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CAPITULO I 

INTRODUCCION 

La creciente necesidad de hacer un meior uso de la enerqia 

disponible, minimizar los costos de operación e incrementar la 

productividad de los procesos quimicos ha conducido a que éstos 

se disenen y estudien de una manera más sistemática. Esto último 

se ha logrado en parte, debido al extraordinario desarrollo de 

las capacidades de algunos simuladores de procesos, entre los que 

se encuentran el FLOWTRAN CMonsanto, 1977J, DESIGN/2000 

[ChemShare, 1979J, GPS-II CMcDonnell.-Douglas Automation, 1979J, 

CONCEPT (Computer Aided Design Centre, 1980], PROCESS CSimulation 

Sciencies, 19801 y ASPEN PLUS (Aspen Technology, 1982J, los 

cuales están disponibles comercialmente. 

En general, dichos simuladores siempre incluyen entre sus 

modelos para operaciones unitarias los destinados a la simulación 

de separadores multietapas, particularmente para columnas de 

destilación y absorción. Lo anterior se debe a que estos 

separadores representan una porción bastante grande del capital 

invertido en la industria quimica y del petróleo. 

Un tipo especial de los separadores anteriormente 

mencionados, en el cual pueden coexistir tres fases <liquido­

liquido-vaporl en cualquiera de sus etapas, ha despertado el 

interés de los ingenieros de proceso en los últimos a~os e 

inclusive se han publicado varios articules acerca de su 

simulación. Este interés radica, por un lado, en que al poner en 



juego una segunda fase liquida, parcialmente miscible con la 

primera, se pueda lograr una separación selectiva adicional, 

ahorrándose con esto energia térmica en el proceso y por el otro, 

en que en muchas ocasiones no es posible evitar la indeseable 

formación de las dos fases liquidas. 

Actualmente, existen varios procesos que a nivel industrial 

emplean este tipo de separadores, destacándose los siguientes 1 

En la fermentación de grano para obtener etanol se producen 

pequenas cantidades de una mezcla de alcoholes con peso molecular 

mayor [Kirk y Othmer, 19611. Esta mezcla se acumula en · las 

etapas centrales del separador y siendo parcialmente miscible con 

el agua provoca que el liquido se desdoble en dos fases en varias 

etapas de la sección de agotamiento. Para evitar lo anterior, 

dicha mezcla se puede remover mediante una extracción lateral. 

La localización y flujo de esta extracción se han determinado 

experimentalmente, comsumiéndose una gran cantidad de recursos y 

esfuerzo, debido a que dependen fuertemente de las condiciones de 

operación del separador. 

En la producción de halogenuros de metilo, el tetracloruro 

de carbono reacciona con el ácido fluorhidrico para producir 

CF2c12 y CFC13 [Roas y Seider, 1980J. Cuando el HCl se remueve 

por el domo de una columna de destilación, el HF que no reaccionó 

y el CF2c12 forman dos fases liquidas en la sección de 

agotamiento. Una extracción lateral en esta sección incrementa 

la concentración del CFC13 en el producto que se obtiene en el 

fondo. 
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En el proceso Reyes se emplea destilación azeotr6pica con 

tres fases para obtener alcohol etilico puro CHenley y Seader, 

19811. En este proceso se agrega benceno a la mezcla 

aqua-etanol, formándose un azeótropo ternario el cual, al 

condensarse en el domo de la columna, se desdobla en dos fases 

liquidas. La fase rica en benceno. se refluja y la otra se 

alimenta a una segunda columna para la recuperación de etanol y 

benceno. 

fondo. 

El alcohol etilico seco se obtiene como producto en el 

En la producción de acrilonitrilo mediante la oxidación 

catalitica de una mezcla de propileno, amoniaco y aire se forman 

adicionalmente acetonitrilo, ácido cianhídrico, monóxido y 

·dióxido de carbono, nitrógeno y agua como subproductos. Esto 

hace necesario que el proceso incluya equipos para la reacción, 

recuperación, purificación y tratamiento de subproductos. 

El acrilonitrilo se separa del acetonitrilo por destilación 

extractiva con agua en la sección de recuperación. Cuando el 

destilado condensa se forma una fase acuosa y otra orgánica, las 

cuales se separan por medio de un decantador. La fase acuosa se 

recircula a la alimentación mientras que la fase orgánica, la 

cual consiste de acrilonitrilo, ácido cianhidrico y agua, se 

bombea a la parte superior de la columna de la sección de 

purificación. En esta columna se obtiene por el domo, 

esencialmente, todo el ácido cianhidrico presente en la 

alimentación. Una corriente lateral se extrae de la mitad de la 

columna, se enfria y se separan las fases acuosa y orgánica 

mediante un decantador~ la fase acuosa se bombea a una columna de 
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enfriamiento y la fase orgánica se recircula a la parte superior 

de la columna. El acrilonitrilo seco se obtiene como producto en 

el fondo. 

Otros ejemplos incluyen la remoción criogénica de nitrógeno 

del gas natural, donde el sistema nitrógeno-metano-etano presenta 

dos fases liquidas CYu y colaboradores, 1969J y el secado de 

ácidos carboxilicos mediante destilación con tres fases. 

Una revisión bibliográfica muestra que existen varios 

algoritmos para la simulación rigurosa de este tipo de 

separadores, los cuales presentan una serie de limitaciones, 

entre las que son determinantes los problemas en su convergencia 

y la falta de una aplicabilidad general. 

En respuesta a lo discutido anteriormente, el objetivo 

central de este trabajo fue desarrollar una metodologia para la 

simulación rigurosa de un separador multietapas general, que 

fuera particularmente eficiente para separadores en los que se 

presentan tres fases <liquido-liquido-vapor>. 

La metodologia desarrollada combina los recientes avances en 

el cálculo del equilibrio liquido-liquido-vapor logrados por 

Gautman y Seider Cl979a,bl con las caracteristicas del concepto 

"DE ADENTRO HACIA AFUERA", propuesto originalmente por Boston y 

Sullivan <19741 para destilación y consolidado posteriormente por 

Boston (1979a,b), para separación con dos fases en general. En 

el nuevo algoritmo, las eficiencias de etapa de Murphree se 

incorporan para considerar el "acercamiento al equilibrio" de 

cada liquido con el 'vapor empleándose las versiones de Boston y 
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Sullivan <1974) y Myers y Seider (1976> de los métodos de Broyden 

y Weqstein, repectivamente, para acelerar la converqencia. 

