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INTROOUCCION 

La razón del estudio de la destilación azeotr6pica en columnas 

batch radica en que la mayoria de las mezclas azeotr6picas se 

encuentran en grandes cantidades para ser separadas en una columna 

de destilación continua. Los e&tudios de métodos teóricos para 

simulación y diseno son mayormente enfocados a columnas continuas, 

dejando que la destilación "batch" no cuente con una base teórica 

tan amplia' como la destilación continua. 

Lo que ocasiona que e><istan equipos 

sobrediSeno alto. 

l• industria con un 

Otra razón importante para el estudio de las columnas batch. es 

el comportamiento de estos equipos que trabajan 

dinAm1co. 

régimen 

Por lo que se puede utilizar un modelo matem~tico de columnas 

batch para el periodo de arranque de columnas continuas. 

Areas de aplicación: 

- P recesos donde las características del 

material de alimentación y la velocidad de 

flujo varian ampliamente. 

Procesos en donde la capacidad de operación 

es pequel"'ra. 

Simulación de arranque de columnas de 

destilación continua. 

Simulación diseno de columnas de 

destilación batch en el periodo de arranque y 

producción 

industrial. 

a nivel planta piloto o 

Determinar el tiempo de operac16n de la 

columna. 

Predecir la variación de composiciones en las 

etapas de equil1br10 de la columna con 

respecto al tiempo. 



Ob.Jeti vos: 

Procesos c u yos productos son de 

farmacÑtico. 

Simulac.i 6 n o disef'fo de columnas 

tipo 

de 

destilac100 batch que requieren separar una 

mezcla azeotrópica. 

Definir las formas de separación existentes 

para mezclas azeotrópicas. 

Determinar los modelos matemáticos existentes 

para la simulación de columnas de destilación 

batch. 

Plantear modelo matemático para la 

destilación batch. 

Analizar los modelos termodinámicos para la 

predicc.ión de propiedades termodinAmicas. 

Seleccionar los modelos termodinámicos para 

el cálculo de propiedades. 

Analizar los métodos de solución existentes 

para resolver el modelo matematico planteado. 

Seleccionar un método para la solución del 

modelo matemático planteado. 

Plantear un algoritmo de cálculo para la 

soluc16n del modelo. 

Elaboración de un programa de cómputo en 

lenguaje FORTRAN-77 para la simulación de 

columnas batch. 



CAPITULO 

GENERALIDADES 



1. 1 HISTORIA DE LA DESTILACION BATCH. 

El proc:eso de seoarac16i denominado destilaclÓ"l un método 

~lsico par21 separar una me=cla en sus constituyentes. Se basa en 

la diferencia de Pr"es1ones de vapor de los componentes a una 

determinada temoeratur~. 

La dest1lac:1Cn es el método mas usual para separar y purificar 

mc::clas llou1das. el método ut1l1:;::a fases liquida ~ vapor 

escencialmente a la misma temperatura y pres161 para las ::onas 

coe·~1stentes (en equ1l1br1ol .. 

La dest1Jac1&1 se basa en observaciones hechas hace cientos de 

anos en la vapor1:;::ac:iá'l parcial de una me::cla liouida. Fue 

oract1cadc:\ antes de Cristo principalmente para la concentraciCn 

de?l alcohol. 

L3 or1mera documentaci6n formal i::21da del proceso Bparec:e el 

~r·atado publicado por Branswtng en 1500, y durante el paso de 200 

anos. la destilac16i fue emercoendo como el método de separac1ái 

oor etapas en los procesos quimicos industriales siendo en 

ocasiones competitivo como una forma simple, efectiva y ec:on6n1c:a 

de seoar.:\CJÓ'l de mC?::c:las a una escala comercial • 

L~s or1met•as dest1lac1ones fueron del tipo batch algunas veces 

llama,j-!'ls de::t1l.:1c16n simole o diferencial. En 1832. Aeneas Coffey 

de DLtbl in d1sel'tó alamb1ciue al cueil fue 

comercialmente. dicho alambique tenia muchas caracterlsticas que 

la actualidad. Por ejemplo este era operado 

ccnt1nuamente. 

En Franela a fines del slQlo XVIII se manufacturaba Brandy en un 

alambique batch Fi9. CJ.l>. En este alambique el vapor era generado 

cor medio de la apl ica.ci6i de fuego directo a la olla la cual 

encontraba dentro de horno. Los vapores generados eran 

.:::ndL1cid:.s a través de un tubo enr-rollado sumerc1do en una tina de 

.;1.9L1.:i en donde se efectuaba la condensac1Ó"l del vaoor QL•e 

coster·1ot·m~nte cr•a recolectado. 

LCI destilac1Ó"l como un arte de 1~ seoarac16i de un material 



Fig. O.D Alo.r-.bique bo. tch ele f'mes clel 
siglo XVIII utilizo.do en Fro.nclo., 



valioso de una me~cla fue desarrollada completamente sobre bases 

emolricas a mediados del siglo XlX. Con el crecimiento de las 

indu5trias qulmicas el proceso alcan:a una gran aplicacitri. 

Para 1846, en los Estados Unidos, el petróleo para lubricaciO"\ 

y quemado en l ~paras de i luminac i 6-i era obten ido ut i l i ;:ando el 

proceso de destilaciO-.. En el mismo ano el Dr. Abraham Gesner 

prepara aceite mineral mediante la descomposici61 t6rmica de la 

hulla. En 1855 el pt~ofesor B. Silliman, escribió un reporte acerca 

del valor econ6nico del petróleo el cual llegó a ser una realidad 

comercial en 1859 con la perforaciOi del primer po;:o de petróleo 

por el Coronel Drake. En este reporte se mencionan todas las 

posibilidades para la utilizaciói del petróleo a'Cn conocidas en la 

actualidad. 

La separacibi del petróleo en varias tracciones por destilaciOn 

para separar los compuestos de baJO peso molecular de los de alto 

peso molecular fue sugerida por Silliman. 

La pr~imera refinerla de petróleo fue construida por Barnsdall y 

Abbott en 1860 en Titusv1lle Pennsylvania. Poco tiempo después las 

plantas de desti laci6i de carbón fueron convertidas a ref1ner1as 

de petróleo y por 1873 e):ist1an cientos de pequef"tas refiner1as. 

El equipo original usado en refiner1as para destilaciá"'I fue 

completamente simple. Estas unidades llamadas alambiQues de 

combusti6n , consist1an en un tanque de acero cilindrico de 

aproximadamente 15 ft de diAmetro y 40 ft de longitud. Estos 

alambiques eran montado<S hor12ontalmente sobre una base. De este 

modo pod1an ser calentados directamente con fuego en la pa1~te de 

abajo. Una linea de vapor corr1a desde el alambique hasta un 

condensador que consist1a de un tubo enrrollado sumergido en un 

tanque de a~ua de enfriamiento. El liQUido condens .o pasaba a un 

compar•timiento con mirilla locali:ado en el alambique y 

posteriormente a un tanque de almacenamiento temporal. De esta 

forma el operador pod1a ver a través de la mirilla la cantidad de 

producto y peri6::hcamente tomar muastras de la linea de corriente 

y medit· la gravedad especifica con un h1drOnetro, y en base a 



estC\s le~turas camb1ar la velocidad de sumínistro del combustible 

por medio de v~lvulas colocadas arriba de la m1r1lla. 

Las ortmeras frC\Cciones sepa.radas fueron benc::eno o nafta cruda y 

usualmente e1•an recolect~dos hasta Que la gravedad esoecif1ca del 

v11po1• era .;tprol:1madcmente 5ü · E<é. Cuando esto ocurría el operador 

o,;risab~ ll'I n'"'fta condensada al tanQue de almacenamíento. Ott'as 

ft•.acc l ones comunmente separ~das eran 11 amadas at:ei te de gas, 

acoi tt> combustible y cer~ de dest1 lado. Cuando la temperatura en 

el alamb1a:ue ten1.:1 un va:lor cerc.:ino a ~12 "F. el vapor er'a 

sum1nistrC1.do dentro del ~lamOique a través de tubos perfor.:-:dos. El 

rosiduo en el .a.lamb11:1ue después de este tratamiento fue conocido 

como vaco>· refin~do de tronco cil1ndr1co. y fue utili~ado para 

hacet' lubricantes. 

Cada rE'f1ner1a ten!.:-: sus propias cspec:1fic:ac1ones que dependian 

de los tipos eH1stentes de crudo, a.si c:omo de los requerimientos 

de los cli~ntes. 

Probablemt:-nte debido a la avan=.t1da y Qra.n pr.i.ct1c:a de designar 

1~ sco.:wac1á'i por med10 de la. gravedad E.>spec:1fica los t6rminos de 

comooni:::inte lifH:ro y pesado sa utili=::an a."1 en la a:c:tual1dad. 

Un av.:1n=ado desarrollo fue el hecho de Que en genei•al loe 

·..-aporE's oroduc:: idos al her·vir unc;i solut:i Cn tenian diferente 

comoos1c1&\ que el liat..1ido original, pues et·a.n mAs t•icos en uno de 

los comoonentes. Condensando estos vapores e hit"viendo una porcíc!n 

dol condensado. los se9undos vaoores contt:?nlan proporciones aüi 

mayores del componer.tE' mas volá.til. D~ esta forma, por medio de 

trE1tam1cntos sucesivos ac:ab8 por obtenerse un producto puro. Sin 

t!mb=tri;io, el rendimiento era reduc:ído, y pat•a aumenta~·lo, al 

l1ouido que quedaba el alamb1oue <el cual contenla menor 

proporc1á1 del c:omoonente mt..s vol.:t.til) pasaba la sipLliente 

dest1 lac1ó-I prevía par'a oue volviera ser trat.:ido. De esta 

m.:\nera1 se .:i.umt"ntc3ba notablemente el rendimiento del dest1lado 

puro. Efectuando estas eveoorac1ones sucesiva<S de maner~ 

simt.tltAncra, y rec::1rculando el J iouido en contr~ corriente, er.-. 

posible obtener una separac:.16'1 casi total en un número aproo1edo 



de etapas. A esta operacioi se le di6 el nombre de destilac:iO'i 

fraccionada, y se efectua en diversas clases de aparatos en ciue el 

vapor y el liquido se ponen en contacto intimo y al mismo tiempo 

puede c3da uno fluir en contr-a corriente respecto al otro. 

No obstante de que la des ti lac:iCn fue conocida y pt•acticada en 

la antiaüedad y ut1li=ada comercialmente desde 1832, la teoria no 

fue estudiada sino hasta el tt·abajo de Sorel en 1893. Otras 

oersonas Que trabaJaron para dar las bases teóricas de l.:t 

r:::le>stilaci61 fueron Barrell, Loung, Lord Ravleiqh, Lewis, Rosanoff, 

Duf ton v Hausbran. 

En 19:=: la Sociedad Qu!m1ca Americana creó un simposium sobre la 

tcoria v pr.ietica de la dl?sti lac1én. Varios libros fueron 

publicados s:obrc el tema, sin embar•go era dificil poner la teoria 

en practica y en 1923 en el libro de Leslie, 16-1 remarca, " El uso 

e::tens1vo de los alambic:iucs es testimonio convincente de la 

tendencia ~ seguir por la mente humana ·~. 

La tecnolo91a en la ac:tL1alidad permite la sepat·acién gran 

csc.Jla ccr dest1lac16n de me=clas que tienen una diferencia de 

OL•ntos de ebul 1 ic1 ái muy cercanos. Los modelos matemáticos más 

recientes pare stmLllar y disei"íar que aplican ce 1 Llmnas de 

dc.>st i lac i ái batch son los desarrollados por Di st •fano, Boston y• 

Britt, Holland, S. Domenech y M. Enjalbert, y John L. Guy. 

!.~ AZEOTROPIA. 

La palabt".3 a.::eotrOOico viene del gricqo y s1gn1fica " hervir sin 

varl.?11" ". 

El término '3=e6tropo es uti 11.::ado para definir una me=c:la de dos 

o más comoonentcs volátiles cuyo comportamiento es muy parecido a 

la de un componente puro <la composiciCn del vapor y de liciuido 

son idénticas en el equilibrio) en que su transición desde la fase 

11auid~ ~ la fase de vapor !o viceversa) ocurre presi6i v 

tempero3t1..wa constante y sin v.:1riacién en la composic1én d€ ninguna 

de las fases duran te e 1 proceso de vapor i :ac i é:n. As 1, un p t"oceso 



de separa.ci6i Que depende de una diferencia en la c:omposicién de 

equilibrio de las dos fases <c:omo la destilacién frac:cionada 

ordinaria> no puede efectuar la separac.iOi de un a;:e6tropo en los 

componentes puros. 

Los me;:clas a;:eotr6pic:as e:-cistentes presentan puntos 

a;:eotr6o1c:os bine1.r1os, ternarios, tuaternar1os, etc. 

Estos PLtntos a:.cotrépicos pueden ser homogéneos o heterogéneos y 

presentar PLintos de ebull1ciÓ'"l mA,:1mos o minimos. 

1.2. 1 AZEOTROF'OS B l NAR 1 OS HOMDGENEDS. 

Un a:.e6tropo es homogéneo s1 la me:.c:la liquida se encuentra 

pr·esente en una sola fase. 

Los a;:.e6tropos binarios homogéneos pueden presentar puntos de 

ebul l iciO"l mAHimos o minimos. La conducta de los a=eótropos de 

ebullicic!n mA:dma se ilustran en las f19s. d,2) y ct.3) con datos 

lsoté-rmicos e isobáricos t•espectivamente. 

La ra;:ái por la cual se llaman a;:e6tt•opos de punto de ebullic.101 

m.1l:ima se observa en la gr.i.fu:a T v,s X en donde la composicién 

a:.eotrq:,ica t1ene un punto de ebullición mayor que cualquier otra 

composic.1c!n de la me::c la incluso qLte la de los componentes puros. 

El diagrama X v.s Y muestra Llna invers1Cn de la volatilidad 

relativa de los puntos en que se produce la presi61 y temperatura 

ml.:11ma. En el punto de invcr-si6'1. el vapor .,. el l 1ciu1do tienen 1C1 

misma compos1c1én y no es posible la separacién. mAs allá de ese 

punto, mediante la dest1laciCn fraccionada ordinaria. 

El comportamiento de los a;:e6tropas de ebullic.16-1 minima se 

ilustran en las Figs, tt. 4) y {1.5> con datos isotérmicos e 

isob.Aricos resoectivamente. 

De la m1smci forma que las grAficas anter~iores en la Fig. T v,s X 

se observa oue el punto a:.eotrqJ1co tiene un punto de ebullici61 

menor a cualQL11e1· otra composic:i&l de la mt:?;:cla, de ahi el nombre 

de a:eótropo de punto de ebL1l l icién minimo. 

En las demAs figura~ sc observa qLte para a::eótropo..: de punto de 
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ebull1c16n m4x1ma se encuentran desvi~ciones neqativas de la ley 

de Raoult (lineas punteadas), mientras Que los a=eótropos de 

ebullic16n minima reflejan desviaciones positivas. 

1.2.2. AZEOTRDPOS BINARIOS HETEROGENEOS. 

Este tipo de aze6tropos se presenta en me~clas cuyas fuer=as 

tntermoleculares son lo suficientemente grandes para permitir la 

presencia de dos fases 11Quidas hasta la temperatura de 

ebullic1on. En esos casos se forma un azeótropo donde una íase de 

vapor est~ en equilibrio con dos fases liquidas. Se dice Que estos 

a~e6tropos son h~terogéneos, debido a la presencia de dos 1ases 

liquidas. En la Fig. <1.ó) se ilustra un ejemplo de este tipo de 

sistemas. 

Los aze6tropos heterogéneos presentan el mismo obstAculo para la 

separación por destilación fracciona} ordinaria que un aze6tropo 

homog•neo. Sin embargo, la miscibilidad parcial hace más simple el 

proceso de separación. 

AZEOTROPOS MULTICOMPDNENTES. 

Los azeótropos multicomponentes se presentan c:uando tres mi.s 

elementos forman punto a::eotr6p1c:o. Los !lis temas 

mu 1 ticomponentes presentan con frecuencia punt.os de ebullición 

m~:~imos o min1mos. anAlogos a los que se encuentran en sistemas 

binarios. Este tipo de a:e6tropos presentan el mismo obstáculo 

para la separ-aci(:rn completa que los a=eótropos en sistemas 

binarios. 

La representac16n qrAf1ca de a:e6tropos mult1componentes sólo es 

posible oarA sistemas ternarios. En la Fig. (1.7) se ilustra el 

sistema t~rnar10 metano! - ~cetona cloroformo. Este sistema 

tern~rio contiene das a~eótropos binarios de ebull1~i6n minim~. 

Uno en el s1stem~ m~tanol - acetona el cual contiene 86.5% de 

acetona v ebulle a S4.6 ºe, otro en el sistema met~nol 
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cloroformo que contiene 87.51. de cloroformo y ebulle a 53.5 ºc. 

Este siste~a ternario también contiene un aze6tropo binario de 

ebul 1 ición m.kxima, en el si'°'tema. acetona cloroformo qLte 

contiene 79.5% de cloroformo y ebulle a 64.~ ºe, y un aze6tropo 

ternario de punto de sil la de montar que ebLtlle !.i7.5 ºc. 

Las mezclas a::eotr6picas de cuatro o mas componentes no pL1eden 

ser representadas gr•ficamente. 

1.2.4. CAUSAS QUE ORIGINAN LOS AZEOTROPOS. 

Un a::e6tropo se presenta en me::c las qLle tienden tener un 

comportamiento no ideal. Tal conducta se debe a las fuerzas 

intermoleculares de repulsión o atracción, que hacen que cada 

componente se comporte casi como si fuera puro y no parte de una 

mezcla. 

La aparición de un punto de ebullición mAximo o minimo en un 

diagrama temperatura v.s composición se debe desviaciones 

positivas y negativas de la ley de Raoult. Una desviación positiva 

significa que el coeficiente de actividad es mayor a 1.0 y por 

consiguiente, su logaritmo es positivo; una desviaci6n negativa 

implica coefic1enteo¡, de actividad menores a 1.0 por lo que sus 

logaritmos son negativos. 

Sin embargo. las desviaciones a la ley de Raoult no son 

suficientes, por si mismas para provocar la aparición de un 

a=e6tropo • Los puntos de ebullición de los componentes puros 

deben estar suficientemente cercanos para permitir que se presente 

una temperatura máxima o minima. Los componentes con puntos de 

ebullición cercanos con de~viaciones pequenas de la idealidad 

pueden constituir un a=e6tropo. mientras que otros componentes que 

forman mezclas liquidas que se alejan mucho de la idealidad no 

pueden presentar un a=e6tropo, debido a que hay diferencias 

considerables entre sus puntos de ebullición. Es poco frecuente 
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qLte apare=can 11;:e6tropos entre compuestos cuyos 

ebul l ic: i ai difieren en mAs de 3(1 ·c. 
puntos de 

L~ ide~l1dad de un sistema depende grandemente de la diferencia 

en ciertas propiedades f1s1c:as de los componentes c:omo son, 

polar"td.Eld, qrado de asoc:iacic!n, tendenc:1c fot·m11r puentes de 

htd1·<X;¡eno, etc:. CL•ando dos componentes son s1m1lares (dos 

hidrocarburos o dos alcoholes) tienen una pequerta tendencia a 

for•mar a:e6tropo. Sin emba1•go, si los dos componentes son 

rn-='rc:adeimente s1m1 lares <un alcohol y un hidroc:at·buro) tienen una 

alta tendencia a formar a=e6tropo. 

1.:.5 FORMAS DE SEPARAR UNA MEZCLA AZEOTROP!CA. 

Como se menc1on6 anteriormente, la separac:iOO de una me:cla 

a=eotrép1c:a por medio de desti lac:iá1 frac:c:ionada ordinaria no 

PLtede ser llevada a cabo totalmente, por lo que se requiere unei. 

técnica ad1c:1onal a esta operaciá"'I para que pueda ser efectuada l¿:i 

<:epat·'°'c i én. 

La primera forma que se sugir16 fue la destilación con cambio de 

pr·es1á"'I dado que la composic:i6i de algunos a:e6tropos es sensitiva 

i?. la v:i.ricJci6'i de pres1én total. 

Para a::e6tropos hnmogS"leos de ebul l ic16-l minima el diagrama de 

pt..:rito de ebullic16n a dos diferentes pt·esiones es como se muestra 

en l~ Fio. <1.Bl este a::e6tropo puede ser separado usando dos 

colL~mncJs como se muestra en la Fig. <1.9>. La car9a de alimentac1~ 

es introducida en lcJ se9unda columna a alta presiái F·
2

• El 

producto de fondos es relativamente put•o en el componente B, y el 

producto del domo consiste del a::e6tropo de ebulliciOO minimo XA = 

0.8 v x
9 

= 0.2 este destilado es alimentado a la primer columna 

que opera a la presión total de P
1

. El producto de fondeo;; 

relativamente puro en el c.omponente A. El pt·oducto superior es 

esencia.lm!?nte el a.=eótropo a F·
1 

(XA = 0.6 y x
8 

= 0.4), v éste es 

11dic1onado a la alimentac.iá"l de la sequnda columna. 

La scparac1ai de a:e6tropos homogéneos de ebull1c16i má::1ma 
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puede ser efectuada <si estos son sens1t1vos a un cambio en la 

presiái total> de una manera similar a los a::eótrooos hcmoqéneos 

de ebulliciOi m!nima. El dia9r•ama de punto de ebull1ci6i a las 

presiones P
1 

y P:::: se muestran en la F1~. (1. l(t) y esta separac1ái 

puede ser efectuada como se muestra en la Fiq. Cl.11>. La carga de 

alimentaciái es introducida en la segunda columnei a alta pres1ái 

Pz. El producto del domo es relativamente puro en el componente A 

y el producto de fondos consiste del a:eótropo de ebul l 1ci ái 

máxima XA =O.:? y X•= (1.8 • Este producto de fondos es alimentado 

a la Primer columna que opera a la presiái total P.t, El producto 

del domo de esta columna es relativamente puro en el componente 8 

y el producto de fondos es escencialmente el a:eótropo Pi, 

XA = 0.5 y X• = 0.5 • Este producto de fondos es alimentado la 

sepunda columna. 

Si la me::cla azeotrq,ica forma un azeótropo heterogér'ieo las dos 

fases pueden ser sepat•adas y alimentarse a cada una de las dos 

columnas. El diagrama de punto de ebull1ciái para una mezcla de 

dos componentes A y B es como se muestra en la Fig. Cl.12>. La 

alimentación es cargada al separador Fig.<1.13) este opera a la 

temperatura de separac:16n, la fase I es alimentada la columna 

uno y la fase II a la columna dos. El producto de fondos de la 

columna uno y dos son relativamente 

respectiv~mente. Las compos1c1ones 

puros 

del 

en A y B, 

destilado son 

aproximadamente las del a=eótr•opo, y consecuentemente el destilado 

es alimentado al separador. 

Sin embargo, e>:isten me::clas a::eotrOpiccis cuya compos1c:i6'1 no es 

muy sensible a la var1ac:i6i de presiái, debido a este problema 

surgen tres té::nicas de destilación para la separaci6-I de 

a:eótropos, conocidas como: 

a} Destilac:ién con reaccién ql.llm1ca 

b) Dest1 lac:16n m:tract1va 

c) Dest1lac1á1 a;:eotr6oica 
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Estos tres tipos de destilación para me:clas azeotr6picas 

consisten en agregar un componente a la mezcla, con la finalidad 

de 1acil1tar su separación. 

En la destilación con reacción quimica este componente debe 

tener la caracteristica de poder reaccionar quimicamente con 

alquno de los componentes a:eotr6picos y que el producto no forme 

un a:e6tropo con los dem•s componentes de la mezcla original. 

En destilación a:eotr6pica y extractiva el componente adicionado 

se denomina agente separador y es adicionado deliberadamente a la 

columna de destilación para aumentar la volatilidad relativa de 

los componentes de la alimentación. 

El proceso es llamado destilación azeotr6pic~ cuando el solvente 

es retirado de la columna como un aze6tropo con uno de los 

componentes claves usualmente en el destilado. En este tipo de 

destilación el componente adicionado tiene punto de ebullici6n 

pr6x1mo al de los que estAn siendo separados. Sin embargo, el 

termino destilac16n a~eotr6pica es en ocasiones dado en procesos 

donde el a:e6tropo formado por 

eY.clus1vamente en el destilado. 

el solvente es retirado 

El proceso de separación es denominado destilación extractiv• 

cuando el solvente es retirado e~:clusivamente en el producto de 

fondos. El disolvente tiene punto de ebullición mucho mayor que el 

utili~ado en la destilación azeotr6pica. 

En destilac16n extractiva el agente debe tener una baJa presión 

de vapor mientras que en la azeotr6pica debe tener la presión de 

vapor cercana a la de los componentes de la alimentación. 

En estos dos tipos de destilación el agente separador puede ser 

clasificado en tres clases~ lo que depende de su punto de 

ebullición. y cada clase puede producir cualquiera de los tres 

efectos siguientes con los componentes originales. 

a) Agente separador de menor pL•nto de ebull1c16n QLte cualquiera 

de los componentes de la mezcla oriQinal. 

a.1) No forma aze6tropo con ninguno de los componentes 
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a.:?> Forma a:::e6tropo con un componente 

a. 3) Forma a::e6tropo con ambos comoonentes 

b) Agente separador con punto de ebulliciÓ'l intermedio con 

respecto a los componentes de la me:::cla original. 

b.1) No forma a:::e6tropo con ninguno de los componentes 

b. Z> Forma a:e6tropo con uno de los componentes 

b.3) Forma a::eOtropo con ambos componentes 

cl Agente separador con punto de ebul 1 ic i t!ti mayor que el de 

cualquier componente en la me:::cla original. 

c.1) No forma a:::e6tropo con ninguno de los componentes 

e:. 2> Forma a:::e6tropo con un componente 

c:.3> Forma a:::e6tropo con ambos componentes 

Todas estas clases excepto la a.1 y la c.1 son destilaciones 

azeotr6picas. La clase a.1 requiere tal cantidad de calor para 

efectuar la separaci6"l que nunca ha sido aplicada a escala 

industrial. La clase c.1 es mayormente conocida como destilac:iÓ"'l 

extract1va. 
No se conocen ejemplos especificas de la clase b.2 pero se puede 

demostrar teóricamente que si se encuentra tal componente servit~ia 

para separar un a:::e6tropo en una columna sencilla con producto 

destilado pu1~0 y residuo puro, y el tercer componente se 

acumular1a en los platos de la porc:i6i central de la columna.. 

La destilacic!n e:<tractiva no se puede aplicar operaciones 

intermitentes, porque t"eciuiere introduccic!n continua de disolvente 

nuevo. 

En la d~stilación a:::eotr6P1ca, puesto que se aqrega desde el 

principio todo el agente separador a.l sistema, es posible efectuar 

la destilaciá"l. Por i9L•al ra:::6n, este tipo de proceso ha tenido 

mAs aplicaciái en destilaciones batch 

e>:tractiva.. 
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!.3. DESTILAC!ON AZ~OTROP!CA. 

La destilación azeotr6p1ca se refiere a los procesos en que se 

aftade un componente para formar un a=e6tropo con uno o mas de los 

componentes de la alimentac16n v dicho aze6tropo se retira ya se~ 

como producto del domo o del fondo, por lo común es el primero. El 

componente adl.cional se denomina " disolvente o arrastrador". El 

proceso se puede ut1l1o=ar para separar componentes que forman un 

azeOtropo o hierven en pLintos de ebullición tan cercanos uno del 

otro que la separación por 

demasiadas etapas. 

destilación 

COMPORTAMIENTO DEL SOLVENTE. 

simple requeriria· 

Una gran variedad de teorias han sido desarrolladas para conocer 

las caracteristicae del solvente en destilación azeotrópica. El 

solvente debe tener capacidad de reducir la tendencia de atracción 

entre mol6culas. Por ejemplo, un solvente no polar puede ser 

adl.cionado una mezcla de moléculas polares en orden de 

incremento de volatilidades de los compuestos m.l>s polares 

relativamente, a los menos polares. Las sustancias comunes, 

listadas en orden creciente de polaridad son: 

al Hidrocarburos 

b) Eteres 

e) Aldehidos 

d) Ce tonas 

e) Esteres 

f) Alcoholes 

g) Glicoles 

'1) Agua 

Si el solvente es altamente polar. la volatilidad relatl.va del 

compuesto menos pal ar es incrementada lo que permite al compuesto 

con alta polaridad =er removido como un producto sobrecalent~do. 
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Cuando la alimentac16n contiene dos componente~ ambos de 

diferente polaridad como son acetona y metanol (una cetona y un 

alcohol) la destilación azeotrópica con un hidrocarburo como 

agente, disminuye la volatilidad del menos polar (cetona). 

Un solvente eficiente debe mostrar ciertas caracter1sticas como 

son: 

a) No corroer el equipo. 

b) No reaccionar con la linea de alimentación y formar un 

producto indeseable. 

c) Producir un cambio suficiente las volatilidades de 

los componentes a ser separados~ para que la me=cla 

pueda ser separada con un número razonable de etapas y 

una relación de reflujo económica. 

d) Tenga punto de ebullición cercano al de 

los componentes de la alimentación a ser separados. 

e) Tenga una volatilidad cercana 

deseado en el producto de domos. 

f) No ser tó>:ico. 

la del componente 

g) Ser provechoso en cantidades suficientes y debe tener 

un precio razonable. 

