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INTRODUCCION. 

Este trabajo corisiste er. la recopilaciór: de investigaciones 

recientes sobre Destilación de Multicomponentes, centrándose 

en el empleo de las Máquinas Computadoras, en el cálculo ce 

la Constante de Equilibrio, Balances ce Materia y Energia. 

Se hace tambien ur t-reve hir.capie en el Diseño Hidraulico y 

er. el cálculo de Eficier.cias de Columnas de Destilación. 

Los conocimiertos termodinámicos aue se tier.er er el cálculo 

de la Relación de Equilit-rio Vapor-Liauido r.o sor recientes 

·Se basan er. ecuaciones de estado del. tipo B.W.R. (1 ), Redlich 

Kwong (2), pero no habian sido empleadas en forma sitemática 

y rutinaria por ser su cálculo tedioso y largo. 

Con el advenimiento de las computadoras digitales, ha sido 

posible resolver este'problema con exactitud y rapidez. 

Los balances de materia y energia estár. resueltos en un pro

grama de computación, que simula .el comportamiento de una to 

rre de destilación de multicomponentes. 

Con lo que respecta al disef.o hidraulico y al cálculo ce ef! 

ciencias, se hizo una recopilación de los métodos de cálculo 

más recientes (3). 
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La Destilaci6~ tiene como propósito separar una mezcla de 

sustancias en dos o más productos que difieren en composi-

ción entre si. Esta se basa en la diferencia de las sustan

cias en sus Puntos de Ebullici6~. 

Si se considera un plato en una columna como lo muestra la 

siguiente figura: 

~ L j-1 

Al tener Vapor ~+\ en contacto con un Líquido lj-1 , se re~ 

liza una Transferencia de Masa y de Energía. I.a temperatura 

del vapor, Vj+l más alta que la del liquido, Lj-1 hará que 

los componentes más pesados en el vapor se condensen de esta 

manera el líquido gana calor, aumentando su temperatura, pr~ 

ducier.do una evaporación de los ligeros que se encuentrer en 

él. 

Como resultado final, el vapor tiene una 9ararcia neta er 

componentes ligeros y líquido se er.riqueserá en compore~~es 
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pesados. 

De lo que resulta un análisis cualitativo del comportamiento 

de la destilación. Lo importante es conocer la cantidad o el 

grado de enriquecimiento de las corrier.tes resultantes de ca 

da plato, para poder determinar el número de veces que se 

tiene que realfzar este proceso para obtener una separación 

deseada. 

De ahí la necesidad de representar el fenómeno lo más fiel-

mente posible por medio de un modelo que sea manejahle y de 

fácil acceso. 

Existen varias maneras de analizar el fenómeno cuantitativa

mente: 

1 • Ob$ervar el comportamiento de una columna en su estado o

riginal. 

2. Construir una Planta Piloto. 

3. Por modelos Abstractos. 

Los dos primeros sistemas de análisis son muy caros y seria 

un tanto impráctico llevarlos a cabo. La mejor manera de es~ 

tudiar un proceso es mediante un modelo teórico. Este tipo 

de análisis tiene el inconveriente que se deben conocer a 

fondo las leyes que rijen el comportamiento del sistema que 
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se quire analizar; puede suceder que por falta de informa-

c.ión sea más fácil construir una plar.ta piloto o trahajar er. 

una torre real, para conocer las caracteristicas relevantes 

del proceso. 

MODELOS MATEMATICOS. 

Los modelos matemáticos son útiles en Ingenieria Quimica pa

ra explicar el comportamiento de los procesos en operación. 

La finalidad de estos es representar las características so

bresalientes del proceso y como varian. 

Dentro de la selección del modelo se deberá incluir las con

diciones de exactitud y confiabilidad que requ.iere el probl~ 

ma especifico. 

Lazada (4) d~fine al modelo matemático como la relación de 

variables y parámetros del proceso, que pueden ser obtenidas 

a partir de modelos analiticos o estadisticos. 

El método analitico se basa en postulados que rijen las ca-

racteristicas del proceso, mientras que el estadístico ajus

ta una relación dada a los resultados obtenidos experimental 

mente. 
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Er: la mayoria de los casos se combinar ambos métodos, prime

ro se establece el modelo por un método analitico y después 

se emplea uno estadistico paYa ajustar la relación de acuer

do a datos obtenidos experimentalmente. 

El modelo analitico estarA basado en principios fisicoquimi-

cos. 

Si efectuamos un anAlisis desde el punto de vista de Fenóme

nos de Transporte, veremos que existen gradientes de temper~ 

tura y de concentración en el plato. 

_Los balances de materia y energia propue.stos resultarAn Ecua 

ciones Diferenciales difíciles de resolver. Si efectuamos el 

mismo anAlisis para. cada plato, .llevaria mucho tiempo resol

verlas. se llegaria a saber la Temperatura, la Concentración 

a cada tiempo y en cada lugar de cada plato. Esto llevaria 

demasiado tiempo y trabajo. Se tendria una especial dificul

tad en el cAlculo de los Coeficientes de Transferencia de Ma 

sa y de Energia. 

Otro modelo seria tomar una temperatura y una concentración 

promedio, representativas de cada plato. Aún asi, las ecua-

ciones de transferencia de masa y de energia siguen siendo 

diferenciales. En este caso el cAlculo de los coeficientes 

promedio también toma mucho tiempo y los resultados no son 

confiables. 
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Dada una mezcla de composición y gasto conocidos, se desea 

conocer la Temperatura, la Composición y los Flujos de Entr~ 

da y Salida de Vapor y de Liquido en cada Plato de la Colum-

na. En b~se a esto, es posible hace· la siguiente proposi--

ción: 

Si en cada plato se alcanza un Equilibrio entre la Fase Li~~ 

quida y la de Vapor, el tiempo de contacto entre las burbu-

jas y el líquido en la columna es infinito, y además, se su

pone un régimen de operación del tipo continuo, se eliminará 

el problema de las Ecuaciones Diferenciales y de calcular 

los Coeficientes de Transferencia de Masa y Energía. 

El problema se concreta a la predicción ·cte la Relación de E

quilibrio Vapor-Liquido (Valor K) y al establecimiento de 

los Balances de Materia y Energía. 

Una vez resueltos estos, se conocerá el Comportamiento Ideal 

de una Columna de Destilación. 

Para conocer el Comportamiento Real, habrá que corregir el 

modelo propuesto anteriormente. 

Con este fin incluimos aquí el Cálculo de la Eficiencia, que 

es el factor correctivo, con que nos aproximamos más a la rea 

lidad. 
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También incluimos un programa (SIMULA/TORRE) que en base al

modelo propuesto, simula el comportamiento de una columna de 

destilación de multi·componel'ltes. 



FUNDAMENTOS TERMODINAMICOS 
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Introducción. 

De acuerdo al capitulo anterior, el primer problema que se 

resolverá es el cálculo de la Relación de Equilibrio Vapor

Liquido, que será la base para calcular los Balances de Masa 

y de Energía. 

Debido a la importancia del equilibrio de fases en el cálculo 

del· diseño o de ·la operación de columnas de destilación, se 

requieren conocimientos adecuados para realizar un ar-álisis 

del problema especifico. 

El equilibrio de mezclas de compuestos-se determina a partir 

de propiedades físicas de cada uno de ellos. Er el caso de 

mezclas ideales es .sencillo predecir la distribuciór de los 

componentes en las diferentes fases, ya que so],o se necesita 

conocer el valor de las presiones de vapor de los diferentes 

componentes y sus concentraciones en la mezcla, para obtener 

la composición de las fases er. equilibrio. 

En sistemas reales, existen dificultades para obtener el co~ 

portamiento de las mezclas a partir ta~ solo de sus propied~ 

des físicas. 
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Mezclas Ideales. 

El equilibrio Vapor-Liquido para cualquier tipo de mezcla se 

define como, 

siendo, f~ fugacidad del componente i er. la mezcla vapor. 

fL.i.. fugacidad.del componente i en la mezcla liquida. 

Para el caso ideal, las fugacidades son iguales a las presiQ 

nes parciales, quedando la ecuación (1) como 

(2) 

Son mezclas ideales aquellas cuyos componentes tienen una es 

tructura quimica similar, no hay calor desprendido por solu

ci6r: y el volúmen- total es la suma de los volumenes de los 

componentes puros. La ley de Roult para sistemas liquidas y 

la de Dalton para mezclas gaseosas, pueden predecir el equi~ 

librio de fases de estas mezclas ideales. 

La ley de Roult dice que la presión parcial~de cada compone~ 

te es proporcional a su concentración. 

f:
o 

- x· fiL- l. l (3) 
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fi~ es la presiór. parcial del componente i, y 

~~ es la presión de vapor del componente i. 
l 

La ley de Roult no toma en cuer:ta la interacción quimica de 

las moléculas. 

La ley de Dalton establece que la presión total del sistema 

es la suma de las presiones parciales que cada componer.te e

jerce sobre la mezcla. 

( 4) ( 5) 

es la presión parcial en la fase gaseosa. 

De acuerdo a las ecuaciones (2),(4) y (5), resulta que 

De esta última ecuación podemos definir a la constarte de e

quilibrio como el cosciente de la concertración del vapor en 

tre la concentración del liquido de dicho compuesto, 

( 1) 
Ertm.ces para mezclas ideales, tenemos, 

lf (8) 
-pT 



13 

Existen varias expresiones empiricas y semiempiricas que --

pueden ser empleadas en la obtención de datos de equilibrio 

de Fases. Algunas tiener fundamentos teóricos, pero todas e

llas tienen constantes que deben ser evaluadas experimental

mente y que no pueden ser~btenidas a partir de las propie-

dades fisicas de los compuestos de la mezcla. 

Una de estas expresiones para describir el comportamiento del 

equilibrio es la volatilidad relativa. 

La ~olatilidad relativa o( es una buena medida de separación 

y es usada siempre en los cálculos de diseño. 

Se define como: of.. .. = _Yi./Xi ( 9 ) 
:1 'lj/ Xj 

El coeficier.te o( es muy importante cuando se toma desde el 

pur.to de vista económico. Colburn (Trans A.I~Ch.E. 41,422, 

655(1945)), estimó el número de platos-minimo a reflujo to-

tal de acuerdo a la siguiente relación: 

N 9.:t 
ll\ =o( .. -1 

~ . 
(to) 

Suponier.do que el 99% del componente más ligero se recupera 

er. el destilado y que el 99% del componente más pesado se va 

al fondo. Colburn se basa er. la ecuación de Fenske pára ha

cer esta aproximación. 
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Par obtener el r.úmero óptimo de platos tomando como reflujo 

de operación óptimo 1/3(1/D)min y basandose en la correla-

ción de Gilliland, obtuvo: 

No~ = , 1 3.0 ( 11 ) 
d. .. - 1 LJ .. 

Se recomienda la ecuación (12) para obtener el número aproxi 

mado. de platos "Óptimo" y esta es: 

N = 19.0 
OP t.Áij -1 

( i2) 

Mezclas no ideales. 

La mayoria de_los sistemas reales no·obedecen a la ley de 

Raoult, ya que las presiones parciales en la mezcla de dichos 

componentes medidas experimentalmer.te, resultan mayores o me 

r.ores a las calculadas, 

Las ecuaciones para sistemas ideales deben ser corregidas, ~ 

sando factores que compensan las desviaciones que tengan de 

la idealidad. Estos factores son funciór. de la composición, 

temperatura, presión y caracteristicas moleculares de los 

compOnertes especificas en la mezcla. 

Factores de correción. 

Se han_,desarollado una multitud de factores de correción y de 
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correciones a los factores de correción. Pero er muchos ca -

sos estos no se pueden geLeralizar y ~u rango de validez se 

restringe. 

Para mezclas gaseosas ro ideales, un factor muy usado, es el 

coeficiente de fugacidad s6 . El coeficiente relaciona la 

presión parcial ejercida por un componente gaseoso a aquella 

que ejerceria si se comportara idealmente, es decir: 

~ = f~/ft~ =- YT /(-pl~ yi) (1~) 
fY es la tendencia de escape o fugacidad del componerte i er 

1a mezcla gaseosa. 

Para sistemas liquides no ideales la corrección de la desvia 

ci6n de la no-idealidad es medida por el coeficiente de acti 

vidad (~). Para obtener este coeficiente se tiene que tomar 

en cuenta el tipo de soluci.ón que se trate, es decir, la na

turaleza de la mezcla. El c.~ lculo se verá más adelante. 

El equilibrio está definido por la ecuación (1 ), dónde: 

f .. v ~ está definido por la ecuación (13). 

f~ es la fugacidad del componente i er la mezcla liquida. 

f~ = XL ~L f:L 
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r=1l: sistema ideal. 

¡_oi..L 
\

1 

es la fugacidad del componente puro i como liquido. 

coeficiente de fugacidad de 

ponente puro a t y po. 

la presión de vapor 
VP¡ 

1Ji = f.:/1\ 
del com-

de equilibrio es, sustituyendo los valores de -

QJr 
K¡ = ~. ~T ( 1 4-) 

La ecuación (14) está basada en la ecuación de los estados 

correspondientes donde se calcula en función del valor de -

Zc• coeficiente de compresibilidad. La grafica siguiente mue1 

tra la manera de obtener el valor de ~i. en función de presión 

y temperatura criticas a un valor constante de Zc. 

En mezclas complejas el valor de K toma en cuenta las inte-

racciones de los componentes, además del efecto de la pre-

sión y temperatura, 

K= ff (T) P, x.> x1,···) 'XN) y,> YzJ ... > yN) (15) 

La constante de equilibrio K entra en el cálculo de varias -

propiedades físicas de los sistemas como por ejemplo en el -

cálculo de la temperatura del punto burbuja de un liquido de 

N componentes de composición Xi· La primera burbuja de vapor 



., 
' 

1·7 

1.2 

~~-~~--_L============~~==~:¡==db~~~ÉE~==~~~ 
Reduced pressure, Pr . 

Grafica basada en la teoria de los estados correspondier.tes

a un valor constante del factor de compresibilidad critico -

de 0.27. 

Se utiliza para calcular el coeficiente de fugacidad en tér

minos de condiciones criticas. 
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formada tendrá una composición tal que la suma de las frac

ciones mol sea unidad, esto es: 

(lb ) 

Er el cálculo de la temperatura de pur:to de rocio el razona

miento es similar: 

(t1) 
Para mezclas no ideales, el cálculo de deperde del coefi--

ciente de actividad según la ecuación siguiente, 

~ ij - ( ~ l ~: )/ ( ~j ~j ) (18) 
Necesitamos tener ·a mano tal info_rmación para hacer cálculos 

se diseño. Los coeficientes de actividad para una mezcla de

componentes puede ser obtenida por, 

A. Evaluación experimental del equihbrio vapor-liquido. 

B. Generalización de los métodos termodinámicos usando datos 

experimentales parciales de mezclas. 

C. Evaluación empírica por uso de datos experimentales. 

D. Generalización que involucra métodos termodinámicos, empi_ 

ricos y datos de componertes puros. 
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Debido a que los calculas de equilibrio vapor liquido deben

ser exactos, se toma demasiado tiempo y su costo es elevado

Para dar una ide.a sobre los costos de obtención· de datos de

equilibrio vapor-liquido para diferentes mezclas, se dirá 

que para uno binario es de 500 a 1000 dólares. Ur: terciario

de 2000 a 3000, asi aumenta el costo al aumentar el número -

de componentes en la mezcla hasta llegar a un_sistema de seis 

componentes que cuesta entre 10,000 a 20,000 dólares. 

Como se ve que en mezclas de multicomponentes el costo es el~ 

vado. Se ha optado por tomar el camino de la generalización

de métodos termodinámicos y empíricos de mezclas binarias, -

donde se tier:en más datos, y después se expanden dichos méto 

dos para describir el equilibrio de multicomponertes er: tér

minos de parámetros binarios. 

Relaciones de coeficientes de actividad binarios y composi-

ción. 

Existen pocos modelos binarios capaces de ext~apolarse a sis 

temas mul ti componer. tes, las primeras ecuaciones fueron obte

nidas para sistemas binarios debido a la facilidad de la ob

tención de datos. Estas ecuaciones se hicieron dependier: tes

de la composición e independientes de la temperatura o sea,

que los coeficientes de actividad pueden ser calculados a to 

do lO largo del rango de composiciones. 
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Ertre las ecuaciones para obtener el coeficiente de actividad 

más usadas son: 

La ecuación de Margules: 

La ·de Van Laar: 

(20) 

La ecuación de Wilsor.: 

La ecuación de Van Laar-Colburn: 

lr5((,)=r~ 
A',,_ 

(2'2.) 
A',?.. x.. r + 

A' t , x. '2. 
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Er. la ecuación de Var Laar-Colburn, la temperatura se elimi

r.a.como variable, 

A'l?. y-A
1

21 se calculan experimentalmente. Para un sistema bi

nario se necesitan al menos un solo pur.to que represente la 

composición l(, Y , la temperatura y la presión de trabajo. 

Las constantes de la ecuación de·Margules, las de Wilson, ta~ 

bién se obtienen experimentalmente. Para mezclas azeótropas, 

ur pur.to de referencia es el punto azeótropo, i.e. dónde Xi=Yi·· 

El cálculo del coeficiente de actividad en estas ecuaGiones 

se podría hacer con un solo punto conocido de x,y
1 

pero esto 

conduciría a un error grave en los valores de las constantes, 

por lo que el mínimo de puntos es de tres, a concentraciones 

de 10%, 50% y a 90%. 

De las ecuaciones anteriores, Van Winkle y Holmes (5) reali

zaron un estudio comparativo para determinar el posible uso 

de los parámetros binarios en sistemas de equilibrio vapor

líquido en multicomponentes. Encontraron que la ecuación que 

mejor se adaptaba era la de Wilso~. y para sistemas tercia-~ 

ríos era la de Margules. 
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Tipos de sistemas binarios. 

A. Mezclas de liquides ideales y gases ideales. Por ejemplo, 

sistemas de hidrocarburos semejantes, olefinas, etc •••• 

Las ecuaciones que mejor describen el comportamiento de 

estas me·zclas son las de Var Laar, Margules y \vilson. 

B. Sistemas de hidrocarburos no polares y no semejantes o 

que no sean hidrocarburos, como sistemas parafinas-aroma

tices, parafinas-olefin~s, cicloparafinas-aromAticos,~·· 

Las ecuaciones que predicen estos sistemas son_ las de Van 

Laar, Margules y WilSon. 

c. Sistemas polares con puentes de -hidrógeno y sistemas no 

polares. La ecuación recomendable es la de Wilson. 

D. Sistemas polares con hidrógeno, con sistemas polares. 

Las ecuaciones antes descritas no funcionan para altas pre-

siones, es r.ecesario usar correciones. Estas se establecen a 

traves de una ecuación de estado (B.W.R., Redlich-Kwong, ••• ). 

De esta manera, las ecuaciones de Wilson y otras, darian ur. 

conjunto de datos aceptables para multicomponer.tes. 

Como se indicó, la obtención de datos binarios es cara. Si se 

trabaja con sistemas de 5 componey-tes, esto nos da 1 O mezclas· 

binarias. Resulta obv2o el tratar de obtener un método que 

predi~a resultaqos de equilibrio vapor-liquido utilizando un 

número reducido de datos experimentales. 
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En la práctica, y dentro de la exactitud reouerida e~ los cál 

culos de Ingenieria, las ecuaciones artes expuestas, pueden 

ser usadas satisfactoriamente en l·a mayoria de los casos. 

Para mezclas de dos o más .componertes, se han derivado ecua

ciones, algunas están basadas en las de los sistemas binarios 

como la modificada por Renon y Prausr.itz (7). Esta consiste 

en _agregar un parámetro adicional a la ecuación de Wilson. 

tomando la forma: (23) 

A.J 1\J ./ 
Dónde · l1~ , l2.1, OC 12. son los parámetros. 

v A.J 
La manera de usarla es fijando una o(, 'Z.. y calculando /,.z. /'1-1 

tal y como se hace para mezclas binarias. La ecuación (23) 

se conoce como la ecuación de Renor. y Prausr.itz. 

Prausritz ( 6) amplia la ecuación de Wilsm . hasta mul ticompo-

ner.tes, también usa dos parámetros, )\ 

ln(') =-li[ x)\1< j) + 1 .[ ~i ij 
~=1 L=l [_ X . 1\ . i. 

J=' j J 

(24) 
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Dónde /\kj y 1\ ji. sor parámetros cuyos valores se obtiener: de 

manera similar a los de .la ecuación binaria. 

Esta última ecuación resulta muy tediosa si se efectua el cál 

culo manualmente. Prausr:itz (6) elaboró programas de comput~ 

dora para el cálculo de los parámetros necesarios p?ra el uso 

de su ecuación. De esta marera facilita el cálculo.enormemen 

te. 

La teoria de las soluciones liquidas se ha desarrollado últi 

mamen te gracias a la presencia de di.sposi ti vos confiables de 

cálculo rápido como lo son las computadoras digitales. Estas 

han propiciado el desarrollO· de t~orias más sofisticadas; e~ 

tre los trabajos más recientes sobre este tema están los de 

Palmer y Smith (12).. Ellos desarrollan una ecuación para sis 

temas parcialmente miscibles. También se encuentran trabajos 

de Reron y Prausnitz (7), de Null y Palmer (13) entre otros. 
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Debido a que existen diferentes tipos de mezclas, con compoE 

tamiento especial, el programa (SIMULA/TORRE) está restringl 

do a usar el método de Chao-Seader para el cálculo de la Re

lación de Equilibrio Vapor-liquido. Se ha desarrollado una 

correlación generalizada para la obtención de la Cor;starte de 

Equilibrio (K) para mezclas de Hidrocarburos, siendo esta una 

combinación de tres factores: 

K=~ (25") 
La cartidad ¡} 

0 

es una propiedad ::del componer. te puro er: esta 

do liquido. 

~ se calcula por medio de la ecuación de Hildebrand, s6 se 

obtiene por medio de la ecuación de Redlich-Kwong. 

Esta correlación es utilizable cuando se trabaja con mezclas 

de: 

A. Parafinas. 

B. Olefinas. 

G. Aromáticos. 

D. Naftenos. 

La exactitud de esta correlación se ha probado ser del 91 .3% 

en promedio. 
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Descripción. 

El valor de K de un compone~te cualquiera en una mezcla se o~ 

tiene por la combinación de tres cantidades termodinAmicas: 

\~<Y vl .. ---¡: 
Dado a que la cantidad 1J' es una propiedad del componente 

( .2 ~) 

puro, puede ser calculada (por medio de la teoria de los es

tados correspondientes) e~ términos de co~diciones reducidas. 

El coeficiente de actividad se exp~esa por una ecuación 

·del tipo de Margules o de Van Laar, la aqui usada, de Hilde

brand es del tipo de Van Laar. 

Para el cálculo_ de ~ la ecuación de estado de Redlich--

Kwong ha dado resultados satisfactorios. 

Significado de J0

, (, ~ • 

El coeficiente de fugacidad del liquido puro 1} 0 

, es en don 

de principalmente se reflejan los efectos de la presión, tem 

peratura y la identidad del componerte. Su valor es el de la 

constante de equilibrio, si la mezcla de vapor y la solución 

liquida se comport~n idealmer.te. 

,, 
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El coeficiente de fugacidad en la mezcia de vapor ~ es muy 

cercano a la unidad a bajas presiones. Si la presión aumen-

ta, su valor se verá incrementado cuando se trate d·- compo-

ner.tes pesados, mientras que para componentes ligeros, su v~ 

lar variará muy poco de la unidad. 

El coeficiente de actividad en la solución liquida se acer-

ca a la unidad para el componente con mayor concentración 

presente en la fase liquida. 

Descripción de las correlaciones. 

Coeficiente de fugacidad del·liquido puro. tJ0
• 

Esta cantidad es una propiedad termodinámica bien definida 

bajo condiciones en donde el componente exista como liquido. 

Como tal puede ser calculado en términos de condiciones redu 

cidas. Dos correlaciones deben de mencionarse: la de Lyder-

sen, Greenkorn y Hougen (17) y la de.Curl y Pitzer (18). Am

bas emplean un tercer parámetro para aumentar su exactitud y 

se ha encontrado una correlación muy sencilla para obtenerlo 

( 1 9). 

Bajo condiciones en las que el componente r.o existe como li

quido puro, 1l es hipotético y las correlaciones arriba men 

cionadas ro se pueden utilizar. Estas condiciones pueden ocu 
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rrir si por ejemplo, la presión del sistema es menor que la 

presión de vapor del componente, o si la temperatura es mayor 

que la temperatura critica del componente. 

La correlación del coeficiente de fugacidad liquido se ha ex 

tendido- para cubrir estas condiciones y se alcanzó por medio 

de cálculos experimentales de valores de equilibrio vapor

liquido. 

Por medio del principio de correspondencia modificado por 

Pitzer se obtiene la siguiente ecuación: 

l09(vo)=- loc_3(-Jo) + w ~(v') (2 t) 
El término 'tf},:tl) es el coeficiente de fugacidad de fluidos 

caracterizados por un valor del factor _ascéntrico igual a o. 

El segundo término w~(v')es una cor~ección por la desviación 

de las propiedades ideales. 

Tanto J" como V 1 
dependen únicamente de presión y tempera

tura reducidas. Han sido apr9ximados por los siguientes poli 

nomios: 

IOJ(1t')=Ao + ~ + A1. T12. + A/..Tv..) \ A~ (Ta) 3 
+ 

Trz. 

(As.,_ A~ Tll-t- A=t(Tfl)1
) th. +(Ag+-A~ Tll)(Hz.)t 

-l~(fr2) (lB) 
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Y. laj-v')= -~.-23831- 8.6~Bo8 TR. 

-.O 2 ~ ( Prz. -. b ) 

l2ZO' t 
--- 3./5 22 '1- (T rL) 

TR (2.~) 

Los valores de las constantes -Ao · · . A9 
tabla ( 1 ) 1 ·· 

están dados en la 

En general tres constantes deben conocerse para evalúar el 

coeficiente de fugacidad liquido 1}0 
, temperatura y presión 

reducidas y fáctor ascéntrico. Valores de estas constartes ~ 

pueden encontrarse en el apéndice (1 ). 

Coeficiente de actividad de soluciones liquidas. 

Se tomará que la no idealidad se debe unicamente a los calo

res de solución. La ecuación de Hildebrand, 

ln(ti)=- Vi(c[¡ -J)jCET) ú- ([x~V,·~);lfxiV;) 
(SO) _ [ (~·l>i5) 

Esta ecuación requiere de dos constantes, ~¿ factor de 

solubilidad y VI¿ volumen·molar. Los valores de las constan

tes se pueden leer del apéndice (1 ). 

Coeficiente de fugacidad en una mezcla al estado vapor. 

La ecuación de estado de Red~'ch-Kwong (20) se emplea para 
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el cálculo del coeFiciente de Fugacidad del vapor. Esta ecu~ 

ción requiere de dos constantes por compor.ente, presión y 

temperatura critica.· 

[n (~,) = ( l- -1) Bko - IYI ( t: - B1, P) -
. Bk 

(111. }¡(1 -Ak<- ~·) 1~ ( 1 + ~k¡)) 
Bk Ált. Bk t: 

Dónde, 

+.k=- f l A~t.¡ Bk= LjL Bl,· 

Áki = o.ij( 121 Tl.s) Bk¡ = bi/(12 T) 

. ~ 2t8 Q 1 (TcJ'
5 

. G\ i --=--:--=-=---.,--~::..;... 
.086 R Tci 

?c., 

Siendo ~ el coeFiciente de compresibilidad, obtenido de la 

solución de la siguiente ecuación, 

f['t) =(l )"> + l [(iS P- Bk e- (Bk P) 1- t. -z__ 

BJ,(-A"- P)t=-o 
('!>2) 
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Restricci.ones de la correlación. 

1. Se aplica sólo a Hidrocarburos. 1 .3 ) Tr)0.5 

2. Presión ( 0.8 Pe. 

3. Para sistemas qu• contengan Metano e Hidrogéno. 

Tr ( 0.93; 500°F) t ) -1 00°F, PT ~ 8000 psia. 

4. XCH ( 0.3 er fase liquida. 
4 

6. A temperaturas a bajo de 500°F. Para-todos los sistemas. 

El programa.(SIMULA/TORRE) tiene incluida una subrutina que

calcula la constar.te_ de equilibrio K. La manera en que lo ha 

ce viene conter.ida en el siguiente diagrama de bloques.: 
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DIAGRAMA DE BLOQUES. CALCULO DE K. 

CALCUUJ .)E -0> (f.c. 28) 
15XA'H iiJ.A ti LA HE2CI:A- cotm'EtE.. 

. IJc¡{)f.J COIJ"!A J.1tlJ.AIJTf. 'f fe~
Wr COIJb'Ff...t.JiES COPIZls-f()IJ 

I'E IJ~!). 

~cu~_~t (~c. 2~) 
~ cr Si eJ-Lcat:~t- fVf2 J.J. 
¡_ ?(). ' . 

CN-ww _bE: r
~-....-..¡ RCT. CrJ(Pf};·silli-

~~----~~~----~ 
:Li)ilr]). 

M.To 
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Ger.eralmente en problemas de destilación se desconocen las -

condiciones de entrada de la alimentación, es decir, se des

conoce si la aliment-ación es liquida, vapor· o ambos y en qué 

cantidad y además su cantidad de calor que conter.ga. 

El programa (SIMULA/TORRE) cubre este puríto. Para hacerio -

necesita de otros conceptos como: 

Temperatura de pur.to de rocio. Es la temperatura a la cual a 

parece la primera gota de liquido de una mezcla de vapor. 

Temperatura de punto burbuja. Es la temperatura a la cual a-

parece la primera burbuja de una mezcla liquida. 

Flash Isotermico. Si existe mezcla liquido vapor se recurre

a calcular las composiciones en ambas fases y el por ciento

de cada una de éstas por medio de un flash isotermico. 

Flash Adiabático. Se utiliza para calcular los flujos inter

nos de vapor de la columna. 

Entalpía. Por ultimo para los balances de er.ergia se require 

del cálculo de la entalpía de la alimentación una vez que se 

ha definido su estado fisico. 

Con respecto a las temperaturas de punto de rocio y de burbu 
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ja sirven para definir el estado físico de la mezcla de a~i

mentaci6n. 

Si la temperatura de alimentación es mayor que la temperatu

ra de rocio, la mezcla es puro vapor. Si se encuentra abajo

del punto de burbuja la alimentaCión es solamente liquido. -

Pero si la temperatura se encuentra entre ambas la alimenta

ción es mezcla liquido vapor. 

Algunos de los conceptos que se emplean para definir las coE_ 

diciones de la alimentación se utilizan posteriormente er el 

programa. Prir.cipalmente son el purtó de burbuja que sirve 

para generar el nuevo perfil de temperaturas de la columna y 

la entalpía para todos los balances de er:ergia. 
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Punto de rocío. 

En un sistema donde las condiciones sor tales, que la mezcla 

aparece como vapor, se de.fine al punto de rocío como la tem

peratura a la cual aparece la primera gota de líquido en e-

quilibrio con el vapor. 

Para un sistema binario, el punto de rocío se puede represe~ 

tar er la sipuierte figura, como, 

El punto de rocío se puede calcular de la siguiente manera, 

Se de,berá escoger una temperatura tal, que la suma de las 

.fracciones mol en el liquido sean unidad. 

Se hará el siguiente ar..álisis para encontrar la mejor fur.- -

ción a ser convergida (ver convergercia, apérdice 2). 
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Sabemos que,[><.;.= 1 , y si [Yi. -

tenemos que, Xi =-·Y~ /1< i 

además,. \(\. = ~( T J 

por lo que la función a converger: 

dór:de, -1 

Una curva tipica de esta función se encuentra rep·resentada 

.er: la figura (2). Se r:ota cierta curvatura en la.función, ca 

JOU 

T 
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racteristica que se debe de evitar (ver convergencia, apénd~ 

ce 2). 

Ya que la Ki está relacionada con la presión de vapor, tene

mos que el ln(Ki) resulta ser más lineal con respecto a la 

temperatura; de esta manera podemos desarrollar una !~ueva 

función, que sea más eficiente en la convergencia, siendo es 

ta: 
('!>4) 

Una curva tipica de esta nueva función está representada er, 

la fi~ura (1). Se ha probado que si la función se modifica a 

ff(T) 

T 
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se alcanza una mayor rapidez e~ la convergencia, ver figura 

( 4). 