El nuevo algoritmo, por su planteamiento, se puede aplicar a 

destilación sencilla, destilación azeotr6pica, destilación 

extractiva, d.estilación con tres fases, absorción sencilla y 

absorción con rehervidor. 

La aplicación de este alqoritmo a una serie de problemas de 

destilación con tres fases permite observar que su comportamiento 

es satisfactorio. El tiempo de CPU requerido por cada uno de los 

problemas estudiados se comparan favorablemente, para los mismos 

casos, con los reportados por Ross y Seider <1980). 

En base a estos resultados y a que el alqoritmo desarrollado 

conserva el concepto "DE ADENTRO HACIA FUERA", se cree que su 

comportamiento para el resto de las operaciones debe ser al menos 

similar al de Boston <1979a,bl. 

Finalmente, fuera del objetivo central, adicionalmente, el 

algoritmo fue incorporado al simulador de procesos ASPEN 

<Advanced System for Process ENgineerinql instalado en el 

Instituto Mexicano del Petróleo. Con esto, el alqoritmo adquiere 

una mayor versatilidad debido a la disponibilidad de una amplia 

variedad de modelos para evaluar las propiedades termofisicas, 

rutinas para la conversión de unidades y facilidades para la 

qraficac16n de datos y resultados intermedios. 
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CAPITULO XZ 

MODELO MATEMATXCO 

En este capitulo se plantea en términos matemáticos el 

problema que se estudiará en este trabajo. Primeramente se 

formulan las ecuaciones del modelo para posteriormente presentar 

un análisis de qrados de libertad. 

II.l ECUACIONES DEL MODELO 

Considérese un separador general, continuo, operando en 

regimen permanente, el cual consiste de un námero de etapas 

arregladas de 

contracorriente. 

tal forma que generan una cascada a 

En las figuras 2.1 y 2.2 se muestran 

representaciones esquemáticas, de una de las etapas y del 

separador completo respectivamente; nótese que las etapas estan 

numeradas de abajo hacia arriba. 

La alimentación a la etapa j esta representada por F1, con 

una composición global zij de la especie i, ·una temperatura ~, 
una presion P~ y una entalpia global ~· Vj es el vapor 

desprendido. de la etapa j, con las propiedades intensivas yij' 

Hj' Tj y Pj. De esta corriente se puede generar una extracción 

lateral w
1

, con las mismas propiedades intensivas. Similarmente, 
, 

los liquidos que dejan la etapa j estan cuantificados por Lj y 
, ,. I I t 1 11 

Lj , con las propiedades intensivas xij' xij' hj, hj , 
, 11 

Las extracciones laterales uj y uj se pueden obtener 

mismas caracteristicas de las corrientes que las generan. El 

calor que se transfiere de O a la etapa j, está representado por 
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Oj' lo cual permite considerar cambiadores de calor intermedios. 

condesador y/o rehervidor en el modelo. 

Asociadas con cada etapa teórica del separador propuesto 

existen las ecuaciones que se muestran en la tabla 2.1. las 

cuales describen los procesos fisicos que en ella ocurren. 

relacionando las variables mostradas en las figuras 2.1 y 2.2 • 

Estas ecuaciones son: 

- Las M 6 BALANCES DE MATERIA POR COMPONENTE. 

- Las E 6 RELACIONES DE EQUILIBRIO LIQUIDO-LIQUIDO-VAPOR. 

- Las S 6 SUMATORIAS DE FRACCIONES MOL. 

- Las H 6 BALANCES DE ENERGIA. 

Las ecuaciones anteriores representan las ecuaciones basicas 

del modelo. frecuentemente referidas en la literatura como las 

ecuaciones MESH. A lo largo de este trabajo se conservará esta 

denominación cuando se haqa referencia a ellas. 

Un balance de materia de especial interés se obtiene sumando 

los balances globales desde la etapa 1 hasta una etapa arbitraria 

'j 1 

j , , , 
HTj = > <e -W -U -U > - <V

3
.-w 3.> + 

m•l "' m m • 

, , , , 
<Lj+l-Uj+l> = o (2-1> 
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, , ,, ,, 
Hij = (Vj-l-Wj-l>yij-l+Fjzij-Vjyij-Ljxij-Lj xij 

, , , ,, ,, ,, 
+<Lj+l-uj+l>xij+l+<Lj+l-uj+l>xij+l = o <2-2) 

, , , 
E. = yij - t<. .x. = o (2-3) 1j 1J 1j 

, , , , 
E. yij - Kijxij o <2-4) 1j 

ó 

, , D , 
E. = x. - t< .. x. = o <2-~í 1j 1j 1J 1j 

, e 
S. > ( yij - x. = o (2-6) 

J Í=l 1j 

, , e , , 
S. = > ( yij - xij = o <2-7) 

J i'=l 

e , , 
s. = > e xij - xij = o <2-8) 

J i=l 

, , , ,, ,, ,, 
+<Lj+l-uj+1>hij+1+<Lj+l-uj+1>hij+1 = o <2-9> 

i = i •.••• c 
donde 

TABLA 2.1- ECUACIONES BASICAS DEL HODBLO 



Hasta aqui se ha establecido el modelo matematico como un 

conjunto de ecue.ciones bien definidas; la (mica suposición 

implicita en el modelo es que las fases presentes en cada uria de 

la etapa!i del separador coexisten en equilibrio. Sin embarc_¡o, 

las etapas rara vez operan en el equilibrio, a causa del mezclado 

imperfecto y las resistencias a la transferencia de masa entre 

las fases. 

Para considerar el problema anteriormente mencionado, cuando 

se tienen sólo dos fases <liquido-vapor> en cada etapa, es coman 

que se incorpore la eficiencia de etapa de Murphree dentro de las 

relaciones de equilibrio. 

Para el caso mas general, donde se contemplan dos fases 

liquidas, es evidente que se deben emplear dos eficiencias de 

Murphree. Estas eficiencias serán una medida del "acercamiento 

al equilibrio" de cada liquido con el vapor lo cual puede 

representarse como sigue: 

= ---,--,----------- (2-10) 

( Kijxij - Yij-1 > 

, , 
= ---,,-,,---------- (2-11) 

( Kijxij - yij-1 > 

11 



Por altimo, es importante puntualizar que el considerar 

valores diferentes para las eficiencias de etapa de Hurphree 

anteriores <9'~9''), modificará la ecuación <2-5) la cual 

establece el equilibrio liquido-liquido. La modificación de esta 

ecuación involucra cambios sustanciales en la metodologia de 

solución de las ecuaciones del modelo, lo que se discutirá con 

detalle en el capitulo IV. 

