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CAPIT.ULO 1. INTRODUCCION 

Ls simulación de procesos continuos a través de la computadora digital 

comenzó a desarrollarse a la mitad de la década de los años 50. Desde 

la publicación del primer simulador de proceso llevada a cabo en 1958 

(Kesler y Kessler , 1958) hasta la fecha , la simulación se ha ido impo

niendo corr,io una herramienta en el diseño y control de los procesos q~ 

micos. Esta disciplina posee un gran dinamismo y el número de -

usuarios y sus posibles aplicaciones se mantiene en continua expan

sión (Motard et al, 1975). 

En México se tiene noticia de la existencia de simuladores generales de 

proceso en Petróleos Mexicanos (Barroeta, 1975) y en el Instituto Mexi

cano del Petróleo (Zepeda y Cano, 1975; Zepeda , 1975). Estos simula

dores están enfocados a la industria petroquimica y de refinación y tie

nen capacidad para resolver problemas que involucran substancias pol~ 

res y no polares. El estado en el que se encuentran estos dos sistemas 

es bastante avanzado y su capacidad para resolver nuevas situaciones 

crece a pasos acelerados . 

El éxito, tanto económico como práctico . de un sistema de esta natura

leza requiere de una gran labor organizativa e involucra un gran número 

de hora:; hombre (Crowe et al, 1971). La contiruidad en su desarrollo 

es vital para mantener vigente su aplicación a nuevas situaciones o para 

mejorar la eficiencia en la resolución de problemas qi..e se han presen~ 

do con anterioridad. 
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En la Universidad Nacional Autónoma de México, se han pulfücado varias 

tesis con objetivos similares a ésta, crear un simulador de procesos. 

Solo una de éllas ha tenido éxito en la consecución de sus fines, el traba

jo realizado por Lozada, Medina y Chapela (1968) ,que aunque modificado 

y aumentado, tiene actualmente aplicación en la computadora de PEMEX. 

En las demás instituciones de educación superior, tales como la UniveE_ 

sidad Iberoamericana, el Instituto Politécnico Nacional y en la misma -

Facultad de Química de la Universidad, se han y se seguirán publicando d.!, 

versas tesis patrocinadas por las dos Instituciones poseedoras de simu~ 

dores generales , que contribuyen parcialmente y de una forma program~ 

da al perfeccionamiento de éstos. 

En nuestra escuela se haya implementado un programa simulador de pla_!! 

tas de ácido sulfúrico (Lozada . 1971) , el cual es una versión modificada 

del originalmente desarrollado por Johnson y Toong (1968). Desgracia

damente este sistema , aunque posee una estructura modular, carece del 

paquete de subrutinas adecuado para la estimación de propiedades termod_.! 

námicas y determinación de las condiciones del equilibrio físico de dos 

fases y de una sola fase, y por lo tanto, su adaptación a las necesidades 

que originaron este proyecto no era inicialmente factible. A fines del año 

de 1973 y como consecuencia de la incorporación al Departamento de Ing:: 

nierfa Química de los Doctores Francisco Barnés y Alejandro Ramirez, 

se trazó un plan de investigación y desarrollo a corto , mediano y largo 

plazo. 
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La creación de un simulador de procesos criogénicos en base al trabajo 

desarrollado por Barnés (1973) , la implementación conjtmta con un mé

todo de optimización y la síntesis de un proceso, que integran esta tesis , 

constituyen la primera _parte de dicho programa. 

Objetivos. 

Los objetivos perseguidos con la implementación en la computadora de 

trabajo de esta naturaleza son múltiples y a continuación se enumeran: 

La aplicación como herramienta a los cursos impartidos en maestría 

y en los últimos semestres de la carrera. 

Disponer de una plataforma para dirigir nuevas tesis de investigación. 

Permitir el acercamiento y coordinación entre las diversas disciplinas 

que cubre el departamento de Ingeniería Química con diversas opci~ 

nes: A través de dirección de tesis, por medio de asesorías para -

perfeccionar el funcionamiento del simulador y /o utilizándolo como 

herramienta para los fines particulares del área de investigación. 

Por último . un aspecto que podrá paulatinamente tener una mayor 

importancia a medida que se vayan satisfaciendo los objetivos ori

ginalmente planteados: proporcionar asesoría técnica a las mdus

trias interesadas . 

Y como un objetivo con importancia propia y a manera de epilogo para 

demostrar la potencialidad de una herramienta como es el Simulador de 

Procesos Criogénicos (SIPROC), se presenta la síntesis de la configur~ 
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ción óptima de un proceso para licuar una corriente de etileno, el cual 

forma parte de la ampliación a la terminal de etileno líquido que PEMEX 

proyecta construir en Pajaritos, Veracruz. 

El Simulador de Procesos Criogénicos (SIPROC) 

El desarrollo de un simulador de procesos debe ser paulatino. Es inca~ 

teable y prácticamente imposible cubrir todos los aspectos de una sola vez. 

La creación de unidades de entrada, preprocesamiento, cálculo y salida , 

debe de estar regido por las necesidades a corto , mediano y largo plazo 

(Briddell , 1974), la sofisticación de cada una de estas fases debe desarr~ 

llarse de acuerdo a una estrategia que por lo general, siempre va de lo 

más simple a lo más complicado. 

En base a estos criterios se desarrolló el Simulador de Procesos. A 

continuación se comenta y describe el contenido de cada uno de los capítulos 

que forman parte de este trabajo. 

En el programa simulador se encuentran implementadas las propiedades 

físicas de 25 compuestos de bajo peso molecular pero con miras al fut~ 

ro, en el Capítulo 2 se llevó a cabo el desarrollo y el análisis de error 

de una metodologfa para el cálculo de las propiedades termodinámicas 

del gas ideal para 61 compuestos en total. 

Con los capítulos 2 y 3 y con la ayuda de estudios presentados en la lit~ 

ratura abierta (West y Erber, 1973; Mallen et al, 1975; etc.), se le dió 
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capacidad al sistema para poderse aplicar a procesos integrados por sub~ 

tancias con comportamiento no polar y no únicamente a substancias de -

bajo peso molecular. La aplicación a sistemas ffsicos de fracciones del 

petróleo es directo si se utiliza ya sea el enfoque de pseudocomponentes, 

aplicando por este medio los trabajos de C:avett (1962), Hariu y Sage -

(1969), Edmister (1961) y Mikolaj y Dev (1971), o por medio del enfoque 

propuesto por Barnés y Ramfrez (1975), consistente en simular el compo!_ 

tamiento termodinámico con compuestos identificables. Estos dos capí

tulos integran la primera parte denominada "Estimación de propiedades 

termodinámicas". 

El estado actual de SIPROC permite el cálculo aceptable de todas las pro

piedades termodinámicas a excepción de la densidad de la fase liquida, 

pues la exactitud en las estimaciones de esta propiedad a través de las ec~ 

ciones de Soave, Barnés o Soave-Barnés no es satisfactoria. Para resol

ver esta dificultad se ha pensado en implementar la ecuación de Starling

Han BWR (1972) para el cálculo de la densidad, proporcionando como pun

to de ar ranque, el valor obtenido por medio del factor de compresibilidad 

calculado a través de cualquiera de las tres ecuaciones de estado anterio!_ 

mente mencionadas. 

En la parte II y con el nombre de "Determinación de las condiciones de 

equilibrio y de una fase", la cual engloba los capítulos 4 y 5, se incluyen 

e l desarrollo y el análisis respectivamente, de dus metodologías para la 

determinación termodinámica del equilibrio físico liquido-vapor y de tma 
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sola fase; ambos algoritmos cubren la casi totalidad de las alternativas 

posibles. 

El manejo de información y todo lo concerniente a las unidades de entrada, 

preprocesa miento . cálculo y salida, es descrito en el Capítulo 6, el cual 

a su vez constituye la parte lII de esta tesis. La fase de desarrollo en 

la que estas subrutinas se encuentran es todavía primitiva, pero las n~ 

cesidades actuales no requieren un mayor refinamiento. 

La estructura de SIPROC no es fija, sino variable y el programa ejecutivo d~ 

be rehacerse cada vez que se presenta un nuevo proceso; la forma de h~ 

cerlo es a través de llamadas al paquete de s ubrutinas presentes dentro 

del sistema. Este se encuentra escrito en un lenguaje de alto nivel como 

lo es el FORTRAN IV y el programa entero está implementado en la co!E 

putadora BURROUGHS 6700 del CSC. 

Los módulos unitarios describiendo los procesos físicos llevados a cabo 

en un equipo son descritos igualmente en el Capítulo 6. Su estructura es 

modular, como su nombre lo indica y se transfiere la información con el 

programa ejecutivo y las demás unidades a través de instrucciones COMMON 

etiquetadas . El número de módulos es reducido, habiéndose desarrolla-

do únicamente aquellos necesarios para representar el comportamiento 

de un ciclo de refrigeración mecánica. Conforme aumenten las aplicaci~ 

nes de este programa, en la misma medida crecerá el número de estos 

módulos y su nivel de complejidad. As!. por ejemplo, se llev6 A CAbo 
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el análisis de alternativas para la obtención del oxígeno utilizando al pr~ 

grama SIPROC (Villiesid, 1975) y simultaneamente fue nécesario agregar 

6 subrutinas adicionales. 

El Capítulo 7, que integra la cuarta y última parte de este trabajo, versa 

sobre la implementación del simulador de procesos criogénicos, SIPROC, 

en un estudio que abarca la síntesis, el análisis y la optimización de un 

proceso de licuefacción de etileno. Dicho proceso forma parte del pro

yecfo de ampliación de la terminal de etileno líquido de PEMEX en Paja

ritos, Ver. 

La primera parte de este estudio fue emprendido a solicitud de la firma 

de ingeniería AINSA, S. A. , y consistió en la evaluación del proceso pre!! 

minar inicialmente propuesto, y en el desarrollo por medio del diseño 

evolutivo (King et al, 1972) , de algunas alternativas más económicas para 

el ciclo de etileno. La segunda parte del estudio, consistió en la modi

ficación del ciclo de propileno y en la optimización de las alternativas -

más prometedoras. Para la optimización se incorporó un programa re

cientemente desarrollado (Fañas, 1975), basado en el método de Fletcher 

{Fletcher, 1970). 

A consecuencia de la abundante información disponible, tanto desde el 

punto de vista del comportamiento termodinámico obtenido a escala de 

laboratorio, como del comportamiento específico de los equipos utilizados 

en plantas industriales, fue posible llevar a cabo la experimentación por 

medio del programa de computadora aquí descrito, con la confianza de 
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de estar representando adecuadamente la realidad física. Además , la; 

sistemas de refrigeración mecánica son ampliamente utilizados en la i~ 

dustria química, su uso es generalizado para licuar cualquier corriente 

gaseosa de proceso, y debido a la similitud existente entre todos estos 

procesos, el desarrollo descrito en este estudio es aplicable con cambios 

menores, a una gran diversidad de procesos de licuefacción de gases, con 

la consiguiente disminución en la inversión total y el ahorro en energía 

para operar los. 

Los resultados obtenidos demuestran la utilidad del simulador de proce

sos criogéri:os, ya que la reducción lograda en los costos de un solo -

proceso, es varias veces mayor al del desarrollo de dicho programa. 



PARTE l. ESTIMACION DE PROPIEDADES TER 

MODINAMICAS 
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CAPITULO 2. PREDICCION DE LAS PROPIEDADES TERMODINAMI -
CAS DE LOS GASES IDEALES. 

Resumen. 

En este capítulo se analiza la importancia que tiene la predicción de la 

entalpía, entropía y capacidad calorífica de los gases ideales y se pre-

sentan los coeficientes de las ecuaciones de Passut y Danner modüicadas 

para el cálculo adimensional de las propiedades termodinámicas. 

Introducción , 

Siendo las propiedades termodinámicas variables punto, en principio su 

predicción puede llevarse a cabo en dos etapas. En la primera de éllas, 

se evalúa el comportamiento del fluido a la temperatura y composición 

existente en el sistema, manteniendo la presión lo suficientemente baja 

para asegurar un comportamiento ideal en el gas. En la segunda etapa, 

manteniendo constante la temperatura, se encuentra la desviación entre 

e l valor anterior y el correspondiente a la presión real del sistema. -

Figura 2.1. 

En este procedimiento, la primera y segunda etapa requieren de inform~ 

ción térmica y volumétrica respectivamente. La información térmica 

generalmente se encuentra disponible a través de polinomios en función 

de la temperatura mientras que la volumétrica se obtiene a través de 

correlaciones generalizadas o mediante ecuaciones de estado en función 

del volumen molar, la temperatura y la composición. 



p 

11 - h• ( 2o. etapa ) 

11 

119 ( la. etapa) 

Figura 2 .1 Estimacion de propiedades termodinamicas en 2 etapas 
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Ambas etapas tienen gran importancia, pues se puede presentar el caso 

donde se tenga una ecuación de estado muy exacta, con errores semejantes 

a los experimentales, pero que los valores calculados para el gas ideal disten 

mucho de los reales. Esta situación frecuentemente se presenta en el d_.! 

seño o simulación de plantas de procesamiento de hidrocarburos ligeros, 

en donde se desean calcular las propiedades termodinámicas a tempera-

turas usualmente por debajo del rango de aplicación de las ecuaciones di~ 

ponibles. Es necesario pues, asegurarse de seleccionar los coeficientes 

adecuados válidos para el rango de condiciones de operación, o exponerse 

a errores apreciables en el cálculo de los equipos involucrados. 

La aplicación de las técnicas de simulación y optimización a procesos c~ 

da vez más complejos, usando la computadora, ha demandado poco a po

co mayor disponibilidad de memoria. Es por lo tanto deseable reducir 

la inforrm ción básica necesaria para llevar a cabo la determinación de 

las propiedades termodinámicas, y asf dejar disponible para la ejecución 

del programa una mayor capacidad de memoria. 

Además es conveniente trabajar con ecucuaciones admensionales, ya que 

en esta forma se garantiza la consistencia de los cálculos internos y se 

tiene la flexibilidad de poder asignar externamente las unidades, lo que 

resulta especialmente útil cuando se sospecha que el tipo de unidades de 

las variables manejadas en el proceso influye en la velocidad de conver

gencia al valor óptimo de los parámetros de diseño, o cuando se desea 

emplear el mismo programa con diversos datos de diseño, 
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Han sido propuesto diversas ecuaciones para el cálculo de las propied~ 

des termodinámicas de los gases ideales, entre ellas presentan ventajas 

los propuestos por Passut y Danner (1972). Estos investigadores propo-

nen una serie de expresiones analíticas, termodinámicamente consistentes, 

que reducen a 7a número de coeficientes necesarios. Las expresiones 

correspondientes a la entalpía, capacidad calorífica y entropía son las s_! 

guientes: 

(2.1) 

(2.2) 

Las unidades de la enRrgfa son BTU/lb, los de la temperatura son º R, 

las condiciones de referencia para la entalpía son la presión y tempera -

tura absoluta iguales a cero y para la entropía la temperatura absoluta 

igual a cero y presión igual a l. 

_Reducción del Número de Coeficientes. 

En el análisis termodinámico de un proceso no interesan los valores 

absolutos de entalpías y entropías, sino las diferencias existentes entre 

dos condiciones dadas. Expresado la diferencia de entalpía entre dos 

condiciones se tendrá: 
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(2. 4) 

Y agrupando términos 

(2. 5) 

Se puede observar que la diferencia esta dada por dos contribuciones -

independientes es decir, la diferencia de la desviación al comportamie~ 

to ideal y la diferencia de las entalpías ideales. Si esta última se expr.::_ 

s a a través de la ecuación propuesta por Passut y Oanner, resultará in-

necesario el término independiente "A ". 

Lo mismo es cierto para el coeficiente "G" de la ecuación de entropía. 

Por lo tanto únicamente se necesita conservar 5 coeficientes, es decir: 

B, C, O, E y F, en lugar de los siete originalmente tabulados. 

Desarrollo de las ecuaciones adimensiona les. 

Expresando la entalpía, la capacidad calorífica y la entropía en forma 

adimensional, en términos de los cinco coeficientes y utilizando la te~ 

peratura reducida en lugar de la temperatura absoluta, se obtienen las 

tres ecuaciones finales: 

(2. 7) 

(2. 8) 



en donde: 
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~ 

sº( M)~ b, ln Tn \ _1L bk 
\R L 1\-1 

k~L 

b1 = B (M/l\) 

b1 = C ( H Te / R) 

b3 = D(MTcJ./R) 

b-t =E (M Tc~/R) 

bs = F ( M Tc"/R) 

C á le u 1 o d e C o e f i c i e n te s A d:im e n s i o n a 1 e s . 

(2. 9) 

Para la determinación de los cinco coeficientes adimensionales de 61 -

substancias, se utilizaron tres diferentes fuentes de información. 

La primera y más importante es la del articulo de Passut y Oanner, don 

de se presenta la información para 89 substancias. Cuando esta fuente 

no resulta suficiente y se cuenta con datos experimentales como los di~ 

ponibles en el API Research Project 44 (1974), los coeficientes se pueden 

obtener por regresión de múltiple variable. En el presente trabajo se 

utilizaron para la inversión de matrices, el método de Gauss Jordan no_E. 

malizado (Grossman 1973), realizando las operaciones en computadora 

con doble precisión, pa-ra disminuir los errores de redondeo inherentes 

en la inversión de matrices positivas, simétricas y no singulares. 

La tercera opción consiste en adaptar algunas e:cuaciones similares, -

(Think 1971~ Barnés 1973~ Cavett~ 1962; etc.) a la forma adiménsional. 



TABLA 2.1 Coeficientes y lfnútes de Temperarura 

No. Compuesto b1 (10-1) b2 b3 b4 (101) b5 (102) 
Rango de temperatura 

(ºF) 

1 Metano • 45626974 - . 78464985 ' • 3972953 - .49845558 • 21969776 -300 - 2200 
2 Etano .41347532 - .35753363 1.4312868 3.4959525 2.7751327 -250 - 2200 
3 Propano • 39907064 .98249394 2.4706631 8.1758064 8. 2628846 - 250 - 2200 
4 n Butano .59703302 9.74020000 - l. 4022884 .94906330 - .14616917 -100 - 2200 
5 i Butano .10722294 7.5177498 • 084690273 - 3.4599984 4 .5932945 -100 - 2200 
6 n Pentano - • 010153985 13.518992 - 2.2414789 l. 7960203 - • 36619385 - 100 - 2200 
7 i Pentano - .11445122 14.165065 - 2.4585514 2.1 377093 - .50786547 -100 - 2200 
8 neo Pentano . 015883076 11. 529679 - .61230272 - 3~7604415 6.3259423 -100 - 2200 
9 n Hexano - .10021 791 18.298553 - 3 . 5315371 3.4259075 - . 92835501 o - 2200 

10 2-Metil Pentano - .62799358 25. 398117 - 7.7565594 13.638649 - 6.8899214 o - 1300 
11 3-Metil Pentano - .17575884 19.225510 - 4.107131 4.7040743 - 1.1880226 o - 1300 
12 2, 2 Dimetil Butano - • 92269144 30.443924 -12.568351 36.133013 -47.473848 o - 1300 
13 2, 3 Dimetil Butano - .10307293 16.154617 - .60467774 -11. 502943 25. 484943 o - 1300 
14 n Heptano - .11676722 22 . 614609 - 4. 6780491 4.8582286 - 1.413250 o - 2200 
15 n Octano - .12885065 27.099854 - 5.9246578 6.4865607 - l. 9899022 o - 2200 
16 n Nonano - .13984203 31. 713593 - 7.2574682 8.3027869 - 2.6610412 o - 2200 
17 n Decano - .17077551 36. 805634 - 8. 8718424 10.731745 - 3. 6492303 o - 2200 
18 n Undecano - .18765831 41. 777878 -10. 428255 13.045292 - 4 . 5912743 o - 2200 
19 n Dodecano - .15886059 46 .170685 -11. 637587 14.507427 - 5.0339799 o - 2200 
20 n Tridecano - • 21289024 51. 999619 -13. 760994 18.219604 - 6. 7829609 o - 2200 
21 n Tetradecano - .22024670 57.245041 -15.502750 20. 951109 - 7.9608619 o - 2200 
22 n Pentadecano - .25791607 62. 975891 -17.603088 24.657879 - 9.7428203 o - 2200 
23 n Hexadecano - .26025019 68.300858 -19 .421921 27.598629 -11. 041760 o - 2200 
24 Etileno . 41574400 - l. 148657 l. 579624 - 4.123470 - 3. 720467 -100 - 2200 
25 Propileno . 38266400 . 8040962 2.0035623 - 7.230958 8.376180 - 50 - 2200 
26 1 Buteno - • 052318299 9 . 0973854 - 1. 5158978 l. 3052267 - . 32164024 o - 2200 
27 Cis-2-Buteno - .12090082 8.7851257 - 1.1485586 .17400064 . 87644011 o - 2200 
28 Trans-2 -Buteno .10461969 7.6538744 - .92151093 .19878596 .42554326 o - 2200 
29 i Buteno . 093254262 8.0383053 - 1.1721687 .83873272 - .15811946 o - 2200 . 
30 i Penteno - .024274808 12.683290 - 2.333851 8 2.2000897 - . 59061609 o - 2200 
31 Cis- 2-Penteno - .27654715 14.708400 - 3. 189921 4 4 .0641516 - 2. 2293903 o - 2200 
32 Trans -2-Penteno - .0027161203 12. 327118 - 2.1722765 2. 0262122 - • 78965910 o - 2200 
33 2 Metil-1-Buteno -1.1929379 14 . 392406 - 3.4244194 5.2666938 - 3. 7929431 o - 2200 
34 3 -Metil-1-Buteno - • 067989886 14. 998101 - 4.1885023 8.0045062 - 7.0839286 o - 2200 
35 2 Metil-2 -Buteno - .14726295 13. 771205 - 2.9726658 4.2082727 - 3.0220527 o - 2200 
36 1- Hexeno - • 018060952 16. 361328 - 3.1639214 3. 0533946 -· . 82125515 o - 2200 
37 1-Hepteno - .038597441 20.297867 - 4.1568785 4.2487866 - l. 2150791 o - 2200 
38 Propadieno .068074501 5.2987461 - 1. 0714884 l. 3293010 - . 7232964 o - 2200 
39 1, 2-Butadieno .10774565 7.8142920 - 1.3998661 l. 2828785 - . 33373171 o - 2200 
40 1, 3-Butadieno - .27400513 11. 775975 - 3. 3846226 5. B901048 - 4.4200301 o - 2200 
41 Ciclo Pentano - .61641560 15. 871968 - 2.3680801 - • 71500242 4. 7641758 o - 2200 
42 Metil Ciclo Pentano - • 6928596 21. 600754 - 4. 8317261 5.4773676 - 1.7838247 o - 2200 
43 Etil Ciclo Pentano - • 75372543 26. 752472 - 6.4002457 7.8151208 - 2. 7277153 o - 2200 

/ 
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TABLA 2. 1 Coeficientes y Límites de Temperatura (Continuación) 

No. Compuesto b1 (10- 1) b2 b3 b4 (101) b5 (la2) Rango d~ Temperarura 
( F) 

44 Ciclo Hexano - . 63500700 19.333252 - l. 6348895 - 7.5384307 15.928346 o - 2200 
45 Metil Cilco Hexano - . 83251181 27. 731979 - 5.9128742 4.0602583 3.3747833 o - 2200 
46 Etil Ciclo Hexano - .48003225 26.219879 - 1.8819580 -15.986109 35.63447 o - 2200 
47 Benceno - .48244505 17.170319 - 4.5908709 6.1068243 - 2.3363218 o - 2200 
48 Tolueno - .46928062 20. 961472 - 5. 6295729 'L5854492 - 2.9349823 o - 2200 
49 0-Xileno - . 07991 7997 20. 338628 - 3.3530006 - 3. 6282003 15.307313 o - 2200 
50 M-Xileno - .36832819 23. 809799 - 6.1447449 7.851 0988 - 2.8517064 o - 2200 
51 P-Xileno - .16085157 19. 639008 - 2. 6118793 - 6.0538703 17.833936 o - 2200 
52 E til Benceno - .50053253 26.188904 - 7.4960041 1).828915 - 4. 5009866 o - 2200 
53 Hidrógeno .23284903 .108460 - .0045300 .00088304 - . 0000628089 -350 - 2200 
54 Nitrógeno . 35790625 - . 046631068 .0091329291 - .0028291391 - . 000309536t -280 - 2200 
55 Oxígeno • 36656179 - .16706258 . 060116924 - .064075589 - .023791660 -280 - 2200 
56 Monóxido de Carbono .36181240 - .077361226 .018010218 - • 010900260 • 0021120402 -280 - 2200 
57 Dióxido de Carbono .25359755 1.2271957 - .17603713 - .12626793 - . 026176707 -280 - 2200 
58 Estireno -1. 7353119 52.399536 -33.216690 121. 65210 -181. 34489 o - 2200 
59 E tino .17657118 2.6631489 - . 6900369 l. 0548472 - .65911822 o - 2200 
60 Propino .16216640 4.6451235 - . 89633429 1.1578912 - . 72090589 o - 2200 
61 Agua .41494379 - .55505633 .79551536 - 2.9094738 3.9508823 -280 - 2200 

-
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Este último método se emplea en casos particulares, cuando no sonsa

tisfactorias las dos formas anteriormente descritas, ya sea porque se 

trate de substancias poco conocidas o no se disponga de suficiente infoE_ 

mación experimental. 

