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RESUMEN 

El presente trabajo consiste en el desarrollo de un método ade
cuado para efectuar el análisis y selección de sistemas de control en C2_ 

lumnas convencionales de destilación mediante la aplicación de técnicas 
modernas. 

En primer término, se presentan una serie de lineamientos que -
deben considerarse para establecer los objetivos de la separación e ide!!_ 
tificar las principales perturbaciones y restricciones del sistema. Ta~ 

bién se incluye un análisis de los grados de 1 ibertad y la forma en que 
se deben clasificar las variables en controladas y manipuladas. 

Posteriormente, se analizan los' sistemas básicos de control, 
sus ventajas y desventajas, con el objeto de orientar al diseñador en la 
aplicaci6n de las estrategias de control más ampliamente utilizadas. Se 
explican desde los sistemas más convencionales, como el control de comp2_ 
sición de un sólo producto a balance de materia o energía, hasta los más 
sofisticados, como el control de composición de dos productos y sistemas 
de control prealimentado. Se incluye la descripción de un procedimiento 
para determinar la localización óptima de los puntos de control, ya que 
es un paso muy importante en el diseño del sistema de control. 

A continuaci6n se describe la técnica de la matriz de ganancias 
relativas que permite determinar la interacción existente entre los cir
cuitos de control de composici6n. Este método fue implementado en comp!!. 
tadora utilizando el método corto de destilaci6n de Smith-Brinkley y la 
ecuación de estado de Peng-Robinso11. Adicionalmente se expHca la apli
cación de la t~cnica de desacoplamiento parcial que permite reducir el -
grado de interacción de las variables entre los circuitos de control de 
coniposicl6n. 

En los anexos A y B se describen los programas de computadora -
desarrollados en este trabajo. 



SUMMARY 

This work consists in the development of a method for analysis -
and selection of control systems for conventional distillation columns, -
using advanced techniques. 

Firstly, sorne guidelines are presented in order to define and 
prioritize separation objectives and identify system disturbances and 
restraints. Also, is included a freedom degree analysis and how system's 
variables must be classified in controlled and manipulated enes. 

Basic control systems advantages .and disadvantages are analyzed -
in arder to guide design engineers in most common control strategies ap-
plication. lt is explained from the more conventional systems (balance 
or energy control of single composition product) to more sofist1cated -
enes (dual composition and feedfon1ard controls). Al so, it is discussed 
a procedure to detennine the optim•Jm composition control point, because -
it is a very important step in control system design. 

Relative gain matrix technique for detennining interaction degree 
among composition control loops is described, besides a computer program 
has been developed using Smith-Brinkley shortcut distnlation method and 
Peng-Robinson's equation of state. Additionally, it is discussed the -
partial decoupling technique which pennits the application of dual compo
sition control for reducing natural interaction between composition 
control loops. 

A and B annexes describe the computer programs developed in this 
work. 
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CAPITULO 1 

OBJETIVOS 

La implementaci6n de los Sistemas de Control para un proceso de
terminado se ha estado basando principalmente en la experiencia con que -
cuenta el diseñador, en técnicas de control utilizadas en equipos o proc! 
sos similares y en reglas o 1 ineamientos generales que se mencionan en la 
literatura abierta, sin embargo, siempre queda la incertidumbre de que el 
sistema de control propuesto mantenga las variables del proceso en su va
lor seleccionado sin presentar grandes desviaciones cuando se presentan -
perturbaciones en el sistema. 

Por otra parte, en las Plantas Químicas que se encuentran actual 
mente en operaci6n no es difkil encontrar varios controladores en posi-
ción manual, permitiendo que la pureza de los productos varfe conforme -
las perturbaciones actúan sobre el sistema, o bien utilizando técnicas de 
"sobrefraccionamiento" y consumiendo más energía de la requerida. Esto -
se debe generalmente a que la interacci6n de las variables del sistema es 
tal, que los controladores al tratar de ajustar algunas condiciones de -
operación, desajustan otras, de tal manera que las condiciones del proce
so empiezan a oscilar. 

Los dos puntos mencionados anteriormente, aunados a la existen-
cia de técnicas avanzadas de control y a la exigencia de procesos cada -
vez más eficientes, constituyen las principales motivaciones para el des~ 
rro 11 o de este trabajo. 

El objetivo principal consiste en desarrollar un método adecuado 
para el análisis, selecci6n e implementaci6n del sistema de control para 
columnas de destilaci6n convencionales mediante la apl icaci6n de técnicas 
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modernas. 

Se ha seleccionado el proceso de destilación por ser una de las -
operaciones unitarias más utilizadas en la Industria, además de que consJ!. 
me mucha energía (se ha estimado del orden de 40 :t de la energfa utflfza
da en las Plantas Qufmicas) y por ser un proceso multivariable, no lineal 
y fuertemente interaccionante. 

Cabe mencionar también que las técnicas modernas utilizadas en -
este trabajo no son exclusivas a columnas de destilacic5n, por lo que su -
aplicación puede extenderse a cualquier proceso multivariable. 

Mediante la aplicación de este m~todo durante el desarrollo de la 
Ingeniería Básica de un Proyecto se pretende lograr las siguientes venta
jas: 

+) Mejor calidad o rendimiento de los productos. 
+) Operación más estable. 
+) Reducir en lo posible producto fuera de especificación. 
+) Consumir únicamente la energía necesaria. 
+) Reducir. la cantidad de contaminantes que se envían al medio 

ambiente. 
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CAPITULO 2 

INTRODUCCION 

La destilación es una de las operaciones unitarias más utilizadas 
en los procesos industriales para separar una mezcla de compuestos misci
bles y volátiles en componentes individuales o, en algunos casos, en gru
pos de componentes, 

La separación de alcohol y agua de su mezcla; la del aire líquido 
en Nitrógeno, Oxígeno y Argón; y la del Petróleo Crudo en Gasolina, Turb2_ 
sina, Diesel y Gas61eo, son algunos ejemP,los de Destilación. 

Para aplicar el proceso de Destilación es necesario que el vapor 
que se fonna a partir de una mezcla inicial difiera en composición, es d! 
cir, que exista una diferencia en las volatilidades de los componentes 
que constituyen la mezcla. 

Un sistema tfpico de Destilaci6n se muestra en la figura 2.1. La 
columna que se indica, está constituida por varios dispositivos llamados 
platos, que proporcionan un contacto intimo entre el líquido y el vapor. 
Otro tipo de dispositivos que se utilizan frecuentemente para el mismo -
fin son los empaques. 

La alimentación, constituida por la mezcla de componentes que se 
desean separar, se introduce en uno o varios puntos de la columna •. Debi
do a la diferencia de densidades entre las fases Hquida y vapor, el li-
quido va descendiendo de un plato a otro a lo largo de la columna, mien-

. tras que el vapor va ascendiendo entrando en contacto con el. líquido en -
cada plato. El liquido que alcanza el fondo de la columna se vaporiza -
parcialmente en el rehervidor para proveer el vapor que se retorna a la -
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columna y el líquido remanente. se extrae como producto de fondos. El va
por que llega al domo de la columna cambia de fase en un condensador y el 
Hquido se recupera en un tanque acumulador. .Una parte de este Hquido -
se bombea a la columna como reflujo y la otra parte se obtiene como pro-
dueto destilado. 

El arreglo interno de la columna pennite un contacto a contraco-
rriente entre el liquido que baja y el vapor que sube y en cada una de las 
etapas de contacto, las composiciones del líquido y del vapor se aproximan 
al equilibrio, de tal manera que los componentes más volátiles se van con 
centrando en la fase vapor a medida que asciende en la columna y los com
ponentes menos volátiles se van acumulando en la fase líquida. 

El resultado final es que el vapor de domos esta enriquecido con 
componentes ligeros y el liquido de fondos está constituido principalmen
te por componentes pesados. 

La separaci6n global que se alcanza en la columna depende princi
palmente de las volatilidades relativas, el número de etapas de contacto 
y la relaci6n de reflujo. 

El sistema de control que se implemente en la columna de destila
ción tendrá como objetivo principal cuidar que la pureza de los productos 
obtenidos cumpla con las especificaciones solicitadas, respondiendo ade-
cuadamente ante aquellas perturbaciones que entren al sistema, caracterí! 
tica que debe tenerse en mente durante el proceso de selección. Además, 
sería deseable que la columna cumpliera su objetivo con P.l mfnimo consumo 
de energTa. 

En esta tésis se presentan los aspectos principales que deben 
considerarse para la selección del esquema básico de control y cómo pue-
den estos analizarse mediante el uso del arreglo de ganancias relativas -
en estado estacionario. De hecho, se pretende establecer una metodologia 



-6-

que pennita evaluar y seleccionar aquellos sistemas que resulten más con
venientes, de acuerdo con el grado de interacción y sensibilidad que pre
senten las variables del proceso, en cada una de las alternativas propue! 
tas. 

Actualmente, el dis_e~o de la columna se realiza mediante el uso -
de programas de computadora que efectúan los balances de materia y ener-
gta en estado estacionario y el comportamiento hidráulico de los platos. 
Estos mismos programas pueden utilizarse para efectuar la selección de -
los esquemas de control de acuerdo al procedimiento que se describe en -
esta tesis. 

Ahora bien, para el desarrollo d!! este trabajo, se implementaron 
programas de computadora para el cálculo de propiedades termoffsicas me-
diante la ecuación de estado de Peng-Robinson y algunos m6dulos de cálcu
lo adicionales que se requieren, tales como evaluaci6n de temperaturas de 
roc1o y burbuja, equilibrio de fases y para simular la columna de destil! 
ción se implementó el método corto de Smith-Brinkley. Estos programas, -
que representan la herramienta fundamental de cálculo se describen con d!!, 
talle en los anexos. 

Aunque si bien el método de _Smith-Brinkley para columnas de dest.!_ 
lación no es riguroso, nos pennite manejar mezclas multicomponentes, lo -
que representa una mejora al procedimiento utilizado por Shinskey o a los 
descritos en la literatura, que consideran únicamente mezclas binarias. 

El procedimiento de selecci6n del sistema de control propuesto -
consiste en realizar los siguientes pasos: 

1) Definir los objetivos de la separación, identificar las pri.!!. 
cipales perturbaciones y restricciones del sistema. 
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2) Proponer los sistemas básicos de control. 

3) Localizar los puntos de control de composición. 

4) Evaluar la controlabilidad de la columna. 

Se pretende que este procedimiento de selección se considere como 
parte integral en el dise~o de nuevas columnas, durante el desarrollo de 

la Ingenierfa Básica y que se utilice además corno un sistema de verifica
ción de diseños propuestos. 

En los capitulos subsecuentes se desarrollan y detallan cada uno 
de los pasos que constituyen el procedimiento de selección sugerido. 
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CAPITULO 3 

OBJETIVOS DE LA SEPARACION, RESTRICCIONES Y PERTURBACIONES 

Como primer paso para la implementación del sistema de control, -
deben analizarse los objetivos de la separación, así como las restriccio
ne~ de la columna y las principales perturbaciones que alteran al siste-
ma. 

Generalmente los objetivos de una separación detenninada se esta
blecen en ténninos de especificaciones sobre la composici6n de uno o am-
bos productos de la columna, por ejemplo: impurezas del componente clave 
pesado en el' destilado y del componente clave ligero en fondos, recupera
ción aceptable de alguno de los productos, temperatura final de ebulli--
ción, etc. Otros aspectos que deben tenerse en cuenta son los siguientes: 

a) La composición del producto más importante de mantener en el 
caso que se presenten perturbaciones. 

b) Variaci6n en composición aceptable para cada producto. 

En lo que respecta a las restricciones del sistema, deben obtener. 
se los flujos m4ximos y mfnimos para la columna mediante c4lculos de 
flexibilidad e inundación de los platos y también, las cargas térmicas -
máximas de operación del rehervidor y del condensador. Esto nos permi ti
rá conocer, tanto la capacidad, como la limitación que tiene el sistema -
de destilación para variar sus condiciones de operación y corregir las -
desviaciones en separación que sean causadas por alguna perturbación. 

El siguiente paso consiste en ana 1 izar las perturbaciones princi
pales del sistema, con el objeto de reducir al máximo los efectos que és-
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tas puedan causar; por ejemplo, si se espera que la entalpia de la alime!]_ 
tación cambie constantemente, es posible reducir las consecuencias de es
te cambio, colocando un precalentador de la corriente de alimentación y -
un controlador de temperatura; si es la composición de la alimentación, -
la que se espera que varfe fuertemente, la columna puede diseñarse para -
recibir la alimentación en varios platos, dependiendo de su composición. 

También podría instalarse un controlador de flujo en el vapor pa
ra el rehervidor, con el objeto de reducir los efectos de la variación de 
presión en el cabeza 1 de vapor. 

En algunos casos, en los que se tenga un diseño similar a alguna 
planta existente, sería posible contar cc;m infonnación de la magnitud y -
frecuencia de ocurrencia de estas perturbaciones, información que sería -
muy útil en el análisis dinámico del sistema. 

Las principales perturbaciones que se presentan en la Destilación 
son las siguientes: 

a) Flujo de la alimentación. 

b) Composición de la alimentación. 

c) Entalpia de la alimentación. 

d) Presión del cabezal del vapor (o variaciones en el sistema -
de calentamiento), 

e) Condiciones ambientales (lluvia, presión atmosférica, etc.). 

f) Temperatura o flujo del medio de enfriamiento. 

En este punto es importante recordar que simplemente por el hecho 
de que una corriente se encuentre a control de flujo, no asegura que ese 
flujo nunca vaya a cambiar, ya que pueden realizarse cambios en los pun-
tos de ajuste de los controladores que resultarían ser las perturbaciones 
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más frecuentes y severas para 1 a co 1 umna. 

Cabe mencionar que cualquier variable independiente que pueda al

terar el sistema, aunque ésta ya se encuentre controlada, puede represen

tar una de las principales perturbaciones al sistema. 

3,1 Clasificación de variables y grados de libertad. 

Una columna de destilación es un sistema mul~ivariable, no lineal 

e interaccionante, en el cual se requieren controlar de 4 a 5 variables -

mediante la manipulación de un número igual de válvulas. En vista de que 

la cantidad total de configuraciones diferentes para el sistema de con--

trol varía factorialmente con el número de variables controladas, es nec!!_ 

sario realizar una selección sistemática que pennita identificar los pos.i 

bles sistemas de control. Por ejemplo, para un sistema de 4 variables -

controladas se tendrán 24 arreglos posibles para el sistema de control, -

mientras que para uno de 5 variables, se tendrían 120 alternativas. 

De acuerdo a lo anterior, resulta conveniente analizar las varia

bles principales del sistema de destilación desde el punto de vista de -

control, y reconocer los grados de libertad que presenta el sistema ya d.i 

señado, ya que estos representan el número de variables independientes -

que pueden modificarse durante la operacion de la columna para que se ob

tenga la separación deseada. 

Cabe hacer notar que al implementarle circuitos de control a un -

sistema, se pretende reducir los grados de libertad, "forzando" al siste

ma para que alcance las condiciones deseadas, de tal manera que un proce

so 100 % automatizado será aquel que tenga cero grados de libertad, ésta 

pretende ser la meta global de la automatizacion, Por el contrario, mie,!l 

tras más grados de 1 ibertad se tengan para un proceso detenninado, más d.i 

fkil será de operarlo. 
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En la figura 3.1 se muestra un sistema de destilación convencio
nal en donde se indican las variables dependientes e independientes más -
importantes. 

Como se puede apreciar en este sistema existen 18 variables inde
pendientes que representarán los grados de libertad del sistema en opera
ción. Sobre la mayoría de estas variables se implementa un circuito de -
control, mientras que otras son consideradas como perturbaciones al sist~ 

ma, o simplemente su valor depende de las etapas anteriores o posteriores 
al sistema de destilación. 

Resulta conveniente reclasificar las variables del sistema, toma.!!. 
do en cuenta el anal is is real izado sobre. los objetivos, las restricciones 
y las perturbaciones de la separaci6n y las características particulares 
del sistema: 

Variables controladas. 

Se escogerán entre las variables dependientes a9uellas con las que 
se pueda cuidar mejor los objetivos de la separación, generalmente estarán 
incluidas algunas de las mencionadas en la figura 3.1. 

Variables manipuladas. 

Las variables manipuladas serán todas aquellas variables indepen
dientes que sea posible manejar. En algunas ocasiones, una de las varia
bles dependientes se asocia con la variable independiente y se refiere a 
la variable dependiente asociada como la variable manipulada, por ejemplo: 
es frecuente decir que la temperatura de domos de la columna se regula m! 
nipulando el flujo de destilado, aunque estrictamente la variable manipu
lada es precisamente la válvula de control colocada en esta corriente. -
Esto ocurre también cuando se manejan controles en cascada. 
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De acuerdo a la nueva clasificaci6n de las variables, puede plan
tearse el siguiente arreglo para el sistema mostrado en la figura 3.1. 

RECLASIFICACION DE LAS VARIABLES MOSTRADAS EN LA FIGURA 3.1. 

VARIABLES 
CONTROLADAS 

Presión de la columna. 

Flujo de destilado. 

Composición del clave 
1i gero en domos. 

Nivel del acumulador. 

Nivel en el fondo de 
la columna. 

Flujo de fondos. 

Composición del clave 
pesado de fondos. 

VARIABLES 
MAN 1 PULADAS 

Válvula de presión. 

Válvula del producto 
de domos. · 

Válvula de reflujo. 

V§lvula de vapor al 
rehervidor. 

Válvula del producto 
de fondos. 

PERTURBACIONES 

Medio de enfriamien
to: temperatura, -
presión y flujo. 

Presión corriente -
abajo del destilado. 

Condiciones atmosfé
ricas. 

Presión del vapor al 
rehervidor 

Temperatura del va-
por al rehervidor. 

Presión corriente -
abajo de fondos. 

Alimentación: flujo, 
presión, composición 
y temperatura. 
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CAPITULO 4 

ESQUEMAS BASICOS DE CONTROL 

Una vez que se han identificado las variables más importantes del 

sistema que podrán utilizarse para mantener el control de la columna, ha

brá que seleccionar qué variable será controlada con qué variable manipu

lada. Para esto conviene mencionar los arreglos típicos mencionados en -

la literatura, sus caracterfsticas, sus ventajas y desventajas de cada -

uno de el.los. 

El principal trabajo que el sistema de control va a desempeñar, -

es ajustar la separación entre el destilado y el fondo, controlando el -

flujo de una u otra corriente. 

La relación de destilado a alimentación 0/F (o del producto de -

fondos a alimentación B/F) es el parámetro ajustable más importante en el 

sistema de destilación, el cual está asociado directamente con el balance 

de materia. 

La separación alcanzada también depende de la pendiente de la li
nea de operación L/V (flujo interno de liquido/flujo interno de vapor) en 

cada sección de la columna, por lo que la relación del flujo de vapor in

terno al flujo de alimentación V/F es un segundo parámetro importante que 

debe ajustarse. Este parámetro está directamente relacionado con el ba--

1 anee de energi a. 

A partir de consideraciones de balance de materia, es posible 

afirmar que existe un rango estrecho de flujos de destilado a alimenta--

ción (D/F) que permite obtener productos de alta pureza, para una alimen-
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tación dada. Por ejemplo, s'i consideramos una alimentación a la columna 
de 100 lb mol/h, que contiene 50 % de Benceno y 50 % de Tolueno y en la -
cual se desea obtener un 9B % de pureza para ambos productos, los valores 
nonnales del producto destilado D y el producto de fondos B será de 50 -
lb mol/h, si D se incrementa a 52, la pureza del producto de domos debe -
caer a r.ienos de 96 %, ya que la cantidad total de Benceno presente en la 
alimentacion es únicamente 50 lb mol/h y además existirá cierta cantidad 
de benceno en fondos. 

Una buena pureza del producto de domos puede obtenerse fácilmente 
si se extrae un flujo de destilado pequeño, por ejemplo; 40 ó 45 lb mol/h, 
pero en este caso, el producto de fondos será muy impuro y además, el por. 
centaje de recuperación de benceno también disminuye. 

Si el flujo y composición de la corriente de alimentacion son ca
si constantes, se puede tener un control satisfactorio utilizando un con
trolador de flujo para regular ya sea D 6 B. Con control de flujo sobre 
el destilado, el flujo de fondos puede regularse manteniendo un nivel -
constante en el fondo de la columna como se muestra en la figura 4. la. -
Con control directo del flujo de fondos, entonces el flujo de destilado -
puede regularse por el nivel del acumulador de reflujo tal como en la fi
gura 4. lb. Si se controla directamente el flujo de ambos productos puede 
hacer al sistema sobre-detenninado y esto puede ocasionar una operación -
inestable, ya que la suma de los flujos de los productos no coincidirán -
exactamente con el flujo de alimentación. 

