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1. Introducción 

1.1. Objetivos. 

 Llevar a cabo la selección de los modelos termodinámicos mas adecuados para 

representar al sistema industrial real de producción de óxido de etileno. 

 Ajustar los modelos termodinámicos seleccionados al proceso de producción de óxido de 

etileno por oxidación directa. 

 Construir la simulación del proceso de producción de óxido de etileno por oxidación 

directa con cada uno de los modelos seleccionados. 

 Comparar la simulación de proceso construida con datos de diseño de la planta real y 

determinar si es o no representativa. 

 Analizar las condiciones y variables del proceso industrial y encontrar los puntos óptimos 

de operación de la planta. 

1.2. Tesis/Hipótesis. 

Si es posible hacer un adecuado modelado termodinámico de la simulación del proceso de óxido 

de etileno, entonces debe ser posible obtener una simulación representativa, del proceso 

industrial real, que permita  encontrar los puntos óptimos de operación de la planta. 

1.3. Marco Teórico 

1.3.1. Óxido de etileno 

El óxido de etileno es un eslabón importante en la industria petroquímica 

hoy en día; también llamado oxirano, es el éter cíclico más sencillo. A 

presión y temperatura ambiente es un gas incoloro, el cual puede 

condensar a no muy bajas temperaturas en un líquido fluido. Es altamente 

soluble en agua, alcoholes, éter y otros disolventes orgánicos comunes. Se 

considera de riesgo ya que su vapor es inflamable y explosivo, el contacto 

directo con esta sustancia aún en pocas cantidades puede provocar 

mareos, trastornos estomacales e incluso se cree que es un producto 

carcinogénico. 

𝐶𝐻2 = 𝐶𝐻2 + 𝐶𝑙2 +  𝐾𝑂𝐻 →   
𝐶𝐻2 −

⎸
𝐶𝑙

𝐶𝐻2

⎸
𝑂𝐻

𝐾𝑂𝐻
   𝐶𝐻2 − 𝑂 − 𝐶𝐻2 

Fue sintetizado por primera vez en 1859 por el químico francés de origen alemán Charles Adolphe 

Wurtz, logró sintetizarlo vía la reacción de clorhidrina con hidróxido de potasio (KOH) en solución 

acuosa. Aunque intento sintetizarlo por medio de la oxidación directa de etileno, nunca fue capaz 

de lograrlo.  

Imagen 1. 1. Estructura 
del óxido de etileno. 

Imagen 1. 2. Reacción muestra de síntesis de óxido de etileno vía clorhídrica 
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Utilizando la clorhidrina se comenzó, en 1914, el proceso de producción de óxido de etileno a nivel 

industrial y paulatinamente fue adquiriendo importancia en la industria química. Sin embargo este 

proceso es relativamente complejo y costoso, siendo únicamente factible si se tiene acceso a 

clorhidrina económica, así como un mercado de compra estable para los subproductos. 

No fue sino hasta 1931 cuando el químico francés Theodor Lefort logra sintetizar al óxido de 

etileno por la oxidación directa de etileno utilizando un catalizador de plata soportada en alúmina 

(Al2O3) con cerio (Ce) y Bario (Ba) como promotores. 

𝐶𝐻2 = 𝐶𝐻2  +
1

2
𝑂2 → 𝐶𝐻2 − 𝑂 − 𝐶𝐻2 

A partir de este momento, de forma gradual el proceso de producción de óxido de etileno por 

oxidación directa reemplazo casi por completo al anterior proceso basado en la clorhidrina. 

El proceso de producción de óxido de etileno por oxidación directa requiere, además del etileno, 

oxígeno, las tecnologías actuales difieren en la forma de obtener el oxígeno, las dos formas de 

hacerlo son: usar oxígeno puro (>90% mol O2) o utilizar aire (≈20% mol O2).Ambos procesos 

operan normalmente entre 10 y 20 bares, asimismo las temperaturas de las diferentes corrientes 

están entre 25 y 350°C; también son equiparables en cuanto a la calidad del producto, 

rendimientos totales y naturaleza de los subproductos. 

Tabla 1.1.Parámetros de operación usados en los procesos de producción de óxido de etileno 

basado en aire y en oxígeno.(Raymond Kirk y Donald Othmer, 1980) 

Parámetro Proceso a base de Aire Proceso a base de Oxígeno 

Concentración Etileno (%vol) 2-10 15-40 

Concentración Oxígeno (%vol) 4-8 5-9 

Concentración CO2(%vol) 5-10 5-15 

Concentración Etano (%vol) 0-1 0-2 

Temperatura (°C) 220-227 220-275 

Presión (Bar)  10-30 10-22 

Conversión de Etileno (%) 20-65 7-15 

Selectividad (%) 63-75 70-77 

Ya que ambos procesos no son substancialmente diferentes, son principalmente factores 

económicos los que favorecen en cada caso específico a una u otra tecnología. Una ilustración 

esquemática de ambos procesos se muestra en la imagen 1.3, en la cual se pueden observar 

algunas de las diferencias de cada tecnología de producción. 

La diferencia más grande es el capital inicial, ambos procesos necesitan inversión en equipo 

específico, por ejemplo: 
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 El proceso a base de aire requiere de mayor volumen de reactor, así como equipo de 

purga de gases más grande en comparación con el otro proceso. Esto como consecuencia 

de la mayor cantidad de gases que entran al reactor. 

 El proceso a base de oxígeno requiere de un sistema de producción de oxígeno o en su 

defecto comprar Oxígeno de alta pureza. 

 

Imagen 1. 1.  Proceso de producción de óxido de etileno por oxidación directa. A la izquierda la tecnología a base de 
oxígeno puro, a la derecha  la tecnología a base de aire. 

En comparación y, de forma general,se dice que para plantas de medio y gran tamaño (producción 

entre 75 000 – 150 000 ton/año) es mayor el costo requerido para producir oxígeno que el de 

compra de equipo adicional en el proceso a base de aire. 

La segunda gran diferencia económica es el costo de operación, debido a las condiciones de 

operación de cada proceso existen diferencias por ejemplo: 

 Para el proceso que utiliza oxígeno se requiere una menor cantidad de catalizador, sin 

embargo fluctuaciones en el costo de etileno puede afectar gravemente los rendimientos 

económicos de la planta. 

 Para el proceso a base de aire se requiere una mayor cantidad de catalizador debido a la 

baja selectividad. En contraste, ya que existe una gran cantidad de etileno en 

recirculación, esta tecnología no es tan sensible a cambios en el costo de etileno. 

Ya que cada tecnología presenta ventajas e inconvenientes propios, cada proyecto debe ser 

analizado con mesura, considerando capital inicial, costos de operación, tamaño y condiciones de 

la planta, aspectos ambientales, destino final del óxido de etileno en el mercado, ente otros. 

Gracias a su poder reductor, el óxido de etileno por si mismo es utilizado como desinfectante, 

agente esterilizador y fumigante. Sin embargo,  en épocas más recientes se han investigado usos 

alternativos como el de combustible de alto poder o componente en municiones. 

Por otro lado ya que el óxido de etileno es altamente reactivo, cerca del 80% de la producción 

total en complejos petroquímicos en el mundoes utilizado como intermediario y  transformado en 

otros compuestos, algunos ejemplos se muestran en la tabla 1.2. 
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Tabla 1.2. Derivados comunes del óxido de etileno. 

Derivado Reacción de síntesis Usosdel derivado 

Monoetilenglicol Hidrólisis de Óxido de Etileno Anticongelante, polímeros (como el PET) y 

explosivos. 

Di- Tri- y Tetra-

poli etilenglicol 

Hidrólisis de Óxido de Etileno Polímeros (resinas de poliéster y espumas de 

uretano). 

Polietilenglicol Hidrólisis de Óxido de Etileno Lubricantes, Polímeros solubles en agua, 

altamente estables. 

Polióxido de 

etileno 

Polimerización coordinada  Materiales de empaque. 

Glicoléter Alcohólisis de Óxido de Etileno  Liquido de frenos, detergentes y solventes. 

Etanolaminas Óxido de etileno y Amonio. Detergentes, textiles y cosméticos. 

Intermediarios 

de Uretano. 

Polimerización de Óxido de 

Etileno y Óxido de Propileno. 

Material de empaque, Aislantes y Selladores. 

Carbonato de 

Etileno 

Reacción de Óxido de Etileno y 

Dióxido de Carbono. 

Solventes. 

1.3.2. Simulación de proceso 

Ciertos paquetes computacionales o software especializado han sido creados para modelar de 

forma integrada diferentes procesos unitarios como: intercambio de calor, separación, generación 

y demás, a este tipo de software se les denomina simuladores de proceso. Un simulador de 

proceso permite, como su nombre lo dice, obtener una imagen virtual de un proceso cualquiera, la 

cuales representativa ymanipulable a voluntad. 

La simulación de proceso es una herramienta muy usada en la actualidad para calcular, por 

ejemplo, rendimientos, equilibrios de fase, separación de componentes, condiciones de reacción, 

e incluso para deducir información de que se carece como: temperaturas, presiones, flujos,  entre 

muchos otros, de forma tal que la etapa de diseño de una planta química se ha visto favorecida al 

reducirse los tiempos necesarios y simplificar los cálculos, ya que estos son, en muchas ocasiones, 

de carácter iterativo.Aunque simuladores más recientes permiten la simulación en estado 

dinámico, la mayor parte de los cálculos en etapas tempranas de diseño se hacen considerando 

estado estacionario ya que esto permite conocer propiedades y variables de operación como las 

ya mencionadas. 

La forma en que los simuladores de proceso calculan las propiedades de un sistema es mediante el 

cálculo de propiedades como entalpía o fugacidades, estos cálculos se efectúan mediante un 

modelo termodinámico, el cual viene definido en el simulador y en ocasiones puede ser 

modificado y afinado para mejorar el calculo de propiedades de forma tal que se obtengan 

resultados mas cercanos a la realidad, a este proceso de afinación del modelo termodinámico se le 

conoce como modelado termodinámico ya que depende de las condiciones y requerimientos 

específicos de cada caso o proyecto. La mayoría de los simuladores de proceso mas usados 

ASPEN®, HYSYS®, PRO II®, permiten seleccionar y ajustar el modelo termodinámico.
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2. Descripción general del proceso 
En los complejos petroquímicos modernos la producción de óxido de etileno esta asociada con la 

producción de glicoles, el complejo óxido de etileno-glicoles esta formado por dos plantas, la 

primera donde se produce óxido de etileno (C2H4O) por oxidación directa de etileno y la segunda 

donde se producen glicoles por hidrólisis del óxido de etileno con agua. Esta asociación favorece la 

optimización del complejo al reducir los consumos energéticos y las corrientes de desecho, en 

contraste a operar las plantas de forma independiente. 

Se cuenta con información del diseño de una planta real de producción de óxido de etileno por 

oxidación directa a base de aire. Estos datos de diseño incluyen los DFP (Diagrama de flujo de 

proceso) de la planta de óxido de etileno desde las entradas de los reactantes hasta la entrega de 

óxido de etileno a la planta de glicoles, así como el balance de materia con información de los 

flujos de las corrientes de proceso y las bases de usuario con información adicional del complejo 

petroquímico. 

2.1. Esquema de reacción 

Se desconoce el esquema de reacción usado en el diseño, sin embargo se ha diseñado un esquema 

de reacción basado en los componentes que se sabe conforman la mezcla del proceso 

𝐶2𝐻4 + 
1

2
𝑂2 → 𝐶2𝐻4𝑂𝐺𝑒𝑛𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛𝑑𝑒Ó𝑥𝑖𝑑𝑜𝑑𝑒𝐸𝑡𝑖𝑙𝑒𝑛𝑜 

𝐶2𝐻4 +  3𝑂2 →  2𝐶𝑂2 + 2𝐻2𝑂𝐶𝑜𝑚𝑏𝑠𝑡𝑖ó𝑛𝑑𝑒𝐸𝑡𝑖𝑙𝑒𝑛𝑜 

𝐶2𝐻4 + 
1

2
𝑂2 → 𝐶2𝐻4𝑂𝐺𝑒𝑛𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛𝑑𝑒𝐴𝑐𝑒𝑡𝑎𝑙𝑑𝑒í𝑑𝑜 

𝐶2𝐻4 + 𝑂2 →  2 𝐶𝐻2𝑂𝐺𝑒𝑛𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛𝑑𝑒𝐹𝑜𝑟𝑚𝑎𝑙𝑑𝑒í𝑑𝑜 

2.2. Componentes y Equipo. 

Los componentes presentes en la planta según los datos de diseño son los siguientes: 

Tabla 2. 1. Lista de Componentes 

Componente Fórmula  Peso Molecular(kg/kg mol) Naturaleza química 

Etileno C2H4 28.054 No polar, supercrítico 

Oxígeno O2 31.999 No polar, supercrítico 

Óxido de Etileno C2H4O 44.054 Polar 

Dióxido de Carbono CO2 44.01 No polar, supercrítico 

Agua H2O 18.015 Polar, puente de hidrógeno 

Nitrógeno N2 28.013 No polar, supercrítico 

Argón Ar 39.948 No polar, supercrítico 

Metano CH4 16.043 No polar, supercrítico 

Etano C2H6 30.07 No polar, supercrítico 

Etilenglicol (MEG) C2H6O2 62.069 Polar, puente de hidrógeno 

Formaldehído C2H4O 30.026 Polar, puente de hidrógeno 
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Acetaldehído C2H4O 44.054 Polar, puente de hidrógeno 

 

En la tabla 2.1 se indica la naturaleza química de cada componente. En primer lugar se indica si son 

polares o no-polares. Los componentes supercríticos tienen temperaturas críticas por debajo de 

las temperaturas de operación de la planta y los componentes con la leyenda “puente de 

hidrógeno” indican que tienen fuerzas de atracción fuertes por la formación de puentes de 

hidrógeno, consigo mismos o con otros componentes polares.    

A continuación se enlistan los equipos representativos del proceso: 

Tabla 2. 2. Lista de equipo mas importante 

Equipo Clave en DFP. Función  

R-1 y R-2 D-150 Reactor de Óxido de Etileno. 

T-1 y T-2 D-115 y D-125 Absorbedores primarios de Óxido de Etileno. 

T-4 D-320M Columna de Separación. 

T-3 D-330 Separador de subproductos de reacción.  

T-5 D-320M Reabsorbedor de Óxido de Etileno. 

T-6 D-510 Columna purificadora de Óxido de Etileno. 

Eliminación 

de CO2 

D-210 y D-220 Zona de eliminación de CO2 y recuperación de Metano. 

P3 a/b E-312 

A/B/C/D 

Intercambiador proceso-proceso de agua recirculada T-4 a T-1. 

E-3 E-325 Intercambiador-condensador previo a T-5. 

2.3. Proceso de Producción de Óxido de Etileno por Oxidación directa a base 

de Aire. 

De los DFP de diseño se extrae el siguiente diagrama simplificado (ver imagen 2.1) y se explica de 

forma general el proceso de producción: 

La primera parte del complejo tiene como objetivo producir y purificar óxido de etileno, ya sea 

para su futura transformación en glicoles o para ser vendido por separado, se utilizan dos 

reactores tubulares en fase gas con tubos internos llenos de catalizador de plata soportado en 

alúmina (Al2O3) con Cerio (Ce) y Bario (Ba) como promotores.  

La corriente de Etileno fresco <101> pasa por un eliminador de azufre, filtrada y mezclada con una 

corriente de gases recuperados de la zona de eliminación de CO2, <113> la cual es rica en etileno y 

metano. La corriente de aire <102>también filtrada para eliminar impurezas y se mezcla con el 

etileno, este mezclado debe ser rápido pero eficiente, por lo que se utiliza un mezclador especial, 

la razón de esto es la alta volatilidad y el riesgo de explosión de la mezcla, por esto último es que 

se utiliza metano, que actúa como inerte en la mezcla parallevarla fuera de su punto explosivo; el 

metano se mantiene recirculando en el proceso, de ser necesario se cuenta con una línea auxiliar 

de metano, la cual no tiene flujo normalmente. 
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Considérese que los reactores R-1 y E-2, funcionan asociados con las columnas T-1 y T-2, 

respectivamente, en un arreglo en paralelo, donde las corrientes de entrada y salida de la 

asociación R-1/T-1 tienen las mismas propiedades de la asociación R-2/T-2. 

La mezcla de reactantes es precalentada en un intercambiador proceso-procesoantes de entrar al 

reactor, este intercambiador aprovecha el calor generado en el reactor debido a la reacción. Del 

reactor se obtiene la corriente gaseosa <106> que lleva una mezcla de diferentes gases como: 

etileno y oxígeno sin reaccionar, el óxido de etileno producido, así como los inertes metano, argón 

y nitrógeno; además delos subproductos de la reacción, etilenglicol, formaldehído y acetaldehído. 

La corriente <106> es llevada a una torre de absorción, T-1, donde se utiliza agua recirculada 

<309> la cual absorbe el óxido de etileno, en esta etapa la mayor cantidad de gases es eliminada 

en la corriente <107> del domo de la columna T-1,  dejando en el fondo una solución rica en óxido 

de etileno y agua, con aldehídos,etilenglicolglicol y algunos gases disueltos. 

Las corrientes <107> y <107-2>, pobres en óxido de etileno, pero ricas en etileno sin reaccionar, 

oxígeno, metano y CO2, son enviadas a una zona de eliminación de CO2, que consta de dos torres 

con una serie de recirculaciones internas e interconectadas una con otra, al final una corriente de 

gases, principalmente de etileno, oxígeno y metano, son recirculadas y mezcladas con etileno 

fresco <108> y <108-2>, para posteriormente ser alimentadas al reactor. 

Las corrientes de fondo de las columnas T-1 y T-2 son calentadas y mezcladas generando la 

corriente<118>que es alimentada como corriente de proceso en el domo de la torre T-4, la cual es 

una torre de destilación, en esta se separa el óxido de etileno de los demás componentes de la 

mezcla liquida, además se recupera óxido de etileno disuelto en agua de diferentes corrientes que 

provienen dediversos lados del complejo. De la torre T-4 se obtiene por el fondo la corriente 

<310> con una gran cantidad de agua, etilenglicol y aldehídos, la cual se enfría ydivide en las 

corrientes <302> que se envía a la planta de glicoles y la corriente <304> se vuelve a dividir, ahora 

en partes iguales para ser usadas en las torres T-1 y T-2. Del domo de la columnaT-4 se obtiene 

una corriente abundante en óxido de etileno <307> ya con una menor cantidad de los 

subproductos de reacción y algunos gases disueltos. 

La torre T-4 no tiene condensador, en vez de esto, para aumentar la separación del óxido de 

etileno de los componentes líquidos, agua, etilenglicol y aldehídos, la corriente <307> se envía a la 

torre T-3 pasando primero por un enfriador, que la lleva de  97°C a 57°C, de esta manera se 

comienza a condensar el agua y los demás líquidos, permaneciendo el óxido de etileno en fase gas. 

A la torre T-3 se alimenta una corriente<528> compuesta principalmente de agua y óxido de 

etileno que se desea recuperar de una sección de la planta de glicoles. De la torre T-3 se obtiene 

una corriente liquida con un poco de óxido de etileno disuelto <308> la cual se reenvía a la torre  

T-4 para recuperar el óxido de etileno y una corriente gas <306> a 57°C rica en óxido de etileno, 

con agua y gases, esta corriente pasa por un enfriador (E-3) para llevarla a 46°C utilizando agua 

como servicio de enfriamiento y, para reducir la cantidad de servicio requerido,  se mezcla en el 

interior de este enfriador con una corriente liquida<311b> a 36°C. 
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Una vez enfriada y mezclada, la corriente <306>se alimenta en el fondo a un absorbedor, torre   T-

5, en la cual se elimina el resto de los gases que habían quedado disueltos y absorbe el óxido de 

etileno en una corriente acuosa, para esto se adicionan una corriente liquida, la <311> que se 

divide en la <311a> que se alimenta directamente a la torre 5, la <311b> que se mezcla en el 

enfriador previo a esta columna y otra parte pasa primero por una pequeña torre de absorción 

que elimina gases inertes, donde también se alimenta una corriente <321> con óxido de etileno 

que se desea  recuperar de otro sector de la planta. A la torre T-5 se alimenta la corriente <309> 

que lleva  óxido de etileno recirculado que no se logro absorber en la torre T-6. 

De la torre T-5, se obtiene una corriente de gases residuales que es enviada a la zona de 

eliminación de CO2, y una corriente liquida <313> rica en óxido de etileno, con agua y ya una 

pequeña cantidad de gases y de otros subproductos, esta corriente se divide en dos partes, 

alrededor de una cuarta parte se realimenta a la columnaT-5 <314> para disminuir la cantidad 

efectiva que se alimenta a la ultima torre, la torre T-6, una última torre depuradora, la cual utiliza 

vapor para eliminar los gases en su totalidad y eliminar lo más posible los demás subproductos. 

A la torreT-6 se alimenta por el domo la corriente de proceso <501>, proveniente del fondo de la 

columna T-5, por el fondo se alimentan las corrientes <523>,<427>, <503’>, que contienen 

principalmente agua y óxido de etileno de recuperación de diferentes partes del proceso; además 

las corrientes auxiliares <520bis> y <520> que aportan el vapor necesario para la separación en 

esta torre. 

Por el domo de la torre T-6 se obtiene una corriente de gases <525> la cual es enviada a la torre 5 

para eliminar los gases y recuperar el óxido de etileno perdido. Asimismo por el fondo de la torre 

se obtiene una corriente  con óxido de etileno, agua y una mínima cantidad de componentes 

líquidos residuales, la cual se divide en las corrientes, la <525> que se envía a una sección de la 

planta donde se purifica aún mas para ser vendido como óxido de etileno puro. Y la corriente 

<504> que al tener principalmente agua, óxido de etileno y etilenglicol es enviada al reactor de 

glicoles. 
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Imagen 2. 1. Diagrama de flujo de proceso simplificado del proceso de producción de óxido de etileno de la planta real según los datos de diseño. 

., 

••• 

~ Numero de corriente 
101 Corte de corriente 
() Mezclador Or Etileno 
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3. Modelos Termodinámicos 
De forma que se asegure obtener una simulación representativa del proceso industrial real, es 

importante hacer una correcta selección del modelo termodinámico. El modelo termodinámico 

debe representar adecuadamente las propiedades de las mezclas multicomponentes presentes en 

el proceso a las condiciones de temperatura, presión y composición de la planta química. En la 

simulación se resolverán problemas de balances de masa, balances de energía y equilibrio de 

fases. Las propiedades termodinámicas importantes para resolver estos problemas son la entalpía 

y la fugacidad, de modo que una buena selección del modelo debe estar enfocada en el cálculo de 

estas propiedades.  

Para comprender como se hacen los ajustes termodinámicos es necesario entender el problema 

de equilibrio. El equilibrio es un estado único al cual tienden todos los sistemas aislados. En este 

estado las propiedades del sistema permanecen en un valor único, es decir, no cambian, por 

ejemplo, para un sistema de dos fases α y β, las propiedades intensivas temperatura, presión y 

potencial químico para cada componente deben ser iguales en cada fase 

𝑇𝛼 = 𝑇𝛽𝐸𝑞𝑢𝑖𝑙𝑖𝑏𝑟𝑖𝑜𝑇é𝑟𝑚𝑖𝑐𝑜

𝑃𝛼 = 𝑃𝛽𝐸𝑞𝑢𝑖𝑙𝑖𝑏𝑟𝑖𝑜𝑀𝑒𝑐á𝑛𝑖𝑐𝑜

𝜇𝑖
𝛼 = 𝜇𝑖

𝛽
𝐸𝑞𝑢𝑖𝑙𝑖𝑏𝑟𝑖𝑜𝑀𝑎𝑡𝑒𝑟𝑖𝑎𝑙

 

 

(3. 1) 

El potencial químico del componente i en ambas fases (α o β) tiene unidades de (Energía/mol). 

Como es usual se define una propiedad llamada fugacidad, en términos del potencial químico en 

un sistema homogéneo, es decir, en una fase α mediante la siguiente ecuación: 

𝜇 𝑖
𝛼 = 𝜇𝑖

𝑜 + 𝑅𝑇𝑙𝑛
𝑓𝑖

𝛼 

𝑝𝑜
 

 

(3. 2) 

Donde: 

𝑓𝑖   Es la fugacidad del componente i en la mezcla, evaluada a T, P y composición de la fase 

α. Tanto 𝜇 𝑖  como 𝑓𝑖
𝛼  están evaluados a la misma composición. 

𝜇𝑖
𝑜  = Es el potencial químico de i puro como gas ideal a T y la presión de referencia 𝑝𝑜  

Si aplicamos la expresión anterior (3.2) para una fase β, y restamos las ecuaciones de ambas fases, 

obtenemos la siguiente diferencia: 

𝜇 𝑖
𝛼 − 𝜇 𝑖

𝛽
= 𝑅𝑇 ln

𝑓 𝑖
𝛼

𝑓 𝑖
𝛽

 

 

(3. 3) 

Si  las fases α y β están en equilibrio se cumple que: 

𝜇 𝑖
𝛼 = 𝜇 𝑖

𝛽
 

 
(3. 4) 

Y , por consiguiente, combinando las ecuaciones (3.3) y (3.4), se deduce que: 
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𝑓 𝑖
𝛼 = 𝑓 𝑖

𝛽
 

 
(3. 5) 

La fugacidad del componente i en la fase 𝑓 𝑖
𝛼 , tiene unidades de presión. Esta diferencia de que 

la fugacidad esta en termino de presiones y ya no de energía como el potencial químico resulta 

conveniente para la formulación de problemas de equilibrio. En consecuencia, la ecuación (3.5) es 

una ecuación alternativa de equilibrio material para el cálculo del equilibrio de fases. Esta 

ecuación se utiliza en todos los cálculos de equilibrio que están presentes en la simulación de un 

proceso industrial. Por lo antes expuesto, el problema de equilibrio se centra en la forma de 

evaluar la fugacidad, en términos de propiedades medibles como temperatura, presión y 

composición. Para determinar la fugacidad se requiere un modelo termodinámico, el cual con base 

en ciertas consideraciones relaciona a la fugacidad conlas propiedades del sistema. 

De manera general existen dos formas de estimar fugacidades para resolver problemas de 

equilibrio para sistemas reales de interés industrial: 1) usar como punto de partida una ecuación 

de estado, a partir de la cual se calcula el coeficiente de fugacidad (𝜑 𝑖)  ó, 2) un modelo de 

coeficientes de actividad, que como su nombre sugiere necesita del cálculo de un coeficiente de 

actividad (𝛾𝑖). 

Ambos modelos en sus consideraciones definen una serie de parámetros, cuyos valores 

dependerán de los componentes y condiciones del sistema. Son estos parámetros lo que serán 

ajustados, con datos experimentales de equilibrio, para componentes cuyo comportamiento sea 

no ideal, por ejemplo aquellos con interacciones  tipo puentes de hidrogeno o dipolos. 

Para la selección del modelo termodinámico se debe tomar en consideración la naturaleza de los 

componentes presentes en las corrientes de proceso y los intervalos de temperatura y presión de 

operación del proceso.  

En la Tabla 2.1 se muestra la naturaleza química de los componentes. Los componentes no-polares 

supercríticos tienen temperaturas críticas por debajo de las temperaturas de operación de la 

planta y, por consiguiente, se encontrarán principalmente en fase vapor. Pueden considerarse 

como gases disueltos en la fase líquida. Los componentes con la leyenda “puente de hidrógeno” 

tienen fuerzas de atracción fuertes por la formación de puentes de hidrógeno, consigo mismos o 

con otros componentes polares y, por consiguiente, formarán soluciones líquidas fuertemente no-

ideales. 

Por otro lado, las presiones de operación de hasta 25 bares hacen necesaria la inclusión de una 

ecuación de estado para el cálculo de propiedades en la fase vapor. 

Para la modelación termodinámica de la fase líquida, por la naturaleza química de los 

componentes es necesario un modelo que tome en cuenta la naturaleza polar de varios 

componentes y la no-idealidad de la mezclas. Para ello se  cuenta en HYSYS con dos opciones: 

 Utilizar un modelo de coeficientes de actividad para la fase líquida asociado con un 

modelo de ecuación de estado para la fase vapor. En este sentido, en el presente trabajo 
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se optó por el modelo NRTL-SRK, que utiliza el modelo de coeficientes de actividad NRTL 

para la fase líquida y la ecuación de estado SRK para la fase vapor 

 Utilizar una ecuación de estado para ambas fases. La ecuación de estado debe tener las 

características necesarias para modelar correctamente la naturaleza química de las 

mezclas. En este sentido, en el presente trabajo se optó por la ecuación de estado cúbica 

general, GCEOS, que contiene los siguientes elementos para poder representar a las 

sustancias polares de las mezclas: 

o Una expresión función de la temperatura para el parámetro de interacción 

molecular suficientemente general tal que la ecuación de estado calcule 

correctamente las presiones de vapor de los componentes polares, y 

o Una regla de mezclado avanzada, basada en la energía de Gibbs, para representar 

la no-idealidad de las soluciones en fase líquida, como la regla de mezclado de 

Wong-Sandler.  

3.1. Modelo NRTL-SRK de HYSYS 

En el modelo NRTL-SRK de HYSYS se utiliza el modelo de coeficientes de actividad NRTL o de “Dos 

Líquidos No Aleatorios”, por sus siglas en ingles,  para calcular las fugacidades en la fase líquida. 

Para la fase vapor se utiliza la ecuación de estado SRK. 

Para el cálculo de las fugacidades se utilizan las siguientes expresiones: 

a) para la fase vapor se adopta la ecuación:𝑓 𝑖
𝑉 = 𝑃𝑦𝑖𝜑 𝑖

𝑉; donde el coeficiente de fugacidad 

de cada componente en la mezcla gaseosa, 𝜑 𝑖
𝑉 , se calcula con la ecuación de estado SRK, 

como se explica en el Anexo A. Las presiones moderadas en los sistemas que se presentan 

en la planta de óxido de etileno hacen que la no idealidad de la fase gas sea pequeña. 

b) para la fase líquida se adopta un modelo mixto, dependiendo de la naturaleza química del 

componente en cuestión: 

o para componentes polares que son líquidos a las condiciones de las corrientes de 

proceso, se adopta la ecuación: 𝑓 𝑖
𝐿 = 𝑓𝑖

𝑜𝑥𝑖𝛾𝑖 , donde el coeficiente de fugacidad 

𝛾𝑖se calcula con la ecuación de NRTL, y 

o para componentes supercríticos que se consideran como gases disueltos en el 

líquido, se adopta la ecuación de la Ley de Henry:𝑓 𝑖
𝐿 =  𝑥𝑖ℋ𝑖 . La constante de 

Henry del gas i disuelto en el líquido se calcula a partir de las constantes de Henry 

del gas i en cada uno de los componentes líquidos presentes en la mezcla, como se 

explica en la sección 3.1.1.2. 

Con base en lo antes expuesto, la condición de equilibrio es la siguiente: 
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𝑓 𝑖
𝑉 = 𝑃𝑦𝑖𝜑 𝑖

𝑉

𝑓 𝑖
𝐿 = 𝑓𝑖

𝑜𝑥𝑖𝛾𝑖

𝑝𝑜𝑟𝑙𝑜𝑡𝑎𝑛𝑡𝑜, 𝑒𝑛𝑒𝑙𝑒𝑞𝑢𝑖𝑙𝑖𝑏𝑟𝑖𝑜:  𝑓𝑖
𝑜𝑥𝑖𝛾𝑖 = 𝑃𝑦𝑖𝜑 𝑖

𝑉  

 

(3. 6) 

Donde; 𝛾𝑖es el coeficiente de actividad del componente i y𝑓𝑖
𝑜  la fugacidad en el estado de 

referencia, para los líquidos, la cual dependiendo de las condiciones de la mezcla  se puede 

estimar de dos maneras: 

a) A Presiones bajas 𝑓𝑖
𝑜 =  𝑝𝑖

𝑜 , donde 𝑝𝑖
𝑜  es la presión de vapor del componente i 

b) Para presiones moderadas y altas, se utiliza la llamada corrección de Poynting: 

𝑓𝑖
𝑜 =  𝑝𝑖

𝑜𝜑𝑖
𝑜𝑒

 
𝑣𝑖
𝐿 𝑃−𝑝𝑜 

𝑅𝑇
 

 
(3. 7) 

Donde: 

𝑝𝑖
𝑜es la presión de vapor del componente i 

𝜑𝑖
𝑜es el coeficiente de fugacidad del componente i, calculado como gas a 

temperatura del sistema y presión de vapor  

𝑣𝑖
𝐿es el volumen molar del componente i en el liquido 

Al seleccionar el modelo, en el simulador, se puede elegir la forma de calcular el volumen 

del líquido, así como activar o desactivar la corrección de Poynting. En el presente se ha 

elegido la ecuación de COSTALD (Prausnitz J. , 2000)para el volumen del líquido y se ha 

mantenido la corrección de Poynting debido a la presión moderada de operación de la 

planta.  

