia termodindmica del sistema.

5.3.1. Columnas con una alimentacion

Los perfiles de los flujos, de temperatura, calor
transferido y generacién de entropia en las columnas
adiabdtica y SHE se muestran en la Fig. 6. En
ambas columnas la mayor generacién de entropia se
ubica en el condensador y en la zona de agotamiento.
También se observa que la distribucion de la carga de
calor en la columna SHE permite disminuir la entropia
generada tanto en el condensador como en la zona
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inferior de la columna. No obstante, existen etapas en
la zona inferior con mayor generacién de entropia en la
columna SHE que en su contraparte adiabética (etapas
12y 13), esto se debe a la irreversibilidad asociada a la
transferencia externa de calor, ya sea por la diferencia
de temperatura a la cual se realiza la transferencia o
por la cantidad de calor transferido. Por ejemplo, la
transferencia de calor en la etapa 12 se lleva a cabo
con una diferencia de 15 K, y aunque la diferencia de
temperatura en la etapa 13 es solamente de 4 K, el flujo
de calor (918 W), comparable al del rehervidor (1337
W), es un factor de peso en la generacién de entropia
en esta etapa.

La discriminacién de la entropia generada en la
columna SHE (Fig. 7) muestra que las irreversibilidad
generada por la transferencia externa de calor, y los
fenémenos de mezcla y de transferencia de calor y
masa corresponden al 66% (0.86 W K1) y 34%
(0.45 W K!) de la entropia total, respectivamente.
En el caso de la columna adiabética se tiene que
la irreversibilidad asociada a la transferencia externa
de calor es el 65% (0.97 W K1), mientras que los
fendmenos de mezcla y transferencia de calor y masa
son responsables del 35% (0.53 W K1) del total
generado en la columna. Aunque la distribucién global
de las irreversibilidades tiende a ser similar entre los
dos tipos de columna, con los intercambiadores de
calor secuenciales se logra una reduccion en todas las
irreversibilidades.

5.3.2. Columnas extractivas

Los perfiles de generaciéon de entropia en las
columnas con doble alimentacién (Fig. 8) muestran
que las irreversibilidades se encuentran ubicadas
principalmente en el condensador, en las etapas de
alimentacién y en la zona inferior de la columna;
también se observa que la mayor reduccién conseguida
en la columna SHE ocurre en el rehervidor, debido a
la distribucién de la transferencia de calor en la zona
de agotamiento.

La contribucién de los fenémenos generadores de
entropia muestra que la irreversibilidad dominante en
los condensadores de ambas columnas extractivas es
la generada por la transferencia externa de calor (Fig.
9) y que la magnitud de las irreversibilidades en las
etapas de alimentacién es similar para ambos tipos de
columna, adiabatica y SHE. En la zona de agotamiento
de la columna adiabatica la irreversibilidad asociada
a la transferencia de calor y masa entre las fases
liquido y vapor (SEP) es la mds importante, mientras
que en la columna SHE la transferencia externa de
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calor (HX) es el mayor generador de entropia en esta
zona, estos cambios en la generacidn confirman que la
transferencia interna de calor reduce la irreversibilidad
en la separacién, lo que coincide con cambio de
composicion y temperatura menos abruptos a lo largo
de la columna (ver Fig. 8).

La distribuciéon de la generacion de entropia
(Fig. 9) muestra que la irreversibilidad asociada a
la transferencia de calor externa es 43% del total de
la entropia generada en la columna adiabética que es
12.55 W KL, mientras que en el caso de la columna
SHE este fenémeno representa el 68% de la entropia
generada, 10.51 W K~!. El aumento en la eficiencia
termodindmica se debe a que las irreversibilidades
asociadas al mezclado, y a la transferencia de calor y
masa liquido-vapor disminuyeron un 57% comparado
con la columna adiabética (de 7.15 W K1 en la
columna adiabdtica a 3.6 W K~! en la columna SHE),
esta reduccion se logra a expensas del aumento en la
irreversibilidad por la transferencia externa de calor
(de 5.4 W K ! en la columna adiabética a 7.15 W
K1 enla SHE), la irreversibilidad por transferencia
externa de calor aumenta debido a la diferencia de
temperatura con que se realiza en las etapas de
la columna, hasta de 28 K, lo que hace que la
fuerza termodindmica de transferencia de calor sea
relativamente grande. Es importante recordar que
estas diferencias de temperatura estdn condicionadas
por las restricciones de disefio de la columna, que
fija el nimero miximo de etapas en la zona de
agotamiento y el drea maxima de transferencia de calor
externa en cada etapa.