II.2 ANALISIS DE GRADOS DE LIBERTAD 

Las ecuaciones del modelo que se establecieron en la sección 

anterior parecen ser simples pero son no-lineales y están 

fuertemente interrelacionadas. La solución de estas ecuaciones, 

que será realmente el problema al cual se abocará este trabajo, 

involucra cálculos intrinsecamente iterativos, complejos y 

n~merosos dependiendo de las variables que se especifiquen. 

Una forma sencilla de determinar cuantas de las variables 

del modelo se pueden especificar es mediante un análisis de los 

grados de libertad que presenta el sistema. 

Este análisis consiste en el conteo, tanto del námero de 

ecuaciones independientes como del nómero total de variables que 

describen el proceso. 

pueden especificar 

Con esto, el nómero de variables. que 

arbitrariamente, o nómero de qrados 

libertad, se obtiene de la substracción de éstos dos valores. 

se 

de 

Antes de proceder al conteo de las ecuaciones, se debe tener 

presente que, en adición a las ecuaciones del modelo, se 

necesitan correlaciones para predecir tanto las constantes de 

equilibrio <K's) como las entalpias de liquido y vapor (h's y H's 

respectivamente> 

12 



En general, estas correlaciones son ecuaciones complejas que 

describen las relaciones entre las propiedades termofisicas y las 

variables de estado. Por simplicidad, estas correlaciones se 

pueden expresar en las formas funcionales siquientesz 

Kij = Kij(Pj,TjpXijPYij) (2-l2> 

hj hj<Pj,Tj,xij) (2-13) 

H. = Hj<Pj,T.j,yij> (2-14) 
J 

Si éstas correlaciones no se toman en cuenta como 

ecuaciones, ni las tres propiedades como variables, cada etapa 

esta definida por sólo (4+3C) ecuaciones. 

En la tabla 2.2 se se~alan las ecuaciones independientes 

para el separador completo; las cuales suman N<4+3Cl ecuaciones. 

Por otro lado, la tabla 2.3 muestra las variables del modelo, 

dando un total de N<l4+4Cl+l variables. Por lo tanto, se pueden 

especificar N(lO+Cl+l variables. Aqui no h~y restricción alguna 

para fijar un tipo de variable en particular; sin embargo, para 

efectuar simulaciones de separadores ya existentes o de los 

cuales se tienen los parámetros de diseno, normalmente se 

especifican las siguientes variables el número de etapas 

las alimentaciones Fj y sus propiedades intensivas zi1' ~· 
, , , 

las extracciones laterales w1, u1, u1 , las eficiencias 
r I 

Hurphree ?j y ?1 , el perfil de presiones Pj y las cargas 

térmicas Qj. Este·conjunto de especificaciones es consistente en 

13 



rIPO DE ECUACION 

Balances de materia por componente, Hij 

, 
·Relaciones de equilibrio, Eij y Eij 

, , , 
Sumatorias, Sj, Sj y Sj 

Balances de ener9ia, H. 
J 

Nómero total de ecuaciones 

.NUMERO 
DE 

ECUACIONES 

CN 

2CN 

3N 

N 

N<4+3C> 

XABLA.2.2- ECUACIONES INDEPENDIENTES 



TIPO DE VARIABLE 

, , , 
Fracciones mol, zij' Yij' xij' xij 

Alimentaciones, Fj 

, , , 
Flujos interetapas, Vj, Lj, Lj 

, , , 
Extracciones laterales, Wj, Uj' Uj 

, , , 
Eficiencias de Murphree, ?j• ?j 

F 
Temperaturas, Tj, Tj 

Presiones, 

Nómero de etapas, N 

Nómero total de variables 

TABLA 2.3- VARIABLES DEL MODELO 

NUMERO 
DE 

VARIABLES 

4CN 

N 

3N 

3N 

2N 

2N 

2N 

N 

1 

N<l4+4C>+l 



cuanto a su nl'lmero. dejando como. variables independientes o 

variables para las cuales se resolverán las ecuaciones a las 
' 11 

siquientes las fracciones mol x11 y xij' los flujos 
1 11 

interetapas Vj, Lj y Lj y el perfil de temperaturas Tj' 
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CAPITULO XIX­

REVISION BIBLIOGRAPICA 

En la primera sección de este capitulo se discutirán 

brevemente los métodos rigurosos de solución para separadores 

homogéneos; los métodos para separadores heterogéneos se 

revisarán en la segunda sección. Las dos últimas secciones 

estarán dedicadas al equilibrio liquido-liquido-vapor y a la 

eficiencia de etapa respectivamente. 

III.l SEPARACION HOMOGENEA 

No es dificil inferir que la solución rigurosa de las 

ecuaciones del modelo establecido en el capitulo anterior 

implicará la extensión de alguna de las metodoloqias para 

separadores en los cuales se considera la coexistencia de sólo 

dos fases· Cliquido-vaporl. Este tipo de separadores serán 

referidos de aqui en adelante como separadores homogéneos. 

17 

La gran cantidad de literatura dedicada a los métodos 

rigurosos para separadores homogéneos hace poco objetiva la·· 

discusión detallada de cada uno de estos métodos en este trabajo •. 

Revisiones detalladas de los primeros métodos se encuentran en 

fuentes de fácil acceso CRobinson y Gilliland Cl950l, Holland 

C1963l y Smith <1963ll. Discusiones mas recientes, que se 

complementan entre ellas, son las de Hen~ey y Seader <1981), Wang 

y Wang (1981> y Holland (1983). Por· esto, esta sección se 

abocará, más bien, a puntualizar las caracteristicas relevantes 

de los métodos mas representativos. 



Aunque cada una de las fuentes antériormente citadas hace 

una clasificación diferente. parece que la mas conveniente, para 

los fines de este estudio, será la que considera a todos estos 

métodos como miembros de una de las dos clases siquientes. 

III.l.l ME'I'ODOS DE CORRECCION SIMULTANEA 

En esta clase de métodos. los valores estimados de todas las 

variables independientes se corrigen simultáneamente, dentro del 

procedimiento de solución de las ecuaciones MESH. Normalmente. 

se usan variantes de la técnica de Newton-Raphson para este fin. 

Esta técnica linealiza todas las ecuaciones MESH expresándolas 

como expansiones de primer orden de sus series de Taylor 

alrededor de estimados de las variables. En su forma más 

qeneral, estas expansiones incluyen los términos originados por 

la dependencia de los modelos de las propiedades termofisicas con 

las varibles independientes o de iteración. 