El modelo NRTL es una de las muchas ecuaciones desarrolladas para expresar la relación entre los 

coeficientes de actividad  𝛾𝑖  y la fracción molar 𝑥𝑖  del componente i; es capaz de representar 

equilibrio Liquido-Vapor, Líquido-Líquido y Líquido-Líquido-Vapor. Es un buen modelo cuando se 

tienen mezclas de componentes polares con interacciones fuertes como puentes de hidrógeno. 

La ecuación de NRTL para mezclas multicomponentes, dentro del simulador, para el cálculo de 

coeficientes de actividades la siguiente(Aspen Tech, 2011): 

 

(3. 8) 

 

(3. 9) 

 

𝐺𝑖𝑗 =  𝑒 −𝜏𝑖𝑗 𝛼𝑖𝑗   (3. 10) 
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𝜏𝑖𝑗 =  
𝑎𝑖𝑗 + 𝑏𝑖𝑗𝑇

𝑅𝑇
 (3. 11) 

Donde: 

γiEs el coeficiente de actividad del componente i 

xi Es la fracción mol del componente i 

N Es el número total de componentes 

aij Es el parámetro de energía no dependiente de temperatura entre los componentes i y j. 

(cal/gmol) 

bijEs el parámetro de energía dependiente de temperatura entre los componentes i y j. 

(cal/gmol K) 

αij Es el parámetro de no aleatoriedad de  interacción binaria entre moléculas i y j. Nótese que 

αij=αji 

Son los parámetros (aij, bij y αij), de las ecuaciones anteriores (3.10) y (3.11),  los que son ajustados 

usando datos de equilibrio experimentales, seleccionando las parejas de componentes que 

presenten un comportamiento no ideal debido a sus interacciones.  

3.1.1. Ajuste de parámetros del modelo NRTL. 

En esta sección se explica los requerimientos de parámetros de componentes puros y parámetros 

de interacción binarios del modelo NRTL-SRK en HYSYS. 

a) Para el cálculo de la fase gas la ecuación de estado SRK requiere de los siguientes 

parámetros: 

 de los componentes puros: Temperatura y Presión críticas y factor acéntrico. Estos 

parámetros se toman en forma automática del banco de datos de HYSYS 

 parámetros de interacción binarios kij para cada pareja de componentes. Estos 

parámetros se toman en forma automática del banco de datos de HYSYS. Para 

muchas parejas de componentes el banco de datos no tiene parámetros de 

interacción y, en estos casos, se adopta el valor de cero. 

Por consiguiente no se requiere de ningún ajuste para la fase gas y, en consecuencia, 

todo el ajuste de parámetros se centrará sobre la fase líquida. Las presiones 

moderadas presentes en este estudio no justifican un esfuerzo adicional al respecto.  

b) Para el cálculo de la fase líquida, en el caso de componentes que son líquidos, se requiere 

de los siguientes parámetros: 

 De los componentes puros: Las constantes de la ecuación de presión de vapor y  el 

volumen del líquido. El banco de datos de HYSYS tiene las constantes necesarias 

para la ecuación de presión de vapor. Para el volumen del líquido utiliza la 

correlación de estados correspondientes COSTALD (Prausnitz J. , 2000) 
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 Para el modelo NRTL se necesitan los parámetros binarios para cada una de las 

parejas de componentes. Para el sistema que nos ocupa el banco de datos de 

HYSYS tiene parámetros de algunas parejas. Además HYSYS cuenta con la 

herramienta para generar en forma automática parámetros de interacción con 

ayuda del método de contribución de grupos UNIFAC. Adicionalmente se cuenta 

con información experimental de varias mezclas binarias que puede ser utilizada 

para ajustar los parámetros binarios de NRTL. En la Tabla 3.1 se indica la fuente de 

la información que se utilizó para los parámetros binarios de NRTL  en el presente 

trabajo. 

Tabla 3. 1. Fuente de parámetros de interacción binarios  del modelo NRTL de HYSYS para las 
parejas con comportamiento no ideal. 

Pareja binaria Parámetrose

n el banco de 

datos de 

HYSYS 

Disponibilidad 

de  datos 

experimentales 

de ELV 

Posibilidad 

de 

Estimación 

con UNIFAC 

Resolución 

Óxido etileno             

Agua 

SI 

Ajuste pobre  

Datos con 

calidad 

SI Parámetros ajustados a datos 

ELV 

Óxido etileno 

Etilen glicol              

NO NO disponibles SI Parámetros estimados con 

UNIFAC 

Óxido etileno   

Formaldehído 

NO NO disponibles NO Parámetros en cero 

Óxido etileno   

Acetaldehído 

SI           

Ajuste bueno 

NO disponibles SI Ajuste 

pobre 

Parámetros del banco de datos 

Agua             

Etilen glicol 

SI          ajuste 

deficiente 

Datos con 

calidad 

SI Parámetros ajustados a datos 

ELV 

Agua 

Formaldehído 

Si Disponibles 

pero pobres 

NO Parámetros del banco de datos 

Agua 

Acetaldehído 

SI Datos con 

calidad 

SI Parámetros ajustados a datos 

ELV 

Etilen glicol 

Formaldehído 

NO NO disponibles NO Parámetros en cero 

Etilen glicol 

Acetaldehído 

NO SI NO Parámetros estimados con 

UNIFAC 

Formaldehído 

Acetaldehído 

NO NO NO Parámetros en cero 

 

c) En el caso de los componentes que se consideran gases, ya que permanecen, 

principalmente en la fase gas y que solo están presentes en la fase liquida por su 

solubilidad, para la fase liquida se requiere los siguientes parámetros: 
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 Un parámetro de interacción entre el gas disuelto y un solvente. Para el agua, los 

parámetros se encuentran en el banco de datos de HYSYS, sin embargo para otros 

solventes un ajuste puede ser necesario, por ejemplo, el segundo componente 

líquido más abundante en la planta es el óxido de etileno. Para este ajuste es 

necesario contar con información de constantes de Henry, ℋ𝑖  del gas i en el 

solvente (óxido de etileno), a diferentes temperaturas y  con ello ajustar una 

constante de Henry calculada, el procedimiento se explica con más detalle en la 

sección 3.1.1.2, donde se ajustara la solubilidad de los gases: etano, nitrógeno y 

metano en óxido de etileno. 

3.1.1.1. Ajuste de parámetros de mezclas binarias para componentes líquidos. 

El ajuste de los parámetros de interacción binarios para NRTL se realizo utilizando el complemento 

Aspen HYSYSThermodynamics COM Interface el cual nos permite ajustar los valores de aij, bij y αij 

de las ecuaciones de NRTL (3.10) y (3.11), a través de datos experimentales. El procedimiento de 

ajuste de parámetros se ejemplifica para la pareja óxido de etileno-agua. 

Una vez abierto el complemento en la sección “ProcessModeling v7.3” de la carpeta “Aspen Tech”, 

se siguen los siguientes pasos: 

1. Abrir la ventana del administrador de paquetes termodinámicos “Fluid Package Manager” 

(icono similar a un matraz Erlenmeyer ) 

a)  Añadir un paquete “Fluid1” y  un modelo termodinámico para cada fase. En este 

caso se selecciona: 

 SRK para el Vapor 

 NRTL para el Líquido 

b) Seleccionar los componentes, cuidando el orden de los mismos: 

 1 para el soluto, en este caso Óxido de Etileno 

 2 para el solvente, en este caso Agua. 

2. Abrir la ventana del administrador de trabajo termodinámico “ThermodynamicWorkbench 

Manager” (Ícono similar a una pirámide ) 

a)  Seleccionar la opción de regresión de fase fluida “Fluid PhaseRegression”, se 

abrirá una nueva ventana llamada “Fluid Phase 1” 
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Imagen 3. 1. Ventana “Fluid Fase1”. Se pueden observar las series de datos experimentales, y la información de la 
serie 1. 

b) En la ventana de regresión se selecciona el paquete con que se desea trabajar, en 

este caso “Fluid1” y se añade una nueva serie de datos experimentales “DataSet1” 

(imagen 3.2). 

 En esta “DataSet” se debe seleccionar el tipo de datos experimentales: 

T vs x ó T vs x,y a Presión constante 

P vs x ó P vs x,y a Temperatura constante 

 Seleccionar la base, en este caso es fracción mol 

 Seleccionar la función objetivo, se recomienda: 

Temperatura de burbuja para datos a Presión constante 

Presión de burbuja para datos a Temperatura constante 

 Llevar a cabo la captura de datos experimentales 

Una vez terminada la captura de datos. Resolver el problema de equilibrio para la serie en turno. 

Calcular el error con el botón “Calculate Error” En esta misma ventana se puede dar “Peso” tanto a 

la serie de datos como a cada dato individual, lo que permite priorizar en el ajuste una serie 

completa o los datos individuales dentro de una serie. Para eliminar una serie de datos del ajuste 

se puede deseleccionar la casilla “Active” en esta misma ventana (Imagen 3.2). 

c) Regresar a la ventana “Fluid1” y seguir el mismo procedimiento descrito tantas 

veces como series de datos experimentales se tenga, en este caso para el ajuste 

de Óxido de Etileno-Agua se cuentan con 10 series de datos. 
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Imagen 3. 2. Ventana de captura de la primer serie de datos “DataSet”.  

3. Volver a la ventana “Fluid PhaseRegression” e ir a la pestaña “Variables”, en esta se debe 

seleccionar el modelo, en este caso NRTL y se pueden observar los parámetros aij, bij y αij 

a) Ajustar los grados de libertad según se desee, es decir, hacer que: 

 aij=aji, seleccionar “glued” en la casilla de aij 

 aij≠aji, seleccionar “free” en la casilla de aij 

4. En la ventana “Fluid Phase Regression”, pestaña “Variables”, donde se encuentran los 

parámetros (imagen 3.4) presionar el botón “Optimize” para comenzar el ajuste. En el cual 

se resuelve el problema de equilibrio para cada dato experimental, modificando los 

parámetros de interacción binarios para minimizar la función error de cada una de las 

series de datos. La función error, en cada serie de datos, es del tipo de suma de errores 

cuadrados entre los valores calculados por el modelo y los valores experimentales de 

equilibrio líquido-vapor para todos los datos en la serie de datos. 

El error de cálculo de una serie de datos j  𝜀𝑗  , en función de la diferencia en cada punto 

experimental i  es el siguiente: 

 Para cálculos de presión de burbuja a temperatura constante: 

𝜀𝑗 =  𝔣𝑖

 
 
 
 
  

𝑃𝑐𝑎𝑙𝑐 −𝑃𝑒𝑥𝑝

𝑃𝑒𝑥𝑝
 
𝑖

2

𝜍𝑃
+  

 𝑦𝑐𝑎𝑙𝑐 − 𝑦𝑒𝑥𝑝  
𝑖

2

𝜍𝑦

 
 
 
 
 𝑛𝑗

𝑖=1

 (3. 12) 

La presión 𝑃𝑐𝑎𝑙𝑐   y composición del vapor  𝑦𝑐𝑎𝑙𝑐   son calculadas a la temperatura y composición 

del líquido  𝑥𝑖  experimental. 
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 Para cálculos de temperatura de burbuja a presión constante: 

𝜀𝑗 =  𝔣𝑖

 
 
 
 
  

𝑇𝑐𝑎𝑙𝑐 −𝑇𝑒𝑥𝑝

𝑇𝑒𝑥𝑝
 
𝑖

2

𝜍𝑇
+  

 𝑦𝑐𝑎𝑙𝑐 − 𝑦𝑒𝑥𝑝  
𝑖

2

𝜍𝑦

 
 
 
 
 𝑛𝑗

𝑖=1

 (3. 13) 

La temperatura  𝑇𝑐𝑎𝑙𝑐   y composición del vapor  𝑦𝑐𝑎𝑙𝑐   son calculadas a la presión y composición 

del líquido  𝑥𝑖  experimental. 

Una vez calculado el error de todas las series de datos experimentales, se modifican los 

parámetros de interacción binarios para minimizar la siguiente función error: 

𝐸 =  𝜀𝑗𝐹𝑗

𝑛

𝑗=1

 
(3. 14) 

Donde: 

𝑛𝑗 es el número de datos en la seriej 

n es el numero de series de datos experimentales 

𝔣𝑖es el factor de peso del dato 

𝐹𝑗 es el factor de peso de la serie de datos j 

𝜍𝑇,𝑃,𝑦 .es la desviación estándar de los datos experimentales de temperatura, presión o 

composición según el caso. 

𝜀𝑗 es el error de la serie de datos j 

𝐸es el error del ajuste, esta es la función objetivo que se debe minimizar. 

 

La siguiente tabla muestra el cálculo del error de la primer serie de datos experimentales del 

ajuste binario óxido de etileno-agua, el cual es un ajuste por presión de burbuja. 

Tabla 3. 2. Cálculo de la función error de presión de burbuja para la serie “DataSet1” del ajuste 
óxido de etileno-agua. 

Numero 
Dato 

Peso T exp 
(°C) 

P exp 
(kPa) 

P calc (kPa) Desviación P 
(kPa) (Pcalc-Pexp) 

% 
Desviación P 

Función 
Objetivo 

1 1 10 3.38 3.93127009 0.55127009 16.3097661 2.66E-02 

2 1 10 5.03 6.56493057 1.53493057 30.5155182 9.31E-02 

3 1 10 7.719 9.1496095 1.4306095 18.5336119 3.43E-02 

4 1 10 13.03 14.9978928 1.96789275 15.102784 2.28E-02 

5 1 10 20.48 21.504879 1.024879 5.00429201 2.50E-03 

6 1 10 27.72 28.5022139 0.78221385 2.82183929 7.96E-04 

7 1 10 47.02 44.5783225 -2.44167748 -5.19284874 2.70E-03 

8 1 10 72.739 68.8640204 -3.87497964 -5.32723799 2.84E-03 

9 1 10 84.46 84.1736793 -0.28632074 -0.33900159 1.15E-05 

10 1 10 86.46 87.4960237 1.0360237 1.19826937 1.44E-04 

11 1 10 87.63 88.4449625 0.81496247 0.93000396 8.65E-05 
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12 1 10 87.559 88.6239552 1.06495519 1.21627153 1.48E-04 

13 1 10 88.25 88.6663966 0.41639662 0.47183752 2.23E-05 

14 1 10 88.11 88.6876863 0.57768629 0.65564214 4.30E-05 

15 1 10 88.739 88.6876863 -5.13E-02 -5.78E-02 3.34E-07 

16 1 10 89.29 88.6876863 -0.60231371 -0.67455898 4.55E-05 

17 1 10 89.91 88.7231779 -1.18682205 -1.32001118 1.74E-04 

18 1 10 90.67 89.0240662 -1.64593385 -1.81530148 3.30E-04 

19 1 10 91.36 89.5838086 -1.77619145 -1.94416752 3.78E-04 

20 1 10 92.25 90.6275908 -1.6224092 -1.75870916 3.09E-04 

21 1 10 93.49 92.2206183 -1.26938169 -1.35777269 1.84E-04 

22 1 10 95.349 94.4338439 -0.91515606 -0.95979618 9.21E-05 

23 1 10 101.08 101.758771 0.67877066 0.67151826 4.51E-05 

Una tabla similar se puede ver en la ventana de la serie de datos (imagen 3.2), en la pestaña de 

errores, donde se encuentra el error de la función error. 

Una vez se ha encontrado el valor de los parámetros que satisfacen que la función error es 

mínima, se comienzan una serie de nuevos cálculos para construir la curva de equilibrio, mediante 

la cual es posible visualizar para cada serie de datos si el ajuste es o no satisfactorio. Para nuestro 

ejemplo, para la primera serie de datos, una vez terminado el ajuste, la curva de presión de 

burbuja se muestra en la imagen 3.3. 

 

Imagen 3. 3. Curva de Presion de burbuja vs Fraccion mol de Óxido de Etileno para la primer serie de Datos 
experimentales. Comparación entre los datos experimentales (   )  y los puntos calculados(―). 

5. Una vez terminada la optimización. Y los nuevos parámetros de interacción (aij, bij y αij)han 

sido encontrados, estos pueden ser vistos en la ventana: “FluidPhase1” (imagen 3.4) 
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Imagen 3. 4. Ventana “FluidPhase1” en donde se ve, para el modelo NRTL, el parametros aij, despeus de la 
optimizacion,  para el óxido de Etileno-Agua. 

Los ajustes de parámetros del modelo NRTL, de forma general, se hacen en tres etapas: 

i. Se fija αij =0.3, b ij =0 y se optimiza solo el parámetro aij. 

ii. Mantener fijo b ij =0 y optimizar aij y αij. 

iii. Ajustar los tres parámetros (aij, bij y αij). Este ultimo paso solo es necesario si no se ha 

alcanzado un buen ajuste hasta el momento y el error es grande o muestra una 

tendencia clara en función de las variables, en este caso temperatura o presión de 

burbuja. 

El procedimiento de ajuste es el mismo para las tres parejas seleccionadas (ver tabla 3.1), para las 

cuales se encontró un buen ajuste solo con los parámetros aij y αij, por lo tanto el parámetro bij es 

cero para estas parejas. A continuación se muestra la matriz de parámetros para las duplas 

sometidas al ajuste. La matriz completa de parámetros se encuentra en el Anexo E. 

Tabla 3. 3. Ajustes de componentes líquidosen NRTL de HYSYS. 

aij Óxido de Etileno Agua Etilenglicol Acetaldehído 

Óxido de Etileno ---------- 383.537903   

Agua 921.492188 --------- -284.131104 950.986023 

Etilenglicol  229.087006 ----------  

Acetaldehído  407.116211  --------- 

 

αij (alfa) Óxido de Etileno Agua Etilenglicol Acetaldehído 

Óxido de Etileno ---------- 0.19859999   

Agua 0.19859999 ----------- 0.30000001 0.38409999 
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Etilenglicol  0.30000001 -----------  

Acetaldehído  0.38409999  ----------- 

 

3.1.1.2. Solubilidad de gases con NRTL de HYSYS. 

Cuando se utiliza un modelo de coeficientes de actividad para la fase líquida, el simulador de 

procesos Aspen HYSYS establece dos formas para calcular las fugacidades, dependiendo de si los 

componentes son subcríticos (Líquidos) o supercríticos (Gases):  

𝑃𝑎𝑟𝑎𝑙𝑜𝑠𝐺𝑎𝑠𝑒𝑠𝑓 𝑖
𝐿 =  𝑥𝑖ℋ𝑖

𝑃𝑎𝑟𝑎𝑙𝑜𝑠𝐿í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜𝑠𝑓 𝑖
𝐿 = 𝑓𝑖

𝑜𝑥𝑖𝛾𝑖

 

 

(3. 15) 

Como se ve en la tabla 2.1, existe la presencia de componentessupercríticos en la mezcla de 

proceso, es decir, componentes cuya presión critica está por debajo de la presión de operación de 

la planta, por lo que se consideran gases, los cuales están en mayor proporción solo en la fase 

vapor, sin embargo, su presencia en la fase liquida se debe a su solubilidad en las mezclas liquidas. 

La condición de equilibrio para los componentes supercríticos no es la descrita por la ecuación 

(3.6), la fugacidad del líquido para los gases se considera una condición ideal, ya que la solubilidad 

de gases es baja, se aproxima a las condiciones de solución diluida, por lo que la condición de 

equilibrio queda definida de la siguiente manera: 

𝑓 𝑖
𝑉 =  𝑃𝑦𝑖𝜑 𝑖

𝑉

𝑓 𝑖
𝐿 = ℋi𝑥𝑖

𝑝𝑜𝑟𝑙𝑜𝑡𝑎𝑛𝑡𝑜, 𝑒𝑛𝑒𝑙𝑒𝑞𝑢𝑖𝑙𝑖𝑏𝑟𝑖𝑜:        𝑃𝑦𝑖𝜑 𝑖
𝑉 =  ℋi𝑥𝑖  

 

(3. 16) 

Donde: 

ℋiEs  la constante de Henry del componente i (gas) disuelto en la mezcla líquida, la cual 

asume condiciones ideales de solución diluida. 

La fugacidad del vapor se evalúa haciendo uso de la ecuación de estado seleccionada, 

calculando el coeficiente de actividad del gas en el vapor  𝜑 𝑖
𝑉  

Las constantes de Henry que se tienen en el simulador son estimadas mediante la correlación de 

Prausnitz y Shair, también conocido como el método Shair(Prausnitz J. , 2000),el cual postula una 

ecuación universal para el cálculo de constantes de Henry: 

ln ℋ𝑖𝑗 = 𝐴 +
𝐵

𝑇
+ 𝐶 ln 𝑇 + 𝐷𝑇 

 
(3. 17) 

Donde: 

i Es el soluto, es decir, el gas 

j Es el solvente 

ℋ𝑖𝑗  Es la constante de Henry del gas i en el solvente j. Tiene unidades de Presión. 

T en grados Kelvin 
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La ecuación (3.17) deriva de un ajuste hecho calculando la fugacidad del gas como un líquido 

hipotético en función de la temperatura del sistema y de la temperatura critica del solvente a una 

composición del liquido (xi) dada, la cual representa la solubilidad del gas. Sin embargo esta 

estimación solo es útil en caso de carecer de datos experimentales confiables, en caso contrario es 

preferible hacer una estimación de constante de Henry usado la información documental de 

equilibrio. 

Los parámetrosde Shair de la ecuación de constante de Henry (3.17), se encuentran en las 

matrices de parámetros de NRTL de la siguiente forma: 

Tabla 3. 4. Ubicación de las constantes de Hij en las matrices de NRTL. 

Matriz aij  Matriz bij 

 1=soluto 2=solvente   1=soluto 2=solvente 

1=soluto  B=a21  1=soluto  D=b21 

2=solvente A=a12   2=solvente C=b12  

 

Para nuestro caso, el ajuste se hace solo sobre la constante A, con lo cual se ajusta el valor de la 

constante de Henry predicha por el método de Shair a una constante de Henry experimental, por 

lo tanto el ajuste esta predeterminado por la disponibilidad de datos experimentales. En caso de 

que el ajuste no sea bueno, se podrá ajustar además de la constante A, las demás constantes de la 

ecuación (3.17). 

 

El ajuste únicamente evalúa la constante A de la ecuación (3.17)de la siguiente manera: 

1. Obtener el valor de todas las constantes A, B, C y D de la ecuación (3.17) directamente de 

las matrices de HYSYS para NRTL una vez se ha hecho que el simulador estime los 

parámetros desconocidos con UNIFAQ. 

Tabla 3. 6. Constantes de Henry del banco de datos de Hysys para Gases en Óxido de Etileno 

  Etano Nitrógeno Metano 

A 67.4572296 20.0323772 -2.05616617 

B -2802.076642 116.902596 -63.2018776 

C -8.9379015 -1.152004 2.4339931 

D 8.01E-03 -3.66E-03 -4.26E-03 

 

Tabla 3. 5. Constantes de Henry (H en bar) para Gases en Óxido de Etileno. 

Temperatura (°C) Etano Nitrógeno Metano 

0 85.4 2837 621 

25 110 2209 622 

50 131 1844 603 
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2. Calcular una constante de Henry con la información obtenida del banco de datos de HYSYS 

usando la ecuación (3.17). 

3. Calcular un error entre la constante de Henry calculada y la experimental, para una misma 

temperatura. 

𝜀𝑖 =
ℋ𝑖𝑗𝑐𝑎𝑙𝑐𝑢𝑙𝑎𝑑𝑎

ℋ𝑖𝑗𝐷𝑎𝑡𝑜
− 1 

 

(3. 18) 

4. Definir una función error que considere el error entre la constante de Henry calculada y la 

experimental para cada dato de temperatura disponible: 

𝐸 =    𝜀𝑖 
2

𝑛𝑇

𝑖=1

 

 

(3. 19) 

5. Ajustar el valor de la constante A hasta que se logre que el error sea el mínimo posible. 

A continuación se muestran los valores de los parámetros A para los diferentes gases en Óxido de 

Etileno, así como el error (E) para cada uno de los ajustes: 

Tabla 3. 7. Ajuste del parámetro A de la constante de Henry para NRTL y error del ajuste 

 Etano Nitrógeno Metano 

A (bar) 67.2359 19.6876 -1.4330 

Error (E) 18.840691 8.128650 286.102594 

 

Para determinar si el ajuste es adecuado se grafica la constante de Henry contra la temperatura y 

se determina si el ajuste predice un comportamiento similar al de los datos experimentales. 



[Capítulo 3. Modelos Termodinámicos.] 

 
 

25 

 

Imagen 3. 5. Comparación entre constantes de Henry experimentales (•) y calculadas (―) con NRTL.  

Como se puede ver en la grafica 3.5, el comportamiento predicho con el ajuste de constante de 

Henry es similar al de los datos experimentales; por lo que se adopta el valor ajustado dela 

constante A y no se considera necesario ajustar alguna otra constante de la ecuación (3.17). 

3.2. Modelo GCEOS de HYSYS 

Una ecuación de estado es la relación entre Presión, Temperatura y Volumen en un gas. El método 

general de solución de problemas de equilibrio reales con ecuaciones de estado considera la 

siguiente condición de equilibrio: 

𝑃𝑦𝑖𝜑 𝑖
𝑉 = 𝑓 𝑖

𝑉 = 𝑓 𝑖
𝐿 =  𝑃𝑥𝑖𝜑 𝑖

𝐿 
 

(3. 20) 

El modelo GCEOS de HYSYS es una ecuación de estado cúbica semigeneral explicita de presión 

dada por la siguiente expresión: 

𝑃 =  
𝑅𝑇

𝑣 − 𝑏
−

𝑎

𝑣2  +  𝑢𝑏𝑣 +  𝑤𝑏2
 

 
(3. 21) 

Donde:  

P=Presión 

R= Constate universal de los gases 

T= Temperatura 

𝑣= Volumen molar 

a= Energía potencial de atracción entre las moléculas.  
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b= Volumen de una mol de moléculas  

(v-b)= Volumen libre 

u= constante característica de la ecuación de estado (para PR; u=2) 

w= constante característica de la ecuación de estado(para PR; w=-1) 

Los parámetros a y b pueden ser evaluados según el caso: 

a) Para componentes puros: 

𝑏 =  Ω𝑏

𝑅𝑇𝑐
𝑃𝑐

 

𝑎 = Ω𝑎

(𝑅𝑇𝑐)2

𝑃𝑐
𝛼(𝑇)   

 

(3. 22) 

Donde Ω𝑎𝑦Ω𝑏son valores constantes que dependen de u y w, esto es, de la ecuación de estado 

seleccionada. En el AnexoD se muestran las ecuaciones necesarias para este cálculo. 

El parámetro de energía cinética (a) depende de la temperatura,esta dependencia se encuentra 

envuelta en la función 𝛼(𝑇).Las expresiones para evaluar 𝛼(𝑇)  son variadas, en general están 

expresadas en términos de constantes únicas para cada componente y de temperatura. El modelo 

GCEOS de HYSYS tiene una expresión general y flexible para este cálculo. 

 

b) Para mezclas las expresiones de a y b deben representar a la mezcla y no solo a un 

componente puro. Estas expresiones se conocen como reglas de mezclado y contienen las 

constantes, de los componentes puros, calculadas por las ecuaciones (3.22), a la 

composición de la mezcla y deben considerar los efectos de interacción entre las 

moléculas. En el Anexo A se incluyen varias de las reglas de mezclado más comunes (A.8-

A.13), incluyendo la regla de Wong-Sandler que se utiliza en este trabajo. 

En este trabajo se ha seleccionado el modelo GCEOS con la ecuación de Peng-Robinson con la 

regla de mezclado de Wong-Sandler por encima de otros modelos de ecuación de estado como 

PRSV, debido a las siguientes razones: 

 La ecuación de estado en particular, esto es, la selección de los valores de u y w que se 

adopten, tiene poca influencia en los cálculos de equilibrio líquido-vapor. En este trabajo 

se optó por los parámetros de Peng-Robinson (u = 2 y w = -1). En adelante el modelo con 

esta selección se denominará GCEOS-PR. 

 La expresión de 𝛼(𝑇) de GCEOS, ecuación (3.24), es una expresión que permite un buen 

ajuste de la presión de vapor de componentes puros, la cual será explicada más adelante 

en la sección 3.2.1.1 y 

 El modelo GCEOS tiene varias reglas de mezclado entre las cuales se puede seleccionar la 

que más convenga para el sistema en cuestión. Entre las reglas de mezclado está la de 

Wong-Sandler que es apropiada para sistemas fuertemente polares como el que nos 

ocupa en este trabajo. La regla de mezclado de Wong-Sandler, es una regla basada en 

energía libre de Helmholtz  y permite un buen ajuste del equilibrio líquido-vapor en 

mezclas, lo que deriva en mejores resultados en la predicción del comportamiento del 
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proceso industrial. En el presente trabajo se adopta el modelo de NRTL como modelo de 

energía de Gibbs para ser usado con W-S. Se explicaran los detalles de la regla en la 

sección 3.2.1.2. 

Aplicando el valor de las constantes características de Peng-Robinson a la ecuación (3.21), se 

obtiene  la ecuación de estado cúbica PR: 

𝑃 =  
𝑅𝑇

𝑣 − 𝑏
−

𝑎

𝑣2  +  2𝑏𝑣 − 𝑏2
 

 
(3. 23) 

 

3.2.1. Ajuste de Parámetros. 

En esta sección se explica los requerimientos de parámetros de componentes puros y parámetros 

de interacción binarios del modelo GCEOS-PR en HYSYS y de las necesidades de ajuste con datos 

experimentales. 

Como se explicó con la tabla 2.1, al presentar los componentes del proceso y la naturaleza química 

de los mismos se clasificaron en dos grupos. En un primer grupo están los componentes 

supercríticos CH4, N2, CO2, Etano, Etileno, O2 y Ar. Además, estos componentes son no-polares. En 

un segundo grupo están los componentes líquidos fuertemente polares: Agua, Óxido de etileno, 

Etilenglicol, Acetaldehído y Formaldehído.  

Para el cálculo de laspropiedades de las fases gas y líquida la ecuación de estado GCEOS-PR 

requiere de los siguientes parámetros de los componentes puros: 

 Para los componentes no-polares: Temperatura y Presión críticas y factor acéntrico. Estos 

parámetros se toman en forma automática del banco de datos de HYSYS. En este caso se 

adopta la ecuación de Peng-Robinson para el cálculo de función 𝛼(𝑇) y no se requiere de 

ningún ajuste de parámetros. 

 Para los componentes polares: Temperatura y Presión críticas, que toma directamente del 

banco de datos, y de las constantes particulares de cada substancia para el cálculo de la 

función 𝛼(𝑇). El ajuste de estas constantes se explica en la sección 3.2.1.1. 

Para el cálculo de las propiedades de las fases gas y líquida para las mezclas la ecuación de estado 

GCEOS-PR, con la regla de mezclado de Wong-Sandler (W-S)(David Wong y Stanley Sandler, 

1992)son requeridos los parámetros de interacción binarios para cada pareja de componentes. 