Para que la destilación azeotr6pica sea económicamente atractiva 

se debe efectuar la recuperación y recirculac16n del agente. Para 

lo cual e>:isten varias formas de recuperación las cuales dependen 

de las caracteristicas de la mezcla que forme el agente con los 

otros componentes. Entre estas formas de separación se encuentran: 

al Decantación (cuando el agente es inmiscible). 

b) Destilación con variación de pres16n. 

e) Absorción. 

d) Destilación fraccional ordinaria. 

e) Ex trace 16n. 
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1. 3. 2 DESTILACIDN AZEOTROPICA BATCH. 

Anteriormente se menciono que las mezclas a::eotrópicas no pueden 

ser repr•esentadas gr.lficamente para má.s de tres compuestos. Un 

nCmero mayor requeriria aproximaciones y suposiciones en la 

representaciái de los datos fundamentales. Sin embargo, en los 

proceosos má.s importantes de dest1laciái de ma;::clas a::eotr~icas 

con varios componentes sólo se tratan tres componentes <como en el 

caso de destilaciói a;::eotr6pica ). Nunca se han obtenido datos 

sobre eoui librio en sistemas mas complejos, por lo CLtal no set•ia 

pos1ble efectL1ar cálculos rigLwosos ni at:n disponiendo de métodos 

simolif1cados <excepto para muy pocas me;::clas>. 

La reprcsentaciÓ"'l gráfica para la separac16n de un a::e6tropo 

binario formado entre ciclohexano y benceno se muestra en la 

Fig. (J. 14>. El disolvente elegido es acetona, debido a que forma 

Lni a::c>Otropo con el ciclohe>:ano de punto ebul l ici6r"l menor a 10°C 

.::il otro punto a::eotr6pico, y ademAs cumple con las caracteristicas 

antes mencionadas. 

En Ja fi9ura el punto <l> representa la carga inicial del 

.:ilambique y conforme transcurre el tiempo de la destilación la 

comoos1c1ón se apro:dma al punto (2) que representa la c:arga final 

en el alambicue ;.r la me::cla a::eotrqJic:a A,C en el destilado. 

L~ c~nt1dad de disolvente agregado a la me::cla es determinado 

oor medio de un balance de masa. 

1.4 FUNDAMENTOS DE LA DESTILACIDN BATCH. 

La desti lc:\c:iái batch consiste en cargar una mezcla liQl.lida a un 

rec:ipieonte y vapori;::ar sus componentes <sin agregar alimentación) 

por ebulliciQi del liquido. La composiciói de los vapores y del 

residLtO varian en todo el curso de la operaciOn. 

El ma:vor atributo de esta operación es !iU fle::ib1lidad. La 

destilaciÓ"'l batch es oreferida sobre la destilaciói continua por 

las relativas peouel'f~s cantidades de material que es maneJado. en 
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programas de periodos irregulares Cusualmente menores a 1.0 

millones de libras por anal. 

Los ~lambiques batch son principalmente t..tsados en la actualid.:i.d 

en la industria farmacéutica. fines quimicos. tintes, cosméticos y 

procesos de licor donde la frecuente prActica es procesar una 

variedad de productos en cantidades relativamente pequenas. 

1.4.l. DESTILACIDN SIMPLE O DIFERENCIAL. 

La teoria de la destilación simple fue establecida por Lord 

Rayleigh (1902). Esta oper.:i.c16n consiste en una etapa simple la 

cual es un alambique, Fig.(1.1). lleno inicialmente de una mezcla 

liquida, calentado a una velocidad constante. El vapor se reti_ra 

del alambique. siempre en equilibrio con el liquido remanente. El 

liquido que no vaporiza e§ removido como producto de fondos al 

final de la operac16'1 • 

La expresión desarrollada por Rayleigh relaciona la composición 

del destilado y fondos de la etapa simple con la fracción del 

alambique batch. Dicha ecuaci6n es: 

J 
Wo 

w. 
ln( Wo/W1 ) = J Xo d M 

x, <v=x,.- (1.1) 

Un diagrama de X v.s 1/(y-x) permite la integración gr•fica de 

la función dx/(y-x) la cual est~ representada por el ~rea formada 

bajo la curva. 

Utilizando la destilación simple no es posible obtener una 

completa separación de un componente puro a menos que la 

volatilidad relativa sea infinita. Sin embargo, su aplicación es 

usualmente restringida recuperaciones preliminares que 

posteriormente sigue un método de destilación m~s riguroso. o en 

producciones que no se requiere de alta pureza y procesos de 

me:clas 1~ciles de separar. 
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1.4.2. DESTILACION BATCH CON RECTIFICACION. 

Una unidad batch con rectificación consiste primariamente de un 

recipiente en donde se genera el vapor. una columna rectificadora 

a través de la cui?il el vapor se enrriquece en contacto a 

contracorriente con una linea de liquido que desciende, y un 

condensador QLle condensa todo el vapor que se obtiene del domo. 

Parte del liquido se refluja a la columna y el resto de vapor 

condensado se obtiene como producto. 

Como la corriente liquida desciende por la columna, est~ es 

enrriqL1ecida progresivamente por el componente m•s vol~til y como 

la corriente de vapor asciende éste es enrriquecido por el 

companente menos volAtil. 

En este t1po de destilaciones como la composición del destilado 

y el alambique cambian conforme transcurre el tiempo de operación, 

se tienen dos tipos de destilación. con reflujo variable y con 

reflujo constante. 

! .4.2.1. DESTILACION BATCH A REFLUJO CONSTANTE. 

En este modo de operación, la columna tiene un cierto número de 

etapas teóricas y opera con relación de reflujo constante v 

compos1c16n de destilado variable. 

La determinación de las composiciones en el destilado y en el 

residuo se efectóan mediante la aplicación del balance de masa, 

obteniendose una ecuación l la.mada linea de operación que 

interrelaciona la composición del destilado en función de la 

composici6n del residuo, una vez fijada la relación de reflujo y 

el número de platos de la columna. 

La representación grAfica utilizando el diagrama de 

Mc.Ca~e-thele se ilu9tra en la Fig.(1.15). 

ló 



1.4,2.2. RECTIFICACION BATCH A REFLUJO VARIABLE. 

La operación de una columna batch baJo condiciones de reflujo 

variable requiere del ajuste continuo del reflujo, que mantenga 

una pureza de destilado especifica (constante). Este ajuste se 

realiza hasta alcanzar un valor m•ximo limite que corresponde al 

funcionamiento de la columna a reflujo total. 

El tiempo necesario para lograr una separación especifica se 

puede determinar con la ecuación (1.2). 

t ~2i-~!-=-~2_1_ 
V 

Xo 

J Xv--~~-=-~;~~~~;-=-~~~i (1.2) 

Para obtener el flujo de destilado se utiliza la ecuación (1.3) 

Wo - W = -~21~~2-=-~~l-( X o - Xv) (1.3) 

La representación en el diagrama de Me. Cabe - Thiele se muestra 

en la Fig,(1,16), 

1.5 MODELOS MATEMATICOS PARA LA SIMULACION DE COLUMNAS BATCH 

Las caractertsticas primordiales para el desarrollo de estos 

modelos, es la consideración de un minimo de suposiciones. Es 

decir, que sea tan general como sea posible para que pueda manejar 

varios procesos de destilación. 

Los modelos matem~ticos que describen la separación por etapas 

m~ltiples estAn descritos en principio, por un conjunto de 

ecuacit:ines fundamentales, que son las siguientes: 

a) Balances de masa CM) 

b) Relaciones de equilibrio (E) 

c} Sumato~ias de fracción mol (5) 

d) Balances de calor o energia (H 6 C) 
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Este conjunto de relaciones se denomina 

ecuaciones MESH. 

comunmente como 

1. 5.1. MODELO MATEMAT!CO DE DISTEFANO. 

El modelo de Distéfano' es formulado de acuerdo a las siguientes 

supos1c1ones. 

a) Operación adiab~tica en todo el sistema. 

b) Volómen constante de la acumulaciOn del liquido 

(holdup constante). 

e) La acumulacion del vapor se considera despreciable 

comparada con la del liquido. 

d) La carga del reboiler y el condensador se consideran 

constantes en un intervalo de tiempo. 

Debido a los diferentes cambios en la composición de cada plato, 

la supos1ci6n de la acumulación constante (ya sea en unidades 

molares o m~sicas) es invalidada en los procesos de destilación 

discontinua. Debido a lo anterior es empleada la suposición de 

fracción volumétrica como constante. Y las variaciones en mol o en 

peso en las acumulaciones de los platos, son tomadas en cuenta por 

las variaciones de la densidad del liquido acumulado. como una 

función de la composición. 

Condiciones lnic1ales. 

Ref hüo total a régimen permanente. El estimado inicial de la 

composición en el rehervidor fue la de cada componente en la carga 

inic1al de la columna. 

Dist6fano. G. P.¡ 1'Mathematical Modeling and Numerical 

tntegration ot Multicomponent Batch Distillation Equations''~ 

8!~bS ~9~!:~~1· !1• 190 < 19681. 
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Balances de Masa y Ener~ia 

Estos balances se rei\li::an alrededor de las tres scc:c:iones de la 

columna mostrada en la F1~. (l.17>. Esto es, en el condensador en 

un plC\to <'3irbttr-ario, y por último en el rehervidor. 

Para l@ primer-a sección de la columna tenemos: 

Lo == R * O 

dUo 

dt 

~!.!::!e~e!._ 
dt 

Vi - LO - 0 vs. - D<R + 1 > 

Vs.Ys. - LOXO - OXO 

Sustituyendo l~ ecudciái (1.5) en (1.ó) tenemos: 

(l. 4> 

(1.5) 

<1.b> 

_e!~- = <VlllUo> cv, - Xol o. 7> 
dt 

Resolviendo la. ec:uacic::n (1.Sl para Vs. y usando una a.prcximaciOO 

numérica. de la derivada de dUo/dt <que ouede <Ser denotada por· 

JtUo). resulta. 

VJ. =:= O (R + 1) + j Uo 

t 

(1,8) 

Para el balance de energ1a tot.::tl alrededor del si$tema parte 

superior. resulta: 

_f!.!~~~l.- = VsHa - <Lo + D>ho - Qo 
dt 

(1.9) 

Sustituyendo <1~5) en C1.9) ~ y resolviendo para Oo <y adem-4s 

usando una apro:iimac i 6"l numét·ic:a a. la derivada de dho/dt denotada 

oor Jtno>, tenemos: 
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(1.10) 

Para un plato arbitrario J (1 :6 J :6 NJ en la columna (sección II) 

el balance de masa total, el de componentes y el de energia son 

respectivamente: 

_5:!b!1_ = Vj+1 + Lj-1 - Vj - LJ 
dt 

_g.!.\UUl 
dt 

_!!!.~l!:!ll 
dt 

Vj+a YJ+t. + Lj-1 Xj-• - VJ Yj - Lj XJ 

V j+i HJ+1 + Lj+t hju - V j HJ - LJ hj 

(1.11) 

(1.12) 

(1.13) 

Sustitl.1yendo la ecuac:.iOn (1.ll)en las ecuaciones (1.12) y (1.13) 

resulta: 

_g~l_ 

dt 
_!__ VJ+a(YJ•l - XJ) +•Lj-1(Xj-1 - XJ) - VJ(YJ -XJ) 

Uj 

Y también tenemos que: 

Vj+I _____ !_ _____ Ívj(Hj - hj) - Lj-1(hj-1 - hj) + u;Jthj) 
HJ+1 - hJ l 

Donde la derivada dhj/dt ha sido reemplazada 

( 1.14) 

(1.15) 

por una 

aproximación numérica fthj. Resolviendo la ecuación (1.11) para LJ 

Lj = Vj+t + Lj-s - Vj - JtUj ( 1.16) 

20 



Por analogia, las ecuaciones aue resultan para el rehervidor 

son: 

(1, 17) 

Además: 

(!. 18> 

Resumiendo: las ecuaciones que describen la velocidad de las 

variables con respecto al tiempo, están dadas por las ecuAc:1ones 

(1.7), (1.14>, (l.17) y las que describen las velocidades de tlLlJO 

de liquido y vapor estAn dadas por las ecL1ac.iones fl.4>, (1.8> y 

( l.16). 

Debido a la suposicibi de la acumulaciOi volum6trica constante, 

tenemos aue la ac:umulac:iOi molar se obtiene por: 

UJ ~ GJ {J (1.19) 

Donde: 

Gj = volumen de la acumulaci6n del 11~lttdo en el plato j. 

~j = densidad del liquido en el plato j 

Para completar el c:álct.tlo de la. a.cumulacitrl molar, se necesita 

de una e>~presiói para densidad del l1Quido como una funci61 de la 

temperatura, pres1~ y composición, es decir: 

(1,201 

La acumL1lac1á"l del rehervidor a un determinado tiempo se cAlc:ula 

por una comb1naciá1 algebraica de los cambiO'S iniciales, el 
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m~terial en la columna v el material total removido de la columna 

como; 

" uº - \ UN - DcTOTA.L) 
M•l L 

j=O 

Rel~ciones de Equilibrio. 

( 1.21) 

La relación de equilibrio mAs comunmente usada para mezclas 

mult1componentes es la representada por: 

Yj,i. = r:j.i. :q,i. (1.22) 

Donde, normalmente: 

~ j,i. = f\.( Xj,i., Tj,Pj, Yj,i.) (1.23) 

Por lo tanto el problema es encontrar Kj,i. , y que: 

1.0 (1.24) 

Oue es comunmente reter1do al c~lculo de un punto de burbuja. 

Ecuaciones de entalpia. 

hj f ( Xj, 1j,PJ) (1.25) 

(l.26) 

Estas ecuaciones de entalpia son para los componentes puros. 

como Lina funci6n de temperatLlra. Y para mezclas se utiliza reglas 

de me=clado para el cAlculo de las entalpias. 
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L5.2 MODELO MATEMAT!CO DE 90STON Y BRITT. 

Las ecuaciones des,cr1 tas Pº'" el modelo de Sos ton v Sri tt 2
, son 

esencialmente las mi·smas que describe el modelo de Oi.stefano 

(1968>. La diferencia estriba en la var1aciál de la alimentación. 

los i:>rodt.ictos, las pérdidas de calor latente ven la adic1a-i de 

una ecuac10n m~s, para el producto de los aicum1..1ladores. Las 

ec:uac1ones de balance de masa ener91a, ;' las relaciones de 

equilibrio, Que confot•man el modelo, estAn descritos de manera 

rigurosa. Este modelo considera el •.1olt.1men constante en las etapas 

de equilibrio, asimismo la acumL1laciót del liou1do, ya sea ·molar o 

másica, se considera tamb1*1 constante- Adem.ls la acumulac1ál del 

vapor ~e considera despreciable en relac1~ a la del liquido. 

BasM\dose en la idea de que el modelo b:..Sico de un plato, ~n la 

operaciOi de una columna de destilac:10n maneja una serie de 

pérd1daG independientes por etapa, Boston y Br1tt reali~aron un 

estudio sobre \.ma etapa tipic.ai., como la mostrada en la Fi9. (1.17). 

Balances de Masa y Ener91a. 

Las ecuaciones de balance de ma:a y energ~a, descritas 

continuación. involucran solamente a la etapa en equilibrio. Los 

t•~minos de la al1mentac1ai y calor son incluidos de manera 

9eneral. 

Ba 1 anee de Masa oor Componen tes. 

_E_.!.~.J~j.!.J;!. = fj.l+ L,J-aCXj,l-t.> - (Lj+ SLj)Xj,i.- <Vj+ Svj) 
dt 

2 Boston, .J. i:- •• Brltt, H. I •• .J1rapon9phan, S. a.nd Shah, V. B • 

.. An Advanced System fer the S1mulation o'f 9.:itch Distillation 

Operation", E~!:!~g:. f9!!!E~!=~!2~~ f!b!~· Erg~. Q~~·, ~' 2C)3 Cl981> 



9al~nce de Masa Total. 

F J + Lj-a - LJ - SLj - VJ - Svj + Vj+t 

Balance de Energia. 

-~.!.~1~1L 
dt 

FJ(hFJ) + Lj-.Chj-1) - (Lj + SLJ)hJ - (VJ + SvJ)HJ 

+ VJ+1(HJ+1) + OJ 

Relaciones de Eouilibr10. 

(1.29) 

( 1.29) 

La ecuación para la relación de equilibrio. basicamente estA 

representada por la ecuac16n (1.22). 

Equivalencia de la Acumulación. 

UJ = Gj(pj)MLJ(XJ) (1.30) 

Estas ecuaciones se resuelven para la composición, temperatura, 

ra::6n de flt,.1jo y acumulación en cada intervalo de tiempo. 

Para resolver las ecuaciones descritas arriba. se utiliza una 

comb1naciOn de m~todos impllcitcs apropiados en el maneJo de 

s1stemaie rigidos de ecuaciones diferenciales ordinarias, y un 

al~oritmo eficiente aplicado al r•gimen permanente de procesos de 

destilac16n. 

Las cond1c1ones presentadas en la solución de ecuaciones a 

reflujo total son tomadas como condiciones iniciales para la 

primera etapa de operación. 
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MODELO MHTEMATICO DE HOLLAND, 

El modelo de Holland• reali=~ las siguientes supos1c1ones para 

el planteamiento de Jas ecuaciones del balance de masa y ener91a. 

Desprecia l.:i acumulac16n del vapor en los elatos, debido a que 

c:omparac:ic!n con la ac::LtmLtlaciái del 11QL11do es muy peQuef'la. 

Supone que la comoos1c1ál del liouido es la misma en todo el 

plato J a diferentes tiempos ''t''. 

Las ec:uac:1ones d1ferenc1ales ciue representan los balances de 

masa y ener91a, total y por componentes son las ecuaciones ll.31>. 

<1.11> y CI.13> respectivamente. 

_g_~j.:.._!:_ = Vj,L+l + lj,i.-& - Vj,i. - lj0 L 

dt 

Relaciones de Equilibrio. 

Donde: 

Ej, L = y j, i I Y j, !. 

Vj, i. = ~~J.LCXj, i.) 

(1. 31> 

(1.32) 

(! .33> 

(l. 34) 

La eficiencia es e:(oresada como la efic:icmc:ia modificada de 

Murphréc?. 

E7. l.-= fyj. i - yj. l.+a) I (yj. t. - yj, i.+t) {l.35) 

3 Holland, C. o. and WaQgoner. R. C.;''Solution of Problems 

Involv1n9 Conventional and Cümple:: Columns at Unsteady State 

Ooerat1on", B!f!:!g ::!S!!::!!:!J~!· !!• 112 C1965). 



For lo tanto: 

EJ, i. (1. 36) 

La temPcr·atura del residuo liQuido en el plato ''J'', es la Tj O 

donde: 

e 

f ( T j) "" I E J• uf' J, \.} (X j, \.) - 1 

i=l 

Bal C\nccs de Masa por Componentes. 

(1. 37) 

Existen dos mi6todos generales para el tratamiento del balance 

de masa por componentes. En el primer método cada balance de masa 

incluye solamente un plato, Fi~. C 1. 20>, en el segundo m•todo el 

b;danc:e incluye un pliato dado "ju y el fondo de la columna, 

Fi9. < 1.18>, el cual se considera como una sección donde son 

1·cali:ados los balances de masa. 

H~todo I 

Las difer·entes ecuaciones diferenciales para cada componente son 

convertidas a una ecuac:iá"l lineal diferencial, con coeficientes 

varietbles, por el uso de una t«nica númerica llamada el "m•todo 

1mpllcito•1
• En este método la diferencia de cocientes por la 

derivada, es apro>:lmada por el Ltso del valor promedio al tiempo tn 

y tn + At, como : 

1 
+ i1-=-~l9~j~~ 

t" ... At dt 

Uj,CJ -Uj,<J 
--~-- !~-!-~!______ !~ 

/\t 
t1. 38) 

Donde el factor de amor·tiouamiento estA en el intervaloO S µ S 1 

cuando 1 as derivadas de la eCL1ac: i 6'1 (l. 38) son reemo la:adas por 
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los valores dados de l.?. ec:uac:iÓ"'l <1.31), resulta. 

;.:<vj, l + l j, L-1 

Vj, l - lj, i.) 1 = 
tn 

IJ, ll 1 + 
tn+At 

(1 

uj, e J 
Jt n + At 

At 

Uj, i. I 
rtn 

µ) <vj,l...s. l j, l-t 

(1. 39) 

El mismo resultado se ouede obtener al integrar la ecuac:1 ái 

(1.31> con respecto al tiempo. 

tn + At 

J (vj,i.1'fi. + lj,i.-t - vj,i. - lj,l)dt = Uj,1..1 
tn tn+At 

Uj, i. I - uj.1..1 
tn + At tn 

(1,40) 

Al·reempla=ar la integral por una ecuacie!n num~ica <metodo 

impl!c:ito) a los valores de la integral a tn + At y tn, se dan los 

valores de µy f1 - µ),respectivamente. 

Cuando µ = 1/2, el m•todo impl!cito se reduc:e al m•todo num.,...ico 

llamado ''regla trape:oidal''. 

Cada balance de masa por comoonentes puede ser establecido en 

termines de cualciuiera de las variables siguientes: 

o uj, i.·
5

, por el uso de la siguiente relación. 

lj., l..= AJ, t.(vj, O 

} vj, i. = SJ! i. < l j, i.) 

y Uj, i. = Uj/L J <AJ, i. .. vj, i.) 
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L~ ~~rie de valores de las variables de cada incremento de 

tiempo <tr: + .-\tl son denotados por, vj, i., lj, i., y Uh L. La serie 

de valores de las variables al 1n1c10 de cada incremento de 

tiempo. se identifica por el s1.1per1ndice "o", ejemplo 1..1?,t; 11,i.; 

·.·~. "· Cuando establecemos el balance de masa en t6rminos de las 

vj, \.. • tenernos: 

-p\. 0 (U\. 0
) +V&, i. = -F·Lº 

AJ,L-11VN,L) - pJ,L (Vj,L) + Vj,i.+& = -Pj,i. <1 :S j :S N> } (1.42) 

Donde: 

pj,i. = 1 + Aj,i.{1 + Tj,\./µ) 

F'j. i. = + zº + VJ,i i.+&
0 

- <AJ, i.
0
+1)Vj, Lº+ AJ, L+&

0
(VJ, i.-a

0
> + 

( TjºAj, i.
0
Vj, i 

0
) /µ 

Para j = f-1; para ,1 = f ; para todas las otras .1' • : = Vti. 

= ( Tl fl ; : = 0. 

F'ara una dada serie de valores, para las eficiencias L/V' •y 

temperaturas al final del incremento de tiempo, el balan~e de masa 

por componentes i. constituye una serie de ecuaciones algebr.licas 

l 1neales ~n las VJ, i.' •. 

f"ll&todo I I 

Para una columna convencional, el balance de masa enciet'ra o 

comprende el fondo de la columna y un plato dado ''j'' <para J ~ 

f-1> y est.l dado por: 

tn + At 

J CVj,i•&-Vj,i-Vo,i)dt 

tn 
¿u•, l I - ¿u •. ' ltn 
i=l tn + At l~=<t 

<1. 43) 
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Ec:uac:1ones similares pt.teden establecerse para ,1 = 1-1, haciendo 

j = N. c:uando los valores de la intDgral se aoroximan por· el 

m6todo impl ic: i to, y cuando 1 as J j, i.• • y uj, i.' •, se establecen en 

t6rm1nos de las Vj, ¡,• •, una serie de ecuac:1ones s1multáneas en la~ 

Vj, ¡,• 
8 son obtenidas. 

Para un componente i, estas ecuac1ones pueden ser representadas 

en notac:i6"l matricial c:omot 

A<Y> = P ( 1. 44l 

Donde la matri;: A, es una matri: triangular de la forma. 

a,, ' o (J 

] az,' aa, z 1 (• 

an- 1, 1 an-&., z an-1, • 
an, &. an, a an, • an, n 

La matri:: A es de orden <N + 2> y cont1ene los c:oefic:1entes de 

las VJ, i.' •. Las matt•ic:es V y P, son dos columnas de <N + 2>. Este 

modelo toma las temperaturas finales del periodo de tiempo (tn + 

At) como var'iables independientes, sobre la base de suponer un 

per•fil de temperaturas para la columna al tiempo tn + At. Los 

balances de masa por• componentes se resuelven para la velocidad de 

flujo del componente y para su acumulaci6"1 correspondiente, se 

aplica el m•todo de convergencia Theta 11 8", para encontrar la 

serie de valores de los componentes en el destilado (di.) y las 

acumulaciones uj, i.1 
•, ambos c:orresoonden al balance de masa por 

componentes. De acuerdo los valores especi1icados de la 

velocidad del destilado total y las acumulaciones totales al 

t?empo tn + At. se reali::an las correcciones de compos1c:iCn, y se 

c:alc:ula el nuevo perfil de temperaturas. 

Entonces las velocidades de flujo totales se calculan usando los 

balances de masa y enerqia. Este procedimiento rcpet ido cara 

cada periodo de tiempo, hasta Que la velocidad de 1luJo de los 



componentes v las acumulaciones dan el grado de precisión deseado, 

entonces el procedimiento se repite para el siguiente incremento 

de tiempo. 

De las suposiciones que realiza este m•todo, la que m~s afecta, 

es la que considera la compos1c16n de cada etapa constante a 

cualqu1er variac16n del tiempo, lo qLle no ocurre en una columna de 

destilac16n batch, pues en ésta, la composición varia con el 

tiempo. 

l.5.4. MODELO MATEMATICO DE S. DOMENECH Y M. ENJALBERT. 

El modelo matem~tico para columnas de rectif icaci6n discontinuas 

presentado por S. Domenech v M. Enjalbert4
, permite determinar 

simultMieamente el perfil de concentración de toda la columna, y 

lo5 flujos molares del liquido y vapor. 

Es un modelo que utiliza un minimo de suposiciones, y 

consecuentemente los resultados obtenidos son muy cercanos a la 

realidad. La Fig.(1.19) ejemplifica la columna en la cual se 

realizan los balances de masa y energia que constituyen el modelo 

matem•tico de S. Domenech y H. Enjalbert sobre columnas de 

destilación discontinua. La columna se compone de N platos, 

numerados de abajo hacia arriba, empezando por el rehervidor que 

denota la etapa cero y termina en el conden5ador que denota la 

etapa ( N + 1) • 

Balance~ de Masa y Energia. 

Las ecuaciones que estructuran el modelo matem•tico, se escriben 

empe=ando por el rehervidor, posteriormente para una etapa 11 j", y 

finalmente para el condensador. 

Domenech, S. et Enjalbi;;rt, M.; " Modele Mathematique D'Une 

Colonne de Rectification Disc.ontinue 

Modele", ~b!!!!!· ~!:!9• §S!·• ~~' 1519 (1974). 
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Flg. <1.19) EsqueMo. ele uno. coluMno. ele elestllo.c16n 
batch po.ro. el Moelelo Mo.teMÓtlco ele 
S. DoMenech y M, Enjo.lbert. 



Balances en el Rehervidcr. 

dU~ 
+ ----- Lt - Vo (1.45> 

dt dt 

Lt( Xt) - Vo(Yo> Cl.46) 
dt dt 

(1,47) 
dt dt 

Balances en la Etapa 1.j.n 

_!!HJ~- + _!!HJ: Vj-t + LJf'I. - VJ - Lj - SLJ - Svj <1.48) 
dt dt 

VJ-t(YJ-t) + L;+tCX;+d - <VJ + SvJ)Yj -
dt dt 

<LJ + SLj) XJ (1.49) 

!!iHJ~_hJL + !!iHJ:~JL VJ-t HJ-t + Lj...t hjtt - CVJ + Svj)HJ -
dt dt 

CLJ + 51.jl hj - Qj <1.50) 

Balances en el Condensador. 

VM - LN ... t - D ( 1. 51) 
dt dt 
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VN VN - LN.t XH•& - O X H•& 
dt dt 

(1.52) 

Vw HN - LN,.& hN•& - O hN.,.& 
dt dt 

- Oc (1.53) 

Con R ( 1.54) 

Relaciones de Ecuilibrio. 

Como eJemplo. se representa la relacién de equilibrio para la 

etapa ".1". 

-"r¡+-EJ<rJ> <XJl+Yj-&(1-E>=O 

La temoeratura en cada etapa es la de equilibrio entre la fase 

l 1ouidC\ ;,· la fase vapor. La compos1ciai del vapor se determina a 

oart1r de la t'elacién de equilibrio, es decir: 

Vj = Vj-t.(1 - E¡l + Ej(l<j) <XJ) <1.55) 

La composiciat y temperatura de las fases licuidas y vapor 

permiten calcular las entalpias molares, y las densidades 

correspondientes en funciát del Xj. LOs platos tienen las mismas 

c:aracter1sticas, considerando que la ac:umulaciái volumétrica es 

constante en todas las etapas, y adem~s se desprecian los 

volúnenes de me:clado, y por lo tanto, la acumulación molar se 

calcula de la siguiente manera: 

ul- X; = ______ ldY.!.~------ (1.50>) 

l (MVp..) (Xj,i\ 



Restr1ccion~s. 

-La me::::cla considera oerfecta en cada etaoa, y como 

consecuencia el liquido y el vapor tienen composiciones y 

temperaturas uniformes en cualquier punto del elato. 