T 

Lo que se ha hecho en este desarrollo es tratar de tener el 

mayor grado de linealidad en la función. 

En el diagrama (1) se describe la secuencia de cálculo, para 

obtener el punto de recio, tomando e~ cuenta la dependercia 

de la constante de equilibrio vapor-liquido con la composi-

ción. 
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DIAGRAMA DE BLC:)t:r:S. CALCULO DE PUNTO DE ROCIO. 

VA LO~ S IMiCiltLE S 
Yt· = ~i , 5iS/J]f) ~,· fi..ll . 
LA T.EHPEf21tTU~A T SE. TOHA 

tlJO'AJ/t COIJ ~t .. 

IIOliFiGieioiJ .1r T 
fa2. HrliO ):E UJJ HEJOlrJ 
~ WIJVB!.ól).K1A. (icP. 2) 
<::iE.I.JlfJ !:A- ff.JIJ(i(JJ !.Ir E. e . .3 

>----.......______;___¡ NJ~lit:A f2. X i 
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Pu~to de burbuja. 

En un sistema dónde las condiciones son tales, que la mezcla 

aparece como liquido, se define al punto de burbuja como la 

temperatura a la cual aparece la primera burbuja de vapor en 

equilibrio con el liquido. 

Para ur. sistema binario, el punto de burbuja puede ser repr~ 

sertado en la figura (1 ). 

En este caso, los requisitos que se deben cumplir, son: 

L ~h = 1 , las fracciones mol surradas deben de ser unidad. 

En base a los prtncipios en que se basó para efectuar las mo 

dificaciones er la función de converge~cia en el punto de ro 

cio, se tienen las siguientes funciones: 

f (T) = [X¡ \!.¡ ~ \ ('!i.) ff(T) = ln ( [ Xil!¡) ('!>f) 

f ff ('/T) =IV\ ( L~d'-') c~g) 

De manera similar se desarrolló el diagrama (2) que describe 

la secuencia de cálculo del punto de burbuja. 
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DIAGRAMA DE BLOQUES. CALCULO DE PUNT0 BURBUJA. 

VAUJP.f.S iJJidALE5 
Xi = li , SiENJ)O ti -fi~. 
J.Jt TEH.PEIMTUM T SE roliA 

ilfXXi'-A.DA- ({)IJ fi. 

HO_biFJ.c-ACtOIJ lf. T 

fOI?. HE.Pio JE VN M#OltJ 
N. CONVEe6EUCiÁ (Aif!J
)(c¿. !2 ), SilJ,JlXJ LA fVIJ-
c/()IJ u E.c. ?Jr . 

NOIZHitLi t:ACiON 1>E Y i 1----1 

CtJIJCWSiON: 
M ÚL1iHA T. H~iFiCAM ES LA TI.HPE/2-ATOICA .PE 
:W~BUJA Jt UNA HtlCLA CON COHFos'cióN l:¡ .!Ir 

iH!i?:lr BUePJJJA. TiEIJE COHiUiCitJJ.I Yt.' . 
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Flash isotérmico. 

El modelo de un flash isotérmico está dado en la figura (5). 

V Y' 

1.----'~" (vAraR) 

1 L, Y.i.( , -. ) ....__.......,.. l.J <PO 00 

Una corriente de entrada con velocidad de flujo de F moles/t 

y con composición Zi, er.tra a un recipiente, dónde se mantie 

r.e la presión y la temperatura constantes. 

Las orrier.tes de salida se suponer. en equilibrio de fases, 

la una con la otra. Además se supone que ~o ocurre reacción 

quimica y que solo se forman dos fases. 

El problema es encontrar la ca11tidad y la composición de las 

corrientes de salida. 

Efectuar.do un balance de mater~a, 

f- L +V 
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balance de materia por componer.tes, 

F 'li. = Vy¡_ + L Xi_ (40) 

y definimos: R = V /F (41) 

se tiene, ~i. = V/F y¡_ -t· LjF Xi (qt) 

'l:.i = R ji + (1-R.) X¡ (W3) Yi =~i Xi 

despejando, X j_ 

t: i K.i -t.: 
----'-· (~'-~) Yi = {'1'1-Pi~) 

¡..,.. R(/t.¡-1) J+ R(K..¡-¡) 

se tiene que cumplir que, [)(a:=/ y fy¡=- 1 

si escojemos como función a converger 

tendremos, f(R.) = [ 
~,: (Ki-1) ·· 
1 + R( Jl¡-t) 

fCR.)::. [ Xi - [Yi (qS) 

(4 ") 

si, pensando en usar un método de convergencia de segundo gr~ 

do, es factible evaluar la primera derivada (ver convergen-

cia, apénd.ice 2), se tiene: 

fcR) = [ ( r' (K, -1 /' )¡t t + 'R ( !{ l--1) /" ( q t) 
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Esta forma de ecuación fue dada por Rachford y Rice (1952). 

La ecuación (40) represe~ta una función casi lineal con res

pecto a R, ver figurá (6). 

0.20 ,.-...,...-~----------~ 

-0.1 o L..-..L_.....l...__J__J..._..J__J___JL.__L_....L--1 

o 0.5 

1 

F 

LO 
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DIAGRAMA DE BLOQUES. CALCULO DE FLASH ISOTERMICO. 

Vlrta.B iiJ ícilt~& 
y¡= Xi :::: ~i ~EIJlxJ :ei .fiJo 1 

LA TfHf>E~TUf.A T ~ fi.JA. 

CALCULO ,At:. ¡.. (¡e, 41) 

8~ (')lSTt.aJE. Lit EOLUCÍOIJ JE. LA 

E.c. Y 6 
1 

itJ12. UN NiTO.)) .bE. (JJJ

VEEEil~dA. 

C-ALCULO k X¡ Y,;. 
1 

EC. 14"1 '/ E.C l.lli· .&1 

C()IJ(!U}a OIJ : 
1t ES lJr mcriON ~ t.~ CO"?-~ie.urt ~I!E. ~6 VM'OTl. 1 
(1-rz.) rt:5 tJt F"r:!t<:cfó#J 1>i: f.:A. CO'f!VEJJTE. (!jcJE ES LÍ(fVi
.:00. L-A ~bE. YNVT?. TIEJIE coHmGictúiJ v~.· y Lir ~ 
Lfcpui])lt TtW~ COHRJ5r'ct(JJ Xt' . 
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DIAGRAMA DE BLOQUES. CALCULO DEL FnASH ADIABATICO. 

CÁLCtJLO JE. '/..~, Yi 
· ~ Htñlo ~ UIJ i!Jrl..AIJCE.. ~ 'f#rTf.J2ifr, UTiLi

l:Aiil1J I.L kiTol::o JE.. f.:A. f#.Tllll. TT2i.bt~OWL, 
S~ ~LCUL·AIJ lJ6 X i , UTÍÚ'MfJJíJ ()IJ VlrLOll bf: lii 

CUL:IclJJ -IJJ 'tifJI2 WE./J'f'E. r'Jr.LWLit y,· 

C-ALCÚW 1l.. +W.xJ.S lE. VA-A9i2 
.R)~ NrJ)io .1JE UIJ B/tl.:ANCE. PE ChW!Z 
"J+-~ ( tlj- h¡ ){V._j + ~) +{hj - h j-1 )LJ-1 + F (fl~.- hfi) 

{ HJ+' - h_j ) 
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Para la fase gaseosa, se tiene la siguiente ecuación, 

H(L)=At<u Tt + ~8i.)lTt)'L-i-C[(Td?J + DElt)_L-r Eúu 
esto es si Tl= T/100 dónde, (T1= 0 R Tt (48) 

los valores de las constantes AE(I), BE(r), CE(I), DE(I) y 

EE(I) ·se encentran en el manual del A.P.I. (33). 

Ahora si la temperatura está dada en ~radas Farerheit, los 

valores de la constantes AE(I), BE(I), CE(I), DE(I)y EE(I), 

corresponderia a los valores de cavett B,:c, D, 0.0 y A 

respectivamente. 

La ecuación de Entalpía de.una mezcla de.Vapor es, 

HVAP= H•- 'RT[~.q5~ (~~)' ~ (to+ ~) + \.0-l:] (q~) 
dónde Ak, Bk fueron definidas er. este mismo capitulo en la 

parte de equilibrio (ver cá1culo de ~t). Er esa parte también 

se mustra la manera de calcular el coeficiente de compresibi 

lidad z. S e debe de hacer incapié que la resolución de la e 

cuación de Z, es posible resolverla por dos medios. 

El primero es obteniendo la solución analítica (35), la otra 

es usando un método iterativrr con convergencia de Newton (ver 

apérdice ~. métodos de convergencia). 
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Entalpia. 

Los Balances de Energía requieren del cálculo de la Entalpía, 

como se indicó anteriormente, este trabajo se restringe a -

trabajar con mezclas de hidrocarburos (ver apéndice 1 ). 

Cavett (31) adoptó la correlación de Chao-Seader (30), y ju~ 

to con la ecuación de Redlich-Kwong (2), trabajó y consideró 

que era el método más apropiado para determinar propiedades 

termodinámicas en los cálculos de destilación. 

Los valores de Entalpia necesarios para efectuar los Balan-

ces de Er,ergía son generados por el programa·(siMULA/TORRE) 

para cada corriente de vapor y de liquido en el sistema. 

El método de cálculo de la E.ntalpia está basado en las si 

guientes ecuaciones (32): 

Los valores de la Entalpia para mezclas de.Vapor se obtiener. 

a partir de las Entalpias Ideales de los componentes gaseo-

sos de la siguiente manera: 

(so) 

H~t) :entalpia ideal del componente i. 
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TABLA 1 • 

TABLA 2. 

Simplt'_lluitl ~ll'th:Uh.' llydrugl'n 

.-\., .J.7;)7·1S 2.-l:lH·IO J.!lii71H 
A, -:J.Oiiiil -2.2·1.1.10 l.02H72. 
¡\, -·1.:Jii.'i(l() -l).:l·IOH·I -11.05·100!1 
:\, 2.022!J!J 0.002.12 0.00052!;8 
¡\, o -0.00;2:2.1 o 
¡\, O.llll-127 0.10·1/i(j (1.()()8.51!5 
A, o.~JifiOi -0.03(i!Jl o 
Ar -(J.:lii:JH o () 

A. -O.O:!H'i!; () () 

·,\lt o.o21;H3 o () 
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Las ertalpias del Liquido se calculan por medio de la siguieE 

H\ . H0
L- 1..~~ R.( T - ~ 2 +A'J, + Tfl.i ~A?J+ 3A, Tii) 

te ecuación: )2. [ A 

\e i.. lT~t J 
+ (Ab + 2A1 Te:L)Pa.L + Aq(Pu_t)

1 

+ ""(e ~ssos +(1 noc,o}{r\1¡)''- '3.~5"672. T~'c} 
-t. S Vm t. (J- di. )'L (SI) 

dórde, Tr(i), es temperatura reducida del componerte i 

Pr(i), es la presión reducida del componente i 

W(i), es el factor ascéntrico del componente i 

d( i). es el. factor de solubilidad del comp. i 

Vm(i), es el volúmen molar de componente i 

y 1 se calcula por medio de la ecuación: 

Las constar.tes AO, •.• ,A9 sor los coeficientes de la ecua-

ción de Chao-Seader (31 ), cuyos valores están en la siruien 

te tabla ( 2). 

Hay que hacer notar que estos valores de la tabla (2), no e~ 

tán corregidos como lo están los coeficientes de la tab¡a(1 ). 
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que tiener la-modiFicación de Greyso~ y Streed (36). 

La e~talpia de la mezcla Liquida se obtiene de: 

HLIQ = [ X¡_ H~ (51} 

El procedimiento de cálculo está indicado en el diagrama de 

bloques 
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DIAGRAMA DE BLOQUES. CALCULO DE ENTALPIA. 

CALCVLA2 +l0 

CALOJJJJ1. ENTALPÍA 
.])f L-A NE t:CJA LÍ ulM (EC. Q5) EC.l/6) 

CALCULAT2. EIJTA LPiA 14---++.Ct4LCULO .PE 1: 
JE LA HElCLA · VAtrlll (Ec. 42) 
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descritas en el análisis de los elementos, siro aquellas re

sultantes al combinar 



BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA 
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Introducción 

El análisis cuantitativo de la destilación se basa en los ba 

lances de materia y energia que tienen lugar en la columna.

Este análisis se puede realizar desde diferentes puntos de-

vista. 

Es posible adquirir el conocimiento del comportamiento de 

una columna por medio de la manipulación directa de ésta, p~ 

ro unicamente bajo circunstancias muy especiales se efectúa

una variación en las condiciones de operación. Esto sucede -

al tener modificaciones en servicios o en requerimientos de

producto. 

Bajo estas circunstancias se deben tomar decisiones factibles 

Se cuenta con cuatro alternativas: 

1. Consultar los servicios de un experto. 

2. Construir una planta piloto. 

3. Experimentación directa en la planta. 

4. Construir un modelo matemático que describa el com

portamiento del sistema. 

En este trabajo se selecciona la alternativa cuatro. 
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Una vez que se ha seleccionado el modelo para la interpreta

ción física del fenómeno y se ha escogido un método de cálcu 

lo para la constante de equilibrio (capitulo anterior), el -

siguiente paso es conocer las cantidades de vapor y de liqui 

do que se manejarán en la columna de destilación, el perfil

de temperaturas, ias cargas térmicas del condensador y del -

reboiler, etc.· 

La ·forma de obtener estos valores es por medio de los balan~ 

ces de materia y energia y de relaciones auxiliares como la

relación de equilibrio de fases y la de la condición de la -

suma de fracciones mol. 

Modelo matemático. 

Para llevar a cabo los balances de materia y energia se se-

leccionó el modelo de una columna de destilación en operación. 

La razón· de haber_ escogido este modelo es la facilidad con la· 

cual se observa la influencia de las variables en el compor

tamiento de la columna. 

El modelo tiene la ventaja de proporcionar información del 

comportamiento de la columna sin necesidad de transladarse -

al lugar donde ésta se encuentre y mover mecanicamente las 

variables para ver que sucede. 
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El objetivo del siguiente desarrollo es el establecimiento -

de ur modelo que cubra estas características. 

V¡ 

· }-o~V¡+u1 
U¡ 

8 

FIGURA 1. 

La figura 1 representa una columna que consta de M etapas, -

un reboiler y de un conder.sador que puede ser total o par--

cial. 
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Las etapas están rumeradas a partir del condersador (etapa 

número uro) al reboiler (etapa rúmero M). Cada etapa puede

ser un plato perforado o uno de cachuchas, habiendo cada una 

una alimentación F(J);una extracción de vapor W(J); ur.a ex-

tracción de liquido U(J}; y una entrada o salida de calor -

O(J), como se observa en la figura 2 • 

w· J -----

i:iJ HF· J 

V· 

. 

-

ft· 
~ 

-

r 
'E.T~ 

:o>EAL Cj) 

L· 

FIGURA 2. 

..A.Nv _.. 

v· J 

La columna aqui considerada es ideal, es decir, se supore -

que el liquido, FL(J) y el vapor V(J) que abandonar: la etapa 

(figura 2) estár en equilibrio termodinámico. 

Debido a esta suposición los balances de materia y energia -

se simplifican. 

La forma como se pueden plantear· las ecuaciones de los balan 

ces depende de las variables indeper.diertes seleccionadas de 

acuerdo al método de solución que se emplee. 
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En este trabajo se escogieron las fracciones mol del liquido 

en toda la columna X(I,J), el perfil de los flujos de vapor 

V(J) y el perfil de temperatura T(J) como variables indepen

dientes. 

La columna de la figura 1 representa el caso general; para 

cualquier caso particular, las variables que no intervengan 

serán cero. 

Ecuaciones Basicas. 

Basado en la figura 2, el balance de materia por plato es 

el siguiente: 

M[XCi,j),Y~),Ty)1= fl(j-vxCL¡j-,)-[vq)+wq)] yüj)-

[ll¡)+\Xj)~(t,j)+ VLj+~)(l;,J·+,) ++~)~}:o Q) 

Este balance se realiza en todos los platos de la columna. 

( 2 ~J ~ M-1 ) • 

La ecuación de equilibrio, 

(2.) 
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La ecuación de suma· de Fracciones mol: 

s [ x es i) \ v ~ ) , HJ ) 1 == ) )(< ~J j ) 
si ('ü \. 'kjl , T ( j¡)= Í Y(l, j \ 

y el balance de energia, 

-).0 =O 

-(.0=0 (_ 4) 

H(xü.p, V(j)
1 
Tcp]==-FL~-1) «L(j-1)-(Vq)+'W{jl)itv(j) 

- ( fLc._p 1-VCj).) HLCj) + V~+,)+ t(j) «FCj) -9()) =O 
(S) 

De las ecuaciones aqui expuestas el número de variables es -

mayor al número de estas ecuaciones. Es necesario simpliFicar 

él modelo expresando las variables en función de las selec-

cionadas como indeper.dier.tes ar.teriormente. 

La simpliFicación de ~a ecuación del balance de materia es-

el siguiente: 

De la ecuación 2 se despeja Y(I,J) quedardo, 

Sustituyendo (2') en (1) se obtendrá 
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M[ X(L,j) ,V(¡), T(j)1 = tLCj-1) x(i,j-1) - [ vs )+W~ l} 
tK(L,j) X(l,j)- [fLCj)+VCj)} ~(\,j).+ 

Y(l+~)~kÜ.j+') ){(L,j+') + f(j) -tU,j) -=0 (&). 

Agrupando los términos semejantes 

. M[XCt~) ,V~), T~)}=fLg-I)X(t,j-1)-lfYg);-\v'y) ) 
Rk(t:1)+ fL(j') +VCj)] ~ (t:,j) + V(j+l) {l~(CJH) X(t~+t) 

+ f(j)1:(ij) =O (1) 

En la ecuación (7) todos los términos son datos o variables 

independientes a excepción de el flujo del liquido FL(J). 

Para expresar esta cantidad en función de las·variables in

dependientes es necesario hacer un balance de materia global 

desde el condensador hasta el plato J .• de acuerdo con la 

figura 3 •• 
J 

Y(j~+ l fCk)- O(~)-W(K) -fl(J)-)=D (e) 
k.::2. 
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FIGURA 3. 

Despejando FL(J), se tendrá en función de V(J+1 ); las otras~ 

cantidades son datos, 

Si se sustituye el valor de FL(J), ec.(8' ), en la ecuación

(7), el balance de materia está expresado en función de_ las

fracciones mol, X(I,J) y del perfil de flujos de vapor V(J) 

Rearreglando la ecuación (7) de la siguiente manera, 

FLS -1) ~ ( l ·j _,) .. f LV<~ )+I,.J(j) 1 'R. \(.(i~) + 'fl ti\ • V<j) 1 o(íl ¡ 1) 

-t fv~+•)RK((,j+•)1 )((tj+~) = f ~l ~CL.j) (13) 
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La ecuación (9) está expresada en función de las concentra

ciones del liquido del plato que se está analizando (J), del 

plato anterior (J-1 ), y del plato posterior (J+1 ). 

La ecuación (9) la podemos expresar como, 

Accj)X(t,j-1)+ lí:Cj )X~j) +CC~) X(L., j +1) ~ ]C.Cj) (\o) 

dónde, AtQ)= fLU-1) (11) 
por la ec. ( 8 • ) , 

ÁCCj)-= V(j);_ ]+ t f(k} UCIL)- \v'(k) ; ~'K'} (1'2.) 
:fCq)= Iu~)+W9)l ~~(íd) +fl.Cj)-rVCj) ~~) 
Solo faltan los balances de materia en ~1 condensador y en 

el reboiler. Para el condensador, el balance de acuerdo a 

la figura 4. 

CCCj):=. V(j~') \Ll<((,j+IJ Q~) 
lLC!) = -f(j) :¡;(l,j) (15) 

V(2) 
/Qc. 

FIGURA 4. 

V(l) 

~(1) U(t) 
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Sustituyendo la ec. (2') en la ex. (6), 

j_Y(t)llj((i12)] x(~12) fL(t)tll(t ~ x( .:, i) t~(l) Rk(t,1)1 X(t1t) Q:r) 
si,. -'[fL(\)+V(I)+ V(l) ~(L,I)] = 'ftO) QB) · 
V(2) ~~n,2.)=CC (1") ú ~) 
);(O):::: o 

la ecuación (17) queda, 

ecci)XÚiÜ~CC(I) X(t,2.) =]X. O) (1.o) 
Para el reboiler, el balance de materia es el siguiente: 

FIGURA 5. 

·El bal-ance total, 

:t:L(~-I}::V(M)+BT (21) 
para cada componente, · · 

tL(H-I)X(t,M-t)=V(M)~~\,M) x.~, M)+ BT x(l:,M) 
rearreglando, 

11(H-Q X(LlM~)= V(~)fK(i, M) x(t, M)t-e,T X(t,M) 
~CM)+~f] X(t,H-0-IV(M)R\<(l,M)ttT] ~&.t-1):0 ªt.) 
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si, ac(M)=-LV(M)RKU,M)+BT) (~?1) 
AClM) = fL(l1-1) 

AC (H)= V (H) + \J T (9.~) 

}: (M)=- O ('2.5) 

la ecuación (22) queda, 

agrupando las ecuaciones (10), (20) y la (26), 

~e(')~(~,,) t CC(I) ~(í,2.) =}C. (t) 

AC Cj) x (i, J-') + BC(') X( t,j) + CC( J) X (( ,j+r):: l>C Cj) 

~ ~ j 6 H-' 
Ac. (H)~(l, M-1) -t e, e (M )1{L, M)== .De Cj) 
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El ·conjunto de estas ecuaciones representa los Balances de 

Materia para toda la Columr.a de Destilación. Este sistema 

puede expresarse en Forma de Matriz de la si~uiente forma: 

iC(I) CC(1) 

ki..~) !((~) cccn - . ' 

AC(M·V ~(H-Q ~(t40 
AC(M) Y!{M} 

Este sistema es para cada componente. 

El balance de materia queda expresado como, 

(~tH) }C(~H) 

~(J~tJl) lC(M) 

M[xG,jl.l/~), í~l]=fAI!C l{xtt,jlJ -f:ttql}'"o (U) 

A ~lkn ¡ i.kj~t11 
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Las otras ecuaciones básicas, en función de las variables 

independientes son: 

G~CL,j).'~S1,TS))= L~K(L,j) x(~~j) -1,0 :o. ~f!J) 

~IxCt1), vq),1S)1~ Bv~+v -HL~))Yq+l)-[~vg)-"Ly)] 
L ~t\</4 t [11~) -1\-l~-~ fL ~-1) t f9) I1W9 )-lll~)] 
- ~Cl) =o @"\) \ 'J~ H 

De acuerdo a las ecuaciones (27), (28), (29) se tiene 

M(t-;+2) variables independientes en toda la Columna y estas 

ecuaciones son en total M(N+2), por lo que el sistema es 

consistente. 

El método de éálculo está explicado en un capítulo posterior. 



VARIABLES DE DISEÑO 
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INTRODUCCION: 

Para el diseño de un equipo se tendrán que realizar los ba -

lances de materia y energia y el primer problema ·a resolver 

es definir las variables de diseño de dicho equipo. 

Las variables de diseño que se encuentran en un proceso pue

den clasificarse en dos tipos ( 9 ): 

a) Aquellas variables que se encuentran definidas por las -

condiciones de procesamiento o ambientales. Asi, las condi 

cienes de alimentación de las corrientes a una planta, serian 

variables de diseño establecidas por las condiciones de pro

cesamiento. Por la temperatura de suministro del agua de eE 

friamiento a una planta, podria considerarse como una varia

.ble definida por condiciones ambientales. 

b) Variables económicas, que son aquellas cuyas selección -

queda al arbitrio del diseñador, así como su valor. Caracte 

rizandose esencialmente por el hecho.de que los requerimien

tos del proceso pueden ser satisfechos por un conjunto de v~ 

lores de las mismas, pudiendose obtener el más económico me

diante una optimización del sistema. 

DETERMINACION DEL NUMERO DE VARIABLES DE DISEÑO: 

Para la determinación del r.úmero de variabl~s de diseño exis 
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ten varios métodos. El m~s ser.cillo, aunque un poco elabora 

do, es el de Smith (10). 

La simplicidad de este método se basa en el. hecho de consid~ 

rar los equipos analizados, cuando éstos son complejos, como 

tin conjunto de elementos simples. Para cada elemento se 

aplica el principio b~sico de este método que consiste en de 

terminar el número total de las variables del equipo; a cont! 

nuación se establecen las relaciones que existen entre las -

distintas variables y sustrayendo el número de relaciones -

del número total de variables se obtienen las variables de -

diseño por elemento. 

Una vez que el principio b~sico fué aplicado a todos los elj 

mentas, los resultados por elemento se relacionan para dar -

el número de variables de diseño de la·unida completa. 

Otra ventaja del método es clasificación del tipo de variá-,... 

bles y de restricciones que pueden existir. 

A. Tipo de variables. 

Smith (10) clasifica como variables fundamentales la presión, 

temperatura, flujos, concer.tración, variables de repetición. 

Puede haber otro tipo de variables pero se puede obtener por 

la combinación de las fundamentales. 
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Las variables de repetición se define·como un grado de líber 

tad, que el diseñador utiliza cuando un elemento se repite -

un número M de veces en una unidad. Por ejemplo, se consumí 

rá un grado de libertad (variable de repetición), en una to

rre de abosrción, cuando se fije el número de etapas. 

B. Tipo de restricciones. 

Las restricciones o relaciones. son, según Smith (10): 

a) Retricciones Inherentes. 

b) Restricciones por Balance de Materia. 

e) Restricciones por Balance de Energia. 

d) Restricciones por Equilibrio de Fisico. 

e) Restricciones por Equilibrio Quimico. 

El número de restricciones por balance de materia son C; por 

balance de energia 1 y por equilibrio fisico C(N -1), siendo 
. p 

N número de fases. Por lo que respecta a las restricciones 
p 

inherentes, depende del equipo considerado. Por ejemplo, en 

un separador, las corrientes que salgan de éste tendrán la -

misma composición. Dicha composición será una restricción -

inherente. 

La definición dad.a por Smith para un elemento es arbitraria 

ya que varios equipos los considera elementos tal es el caso 

del condensador que será una unidad completa o un elemento -
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que forma parte de una torre de destilación la cual es una -

unidad más compleja. 

Smith hace un·analisis de elementos primeramente y después

integra estos elementos para el análisis de unidades o equi-

pos. 

La ecuación básica para determinar el número de variables de 

diseño. en un elemento es: 

Para ilustrar el método calcularemos elnúmero de variables 

de diseño de una corriente en un proceso y las de un elemen 

to que utilice dicha corriente. 

Las variables totales de una corriente homogénea (N:) son: 

Composición 

Presión 

Temperatura 

Flujo 

Total 

e -

1 

e + 2 

Al considerar todas estas variables, no existen algunas que 

·se encuentren interrelacionadas, por lo que el número de --
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restricciones Ne será de cero y e + 2 será el minimo númec , 

ro de varaibles requerido para especificar una corriente --

homogénea. 

En el supuesto caso de que tomaran en cuenta otra variables

habrá relaciones adicionales conservandose el mismo número -

de var:i -~bles de diseño. 

El número de variables en ur enfriador, un calentador, bomba 

o compresora será el mismo pues los equipos tiene una ce_-

rriente de entrada y otra de salida. 

El número de variables totales Ne involucradas e-n estos - -
V 

elementos será: (por elemento) 

Corriente de entrada e + 2-

Corriente a la salida e + 2 

Flujo de energia ____ !_ 

Total 2c + 5 

Las restricciones· Ne en c-ada elemento son 
e 

Restricción por balance de materia 

Restricción por balance de er.ergia 

T o t a l 

e 

1 

C+l 
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Por tanto aplicando la ecuación (1 ), el número de variables

de diseño para cualquiera de esros elementos es e + 4. 

c. Análisis de Unidades. 

El sistema que se sigue en el análisis de unidades, se puede 

considerar com6·una extensión del principio básico; la ecua

ción fundamental para determinar el número de variables de -

una·unidad, también siguiendo la misma nomenclatura: 

U. V V 
W i = Nv - N c. ( 2 ) 

En esta ecuación los conceptos de las 

la unidad (Nu) y de las restricciones 
V 

variables totales _de -
u . 

(N ),son diferentes a
.c 

los establecidos en relación con la ecuación (1 ); asi las --

variables totales de la unidad comprenden a todas las varia~ 

bles independientes de cada uno de los elementos que consti• 

tuyen la unidad Y.además a las variables de repetición. Su~ 

expresión matemática es: 

e N.,. +N, ( 3) 

Por otra parte con respecto a las restricciónes que se deben 

considerar en la ecuación (2), tampoco corresponden a las-

descritas en el análisis de los elementos, sino aquellas re-
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sultantes al combinar los elementos para formar la unidad. -

Asi, si dos elementos adyacentes que es común para ambos, al 

sumar las variables independientes de ·cada uno de ellos, se

estará considerando por duplicado la corriente común, por lo 

cual será necesario restar al valor total de las variah1es -

independientes de estos dos elementos el correspondiente a -

una corriente, o sea e+ 2. 

La determinación de las variables de diseño en una columna -

de destilación varia de acuerdo a las condiciones de opera -

ci6n. 

Para una unidad de destilación con una alimentación un con-

densador total y un reboiler parcial, ilustrado en la figura 

siguiente. 

Según la figura (1 ), la columna puede seccionarse en seis 

"" elementos cuyas variables independientes serán las variables 

de la unidad;. 

Elemento 

eo~densador Total 

Separador (Reflujo) 

N-(M + 1 ) Etapas de Equilibrio 

Plato de Alimentación 

e 

e 
+ 4 

+ 5. 

2C+2(N-M-1 )+ 5 

3e + 8 



M-1 Etapas de Equilibrio 

Reboiler Parcial 
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Número Total de Variables. 

2e + 2(M-1 ) + 5 

e + 4 

1 o e + 2N +27 

·;;-- -,.=.:::.;;~-+.JY...-.... n 
( r'-----'-, 

1 

FIGURA 1. 

Hay nueve corrientes comunes en la unidad, por lo tanto: 

= 9 (e +2) = ge + 18. 
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los grados de libertad son: 

=(10C +2N + 27).- 9C- 18 

= e + 2N "' 9. 

Las variables de diseño puede ser: 

Presión er cada etapa (incluyendo reboiler) N 

Presión en el Conder:sador 

Presión en el Separador de Reflujo 

Cantidad de calor en cada Etapa (sin reboiler) N 

Cantidad de calor en el Separador de Reflujo 

Alimentación 

Temperatura del Reflujo 

Número Total de Etapas N 

Número de Etapas abajo de la Alimentación M 

Gastos de Destilado o D/F 

Gasto máximo permitido de Vapor o V/F 

e + 2 

e +2N+9 

Las. primeras seis variables son fijas en el diseño. 

Las cinsco restantes pueden cambiar de acuerdo con el probl~ 

ma. Si el problema es de operación las variables N y M son

conocidas y resulta convenierte tomar otras variables; susti, 

tuyendo cualquiera de las cinco variables por las menciona--
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das a continuación: 

1 .- La relación de reflujo L/D 

2.- La carga en el condensador oc 
3.- La -carga en el reboiler Qr 

4.- La recuperación de uno o dos componentes en el destilado 

o en el fondo. 

5.- La concentración de uno o dos componer.tes en el destila

do o en el fondo. 

Variab-les de diseño para una columna de destilación con una 

alimentación, un condensador parcial, un reboiler. Seg~n la 

figura {2), tenemos los siguientes elementos: 

Condensador Parcial 

Separador de Reflujo 

N-(M+1 ) Etapa de Equilibrio 

Plato de alimentación 

M Etapas de Equilibrio 

Reboiler Total 

Separador en el Fondo 

N~mero Total de Variables 11 

e 
e 

2C + 2 (N -M - 1 ) 

3C 

2C + 2M 

e 
e 
e + 2N 

+ 4 

+ 5 

+ 5 

+ 8 

+ 5 

+ 4 

+ 5 

+34. 