Aunque el simulador establece una serie de parámetros para algunas de las mezclas binarias, estos 

son adoptados del modelo de Peng-Robinson, y no son útiles para el modelo de Wong-Sandler, 

además no existe la posibilidad de estimaciones como sucedió con el modelo NRTL y las 

estimaciones de UNIFAC. Es decir que, para el caso específico del presente documento, el banco 

de datos no dispone de valores para los parámetros de interacción, por lo tanto es necesario 

eliminar los parámetros de P-R y ajustar los parámetros de interacción de Wong-Sandler. 
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El modelo de Wong-Sandler requiere de los siguientes parámetros de interacción para cada pareja 

de componentes en la mezcla: 

a) Los parámetros Aij y Bij para la kij, ver ecuación (3.34), y 

b) Los parámetros  aij ,  bij= 0 y αij = 0.3 del modelo NRTL 

Las posibilidades de ajustes son grandes, sin embargo, ajustar todos los parámetros para todas las 

posibles parejas de componentes de la mezcla promete ser una tarea compleja y laboriosa. Con la 

finalidad de reducir los esfuerzos requeridos, sin sacrificar la representatividad de los ajustes y de 

la posterior simulación, se entiende que solo es necesario ajustar algunos de los parámetros para 

ciertas parejas de componentes seleccionados, para esto se presenta la siguiente tabla: 

Tabla 3. 8. Selección de parámetros de interacción binarios sujetos a ajuste del modelo GCEOS-
PR en función de su naturaleza química. 

Tipo de pareja de 

componentes 
Comentario 

Parámetros de interacción 

binarios 

Gases no polares - 

Gases no polares 

Estas interacciones son débiles y los 

componentes tienen composiciones 

pequeñas en la mezcla 

kij=0 

Parámetros de NRTL=0 

Gases no-polares – 

Líquidos polares 

Los parámetros de interacción 

modifican La solubilidad de los gases 

en la mezcla líquida. Seleccionar los 

componentes líquidos mayoritarios. 

Ajuste del parámetro  kij para 

gases en agua y gases en 

óxido de etileno.  

Parámetros de NRTL=0 

Líquidos polares–

Líquidos  polares 

Estos parámetros son los más 

importantes. Los parámetros de NRTL 

modifican fuertemente el 

comportamiento del equilibrio de 

fases. 

kij=0 

Ajuste de Parámetros de NRTL 

con datos de equilibrio 

líquido-vapor para cadapareja 

de componentes polares 

El criterio de selección de ajuste de parámetros de la tabla anterior se basa en la consideración de 

las condiciones de la planta, tales como naturaleza de los componentes, composición de la mezcla 

de proceso, temperatura y presión de operación, así como en la disponibilidad de datos de 

equilibrio experimentales. Por lo tanto, se establece que las interacciones más importantes en el 

sistema industrial que nos ocupa son: 

i. Interacciones entre componentes polares en la fase liquida, principalmente de los 

componentes óxido de etileno, agua, etilenglicol, formaldehído y acetaldehído. 
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ii. Solubilidad de componentes supercríticos en la mezcla liquida subcrítica, la mezcla 

liquida esta compuesta principalmente por agua y óxido de etileno, los demás 

componentes se presentan en una escala muy inferior. 

En consecuencia, los ajustes se dividen en dos categorías: 

 Los parámetros Aij y Bij para la kij de Wong-Sandler, ecuación (3.34). Su significado será 

explicado más adelante, en la sección 3.2.1.2. que presenta las generalidades de la regla 

de mezclado W-S. El parámetro Aij será ajustado para predecir la solubilidad de gases 

incompresibles en los dos componentes líquidos más abundantes, óxido de etileno y agua. 

 El parámetro aij de NRTL para Wong-Sandler, donde se considera bij= 0 y αij=0.3. (véase la 

sección NRTL, ecuaciones 3.8-3.11).El parámetro aij es llamado simplemente parámetro de 

NRTL o de energía para Wong-Sandler. Este parámetro será ajustado para los 

componentes de la fase líquida que presenten un comportamiento fuertemente no ideal. 

De lo expuesto anteriormente se considera que los ajustes propuestos son los suficientes para una 

buena representación del proceso. 

 

3.2.1.1. Parámetros de Kappa (K) componentes puros. 

El parámetro de energía potencial a de la ecuación de estado (3.21) esta en función de la 

temperatura del sistema, mediante una expresión comúnmente denominada α(T); la cual es un 

ajuste del parámetro de energía por los efectos de la temperatura. 

La expresión de α (T) de HYSYS en el modelo GCEOS es: 

𝛼(𝑇) =   1 + 𝐾 1 −  
𝑇

𝑇𝑐
  

2

 

 

(3. 24) 

Donde K (Kappa) esta en función de los parámetros k0-k5 y la Temperatura del sistema: 

𝐾 = 𝑘0 +  𝑘1 +  𝑘2 − 𝑘3𝑇𝑟  1 − 𝑇𝑟
𝑘4   1 +  𝑇𝑟  0.7 − 𝑇𝑟 𝑇

𝑘5  

 
(3. 25) 

𝑇𝑟=

𝑇

𝑇𝑐
 

Esta expresión es similar a la expresión α(T) de Stryjek y Vera(R. Stryjek y H. Vera, 1986), del 

modelo PRSV en HYSYS, el cual tiene como parámetros solo a ko y k1. 

Para la buena representación de las propiedades de los componentes polares es necesario 

encontrar los valores de los parámetros de Kappa (k0-k5) 

 Sustituyendo la expresión de Kappa en la de alfa α (T) se obtienela siguiente expresión: 
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𝛼 𝑇 =   1 +  𝑘𝑜 1 −  𝑇𝑟 +  𝑘1 +  𝑘2 − 𝑘3𝑇𝑟  1 − 𝑇𝑟
𝑘4   1 − 𝑇𝑟 (0.7 − 𝑇𝑟)𝑇𝑘5 

2
 

 
(3. 26) 

Para encontrar los valores de los parámetros de Kappa, k0-k5 ,se lleva a cabo un cálculo iterativo, 

con la ecuación de estado de Peng-Robinson.Para lo cual son necesarios datos de temperatura y 

presión de vapor (po),así como Tc, Pc y ω de cada componente que se desea ajustar. 

Los datos experimentales necesarios se obtienen de la literatura (Tomas Boublik [et al], 1984) y la 

demás información requerida se obtiene directamente del banco de datos de HYSYS. En la tabla 

3.9 se muestran los parámetros del banco de datos de HYSYS. 

Tabla 3. 9. Propiedades de componentes líquidos 

Componente  k1 Tc (°C) Pc (bar) ω (factor acéntrico) 

Óxido de Etileno 0.031984 195.85 71.90 0.2020 

Agua -0.0076699 374.149 221.20 0.344 

Etilenglicol 0.1097 428.85 65.1518 0.56 

Formaldehído 0.019401 133.85 65.90 0.25299 

Acetaldehído -0.81859 187.85 55.70 0.303 

 

Para el ajuste de parámetros se sigue el siguiente algoritmo: 

1. Capturar los datos de T (K) y 𝑝𝑜  (bar) 

2. Dar un estimado inicial de los parámetros de Kappa. En este caso se usan los parámetros 

de PRSV como estimado inicial para koy k1, junto con k2 a k5 igual a cero. 

3. Se calcula un estimado inicial de la presión de vapor, para el cálculo de los parámetros A y 

B adimensionales de la ecuación de estado a una temperatura dada (𝑇𝑑𝑎𝑡𝑜 ): 

𝑝𝑒𝑠𝑡𝑖𝑚𝑎𝑑𝑜
𝑜 = 𝑃𝑐𝑒

 5.37 1+𝜔  1−
𝑇𝑐
𝑇
  

 
 

(3. 27) 

4. Se calculan,con la ecuación de estado [Anexo A], los coeficientes de fugacidad de los 

componentes puros, a una Temperatura dada  𝑇𝑑𝑎𝑡𝑜   de la serie de datos 

experimentales. Se usa la expresión de α (T) de Kappa(A.6). 

5. Tras resolver la ecuación de estado y encontrado los coeficientes de fugacidad para el 

componente puro en ambas fases. El cociente de los coeficientes de fugacidad funciona 

como corrección para el estimado de la nueva presión  

𝑝𝑛𝑢𝑒𝑣𝑎
𝑜 =  

𝜑𝐿

𝜑𝑉 𝑝𝑐𝑎𝑙𝑐 .𝑎𝑛𝑡𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟
𝑜  

 

(3. 28) 

6. Se define una presión de vapor calculada, para el cálculo inicial se usa la presión estimada, 

para los cálculos subsecuentes se utiliza la presión nueva. 

𝑝𝑐𝑎𝑙𝑐
𝑜 = 𝑝𝑒𝑠𝑡𝑖𝑚𝑎𝑑𝑜

𝑜 𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑒𝑙 𝑐á𝑙𝑐𝑢𝑙𝑜 𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙

𝑝𝑐𝑎𝑙𝑐
𝑜 = 𝑝𝑛𝑢𝑒𝑣𝑎

𝑜 𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑙𝑜𝑠 𝑐𝑎𝑙𝑐𝑢𝑙𝑜𝑠 𝑠𝑢𝑏𝑠𝑒𝑐𝑢𝑒𝑛𝑡𝑒𝑠
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7. Se recalculan los coeficientes de fugacidad usando la 𝑝𝑐𝑎𝑙𝑐
𝑜  a la T dada  𝑇𝑑𝑎𝑡𝑜  . Esto 

continua hasta que se cumpla la condición de equilibrio  𝜑𝑉 = 𝜑𝐿 , es decir, 
𝜑𝐿

𝜑𝑉  =  1 

8. El procedimiento anterior (puntos 3 a 7) se efectúa para todas las temperaturas de la serie 

de datos experimentales. 

9. Sin embargo, la Presión calculada debe ser igual a la presión de vapor de dato, por lo que 

se define el siguiente “Error promedio porcentual” de cada punto de la serie de datos 

experimentales: 

𝜀% =   
𝑝𝑒𝑥𝑝
𝑜 − 𝑝𝑐𝑎𝑙𝑐

𝑜

𝑝𝑒𝑥𝑝
𝑜  ∗ 100  (3. 29) 

10. El error total de toda la serie de datos experimentales se define como el “Error promedio 

cuadrado porcentual”, el cual es la raíz del promedio del error cuadrado: 

𝜀%
2 =

 
 

 
𝑝𝑒𝑥𝑝
𝑜 −𝑝𝑐𝑎𝑙𝑐

𝑜

𝑝𝑒𝑥𝑝
𝑜  

𝑖

2

𝑛𝑝

𝑛𝑝

𝑖=1

∗ 100 
(3. 30) 

11. Este es el error de todos los cálculos de toda la serie de datos, el cual se minimiza 

ajustando los valores de k0-k5, cuando se cumpla que 𝜀%
2  sea mínimo,

𝜑𝐿

𝜑𝑉  =  1, y por lo 

tanto que 𝑃𝑒𝑥𝑝
𝑜 ≈ 𝑃𝑐𝑎𝑙𝑐

𝑜 , para cada temperatura,  se habrán encontrado los parámetros de 

Kappa k0-k5 del componente, los cuales serán validos a diferentes temperaturas. 

Para comprobar si la solución es la adecuada, se grafica el error promedio puntual en función de la 

temperatura reducida  𝜀%𝑣𝑠.  𝑇𝑟 . En la cual se debe observar claramente un comportamiento 

oscilatorio, como se muestra en la imagen 3.8. 

Esta comprobación da un indicio de que los parámetros ajustados son validos y pueden ser usados 

a diferentes temperaturas, incluso a temperaturas diferentes a las de los datos experimentales. Si 

la grafica muestra una tendencia, por ejemplo una línea recta positiva, esto indica que al aumentar 

la temperatura los parámetros de Kappa obtenidos dejan de tener validez. 

Por la forma de la ecuación de α(T), k4 debe tener valor, sin embargo se encontró que este valor es 

uno o muy cercano a la unidad, por lo que se fija k4 = 1 y se hace un el ajuste más estricto solo 

para  k0-k3 

Los resultados del ajuste de parámetros, siguiendo el algoritmo anterior, se muestran en la tabla 

3.10. 
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Imagen 3. 6. Error puntual para el Ajuste de parámetros de Kappa de Óxido de Etileno. Se puede ver un 
comportamiento oscilatorio. 

Tabla 3. 10. Ajuste de parámetros de Kappa. 

Parámetro Óxido de 

etileno 

Agua  Etilenglicol Formaldehído Acetaldehído  

k0 0.661540 0.872899 1.156311 0.742059 0.804999 

k1 0.619736 -0.101456 0.572900 1.814085 0.835117 

k2 -0.055823 0.003274 -0.168899 -0.741885 -2.221680 

k3 2.134028 -0.121190 1.282283 5.553404 -0.001670 

k4 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 

k5 ----------- ----------- ----------- ----------- ----------- 

Error  (𝜀%
2 ) 0.129407515 0.145204366 2.703568297 1.477351427 0.550183155 

Nótese que para todos los componentes ajustados el error porcentual promedio es bajo, lo que 

indica que el ajuste es adecuado. 

3.2.1.2. Mezclas multicomponentes 

En un sistema de más de un componente, es decir, una mezcla los parámetros a y b de la ecuación 

de estado deben considerar los efectos de los componentes de la mezcla. Para esto se introduce 

una regla de mezclado. 

La regla de mezclado seleccionada en el simulador es la de Wong-Sandler(Aspen Tech, 2011): 
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𝑏 =  

  𝑥𝑖𝑥𝑗  𝑏 −
𝑎

𝑅𝑇
 
𝑖𝑗

1 +
𝔸∞

𝐸 (𝑥)

𝜍𝑅𝑇
−  𝑥𝑖  

𝑎𝑖

𝑏𝑖𝑅𝑇
 

 

𝑎 =  𝑏   𝑥𝑖

𝑎𝑖

𝑏𝑖
−

𝔸∞
𝐸 (𝑥)

𝜍
  

 

(3. 31) 

Donde: 

σ =  
 ln  2 − 1  

 2
 (𝑝𝑎𝑟𝑎𝑃𝑅) 

 

(3. 32) 

 𝑏 −
𝑎

𝑅𝑇
 
𝑖𝑗

=  
 𝑏𝑖 −

𝑎𝑖

𝑅𝑇
 +  𝑏𝑗 −

𝑎𝑗

𝑅𝑇
 

2
 1 − 𝑘𝑖𝑗   

 

(3. 33) 

En el simulador la expresión del parámetro de interacción binario de Wong-Sandler (kij) es: 

𝑘𝑖𝑗 = 𝐴𝑖𝑗 + 𝐵𝑖𝑗𝑇 

 
(3. 34) 

Donde: 

ai, bi son los parámetros a y b del componente i, puro. 
Aij es el parámetro de interacción no dependiente de temperatura. 
Bij es el parámetro de interacción dependiente de temperatura. 
kij es el parámetro de interacción binario entre los componentes i y j. 

Notamos que la regla de mezclado propuesta por Wong-Sandlerestá en función de la energía libre 

de Helmholtz en exceso, pero sabemos que: 

𝐺𝐸 = 𝔸𝐸 + 𝑃𝑉𝐸  
 

(3. 35) 

Sin embargo, el volumen en exceso es pequeño, especialmente a presiones bajas, por lo que la 

siguiente es una excelente aproximación: 

𝐺𝐸 𝑇, 𝑥, 𝑃𝑏𝑎𝑗𝑎  ≈ 𝔸𝐸 𝑇, 𝑥, 𝑃𝑏𝑎𝑗𝑎   

 
(3. 36) 

Además, a diferencia de la energía libre de Gibbs, la energía libre de Helmholtz es poco 

dependiente de la presión, por lo que se puede afirmar que:   

𝐴𝐸 𝑇, 𝑥, 𝑃𝑏𝑎𝑗𝑎  =  𝔸𝐸 𝑇, 𝑥, 𝑃∞  

 
(3. 37) 

Y de esta manera vemos que: 

𝐺𝐸 𝑇, 𝑥, 𝑃𝑏𝑎𝑗𝑎  = 𝔸𝐸 𝑇, 𝑥, 𝑏𝑎𝑗𝑎 ≤ 𝑃 ≤ ∞  

 
(3. 38) 

Por lo que se puede usar cualquier modelo de coeficientes de actividad, basado en energía libre de 

Gibbs,a una presión baja para estimar la energía libre de Helmholtzy el modelado debe ser 



[Modelado termodinámico del proceso de producción de óxido de etileno por oxidación directa.] 

 

 
 

34 

eficiente aún a presiones elevadas(David Wong y Sanley Sandler, 1992).Para el modelo GCEOS-PR 

con la regla de mezclado de Wong-Sandler, el modelo definido es el de NRTL. Además, el modelo 

de NRTL  establecido en HYSYS utiliza únicamente un parámetro, esto es, toma para todas las 

parejas el parámetro 𝛼𝑖𝑗 = 0.3 y para el cálculo de 𝜏𝑖𝑗  no se incluye dependencia de temperatura 

(bij =0).  

Como se explicó en la sección 3.2.1 se tienen tres casos, dependiendo de la naturaleza química de 

los componentes en cada pareja, que requieren un tratamiento diferente para el ajuste de 

parámetros: 

a) Para las parejas Líquido-Líquido los parámetros Aij y Bij para la kij, ver ecuación (3.34), se 

ponen en cero y solo se ajustanlos dos parámetros aij y aji, como se explica a 

continuación. 

b) Para las parejas Gas-Líquido el parámetro aij de NRTL se pone en cero y solo se ajusta 

Aijpara la kij (se toma Bij como cero), como se explicará mas adelante en esta misma 

sección. 

c) Para las parejas Gas-Gas todos los parámetros se estipulan en  cero. 

Entonces, para las parejas líquido-líquido, para calcular las interacciones en NRTL en GCEOS se 

tienendos parámetros que sonaij y aji en la ecuación (3.31), es decir, se define Aij y Bijde la 

ecuación (3.34) como cero y se ajusta  solo losparámetrosde NRTL, hasta que al resolver un 

problema de equilibrio en el simulador se prediga el mismo comportamiento para una misma 

pareja a las mismas condiciones de datos experimentales(Gerhartz, 1987).El ajuste contra datos 

experimentales se hace de forma semimanual haciendo uso del complemento “Equilibriumplots” 

en HYSYS, se hace de esta forma ya que se carece de alguna forma de hacerlo de forma 

automática como el programa Aspen COM usado en el ajuste de parámetros de NRTL. 

La forma de llevar a cabo este ajuste es la siguiente: 

1. Abrir un nuevo caso en el Programa Aspen HYSYS v7.3. 

2. Seleccionar la pareja de componentes cuyas interacciones se desean corregir. En este caso 

Óxido de Etileno-Agua. 

3. Seleccionar el modelo termodinámico. En este caso GCEOS (general cubic equation of 

state) 

4. Tras seleccionar el modelo termodinámico se abre la ventana “Fluid Package”, en la 

pestaña de parámetros “parameters” se introducen los parámetros ajustados de Kappa. 
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Imagen 3. 7. Pantalla de parámetros de Kappa para componentes puros del modelo GCEOS en Hysys.  

5. En la misma ventana, pero en la pestaña de coeficientes binarios “binarycoeffs” se debe 

seleccionar la regla de mezclado, se selecciona la regla de Wong-Sandler (imagen 3.8). 

 

Imagen 3. 8.  Ventana de coeficientes binarios de la regla de mezclado de Wong-Sandler para GCEOS 
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6. Ya en el ambiente de simulación se define una corriente, con un flujo cualquiera, fracción 

equimolar entre ambos componentes, temperatura y presión similar a la de los datos 

experimentales disponibles para los componentes ajustados. 

7. Pulsando la tecla F12 se abre la ventana con todas las opciones de operaciones unitarias 

“UnitOps” en la cual se selecciona “Equilibriumplots” con lo que se abre la ventana 

“equilibriumplots: op-100”. Para construir la curva de equilibrio: 

I. Seleccionar el tipo de curva que se desea calcular, esto depende de los datos 

experimentales disponibles: 

 x, y 

 P vs x,y a T constante 

 T vs y,y a P constante 

II. Seleccionar los componentes, en este caso solo se tienen dos componentes, debe 

considerarse que las curvas de equilibrio estarán construidas en función de aquel 

componente seleccionado primero. Para el ejemplo es el óxido de etileno 

III. Fijar el valor de la propiedad constante, cuyo valor debe ser el de los datos de 

equilibrio experimentales. En nuestro caso se selecciono una grafica P vs x,y a 

10°C. 

IV. Seleccionar el botón “Plot” para construir la curva de equilibrio 

 

Imagen 3. 9. Ventana de la utilidad “Equilibriumplots” y curva de equilibrio P vs x,y de Óxido de Etileno en Agua a 
10°C. 
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8. En el botón “viewtable” se pueden ver los valores de los puntos que construyen las curvas 

de equilibrio, y estos pueden ser copiados y llevados a algún otro programa, por ejemplo 

Excel, en donde se pueden comparar contra los datos experimentales. 

9. Si al comparar la curva de equilibrio construida con HYSYS no se encuentran resultados 

satisfactorios, se debe regresar al simulador y en la ventana “fluid package” en la pestaña 

de coeficientes binarios se selecciona la casilla 
𝐶𝑖𝑗

𝑁𝑅𝑇𝐿
 donde se encuentran los 

parámetros aij y aji para la pareja en cuestión, y se dan valores a los parámetros hasta que 

se consiga que la curva de equilibrio construida sea igual a la curva de equilibrio de los 

datos experimentales. Los demás parámetros,Aij y Bij se mantienen en cero. 

 

Imagen 3. 10. Parámetros de NRTL de Wong-Sandler corregidos para los componentes Óxido de Etileno-Agua  

En la imagen 3.11 se muestran las curvas generadas con el simulador con los parámetros iniciales 

del banco de datos de HYSYS (caso base), y con el ajuste de parámetros de la imagen anterior (P 

calc). Los cuales se comparan con los datos experimentales de equilibrio. 
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Imagen 3. 11.  Curva de equilibrio P vs x. de Óxido de Etileno en Agua, comparando la presión de burbuja calculada 
(―) contra la experimental ( ). 

Es evidente de la grafica (figura 3.11) que el ajuste de los parámetros de NRTL para Wong-

Sandlermejora significativamente la predicción de equilibrio, en este caso de Presión de burbuja, si 

se compara con los el comportamiento predicho previo al ajuste (caso base). Recordando que el 

simulador carece de parámetros de interacción binarios para la regla de W-S, mantenerlos en un 

valor nulo para  componentes fuertemente no ideales conllevaría a resultados precarios en la 

simulación.  

Si se desea comprobar el ajuste, se puede generar una segunda curva de equilibrio y compararla 

contra una segunda serie de datos experimentales, la segunda curva de equilibrio debe ser 

igualmente representativa de los datos experimentales. 
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Imagen 3. 12. Curva de equilibrio P vs x. de Óxido de Etileno en Agua, comparando la presión de burbuja calculada 
(―) contra la experimental (•). 

Como se puede observar en la imagen 3.12, los parámetros binariosencontrados anteriormente 

para Óxido de Etileno-Agua predicen el comportamiento de la mezcla incluso al compararlos otros 

datos de equilibrio experimentales. 

El mismo procedimiento descrito anteriormente para Óxido de Etileno-Agua se lleva a cabo para 

las demás parejas que se consideren apropiadas. 

A continuación, en la tabla 3.11 se presentan los resultados de los parámetros para las parejas 

ajustadas en el presente trabajo. Las matrices de parámetros completos tanto de componentes 

puros como de mezclas binarias del modelo GCEOS-PR se encuentran en el anexo F. 

Tabla 3. 11. Ajustes de Parámetros de Wong-Sandler (Parámetro aij) 

NRTL  Óxido de Etileno Agua Etilenglicol Formaldehído Acetaldehído 

Óxido de Etileno --------------- 1800.0   210.0 

Agua 5350.00 --------------- 6850.0 3500.0 4550.0 

Etilenglicol  -1188.88 ---------------   

Formaldehído  -21000.00  ----------------  

0

20

40

60

80

100

120

140

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

P
 (

kP
a)

x,y Ox. Et.

Comprobación. P vs xOx.Et a 20 °CPburb (kPa) exp

Procio(kPa) exp

Pburb (kPa) calc

Procio (kPa) calc



[Modelado termodinámico del proceso de producción de óxido de etileno por oxidación directa.] 

 

 
 

40 

Acetaldehído -15.00 2550.00   -------------- 

3.2.1.3. Solubilidad de Gases 

Aunque el ajuste hecho con Wong-Sandler es bueno para predecir el comportamiento debido a las 

interacciones entre líquidos, este no es capaz de predecir correctamente las interacciones entre 

gases supercríticos y líquidos (David Wong y Stanley Sandler, 1992), por lo que es necesario 

encontrar una estrategia que logre corregir este comportamiento ya que al menos en las columnas 

1 y 2 existen una gran cantidad de estas interacciones, para hacerlo se corrige la solubilidad de los 

gases. 

La solubilidad de los gases se ajustó de dos formas diferentes dependiendo de los datos 

experimentales disponibles: 

 Para solubilidad de gases en óxido de etileno, ajustando lakij resolviendo un problema de 

presión de burbuja con la ecuación de estado [Anexo B] y comparando contra datos 

experimentales. 

 Para solubilidad de gases en agua, ajustando la kij directamente en el simulador 

comparando una corriente de proceso directamente contra datos de diseño. 

1. Solubilidad de gases en óxido de etileno 

Los parámetros de interacción binarios de gases en óxido de etileno, se ajustan mediante el 

cálculo de constantes de Henry y su contraste con constantes de Henry reportadas en la literatura, 

considerando la siguiente expresión de equilibrio: 

𝑓 𝑖
𝑉 =  𝑃𝑦𝑖𝜑 𝑖

𝑉

𝑓 𝑖
𝐿 = ℋ𝑖𝑥𝑖

𝑝𝑜𝑟𝑙𝑜𝑡𝑎𝑛𝑡𝑜, 𝑒𝑛𝑒𝑙𝑒𝑞𝑢𝑖𝑙𝑖𝑏𝑟𝑖𝑜:        𝑃𝑦𝑖𝜑 𝑖
𝑉 =  ℋ𝑖𝑥𝑖  

 

(3. 39) 

La forma de llevar a cabo el ajuste para encontrar los parámetros binarios es el siguiente: 

1. Información necesaria.  

 Para el gas supercrítico, Tc, Pc, ω, además de los parámetros de MathíasKo 

y K1, se define la K1 como cero. 

Tabla 3. 12. Propiedades de  los Gases. 

Componente  Ko K1 Tc (°C) Pc (bar) ω (factor acéntrico) 

Etano 0.524132219 0 305.42801 48.8385 .0986 

Nitrógeno 0.438208465 0 126.194 33.9437 .0399998 

Metano 0.395999722 0 190.699 46.4068 0.0114984 

Argón 0.372931396 0 150.707 48.636 -0.004 

 Para el componente líquido,  Tc y Pc, además de los parámetros de Kappa. 

Tabla 3. 13.Parámetros calculados de Kappa para el solvente, de la sección 3.2.1.1. 

 ko k1 k2 k3 k4 k5 Tc (°C) Pc (bar) 
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Óxido de 

Etileno 

0.6615 0.6197 -0.0558 2.134028 1.0 0.0 195.85 71.9 

 Información de constantes de Henry (ℋ𝑖) a diferentes temperaturas para 

cada compuesto sujeto a ajuste de parámetros(Prausnitz J. , 2000). 

Tabla 3. 14.Constantes de Henry (H en bar) para gases en Óxido de Etileno 

Temperatura (°C) Etano Nitrógeno Metano Argón 

0 85.4 2837 621 1692 

25 110 2209 622 1439 

50 131 1844 603 1287 

 

2. Dar un estimado inicial de los parámetros de interacción binarios kij, en este caso 

kij=kji. 

3. Se define una temperatura y se inicia el ajuste. 

4. Definir para la temperatura seleccionada la composición del gas en el líquido, es 

decir, xi. Las cuales deben ser pequeñas, ya que representan la solubilidad del gas, 

de define como xi desde 0.002 hasta 0.01 en incrementos de 0.002, por lo tanto, 

se realizan cinco cálculos de presión de burbuja. 

5. Resolver el problema de presión  de burbuja, (cálculo de P y yia T y xi dadas)[Anexo 

B-I]. Para el cálculo de coeficientes de fugacidad se sigue el procedimiento del 

anexo A, con la expresión de: 

 α(T) de Mathías para el soluto. Ecuación (A.5) 

 α(T) de Kappa para elsolvente. Ecuación (A.6) 

 Regla de mezclado de Wong Sandler.  Ecuación  (A.10-A.13) 

6. Tras haber resuelto el problema de punto de burbuja y calculado los coeficientes 

de fugacidad, se calcula la fugacidad de gas: 

𝑓 𝐺𝑎𝑠 = 𝑃𝑦𝐺𝑎𝑠𝜑 𝑔𝑎𝑠
𝑉  

 
(3. 40) 

7. Cálculo de la constante de Henry, de las ecuaciones de equilibrio: 

ℋ𝑖 =
𝑓 𝐺𝑎𝑠

𝑉

𝑥𝑖
 

 

(3. 41) 

8. Esta constante de Henry solo es válida a temperatura y composición del liquido 

(𝑥𝑖) en que se llevo a cabo el cálculo. Por lo anterior, para cada composición 

definida en el punto 4,  se repite el procedimiento de los puntos 5 a 7 y con esto 
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se define una Constante de Henry promedio para todas las composiciones a una 

misma temperatura: 

ℋ𝑖𝑝𝑟𝑜𝑚𝑒𝑑𝑖𝑜 =
 𝑥𝐺𝑎𝑠 𝑓 𝐺𝑎𝑠

𝑉

  𝑥𝐺𝑎𝑠  
2

 

 

(3. 42) 

9. Esta constante promedio se compara con la constante de Henry de Dato a la 

misma temperatura , para esto se define la siguiente función error porcentual: 

𝜀𝑖 =  
ℋ𝑖 𝑝𝑟𝑜𝑚𝑒𝑑𝑖𝑜

ℋ𝑖 𝑑𝑎𝑡𝑜
 ∗ 100 

 

(3. 43) 

10. El mismo procedimiento, puntos 3 a 9 se sigue para todas las temperaturas a las 

cuales se cuenta con un dato de Constante de Henry 

11. Una vez se han calculado las constantes de Henry para las diferentes 

temperaturas, se define un error global: 

𝐸 =   (𝜀𝑖)
2

𝑛𝑇

𝑖=1

 (3. 44) 

12. De tal forma que se busca encontrar los parámetros kij que logran que el Error 

global sea el mínimo. Cuando esto se consigue se habrán encontrado los 

parámetros de interacción binarios que satisfacen la solubilidad del gas a 

diferentescondiciones de temperatura y composición. 

Los  resultados para las kij de solubilidad de gases en óxido de etileno para la ecuación de estado 

se enlistan en la tabla 3.15. 
 

Tabla 3. 15.Ajuste de solubilidad de Gases en Óxido de Etileno 

Aij= kij=kji Nitrógeno Argón Metano Etano 

Óxido de Etileno 0.031285 0.173098 0.074644 0.078261 

Error E 2.513 215.158 10.440 67.186 

Para comprobar si el ajuste es o no adecuado se grafican las constantes de Henry calculadas 

contra las reportadas experimentalmente en función de la temperatura, como se hizo en la grafica 

3.13. 

A pesar de que el ajuste hecho con el mismo procedimiento es adecuado para la mayoría de los 

componentes, para el Nitrógeno existe una diferencia entre las constantes de Henry calculadas y 

las experimentales, sin embargo, el comportamiento predicho con el ajuste es de la misma 

tendencia que los datos experimentales, se decide continuar y utilizar los parámetros ajustados. 
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Imagen 3. 13. Comparación entre constantes de Henry experimentales (•) y calculadas (―) con  Ecuación de Estado.  

2. Solubilidad de Gases en Agua. 

Debido a la deficiencia de datos experimentales, se seleccionó un punto del proceso donde sea 

importante la solubilidad de los gases en agua. Se seleccionó la corriente resultado de la mezcla de 

las corrientes  líquidas de salida de fondo de las torres 1 y 2, la corriente <301>, la cual lleva la 

mayor cantidad de gases disueltos (véase imagen 2.1). Se ajustaron los parámetros kij de la 

solubilidad de los gases en agua de forma manual, una pareja a la vez, hasta que se logró que la 

composición de la corriente <301> en la simulación fuese similar a la composición de la corriente 

según los datos de diseño. 