En el presente trabajo se calcularon reducciones en
la entropia generada de 14% y 16% al implementar
los intercambiadores internos secuenciales en las
columnas con una y dos alimentaciones. Estas
reducciones son menores al 39% reportado por de
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Koeijer y Rivero (2003) quienes compararon columnas
con configuracién adiabatica y SHE para separar
la mezcla etanol/agua. La diferencia entre estos
resultados puede explicarse por el comportamiento
termodindmico de la mezcla que se estudia y por las
restricciones impuestas en el disefio. De Koeijer y
Rivero consideraron columnas con el mismo nimero
de etapas pero el grado de separacién alcanzado por la
columna adiabética y SHE fue diferente, mientras que
en el presente trabajo tanto el nimero de etapas como
la tarea de separacidn fueron iguales, lo que aumenta
las restricciones en el diseflo y por consiguiente
limita la disminucién en la entropia generada. Cabe
destacar la importancia que tiene la reduccién de
la entropia generada en la columna extractiva, ya
que esta consume entre el 50 y 80% de la energia
requerida en el proceso de produccién de etanol por
via fermentativa (Pinto y col., 2000).

A pesar de las ventajas asociadas al aumento
de la eficiencia de segunda ley mediante el uso de
columnas SHE, existen efectos de la incorporacién
de los intercambiadores de calor secuenciales que no
han sido suficientemente estudiados o documentados
en la literatura cientifica y deben ser analizados en
el momento del disefio, entre ellos: el efecto de la
variacion de los flujos internos en la columna SHE
sobre la eficiencia (transferencia de masa en las etapas)
y la caida de presion en la columna, asi como el
desempefio térmico de los intercambiadores de calor
secuenciales. Ya que como se observa en las Figs.
6 y 8, los flujos internos de las columnas SHE son
considerablemente diferentes a los de las columnas
adiabadticas.

5.4 Desempeiio y capacidades de la
metodologia propuesta
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Fig. 9. Discriminacién de la entropia generada en las columnas extractivas. Izquierda, columna adiabdtica. Derecha,
columna diabdtica. SEP entropia generada por la separacion, HX entropia generada por la transferencia de calor

externa.

WWW.rmiq.org



Mendoza y Riascos/ Revista Mexicana de Ingenieria Quimica Vol. 14, No. 2 (2015) 523-542

480 . . . . : . :
——TRF g

460 —a—VF S
2

440t /
]
= a0t _
//)%;—

X 7

3801 /_4_,// c

0 2 4 6 8 10 12 14 16 18
Ttapa
420
&
{
i
400 Y
” —#— RF
~ 3801
o0 Srtrteir ettt b bt s
340 i ! I ! ! ! !
0 N 10 15 20 25 30 35 40 45

Ftapa

480

| —e—vE P
460 #  RF s
"/
a0} i
- .
=~ 420F =
= p ,}‘"\"”_ T
400+ %
380f s
360 | \ , \ . ! \
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18
Etapa
D
420 . T T T T . .
—a— VF T
# RF {
400 |
|
i
|
v |
- 380 ”/J
~ &
/i
\-afl f
360 foer B = # AR v
Yoy <7
am&-a-&ﬁ/
340 ) . | . \ | |
0 5 10 15 20 25 30 35 40 45

Fitapa

Fig. 10. Comparacién de los perfiles de temperatura obtenidos con el modelo Radfrac (RF) y el modelo del valor
de frontera. A. Columna de recuperacién de solvente diabdtica (SHE). B. Columna de recuperacién de solvente
adiabatica. C. Columna extractiva diabatica (SHE). D. Columna extractiva adiabética.