También debe evitarse sobre-detenninar el sistema en ambos extre
mos de la columna, teniendo en mente las ecuaciones de balance de materia; 
por ejemplo, el flujo del liquido que sale del último plato debe ser 
iqual al flujo de fondos más el flujo de vapor ~ue retorna a la columna. 
De esta manera, el flujo de vapor suministrado al rehervidor, el cual de
tennina el flujo de vapor a la columna, no puede controlarse directamente 
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en caso de que se utilice un control de flujo directo en el producto de • 
fondos. 

En la mayoría de los sistemas de destilación, la separación entre 
los productos de domos y fondos se ajusta automáticamente manteniendo una 
temperatura o composición constante de un producto en algún punto de la -
columna; si el producto de domos es más importante que el de fondos, el -
elemento sensor de composición se coloca preferentemente en la sección de 
rectificación y las disminuciones de pureza se corrigen disminuyendo el -
flujo de destilado y a la inversa; cuando la pureza del producto de fon-
dos es más importante, el elemento sensor se coloca en la sección de ago
tamiento y entonces el flujo de fondos se disminuye cuando la pureza medi 
da también disminuye. Para cualquier ca~o, el flujo del producto puede -
controlarse directamente utilizando una válvula de control en la línea -
del producto o puede controlarse indirectamente cambiando ya sea el reflJ:!. 
jo o el flujo de vapor al rehervidor. 

De las consideraciones mencionadas anteriormente, surgen los sis
temas típicos que son más frecuentemente utilizados y que se mencionan a 
continuación: 

4.1 Control de composición de domos. 

Control directo de balance de materia. 

Los tres métodos más comúnes para controlar la composición de do
mos x0 se muestran en la figura 4.2. En cada uno de estos esquemas, pue
de implementarse también un controlador de flujo en la alimentación. El 
esquema más directo para controlar 1 a c.omposición de domos x0, es uti 1 ; •• 
zar la seffal del controlador de composición para ajustar directamente el 
flujo de destilado. El reflujo será ajustado por balance de materia con 
el controlador de nivel del acumulador de reflujo. El flujo del producto 
de fondos se extrae a control de nivel del fondo de la columna, para cum-
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plir el balance de materia global y la cantidad de vapor interno, se man
tiene casi constante regulando el flujo o presión del vapor al rehervidor. 
Este esquema descrito se puede apreciar en la figura 4.2a, 

Control de balance de energía. 

En lugar de controlar D directamente, el controlador de composi-
ción puede ajustar el reflujo R, y entonces el controlador de nivel puede 
ajustar D como se muestra en la figura 4,2b, Este método ha sido más po
pular que el primer esquema, pero aparentemente no tiene ventajas. Este 
sistema se vuelve muy sensitivo cuando se tienen relaciones de reflujo -
muy grandes¡ por ejemplo, si el vapor interno en la columna V=550 lb molL 
h, y el reflujo R=500 lb mol/h y el dest)lado es D=50 lb mol/h un cambio 
ligero en V a 560 llevaría a D = 60, se tendría un 20 % más alto que el -
flujo deseado hasta que el controlador de composición detecte el cambio -
e incremente el reflujo, Con el primer esquema, el flujo extra de vapor 
será regresado a la columna como reflujo sin modificar el flujo del pro-
dueto. Se menciona también que este sistema puede a su vez ser más sensj_ 
ble a cambios en la temperatura del reflujo, 

Control directo de V/F. 

El tercer método utilizado para controlar la composición de Domos 
se muestra en la figura 4.2c y consiste en modificar el vapor interno de 
la columna, disminuyendo éste cuando la pureza de Domos cae, manipulando 
directamente el vapor suministrado al rehev1dor. El flujo del reflujo se 
mantiene en un valor fijo, así que valores bajos del vapor interno V sig
nifican también un valor bajo para D. La separación tan amplia que exis
te entre el elemento sensor de composición y el flujo controlado es mala, 
desde el punto de vista dinámico y el sistema es de respuesta más lenta -
que los otros dos si el elemento sensor está casi en el Domo de la colum
na, sin embargo, si el sensor de composición está localizado varios pla--
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tos abajo del Domo, este esquema es más rápido ya que un cambio en el fl,I!. 
jo de vapor es transmitido a través de la columna, mucho más rápido que -
el cambio en el flujo del liquido. Un sistema en cascada, con el contro
lador de composici6n modificando el punto de ajuste de un controlador de 
flujo de vapor, se utiliza algunas veces en este tercer esquema para mini 
mizar las perturbaciones al sistema debidas al cabezal de vapor. 

4.2 Control de la composición de fondos. 

Los métodos más utilizados para controlar la composici6n del pro
ducto de Fondos se muestran en la figura 4,3. Estos métodos se utilizan 
cuando el producto de Fondos es el más valioso y conviene cuidar su comp!!. 
sición, por lo que el elemento sensor de .composición se localiza en la Z!!. 
na de agotamiento y el flujo controlado es ahora el producto de fondos, -
ya sea directa o indirectamente, Cuando el control es directo, es decir, 
que el elemento sensor controla directamente el producto de fondos (fig. 
4.3a.), el flujo de vapor al rehervidor se regula mediante el controlador 
de nivel del fondo de la columna, el reflujo se mantiene constante y el -
destilado se extrae a control de nivel del acumulador de reflujo comple-
tando el balance de materia. 

El segundo esquema 4.3h, muestra al control indirecto del produc
to de Fondos. El controlador de composición regula el vapor al rehervi-
dor y el producto de Fondos se extrae a control de nivel del fondo de la 
columna. 

El sistema an8logo al de la figura 4.2c, en este caso no se utili 
za, ya que existe un tiE!llpO bastante grande para que cambios en el reflu
jo sean notados en el fondo de la columna. Esto es debido principalmente 
al tiempo de residencia del líquido en los platos y en las bajantes. 
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4,3 Control de composición de ambos productos. 

Cuando se requiere controlar la composición de ambos productos, -
se presenta el caso más difícil para diseñar el sistema de control, debi
do principalmente a la fuerte interacción entre los circuitos de control 
de composición¡ de hecho, existen referencias bibliográficas, inclusive -
hasta de 1978, que recomiendan implementar un sólo sistema de control de 
composición (presumiblemente el mSs importante) y permitir que la composj_ 
ción del otro extremo de la columna var'e con cualquier cambio en condi-
ciones, por ejemplo, si el plato de alimentación está correctamente loca
lizado para una alimentación normal, un cambio en la composición de la -
alimentación, significa que la alimentación se está introduciendo ahora -
muy arriba o muy abajo en la columna, la .cual tiende a disminuir la sepa
ración especificada. Sin embargo, las purezas de los productos de Domos 
y Fondos son ambas frecuentemente importantes; además de que las fl uctua
ciones de composición en cualquier extremo pueden causar variaciones en -
las unidades de proceso subsecuentes o conducir a productos fuera de ,esp~ 
cificación. Estos casos generalmente han sido resueltos mediante las si
guientes prácticas: 

Diseñar las torres con más platos que los requeridos para la 
operación normal, de tal manera que la pureza de la corriente que 
no se controla sea buena aún bajo condiciones adversas. 

Operar las columnas a relaciones de reflujo más altas de las 
que se requieren para la operación normal. 

Instalar grandes tanques de almacenamiento para atenuar las -
perturbaciones en la alimentación o grandes tanques de almacena-
miento para mezclar producto fuera de especificación. 

Instalar otras columnas para afinar la pureza de los produc--
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tos. Otro factor que contribuyó a evitar este tipo de control, -
es que frecuentemente se presentaban problemas cuando se intenta

ba controlar ambas composiciones. 

Existen muchas razones por las cuales un sistema de control pre-
senta inestabilidades y comportamiento pobre (por ejemplo, inversi6n en -
la acción de control debido a no linealidades), pero se ha identificado -
que las principales dificultades se deben a las interacciones entre los -
circuitos de control de separación. 

Cambios en el vapor interno que maneja la columna V para contro-
lar la composic16n de Fondos x8, también afecta la composición de Domos -
x0• Así como un cambio en el flujo del Reflujo R para controlar x0, afeE_ 
ta también a x8• 

Por otra parte, estudios recientes han demostrado que si se seles 
cionan las variables manipuladas mediante un análisis adecuado de la in-
teracci6n de las variables del sistema y utilizando técnicas modernas de 
control, como seria el uso de desacopladores o compensación del punto de 
ajuste, resulta más ventajoso usar el control de ambos productos. Shinskey 
menciona que el grado de interacci6n que presente el sistema depende de -
la selección de las variables manipuladas, y que este grado de interacción 
es predecible a trav€s de ganancias relativas, de tal manera que es posi
ble cuantificar la sensibilidad del sistema y detenninar si es o n6 posi
ble utilizar el control de composición sobra ambos productos, ya sea con 
o ,in el uso de desacopladores. 

Thurston menciona que se ha implementado con bastante éxito el -
control de composición de dos productos cuando se ha detectado por ganan
cias relativas que el sistema puede funcionar y tambi@n que algunas inst~ 
laciones han fallado cuando el análisis de ganancias relativas predice -
que pueden esperarse problemas. 
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Algunas de las ventajas que se obtienen al implementar un sistema 
de control de dos composiciones, cuando es posible, son las siguientes: 

El sistema consume la m'!nima energfa requerida para llevar a 
cabo la separaci6n. Esto resulta particularmente importante, ya 
que se ha estimado que los procesos de destilación consumen en -
promedio el 40 % de la energía utilizada en plantas químicas. 

Reduce la variación en la composición de ambas corrientes ha
ciendo que la separaci6n sea más fácil de controlar. 

Siempre se obtiene la máxima recuperación posible de ambos -
productos. 

El proceso resulta más económico debido a la reducción en el 
consumo de energía y la mayor recuperación de los productos. 

Existen varios arreglos propuestos para implementar este sistema 
de control, los cuales incluyen principalmente a las siguientes variables 
manipuladas: Destilado, Reflujo, Vapor Interno, Producto de Fondos y la -
Relación de Reflujo a. vapor interno (R/V). Pero 1 a selección de cua !qui~ 
ra de estas variables manipuladas está en fUnci6n del análisis de ganan-
cias relativas, por lo que este tipo de control se tratará más adelante. 

4 .4 Contro 1 de pres i6n • 

. El control de presilln de la columna se trata independientemente -
del control de separación, debido a que generalmente se toma a la temper!_ 
tura o directamente a la composicilln como la variable principal para con
trolar la separación, por esto es que la mayoría de los métodos existen-
tes pretenden únicamente mantenerla constante. Cualquier variación en la 
presión produce cambios en las condiciones de equilibrio del material en 
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la columna y altera por lo tanto el sistema ·de control. 

El punto de ajuste del controlador de presi6n en la columna es un 
compromiso entre dos extremos; deber ser lo suficientemente alta para pe.r. 
mitir condensaci6n de los vapores de domos y por otro lado, debe ser lo -
suficientemente baja para permitir vaporización del liquido de fondos. 

La presión de la columna es una medida de la cantidad de materia 
presente en fase vapor; si la alimentación de la columna, su destilado y 
el producto de fondos son corrientes líquidas, entonces únicamente la -
energfa que se suministra en el rehervidor o la que se extrae en el con-
densador afectará significativamente la cantidad de materia presente en -
fase vapor. 

Para controlar la presión de la columna generalmente se manipula 
la carga térmica del condensador, a menos que represente la capacidad li
mitante del sistema o que utilice un servicio más costos.o que el rehervi
dor. La manera que puede utilizarse para alterar la carga térmica del -
condensador depende principalmente de la presi6n de operación de la colu!!!. 
na. 

Para columnas que operan esencialmente a condiciones atmosféricas, 
frecuentemente se utiliza un venteo para controlar la presión, la carga -
térmica del condensador se afecta entonces por la presencia de incondens.!!_ 
bles en el sistema, los cuales entran y salen automáticamente del conden
sador conforme la presión de la columna varía. En algunas ocasiones pue
de justificarse un condensador adicional en el venteo, que maneje niveles 
de temperaturas menores, con el objeto de reducir las pérdidas de produc
to, como se muestra en la figura 4.4. 

Si el producto es muy flamable o puede contaminarse con aire pue
de implementarse un sistema de admisión y expulsión de gas inerte, opera.!!. 
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FIGURA 4.5- SISTEMA OE CONTROL DE PHESION EN RANGO 
DIVIDIDO CON ADMISION Y VENTEO DE GASES INERTES. -
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do en rango dividido, Este sistena se presenta en la figura 4,5, El -
traslape del rango de operaci6n de las dos válvulas debe minimizarse para 
evitar el consumo excesivo de gas inerte; sin Elllbargo tampoco es conve--
niente tener un claro entre sus rangos de operacidn, ya que ocasionan una 
banda muerta alrededor del punto de ajuste del controlador de presi6n. 

Cuando la columna opera a vacío, el venteo se conecta a alguna 
fuente de vado, tal como un sistema de eyectores o una bomba de vacío; -
frecuentemente se utiliza el mismo arreglo de la figura 4.5 para centro-
lar la presi6n. Si la al imentaci6n a la columna contiene una gran canti
dad de incondensables, entonces la inyección de gas inerte puede no requ~ 
rirse. Por otro lado, si la presión de la columna es muy baja (menor a -
50 nm Hg) la válvula de venteo puede eliminarse para reducir la caída de 
presión en la línea, utilizando únicamente la inyección de gas inerte. -
En las Hneas de domos muy grandes, los cambios en las pérdidas de calor 
durante tonnentas causan una severa variación en la presión, para estas -
columnas se hace necesario la inyección de gas inerte antes del condensa
dor para lograr un mejor control. Aunque este sistema de control de admj_ 
sion y expulsión de gas inerte provee una respuesta rápida y un buen con
trol, puede causar grandes p~rdidas de producto y se recomienda utilizar
lo anicamente cuando es la Qnica alternativa factible. 

Otro método de control que se utiliza regulannente es cuando la -
válvula de control se coloca del lado del agua de enfriamiento que sale -
del condensador (figura 4.6). Este sistema puede aplicarse Qnicamente -
cuando el agua de enfriamiento está suficientemente tratada para prevenir 
incrustación en los tubos, aún en el caso de que se presenten temperatu-
ras altas en los tubos del condensador; la velocidad del agua debe ser m! 
yor a 4.5 fps y debe tener un tiempo de residencia menor a 45 segundos; -
si el tiempo de residencia del agua se incrementa, el sistema de control 
operará con retraso. Este método puede utilizarse también para sistemas 
a presión. 

/ 
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FIGURA 4.6-CONTROL DE PRESION MEDIANTE LA MANIPULACION · 
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FIGURA 4.7-CONTROL DE PRESION MEDIANTE LA MANIPU
LACION DE LA TEMPERATURA DEL MEDIO DE ENFRIAMIENTO. 
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Shinskey comenta que el método descrito anterionnente presenta -
desventajas, porque además del requerimiento mencionado, la respuesta de 
la velocidad de condensaci6n a las variaciones en el flujo de agua de en
friamiento es lenta y no lineal y ademas, la velocidad de respuesta varía 
con el flujo de enfriamiento causando inestabilidades al circuito de con
trol y propone otro arreglo que resuelve los problemas antes mencionados, 
que consiste principalmente en modificar la temperatura del medio de en-
friamiento en vez de su flujo (figura 4.7) resultando en un sistema lineal 
y eficiente. Para esto se utiliza una bomba para mantener un flujo cons
tante a travl!s del condensador y la remoción de calor puede modificarse -
manipulando la vSlvula de agua fría directamente o modificando el punto 
de ajuste de un controlador de temperatura por el controlador de presi6n 
que toma la señal de las condiciones de ]a columna. El ajuste de temper~ 
tura en cascada mejora la velocidad de respuesta del primer circuito de -
control. La ventaja de este método es su flexibilidad, su linealidad, su 
confiabilidad y ademas, su característica principal es su capacidad de r! 
cuperar energía; mientras que los demás métodos de control tienden a red!!_ 
cir la eficiencia del condensador, l!ste disminuye el consumo de agua de -
enfriamiento. Otra característica importante es que maximiza la tempera
tura de salida del agua de enfriamiento. Este método es mejor para colu!!!. 
nas atmosféricas que el dejar que la presi6n varíe con un cabezal de ven
teo o introducir gases no condensables al sistema. 

Existen tambH!n otros ml!todos de control de presi6n para columnas 
que operan a presiones por arriba de la atmosférica, además de los ya me!!. 
cionados, de inyección y venteo de gas inerte o control del flujo o temp! 
ratura del medio de enfriamiento; en las figuras 4.8 se muestran algunos 
métodos comúnes para cuando hay poca cantidad de incondensables en el sil 
tema. Estos sistemas realizan el control de presi6n llenando con Hquido 
una parte de la superficie de condensación. 

En el ml!todo de la figura 4.Ba se coloca una línea de igualación 
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FIGURA 4.Sa-SISTEMA DE CONTROL DE PRESION CON LINEA 
DE IGUALACION Y VALVULA LOcALIZADA EN LA ALIMENTACION 
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FIGURA 4.8b-SISTEMA DE CONTROL DE PRESION CON LINEA 
DE IGUALACION Y VALVULA LOCALIZADA EN LA SALIDA DEL 
CONDENSADOR. 
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entre la torre y el acumulador, de tal manera que éste Gltimo opera a la 
misma presi6n de la columna. La válvula de control se coloca sobre la li 
nea que va al condensador y el condensado debe fluir por gravedad al acu
mulador, por lo que se requiere una atención especial a la elevación del 
condensador, a 1 dimensionamiento y loca 1 i zación de 1 a válvula de control 
y de la tubería. El condensado debe entrar al acumulador de reflujo por 
abajo del nivel del liquido, de manera que al realizar cambios en la pre
si6n del condensador, mediante la válvula de control, se afecte el nivel 
del Hquido en el condensador y varíe el área de condensación. Cuando el 
condensador es un soloaire o cuando la condensación se lleva a cabo en -
los tubos, se prefiere tener un sólo paso por los tubos e inclinar el 
equipo. 

Un arreglo mSs utilizado que el anterior, consiste en colocar la 
v~lvula de control a la salida del condensador, como se muestra en la fi
gura 4. Bb, ya que, además de ser m!s fácil de entender, requiere una vál
vula de control más pequeña y se evitan interacciones entre el nivel del 
acumulador y la presi6n, ya que el condensado puede entrar al acumulador 
por arriba del nivel del liquido. En este método se debe colocar la vál
vula de control tan cerca como sea posible del acumulador para asegurar -
la mSxima ca~eza estática que promueva el flujo de condensado y minimizar 
los efectos de su flujo en la tuberfa vertical que está corriente abajo -
de la válvula de control. 

Otra variación "consiste en colocar la válvula de control en la li 
nea de igualaci6n tal como se muestra en la figura 4.Bc, este método se -
conoce como "by pass caliente" o "condensador sumergido". El condensador 
se coloca cerca del nivel de piso y tiene un nivel de condensado, mientras 
que el acumulador de reflujo se coloca por arriba del condensador, lo su
ficientemente alto para suministrar el NPSH de la bomba de reflujo. La -
superficie del llquido en el tanque está más frfa que en el condensador, 
lo que permite suficiente diferencia en las presiones de vapor para mover 
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FIGURA 4.8d-SISTEMA DE CONTROL DE PRESION CON LINEA DE 
DESVIO,DOBLE VALVULA DE CONTROL Y CONDENSADOR COLOCA· 
DO POR ARRIBA DEL ACUMULADOR. 
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el condensado hacia el acumulador, esta diferencia de presiones es normal. 
mente de 3 psi o menos. Si la presi6n de la columna disminuye, el contr.Q_ 
lador de presiBn incrementa el flujo de vapor a trav~s de la 1ínea de de1_ 
vio, haciendo que la superficie del liquido aumente su temperatura y su -
presión de vapor, lo que causa un incremento del nivel del líquido en el 
condensador, disminuyl!ndose el área disponible para condensaci6n. Este -
último efecto reduce la velocidad de condensación y tiende a restaurar la 
presi6n de la columna. 