Tabla 3. 16. Comparación de solubilidad de Gases y kij corregidas para GCEOS 

Componente Flujo molar (kgmol/h) <301> kij=kji 

 Diseño NRTL GCEOS  

Etileno 16.82 16.736 16.017 3.4646 

Oxígeno 1.6 1.510 1.540 3.993 

Dióxido de Carbono 7.52 7.182 7.306 2.3139 

Nitrógeno 0.03 0.029 0.029 4.455 

Argón 3.38 3.535 3.287 3.8625 

Metano 14.12 13.588 13.867 4.0327 

Etano 0.99 0.813 0.963 4.0038 
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4. Simulación de la planta de óxido de etileno en HYSYS 
Una vez realizados los ajustes considerados necesarios, se puede proceder a realizar la simulación 

del proceso industrial, la cual debe cumplir con las siguientes condiciones: 

i. La simulación debeser, en medida de lo posible, fiel a los datos de diseño, en cuanto a 

equipo y condiciones de operación. Es decir, debe ser una reproducción representativa del 

proceso industrial real. 

ii. La simulación debe ser capaz de predecir el comportamiento de la planta real. 

iii. La simulación debe ser estable una vez terminada, es decir, al modificar alguna variable en 

cualquier parte de la simulación, esta debe ser capaz de alcanzar una nueva solución en un 

tiempo razonable. 

La simulación del proceso de producción de óxido de etileno por oxidación directa se lleva a cabo 

en el ambiente de simulación del programa Aspen HYSYS® versión 7.3. Está basada en los datos de 

diseño de la planta real utilizando los modelos termodinámicos de NRTL y GCEOS corregidos con 

los ajustes a datos de equilibrio experimentales.En principio, con modificaciones menores,  la 

simulación de la planta es la misma para ambos modelos, esto con la finalidad de que sean 

comparables entre sí y los resultados obtenidos de cada modelo puedan ser cotejados unos con 

otros y contra los datos de diseño. 

A continuación se explica en términos generales los pasos que se siguieron para establecer la 

simulación de la planta en HYSYS. 

Una vez indicado el simulador Aspen HYSYS, se selecciona un “nuevo caso” (hoja en blanco ), lo 

que abre  la ventana del “administrador de la base de simulación”, en el cual se declara la lista de 

componentes y se selecciona el modelo termodinámico. 

 

Imagen 4. 1. Administrador de la base del simulador que incluye los modelos NRTL y GCEOS. 
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Al seleccionar un modelo termodinámico se abre una ventana con la información del modelo, en 

la cual se puede introducir el valor de los parámetros de interacción para componentes puros y 

para mezclas según sea el caso, como se mostró en la sección3.2.1.2, imágenes 3.7 y 3.8. 

Las matrices completas de parámetrosse encuentran en los AnexosE y F, para NRTL y GCEOS-PR, 

respectivamente. Donde se muestran los parámetros del banco de datos de cada modelo y 

aquellos ajustados a datos experimentales de equilibrio líquido-vapor. 

 

 

Imagen 4. 2. Selección del modelo termodinámico y propiedades, se muestra arriba el modelo GCEOS y abajo el 
modelo NRTL, a la derecha de cada imagen se ve la selección de cálculo de propiedades de cada modelo. 
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Tras introducir la información del modelo seleccionado se debe ir al ambiente de simulación, 

pulsando el botón “enter/returntosimulationenviroment”(Imagen 4.1). En el cual se declaran las 

corrientes materiales y energéticas,  los equipos y sus especificaciones, así como las condiciones 

de operación, es decir, es donde propiamente se construye la simulación del proceso. 

La simulación del proceso de producción de óxido de etileno se basa en los siguientes principios 

generales: 

i. Se especifican totalmente las corrientes de entrada al proceso. 

ii. La presión de todas las corrientes se conoce, ya sea porque se especifica 

directamentedel diseño o estimada o porque se calcula con base en las 

especificaciones del equipo precedente. 

iii. Las recirculaciones se tratan como corrientes de corte con ciclos de convergencia 

establecidos en las operaciones Recycle. 

iv. Variables importantes de proceso, como temperatura, flujo o composición de 

corrientes, son sujetos de  especificación. 

v. Para la simulación de los equipos de proceso se deben conocer, ya sea porque se 

especifican o se calculan en equipos previos, todas las corrientes de entrada. Además, 

se deben incluir las especificaciones necesarias para calcular todas las corrientes de 

salida.     

Asimismo se siguen los siguientes lineamientos al especificar cada equipo y operaciones, aunque 

las posibilidades de equipo y operaciones son más grandes a las presentadas, solo se comentan 

aquellos usados en el presente trabajo. 

1. Corrientes materiales  (flecha color azul marino) 

Representan a las líneas de proceso, donde se transportan los componentes del proceso de un 

equipo a otro. Se deben especificar: Flujo molar o másico total, la fracción molar, másica ó 

flujo por componentes y dos variables adicionales. Las variables adicionales pueden ser, por 

ejemplo, temperatura y presión,  o presión y fracción de vaporización, o presión y entalpía, 

entre otras. 

2. Corrientes energéticas (flecha color rojo) 

Estas se utilizan en equipos como intercambiadores de calor, bombas o compresores. Su 

significado es la cantidad de energía necesaria en el equipo, por ejemplo la carga térmica de un 

intercambiador de calor. Pueden ser especificadas ó calculadas automáticamente al especificar 

el equipo asociado. 

3. Calentadores y enfriadores de servicio. Enfriador (Cooler) ; Calentador  (Heater)  
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Se debe especificar la corriente de entrada al intercambiador. El simulador HYSYS traslada 

automáticamente a la corriente de salida el flujo total y la composición de la corriente de 

entrada.  En todo caso es necesario introducir la caída de presión (ΔP) entre la corriente 

material de salida y de entrada debido a su paso por el intercambiador. 

Para la simulación del presente trabajo se definió un ΔP de 50 kPa para todos los 

intercambiadores de calor de doble tubo, exceptuando aquellas corrientes donde esto no era 

posible sin la necesidad de introducir una bomba para compensar la pérdida de presión, misma 

que no existe en los datos de diseño; en cuyo caso se adapto la caída de presión calculada con 

la presión de las corrientes de entrada y salida.  

En estos equipos se especifica, además, la temperatura de la corriente de salida  y el simulador 

HYSYS calculara automáticamente la carga térmica.  

4. Intercambiadores de calor Proceso-Proceso. 

En la simulación desarrollada en este trabajo, se especifican dos intercambiadores, un 

calentador y un enfriador, ambos se unen por la corriente energética, es decir, la carga térmica 

es igual en ambos intercambiadores. 

La corriente fría de proceso se calienta en un (Heater)  y la corriente caliente de proceso 

se enfría en un (Cooler)   

Para la simulación de estos equipos se conocen las dos corrientes de entrada. Además se 

especifica la temperatura de una de las dos corrientes de salida, ya sea de la  corriente fría o de 

la caliente. La carga térmica se calcula en el equipo donde se conoce la temperatura de la 

corriente de salida y, con ella, se calcula la temperatura de la otra corriente de salida. 

5. Bombas  

Es necesario declarar las corrientes de entrada y salida y que la corriente de entrada sea 

líquida. El simulador HYSYS manda un mensaje de advertencia cuando alguna de las dos 

corrientes no es líquida, comúnmente es la corriente de entrada. La bomba necesita una 

corriente energética, la cual indica la cantidad de energía que requiere la bomba para 

satisfacer las especificaciones. 

Cuando se llega al cálculo de la bomba se debe conocer todas las propiedades de la corriente 

de entrada. Además, en el presente trabajo se especifica la presión de la corriente de salida, 

tomada de los datos de diseño del proceso. La bomba requiere, adicionalmente, una 

especificación más, la cual puede ser la temperatura de la corriente de salida o la eficiencia 

adiabática. En este trabajo se especifica una eficiencia adiabática del 75 % para todas las 

bombas y se calcula la temperatura de la corriente de salida y la potencia que requiere la 

bomba. 
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6. Mezcladores de corrientes  

Deben ser declaradas las corrientes de entrada y la corriente de salida. En este trabajo se 

adoptó la opción de que la presión de la corriente de salida sea igual a la menor de las 

presiones de las corrientes de entrada. El flujo y composición de la corriente de salida es el 

resultado del balance de materia. La temperatura de la corriente de salida es el resultado del 

balance de energía. Para el cálculo del mezclador se deben conocer las propiedades y 

composiciones de todas las corrientes de entrada. En cuanto a los flujos de las corrientes, se 

deben conocer los de todas las corrientes menos uno, el cual se calcula por el balance de 

materia. Usualmente, como en este trabajo, el flujo de la corriente de salida es el que se 

calcula con base en el flujo de todas las corrientes de entrada. 

7. Divisores de corrientes  

Es necesario indicar la corriente de entrada y las corrientes de salida, así como la fracción o 

relación de división entre las corrientes de salida, si se cuenta con el flujo deseado en todas 

menos una corriente de salida, se pueden especificar los flujos de las corrientes y la fracción de 

división se calculará. Asigna el resto de las propiedades de las corrientes de salida iguales a las 

de la corriente de entrada. 

8. Columnas de separación. 

Las columnas de separación son consideradas, junto con los reactores, los equipos principales 

en los procesos. En el presente documento estos equipos son fundamentales ya que sobre 

ellos serán hechos los análisis de resultados de la simulación. Existen varios tipos de columnas 

de separación, para este caso son importantes las de absorción y las de destilación, las cuales 

se comentan a continuación: 

 Torres de absorción  

La columna debe tener una alimentación líquida en el plato superior y una alimentación 

gaseosa en el plato del fondo. Se deben especificar  las corrientes de entrada en su 

totalidad. También se deben especificar las presiones de domo y fondo de la torre y  el 

número de platos. La columna debe tener una corriente gaseosa de salida del plato 

superior y una líquida del plato inferior que se calcularán en su totalidad. Se tiene la 

opción de tener corrientes adicionales de alimentación o salida en platos intermedios de la 

columna. También se cuenta con la opción de sustituir la alimentación líquida en el plato 

superior por un “Pumparound”, la cual es una especie de recirculación. 

 Torres de destilación  
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Las torres de destilación son más complejas de especificar que los equipos anteriores.  El 

simulador HYSYS tiene preestablecidas tres columnas: una columna con condensador y 

hervidor, una columna con condensador pero sin hervidor y una columna con hervidor 

pero sin condensador. Para especificar estas columnas  se siguen varias etapas, una vez 

que se ha escogido el tipo de columna: 

a) En la primera etapa se especifican las corrientes materiales de entrada y salida, 

numero de platos así como las corrientes energéticas del condensador y/o 

hervidor según sea el caso. Se debe elegir el tipo de condensador (total, parcial o 

de reflujo total) si es el caso (véase imagen 4.3). 

 

Imagen 4. 3 Conexiones. Primera etapa de especificaciones de una torre de destilación en el simulador Hysys. 

b) En la segunda etapa se configura el tipo de hervidor de acuerdo con el diseño de la 

torre si es el caso. En el presente trabajo se escogió el hervidor “Once through”. 

(imagen 4.4) 

 

Imagen 4. 4. Selección del hervidor. Segunda etapa de especificaciones de una torre de destilación en el simulador 
HYSYS. 

c) La tercera etapa se debe declarar la presión de operación en domo y fondo de la 

columna, así como la caída de presión tanto del hervidor, como del condensador. 

En este trabajo se tomacomo cero la caída de presión en el hervidor. 
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d) La cuarta etapa es opcional, se pueden especificar estimados de temperatura de 

operación en el condensador, hervidor y la etapa superior de la torre (primer 

plato). En este trabajo no se hace uso de esta opción. 

e) La última etapa es la especificación del condensador, en caso de haberlo, se 

introduce información de la relación de reflujo, relación de vapor y relación de 

líquido, según el tipo de condensador. 

Además de las especificaciones anteriores se deben introducir tantas especificaciones 

como sean necesarias para satisfacer los grados de libertad de la columna, los cuales 

son diferentes dependiendo del tipo de columna seleccionada. En general, una 

especificación que casi siempre se establece estárelacionada con el flujo de una de las 

dos salidas, ya sea la del domo o la de fondos, por ejemplo, una especificación común 

en torres de destilación es la relación de reflujo. Los valores de estas especificaciones 

se toman de la información disponible.  

9. Operaciones; las operaciones representan una herramienta de cálculo, la cual no es un equipo 

físico, sino un algoritmo numérico que permite alcanzar algún objetivo de especificación del 

proceso (Adjust) o convergencia de las corrientes de recirculación (Recycle). 

 La operación de Recirculación: “Recycle”  

La operación de recirculaciónse debe establecer para cada corriente de corte, la cual permite 

hacer converger una simulación cuando en el proceso está presente una corriente de 

recirculación que regresa a un equipo anterior.  La operación de recirculación permite 

inicializar el cálculo dando estimados iniciales a una corriente y, posteriormente, recalcular 

esta misma corriente automáticamente con resultados obtenidos de la simulación de todos los 

equipos que intervienen  en el ciclo de la recirculación. De forma tal que la corriente calculada 

sirve para corregir a la estimada hasta que se logra que ambas corrientes sean iguales en todas 

sus propiedades.En la especificación de la recirculación, la corriente estimada es la corriente 

de salida y la corriente calculada es la de entrada. Se debe especificar la corriente de salida 

(supuesta). Con base en la corriente calculada, el algoritmo del Recycle estima nuevos valores 

para la corriente supuesta. La convergencia se logra cuando la diferencia de las propiedades 

entre la corriente supuesta y calculada  es menor a la tolerancia establecida. La tolerancia de la 

recirculación se establece en la ventana “numerical” para cada variable de la corriente de 

corte. 

 La operación de Ajuste: “Adjust”  

La operación de “Adjust” permite usar la propiedad de una corriente o equipo de proceso cuyo 

valor se conoce para calcular la propiedad de otra corriente o equipo cuyo valor se desconoce, 

mediante un cálculo iterativo. El “Adjust” es necesario cuando no es posible establecer como 

especificación en la simulación el valor conocido de la propiedad de una corriente o equipo de 

proceso, pero está interrelacionada con una propiedad de otra corriente o equipo. La propiedad 
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de la corriente o equipo  cuyo valor se conoce debe depender de la propiedad de la corriente o 

equipo que se desconoce. Para especificar el “Adjust” en primer lugar es necesario  definir la 

variable dependiente y la independiente. La variable dependiente es aquella  cuyo valor se conoce 

y será calculada en función del valor que adopte la variable independiente, la cual será modificada 

hasta alcanzar el valor conocido previamente de la variable dependiente. Antes de activar el 

“Adjust” es necesario asignar un estimado inicial a la variable independiente (desconocida). 

4.1. Definición de alcance del proyecto. 
Antes de comenzar a establecer la simulación del proceso se definió el alcance para el presente 

trabajo.  

El proceso completo de la producción de óxido de etileno, como parte del complejo óxido de 

etileno-glicoles, esta descrito en la sección 2 (véase imagen 2.1). Este es un sistema complejo que 

incluye dos reactores, dos torres de eliminación de CO2, un sistema de separación de óxido de 

etileno consistente de seis columnas y una sección de purificación con cuatro columnas, las cuales 

no se muestran en la imagen 2.1. En este trabajo se aborda la simulación en HYSYS del sistema de 

separación de óxido de etileno. Este sistema representa en si mismo un reto para una correcta 

representación en el simulador por las siguientes razones: 

i. La complejidad en la modelación termodinámica de las mezclas no ideales pone a 

prueba cualquier modelo que se escoja. Además, en este trabajo uno de los objetivos 

es evaluar el desempeño de modelos de coeficientes de actividad y ecuaciones de 

estado para este tipo de mezclas complejas. 

ii. Por otro lado, el ajuste de parámetros del modelo termodinámico intenta corregir las 

interacciones entre componentes caracterizados como no ideales; la mayor cantidad y 

variedad de interacciones se da durante la separación de Óxido de Etileno, por lo que 

es en esta zona donde el modelado termodinámico (selección de modelo y ajuste de 

parámetros) será crucial. 

iii. El esquema de separación es complejo e involucra, además de seis columnas, cinco 

corrientes de recirculación. Esta topología del proceso y la no idealidad de las mezclas 

son un buen reto para la simulación de procesos, sobre todo si se desea que los 

resultados que arroje el simulador HYSYS estén en sintonía con  las condiciones reales 

delproceso. 

Por estas razones definimos el alcance del proyecto como la simulación y correcta representación 

de la secuencia de separación de óxido de etileno. Dejando fuera de la simulación los equipos 

correspondientes a  la zona de eliminación de CO2, la de reacción y la planta de glicoles. 

Todas aquellas corrientes que entran o salen de la zonas dejadas fuera del alcance del proyecto, 

pero que interactúan directamente en la zona de separación de óxido de etileno son declaradas, 

no calculadas, en el simulador usando la información de los datos de diseño. 

El nuevo diagrama de flujo de proceso simplificado, considerando el alcance del proyecto, es el 

siguiente: 
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Imagen 4. 5. Diagrama de flujo de proceso simplificado del tren de separación de la planta de producción de óxido de etileno.

T-2 

P-2 A/b 

R-j Reactor i 
T-i Torre i 
E-i Enfriador i 
C-i Calentador i 
P-j Intercambiador Proceso i 

<6> Numero de corriente 
101 Corte de corriente 
() Mezclador 0 2-Eti1eno 

L-_~!>---;·I ......... -

000 
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4.2. Simulación del tren de separación del proceso de producción de óxido 

de etileno. 

La simulación en HYSYS reproduce el diagrama de proceso mostrado anteriormente (imagen 4.5). 

Para las condiciones de operación y especificaciones de equipos de proceso se toma como base los 

datos de diseño. Es necesario tener precaución de no sobre especificar la simulación, de modo que 

se utilizan solo una parte de los datos de diseño, los estrictamente necesarios.   

En el presente trabajo se estudian dos modelos termodinámicos, el modelo NRTL-SRK y el modelo 

GCEOS, como se describió en el capítulo 3. Para efectuar las comparaciones del desempeño de los 

modelos se desarrollaron dos archivos de HYSYS, cada uno con un modelo termodinámico. En las 

explicaciones que vienen a continuación se muestran imágenes del simulador cuando se estableció 

como modelo termodinámico a NRTL-SRK. 

La simulación terminada consta de seis torres de destilación, adsorción y/o desorción; cinco 

corrientes de recirculación, tres intercambiadores Proceso-Proceso, cuatro enfriadores y tres 

bombas. Son estos los equipos representativos y en los que se debe poner especial cuidado ya que 

al evaluar los resultados en estos equipos es como se evaluará si la simulación es o no 

representativa. A continuación se enlistan las especificaciones y datos de diseño de los equipos 

principales. 

El punto de partida de la simulación son las corrientes  <106> y <106-2> de salida de los gases de 

reacción, las cuales son especificadas como entradas al sistema, siendo alimentaciones de fondo 

de las torres T-1 y T-2, respectivamente.  

 Absorbedor primario de óxido de etileno “Absorber”, Torre T-1 y Torre T-2 

Las torres T-1 y T-2 son idénticas en todos los aspectos, 

incluyendo las corrientes involucradas. A continuación se 

describe la torre T-1. Esta torre adsorbe el óxido de etileno de la 

corriente <106> de salida de los reactores  en fase gas con una 

corriente de agua de recirculación <109>, eliminando así la 

mayor cantidad de los gases por el domo de la columna <107>, 

obteniendo una mezcla liquida <111> rica en óxido de etileno y 

demás componentes líquidos, esta corriente también lleva  gases 

disueltos. 

De los datos de diseño se sabe que la columna opera a 1943.73 

kPa de presión absoluta en el domo, el balance de materia y 

energía de la columna es el siguiente: 

 

 

Imagen 4. 6.  Columna de absorción. Torre T-1. 
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Tabla 4. 1. Balance de materia de la Torre T-1 según los datos de diseño. 

Corriente 110 106 107 111 

Servicio Alimentación 
al Domo 

Alimentación 
al  Fondo 

Salida del 
Domo 

Salida del 
Fondo 

Temperatura (°C) 36 70 36 55 

Presión (kPa)   1943.73  

Componente Flujo molar (kgmol/h) 

Etileno  5229.84 5221.43 8.41 

Oxígeno  1412.41 1411.60 0.8 

Óxido de Etileno 0.18 511.12 0.67 510.63 

CO2  358.4 354.64 3.76 

Agua 34940.39 236.38 69.48 35107.29 

Nitrógeno  50.44 50.42 0.02 

Argón  2732.06 2730.37 1.69 

Metano  11732.64 11725.58 7.06 

Etano  696.46 695.97 0.5 

Etilenglicol 533.86   533.88 

Formaldehído 3.48 0.05 0.01 3.52 

Acetaldehído  0.1  0.1 

Flujo total 35477.91 22959.90 22260.17 36177.66 

La corriente <110> lleva el agua recirculada de la torre T-4 <304>, por lo tanto, la corriente <110> 

es especificada como una entrada a la torre 1 usando los datos de diseño, posteriormente una vez 

se haya simulado la columna T-4 se recalculará esta corriente con las propiedades de la división de 

la corriente <304> utilizando la operación de “Recycle” (Recirculacion-1). Para la Torre T-2 

considere el mismo procedimiento, incluyendo su propia operación de “Recycle” (Recirculación-2). 

Las especificaciones de la columna de absorción T-1 en el simulador se pueden ver en la imagen 

4.7. 

La corriente <107> de salida del domo es enviada a la zona de eliminación de CO2, las corrientes de 

salida líquidas <111> y <111-2> de las torres T-1 y T-2, respectivamente, atraviesan un 

intercambiador proceso-proceso (P-1 y P-2 respectivamente) que utiliza la energía de los gases de 

salida del reactor correspondiente <106> y <106-2>, posteriormente son mezcladas para dar la 

corriente <118> a 60 °C , la cual pasa por un segundo intercambiador proceso-proceso  (P-3) que la 

lleva a la temperatura final de 97°C para ser alimentada a la Torre T-4. 

 



[Capítulo 4. Simulación de la planta de óxido de etileno en HYSYS.] 

 
 

55 

 

Imagen 4. 7. Especificaciones de la torre T-1 en el simulador. 

 Columna de separación “Reboiled Absorber” Torre T-4. 

La torre T-4 es la única torre de 

destilación de la secuencia de separación 

de óxido de etileno, su algoritmo de 

solución es el más complejo de la 

simulación, por lo cual es altamente 

sensible y se entiende como el paso 

determinante. 

En esta columna se separa el óxido de 

etileno de los demás componentes de la 

fase liquida. Se alimenta la corriente de 

proceso rica en óxido de etileno con los 

demás componentes líquidos y gases 

disueltos <301>. Se alimentan también 

corrientes auxiliares con agua <77> y una 

corriente que recupera óxido de etileno 

<428>. Se obtiene por el domo una 

corriente con óxido de etileno y gases 

principalmente <307>. El agua eliminada por el fondo <310> es recirculada para ser aprovechada 

en otras partes del proceso. La torre T-4 cuenta con un hervidor pero no con un condensador. 

T-4

P-3 A/B

C-2

A planta Glicoles

308

118

301

428

617

302

310

307

618

522

77

B-1

304

Imagen 4. 8. Columna de destilación. Torre 4 
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De los datos de diseño sabemos que la torre opera a 153.987 kPa de presión en el domo y 162.795 

kPa de presión en el fondo, además la temperatura en el hervidor es de 114°C. El balance de 

materia es el siguiente: 

Tabla 4. 2. Balance de materia para la Torre T- 4 según los datos de diseño. 

Corriente 301 428 77 308 307 310 

Servicio Alim. 
Domo 

Óxido 
de 

Etileno 

Agua 
auxiliar 

Fondo T-3 
a T-4 

salida 
domo 

Salida 
total 

Fondo 

Temperatura (°C) 97   57 97 114 

Presión (kPa) 400.12    152.99 162.78 

Componente Flujo molar (kgmol/h) 

Etileno 16.82    16.82  

Oxígeno 1.6    1.6  

Óxido de Etileno 1021.26 13.62  56.86 1074.01 0.37 

CO2 7.52   0 7.52  

Agua 70214.57  2249.74 1590.98 1441.12 72596.82 

Nitrógeno 0.03    0.03  

Argón 3.38    3.38  

Metano 14.12    14.12  

Etano 0.99    0.99  

Etilenglicol 1067.72  23.79 0.78 0.44 1109.22 

Formaldehído 7.04  0.16 0.06 0.05 7.21 

Acetaldehído 0.2    0.23  

Flujo total 72355.25 13.62 2273.69 1648.68 2560.31 73713.62 

Si se observa detenidamente la tabla anterior, se nota que el balance de materia no se cumple, el 

cual no puede ser atribuido a un error por redondeo, como es el caso del acetaldehído, en el cual 

un flujo de 0.023 se redondeó a 0.02. El balance de materia no se cumple para los siguientes 

componentes: 

Tabla 4. 3. Errores del Balance de materia de la columna T-4 en los datos de 
diseño. 

Componente Alimentaciones total 
(kgmol/h) 

Salidas totales 
(kgmol/h) 

Error 
(kgmol/h) 

Óxido de Etileno 1091.74 1074.38 17.36 

Agua 74055.29 74037.94 17.35 

Etilenglicol 1092.29 1109.66 -17.37 

Acetaldehído 0.2 0.23 -0.03 

Flujo Total 76291.24 76273.93 17.31 
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Este aparente error se debe a que en la columna se lleva a cabo la formación de etilenglicol a 

partir de óxido de etileno y agua (véase sección 2.1.). Este aspecto no se consideró en la 

simulación. Para sortear este problema en el simulador, se utiliza la información de diseño para las 

corrientes de entrada <77> y <428> y se deja que el simulador resuelva el balance de materia. Se 

debe tener siempre en mente que esto genera un error adicional en los resultados, imputable no a 

la simulación si no a que no se consideró la formación de etilenglicol. 

Para completar la especificación de la simulación de la columna son necesarias dos 

especificaciones adicionales. Como ya se menciono con antelación, las especificaciones adicionales 

están relacionadas con los flujos de salida de la columna y con el hervidor. Las especificaciones 

adicionales utilizadas en la simulación del presente documento son las siguientes: 

1. Una primera especificación tiene que ver con los flujos de salida de la columna. De los 

datos de diseño y el balance de materia se conoce el flujo molar total de salida del domo 

de la columna <307> el cual es de 2560.31 kgmol/h y se puede definir en la columna como 

especificación. Esta especificación es conveniente ya que de esta manera aseguramos un 

flujo molar total de la corriente de proceso  <307> idéntico al del diseño y el problema con 

el balance de materia del diseño (tabla 4.3) afectará solo en la corriente de salida de 

fondos <310> la cual tiene un flujo muy grande comparado con el error de diseño 

existente y, en consecuencia, este error no afectará de forma drástica a la simulación. Ya 

que se ha definido el flujo de alimentación a la columna así como el flujo de salida por el 

domo, no es posible especificar el flujo de salida de fondo, este debe ser calculado por la 

simulación de la columna. 

2. Otra especificación de la columna tiene que ver con el reflujo a la columna o con el 

hervidor. En la columna que nos ocupa no hay condensador ni existe reflujo, por 

consiguiente, se debe tener una especificación adicional referente al fondo de la columna. 

Esta especificación se debe escoger para facilitar la solución de la misma y aumentar la 

estabilidad de la simulación. Existe una amplia lista de posibles condiciones de operación y 

especificaciones, para el presente trabajo se escoge la especificación llamada  “Boiled up 

ratio” (relación de vaporización). Para comprender su significado es necesario presentar el 

ambiente de columna “columnenviroment”, el cual es la forma específica como se simula 

una columna de cualquier tipo en HYSYS. En la imagen 4.9 se presenta el ambiente de 

columna para la torre T-4, con la opción de hervidor “Once Through”. 
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Imagen 4. 9. Ambiente de columna de la torre T-4 en HYSYS con la opción de hervidor “Once Through”. 

La relación “boiled up ratio” es la relación de flujos molares siguiente: 

𝐵𝑜𝑖𝑙𝑒𝑑 𝑢𝑝 𝑅𝑎𝑡𝑖𝑜 =
𝑡𝑜 𝐵𝑜𝑖𝑙𝑒𝑑 𝑢𝑝

𝑡𝑜 𝑆𝑢𝑚 𝑢𝑝
 (4. 1) 

En la simulación se especificó “Boiled up Ratio” = 1. Es decir se especifica que el flujo enviado al 

tanque de separación “boiled up” es el mismo que el flujo enviado como corriente liquida al 

separador “Sump” (imagen 4.9), estos dos flujos suelen ser similares en condiciones normales de 

operación. Esta relación  puede ser entendida como una relación de vapor (V/F) modificada, la 

cual ayuda a dar estabilidad a la simulación y permite modificar la relación de vaporización en 

“Reboiler”. Hay que tomar en cuenta que la carga térmica del hervidor está definida por el balance 

de energía global de la columna y, en consecuencia, la cantidad de vapor generada en el hervidor 

no depende de esta relación. Al cambiar la relación “Boiled up Ratio” la cantidad que se modifica 

principalmente es el flujo molar “toSump up” y, por ende, la cantidad de líquido que circula por el 

hervidor. Si el “boiled up ratio” es grande, la circulación de líquido en el hervidor es pequeña y 

puede la simulación ser inestable. 

La corriente <21> de la imagen 4.9 es una corriente interna para el cálculo de la columna, sin 

embargo esta es equivalente a la corriente <310>. La corriente <307> pasa por un enfriador y 

después es alimentada a la torre T-3.  

Además de las especificaciones prudentes, esta columna necesita un método de solución 

numérica riguroso, por lo que el algoritmo común usado por HYSYS en la solución de columnas 

llamado “HYSYSM Inside-Out”, no es suficientemente robusto para resolver la columna, ya que 

con este método de solución se encuentra el mensaje “Fatal Error”, refiriéndose a que la diagonal 

de la matriz tridiagonal de la solución iterativa es  cero, por lo tanto no puede encontrad la inversa 

y puede que no exista solución con las especificaciones dadas. Para sortear el problema anterior, 

se cambia el método de solución por uno más riguroso, aunque un poco más lento, denominado 
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“Modified HYSYSM Inside-out”. Asimismo la tolerancia en el error del balance de materia y energía 

se ha establecido en un valor pequeño, de  en ambos casos. Como se muestra en la 

imagen 4.10. 

 

Imagen 4. 10. Captura de la ventana de solución numérica en el simulador HYSYS para la columna T-4. 

En la estrategia de solución de la columna T-4 se debe tomar en cuenta, adicionalmente, que la 

corriente <308> forma parte de un ciclo de recirculación y, por consiguiente, se establece como 

una corriente de corte (Recirculación-3). Al igual que para la simulación de las torres T-1 y T-2, 

primero se define un estimado inicial para la corriente <308> según los datos de diseño, la cual 

será recalculada y corregida con la salida de fondo de la torre T-3, una vez que se resuelve la 

recirculación correspondiente. 

 Columna de absorción “Reboiled Absorber” Torre T- 3. 

Esta actúa como el condensador de la columna  T-

4. En la torre T-3 se absorben los componentes 

líquidos en una corriente acuosa <108> a una 

temperatura baja de forma tal que se permita 

obtener el óxido de etileno en fase gas por el 

domo, corriente <306>. Para recuperar el óxido 

de etileno que se disuelve, la corriente liquida 

<308>  es enviada de vuelta a la torre T-4. 

La presión del domo se define según el diseño 

como la presión de la corriente de agua 

E-2 T-3

308

307

528 306

B-2
Imagen 4. 11. Columna de absorción. Torre T-3 
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<528>que se alimenta al domo, esta presión es de 155 kPa.  La presión de fondo no se conoce, sin 

embargo se define por la presión de salida del domo de la torre T-4, corriente <307>, que tiene un 

valor de 152.99 kPa, menos 50 kPa debidos al intercambiador E-2 quedando como 102.99 kPa. 

Esta presión cumple la condición de que: 𝑃𝐷𝑜𝑚𝑜 > 𝑃𝐹𝑜𝑛𝑑𝑜 , sin embargo, existe una caída de 

presión adicional debida a la condensación en el mismo intercambiador, por lo que, finalmente, la 

presión de fondo queda definida  como  96.2 kPa. (Véase imagen 4.11.)  

Tabla 4. 4. Balance de materia columna  T-3 según los datos de diseño. 

Corriente 528 307 306 308 

Servicio Entrada 
Domo 

Alim 
Fondo 

salida 
Domo 

Salida 
Fondo  

Temperatura (°C)  57  57 

Presión (kPa) 155    

Componente Flujo molar (kgmol/h) 

Etileno  16.82 16.82  

Oxígeno  1.6 1.6  

Óxido de Etileno  1074.01 1017.15 56.86 

CO2  7.52 7.52 0 

Agua 359.63 1441.12 209.77 1590.98 

Nitrógeno  0.03 0.03  

Argón  3.38 3.38  

Metano  14.12 14.12  

Etano  0.99 0.99  

Etilenglicol 0.34 0.44 0 0.78 

Formaldehído 0.01 0.05  0.06 

Acetaldehído  0.23 0.21  

Flujo total 359.98 2560.31 1271.59 1648.68 

Las especificaciones de la columna T-3 se muestran a en la imagen 4.12. 