El sistema de ecuaciones lineales gener~do·se resuelve para 

el conjunto de correcciones de las variables de iteración, las 

cuales se emplean para obtener nuevos estimados de estas 

variables. Este procedimiento se repite hasta que las ecuaciones 

se satisfacen o las magnitudes de las correcciones son lo 

"suficientemente pequef!as". 

La matriz Jacobiana del sistema. generalmente de dimensiones 

elevada.a, tiene una estructura 

sacar ventaja para desarrollar 

eficiente, 

dispersa, de lo cual se puede 

un procedimiento de solución 
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La estructura de la matriz Jacobiana queda determinada por 

la forma en que se agrupan las ecuaciones. Esta matriz se debe 

invertir en cualquier procedimiento de solución; por tanto, la 

eficiencia de los métodos de corrección simultánea dependera 

directamente de la manera en que se genera e invierte la matriz 

Jacobiana. 

Los primeros métodos de corrección simultánea fueron 

propuestos por Wang y Oleson (1964) y Naphtali <19651. Wang y 

Oleson agruparon las ecuaciones por tipo, mientras que Naphtali 

las agrupó por etapa. Como lo puntualiza Goldstein y Stanfield 

(1970), el primer ordenamiento es más eficiente para problemas 

que involucran gran número de componentes Cmenos de 25> y el 

segundo es más eficiente para problemas con gran número de etapas 

<menos de SO>. 

Naphtali y Sandholm (1971) investigaron a detalle el método 

original de Naphtali, extendiéndolo para incluir las eficiencias 

de etapa de Murphree. En este método, la matriz Jacobiana tiene 

una estructura tridiagonal a bloques, lo cual hace posible que se 

pueda invertir con una técnica análoga al algoritmo de Thomas 

CLapidus, 1962), donde los elementos de la matriz son 

submatrices. Esta estructura tridiagonal considera las derivadas 

de las constantes de equilibrio con respecto a la composición, lo 

cual permite resolver problemas con mezclas altamente no-ideales. 

Ishii y Otto C1973l agruparon las ecuaciones por tipo. En 

el cálculo de las derivadas parciales. suponen que la composición 

de la fase vapor no afecta a las constantes de equilibrio y que 

las entalpias son sólo función de la temperatura y la presión, 
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con lo cual la matriz Jacobiana queda con una estructura adecuada 

para resolverse por eliminación en bloques, de una serie de 

submatrices bi- y tridiagonales. 

Fredenslund y colaboradores <1977J incorporaron la 

evaluación de los coeficientes de actividad por el método de 

contribución de grupos UNIFAC al algoritmo de Naphtali-Sandholm. 

Shah y Bishnoi (1978) emplearon el mismo procedimiento que 

Ishii-Otto, considerando las ecuaciones de estado de Redlich­

Kwong-Soave y Peng-Robinson. 

Gallun y Holland <1980) introdujeron una modificación del 

método Cuasi-Newton de Broyden <1965> para resolver las 

ecuaciones, conservando el arreglo por etapa de las mismas. El 

uso de esta técnica evita la necesidad de obtener expresiones 

analiticas de las derivadas parciales. 

Métodos de reciente publicación, en esta clase, son los de 

Li y Frost (1981) y Buzzi Ferraris Cl983l. 
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En general, estos métodos requieren . de un espacio de · 

almacenamiento bastante grande, considerándose esto como una 

desventaja significativa cuando surgieron los primeros métodos. 

Con la capacidad de las computadoras de hoy en dia y loe avances 

en las técnicas que manejan matrices dispersas esta consideración 

ha pasado a un segundo plano. 

Una de las caracteristicas más importantes de esta clase de 

métodos es que la velocidad de convergencia, siendo de segundo 

orden, se incrementa cuando se está cerca de la solución. Esto 

puede ser una ventaja o una desventaja para un mismo caso. Si 

los estimados iniciales de las variables de iteración están 



cercanos a la 

relativamente pocas 

métodos. Por otro 

solución. la 

iteraciones 

lado. si 

convergencia se alcanzará en 

comparadas con las de otros 

los estimados iniciales están 

alejados de la solución, la convergencia puede ser excesivamente 

lenta e inclusive no ser alcanzada cuando se tiene mezclas 

altamente no-ideales o procesos de separación inestables. 

III.1.2 ME'I'ODOS POR SUBARREGLO DE ECUACIONES 

En este tipo de métodos las ecuaciones MESH se subarreglan 

para formar nuevos grupos de ecuaciones, los cuales se resuelven 

en un orden prescrito, uno a la vez, para un correspondiente 

subconjunto de las variables independientes. Los valores 

generados se sustituyen entonces en el siguiente grupo de 

ecuaciones, estableciéndose con esto una técnica de corte, la 

cual se repite hasta que todas las ecuaciones se satisfacen. 

Aunque en el subarreglo anteriormente citado se considera la 

posibilidad de combinaciones entre las ecuaciones MESH, la 

agrupación de las ecuaciones se hace, en general, por etapa o por 

tipo. 

Los métodos clásicos de Lewis y Matheson <1932) y '!'hiele y 

Geddes <1933) agruparon las ecuaciones por etapa, resolviéndose 

en ambos métodos etapa por etapa desde los extremos de la columna 

hacia la etapa donde se encuentra la alimentación. La diferencia 

fundamental ent•re estos dos métodos es que mientras Lewis y 

Matheson dejan a las distribuciones en los productos como 

variables independientes, '!'hiele y Geddes dejan a las 

temperaturas y los flujos en las etapas como tales variables. 

21 



.. ----~ 
El desarrollo del "método Theta" por Holland <1963> mejoró 

significativamente la utilidad de los procedimientos etapa por 

etapa. F.n este método la convergencia es mas rápida y confiable. 

Sin embargo, como lo puntualiza Friday y Smith <1964), los 

procedimientos etapa por etapa son básicamente inadecuados para 

columnas complejas. Además, fallan frecuentemente cuando se 

tienen mezclas no-ideales 

ebullición. La mayoría 

o con amplio rango 

de los métodos por 

de puntos 

subarreglo 

de 

de 

ecuaciones usados hoy en dia, son los que agrupan las ecuaciones 

por tipo. 

Amundson y Pontinen <1958) fueron los primeros que agruparon 

las ecuaciones de esta forma. En este método las ecuaciones de 

balance de materia por componente CMl se combinan con las 

relaciones de equilibrio CE>, generando el nuevo grupo de 

ecuaciones ME, el cual se resuelve para las fracciones mol. 