Este arreglo tiene las siguientes ventajas: el condensador está -
bastante accesible para mantenimiento y reparaciOn, el soporte estructu-
ral del condensador es más barato que· para un condensador elevado y la -
válvula de control es más pequena que para otros métodos. Sin embargo, -
el condensador requiere de un sobrediseño debido al área de subenfriamie!J. 
to requerida, lo que lo hace más caro que un condensador elevado para -
iguales capacidades de condensación, pueden ocurrir interacciones severas 
entre el controlador de presi6n con el de nivel del acumulador, el diseño 
de la Hnea de desvto es emptrico y por Oltimo algunas instalaciones han 
fallado. 

Otra modificaci6n a 1 sistema de línea de desvío de vapores cal ie!]_ 
tes, es el arreglo que se presenta en la figura 4,Sd, en el cual se colo
can dos v31vulas de control de presi6n que se operan simultáneamente pero 
con acci6n inversa (una cerrando y la otra atiriendo) el condensador se -
monta por arriba del acumulador y la línea de condensado se prolonga en -
el interior del acumulador hasta el nivel mínimo. Shinskey comenta que -
este sistema opera mSs satisfactoriamente que el anterior y que las dos -
válvulas se requieren para darle la suficiente flexibilidad al sistema, -
ya que aún con la v&lvula de desvío completamente abierta pasa flujo a -
travl!s del condensador, el cual puede estar lo suficientemente frfo para 
mantener la presi6n, el vapór que f1 uye a travl!s de la Hnea de desvío -
puede condensar tambil!n en las paredes del acumulador, lo cual puede ace
lerarse si el líquido proveniente del condensador viene extremadamente --
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subenfriado, de tal manera que el efecto del control se pierde; al colo
car la válvula en la línea de desvío se suprime esta limitación, Chin -
menciona que el colocar la vlllvula a la salida del condensador en lugar 
de a la entrada, también resulta en un arreglo satisfactorio pues tiene 
la ventaja de reducir el tamaño de esta válvula. 

4.5 Sistema de control prealimentado. 

El control prealimentado es una de las técnicas de control avan
zado más importantes y puede definirse como: "Un sistema de control en el 
cual se utiliza la infonnación de una o más condiciones que pueden pertur. 
bar la variable controlada, como una acción correctiva, con el objeto de 
minimizar las desviaciones de la variabll! controlada"; es decir, se hace 
una medición de la variable que puede perturbar al sistema y, antes de -
que la operaci4n de la columna se desajuste por la presencia de la pertur. 
bación, se toma una acción correctiva sobre las variables manipuladas del 
sistema, 

El ststema de control prealimentado se ha utilizado en columnas -
de destilación, principalmente para minimizar las perturbaciones que pue
den presentarse en la. corriente de alimentación, 

Para implementar este sistema de control se utiliza fundamental
mente el balance de materia y energfa de la columna. Si F, O y B repre-
sentan los flujos de alimentacilln, destilado y fondos, respectivamente y 

"z", "y", "x" sus composiciones, entonces el balance global de la columna 
serl: 

F = D + B 

y para el componente clave ligero se tendría el siguiente balance: 
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Fz = Dy + Bx 

tomando simultáneamente las dos ecuaciones anteriores y despejando D se -
obtiene: 

D= (.L:..L) F 
y - X 

Esta ecuaci6n determina el flujo de destilado producto en ténni
nos del flujo de al imentacilln F y de la composici6n del clave 1 igero en -
la alimentación "z'' • que son variables independientes; sin embargo, la ri 
laci6n contiene a "x" y "y", que son las· composiciones del clave ligero -
en los productos y su valor actual no puede utilizarse como prealimenta-
cidn ya que constituyen las variables controladas del modelo retroalimen
tado, representan las salidas del sistema y sus valores se ven afectados 
cuando se modifica D. En su lugar, los valores que se utilizan en la --
ecuaci6n son los puntos de ajuste, es decir, los valores "deseados" en la 
separación para la composici6n del clave ligero en los productos. Estos 
valores se distinguen con un asterisco en la ecuación: 

y puede simplificarse de la siguiente manera: 

* D = m F z 

en donde: 
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m = (z - x*)/{y* - x*) 
z 

La constante "m" en la ecuaci6n, que representa un factor de rec.1!. 
peraci6n, puede ajustarse manualmente, o bien, por un control de composi
ci6n de algún producto (que 'representada una retroalimentaci6n al modelo 
prea 1 imentado). 

Analizando la ecuaci6n para "m", se puede decir que cuando x* se 
aproxima a cero, la exactitud del modelo preal imentado mejora, ya que "m" 
se reduce a: 

m =~ F y 

y a fin de cuentas, el objetivo del modelo prealimentado es minimizar las 
variaciones en "m" (la retroal imentaci6n). 

Para sistemas en donde se manejen mezclas multicomponentes "z" d! 
be inclufr a todos los componentes ligeros que se obtienen por el domo de 
la torre, ademb del clave 1 igero. 

Por otra parte, si se requiere una separaci6n constante, resulta 
conveniente ajustar la cantidad de calor suministrado a la columna de -
acuerdo a las variaciones de la corriente de alimentaci6n, es decir, man
tener la relación V/F constante: 

Q • k F 
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En donde Q es la cantidad de calor proporcionada en el rehervidor 

y está directamente relacionada con V, que es el vapor generado en el mi~ 
mo rehervidor y se alimenta al fondo de la columna. 

Una aplicación del sistema prealimentado se muestra en la figura 
4.9. En este sistema se mide la composición del componente clave ligero 
(o ligeros totales que se obtienen por el domo) (z) mediante un analiza-
dor en lfnea y se multiplica por el flujo de alimentaci6n a la columna -
(F), señal que ha sido previamente linealizada por un extractor de rafz -
cuadrada. 

El factor de correcci6n "m" se introduce mediante un controlador 
de temperatura que toma su señal en un plato de domos y su señal de sali
da se multiplica por la salida del primer multiplicador para completar el 
desarrollo de la ecuaci6n O* e mFz y esta señal que representa a D, se -
envfa directamente al controlador de flujo de destilado como punto de -
ajuste. 

La señal de flujo de alimentaci6n se utiliza también para ajustar 
el flujo de vapor al rehervidor mediante un controlador de relación, en -
donde se multiplica F por la relación V/F que es fijada manualmente por -
e 1 operador. 

Algunas variaciones pueden aplicarse al sistema de control mostr! 
do en la figura anterior, dentro de las más importantes se encuentran las 
siguientes: 

A) En sistemas en donde la composici6n de la corriente de ali--
mentación (z) es bastante constante, o bien cambia muy lentamente, es po
sible implementar anicamente un sistema prealimentado sobre el flujo de -
alimentación y el modelo respondería a la siguiente ecuación: D*=mF, -
eliminando el analizador de composición de la alimentación. 
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, 

L 

__EIGURA 4.9-SISTEMA DE CONTROL PREALIMENTADO. 
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B) En los casos en donde se emplean transmisores de presión di-
ferencial para medir flujo, puede no efectuarse la linealizacian de las -
señales, eliminando los extractores de raíz cuadrada, utiliz4ndose el si
guiente modelo: o2 = m F2 y Q2 = k F2• 

C) Introducir elementos de adelanto-atraso para las señales pr~ 
alimentadas. De hecho, estos elementos se hacen necesarios para cualquier 
columna, ya que adaptaría el control prealimentado de acuerdo con la res
puesta dinfimica del sistema. 

La figura 4.10 muestra un sistema de control que incluye las tres 
modificaciones anteriores, eliminando. la prealimentación de la composición 
de la alimentaci6n, los extractores de raíz cuadrada e implementando ele
mentos de adelanto-atraso. 

O) Maxima Recuperación: Cuando en el sistema de control preali 
mentado se mantiene constante la relación V/F como en los dos casos ante
riores, la columna se comporta de tal manera que proporciona una "separa
ci6n constante". En muchos procesos petroqufmicos y qufmicos, los prodUf. 
tos obtenidos son más val losas que la energía requerida para purificarlos 
a la máxima recuperaci6n posible. Esto requiere que la columna opere a -
máxima separación todo el tiempo, lo cual se obtiene manteniendo el vapor 
y el reflujo a los valores máximos que permite la capacidad de la columna. 
En este caso no se mantiene constante la relación V/F sino que se mantie
ne constante el vapor generado en el rehervidor V, de tal manera que si -
el flujo de alimentaci6n F disminuye, la relaci6n V/F aumenta mejorando -
la recuperaci6n y la separación (pureza) de los productos. 

En resumen, si se controla a V/F constante, se obtiene una separ! 
cicin constante con ahorro de energía cuando la alimentación disminuye; si 
se controla a V constante siempre se introduce la mayor cantidad de ener
gía al sistema, mejorando 111 recuperación y la separacidn de los produc--
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FIGURA 4.IO- USO DE LA MEDICION DIRECTA DE PRESION 
DIFERENCIAL EN UN SISTEMA DE CONTROL PREALIMENTADO. 
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tos cuando la alimentacion disminuye. 

Aunque esta fonna de control elimina un circuito de control pre
alimentado (Q = mF), complica el otro circuito. La manipulación del ca-
lor suministrado ya no es requerida, pero el tener separación variable -
significa que "x" varíe mientras "y" es controlada o viceversa, por lo -
que el modelo lineal D = mF ya no es aplicable. 

Debido a que la recuperaci!ln del producto aumenta a flujos reducj_ 
dos, la relaci!ln D/f debe incrementarse cuando f disminuye y "y" es ~on
trolada o debe disminuirse cuando "x" es controlada. La relación exacta 
que deben guardar F y D/f para mantener la máxima recuperación se encuen
tra de la siguiente manera: a varios valores de V/f se calculan los valo
res correspondientes de D/F que se obtienen cuando se mantiene constante 
V. Shinskey presenta un ejemplo para una columna que separa propano-pro-
pileno que se reproduce a continuación: 

V f V/f llyll "x11 "z'' D/f D 

5.2 1.0 5.2 0.98 0.103 0,5 0.452 0.452 
0,75 6.9 0.021 0.499 0.374 
0.5 10.4 0.003 0.509 0.255 
0,38 13.8 0,001 0.510 0.191 

En este caso se está controlando la concentración del clave lige
ro en domos "y" a un valor d.e 0.98 y puede notarse que cuando disminuye -
el flujo de alimentación "F", las relaciones V/F y D/F aumentan (aunque -
V pennanece constante) recuperando siempre la mayor cantidad del compone!!. 
te clave 1 igero como puede observarse en los valores obtenidos para "x". 
La recuperación para esta columna (D/Fz) es máxima a x = O, siendo l/y ó 
1.02 y serta alcanzada cuando F se aproxima a cero. 

A partir de los datos tabulados se adapta un modelo prealimentado 
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que ajuste de manera razonable el destilado requerido con respecto a la -
alimentación, el modelo más simple es una ecuaci\'ln parab6lica: 

o• = mF - bF2 

La exactitud de este modelo parabólico aplicado al ejemplo, para 
m = o. 568 y b = 0.116 es la siguiente: 

F 
1.0 

0.75 

0.50 

0.38 

o 
0.452 

0.374 

0,255 

0.191 

O* (D-D*)/0,% 

0.452 o.o 
0.361 -3. 5 

o. 255 o.o 
0.197 2.9 

Un sistema de control prealimentado adaptado para m~xima separa-
cilin se muestra en la figura 4.11. 
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FIGURA 4.11- MAXIMA SEPARACION. 
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4,6 Efecto del control sobre el proceso. 

En esta secci6n se discute brevemente el efecto que presenta el 
control sobre el proceso cuando la variable manipulada se ve modificada 
por el circufto de control. 

Para simplificar el análisis, se considera un sistema de destil!!_ 
ción binario, aunque los resultados son aplicables en términos generales 
a sistemas JOOlticomponentes, particularmente aquellos que pueden tratar
se como pseudobinarios, 

Manipulaci6n del reflujo o vapor al rehervidor, 

Refiriéndonos a la figura 4 .12 en donde se presentan las varia-
bles principales de una columna de destilación que permiten establecer -
el balance de materia, consideremos la regi6n superior de rectificación 
encerrada con una 1 ínea punteada, un f1 ujo de vapor V j entra a esta re-
gión mientras que dos flujos de líquido Ljti y D salen de la misma, de -
tal manera que la ecuación de balance de materia para el componente más 
volátil sería 

(4.6.1) 

Donde: 

Vj {moles/min) flujo de vapor efluente del plato j. 

yj fracción mol del componente más volátil en vj. 

Lj+l = (moles/mio) flujo del lfquido que sale del plato {j + 1). 

XJ+l = fracci6n mol del componente más voUtil en Lj+l' 
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O (moles/mini flujo de destilado reoovido de la columna, 

x0 fracci6n ool del componente más volátil en D. 

La ecuaci6n anterior puede rearreglarse de la siguiente manera: 

(4,6.2) 

Esta ecuaci6n define la línea de operaci6n de la secci6n de recti 
ficaci6n, Si se consideran flujos equimolares de 1 fquido y vapor en el 
interior de la columna, se puede decir que la pendiente de la Hnea de -
operaci6n es la relaci6n L/V. Si el producto se encuentra fuera de espe
cificaci6n, los sistemas de control que manipulan el reflujo, el vapor al 
rehervidor, o bien la relaci6n L/V, afectan la pendiente de la Hnea de -
operaci6n. Por ejemplo, el efecto que ocasiona una disminuci6n en la re
laci6n L/V puede apreciarse al comparar las composiciones terminales 
(X0 y X¡¡l de las figuras 4,13 y 4.14. La relaci6n es más pequeña en la -
figura 4,14 por lo que se reduce la pureza del producto de domos, 

Manipulacilln del Destilado. 

Los sistemas de control de "balance de materia directo" manipulan 
una corriente producto directamente. La manipulaci6n del destilado tam-
bién ajusta la relaci6n L/V a través del controlador de nivel del acumul! 
dar de reflujo, La relaci6n entre el reflujo L y el destilado o es expr~ 
sada por 

V = L + D (4,6,3) 

Para el caso en que V permanece constante el controlador de nivel 
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disminuye el flujo del reflujo L si el flujo de destilado O se incremen
ta, 

El control manipulando el flujo de destilado estii fundamentado 
en lo siguiente: una columna de destilaci6n debe separar la alimentaci6n 
en al menos dos corrientes producto de composici6n especificada, Si la 
separaci6n no se efectúa correctamente los productos estarán fuera de e~ 
pecificaci6n. 

Es to se demuestra por: 

F = O+ B (4.6.4) 

Donde: 

F flujo de al imentaci6n, 
O flujo de destilado. 
B flujo de fondos. 

Para el componente clave ligero: 

Fz = 0y + B x (4,6,5) 

Donde: 

z,y y x = fracci6n mol del componente clave ligero en la al imentaci6n, 
destilado y fondos, respectivamente. 

En vista de que F es una carga variable y O es la principal va
riable manipulada, B debe controlarse por control de nivel de tal manera 
que: 



-49-

B = F - D (4 ,6,6) 

sustituyendo esta ecuación en la (4,6.5) y despejando O/F tenemos: 

t-= (z - x)/(y - x) (4.6,7) 

En esta ecuación puede apreciarse que si z cambia, la fracción -
de la al imentaci6n tomada como producto de domos debe cambiar (D/F), De
be también cal!biar si "y" y "x" varfan, También puede notarse que la S! 
paracicin de productos es únicamente dependiente de las composiciones de 
la al imentaci6n y de los productos.· Esto únicamente es cierto en siste
mas controlados a balance de materia directo, 



-50-

CAPITULO 5 

SELECCION DE LOS PUNTOS DE CONTROL DE COMPOSICION 

Para seleccionar la localizaci6n de los elementos sensores de con_ 
trol de composici6n debe considerarse tanto el comportamiento estático C2_ 

mo el dinámico de la columna. 

Desde el punto de vista dinámico, los elementos sensores de temp.!!_ 
ratura (que son una medida indirecta de composición) deben colocarse de -
tal manera que minimizen el namero y la magnitud de tiempos muertos en -
el circuito de control. Si el controlador: ajusta el flujo del reflujo, -
el sensor debe colocarse en el plato superior de la sección de rectifica
ción, donde los cambios en el flujo del reflujo son detectados inmediata
mente. Si el sensor se coloca en la l'ínea de vapor de domos, se introdu
ce un pequeño retraso y también hace más grande la constante de tiempo -
del sensor, Colocando el sensor varios platos abajo del plato superior -
se introduce un retraso hidráulico por cada plato y el sistema de control 
tiene una respuesta mucho más lenta. Si el sensor se coloca cerca de la 
mitad de la columna detectará más rápido los cambios en composición de la· 
alimentación pero esta ventaja no compensa los perfodos de oscilación de
masiado grandes. 

En la práctica, muy pocas columnas se controlan mediante la temp.!!_ 
.ratura del plato superior. El sensor de temperatura se coloca varios pl! 
tos abajo del plato superior, en una región donde los cambios de tempera
tura de plato a plato son bastante grandes. 

Tolliver menciona que la localización óptima del sensor se puede 
determinar corriendo casos paramétricos con el balance de materia y ener-
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gía resultante del mismo programa utilizado en el diseño, 

Si el control de composición está en domos, se varia el destilado 
en más-menos 5 % manteniendo constante la carga ténnica del rehervidor; si 
el control de composición se efectúa en fondos, se realiza la misma vari!!_ 
ci6n pero manteniendo constante el flujo del reflujo. En otras palabras, 
los casos paramétricos deben simularse manteniendo constante la variable 
que se mantiene fija en el esquema de control que se esté evaluando. 

El caso base y los dos casos paramétricos penniten la evaluación 
de la sensibilidad de la columna al balance de materia. El perfil de te!!l_ 
peraturas resultante de cada caso, se· grafica de la manera mostrada en la 
figura 5.1. La localización óptima del ~laTiento sensor es en donde exis
te la mayor diferencia simétrica de taTiperaturas, por ejemplo para la co
lumna caracterizada en la figura 5.1 la localización óptima del elemento 
sensor sería la etapa siete. 

La mayor diferencia de temperaturas asegura la máxima sensibil i-
dad a los cambios de c001posición. La distancia igual a cada lado del ca
so base asegura una respuesta más lineal, tanto en ma.gnitud como en tiem
po transcurrido. Además si el elemento sensor se local iza de la manera -
descrita, tendrá una respuesta dinámica al menos tan rápida como cualquier 
otro plato en la columna. 

En la destilaci6n de multicomponentes, las mediciones de tempera
tura no son específicas para composición y por esto, la presencia de los 
componentes no clave debe ser otra consideración. Si cantidades signifi
cantes de otros componentes están presentes en el plato de control, ento.!!. 
ces se pueden utilizar casos paramétricos adicionales en donde se varíe -
la composición de la alimentación (manteniendo la relacMn de componentes 
clave) y evaluar su efecto sobre la temperatura del plato de control. 
Cuando las variaciones de temperatura sobre el plato de control son signi 
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ficantes no debe utilizarse a la temperatura para controlar la composición 
de los productos o la separación. 
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CAPITULO 6 

EVALUACION DE LA CONTROLABILIDAD DE LA COLUMNA 

Hasta esta etapa ya se han definido algunos esquemas de control -
que podrían ser aplicables a una columna de destilación determinada, ha-
ciendo uso principalmente. de infonnaci6n de literatura. 

Ahora deberán analizarse los diferentes sistemas con el objeto de 
determinar cuál es el m8s adecuado, inve~tigando además, si es posible -
controlar la composici6n de los dos productos que, como ya se mencionó, -
resultaría más ventajoso, ya que además de controlar pureza, se controla 
recuperacidn. 

Para realizar esta selección se utilizará el concepto de ganan--
cias relativas propuesto por Bristol y desarrollado por Shinskey. Esta -
técnica nos pennitir3 evaluar el comportamiento de varias configuraciones 
de los sistemas de control y nos dará una buena medida del grado de inter. 
acción que presentarían las variables con determinado arreglo. A conti-
nuación se describen las características principales de esta técnica. 

6.1 Arreglo de ganancias relativas. 

Este método consiste en comparar la ganancia del proceso para un 
par de variables manipulada y controlada, cuando todos los demás lazos de 
control se encuentran abiertos contra la ganancia que tendría el proceso 
con todos los demás lazos de control cerrados. 

La relacilln de estas dos ganancias es un t~nnino adimensional de-
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finido como GANANCIA RELATIVA. 