Un ejemplo de este caso se presentó al tratar de determinar los coefi

cientes adimensionales del etileno y propileno. Para estas dos substan

cias, las fuentes normales de información cubren únicamente el compoE_ 

tamiento termodinámico hasta Oº F, existiendo por lo tanto el riesgo de in~ 

rrir en errores de extrapolación cuando se tratan de aplicar a tem -

peraturas inferiores, frecuentemente presentes en diversos procesos i~ 

dustriales como son las plantas de etileno. Afortunadamente Barnés pr~ 

sentó en 1973, unos polinomios adimensionales semejantes a los aquí de

sarrollados en función de la temperatura absoluta; éstos son fácilmente adaE 

tables y cubren los bajos rangos de temperatura requeridos. 

En la tabla 2.1 , se muestran el valor de los cinco coeficientes y su ra~ 

go de aplicación para 61 compuestos diferentes. 

Evaluación de las Ecuaciones Adimensionales. 

Para valorar la exactitud de las relaciones aquí desarrolladas, se em

plearon los valores de entalpía, capacidad calorffica y entropía experi

mentales localizados en el API Research Project 44. 

Dada la naturaleza de las ecuaciones 2. 7 , 2. 8 y 2. 9, los valores analiza 

dos fueron las diferenciae oe entalpía y entropía evaluadas entre el valor 



TABLA 2. 2 Porciento de ErrcrRelativo Promedio y Máximo 

Ecuaciones Adimensional Ecuaciones de Passut Ecuaciones del A PI 

N~ H cP s H Cp s H cP s 
3 Max. 3 Pro. 3Max. 3 Pro. 3Max. 3 Pro. 3 Max. 3 Pro. 3 Max. 3 Pro. 3 Max. 3 Pro. '.?oMax. 3 Pro. 3 Max. 3 Pro. 3 Max. 3 Pro. 

1 1.03 .11 6.4S . 77 - 2.93 .879 1.03 .11 6.4S .77 - 2. 93 • 879 -38.49 7.11 2S.45 l. 62 -10.38 4.02 
2 -3 .47 .26 7.86 .90 - 2.39 .6S -3.47 .26 7.86 .90 - 2.39 . 6S -32. 35 S.22 -19. 64 l. 84 5. 72 1.57 
3 3.62 .33 8.86 1.02 - 1,78 .48 -3. 62 . 33 8.8S 1.02 - l. 78 ..48 -24.67 3.46 -32. 62 2.51 14.15 4.30 
4 -3.42 .76 -1.40 .28 - 2.S7 .48 -3. 42 . 76 -1 .40 . 28 - 2.57 . 48 1.13 .31 - 1.52 .25 4.13 .93 
5 -4 .41 .14 -3.38 .54 -11. 90 2.29 - .44 .14 -3.38 .54 - 11. 90 2. 29 6. 21 2.06 - 7.87 . 57 S.79 . 74 
6 - 3.58 .78 -1.45 .26 - 9. 31 . 77 -3.S8 .78 -l.4S .26 - 9.31 . 77 l. 6S .58 - l. so .25 - 8.64 1.26 
7 -2. 42 .S3 -1.00 .18 - .66 .12 -2.42 . S3 -1.00 .18 - .66 . 12 S.75 l. 86 - 1.00 .19 6.87 l.SO 
8 .2S .09 -3.12 .S6 .89 .12 .2S ·.09 -3.12 .S6 . 89 . 12 14.61 4.13 - 7.67 .S7 6.43 .14 
9 . 88 .17 - 1.96 .30 - 8. 80 .73 .88 .17 -1.96 .30 - 8.80 . 73 S.38 1.27 - . 79 .15 - S.61 .60 
10 l. 70 .so - S.8S 1.32 - 9.80 1. 41 l. 70 .so -S.8S 1.32 - 9.80 1. 41 5.10 1.S2 - 6.68 l. 99 - 6.58 .96 
11 .SS .14 -2.62 .S7 - 9.12 1.26 .SS .14 -2 . 62 .S7 - 9.lS l. .?.6 . 89 .27 - .S8 .19 - 7.76 1.10 
12 3.13 . Sl -S.18 1.14 .92 .32 3.12 . Sl -S.18 1.14 . 92 .32 S.26 .77 - .S9 .25 2.S7 . 77 
13 .41 .11 -1. 87 .42 - 2.09 .28 .41 .11 -1. 87 .42 - 2.08 ... ~ 8 .18 .07 - . 32 .16 - 1.29 . 19 
14 6.86 .39 -1.83 .28 - 6.42 .S3 6.86 . 39 -1. 83 .28 - 6.44 . 53 6. 71 2.53 - . 74 .14 - 3.35 .42 
lS • 71 .IS -1. 76 .27 - 4. S2 .38 • 71 .IS -1. 76 .27 - 4.S3 .38 s. 61 l. 33 - . 75 .14 - 1.45 .29 
16 . 79 .17 -1. 73 .26 - S.90 .48 . 79 .17 -1. 73 .26 - 5.91 . 48 S.80 1.38 - • 73 . 14 - 3.09 .36 
17 • 61 .13 -1. 81 .27 - 4.49 .37 . 61 . 13 -1. 81 .27 - 4.48 ._37 S.8S 1.40 - • 72 .lS - l.S3 .28 
18 1.10 .22 -1. 84 .29 - 3.2S .28 1.10 .22 -1.84 .29 - 3.2S .28 6.46 l.SO - . 70 .14 .99 .18 
19 .98 .21 -1.47 .24 - 6.4S .S2 .98 .21 -1.47 .24 - 6.4S .52 6.04 1.42 - . 70 .14 - 3.80 .44 
20 .67 .lS -1. 69 .28 - 5.40 .4S .67 .lS -1.69 .28 - ' 5. 40 . 4S 6.14 1.46 - .70 . lS - 2.68 • 35 
21 1.08 .22 -1.70 .27 - 4.36 .37 1.08 .22 -1. 70 .27 - 4.37 . 37 6.S4 l. S3 - • 68 .lS - 1.63 .28 
22 1.03 .20 -1.79 .28 - 3.SO . 31 1.03 .20 -1.79 .28 - 3.Sl . 31 6.70 1.5S - . 70 .lS .96 .21 
23 1.06 .22 -1.69 .27 - 4.3S .37 1.06 .22 -1.69 .27 - 4.3S . 37 6.68 1.56 - • (:B .14 - 1.63 .28 
24 
2S 
26 l. 83 .37 - . 68 .12 - 2.97 . 2S l. 83 . 37 - .68 .12 - 2.96 . 25 6. 69 l. 53 - • 34 .11 l.S5 .32 
27 - • Sl .07 -3.17 .48 - 4.00 .40 - .Sl .07 ' -3.17 .48 - 3.97 .40 2.26 .64 - 1.43 .26 1.11 .29 
28 .97 .08 -2.11 • 31 7.0S . 61 .97 .08 -2.11 .31 7.0S . 61 3.lS .63 - .S9 .12 10.35 .9S 
29 • 67 .09 - . 22 .11 1. lS .IS .67 .09 - .22 .11 l. lS . 15 4.76 l.OS - .16 .06 4.08 .47 
30 • 89 .18 - • 82 .16 - 1.04 .83 . 89 .18 - . 82 .16 - 1.04 .83 S.16 l. 31 - .41 .11 - 7.25 . 7S 
31 - • 80 .11 -2. 34 .32 14.70 1.24 - • 80 .11 -2. 34 .32 14.67 1. 24 2.02 .S4 - .68 .24 18.58 1.S5 
32 2.06 .36 -1.S8 • 31 - .62 .08 2.06 • 36 -l.S8 .31 - .62 .08 3.32 .66 - .37 .14 1.29 . 21 
33 - • 7S .06 -1.30 .18 9.40 . 78 - . 7S .06 -1.30 .18 9.42 . ;3 3.64 .88 .23 .10 12.27 1.04 
34 . 29 .06 - • 90 .14 9.14 .80 .29 .06 - . 90 .14 9.16 • 80 S.S2 1.18 .76 .25 10.08 1.00 
3S .32 .os -2.64 • 38 17.93 1.48 . 32 .os -2.64 .38 17.92 1. 48 2. 62 .SS - .39 .15 20.39 l. 73 
36 1.39 • 32 - .61 .13 - 7.13 .S8 1.39 .32 - . 61 .13 - 7. IS . 58 S.79 1.39 - .46 .11 - 4.20 .so 
37 1.69 .35 - .85 .16 - 4. 83 .40 1.69 .35 - • 8S .16 - 4. 84 . 40 6.40 1.49 - .49 .12 - l. 91 .32 
38 - . 42 .07 .33 . 08 - 3.42 .27 - .42 .07 .33 .08 - 3.44 . 28 6.17 1.53 . 67 .25 1.47 .26 
39 . 18 • 04 - . 80 .14 - l. 88 .16 .18 .04 - . 80 .14 - 1.89 . 16 S.07 1.23 - .22 .10 1.25 .28 
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TABLA 2.2 Porciento de Er ror Relativo Promedio y Máximo (Continuación) 

Ecuaciones Adimensional Ecuaciones de Passut Ecuaciones del A PI 

Nº H cP s H cP s H cP s 

3 Max. 3 Pro. 3 Max. 3 Pro. 3Max. 3 Pro. 3 Max . 3 Pro. 3 Max. 3 Pro. 3 Max. 3 Pr o . 3 Max . 3 Pro. 3Max'. 3 Pro. 3 Max. 3 Pro. 

40 - .28 .52 - . 78 .14 - 2.43 .21 - .28 .52 - . 78 .14 - 2.45 .21 13.02 3.0 - . 77 .38 3.31 . 54 
41 - . 78 .13 - 3.36 . 51 l. 20 .14 - . 78 .13 - 3.36 • 51 1. 15 . 14 3. 77 1.1~ - 3.41 . 54 9.59 1.15 
42 - .43 .09 - 3.61 .46 - 1 . 08 . 87 - .43 .09 - 3.61 .46 - 1.08 ,87 5.95 l. 5~ - 2.46 . 39 - 4.97 .69 
43 - l. 32 .23 3.57 • 57 -12. 69 1.59 - 1.32 . 23 3.57 .57 -12.69 l. 59 5.01 1.35 3.70 . 38 - 6.04 . 74 
44 - • 39 .08 . - 3. 81 .58 - 3.11 .28 - .39 .08 - 3.81 .58 - 3. 10 .28 2.42 .7 - 3. 97 . 67 3.20 .S7 
4S . 29 .06 - 4.28 .S9 -10. 78 .86 .29 . 06 - 4 .28 .59 -10.78 .86 7.44 1.83 - 2.63 .44 - S.28 .68 
46 .27 .08 1.77 • 30 - 9 . 87 .86 .27 .08 1.77 .30 - 9.89 .86 S.93 l. .:tí - 2.29 .38 - 6.14 .73 
47 - • 69 .13 - 1.38 .2S • 83 .13 - .69 .13 - l. 38 . 2S .83 .13 10.SO 2 .Si - 2.18 . 33 7.S9 .95 
48 - 1.42 .2S - 2.11 .24 1.97 . 20 - 1.42 .25 - 2.11 .24 l. 98 .20 8.01 l. 9) - 1.98 .29 7.80 . 91 
49 - • 6S .11 1.32 .22 - l. 71 .16 - .65 .11 1.32 .22 - l. 73 . 17 6.16 l. S:'. - 1.17 .19 1.46 .33 
so - l.4S . 28 -17.10 . 79 3 . 23 .12 - l.4S .28 -17.10 . 79 - 1.1 6 . 12 5. 81 l..V - 16.76 . 82 - 1.17 . 49 
Sl - • 88 .lS 1.28 . 27 4.15 .37 - .88 .15 1.28 .27 4. 13 .37 4.78 l. 2f: - l. 88 • 30 8.01 .86 
S2 - l. 39 .23 - l. 82 . 22 . 40 .10 - 1.39 .23 - 1.82 .22 .40 .10 8. 74 2. lt - l. 69 .27 4. 72 .65 
S3 6.47 . 9S 5.S6 1.29 6 . 40 2.02 6.47 . 95 S.S6 1.29 6.40 2.02 6S.SS 16. a: 303.86 2S.36 10.S6 4.08 
S4 - S.8S • S3 - 1.40 .33 - 2.46 .so - 5.8S .S3 - 1.40 .33 - 2.46 .so -42.21 11. 2f: 207 .19 16.9S 2 . 60 l.2S 
SS l. 20 .lS 3.17 .S3 1.47 .40 l. 20 .lS 3.17 .S3 1.47 .40 -59.66 lS. lC 176.2S 13.88 6.8S 3.Sl 
S6 - 3.11 .43 l. 91 .32 5 . 70 l. 98 - 3.11 .43 l. 91 • 32 5. 70 l. 98 51.23 13.42 -380. 29 8S.07 9.02 3.73 
S7 -11. 24 .20 -16.41 1. 48 - 11. 83 4.02 -11. 24 .20 -16.41 1.48 -11. 83 4.02 33.22 9 . .L: 128.19 10.S7 16.67 10. 04 
58 - 7.37 l.S3 -10. 37 . 24 1.96 .3S - 7.36 l. S3 -10.37 .24 l. 84 .3S 6. 77 l. :x; - .4S .16 8.74 .89 
S9 .22 . os 2.00 .38 1.90 . 18 .22 .os 2.00 . 38 1.94 .18 9.79 2.2.t: 2. 8S . 88 4.62 .S3 
60 • 31 . os - .18 . 04 - • 79 .09 • 31 .os - .18 .04 - .76 .09 S.43 l. 21 . 88 .27 l.9S .33 
61 1.16 . 34 l. 75 .SS 1.22 .51 1.16 .34 l. 7S .SS 1.22 .Sl -53.40 13.4J 196.10 lS.94 - 7.44 4.17 

Pr o medio Global 

[ .261 .41 1 .641 .261 .41 1 .641 2. 791 3.20 1 1.161 
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de la propiedad a la menor temperatura registrada y las demás tempe

raturas . Además se calculó el valor absoluto de la capacidad calorífica. 

Los valor es calculados con las ecuaciones adimensionales se compararon 

con los obtenidos con las ecuaciones de Passut y Danner y con los preseE_ 

tactos en el API T echnical Data Book, Petroleum Refinery (1971). En la 

tabla 2. 2 se ilustran los errores relativos máximo y promedio de los 

tres métodos. En esta misma tabla se puede observar la diferencia de 

magnitud de los errores promedios incurridos por las relaciones del 

Technical Data Book y las dos ecuaciones restantes . La magnitud 

del error es mayor para las substancias de bajo peso molecular , de 

bido como anteriormente se mencionó , a la extrapo4tción a temper~ 

turas por debajo del rango de aplicación. Los errores incurridos 

en el cálculo de las capacidades caloríficas del metano y del nitró

geno cuando se emplean las ecuaciones del API Technical Data Book, 

por debajo de s u rango de aplicación, son mostradas en las figuras 

2.2 y 2.3. Cabe hacer notar que las bajas temperaturas mostra-

das en dichas figuras son típicas de algunos procesos de interés c~ 

mercial , como son la licuefacción de gas o la fraccionación de cíe 

rre para la producción de oxígeno. 

Conclu sió n 

Se presentan los coeficientes de las ecuaciones de Passut y Danner 
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modificadas para el cálculo adimensional de las propiedades termo

dinámicas del gas ideal, reduciendo a cinco el número de coeficieE_ 

tes y extendiendo el rango de aplicación de los hidrocarburos lige -

ros a temperaturas menores a las usualmente disponibles en la lite 

ratura. 
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CAPITIJLO 3. EV ALUACION DE DIVERSAS MODIFICACIONES A 
LA ECUACION DE REDLICH - KWONG. 

Resumen. 

En este trabajo se evalúa la aplicación de diferentes reglas de mezcla-

do a la ecuación de estado de Soave R-K. Y se compara la mejor alte!_ 

nativa obtenida, con las ecuaciones de Barnés R - K, Starling Han BWR 

y Chao Seader, para la predicción de las propiedades termodinámicas y 

constantes de equilibrio en sistemas de hidrocarburos ligeros y fracciones 

de petróleo. 

Introducción. 

En el diseño de una planta química se requiere contar con métodos dé 

cálculo que permitan predecir el comportamiento termodinámico de los 

fluidos que se procesan, tanto para dimensionar adecuadamente los eq~ 

pos que integran la planta, como para estimar las demandas de materias 

primas y servicios. 

En general gran parte del tiempo de cálculo necesario para simular el 

comportamiento de un proceso es dedicado a la predicción de propieda~ 

des termodinámicas, especialmente enb etapa de diseño preliminar, en 

que se r equieren de un gran número de evaluaciones para seleccionar la 

alternativa más adecuada y para determinar las condiciones óptimas 

de diseño y de operación. Por otra parte, cada vez es más frecuente 

que estos cálculos se lleven a cabo en computadoras, utilizando simu-
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lactares generales de proceso, en lugar de desarrollar un programa es-

pecffico para cada caso. Por todo lo anterior, resulta indispensable que 

el método seleccionado para el cálculo de las propiedades termodinámi -

cas tenga las siguientes características: sencillez, generalidad y exac-

titud. Debe ser sencillo ya que va a ser empleado un gran número de 

veces en el transcurso de una evaluación; necesita ser general, ya que 

. debe ser válido para la gran variedad de componentes que se manejan en 

un simulador de procesos, y requiere tener exactitud para poder tener 

confianza en que los cálculos realizados representan la realidad ffsica. 

El cálculo de las propiedades termodinámicas de una fase gaseosa tra-

dicionalmente se ha hecho dividiendo el problema en dos partes: 

Primero se calculan las propiedades correspondientes a un gas ideal con 

la misma composición y temperatura que el sistema por analizar y pos-

teriormente se aplica la corrección por presión necesaria para el gas 

real mediante un método generalizado, tal como una ecuación de estado. 

El mismo método puede ser aplicado al cálculo de la fase líquida, aun-

que suele ser necesario recurrir a correlaciones específicas debido a la 

poca precisión de la mayoría de las ecuaciones de estado. 

Una de las ecuaciones de estado más sencillas y de uso más generali~ 

do es la propuesta por Redlich y Kwong (1949): 

RT a/Tcu 
P=y- - v(v+b} (3.1) 
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Esta ecuación, a pesar de su gran simplicidad, predice con una exacti

tud considerable las propiedades del estado gaseoso; sin embargo, debí 

do a que es una ecuación de dos parámetros, su rango de aplicación se 

limita a la predicci(,n de fluidos de moléculas simples. Para extender 

su aplicabilidad a moléculas más complicadas se requiere de la int:rodu~ 

ción de un tercer parámetro en la función y, por otra parte, se requiere 

de modificaciones adicionales para mejorar las predicciones de la fase 

líquida, donde su comportamiento resulta bastante deficiente. 

Diferentes modificaciones a la ecuación de Redlich - Kwong han sido -

propuestas; las que mejor satisfacen los criterios previamente establ~ 

cidos son las que establecen una diferente dependencia de temperatura, 

introduciendo además una dependencia del factor acéntrico. Dentro de 

este tipo de modificaciones vale la pena mencionar las desarrolladas por 

Wilson (1966), Barner, Pigford y Schreiner (1966), Soave (1972) y 

Barnés (1973). Este último autor llevó a cabo una comparación de di

chas ecuaciones para la predicción de las temperaturas normales de 

ebullición y de los calores latentes de 30 compuestos puros, polares y 

no polares, asf como del segundo coeficiente virial de ocho hidrocar

buros normales, encontrando que la ecuación de Barnés y la de Soave 

daban resultados semejantes entre sf y bastante superiores a los obt~ 

nidos con las ecuaciones de Wilson y de Barner et al. 

Algunos de estos cálculos son resumidos en las Tablas 3.1 y 3. 2. 

Por otra parte, West y Erbar (1973) llevaron a caro una evaluación· 



TABLA 3.1. COMPARACION DE LA ECUACION BARNES CON DATOS 
BXPERIMENT ALES. 

Compuesto Punto Normal de Ebulli Calor latente de vaporiza 
ción (ºK) - ción en el punto normal re 

Predicha Experimental 
ebullición: (Cal¿~-mole) 
Predicha Experimental 

Metano 11.9 11. 7 2141.2 1955.0 
Etano 185.1 184.6 3774.4 3517.0 
Propano 230.9 231.1 4726.8 4487.0 
n-Butano 272.6 272.7 5625.'3 5352.0 
n-Pentano 308. 9 309.3 6424. 6 6160.0 
n-Hexano 340.6 341.9 7007.5 6896.0 
n-Heptano 371. 8 371.6 7865.8 7575.0 
n-Octano 399.6 398.9 8560.8 8224.0 
Etileno 399.6 398.9 3560.8 3237.0 
Propileno 225.6 225.5 4654.2 4402.0 
1-Buteno 267. 7 266. 9 5584.9 5237.0 
Benceno 353.5 353.3 7670.6 7353.0 
Tolueno 385. 2 383.8 8429.9 7933. o 
0-Xyleno 418.5 417.6 9032.1 8801.0 
Acetona 331.0 329.7 7532.6 6952.0 
E ter 250.8 249.8 5541.0 5141. o 
Cloroformo 334.3 334.9 7370.0 6841.0 
Anilina 459.2 457.3 11006. 9 10360.0 
Monoetanolamina 291.5 289. 8 6752. 1 6700.0 
Fenal 457.8 454.9 11525.2 10760.0 
Metanol 339.9 337.8 9263.3 8430.0 
Etanol 353.0 351. 7 9660.6 9220.0 
Hidrógeno 22.4 20.4 326.4 216.0 
Oxígeno 90. 3 90.0 1764.4 1630.0 
Nitrógeno 77.3 77.3 1421. 8 1333.0 
Cloro 239 . 3 238.6 5160.3 4878.0 
Cloruro de Hidrógeno 189.5 188.2 4266.8 3860.0 
Sulfuro de Hidrógeno 213.8 211. 4 4786.3 4463.0 
Dióxido de azufre 265.1 263.2 ó356.2 5955.0 
Agua 373. 5 373.2 9830.3 9717.0 



TABLA 3.2 

Temperatura 
Normal de 
Ebullición 

(ºK) 

Calor Latente 
Normal 
(Cal/g-mole) 

DESVIACION ESTANDAR DE VARIAS ECUACIONES PA 
RALOS DATOS MOSTRADOS EN LA TABLA 3.1 -

Barnés Redlich-Kwong Wilson Barn er et al 

1.2 22.7 3.3 26.3 

382.5 1093.9 517.5 3707.8 
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de cuatro diferentes métodos para predecir las propiedades termodiná

micas y las constantes de equilibrio para sistemas de hidrocarburos li

geros, en el que la ecuación de Soave resultó ser . en la mayoría de los 

casos, igual o superior a la ecuación de Starling-Han, con doce parámetros, 

y al método de Chao-Seader. 