Posteriormente, las ecuaciones de punto de burbuja PB, obtenidas 

de la combinación de las relaciones de equilibrio <E> ·con las 

ecuaciones ~e las sumatorias de fracciones mol CSJ, se resuelven 

para las temperaturas. Finalmente, el balance de materia total 

CMrl se combina con las ecuaciones de balance de enerqia <Hl 

obteniéndose las ecuaciones MTH, con las cuales se generan nuevos 

estimados para los flujos. Tanto el sistema de ecuaciones MTH 

como el sistema ME, tienen estructuras matriciales dispersas, bi­

y tridiagonales respectivamente, las cuales no fueron explotadas 

en este procedimiento. 
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Sujata (1961), por otro lado, propuso que de las ecuaciones 

S, los flujos totales fueran corregidos sumando 'los flujos por 

componente obtenidos de la solución de las ecuaciones ME y que 

las ecuaciones de balance de energia !H> fueran resueltas para 

las temperaturas, mediante alguna técnica numérica. 

Wang y Henke <1966) modificaron el método de 

Amundson-Pontinen, resolviendo las ecuaciones ME, por vez 

primera, en una forma tridiagonal usando el algoritmo de Thomas 

[Lapidus, 1962l. Emplearon el método de Mueller !1956) para 

resolver las ecuaciones de punto de burbuja (PB> y la forma 

bidiagonal de la matriz del sistema de ecuaciones MTH fue 

resuelta por sustitución recursiva. 

Mientras que el método de Sujata es especialmente efectivo 

para operaciones con mezclas de amplio rango de puntos de 

ebullición, tales como la absorción, el método de Wang-Henke lo 

es para operaciones con mezclas donde los puntos de ebullición 

están cercanos, como ocurre en destilación. 

Tomich (1970), con el fin de con'siderar esta dos 

operaciones, propuso corregir simultáneamente los valores de las 

temperaturas y los flujos a partir de las ecuaciones PB y H'.l'H, 

empleando el método Cuasi-Newton de Broyden <1965). 

Montalvo y Kauffman <1983) también corrigieron 

simultáneamente las temperaturas y los fluj.os, pero aplicando un 

método de Newton amortiguado. En este procedimiento las 

derivadas parciales se evaluaron numericamente. 

La principal.desventaja de estos dos métodos es el esfuerzo 

computacional asociado con la evaluación e inversión de la matriz 
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Jacobiana, sobre todo cuando las constantes de equilibrio y las 

entalpias se calculan como funciones de la composición, además de 

la temperatura. 

Boston y Sullivan Cl974l propusieron un algoritmo con dos 

ciclos principales anidados, donde la dependencia de la 

composición de las constantes de equilibrio y las entalpias se 

considera sólo en el ciclo externo. En el ciclo interno las 

ecuaciones se resuelven, actualizándose las propiedades mediante 
( modelos aproximados, por lo que a este algoritmo se le conoce 

como un procedimiento 11 DE ADENTRO HACIA AFUERA 11 
• 

Este último método hace uso de una serie de constantes 

empiricas, denominadas por los autores como parámetros de 

volatilidad y energia <parámetros VE> los cuales se usan como 
-variables de iteración del ciclo externo, mientras que como 

variables de iteración del ciclo interno se emplean tanto 

factores de agotamiento normalizados <parámetros $) como 

relaciones de los flujos interetapas con ·sus respectivas 

extracciones laterales <parámetros R>. 

El ciclo interno se inicia resolviendo las ecuaciones ME. de 

· donde se obtienen · nuevos estimados para los flujos por 

componente. La matriz tridiagonal de este sistema se invierte 

por el algoritmo de Thomas modificado CBoston y Sullivan, 1972J. 

En seguida, las ecuaciones de punto de burbuja CPB> se resuelven 

por el método de la K de referencia usando un modelo simple para 

ésta, lo cual permite obtener valores para la temperatura sin 

necesidad de iteraciones. 
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Finalmente, el ciclo se completa resolviendo las ecuaciones 

HTH para los flujos. Aqui los parámetros S y R se calculan y si 

no están dentro de una tolerancia dada se usa un método de 

Broyden modificado para corregirlos. 

En el ciclo externo los parámetros VE se evaláan y comparan 

con sus valores previos; si la comparación no es satisfactoria, 

se aplica un factor de amortiguamiento preseleccionado entre 0.5 

y l • 

La aplicación de este algoritmo a problemas de destilación 

mostró que es eficiente y excepcionalmente estable por lo que 

Boston Cl979a,bl lo extendió para manejar absorción sencilla y 

con rehervidor y hacerlo aplicable a sistemas altamente 

no-idea.les. Además, lo adaptó para determinar un conjunto de 

variables de diseno, dentro de un rango especificado, que 

satisfagan restricciones de diseno arbitrarias o para minimizar 

una función arbitraria sujeta a restricpiones de igualdad y 

desigualdad. 

El método extendido resultó ser estable, convergente y 

bastante rápido para todo tipo de problemas 

liquido-vapor, incluyendo soluciones altamente 

absorción CGupta y Gallier, 1979]. 

de separación 

no-ideales y 

Shewchuk (1977), por otro lado, propuso que antes de 

resolver las ecuaciones ME se actualicen las constantes de 

equilibrio con aquellos términos que dependen solamente de las 

composiciones de la fase liquida. El sistema de ecuaciones ME se 
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resuelve entonces para todos los componentes simultáneamente, 

usando la técnica para matrices dispersas de Bendinq y Hutchison 

<1973). 

III.2 SEPARACION HETEROGENEA 

En esta sección se presentara un breve resumen de los 

métodos publicados para la solución rigurosa de separadores en 

los cuales coexisten tres fases (liquido-liquido-vapor>. Este 

tipo de separadores serAn referidos a lo largo de este trabajo 

como separadores heterogéneos. 

Block y Hegner <1976) propusieron uno 

algoritmos para este tipo de separadores. 

ecuaciones fueron subarregladas y resueltas 

siguiente: 

de los primeros 

En este método las 

de la forma 

l. Se dan estimados iniciales para las fracciones mol globales 

de liquido y la temperatura en cada etapa. 

2. Las ecuaciones de las sumatorias de las fracciones mol de los 

liquidos (51) se combinan con el balance de materia liquida 

<Ml> y con la relación de equilibrio liquido-liquido <El> 

para generar el nuevo grupo de ecuaciones MEL. Estas 

ecuaciones se resuelven a partir de estimados para las 

composiciones globales de liquido, obteniéndose valores para 

los cocientes L'/(L'+L' ')y las composiciones de los liquidas 

(X', X' I ). 