Si Ci es una variable controlada y mj es una variable manipu
lada, entonces la ganancia del proceso causada por este par de variables 
ser§: 

~ Ganancia = 
-amj 

cuando esta ganancia se evalOa con todos los demás lazos de control abier. 
tos, significa que las demás variables manipuladas en el proceso se man-
tienen constantes. Cuando la ganancia s~ evalúa con los demás lazos de -
control cerrados, entonces las variables controladas del proceso son las 
que se mantienen constantes. 

Al tomarse la relación de estas dos ganancias, nos indicaría quª 
tanto se afecta la ganancia del proceso, actuando Onicamente la variable 
mj para controlar Ci, al cerrar los demás circuitos de control y permitir. 
les que tambiAn actúen en el proceso. 

Matemáticamente la ganancia relativa puede expresarse como: 

En donde: 

( d c.) 
./\ . \ d m; m 

iJ = (él ci ) 

-omj c 

~ij Ganancia relativa de la variable controlada Ci la variable mani 
pulada mj, 
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mj Variables manipuladas constantes. 

Ci Variables controladas constantes. 

Las ganancias relativas para un conjunto de variables manipuladas 
y controladas se arreglan en una matrfz cuadrada, tal como se muestra en
seguida: 

"1 Hz M3 Hj 

C¡ A11 A.12 A.13 .A lj 

Cz íi21 J.22 .Í\23 .... : ... ~2j A 

C3 ft31 A32 /t33 ........ .í\. 3J 

C5 Ail .Í\.i2 Ai3 ....... A ij 

Este arreglo tiene como propiedad importante que la suma de cada 
reng 16n o cada co 1 umna es l. 

Si una A ij es 1, no existe interacci6n en el proceso, ningan par 
de variables manipulada-controlada afecta el comportamiento del circuito -
de control i-j. A medida que /\se aleja de 1 en cualquier dirección, 
existe un incremento en la interacci6n de variables. 

Cuando ;\ ij es O (cuando el numerador es igual a cero) indica 
que Ci no puede controlarse con mj ya que no se afecta por ella. 
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De acuerdo a lo anterior, pares de variables (manlpulada-controlE_ 
da) que tienen ganancias relativas cercanas a uno, representan comblnacl.2. 
nes controlables. mientras que aquellas que tienen ganancias relativas -
aproximándose a cero no lo son. 

Cuando ;\ lj se aproxima a Infinito. quiere decir que el denomi
nador se aproxima a cero. entonces el par de variables es controlable On.!. 
camente cuando todos los dem&s el rcul tos de control se encuentran abler-
tos. Al cerrar los otros el rcul tos se reduce la ganancia del proceso a -
cero. AdemAs, la presencia de O{] en una locallzaciOn del arreglo requie
re dos ganancias adicionales de -o0 y otra de +..a , para que todos los 
renglones y columnas sumen uno. Consecuentemente, la lnteracclOn que hay 
en el proceso, en este caso previene que ambos circuitos de control sean 
cerrados al mismo tiempo. 

El concepto de ganancias relativas, ademAs de aplicarse al estado 
estacionarlo, puede utilizarse también en procesos dinAmlcos, pero enton
ces las ganancias relativas deben evaluarse al mismo periodo de frecuen-
cla para que puedan ser comparadas. Tampoco se limita la apllcaclOn de -
este concepto a columnas de des ti lac IOn. 

DescomposlclOn del arreglo de ganancias relativas. 

Para una columna de destllaclOn el arreglo de ganancias relativas 
podrla quedar de la siguiente manera: 
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·VARIABLES MANIPULADAS 

D R V 

VARIABLES CONTROLADAS y 

r 
AyR AyV 

l X Axo AxR Ax V AXB 

b Í\bD AbR )bv AbB 

p ApD APR ApV ).pe 

.En donde: 

D Flu~o del destilado. 
R Flujo del reflujo. 
V Vapor generado en el rehervidor. 
B Flujo del producto de fondos. 
y Fracci6n mol del componente clave ligero en el destilado. 
x Fracci6n mol del componente clave ligero en fondos. 
b Nivel del 1 {quido en el fondo de la columna. 
p Presi6n de la columna. 

Shinskey propone descomponer este arreglo de 4 x 4 (6 5 x 5), en 
arreglos significantes de 2 x 2, y entonces, comparar los ténninos de ca
da uno de l.os nuevos ar.regles con los otros. Menciona que esto es posi-
ble en control de colum~as de destilaci6n, si se escogen las variables de 
composici6n "x" y "y", ya que éstas responden al menos un orden de magni
tud más lentamente que las variables "de inventario" (niveles de 1 {qui do 
y presi6n), de tal manera que son apenas capaces de alterar los circuitos 
más rápidos, aunque pueden interaccionar fuertemente una con otra. 
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La estrategia utilizada sería entonces, evaluar arreglos de 2 x 2 
que contengan las composiciones "x" y "y". El par de variables manipula
das seleccionadas para controlar "x" y "y" diferirán para cada caso ·exami 
nado, y consecuentemente las ganancias relativas también serán diferentes. 

Otra ventaja que se tiene al analizar arreglos de 2 x 2, es que -
únicamente se requiere evaluar un ténTiino del arreglo de ganancias relati 
vas; por ejemplo, si se quiere analizar el arreglo, en donde el flujo de 
destilado D y el vapor generado en el rehervidor V se escogen como varia
bles manipuladas para controlar "y" y "x". (Esto, presupone que el nivel 
del fondo de la columna se controla satisfactoriamente por el flujo del -

producto de fondos, el reflujo controla el nivel del acumulador y la pre
sión se controla adecuadamente modificando.de alguna manera el intercam-
bio térmico del condensador). El arreglo quedaría entonces: 

D 

fl DV = y [AyD 
X 1- Í\yO 

V 

1-¡\yDl 
j\yo J 

Para calcular el arreglo de ganancias relativas, es necesario, se 
leccionar un par de variables·manipuladas que controlen las composiciones 
en domos y fondos "y" y "x" respectivamente; para ilustrar el procedimie.!J. 
to de cálculo, se escogerán el reflujo R y el flujo de vapor generado en 
el rehervidor V. Si el reflujo se utiliza para controlar la composición 
del destilado, entonces el ténTiino de ganancia relativa quedará expresado 
como: 

AyR 
(~) =--" 
(.*)'X 
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Para calcular el numerador de la ecuación se realiza un cambio -
pequeño en el reflujo, manteniendo constante el flujo de vapor. Note que 
a partir de un balance de materia global en el domo de la columna (ver fi 
gura 6.1) si V es constante, V' debe serlo tambil!n y ya que: 

V' = R + O 

si R cambia, O debe cambiar también para mantener V constante. 

y 

F D 

Fig. 6.1 

B 

Para evaluar el ténnino que aparece en el denominador, se mantie
ne el mismo cambio en el reflujo R. pero se varia V hasta que la concentr!: 
ci6n del clave ligero en fondos xb pennanezca constante. Este cálculo se 
realiza por prueba y error con el programa de Smith Brinkley, debido a -
que xb es una variable implícita, utilizando el m~todo de convergencia de 
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regula-falsi. 

Un procedimiento similar al descrito es llevado a cabo con difere!!. 
tes variables manipuladas seleccionadas para controlar separaci6n, con el 
objeto de compararlas. Las diferentes parejas de variables manipuladas -
que han sido implementadas en el programa son las siguientes: 

R V 
D V 
R B 
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CAPITULO 7 

DESACOPLAMIENTO 

En el punto 4,3 que trata sobre el control de composición de am-
bos productos se ha mencionado la conveniencia, y a veces la necesidad, -
de controlar la composición de am~os productos. Las ventajas que se pre
sentan con el uso de este sistema de control son las siguientes: el sis
tema consume la mfnima energía requerida para llevar cabo la separación, 
siempre se obtiene la máxima recuperación de ambos productos y la separa
ción es más fáci 1 de controlar ya que se. reduce la variación de la compo
sición de ambos productos. Debido a que las ventajas mencionadas condu-
cen a un proceso más econ6mico, la aplicación comercial de implementar un 
sólo circuito de control de composición se hace cada vez menos atraé'tiva 
con los costos de energfa constantemente aumentando, 

Conviene recordar también, que los circuitos de control de compo
sición presentan problemas de interacción y que el arreglo de ganancias -
relativas nos permite "medir" la interacción existente y seleccionar la -
configuracian de control más adecuada, Ahora bien, una técnica que nos -
permite reducir la interacción existente es precisamente el uso de DESAC.Q. 
PLAllORES. 

El desacoplamiento es una aproximación que se ha utilizado en la 
industria para poder utilizar el control de composici6n de dos productos, 
aOn en los casos en donde se presenten fuertes interacciones, Con esta -
técnica es posible separar los dos circuitos de control de composicilln de 
tal manera que estos se comporten de manera simple e independiente. 

Jafarey y Me Avoy demostraron que en la práctica no es posible -
realizar un desacoplamiento cooipleto entre ambos circuitos de control de 
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composición para una columna de destilación y Shinskey comenta que al tr! 
tar de desacoplar completamente el sistema, únicamente lo complica y ade
más, que representa una oportunidad para que se desestabilice la operación 
de la columna. Por esta razón, se presenta en este trabajo la técnica de 
desacoplamiento parcial. 

Supongamos, por ejemplo, que el reflujo y el vapor al rehervidor 
son las variables manipuladas seleccionadas para controlar las composici.Q_ 
nes de domos y fondos. Al modificar el reflujo, ambas composiciones, de 
domos y fondos, se ven alteradas; lo mismo sucede al variar el vapor al -
rehervidor. Un desacoplador parcial evitaría, ya sea que al modificar el 
reflujo sólo se modifique la composición de domos, sin alterar la compos,i 
ción de fondos, o bien, que al modificar .el vapor al rehervidor sólo se -
altere la composición del fondo, sin alterar la de domos. Un desacopla-
dar total incluiría las dos acciones mencionadas al mismo tiempo. 

Una decisión importante que debe tomarse, es determinar cuál de -
los dos desacopladores implementar, y para hacerlo, habrá que tomar en 
cuenta cuál de las dos variables controladas es mas importante. Si la -
composición de domos es más importante, entonces se seleccionará aquel -
que evite que se altere la composición de domos al modificar el vapor al 
rehervi dor, 

El diseño, implementación y ajuste de un desacoplador parcial es 
muy similar al control prealimentado y se tendrá que desarrollar una ecu! 
ci6n que cancele la interacción natural que existe en el proceso, indepe!!. 
dizando los circuitos de control. 

La secuencia que debe utilizarse para implementar un desacoplador 
parcial se presenta en el siguiente ejemplo: 

Supongamos que las variables manipuladas seleccionadas para con--
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trolar la composici6n del producto de domos y fondos, son el reflujo y el 
vapor a 1 rehervidor respectivamente, si ende esto se 1 eccionado de antemano 
mediante un análisis por ganancias relativas. Si tomamos la pureza del -
producto de fondos como la más importante, habrá que evitar que las modi
ficaciones en el flujo del reflujo efectuadas para controlar la composi-
ción del producto de domos alteren también la del producto de fondos. 

Por lo anterior, se escoge a "E" como una variable manipulada, 
que sustituye al vapor del rehervidor, de tal manera, que la composición 
del producto de fondos (xb) únicamente dependa de ella, esto es: 

xb = f(E) 

De modo que si "E" se mantiene constante tambi~n xb. Para deter
minar la funcion anterior se procede de la siguiente manera: haciendo uso 
de un programa que resuelva la columna en estado estacionario y mantenie,!l 
do xb en un valor constante (preferentanente su valor de diseño), se rea
lizan variaciones en el reflujo, detenninando para cada caso, cu!l es el 
valor que debe de tener el vapor al rehervidor para que xb no se altere. 
Este procedimiento es similar al cálculo del denominador de Ílxo.• P..º sea: 

Si xb se mantiene constante, entonces el reflujo (R) y el vapor -
al rehervidor (V) deben modificarse simultáneamente, existiendo una rela
ción entre ellas, tal como la mostrada en la figura 7 .l. En esta figura 
se ha graficado la relaci6n V/R contra R/F siendo F la alimentaci6n. 
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Z.I 1.0 ••• 
R/F 

FIGURA 7.1• V/R va R/F PARA Xb CTE. 

4.0 
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Para detennina.r "E", se obtiene una tangente a la curva en el pu_!l 
to de diseño y la ecuación resultante que relaciona V/R con R/F es: 

f= a-b~ 

en donde "a" y "b" son las constantes de la recta tangente en el punto de 
diseño. 

"E" se puede expresar como: 

Entonces el punto de ajuste que debe enviarse al vapor al rehervi 
dor puede despejarse de la ecuación anterior: 

b R2 
V* = R (E + a) - -F-

De acuerdo a lo anterior, el esquema de control queda implementado 
de la manera mostrada en 1 a figura 7. 2, Se toma 1 a seña 1 de "R" que sale 
del controlador de domos, asf como la de "F" y la de "E", que serfa la se
ñal de salida del controlador de fondos. Estas tres señales se envían a -
un controlador no lineal que efectúa el cálculo del vapor al rehervidor -
"V" que debe suministrarse como punto de ajuste al controlador de flujo -
que se encuentra localizado en la linea de suministro. 
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FIGURA 7. 2- SISTEMA DE CONTROL CON DESACOPLAMIENTO 
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De la manera descrita, el sistema de control se ha implementado • 
para mantener preferentemente la pureza del producto de fondos que es la 
más importante, considerando las variaciones en el flujo de alimentación, 
en el reflujo y en la misma composición del producto de fondos. Al efec
tuar un cambio en el reflujo para corregir la pureza del producto de do-
mas, el producto de fondos pennanece inalterable en base a una modifica-
ción efectuada en el vapor suministrado al rehervidor y asf, se ha evita
do parcialmente la interacción existente entre los circuitos de control -
de composición. 

En este ejemplo se ha asumido por conveniencia que el flujo de Vi 
por al rehervidor es igual al vapor generado en la columna, pero si esta 
relacidn se conoce puede considerarse en el algoritmo de cálculo. 

Un procedimiento similar al descrito puede utilizarse para imple
mentar un desacoplador, considerando otro par de variables manipuladas y 

de esta manera, mejorar en buena medida la respuesta del sistema de con-
trol implementado. 
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CAPITULO 8 

CASOS DE ESTUDIO 

8.1 Caso A: Torre Desbutanizadora. 

Con el objeto de ejemplificar el uso del método de ganancias re
lativas para la selección del sistema de control, a continuación se presen. 
ta un caso de estudio que tiene las siguientes características: 

Corriente de alimentación: 

Componente 

Propano 
Isobutano 
N-butano 
Isopentano 
N-pentano 

Flujo: 
Plato de alimentación: 
Presión de danos: 
Destilado "Hquido: 
Relaci6n de reflujo: 

Fracción mol 

o.os 
0.15 
0.25 
0.20 
0.35 

100 lb mol/h 

5 
120 psias 

48.9 lb mol/h 

2.579 

Dado que la simulaci6n en estado estacionario está realizada con 
el método corto de Smith Srinkley, utilizando la ecuaci6n de estado de -
Peng-Robinson, se presenta en primer ténnino en la tabla 8.1 los resulta
dos obtenidos con este método corto comparados contra los que se obtienen 
empleando un método riguroso (Simulador General de Procesos del IMP 
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"SIMPROC". Los métodos de cálculo empleados en ambas simulaciones son -

los siguientes: 

Propiedad ~todo Corto Método Riguroso 

Entalpia Peng-Robi nson Soave 

Constantes de Equilibrio Peng-Robi nson So ave 

Densidad Peng-Robi nson Lu-R.K. 

TABLA 8.1 COMPARACION DE RESULTADOS DEL METODO CORTO DE 

DESTILACION CONTRA UN METODO RIGUROSO 

ALIMENTACION DESTILADO LIQ. FONDOS 

METO DO CORTO RIGUROSO CORTO Rl GUROSO 

COMPONENTE % MOL % MOL % MOL % MOL % MOL 

Propano 10.2 10.2 o.o o.o 
Isobutano 15 29.3 30.4 1.3 0.3 

N-butano 25 44.7 48.6 6.2 2.5 

Isopentano 20 8.4 6.3 31.1 33.0 

N-pentano 35 7.4 4.5 61.4 64.2 

Presión (psia) 120 120 120 120 120 
Temperatura (ºF) 180 145 143 226 230 
Flujo lb mol/h 100 48.88 48.87 51.12 51.13 

- Densidad lb/ft3 33,50 33.47 33.50 32,59 34.59 
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Continuación Tabla 8. l 

METO DO CORTO RIGUROSO 

Flujos internos (lb mol/h) 
Vapor en rectificación 175 170 
Liquido en rectifkadón 126 122 
Vapor en agotamiento 175 170 
Líquido en agotamiento 226 221 

Temperaturas (ºF) 
Condensador 145 143 
Domos 164 160 
Plato de alimentación 208 202 
Fondos 226 230 

Cargas ténnicas MMBTU/h 
Condensador 1.351 1.429 
Rehervidor 1.362 1.485 

De acuerdo a los resultados obtenidos que se muestran en la tabla 
anterior puede concluirse que el método corto concuerda bastante bien con 
el riguroso y algunas diferencias pueden adjudicarse a los métodos de cál
culo de propiedades utilizadas en cada simulación. 

Cabe hacer notar que se realizaron pruebas comparativas adiciona
les para verificar los resultados obtenidos, sobre todo en lo que respecta 
al cSlculo de propiedades tennodinámicas, equilibrio de fases con multic°'.!!, 
ponentes, balances de energta y el mismo proceso de destilación, obtenién
dose resultados satisfactorios. 

Por otra parte, el arreglo de ganancias relativas obtenido para -
este caso se 11K.1estra en la tabla 8.2. 
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TABLA 8,2 ARREGLO DE GANANCIAS RELATIVAS 

VARIACION POSITIVA 

R V 
y 14.5 -13.5 
X -13.5 14.5 

D V 

y 0.56 0.44 
X 0,44 0.56 

R B 

y 1.0 o.o 
X o.o 1.0 

Componente clave ligero: N-butano 

V : Vapor generado en el rehervidor. 
D : Destilado .• 
B : Producto de fondos. 
Y : Composición clave ligero en domos. 
X : Composición clave ligero en fondos. 

NEGATIVA 

R 
29.6 

-28.6 

D 

0.54 
0,46 

R 

0.99 
O.O! 

V 
-28.6 
29.6 

V 

0.46 
0,54 

B 

0.01 
0.99 

En la tabla 8,2, se muestra en primer tiinnino el arreglo de gana!!. 
cias relativas que se ha obtenido cuando se escogen corno variables manipu
ladas el reflujo y el vapor generado en el rehervidor, como se puede apre
ciar la ganancia relativaAyR es bastante mayor de 1, lo que nos indica -
que existe una fuerte interacci6n entre las variables manipuladas selecciJ!. 
nadas para controlar separación. Estos resultados concuerdan con datos de 
literatura que mencionan que esta selecci6n presenta la mayorfa de las ve
ces ganancias relativas mayores de l. 
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Cuando se seleccionan cano variables manipuladas el flujo del -
destilado y el vapor generado en el rehervidor, la ganancia relativa .i\ov 
es de 0,56 y 0.54, muy cercana a 0.5, lo que indica también la existencia 
de interacción si se selecciona este par de variables manipuladas. 

Por último, se presenta el arreglo de ganancias relativas cuando 
se manipula el reflujo y el producto de fondos, puesto que el resultado -
obtenido es l, indica que puede realizarse en la columna un control de -
dos variables para la separación, esto es, si se selecciona el reflujo y 
el producto de fondos para controlar las composiciones de domos y fondos 
respectivamente, no existirá interacción de variables y por lo tanto será 
un buen sis tema de contro 1. 

Nótese que en la tabla se presenta, para cada caso una variación 
positiva y otra negativa, de la variable manipulada, ya que en algunas -
ocasiones se obtienen resultados inversos tal como los mostrados en la t! 
bla 8.3. 

TABLA 8,3 DEGENERACION DEL ARREGLO DE GANANCIAS 
RELATIVAS 

CAMBIO POSITIVO CAMBIO NEGATIVO 
D V D V 

y 0.299 0.701 0.679 0.321 
X 0.701 0.299 0.321 0.679 

R F R F 

y 0.330 0.670 0.709 0.291 
X 0.670 0.330 0.291 0.709 
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Para un cambio positivo en el flujo del destilado las ganancias 
relativas sugieren controlar el producto de domos manipulando el vapor, -
mientras que para un cambio negativo, los mismos cálculos sugieren contr.2, 
lar el producto de domos con el flujo de destilado, Thurston menciona -
que cuando existe esta "degeneraci6n del arreglo de ganancias relativas", 
un s6lo punto de control es todo lo que se necesita para mantener una es
pecificación bastante cerrada en ambos extremos de la columna. 