La precisión de los resultados obtenidos en el cálculo de sistemas mul~ 

componentes con este tipo de ecuaciones resulta ser bastante sensible -

a las reglas de mezclado empleadas. Diversas reglas de mezclado kan 

sido propuestas (Redlich y Kwong, 1949; Chueh y Prausnitz , 1967; Barnés 

1973; etc.). Esto resulta particularmente cierto cuando se trata de ex

tender el método para la predicción de propiedades de fracciones de pe

tróleo, representándolas como mezclas de pseudocomponentes. 

El propósito del presente trabajo es el de seleccionar las mejores reglas 

de mezclado para la ecuación de Soave , comparar las ecuaciones de -

Soave y Barnés entre sí y extender el análisis a las de Starling-Han y 

Chao-Seader para determinar su exactitud en la predicción de propied~ 

des de mezcla de hidrocarburos ligeros y de fracciones de petróleo. 

Ecuación de Estado. 

La ecuación generalizada de Redlich-Kwong puede ser representada como: 

')_ (3.2) 

- 'Í- ('1 + \? '¡ 
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donde a es una función de temperatura reducida y del factor acéntrico. 

El valor de la constante b y el de la función a en el punto crítico, ac, 

quedan establecidos al igualar a cero lag dos primeras derivadas de la 

presión respecto al volumen: 

b .. 0..08664- R T, 
Pe 

(3. 3) 

(3. 4) 

Tanto Soave como Barnés establecieron la forma de la función a ajus-

tando los datos de presión de vapor para un gran número de diferentes 

compuestos. 

La ecuación propuesta por Soave es: 

(3. 5) 

donde 

3'0.~= 1+(0.t80+ 1.514 w - 0.116~){1-i';) (3.6) 

y la forma propuesta por Barnés está dada por: 

(3. Sa) 

donde 

F'= 1+ (0.9 + J.21 w)(T;u_ t) (3. 7) 
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a diferencia de la ecuación original de Redlich-Kwong, donde 

(3. 8) 

La extensión a sistemas multicomponentes es inmediata si se sustituyen 

los términos a y b por términos similares am y bm, calculados de 

los valores obtenidos para los componenetes puros mediante reglas apr~ 

piadas de mezclado. 

Puesto que, al expander la ecuación generalizada de Redlich-Kwong en 

una serie virial, el segundo coeficiente queda dado por 

B· b-a (3. 9) 

podemos emplear las reglas de mezclado teóricas para dicho coeficieE_ 

te virial, y por tanto: 

(3.10} 

a._ .. E }; x 1x¡ a,¡ 
1 1 

(3.11) 

En el trabajo de Soave no se mcxlificaron las reglas de mezclado origi-

nalmente propuestas por Redlich y Kwong. Estos investigadores, al igual 

que Van der Waals, les dieron a 'los parámetros un significado ffsico y COE_ 

sideraron que el término bm se puede interpretar como una contribución 

proporcional a las dimensiones de las moléculas y, por lo tanto, supu-

sieron que el término de interacción quedaba dado por la mectia aritm~ 
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tica de los parámetros individuales; es decir, 

b,-, = 0.5 (b;+ b¡) 

La ecuación (3.10) se reduce en este caso a: 

b.= L X;b¡ 
i 

(3.12) 

(3.13) 

Asimismo se considera que el parámetro am refleja la fuerza de atra~ 

.ci6n entre dos moléculas vecinas, empleándose por tanto la regla de -

mezclado originalmente propuesta por BERTHELOT, válida cuando el 

sistema está formado por moléculas similares con potenciales de ion..!_ 

zaci6n parecidos. 

( 3.14) 

y por lo tánto la ecuación (3.11) se reduce a: 

(3.15) 

Barnés parte de las reglas de mezclado teóricas para el segundo coefi-

ciente virial, y propone para el término de interacción a la siguiente 

expresión: 

(3.16) 

donde 

(3.17) 
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y wij está dado por la media aritmética de los factores acéntricos ind_! 

viduales. 

Para definir los parámetros de interacción 11_j y T cij, Barnés utiliza 

la metodología propuesta por Joffe y Zudkevitch (1966), que consiste en 

analizar las condiciones críticas de diversos sistemas binarios equim~ 

lares. De esta forma, demuestra que se obtiene una excelente aproxi

mación del parámetro bij empleando la media aritmética de los valores 

de los componentes puros, validando asf el uso de la ecuación (3.12). 

Sin embargo, Barnés encuentra que los términos de interacción T cij no 

pueden ser obtenidos mediante reglas de mezclado simples, aunque re

sulten ser muy similares a los obtenidos por Chueh y Prausnitz, a par

tir de la información del segundo coeficiente virial. Por tanto, se re

comienda que, en aosencia de otros datos experimentales, los valores 

de Chueh y Prausnitz sean empleados. 

Unicamente cuando no se dispone de otra información deberá usarse la 

media geométrica de las temperaturas críticas de los componentes puros. 

(3. 18) 

Comparación de Reglas de Mezchdo 

Con objeto de evaluar las diferentes reglas de mezclado propuestas, se 

decidió utilizar la ecuación de Soave como base, evaluándose los errores 

obtenidos en la predicción de constantes de equilibrio en diversas mez-

clas. 



TABLA 3.3 ERROR RELATIVO PROMEDIO EN LA CONSTANTE 
DE EQUlLIBRIO . 

METODO Número Rango de 
:::.tarlmg- total de tempera- Presión Referencias del 

Componente Soave Soave-Barnés Barnés Han Chao-Seader Puntos tura ºF máxima Sistema 

Etano 
n-Butano 
n-Heptano 

Hidrógeno 
Metano 
Etileno 
Etano 
Pro pilen o 

Propano 

Metano 

Propano 

Nitrógeno 
!Metano 

Dióxido de 
Carl:ono 
Propano 

6.7 5.4 6.1 10.6 7. 4 
4.7* 3. 5* 4 . 4* 4.8* 3.8 16 300 a 350 1000 Mehra y Thodos , 

13.2 11. l 11. 8 24.5 20. l 1968 

40.0 20.9 11. 2 14. 6 15.4 2 ºª 100 500 Hengstebeck y 
37.0 16.3 10.0 20.8 12.9 
51.9 24 . 9 18 .0 9.6 12.5 Bosanac, 1971 
49.1 33.8 17. 6 6.6 25 .2 
69.9 54.4 48.0 45 .4 49.9 
60.4 37.4 14. 3 21. 7 26. 7 

0.5 o. 7 0.9 0.9 3. 2 48 -200a 50 1200 Price Y Kobayashi, 
1959 

11.2 18, l 24 ~ 3 28.7 17,7 Wichterle y Kobay~ 
shi, 1972 

6.2 4 . 2 6.5 5.3 14 -240a-151 710 Chang y Y ú.J,1967 
9.6 9 . 0 12. 0 ll.O 

14.9 3. 7 6.9 6.3 12.4 
22 40a 160 900 Rearer y Sage,1951 

13. 7 2 . 9 3.6 3.7 10.3 

* En los sistemas marcados con asterisco se presentaron problemas de convergencia en la vecindad del 
punto crftico, 



TABLA 3.4. ERROR RELATIVO PROMEDIO DE LA DESVIACION A LA IDEALIDAD DE LA ENTALPIA 
(BTU/lb) 

ME TODO 

No.de Hango de PresiOn 
Composición Soave Soave-Barnés Soave-Barnés Barnés Starling Chao Seader pmtos Temp. máx. Referencia 

con sin Han (º F) (psia) 

94. 83 C¡ 1.96 2.51 3.11 6.43 l. 86 9.75 90 -280a 300 2000 Manker:l 964 
5.23 C3 Mather,1967 

723 C1 .95 3.42 3.12 11.54 3.90 12.40 86 -280a 300 2000 Mather, 1967 
283 c 3 Matheretal, 

1967 

49.43 C1 .73 2.58 2.58 15.35 3.85 13.24 92 -280a 300 2000 Mather, 1965 
50.63 C3 

43.33 Nz 1. 69 • 63 .63 2.34 .92 7.1 87 -280a 300 2000 Mather,1967 
56. 73 C¡ Mather et al 

1966 
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La aplicación de las reglas de mezclado propuestas por Barnés a la ec~ 

ción de Soave requiere de la siguiente ecuación: 

a;¡= f .934 b¡¡I';¡ p;~·i) (3.19) 

donde: 

(3. 20) 

bij y Wij están dadas por las respectivas medias aritméticas y Tcij 

es obtenida de la tabla de Chueh y Prausnitz (1967), o en su defecto, es 

estimada mediante la ecuación (3.18). 

En la tabla 3. 3, se comparan los errores relativos promedio incurridos 

en la estimación de la constante de equilibrio usando las reglas de mez

clado originales de Redlich-Kwong (Soave)y las propuestas por Barnés 

(Soave-Barnés). En todos los casos, exceptuando el sistema metano

propano, las reglas de mezclado de Barnés producen los mejores re

sultados. Esta diferencia es más notable a medida que difieren mas -

entre sí las propiedades de los componentes de la mezcla, como se ha

ce evidente en los resultados del sistema dióxido de carbono - propano. 

Y en la tabla 3.4, se presentan los errores relativos al calcular las de~ 

viaciones a la idealidad de la entalpia, para diferentes sistemas bina -

rios. 

En estos, se corrobora la observación hecha en el párrafo anterior. 
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Para los sistemas integrados por metano y propano, debido a la simi!!_ 

tud de propiedades, el error relativo de las reglas de mezclado de Redlich-

Kwong es menor que el incurrido en sistemas con propiedades paulatina-

mente diferentes, es decir nitrógeno - metano. En estos resultados, taJE 

bién podrá observarse la pequeña diferencia exitente al usar las reglas 

de mezclado de Barnés, con o sin parámetros de interacción. Este comport! 

miento es generalmente en la predicción de las propiedades globales del 

sistema. 

Comparación de las ecuaciones de estado. 

Con objeto de comparar entre sf los diferentes métodos de cálculo, se 

repitió la evaluación de las constantes de equilibrio para los mismos sis-

temas empleando la ecuación propuesta por Barnés y las ecuaciones de 

Starling-Han y de Chao-Seader. Los resultados se encuentran resumidos 

en la misma Tabla 3. 3. Se puede observar que la ecuación que predice 

con mayor exactitud los datos experimentales es la de Soave-Barnés(Ecu! 

ción de estado de Soave con reglas de mezclado propuestas por Barnés). 

Con la ecuación de Barnés, como era de esperarse, se obtienen resultados 

similares, aunque con desviaciones ligeramente mayores en la mayoría 

de los casos. Con las ecuaciones de Starling-Han y de Chao-Seader se ºE 

tienen errores mayores en la mayoría de los casos, lo que corrobora las 

observaciones de West y Erbar. 

En las Figuras 3. 1, 3. 2 y 3. 3 se comparan oon más detalle las predicci~ 

nes de Jos diferentes métodos para los sistemas erano-n-propano-n-hexa -
no; nitrógeno-metano y dióxido de carbono-propano. 
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En algunos casos, cuando el sistema se encontraba cerca de la región ci:! 

tica, algunos métodos presentaron problemas de convergencia al prede

cir condiciones supercrfticas. Este fenómeno se demuestra claramente 

en la Figura 3. 1, en donde se observa que la ecuación de Starling - Han 

predice una presión critica muy inferior a la experimental. Por el contr~ 

rio, el método de Chao-Seader presenta problemas de divergencia cerca 

de la región crítica, como se puede observar en las Figuras 3.1 y 3. 3; y 

por lo tanto tam¡xx:o es confiable en esta región. 

Evaluación de Propiedades de Fracciones de Petróleo. 

Como última parte de este proyecto, se decidió estudiar el comportamiento 

de las diferentes ecuaciones para el cálculo de las propiedades de fraccio

nes de petróleo. Puesto que las ecuaciones requieren como información 

el número de componentes en la mezcla, la composición, las propie

dades críticas y el factor acéntrico de cada componente, asf como los 

parámetros de interacción T cij en caso de ser empleadas las re -

glas de mezclado propuestas por Barnés, es necesario extraer esta

información de los datos experimentales de punto de ebullición y den

sidad API experimentales usualmente disponible. 

Con este objeto se dividió la función analizada en 20 pseudocomponentes, 

obteniéndose sus temperaturas normales de ebullición y densidades a pa_E 

tir de la interpolación lineal de ·Ios datos experimentales, excepción he

cha de la densidad del vigésimo componente, el cual se ajustó para que la 



TABLA 3.5. COEFICIENTES PARA LA EVALUACION DEL FACTOR 
DE CARACTERIZACION 

OCo = - 65026 

O(¡ 48466 X 10-2 

0\2 65365 X 
10-5 

OC3 40645 X 10-8 

0(4 95176 X 10-12 
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densidad de la mezcla predicha fuese igual a la obtenida experimental

mente. Las propiedades críticas y pesos moleculares se obtuvieron -

utilizando las ecuaciones presentadas por Cavett (1962) y por Hariu y 

Sage ( 1969), utilizando polinomios en función de las temperaturas nor-

males de ebullición y las densidades API y el factor acéntrico utilizando 

la ecuación presentada por Edmister (1961). 

Los parámetros de interacción T cij fueron calculados empleando la -

ecuación semiteórica propuesta por Chueh y Prausnitz (1967 b) y corr~ 

gida por Mikolaj y Dev (1971): 

donde 

para 

n= 3 U¡/Ur¡ 
U¡/U,; 

U;)Uj 

(3.21) 

(3. 22) 

En esta última ecuación U i• es el factor de caracterización del pseudo-

ro mponente i y Upi es el factor de caracterización de una parafina que 

tenga la misma temperatura normal de ebullición del pseudocomponente; 

calculados mediante las siguientes ecuaciones: 

(3.23) 

y 

(3.24) 



TABLA 3.6 ERROR RELATIVO PROMEDIO DE LAS DESVIACIONES DE 
ENTALPIA, BTU/lb 

No. de Peso Molecular Rango de Presión 
SISTEMA SRK SBRK BRK SHBWR c.s puntos Real Calculado tempera- máxima 

tura º F ps ia 

Nafta de bajo punto 
2.9 l. 8 l. 8 3.9 10.5 89 120 120. 5 460a 650 1400 de ebullición 

Nafta Aromática 2.1 2.2 l. 9 2.1 4.9 33 126 101. 7 
--~ 

•w20 1400 
..... 

'l!o•t" 

Nafta Jet 3.2 3.2 3.3 2.7 11. 3 71 144 130.1 400a600 1400 

Kerosina 3.8 4.2 4.5 2.6 9.7 43 162. 3 159.7 480a 605 1400 
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Los valores de los coeficientes°'" fueron obtenidos por Flores (1974), 

empleando lID método de correlación de los datos experimentales que 

se muestran en la tabla 3. S. 

Para la evaluación se utilizaron los datos experimentales de fracciones del 

petróleo obtenidos por Lenoir y Hippkins (1973), consistentes principal

mente de naftas paraffnicas y aromáticas. En estos s istemas casi todos los 

métodos predicen la desviación de entalpia en forma semejante (Tabla 3. 6), 

excepción hecha del método de Chao-Seader que presenta errores aproxi

madamente tres veces mayor que el resto. Esto debido básicamente a que 

las fases gaseosa y densa están representadas por la ecuación de Redlich 

Kwong de la cual ya se mencionaron anteriormente sus deficien_cias. 

En el cálculo del equilibrio, que para este tipo de sistemas está repre

sentado por las temperaturas de burbuja y de rocío, no existe una ten

dencia clara que pudiese servir para determinar qué método es el mejor, 

pues aunque el de Barnés supera a los demás, la diferencia entre éste y 

los demás es pequeña. (Tabla 3. 7). 

Los resultados obtenidos en esta evaluación demuestran, que el cálculo 

de las propiedades termodinámicas y constantes de equilibrio son con

siderablemente buenos, siendo el factor limitante para mejorarlos la 

representación de la composición de las fracciones del petróleo, como 

se hace evidente en la diferencia entre los pesos moleculares experime~ 

tales y calculados presentados en la Tabla 3. 6. 



TABLA 3. 7. E RROR RELATIVO PROMEDIO DE LA TEMPERATURA DE BURBUJA Y DE 
ROCIO, ºF 

SRK SBRK BRK SHBWR c. s. Número de 
TB TR TB TR TB TR TB TR TB TR Puntos 

Nafta de bajo puE_ 
to de ebullición 12.4 22.1 16.4 17. 2 5.9 14.2 6.9 32.3 8.8 12.1 7 

Nafta Aromática 7.4 14.7 7.6 14.6 6.9 14.9 8.1 15.6 10. 8 11. 3 6 

Nafta Jet 5.3 16.0 5.2 16.6 5.2 15.3 5.8 18.2 7.0 13. 1 6 

Kerosina 12.0 19.8 9.1 17.6 8.1 15.4 16.1 27.5 9.5 30.8 2 

Aceite Combusti 29.1 ---- 6.4 ---- 3.1 ---- 38.7 ---- 27.6 ---- 5 ble 

Presión máxi -ma psia 

450 

500 

200 

100 

25 
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Conclusiones. 

En la mayoría de los sistemas estudiados, las reglas de mezclado pr~ 

puestas por Barnés dan mejor resultado que las propuestar originalme!! 

te por Redlich y Kwong. 

Las ecuaciones de Soave y Barnés, cuando se emplean las mismas re

glas de mezclado, dan resultados semejantes, como era de esperarse; 

aunque en general, la ecuación de Soave es ligeramente mejor. 

La ecuación de Soave con las reglas de mezclado de Barnés, en general 

supera a las ecuaciones de Starling-Han y Chao-Seader, teniendo la -

ventaja adicional de ser bastante más simple. 

Se obtienen resultados bastante aceptables cuando se emplean cualquiera 

de estas ecuaciones para el cálculo de propiedades de fracciones de petr_Q 

leo, representadas por el método de pseudocomponentes. Ninguna ec~ 

ción ofrece ventajas aparentes sobre las otras, probablemente porque los 

errores obtenidos se deben más al método de representación de la comp~ 

sición de las fracciones que a las ecuaciones utilizadas. 



PARTE 11. DETERMINACION DE LAS CONDICIO 

NES DE EQUILIBRIO Y DE UNA FASE. 
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CAPI1ULO 4. CALCULO DE EQUILIBRIO VAPOR-LIQUIOO EN SISTE 
MAS MULTICOMPONENTES. -

Resumen 

En este trabajo se desarrolla un algoritmo eficiente de cálculo, basado 

en la linearización de las ecuaciones de equilibrio y de balances de ene! 

gía. Este algoritmo permite la determinación de las condiciones de e-

quilibrio vapor-liquido cuando, además de la composición neta de la a!_! 

mentación , se especifican dos de cualesquiera de las siguientes variables : 

presión , temperatura, relación de vaporización, entalpía y entropía. 

1 n trod ucc ión 

Cada vez es más frecuente el uso de la computadora para el cálculo de 

procesos de separación de mezclas multicomponentes y en particular, 

de aquellos que involucran equilibrio vapor liquido, como condensación 

y vaporización parcial, destilación, destilación extractiva, absorción, 

etc. Cuando estas operaciones se integran en un proceso complejo que 

debe ser calculado repetidas veces, tal como sucede durante el cálculo 

iterativo de una simulación en presencia de recirculaciones o en la op;. 

timización de las variables de diseño , se hace patente la necesidad de 

disponer de una metodología eficiente de cálculo del equilibrio vapor -

liquido. 

Esta metodología consiste en secuencias de instrucciones o algoritmos 

que dan, desde el inicio hasta el fin, indicaciones explicitas para llevar 

a cabo el cálculo, generalmente por aproximaciones aucesiva6 a la ~o-
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lución. La efectividad de los métodos de cálculo por aproximaciones s~ 

ces ivas depende fundamentalmente de la forma de las ecuaciones que se 

deban resolver, de las variables independientes seleccionadas y del mé

todo de convergencia usado. 

El objetivo de este trabajo es el de seleccionar adecuadamente las ec~ 

ciones a r esolver de manera de poder utilizar un método eficiente de -

convergencia y finalmente, desarrollar un algoritmo generalizado que -

permita el cálculo de cualquier sistema vapor- liquido en equilibrio. 

Equilibrio vapor-líquido. 

Es un sistema de dos fases en equilibrio en el que se conoce la campos_! 

ción neta de la alimentación es necesario especificar dos variables inteE_ 

sivas adicionales para que el sistema quede totalmente definido. Las va

riables intensivas que suelen ser especificadas son la presión (P) , la te~ 

peratura (T), la relación de vaporización (r), la entalpía molar de la ali

mentación (h) y la entropía molar de la alimentación (s). Por lo tanto exis 

ten (5-1) x (5)/2 = 10 posibles combinaciones de las cuales solo algunas 

encuentran aplica~16n en la práctica. Los casos que fueron seleccionados 

para ser incorporados en el algoritmo de cálculo son los que se indican 

en la tabla 4. l. 

Para la descripción termodinámica del sistema se supone la existencia de 

un tanque separador al cual se le alimenta una corriente F de composición 

conocida 21.; por la parte superior del tanque se separa una corriente de v~ 

por V de composición Yi en equilibrio con una corriente L de composición xi 

que se descarga por la parte inferior, tal como se muestra en la Figura 4.1. 



TABLA 4.1 

Casos Analizados e Incorporados al 

Algoritmo de Cálculo 

Variables Intensivas Aplicaciones 

P,T 

P,r 

P, h 

P,s 

T,r 

T,h 

T,s 

Equipo de transferencia de calor, tanques 

de separación. 

Temperaturas de burbujas, temperaturas 

de rocío, columnas de destilación, Equipo 

de transferencia de calor. 

VálvulHs de expansión, tanques de vapo

riz.aci~n súbita, equipo de transferencia 

de caler. 

Expam .ores y compresores. 

Conde1tsadores, torres de destilación. 

Válvul is de expansión, tanques de separ! 

ción. 

Expan ;ores. 



v, '' •""•s .. 

"'T r • V/F 

L, ai,lll,Sl 

Figura 4 .1 ~ Tanque Separador de los corr ientes de vapor J liquido 

en Equilibrio. 
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Selección de las Ecuaciones. 

Cuando se especifican cualesquiera de ! as tres posibles combinaciones 

de P, T y r (P y T, Pyr, T y r), el sistc:ma queda totalmente determinado 

cuando se conoce la tercera variable in tensiva (r, T ó P), y ésto se logra 

cuando queda satisfecha la condición de equilibrio físico entre las fases. 

La entalpia y la entropia de la alimentación puden ser calculadas poste

riormente mediante la aplicación de lo! balances globales correspondientes. 

Para todos los demás casos de la Tabla 4. l, es necesario resolver un si~ 

tema de dos ecuaciones con dos incógnltas, las dos variables del conjunto 

P, T y r que se desconocen. Por lo tarro, además de la ecuación que 

describe al equilibrio es necesario sat: sfacer un balance global de entalpia 

o de entropia. 