-La ef1c1enc1a local (eficiencia de Murphrée> es la misma en 

cualquier punto del plato. 

-Las pérdidas de carga entrQ 

despreciables. 

l~s etapas se consideran 

-La pres16n de ooerac16n es constante en toda la columna. 

Desarrollo del Modelado. 

Dos puntos de vista resaltan al considerar la utili::ac:ión del 

modelo matem.ltico. 

1. Se basa en la concepc:iO"i de la columna y determina el nÜ'net•o 

de platos y ciertos parAmetros de entrada para obtener la 

separación deseada de los componentes a destilar, las 

condiciones de operaciÓ""I. 

2. Se apoya en desarrollo o an.i.l is1s que determina el 

funcionamiento y opet~atividad de la columna, donde el nÜ'nero 

de platos y algunos par'-metros de entrada estWl fijos. En 

este 1lltimo caso, e:cisten 2N Qrados de libertad: la 

cantidad de calor del rehervidor. la ra::ón de reflujo, la 

cantidad de calor del condensador~ y los diversos flujos de 

salida laterales del liquido y el vapor, SLj, Svj, 

respectivamente. El estado del sistema despues de periodo 

de arranque determina la evolución del mismo. Su conocimiento 

permite calcular los oar~etros iniciales: caudales, 

composición y temperatura de los caudales laterales de 

salida. 

En estas condiciones, aparecen tres inc~n1tas principales cor 

etapa, Xj, Lj y Vj-s.. 

Por tanto las ccL1aciones del rehervidor se pueden escribir como: 



F'y-9~2- + P~-g!J2: = L: - Ve 11.57) 
dt dt 

.. 
Go-.dX~- + G~-dU~=- =· Lt.( X&) - Vo(Yo) 11.58) 

dt dt 

Wo-~!2_ + W~-9!J.e:_ Lt.Chd - v'oCHo) + Q• 11.59) 
dt dt 

Donde: Po. Go, Wo, Po. Go y Wo son funciones de Xo. 

Eliminando dUoL/dt de las ecuaciones (1.57) y (1.58), se 

obtiene. 

La (x· - _§.e:] + Vo L§.e:_ - vo) 
,.o, l Po' 

11.60) 

De la misma forma, ahor~a eliminando dXo/dt de las mismas 

e~uaciones tenemos. 

Ahora con respecto a las ecuaciones de una etapa "jº. Htas se 

pueden escribir de la siRLI1ente forma: 

F'j -~~j- = Vj-t. + Lj•t. - VJ - Lj - SLj - Svj 
dt 

Gj _!!~j_ 
dt 

Wj _!;!~j_ 
dt 

VJ-t.(YJ-&) +Lj+aCXJ•t.) - CVJ+Svj)VJ- CLj-SLJ>XJ 

Vj-a(Hj-d + Lj•t.Chj.a) - (Vj + Svj)Hj - (LJ - 51...j)hj 

- GIJ 
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Donde PJ. Gj, Wj son ,.,,me.iones de Xj. 

Como se ob5erva se obtiene asi para cada etapa. un sistema de 

tres ecuaciones e.en cinco incógnitas que son Lj, dXJ/dt. Vj-1., 

Lj•f. y Vj. Las tres prl.mer¡as que no aparecen en las ecuac1ones de 

la etapa J+l son tomadas e.orno 1nc6gn1tas e>:plic.itas de la etapa 

"j 11
• Por lo tanto, eliminando (dXj/dt) de la siguiente for"ma: 

PJ _g!L 
dt 

Lj 

VJ-1. + LJ•• - Vj -Lj - SLj - SvJ 

Donde los coeficientes Aj-1.ª y BJª son funciones de Xj 

(1.65) 

(1.66) 

(1.67) 

Ahora, reescribiendo las ecuaciones del balance, respecto al 

condensador: 

(1.68) 

( 1.l;,9) 

( 
R + l ) VN ( HH) - LN•f. ( hH•f.) ---~---

- Oc (1.70) 

Donde PN•f., Gthf., WN .. son -funciones de XN••· Y PN•f..', Gto1', 

WN•• soi'I funcione~ de XN, porque la acumulación molar UN•• se 

expresa en función de VN y posteriormente de XN. 

Si se •ustituye dXH/dt en la ec.uaci6n (1.68) por una expresión 

an~loga a la ecuación (1,65), tenemos: 
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~N - VN...s. + SLN) <l. 71) 

Consider~ndo, ahora el bal~nc:e de energla global de la columna. 

N ~I 

CJ• • CJo + [-'=.!!'~.!-}N•• + ¿rsvJ<HJ> + Si.J<hJ> J + ¿-!!.l.!,!;~-t!..i!._ 
j = 1 .i = (1 

+ ¿QJ + ¿-!!.l.!,!;;-!:lJl 

j = 1 j = o 

Q1.1e se reescribe comos 

+ 'ZJ L!!!.L) 
L l dt 

N .-
CJJ + ... 

J=. 

N .-[SvJ(HJ> + Si.Jlhj) J + ... 
J=• 

Cl. 72> 

(l. 73) 

Donde Zo y Zj son funciones de Xo y Xj respectivamente, 

parmitiendo eliminar CJc en la ecuación <1.70). 

51 se sustituye el t6rmino de variacitn dXj/dt en todo el rango 

de la columna (0 ~ j ~ N+!) cor sus expresiones, que son las 

ecu~c1ones <1.69> y <1.70) 1 permiten determinar los flujos molares 

VN y LN+t.. 
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N-1 N+l H 

VN = [el VJ + [cJ2 
LJ + [<cj• Svj + Cj

4 
5&-j) + r (1. 74) 

j•O j=l j=:l 

(1. 75) 

Donde: y, 6, e/', DJª son fLtnciones de Xj. 

El conjunto de todas las ecuaciones anteriores, demuestra que 

los flujos molares, se obtienen al resolver un sistema lineal de 

2N + 2 ecuaciones y 2N +2 inc6gni tas que son. Vo, •• ,Vn y· 

La, •. ,LH+t. Resolviendo el sistema algebraico lineal, ec:uac1ones 

(1.74) y (1.75), se obtienen las variables extensivas: los flujos 

molares de liquido y vapor. 

El sistema diferencial, ecuaciones (1.60), (1.65) y (1.71), al 

integrarlo permite determinar las variables intensivas, como son: 

la composición de la fase liquida y vapor, asl como la 

vari&ci6n de la acumulación del rehervidor, ecuación (1.61). 
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110DELO MATEMAT! ca DE JOHN L. GUY. 

John L. Guv 5 des~rrolla un modelo m~tem~tico en el Que considera 

etapa te6r1ca y posteriormente desarrolla el modelo 

consl.derando una etapa l"'eal. La Fig. (1.:?(1) mL1estra una sección 

transversal de la columna. la relacion de fluJo de las lineas de 

'lapor y liqui.do. el holdup de las etapas y el vertedero. 

Las principales suposiciones que hace este modelo son: 

a) AcumuliE\ción de la fase de vapor despreciable. 

b) AcumLtlac16n molar del liquido constante. 

e) Las etapas se encuentran en equilibrio. 

Un balance de masa alrededor de la etapa "j" produce: 

_gl~_!Ji,lL + _gl~_!J:!lL ~ Vj-l + LJ+l -V¡ - LJ + FJ - 5LJ 
dt dt 

- Svj ( 1.7b) 

Asumiendo que puede ser despreciada la acumulación de vapor la 

ec:uaci6n {1.76) puede ser simplificada a: 

_gJ.~-~~ll_ = Vj-1 + Lj•l - Vj - Lj + FJ - 5Lj - Svj ( 1. 77) 
dt 

El procedimiento de simplif icaci6n es el asumir una acumulaci6n 

molar constante, UJ y de asumir una etapa en equilibrio. Se 

apro~:ima la etapa hidr~ulica por est1maci6n de una constante de 

tiempo hidr.\ulico (8). En forma de ecuación se tiene. 

5 Guy, J. L.: ModE"'ling Batch Di9til lation in Multitray 

Columns 
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VJ l LJ-1 HJ hJ-1 
YJ1 XJH 

-:...:-.;... ~t_?.p_a: ja 
HJ+I 
VJ+I 
y J1+I 

XJ1 
hJ 
LJ 

Fig. <t.20> Modelo de John L. Guy. 

J-1 

J 

J+l 



-~~l- = --!--<VJ•I + Lj•I - Vj - Lj + Fj -Si.j - SvJ) (1.78) 
dt 9 

Con el procedimiento de simplificación, se puede derivar un 

balance de masa para el componente "i" en la etapa "j''. 

_!!.H!1-?ild.L 
dt 

Vj-a YJ-1.i. + Lj•t Xj.a.i. + fj Zj,l. - (Vj + Svj) 

YJ,1 - (LJ + 5i..j)XJ,I (1.79) 

Eh.minando VJ, \. de la ecuación (l. 79) mediante la sustitución de 

la definición de la constante de equilibrio, ecuación (1.22), se 

obtiene: 

_g~J.t.i_ 

dt 
__ ! __ [vJ-a v;-a.t. + LJ•a XJ•t.t. + FJ ZJ.t. 

UJ 

XJ,t.(VJ n~i. + SvJ KJ,i. + LJ + Sa.J>) 

Un balance de energ1a alrededor de la etapa "j 11 produce: 

_!!..!.!:!ll 
dt 

__ ! __ (vJ-a Hj-J. + LJ•J. hJ•a + FJ HrJ - (Vj + SvJ)HJ 
UJ 

- (LJ + Sa.j)hj) 

(1.80) 

( 1.81) 

Ahora se tienen las ecuacione9 suficientes para simular una 

etapa en equilibrio. El procedimiento para obtener una solución 

es: 

1) Integrar la serie de ecuaciones que son dadas por la ecuación 

(1.81). "una ecuación para cada componente". 

2) Normalizar al calcular las fracciones mol. 



3> calcular la temperatura de una etapa y una comc:iosiciQi en 

eoui l ibr10 del vapor para el c.llculo del punto de burbuja (la 

temperatura de ebullici6'1 inicial) 

4> calcular la entalpia del liquido para 1 a tempera tura y 

composiciái del liquido en los pasos ~y 3. 

5) Integrar la ecuación Cl. 78> para resolver la velocidad de 

flujo que se retira de la etapa. 

6) Rearrec;,lar la ecuacir!:n Cl.81) y asumir que el cambio en la 

entalp1a del liquido es peouef'ta Cesta suposici~ reduce el 

tiemco de c~lculo> y resolver para la velocidad del vapor 

directamente de: 

Uj i~l=!-~l:!_!_~l!!-~l!!_!_~l-~!l_:_ª~l-~l-=-§~l-~1~ 
Hi 

Modelado de una Etapa Real. 

(1,82) 

Se puede simular la operaciói de las etapas con un procedimiento 

mti sofisticado, y el sigt..iiente es recomendado para un trabajo m~ 

exacto, se simula una etapa real en lugar de una etapa ideal. 

La composición del vapor que sale de la etapa puede ser deducida 

de la eficiencia de Murphre• en una etapa, que es: 

[
Vj.l - Yj-t.l J 

l)j,l = --------- -----
V j, i. - Y j - t, i. 

(l.83) 

Rearreglando la ecuacir!:n (1.83) se obtiene: 

. 
v j.L = v j-t.l + nJ.l< y j.l - v J-1.u (l. 84) 

Teóricamente la eficiencia T)j,i. va1-1a con cada componente sobre 

cada etapa, Se puede calcular el cambio en T)j,l con la velocidad 
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del flujo 11Quido, flLtJO de vapor y propiedades f1sicas sobre los 

cambios en cada etapa, via algÜ'i método apropiado. Reescribiendo 

la ecua e i ai ( 1 • 77) • 

_f!.!.e!-_~l_j_ = VJ-t + LJ•t - Vj - LJ + Fj - SL.j - Svj 
dt 

C1 .85) 

El cAlc:ulo para la relaciai de la etapa hidr.lulica del volLtmen 

del liquido (Uj), con la velocidad de flu.10 LJ, es dado por la 

ec:uaciai < 1. 85). 

El c&lculo de la caida de presiá"'l en una etapa seca, es v1a la 

mauimi::aciái de las ecuaciones (1.86> y Cl.87) para válvulas en 

las etapas, y via la ec:1.1ac:i6n <1.88> para el enrrejado de la 

etapa. La caida de presi6-i de la etapa funciá1 de la 

velocidad de flujo del vapor y las propiedades fisic:as de la etapa 

(j - 1). La densidad del liquido fac:tor de c:onversi~ de 

c:'-lculo del valor de la calda de presión a pulpa.das del liquido. 

Para v•lvulas en las etapast 

N='dz.y = 1.35Tm(pm/pt.) + KaCVe> 2 Cpv/pl.) 

N='a..y = K•<V..:> 2
( pv/ pt..) (1. 87> 

Para el ent~t"e,iado de la etapa: 

/+Pdry = K• VH( pv/ pi..) (1.88) 

El volumen del liquido en los vertederos Cpul~adas del liQLtido 

en la columna) es dado por: 

Z/9 1 eL ] H- + O. 4CGPM/L-;.) + (/tf'Vy + HaD) ---- -----
p1.. - pv 

C1. 89) 
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La at.:umulaciái del liquido por volumen del vertedero Cft
9> es el 

producto de las pulgadas del liquido en Ja columna multiplicado 

por· el ~rea del vertedero. 

(µL> de = dc(Ad.'1::!) (1.90J 

La at.:umulac:1ón del liquido por volumen en la t.:ubierta de la 

etapa es el producto de la altura del liquido <ft) y el i6.rea 

activa (ft•> la ecuai::ión Cl.91> desprei::ia cualquier gradiente del 

liquido sobre la etapa. 

CUL> AQ = Hv + 0. 119 (pph/Lvi. L) Z/S u. 91) 

Donde pph es flLt.io en lb/hr. La ac:umulaciai total de la etapa es 

la suma del liquido en el vertedero y sobre la cubierta de la 

etaoa. 

Uj= (UL)AG(Aa/12> + (µL)dc <!. 92) 

Con referencia a la Fig. (1.20> se puede hacer la similac::i6i aÓ"'l 

m"'s sofisticada calculando los balances de masa total y por 

componentes alrededor del vertedero y las cubiertas individuales 

de 1 as etapas. 

Para la acumulai::i6i molar variable en la fase liquida, la 

ecuac l ón (l. 79 > 

-~i-~-Y~.!.!l..i_ 
dt 

se convierte en: 

CV j + Svj) Y J.I. - (Lj + SLj) XJ.i. 

Sustituyendo la ecuaci6i <1.84) en la (1.93> 

CVJ-& -CVj + Svj)(l - j.UJ Y;-1.t. + LJ.-t Xj+&.i. 

+ Fj Zj.i - Xj.i.CLJ + SLj + CVJ + Svj) j,I. Kj.i 

42 

(1.93) 



+ -~.!-!-_!:!l._ 
dt 

Para este caso el procedim1ento de soluciá'l es: 

(1.94) 

1) Calcular las derivadas de las ec:uac:iones <t.85> v <1.94) 

estas son una soluc1to para cada componente. 

2> Integrar la ecuac:16i (1.94> para calcular la frac:ciá'l mol de 

cada componente y normali=ar. 

3) Calcular la tempet·atura del liquido 

c.i.lculo de punto de burbuja. 

la etapa, via un 

4> Calcular la compos1c:ié!n actual del vapor con la ec:uac:i6"1 

(1.84> usando la c:omposic1Cn de vapor en equilibrio del paso 

3. Calcular la temperatura del vapor con un c.i.lc:ulo de punto 

de recio. 

5) Inte9rar la ecuaciá"l <1.85> en orden para calc\..1lar el cambio 

en la acumulación molar. Usando un procedimiento o!<proi,iado 

para estimar" la densidad, se puede estimar la acumulaci~1 del 

liquido sobre la superficie de la etapa y el vertedero. 

b> Resolver para el flujo de liquido de la etapa usando el 

resultado de la etapa 5 y las ecuaciones <1.86) y (1.9Z). 

7> Estimar la entalpia de vapor por algt:n procedimiento 

apropiado, usando los valores de la c:omposiciál del vapor y 

la temperatura del paso 4. 

8> Resolver para el flujo de vapor de la etapa, via la ecuaciá'l 

e 1. 0:n. 
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'\Jomenc la tura 

Cj Balance de calor en l• etapa j. 

D Destilado. 

EJ.i. Equilibrio d"l componente i en la etapa J. 

Ej Eficiencia de Murphree en l• etapa j. .. 
Ej.I Eficiencia modificada de Murphree del componente i en la 

etapa J. 

F1 Flujo en el plato de alimentación j. 

f j,i. Flujo en el plato de alimentación j del componente i. 

HJ EntoJilpia de vapor en l" etapa j. 

Hj+J Entalp1a de vapor la etapa j+l. 

Ho Entalpia de vapor en la etapa o. 

HN Entalpia de vapor la etapa N. 

l-IN+I Entalpia de vapor en la etapa N+l. 

hj Entalpia del liquido en l• etapa j. 

hj-• Entalp1a del liquido en la etapa j-1. 

hr¡ Entalpia en el plato de alimentación j. 

ho Entalpia del liquido en i. etapa o. 

hN Ent•lpla del liquido en la etapa N. 

hN+l Entalpia del liquido en la etapa N+l. 

~:¡ Constante de equilibrio en la etapa j. 

~'.j.i. Constante de equilibrio en l" etapa j del componente i. 

Lj Flujo del liquido la etapa J. 

Lj+t Flujo del liquido en la etapa j +1. 

Lj-t Flujo del liquido en la etapa j-1. 

lj.t. FluJo del liquido la etapa J del componente i. 

LN Flujo del liquido en la etapa N. 



Lo Flujo del 11Quido en la etapa O. 

LHu. Flujo del liquido l• etaoa N+l. 

ML Peso molecular del componente i. 

MJ,\. Balance de masa del componente i en la etapi' j. 

Ma...j Peso molecular del liquido en la etapa J. 

MJ Balance de masa en la etapa j. 

N NOmero de etapas. 

NE NOmero de componentes. 

Pi f'resi6n en la etapa j. 

P1~esi6n en la etapa j-i. 

Pj+a Presión en la etapa j+t. 

Pre'3i6n en el plato de alimentación. 

PJ,\. Comficiente del vector columna en la matri:: A. 
o 

Pi C::oefi~iente inicial del vector columna en la matriz A. 

Flujo de calor en el rehervidor. 

tlc Flujo de calor en el condensador. 

Qo Flujo de calor en la etapa o. 

Q¡ Flujo de calor en la etapa j. 

Flujo de calor en la etapa N+l. 

R Relación de refluJo. 

Sal ida lateral del llQuido. 

Svj Salida lateral del vapor. 

S\..\matoria de fracción molar del liquido en la etapa j. 

(Sy)j Sumatoria de tr.:i.cción motar del vapor en la etapa j. 

Tj Temperatura en Ja etapa j. 
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TJ•l Temperatura la etapa j+l. 

T j-l Temperatura la etapa j-1. 

lFj Temperatura del plato de alimentación. 

Tiempo. 

tn riempo n. 

Uj Acumu 1 ac: i6n en la etapa j. 

Uo AcL•mulaci6n en lo etapa o. 

' Ui Acumulación del liquido en la etapa j. 
V 

Uj AcL1mulac:i6n del vapor en la etapa j. 
V 

Uo Ac:umu l ac i6n del vapor en la etapa o. 

' Uo Acumulación del liquido en la etapa o. 

Utftl Acumulación del liquido en la etapa N+l. 
V 

UN+& Acumulación del vapor en la etapa N+l. 

U< Acumu 1 ac i6n del componente i. 

Uj,l AcumLllaci6n del componente 1 en la etapa j. 

Uk,i. Acumulación del componente i en la etapñ k=j. 

UN+& Acumula.ción de la etapa N+l. 

UYL Acumu 1 ac i6n liquida volumétrica. 

Vj Flujo de vapor en la etapa j. 

Vj+I Flujo de vapor en la etapa j+l. 

Vj-1 Flujo de vapor en la etapa j-1. 

VH Flujo de vapor en la etapa N. 

Vo FlUJO de vapor en la etapa o. 

Va Flujo de vapor en la etapa l. 

VN•i FlLljO de vapor en la etapa N+1. 



w Cantidad de liquido en el alambique 

Wo Cantidad de liquido cargado inicialmente en el alambique 

Xj Fracción molar d1>l liquido en la etapa j. 

XJ.> Fracción molar del componente liquido i en l• etapa J. 

Xj ... .\. Fracción molar del componente liquido i en la etapa jot-1. 

Xj-1 Fracción molar del liquido en l• etapci j-1. 

Xo Fracción molar del liqui.do en la etapa 1). 

X;-1,i Fracción molar del componente liquido i en la etapa j-1. 

x .. Fracción molar del liquido en la etapa N. 

XH•l Fracción molar del liquido en la etapa N+l. 

YJ Fracción molar del vapor en la etapa j. 

VJ.> Fracción molar del vapor del componente i en la etapa j. 

YJ+a,L Frac:ci6n molar del vapor del componente i en la etapa j+l. 

YJ-1,i.. Fracción molar del vapor del componente i en la etapa j-1. 

Vju Fr.:icci6n molar del vapor en la etapa j+l. 

Yo Fracción molar del vapor en la etapa o. 

YN Fracción molar del vapor en la etapa N. 

v. Fracción molar del vapor en la etapa 1. 

xj Vector de c:omposici6n H.quida en la etapa j. 

XJ-• Vector de composl.ci6n liquida en la etapa j-1. 

XN Vector de c:omposici6n liquida en la etapa N. 

XN+t Vector de compoisic 16n liquida en la etapa N+l. 

YJ Vector de composición vapor la etaoa j. 

Vj+S Vector de composición vapor en la etapa J+l. 

YN+l Vectcir de c:omoos1c16n vapor en la etapa N+1. 

Zj,L Fracc:i6n molar de los componentes en I• al1mentaci6n. 
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C A P I T U L O 2 

PROPIEDADES TERHODINAMICAS 



2.1. ~OUILIBRIO. 

e1 equilibrio implica una s1tuac10n en la que no hav cambios 

macrosc6p1cos con respecto al tiempo. En termodin•m1ca se presta 

especial atenci6n sobre una Ci"nt1dad particular de materia, en la 

cual no existen cambios en sus propiedades con respecto al tiempo. 

Cabe recordar que un estado de equilibrio verdadero posiblemente 

no sea alcan;:ado nunca, debido a cambios en los alrededores. El 

equilibrio requiere un balance de todos los potenciales que pueden 

causar un cambio. Sin embargo, la ra:6n de cambio, y de ella la 

ra:On de apro>:imac16n al equilibrio e~ proporcional a la 

di1erencia de potencial entre el estado actual y el estado de 

equilibrio. Por tanto, la razón de eq1..tilibrio se hace muy lenta 

cuando se apro~ima al equilibrio. Para fines pr•cticos se supone 

que se alcanza el equilibrio cuando no se pueden detectar cambios 

por los medios de medición disponibles. En problemas de 

inoenieria, la suposición de equi 1 ibrio se justifica cuando los 

resultados calculados de acuerdo a m•todos de equilibrio son 

satisfactorios. 

El criterio termodin•mico de equilibrio entre fases es expresado 

en t•rm1nos de ciertas propiedades; siendo la termodin•mica la que 

preve• las ecuaciones que relacionan •sta9. 

2.1.1. EOUILIBRIO ENTRE FASES. 

Para c.:1da en un 

mu 1 t icomponen te. la energia 

sistema 

libre 

funcionalmente por la siguiente expresión. 

Donde nL = moles de la especie ''1''• 
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cerrado, mLll ti fase y 

de Gibbs dada 

(2,1) 



La diferencial total de la ecuación (2.1) ess 

Donde j - i. De la termodin~mica clAsica: 

dG ~ - S(dT) + V(dPl 

Comparando las ecuaciones (2.2) y (2.3) 

Definiendo el potencial qulmico de la especie "i" como: 

Sustituyendo las ecuaciones (2.4, 2.5 y 2.6) en (2.2) 

NC 

dG ~ - S(dTl + V(dP) + :L:l(dnll 

\. =• 

(2.2) 

(2.3) 

(2.4) 

(2.5) 

(2.b) 

(2.7) 

Cuando esta ecuaciOn es aplicada un sistema cerrado que 

contenga n fases en equilibrio a presión y temperatura constantes 

y donde cada fase es un sistema abierto capaz de transmitir mas• 

con la fase adyacente. entonces de la termodin~mica clAsica 

definen dos criterios de equilibrio, 
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dS = ú } (2.Bl 
dG O 

BaJo estas condiciones la ecuación (2.7) queda: 

(2.91 

Donde "o" esta referida a cada "n" fases. 

De un balance para cada especie puede escribirse: 

dnl (2.101 

Sustituyendo la ecuación (2.10) en (2.9) 

(2.11) 

Como la variación en el número de moles en una fase es igual a 

la varición en el número de moles en la fase o entonces, para que 

se c1..1mpla la ecuación (2.11) es necesario que: 

() (2.12) 

Por lo tanto. en un sistema de equilibrio de fases se tiene1 

••.•• = 

5(1 



Esta ecuaci~ representa el tercer criterio de equilibrio 

termodin~ico, que es la igualdad de potencial•• quimicos. 

El potencial quimico de cualquier especie en un !Sistema 

multicomponente es igual en tod•s las fases cuando el sistema se 

encuentra en equilibrio. 

2.1.2. EQUILIBRIO LIQUIDO VAPOR. 

Para relacionar el potencial quimico con cantidades fisic•s m'5 

comunes, G. M. Lewis propuso en 1901 quei 

(2.14) 

Donde el superindice "r 11 denota alg(li punto de referencia. El 

valor ••cencial de esta ecuaciái es el de relacion•r una 

abstracciO'l matem•tica con una propiedad intensiva, la presiá1. 

Como la ecuación <2.14) fue derivada para aplicar estrictamente a 

les g•••• ideal e• puros, definió una propiedad 
11 f 11 (fugacidad> para generalizar e•t• ecuaciO'l. De esta man•ra 

para un cambio isotitrmico de cualquier componente en cualquier 

sistema (sólido, liquido o gas) puro o me::cla ideal o no ideal, sa 

estableció que1 

T = e te. (2.15) 

Como µl• = µlª entonce§, la ecuación <2.15) queda: 

(2.16) 

Si también se toma como punto de referencia el gas idealz 

} <2.17> 

51 

'I 



Por lo que la ecuaci6n <2.16> queda: 

General1:•ndar 

........ -f n 

' 

12.18) 

12.19) 

E&ta ecuactó-1 constituye la base para •l ci6.lculo del equilibr"iD 

de "fases. 

Dada la intima conecciái entre la fugacidad y la presiái, es 

necesario definir la relaciai entre ambas. 

Par-a una sustancia pura: 

ti>~"" f¡,v/P 

tf>,_ ... •1LL/P } 12.20> 

Donde •l es el coeficiente de fugacid•d y 1, la "fugacidad del 

componente "i 11 puro. Si el sistem• es multic:omponente y e>dste un 

equilibrio d& fas&9, se definen en forma similar para el 

componente "i" en la mezcla como: 

} 
El simbolo implica que ambas cantidades sen para el 

componente "i" en la mezcla, siendo V y L subindíces que denotan a 

la ta.se vapor y l 1quidc respectivamente. En el limite cuando el 

c:ompor·tamiento del vapor se aproxima al gas ideal, entonces, 
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tiende a ser igual a P y por lo tanto, ~i. ''= 1, pnálogamente f i. v 

tiende a ser igual a yi.tP y ~i.vs 1. Asimismo, cuando se presenta 

el comportamiento de la fase liquida como solución ideal fi.L 

tiende a ser igual a Pi. 0 y if¡i. L = Pi. 0 /P y también fº i. L tiende a ser 

i9ual a xi.•P Y iLL = Pi. 0
/PL, donde Pi. 0 es la presión de vapor del 

componente puro "i". 

Para formar una relación de equilibrio, las fugacidades son 

reemplazadas por expresiones equivalentes involucrando fracciones 

mol. Se tienen dos pares comunes: 

Par 11 
,_Y 

} f = )''¡,Y¡, f l l 
,. .. .. .. 
f = r, ~\ \ ' 

(2.22) 

Par 2: 

'"v " V } f = Y, (Pl (~L l l 
-- .. ,. .. 
f l 'L (P)(~, l 

(2.23) 

Sustituyendo (2.23) en (2.19): 

(2.24) 

Esta es la ecuación fundamental del equilibrio liquido-vapor. 

Donde por definición. 

Donde: 

(2.25) 

Ki. = coeficiente de reparto o constante de equilibrio (en 

el punto azeotr6pico es igual a la unidad). 
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Sustituyendo la ecuaciQi C2.24> en la ecuac16"1 (2.25)s 

<2.2ó) 

Los coeficientes de fugacidad p•rcial pueden ser obtenidos de 

una ecuac10i de estado. Cuando ninguna ecuaciOi de estado es 

suficientemente exacta 

azeotrópicas entonces, se 

actividad. 

Dondes 

como sucede 

introducen 

para 

los 

algunas me;:c:las 

coeficientes de 

(2.27> 

f "L u fugacidad del componente puro "iº en l• fase liquida 

>\ coeficiente de actividad del componente 11 i" 

Comos 

f .. 