8 .2 Caso B: Torre Desisopentanizadora. 

El segundo caso de estudio seleccionado es una torre desisopent1 
nizadora que presenta las siguientes caracterfsticas: 

Corriente de alimentación: 

Componente % mol 

N-butano 0.042 
Isopentano 41.500 

N-pentano 43.785 
N-hexano 14.673 

Flujo: 430.177 lb mol/h 
Presión: 88.3 Psi as 
Temperatura: 215.0 ºF (Hquido saturado) 
Número de platos: 35 
Plato de alimentación: 26 
Presión de domos: 43.3 Psi as 
Destilado liquido: 75,035 lb mol/h 
Relación de reflujo: 21.5 

Los resultados obtenidos de la simulación estática se presentan 
en la tabla 8,4 y el arreglo de ganancias relativas se muestra en la ta-
bla 8.5, 
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TABLA 8,4 RESULTADOS DE LA SIHULACION ESTATICA DEL CASO DE ESTUDIO e: 
TORRE DESISOPENTANIZADORA 

ALIMENTACION DESTILADO LIQUIDO FONDOS 

Componente % mol % mol S mol 

N-butano 0.042 0.2 o.o 
Isopentano 41.500 97 .1 29.8 
N-pentano 43.785 2.7 52.4 
N-hexano 14.673 o.o 17.8 
Presión (psia) BB.3 38.3 50.3 
Tenperatura (ºF) 215.0 139.0 175.0 
Flujo lb mol/h 430.177 75.019 355.158 
Densidad lb/ft3 34.09 37 .22 36.27 

FLUJOS INTERNOS (lb mol/h): 
Vapor en rectificación 1688,287 
Lfquido en rectificación 1613.252 
Vapor en agotamiento 1688.287 
Lfquido en agotamiento 2043,429 

TEMPERATURAS (ºF): 
Condensador 139.0 
Domos 147,0 
Plato de alimentación 158.0 
Fondos 175.0 
Q condensador ltlBTU/h 16.688 
Q reherv1dor ltlBTU/h 16,439 
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TABLA 8.5 CASO DE ESTUDIO B: TORRE DESISOPENTANIZAOORA 

ARREGLO DE GANANCIAS RELATIVAS 

CAMBIO POSITIVO 

R V 

y 30.56 -29.56 

X -29.56 30.56 

D V 

y 0,09 0.91 

X 0.91 0.09 

R B 
y 1.13 - 0.13 
X -0.13 1.13 

Componente clave 1 igero: Isopentano. 

R : Reflujo. 
V : Vapor generado en el rehervidor. 
D : Destilado. 
B : Producto de fondos. 
y : Composición del clave ligero en domos. 
x : Composición del clave ligero en fondos. 

CAMBIO NEGATIVO 

R V 

45.74 -44.74 

-44. 74 45.74 

D V 
0,09 0.91 

0.91 0.09 

R B 

1.0 o.o 
o.o 1.0 

En este caso, el arreglo de ganancias relativas nos indica que -
pueden seleccionarse como variables manipuladas los dos arreglos siguien
tes: el primero de ellos seria controlar la composición de domos con el -
vapor al rehervidor y la composición de domos con el vapor al rehervidor 
y la composición del producto de fondos con el flujo de destilado; este -
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arreglo tendria ganancias relativas de 0.91 indicativo de que existe poca 
interacci6n, sin embargo, desde el punto de vista din.!mico, este arreglo 

no resulta adecuado debido al gran tiempo de respuesta que tiene el cir-
cuito de control de la composici6n de fondos. El otro arreglo que tam--
bién presenta poca interacci6n entre los dos circuitos de control, es co!!_ 
trolar la composici6n de domos con el reflujo y la composici6n de fondos 

con el flujo del producto de fondos, el cual también resulta adecuado de!_ 
de un punto de vista din6:mico. 

Cuando se seleccionan el reflujo y el vapor al rehervidor como -
variables manipuladas para los circuitos de control de composici6n se pr!. 
senta una fuerte. lnteracci6n, al igual que en el caso anterior. 
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CAPITULO 9 

CONCLUSIONES 

Durante el desarrollo de este trabajo, que tiene como principal -
objetivo la implementación de técnicas o métodos que permitan realizar un 
análisis y selección adecuada de los esquemas de control, se han obtenido 
las siguientes conclusiones: 

1) Se identificó el proceso de destilación como uno de los más 
ampliamente utilizados en la Industria para llevar a cabo la purificación 
de materias primas o productos, además de que resulta ser una operación -
fuertemente consumidora de energía, por lo que la aplicación de mejores -
técnicas de control puede representar grandes beneficios económicos, tan
to en columnas existentes como en nuevos diseños. 

2) Debido a la situación actual de México en la que se exigen -
diseños que contemplen la mejor integración térmica y ahorro de energia, 
el sistema de control debe ser acorde con estos principios, ya que mucho 
se puede hacer en este sentido durante la operación de la columna. Esto 
representa una razón m5s para que el diseñador enfoque sus esfuerzos al -
desarrollo e implementación de técnicas de control cada vez más eficien-
tes. 

3) Se encontró que la implementación del sistema de control de
pende en gran medida de los objetivos que se tengan para realizar la sep!_ 
ración, as'i como también de las principales perturbaciones que se presen
tan en el sistema, por lo que un análisis de estos, se propone como primer 
paso en el procedimiento de selección. 
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4) En lo que respecta a los esquemas básicos de control presen

tados en la literatura y que son ampliamente utilizados, pueden destacar

se los siguientes puntos: 

El sistema de control a balance de materia directo resulta -

el mh adecuado para controlar. una sola composición, ya que proporciona -

mayor sensibilidad y estabilidad a la operación de la columna. La acción 

del control conviene realizarla sobre el producto mSs importante en la S! 

paración, o bien, sobre el más pequeño de los flujos. 

El uso del control a balance de energfa queda restringido -

únicamente a aquellos casos en los que se tenga una relación de reflujo -
baja, 

Para el sistema de control de presión de la columna existen 

varios m~todos, cada uno de ellos presenta sus ventajas y desventajas, su 

selección final dependerá en gran medida d~ las características del sist! 

ma de destilación en particular. 

La localización de los elementos sensores de composición re

sulta un paso muy importante en la implementación del sistema de control, 

debi"éndose tomar en cuenta aspectos tanto estáticos como dinámicos de la 

columna. Resulta muy conveniente hacer uso del perfil de temperaturas o 

composiciones en la columna y de su variación cuando se extrae mayor o m! 
nor cantidad de producto destilado. 

5) El uso de un sistema de control prealimentado es recomenda-

ble casi para cualquier columna, ya que minimiza las variaciones de las -

variables controladas y se hace indispensable para columnas que tienen -

perturbaciones grandes y frecuentes, sobre todo en la corriente de alimen. 
taci6n. 
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6) Se ha visto que el uso de un sistema de control de dos comp2_ 

siciones presenta grandes ventajas sobre el sistema de control de una so

la composición, sin embargo, es el caso en donde se presenta mayor inter

acci~n. Mediante las técnicas del arreglo de ganancias relativas y desa

coplamiento que han sido implementadas en esta tesis, se hace posible su 

aplicación, ya que la primera de ellas permite de~erminar el grado de in
teracción existente entre los circuitos de control de composición, permi

tiendo seleccionar el más conveniente y la segunda de las técnicas permi

te reducir la interacción existente del sistema seleccionado. 

7) El método.de ganancias relativas que se ha implementado en -

este trabajo utilizando el método corto de destilación de Smith Brinkley 

y la ecuacilin de estado de Peng-Robinson, presenta ventajas sobre el que 

maneja Shinskey, o sobre algunos métodos para columnas binarias presenta
dos en la literatura, ya que resulta más preciso al evaluar la separación 

y además, pennite manejar sistemas multícamponentes. 

8) Se identificó a la técnica de desacoplamiento parcia 1 como -
la más adecuada para utilizarse en el proceso de destilación y su imple-

mentación debe efectuarse de manera similar al control prealimentado, mi

diendo la interacci6n natural que existe en el proceso. 

9) En los desarrollos real izados en este trabajo, en lo que re!_ 

pecta al uso de las técnicas de ganancias relativas e implementación de -

desacopladores se ha puesto especial atención en reducir el tiempo reque
rido por el Ingeniero de Proceso para llevar a cabo la selección e imple

mentación del sistema de control. Se considera que únicamente 4 ó 6 ha-

ras-hombre serian necesarias para realizar esta actividad, teniéndose ya 

seleccionadas las condiciones de diseño de la columna. 

10) El conocimiento de las técnicas de ganancias relativas y de! 

acoplamiento y su aplicación al proceso de destilaci6n, hacen más fácil -
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extender su aplicación a otros procesos multivariables. 

11) Se considera que resultaría muy conveniente aplicar mayores 
esfuerzos en este campo, sobre todo al análisis dinSmico del sistema. P,!!. 
dría pensarse en la preparación de un simulador dinámico generalizado que 
permitiera: 

Comprobar la estabilidad y respuesta del sistema de control 
se 1 eccionado. 

Utilizar desacopladores dinámicos. 

En conjunto con el uso de Control Digital Directo, aplicar -
técnicas de optimización para diferentes funciones objetivo. 

En lo que respecta a los diferentes objetivos que se pueden pre-
sentar en columnas de destilación, se pueden mencionar los siguientes: 

Maximizar rendimientos de los componentes más valiosos. 

Maximizar 1 a pureza de un producto. 

Minimizar el consumo de energía. 

Optimizar el consumo de energía contra el valor del producto 
recuperado. 

Maximizar la producción de destilado. 

Optimizar o max.imizar el flujo de alimentación contra recup~ 
ración. 
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ANEXO A 

ECUACION DE ESTADO DE PENG/ROBINSON 

Para calcular las propiedades requeridas en el estudio estático, 
se implement6 la ecuación de estado de Peng-Robinson. Esta ecuación cú
bica de dos parámetros, es una mejora de la ecuación de estado de Soave, 
en cuanto a la predicción de densidades de la fase líquida y equilibrios 
de hidrocarburos líquidos con agua. 

La ecuación puede expresarse como: 

RT a 
p =--y-:-o - v(v + 6) + b(v - b) (A.l) 

para mezclas, los parámetros a y b son expresados como: 

en donde: 
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2 
R2 Tci 

a(Tc); = 0.45724 Pe; 

R Te. 
bi = 0.07780 Pc¡-1-

e:.<_ 1/2 = 1 + K(l - TR.1/2¡ 
1 1 

K = 0.37464 + 1.54226 W; - 0.26992 w2 

Pe, Te = Propiedades críticas. 

W; = Factor acéntrico. 

R = Constante universal de los gases. 

, Expresada en términos del factor de c~mpresibil idad la ecuación -

puede escribirse de la siguiente manera: 

en donde: 

z3 + (B • l)Z
2 + (A - 38

2 
- 2B)Z - (AS - s2 

- s3
) = o 

z :...h. 
RT A=h 

R T 
B=~ 

RT 

(A.2) 
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La ecuación (A.2) tiene tres raíces, la mayor se toma como el faE_ 
tor de compresibilidad de la fase vapor y la raíz positiva menor se toma 
como factor de compresibilidad de la fase líquida. 

COEFICIENTE DE FUGACIDAD. 

El coeficiente de fugacidad del componente i en la mezcla puede -
calcularse a partir de la expresión. 

ción: 

ln ¡). = ln fi = J!i. (Z - 1) - ln(Z - 8) -
1 y b 

A 
-~ 

ENTALPIA. 

xk ªik _ JLbi) 10 (z + Z.414 ª) 
a Z - 0.414 B 

(A.3) 

La desviación de la entalpia ideal se expresa mediante la ecua--

(H - H*) = RT(Z -1) +(.r.(ft)_~ \ 1n(z + 2.414 ª) 
2./2' b } Z - 0.414 B 

(A.4) 
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obtención del ténnino * 

ajl/
2 = a(Tc)jl/ 2 (1 K (1 .fT""' \) 

+ j -Y~~ 

1/2 1/2 
a= 2. :f. xi xp - dij) a (Tc)i a (Tc)J. 

i j 

4-XUV = V du + UOV 
ox rx ax 

v = 1 + K/1 - YT/Tcj') = ~112 
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1/2 
..a_= :E -2:. x

1
• xJ.(l - diJ.) a (Te); 

dT i j 

(vdu + udv) 

1/2 
a (Tc)j 

.. dL ¿ ¿ 
aT - i j 

1/2 1/2 
xi xj (1 - cf;) a (Te); a (Tc)j 

( 

ol.. .1/2 K. c:X..1/2 K. \ 

- 2Tc>/2 ;1/2 - 2 T~/12 Tl/2.J 

a(Tcl; a(Tc)
1 

o{
1

\ 

Te; T 

(A.5) 

Con base en los principios anteriores se implementaron las siguie!!. 

tes subrutinas: 
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A) SUBRUTINA B DATOS, 

Esta subrutina funciona como un Banco de datos en la cual se ti! 
nen almacenadas las propiedades de diez componentes: metano, etano, pro
pano, isobutano, n-butano, isopentano, n-pentano, isohexano, n-hexano y 
agua. De aquí son tomadas las propiedades de los componentes que confor. 
man la mezcla que desea simularse, tales como: Peso molecular, Presión -
crftica, Temperatura critica, Factor ascéntrico y los parámetros de in-
teracción de la ecuación de Peng-Robinson. 

Esta subrutina puede ser ampliada o modificada, dependiendo de • 
·los componentes presentes en el sistema a estudiar. 

B) SUBRUTINA O 10. 

Esta subrutina asigna los parámetros de interacción de la subru
tina B DATOS a la mezcla de componentes que constituyen el sistema a si
mular. 

C) SUBRUTINA ESTPAR. 

Esta subrutina estima los parámetros de la ecuación de Peng
Robinson para cada componente y de acuerdo con las reglas de mezclado -
mencionadas obtiene los parámetros de la mezcla de componentes. 

O) SUBRUTINA ZETA. 

En esta subrutina se resuelve la ecuación cúbica para calcular -
el factor de compresibilidad. Para esto, se ha implementado el método -
de solución general de una ecuación cúbica y además dado que la ecuación 
tiene tres raíces, se le asigna la mayor a la fase vapor y la raíz posi
tiva menor a la fase líquida. 
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E) SUBRUTINA FUGA. 

Calcula el coeficiente de fugacidad de cada componente a partir 
de la expresión (A.3). 

F) SUBRUTINAS ENTAL Y HID. 

La subrutina ENTAL calcula la desviación de la entalpia ideal mi 
diante las ecuaciones (A.4) y (A.5) y la subrutina HID calcula la ental
pia ideal de la mezcla. El estado de referencia es 25 ºC. 

A continuación se presentan los listados de cada una de las subrJ:!. 
tinas mencionadas. 
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ANEXO B 

MODULOS DE CALCULO 

El programa fue implementado en forma modular, de tal manera que 
el usuario pueda arreglar la simulación más convenientemente de acuerdo -

al tipo de problema. 

Existe un programa central que se encarga de organizar todos los 
cálculos solicitados, direccionando al sistema hacia los diferentes módu

los de cálculo e imprimiendo las corrientes de salida de cada módulo y --
1 os resultados requeridos. 

Los módulos que fueron necesarios desarro 11 ar son 1 os sigui entes: 

1) Cálculo de la temperatura de burbuja. 
2) Cálculo de la temperatura de rocío. 
3) Cálculo de equilibrio de fases. 
4) Método corto de destilación de Smith-Brinkley con opción pa

ra calcular el arreglo de ganancias relativas. 

Todos los módulos operan a través de corrientes de entrada y sa lj_ 
da, por ejemplo, para realizar el cálculo de una temperatura de burbuja, 
a la corriente de entrada se le asigna el número "cero" y se le alimenta 
externamente la composición, flujo, presión y una temperatura supuesta. -
Se tendrán dos corrientes de sal ida, una de ellas define la corriente de 
alimentación como líquido saturado a su temperatura de burbuja, mientras 
que la otra corriente define la composición y propiedades del vapor en -
equilibrio con el líquido. Las corrientes de salida son almacenadas en -
una subrutina llamada ARRAN que tiene capacidad para almacenar las últi--
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mas diez corrientes, las cuales pueden ser utilizadas en m6dulos subse
cuentes como corrientes de alimentación. De tal fonna que pueden reali
zarse cálculos de manera integrada, pudiéndose simular inclusive trenes 
de fraccionamiento o la misma columna a diferentes condiciones de opera
ción. 

B .1 TEMPERATURA DE BURBUJA. 

Para efectuar el cálculo de la temperatura de burbuja se empieza 
con los valores dados de presión y composicion de la fase Hquida, debi
do a que para evaluar las funciones tennodin!micas se requiere conocer -
la temperatura, se empieza con una temperatura supuesta que también es -
suministrada como dato. Como siguiente paso se estiman las fugacida-
des de los componentes en la fase líquida a temperatura supuesta, como -
la composición del vapor no se conoce, las fugacidades del vapor se igu! 
lana la unidad para iniciar los cálculos. Se hace el primer estimado -
de la composici6n del vapor: 

yi 

Las composiciones obtenidas se nonnalizan y con estas últimas se 
calculan las fugacidades del vapor hasta que la yi no cambie, si esta S!!_ 

materia de composiciones del vapor es diferente de uno habrá que reajus
tar la temperatura y empezar con los cálculos de las fugacidades .de la -
fase lfquida a esa nueva temperatura. Un esquema simplificado del algo
ritmo de cálculo descrito se presenta en la figura B. l 

El ajuste de la temperatura de burbuja se hace por Regula-Falsi 
que ha dado buenos resultados cuando se hace una buena suposición inicial 
de la temperatura. El programa maneja hasta 50 iteraciones y si no logra 
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FIGURA B. !-SECUENCIA DE CALCULO DE LA TEMPERATURA DE 
BURBUJA. 
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la convergencia se suspenden los cálculos de este módulo reportando los 
últimos valores encontrados y un mensaje de no convergencia. Se consid~ 

ra que el programa converge cuando: 

~Y; - l ~ 0,001 

B.2 TEMPERATURA DE ROCIO. 

La secuencia de cálculo de la temperatura de rocfo es muy similar 

al de la temperatura de burbuja, sólo que la composición incial se le -
asigna a la fase vapor y son las que se evalúan primero a la temperatura 

supuesta e igualando las fugacidades de los componentes de la fase líqui

da a uno, se hace el primer estimado de la composición del líquido. En -
este caso la variable de prueba es x

1
, 

8.3 EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR. 

La existencia de dos fases se verifica en primer término, utili
zando las ecuaciones para el punto de rodo y de burbuja y contando con 

los datos de equilibrio a la presión y temperatura especificada. Las -
ecuaciones a utilizar son las siguientes: 

Punto de burbuja: 

Punto de rocío: 
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en donde xi es la composici6n de la fase líquida, yi es la composici6n de 
la fase vapor y ki es la constante de equilibrio 

k. lll 
, =-i'l-

v 
y i'l\. las fugacidades 

Los valores de composiciiin apropiados para utilizarse en estas -
ecuaciones son las composiciones zi de la alimentaci6n, de tal manera que 
para el punto de burbuja xi = zi y para el de rocío y i = z1. 

Si definimos que: FB =f xiki - 1 

FR =l. Y/ki - 1 

se tendrá la siguiente condici6n de la a 1 imentación para los diferentes -
valores de fb, fr, FB y FR. 

Líquido subenfriado 
Punto de burbuja 
Dos fases 
Punto de roda 
Vapor sobreca 1 entado 

fb=~xiki 

o 
=1 

>1 
>1 
>1 

FB=r xik;-1 

<o 
=O 

>o 
>o 
;>o 

fr=~zi/ki !FR=~x/ki-1 

>1 

1 

>o 
>1 >o 
>1 >o 
=l 

1 
=O 

<l i <O 1 

de acuerdo a lo anterior, para que existan dos fases es necesario que: -
FR y FB sean mayores que cero. 

Si: FR > O 1 
FB ~ O J 

se trata de un líquido 
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Si: FR" O \ 
FB > O ( se trata de un vapor 

Una vez que se ha verificado la existencia de dos fases, se pro

cede a real izar el balance: 

IJ 

8 
'Ai. .. 

t 
"l.~ 

L 
'X.;. 