En general, las ecuaciones que descrilen el equilibrio no tienen solución 

directa sino que deben resolverse med:.ante un cálculo iterativo-. La rapi

dez de convergencia depende fundamen :almente de la forma de las ecuaci~ 

nes y puesto que hay una gran diversid id de formas algebráicas equivale~ 

tes en que éstas pueden ser expresada11, es necesario contar con ciertos cr_! 

ter ios que permitan una selección adecuada. Los siguientes criterios (King, 

1971) se utilizaron para desarrollar eJ presente trabajo: 

l. El rango de variación de las variables independientes debe de estar 

acotado. Es más eficiente utiliza r una variable cuyo rango sea de -

cero 'a uno que uno que varíe entre ~ cero a infinito. 

2, La ecuación no debe tener raices ~spurias en el rango de variación 
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de la variable independiente. 

3. Deben evitarse la existencia de máx imos y mínimos y, en menor grado, 

de puntos de irúlexión, ya que se düiculta la convergencia. 

4. La convergencia será más rápida Clanto más lineal sea la función. 

Descripción del equilibrio. 

Para establecer la forma de la ecuación que describe al equilibrio, se le 

dió preferencia al caso en que la tempetatura es desconocida, ya que es 

el que tradicionalmente ha prestado má~ dificultad y que se presenta con 

mayor frecuencia en la práctica. 

El balance de materia alrededor del tan iUe separador será 

.. 
Zj F - Xj L + )i V (4.1) 

por definición, 

l< i ::: :1L = ..L.PZ. 
- )(.¡ lQ¡ p 

(4.2) 

De spejando la composición del vapor de la ecuación ( 4. 2); sustituyéndola 

en (4.1) y utilizando la relación de vapcrización como r =V /F, 

(4. 3) 

• K • 'JI = j > i (4. 4) 

Donde las composiciones marcadas cor asterisco son los resultados del 

cálculo. Para poder llevar a cabo la e"aluación de las propiedades term~ 

dinámicas será necesario normalizar hs composiciones, es decir 

"" X ](. · 
i ::; rP.:1-
~ X¡ 

(4. 5) 
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• 
Yi - _1l_ 

- L. ':lt 
(4. 6) 

Ahora es necesario plantear una función que permita detectar cuando las 

composiciones calculadas satisfacen las condiciones de equilibrio. Se 

analizaron diversas relaciones termodirn1micas que pudiesen cumplir con 

los criterios de convergencia anteriorrr ente mencionados y se observó que 

la diferencia de las energías libres mohres parciales del vapor y del ll-

quido cumpllan con estos requisitos, ptes es una función aproximadamente 

lineal con respecto a la temperatura, sln mostrar raices espurias: 

y donde los valores de la temperatura ;e encuentran comprendidos entre 

los correspondientes al punto de burbu: a y al punto de rocío de la mezcla 

alimentada. 

Si la energía libre molar parcial del vnpor se expresa en términos de c~ 

ficiente de fugacidad, y la del liquido En términos de coeficiente de acti-

vidad, se tiene: 

~v-gil = RT ln Yi l{)¡ p 
0 

(4. 8) 
X¡(¡ P¡ 

Substityendo en ( 4. 8) las ecuaciones ( ~ . 2), ( 4. 5) y ( 4. 6) y rearreglando: 

o/1 ::: g111 -g1L..= RT Jn . ..)LL == RT JnA (4.9) 
t¡ K¡ 2= 'ji 

Esta función, es idéntica a cero cuanc.o se satisface la restricción de eq~ 

librio termodinámico, y se espera qu~ se comporte lineahnente con .res-

pecto a la temperatura. 

A continuaci6n es necesario ~Mli2ar ~l comportamiento de esta función 



Número 

1 

2 

3 

4 

5 

6 

TABL\ 4.2 

Composición y Const mtes de Equilibrio de 

Sistemas fipotéticos. 

61 de Composici 
Alimentaci 

.s 

.5 

. 5 

.s 

.s 

.s 

.s 

.5 

.2 

.3 

.3 

.2 

.2 

.3 

.3 

. 2 

én (Zj) 
Constante de 
Equilibrio (Ki) 

.8 

1.1 

.s 
2.0 

.s 
s.o 

.1 

5.0 

.5 
1.0 
2.0 
s.o 

.9 
1.0 
1.1 
1.2 
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para el cálculo de la relación de vaporización. 

Para valores cercanos a la solución (r*) , la función se reduce a la si -

guiente forma: 

lim lV1 = RT .Iim (1nl: -xj-1n[ yd= R~-c¿yr-L xi) (4.10) 
r ... r• l 'fi-+ 1 

J. x.: ...... 1 . 
La expresión resultante en ( 4. 10) es idé 1tica a la desarrollada por 

Rachford y Rice ( 1952) la cual se ha util lzado básicamente para este tipo 

de cálculos (King, 1971), ya que varfa en forma aproximadamente lineal 

con respecto a la relación de vaporización y no presenta rafees espuria. 

A continuación se presenta esta función y su derivada respectiva 

o/7~ I xi - !_ yt 
~-\.rxr-xni. 

y ar -L Z¡ 

La ecuación propuesta se comparó con la de Rachford yRice para diver-

sos sistemas multicomponenetes de di'erente volatividad relativa, su~ 

niendo un comportamiento ideal, es decir la constante de equilibrio in-

dependierte de la composición, y en tocios los casos se encontró un com-

portamiento más lineal con respecto a la relación de vaporización. En 

la tabla 4. 2 se ilustran los seis sisterr. as hipotéticos estudiados y en las ~ 

guras 4. 2 a 4. 7 el rastreo de las dos funciones con respecto a la·relación 

re vaporización. 

Finalmente, es necesario analizar el comportamiento de la función en el 

cálculo de la ¡r esión. Puesto que la in fluencia de la presión en el coefi -

ciente de fugacidad en el vapor y el coeficiente de actividad en el lfquido 
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para un componente i suele ser des¡: reciable, en la ecuación ( 4. 2) se 

puede observar que la función se com mr tará en forma practicamente li-

neal con respecto al logaritmo de la ¡:resión, y por tanto, (ln P) deberá 

ser la variable independiente empleaca para el cálculo. 

Esta función tiene la ventaja adiciona: de poderse derivar analíticamente 

y sus derivados expresarse en forma compacta. Llevando a cabo la de-

rivación (ver Apéndice B) se encuentn: 

donde 

y 

J_ -ª..Y!i. = ..!!L. - \:. x i..Yili 
R 6T RT L Z.¡ 

_l_~ = \ (y¡-~j) llt-xrl. 
RTor L z 1 

_. 1_~,,,\~~ 
RTolnP L ;:; 
ó · =~=~-l!i.i.... 

1 
- o(t/Tl ~ .T 

Balance de entalpía. 

(4.11) 

(4.12) 

( 4. 13) 

( 4. 14) 

( 4. 15) 

En los casos cuando se especifica la entalpía de la alimentación es nece-

sari o satisfacer, además de la restl icción del equilibrio, un balance gl~ 

bal de entalpía, el cual, en términos de entalpías molares y la relación 

de vaporización, está dado por: 

(4.16) 

La segunda restricción que es neces iria satisfacer, "1 z. fue definida 

expresando las entalpías de cada un~ de las dos fases producidas en té! 
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minos de sus composiciones calculadas y de sus entalpías molares pa.E_ 

cia les : 

( 4. 17) 

Us ualmente el efecto de la variación de las composiciones con respecto 

a la relación de vaporización y a la temperatura suele contribuir poco a 

la variación total de la función, por lo tanto puede esperarse un compo! 

ta miento aproximadamente lineal con respecto a las dos variables. 

E l segundo caso de interés, cuando se conocen la entalpía de la alimen-

tación y la tempera tura , y quedan como incógnitas la relación de vapo-

rización y la presión, la va riación de la función con respecto a la presión 

se deberá fundamentalmente a la variación de las composiciones. En 

este caso, la variación de W1 con respecto a la presión no sigue una f~ 

ción sencilla, pero para mantener la consistencia con respecto a la prim~ 

r a restricción, lj1 1 , se deberá conservar el logaritmo de la presión como 

variable independien e. 

Las derivadas ana líticas de esta función están dadas por las siguientes 

ecuaciones, y s u desarrollo se muestra en el Apéndice B. 

J_~-::1.(rc.p:+ (t - r)cp~)-t r (1-r]\._y¡"xj6L 
R aT R L z¡ 

( 4. 18) 

(4.19) 

_1_ ~- _r(1-r)\yixj6¡8i 
RT aJnP - L Z¡ 

(4. 20) 
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donde ºi y ei están definidas por las ecuaciones (4.14) y (4.15) y 

(4.21) 

(4. 22) 

Balance de entropia. 

En igual forma, cunado se especifica la entropia de la alimentación, 

además de la ecuación de equilibrio es necesario satisfacer un balance 

global de entropia, y por lo tanto, en forma similar al caso anterior, 

definimos la función tf, como: 

(4. 23) 

y sus derivadas analíticas (ver apéndice B) son: 

(4.24) 

(4. 25) 

(4.26) 

En este caso, 4J 3 se comporta en forma aproximadamente lineal con re~ 

pecto a la ln P, sin embargo, la variación con respecto a la temperatura 

sería más lineal si se usara como variable independiente In T, lo cual no 

se hizo en este caso para poder preservar la generalidad del algoritmo. 

Método de Convergencia. 

En general puede esperarse que las funciones propuestas varfen en forma 
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aproximadamente lineal con respecto a hs variables independientes y, 

ya que disponemos de las derivadas anaJíticas de las funciones, el mé-

todo de convergencia más adecuado para es te sistema es el de Newton. 

Este método se basa en una expansión d( : las funciones en series de Taylor 

alrededor de la solución, truncada en los primeros términos. 

E n nuestro caso, si ~ y '1 representan las dos variables independientes 

y e l subíndice n el número de iteraciones, se tiene: 

-tV.= l~~')~(~"•I -~ ~) + (~)Jrtn•I -íln) ( 4. 27) 

-4'~=l*t(~n•J -~,.)+ (~)((YlntJ-tl,.) ( 4. 28) 

donde tanto las funciones como sus derivados son evaluados en ~ = ~" y 

Resolviendo para ~ ... , y f'ln.i se obtiene n los valores de las variables iE_ 

dependientes que deberán ser empleadc s en la siguiente iteración: 

(4.29) 

(4. 30) 

Estimados iniciales. 

Para poder calcular las funciones y su: ; derivadas es necesario evaluar 

las propiedades termodinámicas de cada fase, las cuales son función 

de la concentración de esa fase. En h generalidad de los casos se de~ 
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conocen las composiciones de las dos fases que se encuentran en equi!!_ 

brio y con lo único que se cuenta es con la composición de la alimentación, 

con las dos variables intensivas especificadas, utilizadas para fijar el 

tipo de cálculo, y con los estimados iniciales de las variables indepen-

dientes, Si éste es el caso, es necesario empezar el cálculo suponiendo un 

comportamiento ideal, estimando las propiedades termodinámicas me-

diante las siguientes relaciones: 

(4. 31) 
j 

( 4. 32) 

(4. 33) 

Ahora bién, si se supone una variación lineal de In Pj con respecto a l/T 

entre la temperatura crítica y la temperatura correspondiente a una teIE 

pera tura reducida de O. 7, se puede obtener la siguiente expresión para 

la presión de vapor: 

(4.34) 

Donde T ci es la temperatura crítica del componente i, P ci la presión 

crítica y w i el factor acéntrico, las cuales serían los únicos datos adi

cionales requeridos para iniciar el cálculo. 

Gracias a la linearidad de las funciones propuestas, el método de cál-

culo en la mayoría de los casos convergirá rápidaménte a la solución e 

indep:!ndientemente del valor inicial supuesto para las variables inde~!! 



42 

dientes, excepto en a\?;unos casos patológicos como los existentes en la 

cercanía del punto crítico de la mez.cla. 

Tolerancia. 

Para evitar el gasto inútil de tiempo que representa el reducir el error 

más allá de los niveles de precisión requerido, se pensó en expresar el 

e rror de la convergencia por medio de una variable única fácilmente de 

visualizar y con significación real. Por este motivo se seleccionó como 

criterio de convergencia el error relativo equivalente a la temperatura, ya 

que así los errores absolutos son menores a temperaturas bajas donde son 

más críticas. El cálculo se considera terminado cuando el valor máximo 

evaluado con las funciones utilizadas sea menor a un valor previamente 

establecido. 

6i='"ª"llr1~:;~)H ~ :~r~ Hta~jir)I}'( <
4

·
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> 

Secuencia de cálculo. 

En la Figura 4. 8 se muestra un diagrama de bloques con la secuencia de 

cálculo propuesta. En algunos casos, sobre todo cuando la variación de 

las constantes de equilibrio con las composiciones es apreciable, es im

portante añadir un ciclo interno de convergencia por sustitución directa 

para que las propiedades termodinámicas calculadas correspondan a las 

composiciones predichas. El criterio seguido para la convergencia de este 

ciclo es cuando el error relativo en temperatura varía menos del 103 de 

iteración a iteración, con un máximo permisible de tres iteraciones. 



Inicialización de variables intensivas 

Cálculo de Propiedades termodinámi 
cas (Sí es la primera iteración glo -:
bal se supone un comportamiento ideal). 

Cálculo de las composiciones de va -
por y líquido. 

Normalización de composiciones y cál 
culo de las funciones y de sus deriva=
das. 

Estimación del error relativo de T 

Cálculo de nuevos valores de las varia 
bles independientes. 

Figura 4. 8. Diagrama de Bloques para la secuencia de cálculo de siste-

mas Vapor- Líquido en Equilibrio. 
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Análisis de resultados. 

Las características de convergencia de lls funciones desarrolladas fu~ 

ron estudiadas analizando el comportamL~nto de tres diferentes sistemas 

en equilibrio. Para estudiar las superficies de respuesta de cada una de 

las funciones, éstas fueron rastreadas e: 1 función de cada una de las varia 

bles independientes, tanto para el caso cuando a las otras dos se les asi_g 

naba el valor correcto prevista para el Equilibrio, como para el caso cuando 

se les asignaba valores muy diferentes. Se observó en todos los casos que 

la tendencia de la respuesta de las funci•mes a los cambios de cada variable 

era practicamente independiente de los rnlores asignados a las otras dos 

variables. 

El primer sistema analizado consiste er una mezcla binaria de propileno 

y propano (Hanson et. al., 1952), selecdonado porque las propiedades de 

los dos compuestos son bastante similares y, en estos casos, la ecuación 

de equilibrio se vuelve muy sensible a 11 temperatura, mientras que los bala~ 

ces de entalpía y entropía se vuelven m11y sensibles a la relación de vapo

rización. En las Figuras 4. 9 y 4.10 se muestra la variación de la ecua-

ción de equilibrio con respecto a la temperatura y a la relación de vaporización, 

en las Figuras 4.11, 4.12, 4.13 y 4.14 . la variación de la ecuación de -

balance de entalpía y entropía respecto a las mismas variables y en las 

Figuras 4.15 a 4. 17, la variación de las tres ecuaciones con respecto al 

logaritmo natural de la presión. El co nportamiento de la función de ba-
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lance de entropia es muy similar al de b llanee de entalpia. En todos 

los casos se observa que para este siste na se alcanzaron los objetivos 

deseados. El comportamiento lineal de las funciones respecto a las v~ 

riables independientes, garantiza una ce nvergencia rápida. 

El segundo sistema analizado consiste e i una mezcla binaria de metano y 

n-pentano en la vecindad de las condicio ies críticas (Prodany y Williams, 

1971). En este caso las constantes de ewilibrio de loo dos componentes 

difieren notablemente en magnitud y por lo tanto podemos esperar un co!!l 

portamiento opuesto al de la situación a iterior: la ecuación de equilibrio 

será muy sensible a la relación de vaporización, mientras que los de los 

balances serán muy sensibles a la tem¡: ~ratura, ya que los efectos pr~ 

cipales serán debidos a cambios en el c:ilor sensible. La variación de la 

función de equilibrio con respecto a la remperatura y la relación de va~ 

rización se muestra en la Figura 4.18 ~· 4.19, mientras que en las figu

ras4.20 y 4.21 se muestra la variación del balance de entalpia con re~ 

pecto a las mismas variables. Se puede observar una dependencia practic~ 

mente lineal de ambas funciones con rE specto a la temperatura, mientras 

que la variación con respecto a la relación de vaporización pasa por un 

máximo. Esto se debe a que el sistem:i se acerca al punto crftico a me

dida que aumenta la relación de vapori !:ación y el ciclo de convergencia 

interna por sustitución directa no conv ~rge para valores de la relación 

de vaporización de O. 7 ó mayores (el 1 alor correcto es O. 4). Afortuna

damente , como el cálculo de la derivada es únicamente una aproximación, 
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pues no toma en cuenta el efecto de la e omposición sobre la constante 

de equilibrio, el valor calculado perm mece positivo a pesar de la pre

sencia del máximo en la función, y est11 permite una convergencia del 

método hacia la solución correcta. 

Cabe hacer notar que la mayoría de 101: algoritmos de cálculo propuestos 

utilizan el mismo ciclo interno de conv ~rgencia por sustitución directa 

y, por lo tanto, presentarán en mayor J menor grado el mismo proble

ma cerca de las condiciones críticas. 

El Gtlimo sistema está formado por un L mezcla multicomponente propia 

de una planta de etileno. Los compue¡: tos presentes son: Hidrógeno, 

metano, etileno, etano, propileno y pr )pano (Hengstebeck y Bosanac, 

1971). Esta es una mezcla con un ran; ~o muy amplio de punto de ebullición 

que incluye compuestos de propiedadeE similares; por lo tanto, se puede 

esperar un efecto importante de cada una de las variables sobre todas 

las funciones. La variación de cada u la de las funciones con respecto a cada 

·una de las variables independientes se muestra en las Figuras 4.22 a 4.27. 

Nuevamente se puede observar un corr portamiento aproximadamente li-

neal de todas las funciones con respec :o a la temperatura, al igual que 

con respecto al logaritmo de la presió 1. El comportamiento con respecto 

a la relación de vaporización, sin eml argo, no es tan lineal como sería 

deseable e, inclusive, para valores rr: ;mores a 0.1 aparentemente se prese!! 

ta un mínimo en los balances de ental1 iia y entropía. Sin embargo para 

valores mas cercanos ala raíz la rapidez de convergencia es aceptable. 
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Conclusiones. 

La metodología desarrollada en este trat ajo permite el cálculo eficiente 

de las condiciones de equilibrio de sistenas vapor-liquido. La conver

gencia está asegurada excepto en aquello ; casos en que el sistema se eE_ 

cuentra cerca de su punto crítico, en CU) o caso es necesario tomar en 

cuenta la dependencia de la composición ::n la constante de equilibrio por 

otro método diferente al de la sustituciór directa, ya que éste se vuelve 

divergente bajo estas condiciones. 

Las funciones propuestas son practicam< m e lineales con respecto a la 

temperatura y al logaritmo de la presió 1 y, en general, se comportan 

en forma adecuada con respecto a la rel; 1ción de vaporización excepto en 

sistemas con un amplio rango de punto d :: ebullición. Para estos casos 

es necesario seleccionar el valor inicia] de la relación de vaporización con 

mayor cuidado. 

Debido a las propiedades de las funciones y a que éstas tienen derivadas 

analíticas de cálculo fácil, es posible ut .lizar un método eficiente de co~ 

vergencia como el de Newton. 

Finalmente, el método permite desarro. lar una subrutina eficiente de -

cálculo con posibilidad de resolver cual ¡uiera de las variables intensivas 

adicionales: presión, temperatura, rel tción de vaporización, entalpias 

molar o entropia molar. 
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CAPITUW 5. DETERMINACION DE '..,AS PR) PIEDADES TERMODINA 
MICAS DE UNA FASE. 

Resumen. 

Se analiza en el presente capítulo, un ~ lgoritmo para la determinación 

termodinámica de una fase, basado en la linearización de las ecuacio 

nes de balance de energía. 

Para poder llevar a calx> dicho cálculo ~s necesario proporcionar la pr~ 

sión y la composición del sistema, ad€ más de una de las tres siguientes 

variables intensivas: temperatura, en :alpia molar o entropía molar. 

lntruducción. 

En el diseño o simulación de un procef o, frecuentemente es necesario 

conocer completamente las propiedade; termodinámicas de una corriente 

integrada por una sola fase. La soluc ón de problemas de compresión, 

calentamiento, enfriamiento y mezcla fo dos corrientes, son ejemplos 

de esta situación, la cual se presenta · :uando se conoce de antemano la 

ausencia de una segunda fase o cuando se puede comprobar la existen -

cía de una fase única por medio de alg m método matemático. 

La eficacia de la metodología para la 1 leterminación del equilibrio ffsi -

co se ve fuertemente disminuida, si ni> se cuenta al mismo tiempo con 

algún método adecuado para h resoluc .ón rápida , eficiente y segura de 

las condiciones termodinámicas de un 1 fase. 

El objetivo de este trabajo es el de an 1lizar un algoritmo originalmente 
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desarrollado por Barnés (1973), que satisface plenamente los requeri

mientos anteriormente mencionados. 

Sistemas de una sola fase. 

En un sistema de una sola fase sea ésta lfquida, vapor o densa, en do!!. 

de se conoce la presión y la composició1 1 de alimentación, es necesario 

especificar una variable adicional para ' leterminar plenamente este -

sistema. Las variables intensivas que . 11 ser especificadas tienen m~ 

yor utilidad son la temperatura (T), la ~ ntalpia molar (h} o la entropia m~ 

lar (s). 

Al seleccionar la temperatura como vat iable adicional, el cálculo es -

directo, pues las ecuaciones para la es1 imación de las propiedades -

termodinámicas generalmente poseen ce 1mo variables implícitas la pr~ 

sión y la temperatura. Por lo tanto las dos alternativas remanentes s~ 

rán .las que se incorporen al algoritmo. 

Al seleccionarse a la entalpia molar co no variable adicional se tiene 

la capacidad de r esolver la mayoría de los problemas involucrados en 

los procesos de intercambio de calor y je mezcla de varias corrientes. 

Y si la entropia molar es la variable i~ :erisiva seleccionada, los probl~ 

mas inherentes a compresores y expan: :ores tendrán solución. 

Selección de Ecuaciones . 

Cuando se han especificado corno varia >les adicionales la entalpia o la 
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entropia, es necesario resolver una ecuación con una incógnita, sien 

do la ecuación el balance de energfa correspondiente y la incógnita la 

temperatura. 

Estas ecuaciones no tienen solución directa sino que deben resolverse 

mediante un cálculo iterativo, en el cual se llega a la solución a través 

de aproximaciones sucesivas. La efectividad de este dependerá fund~ 

mentalmente de la forma de las ecuaciones a resolver, de las varia -

bles independientes y del método de convergencia usado. 

Para seleccionar la configuración más adecuada,Barnés se basó en los 

criterios postulados por King (1971), los cuales ya se enumeraron en 

el ca pftulo 4. 

Balance de Entalpia. 

Cuando se especifica como dato la entalpia de alimentación {h), es ne 

cesario encontrar la temperatura que satisfaga el balance global de e.!! 

talpia. La dependencia de la entalpía con respecto a la temperatura a 

presión constante puede en general representarse a través de un polinomio. 

El considerar lineal esta dependencia resulta ser una excelente aprox_! 

mación en un rango estrecho de temperatura, por lo tanto la restricción 

a satisfacer se reduce a: 

Fj {T) "' he - h (5.1) 

donde "c" es un subindice indicando que la variable es calculada. 

La ecuación (5.1) se espera se comporte aproximadamente lineal con 
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respecto ah temperatura. Además esn ecuación tiene la ventaja ad_! 

cional de ser fácilmente derivable, es d ~cir: 

dF1: d (hc-h)scpc (5.2) 
dT dT . 

Balance de entropía. 

Cuando se especifica la entropia molar 'le alimentación como variable 

adicional, es conveniente para la ecuaci 5n de balance de energía tener 

como variable independiente al logaritrrD natural de la temperatura. 