} ~ .. = 
__ _!:. __ 

' p (2.28) .. .. 
f' ~. p 

Donde: 

t/>L L =coeficiente de fugacidad del componente put"'o "i" 

Sustituyendo la fugacidad en el coeficiente de fugacidad se 

tiene: 

~i. ... = :y\. "''°L. (2.29) 

Sustituyendo la ecuaciái C2.29> en C2.26J obtenemos la ecuaciOi 

de la constante de equilibrio para mezclas altamente no ideales. 
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<2.30) 

En donde el coeficiente de fugacidad (t/J) es la cor~rec:ciai la 

idealidad para la fa.se de vapor y el coeficiente de actividad <r> 
es la correcciá'l a la idealidad para la fase del liquido. 

2.2. ECUACIONES DE ESTADO. 

Las ecuaciones de estado son relaciones de presiál, temperatura 

volumen y composiciál, a partir de las cuales we calculan los 

coeficientes de fugacidad y demAs propiedades del sistema, tales 

como la entalpia, densidad, entropia, ener91a libre de Gibbs 

energia interna. etc. 

La elecci6n de la ecuación a usar un determinado problema 

depende de las caracteristicas particulares de cada mezcla por lo 

que no se puede recomendar una ecuaciá"l de forma general. Sin 

embargo existen ecuaciones de estado que predic:En el 

comportamiento de un gran núnero de mezclas con un porcentaje de 

error aceptable. 

Las ecuaciones de estado comienzan a surgir desde el aro de 

1662 que predecian el comportamiento ideal. Desde entonces un gran 

ntlrnero de ecuaciones han sido desarrolladas. 

En este trabajo sólo se mencionan las m~ utilizadas. 

2.2.1. ECUACION VIRIAL. 

La ecuación virial originalmente se prop1.1so en bases puramente 

empiricas por Thiesen (1885) y fue desarrollada completamente por 

Onnes <1901), pero al final fue desarrollada de un anAlisis de 

mec"'11ca estadistica, in1c1ado por Ursell <1927). La ecuaci6i 

virial es: 
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2 • -~-~- ~ 1 + a1v + c1v 1 + ••• 
R T 

Z • 1 + B'IP + C'/P8 
+ ••• 

} 
El coeficiente de fugacidad para una sustancia 

represent•do pera 

ln<~> • -~-~- + -1~~-S- - ln<Z> 
V V

1 

Y el coeficiente de 1ug•cidad parcial porz 

NC NC 

C:?.31> 

pura es 

(2.32) 

l n.C r/> ) = ----- + ~ p {a 
L R T j • L 0.5 [f .. f.~J yk ~6J.L - 6J.k]]} 

(2.33) 

Dondel 
NC NC 

B•}: }:yLyjBj.L 
j• j. i. :& 

6 J • k • 28 j • k - B i • J - Bk • k 

Para incrementar la eKactitud y extender 

(2.34) 

(2.35) 

<2.36) 

el l"'ango de 

aplicabilidad y valide::, se han propuesto un gran núnero de 

modificaciones. En ciertos casos estas modificaciones se han 

caracteri;;:Ado por· una estl"'uctura de complejidad creciente, en 

otras, las demandas de mayor precisí6i y ampliac1ái de los rangos 

de apl1cac:iái, resultan en el incremento del núnero de 

coeficientes a ser determinados emp!r1camente. Sin embargo el 

atractivo de las ecuaciones cortas es su simplicidad. 
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2.2.2. ECUACION DE VAN DER WAALS. 

En 1873 J. D. Van der Waals con la finalidad de incorporar 

meJoras a las predicciones hechas para algunas sustancia• por la 

ecuaciál del gas ideal, propone una ecuaci6n para definir el 

comportamiento de un sistema gaseoso. 

P • _B_!_ - _!_ 
V - b V

1 
(2.37) 

Donde; 

b = constante positiva de la sustancia en cuestic!n. 

P = presi6n. 

a = 

T = temperatura. 

V volumen. 

27 < T> <Te'> /64 <Pe) 

b = 1J'(Tc:)/8(Pc) 

11' a B<Pc> <Vc>/3(Tc) 

Pa.ra me;:clas: 

(2.36) 

(2.39) 

<2.40) 

<2.41) 

(2.42> 

El t.,..mino a/V 2 es la corrección debida a las fuerzas de 

atracciál entre l~s mol*:ulas, lo que hace que la presiói sea 

menor' que la. ejer~cida por un gas ideal. 
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La c:onsta.nte "b" en ~ta ecuaciá"l preve• la e>:istencia de un 

volumen finito positivo (Volumen molecular> para el gas a Cl°t< 
baJo cualQuier presiái. 

Con est• ecuaciá"l Van der W•als pretendia mejorar las siguientes 

deficiencias que 5e tenian& 

1> La suposiciá"l que establece que el volumen que las mol*=ulas 

poseen en forma individual, es despreciable comparado con el 

volumen total del sistema 

2> El error obtenido al no considerar el efecto de las fu9rzas 

intermoleculares, fundamentalmente 

presiones altas 

a bajas tempera tur•s y 

El coeficiente de fugacidad para una sustancia pura est• dado 

por: 

V - b R T V 
- ln [ z (1 - -~-)] <2.43> ln ~ a --~--- - --~i~~-

V el coeficiente de fugacidad parcial por: 

ln ~, - __ b __ ,__ [ ( b ]] 
~ - V _ b - ln Z 1 - -~- -

-~~5-__ 
R T V 

<2.44) 

Aunque la ecuación <2.37) representa un gran avance frente a la 

ecuaciá"l del gas ideal, no es muy precisa, sobre todo en c•lculos 

cercanos a la r-egi á"l critica. Qui;:ll.s las mayores virtudes de el la 

sean haber predicho un estado critico, aunque poco ewacto, y 

establecer una excelente t"'elaciá"l del comportamiento gas-liquido 

(ten6neno de licuefacci~>. 
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ECUAC 1 ON DE! REDLI CH V l<WONG. 

Esta ecuaci6'i fue propuest• en 1949 y es una modific:ac:iÓ"'l a la 

ecuac1á"'l de Van der Waals. En ~ta se introduce una funcionalidad 

de las fuer':as de atracci6'i 1ntermoleculares con respecto a la 

temperatura. Esta ecuac1ái tuvo gran aplicaciái durante mucho 

tiempo a pesar de sus deficiencias para predecir" presiones de 

vapor. La ecuac:1á"'l original esr 

p = _8_I ________ ! ______ _ 
(2. 45) 

V - b TA/Z V<V + b) 

Donde las constantes "a" y "b" estAn en funciai de las 

propiedades criticas de l• sustancia en cuest10"l. 

a = O. 42748 <R 2 > CT e !S/Z) /Pe 

} <:?.46) 

b = 0.08664<R> <Tcl/Pc 

<2.47> 

Y presenta las siguientes reglas de me;:clado. 

HC 

a 
m ¿ y b } ' ' ... 

b 
m ~e ~cy" Y Jªi.,j 

<2.48) 

L at J=sl 

I 
a 

L,j ' a, '"¡ 
(2.49> 

En t..-minos del factor d€1' compresibilidad. la ec:uac:1ál es: 

z• - Z2 + ZCA + B - Bª> - A<B> =o c:.so, 
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En donde: 

A --~-!:: ___ 
Rz T~/Z 

B -~-E-
R T 

Para me:cl~s; 

HC NC 

Am e 2 Í vi. yj Al.j 
\. :t JSI 

Brn = ~cy" B"' , .. 

} 

V el coeficiente de fugacidad parcial esta dado por: 

(2.51) 

(2.52) 

(2.53) 

tn 4>, e -;Ltz - ll - ln(Z - B,..> + -;!!'-(-;L -2/--~L- )* 
m m m m 

No obstante obtener mejores resultados c:iue la ecuación de Van 

der ~Jaals y poder utilizarse para calcular con bLten grado de 

exactitud propiedades volumétricas de componentes gaseosos puros y 

algunas de sus me:clas la apl1cac16n de esta ecuación en las 

predicciones de la fase liquida y del equilibrio liquido- vapor 

frecuentemente resultan con desviaciones considerables. Esta 

deficiencia no puede ser atribuida e::c 1 usi vamen te la 

imperfección de las reglas de me:clado (que s6lo aplican para 

sistemas con componentes no polares}. sino que. se tiene que 

considerar también el errcr en el oue incurre al no representar 

acertadamente la influencia de la temperatura. 

Redlic:h ~:wong incurre en un error al modificar únicamente el 

término de atracción, mientras qL1e inadecuadamente mantiene el 
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término de repul5i6n. 

En su intento por desarrollar una ecuaci6n de estado aplicable a 

ambas tases, sin descuidar las desventaJas de su forma simple, 

muchos autores han tomado como modelo a esta ecuación. usualmente 

suponiendo para el término de atracci6n, una diferente dependencia 

de la temperatura e incorporando constantes empiricas determinadas 

de datos e>:perimentales. 

2.2.4. ECUAC 1 ON DE SOAVE { sm: ) . 
En 1972 Soave introduce una nueva funcionalidad de la constante 

"a" con la temperatura por medio de la multiplicaci6n del 

par~metro original de Redl1ch ~:wong, con un factor que se 

e):presa como una función de la temperatura reducida Clr) '", y del 

factor ac«>trico "W", con esto se aumenta la aplicabilidad a 

regiones cercanas al punto critico y •dem•s con el uso del factor 

ac«ltrico, ~e corrige la no esfericidad de las moléculas. La 

expresión obtenida por Sea.ve esa 

P = _B_l_ - ---~-~--- (2.55) 
V - b VlV + b) 

Donde: 

a= ú.42747(R2 )(Tc2 )/Pc (2.56) 

b = O.OB664(RllTcl/Pc (2.57) 

2 
a= [1 + (o.48508 + 1.55171(Wl - 0.15ó13(W

2
>)<1 - Tr ... ,.,

2 >] (2.58) 

En términos del factor de compresibilidad, la ecuac10n es igual 

a la ecuaci6n (2.50). Donde: 

A= ú.42747(o)(Pr)/Tr 2 (2.59) 
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6 = O.OB664(Pr)/Tr 

Para mezclas: 

Ne Me 

(a a)m = ~ ~YL yj (a a)Lj 

L = i j: t 

b 
m 

NC NC 

A = l l v, Y¡ Ai., J m 

i.s l l=• 
NC 

E< = l v, e, 
m 

L = :l 

Ca a) i, j 

El coeficiente de fugacidad parcial esta dado por: 

Ln t/J;. -~--
ª" 

(2.60) 

(2.61) 

(2.62) 

(2.63) 

(2.64) 

(2.65) 

(2.66) 

}:vJCaa>,,;]* 

(2.67) 

La ecuación de Soave es una ecuación sencilla de utilizar. 

reQu1r1endo sólo tre: par:t..metros para cada :;ust.:inc:ia (P. T y W). 

predice adecL1adamente la presión de vapor y el equilibrio de 

h1drocarburos y compuestos no polares. Falla en el calculo de la 
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densidad de la fase liquida. Este modelo se considera como el más 

popular para la est1mac16n del equilibrio liquido - vapor a altas 

presiones. 

2.2.5. ECUACION DE PENG Y ROBINSON. 

En 1976 Peng y Robinson introducen una nueva modificación la 

ecuación de Redlich - Kwong colocando las constantes "a" y "b" 

como una función de la temperatura. Esto produce predicciones 

razonables de presiones de vapor y volumenes de liquidas 

saturados. La ecuación propuesta tiene la sigu.iente forma: 

P = __ B_!___ - ---------~---------- (2.68) 
y - b Y(Y - b) + b(Y - b) 

Donde: 

a= 0.45724(R2
)(Tc

2
)/Pc (2.69) 

b Q.077BO(R)(Tc)/Pc (2.70) 

~ 

Cl = [1 + (o.37464 + 1.54226(W) - 0.26992(W
2

>)<1 - Tr•"'2 >] .... (2.71) 

En términos del factor de compresibilidad. la ecuación es: 

Z8 
- (1 - B)Z 2 

+ (A - 382 - 29)Z - {A8 - B2 - 8 9 ) =O 

Donde: 

A= 0.45724(c:t)(Pr)/Tr 2 

B = 0.07780(Pr)ITr 

Para me::clas: 

{ao)m 

NC NC 

í í YL yj (aa)L.j 

i = 1 j = .. 
ó3 

(2.72) 

(2.73) 

(2.74) 

(2.75) 



,------
<aa> 

L.j <1 - kL./ .,/<aaJi. (aa> 

NC NC 

A 2 2 Y, YJ A. 
m \..j 

i.=t J=t 

NC 

B 
m 

= 2 yl s, 
i.=' 

El coeficiente de fugacidad parcial esta dado por: 

l.n ;.L -
s __ l A [B. 

<Z - 1) - Ln<Z - B > + -----~---- --~
am "" 4.8:28<Bm> Bm 

ª" 

Los aspectos importantes de esta ec:uac1én son 

(2.76) 

(2.77> 

c:z. 78) 

(2.79) 

<2.BO> 

<2.Bll 

1) El error de estimaciOi absoluto es muy pequerso para muchas 

sustancias (para la evaluacién de la presiá1 de vapor) e;:cepto 

para el isopentano. 

2) Puede ser utili=ada para predecir con mayor aproximac:1én 

presiones de vapor de sustancias puras y equilibrios para me:clas. 

3> Puede predecir densidades de vapor• y entalp1as con ra;:onable 

prec:1s16-I. 

4> Es tan buena o mejor que la de Soave-Redl1ch-Kwong y muestra 

64 



sus ventajas en la pred1cc:16i de volUTienes en la fase liquida y en 

sistemas próximos a la re916i c:rit1ca. 

5) Es una ecuación que requiere de poco tiempo y espacio de 

computadora por lo que la hace accesible. 

6> Puede predecir densidades del liquido saturado a altas 

presiones y baJas temperaturas. 

7> Predice el comportamiento volumétrico para me::clas binarias 

en la regí á'I de una fase. 

8) No predice el comportamiento de sustancias polares. 

=.2.6. ECUACION DE TEJA - PATEL. 

Esta ecuaci O'i fue propuesta en 1982 y es una e::tensi 01 a los 

trabaJos de Soave, Peng - Robinson y Sc:hmidt y Wen::el. La ec:uaciá"l 

de estado que se propone usa ademA.s de la Te y Pe, dos parAmetros 

m.\s que dependen de la sustancia (e y F. Para fluidos no polares 

estos par~etros pueden estar relacionados 

ac.,trico. 

La ecuacic71 propuesta es: 

P ~ __ g_r__ _ _________ e _________ _ 

V - b V<V + b> + C<V - b) 

Donde: 

Wc 1.0 - 3.0<(c) 

65 

con el factor 

<2.e2> 

(2.83) 

(2.84) 

<2.8:5) 

(2.86) 

<2.87) 



Y ~b e5 la ra1:: menct" dea 

• 
aCTr> a (1 + F<1 - Tr',,..ª>] 

(2.88) 

(2.89) 

Les valeres de F y ~c para diferentes sustancias polares y no 

pclar9s se encuentran reportados la 1 i teratura. Se puede 

ea tender la ecuac i én de estado a nuevas sustancias general i ::ando 

las const~ntes de la ecuaciál. Los valores de F y ~e han sido 

correlaciona.des con el factor ac*1trico, obteniendose; 

F D 0.45241~ + l.30982Cw> - 0.295937<w
2> C2.90) 

(e = 1.1. 329032 - o. 076799 (w) + O. 0211947 <wª> <2. 91) 

Sin embarQo, las ecuaciones 9enerali::adas aplican solamente a 

sustancias no polares. 

Y la eMpresiái para el coeficiente de fugacidad est• determinada· 

por1 

Donde: 

Q = V + -~-=-=-
2 

-~-!::
R T 
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NC 

¡x a 
[_L.!-~--~.:~-] tn f-!L!_!L) 

R T d Q - d 

<2.93) 

(2.94) 



d /
1 

be + .!ª-!-~! <2.95> 
? 4 

Esta ecuac::iái puede r-eproducir con precisiá"l suficiente las 

densidades de la fase liquida y vapor y ofrece predicciones de 

equilibrio liquido - vapor muy adecuadas. Esta ec::uac1á"I es tan 

buena como la de Peng - Robinson y la de Soave para me=clas de 

hidrocarburos ligeros. Para sistemas que contienen hidrocarburos 

pesados y sustancias polares, esta ecuaciái es superior a las de 

Soave y Peng - Rob1nson. 

2.2.7. ECUACION DE PAUL MATHIAS. 

La ecuaciai propuesta por' Math!as en 1983 introduce las 

siguiente& modificaciones a la ecuaciál de Soave <1972). 

1) Pr-opone un par-~etro Cp> ,como func::iá"l de cada sustancia, 

para la evaluaci6n de presión de vapor, el cual introduce en la 

e><presiOn para el c.i.lculo de a, obteni*1dose de esta manera una 

mayor flexibilidad que le permita realizar una evaluaci6i de a 

para compuestos polares. 

2) Para intentar meJorar el equilibrio liquido vapor en 

sistemas con condiciones super criticas, se propone una ecuaciál 

diferente para el c:.ilculo de a. 

3) En la parte correspondiente a la evaluaciOi del equilibrio 

liquido - vapor en me::clas, modifica las reglas de me::c:lado. 

La ecuación que Math!as toma como base para su estudio es; 

P = __ B_!___ - ----~---- (2,96) 
V - b VCV - bl 

Donde: 

a = a a (2.97) 
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b 1:1 b <te) 

y w
4 

:::1 o. 42747; wb = o. 08664 

Para la evaluaciai de a se propone lo siguiente: 

Para Tr < 1.0 

a'/I • 1 + m ( 1 - Trt/I) - p ( 1 - Tr> CO. 7 - Tr) 

Para Tr 2: 1.0 

Donde 

p = par~etrc polar caracteristico de cada compuesto 

m = 0.48508 + l.5517<w> - 0.15bl3(w~ 

e = _!!_=_L 
d 

d ~ 1 + _T_ + 0.3<p> 
2 

(2.98) 

(2.99) 

(2. 100) 

(2.101> 

(2.102) 

<2.103> 

(2.104) 

<2.105) 

P•ra hidrocarburos el parAmetrc "p" toma el valor de cero, por 

lo que la e:<presi6n <2. 102) se reduce a la propuesta pot'" Soave-RK. 
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Al extender el trabajo a mezclas: 

NC N 

a = l 2 X l X j a L • j 

} l=• , .. 
NC NC 

<2.10b) 

b = 2 2 x, "J b '· j 
L=t. J•• 

Para el c.llculo de ªL,J y bL,J se propone: 

(2, 107) 

b + b 
bl,J ~ __ ! ____ j __ (1 - k 0 

- k' <T/IOOOo) 
2 

b<L,j> btL,j) 
<2 .. 108) 

Y para evaluar el coeficiente de fugacidad la expresiái queda 

determinada comos 

<2.109) 

Mathias trata de dar una mayor flexibilidad al ajuste del 

equilibrio al utilizar cuatro par~etros de interaccién, y 

haci.,dolos una función de temperatura1 sin embargo no recomienda 

que se utilicen los cuatt~c par.Mietrcs a la ve:, considera que se 

deben probar las distintas ccmb1naciones para determinar la que 

mejor se ajuste al sistema. 
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2.2.a. ECUACION DE SOAVE CECUACION MODIFICADA DE SOAVE>. 

Soave propuso en 1972 su primera ecuaciái como una modificaciOi 

a la ecuación de Redlich Kwong, en 1984 propone una nueva 

ecuaciOi de estado, basada en la ecuaciá'l de Van der Waals que es 

la ec:uacic!n de estado c:lbica m~ simple y con un mejor soporte 

teórico. 

Soave, en su primera modific:ac:iO"'l (1972>, desarrolla ecuaciones 

que resultan bastante adecuadas para el c~lc:ulo de propiedades de 

componentes no polares¡ pero que resultan inadecuadas para el 

tratamiento de sistemas con componentes polares. 

Si9uiendo la misma aproximaciOi de la ecuaciói de R-K, Soave en 

1984 desarrolla una nueva expresi6i intentando extender su 

apl1c:aci61 a compuestos polares. La ecuaci6"1 propuesta es: 

p = __ B_!___ _ --~--- <2.110) 
v - b v2 

a y b son evaluadas en el punto critico come: 

<2.111> 

b (2.112) 

a = a.e a (2.113) 

Para compuestos no polares. 

a= <2.114) 

m = 0.4998 + 1 .. 5928(w) - 0.19563<w 2
} + 0 .. 025(w 9

) (2.115) 

Para compuestos polares propone la e:tpresiai: 
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a= 1 + m(l - Tr) + n(-±-- -1) 
Tr 

(2.llb) 

Donde m y n son constantes emplricas que pueden ser obtenidas 

por la corrección de datos e>:perimentales de presión de vapor de 

componentes puros. 

Con la 1ncorporac1ón de los par~metros m y n se espera que la 

constante a = f(T) sea la adecuada para utili=arse con compuestos 

polares, gases cuánticos y sus mezclas, desde el punto triple 

hasta la región critica. 

La ecuación (2.110) puede escribirse como: 

z• - Z2 (1 + B) + ZCA) - A(b) =o (2.117) 

Para me:::clas, Soave descarta las reglas de me:::clado 

tradicionales por no tener un fuerte soporte teórico para sistemas 

binarios y no aplicar adecuadamente a sistemas multicomponentes, 

es por eso que parte de la expresión general de Ja energia 

excesiva de Gibbs a condiciones limite de presión infinita para la 

determinación de sus reglas de mezclado. 

NC NC 

a = l l x, "J ª· . '·• 
(2.118) 

, .. j•. 

NC NC 

b = l l "1 "J b,.j (2.119) 

' .. J=• 

Donde: 

(2.120) 

b + b 
11 - D .. i--L ___ j__ 

"·J 2 
(2.121) 
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Para toda i=J 

El coe1iciente de fugacidad est~ dado por: 

tn -L =- - ln <Z - B> + -~~--<Z - 1> - L~!- - ln v~ J 
b l ª' 

(2. 122) 

Donde: 

(2.123> 

(2. 124) 

Estas regl•s han teniUo una buena aplicaci6i a sistemas con 

compu••tos polares, desafortunadamente, varios autores han 

demostrado que aunque estkl bien soport•d•s teóricamente y 

completamente adecuadas a sistemas bin•rios, todavia fallan •l ser 

aplic:•das a me:clas multicomponentes. 

:?.2.9. ECUACION CADENA DE ROTADORES. 

La ecuación ca:itca de cadena de rot•dores es inici&lmente 

presentada por Chien, Grenkoin y Chao en 1983 y desarrollada mh 

ampliamente por Tlan - Min Guo, Hwayong Kim, He - Mu Lin y Kwang -

Chu Chao en 1985. Esta ecuac1ai es usada para el c~lculo de 

propiedades ter-modin.irnicas de sustancias polares y no polares. 

La ecuación es repreaentada por: 

V - 0.421b> V - 0.42(V) V(V + C> 

--------~igL ________ _ 
12.1~5) 

V(V + C) CV - 0.42b> 

Donde el primer término del lado derecho representa la pres1ál 
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de repuls1Q-'i de la ecuac16n de van der Waals C:RT/ <V - b) J la cual 

simula la ecuac1c!n de Starling - Carnahan para fluidos esféricos 

t"19idos. 

El segundo término del lAdo derecho expresa la pres101 

rotacional de mole=ulas poliatOTiicas. Este t.,._m1no desaparece para 

moléculas esf•r1cas monoatómicas para las CLtales la libertad 

rotacional "Cª 11 es igual a cero; y éste es mayor a c:ero par.:i. 

mol kulas pol iat6nicas no esfll!oricas. La 1 ibertad rotacional "Cª" 

ha sido correlacionada con el factor a.céntrico de Pitzer tw>, por 

medio de la e~presi6l: 

e• 24.863w - 33.368w2 
+ 57.266w 9 para w ~ O <2.12b> 

para w < O (2.127> 

Los dos últimos t.-minos de la ecuaciái <2.125> representan la 

presibi de atracciai. En donde: 

a = o(c.>a.) <R 2
> <Te

2
>1Pc (2.128) 

b = c.>b(R> <Te> /Pe (2. 129) 

e = y< c.>c> <R> <Te) /Pe <2.130) 

d = wd<R
2> (Tc

2
) /Pe <2.131> 

El centro de volL1men de una mollliic:ula, b/4 ha sido 

correlacionado con Zc a través de una expresión para c.>b que es: 

c.>b = 1). 475b - 3. 396Zc + e. 236Z c2 (2.132) 

Las constantes c.>~ • c.>c y wd son determinadas po: las condiciones 

del estado c:r1t1co \' = Ve, (éP/SJ) T =- O y <62F-lóV) T = o. De este 

modo a= y= 1 a Te, por lo que: 
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{2.133) 

(2.134) 

r(ü.77 + (•,055(C 11
)](Wb)(Wc) + 0.42(Wa)(Wb) - Zc.9}/Wb (2.135) 

El tactor de compresibilidad cri tic: o "Zc" es corre) ~cionado con 

el factor acéntrico w mediante: 

Zc = 0.291 - 0.08(w) (2.136) 

a·,¡ y de la ecuación (2.128) y (2.130) son funciones de la 

temperatura. 

as: (1.0 + A1(1/Tr1..,4 
- 1) - Az(l - Tr2)) 2 

a Tr :S 1 

a= EXP [As(Tr - 1) - A4(Trl/Z - 1)) a Tr > 1 

Donde: 

0.3834q + 4.88359(W) + 14.2113(w2
) 

1.17543 + 14.3109Cw> + 30.5ú32(w2
) 

(2.137) 

(2.138) 

(2.139) 

(2.140) 

Mientras que las constantes A1. Az. Cs y Cz son determinadas 

e~:perimentalmente con datos de F'VT y presiones de vapor. Cuando 

no se cuenta con datos e~per1mentales una buena aproximación se 

obtiene mediante las expresiones: 

7.04333 - 5.00422Cw) + 1.88597<W2
) (2.141) 

Cz 0.23177 + 0.16896(W) + 0.~3179(W2 ) (2.142) 

At (2.143) 
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Az "= 0.1847J + 0.38357<w> - (l.3:?706Cw2> - 0.002078(µ•) 2 (2. 144) . 
Donde µ es el momento dipolar reducido, dado por: 

jµ•> = µ
2
/C9.8694E-05<RTc> 2/F'cJ <2. 145) 

El coeficiente de fu9acidad parcial est~ dado por: 

tn lf>i = 2.8333 + 0.13095CC. > + ---- ------------------{ 
a [I )[ d(C¡' -CJ 

L RT 0.42(C + 0.42b>ª 

0.42CC + Cl.42bl <C + 0.42b>
2 ]} t n '----~-----] + 

lv - o.42b 

{

a . 
r1.19 + o.oss<cªJJ<bl' - bJ [----!------] + [-LJ--L -

V - 0.42b RT C 

__ [~1~!:~-=-~1~1_:_~~~ie11_ + 

C<C + 1).42b> 

LL-J{(-~i!el..i!:l.'..-=_!:LJ (---L--) -
l RT C<C + 0.42bl V+ C 

[-_____ !;!i~l~-=-~1--------J} - tn z 
<C + 0.42bJ CV - 0.42b> 
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Donde: 

Las 

NC 

~ ~ ):J "·. L. "·l 

NC 

b,'==2~Hb L. j L.j 

J•• 

NC 

2 ~):.c. J 
L. J "· 

NC 

d L' = 2 l X J d\.,j 
j• s. 

ªL.J '= (1 - ka<i..jJ> (a"•" ªJ.l va 

b .. 

"' 
Cl - kcti../ (cL,L + c;./12 

mayores desviaciones entre 

<2.147) 

(2.148) 

<2. 149) 

(2.150) 

<2. 151) 

(:?.152> 

(2.153> 

<2.154) 

<2.155) 

valores calculados y 

euperimentales se observan a temperaturas relativamente baj•s 

donde la tracciái mol de la fase liquida del componente 119ero y 

la tracci én mol del va.por del componente pesado son peque&s. La 

incertidumbre esperada para estas fracciones mol son mayores que 

las enperimentales, lo cual limita. el rango de aplic:aci6n de la 

ec1..1aciá-I. 

La ecuación de cadena de rota.dores ofrece buenos resultados 

condiciones muy cercanas al estado critico, siendo "5ta su 

principal ventaja por sobr•e otros modelos. 
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2.3. COEFICIENTES DE ACTIVIDAD. 

2.3.1. ECUACION DE VAN LAAR. 

Van Laar realizó uno de los primeros intentos por desarrollar un 

modelo racional de la fase liquida no ideal. La ecuación que 

dea.:.rrollO ajusta la curva de coeficiente de 

actividad-composición, correspondiente a desviaciones positivas o 

negativas de la ley de Raoult. 

Debido a su flexibilidad y simplicidad de a.Justar sistemas la 

ecuacif!n de Van Laar es ampliamente usada, siendo una apl1caciá'l 

importante, el hecho de predecir az~Otropos formados en 

determinados sistemas. Los coeficientes de actividad para una 

me:cla binaria estAin dados por: 

Ln Y, <2.15b) 

--------~;-~~~---------l n. Y a = 

[I + ¡..e!.!_ - 1] x.r 
An 

(2.157) 

Cuando >e• = o,==> l.n r 
1 

ex: = A..a:; cuando x a = O, ==> ln. y 2 ex :s AH 

que son denominados coeficientes de actividad a dilución infinita. 