Adicionalmente a las c + 2 ecuaciones requeridas para establecer 

el equilibrio entre las fases liquido y vapor, se cuenta con c balances -

de materia por componente. Estas ecuaciones independientes son las si--

guientes: 

Relaciones de equilibrio: 

(1=1,2, ..... c) (B. l) 

c. 
2._y. = l 
... ,, 1 

(B.2) 

c. 
~x. = l 
l.:1 1 

(B.3) 
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Balance de materia por componente: 

F Zi = V yi + L xi (1=1,2, ..... c) (B.4) 

Entonces se tiene un sistema de 2c + 2 ecuaciones con 2c + 2 in
cógnitas (V, L, yi' y xi). 

Este sistema puede reducirse a una ecuación con una incógnita -
(digamos V) de la siguiente manera, primero, se puede observar que la -
ecuación de Balance de Materia global (que es dependiente) puede obtener. 
se sumando término a término las c expresiones de la ecuación (B.4): 

e e c. 
F ~ Z. = V 5 y. + L ~ x. 

i=l 1 =1 1 i=l 1 

F = V+ L (B.5) 

Si eliminamos las yi's de la expresión (B.4) mediante el uso de 
la primera ecuación y rearreglando tenemos: 

F Z. 

(B.6) 
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Si eliminamos L con la ecuación (B.5) y si V es V/F, tenemos: 

1 - v(I - ki) 
(B. 7) 

Cuando todos los términos de la ecuación anterior se suman y se -
restan de uno, se obtiene la siguiente fonna funcional: 

P(V) 

e 
~ 
i = 1 

z. 
--,....---...,.__ -1 

1 - V (1 - ki) 

y su deriva da 

~ _ 2" zi (1 - k; ¡ 
P'(V) = - 2 i = 1 (1 - V(l - ki)] 

Se ha demostrado ampliamente que el método Newton-Ralphson siem
pre converge si se toma un valor inicial de V= l. 

- - .PJicl.. 
Vn+l=Vn - P'(Vn) 

B. 4 METODO CORTO DE DESTILACION DE SHITH-BRINKLEY CON OPCION PA

RA EL CALCULO DE GANANCIAS RELATIVAS. 

El método corto de destilación de Smith-Brinkley resulta muy ade
cuado para el cálculo del arreglo de ganancias relativas dadas sus carac

terísticas. Las variables que deben especificarse para que el método fu!)_ 
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cione son las siguientes: 

-) Número total de platos (te6ricos). 
-) Número de plato de alimentaci6n. 
-) Flujo de destilado. 
-) Relación de reflujo. 
-) Catda de presión por plato. 
-) Caída de presión en el condensador. 
-) Presilin del domo. 
-) Temperaturas supuestas del domo y del fondo de la columna. 
-) Número ordinal del componente clave ligero. 
-) Porcentaje de variación de la variable manipulada para el -

cálculo del arreglo de ganancias relativas. 

Además, la corriente de alimentación debe estar completamente d~ 
finida mediante alguno de los módulos anteriores (temperatura de rocío, 
burbuja o equilibrio de fases). 

Este método está basado en encontrar de manera iterativa la tem
peratura del plato de alimentación, la cual es utilizada para calcular -
las constantes de equilibrio promedio para cada componente presente en -
las zonas de rectificaci6n y agotamiento. 

La constante de equilibrio k; se representa por medio de 1 a ecu! 
ci6n de Antaine: 

y las constantes de equilibrio promedio en las secciones de rectificación 
y agotamiento kTi y kBi respectivamente, están expresadas por: 



-101-

en donde TT, T8 y TF son las temperaturas de domos, fondos y alimenta
ción, respectivamente. El algoritmo de cálculo es el siguiente: 

1) Realizar todos los cálculos preliminares: Cálculo de los --
flujos internos de vapor y líquido en cada sección, cálculo de las presi.Q. 

nes en el sistema y se realiza además un primer estimado de las composi-

ciones de domos y fondos. 

2) Tomando como base 1 a composición supuesta del producto de d.Q. 

mos y fondos, se calcula la temperatura de rocío en el domo TT y la temp! 
ratura de burbuja en el fondo T8. 

3) Cálculo de la temperatura del plato de alimentación. En la 

primera iteración se realiza una interpolación lineal entre T8 y TT en -
las siguientes iteraciones se utiliza el método de Newton para hacer un -
nuevo estimado de TF. 

Si Ds y Dc representan los flujos del producto de domos supuesto 
y calculado respectivamente, entonces el error E expresado como: 

D - D 
E=~ 

s 
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mide la desviación que tienen los cálculos y se toma como función de con
vergencia. Para una temperatura TF correcta E= O. Entonces, de acuerdo 
a la fórmula de Newton, el nuevo estimado de TF queda expresado como: 

Si EK es más chica que una tolerancia fijada (en este caso 0.0005) 
se considera que la columna ha sido resuelta y los cálculos tenninan. 

4) Cálculo de las constantes A*i y B*i y de las constantes de -
equilibrio promedio Kf Y KS • 

i i 

Las constantes de equilibrio que se calculan con la ecuación de -
Peng-Robfoson para calcular las temperaturas de roda en el domo y burbu
ja en el fondo son utilizadas para calcular las constantes Ai y Bi de la 
ecuación de Antoine para la constante de equilibrio. Estos coeficientes 
pueden expresarse como: 

* 
B~ = ln ~~ /( (VTT + <> - (l/T6 + C~) ) 

* Se ha visto que considerando Ci = -43.15 para hidrocarburos, los 
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resultados son bastante buenos. 

Se calculan también los factores efectivos de agotamiento y recti 
ficación para cada componente Sni y Smi respectivamente: 

* 
KBi V' 5mi = --L-' -

en donde V y L representan los flujos internos de vapor y líquido en cada 
sección. 

5) Cálculo del factor Hi, el cual depende de la naturaleza de la 
alimentación. Cuando la alimentación es más similar a la fase líquida. 

* 
-~ H,. - * 

l<.r; L' 

·y cuando es más similar a la fase vapor 

H - L 
i -L' 

6) Cálculo de la recuperación de cada componente. 

La fracción de cada componente f; que es recuperado en el fondo -
de la columna se calcula mediante la siguiente expresión: 



-104-

en donde: 

N Número total de platos. 
M Número de etapas abajo de la etapa de alimentaci6n. 

Los va lores f i dan 1 as recuperaciones de cada componente que deja 
la columna: 

7) Se regresa a 1 punto 2. 

Después de que se ha convergido la columna se calculan las carac
terfsticas de las corrientes resultantes, las cargas térmicas y el arre-
glo de ganancias relativas. 

B.5 LECTURA DE DATOS. 

Tarjetas 1 a 4 - Tarjetas de control. 
Tarjeta 5 - Namelist $SISTEM. 
NC - Número de componentes en el sistema. 



VARIABLE 

!LEC 

IMOO 

-105-

IDENT - Número de identificación de cada uno de los componentes: 

IDENTIFICACION COMPONENTE 

1 Metano 
2 Etano 
3 Propano 
4 lsobutano 
5 N-butano 
6 Isopentano 
7 N-pentano 
8 lsohexano 
9 N-hexano 

10 Agua 

Tarjeta 6 - Se leen las siguientes variables: 

FORMATO 

11 

11 

SIGNIFICADO 

Indice de lectura. 
!LEC = 1 Se proporciona otro módulo 

de cálculo. 
!LEC = 2 Se tennina la simulación. 

NOmero de módulo a simular: 
JMOD e 1 Equilibrio de fases. 
JMOD = 2 Temperatura de rocfo. 
JMOD = 3 Temperatura de burbuja. 
IMOD = 4 M6du1 o de prueba de prop ie-

dades. 
JMOD = 5 Módulo de destilaci6n y ga

nancias relativas. 
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VARIABLE FORMATO SIGNIFICADO 

Nl , N2, N3 y N4 4I2 Número de identificaci6n de 1 as co
rrientes de alimentaci6n y salida -
del módulo. 

En la mayoría de los m6dulos: 

Nl - Corriente de al imentaci6n. 
N2 - Corriente de destilado lfquido. 
N3 - Corrientes de fondos. 
N4 - Si N4 = O únicamente se calcula 

la columna. 

Si N4 = l se calcula la columna 
y adicionalmente el arreglo de 
ganancias relativas. 

Tarjeta 7 - Namelist $ C()IP (únicamente se lee cuando Nl = O). 

X Composici6n de cada componente en fracción mol (en el mismo orden -
que la variable IDENT). 

Se tiene capacidad para manejar hasta 10 componentes. 

FF = Flujo de la corriente en lbmol/h. 

Tarjeta 8 - Namelist $ DATOS. 

PF = Presilln de la corriente en psias. 
TF = Temperatura en grados Farenheit. 
IEQP = Indice de rastreo del m6dulo. Si IEQP = 1, se rastrean algunas v~ 

riables importantes del módulo para analizar su convergencia. Si -
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IEQP = O no rastrea. 

Tarjeta 9 - Namel ist $DATA. 

En el caso de utilizar el modulo 5 de Oestilacion, no se leen las 
tarjetas 7 y 8, ya que la corriente de alimentacion debe estar definida -
previamente, en este caso, se lee el Namel ist $DATA para proporcionar los 
datos de la columna. 

NP = Número total de platos ideales. 
NPA = Número de plato de alimentación. 
DESL = Flujo del destilado liquido en lbmol/h. 
RR = Relación de reflujo (R/DL). 
DPP = Ca ida de presión en psi. 
P = Presión en el domo de la columna psias. 
TOS = Temperatura del domo supuesta (Temperatura de rodo) ºF. 
TBS = Temperatura del fondo supuesta (Temperatura de burbuja) ºF. 
IEQP = Indice de rastreo. 
NOR = Número ordinal del componente clave ligero. 
PVARI = Porcentaje de variación de la variable manipulada para el cálculo 

del arreglo de ganancias relativas. 
DPC = Caída de presión en el condensador psi. 

Una vez que se ha introducido la lectura completa de un m6dulo, -
se regresa a la tarjeta #6 para introducir el siguiente y cuando se quie
ra tenninar la simulación se hace ILEC = 2. 
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C PR06RAllA CENTRAL 
DillENSION IDENTC1C>.x<to>.PCC10>,TC(10),0llE6A(10),Plll10),COllP011(10 

1> ,DIJ (10) 
co111101110 a&llDENT 
COllllONICEFIPC1T<1CllE6AeDIJ 
COllllONICAL/Pll 
COllllON/INC/COllPON 
COllllOll/DATAS/llP1llfA1DESLelR1•PPePelDSoTBS1MOR1PVAIIeDPC 
COllllOll/RAS/IEQP 
llAllELIST/SISTEll/NC,IDENT 

·NAllELIST/COllPIXoff 
MANELIST/UTOS/ff 11f1IEQP 
MAllELIST /DATA /NP1 llP AeDESL ,RR, DPPoP, TI Se TBS 11E.GPoll OR,PVA.RI o DPC 
llEAD(51SISTEll) 
CllLL BDATOSCllC> 
VRITE(6,400J 

400 FORllAT<4X1'N•'1211'COllPOllENTE'131,'Pll',1111'TC'o101,'PC'1111 1'fA'o 
•101,'Dl.I') 

16 DO 1 1=1,NC 
1 VRITEC6,15JI 1COllP<NCIJ,Pll(IJ,TC(J),pt(l)o011E6A(l)1ll.l(I) 

15 fORllATl41112o511A?15<5&,F7o3)) 
1t READl5,100JILEC 1IP0DoN1oll2olll oll4 

100 fORllAT(J1111o412) 
lf(ILEC.EGo2)60 TO 11 
lf(ll1.U.O>ti0 TC ·! 
60 TO 6 

5 llEAD(5,COllP) 
f=ff•453.59237 

6 lf(N1.llE.0)CALL A•RAll <111,11c,1,2,P1,11,F,z1,111,11r1> 
lF(lllODoEGo5)60 TO 7 
READ (5 oDATOS> 
PsPf/140696 
Tc((TF-32o)/1o8>•273o16 
lf(lll0DoEGo1)60 TO 2 
lf(lllODoEGo2)60 TO 3 
lf(lllOD.EQ.4)60 TO 26 
lF(lllOD.llEo3JNRITE(6,300J 

4 CALL BUBBLECllC,12 t113oN4oPefolof> 
60 TO 10 

300 fORllAT('llODULO -O ESPECIFICADO') 
2 CALL DfASES(NC1112oll31114oPololofJ 

60 TO 10 
7 IEllD(51DATA> 
DESL=DESL•453.5~2?7 
•PP=DPPl14o696 



P=P/14.696 
DPC=DPC/14 .696 
TDS=<<TDS-32.l/1.El•273.16 
TBS=((TBS-32ol/1.~l•273o16 
CALL DESTJL(NC 1 ~2 1 N3 1 N4,X,F,H1l 
60 TO 10 
CALL DEWPT(Nt,Ni,13,N41P1l1X1fl 
60 TO 10 

26 CALL PRUE<NC,N21N~1P1l1Xof> 
60 TO 10 

11 CALL JMPRE(NC) 
STOP 
END 
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SUBROUTlNE BDATOSINCl 
DlRENSlON Pll(10),ft(10l11Cl10l10llE&Al10J1DlJ(10,10),DJJD(10>,JDlN1 

•110),tORPON(10l,Pl(10l11A(10),0RE&E<10l,Pt<10>,tOPPOAl10J 
CORRON/OR&/JDEN1 
CORRON/CEF/Pt,TC,C"E&A,DlJ 
CORRON/JNTER/DlJD 
CORllON/CALIPll 
CORllON/INC/CORPON 
DATA PA/45.8148.3142oOt36.0o37o5132.9,33o3130oOo29o9,217o611A/190o 

17,305 .41369.9,4 C8 .1 ,425.2 ,460 .4,469 .S ,491.1.507.3 1647.1/0lll&UG.OO 
21,o.091,o.14s,o.116,o.193,o.221,o.z51,o.21s,o.296,o.34a1P1116.ll42, 
330.068,44.094,58.12,58.12,72.146,72.146,86.172,86.172,18.016000000 
4/CORPoa/•c1•,•c2•,•c3•,•1c4•,••c4•,•1cs•,••cs•,•1c6•,••c6•,•M20•1 

DO 1 1=1,Nt 
J=lDENT<U 
Pt(l):PA(J) 
TC ( J) =lA<J l 
COllPON(JJ=CORPOl(J) 
OllE&A(l)=OllE6E(J) 
PIH l) =PZ (J) 

CONTlNUE 
CALL D10(NC1DlJl 
RETURN 
END 

SUBROUTlNE D10(~t,D1J) 
DlllENSlON DlJ<1C,10l,DlJDl10)olDENTC10> 
COllllON/INTER/DlJD 
CORllON/OR6/1DEN1 
DO 1 1&1,NC 
J=IDENT(l) 
1F(J.Eio10l60 TO 
CONTlNUE 
&O TO 4 

2 ll=I 
DO 3 1=1,NC 
J=lDENT<U 
DlJ(l,ll)=DlJD(J) 
DJJ(11 1 1)&DIJCI 11 Il 

3 CONTlNUE 
lo RETURN 

ENO 
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SUBROUTINE ESTPJR INCrXrAl'IEZrBllEZ,P,Tl 
C SU&RUTlNA QUE ESTJM~ LOS PARAMETROS DE LA ECUACJOM DE PEN&-AOBlNSON 

DIMENSlON PM(10),FCC10),TCC10l,OMEGAC10),DJJ(10r1CJ,XC10J,A(10>,BC 
•1D>rATCC10l,VKAl1(),TRl10),ALfA(10> 1AIJC10110) 

COMMON/PAOPIATC,V•ArALFA 
COMl'ION/AA/AlJ 
COftMON/CEF/PC 1TC,CME&A,DlJ 
COMMON/CAL/Pl'I 
COMMON/ENT/811,AP 
COftMON/PAR/B 
COftMON/RAS/JEQP 
R=0.0820597 
lf(JJe&T.0)60 TO 22 
DO Z1 1=1,NC 
BCI>=0.0778•R•TC(J)/PC<l> 
ATC (J) =0.4572 4• (R l**2•<TC (l l) **21PC (l) 
VKA(ll=0.37464+1.~4226•0ME6A(JJ-0.26992•0ME&A<I>••2 

21 CONTINUE 
22 BMEI=O• 

A!IEZ=O. 
DO 1 I=1,NC 
TR (lJ =T /TC (I) 
RALfAs1.+VKA(J)•(1.-SQRT(TR(l))) 
ALfA(Il=RALFA••2 
ACll=ALFA(ll•ATC(J) 
BMEZ=BMEZ+XCI>•a<Jl 
CONTINUE 
DO 3 1=1,NC 
DO 2 J=11NC 
AIJCI.Jl =< 1-D JJ (1 ,J)) •SQAT(A( I)d (J)) 
All!EZ=AMEZ.+XCil•J(J>•AJJCJ 1J l 

2 CONTINUE 
3 CONTINUE 

AM=AMEZ•P/(R•T)••c 
Bll!cBME z•P/CR• 1> 
IJ"JJ+1 
IF(IEQP.ED.1)60 TO 5 
GO TO 20 

5 WR1TECo,100JAll1Ell1PP(1),PC(1),TC(1ltAMEZ,BMEloIJ 
100 FORMATO 

20 RETURN 
END 
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SUBROUTillE ZETACAP1BN1ZZ1ITFl 
DINEllSlOll AAl3>1ZC3),XC3) 
CONNON/RASllEIP 
AA(1 > =el'l-1.0 
AAl2) =All-811•'3. •BP+2o) 
AA (3) =Bll•CeN•aN 48 •-Afl) 
Q=l3.•AAC2)-AAC1l••2l/9o 
RR=l9.•AA(1)•AACZl-27o*AA(3J-2o*AAC1>••3.)/54o 
Ds(G••3ol+CRR••2) 
lFCIEGP.EG.1)60 TC 60 
50 TO 61 

60 WRlTEC61110)AR 18N,lAACl>11=113l1l1RR1D 
110 FOR!IAlC> 

61 IF<D>1 12,3 
1 CORT•SQITCRR••2/C-e••3)) 

TETA=ACOSCCORl) 
Xl1l=2o•SQRTC-Q)•lOSlTETA/3o> 
PIEll=3.141593/1!0o 
U120=120o•P1EN 
RA240=240.•PIEN 
ll2l=2.•SQRT(-G)*lOSlTETA/3.+RA120> 
lC3>=2.•SGRT(-Ql•lOSlTETA/3o+RA240) 
lFlRRoLE.0.)60 10 50 
60 TO 5 

se Do 51 1=1,3 
x<U=-x<n 

51 COllTlllUE 
05 DO 52 1"1. 3 

ZUJsxu>-AAC1>/3. 
52 COllTlNUE 

60 TO 4 
2 S=lABSlRR>>••C1.I~.> 

lf(RRoLToO.>S•-S 
U1>•2.•S-UA C1>/ ?. > 
z<z>•-S-(AA(1)/?.l 
1(3)sl(2) 
60 TO 4 

3 IFCABSCD).LloeOCOC5>&0 TO 2 
S=<AeSCIR+SQIT(l)))••C1./3.J 
T•lABSCIR-SIRTCl)))••C1./3.> 
lf((RR+SQIT(D)),Ll.O.>s•-s 



H URR-SQRT(D JJ ol 1,r.,>T,..-T 
t<1>=S•T-(AA(1)/3,) 
z (2)=0. 
t<3J•O, 
U•U1> 
IF<ITF.u.o.uo H 3z 
U TO 10 

4 IFCIJF,NEoOl&O 10 3C 
U=H1> 
DO 6 .1=2 0 3 
IFCZ C.U ,&f ,zz: J ZZ• ZCJ> 

·6 COMTINUE 
32 JF(ZZollo0o33J6C 10 9 

60 TO 13 
10 zz,.zcn 

DO 8 .IJ"2o3 
JJ(Z(JJ)oLEoOoJEO TO 8 
1F u <JJ >.u .zn u sz UJ> 

8 COKTJNUE 
10 lF(ZZ.LE.o.>&o 10 9 

1FCZZ,6T,0.33J&C 10 9 
60 TO 1! 