3. Con estas composiciones se obtienen nuevos estimados para las 

temperaturas y las fracciones mol de vapor resolviendo las 

ecuaciones de ~unto de burbuja <PB>. 
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4. Las entalpias se evalúan a estas temperaturas y entonces el 

sistema de ecuaciones MTH se resuelve para los flujos <V, L', 

L") • 

5. Se prueba si el balance de materia por componente (Ml se 

satisface con 

estimados para 

resolviendo el 

estos resultados. Si no. se generan nuevos 

las composiciones globales de liquido 

balance de materia por componente CM> por la 

técnica de Newton-Raphson y se re~resa al paso 2 • 

Boston y Shah <1979) propusieron una extensión del algoritmo 

de Boston y Sullivan <1974), usando modelos aproximados para 

actualizar las propiedades termofisicas. 

Este método consta de cuatro ciclos iterativos anidados, 

siendo las variables de iteración del ciclo más externo al más 

interno, los parámetros de los modelos de las propiedades, los 

parámetros S y R, los cocientes L''/L' y las K's de referencia 

respectivamente. 

Las ecuaciones fueron resueltas como sigue 

l. Se dan estimados iniciales para las variables de iteración de 

los cuatro ciclos. · 
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2. Se resuelven las ecuaciones ME para las composiciones de 

liquido y vapor. Con estas composiciones, se resuelven las 

ecuaciones de punto de burbuja CPBl para las K's de 

referencia y las temperaturas. Este paso se repite hasta que 

los valores de las K's de referencia convergen. 

3. Se calculan los cocientes L''/L' y las composiciones de los 

liquidos <x', x• ') con modelos aproximados para las 



propiedades. Si los valores de los cocientes L' '/L' no han 

convergido este procedimiento se repite desd1e el paso 2 

4. Se resuelven las ecuaciones HTH para los flujos <V, L', L'' >. 

Con estos resultados se calculan los parámetros S y R. Si 

los valores de estos parámetros no han convergido este 

procedimiento se repite desde el paso 2 

5. Se efectáan cálculos rigurosos para obtener las composiciones 

de los liquides <x', x'' > y los cocientes L' '/L' en cada 

etapa. Con estos resultados se calculan nuevos valores para 

los parámetros de los modelos aproximados de las propiedades. 

Si estos parámetros no han convergido este procedimiento se 

repite desde el paso 2 

Ross y Seider <1980) propusieron otra extensión del 

algoritmo de Boston y Sullivan !1974), usando también modelos 

aproximados para actualizar las propiedades termof isicas e 

incorporando eficiencias de etapa de Murphree en el modelo. 

Este método consta de dos ciclos iterativos anidados, siendo 

las variables de iteración del ciclo externo e interno los flujos 

globales de liquido <L> y las composiciones globales de liquido 

<i> respectivamente. 

Las ecuac'iones fueron resueltas de la manera siguiente : 

l •. Se dan estimados iniciales para las fracciones mol, los 

flujos y la temperatura en cada etapa. 

2. Se efectáan cálculos rigurosos para obtener las composiciones 

de los líquidos <x', x' ') y los cocientes L''/L' en cada 

etapa. 
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3. Se calculan los parámetros de los modelos aproximados de las 

propiedades. 

4. Se resuelven las ecuaciones ME para las composiciones de 

vapor y liquido <y, x', x''l. 

5. Se calculan los cocientes L''/L' y las composiciones de los 

líquidos (X', x' '), resolviendo las ecuaciones MEL en cada 

etapa. 

6. Se resuelven las ecuaciones de punto de burbuja para las K's 

y las temperaturas, usando las eficiencias de etapa de 

Murphree. 

7. Se obtienen los flujos <V, L', L' 'l 

ecuaciones MTH. 

resolviendo las 

B. Se prueba si lo-s flujos de liquido <L> han convergido. Si 

no, se generan nuevos estimados para estos aplicando el 

método de Wegstein modificado [Myers y Seider, 1976J y se 

regresa al paso 4 • 

9. Se prueba si tanto el cambio 

temperaturas como el cambio 

globales de liquido satisfacen 

promedio y máximo de las 

máximo de las composiciones 

ciertas tolerancias: de no 

ocurrir esto último. se corrigen las composiciones globales 

de liquido aplicando un factor de amortiguamiento 

<seleccionado entre 0.4 y 0.6> y se regresa al paso 2 . 

Buzzi Ferraris y Moribdelli (1981> desarrollaron un programa 

para computadora que incluye una variante del método de Block y 

Hegner <1976) y la extensión del método de Naphtali <1965), Para 

iniciar los cálculos en este programa debe suponerse el námero de 
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fases liquidas que se presentan en cada una 

cual es una desventaja significativa. 

realmente se presenta el nómero supuesto de 

de las etapas, 

Para comprobar 

fases liquidas 

lo 

si 

se 

prueba con un método Multiflash cuando se tiene una solución. Si 

la prueba no es satisfactoria se repite todo el procedimiento de 

solución hasta que el nórnero de fases liquidas sea igual al 

supuesto. 

III.3 EQUILIBRIO LIQUIDO-LIQUIDO-VAPOR 

La coexistencia de tres fases (liquido-liquido-vapor> en un 

separador heterogéneo se presenta normalmente sólo en algunas 

etapas del mismo por lo que es necesario determinar en cuáles 

etapas se desdoblará el liquido asi como las composiciones y 

proporciones de cada fase. 

Los autores que se mencionarán a continuación se han abocado 

a este problema cuando la separación se efectua .en una sola 

etapa. 

Henley y Rosen <1969) tratan de resolver la combinación de 

las ecuaciones de las sumatorias de las fracciones mol con el 

balance de materia y con las relaciones de equilibrio, suponiendo 

que coexisten las tres fases. 5i no se alcanza una solución, 

suponen dos fases liquidas y tratan de resolver la combinación de 

ecuaciones correspondiente. 51 nuevamente no se alcanza una 

solución, suponen fases liquida y vapor Y.tratan de resolver la 

combinación de ecuaciones correspondiente. 

Dluzniewski y Adler <1972> usan el método Rand de 

minimización de la enerqia libre de Gibbs para determinar las 
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composiciones de un n01llero de fases en equilibrio menor al número 

maximo posible dado por la Regla de las Fases de Gibbs. 