Esto se debe a que a presión constante ] 3. entropia puede representarse 

como una contribución del logaritmo de la temperatura y un polinomio en 

función de la temperatura, siendo la primera de ellas la que tiene un 

mayor peso. Por lo tanto: 

F'2 ( ln T) =se - s (5. 3) 

y su derivada analítica: 

dF = _d_(sc .. s) = cpc (5.4) 
d lnT dlnT 

M é todo de c onve rgencia. 

El método de Newton Raphson parece st: r e l más adecuado para lograr 

una convergencia efectiva, dado que se :uenta con ecuaciones de com-

portamiento aproximadamente lineal y e erivadas analfticas compactas. 

Las ecuaciones resultantes de la aplica. :ión del método de Newton al -

cálculo isoentálpico e isoentrópico son respectivamente: 

donde: 

Ti+i= Ti(1+f1) (5.5) 

Í _ h - he 
1 - cpc Tl 

(5. 6) 
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y Ti-ti = Ti (1 + Í2) (5. 7) 

donde: Íz = e X p ( S - Se;; l - 1 
\: cpc J 

(5. 8) 

En estas. igualdades las variables subindizadas con "c" son las calcu-

ladas en la iteración iésima. 

Ambas ecuaciones requieren una estimación inicial de la temperatura. 

Tolerancia. 

En este algoritmo se consideró también que la forma más adecuada pa-

ra representar la tolerancia en la precisión requerida, sería por medio 

del error relativo equivalente en la temperatura, considerándose term_! 

nado el cálculo, cuando su valor es menor a uno previamente estable-

cido; es decir: 

AT ~ h- he / 
0 --=¡=-= o 1 = e.pe TI ~ € 

En la figura (5.1) se ilustra la secuencia de cálculo a través de un di~ 

grama de bloques. 

Análisis de resultados. 

Con el fin de estudiar las características de convergencia de las dos 

funciones desarrolladas, éstas fueron rastreadas en función de la va -

riable independiente respectiva. El cálculo se llevó a cabo para el !! 

quido y el vapor en tres sistemas físicos diferentes. Los dos primeros 

son binarios, uno de ellos integrado por una ire zcla etileno-etano y el 

segundo por una mezcla metano-tolueno. El tercero es una mezcla ml!! 

ticomponente típica de un gas natural. Las composiciones de cada uno 
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de los sistemas son r esumidos en la tal la 5. 1. 

En todos los sistemas la dependencia dt las dos funciones fueron pril.cti

camente lineales con respecto a las variables independientes respecti 

vas, satisfaciendo de esta manera las ¡: r emisas sobre las cuales se basó 

el desarrollo de las ecuaciones 5. 1 y 5 3 (ver figuras 5. 2 a 5.13). 

La derivada de las funciones, es decir la capacidad calorífica, se mant~ 

vo aproximadamente constante en todos los casos, noti!.ndose en el siste

ma integrado por compuesto de propied 1des similares ( etileno-etano) una 

mayor variación de esta propiedad res] ecto a la variable independiente 

(figuras: 5. 2, 5. 3, 5. 8 y 5. 9). En el ~ istema integrado por el metano y 

tolueno, con propiedades considerabler iente diferentes, la variación de la 

capacidad calorffica es imperceptible ('iguras: 5.4, 5. 5, 5.10 y 5.11). 

Estos comportamientos no pueden inte1 pretarse como manifestaciones 

de una relación inversamente propord mal entre la sensibilidad de la ca~ 

cidad calorífica a la temperatura y la e isparidad de las propiedades de 

los compuestos integrantes de la mezc .a, pues en el sistema denominado 

gas natural donde el 94. 63 de las molE s totales está formada por metano 

y el 5.23 por propano, nuevamente se repite el comportamiento que di~ 

tinguió al sistema metano-tolueno (figi ras: 5. 6, 5. 7, 5.12 y 5.13). 

La capacidad calorífica, al igual que to fas las propiedades de estado, es 

tá integrada por una contribución del g 1s ideal y otra debida a la corr~ 

ción por presión y dependiendo de la r !gión de temperatura y presión -



Tabla 5.1. - Composición de )istemas Analizados. 

No . Fase Componentes F1 

1 1 Etileno 

Etano 

V Etileno 

Etano 

2 l Metano 

Tolueno 

V Metano 

Tolueno 

3 l, V Metano 

Etano 

Propano 

Nitrógeno 

Oxígeno 

Bióxido de Car -
bono. 
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reducida donde esté localizado el sistema, una contribución anulará en 

mayor o menor medida el efecto de la temperatura en la contribución -

restante. 

F~r,, balanceo es el que realmente dicta el comportamiento de la capaci

dad calorffica con respecto a la temperatura o a su logaritmo natural y 

puede agregarse de antemano que en sistemas formados por compuestos 

regulares, en los cuales la magnitud de las interacciones binarias no to

ma un valor considerable, seguirá la capacidad calorffica un comporta, 

miento como el aquí descrito. 

Conclusiones. 

La metodología analizada en el presente capítulo, permite la determin!: 

ción de las condiciones termodinámicas de una fase cuando, además de 

la composición de la alimentación y la presión del sistema, se especi

fica la temperatura, la entalpia molar o la entropia molar. 

Las funciones utilizadas para este ca1culo son prácticamente lineales 

con respecto a las variables independientes, notándose la ausencia de -

máximos y mínimos o puntos de inflección que pudiesen dificultar la -

convergencia. 

Debido a las propiedades de las funciones y a que éstas tienen derivadas 

fáciles de calcular , es posible utilizar un método eficiente de conver -

gencia como es el de Newton Raphson. 

Los algoritmos aquf estudiados permiten desarrollar una subrutina que 

eficiente mente permite resolver la mayoría de los problemas concenientes 

a una fase . 
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UN SIMULADOR DE PF OCESOS DE ESTRUCTURA VA 
RIABLE . 

Se presenta un sistema computacional e e estructura variable, con enfoque 

al diseño preliminar de plantas de proc ;$amiento ffsico de compuestos de 

bajo peso molecular. El programa des u rollado puede calcular los balaE_ 

ces de materia y energía de procesos e Jntinuos a régimen permanente, 

por medio de mcxlelos determinísticos r opcionalmente, utilizar métcxlos 

matemáticos para determinar el valor )ptimo de las variables económi-

cas . 

Intr od ucc ión. 

La simulación de procesos es la repre ;entación de un proceso químico a 

través de un mcxlelo matemático, que < 1 ser resuelto, proporciona la in-

formación concerniente a su comporta¡ niento. El Ingeniero Químico en 

la mayoría de los casos se ve involucr ido en problemas continuos de na-

turaleza determinística, aunque no est i limitado a enfrentarse con probl~ 

mas discretos y a sistemas estocástic >s (Briddell, 1974). 

Un simulador de procesos puede ser u ilizado para la simulación dinámi-

ca o a régimen permanente. En el primer caso, se desea conocer la va-

riación del comportamiento con respe< :to al tiempo y, en el segundo, se 

deben realizar los balances de materi< . y energía correspondientes, cuando 

se supone despreciable la influencia d1 : la variable tiempo en el comport.'.: 
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miento fisico-qufmico de la planta simulada. Obviamente, el comporta 

miento particular de una situación dada se encuentra entre los dos extre

mos (Perry, 1973). 

De acuerdo a sus posibles usos, un simulador de procesos puede estruc

turarse únicamente para ser capaz de resolver un problema especffico o 

puede desarrollarse en forma modular con capacidad de resolver una mul

titud de diferentes situaciones. El primero de ellos, por lo general, tiene 

una mayor eficiencia desde el punto de vista computacional, aunque debido 

a su falta de flexibilidad su utilidad se ve limitada a un número reducido de 

casos específicos. El segundo, requiere para su desarrollo un mayor consumo 

de horas hombre. En éste, cada operación unitaria está representada por 

un modelo matemático independiente denominado módulo unitario, módulo 

de proceso o subrutina de equipo, poseyendo cada uno de éstos, las provi

siones necesarias para trasladar en forma común la información referen-

te a las características de las corrientes involucradas. Adicionalmente 

se necesita un programa ejecutivo que supervise el flujo de información 

entre los módulos. 

La selección de cualquiera de estos dos enfoques, o el desarrollo de uno 

intermedio, es función de las necesidades existentes y de los recursos -

disponibles. 

En la totalidad de los problemas de interés para el Ingeniero de Proceso 

existen por lo menos dos tipos de variables, aquellas fijadas por factores 

puramente ffsico-quimicoa y aquellaa con la poaibilidad de ser manipul-ª 
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ladas en función de factores económicos . 

La estimación de estas últimas, puede llevarse a cabo únicamente aj~ 

cio de los ingenieros encargados del desarrollo del proceso o con la ay~ 

da de algún método matemático de optimización. 

En el presente trabajo se presenta un sistema enfocado a diseño, con ca 

pacidad de realizar los balances de materia y energía de plantas de pr~ 

cesamiento físico. Se supone que la planta opera a un régimen permane~ 

te y continuo, que pueda ser representado a través de modelos determinfs 

ticos, y está limitado a procesar substancias de bajo peso molecular. Se 

cuenta además con la opción de utilizar métodos matemáticos para deter

minar el valor óptimo de las variables económicas. Todo esto dentro de 

una estructura variable u orientada a programas. 

Estructura del Simulador. 

En los pasados años diversas compañías, instituciones académicas y fir

mas de ingeniería han desarrollado simuladores generales de proceso. La 

lista más completa de ellos se publicó en un artículo escrito por Evans et al 

(1968). 

El Simulador de Procesos Criogénicos (SIPROC) difiere de la mayoría de 

los descritos en la literatura y se asemeja al desarrollado por la División de 

Ingeniería y Construcción de la American Cyanamid Co. (Ripps y Wood, 1972). 

El común denominador de estos dos sistemas, es su estructura variable, 

es decir, el usuario debe escribir un programa de computadora para U~ 



57 

vara cabo la simulación de un procese específico. Este programa de 

nominado "e j e c u ti v o ", es básicamE nte una serie de llamadas a las 

subrutinas localizadas en una "bibliote ;a" especial, donde el usuario de 

be determinar la secuencia de cálculo l seguir. 

En un programa de estructura fija, el Jrograma ejecutivo es exactameE_ 

te el mismo sin importar como sea el Jroceso simulado. El proceso 

en cuestión es descrito por medio de tarjetas de datos, especificando la 

naturaleza de cada operación unitaria : · la identidad de las corrientes de 

entrada y de salida. El programa sir: tUlador analiza esta información , 

establece la secuencia de cálculo y la ógica iterativa. 

Estructura fija vs. Estructura variable 

Inicialmente, cuando se planea el desarrollo de un simulador, se debe 

decidir cual de los dos enfoques prese ita más ventajas a la luz de los r~ 

cursos disponibles y las futuras aplica ::iones. 

En la creación de un simulador de estJ -uctura fija se requiere de un co

nocimiento profundo del sistema comp itacional y de una gran habilidad 

en el manejo del lenguaje de alto nivel utilizado. Además el sistema pu~ 

de opcionalmente tener la capacidad de ' pr oporcionar todas las decisiones 

lógicas y la formación de ciclos de c01 1vergencia. 

En principio, un sistema de esta natm aleza debe ser diseñado para que 

cualquier ingeniero pueda utilizarlo, ~ ún careciendo de experiencia pre

via en programación o desconociendo 1 :l funcionamiento interno del sis

tema. Esta amplitud de posibles usuarios es una de las principales veE_ 
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tajas del simulador de estructura fija. 

Pero debido a esto, el simulador de est: ·uctura fija debe ser lo suficieE. 

temente sencillo para permitir al perso ml sin experiencia en program~ 

ción, aplicarlo a procesos simples y lo bastante rico en recursos para 

que un ingeniero experto en programad 5n pueda aplicarlo a procesos -

complejos. Entre las principales desvi ntajas de un simulador de estru~ 

tura fija se encuentra su falta de flexibilidad y la extrema complejidad 

alcanzada a medida que crece el númer J de módulos unitarios, los mé

todos de estimación de propiedades ter nofísicas y las opciones de sa!! 

da existentes en el sistema. Aunque er este tipo de sistemas no es nec~ 

sario cargar todos los módulos usados, contradiciendo la opinión de -

Motard et al (1975), la falta de flexibiljjad es debida a la necesidad de pr~ 

parar-a la totalidad del simulador para la solución de problemas de gran 

magnitud, independientemente de que e J numerosos casos, se solicite -

unidamente soluciones triviales y sene llas. 

En comparación con el esfuerzo neces1 río para diseñar el lenguaje de ~ 

mulación de un sistema de estructura ! ija, el simulador de estructura -

variable también requiere de un núme10 considerable de horas-hombre 

para planear su estructura interna, au Jque generalmente es menor pues 

su grado de sofisticación no alcanza le 3 niveles del primero. 

Con un simulador de estructura variat le no existe límite en el número de 

módulos disponibles, pues el usuario 1 IIlicamente necesita almacenar en 

la memoria de la computadora las sub rutinas a las cuales hace refereE. 
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cia directa o indirectamente. 

Las limitaciones inherentes en un simul idor de estructura variable es 

la falta de habilidad, por parte del usua :io potencial, en representar un 

proceso a través de diagramas de bloqu ~s y el desconocimiento que se 

tenga del ftmcionamiento interno del sis :ema. 

La importancia de estas limitaciones e~ mermada, precisamente, por el 

enfoque que se le desea dar a este sistema; es decir, se pretende crear una 

herramienta con utilidad didáctica y pal a fines de investigación, la cual 

se encuentre en estado contfnuo de cam lio, con reformas y adiciones que 

lo vayan perfeccionando paulatinamente . 

Debido a estas razones y a la caracte1 fstica de los sistemas de estructura 

variable, que permite su utilización aw 1que su desarrollo se encuentre 

aún en etapas iniciales o intermedias, 1 :e seleccionó un sistema de es

tructura variable para el Simulador de Procesos Criogénicos. 

Elementos del Simulador de l 'rocesos Criogénicos. 

El sistema SIPROC está integrado actm lmente por un paquete de subr~ 

tinas desarrolladas en forma coordinac 3. , un banco de constantes físicas, 

varios archivos para almacenar la info ~mación procesada y generada por 

el programa y un conjunto de criterios para que, a través del programa ejecu~ 

vo, se estructuren los diferentes subp1 agramas involucrados en el dise-

ño de un proceso. 
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Programa ejecutivo. 

El programa ejecutivo debe ser escri1 o por el usuario para representar 

el proceso que se quiere diseñar. Y < onsiste básicamente en llamadas 

a subprogramas y otras instrucciones escritas en FORTRAN IV.Tales in~ 

trucciones pueden ser de lectura ~e d< .tos (aquellas no cubiertas por las 

subrutinas encargadas), decisiones ló ~icas, rastreos, etc. 

Para la ejecución de un problema típico, el simulador cuenta dentro de 

las subrutinas desarrolladas con los recursos necesarios para cubrir 

las operaciones de entrada de datos, J ireprocesamiento, cálculo y salida 

de información. 

La primera sección del programa ejec utivo debe consistir en llamadas a 

las subrutinas encargadas de realizar la lectura de datos y la etapa de pr~ 

procesamiento. En la lectura de dato; se alimenta toda la información co~ 

cerniente al problema específico y en la fase de preprocesamiento, basá~ 

dose en la información alimentada, se prepara el programa para poder 

llevar a cabo el cálculo del proceso. 

Posteriormente, en la segunda secciór se realiza el cáleulo de las corrien 

tes y equipos. Las llamadas a lós mi id los unitarios son intercalados 

entre instrucciones que suministran lé s operaciones aritméticas o lógi

cas no previstas dentro de las subruti11as integrantes del sistema. Si 

existe la presencia de recirculaciones dentro del proceso en cuestión y 

éstas pueden ser transformadas a un proceso en serie, el cálculo es 

directo, pero si no existe esta posfü lidad1 el usuario debe de propor-
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cionar la secuencia adecuada de instI ucciones y de llamadas a módulos 

unitarios, así como opcionalmente, 101 métodos de convergencia para re-

solver en forma iterativa las recircu aciones de materia yjo de energía. 

Las operaciones de salida de informa ción se encuentran repartidas a lo 

largo de las dos primeras secciones r también formando parte de la te_!: 

cera sección del programa ejecutivo. En la primera toman la forma de 

tablas, para que el usuario revise la información alimentada o supervise 

la fase de preprocesamiento. En la : .egunda sección se ven integradas por 

escrituras de rastreo, para poder de :ectar algún resultado intermedio 

potencialmente falso. Y en la tercer L y última sección, la salida de ~ 

formación consiste básicamente, de 11na serie de subrutinas llamadas por 

e l programa ejecutivo, las cuales se encargan de tabular las corrientes 

involucradas en el proceso y, optativ tmente, si existe alguna evaluación 

económica, también facilitar la infor nación referente a los costos del 

proceso. 

A continuación se describen con más detalle el contenido y las funciones 

de cada una de las operaciones. anter: ormente mencionadas. 

Lectura de datos 

La información que se suministra en las subrutinas encargadas de la l~ 

tura de datos es fundamentalmente d( tres tipos: la concerniente a la 

naturaleza del problema, la de espec lficación de las corrientes y la de 

parámetros de control. 
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Por la primera se entiende el título del trabajo, la fecha de ejecución y 

el nombre del usuario. 

La segunda involucra la presión, temperatura, flujo molar total y de aada 

componente, la relación de vaporización y la entalpia molar de solo aqu~ 

llas corrientes que es necesario especificar inicialmente. La naturaleza de 

cada componente se determina Gnicamente por medio de un nGmero que 

tiene una relación unívoca (Motard y Lee, 1971) con sus constantes físicas 

segGn se ilustra en la tabla 6.1. 

Y finalmente, por parámetros de control se comprenden los valores de 

las variables que se utilizan para determinar la amplitud de información 

de salida, las unidades con las cualee se alimentan, realizan y se obtiene 

la información de las corrientes, los criterios de convergencia, etc. 

Actualmente no existe ningGn dispositivo específico para leer y almacenar 

los parámetros de equipo, y cuando es necesario hacerlo, se deben escri

bir las órdenes necesarias para adaptar al sistema a las necesidades Pª.!. 

ticulares de cada caso. 

En las situaciones cuando se utiliza algGn método de optimización, la lec 

tura de la información necesaria, tal como los valores iniciales del vector 

de variables independientes, los criterios de convergencia etc., se eje

cuta por medio de una subrutina particular del método de optimización 

utilizado. 

Después de haberse leído losdatos, estos se almacenan en vectores o ma 

trice5 bajo Wla in5trucc10n propia oel FORTRAN como eo el COMMON 



TABLA 6. 1. Compuestos pre ;entados en el BLOCK DATA 

No. Nomb1.e Abreviatura 

1 Metano Cl 
2 Etano C2 
3 Propano C3 
4 Butano noriru; 1 N -C4 
s lsobutano I -C4 
6 Pentano norrr al N -es 
7 Isopentano 1 -es 
8 Hexano norm i.l N -C6 
9 Heptano norn tal N -C7 
10 Octano norm. tl N -C8 
11 Etileno C2= 
12 Pro pile no C3= 
13 Acetileno E TINO 
14 Ciclo hexano C -C6 
lS Benceno BENCEN 
16 Tolueno TOLUEN 
17 Bióxido de Ce rbono C02 
18 Sulfuro de Hi frógeno H2S 
19 Nitrógeno N2 
20 ~ Argón AR 
21 Helio HE 
22 Neón NE 
23 Kriptón KR 
24 Hidrógeno H2 
25 Oxígeno 02 
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etiquetado. La capacidad máxima de almacenamiento en este programa 

es de 150 corrientes y de 8 compuestos diferentes. 

Preprocesa miento. 

Como anteriormente ya se mencionó, el preprocesamiento es l.Dla etapa 

que sirve para preparar los datos con el fin de proseguir con el cálculo 

de corrientes y equipo. Está comprendida básicamente por el suminis

tro de constantes físicas, la adaptación de estas para poderse utilizar 

en el método de estimación de propiedades termodinámicas selecciona

do, la transformación de la información de corrientes y propiedades fí

sicas a las unidades escogidas, y el arreglo adecuado de los archivos de 

almacenamiento de información. 

Salida. 

La salida de información tiene diferentes modalidades, es decir, puede 

tomar la forma de tablas donde se presenta la información alimentada o 

las constantes físicas de las substancias involucradas en el proceso, en 

forma de rastreos de aquellos módulos de cálculo que se sabe de antem~ 

no presentan dificultades, etc. Estas no se encuentran centralizadas en 

un número pequeño de subprogramas, sino que se encuentran esparcidas 

en todo el paquete de subrutinas. 

Adicionalmente a las modalidades ya mencionadas, existen otras formas de 

salida de información localizadas en subrutinas específicas para pro

procionar al usuario los datos detallados o concisos de las corrientes exi~ 
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ten tes en el proceso y en casos particul~ res, los costos involucrados y 

el estado inicial, intermedio y final de una optimización. Simultánea

mente, en cada hoja escrita se imprime 1 en la parte superior el título del 

trabajo, el usuario, la fecha y el númer) de hoja correspondiente. 

En la Tabla 6. 2, se enlistan las subruti11as encargadas de las tres opera

ciones anteriormente mencionadas. 

Cálculo. 

Las subrutinas asignadas a realizar el e álculo de un proceso se clasi~ 

can en módulos unitarios, módulos pan la determinación de dña o dos 

fases, módulos de estimación de propie iades termodinámicas y módulos 

matemáticos de optimización. 

Como anteriormente se había menciona' lo, los módulos unitarios impleme~ 

tados en esta tésis cubren únicamente l >s aspectos básicos de los equipos 

necesarios para representar un ciclo d€ ' refrigeración mecánica. La 

Tabla 6. 3 muestra las subrutinas desa1 rolladas. 

Casi la totalidad de las subrutinas de e1 tuipos verifican la fase y las cond_! 

ciones de las corrientes generadas antE s de que la información vuelva al 

programa ejecutivo. Los cálculos necesarios se ejecutan a través de los 

módulos para la determinación termodinámica de una o dos fases, las -

cuales a su vez deben recurrir a la sul rutina de estimación de propiedades. 

El número de veces que se ejecutan estos mismos pasos es considerablemente 

grande, y de aquí la importancia que 1 eviste el contar con subrutinas de cál-

culo lo más eficientes posibles. 



TABLA 6. 2. Subrutinas de entrada, preprocesamiento y salida de iE. 
formación. 

Nombre ~ nción 

RETIT 

INDATA 

INOUT* 

INOP 

REPROP 

BLOCK DATA 

Lectura de Da tos 
Ejecuta la lectura do :1 titulo del trabajo, usuario y fecha 
de ejecución. 

Ejecuta la lectura do : los índices de componentes, la in
formación de corrie 1tes y los parámetros de control. 

Lee el vector inicia: de variables independientes, los pa 
rámetros de optimirnción, los criterios de convergencía 
y el número máxime de iteraciones, para el métcxio de 
Fletcher. 

Ejecuta la lectura d1 : los parámetros de optimiz.ación, los 
criterios de con ver~ encía y el número máximo de itera -
ciones para el mét0t lo de la Sección Dorada. 

f~e.P!.~!:~~~~E.~-
Extrae del BLOCK [ATA las constantes físicas y establece 
las unidades para lo; cálculos internos. 

Almacena las consté ntes físicas necesarias para la estima 
ción de las propieda les termcxiinámicas de 25 compuestos 
de bajo peso molecular. 

Salida de Informaci( n 

TITULO Imprime los encabe ~dos de cada hoja. 

CORRS Ejecuta la impresió: 1 detallada de las corrientes resultan 
tes de los balances ole materia y energía . -

CORRS3 Ejecuta en forma es :ueta la impresión de las corrientes 
resultantes de los h Llanees de materia y energía. 

INOUT Ejecuta las impresi•mes iniciales, intermedias y fina
les de la optimiz.acit in por el métcxio de Fletcher. 