Cuando las constantes del par binario de Van Laar no estan 

disponibles, se recomienda seguir el siguiente proced;mientoi 

1> Para isómeros y homólogo con puntos de ebullición cercanos, 

se supone la forma de solucic!r"l ideal Au = Au ==O 

2> Para pares de hidrocarburos no polares, se sigue la teoria de 

solucicen regular y se usa la siguiente ecuación: 
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A "·J ,. -----~!.!.! ____ _ 
RT(6L-6J>ª 

(2.158) 

Dende v\.,L a coeficiente de fugacidad de 11 i" en la fase liquida 

6i... 6j = par~etros de solubilidad 

3> Para pares conteniendo especies polares y otros que no s1guen 

la teoria de soluc1 On regular, las constantes de Van Laar pueden 

ser determ1nadas de coeficientes de actividad calculados a partir 

de datos exper1mentales. 

La ec:L1aciál de Van Laar es fkil de manejar y puede representar 

sistemas ligera.mente no ideales, pero no puede 

sistemas fuertemente no ideales. 

ECUACION DE MARGULES. 

representar 

En 1895 Margules sugiere, que los coeficientes de actividad 

para una me::cla binaria pueden ser representados por una ecuac16'1 

polinomial empirica. Las ecuac1ones que obtiene son: 

!.n Y,= x2
2 ru + 2 fu - Au)x,] 

ln y
2 

= x,
2rH + 2 r&a - Az&}<a] 

<2.159) 

<2.160) 

Estas ecuaciones son conocidas como las ecuaciones de Margules 

de dos com1tantes. Al igual que para la ecuacién de Van Laar, se 

definen coeficientes de actividad a diluci6'1 infinita y son: 

ln r,cc =AH 

ln r
2
°' = A:u. 

Donde Au y AH son los par~etros de intet""ac:ci6n binaria de la 

ec:uac:iál de Margules. 
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1.3.:S. ECUACIDN DE W!LSDN. 

Desde su introducción en 1964. la ecuación de Wilson ha sido 

ampliamente utilizada debido a su capacidad de aJustar sistemas 

miscibles. fuertemente no 1deale~. Es eficiente para soluciones 

diluidas v es también particularmente utilizada para sistemas 

altamente as1métr1cos. Las ecuaciones propuestas por G. M.Wilson 

son: 

( :!.1611 

(2.1621 

Donde: 

-~!- EXP (-
a 

Atz --!~-) (2.1631 

''• 
EXP (-

a 
A21 -~!- -;~!-) (2.164) 

Va 

.:\. J Par.A.metro de interacción binaria (ªt. i. = a J. j = 1) 1 

'\. v
1
: Volumen molar del componente l v j resoectivamente. 

Para mezclas fuertemente no ideales miscibles. la ecuación de 

Wilson es marcadamente SLtperior a las ecLlaciones de Margules y Van 

Laar. Es comunmente SLlperior para soluciones multicomponentes. 

Algunas de las lim1tac1ones de la ecu.:ac1ón de W1lson son su 

incapacidñd pñra pred~c1r sistema~ no miscibles. asi como los 

mA.ximos y minimos que presenta en·1a relación del coeficiente de 

!¡ 
¡¡ 
11 

!i 
~¡ 
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act1v1dad - fr•cctai mol. 

Cuando no se cuenta con datos experimentales para determinar los 

par.imetros btnArios, se utilizan las expresiones a diluciái 

1nfin1ta 

ln r t. ex= 1 - ln At.z - Aat. (2.165) 

ln r z ex .. l - ln Azs. - At.z (2.166) 

Donde se reQuiere de un m•todo iterativo para la obtención de 

Au V Au. 

:.3.4. ECUACION DE NRTL. 

Renon y Prausnit::: <1968) desarrollaron la ecuaciál NRTL <Non 

Random Tow Liquid), la cual presenta una e>:tenSiá"l del concepto de 

Wi lson. 

Esta ecuac10n es aplicable sistemas multicomponentes 

liquido - vapor, liquido - liquido y liquido - liquido - vapor. 

Las e~:presiones para una me:::cla binaria son: 

(2.167) 

<:?. 168> 
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Y la e>:presiCrl general es: 

Ln >'¡, 

Donde; 

NC 

.t. [Ti.jCG¡,/ (x /] 

J=------------------
~c: ( G k. l xk> 

k=t 

NC 

' L 
j=t 

NC 

l f:k (T1ir:./ CG1ir:./ J 
le=-• --- ---Ñc- ----- -- -------

l 6 1t:.J <>:k) ... 
Tj,l CG J.< - a, ,l> /RT 

Tl • J <B,, J - G J • ¡> 

ª•. j 
= EXP<-

ªJ.i. T j, l) 

G 
j.i. 

,. a,. J 

ªi.. l = G j. J 

Tl. j 
,. T. 

J.i. 

T l. l T. = C• 
J.j 

La energia de interac:c:ie!n entre pares de 

representada por G. . y G 
"•J J.l. 

<:2. 169) 

(2.170) 

(2.171) 

(2.172) 

mol é::ulas es 

El par~etro a. , carac:teri;;:a la tendencia de las especies "i" y 
'•J 

''j" a ser distribuidas en forma no aleatoria. Cuando a .. = O, la 

'·' frac:ciOi mol loc:al es igual a la frac:c:ia"l mol global de la 

soluci 6n. Generalmente ai.. J es independiente de la temperatura y 

deptmde sólo de las propiedades de las mol 6culas. AÚ"l cuando ai.. J 

pueda ser tratada como un par~etro aJustable, determinada a 
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o.:.rtir de datos e~:perimentales. lo m.\s común es determinarla ~ 

partir de las si~uientes reglas: 

l> ªL.J = 0.~0 para me=clas de hidrocarburos saturados y 

eepecies polares no asociadas. 

2 1 a. . = 1.1. 30 para me=c 1 ae de compuestos no polares. excepto 
"J 

fluoro. carbonos v parafinas; me=clas de especies no polares y 

polares no asociadas; me:clas de especies polares que muestran 

desviaciones negativas de la ley de Raoult y desviaciones 

positivas moderadas; me=clas de agua y especies polares no 

asociadi".s • 

: ) '\. J (.). 4(1 pare:. me=c 1 as de Hidrocarburos saturados y 

fluorocarburos hom6logos. 

4) ªL.J = 0.47 para me=clas de 

fuertemente asociadas con especies 

alcohol y 

polares; 

otras especies 

mezclas de 

tetracloruro de carbono con acetonitrilos o nitrometano; mezclas 

de aqu~ con but1lglicol o piridina. 

Los dos parAmetro9 de la ecuación, pueden ser obtenidos usando 

le1s e:-:presiones de coeficientes de actividad a diluc:i6n infinita. 

(2.173) 

(2.174) 

La ecuaci6n NRTL es aplicable a sistemas multicomponentes 

liquido - vapor. liouido - liquido y liquido - liquido - vapor. 

2.3.5. MODELO ASOG. 

Este método fue propuesto por Derr y Deal en 197(1. 

Conc:eptualmente ASOG sigue la teorla de "soluci6n de grupos" de 

Wilson. pero reduce los datos de coeficientes de actividad 

obtenidos experimentalmente. la mayor relevancia en su aplicación 

es el limitado número de parAmetras de interacc16n de los grupos 
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publicados. 

El m~todo es representado por las siguientes ecuaciones: 

___ 1_:1 __ _ 

~ex J S J 

j::.' 

NC 

NC ¡ (l. ak ,l. 

- z.n. ¿ ªk,L + l - !:-~~----------Z.n rk 

~" " L,. "' l.,m 

NC 

l,x j vi.. j J_!! ___________ _ 

NC NO 

~ l Hi. vk.i. 

J•l k=l 

Donde: 

Si.= número de .A.tomos en la mol6cula "i" 

xi. = fracci~ mol del liquido del componente 

NC n'1mero de componentes 

NG n linero de grupos 

"i" 

yi. coeficiente de actividad del componente "i 11 
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yLc = parte combinatoria del coeficiente de actividad del 

componente "i" 

• r, parte re5idual del coeficiente de fugacidad del 

componente "i" 

vk.l nUnero de ~tomos del Ql"'upo "k" en la mol«:ula "i" 

rLL coeficiente de actividad residual del grupo ''k'' en el 

componente puro "i" 

rk c:oef1ciente de actividad residual del grupo '1 k'' 

e.k.L = pal"'ametro de interacc1ái de grupos, caracteristico de 

los grupos "k" y "L" lak.L ,,. ªL.k) 

( L =- frac e i On del grupo "L" 

mkJ... y nk.L:: par~etros independientes de la temperatura. 

MODELO UNIQUAC <UNIVERSAL QUASI - CHEMICALl. 

El modelo UNIQUAC fue desarrollado por Abrams y Prausnitz en 

1975 utili:ando la meck\ica estadistica. 

La expresién general para los coeficientes de actividad en una 

me:cla multicomponente es: 

(2.192> 

Donde: 

<::.183! 

tn y\.•= 

HC 

q,[1 - tn[ 2 ª; T;.<) 
J=• 

(2. 194) 
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___ j;_~;. __ _ 
MC <2.185> 

(2.186> 

(2. 187> 

l.= L~-)(r - q) - <r - 1) 
J l 2 j J j 

<2.188) 

El modelo UNIQUAC es tan preciso como la ecuación de Wilson. 

pero la ventaj• de este modelo es que se puede aplicar· a sistemas 

parcial o completamente miscibles. 

Nomenclatura: 

)'"i_ = coeficiente de actividad del componente "i" 

yi.c = parte combinatoria del coeficiente de actividad del 

componente "i" 

yl• parte residual del coeficiente de actividad del 

componente "i" 

"°'L = fracciá'l de segmentos del componente "1" 

el= fracci6n de área del componente "i" 

(Uj,L UL,L) par4tnetros de interacciái evaluados 

experimentalmente l 

Z = nl'.)nero de coordinación de Latice igual a 1(1 
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MODELO UN!FAC. 

Functional - group Activ1ty Coeffic1ents > 

Este modelo de contt"'1buc i 61 de grupos fue pr-esentado 

primeramente por Fr-edenslund, Jones y Prausn1 tz y posteriormente 

de5arrol lado por Fredenslund, Gmehl ing y Rasmussen en 1979. 

Este m•todo est• basado en el modelo de UNIQUAC y las 

e~pres1ones de su algorítmo son: 

4', = --~J:-~!--
NC 

l r; "; 
l•. 

Q " .. , = ---~--.!--NC 

}>, " 
l•. 

NO 

r = l n,, R 
l "• k 

k;:.. 

"ª 
Ql = 2 (\.) Q 

"• k 
k•. 

t, r-;-}r l -

10 

Ql) 

é 4' NC 

(--,,z-),Q,> Ln [-:.-,'-) .. L, - (--1-) "i: X L - ~ . ". t. j j 
\. j•' 

- (t""¡_ - 1> 
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(2. 199> 

(2. 191) 

(2. 192> 

(2.193) 

<:?. 195> 

(2.196) 



NO 

l v~L)[ ln rk - Ln r1c''°'] 
k•• 

NO 

tn rk = Qk {1 - tn( l ªm' "'m.k) 
NO e . \I' } - l (-;¡¡;-!!' ___ ,!!,_!!' __ ) 

m~t. 

o { = ____ !!,! __ !!! __ _ 

NO 

NC 

l v:L> X J 

cm ::: -1~~-Ña-------
2 }: v~t> xJ 

J=' 

Donde: 

m=• '\' 
¿ 9 n 'Pn,m 

n= t 

yL = coeficiente de actividad del componente "i" 

t2.197) 

!2.196) 

(2.199) 

(2.2(10) 

{2.2(11) 

ylc = parte combinatoria del coeficiente de actividad del 

componente "i" 

• r, oarte resjdual del coef1c1ente de actividad 

componente "i" 

~L = fracción A.rea por superficie de molécula 

ei. fracción volumen molecul.ar 

ri. volumen de Van der Waals 

QL Area superficial de Van der Waals 

Rk parAmetro de volumen 

Ole par-A.metro de A.rea superficial 

z 1(1 
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:~¡, • 'fracc:16n mol del componente "1" en el liquido 

'\:ti.>= numero de qrL•pos de clase "~:" en lC\ molécula "i" 

NG = numero de ~rupos 

NC = nümero de componentes 

a = parAmetro de 1nteracc16n de grupos 
n,m 

Algunas de las ventaJas de este método son: 

- Esta basado te6r1camente en el modelo UNIOUAC. 

- Los parametro5 son 1ndepend1entes de la temperatura. 

- E}:isten par.:..metros de 1nteracci6n binaria y de ta.maf'{o 

disponibles para 1.m gran número de grupos funcionales. 

- Predicciones en un rango de temperatura de 275 a 425 °K. 

- Comparaci6n con datos e>:perimentales. 

Or1g1nalmente el modelo de UNIFAC fue utili;:ado para c~lculos en 

equ1l1br10 liquido - vapor. pero ha sido aplicado para otros 

prop6s1tos como el equilibrio s6l1do - liquido, liquido - liquido. 

polimeros. predicción de aze6tropos y la estimac16n de presiones 

de vapor de componentes puros. 
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2.4. ENTALPIA DE MEZCLAS REALES. 

La entalp1a de mezclas reales es calculada en términos de 

propiedades en exceso, mediante la siguiente relac:i6i: 

(2.202) 

l =' 
NC 

h 1: hEX+ ÍY\. h~ ,., <2.203) 

Donde: 

H, h = entalpla real del vapor y del liquido 

Hcx, hEX = entalpla en exceso del vapor y del liquido 

H
0

, hº = entalp1• ideal del vapor y del liquido 

yi., >:L = fracción mol del componente "i" fase vapor y 

liquido 

O tambi*1 puede set" calculada por medio de las propiedades 

residuales, mediante la expres1ái: 

H (2.204) 

(2. 205) 

Donde: 

N-fª, Niª = entalpia residual del vapor y del liquido 

Estas ec:uac1ones son id.,ticas debido a que: 

HEX = - Nia (2.206) 

Per~o una. u ot r.:t pueden ser m~ convenientes en casos 
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particulares. Cuando ninguna ecuaciÓ"l de estado es suiic:ientemente 

e~ac:ta para la fase liquida, como sucede con algunas me:clas 

a::eotrOpicas, las propiedades en e>:ceso son expresadas en tér"m1nos 

de los coeficientes de actividad. 

:?. 4.1. CALCULO DE LA ENTALPIA RESIDUAL PARA LA FASE GASEOSA 

UTILIZANDO LA ECUACION DE PENG - ROBINSON. 

La ec:uac1Ó"l de Peng - Robinson para el ciilculo de entalpía 

util1:ando las propiedades residuales es: 

Hi a = RT {1 - Z + ---~~-----
2. 828 <Bm> 

¡1 + -2--Jln [-L::_;;.:.~!~.Hl~l..J} <2. 201> 
aa Z - O. 414 <Brn> 

Donde: 

D = <2. 208> 

Las dem,is variables son definidas en el punto 2.2.5 ecuaci6'1 de 

F·eng - Robinson. 

3.4.2. CALCULO DE LA ENTALPIA EN EXCESO PARA LA FASE LHlUIDA 

La e::pr-es16"1 que representa la entalpía en e>:ceso en funci6n de 

coeficientes de actividad es: 

EX z NC ó ln r \. 
H = - R T 2 i: l ~--------) 

\.=& 6T P,M 

(2.209) 

Donde yL es obtenida de cualquier ecuación de coeficientes de 

sic:tividaid y (<6 ln y.J/(6 T)) es evaluada numéricamente baJo el 
\ P,M 

principio del ciilculo diferencial. 

_ !!_!_ 
d T 

--~-~::~~~:-~:-=-~~~:) _ 
1).0001 T 
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El factor 1.0001 puede ser variado de acuerdo al grado de 
eHact1tud deseado. 

2.4.3. CALCULO DE LA ENTALPIA IDEAL PARA LA FASE VAF·OR y 

LIQUIDA. 

La entalpía para una mezcla de gases ideales es determinada 
mediante: 

NC 

Hº = l YL H~ <2.211> 

L:l 

NC 

hº = }: xi. h~ <2.212) 

l•• 

Donder 

T 

Hº = 
l J Cp: dT (2.213) 

To 

T 

hº = 
l J Cp~ dT <2.214) 

To 

Cp~ , Cp: = es el calor especifico molar del liquido y vapor. 

Est~ dado como un polinomio en funci6i de la 

temperatura. 

es la entalpia molar del liquido y gas del 

componente "i" a una temperatura dada. 

To = temperatura de referencia. 

KL yL = fracción mol del liquido y gas del componente 

El superindice ''o'' denota el estado de idealidad. 
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C A P 1 T U L O 3 

TECNICAS DE SOLUCION PARA SISTEMAS DE ECUACIONES 



:.1. SOLUCION DE ECUACIONES DIFERENCIALES. 

Los m6todos num•r1cos tratados en el presente capitulo cara la 

soluc10n de ecuaciones diferenciales. pL1eden cla.sificarse de la 

s19u1ente manera. 

Explicites (para problemas con valor 1n1cial) 

lmplicitos (para problemas con valor a la 

frontera) 

Semi-implicitos 

La convergencia a la soluci6n exacta de la ecuación diferencial 

o sistemas de ecuaciones diferenciales, es una caracterlstica 

deseable de cualquier método. E~to s1gnif1ca que mientras el 

m•todo se refina continuamente (se usan má.s y mA.s t6rminos de una 

serie, o intervalos de tiempo {h} mAs y mAg pequenos entre 

argumentos sucesivos). la sucesión de soluciones apro}:imadas que 

se obtiene debe converqer a la soluc16n exacta. De aqu1 que la 

selecc:i6n de uno u otro método depende de l~s caracteristicas del 

sistema de ecuaciones a resolver. asi como de las caracteristicae 

y restr1cc1ones de cada método. 

=.i.i. METODOS EXPLICITOS. 

Dentro de los métodos explicites se encuentran: 

método de Euler 

método de Runge - Kutta de cuarto orden 

Este tipo de m6todos empie=an por si mismos, y teóricamente es 

posible desarrollar método que tenga cualquier grado de 

prec1si6n. Estos iueron los primeros que se emplearon en la 

solución nt.tmérica de ecuaciones diferenciales. 



M•todo de Euler. 

Este método considera la ecuación diferencial de primer orden. 

y'== f (::,y} (3.1) 

Con la condición inicial, v = O cuando x = O. Se desea obtener 

la curva "V" en func1ón de >:. Sin embargo, no se conoce la curva 

puesto que y' est~ en función de "y". Como conoce el valor 

inicial de ''y''• se puede determinar el valor inicial de y' a 

partir de la ecuación diferencial dada. El cambio en "y" desde 

x == O hasta x = A>: se presenta mediante el área baJo la curva v· 

entre los valores dados de ~. En forma matemática, el área se 

puede ewpresar como: 

y~ h (3.2) 

De donde: 

(3.3) 

Habiendo determinado una aproximación al valor de ys por medio 

de la ecuación (3.3) (utilizando valores oequef'los de h), se puede 

obtener una aproximación a y~ a partir de la aproximación dada, ya 

que: 

Entonces para el siguiente incremento de x 

Procediendo de la misma forma, se puede determinar a y' z 

(3.la) 

(3.3a) 

de la 

ecuación diierencial (3.ll. utili;:::ando el valor de y
2 

obtenido de 

la ecuación (3.3al v un valor de ::
2 

= 2 Ax =:.!h. En forma similar 
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se enct..1entran los valores sucesivos de yi y Yi,. 
Un m•todo simple para desarrollar la fórmula de Euler, es a 

través de una expansión de la serie de Taylor, truncada en sus dos 

primeros t6rminos. 

f(O) + f'(ó) x + _f:iQl_~~ 
2 ! 

_1:121_!__ + ••• 
n ! 

Para el caso particular: 

f(xJ = f(O) + f'(O) ~ 

+ ••• + 

(3.4) 

(3.5) 

Entonces el m•todo de Euler puede ser representado como sigue: 

- Ecuación diferencial. 

y~= f(tn. Yn) 

- F'redictor. 

ynH y n + h Y~ 

t 
n+I 

_!J~(v .. co) 
2 n 

( tn ( ~ .C: tn ... ) 

Donde: 

h = ta.mano de paso 

tn•t = error de truncaci6n 

El error de truncaci6n también puede ser definido como: 

tn ... = vCtnH} - y 
n+I 
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(3.8) 

(3.9) 



Donde: 

y<tn+s.) a valor correcto de y al tiempo tnd 

yn...a =valor predicho de y al tiempo tnd 

Mientras mb pequef"b sea el intervalo "h" de integraci ái, la 

aproximaci ai a la soluci ái ser A m~ precisa, y con valot"es de "h" 

grandes el m•todo se vuelve inestable. 

a pesar de set" un m•todo fácil de usar no es siempre el mA.s 

adecuado, debido al tamaf"kJ relativamente peque!'lo que se requiere 

para "h", lo cual se traduce en un tiempo mayor de c~puto. 

M•todo de Runge - Kutta de Cuarto Orden. 

Este m•todo llamado a91 por sus pr1ncipales ·autore!l, Runge y 

Kutta, fue uno de los mejores métodos desarrollados. Es 

clasificado como tipo predictor porque hace uso del valor yn a tn 

para predecir y n•t a tn+t por medio de la expresic::ti en series de 

Taylor de y a tn. 

La fórmula para el predictor de cuarto orden es la s19uiente: 

y""'' == y n + -~.!_!_~-~.!_!_~-~!-!-~.!-
6 

Donde: 

kt = h f ( t n' y n) 

K.z = h f(tn + h/2, yn + Kt/2) 

ks = h f(tn + h/2, yn + Kz/2) 

f<• = h f ( t n + h , y n + K•> 

(3.10) 

(3.11> 

(3.12) 

(3.131 

C3.14) 

Este m6todo es diterente del predictor convencional en virtud de 

que éste, contiene valores de la func:1én en tiempos y posiciones 

1ntermed1os, por decir tn + h/2 , yn + Kt/2. 
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El error de truncaci6n del predictor de cuarto orden es del 

orden de h' denotado por: 

La ventaJa pr1nc:1pal del método de Runge - rutta es que empieza 

por s1 mismo y resulta fAcil de programar. Una desventaja, es el 

requ1s1to de que la función f(x. y) se debe evaluar para varios 

valores 11oeramente diferentes de ''x'' y ''y'' en cada paso de la 

solución Cen cada incremento de x en A>:). Este cAlcula repetitivo 

de f(:~. y) produce generalmente un método menos ef1c:iente,en lo 

que corresponde a tiempos de cómputo. comparandolo con otros 

métodos de precisión en que los valores previamente determinados 

de la variable dependiente se utili=a en pasos sucesivos. Otra 

desventaja. es que resulta mAs dificil esti.mar el error en cada 

paso para las soluc1ones de orden superior de Runge - Kutta, que 

para las soluciones obtenidas por otros procedimientos utilizados 

comunmente. 

Por otro lado. una desventajcii de este método con respecto al 

de Euler, es que el número de cálculos para llegar a un valor es 

Luatro veces el número requerl.do par el método de Euler. sin 

embarQo, con el método de Runge - ~~utta se alcanza mayor precisión 

va que la trunct=1c16n del método de Euler proporcional a h
2 

mientra que el de Punge ~.ut ta proporci.onal 

liesatortt..madamente. los métodos de Runge - ~-utta, al igual que el 

de EL1ler, s<.;n inestables para sistemas de ecuaciones diferenciales 

comple1as. además de que proporcionan est1m,;1.do de la 

orecisi6n que se estA buscando. de modo que no ~e tiene mci.nera de 

saber s1 el paso ''h" que se está. usando es el adecuado. 

Se puede desde luego. efectuar el problema can varios 

valores de "h", y es.timar la precisión comparando los resultados, 

pero esto resulta imprActico debido a la cantidad de tiempo de 

c6mpu to i-equer ido. 
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3.1.:?. METODOS IMPLIC!TOS. 

Lo» métodos implicitos mas conocidos son: 

método del corrector trapezoidal o regla trapezoidal 

método implicito de doble punto 

m•todo Gear 

En af'bs recientes ha sido ampliamente reconocido que los métodos 

impl !citos son requeridos para la resoluc1én de problemas de mayor 

rigidez. Cierta clase de estos métodos poseen la carac:te1 .. 1Stl-ca 

importante de que no existe l 1m1 te superiot.. sobre el tamaf"io de 

incremento debido al criterio de estabill-dad numét .. 1ca. Para el 

problema de destl-laci6n batch esto s19n1f1ca que el espacio de 

respuesta para un componente o una etapa intermedia con un valor 

de tiempo pequefb puede ser maneja.do como un tamano de incremento 

bastante grande para representar la dinAmica relativamente lenta 

del reboi ler to condensador) con un núnero razonable de 

incrementos. Algo m.is importante, es que el tamaPSo de incremento 

puede ser ajustado sobre las bases de error de trunc:aciá'l que 

satisfagan los limites impuestos de criterio de estabilidad para 

la r,:,Pida obtenci6"1 de la soluc1ai. 

Método del Corrector Trape=oidal. 

El método implicitc conocido como la regla trape=oidal es 

comunmente referenciado como un corrector. Para cada corrector, un 

predictor es empleado usualmente y el método es referido como un 

método predictor - corrector. 

El predictor es usado para obtener la primera apro:dmaciái de 

"y" a un cierto tiempo t = tn. Este valor de "y" denotado por yn 

es el usado para iniciar el pt~oceso iterativo ent1~e el corrector y 

la ecuac1ái difet .. enc:ial. 



Pred1ctor1 

yn•t.=yn-1.+:?hyn (3.16) 

Corrector: 

(3.17) 

El primer paso del procedimiento de c~lc:ulo es el uso de 

predictor para determinar y 
2

<para n = 1) sobr"e las bages de los 

valores c:onocidos y
0 

y y~ necesitados en la ecuaci6n (3.16). El 

valor de y 
0 

es determinado con otro m•todo como el Euler de 

segundo gr•ado o el de Runge - Kutta, la utili:aciOi del Euler de 

seºundo 9rado es para evitar Que el error de truncamiento sea 

grande. 

Esta caracteristica es la que hace que el método del corrector 

trape=oidal sea un método implicito. 

Oespu.-S de que el procedimiento ha sido iniciado, los valores 

previamente c:alculados de yn-t. y y~ son usados en el predictor 

para predecir y,,.., y este valor de ynH es usado en el cor-t·ector 

para calcular Y~..,.· Una vez que se tienen los del predictor v 

c:orrec:tor se comparan dentro de una tolerancia de convergencia y 

se pros19L1e con el siguiente incremento de tiempo, efec:tu.indose de 

la misma forma, con la diferencia de que para este paso <n = :?> ya 

no es necesat•io u ti l i =ar otro método para determinar el valor de 

Y n-1· 

Los m6todos pred1ctor corrector tienen la ventaja de 

proporcionar un estimado automAtico de error cada paso. 

permitiendo as!, seleccionar un valor qJtimo de 11 h" para 

precisiái requerida, tambié'i son rioidos ya que sólo requieren dos 

evaluaciones funcionales por paso. Una de sus desventajas es el 

que requiet"'en un valor inicial proporcionado por otro método. 
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M6todo lmpllcito de Doble Punto. 

El método 1mplicito de doble punto <o simplemente método 

impllcitol contiene parametro ajustable el cual puede ser 

selecct.onado de tal forma Que el mé-todo ee reduce al Euler o a la 

regia trape~oidal. 

El método puede 5er aplicado a una ec:uaci6n diferencial o la 

ecu~ción inteqrcl de una d1ferenc1a. Como l~ siguiente: 

t n., 
V 

n .. J f 1 t, y)dt 1: .. 181 

t 
n 

La cual puede ser reducid~ a la ecuación diferencial (3.6\. 

Cuando el m•todo es aplicado a la ecuac:i6n (3.18). consiste en 

la aprox.imaci6n de la integral por el uso de un Vi?olor asignado dt:l 

"integrando" basado en sus va.lores de tf'l•t. y t,.. como sigue: 

V n+a. - y n = h [4> flt 
n+a • yrtt·A) + (l - 4') f(tn 

Donde: 

~=factor de ajuste <O~~ S 1J 

h = tama,,-o de paso 

Y el error de truncación está dado por: 

-b~c1 - 2tp) yc2>(tn) + -b~(l - 31/>) y'"ctn) + O<h'> 
2 6 

(3.19) 

(3.2t)} 

Cuando 4> (\ la ecuación C3.19> se reduce al pred1c:tor de ELller 

y cuando 4> 
tr-ape::oidal. 

112. la ec:.uacón ('3.19} se redLtce ~l corrector 

la ventaja principal del m•todo implicito de doble punte, es Que 
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cuando éste es aplicado a la solucién de una ecuacién o a un 

sistema de ecuaciones diferenciales, el oroblema se reduce a una 

solución de tipo algebraica, lo cual es sumamente ventajoso, 

cuando se tiene a parte de un sistema de ecuaciones diferenciales 

sistemas de ecuaciones algebraicas. tal es el caso particular de 

las ecuaciones que conforman el modelo en sistemas de destilac1ai. 

Por otro lado tiene gran flex1bil1dad, en cuanto a poder ser 

transformado a un método e>:plicito <Euler> o el método del 

corrector trape:;:oidal, dependiendo del valor empleado de t/J. Sin 

embargo, tiene algune1s desventajas, tales como el hecho de que 

pone el mismo valor del par.imetro ( t/J), y mientras mayor sea el 

tama!"b de paso "h", mayor inestabilidad presentará el método, 

ademh de que entre mAs grande se.:i el valor- del parámetro t/J, es 

necesario un mayor nünero de iteraciones para llegar a un mismo 

valor aproximado, a parte de tener que dat"' un valor inicial pat"'a 

la apl1caci6"l del método. 