De esta columna se obtiene la corriente <306> rica en óxido de etileno en fase gas por lo que 

también lleva gases liberados que antes estaban disueltos en la corriente acuosa. Esta misma 

corriente debe pasar por el enfriador de servicio, el cual también es un mezclador. Como este tipo 

de intercambiadores no existen en HYSYS, primero se mezcla la corriente <106> con una fracción 

de la corriente <311> en un mezclador y posteriormente se envía la mezcla a un enfriador común 

(E-3). La temperatura de la corriente de salida del enfriador se especifica de acuerdo al diseño y se 

alimenta por el fondo de la torre T-5 como una mezcla líquido-vapor debido al mezclado y 

enfriamiento. 
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Imagen 4. 12. Especificaciones de la torre 3 en el simulador. 

 Reabsorbedor  de óxido de etileno “Absorber” T-5 

 

En esta torre se absorbe el óxido de etileno en fase 

vapor de salida de la columna T-3, corriente <306>, en 

una corriente acuosa <311> para recuperar el óxido de 

etileno que se pierde por el domo de la torre T-6, 

corriente <309>. La columna T-5 funge como eliminador 

final de los componentes supercríticos, en fase gas, 

después de pasar por la torre T-4, que permanecían 

disueltos en la mezcla óxido de etileno-agua. Por el 

fondo se obtiene la corriente de proceso <313> que se 

divide en la corriente <314> que regresa a la misma  

torre T-5 y la corriente <501> que se envía a la torre T-6.  

De los datos de diseño se sabe que la columna opera a 

128.47 kPa de presión en el domo y 133.37 kPa en el 

fondo, quedando el balance de materia de la siguiente 

manera: 

 

 

 

E-3

A Eliminación CO2

306

306b T-5

311b

309

313

314

501

311a

E-4

B-3

Imagen 4. 13. Columna de absorción. Torre T-5. 
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Tabla 4. 5. Balance de materia columna T-5 según los datos de diseño. 

Corriente 306 311a 
(modificada) 

309 314 Domo 313 

Servicio Salida 
Domo  

T-4 

Auxiliar total 
agua 

Recirculaci
ón de T-6 a 

T-5 

Recirculación Salida 
Domo 

Salida 
total 

Fondo 

Temperatura 
(°C) 

36 36 46 36 36 46 

Presión (kPa)     128.47 133.37 

Componente Flujo molar (kgmol/h) 

Etileno 16.82   0.05 16.66 0.21 

Oxígeno 1.6   0.01 1.6 0.01 

Óxido de 
Etileno 

1017.15 0.79 34.02 318.82 0.01 1370.77 

CO2 7.52  0.55 0.17 7.52 0.72 

Agua 209.77 20871.24 3.17 6389.31 2.14 27471.35 

Nitrógeno 0.03    0.03  

Argón 3.38  0.01 0.01 3.38 0.02 

Metano 14.12  0.04 0.02 14.12 0.06 

Etano 0.99  0  0.99 0 

Etilenglicol 0 67.33  20.41 0 87.74 

Formaldehído  0.45  0.14 0 0.59 

Acetaldehído 0.21 0.01 0 0.07 0 0.29 

Flujo total 1271.59 20939.82 37.79 6729.01 46.45 28931.76 

Nótese que en la figura 2.1 existe una pequeña columna de separación acoplada a la torre T-5, sin 

embargo, por simplicidad, se resolvió el balance de materia de esa pequeña columna y se modifico 

la corriente <311>, restando y sumando el flujo molar de los componentes que interactúan en esta 

columna pequeña.  

Para esta columna se deben declarar dos corrientes adicionales, las corrientes <314> y  <309> que 

son recirculaciones (Recirculacion-5 y Recirculacion-6, respectivamente), la primera es la 

recirculación interna de la columna y la segunda viene de la sexta columna (T-6). Estas corrientes 

serán calculadas con las recirculaciones correspondientes, de la forma, como ya se ha mencionado 

previamente. 

La simulación de la torre T-5 queda definida de la forma que se muestra en la imagen 4.14. 
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Imagen 4. 14. Especificaciones de la Torre 5 en el simulador.  

 Columna purificadora de óxido de etileno “Absorber” Torre T-6. 

En esta torre se usa las corrientes de vapor  

<520>, <520bis> para eliminar  los gases 

disueltos en la corriente <501> y desorber los 

demás componentes de la fase líquida, 

resultando en una corriente acuosa de óxido de 

etileno <504> con solo trazas de etilenglicol, 

acetaldehído y formaldehído y sin gases 

disueltos. Las corrientes <427> y <523> 

recuperan óxido de etileno; la corriente <503’>  

se  compone principalmente de agua como 

servicio auxiliar. La corriente <309> lleva los 

gases desorbidos que se recirculan a la torre T-5 

para ser eliminados. 

De los datos de diseño se sabe que la columna 

opera a 142.2 kPa de presión absoluta en el 

domo y 147.1 kPa de presión en el fondo. En la 

T-6

309

501

520

504

520bis

427

525

503'

A reactor de Glicoles

523

Imagen 4. 15. Columna eliminadora de gases. Torre T-6 
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tabla 4.6 se muestra la información de las corrientes según los datos de diseño. 

Tabla 4. 6. Balance de materia columna T-6 según los datos de diseño. 

Corriente 501 503 427 523 502 504 525 

Servicio Alim. 
domo 

Auxiliar 
agua 

Óxido 
de 

Etileno 

Óxido de 
Etileno 

Salida 
domo 

Salida a 
glicoles 

Salida a 
purificación 

Temperatura 
(°C) 

46 76 51 53 50 61 61 

Presión (kPa)     142.2 147.1 147.1 

Componente Flujo molar (kgmol/h 

Etileno 0.16    0.16   

Oxígeno        

Óxido de 
Etileno 

1051.95  40.86 35.62 34.02 310.8 783.62 

CO2 0.55    0.55   

Agua 21082.03 2141.68678 0.26 0.04 3.17 6749.6 16471.73 

Aire/inertes        

Argón 0.01    0.01   

Metano 0.04    0.04   

Etano        

Etilenglicol 67.33 2.06476346    17.68 51.35 

Formaldehído 0.45 0.18244046    0.12 0.37 

Acetaldehído 0.22 0.00601429 0.09 0.09 0 0.22 0.18 

Flujo total 22202.74 2143.94 41.21 35.75 37.95 7078.42 17307.27 

Nótese que el balance de materia de los datos de diseño no incluye las corrientes de vapor <520> 

y <520bis>, sin embargo, estas son necesarias para la desorción de los gases y separación de los 

componentes líquidos de la corriente de agua y óxido de etileno. En la simulación se especifican 

estas corrientes y por lo tanto el balance de materia y energía será diferente al de diseño. 

Adicionalmente, durante la simulación se detectó la necesidad de modificar las condiciones de 

operación de la torre T-6, ya que en las condiciones definidas por el diseño no es posible obtener 

una buena separación, por lo que se agrego un calentador previo a la torre T-6 que eleva la 

temperatura de la corriente <501>. 

Tanto la cantidad de vapor alimentado a la torre como la temperatura de la corriente <501> 

fueron ajustadas por prueba y error hasta que se logró que la corriente <502> de salida del domo 

de la columna T-6 fuera similar en flujo y composición al diseño. Ambas variables dependen de los 

balances de materia y energía, así como de la solución del equilibrio de fases, por lo que los 

requerimientos dependerán del modelo termodinámico con el cual se construya la simulación en 

curso. Los valores encontrados se exponen en la siguiente sección.  
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Imagen 4. 16. Especificaciones de la torre T-6 en el simulador. 

La torre T-6 no es una torre convencional (véase imagen 4.14) en términos de su estructura, sin 

embargo, ese tipo de torre no existe en el simulador, por lo tanto se hace la simulación como una 

torre de absorción/desorción común, las corrientes auxiliares de vapor son alimentadas en el 

penúltimo plato y en el último plato las demás corrientes auxiliares.  

Cuando las columnas no convergen a una solución puede ser necesario modificar el método de 

solución, la tolerancia del error del balance de materia o energía ó imponer un factor de reducción 

del tamaño de paso entre iteraciones “Damping Factor”, este último es especialmente útil  cuando 

la solución oscila y no converge este factor acorta la oscilación en cada cálculo, forzando a la 

solución numérica, esto se hace en la ventana de ventana de parámetros y la pestaña “solver” 

como se muestra en la imagen 4.17. 

Para el presente trabajo se ha seleccionado un “Damping Factor” de 0.8 y la tolerancia en el 

balance de materia y energía se ha definido en 1𝑥10−6 para encontrar una mejor solución en esta 

última columna. 

Otra estrategia de solución para el cálculo de columnas es modificar el método de solución de la 

columna, este modifica el algoritmo numérico de solución. El método definido por el simulador es 

llamado “HYSYSM Inside-Out”, sin embargo, en ocasiones es necesario usar un método diferente, 

ya sea por las condiciones de operación especificadas, por modificaciones hechas al modelo 

termodinámico o por problemas de convergencia del propio método. Para la columna T-6 en este 
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documento se modifico el método de solución predeterminado por el nombrado “Modified 

HYSYSM Inside-Out”, con el cual  la columna logra una solución en un tiempo pequeño. 

 

Imagen 4. 17. Parámetros de solución de la torre 6 en el simulador HYSYS, se puede observar el valor de la tolerancia, 
meto o algoritmo de solución y el “Damping Factor”. 

 

Las especificaciones adicionales a las ya mencionadas se estipulan a criterio según los datos  de 

diseño y los requerimientos mismos de la simulación, con lo cual se construye una reproducción 

de la secuencia de separación de óxido de etileno definida por el diseño. La simulación terminada 

en el ambiente de HYSYS se muestra en la Imagen 4.18; donde se aprecia la existencia de los 

siguientes equipos: 

 Seis columnas 

 Cinco recirculaciones 

 Tres intercambiadores Proceso-Proceso 

 Cuatro enfriadores 

 Tres bombas 

 Un calentador 
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Imagen 4. 18. Captura de la pantalla de la simulación terminada en el ambiente de Aspen HYSYS. 
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Además de contar con una simulación representativa es necesario que la misma sea estable, para 

esto se siguieron las siguientes recomendaciones: 

 En los divisores de corrientes es preferible especificar la fracción de división y no los flujos 

de las corrientes de salida. 

 Es necesario modificar el nivel de cálculo (calculationlevel), es decir, la secuencia en que 

lleva a cabo el simulador HYSYS los cálculos de los diferentes equipos, priorizando alguno 

sobre otro. Por ejemplo, como en la torres T-5 y T-6 existen dos recirculaciones, una de 

ellas es interna, solo de la columna T-5, la otra ex externa, es decir involucra a ambas 

columnas, por lo que es preferible que se resuelva primero el cálculo de la recirculación 

interna y después la recirculación externa, esto aumenta la estabilidad de la simulación y 

resulta conveniente para algún análisis posterior. 

o El “calculationlevel” se modifica en la pestaña “simulation” y “mainproperties” de 

la barra de herramientas del simulador, un valor más bajo implica que tiene mayor 

prioridad, esto es, se resuelve primero: 

Tabla 4. 7. CalculationLevel usado en HYSYS para simular el tren de separación de óxido de 
etileno. 

Objeto   Calculationlevel 

Corrientes Corrientes materiales y energéticas 500 

Equipos Mezcladores, Divisores, Bombas e 
 Intercambiadores de calor 

500 

Columnas 2500 

Recirculaciones Recirculaciones  1 y 2 2900 

Recirculación 3 2700 

Recirculación 5 3100 

Recirculación 6 3300 

Ajustes Adjusts 3500 

4.3. Resultados de la simulación 

Una vez terminada la simulación con los dos modelos termodinámicos seleccionados, y se han 

cumplido las condiciones impuestas de fidelidad a los datos y de estabilidad, se pueden comparar 

los resultados de cada modelo y contrastarlos con los datos de diseño, para así decidir si son o no 

representativos y si alguno modelo destaca por encima del otro. 

Comparar todas las corrientes calculadas en la simulación resulta impráctico, por lo tanto, se elige 

como punto de comparación los resultados obtenidos en cada una de las columnas de separación. 

Es en las torres donde se presentan el mayor número de interacciones y donde los balances de 

materia, energía y los equilibrios de fases en conjunto toman gran importancia, de forma tal que el 

modelado termodinámico y las especificaciones de los demás equipos se verán reflejados en los 

resultados de las columnas. 

1. Comparación de los resultados de las columnas T-1 y T-2 
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Tabla 4. 8. Resultados de la simulación y comparación con diseño. Columnas T-1 y T-2 

Torre 1 y  2 NRTL GCEOS Diseño 

Corriente 107 111 107 111 107 111 

Servicio Salida 
Domo 

Salida 
Fondo 

Salida 
Domo 

Salida 
Fondo 

Salida 
Domo 

Salida 
Fondo 

Temperatura 
(°C) 

36.16 53.56 36.16 53.56 36 55 

Presión (kPa) 1944 2010 1944 2010 1943.73  

Componente Flujo molar (kgmol/h) 

Etileno 5221.47 8.37 5221.83 8.01 5221.43 8.41 

Oxígeno 1411.66 0.75 1411.64 0.77 1411.60 0.80 

Óxido de Etileno 0.00 511.12 0.05 511.07 0.67 510.63 

CO2 354.81 3.59 354.74 3.66 354.64 3.76 

Agua 83.35 35169.19 28.18 36267.52 69.48 35107.29 

Nitrógeno 50.43 0.01 50.43 0.01 50.42 0.02 

Argón 2730.29 1.77 2730.42 1.64 2730.37 1.69 

Metano 11725.85 6.79 11725.70 6.94 11725.58 7.06 

Etano 696.05 0.41 695.98 0.48 695.97 0.50 

Etilenglicol 0.01 458.53 0.00 311.68  533.88 

Formaldehído 0.01 3.24 0.00 3.30 0.01 3.52 

Acetaldehído 0.00 0.10 0.00 0.10  0.10 

Flujo total 22273.93 36163.87 22218.97 37115.20 22260.17 36177.66 

De la tabla 4.8 se puede ver que los resultados de la simulación de la columnas T-1 y T-2, son 

representativos y cercanos a los datos de diseño con ambos modelos. Las diferencias más notables 

son las cantidades de óxido de etileno y agua en la corriente gaseosa <107> de salida del domo de 

la columna.  

2. Comparación de los resultados de la columna T-4 

Tabla 4. 9. Resultados de la simulación y comparación con diseño. Columna T-4. 

Torre 4 NRTL GCEOS Diseño 

Corriente 307 310 307 310 307 310 

Servicio Salida 
Domo 

Salida 
total 

Fondo 

Salida 
Domo 

Salida 
total 

Fondo 

Salida 
Domo 

Salida 
total 

Fondo 

Temperatura 
(°C) 

95.88 114.20 95.88 114.13 97.00 114.00 

Presión (kPa) 153.00 162.80 152.98 162.79 152.99 162.78 

Componente Flujo molar (kgmol/h) 

Etileno 16.74 0.00 16.02 0.00 16.82  
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Oxígeno 1.51 0.00 1.54 0.00 1.60  

Óxido de Etileno 1085.23 0.00 1077.89 0.00 1074.01 0.37 

CO2 7.19 0.00 7.31 0.00 7.52  

Agua 1431.70 72753.80 1439.71 74919.35 1441.12 72596.82 

Nitrógeno 0.03 0.00 0.03 0.00 0.03  

Argón 3.53 0.00 3.29 0.00 3.38  

Metano 13.59 0.00 13.87 0.00 14.12  

Etano 0.81 0.00 0.96 0.00 0.99  

Etilenglicol 0.33 941.90 0.05 647.05 0.44 1109.22 

Formaldehído 0.09 6.65 0.08 6.77 0.05 7.21 

Acetaldehído 0.24 0.01 0.24 0.00 0.23  

Flujo total 2561.00 73702.37 2561.00 75573.18 2560.31 73713.62 

De la tabla anterior se puede ver que los resultados de la simulación de la columna T-4 son 

representativos y cercanos a los datos de diseño con ambos modelos. La diferencia más notable es 

la cantidad de etilenglicol en la corriente líquida <310> de salida del fondo de la columna. El flujo 

de etilenglicol es resultado de la acumulación de este componente por las recirculaciones del 

proceso. Para el modelo NRTL la diferencia es del 15% y para el modelo GCEOS es del 41.6 %.  

3. Comparación de los resultados de la columna T-3 

Tabla 4. 10. Resultados de la simulación y comparación con diseño. Columna T-3 

Torre 3 NRTL GCEOS Diseño 

Corriente 306 308 306 308 306 308 

Servicio Salida 

Domo 

Salida 

Fondo 

Salida 

Domo 

Salida 

Fondo 

Salida 

Domo 

Salida 

Fondo 

Temperatura 
(°C) 

66.36 57.00 67.23 56.70  57.00 

Presión (kPa) 155.00 96.20 155.00 96.20   

Componente Flujo molar (kgmol/h) 

Etileno 16.74 0.00 16.02 0.00 16.82  

Oxígeno 1.51 0.00 1.54 0.00 1.60  

Óxido de Etileno 1022.42 62.81 1022.30 55.59 1017.15 56.86 

CO2 7.18 0.00 7.31 0.00 7.52 0.00 

Agua 211.95 1579.38 222.61 1576.73 209.77 1590.98 

Nitrógeno 0.03 0.00 0.03 0.00 0.03  

Argón 3.53 0.00 3.29 0.00 3.38  

Metano 13.59 0.00 13.87 0.00 14.12  

Etano 0.81 0.00 0.96 0.00 0.99  

Etilenglicol 0.00 0.67 0.00 0.39 0.00 0.78 
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Formaldehído 0.01 0.10 0.00 0.09  0.06 

Acetaldehído 0.22 0.02 0.23 0.02 0.21  

Flujo total 1277.99 1642.99 1288.16 1632.82 1271.59 1648.68 

De la tabla anterior se puede ver que los resultados de la simulación de la columna T-3 son 

representativos y cercanos a los datos de diseño con ambos modelos. Las diferencias son 

pequeñas.  

4. Comparación de los resultados de la columna T-5 

Tabla 4. 11. Resultados de la simulación y comparación con diseño. Columna T-5 

Torre 5 NRTL GCEOS Diseño 

Corriente 23 313 23 313 23 313 

Servicio salida 
domo 

salida total 
fondo 

salida 
domo 

salida total 
fondo 

salida 
domo 

salida total 
fondo 

Temperatura (°C) 36.04 45.12 36.10 44.76 36.00 46.00 

Presión (kPa) 128.50 133.40 128.47 133.37 128.47 133.37 

Componente Flujo molar (kgmol/h) 

Etileno 16.74 0.46 16.02 0.31 16.66 0.21 

Oxígeno 1.51 0.01 1.54 0.01 1.60 0.01 

Óxido de Etileno 0.02 1377.43 0.02 1379.27 0.01 1370.77 

CO2 7.18 1.40 7.31 1.10 7.52 0.72 

Agua 2.14 27476.81 1.98 27490.40 2.14 27471.35 

Nitrógeno 0.03 0.00 0.03 0.00 0.03  

Argón 3.53 0.03 3.29 0.02 3.38 0.02 

Metano 13.59 0.12 13.87 0.09 14.12 0.06 

Etano 0.81 0.01 0.96 0.01 0.99 0.00 

Etilenglicol 0.00 87.74 0.00 87.74 0.00 87.74 

Formaldehído 0.00 0.59 0.00 0.59 0.00 0.59 

Acetaldehído 0.00 0.31 0.00 0.32 0.00 0.29 

Flujo total 45.55 28944.91 45.01 28959.86 46.45 28931.76 

De la tabla anterior se puede ver que los resultados de la simulación de la columna T-5 son 

representativos y cercanos a los datos de diseño con ambos modelos. Las diferencias son 

pequeñas.  

5. Comparación de los resultados de la columna  T-6 

Tabla 4. 12. Resultados de la simulación y comparación con diseño. Columna T-6 

Torre 6 NRTL GCEOS Diseño 

Corriente 502 504 502 504 502 504 
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Servicio salida 
domo 

Salida Fondo 
a Glicoles 

salida 
domo 

Salida Fondo 
a Glicoles 

salida 
domo 

Salida Fondo 
a Glicoles 

Temperatura (°C) 58.73 69.23 56.69 66.47 50.00 61.00 

Presión (kPa) 142.20 147.10 142.20 147.10 142.20 147.10 

Componente Flujo molar (kgmol/h) 

Etileno 0.35 0.00 0.24 0.00 0.16  

Oxígeno 0.01 0.00 0.01 0.00   

Óxido de Etileno 33.87 312.17 35.41 312.91 34.02 310.80 

CO2 1.08 0.00 0.84 0.00 0.55  

Agua 5.14 6744.20 4.75 6743.41 3.17 6749.60 

Aire/inertes 0.00 0.00 0.00 0.00   

Argón 0.02 0.00 0.02 0.00 0.01  

Metano 0.09 0.00 0.07 0.00 0.04  

Etano 0.01 0.00 0.01 0.00   

Etilenglicol 0.00 19.75 0.00 19.80  17.68 

Formaldehído 0.00 0.18 0.00 0.18  0.12 

Acetaldehído 0.00 0.12 0.01 0.12 0.00 0.22 

Flujo total 40.57 7076.42 41.35 7076.42 37.95 7078.42 

Como se menciono anteriormente, el balance de materia de esta columna no incluye las corrientes 

de vapor <520> y <520>bis, sin embargo estas son necesarias, la cantidad de vapor es diferente 

para cada modelo, la cual está relacionada con el equilibrio de fases y por lo tanto es susceptible a 

variar, la corriente <520> se deja en las mismas condiciones de los datos de diseño para ambos 

modelos, sin embargo la corriente auxiliar <520bis> es modificada:  

 Para NRTL se utilizan 144.32 kgmol/h de vapor 

 Para GCEOS se requieren solo 72.16 kgmol/h de vapor 

Además del problema con el balance debido a la cantidad de vapor requerida, el intercambiador 

de calor previo a la columna T-6 no existe en los datos de diseño, pero este es necesario en la 

simulación, ya que la desorción de los gases en altamente sensible a la temperatura. La 

temperatura especificada  de 46°C para la corriente de entrada <501> no permitía  que se de la 

separación de los gases, por lo tanto es necesario modificar esta temperatura hasta lograr eliminar 

los gases y ajustar la corriente <502> de salida del domo a los datos de diseño, quedando entonces 

la temperatura de la corriente <501> de : 

 54.55 °C para NRTL  

 53 °C para GCEOS 

Las diferencias entre la simulación y los datos de diseño para las especificaciones de la columna T-

6 no pueden ser corroboradas sin datos experimentales de la planta real, por lo tanto se decidió 

mantener las especificaciones encontradas, pero se debe tener en cuenta que esto puede generar 
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una cierta diferencia en los balances de materia y energía entre la simulación y los datos de 

diseño. 

Comparando los resultados de la simulación de cada columna con ambos modelos 

termodinámicos, se puede observar si la simulación es o no representativa. Del análisis de los 

resultados mostrados  en los apartados anteriores se ha encontrado que si lo es y que los 

resultados arrojados en cada columna son similares a los de los datos de diseño. Sin embargo, se 

ve en las tablas 4.8 a 4.12 que existen pequeñas diferencias en los resultados obtenidos en la 

simulación de cada modelo.  

Puede ser difícil discernir entre uno u otro modelo en términos de proximidad a los datos de 

diseño. Con el propósito de encontrar estas diferencias entre ambos modelos se define un error, 

en función de la fracción de reparto en cada columna, es decir, la relación del flujo del 

componente i en cada corriente de salida, en función del flujo total de alimentación del mismo 

componente a la columna: 

𝑟𝑖 = 𝑟𝑒𝑝𝑎𝑟𝑡𝑜 𝑐𝑜𝑚𝑝𝑜𝑛𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑖 =
𝐹𝑢𝑗𝑜 𝑑𝑒𝑙  𝑐𝑜𝑚𝑝𝑜𝑛𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑖 𝑒𝑛 𝑙𝑎 𝑐𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑑𝑒 𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 

𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙  𝑑𝑒 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑐𝑜𝑚𝑝𝑜𝑛𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑖
 (4. 2) 

Nótese que se tiene un reparto por componente en cada corriente de salida de cada una de las 

torres y que la suma del reparto de un mismo componente de todas las salidas de un mismo 

equipo debe ser igual a la unidad. 

Una vez que se han calculado las relaciones de reparto de cada componente de cada corriente de 

salida en cada equipo, según el diseño, y se ha hecho lo mismo con los resultados para ambos 

modelos termodinámicos, se define un error porcentual del reparto del componente i, en cada 

corriente de salida de cada equipo, al comparar el reparto calculado con la simulación con el 

reparto de diseño. Esto se hace con el valor absoluto de la diferencia de la relación de reparto del 

componente i en la salida j del equipo k. 

𝜀𝑖𝑗𝑘 =  𝑟𝑖𝑗𝑘  𝑚𝑜𝑑𝑒𝑙𝑜 − 𝑟𝑖𝑗𝑘  𝑑𝑖𝑠𝑒ñ𝑜  ∗ 100 

Donde: 
i es el componente 
j es la corriente de salida 
k es el equipo 

(4. 3) 

Posteriormente se suma el error del componente i en todas las corrientes de salida  

𝜀𝑖𝑘 =  𝜀𝑖𝑗𝑘

𝑛𝑐

𝑗=1

 (4. 4) 

Con esto se tiene el error del componente i en la columna k. 

Y con los resultados anteriores define un error para la columna k , como la suma del error por 

componente en cada corriente de salida de un mismo equipo. 
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𝐸𝑘 =  𝜀𝑖𝑘

𝑛𝑐

𝑖=1

 (4. 5) 

Con esto, es posible comparar los resultados de cada modelo termodinámico entre si, en términos 

del error de cálculo del modelo, pero referenciados a los datos de diseño. A continuación se 

muestras el error por componente ( ) de cada componente en cada columna con ambas 

simulaciones, en adición, se muestra  el error de cada columna (Ek): 

Tabla 4. 13. Error de reparto en las columnas T-1, T-2, T-3 y T-4. 

Columna  Torres T-1 y T-2 Torre T-4 Torre T-3 

Modelo  NRTL GCEOS NRTL GCEOS NRTL GCEOS 

Componente Error por componente  εik  

Etileno 0.0016 0.0152 0.0000 0.0000 0.0171 0.0112 

Oxígeno 0.0071 0.0049 0.0000 0.0000 0.0049 0.0038 

Óxido de Etileno 0.2604 0.2434 1.6572 1.6579 0.9863 0.2741 

CO2 0.0942 0.0586 0.0000 0.0000 0.0952 0.0762 

Agua 0.0778 0.2398 0.0556 0.1445 0.3659 1.4459 

Nitrógeno 0.0217 0.0218 0.0000 0.0000 0.0028 0.0020 

Argón 0.0057 0.0034 0.0000 0.0000 0.0061 0.0042 

Metano 0.0045 0.0021 0.0000 0.0000 0.0054 0.0041 

Etano 0.0255 0.0038 0.0000 0.0000 0.0066 0.0050 

Etilenglicol 0.0076 0.0053 1.5902 1.5902 0.6390 0.2347 

Formaldehído 0.1153 0.2813 1.4182 1.0757 10.9857 8.1271 

Acetaldehído 0.7711 1.7909 23.4502 17.8091 9.8276 8.6957 

Flujo Total 0.0471 1.2898 0.0227 0.1792 0.4172 1.1132 

Error de Columna (Ek) 1.4396 3.9602 28.1942 22.4567 23.3597 19.9970 

 

Tabla 4. 14. Error de reparto en las columnas  T-5 y T-6. 

 Torre T-5 Torre T-6 

Modelo NRTL GCEOS NRTL GCEOS 

Componente Error por componente  𝜀𝑖𝑘   

Etileno 2.8422 1.3621 0.0000 0.0000 

Oxígeno 0.1888 0.0651 100.0000 100.0000 

Óxido de Etileno 0.0009 0.0015 0.0598 0.2654 

CO2 15.2297 8.6505 0.0000 0.0000 

Agua 0.0000 0.0012 1.3612 1.2200 

Nitrógeno 0.8198 0.6057 100.0000 100.0000 

Argón 0.5574 0.1100 0.0000 0.0000 

Metano 0.8603 0.4697 0.0000 0.0000 

Etano 2.2247 1.8038 100.0000 100.0000 
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Etilenglicol 0.0001 0.0000 5.2949 5.4350 

Formaldehído 0.0228 0.0090 22.5224 22.5224 

Acetaldehído 0.0873 0.1169 53.6503 53.7279 

Flujo Total 0.0064 0.0102 1.2809 1.1428 

Erro de Columna (Ek) 22.8403 13.2058 384.1694 384.3133 

Al comparar los modelos, un error de columna más pequeño implica un mejor resultado en el 

cálculo de dicha columna. 

De todo lo expuesto previamente se pueden obtener varias conclusiones, por ejemplo: 

 Las simulaciones construidas tanto con NRTL como con GCEOS son representativas de la 

planta real. 

 Los resultados obtenidos con el modelo de coeficientes de actividad NRTL, representa 

mejor las torres T-1 y T-2. 

 Los resultados obtenidos con el modelo de ecuación de estado GCEOS, representa mejor 

las torres T-3, T-4 y T-5. 

 Estrictamente el error de la columna T-6 es más pequeño con NRTL, sin embargo, la 

diferencia entre los errores es tan pequeña que no se puede descartar un modelo por 

otro. 

Adicionalmente al análisis de reparto  se propone realizar el seguimiento del  compuesto de 

interés, óxido de etileno, a lo largo de la secuencia de separación y comparar lo esperado según 

los datos de diseño con lo obtenido en cada modelo termodinámico. Los resultados de ambos 

modelos se muestran en la siguiente tabla 4.15 e imagen 4.19. 

Tabla 4. 15. Secuencia de separación de óxido de etileno. 

 Corriente Servicio Diseño  
(kgmol/h) 

GCEOS 
(kgmol/h) 

NRTL 
(kgmol/h) 

1 <106> Salida R-1 511.12 511.12 511.12 

2 <111> Salida T-1 510.63 511.072404 511.117467 

3 <301> Entrada T-4 1021.26 1022.14384 1022.23486 

4 <307> Salida T-4 1074.01 1077.88986 1085.22691 

5 <306> Salida T-3 1017.15 1022.30158 1022.42136 

6 <313> Salida T-5 1370.77 1379.26966 1377.43044 

7 <501> Entrada T-6 1051.95 1058.47636 1057.06491 

8 <504> Salida T-6 310.8 312.905703 312.171132 



[Modelado termodinámico del proceso de producción de óxido de etileno por oxidación directa.] 

 

 
 

76 

 

Imagen 4. 19. Rastreo del avance de la separación de óxido de etileno a lo largo del tren de separación. (―) Diseño, 
(□) Balance de materia y energía. 

Como vemos en la grafica 4.19 el comportamiento predicho para la separación del óxido de 

etileno es el mismo para los datos de diseño como para el calculado con ambos modelos 

termodinámicos. 

Tras un analizar los resultados es imposible hacer una selección del mejor modelo termodinámico. 

La simulación con GCEOS es más cercana al diseño en tres torres y la simulación con NRTL solo en 

dos, lo que indicaría que la ecuación de estado es un mejor modelo para la correcta 

representación de la planta completa. Por otro lado, los errores de componentes como óxido de 

etileno y agua, los que se encuentran en mayor cantidad y que son de mayor interés, son menores 

en general para NRTL. 

Ningún de los dos modelos termodinámicos que se analizaron en este trabajo se considera 

superior al otro. Por lo tanto, como conclusión, se puede decir que ambos modelos son capaces de 

predecir el comportamiento de la planta de producción de óxido de etileno y que las dos 

simulaciones generadas son representativas del mismo, asimismo ambas simulaciones son 

estables y logran alcanzar soluciones en tiempos razonables.  