La principal diferencia del modelo matemadtico
planteado, respecto al de trabajos anteriores centrados
en la optimizacién de columnas diabdticas, es que
el presente modelo permite, no s6lo optimizar, sino
también, diseflar columnas adiabéticas y diabaticas
con intercambiadores de calor secuenciales, y puede
extenderse facilmente al disefio de columnas con
intercambiadores de calor independientes en cada
etapa.

En cuanto a la eficiencia del calculo, la solucion
del modelo fue rdpida (menor a 5 segundos en un
PC con procesador Intel”™ Core™ i3 y 4 GB de
RAM). Para el modelo en cuestidn, no se presentaron
problemas de convergencia que se han reportado
para célculos de este tipo (Jiménez y col., 2004):
durante las optimizaciones no hubo casos en que
las variables tomaran valores sin sentido fisico que
hicieran abortar la ejecucién del programa. Este
comportamiento merece mayor destaque por obtenerse
con un sistema ternario altamente no ideal en la fase
liquida, como es la mezcla etanol/agua/etilenglicol,
en una columna extractiva. El buen desempeifio en
los célculos se atribuye a la combinacién de la forma
en que se presentan las ecuaciones, lo que permite
un escalado numérico adecuado, y el uso de las
trayectorias reversibles que permite encontrar regiones
factibles y valores iniciales razonables para resolver
las ecuaciones del modelo, reduciendo el riesgo de no
convergencia en el sistema.
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El modelo propuesto ofrece ventajas desde el
punto de vista de la optimizacién, ya que permite
considerar como variables de optimizacién no sélo
los flujos y temperaturas de entrada de los fluidos
de servicio de transferencia de calor (Jiménez y
col., 2004), sino también la distribucion de las areas
de transferencia de calor en las etapas (Rgsjorde
y Kjelstrup, 2005), generando informacién para
el andlisis de costos de las columnas (Knight y
Doherty, 1989). Considerando la suposicion de
etapa de equilibrio (ecuaciones MESH) y la ausencia
de informacién sobre el desempefio hidrdulico de
la columna, el modelo, en su estado actual,
puede ser usado para sistemas ideales y no ideales
multicomponente, y se hace especialmente interesante
para la fase de disefio conceptual.

El modelo también permite modificaciones para
convertirse en un modelo de no equilibrio (Agarwal
y Taylor, 1994), util para el disefio de columnas
diabaticas, siempre y cuando se cuente con la
informacién detallada acerca de las caracteristicas de
la transferencia de calor y masa, asi como del tipo de
plato o empaque usado y de su hidraulica.

5.5 Validacion de los resultados obtenidos

Para evaluar la validez del modelo y de los resultados
obtenidos se realizé la simulacién de los disefios
6ptimos, empleando un modelo riguroso (radfrac) en
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el simulaldor Aspen Plus v7.3. La comparacién de los
resultados se presenta, de forma resumida, en la Fig.
10. Los perfiles de temperatura, que son indicadores
de la composicion en cada etapa de la columna son
bastante cercanos para las cuatro configuraciones,
mostrando que los resultados obtenidos con el modelo
del valor de frontera son confiables. Adicionalmente,
los perfiles de los flujos de liquido y vapor (resultados

de generar informacién experimental mds detallada
acerca de la influencia que tiene la transferencia
externa de calor sobre la eficiencia de la separacion,
a fin de viabilizar el uso de modelos mas refinados,
como los de no equilibrio, que permitan un andlisis
mads profundo acerca de la conveniencia de disefar e
implementar columnas diabdticas en sistemas con y
sin reaccion quimica.

no presentados) mostraron semejanza ain mayor.