Método Gear ·s. 

Este m•todo pertenece a los algot"'itmos de integraciái numérica 

multipasos, los cuales tienen una solucic!:n exacta dada por un 

polinomio de grado k. 

El corrector para el m6todo de Gear está. dado por: 

= 'Q ( k) X • + h ((1 ( k) f ( J: ~ t ) ] L i. n-\. -s. n•:I. n•:I. 
<3. 21) 

Donde la notaci6'l at.(k) y /1_.<1-.> se usan para notar el hecho de 

que los valores de las ªt. 's y (1_s. dependen del orden ºk 11 del 

método. Los valores de estas variables son determinados mediante 

la soluc16"l de la matri.::: de ar-den k si9u1ente: 
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(1 (1 ( k> 
o 

(1 -1 -2 -3 r<" - !) ] 
Cl º" . 

(1 4 9 re" - 1) ]ª 2 a. 0-:) • 
o -1 -8 -27 rº' 1> ]. 3 a \k) • 
(1 (-l)k <-2) Ir. <-3) k ... [- (k - 1) Jk 

(I_. (k) 

El predictor para el m•todo de Gear est~ dado por: 

X .... 
k-• 

'I\ o (k) h t,i
0 

(k) f(xn , tn>] L L n-i. l'~ 
l=o 

(3.22> 

(3.23) 

Donde las barras s1rven para distinguir los par.\metros del 

corrector de Gear de orden y cuyos valores son determinados 

mediante la resoluc1á'l matricial siguiente. 

o Cl ( k) 
o 

o -1 _.., -3 [-<k !) ] a <k> • 
() 4 9 rº' 1> )2: o a <k> • 
o -1 -B -27 r<k 1) ). o a e k > • 

(1 (-l)k (-2>k t-3> k [- (k - 1) ]k (1 (1'l º') 

(3.24) 
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Gear' P.ropuso Ja comb1nac10n del cor,.ector" y el predictor, esto 

es, restando Ja ecuaciái <3.:::!3> de la <3.21> se obtiene: 

·-· 
>:' - 'r.x . + 6 h x_] 

n+a L '- n-\. o •• 
L=O 

Donde: 

a - a >" i = __ .!; ____ _!:_ 

fl_' 

La cantidad >:n+t es definida como sigue: 

h ;;· 
n+t 

·-· '\ 
L ai >:"_'
\.=O 

{3.25) 

(3 .. 26) 

(3.27> 

(3.29> 

Entonces la ecuación C3.25) se puede reescribir de Ja siguiente 

fo,-ma: 

C3 .. 29> 

Definiendo la cantidad ''b'' tal que: 

X ;: +(1b 
n•& n•t -& 

(3.30> 

Entonces: 

h X n•.& = h ; ' + b n.• (3.31) 

La cantidad b es determinada de tal forma que la tunciói 

G<b> O, donde: 

G<b> (3.32> 
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Es necesario establecer el corrector y el pred1ctor en forma de 

matr1: para el contt"'ol del tamaf"(o de paso y orden. Para esto se 

define como: 

- Corrector 

T 

h ){~•& 1 Xn 1 >:.n-& 1 • • • 1 ><,.._k) 

- Pred ictot .. 

Tambit!n se definen la matriz By el vector C como: 

o. (io ª . ª ºk-:a ºk-& o • 
ro ro r. r, yk-& yk-• 

ll 
1 o o o o o 
o o o o o 

o o (1 

C = [ f1_, 1 1 1 0 1 0 1 • • • 1 Ú JT 

De acuerdo a esto 5e puede verificar quet 

<3.33) 

CS.34l 

<3.35l 

<3.36l 

13.37) 

13.38) 

Para efectuar fki lmente un cambio simult~eo del tamaf'b de paso 

y orden se hace uso del vector de Nordsiecl< (2) el cual se define 

como: 
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( Y, ' h )(' ' 
n n 

k 
-~- :<Ckl) 

! n 
(3.39) 

Una de las principales desventaJas de las fórmulas de mult1pasos 

es que no se auto1n1c:1an. En este método debemos de tener un 

determinado número de valores ( este número de valores dependen 

del orden ) sucesivos antes de poder usar las fórmulas. 

Por otra parte. las fórmulas multi.pasos sólo requieren una 

evalL1<3c:i6n de derivadas por paso. en comparac16n con cuatro 

evaluaciones por paso de los métodos de Runge 

c:ons1ou1ente requieren menos traba.Jo computacional. 

~:utta y por 

51. se escoge un tamaf'5o de paso aprop1ado, entonces la apl icaci6n 

del corrector condL1c1rA a una mejoria s:i.9nif1cat1va en precis16n. 

3.1.3. METODOS SEMIIMPLICITOS 

Método de Runge - r.utt.:-.. 

El método sem11mplic1to de Runge • utta fL1e originalmente 

propuesto por Caillaud y Padmanabhan, es un método de tercer 

orden. La fórmula bAsiea de este método es la siguiente: 

" = " + R 
l 

t'. + R z t: + R 1·. 
9 

(3.40) 
n+l n l z • 
Donde: 

(1 -· K 
l 

h - h a 
' 

J(Xn)) f(X ) (3.41) 
n 

(1 -· K h - h a 
l J(>:n)) f(x + b . t: ) (3.42) • n l 

(1 
-· ~. ~ h - h a Ji>:n)) (J '" ) ) (b t'. + b •• 

1· .1 (3.43) . l n 91 l 
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y 

R 11127 

' 
R = 16/27 . 
R = 1. (1 . 
• = r). 4358661 

' 
b -0.274664 .. 
b -(l.105627 .. 
J(Y.n) Jacobiano evaluado en el punto xn 

11~,,> =función evaluada en el punto xn 

Este método se utili=a en la soluc16n de sistemas r1gidos de 

ecuaciones d11erenc1ales y es fuertemente estable 

valores del tamarfo de paso de 1ntegrac16n "h". 

Método de Michelsen. 

qrande5 

M1chelsen propuso una ven;,16n l 1oeramente d1 fe rente del mé>todo 

de Runge - Kutta. la cual varia sólo en la expresión de 

propuesta 

-· 

t: . 
(1 - h a

1 
JC>:nl) (b

91 
K

1 
+ b 92 ~ 2 ) (3.44) 

V los par~metros de M1chelsen son: 

a 1). 435867 
l 

R 1.1)3758 
l 

1(16 



R, (1.83494 

R• = 1 .o 

b :"/4 z 

b = -(1.63(1172 .. 
b -0.24235 .. 

Este método es uno de los mAs eficientes para sistemas pequef"íos 

medianos y grandes de ecL1ac1ones di ferenc1a les ordinarias. As1 

~ismo el tamafto de paso puede ser grande 

estab1l1dad no decae. 

DesventaJas de los Métodos Semi1mpl1c1tos. 

peQLte!'io v 1 a 

Se ha menc1on.:>do que ambos métodos pueden ut1l1::ar cualquier 

tc'\mano de paso de inteqración y esto es cierto. Aón cuando el uso 

de cualquier tamano de paso sea aplicable, siempre hay un tamano 

de paso 6pt1mo. Estos métodos no proporcionan est1mat1vo algLtno de 

la prec1s16n oue 5e está. buscando con respecto al tamaf"ío de paso. 

pues no se sabe si el "h" usado es el que da mayor prec1s16n. 

3. 2. SOLUC ION DE ECLIAL: l OMES ALGEE<RA 1 CAS NO L 1 NEALES. 

Los métodos de soluc16n para sistemas de ecua.e iones na 11neai.les 

pueden cla.s1f1carse de la sigLuente m.::1nera: 

ll Métodos de convergenc1~ local. 

Métodos QL1e son localmente converqent.e~ 

buenos estimados 1nic.1cde-:.. Como son: 

- Newton y sus var1,1ntes 

- Secante v sus var1antrs 

1(17 
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- Ou.:isi - Ne,,1ton 

t Broyden 

* Schubert 

* Brown. etc. 

2) M~todos de convergencia expandJda. 

Métodos con amplio rango de convergencia y que requieren 

estimados iniciales medianamente próximos a la solución. Como son: 

- Hibrido de Powell 

- Levenberg - Marquardt. etc. 

:'.) Métodos de convergenci.3 Global. 

Métodos de converqencia local y que parten de 

iniciales eleqidos arbJtrariamente. Como 

- Algoritmos de Homotop1as 

* 1<:ubicek 

l Abbot 

* Chow - Yorke 

l Rheinboldt - Bur~ardt, etc 

Pstimados 

Es dificil designar método particular como 

extraordinariamente eficiente. Cada uno tiene ciertas ventaJas que 

lo hacen adecuado a determinadas situaciones. y ciertas 

desventajas que lo convierten prohibitivo para otras. 

Los métodos de convergencia global a pesar de ser maneJados por 

los matemáticos desde hace má~ de die= a~os. en general, son 

métodos de 1ncorporaci6n reciente a la Ingeniería Química y por lo 

tanto, aun no han sido aplicados con amplitud a problemas típicos 

y carecen de comprobaciones que promuevan sL1 .;:iceptac16n. 

Los métodos conocidos de homotopías v de convergenc1.;:i e:{pandida 

presentan varias desventa.Jas. como son el requerir altos r-ecursos 

computacionales. y p.;:ira algunos problemas ti picos son 

competitivos con métodos más simples. Otra desventaja es poca 

fle::ibilidad a los cambios en la estructura de los problemas a los 
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que se aplican, requiriendo una cuidadosa selecciá"l de las 

funciones de 1terac10n y se requieren reglas confiables en la 

elecc161 de una adecuada estrategia de c~lculo. 

Los m~todos de convergencia local tíenen la desventaJa de qL1e 

para cierto tipo de problemas la solL1cib1 díverge. Ademas de que 

r~equiere de un valor 1n1c1al apro::imado de la soluc1Ó"'l. Es por 

est6 que solo se mencionaran los m~s usuales. 

3. ::?. 1. METODO DE NEWTON - RAPHSON. 

Greendstadt y Cols, fueron de los primeros en aplicar el método 

de Newton - Raphson a la solucién de problemas de destilaci6'1. 

Este método se ut i 1 iza para la soluc i á1 de "n" ecuaciones con 

(3. 45) 

Donde; Jk es la matri= cuadrada Jacobiana de orden "n" y A-'<k y 

fk son los vectores columna correspondientes. 

J = 
k 

6 f --· 6 

-~-~~-
6 l: • 

6>: 
2 

f k = [t l ' f z 

t.>: • 

6 f ____ ,!_ 

6 ::n 

(3.46) 

-~-~~-
6 X n 

(3.47> 

(3. 48) 
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Tamb1én: 

.0.>:. = >: - X. 
J J+t J 

(3.49) 

De este desarrollo se obtiene el sigu1ente algoritmo: 

1) Elegir un valor in1c1al apropiado para xk , en donde k =o. 
2) Evaluar .Jlc 

3l Resolver el sistema lineal de ecuaciones (3.45) para Axk 

4) Obtener >:le+' = xJc + A:.:Jc 

5) Probar convergencia. Si no se logra, hacer k 

reqresar al pasa 2 

6) 51 se logr~ la convergencia, el problema está resuelto 

y 

En la apl1cac16n de este método, se recomienda que las 

caracteristicas de convergencia sean probadas resolviendo una gran 

variedad de ejemplos. Tamb1&n deben ser investigados diferentes 

grupos de valores iniciales. 

METODO BROYDEN (MODIFICACION A NEWTON - RAPHSON). 

El primero en aplicar el m&todo de Broyden para la solución de 

problemas de destilación, fue Tomich. El método de Broyden está 

basado en el uso de aproximaciones numéricas para las derivadas 

parciales 6 f.16 x. del Jacobiano en la ecL1aci6n (3.46) las cuales 
' J 

son evaluadas todas al mismo tiempo. En cada ensayo sucesivo los 

elementos de la matr1= Jacob1ana inversa se corrigen por medio de 

los valores calculados de la función fi.. 

Broyden (1965) propuso varios métodos para resolver sistemas de 

ecuaciones no lineales. En &stos métodos no se utili~a .una matri= 

Jacobiana verdadera, sino una aproximación a ella en cada etapa 

del proceso iterativo, par~ lo cual se define: 

Siendo ple un vector que mod1fir:a la dirección en cada paso de 
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bOsqueda y Bk es una aprox1maci6n a la matriz Jacobiana en ><k. 

A partir de una mod1f1cac1ai del método de Newton se tiene 

... 
" 13.51) 

En donde tk es un escalar que previene la divergencia del 

procedimiento, mediante la reducc:16n de alguna norma de f ():) en 

ca.da etapa. Prosiguiendo con el desarrollo de Broyden, se tiene: 

En donde 
k.+1 k 

Slic = X - X 

51 los cii.lculos son desarrollados reteniendo la matriz S en la 

memoria de la computadora, ser.i necesario r~esolver "n" ecuaciones 

lineales para resolver el vector "p" usando la ecuación (3.50> 

pero si la inversa de esa matr1.:: es almacenada, esta operac:i6i !Se 

reduce a una mult1plic:aci6n de la matri:: por el vector, por lo 

tian to se define 

Y las ecuaciones <3.50) y (3.52> se convierten en 

} (3.55) 

A pesar de Que la matri.:: Hk cambia en cada iteración, no se 

reqLuere evaluar f(x) en cada etapa, ves as1 como se obtiene 

ecua e: i ai de i te rae: i ai: 
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Sin embargo, se prefiere tr•abaJar con Hk en lugar de bk 

que la ecuac16"l propuesta es: 

El algorítmo propuesto por Brovden se resume as1: 

(3.56) 

por lo 

(3.57> 

1.- Elegir un valor 1n1c1al apropiado para xk, en donde k =O 

2.- Obtener un estimado inicial para H0
• Esto se puede lograr 

calculando la matriz J'ac:ob1ana y luego invirtiéndola. 

3.- Calcular f <xk> .. 

4.- Calcular pk = Hk ft>1k>. 

5.-

b.-

7.-

8.-

9.-

Seleccionar un valor de tk a fin de Que la norma para la 

ecuac1ai f <>:k + tk pk) sea menor que la norma de f<:<k) ;de 

no contar con un valor adecuado se puede emplear tk = 1 

Calcularr xk.' = xk + tk Pk 

Calcular f<xk"''> y probar su convergencia. 51 no 

pasar al punto 8. 

Calcular yk = f b:k+t) f h:k) y sk = 

Calcular Hha., mediante la ecuaci6i 

k+l k 
X - H 

(3.57). 

converge 

10.- Regresar al paso 4. 
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3.2.3. METODD DE WEGSTEJN. 

Es muv c:omOO. sobre todo c:u21ndo li'li c:onvergenc:1a tiene un 

c:omportamiento lineal. desear aceler¿:i,r el proceso de soluci6n. El 

m•todo usado con mayor -frecuencia es el propuesto por Wegstein 

{1q58) en base a los t.rC\baJos de Aitten (1925) y Steffensen 

(1933). 

F'art1endo del problema base que es la solución de un sistema de 

ecuac1ones no lineales transform~do en: 

}; = t(x) (3.58) 

Que conforma un sistema iterativo de la forma: 

(3.59) 

Si el sistema. de ecu21ciones no puede ser e>:presado en la forma 

de la ec:uac:16n (::::;. ~8), entonces~ se Lisa: 

::1c.+I (3.6(1) 

En donde. T es una constante ~ O. 

Wegste1n propone modificar el valor de la última iteración .• ... reempla:zandolo por X k•a 

:: k+I = Q * >:le + ( 1 - Q) )( k+l 

En donde: 

q = -----ª----
ª - 1 ... _!! ____ =_l! ___ _ ·-· - . 

Con lo cual se logra una conven;1encia cuadr~t1c:9.. 
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Este procedimiento es exitoso en casos en que la interacciCn 

entre variables no es muy fuerte , por ejemplo, cuando la matri;: 

Jacobiana es diagonal dominante. 

A pesar de que el m~todo de Wegstein es util1::ado ampliamente, 

su ineficiencia para v,:1.rias aplic:ac1ones t1picas es cada ve:: mb 

reconocida, como lo demuestr·an los trabaJos de Mahalec, Klu=1k y 

Evans <1979> y Perkins <1979). 

3.2.4. METODD DE CONVERGENCIA THETA. 

Periodo de Arranc:¡ue. 

Durante cada periodo de tiempo, y para cada plato, se requiere 

determinar las temperatur..;1.s que satisfagan los balances de materia 

por componentes y de energla, ademas de las especificaciones de la 

columna, para el final del per•lodo de tiempo. 

El método de convergencia theta permite, de manera indirecta, 

elegir una nueva set•ie de temperaturas en base a los r·esultados 

calculados con la Olt1ma serie de temperatut·as asumidas. El método 

altera o corrige las tracciones mol en la torre fund.indose en el 

hecho de que estas cantidades reflejan el comportamiento de cada 

componente en la torre, al encontrarse dentro de balance de 

materia total, el cual ademas, debe de estar en concordancia con 

los valores especificos de destilado y de acumulacién total de 

materia (condiciones de la tot•t•e). Esto perm1tirA encontrar una 

nueva serie de tempet·aturas de equilibrio que estén de acuerdo con 

las modif1cac1ones hechas en cada plato a las compos1ciones de la 

me::cla a destilar. La naturaleza del mt!itodo theta se 1"elac1ona con 

la de los multiplicadores Lagrangianos en los que para cada 

condiciO-. de restriccic!n o espec1f1caci6n realizada en el sistema, 

et-:istir•A un multiplicador. En el caso de una torre de destilacibi 

por lotes. se tendrá multiplicador llamado theta por cada 

acumulacién de materia espec1f1cada. 

Para el arranque. si ademas de especificar la ca.rºa tér'mica del 
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rehervidor, se especifica la composici6i y la temperatut·a de 

burbu.1a de la CC\rga alimentada. asl como las a.cumul.3.ciones totales 

de materia Us• U
1

, ••. , Un las que a SLl ve;: fijan la Cantidad de 

l 1quido alimentado, tendremos n-1, e js independientes, def in1das 

de la siguiente manera: 

U¡./Us.,\. = 9j(uj,/u1.,l} ca. (3.64> 

Donde el subindice ''ca'' indica los valores obten1dos a parti,• de 

los balances de materia por componentes evaluados con la serte de 

temperaturas supuestas. 

Las ejs tendr1n que ser evaluadas de tal forma 

col"'regidas cumplan con los balances de materia por 

que las u. s ,,, 
componentes y 

esten de acuerdo con los valores especificados de las 

lo9rar esto, se requiere desarrollar una expres16i. de 

u·.s. 
J 
la 

Pat•a 

Llpl S 

que satisfapan lo anterior. 

Si las uj.i.·s corregidas cumplen con los balances de materia por 

componentes, y dado que no existen corrientes de entrada o salid"" 

a la torre durante el periodo de arranque, tenemos que: 

n n .... .... o 
uj.L - LI = o ._ '- J.t 

(3.65) 

j:11.t. j=t 

De otra forma 
n n .... .... o 

L- uj.i. = u j,\. u a.>: 

"' ._ (3.66) 

j:rt. j=i. 

En donde : 

Lla. = fluJo molar de alimentac16n a la torre. al tiempo t=O 

xa.i = frac:c:iOO molar del componente 

al1menta.cion. al tiempo t=(t 

Despejando Lt de (3. 65> obtenemos: 
'·' 
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n ... 
u,.L • Uo.Ma.\. - '-u J.i. 

J•I 

Sustituyendo <3.64) en (3.65) y reagrupando1 

n ... 
u,.L • <Ua.wcU.> I (1 + L. 8/uJ./u,.\> ca.> 

;.a 

<3.67) 

(3.68> 

Esta ecu•c1ai permite el c.6.lculo de ua.l a par"t1r de pa.rl.metr"o& 

conocídos, • p•rtir de los valores e·s. A partir" de la ecuacién 

(3.68) y gr•cias a la ecuaciái (3.64> que permite establecer los 

valore!S de l•• uJ.L'• restante• en t6t"m1nos de los valeres e's, 

podemos calcul•r ••tos Qltimos, s1 se resuelve el sistema de 

ecuaciones •imul tM1eas1 

9 a ( •a' •.• e,, •. • ' 
ne 

•>=~u -u 
n L a.L • 

l•l 

ne 

ga < O , e, e, .... , el = ¿ uJ.I. - UJ 

l•l 

Para j = 2, 3, 4, ••• , n-1 

Tal que se cumpla g 1 = g 8 ~ ......... gn-•" 

(3.69) 

De esta forma los valores •·s pueden ser calculados mediante el 

uso de un m•todo de resoluciát de ecuaciones m~ltiples no 

1 ineales. 

Posteriormente, las fracciones mol pueden 

evaluadas por medio de la siguiente •cu•ci6i: 

llb 

se~ fki lmente 

(3.70) 



Dende; 

i:J." = fracc16n mol del componente "i" en el plato "j" 

S1n embargo. es muy probable que para los componentes m~s 

pesados, el valor de u . puede ! legar ser cero durante el ... 
c.i.lculo lo que acarrearía problemas de divis16n por cero En la 

ecuaciones (3.68' y (3.64,. Pare\ evitar esto se puede definir el 

factor o .. 
fu )ca 

p.artir de la ecuación (3.68) dividiendo entre 

... 
u 

-----------~--e! _________ _ 
n 

(U .Jca+,e.(u .)ca. 
··" L J J.L 

j=z 

Por lo aue: 

Y las funciones gj Quedan establecidas comot 

en ) ~ L pl(ua.L)ca. - Ut 

l =' 

Para j = 2. 3, 4, •••• n-1 

(U . )ca. P. 

= ------~~~-----~--ne 

¿cuJ.L)co. pi. 

l=• 

L &j PL(Uj.i.)ca. P1 
L=a 
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As1, el algoritmo de c~lculo del m6todo theta quedarla de la 

siguiente manera: 

1.- Evaluar las <uJ.l>ca. a partir de los balances de masa por 

componen tes. 

2.- Calcular los valores de pi de la ecuacia"l <3. 71>. 

3.- Resolver• las ecuaciones (3.73> 

4.- Obtener las ,:
1

¡,,·s corregidas con la ecuaci6n (3.74>. 

F·erlodo de Pt•oducc1ai. 

Durante el periodo de producciá-1 es necesario dP.finir los 

multiplicadores theta en func1ái de los valores di, para poder 

contabili;:ar el efecto del destilado en la operaci6"l de la torre. 

De acuerdo con esto, se tiene que las ej·s pueden 

come: 

u /d = e <u /d.> 
n.1 i o n.i i ca 

8 (U . Id.) 
J j.i i ca 

(j=l ,2, •• ,n-1> 

ser e:tpresados 

e~. 75> 

<3. 76> 

Ahora se requiere encontrar una ecuacir!n que determine el valor 

de di. 

Analicemos primero el caso de un condensador parcial. 

Al reali.:ar un balance de masa por componente en toda la torr-e 

tenemos que: 

t ... t 

J "e- ct
1

>dt 

t 
n 

1 
- u 

t + At J,i 
n 

(3,77> 
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Aplicando el metodo implic1to del doble punto: 

n 

- d - adº= r<u. - u~ )/((j;J At> 
1 l '- J.l J.1 

j=l 

(3.78> 

Su5t1tuyendo las ecuaciones <3.75) y (3.76) en (3.78) y 

despejando di: 

n 

- ad~+ [ ¿ u~.i ) I (f/¡ At> 

j =' 
d = --------------------------------------------------- (3.79) 

n-• 
1 + ¡ 'LeJ(U Id.) +e (U ./d) JI <4> At> 

j.1 1 ca o n.1 1 c:a 

J=a 

F'ara un condensador total, dado que u1 y D se consideran 

constantes, se tiene: 

(3.80) 

Esto hat"'~ que u,.i /d
1 

sea constante, y por lo tanto, la ecuaciái 

que se obtiene pat"'a di ser~: 

d 
1 

n 

- u d ~ + [ ¿ u;• i ) I ( 4> llt) 
_____________________ j~! ________________________ _ 

n-• 
1 + [ I 8 J'uJ.i/di)ca + 9 o(un.1 1di)ca] / <4' At> 

J=Z 
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Las funciones g estar.Nl dadas por: 

ne 

'I\ d - O 
L• 

• No se aplica para un condensador total. 

(3.82) 

<3.83) 

Para evitar problemas por d1visiai entre cero, se puede definir 

el factor pi como: 

Por lo c:iue : 

n 

- ad? + (..--uº J / <"' At) 
1 L. J.i 

Donde: 

i t 

y 

, .. 
n-• 

[ 'I\" <Hu ) + 9 (U . ) ] / <4> Atl L j J.1 ca o n.1 ca 
j=l l 

para condensador parcial 

para condensador total 

ne 

' L 
1 =' 

p Cd > - O 
i 1 ca 
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ne 

' L ,.. 

• No se aplica para un condensador total. 

(3.87) 

Los valores de theta se pueden encontrar de tal manera que las 

funciones g se vuelvan cero, para lo cual se puede 

m6todo Broyden. Los valores de las fracciones mol 

evaluar por medio de: 

>: .= 
J.l 

ne 

' L 
1 = :l 

<uj.1 >ca P¡ / 

ne 

' L 
l = .. 

(<uj.1 >capi] 

utili;:ar el 

.J.1 
se pueden 

(3.88) 

(3.89) 

3.3. SOLUCION DE ECUACIONES ALGEBRAICAS LINEALES. 

En este punto se mencionan los m~todos para resolver el 

siguiente sistema de "n" ecuaciones con "n" incógnitas. 

t l>: .. " •' " ) (1 

} ' n 
f '" Y. .. " ) (1 C3.9(1) • . 
f 

n 
(" .. X z' " n 

) o 
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Si estas 1unciones son lineales en la K's podemos entonces 
reescribirlas comer 

b 

b 

b 

b 

b 

X + b X + + b X . u .. • .. • ln n • 

} X + b X + + b X -u .. • •• • Zn n • (3. 91> 

X + b X + ... + b X -u n• • na • nn n n 

En 1orma matricial• 

B X -u <3.92) 

Donde: 

B es la matri:?: de coe1icientes 

" = vector soluc i ái 

u . vector del lado derecho 

3.3.1. ELIMINACION DE GAUSS. 

Este m•todo se ba•a en las operaciones •lementalea de matrices. 

Sea el siguient~ sistema de ecuaciones1 

" + b X + b X a U •• • .. 1 .. • • 
X + b •• x. + b X - u (3.93) •• • ... • 

b ... x' + b X ••• + b X • •• u. 
} 

Como primer paso Gauss reempla:a la segunda ecuaci~ por el 

resultado de adicionar a 6sta la primera ecuaciái multiplicada por 

- ba/b
11

• Similarmente, reemplaza la tercera ecuación por el 

resultado de adicionar a ~ta la primer ecuaciái multiplicada por 

- ba/b 11• El resultado es: 
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b " + b " + b " • = u .. • •• • .. • 
} o + b" Y. + b • X u (3.94) .. • •• • • 

o + b. Y. ... + b • X •• • u. 

En dende b ~.J y U\. son los nuevos coef1c1entes, resultado de las 

operaciones. Ahora multiplicando la segunda ecuaci~ del sistema 

de ecuaciones <3.94> por - b~/b~2 y adicionando el resultado a 

la tercera ecuación el resultado es en sistema triangulat". 

b " . + b " + b .. " • u . .. .. • 
} (1 + b" X + b" " = u· (3.95) .. • • • • z 

o (• + b">: u·. •• • • 
Donde b'' y U'' son t~esultado de las operaciones aritm•ticas. 

El sistema es f~ilmente resuelto con una sustituciái regresiva. 

En donde x
9 

se obtiene de la tet"c:era ec:uac1ái, x 2 de la segunda y 

u• de la primara. Para un sistema de mA.s ecuaciones se sigue el 

mismo procedimiento. 

3.3.2. ELIMJNACION DE GAUSS - JORCAN. 
Jordan hace una modif1cac:iái al método propuesto por Gauss. El 

propone b~s1camente lo siguiente, se tiene el sistema de 

ecuaciones <3.93>. Supone B-s. es requerida y forma la matr1:: 

aumentada B U j I J: Donde I es la matr1:: identidad. 

(1 o } (3. 96> 

(1 

o 

El m•todo in1c1a normali::ando el primer'" t""engl6'1 al dividlt'" por 

el elemento pivote bu; entonces, reduce el primer elemento de la 
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segunda Y tercera columna a. cero de la misma forma que Gauss. El 
resultado es: 

f-!--J o 

" 

r .. - b 

b .. H .. -b 

b J r _ -~! b J r~-- b J o __ .!! _.!.!_ (1 

b •• b •• 
zt z b z t b 12 

'' 't. 

r .. - b 

b .. J r .. - b 

b ] r --~! b J [-L- b J (> 
__ .!.! __ .!! o 

b b 
919 b 91 b 9l 

" . . t... ' .. 

(3. 97} 

Después normaliza el segundo renºl6"'l dividiendo por el elemento 

pivote b - l /bl 1} ; entonces reduce el segundo elemento del u ["'u za 
primer y tercer renglón a cero de la misma forma que Gauss. 