-Existen diez corrientes comunes, teniendo como restricciones: 

10 ( e + 2 ) 1DC+20. 
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F 

L 

_,.,_,_,-,...:..:..:::!....+.L-0--D¿ . 
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1 
1 

1 
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'--¡-----.--' __ ./ 

,... __ ......_,--'. 
llf+ll 

'-r-----r-' 1 
-===--' 

B 

FIGURA 2. 

Por lo que el número de variables de disefio es, 

e+ 2N + 14. 

Las Variables Pueden Ser: 

Presi6r. de cada Etapa N 
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Presión en el condensador 

Presión en el reboiler 

Presión en los dos separadores 

Cantidad de calor en cada etapa 

Cantidad de calor en los dos separadores 

Alimentación 

Relación de producto D/D1 
Gasto 1 al reboiler 

o 
Número total de etapas N 

Número de etapas abajo de la alimentación 

Gasyo de vapor máximo o V/F 

Cantidad total de destilado D o D/F 

Número total de variables de disefio 

1 

. 1 

2 

N 

2 

e +2 

C+ 2N + 14. 

Como en el caso anterior dependiendo de las especificaciones 

del,problema las ultimas síes variables pueden ser cambiadas 

por cualquiera de las siguientes: 

1 .- Relación de reflujo L/D. 

2.- Carga en el condensador Qc • 

3.- Carga en el reboiler Q • 
r 

4.- Recuperación de uno o dos componentes en el destilado o 

en el fondo. 

s.- Concentración de uno o dos componentes e~ el destilado 

o en el fondo. 
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De las variables de diseño que son importantes en destilación 

podernos decir lo siguiente: 

La Alimentación.- En una torre corr~ctarnente deseñada, e~ -

gasto de alimentación no efecta al .número de platos, al re-

flujo, o a las condiciones de operación (3). No sucede lo

mismo con la condición térmica y composición de la alimenta

ción. Para una alimentación fria conservando el reflujo y -

los productos (composición) co~stantes, el n~mero de etapas 

en la sección rectificadora decrecerá y en la sección de ag~ 

tamiento aumentará. El calor en el reboiler necesario aumen 

tará·y en el condensador disminuirá. 

Presión en la Columna.- Para una alimentación fija y un de

terminado producto, elli incremento en la presión hará decre-

cer a o( .·necesitando un reflujo más alta o un mayor número 

de etapas. El perfil de temperatura aumentará y generalmen

te también la densidad del vapor. Debido_a que el efecto de 

la presión es mayor que el correspondiente al de la_tempera

tura, el volumen, por lo tanto, tiende a incrementar la oclu 

sión. 

La selección de la presión en la columna está basada en otras 

consideraciones además de la separabilidad. Algunas irnpor-~ 

tantes son: la temperatura disponible del refrigerante para

poder condensar el vapor del domo, la estabilidad térmica del 
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sistema de destilación limitando la temperatura del reboiler 

y la disponibilidad de la presión de,l proceso para el manejo 

del producto y de la torre. 

Se debe hacer notar que cuando se trabaja con alimentación -

sobrecalentada o fria, o bien con un reflujo frío, es posible 

que algunas de las etapas_cerca de la alimentación y/o esta~ 

etapa reduzcan su efectividad debido a que sirven como sim~

ple·s cambiadores de calor para ajustar el perfil de tempera

turas a operación· normal. Una situación similar, aunque m~ 

nos crítica, puede resultar de ~a introducción de la corrien 

te de alimentación en un plato equivocado-con respecto a la 

composición. Un ajuste dentro de la columna en una o varias 

etapas debe tener lugar para alcanzar la temperatura de pun

to burbuja del liquido a la composición del liquido mezclado 

en ese plato. 

Condición térmica del·reflujo.- El reflujo frío reduce la

relacción de reflujo o el número de etapas requeridas e in-

crementa la carga en el condensador y en el reboiler. 



METODOS CORTOS 
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METO DO S CORTO S. 

En los capitules anteriores se enfatizó la aplicación del -

programa a problemas de operación en columnas de destilación. 

En este trabajo no se ha hecho referencia al problema de di

seño. .Este. puede ser cubierto por el uso de métodos cortos. 

Entre los métodos cortos tenemos los que atacan el problema

de operación, como el método simplificado de Brown y Martin

(3), que consiste en hacer calcules plato a plato, dando va

lores de reflujo minimo del lado seguro, es decir, el reflujo 

minimo calculado es mayor que el real. Este método se utili 

zaria cuando sólo se requiera hacer una aproximación rápida, 

evitando la necesidad de emplear métodos complicados como el 

de Lewis-Matheson (1 ) • Pero en realidad, dónde centraremos

nuestra atención es en lo referente al diseño. 

Los métodos cortos dan una buena aproximación, dentro de la

exactitud pedida en ingenieria. Los resultados obtenidos -

por medio de éstos, comparados con los de los métodos de cá_! 

culo plato a plato, implementados en la computadora, resul-

tan casi los mismo., slavo excepciones. 

Van Winkle (11 ), comparó métodos cortos y métodos plato a -

plato. En los cortos utilizó las ecuaciones de Fenske Kirk

bride y Gillilan, y en los de plato a plato, los de Sorel, -



83 

Lewis-Matheson y Thiele-Geddes. La comparación de ambos se

observa en la siguiente tabla: 

--- -
Data \ Slwrt,.cut 1 SNd Lewis-~1atheson Thiele-Geddes 

--~--

D 0.~429 0.2"'1 0.2431 0.2431 
x 0 = i-Co~ 0.2450 O.~-t51 0.2461 0.2461 

XIJ=C.a 0.6MO 0.6b25 0.6677 0.6673 

XD =i-C¡. 0.0659 

1 

O.l'o·:- ! 0.0607 0.0594 

.".":. ~ e, 0.0.:!-!2 (l.•·::--...,. 0.0260 0.0257 

B "(1.<571 

1 

0.~55•) 0.7569 0.7569 

XB =i-C.¡ 0.0006 O.Ol11'2 0.0002 0.0002 

XB =C.¡ ,1.0112 0:. .. 0.0101 0.0103 

XE=i-Cs t'A022 0.~.:·- 0.40}5 0.4037 

x_;·=Cs ll.~S60 0.5.<··. 0.5862 0.5863 

L, D 3.65 3.-' 3.:0 3.70 
~\). ~..--f plates* 1\•.5 19 18 18 

Feed r:atet 6.9 t> 6 6 

XF =Í-C.¡ 0.060 0.(L.:~2 0.0420. 0.0422 

X; - e, 0.17 o.:l:_:l, 0.1912 0.1921 

XF=i-C5 0.32 0.3"23 0.3466 0.3461 

Xr=Cs 0.-i.S 0A2~5 0.4202 0.4196 
ID, ..-F 135 : -~ :-. ~· 136.5 136.5 

l¡, "'F 145 145.0 144.2 144.1 
IF,.:F 188 187.8 188.0 187.9 

·rB, 'F 209 210.6 209.8 210.8 

~-0 Rec .. LK 95.0 95.13 95.50 95.42 
o •' Re.: .. !IK 95.0 Q5.l~ 95.40 95.49 

El programa (SIMULA/TORRE), está hecho de una manera modular, 

lo que permite que se le pueda agregar un programa de métodos 

cortos que calculen los datos básicos de disefio, como son nú

mero de platos, reflujo de operación, plato de alimentación,

etc. Una vez obtenidos estos datos, el programa (SIMULA/To-

RRE), simulará la columna especificada. 
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Los métods cortos, por otro lado, permiten estudiar el efecto 

de la relación del reflujo en los costos de opéración e inver 

sión, con un minimo _de cá.lculos tediosos. 

Para el cá.lculo de reflujo minimó: 

Método de Underwood.- Resuelve una ecuación que relaciona la 

composición de ia alimentación, la condición térmica de ésta 

y las volatilidades relativas de los componentes, a una temp~ 

ratura promedio de la columna, para un factor que ca~ nume-

ricamente entre las volatilidades relativas de los componentes 

clave, y usando una segunda ecuación, que relaciona (l/D) . - mln, 
de los componentes y la composición ~el destilado. Aqui se ~ 

supone la volatilidad molal constante para cada componente. 

La primera ecuación: 

( ~) 

xf. es la fracción mol de cada componente en la alimentación. 
l 

~L= la volatilidad relativa de c/componente en la alimenta-

ción referida generalmente al má.s pesado. 

e = valor que se obtiene por prueba y error de la ecuación. -

Su valor cae ebtre el del componente ligero y el del compo-
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nente pesado. 

q 1 es el porcie11to de moles liquido en la aiimentación. 

Después de ob~ener E) de la ecuación anterior, se obtiene el -

reflujo mínimo de: 

xj). 
L 

x~ es la fracción mol del destilado de cada componente. 

PaTa el cAlculo del número de platos a reflujo total, Métodos 

de Fenske: · 

_ t05 r)(Lij)("" )~ (XNrJX~v.)t.] 
Nm 

~ ( o{LK/o( ~n)¡&N, 

Aqui se considera al reboiler como una etapa más. 

La~ puede ser calculada como un promedio aritmético entre 
av 

la~ de arriba y la de abajo. 

Cálculo del número de etapas óptimo, 

a partir de reflujo mínimo v número de 

etapas mínimo. 
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METODO DE GILLILAND; 

1 .- Determinar el reflujo minimo por cualquier método corto. 

2.- Determinar el número de etapas minimo. 

3.- Calcular los valores de la abscisa (L/D- L/Dmin/ L/D+1 ). 

Para este valor, en la gráfica corresponde un valor de -

(N-N /N+1 )¡ m 
4.-.. De este valor y del número minimo de etapas, se calcula -

el número de etapas. 

~~-o+ 

"'"' 

CALCULO DEL PLATO DE ALIMENTACION. 

Método de Kirkbride: 

Kirkbride propuso una ecuación para la estimación del -
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del número de platos arriba y abajo de la alimentación: 



MATRIZ TRIDIAGONAL 
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Intoqucci6n. 

Una vez integrado todo lo que se ha visto hasta el momento, 

lo único que falta es encontrar un método para solucionar las 

ecuaciones del modelo. 

Primeramente se hará mención de los diferentes programas que 

existen para resolver modelos de columnas de destilación y -

después se seleccionará un tipo de programa y se aplicará al . 

modelo propuesto. 

Los problemas de destilación de multicomponentes han sido s~ 

lucionados gracias a programas de computación que usan méto

dos rigurosos de cálculo. Los programas·se clasifican en di~ 

ferentes tipos: 

Tipo no. 1. Los basados en el m~todo de Lewis-Matheson (1 ),

dbnde los datos son la alimentación, el reflujo

Y la separación especifica. El r.úmero de platos

teorices requeridos es obtenido por medio de cál 

culos plato a plato. 

Tipo no. 2. Programas basados en el método de Thiele-Geddes-

(20), los datos son la alimentación, reflujo, -

antidad de destilado y su estado (vapor o liaui 

do) y el número de platos teoricos. Los cálculos 

son también plato a plato. Para calcular el per-



90 

fil de temperaturas se necesita suponer un perfil 

inicial para comenzar los cálculos. 

Tipo no. 3. Programas basados en resolver las ecuaciones si

multaneas de los balances de materia y energia

de la columna. Los datos son los mismos que los

del tipo anterior. La inversión de la matriz de-. 

las ecuaciones simultaneas es usada en este méto 

do. También se tiene que suponer un perfil de -

temperaturas inicial. 

Los programas utilizan diferentes métodos de convergencia ya 

que todos están basados en cfilculos· de· prueba y error.· Asi el 

método de Lewis-Matheson usa el método de Newton-Raphson (3). 

Holland (21 ) aplicó un método co~ factor de relajamiento 11~ 

mado "Método Theta" para el de Thiele-Geddes. 

Los tipos 2 y 3 son ~rogramas para operación ya que el número· 

de etapas es dato. Estos se adaptan a estudios de instalaci~ 

nes existentes. El tipo 1 está hecho para problemas de dise~ 

ño, determina número de platos y el mejor plato para alimen

tar. 

Los tipos 1 y 2 usa métodos de cálculo plato a plato y son -

numericamente inestables para columnas complejas (varias ali 

mentaciones y extracciones). Por otro lado el programa tipo-
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3 tiene la ventaja sobre los otros de que elimina los erro-

res de redondeo causados por la resta de cantidades casi i-

guales, por lo que este trabajo utiliza un programa del tipo 

número 3. 

Método de Solución. 

Como se indicó este método resuelve el balance de masa, esp~ 

cificamente el perfil de concentraciones del liquido en to-

dos los platos X(I,J) ; de ninguna manera calcula variables 

de diseño, sino que al contrario requiere algunas de éstas -

para podrr generar las condiciones de operación. El programa 

se basa en el algoritmo de la matriz tridiagonal. 

Observando la ecuación del balance de materia (27) del -capi

tulo 3, y los valores de sus parámetros BC(1 ),CC(1 ),AC(J), -

BC(J),CC(J), DC(J), AC(M), BC(M) en fas ecuaciones (18), (--

19), (12), (13), (14), (15), (24) y (23) del capitulo 3, res 

pectivamente vemos que se tiene un sistema no lineal, donde

los datos son las alimentaciones F(J), sus composiciones --

Z( I, J), las extracciones de vapor y de liquido W(J), u(_J) -

respectivamente, las especificaciones del producto D y del -

fondo BT y el reflujo FL(1 ). 

-Las incógnitas son los vectores T(J) , V(J) , X(I,J). 
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La solución de la ecuación (2, capitulo 3), se basa en un cal 

culo de prueba-error. La secuencia es la siguiente: 

1. Una vez supuestos los perfiles{T(J)l y lu(J~, bajo la su 

posición de que las constantes de equilibrio RK(I,J) depen-

den unicamente de la temperatura T(J). El balance de materia 

es ya un sistema lineal, quedando como incognita única la 

composición del liquido Í X( I ,J )J. La solución del sistema se

rá la inversión de la matriz [ ABC l para cada componente. _ 

2. El método de solución es agrupar la matriz [ ABC l con el 

vector \oc(J)J,ambos de la ecuación (27, capitulo 3), obte-

niendose la siguiente ecuación 

EtC•) CC(I) llC(•) 

1(;~2.) Ecí.2.)CC('Z.) JX:(2) 

/CCJ) tceJ) ceO) !X:lJ) 

~(tH) BC(tH) cc(_tH} Jx.(tH) 

Ac(M) &.(11) l'C(M) 
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La inversión de esta matriz se efectúa mediante un algoritmo 

simple obtenido del método de eliminación de Gauss(8). 

El algoritmo emplea dos parámetros auxiliares R(J) y O(J), 

primero se calcula R(1) y 0(1) y se avanza hasta M, de la 

siguiente manera: 

Tt( t)= CC(I )j8C(I) 

~(1')= ..k(t)/OC(.I) ('3) 

t(J) . CC(J)j~(J)- AC(J) R(J-01 e~) 

(1) 

~(J) =k( J)- AC(J) ~ ( J-t )/-!C(J) - AC(J) ~(J-l) 
(1.5) 

Luego los valores de X{I,J) son calculados, empezando con la

primera evaluación de X(I,M) y se va hacia arriba hasta 

X( I ,1 ) 

x(L, M) = '{ (H) (G) _ 

x(~ 1 J) =- C((J)-- í<.(J) X(i.,J+I) ("i-) 

I~J~M ¡ ~~~~N 
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3. Con el perfil { X(I,J)1 normalizado y el de ~ Y(I,J)J 

obtenido de 

Se calcula la temperatura de burbuja en cada plato, de esta 

manera -se genera un nuevo per fi 1 de - f T ( J )J . 

4 .• Por último se calcula el nuevo perfil de flujos de vapor 

V(f) a partir del balance de energia de la ecuación (29, cap 

3 
l V (j+l) = f [ l\V~) -Ul ~)J ( V(j)- W~ l]~ [ lfl ~) - ~L~· -1~" 

fl~-t) - :¡:(j) [ llfq) -aL{]) j+ líl~1 /¡ ~\{j~~- 1\-L ( j) ('i) 
1~-' H 

5. Se obtienen las-diferencias de los valores de T(J) su-

puestos de los calculados en el paso 3. Esto se realiza en 

cada plato. Si la suma de las diferencias elevada al cuadrado 

.es menor de una tolerancia, se dice que se ha llegado a la :; 

convergencia y el problema queda resuelto, si no hay conver

gencia se sige al paso 6. 

6. Con un nuevo perfil de temperaturas y el perfil de V(J) 

recien calculado, se repiten los cálculos de los pasos 2, 3, 

4, hasta que el paso 5 se cumpla. 
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Cuando la constante de equilibrio es función de la con-

centración, se presenta el problema de que el perfil de 

\x(I,J)} es dato en el paso 1 y es un valor calculado en el 

paso 2. La manera de resolver este problema es calculando la 

constante por medio de un método iterativo. 

El procedimiento de cálculo es similar al anterior. Su expl! 

caci6n es la siguiente: 

1 • Una vez supuestos los vectores ~ T(J) 1 y ~ V(J) 1 , el pri..., 

mer cálculo de RK(I,J) es ideal, es decir, solo se calcula 

en función de la temperatura y de la presión. 

2. Se resuelve la matriz tridiagonal de· la ecuación (1) de 

acuerdo al paso 

concentraciones 

ecuación 8. 

2 del procedimiento anterior. El perfil de .. 

de liquido sirve para obtener lY(I,J~ de la 

3. Con los valores de las concentraciones de lquido y vapor 

se calcula una nueva constante de equilibrio de acuerdo a 

la correlación de Chao-Seader. 

4. Se comparan los valores de constantes del paso 1 con las 

del paso 3. Si las diferencias son grandes, se regresa al p~ 

so 2 y se repite la secuencia, en caso contrario se prosige. 
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5. Se obtienen las temperaturas de burbuja co las concentra

ciones anteriores.normalizadas. 

6. Se calcula el nuevo flujo de vapor po'r medio de la ecua-

ción (9). 

7. Se compara íos valores calculados y supuestos de tempera

turas. La suma de las diferencia entre ambas, de todos los 

platos, elevados al cuadrado, debe de ser menor de una tole

rancia para que el problema termina. 

8. Si no hay convergencia con el perfil de vapor del paso 6, 

y un nuevo perfil de temperaturas, se repiten los pasos del 

2 al 7. 

El paso 2 de ambos procedimientos se tiene que efectuar tants 

veces como componentes se tenga en la mezcla. 

Los resultados obtenidos cuando el problema llega a la conve! 

gencia nos reportarán una columna en operación, estos son: 

T(J), temperatura en cada plato. 

X(I,J), concentración de cada componente en cada plato en el 

liquido, y Y(I,J) en el vapor. 

Recuperación en el domo y en el fondo; y las cargas térmicas 

del reboiler y del condensador, obteeidas por medio de un ba 

lance de energia. 
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MANIPULACION DEL PROBLEMA 
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Hasta el momento hemos planteado todos los métodos de cAlculo 

relacionados con la simulación de una columna de destilación; 

estos son: 

tÍ • CAlculo de la relación de equilibrio vapor-liquido. 

12. CAlculo del punto de burbuja. 
1 

1 3. Cálculo del ·punto de rocio. 

/4. CAlculo de los balances de materia. 

/5. 'CAlculo de los balances de energía. 

6. Cálculo del flash isotérmico. 

7- CAlculo del flash adiabAtico. 

En-esta parte se mostrarA corno estAn integrados en el progra

ma ( SIMULA/TORRE ) • 

La estructura que sigue el programa es modular, quedando a-

bierto a ampliaciones o modificaciones. 

El programa consta de las siguientes partes: 

1 .a. Lectura de datos. 

1 .b. AnAlisis de las condiciones de las alimentaciones. 

1 .c. CAlculo de las con~entraciones a lo largo de la. columna 

por medio de balances de materia, basados en el método 

de la matriz triadiagonal. 

1 .d. Cálculo de los flujos de vapor y perfill de temperatura, 

por medio de un flash adiabAtico y cálculo de puntos de 

burbuja. 
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~· 1 .e. Impresión de resultados. 

> 2. Subrutina PBUR: calcula el punto de burbuja de mezclas de 

liquides, por medio de un método iterativo. 

3. Subrutina PROC: calcula el punto de rocio de mezclas de va 
¡;/ 

por, por medio de un método iterativo. 

4. Subrutina FLASH: efectúa los calcules de un flash isotér-

mico. 

JS. Subrutina EQUILI: calcula la relación de equilibrio vapor

liquido, por medio de las correlaciones de Chao-Seader, con 

mooif'icaciones de Grayson-Streed. 

6. Subrutina ZETA: calcula el factor de compresibilidad de a 

cuerdo a la ecuación de Redlich-Kwong. 

~- Subrutina ENTALP: calcula la entalpía de mezclas gaseosas 

y liquidas, por medio de la correlación de Chao-Seader. 

~· Subrutina FMOL: contiene el algoritmo de solución de la 
./ 

matriz tridiagonal. 
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Explicación del programa. 

La integración completa del programa es como se muestra en* 

la figura 1 • 

l. Se leen los datos (bloque 1). 

11. Se analizan las condiciones de las alimentaciones (blo

que 2); esto es, las alimentaciones pueden entrar como vapor 

liquido o mezcla vapor-liquido. El programa compara la temp~ 

ratura de entrada con la de rocio y de burbuja calculadas 

(bloques 2a y 2b). Si el valor de la temperatura de aliment~ 

ción está entre la de rocio y la de burbuja, calcula un flash 

(bloque 2c), con el que se obtiene la cantidad de vapor y de 

liquido que entra a la torre, sus composiciones,· y la entalpía 

de la alimentación. 

111. Cálculo del perfil· de flijos de vapor (bloque 3), supo

niendo flujos molares constantes. 

lV. Cálculo de las constan.tes de equilibrio vapor-liquido i

deal, (considerando gue no es función de la composici6n),(bl2 

que 4). 

v. Normalización de las fracciones-mol del liquido y del v~ 

por y regresa al paso lV, con la salvedad de que ahora cale~ 

la las Ki estrictamente ( Ki=f( Xi, Yi, ••• )). 
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Se repite la secuencia de cálculos lV-V-Vl hasta que los va

lores de Ki no varien significativamente de un cálculo a otro. 

Vll. Una vez que los valores de Ki han sido establesidos se 

prosige al cálculo de nuevos perfiles de temperatura (bloque 

7 ). Las nuevas temperaturas se calculan por medio de la 

subrutina PBUR (bloque 7a). Al hablar de la convergencia de 

la función de las temperaturas en los platos, de puede pre-

sentar que la temperatura de un plato llege a tener un va--

lor más alto que el de un plato inferior, lo que no es posible 

físicamente. La manera de solucionarlo es asignar a la temp~ 

ratura del plato inferior, el valor de la del plato inmediato 

superior aumentandolo en ~ grado. 

Vlll. Se calcula el perfil de flijo de vapor por medio de un 

balance de energia (bloque 8 y 8a). 

La secuencia de cálculo V-Vl-Vll-Vlll se repite hasta que los 

valores de las temperaturas no varien significativamente de 

un cálculo a otro. 

lX. Una vez que los resultados de T(J) han sido estabiliza

dos, se imprimen resultados y el programa termina; 
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Introducción. 

El Ingeniero Quimico muchas veces se ve en la necesidad de e 

fectuar una evaluación inicial sobre procesos sugeridos o de 

analizar procesos existentes para establecer una mejor oper~ 

ción. 

En cualquier caso es útil simular el proceso en operación por 

medio de un modelo matemático, de tal menera que al modificar 

las condiciones de operación se conozca su efecto en el equ~ 

í10 Ce ¡>roce SO • 

La utilidac de simular procesos químicos ha sido reconocida 

por la Industria y como resultado tangible se tiene aue la 

Companía "M.W. Kellogg" recibir en 1967 el premio "Kirpatrick 

Chemical Engineering Achievement Award", por haber actuali-

zado el proceso Haber de producción de Aminíaco, reduciendo 

en un 50% el costo de producción. 

2n el nuevo ciseño, los Ingenieros de la Kellogg, desarro-

llaron un modelo matemático que describía al proceso comple

to. Programaron el modelo y trabajando conjuntamente con da

tos de una planta piloto, determinaroL los parámetros del 

proceso. Se ganó una comprenciór. e1~ el ?receso, que permitió 

una mejora en el mismo. 
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Los sistemas de simulación están hecho·s con la idea de de$a~ 

rrollar una representación matemática del proceso. De esta 

manera, el proceso puede ser estudiado mediante una computa

dora sin tener que construir una planta. 

El grado con que el modelo represente al proceso, estará en 

Función en lo riguroso de su representación. 

El· háber escogido el modelo que supone a cada plato de la co 

lumna como una etapa ideal (equilibrio de fases), hace que 

nuestro modelo no sea riguroso. Sin embargo, se tendrá un a

cercamiento a la realidad. 

Siendo el modelo matemático es_tricto, la validez de este es

tará dada por las deficiencias que se tengan en el cálculo 

de las propiedades fisicas, de las correlaciones para obtener 

el valor de la constante de equilibrio vapor-liquido, ental~ 

pia y de las tolerancias que se tengan en el error de cálculo.' 

Es posible predecir cualitativamente el re~ultado de una va• 

riación en alguna condición de operación. Es propósito de e~ 

te capitulo, la manipulación de una columna por medio del prQ 

grama (SIMULA/TORRE) y la veriFicación cualitativa de la va

lidez del'modelo. 
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Gracias al uso de las computadoras digitales, las solución 

de las ecuaciones del modelo no es laboriosa ni complicada. 

Por otro lado, la rapidez con la que se obtienen los resul-

tados permite al usuario, efectua un análisis de las posi--

bles alternativas de operación en un tiempo relativamente 

corto. 

Si el proceso es fisicamente posible, el sistema a resolver 

tiene solución,_sin importar el método de convergencia que 

se utilice. En el programa (SIMULA/TORRE), se escogió el mé

todo de convergencia de sustitución directa, por su fácil ma 

nejo. 

No es propósito de este trabajo el reducir el tiempo de com

puto del programa, probando otros métodos, ya que el hecho 

de reducirlo; solo seria en unos segundos, lo cual carece de 

importancia. 

Para probar la validez del programa se trabajó con tres pro

blemas diferentes. 

El primer problema fue tomado del libro de Van Winkle (1T), 

posteriormente se tomó un problema de Holland (21 ), y el úl

timo se obtuvo del Departamento de Mecanización de PEMEX. 
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En el caso de los dos primeros, se resolvieron por medio del 

programa (SIMULA/TORRE), con el fin de efectuar una ·compara

ción. 

En el tercer problema, se analizará la influencia que tienen 

las variables de operación en el comportamiento de una torre 

de destilación. 

El problema de Van Winkle (11 ), es el 7.1 del libro de desti 

lación, y por medio de 4 diferentes métodos de cálculo, obti~ 

ne el número de platos requeridos para tener una recuperación 

del 95% de n-butano en el destilado y 95% de i-pentano en el 

fondo. 

La composición de la alimentación es: i-C4 .06 

n-C4 .17 

i-C5 .32 

n-C5 .45 

La columna trabaja a 100 psias; el reflujo y la alimentación 

entran a la columna a la temperatura de burbuja. 

Por medio de métodos cortos, métodos de Sorel, Lewis-Mathe-

son y Thiele-Geddes, obtiene los resultados que aparecen en 

la tabla 1. En la tabla 2. , se encuentra los perfiles de 

temp. y de concentraciOnes calculados por medio del método de 
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Thiele-Geddes. 

TABLA 1. 

Data Short-cut Sorel Lewis-Matheson Thiele-Geddes 

D 0.2429 0.2441 0.2431 0.2431 
XD = i-C, 0.2450 0.2451 0.2461 . 0.2461 
Xn =C, .. 0.6650 0.6625 0.6677 0.6673 
Xn =i-C6 0.0659 0.0637 0.0607 0.0594 
XIJ=Cfi 0.0242 0.0284 0.0260 0.0257 

B 0.7571 0.7559 0.7569 0.7569 
xa:¿ i~C, 0.0006 0.0002 0.0002 0.0002 

-xB = Ct 0.0112 0.0109 0.0101 0.0103 
XB = i·C, 0.4022 0.4027 

1 

0.4035 0.4037 
XB =C, 0.5860 0.5861 0.5862 0.5863 

TABLA 2. 

Plate no. froin 
t, 'F 1 

top x,.c. xc. X¡.Ca xc, 

1 144.1 0.1766 0.6276 0.1279 0.0680 
2 154.3 0.1232 0.5315 . 0.2111 0.1341 
3 165.5 0.0858 0.4133 0.2857 0.2152 
4 175.6 0.0624 0.3098 0.3327 0.2952 
S 183.0 .0.0492 0.2369 0.3500 0.3639 
6 187.9 o.ri.t22 0.1921 0.3461 0.4196 
7 190.3 0.0317 0.1784 0.3590 0.4309 
8 192.8 0.0232 0.1614 0.3726 0.4428 
9 195.4 

1 
0.0166 0.1421 0.3863 0.4550 

10 197.8 0.0116 0.1217 0.3997 0.4671 
11 200.2 

1 

0.0079 0.1014 

1 

0.4119 0.4787 
12 202.3 0.0053 0.0822 0.4226 0.4899 
J3, 204.2 0.0034 0.0648 0.4310 0.5007 
14 205.9 0.0022 0.0496 

1 
0.4366 0.5116 

15 207.4 

1 

0.0014 
1 

0.0367 1 0.4384 0.5235 
16 208.6 0.0008 0.0260 

1 

0.4352 0.5380 
17 209.8 0.0005 1 0.0173 0.4247 0.5576 
18 210.8 0.0002 1 0.0103 0.4035 0.5860 
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PRUEBA PROBLEMA DEL LIBRO DE VAN WINKLE. 

CONDICIONES: 

1. Alimentación er. el Plato: J 

2. Temperatura ce alime~tación: 188.0°F. 

3. Gasto de alimentación: 1 lb mol/hr. 

4. Condensácor: TOTAk. 
~- . 

5. Presión: 1 oo psia. 

6. Re.flujo: 3.65 lb mol/hr 

7 .• Destilado: 0.2429 lb mol/hr. 

RESULTADOS: 

1. Fracción mol en el domo de: BUTANO 0.6967. 

2. Recuperación en el domo de: BUTANO 99.54% 

3. Temperatura en el condensador: 144.450F. 

4. Carga térmica en el condensador: 32 330 BTU/hr. 

5. Carga térmica en el reboiler: 33 01 O BTU/hr. 

6. Ver resultados completos a continuación. 

CONCJ, USIONE S: 

Al comparar los resultados con los valores. de la tabla 1 ,. _se 

nota que hay diferencia. Por medio del programa SIMULA/TORRE,· 

se obtiene una recuperación de Butano del 99.54% contra un --

95% requerida por el problema. 

El perfil de temperaturas según SIMULA/TORRE es más elevado .... 
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que el de la tabla 2. 

Estas diferencias pueden ser debido a lo siguiente: 

En el programa SIMULA/TORRE, se emplearon 17 platos, la 

temperatura de alimentación resulta ser menor que la de bur 

buja y·el c~lculo de la constante de equilibrio es m~s rig~ 

roso; en cambio, Van Winkle utiliza 18 platos, la temperat~ 

ra de la alimentación es exactamente la de punto de burbuja 

y la constante de equilibrio la obtiene en ba~e á• polino

mios de aproximación. 

Pero a pesar de éstas los resultados fueron bastantes cer-

canos por lo que se concluye que el modelo matem~tico empl~ 

ado en este trabajo-es válido. 



*"*••*•~PIH'lriLF'nA VAll iiliO(U: 

. -l·LI~1r::nAr.Inrr ~:uut.P.I"l = 
.T¡:I~pE:f<ATIIr<• or LA ALII'(NTACIOII 

I")UE: ·tLr:nA ·:~~. PLATO · 7 

l8e,DO r,RI•I'OS rARE:IIHf.IT 

'.LA ALI~r[:tTACIOII CS ¡_lr,¡UlllO d?5,166536 

fiiJHr.~n .. -. l!t1tii:RC cn11POSICIOI~ DCL LlrJUlOO 
1 IsOn'.J'I' . o,o6oooooo. 

quT.\:Io o .1 7oooooo 

1 sOPf.ll O, 32000000 

!"CIITAII 0,45000000 

-·--------

1 

·---..J 

--¡ 
1 

--1 
! 