*NOTA: Las subrutinas con asterüco en la parte superior fueron desa
rrolladas originalmente pe r Farras (1975), 



TABLA 6. 3. Módulos Unitarios 

Nombre Función 

MEZCLA 

COMPRE 

VALVU 

EXPAN 

DIVIDE 

IGUAL* 

UNDER * 

DIAM * 

TML 

*NOTA: 

Mezcla n corrientes de entrada para obtener una de 
salida. 

Ejecuta la compresión politrópica de una corriente -
gaseosa. 

Realiza la expansión isoentálpica de una corriente. 

Ejecuta la expansión politrópica de una corriente. 

Divide una corriente en n corrientes de salida de -
acuerdo a valores previamente establecidos. 

Iguala las características físicas de dos corrientes. 

Calcula el número de platos de una torre de destilación 
con las ecuaciones de l)nderwood para mezclas binarias. 

Calcula el diámetro de una columna con las ecuaciones 
de Souders-Brown y un polinomio ajustado a la curva Ks 
vs L/V (QL/(>.,)1/2 para un espaciamiento entre platos 
de 9 pulg. 

Calcula la diferencia de temperatura media logarftmi 
ca entre dos corrientes que intercambian calor. -

Las subrutinas con asterisco en la parte superior fue
ron desarrolladas originalmente por Villiesid, (1975). 
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Dada la importancia que poseen estos m'xlulos, se encuentran protegidos 

con toda clase de r ecursos para evitar ~ 1 máximo la presencia de errores 

en su ejecución. 

En la Tabla 6. 4, se ilustran las subruti 1as para la determinación de una y 

dos fases, además de la asignada para : a e stimación de propiedades termo-

dinámicas. 

Los módulos de optimización, como su nombre lo indica; estan diseñados 

µ:ira la determinación de los valores dE las variables independientes que 

minimizan o maximizan una función obj ~tivo previamente estructurada. 

Cada método de optimización está integ rado por va rias subrutinas con 

funciones específicas. En la Tabla 6 . .: estas se describen. 

Conclusión. 

El simulador de procesos criogénicos ':s i.in sistema enfocado a diseño. 

Su etapa de desarrollo es primitiva, pe: ro su estructura variable le per-

mite resolver nue vas situaciones y sirr ultáneamente crecer en cuanto a 

cantidad de subrutinas y complejidad d ~ estas. 

El corazón del s is tema constituido por las ecuaciones de estado anterior-

mente mencionadas, los polinomios adlmensionales y los algoritmos para 

la determinación del equilibrio vapor- líq ido y de una fase es un excelente 

comienzo y un paso firma hacia el futl ro. 

La implementación e n este sistema de los diversos métodos de optimiza-

ción alientan la investigación dentro d ~ este campo aún poco explorado y 

permitir.fa en un futuro indeterminadc el diseño de mejores procesos a un 

menor costo. 

.. . ., 



TABLA 6. 4. Subrutinas para la estirr ación de las propiedades termo
dinámicas y determinac. ón de una y dos fases. 

Nombre F uncí ón 

EQST Calcula las Jropiedades termodinámicas de un 
sistema sen :illo o multicomponente. Para el 
gas ideal ut. liza las ecuaciones adimensionales 
de Passut y )anner, para el cálculo de la des
viación a la idealidad se disponen de las ecua -
ciones de ef tado de Soave, Barnés o Soave -
Barnés. 

PKNOWN Determina J :is condiciones de una fase sea ésta 
líquido, va¡: Jr o fase densa cuando, además de 
la composic ió y la presión del sistema, se es
pecifican cu ilquiera de las siguientes variables 
intensivas: Temperatura, entalpía molar o en
tropía mola : . 

FLASH ~termina l !is condiciones termodinámicas de 
dos fases et equilibrio, cuando se proporcionan 
como datos la composición del sistema y dos 
de cualesqu .era de las siguientes variables in
tensivas: P :esión, temperatura, relación de -
vaporízacíó 1, entalpía molar y entropía molar. 



TABLA 6. 5 Subrutinas de Optimización 

Nombre Función 

SECOOR 

MFRI* 

ESCAL * 

VECTOR* 

TRANS 

FUNCT * 

Sección Dorad a 
Lleva a cabo la bú ;queda del óptimo en un espacio 
unidimensional a t ~avés del método de la sección
dorada. 

Fletcher 
Realiza la minimi: :ación de la función objetivo en -
un espacio n-dime isi.onal utilizando el método de -
Fletcher. 

Lleva a cabo el pr xiucto escalar de dos vectores. 

Lleva a cabo el i 'roducto de una matriz por un 
vector. 

Transforma las <; ariables libres manejadas ínter 
namente en MFRJ, en variables con significado -
ffsico que satisfa ;en las restricciones del modelo 
de la función objt :tivo. (Esta subrutina es dise 
ñada para el prol 1lema específico). 

Calcula el gradie ite numérico de la función 
objetivo. 

* Todas las subrutinas con asteris ;::o en la parte superior fueron 
originalmente desarrolladas por Farías (19 7 5). 



PARTE IV. ANALISU:, OPTIMIZACION Y SINT§ 

SIS DE u:~ PROCESO DE LICUEF AC 

CION DE ETILENO. 
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CAPITULO 7. DISEÑO EVOLUTIVO DE UN PROCESO DE LICUEF AC
CION DE ETI-LENO. 

Resumen 

Este trabajo describe la síntesis del proceso óptimo para la licuefacción 

de etileno, como resultado de la evaluación preliminar de alternativas de 

proceso para la ampliación de la terminal de etileno líquido que Petróleos 

Mexicanos proyecta construir en Pajaritos, Veracruz. 

La Configuración óptima finalmente obtenida por medio del diseño evolu-

tivo presentó una reducción de 373 en la inversión total y 363 en los co~ 

tos de operación con respecto a la configuración original. 

Introducción 

La selección del proceso más adecuado para licuar uña corriente gaseosa de 

etileno, como cualquier otro proceso, consiste básicamente en elegir un 

arreglo de operaciones determinadas que satisfagan las restricciones exi~ 

tentes _ para posteriormente analizar sus ventajas y desventajas a la luz de 

algun criterio seleccionado, Si al acabar ésta secuencia se visualiza un 

mejor arreglo se repite nuevamente la síntesis y el análisis correspondiente. 

Este procedimiento es tan antiguo como la humanidad misma, pero dentro 

de la Ingeniería Química se tienen escasamente alrededor de cinco años -

tratando de codificar y definir fronteras a lo que se le ha dado por -nombrar 

" La Síntesis de Procesos". En es te lapso se ha avanzado para estructurar 
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la lógica inductiva necesaria para conc ebir procesos, con capacidad de 

transformar las alimentaciones conocí ias a productor requeridos. 

Por lo que toca al análisis de proceso, ésta disciplina ha logrado un gran 

desarrollo y su aplicación a la evaluac ión preliminar de procesos es di

recta. 

Dentro de la síntesis de procesos exis· en dos formas para generar nuevas 

configuraciones ; Una de ellas utiliza 1 eglas heurísticas basadas en un -

conocimiento profundo del sistema en :uestión, o simplemente basadas en 

la intuición o sentido común. Si se elige este camino , la magnitud del 

problema se reduce sensiblemente, pE ro no existe certeza de obtener el 

óptimo global. La otra opción consi s e en emplear un método algorít -

mico para encontrar al óptimo global 1 :nt:re todas las posibles alternati

vas, con la desventaja de aumentar co isiderablemente la complejidad del 

problema. 

Para seleccionar la más adecuada es r ecesario balancear los pros y COE_ 

tras de ambos enfoques. 

En este trabajo se optó por la primen a lternativa, pues se disponía de 

las reglas heurísticas desarrolladas a 1teriormente por Barnés (Barnés 

y King . 1974) para sistemas de refrig· !r ación y licuefacción en cascada y 

de ésta manera , aunque no se lograse hallar el óptimo global, la magni

tud del problema se mantendría dentrc · de los limites de las capacidades 

existentes para resolverlo. 
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Como métcxio de síntesis se aplicó el 1 liseño evolutivo para encontrar la 

configuración óptima para licuar una e orriente gaseosa de etileno (King 

et al, 1972). 

La Síntesis por Diseño E vol Jt i vo 

El diseño evolutivo consiste en propor er una configuración base y a par

tir del análisis de ésta , generar una 11odificación con el objeto de reducir 

el efecto de la principal contribución . Ll costo global del proceso. Si di

cha modificación tiene éxito, se apile L el métcxio en forma recursiva , paE. 

tiendo de la mejor configuración prop Jesta hasta el momento , y continua~ 

do hasta que no se encuentre ninguna ncxiificación adicional que mejore la 

economía del proceso. Este métcxi) tiene la ventaja de permitir la ev~ 

luación cualitativa del efecto de cada una de las mcxiificaciones, pudiéndose 

discriminar las que tienen gran re1 ercución en la economía global del 

proceso de las que no la tienen y I ermitiendo incorporar al proceso 

de selección , criterios diferentes al ~conómico. 

Para el análisis de la configuración e n turno es necesario contar con un m_9 

delo matemático capaz de representar el proceso físico y una función ob

jetivo que suministre alguna medida le la efectividad en el cumplimiento de 

las restr icciones establecidas. Ada] 1tada a la función objetivo se debe 

tener un métcxio matemático de optin üzación con el objeto de tener una ~ 

se común de comparación. Finalmente, para la síntesis se debe contar 

con reglas heurísticas que reduzcan el enorme número de posibles modi-
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ficaciones a solo unas cuantas. 

El Proceso de Licuefacción 

La refrigeración mecánica es un proce:;: o en el cual una substancia deno-

minada refrigerante acepta calor de uné f ente de baja temperatura y lo 

rechaza a un medio de mayor temperan ra. 

En el proceso de licuefacción, el calor sensible y latente extraído de la 

corriente de proceso constituye la carg t de refrigeratión. Si la menor 

temperatura a la que se debe suministr ir la refrigeración se localiza por 

debajo de la mínima temperatura dispo:1ible, usualmente establecida por 

la presión de admisión al compresor, E s necesario utilizar otro refrige-

rante que opere en cascada con el ante: ·ior. es decir, el medio de enfri~ 

miento de este nuevo ciclo es el refrig• :rante de mayor temperatura. 

Existe un número de posibles modifica· :iones para mejorar el comporta -

miento de un ciclo. Las consideradas en este estudio son (Fig.7.1): 

E conom i zadores 

El refrigerante liquido puede ser expa: 1dido a una presión intermedia, don 

de el vapor formado durante la expans ón se separa del liquido remanente, 

att es de proseguir con la expansión sL bsiguiente. 

Parte de la demanda de refrigeración · mede ser satisfecha con un nivel ínter 
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medio, expandiendo una porción del líqu do y evaporándolo en un equipo, 

el vapor resultante es admitido en un pu tto intermedio del compresor. 

Postenfriadores 

Es posible enfriar el vapor resultante d· ! la compresión final con un refr_! 

gerante más caliente y barato que el uti izado en la condensación. 

In te renfr iadore s 

Cuando la temperatura de un vapor pare ialmente comprimido es reducida 

por medio de un enfriamiento con agua 1 otro refrigerante, antes de pr~ 

seguir con la compresión, se ve disminuido el trabajo consumido y el pos_! 

enfriamiento. 

Presaturadores 

El vapor parcialmente comprimido se i:ltroduce en el economizador co-

rrespondiente a la presión intermedia, evaporando una porción del refi:! 

gerante líquido. Los resultados son si nilares a los obtenidos con ínter 

enfriadores . 

_g~m b !.?_d_o.!~_l f_q u id~~~~ 

El vapor es sobrecalentado antes de ser comprimido subenfriando sim~ 

táneamente el liquido que va a ser expc ndido. La refrigeración obtenida 

del vapor es recuperada cuando el lfqu .do es evaporado después de la e! 

pansión. Este cambio aumenta la cant tdad de refrigeración por unidad de 

flujo pero incrementa el trabajo de cor 1presión y la carga de enfriamiento. 
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Licuefacción en Ciclo Abierto 

Cuando el refrigerante y la corriente de proceso son la misma substancia 

se pueden unir las dos en un punto adecuado del ciclo de refrigeración y 

substituir el vaporizador por un tanque separador. El liquido es la co-

rriente de proceso y el vapor se retorna al compresor. De esta mane-

ra se eliminan las irreversibilidades asociadas con el intercambio tér-

mico a través de un equipo. 

La corriente de proceso esta constituida prácticamente por etileno puro 

(tabla 7 .1), ron un gasto de 12. 5 Ton. Métricas/hr . a 300 lb/pulg2 y 95º F. 

Y se desea almacenarla en fase líquida a 15. 8 lb/pulg2 y -151°F. 

Se dispone de dos ciclos de refrigeración en cascada. El primero con~ 

tituido por una mezcla con alto porcentaje de propileno (tabla 7 .1), con 

una presión mínima de admisión al compresor centrífugo de 16. 5 lb/pulg2. 

Para la condensación se dispone de agua de enfriamiento con un rango de 

25° F (90º F a 115° F). En el segundo ciclo se emplea como refrigerante 

el mismo etileno de alimentación, siendo la presión núnima de admisión 

al compresor de 15. 8 lb/pulg2. El equipo que suministra el trab¿j o es un 

compresor reciprocante. El desobrecalentamiento y condensación del 

etileno se realiza cm el refrigerante del ciclo superior. 

Modelo Matemático 
------~~-~~---

En esta etapa del proyecto es de interés detectar únicamente la diferen-



TABLA 7. 1 

Composición de la Corriente de Proceso y de los Refrigerantes Empleados 

Componentes C. de Proceso Ciclo de mayor temp. Ciclo de menor temp. 

Etileno .9997 .9997 

Etano .0003 .0367 .0003 

Propileno .9528 

Propano .0105 
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cia global de costos entre las diferentes configuraciones sintetizadas, 

por lo tanto, es importante tomar en consideración solamente aquellos 

elementos más relevantes en la economía del proceso, despreciando las 

contribuciones de costo comunes a todas ellas o aquellas que carecen de 

importancia. Además, como el modelo matemático es ejecutado un gran 

número de veces dentro de la optimización, debe ser bastante simple, 

pero al mismo tiempo, debe reflejar adecuadamente la realidad física. 

Por tales razones se consideraron a los refrigerantes y a la corriente 

de proceso como substancias puras. Solo se justificaría considerarlos 

como mezclas multicomponentes si se desea llevar a cabo un diseño muy 

detallado del proceso, y ésto solo una vez que ya ha sido seleccionada la 

configuración más adecuada. 

Las propiedades termodinámicas fueron calculadas siguiente un procedimiento 

de dos etapas. En la primera, las propiedades del gas ideal se ca_! 

culan utilizando los polinomios desarrollados en el primer capítulo -

ajustando los datos de entalpia reportados por York y White (1944) para 

el etileno, y por Goldman y Marchman (1951) para el propileno. En la 

segunda etapa se corrige el comportamiento ideal por medio de la ecua-

ción de Soave (Soave, 1972). Se ha demostrado que este método es bas-

tante exacto en ésta clase de cálculos (Flores y Barnés, 1975). El mo-

delo matemático fue construido con el simulador de procesos criogénicos 

de estructura variable (Capítulo 6) implementado en la computadora -
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BURROUGHS 6700 del ese. Los parámetros de los equipos utilizados 

se encuentran resumidos en la Tabla 7. 2. 

Como un sistema de refrigeración en cascada, en el que cada ciclo ma

neja como refrigerante una substancia pura , puede representarse en un 

diagrama presión-entalpía (Fig. 7. 1) , se pudo utilizar la teoría de redes 

para transformar un cálculo clásicamente iterativo en un cálculo directo, 

con la consiguiente reducción drástica en el tiempo de cálculo. Solo de 

esta manera fué posible llevar a cabo la optimización de los procesos, 

con un número de iteraciones del orden de 17 y evaluaciones de la función 

objetivo de 600, pues fué imperativo calcular el gradiente en forma nu

mér ica . 

La función objetivo 

La optimización necesita una función objetivo que proporcione como re

sultado alguna medida de la efectividad con la que el proceso satisfaga 

las especificaciones del proyecto. El objetivo de un sistema de refrige

ración es el de satisfacer la demanda al menor costo posible , por lo que 

pareció razonable considerar como medida de la efectividad del sistema, 

el costo total anual para licuar la corriente de proceso. 

Los costos totales anuales que integran la función objetivo pueden desgl~ 

sarse en costos de operación y c;ostos fijos anuales. Los costos de ope

ración estan constituidos por el de la energía eléctrica requerida para 

operar los compresores, el del AguA de enfriamiento y los eo~tos de ma_!! 



TABLA 7.2 

Parámetros de Equi¡:x> 
(Ludwig, 1975) 

Eficiencia del Compresor de propileno 

Eficiencia del Compresor de etileno 

Coeficientes de Transferencia de Calor 

Concepto 

803 

803 

Oesobrecalentamiento de propileno-calentamiento de agua 

Condensación de propileno-calentamiento de agua 

Subenfriamiento de propileno-sobrecalentamiento de propileno 

Oe sobrecalentamiento de etileno-vaporización de propileno 

Condensación de etileno-vaporización de propileno 

Subenfriamiento de etileno-vaporización de etileno 

Concepto 

De sobrecalentamiento 

Condensación 

Subenfriamiento 

Vaporización tipo alberca 

L(BTU/hr-pie2.. º F) 

40 

115 

35 

35 

90 

40 

P(lb/pulg2) 

5 

5 

5 

o 
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tenimiento dados en mo un porcentaje de la inversión fija total (Tabla 7, 3). 

Los costos fijos estáncompuestos por la amortización de la inversión de c~ 

pital fija y el interés del capital invertido, en función del costo de compra 

de equipo (Tabla 7. 4), Este a su vez incluye los costos de los compresores 

y de los cambiadores de calor (Tabla 7. 5). El costo de los tanques separa

dores no fue incluido, así como tampoco. los motores eléctricos. Los prim~ 

ros porque no existe mucha variación en c:osto de configuración a configu

ración,y porque su contribución no es muy importante,y los motores eléctr_.! 

cos porque solo se encuentran disponibles en tamaños discretos , introducien 

do discontinuidades en la función objetivo (Barnés et al, 1975). 

El Problema de Optimización 

Después de un análisis preliminar se encontró que el número de variables 

que determina completamente a todas y cada una de las configuraciones 

sintetizadas puede agruparse en tres grupos: 

a) La presión de condensación en cada uno de los ciclos. Estas pre

siones determinan a su vez el mínimo acercamiento de temperatura 

en los condensadores ; por lo que estas presiones deberán ser sie~ 

pre mayores a las de saturación correspondientes a las temperatu

ras de los medios de enfriamiento (propileno y agua). 

b) Los niveles de presión intermedios en ambos ciclos. Se deben tomar 

las medidas convenientes para que el método de optimización no al-

tere el orden de los niveles lntermedlos y que el nivel intermedio de 



TABLA 7.3 

Costos de Operación 

Costos de Servicios 

Energía Eléctrica 

Agua de Enfriamiento 

Precio Unitario 

$0.25/Kw-hr 

$0.15 ¡ m3 

Costo Anual de Mantenimiento == O. 04 x (1 F T) 

Referencia 

Cabrera, 1975 

Cabrera , 1975 

Barnés et al. 1975 



TABLA 7.4. Costos Fijos 

Amortización de la Inversión de Capital Fijo (AIC) 

AIC = i (IFT) 
(i-1) n -1 

Interés del Capital Invertido (ICI) 

ICI = i (IFT) 

Costos Fijos Anuales (CFA) 

CFA = AIC + ICI 

donde: n = 10 

i 253 

Inversión Fija Total (I F T) 
(Peters & Timmerhaus , 1968;Bourguet . 1970) 

Costo de Compra de Equipo (CCE) 
Instalación 
Instrumentación 
Tubería 
Aislamiento 
Instalación Eléctrica 

Costo Directo de la Planta (CDP) 

Ingeniería Supervisión (0.10 CDP) 
Gastos de Construcción (0. 10 CDP) 
Honorarios de Constructores (O. 06 COP) 
Contingencias (0.10 CDP) 

Inversión Fija Total (IFT) 

1.00 
0.40 
0.20 
0.80 
0.35 
o.os 
2.80 

0.28 
0.28 
0.16 
0.28 

3.80 



TABLA 7.5. Estimación de Costo:; de Compra de Equipo 

Equipo de Intercambio de Calor 

CCE X (Area)Y 

donde: CCE = Costo de Compra de Equipo, $ 

X = 980, para acero al carbón 

y = 0.6 

Area = Area de transferenc:la menor de 10, 000 pies2 

Equipo de compresión de vapor 

CCF CCE¡ Pot Y 
1>7it1 

donde: CCE Costo de Compra de Equipo, $ 

Pot = Potencia , HP 

Compresor Centrífugo 

CCE¡ = $4, 290, 000. 00 (acero cromo níquel 3%) 

Pot¡ = 3, 200 HP 

y = 0.6 

Comp r esor Reciprocante 

CCE¡ 

Po t¡ 

y 

$1, 050, 000. 00 (Acero cromo níquel 3%) 

630 HP 

0.7 



TABLA 7.5. (Continuación) 

Factores de correción por material de construcción 

(AIChE Student Contest Problem, 1959; Perry , 1973) 

Material Cambiador de Calor Compresor Rango de Temp. (° F) 

Acero al Carbón 1.00 0.70 Mayor de -20ºF 

Acero cromo niquel 33 2.12 1.00 -2Cf F a -154°F 

Acero cromo niquel 93 3.00 1.15 -154º F a -28CfF 
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mayor presión sea siempre menor al ele condensación. 

c) Las temperaturas de las corrientes d€ salida de todos los cambiadores 

de calor, excepto los condensadores. 

Se deben imponer restricciones para é.segurar siempre una diferencia 

positiva entre éstas y las de los refrigerantes usados. Aun más, las 

temperaturas de salida deben ser sienpre iguales o menores que las 

de entrada. Cuando esta última restricción de desigualdad es activa 

el cambiador de calor correspondiente desaparece del diagrama de flujo. 

Al llevar a cabo la síntesis del proceso óptimo el número de variables in

dependientes a optimizar varió desde 11 p:tra la configuración más com

pleja, hasta 7 para la más sencilla. 

La función objetivo se acopló a una serie de subrutinas para la optimiza

ción de funciones no lineales de múltiple variable desarrolladas por Rall_!_Í 

rez y Farfas (Parías, 1975). Estas subrntinas hacen uso de un algoritmo 

de variable métrica propuesto por Fletcher (1970), el cual usa un método 

particularmente eficiente para aproximar la inversa de la matriz Hessiana. 

El diagrama de bloques representando el arreglo necesario para optimizar 

cualquier configuración se ilustra en la Figura 7. 2 

Estrategia de la Síntesis del Proceso Optimo 

El único requisito que falta llenarse para poder aplicar el diseño evolutivo 

son las reglas heurísticas. 

Las reglas de diseño necesarias para sistemas de licuefacción y refriger! 
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ción en cascada fueron obtenidas del análisis preliminar de procesos -

(Barnés y King, 1974), basándose en la descomposición de ciclos y ap!!_ 

cando los principios de la teoría de gráficas (Ver apéndice C). 

Como configuración base para el desarrollo que se presenta a continuación 

se seleccionó el diagrama de flujo originalmente propuesto a Proyectos y 

Construcciones Industriales Rodim, S. A. de C. V., para su estudio 

(Figura 7. 3). 

La evaluación económica mostrada en la Tabla 7. 6, indica para la alter

nativa 1, un costo considerablemente alto en las operaciones de compr~ 

sión tanto en inversión de equipo como en energía e léctrica. 

Analizando el ciclo de etileno se observa una temper atura de condensación 

muy par arriba de la corriente de propileno refriger ante . Si bien el área 

del condensador correspondiente será pequeña la medida repercute en 

una elevación de los costos del compresor de etileno, de la energía eléc

trica y del flujo de propileno necesario en el ciclo superior. 