9 ZZ=0.33 
WRITE<6o100> 
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100 FOR"AU5l,'ADVEIHNCJA SE TOllA ZsZ CllITICA'ol> 
13 lf(lEDPoEDo1JWR1Tf(6,120)ZZ,1Tf 

120 FORllATO 
UTUllN 
END 
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SUbROUTINE FU6Alflb 1 X1 A"EZ,BMEZ,Z,NC) 
OIMENSlON FU6C1C) ,XC10>,AIJ<10,10>,BC10l 
COMPION/AA/ AIJ 
COM .. ONJPAR/B 
tO .. MON/ENT/BM,AP 
tOMMON/RAS/IEQP 
C 1"1 o+SQllTC2o) 
C2=2 .-C1 
t3=-Ct2-C1) 

IFlIEQP.EQ.1)60 TO 20 
GO TO 21 

20 llR1TE(6,110)B<1>,e .. ,BMEZ1Z 
110 fORUTO 

21 lf(BM167,67,69 
69 lf(BMoGEol)60 TC t7 
80 DO 1 1=1,NC 

FUGCI>=o.o 
1 tONTINllE 

70.ALN=-ALOG(Z-B .. l 
BLN=A .. *AL06((Z•C1•BM)/(Z•C2•BM))/(BM•C3) 
00 2 K=1,Nt 
ALNFXP=ALN•<Z-1ol•B(l)/B .. EZ 
SUMA=O.O 
DO 3 I=1,NC 
H<xlI»:>,3,S 

s su .. 11=SUMA•X(J)•IJJ(J,K) 
3 tONTlNUE 

S=SUMA•2./AMEZ-EC•>JBMEZ 
ALNFXP=ALNFXP-BLN•S 
FU"IO:Up <ALNflP l 
tONTlNUE 
60 TO 66 

67 llRlHCo,101> 
llR1TE(6,1001BMEI1FM1Z 
llRlTECó,1021 
llRlTECb1103>CX(l) 11=1,Ntl 
JmQ.33 
60 TO c;O 

6S CONTlNUE 
IK=IU1 
Jf(IEQP.EQ.1)60 TC 23 
GO TO llJO 

23 llR1TE(ó,1101FUG(1),t11C2,C31ALN1Blh1ALNFXP,S11K 
100 FOhMATC10X1'B'E1 1 EM1Z1SON'o3E1S.4) 
101 FORMATl/10X 9 'LOS CALtULOS SON IMPOSIBLES. l<bM Z=IC•'/) 
10( FORMAT(10X,'LAS f ~AttIONES MOL SON' 1 /l 
!OJ FOR~ATC10X1f7,4) 
:oa RETURN 

ENO 
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SUBROUTINE NENTALCNC 1P1T1X 1H,Z) 
DlNENSlON ATCC1Cl,VKA(10)1ALFAC10)1PN(10)1PC(10)1 

•TC(10) 9 0NE6AC10J,IIJ(10,10J,XC10l 
CONNON/PROP/ATC,V•A1ALFA 
CONNON/ENTIBN1AP 
CONNON/CEf/PC,TC,CNE6AoD1J 
COHNONICAL/PN 
R=0.0820597 
DADT•O. 
CALL ESTPARCNC,lolNEZ1BllEZ1P1T> 
DO 1 t.:1,NC 
DO 2 J-=11NC 
VAR2"ALFA<ll•ATC(J)•ATCCJJl(TCCJ)•TJ 
VARQ=-SDRT(VAR2>••KA(JJ 
VAR3cALfA(J)•ATCCl)•ATC(J)/(1C(l)•T> 
VARP"-SllRT CVAllH• \KA<U 
DADT=DADT+(X(JJ•X(J)•(1-DIJ(J,J)J/2.)•(VAR8+VARP) 

2 CONTlNUE 
1 CONTlNUE 

DADlT=DADT 
BllULT1=CSQRT(2.J+1ol*BN 
BllULT2=C1-S81TC2o))*BN 
TllULT=AL06CCZ+B•UlT1)/(Z+BllULT2J) 
TPOR= CT•DADTT:_APE ZJ •THUL T IC2~ *5ilRTC2.J*811EZl 
DH=R•T•CZ-1.)+TPOR 
CALL NENTlD(NC 1 11tID) 
H=HID+CDH•.0961(45•453.59237) 
RETURN 
END 
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SU0ROUT1NE HENTJDINC,T,HlD) 
D IMENS ION HFOR ( 10 ), AH (10) ,BH( 10>.CH (101 .DH (10), ID ENH1D),1(10) t 

•HF06C1D>,A6C10J,BEC10J,C6(10>tD6C10J 
COMMON/OR6/1DENT 
COMMON/COMP/l 
DATA Hf06/-17.8S,-2Co24.-24.82,-32o15,-30.t5,-36oS2,-35.,-41.66,-3 

•9.96,-57.8/A614.5S8,1.292,-1.009,-.332,2.266,-2o275,-.866•-2•524,
•1.054,7.7011B&/ .Q1245,.04254,.07315,.D91891o0791310•t2110.t164,0.1 
•477,.139,.4595E-0~/C,l.216E-051-•1657E-04.-.3789E·04,-.4409E-04,-. 
*2647E-04,-.6519E-(4,-.6163E-04•-•8533E-041-•7449E•04,.2521E•051161 
·-- .Z703E-08 •• 2 08 tE-Ot,. 7611!E-0! •• 6915 e-oe ,-.06 74E-(8 •• 1367E-D7 •• 1Z6 
•7E-07,.1931E-07,.1551E-07.-.859E-09/ 

1TER=JTER+1 
lf(lTERoNEo1J&O TC 11 
DO 10 J=1 1 NC 
lt"lDEllTU> 
HFOR U J"HFOUU 
AH(J),.A6(1t) 
811 U) "HG(lt) 
CH<J >=C6Clt > 
OH (J) =06 (lt) 

10 CONTINUE 
11 HIL=O. 

DO 1 t=1,NC 
1F(X(l)oEQo0o)6~ 10 1 
CPP=XCI>•CAHCil•(l-298.J+BH<I>•<T••2-298o••2>12.+tH<I>•<T••3-298.• 

1*3)13.+DH(IJ•(T••4-298.••4ll4o) 
HIL=Hll+CPP+(HFCA(l)•X(l)J 
CONTillUE 
HID=Hll•453.592~71252. 
llETURN 
END 
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SUBROUTJNE PRUE(NC,1121N31P1T1ll1F> 
DlllENSJOll flL(1C>,X(10)ofIV(10> 
COllllONIEllT /Bll ,11 r 
ULL ESTPARCNColoHIEloBllU1PoT> 
CllLL 1ETll(AN08111lV10> 
CllLL fU6A(flVoX1ll•EZ1BllEl1lVoNC1 
CllLL MENTllL(NCof1lol1MV11V) 
ULL URANCllloNColo1oP1TofolVollV10I 
CllLL 1ETllC1111 0Bfl 1Zlo1> 

CALL fU&llCFIL 0l 1APEZ 0811EZ 1lL 0Nt) 
CllLL llEllTllL(llCoP1ToloHLolLl 
CllLL llRRllll(N20•<1l110P1Tof1ZL111Lo1> 
RETURN 
EllD 
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SUBROUTINE ARRAN<N1,h<,J,JT0PoT,f,ZoHolTf) 
DlMENSlON 11c10.10J.1t1CJ,P6C10J.T6C10J,f6(10J,NEC10>oH6(10J,Z6(10 

•) 11Tf6(10JoPllC10JoDENl1CJoPllllC10J 
COMMCN/JIN/11 1 P6 1T6,f E,JCORR,NE,M6,Z6o1Tf6olCONT,PllM,DE~ 
COllllON/CAL/PM 
lFlJT.EQ.1)60 TO 1 
DO 2 1= 1, 1 CORR 
IF<NE(l) .EQ.111)60 TO 10 

2 CCN TINUE 
10 DO 11 J"'1 oNC 

ll CJ) =XI <1, J J 
11 CONT lNUE 

P=P6 CIJ /14 0696 
T=CCTGCIJ-32.J/1.8)+213,16 
F=F&CIJ•453.59237 
H=H6 (1) 
l=l& (1) 

ITF=ITF6UJ 
60 TO 3 
1FCN1.EQ.0)60 TO 3 
1CORR=ICORR+1 
ICONT=ICONT+1 
PftftT=O. 
DO 4 J=1,NC 
PftllT=PftllT+XCJJ•Pll(J) 
XXllCORR 1 J)cXCJ) 

4 CONTlNUE 
P6(1CORRJ=P•14.696 
T6ClCORRJ=CT-273.16J•1o!+32. 
FGCICORRJ=f/453.59237 
H&<ICORRJ=H 
Z&CltORRJ=Z 
llf6UCORRJ=1TF 
Pllll C lCORRJ =PllllT 
DENC1CORRJ=P•Plll!T•28o31~05/(Z•o0820597•T•453o59237) 
NE<ICORR>=N1 
lf(ICONT.eQ.5)60 TO 3( 
60 TO 3 

30 CALL lllPRE(Nt) 
ICONl=O 
If(ICORR.EQ.10)1CORR=( 

3 RETURN 
EllD 
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SUBROUllNE IMPIEC•c> 
DINENSlON IX(10 11() 1P6C10) 1T6(fQ) 1f,(1Q) 0 COftPONC1CloNf(10)off5(10>t 

•Z6<t0>1ITF6CtOJ,PPHC10>oDENC10) 
COMffONIJIN/XX 1Pl115 1f6 1JCORR1RE1ff61J6,JTf6elCONToPMM,DEN 
COMffON/JNCICOff PCN . 
JN=ICORR-ICONT+1 
WRITE(6,100)(1ECJ),JsJN,ICORaJ 

10C FORNATl1H1,3C/),5J,'COIRIENTE N0o'e11X,5C61,J2e411l 
DO 1 1=1,NC 

1 WR1TEC6,200JCOMFOl(JJ,CXICJ,1>1l•IN1lCORRJ 
200 FORMATC9loA3o1211~f6X1fT03JJ 

WRITE(6,300J CPl(J),JsJNolCORR) 
WR1TE(6,400)CT6CIJoJ=INolCORR) 
WR1TEC6 1500J(f6CJl1J•IN1lCORR) 
WR1TEC6,540J(PffP(J),J=JNolCORR) 
WRlTE(61550)CDERCJ),J•lH1ICORR) 
WRITE(6,5tO>CZ&CIJ,J•lN1ICORRJ 
WRITEC6,520)(ff,(JJ,l=INolCORR) 
WRITE(6,530)(1Tf,11),J•INtlCORRJ 

300 fORHATl4l,'PRESJOaCP$JAJ' 1111e5C6X 1fT.3J) 
400 f0RffAT(41,'TEMPfl'lVRA(,f )',9X,5l6X,f7a3)J 
500 FORHAT(41,'FLUJC(lB"OLJHJ',10115l61,f7.3>J 
510 fORMAT(4X,'fACTGI DE COMPIESll1LllAl',tR,SC6X,fTo5)) 
5ZG fORHAT(4X1'ENlAlPJA(8TUILBMOL>'o5X,5C3•,FtO.Ol) 
53C fORMAT(4X,•fASE O•V 11•loZ•MEZ'16X,5<1•o11t4X~) 
540 fORMATl4X,'PESO MCLEtULAR',tox.scsx,re.4>> 
55G FORMAT(4X,'OEWSJllD CLB/f13'17X15C6X 1f7a4J) 

RETURN 
ENO 
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SU9110UTINE BUBBLE Ctcc,w2,N3,N4 ,p,f •• ,n 
DIRENSlON FIV(1C>,XLC10),X(10t,•Vf10>,FILC10>,cra110> 
CORllONIALlll/UP 
tOllllONIENT/BN,A' 
co11110111usiIH' 
tOlll!ON/SlllT2/tlE 
lT=1 
JT=1 

52 CALL ESlPAllCllc,1,111n,a11u,P,T> 
DO 3 1=1,NC 
FIVU>=1. 
Xt.<U=XCl) 
COllTUIUE 
tALL lETA(All1Bll,Zl11> 
tALL FUGAfFJL,lltlllEZ,BllEt,zL,NC) 

50 SYV=O. 
DO 1 I=1,NC 
YV<I>=FlL<l>•XL<I>IFIV(I) 
SYV=SYV+YV (J) 
tOllTlNUE 
lf<IT.E0.1.160 10 10 
If(ABS<SYV-VSYJ.Lf •• 001)60 TO 11 
IF(lToEQoS0.>60 TC 12 

10 DO 2 1=1,llC 
YV(Il•YVU>JSYV 

Z CONTlNUE 
lf(IEOP.EQ.1)60.TG 30 
60 TO 31 

JO WRI TE(ó, 110)VSY ,s lV ,FIL,flV, T ,lT ,.IT 
110 FOAllATO 
l1 VSY=SYY 

tALL ESTPAR(NC,1VtAllEZ1BllEZtPtT> 
CAll ZETACAll,811,z•,o> 
CALL FU6ACFIV,YW,lllEZ,BllEZ1ZV,NC) 
lT•lT•l 
60 TO SO 
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11 IF<A8$(SYV-t.)olE•o00001)50 TO 13 
tf(JT.eo.1>GD TO 1Z 

51 lf(Jl.EQ.50.)60 TC 1Z 
Jl=JT+1 
PENDs(SYV-SYVV)J(l-TVJ 
TV=T 
SYllV=SYV 
T=<Ct .-SYVJ/PEN 1) 4T 
50 TO 52 

32 TV=T 
SYVV:sSYV 
RE6=1.1 
lF(SYVo6To1oJRE,=1olRE6 
T=l*REli 
JT=JT+1 
60 TO 52 

12 MR1TEC6,100JT,S1V 
10C FOR"AT(1H1,10CJJ,i5•,'NO CONVERSE LA TERPERATURA CE 8URBUJA',2(/), 

•25X,'ULTIRA SUPOSICION',2(/),251,'T='oF8o0,5X,'ERlOR=',F8o0> 
13 DO 80 1"1oNC 

CKBCI>=FILCIJ/FJVCll 
80 CONTINUE 

CALL HfNTALCNCofol,XL,H2.IL) 
CALL HfNTAL<NC 1 F,l,TV 1 H4,ZV) 
CALL AaRAN(NZ,N<,JL,t,P,TofoZL,H2o1> 
CALL ARllAll CNJ 1 NC 1 ll. ,1,P, To f el.Le HZ o 11 
fV=Oo 
CALL ARRMICN4,NC91v,1,P,T,fV,ZVoH4,D> 
VAP=O. 
RElURN 
END 
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SUBROUTJNE DEWP10C ,1121113-114,PtTtl•f) 
Dl"EISlON .FIL (1() .xvuo> ,1<10J,FlV'10J,1LC10>.CICD C10J 
CO"llOll/ALlll/VAP 
COllllOlllEllTIBll1AP 
CO"llOlllRAS / IEQ P 
CO"llOll/S"JT11tiD 
tT=1 · 
JT=1 

60 CALL ESTPAICllC,J,l"EZ,BllEZ,P1TJ 
DO 3 I=1 ,llC 
flL(Il=1 • 
IV(I):l(lJ 

3 COllTillUE 
CALL ZETA<A11,111,z•.o> 
CALL FU&A(flV,l\,lllEZ,BllEI,tV,llCJ 

50 SYL=O. 
DO 1 J=1,llC 
TL(JJ:fIVlI)•JVClllflLlll 
STL=SYL+TL (l J 
COllTlNUE 
If(IToED.1J60 lC 10 
lflABSlSYl-CLSTJolE •• 001J&O TO 11 
lf(IToEGo50J&O 10 12 

H DO 2 1"11llt 
TL(lJ•YL(lJ/SYL. 

2 CONTlllUE 
If<IEQP.EQ.1)60 10 4 
60 10 5 

4 WR1TEC6,200JSYL,ClSY,f1Ltf1Vtltl1,JT 
200 fORllATO 

5 CLSY=SYL 
ULL ESTPUCllC,1L,AllU,BllEI,P,t> 
CALL ZETA(All,811,Zl,1) 
CALL FU&AlfIL,TlelllEZ1BllEZoZLtllCJ 
1T=l1+1 
&O TO 50 

11 lf(ABS(SYL-1ololEoo00001)60 TO 13 
lf(J1.E8o1J60 1C iO 



15 1F(JT.E8.50J60 10 12 
Jl"Jl+1 
PEND=lSYL•SYLV)#Cl•lVJ 
TW•T 
SYLV.,SYL 
T•« 1 o•SYL) IPtllU •T 
60 TO 60 

20 TV=T 
S'ILV•SYL 
RE6=1•1 
IFCSYLo6lo1llES=1 o/IE& 
T;,T•RE& 
JT=JT+l 
60 TO óO 

12 WRITE(6,100)T,S'L 
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100 FORllAT<1H1o5(/J,25Xo'NO CONVERGE LA TEllPERATURA DE 1oc10·,l<l>,2s1 
*o 'UL TUIA SUPOSJ U <N •_, 2(1> 12511 of8o0o5X of8 .OJ 

13 fl=O• 
DO 80 1=1,Nt 
CkD<I>=flL(l)/FJV(IJ 

8~ CONTINUE 
CALL ffENTAL(NCoPoloXV,HZoZVJ 
CALL NENTAL(NC1P1l1fLoH31ZL) 
CALL ARRANCN2 1 •«,JVo11PoT1foZV,KZ,OJ 
CALL ARRAll«Nhlt, U ,1,P,t 1floZL 0 113,0 
CALL ARIAN(N4,•c,1v,1,,,T,f,2V,K2,0J 
VAP=lo 
IETURll 
END 
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SUllROUTINE DFASES fNC1N2 1N3,N4 .P,1 .z,F> 
DillENSION FlV ( 1 C> 1Xll 10) ,z 110) 1CK f10) 1 fil C10>.YV< 10> 
COllllON /ENTIBll ,AP 
COllllON/RAS/IEGP 
COllllON/ALill/VAP 
IT=1 
JT=1 
CALL ESTPAR(NC,Z,lllEZ,llllEZ,P,T> 
CALL ZETA<A,ltl!ll1Zl•1l 
CALL FU6A(FIL1Z1APEZ1BllEZ1ZL,NC) 
DO 1 1=1,NC 
fIVUJ=1 • 

1 CONTINUE 
2 SYV=O. 

DO 3 I=1,NC 
YVCI)cfILCI>•Z(J)IFJV(I) 
SYV,.SYV+YVCI> 

3 CONTINUE 
lf(IT.cl.1)60 TC • 
lFIABS(StV-VST),Lf •• 0001J60 TC 5 
lFCIToEl.50)60 10 6 

4 DO 7 Jc1 1 NC 
YV<I)=TV(IJ/SYV 

7 CONTINUE 
CALL ESTPARCNC1TV1AllEZ,BllEZ1P•l) 
CALL ZETACAll1111;1,10) 
CALL FU&A<FIV 1Y,,lllEZ 1BllEZ1ZV1NC) 
ITcI1+1 
VST=SYV 
&O TO 2 

'ª"º• DO 8 1=1,NC 
Cl((l)cfILCI>/fIH IJ 

8 FB=FB+l(l)•CK(J) 
IF<IEIP.El.1JWRJTfC6,200JCCK(J),I•11NC)1Zl1ZV 
FBFT=Fil-1. 
CALL ESTPAR(NC1J1lllEZ1BllEZ1P1T> 
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CALL ZlTA(A"•ª"'zw,O> 
·CALL fU6A(FlV,Z,APEZ,BREZ,zv,wc> 
00 17 l=f,Nt 
fJL(1)1:1. 

17 tONTlllUE 
ta sn=o. 

DO 19 1"1,Nt 
IL(l)•fJV<I>•Z(J)/flL(l) 
SYL=HL+ILU> 

19 tONTlNUE 
lfCJToElof)IO TO 20 
If<ABSCSYL-SYLV>.tE •• 0001)60 TO 21 
JFlJT.El.50l&G 10 6 

20 DG ZZ 1"1,Nt 
ll(J)sJLUl ISYL 

22 CONTlNllE 
CALL ESTPARlNC,Xl1A"EZ,8"EZ,P,l) 
CALL ZETACA",B"eZl,1) 
CALL FUGA(Fll1Xlelf!EZ,8REZ1ZL,flt) 
lT=JH1 
SYLV.,SYL 
60 TO ta 

21 fR=Oo 
00 23 I=1eflC 
O:<I )cfJL(l>I FJ '' n;,·, 
FR=FR+Z(l)/CK(I) . 