Ya que se han encontrado simulaciones representativas de la separación del óxido de etileno de la 

planta real de producción; se procede a analizar las condiciones y variables de la planta, haciendo 

uso de la misma simulación. 
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5. Análisis energético 

La industria petroquímica se ha visto desafiada por una serie de circunstancias. El aumento 

constante en el precio de combustibles, las numerosas y cada vez más estrictas regulaciones 

ambientales, aunado a un rechazo general de las personas por creer que la industria química es 

peligrosa y nociva; estas y otras situacionesimponen un reto a la industria química, la cual, en aras 

de mantener su crecimiento, se ha enfrentado a la enorme necesidad de actuar, lo que se traduce 

en: disminuir costos y aumentar la productividad, satisfaciendo las normas y regulaciones 

inherentes a su desarrollo y actividad. 

Las estrategias para la problemática antes expuesta, aunque variadas, se refieren principalmente a 

disminuir el consumo de energía en una planta química ya que este tipo de industria consume 

cantidades grandes de energía y por lo tanto grandes cantidades de combustible. Es esteel 

enfoque del actual documento y se realiza mediante un análisis energético o de integración 

térmica. Este análisis es también llamado análisis Pinch(Linnhoff, 1983)(Douglas, 1988).En un 

principio fue usado para el diseño de redes de intercambio de calor, actualmente es aplicable en 

estudios de integracióntérmicade redes de intercambiadores de calor deplantas en operación. 

El análisis de integración térmica permite conocer los requerimientos energéticos de un proceso 

cualquiera y por ende la situación de intercambio de energía en la planta, considerando servicios 

disponibles, así como, las corrientes frías que deben ser calentadas y las corrientes calientes que 

deben ser enfriadas en el proceso. Tomando esto como punto de partida,se pretende encontrar el 

intercambio óptimo de calor de servicios, es decir, el mínimo requerimiento de servicios o el 

número mínimo de intercambiadores de calor, según sea más conveniente. Para este proyecto, el 

objetivo principal es disminuir el consumo de servicios sin modificar drásticamente la red de 

intercambio de calor.  

El análisis será efectuado con las simulaciones del tren de separación de óxido de etileno 

generadas en la sección anterior, con cada uno de los dos modelos termodinámicos seleccionados. 

Se procedió a hacer el análisis energético y la integración térmica y, con ello,se propondrá una 

alternativa con base en los resultados obtenidos. Los resultados de la propuesta de integración 

térmica de cada modelo termodinámico serán comparados con el diseño, el procedimiento se 

explicara a continuación.  

La primera etapa y tal vez la más importante para el análisis energético, puesto que de esto 

dependen todos los resultados, es la obtención de la información necesaria para el análisis. La 

información necesaria es la siguiente: 

 Temperatura inicial y final de cada corriente  

 MCpde cada corriente (flujo másico multiplicado por el Cp de la corriente) 

 Energíarequerida o disponible de cada corriente(Diferencia de entalpia) 
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 Acercamiento mínimo de temperatura entre corrientes frías y calientes  

Para esta primera etapa se utilizará el programa “Aspen EnergyAnalyzer” de la Suite de Aspen 

Tech. Para usarlo se inicia el programa y se selecciona crear un nuevo caso ( ) lo que inicia una 

ventana del nuevo caso, se nombra  caso 1: 

 

Imagen 5. 1. Captura de la pantalla del “caso 1” previo a la importación de datos. 

La ventanamostrada en la imagen 5.1 (“ProcessStreams”) es donde se depositarála información de 

todas las corrientes de procesodisponibles, de las corrientes de servicio necesarias 

(“UtilityStreams,”), así como los botones para visualizar las curvas compuestas y red de 

intercambiadores de calor del análisis de punto de pliegue. La información requerida puede ser 

declarada o exportada desde el simulador HYSYS, usando el botón , esto último  es lo más 

conveniente ya que en nuestro caso no se inicia un diseño de la red de intercambio de calor, si no 

que se modificara la red ya existente.  La importación de datos consta de siete etapas: 

1. Seleccionar el archivo en HYSYS del cual se obtendrá la información requerida. 

2. Declarar los detalles de la importación, en este punto se especifica lo siguiente: 

a.  Las corrientes con cambio de fase son segmentadas para su análisis, es decir, que 

se traten como corrientes diferentes,donde cada una corresponde a una fase. 

b. Las corrientes energéticas de bombas, compresores y equipos similares pueden 

ser tratadas como intercambiadores de calor o ser ignoradas. Esta última opción 

es la más adecuada para el presente trabajo ya que solo se trabaja la red de 

intercambiadores de calor. 

c. Seleccionar si las condiciones de las corrientes de intercambiadores de calor de 

servicio son extraídas yasignadas como están declaradas en la simulación, es decir, 

los nombres y conexiones de corrientes queda idéntico a la simulación. En general 

no es necesario modificar esta sección. 

3. Seleccionar la información que se desea extraer de un archivo de simulación. Si así se 

desea es posible excluir del análisis alguna de las columnas o la hoja de simulación con el 

resto de los equipos secundarios. Para un análisis completo como el que se expone en este 

documento se requiere de la información de toda la simulación. 
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4. Seleccionar los servicios. En esta etapa se ven los servicios requeridos propuestos por el 

programa Aspen EnegryAnalyzer, sin embargo, estos pueden ser modificados. De los datos 

de diseño sabemos que los servicios requeridos en la parte del proceso que nos compete 

son los siguientes: 

 Agua de Enfriamiento, Temperatura inicial 32°C. De este dato también sabemos 

que el acercamiento mínimo de temperatura  es de 4°C. ya que se sabe 

que en el intercambiador de calor de servicio E- 1 la temperatura de salida de la 

corriente <109> es de 36°C. 

 Vapor de baja presión, Temperatura de 146°C y 451.12 kPa de presión. 

5. Seleccionar el tipo de servicio requerido en cada uno de los calentadores. 

6. Seleccionar el tipo de servicio requerido en cada uno de los enfriadores. 

7. Aspectos económicos. En esta etapa se puede introducir información de costos de 

servicios. El simulador define esta etapa usando su propia base de datos, la cual puede ser 

modificada si se considera necesaria. En nuestro caso no se cuenta con información para 

un análisis de costos. 

Aunque es recomendable modificar, en caso de ser necesario, las etapas antes descritas durante la 

importación de información, si no se cuenta con los datos necesarios en ese momentoes posible 

modificar las pestañas de corrientes y servicios del caso en la ventana del caso mostrada en la 

imagen 5.1. 

También es recomendable contrastar la información de las corrientes frías y calientes contra el 

archivo de simulación, ya que pueden existir algunas discrepancias debido a que al llevar a cabo la 

importación algunas de las propiedades son recalculadas y pueden no ser idénticas a las de la 

simulación. De igual manera algunas corrientes auxiliares son tratadas como si su energía 

estuviese disponible para el análisis e intercambio, en nuestro caso eso no es cierto ya que algunas 

corrientes provienen de zonas fuera del alcance del proyecto (véase sección 4.1), por lo que no 

pueden ser alteradas y deben ser eliminadas del análisis. 

Una vez terminada la importación y revisión de la información, en la pantalla principal del caso se 

encuentra depositada toda la información necesaria para el análisisenergético (imágenes 5.2 y 

5.3). Debido a las diferencias de cálculo de propiedades de cada modelo y a diferencias en algunas 

especificaciones como la cantidad de vapor de la torre 6 y la temperatura de la corriente <501> o 

la diferencia en la corriente de recirculación <109>, los resultados son diferentes y la información 

importada es única para cada modelo, esto llevara a diferentes resultados. La información 

importada se muestra en las imágenes 5.2 y 5.3. 
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Imagen 5. 2. Información importada en el programa EnergyAnalyzer desde el archivo de simulación de Aspen HYSYS 
del modelo GCEOS-PR.  

 

Imagen 5. 3. Información importada en el programa EnergyAnalyzer desde el archivo de simulación de Aspen HYSYS 
del modelo NRTL. 

Aunque los detalles de las corrientes son únicos de cada modelo, (imágenes5.2 y 5.3) el arreglo de 

intercambiadores de calor en si mismo, es igual tanto para NRTL como para GCEOS-PR. Ya que la 

simulación es, en principio, la misma; una vez importada la información, en la misma ventana, se 

presiona el botón  para ver la red de intercambiadores de calor, la cual  se reitera es la misma 

para ambos modelos. Por ejemplo para GCEOS-PR el arreglo se muestra en la imagen 5.4. 

En la red de intercambio antes mostrada (imagen 5.4) cada línea horizontal representa una 

corriente, ya sea caliente o fría. En la parte superior se encuentra el único servicio de enfriamiento 

(agua) y las corrientes calientes que deben ser enfriadas, en la parte inferior se encuentra el único 

servicio de calentamiento (vapor de baja presión) así como las corrientes frías que deben ser 

calentadas. Además, cada línea vertical representa a un intercambiador de calor ya sea conectado 

a un servicio o entre corrientes de proceso.  
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De la red de intercambio de calor de la imagen 5.4 y de la simulación se sabe que el arreglo de 

intercambiadores de calor consta de los siguientes elementos: 

 4 enfriadores. 

 2 calentadores. 

 3 intercambiadores proceso-proceso. 

 6 corrientes calientes 

 5 corrientes frías 

 2 servicios. 

o Vapor de baja presión a 146 °C como único servicio de calentamiento 

o Agua a 32°C como servicio de enfriamiento. 

 

Imagen 5. 4. Red de intercambiadores de calor de la simulación, cualitativamente efectiva para ambos modelos 
termodinámicos. 

La información recabada con el programa EnergyAnalyzersirve como una forma de visualizar la red 

de intercambiadores de calor. 

La segunda etapa de nuestro análisis es encontrar uniones factibles entre corrientes frías y 

calientes que logren aumentar la cantidad de intercambio energético proceso-proceso y en 

consecuencia disminuir la cantidad de servicios. 

El programa Aspen EnergyAnalyzer  es capaz de autogenerar propuestas de integración usando la 

información exportada y convirtiendo el caso en un proyecto de integración (“HI Project” 

imágenes 5.2 y 5.3) el cual permite modificar automáticamente la red de intercambiadores de 

calor, alterar el acercamiento mínimo de temperatura  y generar soluciones al alcanzar el 

optimo de alguna variable, por ejemplo minimizar el área total de intercambio de calor.  

Sin embargo las soluciones autogeneradas no son adecuadas para nuestra situación. En algunas 

propuestas se llega hasta triplicar el número de intercambiadores de calor, sin un ahorro 

verdaderamente sustancial que justificase el aumento tan notable de unidades. Por lo anterior no 

se utilizarán las propuestas autogeneradas, en cambio se hace un análisis 
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semimanualidentificando las posibilidades de integración para, posteriormente, modificar el 

archivo de simulación en el ambiente del simulador Aspen HYSYS. 

Se comienza extrayendo de forma manual la información de las corrientes frías y calientes del 

diseño y de las simulaciones de cada modelo termodinámico, sumando las cargas térmicas de los 

enfriadores para obtener el requerimiento de enfriamiento y sumando las cargas térmicas del 

calentador C-1 y del hervidor de la columna T-4 para encontrar el requerimiento de 

calentamiento. Esta información se muestra a continuación:   

Tabla 5. 1. Información de las corrientes calientes en los enfriadores. 

  Temperatura inicial (°C)  Entalpía de la corriente(kJ/h) 

Equipo Corriente 
caliente  

Diseño GCEOS NRTL T final 
(°C) 

Diseño GCEOS NRTL 

E-1 304 75 77.03 77.43 36 2.10E+08 2.22E+08 2.26E+08 

E-2 307 97 95.88 95.87 57 5.65E+07 5.69E+07 5.64E+07 

E-3 306 63.14 62.19 63.14 46 1.26E+07 1.46E+07 1.66E+07 

E-4 314 45.12 44.76 45.12 36 5.12E+06 4.33E+06 4.75E+06 

      2.85E+08 2.97E+08 3.04E+08 

 

Tabla 5. 2. Información de las corrientes frías en los calentadores. 

  ΔT  de la corriente (T2-T1) °C Entalpía de la corriente(kJ/h) 

Equipo Corriente 
fría  

Diseño GCEOS NRTL Diseño GCEOS NRTL 

C-1 315 a 501 *** (44.76-53) (45.12-54.55) 0.00E+00 1.35E+07 1.62E+07 

Hervidor *** *114* (114.1-114.6) (114.2-114.7) 1.28E+08 1.21E+08 1.23E+08 

     1.28E+08 1.35E+08 1.39E+08 

Con la información anterior, comparamos los requerimientos de servicios de los modelos 

termodinámicos y del diseño en la grafica de la imagen 5.5. 

Considerando que los resultados obtenidos en la simulación hecha con cada modelo 

termodinámico no pueden ser iguales a los del diseño,en primer lugar por las diferencias entre la 

simulación y el diseño y, en segundo lugar, por que existen pequeñas diferencias en las 

simulaciones hechas con cada modelo termodinámico (Véase sección 4.3. Simulación).Las 

discrepancias en los cálculos de cada modelo son justificables. Aun así, es notable quelos 

resultados del modelo GCEOS-PRsean un poco más cercanos al diseño que los resultados del 

modelo NRTL, pero ninguno de los dos modelos termodinámicos queda descartado. 
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Imagen 5. 5. Comparación de requerimientos de servicios de calentamiento y enfriamiento del díselo y de los dos 
modelos termodinámicos seleccionados. 

Tras un breve análisis de la condición de la planta se identifica que, de las corrientes frías, solo dos 

usan vapor como servicio de calentamiento,  una de ellas es la corriente del hervidor de la torre 4 

y no existe ninguna corriente caliente superior a la temperatura del hervidor, es decir, no existe 

forma de integrarla usando alguna corriente caliente del proceso y solo es posible satisfacer su 

demanda energética usando vapor de servicio.Por lo que la única posibilidad restante es la 

corriente <315>, la cual es precalentada antes de ser alimentada a la columna T-6.  

Al acoplar una corriente fría con una corriente caliente, aquella corriente con la diferencia de 

entalpia mas pequeña será la que gobierne la transferencia de energía. Esto se debe a que la 

cantidad de calor ganado por la corriente fría es el mismo que el calor perdido por la corriente 

caliente, es decir, la cantidad de calor transferido es el mismo para ambas corrientes y es igual a la 

menor carga térmica. Por lo tanto la corriente cuyo calor disponible sea menor, quedara 

satisfecha, pero la otra corriente no y su temperatura de salida será diferente. 

En este documento se ha decidido utilizar una corriente con condiciones similares a la de la 

corriente <315>. Al observar las tablas 5.1 y 5.2, se ve que la corriente caliente que satisface una 

temperatura inicial superior a la temperatura de salida de la corriente <315>y con una diferencia 

de entalpía similar a esta, es la corriente <306>. Por lo tanto se decide conectar estas dos 

corrientes en un nuevo intercambiador, combinado de los equipos C-1 y E-3, al que se le ha 

llamado P-4. El arreglo es se muestra en la imagen 5.6. 
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La corriente caliente <306> tiene una cantidad de calor disponible superior a la cantidad de calor 

requerido por la corriente fría <315>, es decir, la corriente <306> es capaz de satisfacer la 

demanda energética de la corriente <315>, sin embargo su temperatura de salida será mayor a la 

especificada en el diseño de 46°C. Por lo tanto, al unir estas dos corrientes con entalpias 

diferentes, se tienen dos posibilidades: 

i. Utilizar un enfriador de servicios que tome la energía restante de la corriente <306c> para 

que sea alimentada a la torre T-5 a la temperatura definida de 46°C. Esta opción es mejor 

si se desean mantener las especificaciones del diseño. 

ii. Permitir que se de el intercambio en el equipo P-4, y alimentar la corriente <306c> a la 

columna a una temperatura mayor, sin retirar la energía restante con un servicio de 

enfriamiento. Esta opción ahorra una unidad de intercambio de calor pero modifica las 

condiciones de operación en la torre T-5 y en los equipos adyacentes, como por ejemplo 

aumentar la carga térmica del enfriador posterior a la misma torre ya que las corrientes de 

salida estarán a una mayor temperatura, por lo que se debe evaluar su factibilidad. 

La segunda opción parece ser la mas adecuada ya que permite eliminar un intercambiador de 

calor, sin embargo, para evaluar si esta unión es factible se toma como punto de partida la 

cantidad de óxido de etileno perdido en la torre T-5, el óxido de etileno perdido por el domo de 

esta columna ya no puede ser recuperado. Si esta perdida crece demasiado la propuesta no puede 

ser adoptada y sería el uso de un enfriador.Al terminar la integración se evaluará si en conjunto se 

ha logrado reducir la cantidad de servicios requeridos. 

Como se puede ver en la tabla 5.1, la cantidad de óxido de etileno que se pierde en la torre T-5 es 

similar a la de perdida inicial, por lo que se considera que la propuesta es buena. Se ha eliminado 

un intercambiador de calor y no se ha modificado de forma negativa el equilibrio en la 

torre.Después de hacer la unión, el intercambiador proceso-proceso queda definido como en la 

imagen 5.7. 

Con las temperaturas de 50.41 °C para GCEOS y 49.71 para NRTL (véase imagen 5.7), la perdida de 

óxido de etileno por la corriente de domo de la columna T-5, comparado con la perdida original de 

diseño, es la siguiente que se muestra en la tabla 5.3. 

 

P-4 (C-1/E-3)306b

62.19 °C (GEOS)
63.14 °C (NRTL)

306c

501

53 °C (GCEOS)
54.55 °C (NRTL)

315

44.76 °C (GCEOS)
45.12 °C (NRTL)

Imagen 5. 6. Propuesta de conexiones para el nuevo 
intercambiador de calor Proceso-Proceso (P-4). 



[Capítulo 5. Análisis energético.] 

 
 

85 

P-4 (C-1/E-3)306b

62.19 °C (GEOS)
63.14 °C (NRTL)

306c
50.41°C (GCEOS)
49.71 °C (NRTL)

501

53 °C (GCEOS)
54.55 °C (NRTL)

315

44.76 °C (GCEOS)
45.12 °C (NRTL)

 

Imagen 5. 7. Conexiones y propiedades de las corrientes del intercambiador propuesto P-4 

 

 

La anterior es la única opción de interacción térmica en el proceso, y solo disminuye la carga 

térmica de los servicios tanto como la cantidad de energía necesaria para precalentar la corriente 

fría <501>, además aumenta la carga térmica del enfriador E-4 de la recirculación de la torre 5 

<314>. 

Tabla 5. 3. Comparación de la corriente de salida del domo de la Torre T-5  

 GCEOS GCEOS-Pinch NRTL NRTL-Pinch 

Temperatura (°C) 36.09504 36.11149 36.04205 36.06556 

Presión (kPa) 128.46714 128.46714 128.46714 128.46714 

 Flujo molar (kgmol/h) 

Etileno 16.01730 16.01727 16.73594 16.49310 

Oxígeno 1.54049 1.54049 1.50975 1.49152 

Óxido de etileno 0.01954 0.01955 0.01863 0.01831 
CO2 7.30599 7.30556 7.18267 7.05736 

Agua 1.97655 1.97842 2.13651 2.10138 

Nitrógeno 0.02900 0.02900 0.02905 0.02884 

Argón 3.28657 3.28657 3.53479 3.51980 

Metano 13.86711 13.86711 13.58838 13.23382 

Etano 0.96272 0.96272 0.81261 0.79750 

Etilenglicol 0.00001 0.00001 0.00004 0.00004 

Formaldehído 0.00003 0.00003 0.00007 0.00007 

Acetaldehído 0.00019 0.00019 0.00013 0.00013 

Flujo molar (kgmol/h) 45.00549 45.00691 45.54858 44.74187 
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Para aumentar el ahorro de energía se propone utilizar el agua de caldera y precalentarla antes de 

generar vapor, el agua de caldera es el agua desmineralizada derivada del condensado de vapor en 

equipos como compresores, ejecutores, entre otros. 

De la gran curva compuesta (imágenes 5.8 y 5.9)  vemos que las posibilidades de integración y 

ahorro de energía solo son posibles desde alrededor de 50°C hasta alrededor de 90°C. Estos 

puntos se encuentran trazando una línea con la menor pendiente posible partiendo de la gran 

curva compuesta y leyendo en el eje de las ordenadas la temperatura, como indican laslíneas 

punteadas de las imágenes 5.8 y 5.9. 

 

Imagen 5. 8. Gran curva compuesta con requerimiento de servicios del modelo GCEOS-PR. 

 

Imagen 5. 9. Gran curva compuesta con requerimientos de servicios del modelo NRTL. 
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De las curvas compuestas se determina una temperatura de 91°C como máximo de recuperación 

en el agua de caldera. El agua de caldera se estipula a 50°C y es enviada a la caldera para generar 

vapor. El funcionamiento de la caldera se muestra en la imagen 5.10. 

Agua

Q1

Agua de Caldera

purga

Líquido saturado

Vapor Saturado

Q líquido

Caldera

Q Vapor

Vapor

 

Imagen 5. 10. Descripción del funcionamiento de la caldera de vapor. 

Si el agua de caldera entra a la caldera a una mayor temperatura, la energía (Q líquido) y por ende, 

el combustible necesario en la caldera para generar vapor será menor. De las bases de usuario 

sabemos que el requerimiento total de vapor en condiciones normales de operación es de 143,000 

kg/h de vapor. Sin embargo, el agua enviada a la caldera tiene un flujo superior al del 

requerimiento de vapor, debido a purgas y pérdidas. Definimos el agua de caldera como 156,000 

kg/h, el cual es un dato de las bases de usuario. 

Para considerar los efectos de la optimización se define una corriente llamada <agua de caldera> 

la cual es introducida a 50°C y 500 kPa a un intercambiador de calor el cual representa el 

calentador previo a la caldera(Q-1). Para aumentar al máximo el precalentamiento se utiliza la 

corriente más caliente disponible, la de salida de domo de la torre T-4 <307> y se aprovecha su 

energía, la cual es suficiente para precalentar toda el agua de caldera y  aún es necesario un 

servicio que la lleve su temperatura final de 57°C a la cual es alimentada a la tercer columna. 

El nuevo intercambiador, previo a la caldera (Q-1) es el que se muestra en la imagen 5.11. 

Con las dos propuestas anteriores se ha logrado reducir el consumo total de servicios, a 

continuación los requerimientos de servicios para la simulación una vez ha sido integrada 

térmicamente. Los nuevos requerimientos de servicios de muestran en las tablas 5.4 y 5.5. 
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Q-1307

95.88 °C (GCEOS)
95.87 °C (NRTL)

307a
83.14 °C (GCEOS)

82.6 °C (NRTL)

Agua de Caldera

91 °C 

Agua

50°C

 

Imagen 5. 11. Conexiones y propiedades del intercambiador propuesto Q-1 de agua de caldera.  

Tabla 5. 4. Información de las corrientes calientes en los enfriadores, después de la integración. 

  Temperatura inicial (t1 en °C) Entalpía de la corriente(kJ/h) 

Equipo Corriente 
caliente 

Diseño GCEOS NRTL T final 
(°C) 

Diseño GCEOS NRTL 

E-1 304 75 77.03 77.36 36 2.10E+08 2.22E+08 2.23E+08 

E-2 307 97 83.14 82.62 57 5.65E+07 3.07E+07 2.89E+07 

      1.26E+07   

E-4 314 45.12 46.87 46.92 36 5.12E+06 5.38E+06 5.69E+06 

      2.85E+08 2.58E+08 2.57E+08 

 

Tabla 5. 5. Información de las corrientes frías en los calentadores, después de la integración. 

  ΔT  de la corriente (T2-T1) °C Entalpía de la corriente(kJ/h) 

Equipo Corriente 
fría  

Diseño GCEOS NRTL Diseño GCEOS NRTL 

Hervidor *** *114* (114.1-114.6) (114.2-114.7) 1.28E+08 1.21E+08 1.21E+08 

     1.28E+08 1.21E+08 1.21E+08 

Por lo tanto el consumo total de servicios, después de la integración térmica,  comparado con el 

consumo inicial es el siguiente: 
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Imagen 5. 12. Ahorro de servicios calculados con las propuestas (Pinch) con ambos modelos Termodinámicos.  

De la imagen anterior vemos que se ha logrado reducir el consumo de servicios, en la tabla 

siguiente se muestra el procentaje predicho de reducción por servicio de cada modelo 

termodinámico en funcion del consumo inicial de cada modelo. 

 

 

 

 
Nótese que las diferencias entre los modelos son relativamente pequeñas, es decir, que ambos 

modelos, una vez que fueron sometidos a la integración, predicen necesidades de 

serviciossimilares entre si. Aunque los requerimientos de servicios con NRTL son mayores que con 

GCEOS, la recuperación de energía mediante el análisis es mayor para este primer modelo.Esto 

refuerza lo obtenido en el capítulo 5, donde se demostró que ambos modelos una vez ajustados 

son representativos del sistema industrial real y que no es posible discernir que modelo es mejor o 

más representativo. 

La nueva red de intercambiadores de calor para ambos modeloses la de la imagen 5.13. 

De la imagen 5.13. vemos que el nuevo arreglo consta de 9 intercambiadores de calor, el mismo 

numero del arreglo original, sin embargo se ha eliminado la necesidad de dos cambiadores de 

servicios (E-3, C-1), sustituyéndolos por un intercambiador de proceso, y se ha adicionado un 

intercambiador para el agua de caldera: 
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Tabla 5. 6. Ahorro porcentual por servicio de cada modelo termodinámico 

 Enfriamiento % Calentamiento % Promedio % 

GCEOS 13.35 10.02 12.31 

NRTL 15.38 13.02 14.64 
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 3 enfriadores 

 1 calentador (hervidor de la columna T-4) 

 5 intercambiadores proceso-proceso. 

 6 corrientes calientes 

 6 corrientes frías 

 2 servicios. 

 

Imagen 5. 13. Nueva red de intercambiadores de calor propuesta con el análisis de integración térmica. 

Y el nuevo archivo de simulación queda como en la imagen 5.15. 

Es claro que se han modificado dos intercambiadores para construir el proceso-proceso (P-4) y se 

agrego el arreglo del agua de caldera. Nótese que se ve que se ha agregado  un ajuste (“adjust-1”) 

el cual modifica la carga térmica del intercambiador P-4 hasta encontrar las temperaturas de las 

corrientes <306c> y <315> que satisfacen la condición de temperatura de la corriente <501> a una 

Temperatura de <306b> dada. (Véase imagen 5.15) 

Los arreglos hechos a la red han restado estabilidad a la simulación, sin embargo, recordando que 

el ajuste (adjust-1) es una operación y que corresponde a una solución por un método numérico,  

se puede aumentar la estabilidad de la simulación  dando limites a la propiedad modificada (carga 

térmica) y aumentando el tamaño de paso para que la solución converja en un menor tiempo.  

El nuevo archivo de simulación no es sustancialmente diferente del archivo original y sus 

condiciones de operación son similares. Para determinar que tanto se ha modificado la simulación,  

se rastrea el comportamiento del componente de interés, óxido de etileno, a lo largo del tren de 

separación vemos  en la tabla 5.7 e imagen 5.14que la nueva simulación predice un 

comportamiento muy cercano al de la simulación previa a la integración térmica y al diseño. 

Tabla 5. 7.Secuencia de separación de óxido de etileno. 

 corriente servicio Diseño GCEOS GCEOS-
Pinch 

NRTL NRTL-
Pinch 

1 <106> Salida R-1 511.12 511.12 511.12 511.12 511.12 
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2 <111> Salida T-1 510.63 511.07 511.07 511.12 511.12 

3 <301> Entrada T-4 1021.26 1022.14 1022.14 1022.23 1022.23 

4 <307> Salida T-4 1074.01 1077.89 1077.97 1085.23 1082.45 

5 <306> Salida T-3 1017.15 1022.30 1022.39 1022.42 1022.41 

6 <313> Salida T-5 1370.77 1379.27 1380.05 1377.43 1376.81 

7 <501> Entrada T-6 1051.95 1058.48 1059.07 1057.06 1056.59 

8 <504> Salida T-6 310.80 312.91 312.93 312.17 312.01 

 

Imagen 5. 14. Rastreo del avance de la separación de óxido de etileno a lo largo del proceso, comparando los datos de 
diseño, la simulación y la integración térmica. (―) Diseño, (□) Balance de materia y energía, (•) análisis Pinch. 

Como se ve en la tabla 5.7 e imagen 5.15 anteriores los resultados de la simulación modificada con 

el análisis de integración térmica no han perdido representatividad de los datos de diseño. 

Con los ajustes propuestos se ha logrado reducir el consumo de servicios entre un 10 y un  15% sin 

aumentar el número total de intercambiadores de calor y sin modificar sustancialmente la 

separación de óxido de etileno. Por lo tanto se concluye que el análisis energético ha sido exitoso, 

sin embargo, como se ve en la imagen 5.13, existe aún una gran cantidad de energía disponible en 

el proceso, la cual no puede ser aprovechada ya que no existen corrientes como depositarias de 

dicha energía. Para esto se puede recurrir a una integración térmica completa del completo óxido 

de etileno-glicoles, ya sea de corrientes de proceso, así como de requerimientos de agua de 

caldera del complejo. Pero no se cuenta con información suficiente para esto, sumado a lo 

anterior, extender el análisis de punto de pliegue  excede los propósitos del presente proyecto ya 

que seria necesario construir una nueva simulación ajustada termodinámicamente de todo el 

complejo para después ser integrada térmicamente. 
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Imagen 5. 15. Captura de la pantalla de la simulación del proceso de producción integrado térmicamente en el ambiente de Aspen HYSYS. 
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6. Análisis de Sensibilidad de Variables 

En el entendido de que se tiene una simulación integrada térmicamente que mantiene la 

representatividad del sistema industrial real, según los datos de diseño, el siguiente paso es el 

análisis de sensibilidad de variables, el cual busca encontrar puntos óptimos de operación 

modificando las condiciones definidas en el simulador. Casos típicos de análisis de sensibilidad de 

variables son, por ejemplo: 

 Temperatura óptima de operación de una columna 

 Flujo optimo de agua de absorción en una columna 

En el presente trabajo el análisis de sensibilidad de variables se efectuará primero en el archivo de 

simulación original, sin la integración térmica, modificando algunas variablesy tabulando los 

resultados, esto por simplicidad, ya que la simulación integrada tarda más tiempo en llegar a una 

solución y, una vez encontrados los puntos óptimos estos serán trasladados a la simulación 

integrada para comprobar si son o no efectivos. 

Como un primer objetivo delanálisis se tomó el flujo de agua recirculada del fondo de la torre T-4 a 

las torres de absorción T-1 y T-2. Este flujo es grande, del orden de 70 000 kgmol/h, si este flujo 

disminuye debe disminuir la carga térmica del hervidor de la columna T-4, así como la del 

enfriador E-1, sin embargo la absorción de óxido de etileno en las columnas T-1 y T-2 se vera 

disminuida, por lo que es necesario encontrar el punto óptimo. Para efectuar el análisis se 

modifica el flujo de agua de recirculación y se tabula la perdida  de óxido de etileno por la 

corriente <107>del domo de la torre T-1. La perdida de óxido de etileno en esta corriente definida 

en el diseño es de 0.67 kgmol/h. Los resultados con cada modelo se muestran en la Imagen 6.1 y 

6.2. 

Como se ve en laimagen 6.1 existe una diferencia grande en el punto óptimo de agua de 

recirculación para cada modelo termodinámico. 

 Para NRTL, el punto óptimo de agua recirculada queda definido como 57 000 kgmol/h,  

con una pérdida de óxido de etileno por la corriente <107>de 0.745 kgmol/h  

 Para GCEOS-PR, el punto óptimo de agua recirculada queda definido en 64 000 kgmol/h, 

con una pérdida de óxido de etileno por la corriente <107> de 0.772 kgmol/h. 

Con el propósito de ubicar mejor los puntos óptimos propuestos se hace un acercamiento a la 

grafica de la imagen 6.1 y se marcan estos puntos en la imagen 6.2 donde se puede ver claramente 

la enorme diferencia de agua de recirculación requerida en cada modelo para satisfacer la misma 

perdida de óxido de etileno. 
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Imagen 6. 1. Predicción de óxido de etileno perdido por la corriente <107> con ambos modelos en función del agua de 
recirculación a la Torre 1. (- - - ) GCEOS, (―) NRTL 

 

Imagen 6. 2. Acercamiento de la predicción de óxido de etileno perdido por la corriente <107> con ambos modelos en 
función del agua de recirculación a la Torre 1. (- - - ) GCEOS, (―) NRTL. Los puntos marcados indican el punto óptimo 
propuesto en este proyecto. 
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Con esta modificación, la carga térmica del intercambiador del hervidor de la columna T-4 

disminuye como se muestra en la imagen 6.3. 