Ahora el proceso de reducción involucra los elementos superior e 

inferior de la diagonal principal. El resultado es: 

l e!.!
0

bu" ba•'- bz•' ba'!I'- 2.!~:baz' -1--baz' o 1) bu - ----bu' 
baa" bza• b.12' bza' 

(1 l 2.!.!: 2!.!: 2.!~: _!__ o 
b zz' baz' bzz' bzz• 

O Ct b•• - ~.!.!' bn b••' - ~.!.!" b•z' 2.!.!' b.H:' -bs'!I' - -!. b92' 1 

bzz' bzz' bzz' bzz 



Donde b~j denota los elementos de la matr1:= aument.:1da de la 

ecuac1ai <3.97>. 

Finalmente normaliza el O:lt1mo renglc!n div1d1endo por el 

E!'lemento pivote <bH' ~.!.!' bsz'. Entonces reduce los elementos 
baa' 

restantes de la tercer columna a cero util1:=ando el método de 

Gausss. La matr1::: resultan te es de la terma t 

<3.99) 

Donde }: es el vector solucit!ln ~· B_., es la inversa de la matr1::: 

de coet1c:1entes. El mismo proced1miento puede ser utili=.ado para 

un sistema de ''n'' ecuaciones. 

3.3.3. METDDO LU CMETDDO DE CHDLESK!l. 

Este método depende del resultado del álgebra matic:ial que 

afirma que una mat1·i::: cuadrada ''A'' se puede expresar de la forma. 

A = L U 

Donde L es una matri::: tr1an9ulat• inferior y U 

triangular superior. La Ú"lica cond1c1c!n impuesta a A 

<3. 101)) 

una matr1:= 

que los 

determinantes formados con los "r" renglones y "r" primeras 

columnas sean no nulos parar= 1,2,3, •.• ,n-1. Como L y U en 

conJunto tienen n
2 

+ n alementos nulos y A sólo tiene n
2 

elementos, los elementos diagonales de L o los de U pueden 

ele91r arbitrariamente y los demAs elementos quedan entonces 

determinados de manera Uiica. Dada la desc.omposiciOn de la 

ecuc:ic16n l: .• 10(•) en matrices triangulares el sistema de 

ecuci'lclones es: 
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A >< B } o 
L U >: = B 

Estas ecuaciones son equivalentes 

ecuac::1ones & 

u y 

L y = ¡; 

La ecuación <3.1(13) tiene la forma: 

<3.101> 

los dos sistemas de 

<3.102) 

(3.103) 

(3 .. 104> 

Que se puede resolver para y por sust1tuciá"l directa, es decir. 

y,se encuentra en la primera ecuaciái, este valor se usa en la 

segunda para dar y
2 

y as! sucesivamennte hasta encontrar todos los 

elementos de Y. El valor calculado de Y ahora se usa en la 

ecuaciái <3.102>~ que tiene la forma. 

r· + u .. x • + u 
&n y. 

} .. '.". ' 
u + u <3.105) 

n-a.n-& 
X 

n- & n-&,n 
}: 

n '! n-' 

+ u X = '! n n 0 n n 

Este sistema de ecuaciones se resuelve sustituyendo de abajo 

hacia arriba, es decir, que >:"se encuentra primero en la última 

ecuac1ai. despLtés ~=n-& y as! hasta::, .. 

Las partes modulares del método es la descompos1ciá1 de la 

ecuación (3. l(t(t) y ahot"a lo ilustramos para una matri: A de 3•3. 
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Por conveniencia. se eligen los elementos diagonales de L igual a 

la unidad, a.si aue (3.10(1) es ahora: 

{ : .. o o 

} F .. u u } ~ r .. a ªu } .. .. .. 
o e• u u a ªu (3. !Oól .. .. .. .. 

l •• (l o u .. ª•• a .... .. .. 
Multi~licando el lado i;:quierdo tenemos: 

{ 
u .. u .. u .. } ~ l u .. l .. u .. + u •• l . . u .. + u .. .. 

l u l u + l u l u + l !JZUZ!I + u .. .. .. .. !12 Z2 .. .. •• 

{> a .. a .. } .. a .. a •• (3.107) 

ª .. a •• a • • 
Este método pt·ocedC? por determ1naciái alternada de un t•englai de U 

y una columna de L. El ct•1mer rengl Oi de U se encuentra 

directamente igualando los elementos correspondientes del primer 

ren9lál de la ecuacia-i C3.107>, lo que nos dat 

u .. 
u .. 
u .. 

a .. 
a .. 
a .. } 

descués la primera columna de L 

<3.108) 

comoleta igualando, los 

elementos segundos y terceros de las primeras columnas de la 

ecuac1Cn <3. 107>, dando as1: 

l .. 
a /U ,_, ,, 
a /U 

!I&. , .. 
} <3.109\ 

1:27 



Los elementos del segundo renglón de la ecuac1á1 (3.107> se 

igualan para completar el segundo renglo-i de U con: 

u •• a •• 
= " •• - ! u z t , • 

} <3.110) 

La segunda columna de L se completa de los terceros elementos de 

la segunda columna de C3. 107), a s~i.ber. 

(3. 111) 

Y finalmente al igualar el elemento restante se completa U con: 

U = a - l U - L U •• •!I !lt ,. 92 29 
(3. 112) 

Las fórmulas generales para calcular los elementos de L y U 

cuando A es una matri~ de n * n son: 

u,J = ª,J 

Li..t. = ªi./Utt 

L-1 

ui.J a -"1 U 
i.J L t.• •J 

J-• 

" l. u ·] / L \.e •J ... u j j i ~ j > l 

(3. 113) 

(3. 114) 

(3. 115) 

(3.116) 

Estas ecuaciones se usan en forma alternada pcira completar U y 

L. Este método suele usarse en los program.:1s de computadora porque 

es muy econ6nico en espacio de .:1lmacenam1ento, No es necesario 
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almacenar los ceros de L o U y los unos de la diagonal de L. 

AdemAs los elementos de A sólo se usan una ve: y C?l programa puede 

ar1•eglarse para 1·eempla:a1• los elementos de A almacenados por los 

elementos de L y U. 

.3.3. 4. METDDO DE THDMAS 

Este método fue desarrollado para dar soluc: i C:n al sistema de 

ecuaciones lineales representado como una matri: tridiagonal. 

Dentro del método, se emplea una serkie de fórmulas, llamadas de 

recur·renc:ia, Que s1mpl1fican el manejo de la matr1: para encontr·ar 

la soluciá"l. 

La determinación de las ecuac:1ones de recurrencia son las 

siguientes: 

b :~ e )~ = d 
< • • 2 n 

a :: b .. e " = d 
2 • 2 2 2 • 2 

a X b X e " = d 
2 • • • • . • 
ax+b:~+c>: d 

n-l 1"'1-2 n-1. n-l n-t. "' n-t 

X 
n 

La cual se puede expresar en forma matricial como: 

En donde: 

<3.117l 

(3.1181 

A matri= de coeficientes del sistema de ecuaciones 

lineales 

vector de incógnitas a determinar 

D e vectot• de restricciones 

La ecuacic!:n (3.116> tambi6n se puede expresar como: 



b e: o o o o )( d 

' ' ' ' a • b e: o o (1 )( d • • • • o .. b e: o o "• d • • • • ----------------------
o (1 a b e )( d n-1 n-< n-1 n-l ..... , 
o o o a b )( d n n n n 

De la matriz <3.117> se tema la primer• ecuaci611 

= d 

' 
Dividiendo entre b 1 y reagrupando para x,: 

X = d /b - )( C /b 
' 'a aa & 

De C3.121> definimos F
1 

y 9
1 

para (3.120>, y tenemos1 

F = C /b 

' ' ' } 

!3.119) 

(3.120) 

(3.121) 

!3.122) 

Sustituyendo F
1 

y g
1 

en la segunda ecuación de la matriz (3.119>: 

au +bx +C>< 
z & a a a • 

a Cd /b - e lb x > + b x + e x za a & a.a a• a• 

Dividiendo C3.123> ente (ba - a
8
F 

1
>: 

= d • 
= d • 
m d • 

"• 
+ ____ :! ____ _ 

-~~-=-~.!~.!-
b z - a 2F 1 

130 

} (3.123) 

(3.124) 



De aqu1 se d~fine Fa y ga como& 

} (3,125) 

Las ecuaciones (3.125) se 9eneralizan para dar1 

-~~-=-:~-~~=.!.-
} (3.12b) 

b k - F1c-•ªk 

Finalmente, por medio de la6 ecuaciones de recurrencia (3.126) 

se obtiene la solución al sistema de ecuaciones como: 

Hn 1:1 gn 

Con k = n-1, n-2, •••• , 2, 1 

Cuya representación matricial es: 

1 F• O O O 

O 1 F
2 

O O 

~---~---=---~!---~---
() 

o 
o 

o 

o 
o 
o 

F n-• 
1 

131 

} (3.127) 

(3.128) 



C A P 1 T U L O 4 

MODELADO 



.t .1. CHr:1.:.c. fEF'.l Sl ICAS DEL MODELO 

El planteamiento dPl modelo ~e h~c~ o~ra una columna de 

dest1l~c16n batch para m~=clas a=eotroo1c3s v no ~=eotr6c1cas. La: 

caracter1st1cas. supos1c1ones. métodos v corre1ac1ones utili:adas 

en este modelo son: 

- Los balances de mas~ v energia ecuaciones MESH e-on 

planteados para una columna batch mult1etapa. mult1companente. 

La 3CUmulaci6n del vacar en ce-da 

descr-ec1a.ble. 

etapa :e considera 

- No se consideran los oroblemas h1dr2ól1cos de la columna. 

- El perf 1 l de pre:16n a través de la columna <:e considera 

constante por lo aue al modelo no cons1der-a l~ var1aci6n de 

lC\ presión. 

- Los perfiles de temperatura, concentrac16n , fluJo de vapor. 

fluJo de llQu1do y ac:umLllac16n de llqu1do en cada etap!:' 

consideran variables a través de la columna. 

- Para todas las etapas (e~:ceoto el condensador y el rebo1 lerl 

la carqa térmica es iaual con cero. 

- LO'\ carga del condensador v del rebo1ler son canstatntes a un 

tiempo flJO. 

- Inicialmente todas las etapas tienen una composición iau~l 

la compos1c16n del liquido en el reboiler- de la columna. 

- El pertil de concentraciones en cada etapa se considera 

constante a un tiempo determinado. 

- Se plantea la solucion del modelo en el perlado de ::i.rranque 

en el periodo de oroducci6n. 

- Se con::1dera un condensador total v un reboi ler parcial. 

- Para la solución simultánea del sis tema de ecuaciones 

diferenciales v ~lo~brátcas se util1:~ el método de bear. 

- Para la soluc10n del sistema de ec:u.:i.cione<::: alaebráic:ns 

lineales se utili::a '='l método de Mewton R¿.,ohscin. 

- F-·ara le> <;;ol•Jct6n riel sistema de ecu~c1ones aloebráica:: 

lineales s~ ut1l1:~ el método LU. 



- Para determinar los coef1c1entes de act1v1dad se ut1li=a el 

modelo UNIFAC. 

- F·ara determinar los coef1c1entes de fu921c:1dad se utilL:a la 

c:orrelac1~ de F'eng-Rob1nson. 

- Para deter·minar las entalpias del l1Quldo y del vapor• en cada 

etapa se util1=an propiedades residuales 

correlac1~ de Peng-Rob1nson. 

4.:?. PLANTEAMIENTO DEL MODELO. 

exceso y la 

Los balances de masa y energia 

planteados de la s1gu1ente forma: 

ecuaciones MESH son 

- Condensador total J = 1 

- Etapa en equ1l1br10 J < NE 

- Reboller parcial J NE 

4. :::. 1. PERIODO DE ARRANQUE. 

En el periodo de arranque la 1·elacic!n de reflujo interno es 

1~ual a la unidad 

En 

R == -~.!- == 1 
V2 

4. :::. 1. J. CONDENSADOR TOTAL. 

la C4. 1) se 

(4.1) 

la etapa J=I para 

el planteamiento de las ecuaciones MESH en el periodo de ar•ranque 

Balance de Masa Total. 

M t = (1 = \J 2 - L t - __ Qk!.!_ 
dt 

(4.2) 



H2 
V2 
y 2,1 

Xi.; 
hl 
L1 

Qc 

Flg. <4.D Moelelo ele conelensoelor total poro 
el perlóelo de arranque. 

VJ 
HJ 
y J,1 

LJ-1 
hJ-1 
X J-1.1 j 

---~.:...~t~p_o._- j;:: .::• 

HJ+1 
VJ+1 
y J+J,I 

XJ.1 

hJ 
LJ 

Fig. (4.2) Moelelo ele lo etc.pe. 'J' en equilibrio pe.ro. 
el peri6elo ele o.rro.nque y proclucción. 



Sustituyendo la ecuac1ai <4.1) en la ecuac:iai (4.:2> 

--~~.!
d t 

o 

Balance por Componentes. 

(4.2.1> 

La vat""iac1ai de la acumulac1ai en la etapa J=l es igual cero 

debido a que la relación de refluJo es ti;iual a la unidad en el 

periodo de arranque. Sin embargo, la vat'"iaci61 de la acumulaciái 

parcial de cada componenete varia con respecto al tiempo por lo 

oue el balance de masa por componentes es 

Ml,L = o = Vz Kz.i. Xz.,i. - <R Vz) Xl.l - --~.!.~.!~!..!.!!.. __ 
dt 

Balance de Energia. 

(4.:J,j 

Del balance de masa total se tiene que no hay variac10"1 en la 

acumulaciál del liquido y como la entalp1a depende de la 

temperatura y no del tiempo. entonces 

Ht =O= VJHZ - <RVz>h1 - Ce (4.4l 

Restricciones Mol. 

Debido a que el condensador total no es una etapa en equilibrio 

sólo se consideran las tracciones del liquido 

"e ¿ Xt.l -

i.::sl. 

(4.Sl 
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4.2.1.2. ETAPA EN EQUILIBRIO J 1 <J <NE). 

En la Fig. <4.2' se ilustra la etapa J NE 

planteamiento de las ecuaciones MESH. 

Balance de Masa Total. 

M.J = O = V.Jd + L.J-l - V.J - L.J - --~!:J~-
dt 

Balance de Masa por Componentes. 

o L.J-l X.J-l,i. - V.J K.J.L X.J.i. 

- L..r X..r.i. - __ e.!.ld.:!~.:!.!.i!. __ 
dt 

Balance de Energia. 

H..r = (1 = V.J.t H..r+l + L..r-l h.J-l - V.J H.r - L.J h..r 

- h.r __ e~.:!-
dt 

Restr1cc1ones Mol. 

o 

(5y) .J 1) = 

NC 

I XJ" - 1 

l c 1 

NC 

"\'"° KJ l XJ.l - 1 
L' 
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(4.7> 

<4.B> 

(4.9) 

(4.10> 



4.2. 1.3. ETAPA EN EOUILIBRIO N. 

En la F19. (4.3) se ilustra la etapa N para el planteamiento de 

las ecuaciones MESH. 

Balance de Masa Total. 

MN = O LN-l - VN - --~~~-
dt 

Balance de Masa por Componentes. 

MN,L = 0 a LH-l XH-l,L - VH KN,l XN.L - __ g__!.~~~~..!..!:_!_ __ _ 

Balance de Energ1a. 

HH ... o = LH-l hN-&. - VN HN - hw __ e!:!!::!' __ 
dt 

Restricciones Mol. 

NC 

(5x) N a 0 = ~ XN.l - 1 

l•• 

NC 

" (Sy) N = o = L KN,L Xw.L - 1 

l •' 

4.:?.2. PERIODO DE PRODLICCION. 

dt 

(4. 11> 

(4.12; 

(4. 13) 

(4.14) 

(4.15) 

El periodo de produc:c:iál se caracteriza por la obtenc1ál de 

destilado , por lo que la relac1ai de reflujo interno es diferente 

a la unidad. 
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HN 
VN 
Y N,1 

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

X N-1,1 

h N-1 

L N-1 

Fig. <4.3) Modelo del reboiler toto.l pe.ro. el 
perióelo ele arranque y proelucción. 

H2 
V2 
y 2,1 

- -...... ,,,.. 

X 1,; 

h 1 

L 1 

D 
Xn,1 
hn 

Fig. (4.4) Moelelo elel conelensoelor total poro 
el perióelo ele proelucción. 



J..2.2.1. CONDENSADOR TOTAL. 

En la Fia. (4.4) se ilustra la etapei J=l para el olanteamiento 

de las ecuaciones MESH en el periodo de producción. 

Balance de Masa Total. 

Aolicando la relación de reflujo interno. ecuación (4.1). el 

balance de masa total está definido por 

M1 = 1) e Vz 1 l - R l - D - --2~.!-
d t 

Balance de Masa por Comoonentes. 

111,i. = (1 = Vz ~.a.i. )a.~ - ( Va R ) X.t..l. - O X•.L 

- __ E!!!:!!~!.!.i.!. __ 
dt 

~alance de Energla. 

H.i = 1) = Vz ' Hz - R hl l - Dh• - ht __ e!:J.!.__ - Oc 
dt 

Restricciones Mol. 

Ne 

fSx11 = '-' = L "<a.L - 1 

u. 2. 2. :?. ETAPA EN EClUILIE<RIO J ( 1 < J •: NE l 

\4.16l 

(4.17l 

(4.18) 

14.19) 

La: ecu,:1.c1ones (4.6) a 14.10) cor-respondientes al oer!odo de 

~rr-anque aplican al periodo de producción. 



4.2.2.3. ETAPA EN EQUILIBRIO N. 

l..as ecuaciones (4. ll > a l4. 15) correspondientes al ceriodo de 

arranque apl 1can al periodo de producci6'1. 

4.3. APLICACIDN DEL METDDD DE GEAR. 

El sistema de ecuaciones MESH generado de los balances de m"ksa 

y ener91il es un sistema de ecuaciones diferenciales y al9ebr,..1C:as 

no lineales, por lo que para formar sistema de ecuaciones 

algebr~icas no lineales se aplica el m6todo de Gear. 

4.3.1. PREOICTOR DE GEAR V VECTOR DE NDRDSIECK. 

Aplicando el pr•edictor del m•todo de Gear definido por la 

ec:uac::i&l <3.33) y el vector de Nords1eck definido por la ecuaciOi 

(3.39) al sistema de vat~iables del modelo se genera el siguiente 

sistema de ecuaciones 

~lujo de Vapor en Cualquier Etapa. 

(4.20> 

-· At V.J Atªv,,o'' (.q. 21> 

!4.22) 

Acumulacittl del Liquido en Cualauier Etapa 
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FluJO de Destilado. 

D : oº + ~t oº· + -~!~- oº'· 
2 

li.t D = llt O o• + At ª O o• ' 

F,.acc 16'1 Mol del Liquido en Cada Etapa. 

o o' 
-~!~-

o" 
i".1,i. X .J,l + At X .J,i. + X.J, l 

2 

o' o'' 
At X..r.t At X .J. L + At• X.1. L 

- '. 
) .J. ~ 

Entalpia de Vapor cada Etapa. 

o o" 
-~!~-

o" 
¡:¡, HJ + At HJ + HJ 

-
o· o'• 

At ¡:¡, At HJ + At
2 HJ 

J31:;J 

(4.24l 

(4.26> 

(4.27) 

(4.28) 

(4.29) 

(4.30) 

(4. 31> 

(4.3.2) 

<4.33.• 



2 2 

Flujo de Liquido en Cada Etapa. 

o o' 
-~!~-

o'' 
LJ LJ + At LJ + LJ 

2 

- ' 
o' o'' 

At LJ = At LJ + At 2 L.1 

-~!~- L~' • 
2 

Carga T•rm1ca del Condensador. 

-~~~- Q 
2 

= -~!~- caf · 
2 

Carga T~rmica del Rebo1ler. 

o o' 
Qa = Qa + 41t Qa 

o' 
At Q• At º" 

-~!~- Qa -~!~-
~ -

o'' 
Qa 

o'' 
t.t' Q• 

o'. 
!Ja 

J 4(1 

(4.34) 

(4.35) 

(4.3b) 

(4.37) 

(4.38) 

(4.39) 

<4.40) 

(4.41> 

(4.42> 
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[Jonde: 

El superind1ce to) denota la f1.1nc16n evaluada a condicione• 

iniciales. 

El super1ndice Co') denota Ja Drimera derivada de Ja funciO"l con 

respecto al tiempo evaluada a condiciones iniciales. 

El sucer·lndice (o''> denota la '!iegunda derivada de la funci6n 

con respecto al tiemoo evaluada a condiciones iniciales. 

4.3.2. SISTEMA DE ECUACIONES ALGEBRAICAS NO LINEALES. 

Sustituyendo el sistema de ecuaciones <4.23> a <4.43> para 

formar la func16"l G<b>=O del m6todo de Gear definida por la 

<?cuaciO'i <3.32> se genera un sistema de ec:1..1ac:1ones algebri.icas no 

lineales. 

4.3.~. t. PERIODO DE ARRANQUE. 

f·rimera Etaoa C J=l >. 

FI l 1.1. = t.I = cV2 + fJ_,az) t<z. \. ( X2. l + {I_, d2.L) 

- _!_ ( .llt Ci1 + et> - _L (.llt X't.l + da.u (4.44) 
.llt .llt 

Fl I I t = (1 <V'z + fl_, •2' tH2 + fl_, f2) - <V'z + fl_, ••> R ht 

- <Ere + fJ_, Qc:) (4. 45> 

NC 

FIV1 'tX,.t. + f1 d1,u - 1 
L -• 

(4. 46) 

i. =1 
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Segunda Etapa ( J=2 ). 

Fiz = O <0'9+ fJ_s. as> - <Lz + (1_s. b2> 

- _!_ <.t..t Uz + cz) 
t.t 

FI l z,t O = cV's + f1_, as> Ks,l ( Xa,l + fJ_s. ds,U 

- cVa + 11_s. az> kz,t <Xz,t + f1_s. d2.t> 

- <ÍJa + f1_, aa> R <'i't.l + fl_, dt,i.) 

- cL2 + f1_, ba> cXa.L + t?_, d2,u 

' -· - _!_ ( t.t a. + c2l - -L ( t.t X2.l + 
t.t t.t 

cO'a + (1 .:u1> <Hs + f1_, fo) + cVz + f1_, -· 

d2.i) 

a» R h• 

-cVa + 13_, a2> cHa + f1_, ta) - cC'a + fJ_, bz> ha 

FIV.z = O 

FVz o 

- _b..!_ e .t..t U.a' + e.a> 
t.t 

NC ¿ <Xz.i + f1_, dz.ll - 1 
, .. 

HC ¿ ka,i. < X.a,i. + f1_, da.u - 1 

i.=S. 
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(4.50) 

(4.51) 



Etaoa J < 2 •. J <NE '· 

- <C'J + {J_
1 

bJ) - _!_ ( ¿t Ü.J + CJJ 

.dt 

FI l .J.i. = (1 (\7.1+1 + (3_, .a.J+&) J<.J+t.i. CX°.J+t.i. + ~-t d.J+&,i.) 

F!llJ 

FIV.r (t 

+ CL.J-• + f1_. b.J-&) <X°J-t,i + 11_. d.J-t,U 

- cV .. + f3_,, a.1> K.1,i. c:X.1,i. + (3_• d.1,i.> 

cVJ+• + fl_, a.i+•> cH.1+• + 11_. f.1+•) 

+ <L.J-• +/1_• b.1-•> h.1-• - cV.1 + f1_, a..1> cH.1 + f1_, t.1> 

- cL.1 + fl_
1 

b.J> h.1 - -!:::!.=- e ¿t a.,' + c.1> 
.dt 

NC ¿: <XJ.< + 11_, dJ.t> -1 

\.=t 

NC 

FV.r = o = ¿: K.1.L e XJ,i. + f1_, d..r.u - 1 

\. = l 
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Etapa N. 

FIN= O""' <L°N-t + f1_, bN-t.> - <V'N + /1_
1 

aN> 

Fl!N.l = O 

FIIIN .. o 

FIVN = O 

- -~- <At UN + C:H) 

llt 

(C°N-1 + (l_t. bH-S.) (~H-S.,i. + fl_
1 

dN-t.,iJ 

- CV°N + (J_t. aN) KN.i (X°N,t. + (l_
1 

dN,i.) 

_.!_ -. _!_ <);'N
9
,t. - ( llt UN + CN) - + dH.i) 

llt llt 

= <C'N-t + (! b N-ll hN-l + <Q°a + (! qa> -· -· 
- <O'N + fl_., aN) (¡:¡N + f!_, fN) 

CN) 

llt 

NC 

' <XN.l + (! dN.L> - 1 
L -• 
L= t 

Ne 

FVN =r 0 e ¿ KN,i. <X°N.t. + f1_, dN.U - 1 

·~· 

(4.57) 

<4. 58) 

(4.59) 

(4.60) 

(4.61> 

F'at"a el periodo de arranque se tienen NECNC+4) - 2 ecuaciones 

con NECNC+4) - 2 inc:6ºn1tas por lo que los grados de libertad en 

el sistema son igual con cero. 
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El sistema de ecuaciones <4.44> forma una matriz 

tr1d1agonal como la que se muestra en la Fig. <4.5>. Este sistema 

de ecuac: iones esta formado por ecuaciones al9ebrá.1c:as no lineales 

por lo que se util1=a el método de Newton Raphscn para su soluc16i 

lmétcdo explicado en la secc1én 3.4.1. l. 

4.~.2.2. PERIODO DE PRODUCCION. 

Primera Etapa <J=l>. 

Fl 1. = o = <ÍJz + f1_
1 

az> < 1 - R> - <6' + /1_
1 

g> 

Fl I 1.L = (1 

- _!_ <At Ü1 +et> 
At 

- cV2 + (1_1 aa) R cXa.i. + f1_ª d1.u 

- <D + 11_ .. 9 > <)1.i. + t1_
1 

da. u 

- _ !_ 
!At cr. .. <=•> - _! _ 

<At Xa,i. .. 
At At 

Flll• o = <Va .. f'I •• aa> <A'• .. f'I •• fa) - <Va .. f'I_, 

- <D + /1_
1 

g> ha - -~;- <At U1. + ca> 

(4.b2l 

da.u (4.b3) 

aal R h1 

- <6'c • (l_a. qc) <4. 64) 
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B1 C1 o o o XL1 D1 

A2 B2 C2 o o X1,2 D2 

o A :a e o .. XLJ DJ 
"-. '-... ' .. '-... '-..."' 

.......... "' .......... 
.......... "'"' 

.................... ' ' .......... '-... ' "'-... ''-...' o o AN-2 BN-2 ...... CN-2 o X1,11-e DN-2 

o o o AN-1 BN-1 CN-1 Xl,N-1 DN-1 

o o o o AN BN Xl,N DN 

Flg. (4.5) Mo tr1z trldlogonoL 



NC 

FIVt • o = ¿ <X°t.l + fi_, da.u - 1 

l=t 

Segunda Etapa <J=2>. 

FI. D" o = cV1 + 11_, a•> + e Va + (J_ .. aa) <R-1) - e La + (l_, ba) 

- _!_ <At Uz' + CI) 

At 

Flla.t. = O • <Va+ /1_
1 

as> Ks.L cX's.\. + f1_, d!l.D 

+ CO'z + f1_t. aa) R <X°t.l + f3_, dt.i.> 

- <La + 11_ .. ba> e Xa.l + f1_ .. d2. L) 

- _!_ (At a.' + e.a) - _!_ <At X2'.l + dz.L) 
At At 

FIIIa =O a cV1 + fl_, a1> <H1 + 11_ .. f1) + cVa + (l_t. aa> R ht 

FIVa o 

FVz =(1 

NC 

- cO'a + f3_, az> cHa + fl_ .. ta> - cLa + 11_, ba> ha 

- _b_,!_ CAt Cía + c:a> 
At 

NC ¿ <X'a,L + 11_, dz,t) - 1 

L•a 

¿ K•.i fXa,l + fl_, da,l> - 1 

L•t 
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Etapa J < 2 <. J <. NE ) • 

Las ecuaciones C4.52> a (4.56) correspondientes al periodo de 

arranque aplican para el periodo de producción. 

Etapa N. 

Las ecuaciones <4.57> a (4.61> correspondientes al periodo de 

arranque aplican para el perlado de producc16"l. 

Para el periodo de produc:c:i6"l se tienen NECNC+4) - 1 ecuaciones 

con NE <NC+4) - 1 inc6gni tas por lo que los grados de 1 ibertad 

igual con cero. 

El sistema de ecuaciones <4.52> <4.70> forma una matri: 

trid1agonal como la oue se muestra en la Fig. <4.5>. Este sistema 

de ec1.1ac:1ones est.i. formado por ecuaciones algebr.l1cas no lineales; 

por lo que se ut1l1:a el método de Newton Raphson para s~ soluc10i 

(método e~:plicado en la secci6"l 3.4.1.). 

4.3.3. CORRECTOR DE GEAR, 

Como último paso el m6todo de Gear determina el valor de la 

vat•1able al siguiente tiempo utili:ando el corrector de Gear 

ecuac i 6-l e::;. 33i. 

Flu.10 de Vapor al Tiempo Ctn + At). 

<n+U 
VJ \ÍJ + 2/3 aJ 

• <n•U 
At V.J 

-~!~- \JJ'' 
2 

+ 1/3 13..J 
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Acumulaciói de Liquido al Tiempo <tn+.6t>. 