Gautam y Seider (1979a,b) muestran que el método Rand es 

competitivo con el de Henley y Rosen para sistemas donde la 

distribución de fases se desconoce en el equilibrio; sin embargo, 

cuando se tienen estimados iniciales pobres para las 

composiciones. se pueden eliminar fases prematuramente, 

obteniéndoi;e un "minimo restringido" ·de la energia libre de 

Gibbs. 

Para resolver lo anterior, Gautam y Seider <1979b) 

extendieron el algoritmo que divide fases de Boston y Fournier 

(1978). En esta extensión los autores toman una fase, 

dividiéndola en dos fases de prueba usando un algoritmo 

aproximado para obtener las composiciones de las mismas. Si la 

energía libre de Gibbs se reduce comparada con la de la fase 

original, se retienen las fases de prueba, de otro modo se 

descartan dichas fases. Este método ha mostrado un 

comportamiento satisfactorio cuando se tienen sistemas 

liquido-liquido-vapor. 

III.4 EFICIENCIA DE ETAPA 

Aunque entre los ingenieros de proceso existe el sentir de 

que la presencia de dos liquides en las etapas de un separador 

disminuye la eficiencia de las mismas, en realidad no se 

encontraron datos en la literatura abierta que apoyen esto. Por 

ejemplo, Schoenborn y colaboradores <1941) midieron las 

eficiencias qlobales de torres de destilación heteroqénea. Para 
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el sistema tricloroetileno-tolueno-agua no observaron algún 

decremento de la eficiencia de la torre comparada con torres bajo 

las mismas condiciones a las que no.se les suministró agua. 

Por otro lado. Shinskey (1977) afirma que la eficiencia de 

etapa puede disminuir cuando la fase liquida pesada no rebasa la 

altura del derramadero, pero que esto se puede evitar con un 

diseffo apropiado de los derramaderos de los platos. 

Smith (1963) reporta varias correlaciones para la eficiencia 

de etapa de separadores homogéneos que dependen de factores 

hidraálicos y de las propiedades de transporte; sin embargo, para 

separadores heterogéneos 

equivalentes. 

no se encontraron correlaciones 

32 



CAP I"rULO IV 

DESARROLLO DEL NUEVO METODO 

Los métodos de corrección simultánea son. por lo expuesto en 

el capitulo anterior, ineficientes en separadores que tienen 

muchas etapas Cmás de 50l y muchos componentes Cmás de 25l, pero 

una desventaja aun más significativa radica en el hecho de que 

este tipo de métodos son muy sensibles a los estimados iniciales 

de las variables de iteración, siendo muy dificil efectuar 

estimaciones iniciales buenas para una amplia gama de problemas. 

Debido a lo anterior, se ha preferido extender, para el caso 

de separadores heterogéneos, el procedimiento " DE ADENTRO HACIA 

AFUERA " propuesto oriqinalmente pot· Boston y Sullivan <1974>, el 

cual pertenece al tipo de métodos que subarreglan las ecuaciones 

del modelo. 

En la tabla 4.1 se muestra un resumen de la metodologia 

propuesta para separadores heterogéneos, la cual se discute 

detalladamente a continuación 

PASO l 

El proqrama calcula los estimados iniciales de la siguiente 

forma : 

Se obtiene una alimentación compuesta, adicionando todas las 

corrientes de alimentación. Se determinan sus temperaturas 

de burbuja y de rocio a la presión de la etapa media por el 

método de la K de referencia. Se asignan estos valores a la 

primera y áltima etapa del separador respectivamente. El 
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perfil inicial de temperaturas CTl se obtiene interpolando 

linealmente entre estos valores. 

Se estiman las constantes de equilibrio para todas las etapas 

y todos los componentes interpolando linealmente las K's del 

domo y el fondo obtenidas en el cálculo anterior. 

Se consideran flujos molares constantes a lo largo del 

separador para obtener los perfiles iniciales. tanto de los 

flujos de liquido CLl como los de vapor <V>. 

Se resuelve la matriz tridiagonal de los sistemas de 

ecuaciones ME CA-ll para los flujos de vapor por componente. 

Se evaláan los flujos de liquido por componente mediante las 

relaciones de equilibrio. 

Se calculan los-perfiles iniciales tanto de las fracciones 

mol de liquido Cxl como las de vapor Cyl a partir de sus 

respectivos flujos por componente • 

. !?ASO 2 

Se intenta calcular. para cada etapa, estimados de las 

fracciones mol globales de las fases liquidas <x', x''), usando 

el algoritmo aproximado de Gautman y Seider <ver el apéndice Bl. 

PASO 3 

Se resuelven las ecuaciones MEL <A-20) para los cocientes de 

flujos de liquides <J=L''/L' > y las fracciones mol de los 

liquidas (x', x'') en cada etapa donde se hayan logrado estimados 

para estas áltimas minimizando, la enerqia libre de Gibbs 

mediante el método de Hegstein modificado CMyers y Seider, l976J. 
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PASO 4 

Se calculan los parámetros para los modelos aproximados 

empleándose las propiedades evaluadas con modelos lo 

suficientemente precisos. los cuales pueden ser complejos o 

simples dependiendo del tipo de especies que se manejen y las 

condiciones de operación del separador. 

PASO 5 

Se inicia el ciclo interno calculando las constantes de 

equilibrio <K'. K' 'la partir de las constantes de equilirio de 

referencia y las volatilidades relativas respectivas. 

PASO 6 
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Se resuelve la matriz tridiaqonal de los sistemas de 

ecuaciones ME <A-ll para los flujos de vapor por componente <v>, 

aplicando el algoritmo de Thomas CLapidus. 19621. Los flujos ·de. 

liquido por componente Cl'. l''l se evalóan a partir de las 

relaciones 4e equilibrio. 

PASO 7 

Se corrigen los flujos negativos en 

flujos por componente <v, l', l'') 

respectivas fracciones mol <y, x', x''l. 

los perfiles de los 

igualándolos con sus 

Estos flujos negativos 

son ocasionados porque, generalmente, entre iteraciones algunos 

estimados de las variables de estado caen fuera de la región de 

validez de las correlaciones de las propiedades. 



PASO 8 

Se calculan y normalizan las fracciones mol Cy, x', x• 'I a 

partir de los flujos por componente. Las fracciones mol globales 

dP. liquido Cxl se calculan de estos resultados. 