______ ¡ 

i 

! 

1 
1 

¡ ·----¡ 
1 

·~· 
1 

·---¡ 

/. 
i 

1 

---~: 
) . 

·-··------.-------



***'**"'uPROD.Lf:/'1\ IIAJ¡ IHIII":Lr: 
DATOS OE E:IITRI\I1A 

NO, oC C:(lliPrltiEtJTCS Nf!i'l rRcsron r:u rsiAs .. 
too. o o 

ALIUE:IIT ACI 011, crifA-l.Pi"'AS~ .y. E;:TI~Acc Io:-tcs 

MOLES ALli!EilTAo.IS EIITALplf, oC I.A Ai.l!tCIITAclON tlCILES ExTnAIIJ/,S nE. V<'IPrlP. 
o .ooonoooor o o 
0,00000000[ 00 
o.oooooonor. oo 
O,COOOOOOOE 00 
o.ooooooooc 00 
O.OOOOilO,')Qf: 00 
o.oOOOOOODE 00 
11oOOOr,OOOr¡r. 00 
o.oooooonor. oo 
0,00000000[ 00 
o.ooooooooc 00 
o.ooor.oooo¡: oo 

o .oo~Jooonor. oc 1"). oooonooor: o o 
O•.OOOOOOO::'•r.· 01)·----- ·- o,('IOOL•OOOOE: 00 
o.oonooooClr; no n,,,ooononoE oo 
OtCIOOOQOOIJE Olr ·).ü(I•)0 1101'll)[ Oll 
o.oooonono¡: Ol> o.cnoooooor oo 
Ot0000000!1~ 00 Oo!J0t11"1000Cit:: on 
OolQtJo·oonor: 01 •l·135c~079r • .ns 

:--·OtOOOQn(iOOF. O(i ----•>·OOOQ01)00f. OO. 
O•OOO('IQQllr'l;: 0(, Q, ~"•O'lvOüi)OL 00 
o.oononoon~: ·o" n,r~oonoooor: on 
O•OoOooonnr. oo o.nonrJooooc oo 
0•000QOfl00C 00 •.l.COOoOOOO( 00 
o.oononooo~: nt· o.~cOt'Oono:: oo 
o.oonot')oonr; oc~ ··-···· · 0, noopno0oE: oCl 
o.oonoooocr: on 11,r,ooo~onoc oo 
o.ooooooooc oo o.ooocoooor: oo 
o.ooooooooc o o o, nooooooor. o o 

-rr: Te 
O,!i?.'H'Jnoor: Q3 o.~7496G00C 03 
o.S'ln7('1')Q(JE o3 ~- o. "\o562t:,)0C n·J 
a,t¡t\3nf!(,o·oc oJ o.'ló9ooaooe:: oJ 
o.4AO>oooo¡: o3 o. Hsso0ooc o3 

;'\f" qr. 
Q,ó'ií'~!JG00!: Ot Oo35'??7l¡0QE 01 
o.at:?3 11t'>00C ot o • .,.~60oúooe:: nt 

,.-... -- -OoG3752c!'lr,'E ot .---· n,35(•o8t01)F: 01 
0•6o231LIOOE 01 r,¡,l11488QOOr 01 

o. oooooor)QC o o 
o.oooooooo¡: 00 
o.noor~noonr. or. 
o,oooooooot: no 
o.nOOOOOOOE 00 

Hl1 
Q,5012qOOOE o2 
Oo5812IIO(H}E o2 
o.721Sioooc o2 
Oo7215IOOOt: o2 

ct: 
•Q,43014400(•o1 
·o·''021oocot:·o1 
• O• 42 3¡58 oot:·o1 
-o·'' o 56 7?.oot:·o 1 

F' r. e Ac:C~: 
o.¡ n2SooooE o o 
O•l953f')()00f. 1.10 
l}o':!l()I¡I)(JÜ(.If:;: 00 
0•251Boooot: oo 

OE 
0•20256900C 01 
Ot3Q35o96QE 02 
O•A98274·0oE: 01 
o• 21B28o2ot: 02 

ttOLES Cy_Tr./\It,Afi nE LlQUinD 
O .:~42~•iJ!lOOE CJO 
n.noor.oooor. oo 
rj. noor,oooor o o 
o.ooooooooE oo 
o.ooocoooor. oo 
o.nooconooe: oo 
o. ooooooooE o o 
o.noononooF.: oo 
n. 0oooonooe: o o 
o.ooowoooc 00 
c.noocOOOOE <JO 
o,ooocoooor. oo 
o. liQOl·OOOOE 00 
o. noo~.·onoor. o o 
v.noor:onoor. oo 
o.noor,onooE oo 
o.ooooooooE oo 

FAC StlL víJ:. 
~.6~4oocOof: 01 ooiJ37ooooE 02 
1l• 67:looc.onc 01 o. t:iooooooE o2 
n.f.71ooCtOoe: 01 otlS36ooone: o2 
o.ro~1ooonc 01 oo~s27ooooE o2 

F:r: 
O• :~!i69~·0nr. 03 
O•lt.3o4t;O("If: 03 
0•1A~71 con e 03 
oo!492o90ot: o3 

LIMITE: pt. ERr .. nr, r.H EL pUI!TO ¡,f: nuRAUJA LlillTE ot: Ef·:ROI! !:N LA olrt:R!:IICIA OC TEt·IPERATURAS 
0.1 r:tr.ooooor·oJ 

.. rr~u~rr.ATIJkA'; -·--- fLII ;r.s 111~ v"po¡.¡ 
Q,15.!)0_0C:!10C 03 O,o01'(lrq10Q0r, 00 
o.1nnooo~·~~1r. 03 o·'·19??ooo¡;: o1 
o.troooo'lor. o3 o.J,'???ocor. o1 
o.1r.ooooocr. ol O•l•'?~•ooO( o1 
o. J 9onon0or oJ O• J'\?.:'90cOE O l. 
o. ')9'>(,r¡n:"lot Q?. ----·o. Ja?~;or DE nt 
o.~o;,nor~nor. oJ t,.JV)?9nroc 01 
0•2tootH·,oor. ol n.Joo~9n(./}r: 01 
o.?.J1Vol}nr;c o3 o.J.1?i'?o.oor. 01 
o.:?t~~~~r~nr,f. r¡J o.J1?:.!9oooc 01 
a.2t6ccoor~r: o:i o.J,192?ooOE o! 

·•· -··- Q,2¡7oQ000E O:l · ··(1.3BY,9Q00E 01 
0•~170ooooc o> n.l'l??.OooOE 01 
o.?¡~2oor.or ol p.3·~92oo.onc 01 
o.2¡•oooooc ol o.JOn9ococ 01 
o.t9~ooooi1E: o~ c,,33?t·9oúOE o1 
0•22oúor.oc~t o3 o•3il929oci)C 01 

O.tBOOOOOOF:. 00 
rt.IIJOS ot Lli¡UIOO 
o. 36500000C 01 
o.3()5QOO(ll'>f: {¡l 
Oo36SOOOOOt: 01 
O• 36Sooonor. o1 
o.J6sooooor:: o1 
O• 365ooonoe: ot 
Q.IJÓS.OCIIJQOC (11 
Oolt6500000E 01 
·n.46Sooooor: o1 
Oo46500000E 01 
Oolt6500000t: 01 
Oo46500000F: (¡1 
Oo46!:iOOOOOE 01 
O•'I65QOQOOE ·al 
O•II65Q0000E 01 
O o 46500000E 01 
Oo75710000E 00 

.... -""". 

·····-l 
1 

1 -----1 

! 

·---_:j 

--·----¡ 

1 

·~--~ 
w 1 

~ 
1 --1 

---! 
1 

1 

·---~ 
i 
1 

. - -·- -----1 
1 

..) 

----·--···· ····------- ·- ' . ·-·- '··-· --·-·----·--·· -- -. ··-·--- --- -··--- . ·- ------. -------'---' 



¡ i 

1 1 ;:; 1 

i . 
o 

1 

e ! . .. 
' w 
~ ,_ 

! 
! 
1 



U**"* .. PRnr.l.(:lrA VA¡¡ Wlf•KLC: 

;r.AcC!OIICS 1'8L DE Llr,UIDO LISTADOS pARA CADA C011 piJI<IENTf El! CADA rLATO 

ISr,f!IIT. ¡,IITA!•O IsurEtr pi:IITAI· 
DOHn o·í'flt,97flt.r o0 0•6967¡88r 00 Oo675olo69c"OI o.!7'l691¡3r.·.ol 

;P.Acr.Infl !!Ol oCL vA¡•CJF! E~: EL [JO¡•O 

0•30~'I\f',1( oo f\ • oc;f,~32f.'E 00 CI•3091Sfl5¡:•01 o' (.,633178¡: .. 02 

OtlbQII?.!iJE 00 o.••n1nr. oo Ool32j6D6r. CO Q,1¡2~9?.02t .. 01 

0•240II03E 00 (J.b770!i6t.( 00 ~, 65S7925E·o 1 O•I725386E•OI 

o•l?2f1?6C oo o.56561¡6flE 00 0• 221i68~6t: 00 O•B7711!7B'c•ol 
---·-· --

Ci•1P.0301E 00 <•· b~li609 H: or; O o! 24b95?.E 00 o. 399a?ssr.·ol 

O• 77!JP7o5r:·.0 ¡ (),1150~1¡37( 00 0·3276913E co Ooi539491E 00 

r·• t ?RJJ t:rc c.. o o,sAosrec·r. oo 0•2007790( 00 O•fli32621E"01 

C•·"'·?7or.?r:'"'c,1 o.3?.55739C oo Ot411?!,)16E: 00 Oo2311Seoc oo 

o.nrt,JRo7E""o1 o. 46(.29331: 00 O• 3042986( 00 Ooi419700( OC 

0•2fJJ !)f\IJ~·¡.;""ol 0•217"}5tf!C 00 Oo45964S3f. 00 0•306!1176E 00 

o.sr;r~~~t;:.c·(ll o,34~••32Jr. ov Oo3BI9433C 00 o .• 212B7r.3E oo 

D•1'J.,,:,tnr:·o1 o.J~S549,..r. oo 0•4724972( OD 0•371B9G3E no 

0•436~911~l"ol 0•247f,47rr oo (h426~71Gr. 00 0•7C215!5C 00 

· 0•1t•3??or.c""o1 o. 971¡1¡512r.•cii Oo50332fiiC 00 0• 3?C31>33E 00 

i>·~lfl2':ll)4¡:• 0 t c,,t73tl.P,Sr,E 00 Oo48t0511E 00 O•J4:'11380E: 00 

O•S?.S 1.11t¡9(""o~ f¡,63o3tnrr.-ot Oo5200536~ DO 0•"1977\"E 00 

o•12'•,3~n1 r.•ot o.! ll•3b69E o o O•S1606CI9E 00 Oo353Q942r. 00 

o. 2{, (¡!)~ 1¡ Cil'"" 02 (J• J9n t7'n:.-c-ot Oo5277!31( DO O,I¡37E604E 00 

0•6,29JI'lr.11:•o2 r:. 7Sí'~24?.f.•Ot 0·~393793r. 00 0•379!045¡: 00 

lo 0•1271?4(·(-Q?. c..~tl7~871lC-01 Oo5263476r. 00 n.q544062C oo 

lo o•l11C6t7c·o2 0 .47,,7~tll¡r.·ot O•!jli-61410f: 00 O•'lü12ti49E 00 

11 0•6tllt.35SC .. o3 o.t511'43~c-ot ü•5!84053c oo O•II709?.72C oo 

11 o•t ~?~t2or.·o2 o.294~374r.•ot 0•5472892( 00 Qo/1217340[; (¡0 

12 c•294t3t7E""c3 0 .9t':l?tBrr.·o2 1¡•5051218( 00 O•IJ.A86~73E 00 

12 o.73~6?!j4c•(.,3 o.t8ot73~r. .. ol 0•5386702( 00 0•1¡1,23768( 00 

·--~ 
1 

! 

1 

··--1 
1 

·-----j 
1 

! 

1 

··----' 

i 
... ~J 

<n i 
1 

·-·----1 

i ····--¡ 
: 

i 

' ·--··----



13 CI•13?7912C-o3 e,. S~: f¡5 1f."'l,}?. 

!3 O• 3537A39E"o3 V•l r,QJS6iJC•01 

14 n.6~!jcf>09t:.ü4 t..32t,?t5!;c·o2 
. ·-
14 o•167t~D7c"ol ,,, 64•; oll74 f:~o2 

!S l'l•29':1~l112r.•ot¡ IJ• 1 fl~nnr7c·o~ 

!S o• 77!l2?9c"o4 0• 371af•86t.f:""O?. 
·- ... 

f'DrlDO Oo!l0?4n2E"o4 O.!Ol3063E"02 

f'R~CCIL~I tlf:L rH: vArCI~ 1:..1' Et rOrJr•D· 

o,3JI!IJ39~F. .. o4 G• t CGoSO(iC""02 
----·-· -··- .... 

C OtlPCI~EHTE: 

!Sn~UT ··-

elJTAJrO 

zsopcr: 

··- •·· ptNTAI!·--· 

vM•C2 cu rL nnrro 

---1"., CO(,llJOnOE: 90 

o,COC¡UOOoOE 00 

n,CI)OO(•Of,OE OC 

... -.. n.,ooonooooc oc 

(¡ol\/)69949( (10 ()o5(Jfl.J457r, CO, 

r •• s26fJ?.n6c oo OollMtf\1¡2~(' DO 

r,.t;G37921E 00 O. S~ 11 n11 E: nn 

~·S062'9Sr. 00 Qol192Qb94E 00 

<•·43526o5e: oo 0·~57'6663¡: 00 

o·4797oB7c oo O•S2H893r. oo 

Oo40!0073E 00 o;5eB6723t: oo 

0•4467534F. 00 QoS561909t: 00 

rRAccinr:E:s P.f.cuPCr\1\[lAz 

LI 11 uxnn cr-1 CL Do~10 

0,9998356~)F'. 00 

o.99s466?.tE oo 

Oo5121117~•3C•Ol 

Q,959154?.4E:"'02 

LI1illlllrl E~: FL fnl'!üfJ 

0.16113'•89fiE"'03 

C.4~117937E~V2 

o,9467>621E OC 

Oo9901•081JtiE: 00 

-----·-·- ---·· .... ·-·--··--···----------·----·----

, __ _ 
1 

·-·--~ 
1 

1 

1 

1 

·¡ 
.. ¡;;;. ·-·-· 

0'1 1 

1 

1 

·--: 
! 

··---¡' 

··-·_j 

·---¡ 

1 

-~ 
. ·-·· _.) 



••••••••t•ROHLr11A VA!~ :II!!YLE 

nunr.nn llOII¡¡PE: CAr.tiA 

r ~onur 0•0600 

¡,II":"At t' ool7oo 

r5orct. r.,3200 

r•LtiTA!I ftoi+S~O 

TloTALt:S ltOOCO 

-··M---M- - .. _ .. _ ··-·· ... 
suqAS rr.,,.r.r:ATtmAs 

O.lo2P.4)7C Ol o,144'1S3E: 03 

----·· --C'I•lf•í!4Ant: Hl·. --O·;, ::>o40!lr.· .o3 

Oelo~nA?¡: Ql Qol5?4Q2( 03 

Oolotflt7c ot Ooi70?4H .03 

·--··-··--D•l01~6~¡:ot ·····-Oolll3137E 03 

0·101:?9or: ()1 o. 1 ~3!i3Tc n::s 
o.loo?é\J¡r, 01 o.;(.to2Tc n3 

.... -.OolOoi9:ioJf. OJ ·;-~·M-0•~1(J~!-121C ~~~ 

O el ().('l89~f 01 Oo?.I04l6[ 03 

n_,1noRooc. 01 o.~l3118c oJ 

Oetl)o61(¡~ · {'11 --· .... o.; 14?117( Cl3 

o. 1 oo$?ut: 01 Oo?.)6227E 03 

o.¡ on~nr. 01 o.~17t"1E o3 

--0•1u0100t>OJ --0•2179~3E· 03 

Oo9Qii?O~F: On O•~tAGI¡7 0 03 

0,9911817( 0(¡ 0·21oj':ltE 03 

-.----Oo991')7.06~;..o¡, --·-·-o,;:·?.OO:',~E: 03 

CAHGA OC.L cnr,OEI'SAoOP. 
--·----OOOMO 

¡¡l.iL[:SUE CApr,A y pnOouc70S 

VAPOR EN EL DOnO L!f>U!DO EN !:L DDIIll PRCnuc7D on. rnNoo 
.... 

O•ODC•D o,o6oo 0•0000 

o.oooo o.! 692 0•0008 

o.oooo o, 016l¡ o. 3036 
~~-M··-··-··-· 

o.oooo 0,0043 (1.11457 

o' o o no 0,2499 Ut7501 

'IAh!I:OLES pE LOS PL.ATOS 

fLUJOS OE VAPIIR fLIIJO~ OC L! Qlll DD F.IITAI •• OC vAPOr. CNTAL."nr. L.TOUIDO 

n, OC'OOOOE: 00 o. :ltSS_nnor. 01 O.lB11976E 05 O.tosJr~E: oS 

O• J8929oc 01--·· ·O· 35S66o·c ·Ot · -· · ..... o.tfifio24c·oS o.to9t02C oS 

o. 37997oE 01 o,3447t7r. O! o.t9J91o9c oS Ool1491SE: oS 

Oo369007r, 01 O• 33S23flE 01 o.2ot9o.oc os o.t~2S7•E os 

O• 3S9S2BE 01 Oo3í!96~3E 01 o.2tt34oc os Ot13Q67t)f; 05 

Oo353913E: 01 O o Jí:7399f. 01 o.?2n?.l:'"r oS o.13754~E o!i 

o.3~t6A9c 01 o.zo.~·1?.73C 01 n.2?.7?.Sot os Oo1424')7f: or• 

11• :;:,5563r, 01 . O• 4:1.?.!,?1 E 01 o. 23?.713r: os o.t46oh7E 0 ~ 

O. 3:JGIHit E 01 'Q,4l3784E 01 (1,23G7:'>6f: oS O:•t486'15E: o!j 

o.J~)ao74E 01· o.4>~•2Jr. 01 o. 23?s77r os 0•1$o4n5e: o5 

O•J!j8~13E: 01 O•<l!>o?IE O! Oo241495t· oS O•t5t5fl"e: 05 

o.3593B!E 01 o.43~?.46r. 01 o.2421JIOC oS. Q•152399~ o5 

0·>~·9S36; 01 o.43osn6E 01 o.2437SH: oS O•l529floE ()S 

O• 3~4076e: 01 0 ,AJo2''7r. 01 0 ,2ii5G~6~ ·oS o.t5342ne: o~ 

0·_3!>4~37r. 01 Qo42975'0E: 01 Q.246~6Ar. oS 0•153813E: o:J 

O• 354Q40E 01 o.429r¡96r. 01 O• 2468B6r. _oS o.¡S4t77E oS 

r,. 3533B6f. 01 o.157tonr. oo o.247500E os ·Oo!S4S5!.E oS 

e o.32329f.76r.; 05 

l 
-~ 

Ol·r,oE TE•p, 1 

o,521r09E•01 
1 

Oo!OOBD4E 00·---i 
1 

1 

o.t6o847E oo 

Oo20I~4or 00 
1 

oot9S7o7r oo- E j 
o.tSt39Sr oo • 

o,9975J6r-•ot 

o.7ti4522r"o1.. _¡ 

o .. s~7J09 r·ot 

o,379263F"·OI 

o.262A24r.•ot ___ J 

Oo!B8t08~•oJ 1 
• 1 

od<3497r•ol_j 

o.S95o61 r.•o2 

Oo447471~"02 ·¡ 
o.~S4561E"02 ~ 
Oo29449SE"02· · 

1 

··--·-·--1 
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COilSTAIJTI"' n• r.r,IJILI!tHn 

n.1~r.t373r 01 (),'l7:;2~?3E: co • Q,ll711J 3?5E 00 

O•to422l.~r. 01 0•~1J41150E 00 o•4!776oor. oo 

··-- ·----o .. ~ . .-ro9A1t+r oo--~ r•·A6Ult9lE oo 0-16?151\JE 01 

o•54J 395?¡: e o (1•1B9llíl67r. C1 0•1461778 0 01 

O• 2oll 11ld 7E Cl n•tl•t2?61C 01 Ot0461944E 00 

ll•t71'6fllJ J[ 01 ··O•'Jlt•43c.·r~: no o.77o'='o23f. oo 

o.9t,977:.!lc oo O•CI1ll.)1¡04E (IQ 'Oo239G069E o! 

O• !'\!:.J21)3Gr: 00 O•í?'~J¡S~L!CJE 01 Qd?l30I+7C 01 

o•:U;.7BCol~F 01-----·· ('•1S't¡ofJS9E 01 oo!o53!.72r o1 

O•lt160tl(¡[ Cl (·•~M·6J12E. 01 Oo9050!17E 00 

o~ 1 nr:;t:.o~r. 01 O•'I130 1J4GE CIO 0•2~33~35E ('1 

-··OL!Jl ?3SC. 7r, CO--··. ~- llt 254 7 486¡: 01 O o! ~94235E 01 

O• ~5fl2o::>t: r c1 n.~no422Sc c1 0·109tíll!l8( 01 

0•::!0150S2t: c.1 !rt110376f>E 01 Oo9360763E CO 

o, Jf!66636E o o o,1J7~33"r. 01 

Oo15Q6!77E Cl oo1147ó9or. 01 

· O•l291¡6?3t: ·01 o.t.~s6t>lt.¡:: oo 

O• 7:;.itii;642E 00 o.6~766Gí?r oo 

Oo70~4SI6E 00 Oo2"~3127E O! 

0•232J¡005E 01 o.tntoaDr 01 

Otl87t549E 01 Od0Q8GOi!r, 01 

0·10351115!: 01 o.A774~·''nf: oo 

OoA93r.o?.4E 00 o.?:.o22A7r. 01 

Oo2S200IOE 01 0•1 074047E O! 

o.¡9A42.66r, o¡ 0·1082~57'¡: 01 

OtlOA9699E 01 o.,249o6:-!E oo 

n.?lo325!r. oo 0.2578200E 01 

··-----¡ 
! 

~ 

-· -- - .. ------¡ 

··-----¡ 
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--{j--J 

---i 
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.. -----------¡ 
i 

--~ 
_,_J 



120 

Los resultados de este problema,- obtenidos por medio del pr.2_ 

grama (SIMULA/TORRE), estan en el apéndice 3. La manera de u 

sar el (SIMULA/TORRE) está en el apéndice 3 parte 1. 

Con el mismo fin, se tomó un problema del libro de Holland. 

El compara la rapidez del método de sustitución directa con 

el método de convergencia de e. 

Las especificaciones del problema son: 

1 • Composición de la alimentación: C3H8 0.05 

iC4 0.1 5 

nC4 0.25 

iC5 0.20 

nC5 0.35 

2. Temperatura de alimentación: al punto de burbuja. 

3. Flujo de des ti lado: 48·. 9. 

4. Reflujo: 2.58 

5. Número de platos: 11 

6. Plato de la alimentación:6 

7. Condensador total. 

8. Presión:120 psias 

En la tabla (4) se encuentran el perfil obtenido por l!olland 

(método e ) y el obtenido por medio del (SIMULA/TORRE). Las 

fracciones recuperadas se leen er. la tabla (5). 



TABLA 4. 

PlateNo. 

O (Distillate) 147.63 

1 165. 7l 175.0 

2 179.10 170.6 

3 189.90 167.4 

4 (Feed) 197.38 165.6 

5 . 202.30 16!.8 

6 211.56 165.7 

7 219.32 166.6 

8 225.60 167.5 
;).n 

9 ~ 

10 (Bottoms) 234.09 169.1 

TABLA 5. 

lOMO 

C.,H, 4.997387 0.0026130 

i-C, 14.66936 0.3306-100 

n-C .. 23.1022-1 l.S97i60 

i-C, 3.56211 16.43789 

n-C, 2.60S903 32.391097 

121 

TE:HPERATURAS 

o,t44462E ol 

·o.t627f2t Ol 

Oo1773U8E: 03 

Oot887U8E: Ol --
Oo196716E: 03 

Oo2071:.!6E 03 

Oo21601JOE 03. ---
Oo223082E: Ol 

Otjl2S346E o3 

Oo2l2044E: ol ---

Oo2l4553E: oJ 

~ -

FLUJOS DE: VAPOR 

O,OOOOOOE 00 

0,175060E 

Oo170020E 

Oo166291E: 

Oo164211E 

Oo166897E 

Oot69421E 

Ot170343E 

. Oo171478E 

Oo172530E 

o 3 

3 

3 

o 
o 
o 

o 3 

o 

_o 

o 

o 
o,t7331BE o 3 

NOMBRE LIQUIDO EN EL OOHOPRDOUCTO DEL FON~ 

-paoPAtr-·- 419994·--- -0,0006-

lBUTAN 1/1,8697 
.. ·: 0,1303 

NBUTAN 23,7051 1o2949 

IPENTA -·-- 2, 7318 -·-·· 1 T, 2682 

NPEN.TA 3,1269 31,8711 

TOTALES 49,4348 50,5452 



EJEHPLD Dt llOLtMIO ORIGINAL 

....-- -··- . ·--- ····- '.-. 

----·--· -------

ALIHCIITACIUII NUHCRO • 

TEUPERA'TURA DE LA ALIIlENTACION 

QUt LLEGA AL PLATO 5 

170,00 GRADOS rARENHEIT 

LA ALI>IEI11ACION ES LIQUIDO •180,799398 

tiUiiCRO IIDI·IORE CDI·IPOSICIDN DEL LIQUIDO 
1 PROPAN o,osoooooo 

!DUTAII O,ISOOOOOO 

tiD,UTAII o, 25000000 

4 "' !PtiiTA 0,20000000 _, __ ' 

NPENTA 0,3SOOOOOO 

________________ ,.,_ .. " 

·······---~ 

... -.. ~--.~ 
""""Tl 

-~ -¡' 
---~ 

1 

--------



EJE:MPLO OC IIOLLAtiD OR!C.!IIAL 
DATOS D!: EIITP.ADA 

NO, DE COiiPOII!:IIHS 
5 

111111 
1 

pRES!ON EN PS!AS1 
120 ,oo 

-AL!HE:NTAC!ON' EIITALPIAS Y E~T~ACC¡ONES 

MOLES AL!IIEIITAOAS 
o,oooooooo¡: oc 
O, OOOOOOOOE 00 

- o,ooooooooE oo 
o,ooooooooE: oo 
O.!OOOOOOOE: 03 
o,oooooooo¡: oo 
o, oooooooo;, o o 
o. OOOOOOOOE 00 

-- O,OOOOOOOOE 00 
OoOOOOOOOOE: 00 
o,ooooooooE oo 

PC 
Oo61740000E: 03 
o.s2?toooor. nJ 
o.55()7oQon;: oJ 
Oe4JJ0000f'Jr. 03 
o.M1·?'",oooor. n1 ,,,. 
o.7Jr¡(,73nor: 01 
o.6'=':~'iB6oor. "1 
o,/l:?.?JAilQor 01 
o,637~?.onor. 01 
o.ao2Jtlloor: ot 

¡:HTALPIA DE LA AL!MENTAC!ON 
o.oooooooo¡: oo 

MOLES E:XTRA!OAS DE VAPOR 
o.ooooooooE oo 
o.ooooooooE oo 
o.ooooooooE oo 
o.ooooooqo¡: oo 

~. uoooooOoE o o 
~, UOOOOOOOE: 00 
o.oooooooo¡: oo 
0.!2052278E 07 
o.ooooooooE oo 
o, oooooooor o o 
o' uoooooooc 00 
o.~ooooooo¡: oo 
o.uonoooonE oo 
o, uoooooooE o o 

Te 
O• ?.iJo95000E 03 
o, ?7'1"6000E 03 
D·l0:>6?.0QOi. 03 
O• 36'/00000E 03 
('¡,, 3f):i~noooE nJ 

,Jr. 
O• 3:-i;,l¡f\JQOF.: 01 
O• 1SY274QOE 01 
o. 34onoonoc 01 
Oo35600100'- 01 
Oo344680QOE 01 

O, OOOOOOOOE: 00 
o.oooooooor. oo 
o,ooooooooE oc 
o.oooooooo~: oo 
o,oooooooor. oo 
o,oooooooor. oo 
o,oooooooor. oo 

1111 
o,44oooonoE 02 
o,531?.4000E 02 
0,58124000E 02 
o,7215tooor o2 
o,r?.151000E 02 

CE 
•0,41170000E"01 
• n ,11 3 O 14 4 OOE"O 1 
•o 0 402!0900E•01 
•o,42315600E"01 
•0,4056T.200E"01 

r AC ACEN 
o, 15380000E 00 
0.!8250000E 00 
Oo19530000E 00 
Oo21040000E 00 
o,25180000E 00 

oc 
o,4o34075oE 02 
Oo20256900E 01 
o, 3Q350960E 02 
Oo696?.7400E 01 
Oo21626020E 02 

MOLES EXT~A!DAS D!: 
Oo4890DOODE 
o.ooooooooE 
OoOOOOOOOOE 
OoOOOOOOOOE 
O, OOOOOOOOE 
o,oooooooo¡: 
DoOOOOOOOOE 
o, OOOOOOOOE 
O, DDOODODO!: 
OoOOOOODOOE 
O, OOOOOOOOE 

FAC SOL 
0,60000000E 01 
o,624oooooE 01 
o.~73ooooo¡: 01 
o,671oo·ooo¡; 01 
Oo70210000E 01 

EC 
Ool62!0600E 03 
0,15569500[ 03 
o.15304400E 03 
o, 14571000E 03 
o,¡492o900E o3 

LI11¡T!: OE f.RROP r.tl f.L PIJIITO o• OURDIIJA 
· o.!ooooooor•.OJ 

L!IHTE DE ERROR EN LA ·oirr.REilCIA DE T!:MPERATURAS 

T!:MPERATURAS FLUJOS nr VAPOR 
. . Oo11000000E 00 

rLUJOS DE LIQUIDO . . . 
o.poonooo;, 03/ o,ooouooooE oo 0,126!600DE 03 
Oo!4000000r. 03, O,!T5o6000E 03 o,!26!60DOE 03 
o.1soooooor. oJ 0,17~o6000E 03 o,1?.6!6000E 0·3 
O.t6oonnoor. 03 o,t75o6oooE 03 0,126160DOE 03 
Ool7000000E 03 O,l75u6000E 03 0,226!6000E 03 
o,¡eonoooo;, o3 0,175o6000!: 03 o,?.2616ooor o3 
Oe19000000( 1)3 0,175u6000E 03 o,226!6000E oJ 
Q,20000000E 03 0,17So6000( 03 
o;21onooooE o3 o,175o6oooc o3 

0.22616000E 03 
0,2261600DE 03 

Oo22000000t: 03 0,17S06000E 03 0,2?.6!6000E 03 
0.23000000r 03 0,1 75o6000E 03 o,51100000E 02 

ITE:RACION 1~0 ,a 14 

l 
1 

_ _j 

LIQUIDO 
02 

............. --~ 00 
DO 
00 
00 
DO 
00 
DO 
DO 
00 
00 

·1 

VOL 

·--·-. ·---·-·-~' 

O o1 0350000E 02 
Ooi33TOOOOE 02 
Ooi3000000E 02 .. ·--
0o !5360000[ 02 
Oo!S270000E 02 

~ 

--~ 
··---·~ 



EJEMPLO DE MOLLAND ORIGIIIAL 
·--~ 

' ' 
fRACciONES HOL DE LIQUIDO LISTADOS PARA CADA COH PONENTE EN CADA PLATO 

i 

1 

- PROPAN I~UTAN IIBUTAN IPENTA· NPf.tiTA 1 
DOHO . O,I022379E 00 o, 30401131E 00 0,4647663E oo o.ss6.64B6E"OI o,6396533E·o1 

l FRACCION MOL DEL VAPOR Ell E:L DDHD 

o,2264624E 00 0,32711Q8E 00 0,4021205E 00 0,2069254E•OI 0,2141376E•01 

'1•··· o. 3633541 E"OI 0,226dii7E 00 0,4726536E 00 0.1175197[ 00 O,lti92914E 00 - .. -.. --
1 

Ooi012139E oo 0,30011691E 00 0,4794341E. 00 Oo5524653E•OI 0.6323562E"01 
1 

Ooi669731E"01 O,I62Y430E 00 0,4005733E 00 Oo1772123E 00 0,2442191E 0.0 ___ _j 
2' o,5632592E"01 .. 0,2466010E 00 o,4723956E oo 0,9699235E•OI 0,1236851[ 00 

o,!,l27649E•OI O,II94466E 00 0,3204026[ 00 Oo2211932E 00 0,3276212E 00 
1 

Oo4319417E•Ol 0,203Jl57E 00 Oo4226352E 00 0 . .1406767E 00 O,I699557E 00 j 
4 -·-· Ooll49734[•01 • 0,9462665["01 Oo2561921E 00 Oo2463456E 00 O, 3696293E 00 ····--·· -·· 

o, 3963158[:•01 0,1731225E 00 o,3676673E oo 0 0 1711563E 00 0,2476023[ 00 

1 Oo4045655[•02 0,6106834E".01 o, 2093538E 00 0 1 2607911E 00 0,4445506[ 00 

0,1493532[•01 O,I22J577E 00 o. 3274692E 00 Oo2178144E 00 0,3174234E 00 --·r¡ 
0.1346930[•02 o, 364o596E"OI Ooi563973E 00 Oo3093636E 00 O, 4953034E 00 

o.5254!94E"02 o, 7854683E"01 Oo2641709E 00 0,2628240[ 00 0,3fl92041E 00 .. ---·-l 7'" o,4308742E"03 0,2~44531E"01 Oo!090237F. 00 o. 3293626E 00 0,5382705E 00 

Ooi749572E•02 0,46511443["01 Oo1954553E 00 o, 3003667E 00 0,455642,0[ 00 

o,I329303E•03 o, 1 0•66795["01 o,7155133E•OI o,3402365E oo 0,5726573[ 00 

--···-~ o,5567078¡;·0~ O, 25600I9E"01 Oo.I340243E 00 Oo3269350E 00 0,5126836E 00 

o. 3960027E"04 0,547o358E"02 Oo4422632E"01 Oo3427261E 00 o,6o05655E oo 

Ooi696569E•OJ 0,133(620[•01 o,6549146E•OI o, 3416663[ o o 0,5590744E 00 

fONDO o,II09198E•O~ 0,2550612E•02 Oo25341041:"01 0,3379297[ 00 0,6237009E 00 

fRACC!ON HOL DE VAPOR EN EL fONODo 

Oo4635026E•04 0,6374129["02 Oo5011546E"OI Oo3463041E 00 0,5971579E 00 

fRACCIONES REéUPERADAS 

COHPONtNTE VApOR EN tL POMO LIQUIDO EH EL DOMO LIQUIDO EN EL rONDO 



PROPAH 

· IBUTAII 

NBUTAtl 

IPENTA 

NPENTA 

-·~·-·-···-·· .. 