23 tONTINUE 
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lf(lEQP.EQ.,)WR11E(6o200)(Cl(l),Js1o•tJ,ll1lV 
FRF1=FR-1o 
lf(f8FT.6To0ol6C 10 9 
ITf=1 
VAP=O. 
CALL MEN1ALCNC,F 111Z1H212L) 
CALL ARRAN(N2 1Nt 11111P11 0f 0ZL1H2ollf) 
CALL ARRANCN3,NC0I110P1T1f1ZL0HZ1ITF) 
&O TO 100 

9 IF<FRF1o6To0ol6C 10 10 
ITF=O 
VAP=,. 
CllLL HE•TALCNCoF1l1ZoH4oZV) 
CALL ARRAllCN21Nl,lo,1P1Tof1ZV1H4oITF) 
CllLL ARIAN(N41NC1Z110P1Tof1ZV1H4o1Tf) 
60 10 100 

1Cl VAP=1.0 
ICT=1 

11 SUlll"'O• 
tlL=O. 
110 12 I=1 1 NC 
fllt=1-VA ... <1-U (1 J) 
ILCU•UU lfAC 
SUll X=SUlll+IL< IJ 
DltL=llL+XLCl) •( 1- tl C¡))/FAt 

1Z CONTHUE 
PDll=SUlll-1. 
If(A8SlPDV)oLEooOC001J&O 10 13 
JfllTo6T.50)60 10 30 
VllP=VAP-Ptv/UL 
ICT=ICT+1 
DO 14 1=1olC 

14 TV(J),.ClCll•ll(J) 
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'º 10 11 13 CALl E$lPAl(llC1XL1A"EZ0811E20P1T> 
CAll ZETA(AM18"1Zl11> 
CALl FUSA(fllwll,lllEZwBllEZwZlwllC) 
CAlL E$TPAR(NCw1V1AllEZ18llEZwP1TJ 
CALl ZETAUM1Bll1U10> 
CAll fU&A(F1VwY,,#llEZ 0811EZ,ZV,llC) 'º 15 ¡ .. ,. .. , 
CUIJ•FILCl>lfl U J) 

1 S COll TINUE 
fV=F•VAP 
fLcf-fV 
lf(lEBP.EBe1)YllTE(60200><tl(J)o1•1ollC)oZLoZV 
CAll MEllTAl(NC 0P9 t 11L 1H3oZL> 
CAll HEllTAL(NC1f11 0 TV 0 H4oZV> 
H2=H3+H4 
ZFA=Oo 
CALL ARRAN(N2,•<,J,1,P,T1FoZfA,112o2J 
CALL AIUUN3 0 H 0 lL 11 0 P0 T 0fl 0ZLwff3oO 
CALL ARIAll(l4 0NC,'1Vo1oPoTofYoZVoH4,0) 
50 TO 100 

6 WRITE(6,Z01J 
201 FGRllAT(5•o'IO CCllWEl&E LA MORllALIZACIOll') 
ZOll fORllATl5Xo'KllJ5o ZElAL Y ZE1AV'olo5Ko12C111F7o4)) 

30 WllTEC6 0ZOZlVAP 1ÍUl1 0 PtV 
202 FORllATC51,'NO CGllWEl&E EL EIUlllBllO VAP1SUllloPDv,so11',3(fl,F?.4>> 
1110 RETURN 

END 
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SUBROUTINE DESTJLINCoN2oll3oN4olofoHAL) 
llETODO CORTO DE Sllllt ERlNILEY 

DlllENSION 1(10J,XE<10>,XB(10>1B<1011CIDC1D>1Cllf1C>oAC1DJ,c1111c10> 
1,c1e11C10J,SN(10>,,<10>,Fl(10>,BIBC10J,llBC10J,Sll(10>,FILl10>ofDY(1 
20> 
CQll.11.~~!~.ATAS_lflll' .111.~· ,DESLo_~R ,DPP ·',ns' TBS ,110• ,PVAJI ,DPC 
COllllOlllAUlllVAP 
COllllOll/EllT IBll 1AP 
COllNONISlllT21CllE 
CONNONISlllT1/CID 
CONllON/llAS/IUP 

C BALANCE llllERllO 
VAP1•VAP 
llPA&•llP-NPA+1 

16 DOL•DESL•RR 
Vl"DESL+DOL 
Vf•VD-<F•VAP1) 
FL•t0l+(f•(1.-VIP1J) 
Pf•(llP•DPP>+P 
PCOll•P-DPC 
CJc-43.15 

C CONPOSICIOll SUPLESTA EN DOllOS 
C PRlllER ESTillAIO DI LAS COllSTAllTES DE EQUILIBRIO 
C CORRIENTE DE IOPO! 

36 CALL ESTPAICNC,Z,lllEZoBllEloP0 TDSJ 
CALL IETA(Allo!ll11CL 0 1) 
CALL fU6A(flL1l1AfEZ 0 BllEZ 0 ZDL1NCJ 
CALL ZETACAll,Bll1ZDVoOJ 
CALL FU6AIFDVol1APEZ1BNEZoZDV1NCJ 
DO 20 1=1,NC 

ZC CID(lJcfDL(J)lfCVllJ 
C CORRIENTE DE FOllD(S 

CALL ESTPAR(llC 11 1111EZoBllEZ 0 Pf 0T8S) 
CALL ZETA(All 0 8111ZfL 01) 
CALL fU6A(flloZ1APEZ1811EZ 11FL 011CJ 
CALL ZETA(Allo!ll1lfV 0 0) 
CALL fU6A(fDV1Z1AfEZ18llEZ1ZFV1llC) 
DO 21 1=1 0 11C. 

21 Cll:BClJ=FDLUllfDVIJl 
TfmTDS+C(TBS-TDS)•llPAINP) 
ICOllT•ll 
ICOlll•O 
lllDJ•O 
60 TO 1! 
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t CALCULO DE LAS lEPPERATURAS DE ROClO ' BURBU'A 
IF(INDloLEo1)GO TC 7 
CALL DEWPT<Nc,o,o¡o,p,1DS,xD,DCALC) 

. CALL BUPBLE(Nt.c,c,o,FFoTBStXBtBCALCJ 
Es(DESL-DtALCJ/DE!L 
lf(ABS(EJoLEooOC0~)60 TO 11 
1F(ICONT.6ToSO>lO TO 12 

90 DEsEV-E 
EV=E 
ll"TfV-Tf 
TfV=Tf 
Tf:Tf-((E•DTJIDE) 
1FCICONloLEo1JTfslfV•Oo99 

e CALCULO DEL f ACTOI rE SEPARAClON 
8 TDfls0.5•CTDS+1f) 

18fls0.5•lTBS+TF > 
DCALC"Oo 
ICALt=ll. 
DO 9 t:1,NC 
1(1J•AL06CClt(l)/CKB(l))/CC1ollTDS+Cl)J-C1.llTIS+Cl))) 
A(l)•AL06(CKB(l))•(l(l)/(1BS+Cl)) 

.. Cil!t<Jl~..illJ~!l.tt.Ji!U.l1JJfl•tUU 
CKBfl(l)sEXPlA(l)+(B(l)/(11fl+CJ))) 
SlltJ>•CXlfllJ)•WlllOl 
Sflll)•CUflCU•Vf/ fL 
M(lJsDOL/fL 
lf(VAP1oLEoOo5JM<l>=Hll)•CK8fl(l)/CKlfl(J) 
FllU:( 1-CSllU) .. (HU)) )+(U•t1 .-Sii (1))) 
fDEN•F11U+(M(JJ•Cs•<1>••NPA)•t1.-cs11<1>••CllPA6)))•C1.-Sll(l)J/C1.-Sfl 

HU» 
fl(l)sfllUlftEN 
BXBClJ=F•ZClJ•fl(J) 
DXt(lJ•f•ZCIJ-BIBCIJ 
DCALC•tCALC+t~DCIJ 
BCAlC•BCALt+Bl8ClJ 

'i COllTlllUE 'º 10 1•1.NC 
XD(J)•DIDCl)/DCIL< 

1C XB(l)•blB(IJIBCILC 
ICOll1•1COllT+1 
ICDlll•ICOlll., 
lf(IEGPoEGo2J&O TC ~5 
60 TO 5 

35 WfllTE(6 0 100JDCAlC,ID,X8 0 TDS,TBS,tf 
100 fORflATO 

60 TO 5 
12 lllllTEC61110> 

110 FORllAT<15X,-llO CO•VEHE U TUIPEIATUIA DEL PLA10 IE ALlflElltAUCHl-J 
60 TO 13 

11 Jlll>Jal11Dl+1 
l'CINllo,To2)60 TO 50 
llELT•CTF-TDS)/(lBS-TDS) 
TDVl•TDS 
18VlsTBS 
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CALL DEVPTINc,o,o,o,p,TDS,XD,OCALC) 
CALL 8UBSLE(NC1010rO,PF1TBS1XBtBCALC) 
Tf=ClDS+RELT•CTBS-TDSJJ•(TDVI-TDS)+(TBVl-TBS) 
ICONl=O 
60 TO 8 

50 If(IGANoEQ.1)60 TO 37 
lf(JGAN.EQ.2)60 TO 38 
Jf(IGANoE0.3)60 TO 40 
lf(IGAM.EQ.4)60 TO 41 
lf(JGAN.EQ.5)60 TO 43 
CALL E$TPARCNC 1XD,A"El1E"EZ,P1TDS) 
CALL ZETACA"•ª"•zo,O> 
CALL NENTAL(NC1P1TOS,ID1HDO,ZDJ 
TOCO=TDS•.95 
CALL BUBBLECNc,o,o,o,FCCN,TDCO,lO,DCALC) 
CALL E$TPARCNC,XD,A"EZ1EKEZ,PCON,TDCO) 
CALL ZETA(A"1BM,ZDC,1) . 
CALL HENTALCNC,PCON,Tccc,10,HDOC,ZDC) 
CALL ARRANCN2 1NC,1Dt11P<OM1TDCO,DCALC,ZDC,HDOC,1> 
CALL E$TPARCNC,XB1A"El1e"EZrPF1T8S) 
CALL ZETACA"rBK,ZF,fJ 
CALL HENTAL(NC,PF,Tes,xE,~FO,Zf) 
CALL ARRANCN3,NC,18,1 1Pf,18S,BCALC,ZF,Hf0,1) 
QC=(HDO-HDOC>•VD/453.59237 
QR=QC+CHDOC•DCALC+HFO•BCALt-F•HALl/4S3.59ZJ? 
VDl=VD/453 .59237 
DOLI=DOL/453.59237 
Vfl=Vf/45'.5.59237 
fLl=FL/4S3 .59237 
1DSI=CTDS-273.16J•1.ti•3c 
T8'l=CTBS-273.16J•1 .8+32 
Tfl=ClF-273.16)•1.8+32 
lDCOl2 (TDCO-Z73o16J•1o8+32 
P I=P•14 .6'>6 
PCONicPCON•14.696 
PF1"Pf•14.696 
WRlTE(6,1ZOllCONT,VDlrDCL11Vfl1FLl1Pl,Pfl,PCONlrlDCOl,TDSJ,Tfl1TBS 

1l 1llC ,llR 
120 fOR"A1(1H1,////,fOX,•ae!ULTADOS DEL "ºDULO DE DESTlLAClctl 

9 ·,111,1sx.·Nu"ERC IE lTERAClONES',121,1z.111,1s1,·FLUJOS lNTE 
1RNOS (LBNOL/HJ',/11,201,'VAPOR DE DONOS'r101rf10.3,l/,ZCl,•llQUIDO 
~DE oo"os·,a •• no.3,11,20x.·vAPOR DE FONDOs•,9x,F10.3o//,201,'LJQU 
llDO DE fONDos•,1x,f10.3,//l,15X,'PRESIONESCPSIA>·,11,20J,'DONOS',1 
49l' f 10.3 ,11 ,zox, 'FONDOS., 18l,f1 o.3, IJ ,20X ,'COllOENSADOR • , 12x. F10.3 
s,111,1sx,'TE"PERATURAS(lf)',//,2ox.•coNOENSADOR',13X,F10.3,//,20•, 
6•DONOS',19X,F10.3,//,oOJ,.ALl"ENTAtlON',1ZX,f10.3,ll,20J,'fONDOS•, 
718X,F10.3,//lr15X,'tA56~S TERNltAS (&TU/H)',l/,20X 1'CONDENSADOR',1 
8ZX,f10o1r/1,ZOX,'REHE~V1DOR',13X,F10.1) 

lf(N4.NE.Ol60 TO 14 
60 TO 1:!1 

14 DOLDl~DOL 
DESDlS=DtALC 
VDD IS=VD 
VfDlS=VF 
f LO I S=FL 
llDlS=BCALt 
"XDDlS=XDCNORl 



XBDIS=XB(NORJ 
C CALCULO DE LOS FLUJCS lNlERNOS 

DOL=DOl*PVARl 
16AN=1 
DESL=VDDlS-DOL 
FL=DOL+(F•C1-VAF1l> 
60 TO 36 

37 6ANUll=XD(N01)•11DJS 
VFV=Vf 
XBV=ICBlNORJ 
Vf=FL-BDlS 
VD=Vf4<F•UP1l 
DESLsVD-DOL 
1UN=2 
60 TO 36 
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.38 lF(ABS(XBINOl)-IBllSJoLEoo00\)60 TD 59 
PENDs(l8(N01)-IEVJl(VF-VfV) 
XBV=XUNOR> 
VFVaVf 
Vf=VF-CCIBCNOll•l!tJSJIPEND) 
VD•Vf+(f*VAP1> 
DESl"Vl-DOL 
60 Te 36 

39 &llDEN=ID <NOl>-XDD IS 
6ÁRVs&ANllll/6ADEN 
WRlTEC61130JDESl1lCALC1DOL1FL1Vf1VD16ANUll16ADEN16•IV1ltONT 

no roa11nn 
C CALCULO DEL AllE&LO D ,V 

DESL•DESDIS•PVAll 
VD,.VDDlS 
DOL"VD-DESL 



fL=DOL+(ft(1-VAF1)) 
VF=VFDIS 
16AN=3 
60 TO 36 

40 6ANUR=JD(NORl-XCOJS 
VFV=Vf 
XBV" X8 (NOll> 
Vf:fL-BDlS 
llD"Vf+<F•VAP1 > 
DOL:VD-DESL 
fL=OOL+(F•<1-VAF1)) 
16ANs4 
60 TO 36 

-132-

41 lflABSllBCNOIJ-lBtJS)oLEoo001)60 TO 42 
PENOs(X8CNOl)•Xlll/(Vf-VFV) 
X!V=XB(NOI) 
VFV=Vf 
Vf&Vf-((lBCNOR)·llDJSJ/PEND) 
VDaVfHF•VAP1) 
OOL=VD-DESL 
FL=OOL+(f•C1-VAF1ll 
60 TO 36 

4 Z 6AOE =ID (llORJ-XO DI S 
GADV=GANU..16.UE 
VRlTECó,130)tfSl;Ec,LC,OOlefL,Vf,VD,6RllUN,GADE,6AIY1lCONT 

C CALCULO DEL ARREGLO R,B 
DESl.=DiSDIS 
DOL=DOLUS•PVARJ 
VD=DOL+HSL 
Vf=VD-Cf•VAP1) 
fL=OOL+(f•C1-VAP1)) 
l&AN•5 
60 TO 36 

43 6ANUN•XO(NOR>-XtDJS 
6AR8•6ANU111'UO 
WRlTE(6 1130)DESl,FCAl.C,OOl,fleVf,VD16INUN,&AIEN16'RB,JCOllT 
VllTE(ó1140JNOa,&llV16AIV,6Rl8 

14C fORNATl1K1 1 //l 1!5J,.ANALISlS IE &ANRNCJAS RELITIVRS'11//e3711''0RP 
10SIC10N DEL CGNfG~ENTE M0.•112,1111261,'VARIABLES RANJPULADAS',411 
2'6ANANCIA RELATIV•'·''·301,'REfLU,O-VRPOl',8l,.LIC-R',31,ra.2,11,3 
30X,'OEST1LADO-V,PCR'e71,-LlD-11 1311F802ol/3011•REFLU,O•FONIOS'18R, 
4'LID-A'13X,f8.2) 

1~ RETURN 
EllD 
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EBBB•CFGDlTAI 11 •PENGOATOSl61 
1 iRUN. CF.GlllO.tE1222/ECacEG, ECB06-l-l ,J,201).. EDHUNDO $-lGU[ROA -UT 2 .. 10 
2 iLOG SIPPI AB AEFlES1222C F 
3 aPAT ,S EBBB•CFGOAl hPENGD HOS 

. .. ill!.l!LEJiBB UllilllilJ,BSo!:EliPE!i.G 
5 ISlSTEH NC:5,IDENT:J, .. ,s ,¡,,7 ,SENO 
6 1300010701 
7 11:.0HI'. x:_.as_,_JS...2.S .•• 2 .. ~s .• rr:::Jlla., SENO. 
8 SOATOS pr:12c.,1r:1e1.~ ![NO 
9 1501020301 

.Ul ~-~n_.rtl'A;;S..OESJ.a8.ai.t O.l!;;Z..51!..Df!I!.: O. ,J!:.120., T DS:ll-'••-
11 TeS:2JO.,IEaP:O,NOR:3 ·"' ARt= 1.01 ,1>Pc:o.,s[llo . 
12 2 
l3 UJN. 

.i!Ul'LEBBB UBltJUJlB.S.aC FJiPíliG 

"· CO"PONEllTE PM Te Pe '" DIJ 
1 CJ lllllloll9 .. J6t•tOD .. 2ililla. .1111s ~DllO 

.2 1-'!1 5LUD .ADL.1llO.. 14-olllla. -d-'.6- - .."llOD 
3 Ne• 58 ol2t U5oZOll n.soo ·19:! .~oo .. tes T2 olq6 111c.o ... oc 32o9 00 0227 ~ººº 5 JIC5- TZolU .Jl6~. .. 33.300- .2s1 ~ººº 



COllRIENTt NO o 
C3 
ICll 
NCll 
ICS 
NCS 

PRESJO"IPSJ U 
TEMI' DU TURA IGFI 
FLU.IOILllMOLIHJ 
PESO MOLtCUL&f: 
DENSIDlD. tLB/rTl 
FACTOR DE COHPPES18ILIOAO 
rNTALl'JAIBTU/L!MOL J 
r' SE e :v, l=L ,2:"[;? 

1 7 8 2 
. .n.s~-- -----------.ai.o - .i-,.3 . -- -- --··--.. w2 
01so 1150 1210 0293 
e25C 1250 o3C7 011117 

- ..100--···----- --.ZOO .l-28 . -- -- - .0111 
elSD 1350 1191 00711 
1 :?c. coa UD .ooo 12!1.0DrJ 120 oDOO 

-- - UllellS--. --.18o..l3S-- - 180.US-·--··- - -l~o'59-·-· · 
100. C!OO 100 1000 eOOO 118 0877 
6501330 65o1330 6016010 5809022 

ll.511.37.. -· ... ll+S-Q1---·· -- - &.2-615-···- - -U~"" ·· 
• C3396 103396 0831159 10!2 S l 

·89 11 o •89 n. -60111 -a 3111, 
1 1 -o l 

3 
oOOO 
1013 
0062 

.• 111 
16111 

120,DOtl 1 

226.109 '~ 
5lel23 ' 

7¡.o899 
12 .• 11937 -

003556 
-'13021 
l 
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RESUL U.DOS nEL l!ODULO- Oí:. OES I.IUCU»l 

NU!tERO . .DE llERAtlOHE:S _ -·. za 

FLUJOS lHTERNOS ILBKOLl-tll -

.VAPOR_ CE-DOllOS. -· 

LIQUIDO DE DOMOS 

VA POR OE íONOOS 

- --·- .Lt.QUlCO -'JE. F.OllQ4s .. -. ·· · -- · 

PRE SI ONESI P Sl ll 

DOMOS 

FONDOS 

.. COl\DEJiSAOOR 

.TEff~ERA. TURAS 16' l 

CONDENSADOR 

DOMOS 

· · - . -AL-111[.Ji-UC.lON- · 

FONDOS 

CARGAS lEFll!ICAS CBTU/Hl 

CONDENSADOR 

RE llER V ID OR 

.. 1.7.5 .013 -

126.113 

175 ,013 

2~UJ-

12C,QOD 

izo .a::io 
_i.z¡:¡ .000.- -· 

1•15 ,659 

U.lt 0716 

- ·293 .5§-2 

226,Zn9 

l35ll1ih5 

U6U62.1 
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ANALISIS DE GAIONCIAS RELATIVAS 

CO"POSICION DEL COMPONENTE NO. 3 

VARIABLES MANIPULADAS 

RE FLUJO-VAPOR 

Df;S lt-l.-AD ,:.VAPGa 

REFLUJ~ FONDOS 

GANANCIA RELATIVA 

.• s& 
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