 

Imagen 6. 3. Disminución de la carga térmica del hervidor de la torre T-4 en el punto óptimo calculado de agua de 
recirculación. 

Si bien el análisis de sensibilidad de variables es un trabajo extenso que considera efectos de 

diferentes variables en diversos puntos del proceso. En este caso específico, la cantidad de 

variables disponibles es limitada, no se considera modificar variables que interviniesen en el 

análisis de integración térmica, como tampoco variables que interviniesen de alguna manera con 

las secciones consideradas fuera del alcance del proyecto. Por otro lado, se encontró que, para 

algunas variables estudiadas, los puntos óptimos ya estaban muy próximos a los del diseño, tan 

cercanos que no era posible proponer cambiarlos. 

Un ejemplo de esto es la temperatura de la corriente <307>, la cual es enfriada en el 

intercambiador de servicio E-2 para después ser alimentado a la columna T-3. Se propone 

modificar la temperatura de alimentación de esta corriente para encontrar el punto óptimo que 

redujese la cantidad de componentes líquidos en la corriente <306>de salida de la columna T-3. Si 

la temperatura de la corriente <307>es elevada, la carga térmica del enfriador E-2 disminuye, sin 

embargo, la cantidad de componentes líquidos como el formaldehído, el cual es el más difícil de 

eliminar por ser una molécula pequeña capaz de formar muchas interacciones,  en la corriente 

<306>aumenta, ya que condensa una menor cantidad de estos componentes. Lo contrario ocurre 

si se aumenta la temperatura de la corriente <307>, hasta el punto donde también se condensaría 

el óxido de etileno. 

Como se puede ver en las imágenes 6.4 y 6.5, la competencia de equilibrios y el comportamiento 

del formaldehído en la corriente <306>, así como la carga térmica del enfriador E-2 no permiten la 
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<307> definida en el diseño de 57 °C es adecuada, ya que para disminuir la cantidad componentes 

líquidos no deseados es necesario disminuir más la temperatura, sin efectos realmente 

considerables, por otro lado, esto aumenta la carga térmica del enfriador y se corre el riesgo de 

comenzar a condensar óxido de etileno, lo que contradice el propósito de la columna T-3. 

 

Imagen 6. 4 Flujo molar del formaldehído en la corriente <308> enviado a la torre T-5 en función de la temperatura de 
la corriente de entrada a la columna T-3. Los puntos marcados indican el flujo calculado con cada modelo a la 
temperatura de diseño. 

 

Imagen 6. 5 Carga térmica del enfriador E-2 en función de la temperatura de la corriente de entrada a la columna T-3. 
Los puntos marcados indican la carga calculada con cada modelo a la temperatura de diseño.   
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Vemos de la gráfica 6.4 que la fracción de formaldehido en la corriente de salida <308> se ve poco 

afectada por el cambio de la temperatura, además que la fracción de diseño y la calculada difieren 

sustancialmente, tanto con NRTL como con GCEOS, por lo que no se pueden derivar conclusiones y 

se dice que ambos modelos predicen un comportamiento similar para este componente. Y bien 

podemos decir que la planta ya opera en el punto óptimo de temperatura de la corriente <307>, 

esto se ratifica si se observa la gráfica 6.5. Si disminuimos la temperatura de la corriente <307> el 

formaldehido en la corriente <308> disminuye, pero aumenta la carga térmica del enfriador E-2. 

Se opera en un punto medio y no se encontró evidencia que permita sugerir un cambio. 

De esta forma se demuestra que la planta ya opera en condiciones optimizadas, de forma que 

extender el análisis no es recomendable y se adopta como única propuesta modificar el flujo de 

agua de recirculación, como se explicó y comentó anteriormente. 

Una vez se ha encontrado el punto óptimo este es llevado al archivo de la simulación integrada 

térmicamente y se determina si la propuesta es o no ventajosa mediante una comparación de los 

resultados contra los datos de diseño y la simulación original (sin análisis energético ni 

optimización). 

Posteriormente, como ya se hizo en secciones anteriores, se construye una tabla comparativa de 

seguimiento del compuesto de interés óxido de etileno, para determinar  si se ha alterado la 

separación y requerimientos de entrega de este componente a la planta de glicoles. Los resultados 

se muestran en la tabla 6.1 y en la Imagen 6.6. 

Tabla 6. 1. Tabla comparativa de resultados obtenidos con la simulación y la propuesta de optimización. 

 corrientes servicio Diseño GCEOS GCEOS-
Óptimo 

NRTL NRTL-
Óptimo 

1 <106> Salida R-1 511.12 511.12 511.12 511.12 511.12 

2 <111> salida T-1 510.63 511.07 510.34 511.12 510.33 

3 <301> Entrada T-4 1021.26 1022.14 1020.68 1022.23 1020.67 

4 <307> Salida T-4 1074.01 1077.89 1076.51 1085.23 1080.89 

5 <306> Salida T-3 1017.15 1022.30 1020.33 1022.42 1019.84 

6 <313> Salida T-5 1370.77 1379.27 1372.38 1377.43 1367.66 

7 <501> Entrada T-6 1051.95 1058.48 1053.19 1057.06 1049.57 

8 <504> Salida T-6 310.80 312.91 312.39 312.17 311.34 

De la imagen 6.6, la optimización de la simulación integrada térmicamente sigue arrojando 

resultados representativos; los cuales no se han visto sustancialmente modificados de aquellos 

obtenidos con el primer archivo de simulación de cada modelo y siguen mostrando un 

comportamiento similar a la separación predicha según los datos de diseño. Por lo que se 

establece que la propuesta hecha de punto óptimo es buena y se analiza el beneficio de ahorro de 

energía. 
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Imagen 6. 6. Rastreo del avance de la separación de óxido de etileno a lo largo del proceso, comparando los datos de 
diseño, la simulación y la integración térmica. (―) Diseño, (□) simulación sin análisis y (•) optimización. 

 

Imagen 6. 7 Comparación de disminución de consumo de servicios de cada modelo termodinámico a lo largo de las 
etapas del análisis, mostrando de izquierda a derecha: simulación del proceso, análisis de integración térmica y 
análisis de sensibilidad de variables.   
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Tabla 6. 2. Tabla comparativa, ahorro porcentual de cada modelo, por servicio. 

 Enfriamiento % Calentamiento % Promedio % 

GCEOS-Pinch 13.35 10.02 11.68 

GCEOS-Optimización 22.49 18.32 20.40 

NRTL-Pinch 15.38 13.02 14.20 

NRTL-Optimización 29.39 25.23 27.31 

Resulta evidente en la tabla 6.2 que el ahorro de servicios estimado esta comprendido en un 

intervalo entre un 20% y un 27%, lo que indica una buena propuesta ya que sigue cumpliendo con 

los objetivos de la simulación, la cual es representativa, estable y ahora se ha encontrado una 

disminución en el consumo de servicios con la misma cantidad de unidades de intercambio de 

calor.  

Es en este momento donde se debe comentar que, por primera vez, en el desarrollo de este 

trabajo los resultados obtenidos con cada modelo termodinámico son notoriamente diferentes, 

según muestra la imagen 6.2. Si bien el modelo de coeficientes de actividad NRTL permite un 

mayor ahorro, al estimar una gran disminución en el flujo necesario de agua para absorber óxido 

de etileno en las torres T-1 y T-2, esto puede no ser cierto ya que el punto óptimo esta muy lejano 

a lo definido en el diseño y sabemos que el diseño no opera a condiciones alejadas de las óptimas 

(véase imagen 6.5), esto indica que el modelo de la ecuación de estado GCEOS puede ser un 

modelo mas cercano a la realidad. Sin embargo, dados los resultados obtenidos entre ambos 

modelos termodinámicos son muy cercanos entre si, la única forma deinvalidar un modelo y 

seleccionar al otro es comparando todos los resultados a datos experimentales de la planta real y 

ya no a los de diseño. 
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7. Conclusiones 

 Es posible modelar termodinámicamente el proceso de producción de óxido de etileno 

por oxidación directa, tanto con un modelo de coeficientes de actividad (NRTL), como 

con un modelo de ecuación de estado con una regla de mezclado basada en la energía 

de Gibbs. 

 Los modelos termodinámicos seleccionados fueron ajustados exitosamente con datos 

experimentales de equilibrio líquido-vapor. 

 Las simulaciones construidas con cada modelo termodinámico son representativas del 

proceso industrial real y son estables. 

 Los resultados obtenidos con la simulación de proceso de cada modelo son cercanos a 

los descritos en los datos de diseño. Los dos modelos propuestos arrojan resultados de 

la simulación satisfactorios y pueden emplearse para estudios futuros. 

 Las diferencias mayores encontradas entre la simulación y los datos de diseño solo 

pueden ser corroboradas con datos experimentales de la planta real en operación. 

Esta comparación indicará las mejoras que habrá que efectuar a los modelos 

termodinámicos para la representación fiel de la operación de la planta real. 

 La simulación sirvió de base para proporcionar los datos necesarios para el análisis de 

integración térmica. (Pinch). 

 El análisis de integración térmica fue exitoso  ya que se logró plantear una propuesta 

de mejora al proceso que reduce el consumo de vapor y agua de enfriamiento 

manteniendo el número total de unidades de intercambio de calor. 

 El análisis de variables indica que las condiciones de operación propuestas en el  

diseño son cercanas al óptimo, desde el punto de vista energético. Sin embargo se 

encontró que en la torre de absorción se puede disminuir el flujo de agua de 

recirculación con el consiguiente ahorro de energía.  

 El ahorro de energía previsto con las modificaciones propuestas es de  20 a 27%. Este 

ahorro es significativo y conlleva una importante reducción de costos de operación. 

 Como trabajo futuro queda pendiente la comparación de los resultados de la 

simulación con datos de operación de la planta real. Esta comparación ofrecerá 

nuevos resultados para discernir entre las bondades de cada modelo. Sin embargo, los 

análisis de variables efectuados indican que  los resultados del modelo GCEOS parecen 

ser más realistas que los del modelo NRTL. 
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AnexoA.Cálculo de propiedadescon unaEcuación de Estado Cúbica. 

Para el cálculo de propiedades y ajuste de parámetros (Bazúa Rueda, 1999)(Mathias, P. [et al], 

1986)(Soave, 1972). 

La ecuación de estado cubica semigeneral de  la siguiente forma: 

𝑃 =  
𝑅 𝑇

𝑣 − 𝑏
 −  

𝑎

𝑣2  +  𝑢𝑏𝑣 +  𝑤𝑏2
 

 

(A. 1) 

 

1. Información Necesaria 

Datos de la corriente para la cual se calculan las propiedades 

 T,p, xi fase (i=1,2,3…,nc) 

Información para cada componente: 

 Tc, Pc y ω 

 Parámetros de interacción binaria para cada pareja de la mezcla (i y j)kij y kji 

 

2. Cálculo de propiedades 

a) Cantidades adimensionales para componentes puros: 

𝐵𝑖 =  
𝑏𝑖𝑝

𝑅𝑇
=  Ω𝑏  

𝑝

𝑝𝑐𝑖
  

𝑇𝑐𝑖

𝑇
 ;          𝐴𝑖 =  

𝑎𝑖𝑝

(𝑅𝑇)2
=  Ω𝑎  

𝑝

𝑝𝑐𝑖
  

𝑇𝑐𝑖

𝑇
 

2

𝛼𝑖(𝑇) 

 

(A. 2) 

 

La expresión de 𝛼𝑖 𝑇  es la siguiente: 

𝛼𝑖 =  1 + 𝐾 1 +  
𝑇

𝑇𝑐𝑖
  

2

 

 

(A. 3) 

 

También se define para cada componente la siguiente expresión: 

𝑇

𝛼𝑖
 
𝑑𝛼𝑖

𝑑𝑇
 =

1

 𝛼𝑖

 −𝐾 
𝑇

𝑇𝑐𝑖
  

 

(A. 4) 

 

Y la expresión para calcular K es diferente, por lo que las expresiones de 𝛼𝑖 𝑇  son diferentes: 

I. Expresión de Matías [14] 

𝛼𝑖 𝑇 =  1 + 𝐾𝑜 1 −  𝑇𝑟 + 𝐾1(1 − 𝑇𝑟)(0.7𝑇𝑟) 
2

 

 

(A. 5) 

 

Donde Ko y K1, son los Parámetros de Matías, únicos para cada 

II. Expresión de Kappa del simulador. 
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𝛼𝑖 𝑇 =   1 +  𝑘𝑜 1 −  𝑇𝑟 +  𝑘1 +  𝑘2 − 𝑘3𝑇𝑟  1 − 𝑇𝑟
𝑘4   1 − 𝑇𝑟 (0.7 − 𝑇𝑟)𝑇𝑘5 

2
 

(A. 6) 

 
        Donde ko-k5son los parámetros de Kappa. 

b) Cantidades adimensionales para la mezcla(A, B) y reglas de mezclado: 

𝐵 =  
𝑏𝑝

𝑅𝑇
=   𝑥𝑖𝐵𝑖

𝑛𝑐

𝑖=1

;  𝐴 =  
𝑎 𝑝

 𝑅𝑇 2
=    𝑥𝑖𝑥𝑗𝐴𝑖𝑗

𝑛𝑐

𝑗=1

𝑛𝑐

𝑖=1

 
(A. 7) 

 

I. Regla de Mezclado de Van der Waals. 

𝐴𝑖𝑗 =   𝑎𝑖𝑎𝑗  1 − 𝑘𝑖𝑗  
𝑝

(𝑅𝑇)2
=   𝐴𝑖𝐴𝑗  1 − 𝑘𝑖𝑗  , 𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑖, 𝑗 = 1,2,… , 𝑛𝑐 

 

(A. 8) 

 

II. Regla de Mezclado de Margules: 

𝐴𝑖𝑗 =  𝐴𝑖𝐴𝑗  1 − 𝑥𝑖𝑘𝑖𝑗 − 𝑥𝑘𝑘𝑗𝑖   
(A. 9) 

 

III. Regla de Wong-Sandler 

𝑏 =  

  𝑥𝑖𝑥𝑗  𝑏 −
𝑎

𝑅𝑇
 
𝑖𝑗

1 +
𝔸∞

𝐸 (𝑥)

𝑅𝑇
−  𝑥𝑖  

𝑎𝑖

𝑏𝑖𝑅𝑇
 

 
(A. 10) 

 

𝑎 =  𝑏   𝑥𝑖

𝑎𝑖

𝑏𝑖
−

𝔸∞
𝐸 (𝑥)

𝜍
  

(A. 11) 

 

Donde: 

σ =  
 ln  2 − 1  

 2
 𝑐𝑜𝑛𝑠𝑡𝑎𝑛𝑡𝑒 𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑃 − 𝑅. 

 

(A. 12) 

 

 𝑏 −
𝑎

𝑅𝑇
 
𝑖𝑗

=  
 𝑏𝑖 −

𝑎𝑖

𝑅𝑇
 +  𝑏𝑗 −

𝑎𝑗

𝑅𝑇
 

2
 1 − 𝑘𝑖𝑗   

 

(A. 13) 

 

 

𝐴𝑖
 =  

1

𝑁

𝜕𝑎𝑁2

𝜕𝑁𝑖
 

𝑝

(𝑅𝑇)2
= 2  𝑥𝑖𝐴𝑖𝑗

𝑛𝑐

𝑗=1

 , 𝑛𝑒𝑐𝑒𝑠𝑎𝑟𝑖𝑜 𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑒𝑙 𝑐á𝑙𝑐𝑢𝑙𝑜 𝑑𝑒 𝑓𝑢𝑔𝑎𝑐𝑖𝑑𝑎𝑑𝑒𝑠. 

 

(A. 14) 

 

𝐴′ =  𝑇  
𝜕𝑎

𝜕𝑇
  

𝑝

 𝑅𝑇 2
=

1

2
   

𝑇

𝛼𝑖
 
𝑑𝛼𝑖

𝑑𝑇
 +

𝑇

𝛼𝑗
 
𝑑𝛼𝑗

𝑑𝑇
  

𝑛𝑐

𝑗=1

;  𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑒𝑙 𝑐𝑎𝑙𝑐𝑢𝑙𝑜 𝑑𝑒  𝑦 𝑠

𝑛𝑐

𝑖=1

 

 

(A. 15) 

 

Resolver la ecuación de estado para encontrar el factor de compresibilidad (z) de la mezcla. 
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3. Desarrollando la fracción de la ecuación (A.1), e igualándola a cero se obtiene la siguiente 

expresión: 

𝑝𝑣3 + 𝑢𝑏𝑣2 + 𝑤𝑏2𝑝𝑣 − 𝑏𝑝𝑣2 − 𝑢𝑏2𝑝𝑣 − 𝑤𝑝𝑏3 − 𝑅𝑇 𝑣2 + 𝑢𝑏𝑣 + 𝑤𝑏2 + 𝑎 𝑣 − 𝑏  
(A. 16) 

 
 

4.  Se definen las siguientes cantidades adimensionales: 

 

5. Aplicando las definiciones siguientes (A.17) a la expresión (A.16) y reordenando se obtiene 

la siguiente expresión: 

𝑧3 + 𝑢𝑏𝑧2 + 𝑤𝐵2𝑧 − 𝐵𝑧2 − 𝑢𝐵2𝑧 − 𝑤𝐵3 − 𝑧2 − 𝑢𝐵𝑧 − 𝑤𝐵2 + 𝐴 𝑧 − 𝐵 = 0 
(A. 18) 

 

 

6. Simplificando la expresión (A.18) se obtiene la ecuación de estado cubica en forma 

adimensional, en términos del factor de compresibilidad 

𝑧3 − 1 1 −  𝑢 − 1 𝐵 𝑧2 +  𝐴 − 𝑢𝐵 − 𝑢𝐵2 + 𝑤𝐵2 𝑧 −  𝐴𝐵 + 𝑤𝐵2 + 𝑤𝐵3 =  0 
 

(A. 19) 

 

Aplicando los valores de u=2 y w=-1, la ecuación para PR es la siguiente: 

𝑧3 −  1 − 𝐵 𝑧2 +  𝐴 − 2𝐵 − 3𝐵3 𝑧 −  𝐴𝐵 − 𝐵2 − 𝐵3 = 0 
 

(A. 20) 

 

Al ser una ecuación cúbica, esta puede tener una o tres raíces reales. 

 Si tiene una raíz real, esta se toma como valor único de z para el cálculo de propiedades. 

 Si tiene tres raíces reales, condición necesaria para el calculo de fugacidades ya que esto 

indica que existe equilibrio Líquido-Vapor,entonces:  

a. Para las propiedades del vapor se toma la raíz más grande. 

b. Para las propiedades del líquido se toma la raíz más pequeña. 

 

7. Encontrar los coeficientes de la ecuación de estado, además de C, D y Q: 

𝛼 = 1 −  𝑢 − 1 𝐵 
 

(A. 21) 

 

𝛽 = 𝐴 − 𝑢𝐵 − 𝑢𝐵2 + 𝑤𝐵2 
(A. 22) 

 

𝛾 = 𝐴𝐵 + 𝑤𝐵2 + 𝑤𝐵3 
(A. 23) 

 

𝐶 = 3𝛽 − 𝛼2 
(A. 24) 

 

𝐷 =  −𝛼3 + 4.5𝛼𝛽 − 13.5𝛾 
(A. 25) 

 
𝑄 =  𝐶3 + 𝐷2 (A. 26) 

𝐴 =
𝑎𝑃

 𝑅𝑇 2
;    𝐵 =

𝑏𝑃

𝑅𝑇
;    𝑧 =  

𝑃𝑣

𝑅𝑇
 

(A. 17) 
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8. Encontrar las raíces del factor de compresibilidad par cada fase, según la condición de Q: 

 Si Q ≤ 0, entonces, se tienen tres raíces reales. 

Para el líquido:  

𝑧𝐿 =  
1

3
 𝛼 + 2 −𝐶 𝑐𝑜𝑠  

𝜃

3
+

2

3
𝜋   

(A. 27) 

 

Para el vapor: 

𝑧𝑉 =
1

3
 𝛼 + 2 −𝐶 𝑐𝑜𝑠  

𝜃

3
   

(A. 28) 

 

Donde:  

𝜃 =  𝑐𝑜𝑠−1  
−𝐷

 −𝐶3
  

(A. 29) 

 

 Si Q > 0, entonces se tiene una sola raíz real y dos imaginarias, por lo tanto se tiene 

una sola fase, vapor o líquido.  

𝑧 =  
1

3
 𝛼 +  −𝐷 +  𝑄 

1
3 +  −𝐷 −  𝑄 

1
3 
  

 

(A. 30) 

 

9. Una vez hecho esto se puede calcular las propiedades termodinámicas fugacidad,  entalpia 

y entropía : 

ln 𝜑𝑖 =  − ln 𝑧 − 𝐵 +  𝑧 − 1 
𝐵𝑖

𝐵
+

𝐴

𝐵
 
𝐵𝑖

𝐵
−

𝐴𝑖
 

𝐴
 𝐿 

 

(A. 31) 

 

 

∆𝑟𝑒𝑠 =  − ≠ = 𝑅𝑇  𝑧 − 1 +  
𝐴′ − 𝐴

𝐵
 𝐿  

∆𝑠𝑟𝑒𝑠 = 𝑠 − 𝑠≠ = 𝑅  ln 𝑧 − 𝐵 +
𝐴′

𝐵
𝐿  

 

(A. 32) 

 

Para calcular las propiedades del líquido, se usa la z del líquido. Para el vapor se usa la z del vapor. 

𝐿 =  
1

∆
ln  

𝑧 + 𝐵 𝑢 + ∆ 

𝑧 + 𝐵 𝑢 − ∆ 
  

 

(A. 33) 

 

Donde ∆=   𝑢2 − 4𝑤, sin embargo ya que u=2 y w=-1 para PR, entonces: ∆= 2 2.  Aplicando 

esto, la expresión anterior (A.30)se convierte en: 

𝐿 =  
1

2 2
ln  

𝑧 + 𝐵 𝑢 + 2 2 

𝑧 + 𝐵 𝑢 − 2 2 
  

 

(A. 34) 
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10. Habiendo encontrado las raíces para la ecuación de estado y calculado las fugacidades de 

cada componente, es necesario probar que la solución es apropiada, para lo cual se sigue 

el siguiente procedimiento: 

Calcular ρ y F 

𝜌 =
𝐵

𝑧
                                                             𝐹 =  

1

 1 − 𝜌 2
−

 
𝐴

𝐵
 𝜌 2 + 𝑢𝜌 

 1 + 𝑢𝜌 + 𝑤𝜌2 2
 

 

(A. 35) 

 

Para PR. 𝐴𝑜 = 5.877359948, 𝜌𝑜 = 0.2530765866 

Una vez hecho esto, se debe comprobar la solución para cada fase según los siguientes 

parámetros: 

Para el Vapor: 

 Si 𝐴 𝐵 < 𝐴𝑜 , la solución es apropiada, en caso contrario seguir lo siguiente: 

Si 𝜌 < 𝜌𝑜  y 𝐹 > 0.1, la solución es apropiada, de lo contrario es necesario extrapolar. 

 

Para el Líquido: 

 Si 𝜌 > 𝜌𝑜  y 𝐹 > 0.1, la solución es apropiada, en caso contrario es necesario extrapolar. 

Extrapolación: 

Calcular ρ tal que F=0.1. A este valor se ρ se le llama ρ1. Se puede usar el siguiente procedimiento: 

𝐹1 =  
𝜌1

1 − 𝜌1
−

 
𝐴

𝐵
 𝜌1

2

1 + 𝑢𝜌1 + 𝑤𝜌1
2 

 

(A. 36) 

 

 Para el Vapor: 

𝐹2 =
𝐹  

𝜌𝑜−𝜌1

2
 − 𝐹1

𝐹1
2  

𝜌𝑜−𝜌1

2
 

2  

 

(A. 37) 

 

𝐹3 = 2𝑇2𝜌1 +
𝐹

𝐹1
2 

(A. 38) 

 

𝐹𝑜 =
1

𝐹1
+ 𝐹3𝜌1 − 𝐹2𝜌1

2 
(A. 39) 

 

𝜌𝑉 =
𝐹3 𝐹3

2 − 4𝐹2  𝐹𝑜 −
1

𝐵
 

2𝐹2
 

(A. 40) 

 

𝑧𝑉 =  
𝐵

𝜌𝑉
 

(A. 41) 

 

 Para el Líquido: 

𝐹2 =  𝜌1 − 0.7𝜌𝑜 𝐹 
(A. 42) 
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𝐹𝑜 = 𝐹1 − 𝐹2 ln 𝜌1 − 0.7𝜌𝑜  
(A. 43) 

 

𝜌𝐿 = 𝑒
 

(𝐵−𝐹𝑜 )

𝐹2
+0.7𝜌𝑜   

(A. 44) 

 

𝑧𝐿 =  
𝐵

𝜌𝐿
 

(A. 45) 

 

Corregir las fugacidades del Líquido con  
𝐵𝑜

𝐵
 : 

𝐵𝑜 =
𝜌𝐿

1 − 𝜌𝐿
−

𝐴(𝜌𝐿)2

𝐵 1 + 𝑢𝜌𝐿 + 𝑤(𝜌𝐿)2 
 

(A. 46) 
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Anexo B.Solución de Puntos de Burbuja con modelos de Ecuación de Estado. 

Ecuaciones de equilibrio para el método general de ecuaciones de estado: 

𝑓 𝑖
𝑉 =  𝑃𝑦𝑖𝜑 𝑖

𝑉

𝑓 𝑖
𝐿 = 𝑃𝑥𝑖𝜑 𝑖

𝐿
   𝑝𝑜𝑟 𝑙𝑜 𝑡𝑎𝑛𝑡𝑜, 𝑒𝑛 𝑒𝑙 𝑒𝑞𝑢𝑖𝑙𝑖𝑏𝑟𝑖𝑜:        𝑃𝑦𝑖𝜑 𝑖

𝑉 = 𝑃𝑥𝑖𝜑 𝑖
𝐿  

 

(B.1) 

Y la relación de equilibrio del componente i esta dada por la ecuación: 

𝐾𝑖 =
𝜑 𝑖

𝐿

𝜑 𝑖
𝑉  

 

(B.2) 

 

I. Presión de Burbuja 

Datos: 

 T, xi para todos los componentes 

 Tc, Pc y ω para cada componente. 

 kij para cada pareja de componentes 

Incógnitas: 

 P, yi para todos los componentes 

Solución: 

1. Dar un estimado de la presión de burbuja y de composiciones de la fase vapor  (P, yi) 

2. Calculo de los coeficientes de fugacidad(𝜑 𝑖
𝐿 ,𝜑 𝑖

𝑉), mediante la ecuación de estado 

[ANEXOA]  y de la relación de equilibrio Ki. Ecuación (B.2) 

3. Calculo de la función Error (E) y definición de la Tolerancia : 

𝑆𝑦 =  𝐾𝑖𝑥𝑖

𝑛𝑐

𝑖=1

 

𝐸 =  𝑆𝑦 − 1;        𝑇𝑜𝑙𝑒𝑟𝑎𝑛𝑐𝑖𝑎 = 1𝑥10−4 

 

(B.3) 

4. Si el error es mas pequeño que la tolerancia, la presión supuesta es la correcta presión  de 

Burbuja, en caso contrario se da un incremento a la presión: 

𝑆𝑖 𝐸 ≤ 𝑇𝑜𝑙𝑒𝑟𝑎𝑛𝑐𝑖𝑎 ≈ 1𝑥10−4 , 𝑒𝑛𝑡𝑜𝑛𝑐𝑒𝑠 𝑃𝑠𝑢𝑝 = 𝑃𝑏𝑢𝑟𝑏

𝑆𝑖 𝐸 > 𝑇𝑜𝑙𝑒𝑟𝑎𝑛𝑐𝑖𝑎, 𝑒𝑛𝑐𝑜𝑛𝑡𝑒𝑠 𝑃′ =  𝑃𝑠𝑢𝑝 +  ∆𝑃, 𝑐𝑜𝑛 ∆𝑃 = 0.001 𝑜 0.0001
 

5. Recalcular, con el incremento de presión, la relación de equilibrio 𝐾𝑖
∗  y un nuevo error𝐸∗: 
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𝐾𝑖
∗ =

𝜑 𝑖
𝐿

𝜑 𝑖
𝑉  

𝑆𝑦
∗ =  𝐾𝑖

∗𝑥𝑖

𝑛𝑐

𝑖=1

𝐸∗ =  𝑆𝑦
∗ − 1

 

 

(B.4) 

6. Encontrar la nueva estimación de la Presión. 

Para el nuevo estimado de la presión, se recomienda el método de Newton-Raphson, en el cual, 

para una variable M que se desea conocer, mediante la función f(M) y la derivada de dicha función 

f’(M), se usa la siguiente expresión para calcular la M nueva supuesta: 

𝑀𝑛𝑢𝑒𝑣𝑎 = 𝑀𝑠𝑢𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑎 −
𝑓 𝑀𝑠𝑢𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑎  

𝑓´ 𝑀𝑠𝑢𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑎  
 

 

(B.5) 

Para evaluar la derivada numéricamente, se necesita el cálculo de la función de M y su Error. 

Además de la evaluación de la misma función f(M), pero con una M’= M+ΔM, se recomienda un 

incremento pequeño. De forma tal que la nueva estimación de la propiedad M, con la evaluación 

numérica de la derivada es la siguiente: 

𝑀𝑛𝑢𝑒𝑣𝑎 =
𝑀𝑀′ 𝐸′ − 𝐸 

𝑀′𝐸′ − 𝑀𝐸
 

 
(B.6) 

Por extensión encontramos la expresión para el cálculo del nuevo estimado de la presión: 

𝑃𝑛𝑢𝑒𝑣𝑎 =
𝑃𝑃′ 𝐸′ − 𝐸 

𝑃′𝐸′ − 𝑃𝐸
 

 
(B.7) 

7. Calcular el nuevo estimado de la composición del vapor (yi): 

 𝑦𝑖 𝑛𝑢𝑒𝑣𝑎 =
𝐾𝑖𝑥𝑖

𝑆𝑦
 

 

(B.8) 

6. Si es necesario, Normalizar la composición del vapor: 

 𝑦𝑖 𝑛𝑢𝑒𝑣𝑎
𝑁𝑜𝑟𝑚𝑎𝑙𝑖𝑧𝑎𝑑𝑎 =  

 𝑦𝑖 𝑛𝑢𝑒𝑣𝑎
  𝑦𝑖 𝑛𝑢𝑒𝑣𝑎

𝑛𝑐
𝑖=1

 

 

(B.9) 

8. Con los nuevos estimados de Presión  (𝑃𝑛𝑢𝑒𝑣𝑎 )  y composición del vapor  𝑦𝑖 𝑛𝑢𝑒𝑣𝑎
𝑁𝑜𝑟𝑚𝑎𝑙𝑖𝑧𝑎𝑑𝑎 , 

repetir los cálculos hasta que encontrar la Presión de burbuja, es decir, hasta que se 

cumpla que el Error sea menor a la tolerancia. 
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II. Temperatura de Burbuja 

Datos: 

 P, xi para todos los componentes 

 Tc, Pc y ω para cada componente. 

 kij para cada pareja de componentes 

Incógnitas: 

 T, yi para todos los componentes 

Solución: 

1. Suponer el valor inicial de la Temperatura de burbuja T y de la composición del líquido (xi). 

2. Calculo de los coeficientes de fugacidad (𝜑 𝑖
𝐿 ,𝜑 𝑖

𝑉), mediante la ecuación de estado [ANEXO 

A] y de la relación de equilibrio KiEcuación (B.2). 