----------------------------------·---------
o,ooooooooE oo 0,99988664E 00 

o,ooooooooE oo 0,9913!092E 00 

o,ooouoooot oo 0,9482Q292E 00· 

-·--·- ...•• o,oooooooot oo O ,!36589SBE 00 

O,OOOoOOOOE 00 0,893966S2E•OI 

·-·····--·-

Oo·I1336·000E•03 

Oo86B90834t•02 

Oo5!797083E•OI 

Oo8634I042E 00 

. 0 0 9!06033SE 00 
·-----'' 

-~ 
'-~ 

-------------·----------·---=-----



EJEHPLD DE IIOLLAIID ORiGINAL 

NUMERO NOMBRE 

PRDPAN 

IBUTAN 

IIBUTAN 

IPENTA . 

NPEN~A 

TOTALES 

CARGA 

5,0000 

¡5,0000· 

25,0000 

2Q,OOOO 

35,0000 

100.0000 

SUMAS TEMPERATURAS 

O,IOI094E 01 o,¡44462E o3 - .... 
o, !00661E 01 ·o,¡627T2E o3. 

Oo!00385E 01 o,¡ 7730BE 03 

o,¡oo¡94C o1 o,¡aeroac o3 

Ooi00049C 01 o,¡967¡6¡: ol 

o,999A10E: oo Oo207126E 03 

Oo998689¡: 00 . ___ Oo216000E Ol 

o,997SS3E oo Oo223082E 03 

Oo99S648E 00 Oo22S346E 03 

o,993o30E oo Oo232044E 03 

Oo989533E 00 Oo234S53C oJ 

CARGA DE~ COND[rlSADOR 

CARGA DEL RE801LER 

HOLESDE CARGA .Y PRODUCTOS 

VAPOR EN EL DOMO Ll QUI bD Cll EL DOMO PRODUCTO DEL rONDO 

0,0006 o, 0000 4. 9994 

o,oooo. 14,8697 

o,oooo 23.7051 

o, 0000 2,7318 

o,oooo 3.!289 

o,oooo 49,4348 

VARIABLES OC LOS PLATOS 

fLUJOS DE VAPOR fLUJOS DE LIQUIDO 

O,OOOOOOE 00. 0,126160E 03 

O, 1 75060E 03 Ooi21120E 03 

o,¡ 70020E o3 Ooii7391E 03 

Ooi66291E 03 D.!I5311E 03 

Ooi64211E 03 0,219997[ 03 

Oo!66897E 03 0",220S?..¡!( 03 

O.t69421E 03 Oo221443E 03 

o,¡7o343E o3 Oo222S78E 03 

Ooi71478E 03 0,223630E 03 

o,¡72S30E o~ Oo224418E 03 

Ool 73318E 03 O, 511 OOOE 02 

• O 0 14698872E 07 . OoiS696331E 07 

o. ¡303 

1,2949 

17.2682 

31,6711 

50,S6S2 

ENTAL, DE VAPOR 

O,I69932E OS 

Ooi63157E 05 

Ooi93999E 05 

Oo202925E OS 

Oo2095S8¡: OS 

Oo219539E OS 

Oo2264SIE OS 

Oo235907E OS 

Oo241ó7Sf. OS 

Oo24S8S7E OS 

Oo248768E OS 

ENTAL,OE LIOUIOO 

0,991921E 04 

o, 1!0918E 05 

Ooi20923E 05 

0.128869¡: 05 

o, 134467E: 05 

Ooi41SI6E OS 

Ooi47614E OS 

0.152506E 05 

Ot1S.6153E 05 

O.!S8717E OS 

Ooi604SSE· 05 

DifERENCIA CUADRATICA DE TEMPERATURAS• 0,52951583E•OI 

-----------·---- ---- ---.. ---- -·-·----.. ----·---· 

0,45\455_¡:~_0.! 

0,802480E•OI 

Oo996859E•OI 

Oo936901E•OI, __ , ___ 

~. ""'"'" ii 1 Oo835809E•OI . 

o, 78!865E·2.1 

Q,63Q696E•Ol 

Ot4S2677E•OI : 

Oo295280E•OI --~ 
Oo174729E•OI 

1 
j 

...... 

-~ 
___ _J 

.. ~ 



CONST~NHS DE EOU!LIBRIO 

0,2269496E 01 O,I093175E 01 0,8433034( 00 O,J802293E 00 o,J404886E 00 

i 
'0,2668749E 01 Ooll30070E 01 Ooi026485E 01 0,4758201E 00 o,4290I69E 00 

-----l o,J003494E 01 Ooi538584E 01 o. l189·8l4E: 01 o,s637l56f: -oo Q,5114461E: 00 

o, 3271597E 01 Oolfll074E 01 Q,1328673E O! 0~6404905E: 00 0,5B42796E 00 

o,34610I2E 01 Qolij40747E 01 o,I431517E 01 o,698S633E oo o,6398581E 00 
·¡ 

0,3702947( 01 Oo2011450E 01 Ooi571010E 01 o, 7792934( 00 o. 7177681E 00 .. .. ~~ . . . ·~~ 

1 o, 3903306E 01 Oo2160739E 01 0,16'94692( 01 o,aS25238E oo o, 7690539E o o 
1 

Oo4063886E 01 0.2~81B40E 01 Q,I796182E 01 Oo9138321E 00 Oo8491395t 00 1 

Oo4183820E 01 O o 2.172906E 01 o .• 1873D.46E 01 o,96IOI5'6E oo 0,8955716E 00 -
0,4269117E 01 o,24l7725E 01 Ooi927792E DI Oo99SOII7( 00 0,9290489E oc 

o,432866JE 01 Oo2482675E 01 Ooi965422E 01 Ooi0185.4SE 01 Q,9521275E 00 

-··----- '' 
....... -· 

1 

! 

... 1 . ·--...¡;;.-.....¡ .... 

1 

1 

-~ 
-·~ 
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PRUEBA H-1 

CONDICIONES: 

1 • Alimentación en el plato: 5 

2. Temperatura de alimentación: 170. °F 

3. Gasto oe alimentación: 1 00 lb mol/hr 

4. Condensador: total 

5. Presión: 120 psias 

6. Reflujo:1 26.162 lb mol/hr 

7. Destilado: 48.9 lb mol/hr 

RESULTADOS: 

1. Fracción mol en el domo de: PROPANO= 0.102235 

2. Recuperación en el domo de: PROPANO= 99.9865% 

3. Temperatura en el condensador: 162.-1 93 ° F 

4. Carga térmica en el condensador: 1 469 754.7 BTU/hr 

5. Carga térmica en el reboiler: 1 559 816.3 BTU/HR 

6. Tabla cornparativ~ con el ejemplo 5.1 de Holland 

CONCLUSIONES: 

No existe una diferencia notable entre los resultados obteni 

dos por Holland y por el programa SIMULA/TORRE). La diferen 

cia fundamental radica en el cálculo de Ki. 

Holland usa un polinomio de aproximación. El prgrarna, utili 

za las correlaciones de Chao-Seader. 



EJE:Mrl:o 11t llf1Lt.A::r~ ll~:I~iíll~t 

IWLCSOE ~ARGA Y PP.OOUCTDSI . . . . _ .. 
~11111f.P.II IIOIIr,Pf. CAr•GA yApOR EN EL oO¡¡O l,IQIJIOII EN 'EL.O 00-MO. .. PROOÜciO OtL rONOO 

l r•RIIPAII 5o00QO OoOOOO 4,99?3. O,QOQ7 •..•.. 
~ z•rn:ur ~~.o~oo o.o~oo !4,n36! ooJ639 