Nomenclatura
Conclusiones A 4rea de transferencia de calor, m?
B flujo molar de la corriente de fondo, mol s~
. g sqe s _]
La metodologia propuesta permite el disefio y la b dlSPOI}lblhdad energetica, J mol .
optimizacién de columnas de destilacién adiabaticas y Cp capacidad  calorifica de los medios de

C s . . . : . 1 -1
diabdticas con intercambiadores de calor secuenciales calentamiento y enfriamiento, J mol™" K

de forma rdpida y flexible. = La combinacién D flujo molar de destilado, mol s~
del método de cdlculo riguroso para columnas de F flujo molar de la corriente de alimento, mol s7!
destilacion con el método del valor de frontera h entalpia molar, J mol™!
permite resolver el problema de disefio: definicién K relacion de equilibrio
de las caracteristicas de la columna para una tarea de L flujo molar de liquido, mol s71
separacién definida, el cual no se resuelve de forma m flujo molar de los fluidos de calentamiento y
directa en los simuladores comerciales. enfriamiento, mol s~
Los resultados obtenidos para los estudios de NC  numero de componentes de la mezcla
caso presentados muestran que las columnas con P presion, atm
intercambiadores de calor secuenciales son una 0 carga de calor, W
alternativa que merece ser considerada frente a las q carga de calor relativa
columnas adiabdticas en cuanto al aprovechamiento r relacion de reflujo molar

energético, ya que la mayor eficiencia energética o relacion de reflujo molar en el condensador

de las columnas SHE se traduce en una reduccién RF1  recuperacién fraccional columna extractiva

de los flujos de medio de calentamiento requeridos RF2  recuperacion fraccional columna de
para la operaciéon de las columnas, 62% en la recuperacion de solvente

columna con una alimentacion y 87.5% en la columna s relacion de vaporizacion
extractiva. De esa forma, las columnas diabaticas 50 relacion de vaporizacion en el calderin
estudiadas logran mayor eficiencia energética porque s entropia molar, J mol ™!
los intercambiadores internos permiten que las T temperatura, K
transferencias de calor se realicen con menor To temperatura ambiente, K
diferencia de temperatura, lo que disminuye la ! tiempo, s
generacién de entropia aunque la energia total U coeficiente global de transferencia de calor, W
transferida practicamente no cambia. m~2 K™
Considerando que las columnas de destilacion 14 flujo molar de vapor, mol s™!
con intercambiadores internos secuenciales, asi como w trabajo, W
otras configuraciones diabdticas, no son modelos X fuerza termodinamica de transferencia de calor,
disponibles dentro de los simuladores comerciales y K
que la inicializacién del cédlculo de columnas de este x,y,z  fraccion molar
tipo es un problema ain mds complejo que el de X,z composiciéon molar:  vector de fracciones

molares
Letras griegas
factor de ponderacién de la penalizacion en la
funcién objetivo
B variable binaria para penalizacién

columnas adiabdticas, el método presentado puede
usarse para evaluar, en una fase inicial del disefio,
la conveniencia del uso de columnas SHE y generar @
la informacién para la simulacién rigurosa de los
sistemas de destilacion.

Es importante resaltar que existe la necesidad
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0% coeficiente de actividad
0} coeficiente de fugacidad
! eficiencia de segunda ley
T temperatura adimensional
00 infinito
Subindices
B corriente de fondo
c condensador
cu fluido de enfriamiento
D destilado
Ext zona extractiva
F corriente de alimento
FL corriente de alimento inferior
ru corriente de alimento superior
HU fluido de calentamiento
HX transferencia de calor
i componente
irr irreversible
J.k,l,m etapa
L corriente de alimento inferior
min minimo
p Pinch
r relaciéon de alimentacidn
rd restriccion de disefio
real real
Rec zona de rectificacion
Superindices
en entrada
IM nimero total de etapas en cada zona
L liquido
dis disipado
max maximo
sal salida
sat saturacion
sep separacion
v vapor
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