3. Calculo de la función Error (E) y definición de la Tolerancia : 

𝑆𝑦 =  𝐾𝑖𝑥𝑖

𝑛𝑐

𝑖=1

 

E=  ln 𝑆𝑦 ;        𝑇𝑜𝑙𝑒𝑟𝑎𝑛𝑐𝑖𝑎 = 1𝑥10−4 

 

(B.10) 

4. Si el error es mas pequeño que la tolerancia, la temperatura supuesta es la correcta 

temperatura de Burbuja, en caso contrario se da un incremento a la temperatura: 

𝑆𝑖 𝐸 ≤ 𝑇𝑜𝑙𝑒𝑟𝑎𝑛𝑐𝑖𝑎 ≈ 1𝑥10−4, 𝑒𝑛𝑡𝑜𝑛𝑐𝑒𝑠 𝑇𝑠𝑢𝑝 = 𝑇𝑏𝑢𝑟𝑏

𝑆𝑖 𝐸 > 𝑇𝑜𝑙𝑒𝑟𝑎𝑛𝑐𝑖𝑎, 𝑒𝑛𝑐𝑜𝑛𝑡𝑒𝑠 𝑇 ′ =  𝑇𝑠𝑢𝑝 +  ∆𝑇, 𝑐𝑜𝑛 ∆𝑇 = 1 𝐾
 

5. Recalcular, con el incremento de presión, la relación de equilibrio 𝐾𝑖
∗  y un nuevo 

error(𝐸∗): 

𝐾𝑖
∗ =

𝜑 𝑖
𝐿

𝜑 𝑖
𝑉  

𝑆𝑦
∗ =  𝐾𝑖

∗𝑥𝑖

𝑛𝑐

𝑖=1

𝐸∗ =  ln 𝑆𝑦
∗

 

 

(B.11) 

7. Encontrar la nueva estimación de la Temperatura, se recomienda el método de Newton-

Raphson (B.5), con evaluación numérica de la derivada (B.6):  

𝑇𝑛𝑢𝑒𝑣𝑎 =
𝑇𝑇 ′ 𝐸′ − 𝐸 

𝑇 ′𝐸′ − 𝑇𝐸
 

 
(B.12) 

8. Calcular el nuevo estimado de la composición del vapor (yi): 
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 𝑦𝑖 𝑛𝑢𝑒𝑣𝑎 =  
𝐾𝑖𝑥𝑖

𝑆𝑦
 

 

(B.13) 

9. Es necesario Normalizar la composición del vapor: 

 𝑦𝑖 𝑛𝑢𝑒𝑣𝑎
𝑁𝑜𝑟𝑚𝑎𝑙𝑖𝑧𝑎𝑑𝑎 =  

 𝑦𝑖 𝑛𝑢𝑒𝑣𝑎
  𝑦𝑖 𝑛𝑢𝑒𝑣𝑎

𝑛𝑐
𝑖=1

 

 

(B.14) 

10. Con los nuevos estimados de Temperatura 𝑇𝑛𝑢𝑒𝑣𝑎 y composición del vapor  𝑦𝑖 𝑛𝑢𝑒𝑣𝑎 , 

repetir los cálculos hasta que encontrar la Temperatura de burbuja, es decir, hasta que se 

cumpla que el Error sea menor a la tolerancia. 
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Anexo C.Cálculo de Propiedades con modelos de Coeficientes de Actividad (Aspen Tech, 2011).  

I. Cálculo de entalpías 

El cálculo de entalpias de forma general para modelos de coeficientes de actividad, incluyendo 

NRTL, en el simulador es el llamado método de Cavett, el cual se explica a continuación: 

𝐻𝐿 = 𝑥𝑎𝑔𝑢𝑎 𝐻𝑎𝑔𝑢𝑎
𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 67

+  𝑥𝑖 𝐻𝑖
𝑜 + ∆𝐻𝑖

𝐶𝑎𝑣𝑒𝑡𝑡  

𝑖

 (C. 1) 

Donde el cálculo del cambio en la entalpia de Cavett es el siguiente: 

∆𝐻𝑛𝑜  𝑎𝑐𝑢𝑜𝑠𝑜
𝐶𝑎𝑣𝑒𝑡𝑡 =  min ∆𝐻𝑖

𝐶𝑎𝑣𝑒𝑡𝑡  𝑥𝑖

𝑛𝑐

𝑖=1; 𝑖≠1

 
(C. 2) 

∆𝐻𝑖
𝐶𝑎𝑣𝑒𝑡𝑡 =  ∆𝐻𝑖

1 ó ∆𝐻𝑖
2  𝑠𝑒𝑔ú𝑛 𝑠𝑒𝑎 𝑒𝑙 𝑐𝑎𝑠𝑜. 

(C. 3) 
 

∆𝐻𝑖
1 = 𝑇𝑐𝑖 𝑎1 + 𝑎2 1 − 𝑇𝑟𝑖 

𝑒1  
(C. 4) 
 

Para calcular a1, a2 y e1, de la ecuación anterior:  

𝑎1 = 𝑏1 + 𝑏2𝜒𝑖 + 𝑏3𝜒𝑖
2 + 𝑏4𝜒𝑖

3 
(C. 5) 

𝑎2 = 𝑏5 + 𝑏6𝛾𝑖 + 𝑏7𝜒𝑖
2 + 𝑏8𝜒𝑖

3 
(C. 6) 

𝑎3 = 𝑏9 + 𝑏10𝜒𝑖 + 𝑏11𝜒𝑖
2 + 𝑏12𝜒𝑖

3 
(C. 7) 

𝑒1 = 1 + 𝑎3 𝑇𝑟𝑖 − 0.1  
(C. 8) 

∆𝐻𝑖
2 =  𝑇𝑐𝑖  máximo   𝑐1 + 𝑐2𝑇𝑟𝑖

2 + 𝑐3𝑇𝑟𝑖
3 + 𝑐4𝑇𝑟𝑖

4 + 𝑐5𝑇𝑟𝑖
5 ,    0   

(C. 9) 

Donde:  

i Es un componente no acuoso 

xi Es la fracción mol 

χi Es el parámetro de Cavett. El cual es un parámetro empírico que se ajusta al calcular la 

entalpía y compararla contra un dato de entalpía de vaporización conocido para el 

componente. 

b1-b12 y c1-c5 Son constantes universales, las cuales se enlistan mas adelante. 

Para componentes no hidrocarbonados, debajo del punto crítico, el cambio de entalpia es: 

∆𝐻𝑖
𝐶𝑎𝑣𝑒𝑡𝑡 =  ∆𝐻𝑖

1 
(C. 10) 

Para hidrocarburos, debajo de condiciones críticas, el cambio de entalpia es: 

∆𝐻𝑖
𝐶𝑎𝑣𝑒𝑡𝑡 = 𝑚í𝑛𝑖𝑚𝑜   ∆𝐻𝑖

1 ,   ∆𝐻𝑖
2  

(C. 11) 
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Para componentes a condiciones supercríticas, el cambio de entalpia es: 

∆𝐻𝑖
𝐶𝑎𝑣𝑒𝑡𝑡 =  ∆𝐻𝑖

2 
(C. 12) 

 

II. Cálculo de fugacidades 

Para el cálculo de fugacidades para mezclas multicomponentes se usan las siguientes ecuaciones: 

 

(C. 13) 

 

(C. 14) 

 

𝐺𝑖𝑗 =  𝑒 −𝜏𝑖𝑗 𝛼𝑖𝑗   (C. 15) 

𝜏𝑖𝑗 =  
𝑎𝑖𝑗 + 𝑏𝑖𝑗𝑇

𝑅𝑇
 (C. 16) 

 

Donde los parámetros de interacción binarios  𝑎𝑖𝑗 , 𝑏𝑖𝑗  𝑦 𝛼𝑖𝑗  de los componentes i y j son ajustados 

usando datos de equilibrio líquido-vapor de los componentes en cuestión.  
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Anexo D. Parámetros críticos de la Ecuación de Estado Cúbica semigeneral. (G. Schmidt y H. 

Wenzel, 1980)(Leibovici, 1993)(Claude Leibovici y Vladimir Nichita, 2007). 

La ecuación de estado cubica semigeneral tiene la siguiente forma: 

𝑃 =  
𝑅 𝑇

𝑣 − 𝑏
 −  

𝑎

𝑣2  +  𝑢𝑏𝑣 +  𝑤𝑏2
 

 

(E. 1) 

Se definen las siguientes cantidades adimensionales: 

𝑍 =
𝑃𝑉

𝑅𝑇

𝐴 =  
𝑎𝑃

 𝑅𝑇 2

𝐵 =  
𝑏𝑃

𝑅𝑇

 

 

(E. 2) 

Reordenando la ecuación (E.1) y haciendo uso de las definiciones de las ecuaciones (E.2), 

resolviendo la cúbica para el factor de compresibilidad (Z): 

𝑍3 −  1 +  1 − 𝑢 𝐵 𝑍2 +  𝐴 − 𝑢𝐵 +  𝑤 − 𝑢 𝐵2 𝑍 −  𝐴 + 𝑤𝐵 𝐵 + 1  = 0 (E. 3) 

Si ahora se considera la siguiente diferencia de volumen: 

𝑌 =  𝑍 − 𝐵  (E. 4) 

De la ecuación (E.4) se obtiene que Z=Y+B y se sustituye en la ecuación (E.3) se obtiene: 

𝑌3 −  1 −  2 + 𝑢 𝐵 𝑌2 +  𝐴 −  2 + 𝑢 𝐵 +  1 + 𝑢 + 𝑤 𝐵2 𝑌 −  1 + 𝑢 + 𝑤 𝐵2 = 0 (E. 5) 

La ecuación anterior se puede simplificar si se agrupan las constantes de la siguiente manera: 

𝐶1 =  2 + 𝑢 𝐵

𝐶2 =  1 + 𝑢 + 𝑤 𝐵2 

 

(E. 6) 

Sustituyendo las ecuaciones (E.6) en la ecuación (E.5) se obtiene: 

𝑌3 −  1 + 𝐶1 𝑌
2 +  𝐴 − 𝐶1 + 𝐶2 𝑌 − 𝐶2 = 0 

 
(E. 7) 

Usando este procedimiento la solución de la ecuación cúbica es sencilla para el punto crítico la 

cual se obtiene al resolver las siguientes ecuaciones no lineales: 

                                   1 −  2 + 𝑢 𝐵𝑐 = 3𝑌𝑐
𝐴𝑐 −  2 + 𝑢 𝐵𝑐 +  1 + 𝑢 + 𝑤 𝐵𝑐

2 = 3𝑌𝑐
2

 1 + 𝑢 + 𝑤 𝐵𝑐
2 = 𝑌𝑐

3

 

 

(E. 8) 

Según las ecuaciones (E.8) se cuenta con un sistema de tres ecuaciones con tres incógnitas, sin 

embargo si se aplica el producto cruz (AxB) se reduce a dos ecuaciones con dos incógnitas  𝐵𝑐 ,𝑌𝑐  
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Igualando la primera elevada al cubo y la tercera ecuación del sistema (E.8) para eliminar 𝑌𝑐 lleva 

a la igualdad: 

27 +  1 + 𝑢 + 𝑤 𝐵𝑐
2 =  1 −  2 + 𝑢 𝐵𝑐 

3 (E. 9) 

Para todos los casos donde u≠-2 se define: 

𝛹 =  2 + 𝑢 𝐵𝑐

𝐾 =
1 + 𝑢 + 𝑤

 𝑢 + 2 2

 

 

(E. 10) 

Sustituyendo las ecuaciones (E.10) en la igualdad (E.9) se tiene la ecuación:  

 1 + 𝛹 3 = 27𝐾𝛹2 (E. 11) 

La solución de la ecuación anterior, en función de 𝛹 𝑦 𝐾 dependerá de lo valores seleccionados de 

las constantes características u y w. para evitar que el término 𝑣2  +  𝑢𝑏𝑣 +  𝑤𝑏2desaparezca 

para cualquier valor de 𝑣 ≥ 𝑏, se debe satisfacer la siguiente condición: 

𝑢2 − 4𝑤 > 0   𝑢 ≤ −2     ,     1 + 𝑢 + 𝑤 > 0  𝑢 ≥ −2  
 

(E. 12) 

La constante K es positiva si  𝑢2 − 4𝑤 es  positivo, cero o negativo. En el caso en que 𝑢2 =

4𝑤, 𝛹 =
1

4
, para los demás casos, las expresiones para calcular 𝛹son: 

1

𝛹
= 1 + 6 𝐾 cosh  

1

3
arccosh 

1

2 𝐾
  ; 𝑝𝑎𝑟𝑎  𝑢2 − 4𝑤 > 0 

1

𝛹
= 1 + 6 𝐾 cos  

1

3
arccos 

1

2 𝐾
  ; 𝑝𝑎𝑟𝑎  𝑢2 − 4𝑤 < 0, 𝑢 + 2 > 0 

1

𝛹
= 1 + 6 𝐾 cos  

1

3
arccos 

1

2 𝐾
 +  

2𝜋

3
  ; 𝑝𝑎𝑟𝑎  𝑢2 − 4𝑤 < 0 , 𝑢 + 2 < 0 

 

 

(E. 13) 

Una vez se ha encontrado el valor de 𝛹, los parámetros críticos son: 

𝐴𝑐 =  
2 + 𝛹

3
 

3

𝐵𝑐 =
𝛹

2 + 𝑢
𝑌𝑐 =

1 − 𝛹

3
𝑍𝑐 = 𝑌𝑐 + 𝐵𝑐  

 

(E. 14) 

Para el caso particular donde u=-2, la solución es: 

𝐴𝑐 =
8

27
𝐵𝑐 =

1

 27 𝑤 − 1 
𝑌𝑐 =

1

3
𝑍𝑐 = 𝑌𝑐 + 𝐵𝑐  

 

(E. 15) 

Ya que los parámetros críticos solo son función de u y w, estos son constantes para todos los 

componentes a las mismas condiciones, por lo que  se definen: 

𝐴𝑐 = 𝛺𝑎    𝑦   𝐵𝑐 = 𝛺𝑏  
 

(E. 16) 
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Tabla E.1. Valores calculados de las constantes 𝛺𝑎  𝑦 𝛺𝑏  para las ecuaciones de estado de Peng-

Robinson y Soave-Redlich-Kwong. 

Ecuación de estado Valor de u Valor de w 𝛺𝑎  𝛺𝑏  

P-R 2 -1 0.45723553 0.077796074 

SRK 1 0 0.42748023 0.08664036 
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Anexo E.Matrices de parámetros de interacción binaria para el modelo NRTL de HYSYS. 

 

de interacdon binarios del modelo NRTl de HYSYS del banco de datos 
laij IEtileno ,Oxido de 02 Agua IArg .. Metano IEtano I I 

IEtileno 

10xido de Etileno 

,gua 1 -: -1 186. 205 1 -' I -: 
-8 . L299 I<emply> 

• .~ 

¿o,."" ""-" ' 1 I"mpw 

I I 

~ 
<empty> 

~de Et; lenO <empty> lE-29 lE-2< 
-0.09770721 

IAgua 47.795441 -, lE-29 -24.798 lE-29 lE-29 lE-2< 
I<emply> 

IArgon I<empty> 

~ -O~ 

I lE-29 <em pty> 
lE -29 

"-,, "-,, I "mpry> 

~ ~ 
,Oxido de 02 IAgua IArg .. Metano IEtano ; ; 

lE-29 
; 

02 lE-29 

~ 
lE-25 l E-29 

I 
lE-29 lE-2< lE-25 l E-25 0.SS84: 0_286; 

IArgon 

IEtano 

~ 
U.,"bl I <.mply> 

000 
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-o,o,,,o'"u; de , u"'o"u' del , ,,uvo,"" NRTL de HYSYS del banco de datos y con UNIFAC (l-l) y , de Shair (ley 

de Henry) 

" i t"'eno I UXlao ae [W2 Agua 

~doe Etileno~:~ -12_ IE-,9 -;644.1)271 69.67591: I .79.589 

'C02 I E- lE-'! -2 11.9961 
IAgua 17.004974 -12.162721 69.67591: 

IArgon 

OiJ 
IEtiJeno 

IOxido de Etileno 
'C02 
IAgua 

IArgon 

~ 

, Ifa 
' toleno 

IEtano 

I E-29 IE-,9 I E-29 
I E- 29 l E-,9 1569.7059 l E-29 
IE- IE-,9 I E-29 
IE-; IE-'9 -280U764 l E-29 

l/_004",0 -1l.10U2' O'.OI,"U 

17_004976 -12_ 69.67: 
l/.oo"" -"-' OU., é l . 

'toleno COI Agua 

I E- 29 

I E- '9 
I E-,9 
I E- '9 
IE-" 

Etileno 

lE-; 

lE-,9 

l E-,9 
l E-,9 
l E-,9 

E-2' 

IE-29 

I E-29 

Oxido de 
'-29 lE-29 

lE-29 

u., 

I E-29 
l E-29 

-8. I E-29 

02 

I E-29 
l E-29 

~ 

Aguo 

I E-2' 

E-" lE-2' 
1E-2S lE-2' 

-
<empty> 

u., 

20_0: 

20.03237: 
, mpty> 

IE
IE-; 

2U.U""" 
20_03237: 
"U.u,"" 

lArgan 

I E-29 
lpty> 

1E-
1E-,9 

IMeta no "ano I 

67. 

-~~II -~I~ 
' empty> 

1040.' -3918.12: 
1171.5721 

l E-,9 I E- ,9 1611.3774 -124.32'74 
l E-29 I E-'9 

I E-,9 695.4992, ~ -129.7834: 

l E-29 ,e~~ty> -~~1; ~ 

67.457: 
él . .,,,, I <empty> <empty> 

I Argon IMetano tano 
IE-29 1E-,9 l E-29 I E-'9 

I E- ,9 IE-29 I E-,9 l E-,9 

IE-29 
-) 

I<e mpty> 

IE-29 
lt-,. 

1E-,9 l E-,9 

1E-,9 l E-29 
lPty> lE-,9 

[Argon IMetono I Etano 

I E-29 

I E-'9 
I E-,9 
I E-'9 

IE-29 lE-2' lE-19 lE-" 
lE-29 lE-" lE-19 l E-" 

lE-2' 

lE-2' 
lE-2' 

1E-2! 

lE-I ' 

-~~ 

lE-; 
lE-2S 

' empty> 

lE-I' 

lE-I' 
lE-2! 

000 



[Modelado termodinámico del proceso de producción de óxido de etileno por oxidación directa.] 

 

 
 

120 

, de un ,o"v; del con : (l-l) Y ) de Shair 

(ley de Henil I y ajuste a datos 

, NRTl de HYSYS del banco de datos con 
de on"il ihdn 

Etileno 

10xido de 
<:()2 

A.ua 

Argon 

~gnCOI 

Olj 

Etileno 

Oxido de 
C02 
Agua 

Argon 

Etano 

",. 
Etileno 

Oxido de 
C02 
Agua 

~ .. on 

Etano 

<tlleno I <mao ae IWi IAgU. 'Argon <tono 
'8.675, "Omol' lE -29 -1166.191: lE-29 i_83U:-29 l E-29 . 1-: il .663: -1 

~ 1644.027: ~ -174,. ~ ~630~.' 1.4229 
17_0(49]4 -12 .16 "Or Iy> 69.6759T , 17ó -9_' '*"-"":;-I ~-~Ó' ~"";;:'1;;:;;;0) .. 8! 1> -2 

lEo: -1~16 i6,2780 lE-29 
_-21: -1 2.16 9 ..:183.69141 ~14 . -284,131: 

I E-: IE-29 lE-29 IE-29 l E-: 1611,3774 -124_32274 -21 , 
l E-29 1569.7059 lE-29 lE-: l E-29 l E-29 
I E-29 -12.162729 :!.20187B lE-29 IE-29 l E-, I E-29. ~ -129_7834~ 
I E-29 -12 .162729 -: 12.076l IE-, 1.94961 IE-29 l E-29 ~ -1306,7474 1, 711: 

1I_U"""" -lL.1bZl" ,_Ill" b".b!>"] ¿¿". UH, ¿U.U"OI , ~i , Iy> 
17_004976 729 ["Omply> 69.67591: -, 67_45723 ["Omply> 
1, LOO.IL L> OU / ,HOl LV .v>LO t , -o., . 

<lIIeno 
"OmOIV> 

l E-2\ 

I E-2! 
47_795441 

I E-29 
I E-29 
I E-2! 
I E·2\ 

uXlgeno I uXlao ae ILOi 

lE -29 -~' 

l E-29 

lE-, I "OmolY> 
l E·29 

lE-29 
lE-29 
IE-29 

-o. 

lE -29 -0_12214: 
I E-29 
lE-29 
H- L> 

""eno oXigeno o .. ao ae coz IAgu. 
<ern~ly.> lE-29 l E-29 lE-29 l E-29 

l E-2\ l E-29 lE-29 l E-29 
l E-2\ lE-29 lE-29 0,1986 
l E-2\ lE-29 l E-: l E-29 
l E-29 lE-29 0,1986 
lE-29 l E-29 lE-29 
l E-2\ lE-29 l E-29 
I E·2! lE·29 l E·29 
lE-2! IE-29 lE-29 
I E-2\ lE-29 O. 

I E·29 1<-" 
- L: lt-L , 

lE-29 
IE-29 
lE-29 
lE-29 
IE-29 
lE-29 
lE-29 
1t-" 

1I 
l E-29 
l E·29 
lE-29 

0 .3 

'Argon 
IE-25 l E-29 
lE-25 l E-29 

IE-29 lE-
lE-29 l E-29 

2_ 

IArgon 
lE-29 l E-29 
lE-29 l E-29 
IE-29 lE-29 
lE-29 l E-29 
lE-29 l E-29 

lE-29 

lE-29 l E-, 
IE-29 lE-29 
lE-29 l E-29 
lE-29 l E-29 
lt-" l t - LO 

<tono 

l E-29 l E-2! ~' 
lE-29 l E-2! -0 -, 
lE-29 l E-2! 

lE-29 l E-29 
lE-29 l E-29 

l E-29 

"anc 
I E-29 l E-29 
lE-29 l E-29 
I E-29 lE-29 
IE-29 l E-29 
IE-29 l E-29 
IE-29 lE-29 
l E-29 l E-29 

l E-29 

lE-29 l E-: 
I E-29 l E-: 

:-L l t -LO 

lE-29 

I E-29 
IE-29 

0 .3 
IE-29 

0.3 
IE-29 
l E-29 
IE-29 
I E-29 

u .. 

,> 

lE-29 

0.008011: 
'> 

l E-29 
l E-29 

l E-29 
1.458199 

lE-29 
l E-29 
l E-29 
lE-29 

-0 .00 -O~ 

l E-2! 

-0 _004258~ 

IE-2! 

I<empty> 

1 

I E-2! 
IE-2! 

IE-2! 
0.3841 

IE-2! 
lE-2! 
IE-2! 
I E-2! 

O.: 

000 
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Anexo F. Matrices de parámetros del modelo GCEOS-PR de HYSYS. 

 

 

Parámetros de Kappa para componentes puros del modelo GCEOS de HYSYS (inicia lización con PRSV) 

ko=A+bw+cw2+d A B e D k1 k2 k3 k4 k5 
[ tileno 0.378893 1.4897153 -0.1713185 0.0196554 Etileno 0.050138 o o o ( 

Oxígeno 0.378893 1.4897153 -0.1713185 0 .0196554 Oxígeno 0.020896 O O O ( 

Oxido de Etileno 0.378893 1.4897153 -0.1713185 0 .0196554 Oxido de Eti 0.031984 O O O ( 

C02 0.378893 1.4897153 -0.1713185 0.0196554 C02 0.143 O O O ( 

Agua 0.378893 1.4897153 -0.1713185 0 .0196554 Agua -0.076699 O O O ( 

Nitrógeno 0.378893 1.4897153 -0.1713185 0 .0196554 Nitrógeno 0.00886 O O O ( 

Argon 0.378893 1.4897153 -0.1713185 0.0196554 Argon 0.02415 O O O ( 

M etano 0.378893 1.4897153 -0.1713185 0 .0196554 M etano -0.01927 O O O ( 

Etano 0.378893 1.4897153 -0.1713185 0.0196554 Eta no 0.013425 O O O ( 

Etilenglicol 0.378893 1.4897153 -0.1713185 0.0196554 Etilenglicol 0.1097 O O O ( 

Forma ldehido 0.378893 1.4897153 -0.1713185 0.0196554 Formaldehi 0.019401 O O O ( 

Acetaldehido 0.378893 1.4897153 -0.1713185 0 .0196554 Acetaldehid -0.081859 O O O ( 

Pa"i l ,,~ .. u. de Kappa para _u" .t" puros del modelo • del banco de dat os y ajuste a datos experimentales de 

" ~,.v" de va por 
I+d lA I D <2 Ik3 Ik4 Ik5 

O O O O O e 
O. O O O l a O. O O e 

Oxido de Et ileno O O O 10 xido de Eti O. 2. e 
C02 O O O IC02 0 .143 O O e 
Agua O. O O O IAgua -Il.1 0 14 ' " 0.003274 -0.12119 e 

O. O O O n nIlRR" O O e 
Argon O .. O O O IArgon 0.02415 O O e 

o. O O O IMeta no O O e 
Etano O .. O O O lEtona 0.0134" O O e 

1 . " '''' O O O 0.5729 · 0 1 ?R?7A" e 
Forma ldehido O. O O O 1. .n 741 00 , 5.5534 e 

O O O -0.00167 e 

000 



[Modelado termodinámico del proceso de producción de óxido de etileno por oxidación directa.] 
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-.'"" '~" v> de interaccion binarios del modelo GCEOS de HYSYS del banco de datos 
IAij Etileno O.ido de :Q2 Aguo Argon IMetono I Etono 1Id 
IEtileno O O 0.0662 0.5 0.0772 O 0.0215 0 .008~ 0.48 e ( 

u."" " u -o.u: U.UlU' 

JOXldO de O O O O 
:Q2 0.066: ).097' 0.0445 -O .. O O. O. 

IAgua O. O -0.31561 0.48 -0.- -o.OE 
i 0.0772 -0.01 -0.02 -0.31' I ·0 .005 

~:~~ 
0.0 

IArgon ).010 -o·lempty> O. 

~ 
0')2 15 O.' O.' 0.02 ' <emptv> -0.000 O. 
0.00891 o.. O -0.0002 O. 

tilenglieo l 0 .48 O -ll O.' 

~ 
O O O 
u -u.u, 

~ ~~ ~~~ ~~~ 
tileno 

,.ido de 
:Q2 

IA.uo 
i e O 

IArgon e O O e O O <empty> O e O e ( 

Etono <emply> 
Etilen.lieol ( c l~ e 

( e O 
u u 

'. 11 ""eno UXldo de Wl Aguo Argon IMetono "ono , 
Etile no I <emply> O O 

,> O e O O ( O e O e ( 

IO.ido de e O e O O ( O e O e ( 

IC02 e O O O ( O e O e ( 

IAgua U U 

i e O O e O O O e O e ( 

IArgon e O O e O O <empty> O e O e ( 

e O O e O O e O e ( 

IEtono e O O e O O ( O e ( 

IEtilenglicol e O O e O O ( O e ( 

O O O 

" U U U U U U U U 

000 
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' 0 ' de interaccion binarios del modelo GCEOS-PR de HYSYS del banco de datos 'ajuste a datos " oles de 
IAij I Etileno D, ido de CD2 IAguo ~ IA,gon Etano 

I Etileno I<emoty> . ~ O O O 
3. O O O 

ID' ido de J: O. 

I C02 23~ J: 
I Agua 3.99 2.31 ' I <emoty> 4. 3.86: 4.003: 

i 
~ 

40: ; 

I Aroon 

I Etano ~ 4.()( 
ti le nglieol <emoty> 

~ 
Ol <emoty> 
u 

1" ') I 
I Etileno , Dxido de ca I_ a IAroon I Etano I I 

Etileno O e O e O e O e O o e 
e O e O e O e O O e 

¡Oxid o de e O O e O e O e O O e 
ICOl e O ,> e O e O e O o e 
IAgua e O e O O e O e O o e 

i e O e O e O e O o e 
IArgon e O e O e O O e O O e 

e O e O e O e O o e 
IEtano e O e O e O e O O o e 

i I O O 

~RT I IEtileno D, ido de C02 IAguo ~IArgOn Etano 
~ t i'eno U U U 

O O O 
¡Oxido de 180C O O O 21C 

:Q2 

~ 
O 

::m ~ 
O 685 455 

I Argon 0 1 <em oty> 
O 

~Iieol -l- O 

~ 
-21e O <em oty> 

-, u 

000 
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Glosario de Símbolos 
 Cantidades con mayúsculas denotan propiedades totales. 

 Cantidades con minúsculas denotan propiedades específicas (por unidad de masa) o 

molares (por mol de mezcla). 

Notación  

𝑓𝑖  Fugacidad del componente i en la mezcla 

𝜑𝑖  Coeficiente de fugacidad del componente i en la mezcla 

∆𝑇𝑚𝑖𝑛  Diferencia mínima de temperatura  

ℋ𝑖  Constante de Henry del componente i 

𝔸∞
𝐸  Energía libre de Helmholtz en exceso a presión infinita  

𝐴𝑖𝑗  Parámetro de interacción binaria no dependiente de temperatura de 

la regla de Wong-Sandler 

𝐵𝑖𝑗  Parámetro de interacción binaria dependiente de temperatura de la 

regla de Wong-Sandler 

𝐶𝑝𝑖  Capacidad calorífica del componente i 

𝐹𝑖 , 𝔣𝑖  Factor de peso del dato i 

𝐾𝑖  Relación de equilibrio del componente i 

𝑎𝑖𝑗  Parámetro de energía no dependiente de temperatura entre los 

componentes i y j del modelo NRTL. 

𝑏𝑖𝑗  Parámetro  de energía dependiente de temperatura entre los 

componentes i y j del modelo NRTL  

𝑓𝑖  Fugacidad del componente i puro 

𝑘𝑖𝑗  Parámetro de interacción binaria entre los componentes i y j 

𝑘𝑜  𝑎 𝑘5 Parámetros de Kappa 

𝑟𝑖  Delación de reparto del componente i 

𝑥𝑖  Fracción mol del componente i en la fase líquida  

𝑦𝑖  Fracción mol del componente i en la fase vapor 

𝛺𝑎𝛺𝑏   Propiedades críticas función de u y w de la ecuación de estado. 

𝛼𝑖𝑗  Parámetro de no aleatoriedad de interacción entre las moléculas de 

los componentes i y j del modelo NRTL 

𝛾𝑖  Coeficiente de actividad del componente i 

𝜀𝑖 , 𝐸𝑖  Función error. 

𝜑𝑖  Coeficiente de fugacidad del componente i puro 

∆𝑇 Diferencia de temperatura 

𝐴, 𝑎 Parámetro de energía potencial de la ecuación de estado 

𝔸, 𝕒 Energía libre de Helmholtz 

𝐵, 𝑏 Parámetro del volumen de una mol de moléculas de la ecuación de 

estado 

𝐵 − 𝑖 Bomba i 

𝐶 − 𝑖 Calentador de servicio i 



[Glosario.] 
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𝐸 − 𝑖 Enfriador de servicio i 

𝐺, 𝑔 Energía libre de Gibbs 

𝐻,   Entalpía 

𝐾 Kappa del modelo GCEOS 

𝐾𝑜, 𝐾1 Parámetros de Mathías 

𝑃 Presión absoluta 

𝑝𝑜  Presión de vapor 

𝑃 − 𝑖 Intercambiador proceso-proceso i 

𝑅 Constante universal de los gases 

𝑆, 𝑠 Entropía  

𝑇 Temperatura absoluta  

𝑇 − 𝑖 Torre i 

𝑈, 𝑢  Energía interna 

𝑉, 𝑣 Volumen 

𝑍, 𝑧 Factor de compresibilidad 

𝑢, 𝑤 Constantes características de la ecuación de estado 

𝛼(𝑇) Función de dependencia de temperatura del modelo GCEOS. 

𝜌 Densidad 

𝜔 Factor acéntrico 

𝑀 =  𝑈, 𝐻, 𝑆, 𝐴, 𝐺, 𝑉, …  Propiedad total M de la mezcla 

𝑚 Propiedad molar m de la mezcla 

𝑚𝑖  Propiedad molar m del componente i puro 

𝑀 𝑖  Propiedad molar parcial M del componente i en la mezcla  

  

 

Superíndices  

𝛼, 𝛽 Denotan diferentes fases 

𝐿 Denota la fase líquida 

𝑉 Denota la fase vapor 

≠ Denota propiedad del gas ideal  

𝐸 Denota propiedad en exceso  

  

 

Subíndices  

1,2, … , 𝑖 Denota propiedad del componente en cuestión  

𝑐 Denota propiedad en estado crítico 

𝑟 Denota propiedad reducida 
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