'-------:}----Ifl{¡f.E:r: ~~~-~-~~~ ~~-6~-g-~ 2 ~~s{11 1!:~~~~ 
~~~At~s f~;,?gggo 0 Ó~~ggo ~9~!i~2·-·--·-·~· · 3~)~~~~·~n 

------------------YA!l.ll!.r,i.LL!U:_.lJlS.2!.A!1!.·'>---------------
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CONDICIONES: 

1 • Alimentación en el plato: 5 

2. Temperatura de alimentacióñ: 170 op 

3. Gasto de alimentación: 100.lb mol/hr 

4. Condensador: parcial 

s. Presión: 120 psias 

6. Reflujo: 126.162 lb mol/hr 

7. Destilado: 48.9 lb mol/hr 

RES:JLTADOS: 

1. Fracción mol en el domo de: PROPANO= 0.1011 

2. Recuperariór: en ~J domo de: PROPANO= 99.98% 

3. Temperatura en el condensador: 174.34 °F 

4. Carga térmica en el condensador: 1 093 008~2 BTU/hr 

5. Carga térmica en el reboiler: 1 594 023.2 BTU/hr 

6. COMPARAR LA TABLA CON PRUEBA H-1. 

CONCLUSIONES: 

Aún cuando se maneja más vapor (exist~ el peligro que el di2 

metro no sea suficiente para ese flujo de vapor), la carga 

térmica es menor. Debe de manejar mayor cantidad de liquido, 

lo que hace que la carga térmica en el condensador aumente. 
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PRUEBA H-3 

CONDICIONES: 

1. Alimentación en el plato: 5 

2. Temperatura de alimentación: 170 °F 

3. Gasto de_alimentación: 100 lb mol/hr 

4. Condensador: ·_total 

5. Presi6n:90 psias 

6. Reflujo: 126.162 lb mol/hr 

7. Destilado: 48.9 lb mol/hr 

1. Fracción mol en el domo de: PROPANO 0.1022412 

2. Recuperación en el domo de: PROPANO 99.99 % 
3. Temperatura en e 1 condensador: 141 • 3 s· o F 

4. Carga térmica en el condensador: 1 516 199.9 BTU/hr 

5. Carga térmica en el reboiler:1 180 659.4 BTU/hr 

6. Comparacion con ·las_pruebas H-1. 

CC''CLtE~m!E.~: 

Si se trabaja a presión más baja, es más fácil lograr una 

separación de componentes por medio de destilación. Esto se 

ve reflejado en un aumento en la recuperación en el domo y 

en la temperatura en el condensador (menor para 90 psias). 

Se debe tener mucho cuidado al trabajar a bajas presiones, 

ya que el volúmen de vapor que se manejará aumenta mucho. 
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PRUEBA H-4 

CONDICIONES: 

1. Alimentación en el plato: 5 

2. Temperatura de alimentación: 170 °F 

3. Gasto de alimentación: 100 lb mol/hr 

4. Condensador: total 

5. Presión:150 psias 

6. Reflujo:126.162 lb mol/hr 

7. Destilado: 48.9 lb mol/hr 

RESULTADO S: 

1. Fracción mol en el domo de: PROPANO 0.102221 

2. Recuperación en el domo de: PROPANO 99.97% 

3. Temperatura en el condensador: 180.019 °F 

4. Carga térmica en el condensador:1 431 413. BTU/hr 

5. Carga térmica en el reboiler: 1 591 271 .7 BTU/hr 

6. Comparación con la prueba H-1 

CONCLUSIONES: 

Al trabajar a mayor presión, la recuperación de propano 

en el domo se verá disminuida, y la temperatura en el con 

densador será mayor; es más dificil separar por destilación. 
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PR'JEBA H-5 

CONDICIONES: 

1 • Alimentación en el plato: 5 

2. Temperatura de alimentación: 170 °F 

3. Gasto de. alimentación: 1 00 lb mol/hr 

4. Condensador: ·totiü 

5. Presión: 120 psias 

6. Re . .Úujo: 97.8 lh mol/hr 

7. Destilado: 48.9 lb mol/hr 

RESULTADOS: 

1. Fracción mol en el domo de: PROPAN~ 0.1022 

2. Recuperación en el domo de: PROPANO 99.97 % 
3. Temperatura en el condensador: 1 63.5 OF 

4. Carga térmica en el condensador: 1 237 655.9 BTU/hr 

s. Carga térmica en el reboiler: 1 325 514 BTU/hr 

6. Comparación con la P.rueba H-1 • 

CONCLUSIONES: 

La pureza en el destilado disminuye considerablemente, debi 

do a que existe menor cantidad de liquido y como consecuen-- · 

cia de vapor en contacto. 
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PRm;BA H-6 

CONDICIONES: 

1 • Alimentación er. el plato: 5 

2. Temperatura de alimentación: 170 °F 

3. Gasto de alimentación: 1_00 lb mol/hr 

4. Condensador: total 

5. Presión: 1 20 psi as 

6. Reflujo: 156.7 lb mol/hr 

7. Destilado: 48.9 lb mol/hr 

RESULTADOS: 

1. Fracción mol en el domo de: PROPANO 0.1022 

2. Recuperación en el domo de: PROPANO ~9.99 % 

3. Temperatura en el condensador: 1 61-.4 ° F 

4. Carga térmica en el condensador: 1 721 948 BTU/hr 

5. Carga térmica en el reboiler: 812 948 BTU/hr 

6. Comparación con la prueba H-1 

CONCLUSIONES: 

Existe una mejor recuperación de propano en el destlado, esto 

se debe a que la torre maneja mayor cantidad de liquido y de 

vapor. 
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En base a las comparaciones anteriores, se. establece que el 

programa (SIMULA/TORRE) es tan válido como los métodos em

pleados por Van Winkle y Holland. 

La importancia que tiene esta programa es que se adquiere 

un criterio en la manipulación de las variables de operación 

en una columna-de destilación de multicomponentes. 

Cori·tal fin, el siguiente análisis estA enfocado a la varia~ 

ción en las condiciones de operación. Se considera que las .. 

condiciones más importantes que pueden variar son: 

1 • Temperatura de la alimentación. El cambio de esta variable. 

es frecuente, debido a que en un proceso pueden existir pro

blemas en el mantenimiento de esta variable. 

2. Gasto de la alimentación. Se tiene el mismo problema que 

con la temperatura de alimentación. 

3. Presión de trabajo. Esta variable es importante, pues in

fluye directamente en·e.l grado de separación. 

4. Reflujo. Es una variable muy importante en la destilación. 

Su magnitud está íntimamente ligada con la pureza de ·los pr,g_ 

duetos. Es un factor económico. 

Las siguientes prúebas harán notar la influencia de· estas va 

riables en el comportamiento de una columna. 
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PRUEBA 1 Problema Original 

CONDICIONE S: 

1 • Alimentación e~ el plato: 8 

2. Temperatura de alimentación: 120 oF 

3. Gasto de alimentación:1000 lb mol/hr 

4. Condensador: total 

5. Presión: 30 psias 

6. Reflujo: 1 250 lb mol/hr 

7. Destilado: 150 lb. mol/hr 

RESULTADOS: 

1 . Fracción mol en el domo de: ETANO 0.9998 

2. Recuperación en eJ domo de: ETANO 99.89% 

3. Temperatura en el condensador:-99.46 1°F 

4. Carga térmica en el condensador: 8 746 980 BTU/hr 

5. Carga térmica en el reboiler: 1 332 190 BTU/hr 

6. 

CONCLUSIONES: 

Los resultados completos se pueden observar en el apéndice 3 

.2 • El perfil de temperaturas resultó estar demasiado alej2 

do al de operación. Aún asi la columna llegó a la convergen

cia. Aquí se concluye que con cualquier perfil inivial de 

temperaturas, si la operación se realiza físicamente , se pu~ 

de llegar a la convergencia. 
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Se hizo otra corrida del problema con un perfil de temperatE 

ras muy alejado del real, baste mencionar que la temperatura 

~n el plato 8 era de· -70.0 °F. Apesar de esto, los resultados 

fueron idénticos a los originales, pero se tuvieron que efec 

tuar unas iteraciones más. 

Analisis de resultados. 

La 'columna separa el etano de los demás éomponentes, salien-. 

do por el condenssdor casi puro, con trazas de isobutano. 

La obtención de la fracción destilada, requiere de condicio

nes muy especiales, debido a la temperatura tan baja en el 

sondensador. 

Si el problema no exige la obtención del etano en forma· li

quida, es posible simplificar la operación de enfriamiento 

del condensador. 

Para obtener la fracción destilada en forma de vapor, se·usa 

un condensador parcial, implicando resultados menos criticas. 

El diámetro de la columna, estará determinado por el mayor 

flujo de vapor, tanto arriba de la alimentación como abajo. 

En la parte superior de la columna, el diámetro se calcula 

con el valor del flujo de vapor del plato 2. En este plato 
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En este plato el flujo de vapor tiene su valor mayor, ya qut 

como se recircula casi etano puro, este al llegar al plato a 
sufre una evaporación casi total. 
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PRu¿aA 2 CONDENSADOR PARCIAL. 

CONDICIONES: 

1. Alimentación en el plato: 8 

2. Temperatura de alimentación: 120 8 00F 

3. Gasto de alimentación: 1000 lb mol/hr. 

4. Condensador: PARCIAL. 

5. Presión: 30. psia. 

6. R~flujo: 1250.0 lb mol/hr. 

7. Destilado: 150.0 lb mol/hr. 

RESULTADOS: 

1 • Fracción mol en el qomo de: E.TANO 0.956 

2. Recuperación en el domo de:· ETANO 99.999% 

3. Temperatura en el condensador: -67.28oF. 

4. Ca1..;ga térmica en el condensador: 11 040 000 BTUJ'br-. 

5. Carga térmica en el reboiler: 4 600 000 BTtfjhr. 

6 • Ver tabla de resultados. 

CONCLUSIONES: 

La pureza del etano baja comparada con la prueba 1 • El aumeE 

to en la temperatura del condensador se debe precisament~ al 
aumento de componentes pesados en el domo. 

En este caso, la torre tiene que manejar mayor cantidad· de -

flujos de líquido y vapor aumentando las cargas de·l conGens2 

dor y reboiler. 
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VARIADLES OE LOS PLATOS 
-------------------------------- - ---- ----- ----------------'-

TEMPERATURAS FLUJOS DE VAPOR 
--.:;O:Ó72Bi2f.'o2 _____ ·o.ÍSOOOOE of 
------------- - -- -- ----

Ooil99l9E 02 Oo140000E 04 
---------- --------- ----~----

Oo394068[ 02 Oot36249E 04 
____ .. _,~~----

Oo437302E o2 Oe142776E 04 
----------------- ----·----- - --

Oo4550ó8E o2 

Oo4749..!2E o2 

Oo518521E 02 

Oe143392E 04 

Oe143344E 04 

-();1417JTE 04 

Oe6927J3[ 02 Oo134871E 04 

Oo752862E 02 Oo446446E 03 

o,7?Jl\/4r o2 ·-----o:-4·ro367E o3 

Oe780868[ o2 Oo478084E 03 

Oo7877f?E 02 Oo461634E OJ 

Ot794930E -¿·¿--·-o-;/i.alit59[()3 

Oo8046o4E 02 

Oe626262E 02 

Oe9H5vOE 02 

o,486241E o3 

o.4B6961E o3 

... o-;·467557E0:1-

FLUJOS DE LIQUIDO 

o.l25000E 04 

o,t21?.49E 04 

Oe127776E 04 

o.128392E ·o4 

Oti28344E 04 

' o.126137E 04 

Odt987ÍE: 04 

Oe129645E 04 

Oo132037E 04 

Oo132608E 04 

Oo133163E 04 

Oe133416E 04 

Oo133624E 04 

.Oe133696E 04 

Oo131756E 04 

Oe850000E 03 
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PRUEBA 3 VARIACION EN LA TEMP. DE ALIMENTACION. 

CONDICIONES: 

1 • Alimentación en el plato: ~ 

2. Temperatura de alimentación: 70.0°F. 

3. Gasto.de alimentación: 1000 lb mol/hr. 

4. Condensador: -PARCIAL. 

5. Presión: 30.0 psia. 

6. Ref·lujo: 250. lb mol/hr. 

7. Destilado: 1 50. lb mol/hr. 

RESULTADOS: 

1. Fracción mol en el domo de: 0.953 ETANO. 

2. Recuperación en el domo de: 99.999% ETANO. 

3. Temperatura en el condensador: 

4. Carga térmica en el condensador: 

5. Carga térmica en el reboiler: 

6.Ver tabla de resultados. 

CONCLUSIONES: 

-65 .9°F • 

11 700 000 BTUfh~· 

9 906 340 BTU(hr. 

No existe gran variación en los resultados comparados con 

los de la prueba 2. Lo único que se puede ser aqui es el au

mento de las cargas térmicas por la disminución que hay en ..;, 

la temperatura. 



Ooi313o4r 02 

Od951~9E 02 

Oo619922[ o2 

Oo6840~7[ 02 
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. --~ ---~-·~ -~---~-~-

VARIARLES DE LOS PLATOS 
- - ---. -- -- -------~-------~ 

rLIJJDS DE VAPOR 

-· 

0.140000[ 04 

Od37171E 04 

Oo144289[ 04 

Ot144172E 04 

O.t38512E 04 

o.to3B37E o4 

rLUJOS DE LIQUIOO 

Oo7079u6[ 02 Oo108067E 04 

o.t25000E o4 

o.122111r: o4 

Ov126618E 04 

o.129289E o4 

o.129172E 04 

Ool26320E 04 

Íh l23512E 04 

o,HHHl37E 04 

o, i92272E 04 

o,193o67E o4 

o,t93393E 04 

0,193597[ 04 

o.t93656E 04 

Oo193133E 04 

o.ta6915E 04 

Oo7157i6E 02 Oo108393E 04 

Oo7255u1r 02 

-ó;74J9.¿9[ 02 

Oo108597E 04 

Oe108656E 04 

Ooi08133F. 04 

0,850000[ 03 
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PRU~:RA 4 VARIACION EN LA TEMP. DE ALIMENTACION. 

CONDICIONES: 

1 • Alimentación er. el plato: 8 

2. Temperatura de alimentación: 150.0°F. 

3. Gasto de altmentación: 1000 lb mol/hr. 

4. Condensador: PARCIAL. 

5. Presión: 30.0 psia. 

6. Re.flujo: 1250.0 lb mol/hr. 

7. Destilado: 150. lb mol/hr. 

RESULTADOS: 

1 • Fracción mol en el domo de: 0.9585 ETANO. 

2. Recuperación en eJ domo de: 99.35% ETANO. 

3. Temperatura en el condensador: -68 .14°F. 

4. Carga térmica en el condensador: 11 004 000 

5. Carga térmica en el reboiler: 972 600 

6. Ver tabla de resultados. 

CONCLUSIONES: 

BTU,Ihr. 

BTU/hr. 

En las pruebas de variación de la temperatura de alimentación, 

se trabajará con condensador parcial por las razones expues

tas en la prueba 2. 

Si aumenta la temperatura ce la al i!:'lentación las cargas tér

micas tienen que ser menores: observando los resultados se -

comprueba esto. 
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La mezcla se separó mejor, puesto que la alimentación es más 

vapor que liquido, además de ser más rica en ·componentes más 

ligeros. 

La temperatura de la alimentación es muy alta en comparación 

con la temperatura del plato 8. Puede ocurrir que dicha eta 

pa funcione como cambiador de calor. 

TEt-tr ERAT!IRAS 

Oo]139~i[ o?. 
-

Oo39fl8tl6[ 02 

-· 

0.7A48bOE 02 
-- -~- -- - -~ ---~ ~-

O o 792135r o2 

Oo80:J3Y3[ 02 

Oef\11912r o::' 

Oe8266(2[ 02 

Oo867060E ()2 

Oo8fliOo7[ 02 

"ArTMlLC; [ir LOS rLATOS 

FLUJOS or VAPOR 

0.1400(\0[ 04 
-· 

0.133693( 04 

,J.!íl27orr o4 

0.142167( 04 

Oo13071fiE 04 
------- --

o.650110E 02 

----o:-6rfo49E: o2 

o. 701776[ 02 

Oo737532E 02 

0,825325E 02 

o,n913A1tr o2 

FLUJOS DE LIQUIDO 

0,125000[ 04 

0.118693[ Oll 

0.126923[ 04 

o.t277oor. o4 

0.127167[ 04 

o.t25231E 04 

o.tt57tsr. o4 

Oo915011E 03 

o.91nosr o3 

Oe920178E 03 

Oo923753E 03 

Q,928445E 03 

o,932533E o3 

o,939B81E o3 

Oo944843f. 03 

0,850000[ 03 
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PRUEBA 5 TEMPERATURA ELEVADA 

CONDICIONES: 

1. Alimentación er. el plato: 8 

2. Temperatura de alimentación: 200.0 oF 

3. Gasto de alimentación: 1 000 lb mol/hr 

4. Condensador: ~arcíal 

5. Presión: 30 psias 

6. R~f-Útjo: 1250.0 lb mol/hr 

7. Destilado: 150.0 lb mol/hr 

RESULTADOS: 

1 • Fracción mol en el domo de: 

2. Recuperación en el domo de: 

3. Temperatura en el condensador: 

4. Carga térmica en el condensador: 

5. Carga térmica en el reboiler: 

6. No se llegó a la co~vergencia. 

CONCLUSIONES: 

Aún cuando se hicieron varias corridas, modificando el pero.. 

fil de temperaturas, la torre no convergió, lo que nos hace 

pensar que el problema está en la operación y no en el mode~ 

lo. En la siguiente prueba se cambiarán las condiciones de 

operación. 
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PRUEBA SA TEMPERATURA ELEVADA. CAMBIO EN EL REFLUJO. 

CONDICIONES: 

1. Al imentaci6n er. el Plato: 8 

2. Temperatura de alimentad ón: 200. o oF 

3. Gasto de alimentación: 1 000.0 lb mol/hr 

4. Condensador: PARCIAL 

s. Presión: 30.0 psias 
6. Reflujo: 700.0 lb mol/hr 

7. Destilado: 150.0 lb mol/hr 

RESULTADOS: 

1 • Fracción mol en el domo de: 0 •. 9621 ETANO 

2. Recuperación en el domo de: 99.99% ETANO 

3. Temperatura en el condensador: -70.0 o F 

4. Carga térmica en el condensador: 14 827 900.0 BTU/hr 

5. Carga térmica en el reboiler: 2 887 000 BTU/hr 

6. Ver resultados en la siguiente t~bla 

CONCLUSIONES: 

Para que la torre convergiera~ se aumentó el reflujo de 1250 

lb mol/hr iniciales a 1 700 lb mol/hr. 

La alimentación sube totalmente y el reflujo que es mAs rico 

en ligeros, al encontrarse con la alimetación, se evapora en 

gran cantidad; pro lo que la sección agotadora maneja flujos 

menores de vapor y liquido. Por esta razón el reboiler tie

ne una carga térmica Jil.équeña. 
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PRUEBA 6 MODIFICACION EN LA PRESION 

CONDICIONES: 

1 • Alimentación er. el plato: 8 

2. Temperatura de alimentacjón: 120 oF 

3. Gasto de alimentación: 1000 lb mol/hr 

4. Condensador: PARCIAL 

5. Presión: 80 psias 

6. Reflujo: 1250 lb mol/hr 

1. Destilado: 150 lb mol/hr 

RESULTADOS: 

1 • Fracción mol en el domo de: 0.~971 2 ETANO 

2. Recuperación en el domo de: 99.99% ETANO 

3. Temperatura en el condensador: -32.81 

4. Carga térmica en el condensador: 9 631 000 BTU/hr 

5. Car~ térmica en el reboiler: 9 733 500 BTU/hr 

6. No alcanzó la convergencia. 

CONCLUSIONES: 

Después de lOO itera cienes, la torre no convergia, éste pu~ 

de ser otro caso de problemas de operación. La última corri 

da alcanzó una convergencia cercana a la requerida. Tal vez 

la columna opere en esas condiciones, entonces los resultados 

serán cercanos a los de arriba; pero ésta puede ser una posi-

ci6n inestable, ya que con algiír.~cambio en otra variable el 
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PRUEBA 6A CAMBIO EN LA PRESION Y EN EL PLATO DE ALIMENTACION 

CONDICIONES: 

1. Alimentación en el plato: 12 

2. Temperatura de alimentación: 120°F~ 

3. Gasto de alimentación: 1000 lb mol/hr. 

4. Condensador: PARCIAL. 

5. Presión: 80 psia. 

6. Reflujo: 1 250.0 lb mol/hr. 

7. Destilado: 150.0 lb mol/hr. 

RESULTADOS: 

1. Fracción mol en el domo de: ETANO 0.9588. 

2. Recuperación en el domo de: ETANO 99.97% 

3. Temperatura en el condensador: -25.91 °F 

4. Carga térmica en el condensador: 10 035 000 BTU/hr. 

5. Carg-a térmica en el reboiler: 10 230 000 BTU/hr. 

6. Ver tabla de resultados. 

CONCLUSIONES: 

Si se cambia el plato de la alimentación; el problema se SE. 

luciona. Si no se puede mover el plato de alimentación que

dan otras alternativas como aumentar el reflujo. 
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PRUF;BA 6A CAMBIO EN LA PRESION Y EN EL PLATO DE ALIMENTACION 

CONDICIONES: 

1. Alimentación er el plato: 12 

2. Temperatura de alimentación: 120°F~ 

3. Gasto de alimentación: 1000 lb mol/hr. 

4. Condensador: PARCIAL. 

5. Presión: 

6. Reflujo: 

7. Destilado: 

RESULTADOS: 

80 psia. 

1250.0 lb mol/hr. 

150.0 lb mol/hr. 

1 • Fracción mol en el domo de: 

2. Recuperación en el domo de: 

ETANO 0.9588. 

ETANO 99.97% 

3. Temperatura en el condensador: -25.91°F 

4. Carga térmica en el condensador: 10 035 000 BTU/hr. 

5. Carga térmica en el reboiler: 10 230 000 BTU/hr. 

6. Ver tabla de resultados. 

CONCLUSIONES: 

Si se cambia el plato de la alimentación; el problema se s~ 

luciona. Si no se puede mover el plato de alimentación que

dan otras alternativas como aumentar el reflujo. 
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PRUEBA 6B CAMBIO EN LA PRESION Y EN EL REFLUJO. 

CONDICIONES: 

1. Alimentación er. el plato: B. 

2. Temperatura de alimentación:1208 F. 

3. Gasto de alimentación: 

.4. Condensador: PARCIAL. 

1 000 lb mol/hr. 

5. Presión: Bo.eo psia. 

6. Reflujo: 1700 lb mol/hr. 

7. Destilado: . 1 50 lb mol/hr. 

RESULTADOS: 

1 • Fracción mol en el domo de: ETANO 0.964. 

2. Recuperación en el domo de: ETANO 99 .·g~% 

3. Temperatura en el condensador: -28.95oF. 

4. Carga térmica en el condensador: 13 41 5 000 BTU/hr. 

5._ Carga térmica en el reboiler: .13 534000 BTU/hr. 

6. Tabla de resultados a continuación. 

CONCLUSIONES: 

Esta es otra alternativa de operación de la columna de desti 

,;¡~i6n prppuesta en la prueba 6. 

Aqui se hace. una modific-ación en el reflujo manteniendo el

mismo plato de alimentación que en la prueba 6. 

Ejli- inconveniente de esta operación es el manejar una mayor 
r~ • . • 

c~tidad de reflujo que incrementará los costos de opera

ción y· las cargas térmicas son también elevadas. 
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VARIA13LE5 rn: LOS PLATOS . 

.. T[f.¡PERATUr.AS rUJ.JOS nE VAPOR . • rLUJOS .. OLLlQlllDO .. 

.. 0.2ñ~519[ 02 ·o.t5ooonr 03 o.t7ooooE 04 

Oo41l!\9t6F. 02 ·a,ti35ÓOOE 04 Oo152063E 04 
~ 

o .~9'251 ¡)2 [ 02 Ool67063( 04 o.160891E 04 

0•102U3[ oJ a•t75li?1E 04 Oo166546E 04 

Oo1045J!j[ 03 O ,Ifll546E 04 o.16674tE 04 

.Oo!C61Y1F: oJ Oo1fl1741[ 04 0.163100[ 04 

O • 1 O)I245,F o3 Oe178100E 04 Oo156699E 04 

úo12013vQF: o3 o.t7169QE 04 Oo237880E 04 

.. Oo1266..i6t o3 .Oo1528BOE M o.242063E 04 

(1.12!32:,?,[ oJ Oot57063E Oll o.243tltr. 04 

il·l ?.?ouor oJ O • t5Ell 3 tE 0'1 Oe24l416E 04 

.0•12!)719[ 1)3 ... Ool584tRE 04_ o,243423E 04 

l'o13:J7(!3[ 03 Oo1584~3E 04 Oe243005E 04 

O·t37llu')r: 03 Oo151.1or.5E 04 Oo239204E 04 

0•t37R.¡6[ o3 Oo154204E 04. _,Oo22?B2.5L04 .. 

Oo15f8f1[ 03 Oo1'1482SE Q4 o.ssoooor: 03 
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PRUEBA 7 ALIMEN~ACION CERCA DEL DOMO. 

CONDICIONES: 

1 • Alimentación en ·el plato: 4 

2• Temperatura de aliment?ci6n: 120°F. 

3. Gasto de alimentación: 1000 lb mol/hr. 

4. Condensador: PARCIAL. 

5. Presión: 30 psia. 

6. Reflujo: 

7. Destilado: 

RESULTADOS: 

1250.0 lb mol/hr. 

.150.0 lb mol/hr. 

1. Fracción mol en el domo de: 0.985 ETANO. 

2. Recuperación en el domo de: 99.999% ET4NO. 

3. Temperatura en el condensador: -81 .11 ° F. 

4. Carga térmica en el condensador: 026 866 BTU/hr. 

5. Carga térmica en el reboiler: 3 570 830 BTU/hr. 

6. Ver tabla de resultados. 

CONCLUSIONES: 

Es lógico esperar estos resultados, pues a esa temperatura

la mayor parte de la alimentación es vapor y rica en campo

mentes ligeros, provocando que el reflujo sea también rico

en los mismos componentes que al llegar al plato de alimen

tación, se'·vuelven a evaporar. 
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Por esta razón se manejan flujos de liquido menores en com

paración con los de la prueba 2. 

La temperatura en el condensador es muy baja pero su carga

térmica es muy pequeña también. 

VARIARLES or: LOS PLATOS 
--· 

_ TEnpF:rATtJPfiS F"l.lJJ['!S nE VAPOR fLUJOS DE Liauioo 
"'O.!l11l14r: O? o ,150(100[ 03 o.12 5ooor 04 

-o.t63S7tr: 01 0,140000[ Q/¡ 0.107668[ 04 

!)o430Q:,~[ 02 O• P26nR E 011 Oo108/¡Q4[ 04 

Q,676737r: ()~ Ot1?.3404F. 04 Oo117331E 04 

0•7'~2010[ 02 Oo323307[ 03 Oo119706E 04 
. ~- ~ .. ~--~- ~ - ., ··----.-------~--_.... •.. ~ ... - ·-· 

O• 71:5575r: Cl?. Oe347057r 03 Oo1?.0596E 04 
- -----~-----·---- ---

o. 776379[ O? Q,355962[ 03 Oo121009E 04 
. -- ·--------

O• 7P.3653[ 0?. o.36oo9or 03 -o.t2t268E 04 
- .... ·--··-- .. ------~ --~ 

o.re<>9s6c 0?. Oo 3f>28BQ( 03 Oe121530E 04 
--- ---- . ---. ----------

o.795Q7Ar: 02 o,365302r, 03 o, t2't761E 04 

Ooi'C193tr: 02 0.367614[ 03 Oo121Q88[ 04 
-- - -- ------- ---·- ---------

o.&c-706t¡r: 02 o.369Bfi2E 03 Ool22211E 04 

Ooill41149[ 02 o.37?tO~E 03 o.t22421E 04 

o.li??A07r: 02 o. 374?13[ 03 Oo122551[ 04 
-- .. ---· .. _.,.. .... ._._,., ______ ........ "'""'""'~ 

o.H41(1ó?r 0?. o. 375508[ (\J o.t21374E 04 
----. -- ···-· 

o.'):7t'i2r: 02 1). 363737[ 03 o,asooooE 03 
- -- ·- ---- ...• 
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PRUEBA 8 PLATO DE LA ALIMENTACION CERCA DEL FONDO. 

CONDICIONES: 

1 • Alimentación en el plato: 1 2. 

2. Temperatura de alimentación: 120.0°F. 

3. Gasto de alimentación: 1000 lb mol/hr. 

4. Condensador: PARCIAL. 

5. Presión: 30.0 psia. 

6. Reflujo: 1250.0 lb mol/hr. 

7. Destilado: 150.0 lb mol/hr. 

RESULTADOS: 

1 • Fracción mol en el domo de: 0.9527 ETANO. 

2. Recuperación en el domo de: 99.98% ETANO. 

3. Temperatura en el condensador: -65.33°F. 

4. Carga térmica en el condensador: 11 120 000 BTU/hr. 

5. Carga térmica en el reboiler: 4 877 425 BTU/hr. 

6. Ver tabla de resultados. 

CCNCL USIONE S: 

Se puede observar que sucede lo contrario del caso anterior 

debido a que 1·as condiciones son exactamente las opuestas. 

El modelo funciona como se esperaba. 
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1¡ M~¡¡\ !1LE S DF. LOS PLATOS 
--~-- ·---- ----

TE!tf"'E:f~,, T'IRAS FL!J.Jf1S f}[ 1/APOH Flll._JOS DE L I Qt)_IJJO 

.r,,6~33.i6[ c2 O,l_':iOOOOE 03 o.12500QE _04 
---~--

C•. 1 35~t!Sr. í:2 O,t'IOOOOE 04 o • .!.?~~ 6_8 J_Q L ___ ---··--
ü. 3 1H?;flr- r;?. O,t37'l61lE 04 0,128783[ 04 

--~------ --

(l.tt329(~6r (·2 o, t'<3783E 04 o.12~~EE o~_-------

O,i¡/PRl,llf f\2 Oo14 11.137E 04 q ~ 1 ~_qo4 u; __ Q!L .. ________ 

G.44Hd7C ~.(! Oo1450li1E Qll o. 130333[ 04 

0· i¡"i52<l0f ,-? ,, .. _ 0o14':i333E 04 o,po297r. - <2 4 -~---~ -

. _o.~6531ilf. 02 0,1115?.97( 04 -· -· __ Q.j_?J2Q.lf. _ _,04 ______ ~ 

(l, 1¡7 1'19,¡1 r: 02 J,1l!il<l03E 04 _ Q._127257'_L_Q4_ ________ 
~-~~-

_(). 4!) 91 d 1 [ 02 Oo1112257E Q/1 o.12Bl~OE 04_- -- -

0~')41?.d6f: 0~ Oollf3130E C4 _O •l ~_t?._-_'3_Q[ _ _.Q_4 ________ 

Oo7l20/8[ ¡)?, 0,136250[ Qfl o .133663[ 04 

(1,7741:}6[ ()2 0,1¡06635[ 03 0,136099[ 04 

0• 7_'>79oi'J[ ,)?. 0,510993[ 03 o.136833E 04 

o. Fl?30/11[ t)2 ,),')113331[ 03 0.134810[ 04 

!J,<J:iJ?.iOF: 02 í\,1¡9111 03E 03 0,050000[ •)] 
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PRUEBA 9 CAMBIO EN EL GASTO DE ALIMENTACION. 

CONDICIONES: 

1. Alimentación en el plato: 8. 

2. Temperatura de alimentación: 70oF. 

3. Gasto de alimentación: 1 500 lb mol/hr. 

4. Condensador: .. · PARCIAL. 

5. Presión: 30 psia. 

6. ~~hujo: 1 250.0 lb mol/hr. 

7. Destilado: 220.0 lb mol/hr. 

RESULTADOS: 

1 • Fracción mol en el domo de: .98330 ETANO •. 

2. Recuperación en el domo de: 99.99% ETANO. 

·3. Temperatura en el conde~sador: -83.76oF. 

-4. Carga térmica en el condensador: 9 990 000 BTU/hr. 

5. Carga térmica en el reboiler: 8 114 500 BTU/br. 

6. Ver tabla de resultados. 

CONCLUSIONES: 

La fracción destilada aumenta más o menos proporcionalmenti 

al gasto de alimentación. 

Se pueden presentar problemas de convergencia si sólo se -

moviera el gasto y el destilado permanezca constante. 
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Al cambiar el gasto la fracción destilada tiene forzozamente 

que variar, también para que la composición del producto no 

cambie. 

VARIARLES D[ LOS PLATOS 

- · ---TE!Ipr~~:>¡, rur-As ---·r:cvjos-- ff:vArnn~. --i'TIJJns nr. L r quino 

-----;,0rf37633[--ó?.-:------n;:~;,oo-ooT oi----o.12so6or o4 

"Ool (\53•)9[ 02 

- --.r~~-.fiAJ¡ii1[ IJ2 

--- n,.'!.H2l5c-n2 _____ o;-f37o'f5E 04 

---o.-,l?ú'-f'f[o2 ~--·- o~{3553::>r o4 

~-----¡).T2-nTa6-¡: oz ----o-. 77t.369r o3 

--,¡--; r 57rt rs r o2·--- o;-11 n 41f3 E o 3 

-----J • ·r7>7iT!Tf:n2"--:ñ:i3s 31 oz E o 3 

--- o;7Tr7orc-o2 -------o;-as?4lor o3 

(\ .,:1\ m-'.-6f:b 1 

n.866272r 03 

Oo1Do3Ril[ 03 

0.104749[ 04 

Ool13669E 04 

Oo1126JIIr. 04 · 

o.uso4Sr o4 

Oe113532[ 04 

Ool05769[ 04 

Oo205837[ ,04 

Ot211644[ 04 

0,213310[ 04 

Oo2139111E 04 

Oe214336(04 

C'o214633¡:: 04 

Oo214627[ 04 

0·211039[ 04 

o.t28ooor 04 
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PRUEBA 9A MODIFICACION AL REFLUJO DE LA PRUEBA 9. 

CONDICIONE S: 

1. Alimentación er. el plato: 8. 

· 2. Temperatura de alimentación:·. 'l0.0°F. 

3. Gasto de alimentación: 1500.0 lb .mol/hr. 

4. Condensador: PARCIAL. 

5. Presión: 30 psia. 

6. Reflujo: 1832.6 lb mol/hr. 

7. Destilado: 220.0 lb mol/hr. 

RESULTADOS: 

1 • Fracción mol en el domo de: 0.9735 ETANO • 

. 2. Recuperación en el domo de: 99.99% ETANO. 

3. Temperatura en el_condensador: -76.80°F. ·• 

4. Carga térmica en el condensador: 154m 430 BTU/hr. 

5. Carga térmica en el reboiler: 13 562 300 BTU/hr. 

6. Ver tabla de resultados. 

CONCLUSIONES: 

El motivo de esta prueba es m~ntener la relación de reflujo 

igual a la de la prueba 3, para comprobar si un cambio en

el gasto de alimentación manteniendo las demás variables 

constantes, no alteraba el producto y la recuperación. 

Al analizar los resultados se nota cambios en la pureza del 
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producto, con lo cual se demuestra que si hay cambios al va 

riar el gasto de alimentación 

----~·----·-·~~---~-----~- --····---· ·-~----------------
Vl\rl!Ailt.r:S nE LOS PLATOS 

TEt.tp ERA Tt!RAS FLU,HlS !)( VI\POI1 FLUJOS or LIQUIDO 

•0,76i'?4'l[ 02 o.2200'10E i)3 0,183260( 04 
--. ---------- ---~ ----------

Oo1931)(/¡[ ot 0.20'i2ó0( 04 Ool66771E 04 
--------- --------- ----- -----

Oo37?7o3[ 02 0.11'8771( 04 o,114B9E 04 
. 

Oo4215l2[ o2 0.196139[ 04 o,t75904E 04 
------------------------ ------ --- --------

0.4438'}7[ 02 Oo1979!l4E 04 o.175736E 04 
------- ---------------

Oo4624h6[ 02 001 Q773RE 04 ~o.17B028E 04 

Oo49??75( 02 c,2ooo2nE 04 ~o.167772r. 04~· .. 
--~----- ----------

0.62?1);!2[ 02 · o.t8?77::!E 04 Oo266714E 04 
---------------~------ -- ----~-

Oo69J9d9[ ')2 Oo140ti4E 04 Oo273%BE 04 

Oo7076(0[ -') v ... o.14595Bf. 04 0,2751,7E 04 
----------------- ------ - ------------

o.rl59v7r 02 Oo1'17197[ 04 o.2756Q2F: 04 
---------------------- -- ----~ 

Oo72353J[ ')2 o. 14 7 6 •) 2 E: 04 o,276012E 04 

o. 73293?[ 02 · 0.14R012E 04 0~276154[ 04 
-------------

(),71176l7r 02 o .t461 ')4[ 04 Oo275524E 04 
·- ---- ---

Oo7R?.4d~[ o~ Oo1117524E 04 Oe267620E 04 

L 
Oo9378~1E 02 Ool396::!0E 04 o.t28000E 04 
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PRUEBA 1 O CAMBIO EN EL GASTO DE ALIMENTACION. 

CONDICIONE S: 

1. Alimentación en el plato: 8. 

2. Temperatura· de alimentación: 70.00F. 

3. Gasto de alimentación: 500.0 lb mol/hr. 

4. Condensador: E.ARCI'AL. 

5. Presión: 30· psia. 

6. Re;flujo: 1250.0 lb mollir. 

7- Destilado: 75.0 lb mol/hr. 

RESULTADOS: 

1 • Fracción mol en el domo de: 0.935 ETANO. 

2. Recuperación en el domo de: 99.99% ETANO. 

3 • Temperatura en e 1 condensador: -58 • QQ.F. 

4. Carga térmica en el condensador: 11 366 700 BTU;hr·. 

5. Carga térmica en el reboiler: 10 800 000 BTU/hr. 

6. Ver resultados. 

CONCLUSIONES: 

Esta prueba es similar a la prueba 9 pero esta vez con·un-

gasto menor al original. 

Las cargas térmicas tienen que bajar porque se maneja menO$. 

cantidad de flujos de vapor y liquido. El reflujo se m~ptu

vo según la prueba 2, en 1250 lb mol/hr. 
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Se estimó una fracción destilada de 75. lb mol/hr. 

Aqui se nota que si la cantidad de destilado aumenta, por el 

domo saldrá además del etano, isobutano, que es el-más lige

ro de los demás componentes. La concentración del isobutano 

aumenta cosiderablemente en el vapor del destilado. 

'!1\f'IAnU:s DE t.ns PLAT05 

--T:Eilfll·.f'l\ TIJFfiS 

--o-. 7í..,.,-¡')m¡ ?.ror-:- ---o,¡·zrrH-1 e o11 

-o-;!TI!l640i:02 ___ o.t4--:n71.sE n4 

Oo13 7 t'l3Q[ 011· 

n .nno 11 o E fil1 

Oo11RII9?.[ 04 

('.113433[ 04 

fLÜJOS DE LloUIDO 

o.t25ooor: 04 

o.t27o03E 04 

o.t3?.A69r 04 

o,t33664E 04 . 

o. P3667r,·o4' 

o.¡3322?E ~~~ .. :- ·: -· -

o .13:o,f3ór· of 
o.t6276:i·~4 
Ool64223[.04 

. . ;t _:_ 
o,t64522L04 

o,t626B9(.·'o4 

o,t62845E04 

o.t62580E 04 

Ool6tJ92E!Otl 
. ..~~~ -

. Ool55933("()4 

Oo425000E 03_ 
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PRUEBA 1 OA CAMBIO EN EL GASTO DE ALIMENTACION Y EN EL REFLUJO • 

. CONDICIONE S: 

1. Ali~entación en el plato:8 • 

. 2. Temperatura de alimentación: 70°F •. 

··3·. Gasto de alimentación: 500.0 lb mol/hr. 

4. Condensador: PARCIAL • 

. 5. Presión: 30 psia. 

6. Reflujo: 624.25 lb mol/hr. 

7. Destilado: 75.0 lb mol/hr. 

RESULTADOS: 

1 • Fracción mol en el domo de: 0.9538 ETANO. 

2. Recuperación en el domo de: 99.99% ETANO • 
• 3. Temperatura en el condensador: -65 .92°.F. 

4. Carga térmica en el condensador: 5 546 000 

s. Carga térmica en el reboiler: 5 000 000 

6. Ver tabla de resultados. 

'· 
CONCLUSIONES: 

Es similar a la prueba 9A. Ahora con un gasto 

BJU/hr .. 

BTU/hr. 

menor. 

Se trabajó con la misma relación de reflujo, 8.33, que la

la prueba 2 • 

Las cargas térmicas bajan al bajar el reflujo, el producto

es m&s_puro y la temperatura del condensador baja también. 



Oo3951:.l8( O?. 

o. 4355d2[ 02 

o.4666J8E o?. 

o-.619940f ·12 

Oo684Q-J6[ 02 

Oo7079!>1E 02 

o. 715761lF. 02 

Or725543[ 02 

o.74::1967r: o2 

Oo7769(9( C2 

Oo93:nti4f 02 
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VAR I A:"!U: 5 IIE t. OS PLATOS 
- ------- ---------------

rLUJOS nE VAPO~ FLUJOS DE LIQUIDO 

0,750000[ 0?. 0,624750[ 03 

o,69?750f. ol 

(},685596[ 03 

Oo717817E 03 

Oo721t71E 03 

o. 7205B4E O:i 

(l,71ó326E 03 

Oe513917E 03 

Oo53o093E 03 

Oo540061lf 03 

Q,54t698E 03 

o.542720E o3 

o.543016E o3 

o.540401E oJ 

o.so~336E 03 

Oo610596E 03 

o,64261TE 03 

o.646171E o3 

o,645584E o3 

o,641326E 03 

o.61T291E oJ 

o.943917E 03 

Oo961093E 03 

o,965068E 03 

0.966698[ 03 

0,967T20E 03 

o.96Bo16E o3 

Oo96540lE 03 

·o.9343l6E o3 

0.425000[ 03 
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PRm;BA 11 CAMBIO EN EL GASTO DE ALIMENTACION. 

CONDICIONES: 

1 . Alimentación en el plato: 8. 

2. Temperatura de alimentación: 120.0°F. 

3. Gasto de alimentación: 1500 lb mol/hr. 

4. Condensador: PARCIAL. 

5. Presión: 30 psia. 

6. Reflujo: 1832.6 lb mol/hr. 

7. Destilado: 220.0 lb mol/hr. 

RESULTADOS: 

1. Fracción mol en el domo de: 0.9825 ETANO. 

2. Recuperación en eJ domo de: 99.99% ETANO. 

3. Temperatura en el condensador: -83.12°F. 

4. Carga térmica en el condensador: 14 700 000 lb mol/hr. 

5. Carga térmica en el reboiler: 5 000 000 lb mol/hr. 

6. Ver tabla de resultados. 

CONCLUSIONES: 

Las pruebas 11 , 1 2 y1 2A son iguales a las 9A, 1 O y 1 OA res

pectivamente pero con la temperatura cambiada a 120.0°F. El 

objetivo es compararlas con la prueba 2. 

Al aumentar el gasto la torre no funcionó como se esperaba; 

tal vez porque el reflujo que no se modificó resultó pequeño. 
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Como medida para que trabajara la columna se elevó el refl~ 

jo para tener la misma relación de la prueba 2 (L/D= 8.33). 

El resultado fue que el producto modificó su composición com 

parado con el de la prueba 2. comprobando una vez mAs lo ex

presado en la prueba 9A. 

--- -----------------------
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VARIAALES OE LOS PLATOS 
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o.so36A3E o3 

FLUJOS DE LIQhiDO 

o,183260E 04 

0,157234[ 04 

Ool68040[ 04 

0,170178[ 04 

Ooi69A16E 04 

o,167asiE 04 

o.157652E 04 

0.1 73629E 04 

o.176991E 04 

o.t78315E 04 

o.t78935E 04 

0.179343[ 04 

o,t79~BOE 04 

o,179992E o4 

0.178368¡:: 04 

0;128000E 04 



173 

PRU~;BA 1 2 CAMBIO EN LA ALIMENTACION. 

CONDICIONES: 

1. Alimentación er. el plato: 8. 

2. Temperatura de alimentación: 120.0°F. 

3. Gasto de alimentación: 500 lb mol/hr. 

4. Condensador: PARCIAL. 

5. Presión: 30 psia. 

6. Reflujo: 1250.0 lb mol/hr. 