En el ciclo de propileno existen cuatro ni.veles de pr esión intermedios, 

los dos primeros abastecen la carga de refrigeración externa. Al vapor 

resultante del segundo indebidamente se le abate su presión (Regla No. 1), 

malgastando su energía, sin obtener ningún provecho. 

Al llevar a cabo la optimización se abate la presión de condensación en el 

ciclo de etileno en concordancia con la r egla 2, hasta un valor donde se~ 

lancean los costos del condensador y los restantes. Los dos primeros t!! 

veles de propileno se reducen a uno, para tener un mayor gradiente de -
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TABLA 7. 6. Evaluación Económica de las Configuraciones Sintetizadas (en Miles de Pesos) 

Número de Alternativa 1 2 3 4 5 6 7 

Costos de Compra de Equipo Or. Op. Or . Op. Or. Op. Or. Op. Or . Op. Or . Op. Or . Op. 

Compresor de Etileno l. 417 850 838 870 792 742 720 720 753 808 748 802 768 849 

Compresor de Propileno 4 . 040 3,521 3, 171 3, 142 3, 124 3,118 3, 133 3,133 2,207 2,214 2,206 2,225 2,198 2, 198 

Cambiadores de Calor 985 1, 269 1,392 1,213 1, 025 1,021 1,003 1.003 1,617 1,117 1;309 1,006 1,482 1, 002 

Costo Total 6 .442 5 , 640 5, 401 5,225 4,941 4,881 4,855 4,855 4.577 4, 139 4,263 4 . 033 4,448 4,049 

Inversión Fija Total 24,481 21, 431 20, 523 19,852 18, 777 lg, 546 18,451 18, 451 17 , 392 15,726 16,201 15,327 16,903 15,386 

Costo Fijo Anual 6, 855 6,001 5, 746 5,559 5,258 5, 193 5, 166 5, 166 4,870 4,403 4 , 536 4 , 292 4, 733 4,308 

Costo de Operación 

Agua de Enfriamiento 355 320 312 312 308 306 306 306 308 311 308 312 308 311 

Energía Eléctrica 5, 754 4 . 218 3,619 3,601 3,502 3!447 3,452 3 ,452 3, 514 3,578 3 . 507 3,599 3,507 3,579 

Mantenimiento 979 857 821 794 751 742 738 738 695 629 648 613 676 615 

Costo de Operación Anual 7,088 5 . 395 4,752 4, 707 4 . 561 4,495 4,496 4, 496 4,518 4,518 4,463 4,524 4,491 4,505 

Costo Total Anual 13, 943 11, 396 10, 498 10, 266 9, 815 9,688 9,663 9,663 9,388 8,921 8,999 8,816 9,224 8,813 
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temperatura en el equi¡x> de transferencia de calor (Regla 4a) y el flujo 

resultante es prácticamente igual al anterior. Además se logra mejor 

distribución tanto en las relaciones de compresión de ambos ciclos, como 

en el perfil de temperatura de la corriente de proceso. A consecuencia de 

este rearreglo en temperaturas desaparece el cambiador EA-304. 

La función objetivo de la configuración 1 resiente un abatimiento general 

de los costos a excepción del equi¡x> de transferencia de calor y en especial , 

del va¡x>rizador EA-303. pues existe un desplazamiento de la carga tér

mica del EA-304 hacia este equi¡x> (Figura 7.4). 

En la aternativa 1 el costo del compresor de propileno sigue teniendo mucho 

peso y la refrigeración externa suministrada ¡x>r el ciclo de propileno se 

hace con el nivel de presión a más baja temperatura y ¡x>r lo tanto, de ma

yor 'costo. Al aprovecharse el 2o. nivel para suministrar una para suministrar 

una ¡x>rción de la carga, disminuye el flujo de refrigerante y ¡x>r lo tanto el 

trabajo de compresión (Regla No. 4) , sin embargo se reduce el gradiente 

de temperatura y crece el área de transferencia. Afortunadamente la tem~ 

ratura de saturación del refrigerante correspondiente es mayor de -20° F, pe! 

mitiéndose un cambio en el material de construcción del EA-301 y EA-306, 

i. e de acero al carbón. Los resultados de la configuración 2 es tan resumidos 

en la Tabla 7. 6 y el diagrama de flujo en la Figura 7. 5. 

Los costos de compresión de la configuración 2 son todavía elevados y facJ2 

bles de disminuir; además, det>idQ a lQS carnbiQs introducido~, el costo del 
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equipo de intercambio de calor ha subido ligeramente. 

Para abatir los costos relacionados con la compresión es necesario hacer 

más eficiente el aprovechamiento de la carga de refrigeración disponible. 

El equipo de transferencia de calor suma irreversibilidades al proceso, 

pues se requiere de un gradiente para que exista flujo de calor a través 

de una pared metálica. 

Aprovechando la identidad de composiciones entre la corriente de proceso 

y el refrigerante del ciclo a menor temperatura, se abre este último poco 

después de lograrse la condensación de la corriente de proceso. A con

secuencia de ésta modificación se elimina el subenfriador EA-303, las 

irreversibilidades asociadas con este equipo desaparecen y, por consi

guiente , disminuye el flujo de refrigerantes necesarios y el trabajo de

compresión en ambos ciclos. 

El acatamiento de las reglas 7 y Sa se hace evidente. 

La configuración optimizada se ilustra en la figura 7. 6 y los costos en la 

Tabla 7. 6 

Hasta el momento , en la alternativa 3 los costos del compresor recipro

cante y del centrífugo han disminuido 48 y 23% respectivamente , a expensas 

de un ligero aumento en los equipos de transferencia de calor (4%). Los 

costos de servicios han disminuido 14% para el agua de enfriamiento y 40% 

la energía eléctrica. No obstante se exploraron otras modificaciones para 

lograr un aumento en la eficiencia termodinámica del sistema. 

La siguiente modificación propuesta consistió en presaturar el ciclo de 

etileno en todos sus niveles intermedios. Según Barnes, preaaturar lo~ 
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niveles de refrigerantes de bajo peso molecular es ventajoso; el trabajo 

de compresión se mantiene constante , aunque existen dos factores en cor!! 

petencia; por un lado, la disminución en la temperatura de admisión y 

salida del compresor reciprocante y por el otro , el incremento en el gasto 

de los refrigerantes. El efecto que contribuye al éxito en esta modificación 

es la desaparición del equipo EA-306 , pues la optimización decide que 

es más conveniente concentrar toda la carga térmica del etileno en el -

EA-307 , requiriendo menor área para desobrecalentar y condensar el_ eti

leno refrigerante (Ver configuración 4 en la tabla 7. 6 y la Figura 7. 7). La 

reducción de costo es muy pequeña y por lo tanto otros criterios, además del 

económico deberán ser usados en la selección. Se conservará ésta ,modi

ficación durante el proceso de sfntesis y al final se volverá a comparar 

con la alternativa de comprimir los vapores sin presaturación. 

En este estado del desarrollo de la síntesis se observó la creciente difi

cultad en disminuir aún más los costos de operación; de hecho la configur~ 

ción 4 ya experimentó un ascenso en estos costos. Por lo tanto, se decidió 

que cualquier otra modificación tendría por objeto abatir la función objetivo, 

a base de reducir la contribución del costo fijo anual , aún a expensas de los 

costos de operación. 

En la Tabla 7. 6 se observó que el equipo de mayor precio seguía siendo 

el compresor del propileno. 

Analizando la configuración 4 se observa en la primera etapa de este coi:!! 

presor una temperatura de admisión de -48° F y, por lo tanto el material 

de construcción es de acero níquel 3>t 
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La siguiente mcxlificación consiste en sobrecalentar el vapor de admisión 

hasta una temperatura de -20° F . mediante el subenfriamiento del líquido 

saturado del 2o. nivel del propileno (Regla No. Sb) y permitir así el uso 

de acero al carbón en la construcción del compresor. El análisis y op

timización de la configuración S (Figura 7. 8) ilustra un incremento en el 

trabajo de compresión del ciclo de etileno . para mantener el gradiente de 

temperatura en el condensador. Al añadirse el cambiador vapor- líquido 

en el sistema se cuenta con una caída de presión de S lb/pulg2 . para contr~ 

rrestarla, la presión del nivel de propileno aumenta en la misma medida 

y su temperatura de saturación se incrementa sensiblemente. 

No obstante lo anterior, la función objetivo disminuye $742 , 000. 00 (Ta

bla 7. 6) y el compresor centrífugo $919, 000. OO. 

Una de las causas de la última mcxlificación fue nuevamente el incremento 

en el equipo de intercambio de calor. Se pensó que abrir el ciclo de etile-

no aún antes del EA-302 reduciría la contribución de estos equipos a la 

función objetivo. La optimización de la configuración 6, lo corrobora -

(Tabla 7. 6). Abrir el ciclo en ese punto, "reduce el gradiente necesario~ 

ra la condensación de la corriente de proceso, pero usar un solo equipo en 

lugar de los dos existentes es ventajoso , pues el costo de compra es función 

del área de transferencia elevada a un exponente menor de la unidad (Tabla 7. S) 

En esta etapa se puede suponer que cualquier otra mcxlificación represeE.._ 

taría mejoras marginales y complicaría el diagrama de flujo. a excepción 

de reducir el número de niveles en algunos de los ciclos. Sin embargo 
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esta alternativa, de haber resultado económica, habría sido seleccionada 

automáticamente por el programa de optimización. 

Antes de dar por concluida la síntesis del proceso, es necesario evaluar nue 

va mente, bajo las nuevas circunstancia , la alternativa de comprimir el e~ 

lenosin presaturación previa en los niveles intermedios. 

En base a la configuración 6 se originó la 7. conservando la unión de las dos 

corrientes de etileno, antes de la condensación. En este caso, por tener una 

temperatura más alta la corriente de etileno a la salida del compresor es ~ 

sible unir las dos corrientes inmediatamente antes del primer cambiador. 

En esta forma se aprovecha la dependencia del costo de compra en función 

del área de transferencia , y el cambio del material de construcción a la 

temperatur¡i de -20º F , aunque por otro lado . existe el aumento en los costos 

del compresor de etileno, para aumentar el gradiente en el EA-306 y EA-307 

(Tabla 7. 6 y Figura 7. 9). De nuevo, la reducción en costo es muy pequeña, 

pero este último proceso representa un diseño más sencillo y una operación 

más confiable, ya que no requiere el equipo y los controles necesarios para 

asegurar la saturación del etileno y lograr la separación adecuada de fases. 

e onc 1 us ión 

Se analizaron diferentes alternativas para la licuefacción de una corriente 

gaseosa de etileno, partiendo del proceso inicialmente propuesto para la 

ampliación de la terminal de etileno líquido que Petróleos Mexicanos pro

yecta construir en Pajaritos, Veracruz. La aplicación del método de di-

seño evolutivo condujo a una configuración de proceso que representa una 
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disminución de 373 en la inversión total y de 363 en los costos de oper~ 

ción con respecto a la configuración original, obteniéndose adicionalmente 

un diagrama de flujo más sencillo con un mínimo de equipos necesarios. 

Para sintetizar la configuración de proceso óptima, fue necesario impl~ 

mentar el modelo matemático en la computadora . optimizar las variables 

económicas con un método eficiente y aplicar reglas de diseño previame!! 

te desarrolladas. 



83 

APENOICE A. CALCULO DE PROPIEDADES TERMOOINAMICAS 

l. C á le u 1 o de 1 Factor de Compre .... si b i 1 id ad . 

En general, para el diseño de un proceso se seleccionan como variables 

independientes la presión y la temperatura y, a partir de éstas, se cal

culan las demás propiedades termodinámicas. 

Para ésto es indispensable calcular en primer lugar el volumen molar, 

v o el factor de compresibilidad, z mediante la ecuación de estado. 

Para motivos computacionales resulta más eficiente transformar la e

cuación general (3. 2) en una ecuación cúbica: 

donde: 

y 

zª- :z .. + Sbz + .Se = O 

Sb=A - B(J + B) 

.Sc:s - AB 

B=Pbni/RT 

A· Pii..,/RT 

z .. Pv/RT 

(A-1) 

(A-2) 

(A-3) 

(A-4) 

(A-5) 

(A-6) 

Cuando la ecuación cúbica tiene tres raíces reales, la menor corre~ 

ponde al factor de compresibilidad del líquido y la mayor al del vapor . 

La raíz intermedia no tiene ningún sentido ffsico puesto que se encue~ 
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tra dentro de la región de equilibrio inestable. En caso de existir una 

sola raiz real, no puede existir más de una fase. Cuando las tres rafees 

son reales e idénticas, el sistema se encuentra en el punto crítico. 

Existe un método analítico para resolver la ecuación cúbica (Ferry, 1973) 

pero puede conducir a serios errores de redondeo, por lo que resulta ~ 

jor calcular las rafees empleando un método numérico, tal como el de 

Richmond (King, 1971), donde 

f(z)"' z3-z1 +Sbz -Se (A-7) 

f'(z) .. 3z .. -2z ~ Sb (A-8) 

f"(!Z.) "' 6z - Z (A-9) 

Y la fórmula recursiva a emplear es: 

..... • 1 fC z = z - z(f1) - ff" 
(A-10) 

Para asegurarse que el algoritmo converja hacia la solución deseada, es 

necesario iniciar el cálculo con un valor de z igual a cero para encon-

trar la raiz del liquido, e igual a uno para la raiz del vapor. El método 

converge usualmente en dos o tres iteraciones. 

2. Propiedades Molares. 

La desviación isotérmica de las propiedades de estado del gas ideal, 

requiere de información volumétrica integrada en forma de correlaci~ 

nes generalizadas. En el desarrollo de las expresiones de IM dMVi! 
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cienes a la idealidad que a continuación se presenta, se supone a la pr~ 

sión como variable explícita y a lR temperatura y al volumen molar co

mo var.iables implfcitas. Además se considera la existencia de sistemas 

homogéneos formado por componentes individuales o por mezclas de -

composición constante, donde son despreciables los efectos de superficie 

y los cambios de energía potencial o cinética causados por la presencia 

de campos magnéticos, gravitatorios, eléctricos, etc., y donde el único 

tipo de trabajo es el de presión - volumen. 

Para el desarrollo subsiguiente se considera como estado estandar el c~ 

rrespondiente al de un gas ideal a la misma temperatura, presión y co~ 

posición del sistema. 

A continuación se presentan las relaciones de Maxwell y las .definiciones 

de las propiedades de estado, que sirven de base a este estudio. 

TABLA A - 1 

Relaciones importantes para sistemas homogéneos cerrados (Prausnitz, 1969). 

Definiciones 

h!; u+ Pv 

a. .. u-Ts 

g, h - Ts 

(A-11) 

(A-12) 

(A-13) 
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Ecuaciones Fundamentales. 

du= Tds- Pdv (A-14) 

dh"' Tds + vdP (A-15) 

da =- - sdT - Pdv (A-16) 

dg ~ - sdT + vdP (A-17) 

Relaciones de Maxwell. 

(A- 18) 

(A-19) 

(A-20) 

(A-21) 

Desviación Isotérmica de la Energfa Interna. 

Estableciendo a la entropía como una función del volumen molar y la te~ 

peratura, su diferencia puede ser expresada en términos de las deriva -

das parciales de sus variables independientes: 

ds"' las). dv + (as\ dT 
~av T (aTJy 

(A-22) 

Que a temperatura constante ( d T =o), se reduce a: 
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Substituyendo la relación de Maxwell representada por la ecuación A-20 

en la expresión anterior: 

ds = (ªP)áv 
3T • 

(A-23) 

Al substituirse la ecuación A-23 en la ecuación A-~4 y rearreglar los 

términos se obtiene la expresión diferencial de la energía interna. 

(A-24) 

La expresión que representa ·la desviación al estado estandar esta inte-

grada por dos contribuciones, por lo tanto integrando la primera de -

ellas desde las condiciones de un gas ideal a presión nula (P=O, v=oo) 

hasta las reales ( P = P, v = v) y la segunda entre los mismos lfmites, 

pero considerando tul comportamiento ideal (z = 1). Y ya que para tul gas 

ideal uº - u = O, puesto que P - T (~); P - RT = 0 entonces: 
V 

Intercambiando límites de integración y transformando la ecuación a su 

forma adimensional. 

(A-25) 

Desviación Isotérmica de la Entalpía. 

Hechando mano de la ecuación fundamental de la entalpía (ecuación A-15) 
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y substituyendo en ésta la ecuación A-23 a temperatura constante -

(dT = o): 

(A-26) 

Sumando al lado derecho de la ecuación la expresión siguiente: 

RTdz - d(vP)= O (A-27) 

Y rearreglando la expresión resultante. 

(A-28) 

Intercambiando limites e integrando la ecuación adimensional de la misma 

manera que la ecuación A- 24 se obtiene: 

h-hº= t f.o[P-TfªP) )dvi~-l 
RT v aT v 

(A-29) 

Y substituyendo finalmente en la ecuación A-29, la expresión corres¡x:m-

diente de la energfa interna (ecuación A-25), se reduce a: 

(A-30) 

Desviación I so té r m i c a de la en e r g fa li b r e . 

Energía libre de Helmholtz. 

En base a la ecuación fundamental (ecuación A-16) y ya que se trata de 

encontrar la expresión de la desviación isotérmica por efecto de la pr~ 

gión, entonces se tiene: 
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da= -Pdv (A-31) 

Puesto que la igualdad buscada esta integrada por dos contribuciones, la 

primera se obtiene integrando desde las condiciones de un gas ideal a la 

misma temperatura y composición del sistema, pero a una presión nula 

(P =O, v =ex>),hasta las del gas real (P = P, v = v) y la segunda contrib~ 

ción (aº - a- )entre límites semejantes, pero suponiendo un comporta-

miento ideal, es decir z z:: 1, entonces: 

Pero como: 

• RT 

f 
'·'·., ~ ' dv 

V .... .,.-

Entonces substituyendo en A-32 y rearreglando . . • • 
a-aº: __ 1 ~ fp_ RT)dv-t Í k wr RT \. v ) v .,,,.. . 

(A-32) 

(A-33) 

Llevando a cabo la integración del término de la extrema derecha y sub~ 

tituyendo v en la expresión resultante • 

.,. 
a-aº:: __ t_J (P- RT)dv _. ln RT 
RT RT V p" .... 

(A-34) 

Rearreglando la ecuación A-34 se obtiene: 

L 11.
0 l {'"'(i Wf) ~-- P---dv-ln 7. 

RT - R'I' V 

" 
(A-3S} 
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Energía Libre de Gibbs. 

Tratándose de un cálculo a temperatura constante, la ecuación fundamen 

tal de la energía libre de Gibbs se reduce a: 

dg = vdP 

Diferenciando el producto vp, despejando el término vdP y substituyén -

dolo en la anterior igualdad. 

dg = d(vP) - Pdv (A-36) 

Integrando la ecuación A-36 en su forma adimensional en igual manera que la 

ecuación A-31. 

Q - ¡f' :: ..á:Ji .. _ ~º- R'"",, 1"d(~P} _ 1 f~v _ f .. JfvP) .+ 1 f.~dv 
~ RT "RT R'T P.í RT R'f 

.J:•J "•• Z•j "--

Aplicando la ecuación A-33, rearreglando y substituyendo A-35 en la ex-

presión resultante, se obtiene finalmente: 

.. . a-a 1 = -wr-• z; -
(A-37) 

Desviación Isotérmica de la Entropía. 

Substrayendo a la ecuación A-15 la ecuación A-17 y ya que dT =O, entonces: 

dh-cg=Tds 

Despejando la diferencial de entropia (d s), dividiendo entre la constante 

universal de los gases (R) e integrando entre límites, en forma similar 

a las ecuaciones A-28 y A-36 se obtiene: 

(k3B) 
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donde la entropía del estado estandar esta dada por: 

T 

~=LX¡ [ i ~[5 dT - J n x¡ P) 
o 

Desviación Isotérmica del Calor Específico. 

Calor Especffico a Volumen Constante. 

Por la definición de calor específico a volumen constante: 

Cy = r.:1.si.) raT " 

Y ya que en un sistema reversible: 

d&=~ 
T 

Substituyendo la ecuación A-41 en A-40 y rearreglandolo 

(as)=~ aTv T 

(A-39) 

(A-40) 

(A-41) 

(A-42) 

Substituyendo la ecuación A-42 en la expresión diferencial de la entropia 

dada por la ecuación A-22, y hechando mano de la relación de Maxwell 

presentada por la ecuación A-20 se tiene: 

ds = lªP) dv ""~dT 
~aT v T 

(A-43) 

De acuerdo con las ecuaciones diferenciales exactas ( Hougen et al, 1965) 

es decir: 

dz = Mdx + Ndy 
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Donde: 

Y aplicando la misma regla a la ecuación A-43 

~i)= (ªc;(Tt 
E integrando la ecuación anterior en forma adimensional desde las CO,!! 

diciones ideales hasta las reales, se obtiene finalmente: 

(A-44) 

Calor Específico a presión Constante . 

Ya que: 
e o • 
~-~- 1 R R. -

se puede obtener una expresión equivalente: 

~- e,-c ..... ~-l 
R - R J\ 

(A-45) 

Siendo la entropía una función de la presión y la temperatura: 

Su diferencial total será: 

ds: (as)dP + (as)dT 
~aP T l"aT 

(A-46) 

Por la definición del calor específico a presión constante en un sistema 

reversible: 

Substituyendo en la expresión de la diferencial de entropia (ecuación A-46), 
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la relación de Maxwell presentada en la ecuación A-21 y la ecuación a~ 

teriormente desarrollada (ecuación A-47) se tiene: 

(A-48) 

Dividiendo esta ecuación entre la diferencial de la temperatura y des~ 

jando el término c p / T: 

(A-49) 

Restando de esta la ecuación correspondiente al número A-42: 

..fl - ~ = (ªv) (ªP' T T aT, Wf.J.. 
(A-50) 

Y ya que se consideró inicialmente a la presión como variable explfcita, 

esta expresión debe modificarse para apegarse a lo anteriormente dicho. 

Por lo tanto utilizando nuevamente las propiedades dt:: las ecuaciones dif~ 

renciales exactas, es decir: 

Si z=f(x,y) 

Entonces: 

y haciendo lo mismo con el término ca V/ a T), se tiene: 

~)--fªP)ªT1 laT - a.P av 
(A-51) 

Substituyendo la ecuación A-51 en A-SO y rearreglando para obtener la 

expresión siguiente ( ecuaciOn A-5Z) en forma adimensional: 
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(A-52) 

Y substituyendo la ecuación A-52 en A-45 se obtiene finalmente: 

(A-53) 

3. Propiedades Molares a Través de la Ecuación de 

Redlich - Kwong. 

Las ecuaciones de estado son una modalidad de las correlaciones gene-

ralizadas; en ellas también se encuentra la información volumétrica ne 

cesaria para calcular las desviaciones isométricas de las propiedades de 

estado. 

La ecuación generalizada de Redlich-Kwong (ecuación 3. 2) se apega a la 

suposición inicial consistente en contar con la presión como variable 

explicita y al volumen molar y la temperatura absoluta como variables 

implfcitas. Por lo tanto las expresiones anteriormente desarrolladas 

tienen aquí explicación. 

Entalpia Molar. 

En base a la ecuación A-29, es necesario conocer el término (aP/8T)v. 

Para desarrollar la expresión correspondiente, se deriva la ecuación ge-

neralizada de Redlich-Kwong con respecto a la temperatura manteniendo 

constante el volumen molar. 
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- ----- a+T-(3P) 1\ R. ( f()ª) l 
aT .,- v-b v(v+b) aT ,, 

(A-54) 

Sustituyendo este término en la ecuación A-29, expresando a la presión 

en forma explicita y simplificando se tiene: 

h-h" faa, j dv 
RT -= (aT l., T lV<v+b) + :z. - 1 

Llevando a cabo la integración por descomposición en fracciones sim-

ples y rearreglando: 

h- hº = faa) T [in !.!:...!? r' +z _ 1 
RT lilT,, b bv J .. 