Cn-tU 

U.J "" lJ.1 • 2/3 e .1 

, cn+U 

li.t U.1 :: li.t U.1 + C.J 

2 

FluJo de Destilado al Tiempo <tn+li.t>. 

, <n+U 

At O = At O 

-~~~- O, , Cn+U 

2 

+ g 

+ 1/3 g 

Fr"acciói mol del liquido al tiempo (tn+At>. 

X.1.1.. + 213 d.1.1.. 

-· , <n+tJ 

At X.1.1.. .6t X.1 0 \. + dJ.l 

-~_!~- X .1 '. ~ Cn+U 

2 2 

Entalpía de Vapor al Tiempo Ctn+.ti.t>. 

H.1 + 213 t.J 
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(4. 76> 

(4. 77> 

C4. 78> 

(4. 79) 

(4.80) 

C4. 81> 

(4.82) 

<4.83) 



• cn+U -. At H.J = At H.J + t .J 

-~!~- H ~. cn+ll 

2 
+ 113 f.J 

Flujo de L1Qu1do a! T1empo Ctn+At/. 

C.J + ::13 b.J 

• cn+u 
At L.J = At L.J + b.J 

-~!~- L.;, + 1/3 b.J 
2 

C.at•ga Térmica del Condensador al Tiempo ( tn+.b.t). 

cn+u 
Oc = Qc + :'./:; Oc 

At. O~ cn+ll = At fSc' + oc 

-~!~- •. Cn+U -~!~-CJc f.ic ., 
2 

Cat•ga térmica del Rebo1ler 

Cn-+U 
Qa Qa + :!/3 qa 

, cn+U 
6t Qa = At Qa + QR 

-~~~- o. 
2 

+ 1/3 qc 

al tiempo (tn+At>. 

+ 1/3 qa 
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(4.89) 

(4.90> 

(4.91) 

<4.92) 
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(4.94) 



En donde las incógnitas aJ. bJ, cJ, dJ,i., fJ, 9, qc y qa son 

determinadas al resolver el sistema de ecuaciones C4.44J a <4.b1J 

y <4.52> a C4.7(1) correspondientes al periodo de arranque y 

periodo de producciái respectivamente. 

4.4 ALGORITMO DE CALCULO. 

Paso L Suponer un valor inicial apro:nmado para las siguientes 

variables en todas las etapas. 

UJ = Acumulaci6"l del liquido <mol>. 

VJ = FluJo de vapor <mol/hr). 

LJ =Flujo de liquido <mol/hr). 

XJ.i. = Fracci61 de liquido Cadimensional). 

YJ.i. =Fracción de vapor (a.dimensional). 

T J = Temperatura <º•<>. 
Qc = Carga del condensador <BTU/mol >. 
Qa = Carga del reboi l er <BTU/mol). 

D =destilado Cmol/hr>. 

Paso 2. Especificar el intervalo de tiempo a utili:::ar Cllt> y la 

t"elaci6i de reflujo interno ecuaci6"l C4. U. 

Paso 3. Determinar la constante de equi l 1br10 con la ecuac16i 

<2.30). 

Paso 4. Determinar la entalp1a de me:cla del vapor y del liquido 

con la ecuación (2.202) y <2.203) respectivamente. 

Paso 5. Resolver las ecuaciones <4.44) a <4.61) para el periodo 

de art"anque y las ecuaciones (4.52> 

periodo de produce i 6i. 

C4. 70> para el 

Paso 6. Sustituir las variables a.1, b..t, c..t, dJ,i., t.1, Q, qr y qc 

determinadas en el paso :S en las ecuaciones (4. 71> a 

(4.94) para determinar el valor de las variables al 

tiempo tn+At. 

Paso 7. Determinar la temperatura al siguiente tiempo aplicando 

el m6todo de Newton Raphson a la ecuaciái (2.202}. 
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~~~o 8. Cuando la columna ~lcan=e el eou1l1br10 durante el 

oeriodo de oroducc10n ir éd oa.50 1(1. Si la columna ha 

~Jc~n=ado el eou1J1br10 recre~ar al paso 3 con el nuevo 

valor de todas las variables y tn+l = tn +b.t. 

Paso 9, 51 durRn~e el oeriodo de oroducc16n la me:::clé1 

a=eotrOp1ca ha sido totalmente retirada de Ja columna ir 

al pa~o JO. s1 no reoresar al paso 3 con el nuevo valor 

de tod.:-.s las variables v tn+t = tn + b.t. 

Paso 10. Fin del ~lgoritmo de c~lculo. 

4.5 DIAGRAMA DE FLUJO DEL F'ROGRAl1A. 

Para la elaborac16n del programa se utili=6 el lenguaje FORTRAN 

7~1. 

En la F1q. (4.6! se mue&tra el diagrama de flujo del programa. 

El programa princioal es llamado batch y hace uso de todas las 

SL1brut1nas mostradas en el diagrama de flujo. 

DATA: Subrutina que utiliza para introducir toda la 

información que requiere el programa. 

EOUIL: Subrutina oue calcula la constante de equilibrio de 

cualquier componente en todas las etapas y hace uso de 

las subrutinas COEAC. UNIFA, SYSTM, GREF, GCOMB, GRES, 

COFUL. CDFUV, PAP, PAM, Y FAC. 

COEAC: Subrutina qL1e calcula los coeficientes de actividad de 

mezclas. Hace uso de las subrutinas UNIFA, SYSTM. GREF, 

GRES Y GCOMB. 

UNlFA: Subrutinc.'\ que calcula los coeficientes de actividad. 

Hace uso de las subrutinas SYSTM, GREF, GCOMB V GRES. 

SYSTl1: Esta subrutina lleva a cabo la formación de la matri:: 

compacta de parametros de UNIFA. 

GREF: Subrutina que calcula los coeficJentes de actividad 

residu3les de referencia. 

GF.ES: Subrutina oue ·determina la parte residual de los 

coeficientes de actividad, 

1 '51 
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GCOMB: Subrutina que determina la parte combinatoria de los 

coeficientes de actividad. 

COFUV: SLtbrutina que calcula los coeficientes de fugacidad 

par~ial para la fase de vapor. Util1:a las subrutinas 

PAM, FAC y PAF'. 

COFUL: 5Ltbrutina que calcula los coeficientes de fugacidad para 

sustancias puras en fase liquida. Hace uso de las 

subr~L1tinas PAP y FAC. 

PAM: Subrutina que calcula los parAmetros de la ec:uaciCn de 

Peng-Robinson para me;:::clas en fase vapor. Hace uso de 

las subrutinas PAP y FAC. 

PAP: Subrutina QU~ calcula los parAmetros de la ec:uac:iá"l de 

Peng-Robinson para sustancias puras. 

FAC: Subrutina que calcula las t·eices de la ecuac16i cubica 

de Peng-Rob1nson. 

ENTVAP: Subrutina que calcula la entalpia real de la me::::cla 

la fase vapor utili;:::ando propiedades residuales. 

ENTLlQ: Subrutina que calcula la entalpla real de la me::::c:la 

la fase liquida utili:ando propiedades en exceso. 

GEAR: Subrutina que aplica el m~todo de Gear para resolver el 

sistema de ecuaciones MESH. Hace uso de las subrutinas 

LU, 5GE5L, SGECO, SAXF·Y, SSCAL y 5GEFA, 

LU: Subrutina que aplica el método de LU pat"a resolver el 

sistema de ecLtaciones algebrAicas que t"esultan de la 

apl1caci6n del mi6todo de Gear al conJLinto de ecuaciones 

MESH. 

TACUM: 5Ltbrutina que calcula la temperatura de la primera etapa 

<acumulador> mediante el balance de energia. Hace uso de 

la subrutina DhLIQ. 

OhLIQ: Subrutina que calcula la derivada de la entalp~a del 

l lQLlldo de forma numérica. 

TETAP: Subrutina que calcula la temperatLira para las etapas en 

eqLtilibrio. Hace uso de la subrutina OHVAP. 
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DHVAP: Subrut1na que calcula la derivada de la entalpia de 

vapor de forma num.,..ica. 

RESULT: Subrutina que se utili::a para obtener la informaci61 que 

genera el programa. 
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C A P I T U L O ~ 

APLICACION DEL MODELO 



7 .1. CASO l. 

Des t 1 lac t6n Batch Cu vos Componentes no Forman un A::eOtrooo. 

Caracterlst1cas de la columna : 

La columna tiene un condensador total. doce platos y Ltn reboi ler 

parcial. 

La carga al alamb1que es la siguiente: 

C3Ha 2.5 mol 

i-C•Hto 7.5 mol 

n-t•Hto 12.5 mol 

i-C:sHtz 10.0 mol 

n-C!JH12 17.5 mol 

L~ acumulac16n en cada etaoa es la siqu1ente: 

Etaoa 

1 (condensador) 

2 a 13 

14 Creboilerl 
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(mol> 
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RESULTADOS PARA EL PERIODO DE ARRANQUE. 

Condensador letal. 

Tiempo (minJ X{CaHe) X(1-C•Hao) XCn-C•Haol X(n-CsHaz) X(J.-CsHu) 

(1 0.(15 0.15 (..J.25 (1.3'5 (1.2(1 

10 0.23 0.27 0.35 (1.11 (1.1)4 

20 (1.32 l).31 0.37 0.(1(1 l) 0 (1C) 

30 0.37 (1. :.o o.::::; O.O(! (1.0(• 

40 0.43 t).28 0.28 l).Q(I (1.01 

50 0.48 0.29 0.22 0.01 

60 0.47 0.34 (1. 19 o.oo 
70 0.44 0.39 0.17 

80 0.42 0.39 0.19 

90 0.43 0.36 0.21 

100 0.42 0.36 0.22 

110 0.46 0.36 0.18 

120 0.46 0.38 0.16 

130 0.45 0.39 0.16 

140 0.45 0.37 0.18 

150 0.46 0.38 O. lb 

160 0.46 (1.40 (1.14 
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0.5 

X 0.4 

Freccion 
0.3 mol d•I 

liquido. 
0.2 

0.1 

o 
o 20 

Propano 

_.,.._ n-Pe11tano 

PERIODO DE ARRANQUE 

40 60 80 100 120 
Tl•mpo (mln). 

-+- l•ollutano -l<- n-Butuo 

-1<- laopen tano 

Flg. (5.1) Varlaclon de la composlclon 
en el condensador. 
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f~:ebo1 ler P.;:irc tal. 

r lempo (mln) X!C»H•) X ( i-C4H.1.o l X 1 n-C4H.1.ol X(n-C5Htz) X ( i-C1:1Htz l 

(1 1.1.(15 (1.15 (l.:?5 0.35 1) .. 20 

1(1 (l.t):2 0.11 0.21 0.42 0.24 

2u 0.01 (J.(16 0 .. 19 0.44 0.30 

'30 o.oo (1.06 0.16 1).46 0.32 

4(1 (1.(10 0.10 0.14 0.48 0.28 

50 (•. !Jl 0.12 (1.16 0.43 0.28 

60 (1.(11) 0.11 0.21 0.43 0.25 

7(1 o.os 0.23 0.47 0.22 

80 o.o~ 0.26 0.46 0.23 

'10 (1.03 0.23 0.48 0.26 

100 o.o4 0.19 0.49 0.28 

11(1 0.07 0.17 0.'50 0.26 

121) 0.06 0.18 0.50 0.2C> 

13(1 0.09 0.17 0.49 0.25 

14(1 o.os 0.18 0.47 0.27 

15(1 o.os 0.19 0.45 0.28 

16(1 0.07 0.20 0.47 0.26 

156 



X 

Fraccion 
mol del 
liquido. 

PERIODO DE ARRANQUE 

oL--=::::::t:=~~-L-~--J_~~--L~~--L~~__J..~~--1.~~_J 

o 20 "'º 80 80 100 120 
llempo (mini. 

- Propano -+- l •ollu tan o -l<- n-Butano 

-<>- n•Pentano -><- l•op•ntano 

Flg. (6.2) Varlaclon de la compoalclon 
en el reboller. 
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Datos Reportados en la L1 teratura 1
• 

Condensador Parcial. 

Tiempo ( min} ~ ( C•H•) X ( 1-C•Hto J ). ( n-L•Hto l X ( n-CsHu \ >: ( i-C:1Ht21 

o OJJ5 0.15 (l.~5 0.35 0.20 

10 0.17 0.27 0.3(1 0.16 C•.10 

20 0.26 0.30 0.30 (1.09 1).05 

30 (1.32 o. 33 0.30 0.03 0.02 

40 0.36 (1.34 0.27 o.o:- 0.01 

50 0.39 0.35 0.25 1).01 o.oo 
60 0.41 0.36 0.23 o.oo o.oo 
70 0.42 0,36 0.22 

80 0.43 0.37 0.20 

90 0.44 0.38 0.18 

10(1 0.44 (1.38 0.10 

110 0.44 0.38 0.18 

120 0.45 0.38 0.17 

130 0.45 0.39 0.16 

140 0.45 0.40 0.15 

150 0.45 0.40 0.15 

160 0.45 0.40 0.15 

170 0.45 0.40 0.15 

180 0.45 0.40 0.15 

Holland, C. D. and Liapis. A. I.; "Computer Methods fer 

Solving Dynamic Separation Problems", United States of America 

McGraw-Hill. 1986. 
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PERIODO DE ARRANQUE 
(Dato• Reportllcloe en la Literatura) 

X 0.5~--------------------------~ 

Fraccion 0.4 
mol del 
liquido. 0 .3 

0.1 

0'------'----""'=-4---fl.---'----'---~--'-----'--~ 

o 20 

Propano 

--<>- n-Pantano 

40 80 80 100 120 140 
Tiempo (mln). 

-+- laobutano 

_,._ laopentano 

-4<- n-Butano 

Flg. (6.3) Varlaclon de la compoalclon 
en el condensador. 

160 180 



Reboi ler" Parcial. 

Tiempo Cm1n) X <Cs-la> X <i-C<l-110> X <n-C.i-lto) X <n-C;-tu> X< i-Cs-fu) 

o 0.1)5 o.1s 0.25 0.35 t).20 

10 0.04 o. 13 0.23 0.39 ü.21 

20 0.1)4 0.13 0.22 0.41 o.:w 
3C> 0.01 o. 10 0.22 1).44 0.23 

40 0.1:11 0.1)8 0.19 0.46 0.26 

so 0.01 0.(17 0.2(1 0.46 0.26 

60 o.oo 0.06 0.20 0.48 0.26 

70 0.06 0.20 0.48 (1.26 

80 0.05 0.21 0.48 0.26 

90 o.os 0.21 0.48 0.26 

100 o.os 0.21 0.48 0.26 

12(• o.os 0.21 0.48 0.26 

130 o.os 0.21 0.48 0.26 

14(1 o.os 0.21 o. 48 0.26 

150 o.os 0.21 0.48 0.26 

lóCt o.os 0.21 0.48 0.26 

170 o.os 0.21 0.48 0.26 

180 o.os 0.21 0.48 0.26 
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X 
0.5 

Freccion 0.4 
mol d•I 
liquido. 0.3 

0.2 

0.1 

20 

Propaao 

_,.__ n·Pa11ta110 

PERIODO DE ARRANQUE 
(DallO• Reportedoe en la Literatura) 

60 80 100 120 
Tiempo (mln). 

-+- laollutano -J<- •-Butano 

-><-- leo pan ti.no 

Flg. (6.4) Varlaclon de la compoalclon 
en el reboller. 

160 180 



RESULTAOOS DEL PERIODO DE Pf'OC•UCCION. 

Composición del Destilado. 

Tiempo Cmin) XCC3He) XC1-C,H10) XCn-C4Hto) XCn-C~Htz) XCi-C:iHtz) 

o 0.46 0.40 0.14 

10 0.35 0.4S 0.17 

20 0.25 0.53 0.22 

30 0.14 0.53 0.33 

40 o.os 0.45 0.47 

50 0.04 0.3S 0.5S 

60 0.02 0.26 0.72 o.oc 

70 o. 01 0.1S 0.79 0.00 0.02 

so 0.00 0.16 0.79 0.01 0.04 

90 0.14 0.75 0.03 o.os 

100 o. 10 0.65 0.07 0.1S 

110 o.os 0.55 0.13 0.24 

120 0.05 0.49 0.1S o.2s 
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X 
Fracclon 
mol del 
llquldo 

- Prop.no 

-e- n-pentano 

PERIODO DE PRODUCCION 

-1- l•obutano ...;¡;_ n-butano 

-..;..:... l•o pen tan o 

Fig (6.6) Composicion del Destilado 



DATOS P.EPOP.TACOS EN LA LITERATURA. 

Co~posic16n del Deslilado. 

o 0.63 0.28 0.09 

10 0.44 0.40 0.16 

20 0.27 0.48 0.25 

30 0.15 0.50 0.35 

40 O.Oí' 0.48 o. 45 o.oo 
50 0.06 0.42 0.52 0.00 o. 01 

60 0.02 0.37 0.58 o. 01 0.02 

70 o. 01 0.32 0.63 o. 01 0.03 

80 o.oo 0.26 0.66 0.0.3 0.05 

90 0.20 0.65 0.06 0.09 

100 0.16 0.59 0.09 0.16 

110 0.10 o. 49 0.17 0.24 



)( 

Fracclon 
mol del 
llquldo 

PERIODO DE PRODUCCION 
(Delos Raporledoa en le Lllarslurel 

-1- 1eo1>utano 

_.;.:.... leopentano 

-4'- n·t>utano 

Fig (6.6) Composicion del Destilado 



5 . .2. CASO 2. 

Des ti lac1on Batch Cuvos Comoonentes Forman Lln A:::e6troooz. 

Caracterist1cas de la columna : 

La columna tiene un condensador total 

oarcial. 

73 platos y un reboiler 

La carga al alambique es la siguiente 

Metanol 

Acetona 

50% mol 

50% mol 

Estos compuestos fer-man un aze6tr-opo a 54.6 ºe y 86.51. de 

acetona. 

El ter-cer- componente adic1onado es clor-Llr-o de metileno que forma 

un a~e6tropo con el metanol a 39.2 ºe v 941. de cloruro de 

met1leno. por lo que la carga 1nic1al es : 

Metanol 

Acetona 

Cloruro de metileno 

40% mol 

4(1% mol 

20% mol 

Se suponen las siguientes acumulaciones en cada etapa 

Etapa 

l (condensador) 

2 a 74 

75 ( reboi ler l 

Acumulación 
(moll 

5 

42 

2 Ewell, R. H. and Welch, L. M.; ''Rectification in Ternary 

Systems ContaJ.ning Binary A.:eotropes" ~ !~~· ~!:!9• g!J~!!!·, ~z., 

1224 (1945). 
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RESULTADOS PARA EL PERIODO DE ARRANQUE. 

Condensador Total. 

Tiempo lminl Met.anol Acetona ClorLtro de 11eti lene 

o 0.4(1 CJ.40 0.20 

10 (1.32 0.2~ 0.43 

2(1 0.30 ....... 21 0.49 

30 0.20 () .11 0.61 

40 o.2s 0.13 0.59 

50 (1.29 o.os Cl.63 

60 o.33 t).1)2 0.65 

70 0.29 0.(10 0.71 

so 0.26 0.74 

90 0.24 0.76 

100 0.20 o.so 

110 0.17 0.83 

120 0.11 O.S9 

130 C>.09 0.91 

140 (1.10 0.90 

150 o.os 0.92 

160 0.10 0.90 

170 0.06 0.94 

lSO o.o7 0.93 

190 0.06 0.94 
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X 
Fracclon 
mol del 
llquldo. 

PERIODO DE ARRANQUE 

o.a 

o.a 

0.4 - 7 
,;:~·~-----~~----~-

0.2 :i-. . . .., ----------~-----• ...___ 

····-~'""'---~ ·----__._~~'-
o +-~-r~~,-~----~~=----+~~,--~-.-~~..--~-,.-~~~~~r--' 

o l!O 40 60 80 100 1fo!O 140 160 180 

Tiempo (min}. 

- Metanol -1-- Aoelona --4- Cloruro de metlleno 

Fig. (6.7) Variacion de la composicion 
en el condensador. 



Reboi.ler Parcial. 

Tiempo (min) Metanol Acetona Cloruro de Meti.leno 

(1 Q.40 0.40 0.2(• 

10 0.41 0.55 0.04 

2(1 0.23 0.65 0.12 

30 0.16 (l. 7(1 0.14 

40 0.10 0.75 0.15 

50 0.05 (1. 79 0.16 

60 0.05 0.83 0.12 

70 o.1c.:1 0.81 (1.09 

80 0.02 0.85 0.13 

90 o.oo 0.84 0.16 

100 0.86 0.14 

110 0.89 0.11 

120 0.88 0.12 

130 0.90 0.10 

140 0.91 o.o9 

150 0.94 0.06 

160 0.93 0.(17 

170 0.94 0.06 

180 0.96 0.04 

190 0.95 0.05 
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X 
Fracclon 
mol del 
llquldo. 

PERIODO DE ARRANQUE 

20 "40 ªº 80 100 120 1-40 160 180 
Tiempo (min}. 

~ M•tanol --+-- Acetona -+- Cloruro de m•tlleno 

Flg. (5.8) varlaclon de la compoalclon 
en el rebofler. 



RIOSUL íADOS PARA EL PERJODO DE PRODUCCION. 

Comoos1c16n del Destilado. 

Tiempo 1m1n) Metano! Acetona Cloruro de Metileno 

o (1.06 0.94 

10 (1.(16 (t.94 

2(l 0.07 0.93 

3(1 o.os 0.92 

4(1 0.09 0.91 

:;o O. lt) 0.90 

60 0.12 o.oo 0.88 

70 o.16 0.03 (1.81 

80 0.18 0.08 0.74 
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PERIODO DE PRODUCCION 

r-~~~--~~-..+,-~~.;.._~.-+;.~--......._ 

·--~--.... __________ , 
X o.e ... 

Fracclon 
mol del 0.6 ... 
llquldo 

0.-4,.. 

0.2 

o 
o 10 20 30 -40 eso 60 TO 80 

Tlampo (mini 

- Metano! -+- Ao&tona -+-Cloruro da Metllano 

Fig (6.9) Composioion del Destilado 



5.3. ANAL1515 DE RESULTADOS. 

En las figuras 5.1 ~.2 se muestran los resultados 

obtenidos en el periodo de arranque para el caso l. En estas 

graficas se presenta la variación de la compos1c16n con 

respecto ~l tiempo en el condensador total y el reboiler 

parcial. 

Al comparar las figuras 5.1 y 5.2 se observa que al tiempo 

igual con cero la compos1c16n en el condensador es igual a la 

composición en el reboiler 11nic1almente se SL'pone que todcs 

las etapas tienen la misma compos1c16n>. A medida qLle 

transcurre el tiempo la composición de los componentes má~ 

ligeros en el condensador aumenta. debido a que estos 

componentes se han distribuido en las etapas superiores, 

quedando en el reboiler los componentes más pesados. 

Despues de un determinado tiempo las composiciones no varian 

significativamente, lo que indica que la columna tiende 

alcanzar el equilibrio. 

En las figuras 5.3 y 5.4 se muestran los datos reportados en 

la literatura, los cuales son similares a los obtenidos con 

el modelo planteado. 

Para el" caso 1 en el periodo de producción las figuras 5.5 

y 5.6 muestran como a medida que transcurre el tiempo los 

componentes m:..s vol:t.t1les disminuyen debido a QL1e el flujo de 

destilado esta siendo retirado por el domo. Por lo que, la 

composición de estos componentes disminuye en la columna y la 

composici6n de los m~s pesados aumenta. 

En las figuras 5.5 y 5.6 se puede determinar el tiempo de 

duracit6n de la destilación. que es el tiempo en el cual el 

componente deseado ha sido retirado de la columna. Por lo que, 

en el condensador la composic16n de este compuesto tiende a 

cero. 

16~ 



Para este periodo no se pueden comparar los resultados con 

los datos reportados en la literatura. debido a que en este 

trabaJO se considera un condensador total para la elaboración 

del modelo. y el problema de la literatura considera un 

condensador parcial. 

Para el caso 2 ambos periodos presenta el mismo 

fenOmeno que en el caso l. sin embargo debido a que los 

componentes forman una me;:cla azeotr6pica se pueden observar 

además otras caracterlsticas. 

Para el periodo de arranque en el momento en que las 

composiciones en el condensador (figura 5.7), tiende a un 

valor constante además de indicar qLte la columna esta 

alcanzando el equilibrio indica la composición y el tiempo en 

el que se puede obtener el a::e6tropo (metanol cloruro de 

metileno). Mientras que en la figura 5.8 se observa como la 

acetona que anteriormente formaba un aze6tropo con el metanol 

queda en mayor concentración en el reboiler. En la figura 5.9 

se observa como durante el tiempo inicial de la destilación el 

a;:e6tropo (cloruro de metilo - metanol} es retirado de la 

columna. quedandose en el fondo la acetona, la cual empieza 

destilar a partir del minuto 60. 

El tiempo de duración de la destil&ci6n es fijado al igual 

que para el caso 1 cuando el aze6tropo ha sido retirado 

completamente en éste caso al minuto 60. 
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CONCLUSIONES 

La sep~raci6n de una mezcla azeotr6oica ut1li=ando l~ 

tllknica de destilación azeotr6p1ca se aplica en la actualidad 

a nivel industrial con gran aceptación debido 

sencilla y económica. 

que es 

Los modelos matemAticos para la simulación de columnas batch 

pre5entados en el capitulo 1 tienen la caracteristica de que 

todos ellos plantean un sistema de ecuaciones diferenciales y 

algebrAicas no lineales que describen el comportamiento de la 

columna. Sin embargo, todos el los difieren en las suposiciones 

que se hacen y la forma de resolver el sistema de ecuaciones. 

En 6ste trabajo se utilizó el modelo matemAtico qL1e Holland 

propone para predecir el comportamiento de la columna 

r6gimen transiente, con la diferencia de que Holland utiliza 

el método impllcito de doble punto para la solL•Ción de 

ecuaciones diferenciales y posteriormente utiliza el método 

Theta (e) para la solución del sistema de ecuaciones 

algebr•icas y en este trabajo se presenta la solución del 

sistema de ecuaciones diferenciales utilizando el método Gear. 

Este m6todo tiene la ventaja de ser altamente estable para 

sistemas de ecuaciones rigidos como son las ecLtaciones MESH. 

Para la solución del sistema de ecuaciones algebrAicas no 

lineales 5e utilizó el método de Newton Raphson. Otra 

diferencia entre el modelo de Holland v el presentado en este 

trabaJo es la matriz tridiagonal formada para la solución del 

sistema de ecuaciones. Holland plantea la matriz tridiagonal 

por componentes por lo que el nómero de matrices formadas es 

igual al número de componentes v en este trabaJo plantea 

una sola matriz tridiagonal general que comprende todas las 

etapas y todos los componentes de la mezcla. 

16: 



De las ec::uac1ones de estado estudiadas los modelos ctue 

proporcionan resultados aceptables son los de ~eng - Robinson, 

TeJ.:t y F·atel. la mod1f1c::aci6n de Mathias a la ec::uac:i.6n de 

Soave~ la mod1f1cac16n de Soave al modelo de Van der Waals y 

l~ ecuac16n de Cadena de Retadores. La aplicación de 

cl.1alqu1eira de estas ecuaciones depende de las caracter1st.tcas 

de la me:::cla y de la disponibilidad de los datos 

e:<pc.>r-1memta.les reportados en la literatura par"a los parámetros 

de cada ecuación. 

En este trabajo se utiliza la ecuación de Peng Robinson 

para el cAlculo de coeficientes de fugacidad y entalpias 

deb1do a que no requiere de muchos par~metros o datos 

e::per1mentales y predice de manera confiable el equilibrio 

Liquido - Vapor. Esta ecuación ha ten1do un uso frecuente a 

nivel industrial y es facil de implementar. 

De los modelos estudiados para determinar el coeficiente de 

act1vidad, los que proporcionan resultado9 aceptables para 

me-:clas m1-,lticomponentes son : Wilson, NRTL, ASOG, 

UNJCUAC y UNlFAC. Entre estos modelos los de Wilson y NRTL han 

encontrado una amplia aplicación. Su popularidad se basa en su 

simplicidad as1 como en precisión comparable a la obtenida con 

otros métodos mAs complejos. Sin embargo las ventajas que 

tienen los métodos de contribici6n de grupos es la 

disponibilidad de datos p~ra una gran variedad de compuestos. 

En este trabajo se utiliza el método de UNIFAC para el 

cA.lculo de coeficientt!s de actividad por las ventajas que 

presenta el manejar par•metros independientes de la 

temperatura, el ~er un método basado en la interacción de 

grupos y por la disponibilidad de datos 

reportados en la literatura. 
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El modelo matem~tico se plantei?. simLlltaneamente para el 

periodo de arranque y producción obteniendose un algoritmo de 

cálculo para cada periodo. 

Los resultados que obtienen al resolver el modelo 

utilizando el método Gear son similares a los presentados por 

Holland en la literatura, quien utili~a el m6todo implicito de 

doble punto. F'or lo que el modelo propuesto describe 

satisfactoriamente el comportamiento de las columnas con la 

ventaja de que se pueden utilizar intervalos de tiempo 

variable ya que la característica principal del método es su 

estabi 1 idad a intervalos de tiempo pequel"fos y grandes con la 

misma exactitud. lo que permite simular la columna con un 

número menor de iter~ciones. 
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