7. Destilado: 75.0 Jb mol/hr. 

RESULTADOS: 

1. Fracción mol en el domo de: 0.9411 ETANO. 

2. Recuperación en el domo de: 99.99%·ETANO. 
#1 

3. Temperatura en el condensador: -60.30°F. 

4. Carga térmica en el condensador: 11 300 000 BTU/hr. 

5. Carga térmica en el reboiler: 8 100 000 BTU/hr. 

6. Ver tabla de resultados. 

CONCLUSIONES: 

Cuando el gasto disminuye, casi no hay problema de conver-

gencia, sucediendo lo contrario cuando el gasto aumenta. 

El reflujo resulta grande para estas condiciones pues las-

cargas térmicas son muy grandes para manejar poca cantidad

de alimentación. 
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Esto se comprueba al comparar ~os resultados de la prueba 10 

con los de ésta. 

.IJAI'I 1\0LES DE LOS P!_ATOS 
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PRUE:BA 1 2A MODIFICACION EN EL GASTO DE ALIMENTACION Y . 

EN EL REFLUJO. 

CONDICIONE S: 

1. Alimentación e~ el plato: 8. 

2. Temperatura de alimentación: 120.0oF. 

3. Gasto de alimentación: 500.0 lb mol/hr. 

4. Condensador: PARCIAL. 

5. Presión: 30 psia. 

6. Reflujo: 624.25 lb mol/hr. 

7. Destilado: 75.0 lb mol/hr. 

F. E SUI.'!ADOS: 

1 • Fracción mol en el domo de: 0.9642 ETANO. 

2. Recuperación en el domo de: 99.99% ETANO. 

3. Temperatura en el condensador: -71 .1 3° F. 

4. Carga térmica en el condensador: 5 423 650 BTU/hr. 

5. Carga térmica en el reboiler: 2 200 000 BTU1hr. 

6. Ver tabla de resultados. 

CONCLUSIONES: 

En esta prueba el reflujo se disminuyó a la misma relación

de la prueba 2. 

La operación de la torre resulta mejor, tanto en las cargas 

térmicas como en la pureza del producto. 
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-----~---------------

VArHAOLES DE LOS PLATOS 
-·--------- ---------------·---·-··------

TF:i1PE:rAT!J!1AS F"Lli,JOS nE VM'OR FLUJOS o E LIQUIDO 

-o.71!3y9~~ .o2 o.7sooooE 02 0,624750[ 03 
----'---------------·-·-------

0·85;)?.1)2[ 01 0,6CII)750E 03 Oo592032E 03 
- -----------·- --------

0•3877HE 02 o,66703~E 03 Oo62520SE 03 

Ot4366J2[ o2 O, 7Mi205f. IJ3 0.629975[ 03 
. ------ --- -------- -- --- ·-------- ---

Oo4543I.OC 02 n.704975E 03 o,62856oE 03 
----------

0·4752~7[ o2 0.703560[ 1)3 Oo621838E 03 

0·5155')2[ o2 0· 6%838[ 03 0.587473[ 03 
--------- -----~- ---

Oo695313[ o2 (1.66~473[ 03 o,637002E 03 
··------------

o.7558¿3r o?. Oo212002E 03 Oo648853[ 03 

Oo7753tl5[ 02 Oo223853F. 03 Oo652775E 03 
-----·------ --

Oo784365E 02 o. 227775[ 03 Oo654581E 03 
----------------- ----- . -------- ---

Oo79J5¿Qr O::! Oo2295R1E 03 Oo655RS6E 03 

('o7966tOE 02 0,?.10856[ 03 Oo656912E 03 
------~-----

Oo80SO!I7r (l2 Oo23t912E 03 0,657308[ 03 
- --·-------

Oo8296J2[ 02 Oo2.32308E 03 Q,648921E 03 

Oo9397:i6[ o?. Oo223921E 03 Oo42SOOOE 03 
-- --------- ·-- ---- -----------

----------
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En base a los resultados obtenidos, se concluye que el pro-

grama (SIMULA/TORRE), es válido unicamente para los compues

tos listados en el apéndice 2, y bajo los limites con los 

que la correlación ed Chao-Seader trabaja. 

Los resultados del programa pueden reportar 2 tipos de pro-

blemas: de convergencia y de operación. 

El primero se presenta, cuando se tiene una convergencia len 

ta, requiriendo de varias corridas para que esta se alcance. 

Para estos casos, el perfil inicial de las corridas subse -

cuentes será el Último perfil calculado en la corrida inme -

diata anterior. 

Ha habido casos en los que después de 150 iteraciones el pr~ 

blema no converge. Esto hace pensar que no es problema de 

convergencia, sino de operación. 

se ha visto que los sistemas que contienen hidrógeno, aún en 

pequeñas concentraciones, presentan problemas en la convergeE 

cia, esto hace pensar que la función es divergente. 

Otro problema que se presenta es cuando la temperatura de la 

alimentación es igual a la temperatura de burbuja; se reco-

mienda subir o bajar 2° para evitarlo. 
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Si se tienen problemas en la operación, esto indica que el 

sistema, bajo esas condiciones no trabaja i.e. no ocurre fi 

sicamente. Se prosegirá a efectuar un análisis, para poder 

variar las condiciones de operación, haciendo que la columna 

trabaje. 



DISEÑO HIDRAULICO 
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I. Introducción 

Para el siguiente desarrollo, se supone que el número de 

pasos teóricos ha sido evaluado y, que se cuenta con un 

valor de eficiencia total, por lo que se tienen a mano 

los siguientes datos: 

Número de etapas reales 

Velocidad de flujo del vapor 

Velocidad de flujo del líquido 

Composición del vapor y del líquido 

Temperatura 

Presión 

Idealmente se deben de tener estos datos en todos los pun

tos de la colümna, y el programa los arroja como resultados. 

El objetivo general del diseño deJ equip·o de proceso, es el 

est<'J.hlec"i.mier:.to del sistema de trabajo óptimo y sus especi

ficaciones, o el esclarecimiento de una unidad operando. 

En la tabla (1) se muestran los criterios generales para la 

selección de medios de contacto. 

La compañia que más información tier.e acerca de los mecios 

de contacto, es la F.R.I. (Fractionation Research Inc.), 

pero el acceso a esta información está limitada a compaf.ias 

incorporadas. 
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GENERALES 

181 

1 • Capacidad de 

manejo de vapor 

2. Capacidad de ma

nejo de liquido 

3. Eficiencia 

4. Flexibilidad 

5. Caida de presión 

6. Costo 

7. Limitaciones er. 

el diseño 

oc lución 

inundación 

recirculaci6n de 

vapor 

inundación 

local 

total 

estabilidad 

por·altura real o 

por etapa 

por contacto teórico 

de los medios de con

tacto 

recipier.te 

por experiencia ante

rior 

precencia y disponibi

lidad de métodos de 

diseño 
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ESPECIALES 1 • tendencia al "fouling" 

2. limitaciones por correción 

3. accesibilidad a inspecGJión 

4. abilidad en manejo de espuma 

5. influencia de la reacción quimica 

6. requerimientos de transferencia de 

TABLA (2) 

Platos de flujo cruzado 

Empacado con flujo a 

contracorriente 

Platos con flujo a 

contracorriente 

V.edios especiales 

burbujeadores 

válvulas 

perforaciones 

otros 

al azar anillo 

sillas 

otros 

regularmente dispuestos 

aberturas rectangulares 

aberturas redondas 

otros 

espreaco 

calor. 

con los inter~os er movimie~to 

otros 
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En la tabla (2) se tiene una clasificación de las unidades 

de contacto. 

II. Capacidad 

A. Perfil de funcionamiento (figura 1 ). 

El perfil se ve afectado por el tipo de medio de contacto, 

dimensiones del medio de contacto, propiedades del sistema 

y l.a relación de equilibrio vapor-liquido. 

Figura 1 . ·Perfil de funcionamiento 
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B.- Capacidad de manejo de vapor (platos). 

En base a ~na capacidad de vapor requerida, se calcula el 

diámetro. 

De una manera simplificada: Ar = AIJ ..,_ A1> <1> 

Dónde: 

Modelos para predecir la velocidad máxima permisible del 

vapor através de AN , se basan invariablemente en la ten

dencia que tienen las gotas de liquido a ser acarreadas 

por el vapor. 

Considerese el siguiente diagrama esquematice Fig. (2) 

Para las gotas se tienen tres casos: 

1 . - Pueden caer 

2.- Pueden mantenerse suspendidas 

3.- Pueden ser acarreadas hacia arriba. 

Siendo la suspención un limite para este caso, la fuerza 

gravitacional es igual a la fuerza de arrastre, que para 

una gota con diámetro ]J 
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Figura 2. Diagrama esquemático de un plato con perforacio

nes. 
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(3) (4) 

(6) 

Empiricamente se ha llegado a normalizar la obtención del 

parámetro CSB en gráficas de correlación. 

La Fig. (3), ha sido usada con gran éxito: 

La tabla (3), presenta una comparación de valores de CSB, 

observados y calculados. 

Para un estimado del punto de inundación en platos con 

perforaciones, válvulas o borboteadores, el uso de la fig. 

(3), es recomendable. Diseño usando 70-85% del CSB, al 

punto de inundación parece ser el más apropiado. 

Como ya se hizo notar, el funcionamiento •de los platos ba

ja a bajas velocidades, debido al lagrimeo Y/O a la baja 

disperción. El lagrimeo generalmente está asociado con pla

tos con perforaciones que no tiene ningún medio preventivo 
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Figure 3. Flooding capacity, crossflow trays 
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TABLA 3. 

Sistema !Presión Di a. Espacia Plato Parametro C5e, Re f. 

-·--·-··- _l!!!ll_Hg __ abs ____ fh_ __ miento -····--- _____ .... _. de flujo Obs. §raf. . ·-··~ .. 
Etilbenceno-estireno 1 00 . 2· .• 6 20" Perf. .024 .3 .3 a. 

" 11 11 " " Perf.-válvula .024 .29 .30 " 
11 11 " " " Válvula .024 .28 .30 " 

Metanol-agua 1760 3 •. 3 16" Perf. .035 .23 .25 b. 
11 " " ., " Valvula .035 .23 .25 " 
" " " " " Cachuchas .025 . 21 .25 11 

Etanol-agua 17~0 2.5 14 Perf. .037 .21 .23 c- • 
" 11 " " Valvula .037 • 22 .23 " 
" 11 " " " Cachuchas .037 •. 24 .23 " 

Referencias:a. Billet and Raichle, Chem.Ing. Techn. ~. 825 (1966); 40, '377 (1968). Billet, 
"proceedings of the international symposium at Brighton", Instn. Chem. Engrs., 
London ( 1 970). 
b.Kastan~k and Standart, Sepn. Sci. 2, 439 (1967). 
c.Kirschhaum, "Destilljer und 'RectifTzierterhr;ik", 4. Ed., Springer, Berlin (1969) 

1-' 
CD 
Q) 
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para que el liquido no fluya a través de las perforaciones, 

a velocidades del vapor bajas. En teoria, no habrá lagrimeo 

cuando: 

La caída de presión a travez de la perforación más la pre

sión existente debido a la tensión superficial sea mayor 

o igual a la presión ejercida por el liquido sobre la per

foración. 

El uso de la Fig. (6) se recomienda para platos con perfo-

raciones 

A.- Capacidad de manejo de liquido (pla~os). 

Normalmente los bajantes tienen una dimensión tal, que no 

llenan completamente a a mezcla liquido-niebla ver Fig. (2). 

De un balance de presión, la altura de liquido en los ba

jantes calculado: 

hdc =- ht + hw + how + nc\CA + ll (e) 

hde =~e ~~de (~) 
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~de generalmente se toma como 0.5 el valor depende 

propiamente de la tendencia del vapor ó separación del 

liquido cuando no existe este problema de separación ~dC=1 

Si el flujo la pestaña es una niebla muy estable, ~dc= ~f 

y ~f es un valor promedio de la densidad de la niebla. El 

valor de ~f puede ser tan bajo como .15. Por lo que la ali

mentación al bá]ante tiene un rango de~ de .15-1. 

En ei bajante no existe una fuente continua de aereación, 

debe de tener un tiempo de residencia que permita que las 

burbujas de vapor suban a la superficie. 

Condiciones que favorecen la separación dei vapor del liqui

do: 

1 • baja viscocidad del liquido 

2. baja viscocidad del vapor. 

D. Capacidad del manejo.de liquido y vapor. (empaque). 

Los empaques más comunes son: 

1 • Anill0s Rasching de cerámica. 

2. Anillos Rasching de metal. 

3. Sillas Intalox de cerámica. 

4. Sillas Intalox de plástico. 

5. Sillas Berl de cerámica. 

6. Anillos Pall de metal. 
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La capacidad mAxima de columnas empacadas se relaciona 

directamente con los puntos de carga e inundación. Para 

una velocidad constante de liquido, la velocidad del va

por puede ser incrementada hasta que. los huecos del empa

que se mojen completamente, i.e. el liquido empiece a ser 

retenido. Este es el punto de carga, y es fAcilmente de

tectable por el cambio brusco en la pendiente de una curva 

de presión v.s. velo idad de vapor. El mismo fenómeno ocu

rrirA si se mantiene constante el flujo de vapor y es el 

liquido el que se aumenta. 

En destilación el punto de carg~ y el de inundación se 

encuentran aumentando la velocidad del vapor y del liquido. 

El método mAs común para predecir la capacidad de vapor 

máximo y la caida de presión está basado en las gráficas 

generalizadas de Eckert (22). Estas gráficas se concluyen 

de un trabajo de Sherwood (23). Para trabajos de destilación 

debe de ser usado con mucha cautela, Silvey y Keller (24) 

dan algunos criterios para su uso. 

El valor en la ordenada en la gráfica de Eckert (22), es un 

parámetro de capacidad. 

En años recientes se ha publicado más información sobre este 

tema Billet (25) cubre varios sistemas usande anillos Pall 
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Los datos de Billet y Raichle muestran que el limite de cai

de de presión es de 120-140 mm Hg/metro o 1.5-1.7 in de H20/ 

ft. Esto corresponderia a valores de Y de la curva de Eckert 

bastante menores al punto de inundación. El uso de la curva 

de Dp=1 .5 in H20/ft en las cartas de Eckert (22), co junta-

mente cor: los datos de Billet, darian un Fp=1 .O • 

Tentativamente se recomienda el uso de las cartas de Eckert 

(22.) para una columna empacada. El tamaño encontrado es un 

máximo, por lo que· se aconseja diseñar entre el 60-80% del 

obtenido. 

Abajo del punto de carga, la dispersión del gas en el liqui

do es buena, y existe un flujo laminar en las peredes del em 

paque, la correlación de Sherwood (23), modificada por Eck-

ert (22) se muestra en la figura (8). 

El factor de empaque o·factor engañoso, además de estar in-~ 

cluido en las ordenadas, se encuentra en la siguiente tabla 

( 4). 

Con la ayuda de la figura (8) y de la tabla (4), es posible 

predecir la capacidad de líquido y la de vapor. Con la figu

ra (9), se forma un criterio de comparación de columnas emp~ 

cadas y cor. platos. Los anillos Pall de 2 pulgadas tienen una 

capacidad mayor que la de los platos convencionales de fluib 

cruzado. 
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de 2 pulgadas, ver tabla (1 '). Los datos calculados como va

lores de Csb se graficaron en la figura (1 '). Para los siste 
'l' .t 

mas calculadosrtf""'1.0 y la curva está basada en un Fp=1.5. 

El valor recomendado de Fp para anillos Pall de 2 pulgadas, 

está dado por Eckert, y es de 20, lo cual es muy optimista 

para estos datos. 

TABLA 1 '. 

Columnas Empacadas. 

Sistema P 

Ciclohexano- 24.8 

r:hepta·no 

5.2 

E ti lbenceno- 1 . 93 

estireno .97 

Metanol- 1'4. 7 

etanol 

D 

4.0 

4.0 

1 .64 

1 .64 

1,.64 

Fp 

.049 

.082 

Csb 

.31 5 

.31 o 
.250 .240 

.485 .204 

.083 .315 

.146 .267 

.283 .225 

.460 .1 98 

.024 

.017 

.043 

.339 

.376 

.321 



194 

Continuación tabla 1 1 
• 

Sistema P D Fp 

Butanos 165.0 4.0 .238 

.440 

.689 

Isopropanol- 14.7 4.0 .~42 

agua .1 39 

.253 

.387 

FIGURA 1 1
• 

J .2~-

0.1 

0,01 0.04 

Csb 

.218 

.1 97 

.168 

.343 

.288 

.255 

.223 

o «:6-c.¡, 24.8 pdil. 

9 C6~o 5 • .2 :PiA 

1:!. IN/820 
CD/111 

•ta,uv~ 

j 

·+· 

o.~ 
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FIGURA 8. Correlación generalizada para columnas empacadas. 
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TABLA 4. Factores de empaque. 

Tipo T M Fp 3.75 .5 Fp 3.75 Fp .5 

Anillos Rasching e 11 o 144 1 56 

1! e 60 80 90 

2 e 47 62 72 

M 67 101 142 

2 M 37 50 66 

Anillos Pall M 42 53 47 

1 } M 27 34 29 

2 f;! 20 22 23 
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Continuación tabla 4. 

Tipo T M a Fp 3.75 .5 Fp 

Sillas e 75 93 

1~ e 35 48 

2 e 30 33 

T:tamaño en pulgadas 

Ma:material, M, metal; 

Fp:parámetro de flujo, 

e, cerámica 
Vt 

(L/G )*Cf g/jl). 

FIGURA 9.Comparaci6n de capacidades. 
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111. Caida de presión. 

La caida de presión es un factor critico unicamente para 

fraccionadores al vacio. 

La predicción de la caida de presión es impor.tante ya que eE_ 

tá determina la· altura del liquido en los baj antes (verte de~ 

ros), y por lo tanto la capacidad de manejo del liquido. La. 

caiaa de presión puede ser usada para controlar el flujo de 

vapor y en muchos casos indica el punto de carga y el de i-

nundación. 

·A. Platos a contracorriente. 

La caida de presión para el flujo de vapor en un plato se SE 

pone como la suma de las caidas a travez del l~quido aereado. 

~T"" ~d + hL- ('!t) 
.Dónde h1. ... ~p del liquido aereado, ~el: caida por el ~rificio. 

Los valores de hJ se calculan por medio de la ecuación del 

orificio, modificándola : 

h¿ =K,, + !{,a, ( fv / jt-) UN '1 

Para platos con perforaciones: 
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Los valores de Cv se toman de la figura (10), que aparece en 

un reporte de Liebson. 

FIGURA 10. 

Para borboteadores, 

y Bolles (26) presentó valores de \<.2. como una funciór. del 

cosciente 

para un valor de este cosciente entre 1.15 y 1 .33, )¿~varia 

entre .55 y .47 • Para platos con válvulas, los fabricantes 

han publicado métodos para la estimaciór. de la caida de pre

sión. Glitsch (27), recomienda las siguientes ecuacior.es : 
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Para válvulas ligeramente cerradas 

K1 = ( 1. ?15 t"' fw. ) j f'- · ll: = • ?.. (14) 

y para vál,ulas completamenté' abiertas, 

~=o ~~ = (.OS (15) 

Para la caida a travez del líquido aereado en platos con pe_f 

foraciones y borboteadores, 

\.h. -= ~ ~d'!> (16) 

dónde para borboteadores, 

~!> =- hw + ~ow + IJ/2 (17) 
y para perforaciones 

hd~ = hw + h.ll) ..._ A /1. (18) 
Los valores de fJ (factor de aereamiento), se leen de la fi-

gura ( 11 ) 

FIGURA 11. Factor de aereamiento 

o~±tES±±ll1ftSM. o 0.5 1.0 1.5 2.0 2.5 
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Para platos con válvulas se toma el mismo criterio del fac-

tor de aereamiento; Glitsch toma valores arbitrarios, 

~L = .4 ~w + ~ow + fj,jz. (19) 

En estas ecuaciones, el término how es la cresta del flujo 

del liquido aereado que pasa por arriba del vertedero, este 

~ puede ser calculado: 

( 

1 /¡ )
1
/"!J 

~~M = ."\S q.¡}w (20) 

y se utiliza cuando los vertederos son rectos. 

Es de notarse que L1 (gradiente hidraulico) puede ser despr~ 

siado si se trata de platos con válvulas o perforaciones. Bo· 

lles (26) predice el valor para borboteadores. 

B. Platos a contracorriente. 

La caida de presión "seca" puede calcularse por medio de la 

siguiente ecuación, 

(21) 

solo es válida cuando la velocidad de acecamier:to pueda ser 

despreciable. Para platos a contracorriente con 15% o más de 

área abierta se deberá hacer modificaciones. 

Un modelo simplificado que descrjbe el fen6mer.o de la caida 
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de presión es el siguiente, 

1 

ht :::: hJ + ~L (22) 

Dónde hJ está basada en la fracción de abertura y hL~~ hf. 
~f es la altura de la niebla y t/Jrr la densidad. 

Rylek y Standard (28) sugieren un ~uevo método de obtención 

de \,L. , pero no es muy seguro. Para un plato bien cargado, la 

densidad de la niebla ~f varía entre 0.2 y 0.3 , los valores 

de ~f aumentarán con la velocidad del vapor, hasta que la al 

tura de la niebla sea igual al espaciamiento entre platos. 

c. Caída de presión en columnas empacadas. 

Las columnas empacadas se caracterizan por trabajar bajo los 

lineamientos de la figura (12). 

Para una cama seca, la ecuación del orificio puede ser vAlí~ 

da. 

'l. 
~? = e, Jv Vo (23) 

Los valores de C, se dar. er la tabla (5). La ecuación de cal 

da de presión da un valor mínimo, cuando el empaque se irri

ga se aumenta la caída de presión. En base a varios experi-

mentos, en el punto de inundación, la caida de presión por 

cada pie de altura es del order. de 2.5 pulg. de agua. Se re 

comienda usar las curvas generalizadas de Eckert, pero con~ 
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esceptisisrno. 

FIGURA ( 1 2). 

t..()Gj ( VELOCi.DA]) J)E.L 6-AS ) 
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TABLA 5. Coeficientes para cama seca. 

Empaque Material Ta Esp. C1 

Anillos Rasching Cerámica 1/8 .53 

1~ 3/16 .32 

2 1/4 .25 

Metal 1/16 .54 

1 ~ 1/16 .32 

2 1/16 .25 

Sillas Intalox Cerámica .43 

1! .1 8 

2 .1.4 

3 .073 

Anillos Pall Metal 1/16 .1 8 

1 ~ 1/16 .11 

Fuente: u.s. Stoneware Co., "Tower Packing Data Sheets", 

Akron Ohio. 
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Introducción. 

Se discutirán los métodos por los cuales se relacionarán los 

números de etapas de equilibrio hipotéticas N con el número 

de etapas actuales Nt requeridas. 

· Por definición, una etapa de equilibrio produce una corriente 

de vapor saliente, que está en equilibrio con otra corriente 

de liquido saliente. Esto es posible en platos pequeños, do!! 

de existe un mezclado casi perfecto. La composición del li -

quido es constante en todo el plato e igual a la de salida. 

El vapor entrante tendria composición constante, pues viene 

del plato de abajoque mantiene un mezclado perfecto. Si se 

le da un tiempo de residencia suficiente y los coeficientes 

de transferencia de masa y calor son bajos, el vapor salien

te tendria una temperatura y composición de equilibrio, aún 

cuando no exista un contacto completo con el liquido. El acer 

camiento al equilibrio se puede representar por la razón de 

las concentraciones antes y después del plato sobre la dife

rencia en concentración, si el vapor hubiera alcanzado un es 

tado de equilibrio con el liquido. Siendo: 

o en términos de liquido: 

* -X N 
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y son aplicables cuando hay en el plato N un solo valor de 

mezclado completo, si no lo hay,· se toman otro tipo de efi-

ciencias, eficiencias puntuales 

Notar: 

La concentración de vapor no es uniforme, debido a que la con 

centración del liquido no lo es a través del plato. 

La manera de atacar la eficiencia y su predicción, se hará en 

base a caracteristicas de transferencia de masa del sistema -

fluido y de las caracteristicas fisicas del plato. 

Las eficiencias puntup.les pueden relacionarse con las eficien 

cias del plato por modelos matemáticos, y a su vez, a la efi

ciencia total: EO se define como EO=N/Nt. 

EFICIENCIAS EXPERIMENTALES 

La mejor manera de obtener la eficiencia de un plato de un -

sistema fluido dado, es medirla experimentalmente. No se ha

ce en laboratorio sino en corridas experimentales del equipo-
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en operación. Las corrientes de productos se analizarán y se 

determinará la separación que se llevó a cabo entre dos compQ 

nentes "KEY" durante Nt etapas. El número de etapas teóricas 

(N) se calcula y la eficiencia total se obtiene. La exacti

tud para obtener N depende de como se obtuvo el valor de K(-

constante de equilibrio vapor-liquido). 

Existen compañías que han acumulado información (Experiencia) 

que el diseñador puede utilizar, seleccionando una eficiencia 

comparando simplemente su sistema y el diseño del plato, con 

una situación similar ya experimentada. 

Variables que afectan la eficiencia ver tabla 1', efectos van 

observados de las variables en la eficiencia, tabla 2'. 

También el sistema del fluido debe de ser similar, y la pre

sión la misma. La temperatura de la etapa es función de la 

presión de la columna, y la viscosidad y la tensión superfi

cial son altamente afectadas por la temperatura. 

La viscosidad: Factor muy importante comparando las altas ef~ 

ciencias obtenidas en destilaciones ordinarias y las bajas 

obtenidas en destilación al vacío ya que, al aumentar la pre

sión aumenta la temperatura, baja la viscosidad y sube la. efi 

ciencia. 
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TABLA 1'· 

VARIABLES QUE AFECTAN A LA EFICIENCIA 

COLUMNAS CON BORBOTEADORES. COLUMNAS CON PERFORACIONES, 

Y VALVULAS. 

Variables de operación: 

1 • temperatura· 

2. presión 

3 •. reflujo L/V 
4. velocidad de vapor 

Variables del sistema: 

5. densidad del liquido 

6. viscosidad del liquido 

7. tensión sup. de liquido 

8. densidad del vapor 

9. visocosidad del vapor 

10 volatilidad relativa 

Variables de diseño-pJato: 

11 área libre, As/A 

1 2 núm. de borboteadores/sq.ft. 

1 3 tamaño de la pe taña 

14 altura de la cresta 

1 5 bafles o mampar3s 

16 patrón de flujo 

Variables de diseño-colimna: 

17 área de los vertedors o bajantes 

18 espaciamento entre platos 

temperatura 

presión 

L/V 

vel de vapor 

dens. del liq. 

vise. del li.q. 

tensión sup del 

dens. del vapor 

vise. del vapor 

liq. 

volatilidad relativa 

área libre 

espesor del plato 

tamaño de la pestaña 

altura de la cresta 

mamparas 

patron de flujo 

área de vertederos 

espaciamento de platos 

19 arreqlo de los ba.Jantes o vertederos arreglo de los vertede 
ros. 
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TABLA 21
• 

VARIABLES QUE AFECTAN A LA EFICIENCIA 

COLUMNAS CON BORBOTEADORES. 

Variables de operación: 

l. temperatura 

2. presión 

3. reflujo L/V 

4. velocidad de vapor 

Variables del sistema: 

5. densidad del liquido 

6. viscosidad dei liquido 

7. tensión sup. de liquido 

8. densidad del vapor 

9. viscosidad del vapor 

10 volatilidad relativa 

Variables de diseño-plato: 

11 área libre, As/A 

12 núm. de borboteadores/sq.ft. 

lB tamaño de la pestaña 

14 altura de la cresta 

15 bafles o mamparas 

16 patrón de flujo 

COLUMNAS CON PERFORACIONES 

Y VALVULAS. 

temperatura·· 

presión 

L/V 

vel de vapor 

dens. del liq. 

vise. del liq. 

tensión sup. del 

dens. del vapor 

vise. del vapor 

liq. 

volatilidad relativa 

área libre 

espesor del plato 

tamaño de la pestaña 

altura de la cresta 

mamparas 

patrón de flujo 
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Variables de diseño-columna: 

17 área de los vertederos o bajantes 

18 espaciamento entre platos 

19 arreglo de los bajantes o vertede 

ros 

área de vertederos 

espaciamento de platos 

arreglo de los vertede 

ros. 
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La volatilidad: Una alta volatilidad representa una baja sol~ 

bilidad en la fase liquida, esto quiere decir, una alta re

sistencia a la transferencia de masa en sistemas liquido-vapor. 

CORRELACIONES EMPIRICAS. 

Dos correlaciones de gran utilidad son las que predicen la efi 

ciencia del plato en función, la volatilidad relativa y la 

viscosidad. Ni implica una transferencia de masa y por lo tan

to no se utilizan modelos que las describan por lo que su uso 

es sencillo. Sin embargo éstas correlaciones son empiricas ya 

que representan adecuadamente aquellos sistemas en los que 

estan basadas; por lo que su uso para otros métodos puede ser 

dudoso •. También estan restringidas a utilizar unicamente una 

o dos variables que afectan al fenómeno, por lo que se incurre 

en una super simplificación del problema. Aún asi son usadas 

para dar una buena y rápida estimación de la eficiencia. 

Eficiencias de Drickamer-Bradford (H.G. Drickamer and J.R. 

Bradford, Trans Aich 39, 319, 1943), utilizan datos de plan

tas de 54 columnas fraccionadoras para desarrollar una corre

lación simple entre la eficiencia y la viscosidad. Figura (1 ). 

Los autores señalan que la eficiencia no es una función única 

de la viscosidad, pero encontraron que una simple correlación 
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entre la eficiencia y la viscosidad de la alimentación tomada 

a una temperatura media de la columna, era satisfactoria para 

muchos sistemas del petroleo. 

El uso de la viscosidad está justificado por su similitud en 

correlación con la difusividad molecular y funciones de trans 

ferencia de masa. 

La viscosidad varia también con la temperatura y el peso mol~ 

cular, ya que la viscosidad del liquido varia mucho más que 

la del vapor con respecto a la temperatura, fué la viscosidad 

del liquido la que se escogió como la única variable en esta 

FIGURA 1 • 

correlación. La corriente de alimentación se tomó como repre

sentativa en la columna teniendo una composición: ~¡ 

la viscosidad rt 
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La temperatura a la cual se toma la viscocidad as la media 

aritmética entre las temperaturas superior e inferior de la 

columna. 

Los platos que se probaron eran de uno y dos- pasos. Todos 

los que se probaron, menos 11, eran de borboteadores. En las 

secciones inferiores de tres torres, los borboteadores te--

nian cachuchas rectangulares. 

100 

80 
~ 

20 

o 
0.1 

8 

o Commercial hydrccarbon 
fractionation column 

6 Commercial chlorinatcd hydrocarbon 
fractionation column 

o~> + Commercial alcohol 

~ 
fractiOíiütion 

¡...... x Laboralory lraclionalion of 

----~ 
ethyl a!cohol 

o o Misccllancous 
o oo.;;::~ "' 

¡-__ x+ 

.::... 1--f-. 

"' 

o.2 0.3 0.4 0.6 0.8 1.0 2.0 3.0 4.0 6.0 8.0 10 

Relativo volalility ol key componen! x viscosity of leed 
(al average column condilions) 

CORRELACION DE O'CONNEL PARA EL CALCULO DE EFICIENCIA. 
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Drickamer y Bradrord encontraron que la distancia que recorre 

el liquido es también importante. Para erectos de las gráFi

cas ilustrativas, la distancia media que recorrió el liquido

rué de 2. 5 rt •. Pruebas con torres de 1 3. 5 y 1 O. 5 rt. con di.§_ 

tancias de Flujo de 5.5 y 4 Et. respectivamente dieron una --. 

eFiciencia mayor. Los valores predichos por la gráFica 16.1 

Fueron entre 18 y 8% más bajos para torres de diFerente tamaño 

Dri'ckamer y Bradrord advierten el peligro de usarse en siste

mas cuyo equipo de Fraccionamiento varía entre éste y las de

columnas de reFinación o en sistemas donde no se destilen 

-------hh~irtdrocarburos. 

Una de las razones de más peso para restringir esta correla-

ción en mezclas de hidrocarburos con punto de ebullición cer

canos, es el erecto de la volatilidad relativa o solubilidad

que aFectan la eFiciencia en el plato para un componente dado. 

EFICIENCIA DE O'CONNEL (H.E. O'COhnel, Trans Aiche 42, 741 ,-

1 946). 

Relaciona la eFiciencia para columnas de Fracción como una Eu~ 

ción del producto de la volatilidad relativa del componente -

KEY más ligero con respecto al más pesado multiplicado por la 

viscosidad tomada, igual como en el caso Drickamer y Bradrord. 

Al incluir a O'Connel la volatilidad relativa, amplia la corre 
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lacifn Drickamer y Bradford e incluye sistemas con una volati 

lidad relativa alta. También la presencia de la volatilidad -

en la correlación relativa implica que la eficiencia del pla

to de varios componentes en una mezcla multicomponente no es

la misma. 

EFICIENCIAS EN BASE A DATOS DE OPERACION. 

En muchos casos sucede que se tiene que duplicar una fraccio

nadora existente. Si se tienen datos de operación medidos cui 

sosamente, no puede basarse directamente en ellos para efec -

tos de ·diseño. Se tienen que tomar en cuenta, cuidadosamente, 

los cambios en escala geométrica y las· "limitaciones fisicas,

ya que el mismo sistema actúa diferente si las conciciones va 

riar:. 

EFICIENCIA DE DATOS DE LABORATORIO. 

Para que estos datos sean útiles al diseño, se-debe seleccio

nar cuidadosamente el equipo er. dónde se va a simular. Por ·

ejemplo, se utilizará una columna pequeña de platos, si la co 

lumna a diseñar va a tener platos. Si la columna va a ser em 

pacada, será dificil que el laboratorio arroje datos satisfac 

torios para su diseño. 

Las pruebas de laboratorio sirven para revelar la tendencia -
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inherente del sistema a la transferencia de masa. Un buen op~ 

rario del Oldershaw puede aconsejar al diseñador cómo comparar 

un sistema con otro, Algunas compañias tienen factores de CO-· 

rreción para extrapolar del laboratorio a la planta, pero son

sumamente celosos de ellos. 

EFICIENCIAS A PARTIR DE MODELOS TEORICOS Y SEMITEORICOS. 

El momelo más conocido para predecir la eficiencia en el desa

rrollado por Aiche. 

Modelos de transferencia de masa: 

lo. De Lewis 2 films ) 

2o. HIGBH~ de penetración 

3o. Danckwerts ( renovación superficial 

4o. Tbor, Marche lo ( penetración del film ) 
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11. TRANSFER~NCIA DE MASA EN PLATOS. 

La transferencia de masa en los borboteadores ocurre en tres 

zonas: 

1.- Zona de r.iebla, arriba de los dispersores. 

2.- ZoLa de espreado, arriba de la niebla. 

3.- Vertedores o bajantes. 

La primera es en la que se supone que existe mayor transfere~ 

eia. Unicamente a muy altas temperaturas en la zona 2. la que 

se vuelve importante, pero generalmente la transferer.cia en -

esta zona es pobre, debido a la oclusi6n creada. En los ver

tedores no se sabe realmente lo que sucede, pero no contribu

ye mucho a la transferencia, ya que las fases tier.der. a equi

librarse. Se concluye que la zona a modelar es la número l. 

Es en esta zona donde la AICHE ha dirigido sus investigacio -

nes. 

l.COMCEPTO DE RESISTENCIA DOBLE. 

De acuerdo a este concepto, la velocidad de transferencia ce
masa en la interfase, está controlada por las resistencias er. 

la fase liquida y en la fase vapor, y no existe resistencia -
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en la interfase 

'Rr = 'Rv + ~L ( '2.) '/K = '/kv +V' k L. \2-.a..) 

N"'=- kv /J.Cv (3) '/ \(ov = Yk~ + "/kL l4) 

"= l1'\ C1m/Lm 
Considerando un volúmen unitario de niebla aereada, con una 

área in ter facial efecti va(Cl ), 

1 1 "'\ +- ~ (5) 
~v(~) = \Z;(<A) kL. (o.) 

Para un punto en el plato, con un tiempo de residencia 

el número de unidades de transferencia: 

Nv =- kv (o.) ev (b) 

~L=-b .. tfA 1 el e+ 1 
tf~ov = '/ tJv + A/~l- (8) 

Eov = 1- e>ep(- Nov) (0) 

Estas ecuaciones dan lugar a la eficiencia puntual Eov 1 defi

nida: 
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El objetivo es llegar a predecir la eficiencia puntual, con -