Y substituyendo los lfmites de la integración se obtiene la desviación -

isotérmica de la entalpia. 

h- h• = T (ªªlln (1 + b' + Pv _ l 
RT b oT VJ RT 

(A-55) 

Energfa Libre de Gibbs. 

Al substituirse en la ecuación (A-38), la expresión correspondiente de 

la energfa libre de Helmoholtz se obtiene la siguiente ecuación: 

·• l 1• RT) .. á.:..lL - (P- - clv - In z + z. - 1 
RT RT V 

w 

(A-56) 

Substituyendo la presión de la ecuación 3. 2, simplificando y rearreglando: 

..Y."= rt-(~-b) - v(:+kJ)1dv - ]n '.!H. -J .,. 
Llevando a cabo la integración por descomposición en fracciones simples 

se obtiene: 
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Substituyendo los límites de integración y simplificando se obtiene la e~ 

presión final de la energía libre de Gibbs. 

= - In - v--b - -ln t - + - - 1 ... P ( ) a (t b) Pv 
. RT b V RT 

(A-S7) 

Entropia Molar. 

Substituyendo en la ecuación A-39 las expresiones A-SS y A-S7 anterio_!: 

mente desarrolladas, simplificando y rearreglando se obtiene directa-

mente la expresión para la desviación isotérmica de la entropia molar. 

s-sº --= TC3a/aT)1 ~ a 1n (J +.2.)-l }n 1.. (v-b) 
b V RT 

(A-S8) 

Color Específico a Presión Constante. 

La fórmula del calor específico a presión constante es: 

~º = _ 'T (3P/é>T)~ .._...!. (T(~'P\dV"-l 
R R (aP/ov)... R l FJ .. (A-S3) 

Resolviendo por partes, se observa la necesidad de encontrar la segunda 

derivada de la presión con respecto a la temperatura a volumen cons-

tante. Utilizando la primera derivada ya desarrollada anteriormente 

(ecuación A-54), derivando y rearreglando: 

(~)- -1L ( (ªª) _. T (cfa \) aT - - v(v-t b) 2 aT ., a¡iJ 
(A-59) 
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T ambién es necesario desarrollar la derivada de la Presión con respec-

to al volumen a temperatura constante: 

Donde: 

~!>) = - RT {v .. _ a (2v • b) ef) 
(8V T v'(v-b)l J 

~=..!.:.!. 
Ytb 

(A-60) 

Substituyendo las ecuaciones A-59, A-60 y el cuadrado de la ecuación 

A-54 en A-53 e integrando resulta: 

c,-c;= v-ei(a•T(3a/aT)) _ T(z'ªª) +T(a1ax.\1(1n v+b)': 1 
R -a 2v+b ~J. b l°aT,, aT'J) V l 

Substituyendo los límites de integración se obtiene finalmente: 

(A-61) 

4. Propiedades Molares Parciales. 

Una propiedad molar parcial de un componente en una solución, se de 

fine como el cambio diferencial de la propiedad con respecto al cambio dif~ 

rencial de la cantidad de un componente dado, manteniendo fijas las condi-

ciones de presión, temperatura y níirre ro de moles del resto de los co1E 

ponentes en solución. 

Por lo tanto si "Y" es una propiedad extensiva de una solución, la pro-

piedad molar parcial está dada por la siguiente ecuación: 
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Y la diferencial total de "Y" es: 

d Y = Y1 dn 1 + Y2 dn2 + 

La propiedad extensiva "Y" está relacionada a las propiedades molares 

parciales Y1 , Y.,, ... etc. por medio del Teorema deEuler de la forma 

siguiente: 

v .. ¿v¡n¡ 
¡ 

A continuación se presentan las expresiones de las desviaciones a la ide~ 

lidad y las propiedades molares parciales, basadas en la ecuación A-62. 

Volumen Molar Parcial. 

Donde: 

Nuevamente como se cuenta con una correlación generalizada explfcita en 

presión, es necesario introducir una modificación en la anterior igualdad. 

De las propiedades de las ecuaciones diferenciales exactas: 

Por lo tanto: 

(A-63) 

Energía Interna Molar Parcial. 

(A-64) 
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Entalpia Molar Parcial. 

De la ecuación A-30. 

h;-hf 3 ( u-uº Pv ) --=- nT -- + r\T- - l\r 
RT ~I\¡ P.T RT T.P.nj 

Energía Libre de Helmoholtz Molar Parcial. 

a; - a.º= l (º n.- (a-ét')l 
R T 1l'r a n, .r.•j 

Energía Libre de Gibbs Molar Parcial. 

De la ecuación A - 38 

g¡- ~~c.=: ~.Ín (a-d'\_ n Pv _ n.-) 
RT an;l' T "'"'ffF tlIT 

Entropía Molar Parcial. 

De la ecuación A-39. 

-h hº - o _i -_¡ - ..áL:...8¡ 
RT RT 

(A-65) 

(A-66) 

(A-67) 

(A-68) 

S. Desarrollo de la Expresión para la Constante del 

Equilibrio Físico. 

Un sistema heterogéneo cerrado consistente den fases y n especies -

qtñmicas se encuentra en equilibrio cuando la temperatura, la presión 

de las TI fases y los potenciales qtñmicos de cada especie en todas las 

fases existentes son idénticos, esto es: 

= T CJ.) 

= p U) 

- .... ~) = 
- / •1CJ.\ 

= /11 

_ ·u Ul _ 
- !'" - ... 

T C•) 
p ( .. ) 

= /41 tw) 
= /<1<•l 

- ~ (-.} 
- r" 

Si alternativamente se usa el concepto de fugacidad en l~gar de los pote~ 
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ciales químicos , entonces: 

f ~) t'!' 
t': = ~) 

Donde el número en paréntisis indica la fase y el subíndice la especie. 

Particularizando a sistemas de equilibrio físico líquido-vapor y utilizando 

el criterio presentado anteriormente , entonces: 

f .l = f. v para i· - 1 n l l - ' .•• (A-69) 

Utilizando la definición del concepto del coeficiente de fugacidad. 

lp¡ : f¡ /Xi p 

Despejando de esta ecuación el término de fugacidad y substituyéndolo en 

A-69 para el líquido y el vapor: 

Por definición la constante de equilibrio está dada por: 

K¡:::yJi¡ 

Rearreglando A- 70 y substituyéndola en A- 71. 

l " / K¡ .. q>¡ /q>¡" y¡ Jt; 

(A-70) 

(A-71) 

(A-72) 

La fugacidad está relacionada a la energía libre de Gibbs por medio de la 

ecuación siguiente: 

g : RT ln f (A-73) 

Para el componente iésimo 

- 0 RT 1 h d-ó. - n-o• EJ - ff 
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Y asignando como estado estandar el de un gas ideal a la misma tem~ 

ratura, presión y composición que el sistema, para el que fÍ = nP, se 

tiene: 

y por lo tanto: 

RT In fi 
yi p g¡ - gf (A-74) 

(A-75) 

Aplicando la ecuación A-75 a la fase líquida y vapor y restando ambas: 

Y aplicando la exponencial a ambos términos de la ecuación 

~ l " 
K;: -W: eicp g.~-f' 

Que es la expresión correspondiente a la constante de equilibrio en téE 

minos de la energía libre de Gibbs molar parcial. 

6. Propiedades Molares Parciales a través de la Ecua

ción de Redlich - Kwong. 

Volumen Molar Parcial 

Para desarrollar la expresión que define al volumen molar parcial es n~ 

cesario obtener inicialmente la derivada parcial de la presión con respe~ 

to al número de moles del componente i-ésimo y posteriormente la deri-

vada parcial de la presión con respecto al volumen global de la solución. 

En base a la ecuación (3. 2) y substituyendo el volumen molar v (propi~ 

dad intensiva), por el volumen total V= vnr (propiedad extensiva), se 
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obtiene: 

nt RT V 
p::: --v- v - lltb 

Y las derivadas: 

(aP_) = .J!L (v(v-b+b¡)-{3"(6'_.b){~n,.-"-+a)-ab¡]} l"an, '"''"i v(v-bf' l' v n, 

Donde: 

{OP) =- R(T ,t [v.i.-~(2v-t-b)al 
fov '-"i v v-b1 V 

6~~ 
v+b 

Substituyendolas en A-63 y rearreglando la expresión obtenida: 

(A-77) 

(A-78) 

v-= 8P/on- .~-·'=v (t+ v+ rnna/3n;)(b;-b)-(v+b¡)(anya/8n,-o) ~ (A-79) 
· ap/av-),.- v - Zv+b a~ "-l . \ 

Entalpía Molar Parc i al. 

Substituyendo en A-65, la ecuación A-55 

(A-80) 

Derivando por partes cada uno de sus tres miembros se obtiene: 

-º.. (n,.I (6a \ In /1 + .2.)t n, T(ªª \(L vb¡-v,b1 + 
a n¡ b aT J., ~J " 'J b aT J\""' v + b } 

-t i n ( 1 -4~) bT o/8n; (n,(oafaJ)}-naa/aT).J'! (ab/8n;) 
(A-81) 

Y como 

Orlt- b :: nr ab + b 
()n¡ en, 
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entonces: 

Y ya que 
3ni 

= b¡ entonces la ecuación A-81 se reduce a: 

~r"' T (ªª)In fi+!!.)} = n,. T (ºª:'\ (L y b; -V; bl + c3n¡ b aT. ~ V . b aTJ.,ln.v v+b 
ln {t +..!!) bT é)/(')n¡(n1Caa/trr)J +(Oa/01').;r(b-b;) 

V bi 

Además 

_!!. (nrPv)= Pv¡ 
8n; RT RT 

'3n1:: 1 
an; 

(A-82) 

(A-83) 

(A-84) 

Substituyendo todas estas expresiones en (A-80) y simplificando se obtiene 

finalmente: 

h;- hi = T(OO.¿{)T),,(b¡"- b~;) + 
R.T bv(v + b) 

(A-85) 

Energía Libre de Gibss Molar Parcial. 

En base a la ecuación A-67 y substituyendo en ella la ecuación A-57, se 

tiene la siguiente expresión: 

Ü.;- Q;º= .2... Cn,ln ~ {v-b)- "1 ~In (tt-..!?.)+ ~ -n) (A-86) -wr é)n¡ ( l\T b v RT r) 

La cual se deriva en partes y las expresiones de las derivadas se pre-

sentan a continuación: 

_Q_(-nrln_e_(v-b))=-(v; -b; _1 + Jn P(~-b)I on-, RT 1l v-b T 
(A-87) 
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-ª-(-nr~ ln(h.Q))=-~ vb;-S"b-+ lnft+.!?) ba/dn;(t\ya)-an,3/8n; b (A-88) 
001 b V by Vi-b ~ V tr 

Llevando a cabo las mismas manipulaciones algebráicas que condujeron 

a la ecuación A-82, la ecuación A-88 se reduce a: 

-ª-[-n,~ ln(t+.!?.)l==-~ vb; -v¡b + ln (1+12.) ba/6n¡(n,.a)+a( b-q} (A-89) 
an¡ b V DV V-+ b V bL 

Y de la ecuación 3. 2 se obtiene 

a l P 
v(v-.b) = v- b - RT 

Que substituyendola en A-89 la expresión resultante y además las ec~ 

ciones A-87, A-83 y A-84 en A-86, rearreglando y simplificando se eE_ 

cuentra la igualdad final para la energía libre de Gibbs molar parcial. 

Q;- fi~ _ - ln P(v-bl _ b d/c:>n¡(n,a)+ a(b-b;) + b;[Pv - ll 
RT- RT b b RT 

(A-90) 
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Apéndice B. Cálculo de Deri'ladas 

1. Derivadas Parciales de la Ecuación ele Equilibrio. 

La derivada parcial de la ecuación de equilibrio (Ecuación 4. 9) con 

respecto a la variable independiente ~ estará dada por 

Derivando la ecuación(4.3)con respecto a ~ se tiene: 

(B-2) 

Similarmente, derivando la ecuación ( 4. 4) y empleando el balance 

de materia (4.1), se tiene: 

Sustituyendo las ecuaciones (B-2) y (B-3) en la ecuación (B-1), y usa_E. 

do el balance global de material 

(B-4) 

se obtiene: 
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olnK¡ =o 
ar 

aJnK; __ (v; -V¡L'P __ fu 
a1n P - v 'RT - T 

Se obtiene finalmente las derivadas parciales deseadas: 

_1 (ªWi )=\~!h. 
RT aJnP L z; 

(B-6) 

(B-7) 

(B-8) 

(4.11) 

(4.12) 

(4.13) 

2. Derivadas Parciales de la Ecuación de Balance de Entalpia. 

Si se deriva la ecuación de balance de entalpia con respecto a la v~ 

riable independiente t, se obtiene: 

(~)={['fih1v-¿~fh;L)(~~)+ r[[(~'.f)h¡.-t y~~)J+ 
+(1-r)lff~~~)i~iL+ l(r(~)] (B-9) 

Sustituyendo las ecuaciones (B-2) Y' (B-3) en (B-6) y reagrupando términos: 
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Suponiendo que las entalpias molares parciales son independiente de 

la composición y de la presión, las derivadas con respecto a la te1E 

peratura estarán dadas por 

(B-11) 

(B-12) 

Substituyendo las ecuaciones (B-6), (B-7), (B-8), (B-11) y (B-12) en 

la ecuación (B-10), se obtienen las derivadas parciales deseadas: 

1 l81lli\=..1Jrcp! + {1-r)cp~ ]+ r(i··r)\i:y:ó¡i. 
R~aTJ Rl ~ ~ 

( 4. 18) 

_1 (~'= \ .. (¡*xfó; 
RT or} L :z¡ 

(4.19) 

...!_ (§tVi.)::-r(1-r)\:x!yf(S¡0; 
RTij}JnP L Z; 

(4.20) 

3. Derivadas Parciales de la Ecuación de Balance de Entropia. 

Derivando la ecuación de balance de ent:ropia (4. 23) con respecto a 

la variable independiente ~ , se obtiene: 
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Sustituyendo las ecuaciones (B-2) y (B-3) en la ecuación (B-13) y utili -

zando la aproximación T(s;., - -8,._) '=h¡,.-h¡._ válida cerca del eq~ 

librio, 

(B- 14) 

Suponiendo que las entropias molares pirciales son independientes de 

la composición y que el sistema sigue un comportamiento ideal: 

t~S;)=~'Y (B-15) 

t~~1= ~IL (B-16) 

t~s~~= (~~o (B-17) 

(~~~P)~ -P(~·)=- P. 
(B-18) 

(§.J=-P(~}= O (B-19) 
OlnP oT . 

Subs tituyendo las ecuaciones (B-15) a (i3-19) en la ecuación (B-14), se 

obtienen las derivadas deseadas. 

(4.24) 

_L( ~) ::: '-xt vi ói. 
R ~dr L :Z¡ 

(4.25) 

(4.26) 
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APENDICE C REGLAS DE DISEÑO 

Antes de pasar a enumerar las reglas de diseño es necesario definir al

gunos conceptos de utilidad. 

Un ciclo simple se define como un ciclo cerrado donde la misma cantidad 

de refrigerante fluye en cada punto, es decir es un ciclo sin niveles inter

medios. 

Un ciclo complejo se define como un ciclo cerrado con mezcla y división de 

corrientes (Figura 7.1). Un ciclo complejo puede ser considerado como 

una superposición de ciclos simples ope:rando reversiblemente en cascada, 

donde los ciclos más calientes proporcionan la refrigeración para enfriar 

y condensar el vapor comprimido del siguiente ciclo más frío. Por lo -

tanto . los presaturadores e interenfriadores son conceptualmente equiva

lentes a los postenfriadores y los economizadores a los condensadores. 

Un ciclo de licuefacción se define como un ciclo abierto con alimentación 

de vapor y con producto líquido. La alimentación de vapor se supone satu

rada a la presión de condensación. Un ciclo de licuefacción puede ser de~ 

compuesto en un ciclo de licuefacción cerrado y una corriente de proceso que 

pasa a través del condensador y varios pasos de expansión y recondensa

ción. La refrigeración suministrada por el ciclo cerrado es reversible 

en la condensación. 

Este análisis permite transformar el c~ .lculo de un ciclo complejo o abierto, 

que aparéntemente es iterativo, en una secuencia de cálculo estrictamente 
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directa de ciclos simples. 

Reglas de diseño para ciclos simples ideales. (Barnés y King. 1974) 

Un ciclo en el que los costos de equipo se consideran despreciables y solo 

los costos de operación prevalecen, se denomina ideal. 

Las siguientes son reglas de diseño ap:ticables a este tipo de sistemas. 

Regla 1 (Condensadores). El refrigerante vapor debe ser condensado 

totalmente antes de ser expandido. 

Regla 2 (Compresores). El vapor no debe ser comprimido más allá 

de la presión a la cual la condensación es posible con el medio de enfria

miento disponible. 

Regla 3 (lntercambiadores vapor- liqlido). Si un vapor es sobrecalen

tado antes de la compresión , la corriente líquida enfriada debe ser utili

zada para elevar su temperatura y en cada operación la temperatura del 

vapor debe ser la de entrada de la cor:riente liquida. Este tipo de oper~ 

ción es recomendable en refrigerantes de alto peso molecular . 

Regla 4 (Interenfriadores y Postenfriadores). Si un refrigerante en pa! 

ticular es usado para enfriar hacia la saturación un vapor parcial o total

mente comprimido, todos los refrigerantes potenciales de mayor tempe

ratura deben ser usados en cambiadores anteriores. 

El vapor debe ser completamente enfriado en cada equipo hasta la tempe

ratura del refrigerante usado. 

Regla 5 (lnterenfriador inicial). Es<:a regla es un corolario de la ante-
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rior. El vapor de salida del compresor debe ser enfriado por lo menos, 

hasta la temperatura del siguiente refrigerante más frío. 

Reglas de Diseño de ciclos complejos ideales. 

Regla 6 (Mezcla). La corriente de vapor producida en un nivel interm~ 

dio y el vapor comprimido parcialmente deben ser llevados a la tempera

tura de algún refrigerante disponible antes de ser mezclados. 

Cor o 1 ario . Presa turar el vapor comprimido en un nivel intermedio 

aumenta la eficiencia de un ciclo, solamente si no es económico sobre

calentarlo, Esta operación es recomendable para refrigerantes de bajo 

peso molecular. 

Regla 7 (Economizadores). Los economizadores deben ser suministra-

dos en todos los niveles de presión intermedios para separar el vapor p~ 

ducido de la expansión del líquido ames de que el líquido prosiga su expansión. 

Reglas de diseño de ciclos reales. 

En un ciclo real el costo del equipo es significativo y por lo tanto se debe 

permitir un gradiente finito de temperatura en la operación de condensad~ 

res , enfriadores o intercambiadores de calor. 

Regla 6a (Mezcla). Cuando el costo del equipo es significativo, puede 

ser más conveniente mezclar cualquier vapor parcialmente comprimido 

con el proveniente de la expansión del nivel de presión correspondiente. 
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Regla 4a (Enfriadores y Presaturadore:>) . La política de usar el refr_!_ 

gerante más barato disponible (Regla 4) no necesariamente es la óptima. 

Usando un refrigerante más caro presenta la ventaja de requerir un me 

nor número de enfriadores con una área total reducida. 

Regla Sa (Enfriamiento inicial). Por la misma razón no es necesaria-

mente la política óptima enfriar el vapor comprimido hasta una tempe-

ratura cercana al del siguiente refrigerante. 

Regla 3a (lntercambiadores vapor-líquido). Similarmente se puede . 
sobrecalentar un vapor parcial o totalmente comprimido, subenfriando 

cualquier refrigerante líquido clisponibl·e a mayor temperatura. 

Regla Sb (Compresores). Si las difer entes etapas de compresión en un 

ciclo complejo son realizadas en un cue:rpo del compresor y existe la -

posibilidad de seleccionar el material e.el compresor global. No se de 

ben permitir temperaturas de admisión menores al límite propio de un 

material de construcción dado. 
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NOMENCLATURA 

a = Parámetro de la ecuación generalizada de Redlich-Kwong 

ac = Pará,metro de la ecuación en el punto crítico 

A = Coeficiente de las ecuaciones de Passut y Danner 

b = Parámetro de la ecuación generalizada de Redlich-Kwong 

Coeficiente de la ecuación adimensional 

Coeficiente de la ecuación adimensional 

Coeficiente de la ecuación adimensional 

Coeficiente de la ecuación adimensional 

Coeficiente de la ecuación adimensional 

Coeficiente de las ecuaciones de Passut y Danner 

cp = Capacidad calorífica molar 

CPi = Capacidad calorífica molar parcial del componente i en la mezcla 

o 
cp = Capacidad calorífica en el estado de referencia. 

o Coeficiente de las ecuaciones de Passut y Danner 

E Coeficiente de las ecuaciones de Passut y Danner 

F Coeficiente de las ecuaciones de Passut y Danner 

F' = Función de la temperatura y el factor acéntrico de la ecuación 

de Bamés. 

F" = Gasto molar de la corriente d1~ alimentación 

F1 Balance de entalpía para un si;3tema de una fase 

F2 Balance de e1;aopia para un sistema de una fase 
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g = Energía libre de Gibbs molar. 

gi = Energía libre de Gibbs molar parcial del componente i en 

la mezcla. 

G = Coeficiente de las ecuaciones de Passut y Oanner 

h = Entalpia molar 

h¡ Entalpia molar parcial del c:om¡xmente 
• 

en la mezcla 

h0 Entalpia en el estado de referencia 

K Constante de equilibrio 

L Gasto molar de la corriente de líquido saturado 

ln Logaritmo natural 

M Peso molecular 

P = Presión 

P c = Presión critica 

Pº = Presión de referencia donde el sistema se comporta como gas 

ideal. 

r = Relación de vaporización 

R = Constante Universal de los g:ases 

s = Entropía molar 

si = Entropía molar parcial del componente i en la mezcla 

sº = Entropía en el estado de reforencia 

sg = Densidad relativa 60º F /60° F 

T = Temperatura absoluta 

Temperatura crítica 
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Temperatura reducida 

TBP T emperatura normal de ebullición 

e = Factor de caracterización 

Up = Factor de caracterización de 1ma parafina 

V = Volumen molar 

Vi = Volumen molar parcial del componerte i en la mezcla 

V = Gasto molar de la corriente d·:! vapor saturado 

X = Fracción molar 

X = Composición molar del liquido saturado 

y Composición molar del vapor saturado 

z = Com;x>sición molar de la alimentación. 

Símbolos griegos 

°'k = Coeficientes de la correlación de la densidad relativa de para-

final linea les. 

{ Función de la temperatura y el factor acéntrico de la ecuación 

de Soave. 

Coeficiente de actividad en el líquido del componente 

mezcla. 

Error relativo equivalente en temperatura 

Error relativo equivalente en temperatura 

a JnK; 
a(i/T) 

Tolerancia en la convergencia 

en la 
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Variable independiente en e.l algoritmo para la determinación 

e 
del equilibrio físico 

alnK; 
a1n p 

Variable independiente en e.l algoritmo para la determinación 

del equilibrio físico. 

lp Coeficiente de fugacidad 

~ Restricción de equilibrio, de entalpía o entropia en el algoritmo 

para la determinación del equilibrio físico. 

w Factor acéntrico 

Subíndices 

F = Corriente de alimentación 

i Componente 

Componente 

L Corriente líquida 

m Mezcla 

n Iteración 

v Corriente vapor 

Super índices 

* Sin normalizar 

** Referente a Rachford y Rice 
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