vertirla a eficiencia de MURPHREE y luego obtener ia total. 

La AICHE ha obtenido la siguiente correlación para la fase v~ 

Desarrollada para platos con borboteadores a una escala pequ~ 

ña trabajando con un sistema amonia-aire-agua. Fué verifica

da para un sistema benceno-acetona, trabajando con borboteado 

res de 2 ft. No se ha verificado para platos con perforacio

nes o con válvulas y no se aplica para platos a contracorrien 

te, pero como los experimentos fueron hechos con borboteado -

res pequeños, se puede suponer que la ecuacióñ cubre también

el comportamiento de~platos con perforaciones y con válvulas. 

De la figura 

4t: h =ti . . ht fl. 

. éi. "" ~f (1-hf) Q~) 
\'2. VA 

_ hf -hL (15') 

hf 

e~-. = 'h~ ÁA ~f =- . hl.. A~ 
\2<t 129( 

Ü") 

08) 
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T~émpos de residencia promedio, sin tomar encuenta las dife

rentes maneras o tipos de mezclado. Todo ésto tiende a la -

predicción de la altura del ~ f 

AICHE propone: ~ = 2. .5'2> VA 1.Jv + l. S9 hw - l.' (1~) 

HUGHMARK propone: ht :::.\15 U~ 1. ~ + 1.'4 hw + I.~<H\aw - .~1 (10) . 
fL. ·fv 

Limitadas a observaciones visuales de equipos pequeños 

KASTANEK ¡:¡ropone la siguiente ecuación para platos con verte-

dores: 11.. 

hf = l·~UA +.qt.hw +.l~g) (!1) 

y para platos a contracorriente: 1. 

hf= [ .t Ur -.12fQ AT/Ah +.1~] (2.1.) 
Estas ecuaciones están en base al sistema etanol-agua efec -

tuando experimentaciones en una columna de 1 met~o. 

Para la predicción de ~:- er. la ecuación 6, se puede obtener -

una relación de las ecuaciones 13, 19 o 20. La teoria de PE

NETRACION ofrece una mamera para obter.er kv 
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Donde E3' es el tiempo de residencia de exposición, tomado co 

mo el tiempo que ur.d burbuja de gas tarda en recorrer una dis 

tancia equivalente a su diámetro. En un principio, Hughmark 

(Hughmark, G. A., Chem. Eng. Progr. 61 (7), 97 (Julio 1965)) 

propuso que e' rv e ,pero después de varias pruebas noto que 

podria haber hasta 20 tiempos de residencia de exposición al 

pasar el gas por la niebla del plato. Otro Factor diFicil de 

determinar es el área interFacial. Hughmark (misma cita) pr~ 

pone: 

Q -=[91 + 266 VA¡~s- .92UA Jv -t5/hw + 40 how 1* 
( OUJfvj¡,_f (6t/JILf2 {1-0/v )Yro (2~) 

Calderbank y Rennie (Calderbank P.H., Rennie J.;Trans.Instn. 

Chem. Engrs., 40 (3),191 (1962)) proponen: 

a= b ( 1-sif )/DB 
Basada en medidas fotográficas de las burbujas y mediciones 

con rayos 0 del gas retenido. Las correlaciones usadas para 

condiciones de operación comerciales se ven en la Figura 3. 

Ahora para la fase liquida, AICHE propone: 

NL = (t.065(I0 11 )..Dl.)Y-z.(.26VAfv'5 + .15)G>t. (26) 
..DL se er.cuentr2 en el libro de Sherwood y Reid, "Properties 

oF Gases and Liquids". 

eL se obtiene de la ecuación 18, Y~L puede ser obtenido 
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fiGURA 3. 
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·por medio de la siguiente ecuación, basada en la teoria de 

la penetración. 

k =( .DL \'/2 
l.. 'ir~(.] (2. r) 

1 -
Se tiene como problema la evaluación de €.7a.. 

Se tiene que trabajar'más para modelar las eficiencias puntu~ 

les. El problema es la carencia de resultados correctos en 

los que uno pueda confiar, pues al haber un mezclado parcial 

es imposible tomar una muestra representativa. Hasta ahor~, 

solo el método de la AICHE es recomendable. 
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111. MEZCLADO DEL LIQUIDO EN PLATOS. 

Si el liquido y el vapor se encuentran perfectamente mezcla -

dos .Ec,11 =E~w , si no, E.f-.\v) E.ov 
Si existe flujo pistón en el liquido (absolutamente nada de -

mezclado): 

E.H~ = ~ (e)(~(AtovJ -IJ (28) 
Primeramente tenemos que averiguar si existe alguno de los p~ 

trones de flujo extremo: mezclado perfecto 

flujo pistón 

AICHE, usa-~el número de PECLET, en base al modelo EDDY-DIFU -

CIONAL y ha obtenido unas correlaciones (FIGURA 4) de fMv iov 
~ y obtiene ~ para platos con borboteadores: 

D:E..s = .012.4 + .C!H~IVA + .0025 ~'/rJJ' + .0\S" hw (w) 
Para platos perforados, GERSTER ((GERSTER J.A.,IND ENG. CHEM. 

52, 365 ("1960)) sugiere un aumento en un 25% del calculado

por la ecuación 30. 

Este modelo está basado en un patrón de flujo unidireccional. 

La evaluación de DE está basada en simuladores rectangulares. 

Este flujo está bastante lejos de ser inidireccional y se pu~ 

de ver en un articulo reciente de BELL (BELL R.L., "EXPERIME_!i 

TAL DETERMINATION OF RESIDENCE TIME DISTRIBUTIONS ON CQMMER -

CIAL SCALE DISTILLATION TRAYS USING A FIBER OPTIC TECNNIQUE", 
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AICHE MEETING AT CHICAGO,DECEMBER 1970). Estan hechos en una 

torre de la F.R.I. de 4 ft. 

De estos perfiles PORTER (cita dada) propuso el siguiente mo

delo: existen tres· regiones en el plato; a saber: 

De esta manera, una torre de 4ft, y 60% de tendria-

un minimo de zonas estacionarias (región 11), mientras que e~ 

ta zona seria significativa si la torre fuera de 20ft. El tr~ 

bajo de PORTER (cita dada) se extiende hasta predecir eficien 

cias basadas en : 

l. No existe transferencia en las zonas estacionarias. 

2. Existe difusión tipo EDDY en la zona activa 

3. ·Existe un mezclado perfecto en la fase vapor 

De este trabajo, se concluyen los siguientes resultados cuali 

tativos; 

,f 

o.:-----:-----:-
:.A\.'f :~¡¡ "! 

\5 

WfD=0·6; foG ~=0·75 

--: stJgnant region model 
lir.~.,;ng soiution 
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FIGURA 1 1 

o.ss~:-----=o'-=.s----=l-=.o----:l:...,.s ___ _..!2.o 

A 

(f.~trlt'/(E_~a.J." for liquid flow in opposite direc-
tions on successive trays · 

esto explica la falta de continuidad ascendente en las efi 

ciencias puntuales, al aumentar la longitud de flujo, pero 
• 

también indica la ve,ntaja de colocar BAFFLES en los platos de 

gran longitud. 

Para el caso en que el vapor no esté muy bien mezclado, que o 

curre cuando el diámetro es muy grande, en comparación. a la 

§eparación entre platos, y siendo el plato activo completame~ 

te con difusión tipo EDDY simple, 9IENER ( IND.ENG.CHEM.PDD.-

6,499 (1967)) desarrolló curvas del siguiente tipo: Ver Fig.-

1'. 

El trabajo de DIENER indica que bajo ciertas condiciones, el 

vapor tiene que ser tomado en cuenta.· 

LOCKET, LIM AND PORTER (TRANS,INSTN.CHEM.ENGRS. 1973) conside 

raron la combinación de zonas entacionarias y el tipo de mez

clado del vapor, a continuación se muestran curvas que mues -
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tran casos de mezclado no tota~. 
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Un incremento en unidades de transferencia, aumenta el efecto 

del BY-PASS (por las zonas estacionarias) y baja la eficien -

cia total de la columna. 

También, a mayor patrón de flujo pistón (Num·. PECLET alto), -

existe mayor BY-PASS. 

El efecto del BY-PASS del vapor se muestra en el esquema si 

guiente. Ver figur¿ 3. 

IV. EFECTOS DE LA OCLUCION EN LA EFICIENCIA. 

La curva de operación en un plato de flujo cruzado. 
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FIGURA 7. 
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Donde Eo. es la eficiencia "wet" que baja por el efecto de la 

oclución. Colburn (Colburn A.P. Ind.Eng.Chem. 28,526 (1936)) 

relacionó este efecto con la eficiencia. 

&..<l. :::~. EHv / ( 1 +e' EHv /LM) 
1 

Siendo e las moles ocluidas por hora. Una cantidad un tanto 

dificil de medir. Fair (Fair J.R.Petro-Chem. Engineer 33 '10) 

45 Sept 1961) (Fair J.R. and R.L. Mathews Petrol.Ref. 37 (4) 

abril 1958)recalculó una oclución efectiva en base a curvas de 

operación de destilación, usando la siguiente relación: 

Er>-jf:..Hv = rj( EHV ('t'/(1~'1')1} (~'2) 

Siendo '1' la fracción ocluida, y se obtiene por medio de las 

gráficas de la figura 7. 

V.Eficiencia total de la columna (platos). 

De la ecuación 12 se obtiene la eficiencia total de la colum

na, de .EI'\v b .f~ .La conversión se hace: 

l:.oc. : ID<) ( 1 + EHv [ ~ -1] ) ~ J 

lo~ 'A 
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VI. EFICIENCIAS DE COLUMNAS EMPACADAS. 

Para una destilación binaria, el requisito de separación se-

calcula en términos de unidades de transferencia Nov luego

Ia altura necesaria se obtiene por medio de una "eficiencia"

en términos de altura de la unidad de transferencia 

* = Nov · +Jov 
De otra manera: se calculan los platos teóricos y una altura

equivalente al plato teórico (HETP: BEIGHT ~QUIVALENT TO A 

THEORETICAL ~LATE) 

(35") 
Generalmente es más fácil calculaF el riúmero de platos, espe

cialmente si se trata de una destilación de multicomponentes. 

Se tienen unas correlaciones bastante sencillas si la linea -

de operación y la de equilibrio son rectas 

t\ETr =- +\ov '"' 1/(l-t) 
Y si además son paralelas 

ttE.TP= +'ov 
Valores de HETP no pueden ser calculados aún por correlacio -

nes que manejen las resistencias (a la transferencia) del li

quido y del gas separadamente. Para casos especiales, N puede 

ser convertido a N0 v por: 

IY\ ). 
Mov=N-

1-1 
(3t) 
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CORNELL (CORNELL D.CHEM.ENG.PROGR. 56 (7) 58 (JULY 1960)) es

tima valores de +\~ 
1 

"L para anillos RASCHING, SILLAS BERL y

empaques con geometria similar. Resumiendo~ 

-"v = y' 5cc,'s J)r t\, ('?>B) 
( L f, fl f~ )m, 

1· =(r~~t.~'l. t (40~ 
19.S 

t~ =(lD2.~/f~.. ) · e~ 1) 

f~=-(n/r ya lq'2.) 

e~ es un parámetro para alcanzar la inundación en el empa -

que. Valores de '1', ~~ C¡::. 
1 

VV\, VI 1 se pueden obtener de la ta -

bla 2 o en curvas en la referencia al original • 

. Después de haber hecho este anal.isis, se podria creer que· to 

dos los aspectos en el diseño de equipo y operación de una -

columna de destilación se han reducido a una ciencia exacta. 

Pero un analisis hecho por MacLaren y Upchurch (29) nos hace

pensar que se requiere algo más que ecuaciones y correlacio -

nes para que trabaje una torre de destilación. 



231 



FIGURA 8. 
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Aún cuando .. el diseñador cuiera anticiparse a todos los probl~ 

mas posibles, existen factores, que no pueden ser previstos,

tales como: 

1.- Cambios en la composición de la alimentación. Estos pue

den resultar por un cambio en la materia .prima ó por modific~ 

cienes en la operación d~ equipos asociados con la torre. 

2.- Las especificaciones de los productos pueden ser cambia 

das por demandas del consumidor por competencia entre otras. 

3.- El cálculo de la eficiencia puede ser érroneo. 

4.- Puede sobrevenir un fenómeno dificil de predecir que es -

el espumeo. 

5.- El cálculo del reflujo puede ser erróneo, principalmente

si fué calculado con algún método corto. 

6.- Los datos de equilibrio están sujetos a errores experime~ 
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tales y más aún si se usaron métodos de aproximación. 

Además de tomar en cuenta estos factores, uno debe de mante -

ner cierto escepticismo con respecto a los datos de diseño de 

diseño y de sus métodos de cálculo. 

Bi consideramos el siguiente ejemplo, se verá el error en el

que se puede caer: 

Si tenemos dos componentes de punto de ebullición cercano con 

un 'factor de separación ó vola-tilidad relativa de 1.05; la-

fracción de alimentación es del 50% par~wcada componente, y -

se desea obtener un destilado con composición 

La exactitud'en la evaluación de la volatilidad relativa es

del orden del 

Como se muestra en la fig. (8), al seleccionar un reflujo de-

50, el número de platos puede ser desde 180 hasta 240. Esta

solución no nos lleva a ningún lado, por lo que se tendrá que 

hacer una evaluación económica. 

La experiencia de la Unión Carbide aconseja que es menos caro 

aumentar el número de platos, el reflujo, e inclusive la altu 

ra de una torre, que aumentar el diámetro. 

Aún cuando el ejemplo es extremista, el principio es válido.

El diseñador, tiene que evaluar las faltas involucradas en ha 

ber tomado decisiones incorrectas y sobrepesarlas contra el -

objetivo final. Como recurso final, debe de informar al 

"cliente" acerca de los efectos probables del problema. Casi 
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siempre se modifican las especificaciones con el fin de obte

ner resultados más confiables. 

También puede~suceder que otros aspectos del proceso total a

mortiguen estas incertidumbres. 

Cuando se determina el número de platos, el disefiador debe -

pensar en el buen control de la torre final instalada. Pla -

tos adicionales actúan no como control, sino como relajadores 

de cualquier obstáculo, permitiendo de esta manera que el si.2_ 

tema de control trabaje adecuadamente. Un aumento ·entre el -

5% y lO% puede ser buen criterio. 

El equipo auxiliar merece atenci6n, pues su disefio tiene que 

ser compatible con la columna; dependiendo de los objetivos 

del proceso, y en base a los aspectos econ6micos, el equipo 

auxiliar se deberá sobredisefiar~ Un 20% de aumento en el ce

boiler y en el condensador, es un bue·n..:.cri terio. 



CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES 
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se ha probado que el programq. ( sn~m.A/TOP.FE) simula el compo_!: 

tamiento de una columna de c.esti1ación en operacj6r,. 

El modelo matemático en el que están basados los balances de 

meteria y energia, es exacto. 

La exactitud con la que realice estos balances, dependerá de 

la exactitud con que se calculen las propiedades fisicas, ta 

les como la constante de equilibrio vapor-liquido, entalpias, 

etc ••• 

Es de notarse que para efectos de diseño, la·exactitud obte

nida por medio de la computadora, no será determinante, ya 

que intervendrán factores de correción y de seguridad. 

En base a lo anterior y por las conclusiones hechas en el ca 

pitulo de eficiencias, no se justificaria el hecho de imple

mentar correlaciones al (SIMULA/TORRE), que calculen la con~ 

tante de equilibrio vapor-liquido y las entalpias para hidr~ 

carburos de una manera más estricta. Seria de más provecho e_!! 

cauzar esfuerzos a la implementación de métodos que calculen 

el número de platos necesarios, reflujo, plato de aljmenta -

ción, que vendrian a completar el programa. (SIMULA/TORRE), 

formando un paquete completo de diseño y simulación. 
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Este problema se puede solucionar con la ayuda de métodos 

cortos. 

El usar estos métodos para efectos de disefto, nos hace incu

rrir en mayores simplificaciones y aproximaciones, pero se 

obtiene un buen punto de partida. 

Una vez obtenidos estos valores iniciales, se podrá por me

dio de la manipulación del programa SIMULA/TORRE), seleccio 

nar la operación que mejor nos convenga. 

Uno de los· objetivos de este trabajo es el de complementar 

los conocimientos que se tienen sobre destilación, ahondar 

en ellos, y hacer notar la ayuda de las computadoras en los 

cálculos de Ingenieria Quimica. 



APE~'DICE 1 

METODOS DE CONVERGENCIA 
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INTRODUCCION 

Los métodos de análisis de una columna de destilación se 

dividen en tres grupos: 

1 .- Métodos de cálculo Etapa por Etapa. 

2.- Métodos de Grupo. 

3.- Métodos de Aproximaciones Sucesivas. 

Cada método tiene un grado de aplicación y son útiles para 

cierto tipo de problemas. 

1 .- Métodos de calculo etapa por etapa: como su nombre lo 

implica, se basan en establecer las condiciones en una etapa 

fija del proceso y se va calculando las etapas restantes de 

una manera secuencial. Este método se limita en utilidad a 

aquellos problemas en donde la composici6n y la cantidad de 

uno de los productos pueda ser predicho con bastante exacti

tud, Ya que es necesario conocer la composición. Los métodos 

etapa por etapa se usan en problemas donde las variables de 

separación han sido fijadas y lo que es·necesario calcular es 

el número.de etapas. Los diagramas de McCabe-Thielle son una 

aplicación gráfica de este método. King (14) explica. al deta 

lle los procedimientos de cálculo. 

' 2.- Métodos de Grupo: evitan los tediosos procedimientos de 

cálculo que se necesitan efectuar en los de etapa por etapa, 
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calculando el número de etapas directamente del conocimiento 

de las composiciones en los extremos de la columna (o vice

versa). Es tos métodos son ií ti les para el mismo tipo de pro-· 

blemas que los que trata el método de etapa por etapa, pero 

su aplicación está restringida; ya que el desarrollo de las 

ecuaciones se efectua bajo las suposiciones de ideaiidad y de 

constancia en los flujos. King (14) explica al detalle los 

procedimientos de cálculo. 

3.- Métodos de aproximación sucesiva: fueron desarrollados 

para problemas donde el número de etapas es fijo y lo que se 

desea calcular es el grado de separación que alcanzará un 

sistema dado. Se dividen en: 1 .- Métodos Iterativos. 

2.- Métodos Relajados. 

1. Métodos Iterativos: típicamente siguen el siguier.te camino: 

se suponen unas condiciones en cada etapa, sobreespecificando 

el problema y calcula.por medio de un juego de ecuaciones la 

composición en cada etapa. Dado que las suposiciones probable

mente no sean las correctas, se utiliza un método para corre

gir este error. La velocidad con la oue se encuentre la solu

ción dependerá de los métodos cor~ectivos. Estos métodos de 

corrección han sido exiensamente desarrollados (LAPIDUS (15) 

ACRON (16), etc •.• ). 

2. Métodos de Relajamiento: en concepto son más simples que 

los iterativos. Nuevamente se suponen unas condic·iones; cada 
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etapa se toma como unidad aparte. Se calculan los errores 

en balances de material y de energía; se toman nuevos valores 

de flujos y condiciones tratando de reducir el error. Cuando 

se acaba con una etapa se prosigue a efectuar el mismo método 

de cálculo con las siguientes etapas. Dada la simplicidad de 

este método, es posible resolver problemas muy complejos. 

METODOS DE CONVERGENCIA 

La facilidad de acceso a las computadoras digitales, así 

como su desarrollo técnico, ha hecho posible llevar a cabo 

cálculos muy complejos y largos de una manera rutinaria, 

exacta y rápida. El impacto de las computadoras ha sido espe

cialmente significativo en los cálculos .asociados con los pr~ 

ceses de separación de multicomponentes. Se han podido anali

zar de una manera más rigurosa. Siendo el método de aproxima

ciones sucesivas el de aplicación más general. 

La funcionabilidad de los métodos de aproximaciones sucesivas 

está íntimamente ligada con la selección de ur. método de 

convergencia. 

f'Características deseadas de un Nétodo de Converger,cia: 

1 . El método de convergencia debe llegar a la solución deseada. 

2. Debe de ser estable (no debe oscilar entre la solución). 

3. Debe de llegar rápidamente a la solución. La velocidad de 
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solución puede ser importante, si la ecuación a resolverse 

aparece varias veces. 

4. Se deben evitar las iteraciones, de preferencia se deben 

obtener soluciones algebraicas. 

Método _de Convergencia de Sustitución Directa: posiblemente 

sea el método más sencillo •. Tiene la forma algebraica: 

f(x) ... x { 1) 
La técnica que sigue es: 

1 • Se supone un valor de x, xo 

2. Se sustituye en la parte izquierda de la ecuación ( 1 ) 

3. Se obtiene un nuevo valor de x, X1=f(xo) 

4. Se siguen los pasos 1 • 2 y 3 sucesivamente. 

Este procedimiento se muestra gráficamente en la figura (25). 

una manera de acelerar este método es la utilización de tin 

":-:;Weg-stein, :descrito .en -Lapidus .(:15) ~ Ver ::f:igura JL) y.:{:2). 

FIGURA 1 • 

Sustitución directa. 

X 
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F.igura 2. Metodo de Sustitución directa con una 

aceleración del tipo Wegstein. 

2·. Reguli-Falsi: este procedimiento se ilustra en las figu

ras (3) y (4). Para este caso, se buscó un valor de la varia

ble x tal, que la función fuere cero. 

Técnica: 1 • Se escogen dos valores de x, xo y X1 

2. Se calculan f(xo) y f(~ ), los valores de las 

funciones deben de ser de signo contrario. 

3. Se procede a calcular, por medio de una inter

polación lineal, el valor de x2 y f(x2). 
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4. Recordando que la siguiente interpolación se de

berá hacer entre dos valores de f(x), que sea de 

diferente signo, se escogerá f(xO) o f(X1 ). 

FIGURAS 3 y 4. 
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f(:r:) 

FIGURA 5. 

FIGURA 6. 

f(x) 
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3. Newton: Este es el método de convergencia más usado. Ver 

figura (4) y (5). 

Técnica: 1. Se evalúa la f(xO) y la derivada en xO. 

2. La intersección de la recta formada da como 

resultado un nuevo valor, X1. 

3 .- Se repiten los pasos 1 y_ 2 hasta llegar ·a la 

soiución. 

Existen muchos mas métodos de convergencia en Lapidus (15), 

Acron (16), etc •••• 

Estimados Iniciales y Tolerancias. 

Para tener un criterio del primer valor,_ valor de arranque, 

es necesario tener _un conocimiento cualitativo del comporta

miento de la función. 

La tolerancia en el error de la solución, depende de la 

exactitud que se desee,-- asi como del tiempo que se tenga dis

ponible. 

Por medio del diagrama (1 ), se explicará el funcionamiento de 

los métodos de convergencia. 

Selección de la función 

Muchas veces es posible modificar algebraicamente una función, 

y obtener otra función equivalente, que tenga una ·velocidad 
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de convergencia mayor. Las siguientes caracteristicas deben 

de tenerse en cuenta al efectuar esta modificación: 

1 • El rango de posibles soluciones debe de restringirse, de 

preferencia entre -1 y +1 • 

-2. La función no debe tener raices espurias dentro del rango 

de posibles soluciones. 

3. Los minimos, máximos y de una manera menos significativa 

los puntos de inflexión, frenan la convergencia y deben de 

evitarse. 

4, Se deberá de tener funciones lineales o casi lineales, 

pués convergen mucho más rápido. 

Estos puntos se harán notar en el desarrollo de la obtención 

del punto de burbuja, del punto de rocio y en e-l flash. 
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DIAGRAMA 1. 

1. Estimado Inicial.· 

2. Cálculo del Valor de la Función a converger. 

3· Comparación del Valor de la Función con una 

Tol.erancia Preestablecida. 

4. Variación de la Variable por un Método de convergencia. 

5. Se repiten los Pasos 2, 3, 4, hasta que en el Paso 3, 

el Valor de la Función sea Igual o Menor que la Tole-

rancia Preestablecida. 
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11 
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MANEJO DEL PROGRAMA. 

El programa se encuentra en la biblioteca de programas de la 

Facultad de Quimica. 

Lo primero que se hace es asegurarse que el programa esté -

cargado en la computadora del CIMASS. De no ser asi, el de-

partamento de Computación de la Facultad deberá hacerlo. Ade 

más proporcionará la información pertinente para poderlo u--

sar. 

Una vez hecho esto, el.siguiente paso, es conocer qué datos

necesita el programa SIMULA/TORRE y la manera de suministrar 

los. 

El programa está en lenguaje FORTRAN, y puede ser aceptado -

en la máquina Burroughs 6500 del CIMASS. 

Las variables enteras (tarj~tas 2, 3, 3a, 11) deben estar 

justificadas a la derecha. Los valores de las constantes de

entalpia AE; BE, etc., también deben estarlo. 

Las demás variables pueden colocarse en cualquier lugar den

tro del campo prescrito si el punto decimal es perforado. 

Las tarjetas opcionales son aquellas cuya existencia está 

supeditada 
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al valor de un indice. 

Las especificaciones de las tarjetas son las siguientes: 

Tarjeta de datos no. 1 • FORMATO 20A4. 

Columna 1-BOinclusive TITU Titulo del problema, ~cepta

cuaiquier caracter alfa numé 

rico. 

Tarjeta de datos no. 2. 

Columna 1- 4inclusive N 

FORMATO 2014. 

5- Binclusive M 

9-12inclusive IREFLU 

1 3-1 6inclusi ve K1 

N6mero de componentes en la

mezcla. 

N6mero de etapas en la colum 

na; la etapa 1 es el conden

sador; la n6mero M es el re

boiler. 

Indice de reflujo. 

IREFLU=O el reflujo es liqui 

do subenfriado. 

IREFLU=1, el reflujo es.liqui 

do saturado. 

Indice de impresión. Es el -

n6mero de impresiones de re

sultados que se desean. El -

·valor máximo es 50. 

K1=0,imprime s6lo resultados 
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17-20inclusive IDATO 

finales. 

K1 O, imprime resultados en 

las iteraciones marcadas en

la tarjeta de datos no. 3a. 

Indice de lectura de datos. 

IDATO=O, indica que no hay 

juegos de datos que leer. 

IDAT0=1, indica que existe o 

tro juego de datos que leer. 

Tarjeta de datos no. 3. FORMATO 2014. 

Columna 1- 4inclusive IBASE Para el cálculo de la ental

pia, existen las siguientes

opciones: 

5- 8inclusive IEQUIL 

IBASE:O, se calcula la ental 

pia ideal, según el método -

del API (33), la temperatura 

base es de -2oooF. 

IBASE=1 , calcula la entalpia 

ideal por el método de cavett 

(34), la temperatura base es 

de 25°C. 

Cálculo de la constante de e 

quilibrio. Se tienen 2 opci~ 

nes: 
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IEQUIL=O, usa la ecuación de 

_ Antoine. 

K=EX=t>l~~~o + ~2 + c.LVo(T+4w~ 

9-12inclusive IPRE 

13-16inclusive ·rFLU 

17-20inclusive IHa 

IEQUIL=1 , la calcula por Chao 

SeadE;!r. 

Indice de caida de pre~i6n.

IPRE=O, no hay caida de pre

sión. 

IPRE=1 , si hay caida de pre

sión. 

Indica si hay lectura de un

perfil estimado de flujos de 

vapor V(J). 

IFLU=O, no hay lectura. La - _ 

tarjeta 16 desaparece. 

IFLU=1 , si hay lectura de --

V(J) 

Sucede lo mismo que con el in 

dice anterior, pero respecto 

a las entalpías de alimenta

ción. 

IHA=O, no hay l·ectura de las 

entalpías d~ las alimentaci2 

nes y por lo tanto la tarje

ta no. 15 no debe estar en

el juego de datos. 
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IHA'7'1 , se leen las entalpías 

de las alimentaciones. 

Tarjeta de datos no. 3a (opcional). FORMATO 20!4. 

Esta tarjeta existe si K1 o. 
Columna 1- 4inclusive 

5- 8inclusive 

9-12inciusive 

1::2 ( 1 ) 

K2(2) 

etc ..... 

Valor de la primera iteración 

para la cual se desea.impre

sión de resultados. 

Número de la iteración siguieE 

te en la cual se desea la im

presión de resultados. 

Cada número de iteración que se desee; se incluye de esta ma 

nera, teniendo como máximo 20 por tarjeta. 

Tarjeta de datos no. 4. FORMATO 8F10.0 

Perfil estimado de temperaturas en la torre. 

Columna 1-10inclusive T( 1 ) Temperatura estimada de la e 

tapa no. 1 • 

11-20inclusive T(2) Temperatura estimada de la e 

tapa no. 2. 

21-30inclusive T(3) etc •••• 

Número máximo de valores de temperaturas por tarjeta es de 8. 

Si son más, se perforan en orta o más tarjetas. Ejemplo: si

se tiene una columna de 18 platos, se requieren 3 tarjetas

para perforar los valores estimados de temperatura; 8 valores 

en cada una de las dos primeras tarjetas y 2 últimos en .la -

tercera. 
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Tarjeta de datos no. 5. FORMATO 8F1 O. O 

El mismo arreglo de la tarjeta no. 4. Aqui los valor~s cont~ 

nidos son las cantidades de las alimentaciones, F(J). En pl~ 

tos donde no exista alimentación, se pone un cero. 

Tarjeta de datos no. 6. FORMATO 8F10.0 

El mismo arreglo de la tarjeta no. 5; se leen valores de las 

temperaturas de las alimentaciones existentes. 

Tarjeta de datos no. 7. FORMATO 8F10.0 

El mismo arreglo de la tarjeta no. 5. Aquí van los datos de

las extracciones de liquido que haya en la columna, U(J). 

Tarjeta de datos no. 8. FORMATO 8F1 O. O 

Lo mismo de la tarjeta no. 5. Ahora son los datos de las ex"" 

tracciones de vapor, W(J). 

Tarjeta de datos no. 9. FORMATO 8F10.0 

Columna 1-1 Oinclusi ve 

11-20inclusi ve 

21-30inclusive 

31-40inclusive 

FL(1) 

V( 1 ) 

TOL1 

TOL2 

Cantidad de reflujo. 

Cantidad de destilado que SJ 
le como vapor. 

Límite de error en el cAlcu

lo de puntos de burbuja. 

Limite de error en las dife-

rencias de temperaturas. su
valor es 0.01/plato. 
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41-50inclusive p Presión en el fondo. Si IPRE 

vale cero P es la presión en 

toda la columna. 

51-60inclusive PASOT Factor de relajamiento en la 

convergencia del perfil de -

temperaturas. Su valor debe-

ser 1, para trabajar con 

titución directa. 

61-70inclusive PASOF Idem que PASOT pero 

flujo de vapor V(J). 

Tarjeta de datos no. 10 (opcional). FORMATO .8F10.0 

Si IPRE=1, esta tarjeta lee la presión en el domo. 

Columna 1-10inclusive PRE(2) Presión·en el domo. 

Tarjeta de datos no. 11. FORMATO 2014. 

para 

sus 

el-

Lee indice de identificación de cada compuesto. Para los coe 

ficientes de corrección AO, A1, •••• , A9, correspondientes. 

Si el componente es Hidrógeno 

Metano 

IC=1 • 

IC=2. 

Fluido simple IC=3. 

Columna 1- 4inclusive IC(1) 

5- 8ínclusive IC(2) 

Para el primer componente. 

etc ..... 

Tarjeta de datos no. 12 (opcional). FORMATO 8F10.0 

Si el indice IEQUIL=O, esta tarjeta lee 1as constantes de An 

toine. 
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Columna 1-10inclusive CEQ1 (1) Valor de la constante para el 

componente 1 • 

11-20inclusive CEQ1(2) Idem para el componente 2. 

etc ••••• , tiene el mismo arreglo de la tarjeta no. 4. 

Tarjeta de datos no. 13.{opcional). FORMATO 8F10.0 

Contiene los valores de la constante CEQ2 de cada componen-

te que constituyen la mezcla. Tiene el mismo arreglo de la

tarjeta no. 1 O. 

Tarjeta de datos no. 14. (opcional). FORMATO 8F10.0 

Idem que la tarjeta de datos ·no. 13, sólo que para CEQ3. 

Tarjeta de datos no. 15. FORMATO 6F10.0, A6. 

Tarjeta de propiedades fisicas. 

Columna l-10inclusive FA Factor acéntrico. 

11-20inclusive FS Factor de solubilidad. 

21-30inclusive · VM Volúmen molar. 

31-40inclusive Pe Presión criticá. 

41-50inclusive Te Temperatura critica. 

51-60inclusive Wm Peso molecular. 

61-70inclusive No m Nombre del componente. 
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Tarjeta de datos no. 15A. FORMATO 5E12.7 

Constantes de entalpía. 

Columna 1-12inclusive AE 

13-24inclusive BE 

25-36inclusive CE 

27-48inclusive DE 

49-60inclusive EE 

Si IBASE=O, las constantes se leen del API (33); 

Si IBASE=1, las constantes corresponden a las del apéndice 2, 

dónde EE=HA 

AE=HB 

BE=HC 

CE=HD 

DE=O.O 

Debe existir una tarjeta 15 y 15A para cada componente en el 

sistema, ordenadas de la siguiente manera: 

(15-15A)
1 

(15-1 5A)2 
( 1 5-1 5A)

3 

( 1 5-1 5A)N 
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Tarjeta de datos no. 16. FORMATO 8F10.0 

Columna 1-10inclusive 

11-20inclusi ve 

Z( t-, J) Concentración del primer com 

ponente en la primera alimen 

tación. 

Z(2,J) Concentración del segundo 

componente en la primera ali 

mentación. 

etc ••• , sigue el mismo procedimiento de la tarjeta 4. 

Tarjeta de datos no. 17. FORMATO 8F10.0 (opcional) 

Si IHA=1 , en esta tarjeta se leen las entalpías de las ali

mentaciones. 

Columna 1-10inclusive HF(1 ) Entalpía de la alimentación, 

que llega a la etapa no. 1 

11-20inclusive HF(2) Entalpía de la alimentación, 

que llega a la etapa no. 2 

etc ... , sigue el mismo procedimiento de la tarjeta 4. 

Tarjeta de datos no. 18 (opcional). FORMATO 8F10.0 

Si IFLU=1 , debe de incluirse es_ta tarjeta, y contiene el pe_!: 

fil de flujo de vapor V(J), se perfora igual que la tarjeta 4 

Columna 1-10inclusive V(1) 

11-20inclusive V(2) 

etc ••• 
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Los resultados obtenidos son siempre los mismos, independie~ 

temente de los datos que se le alimenten. 

Un ejemplo de un juego de datos es el siguiente problema: 

Se tiene una mezcla de hidrocarburos, con composición: 

Etano 

Isobutano 

Neopentano 

3Metil Pentano 

Heptano 

0.1 5 

0.35 

0.20 

0.20 

0.1 o 

Se alimentan 1000.1b mol/hr de esta mezcla al plato no. 8 de 

una columna de 16 platos. La temperatura de la alimentación 

es de 120.0 °F. No se sabe si es liquido o vapor. El reflujo 

es de 1250.lb mol/hr y el destilado es de 150.lb mol/hr. Se 

requiere conocer el comportamiento de esta columna. 

Se trabaja con un condensador total. Los datos adicionales ... 

son las constantes del API para el calculo de entalpía, es 

decir IBASE=O. Se empleará la correlación de Chao-Seader pa

ra el cálculo de la Ki, IEQUIL=1. El reflujo entra a la co-

lumna saturado, IREFLU=O. Se dará un perfil estimado de tem

peraturas, pero el perfil de flujo de vapor, V(J), lo cal-

culará internamente i.e. no será dato IFLU=O. Las entalpías 

de la alimentación, serán calculadas por el programa, por lo 

que tampoco serán dato, IHA=O. 
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La manera de introducir los datos estA dada en la hoja de e~ 

dificación siguiente, de acuerdo a las especificaciones ante 

riores. 

Los resultados están a continuación. 
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!~SE , I :E t;JUI'L-, 1PEE 

IfLU , I#A 

J= 1 H 1 
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""" V(J) J =--1, H / 
l 

""" W(J) J =-1, H / 

fl( 1) 1 . V( 1) 
1 
f 

1 
TOLI 

.TOL 2. , rA~ T 1 r/I!:!JF 

\ 

CEQt(L.), CE~2.(I), Cfq75(I) 

1=-1 N 
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fA(I), fS(I)I VM(l), W(l.)l 

i>C(l) 
1 

TC (I) 
1 

NO H (I) 

Ak. (I) 
1 

Bl:. [ 1) 
1 
e~ (r.) ,.l~ (I). 

1..= 11 N 

~ (I 
1 
J) I;::_t, N J=-/ M 1 
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