PASO 9 

Se resuelven las ecuaciones MEL CA-20>, para los cocientes 

de los flujos liquides CJ=L''/L') y las fracciones mol de los 

liquidos Cx', x' 'l, en cada etapa donde se haya alcanzado una 

solución en el paso 3 de la iteración próxima anterior del ciclo 

externo. Esto debe hacerse debido a que en este paso pueden 

quedar descartadas, desde la primera ite~ación del ciclo interno, 

etapas que resultaron heterogéneas de los cálculos rigurosos 

efectuados en el ciclo externo. 

PASO 10 

Se actualizan las constantes de equilibrio de referencia 

CK~, K~') mediante las ecuaciones de punto de burbuja CA-8,9) 

cuando se consideran etapas eficientes al 100% ó las ecuaciones 

de punto de rocio CA-12,13) cuando las eficiencias de etapa de 

Murphree de las fas.es liquidas <r;', 91 '> son menores del 100%. 

PASO 11 

Se calcula la temperatura en cada etapa, utilizando el 

modelo aproximado (5-2> con la K de referencia de la fase liquida 

presente en mayor proporción; hacerlo con la fase presente en 

menor propoción puede provocar inestabilidad en la convergencia. 
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!?ASO 12 

Se actualizan las entalpias del vapor y de los liquidos <H, 

h', h'' l por medio del modelo aproximado 15-5,6) el cual depende 

ónicamente de la temperatura. 

PASO 13 

Se resuelve la matriz bidiaqonal del sistema de ecuaciones 

Ml'H !A-14l para los flujos del vapor y de los liquides <V, L', 

L''l, empleando sustitución recursiva. 

PASO 14 

Se verifica si el valor absoluto del promedio de los 

cocientes es menor que una tolerancia 

p~establecida. Si no ocurre esto. se corrigen los flujos de 

liquido Ctl aplicando el método de Broyden modificado CBoston y 

Sullivan, 1974]. 

PASO 15 

37 

Se verifica si los valores absolutos. tanto del cambio 

promedio y máximo de las temperaturas <Tk-Tk_1> como del cambio · 

máximo de las fracciones mol qlobales de liquido <ik-ik-ll son 

menores a tolerancias prestablecidas. Si no sucede esto. se 

corrigen las fracciones mol globales de liquido aplicando el 

método de Wegstein modificado CMyers y Seider, 1976], 



1- Esti1ados iniciales para : 

)( . V , L ' V , r 

2- Esti1ados para 

x' ' ><" 

3- Resolver las ecuaciones HEL <A-20) de torna que 
1inimizen la ener9fa libre de Gibbs para 

i ' x' ' ><" 

4- Calcular los paráuetros para los modelos 
aproxi1ados de las propiedades : 

oc' ' oc" 

H ' h' ' 

5- Evaluar las constantes de equilibrio 

K" = K"oc" r 

A , B , 

e' e''' 
p ' p 

6- Resolver la matriz tridia9onal de los 
sistemas de ecuaciones HE <A-1> para : 

V r l' ' l" 

1- Corregir flujos ne9ativos 

V "' y l' = x' l"=x" 

8- Calcular las fracciones 101 

y ' ><'-, ><'' ' X, 

9- Resolver las ecuaciones HEL <A-20) para 
i. , x' , x'' 

10- Actualizar las constantes de equilibrio de referencia con las 
ecuaciones de punto de burbuja <A-8 19) para n' = n'' = 1 
ó con las de punto de rocio <A-12,13) para n' = n'' { l 

11- Calcular las te1peraturas 

B 

r = -------------
A ln K: 

12- Actualizar por·te1peratura las entalpias 

H , h' 1 h' I 

13- Resolver el sistema de ecuaciones H!H <A-14) para 

V , L' r L'' 

14- Verificar si L ha conver9ido. Si no, corre9ir L por 
el método de Droyden nodif icado y regresar al paso 5 • 

15- Verificar si ~ ha convergido. Si no, corre9ir x por 
el método de We9stein modificado y re9resar al paso 2 • 

?ABLA 4.1- RESUMEN DEL NUEVO HEIODO 



En este procedimiento se considera que cuando se presentan 

dos fases liquidas en alquna etapa. éstas coexisten en equilibrio 

lo cual permite que la minimización de la energia libre de 'Gibbs 

se emplee como criterio de estabilidad de fase en el paso 3 

Ahora bien. la consideración de equilibrio de las fases 

liquidas no es una limitación severa si en la operación de las 

etapas el tiempo de residencia es "suficientemente grande" para 

que dicho equilibrio se alcance. El tiempo de residencia 

requerido para que alcancen el equilibrio una fase liquida y otra 

vapor es, en general, demasiado grande. No obstante, este método 

permite medir el acercamiento al equilibrio de cada liquido con 

el vapor a través de las eficiencias de etapa de Murphree. las 

cuales son implicitamente iguales <9'=9'') por la suposición de 

equilibrio entre lél"s fases liquidas. 
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CAPITULO V 

EVALUACION DE PROPIEDADES TERMOFXSICAS 

La primera sección de este capitulo se dedicará a los 

modelos aproximados para la actualización de las propiedades 

termofisicas. Los modelos complejos para la evaluación de tales 

propiedades serán discutidos en la segunda sección. 

V.l MODELOS APROXIMADOS 

En el capitulo anterior se propuso actualizar las constantes 

de equilibrio de referencia y las entalpias del ciclo interno 

mediante modelos aproximados. 

Antes de establecer el modelo aproximado para las constantes 

de equilibrio de referencia se debe tener presente que dichas 

constantes pueden aproximarse, en forma genérica, mediante la 

expresión : 

(5-J) 

con la cual se trata de aprovechar la relativa insensibilidad a 

la temperatura y composición de las volatidades relativas Coc's), 

manteniéndolas constantes en el ciclo interno. En este ciclo 

entonces, el efecto de la temperatura en los equilibrios 

liquido-vapor se considerará directamente en las constantes de 

equilibrio de referencia. 

Por otro lado, es bien conocido que la dependencia de las 

constantes de equilibrio con la temperatura se puede representar 
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aproximadamente por una función exponencial del reciproco de la 

temperatura absoluta. Esta funcionalidad aproximada rara vez 

resulta inadecuada en intervalos pequenos de temperatura. Sobi:-e 

esta base. el modelo adoptado pai:-a las constantes de equilibrio 

de referencia en el ciclo interno es : 

B 
= A - (5-2) 

r 

donde 

B 
e d<ln Ki > 

= >-y.--------
i==l 1 dCl/T) 

(5-3) 

Si Kr se considera como la unidad en el ciclo externo. por 

sustitución de esto en la ecuación <S-21 1 

A = <5-4) 
T 

De manera similar; en el cálculo de las entalpias los 

calores especificos permanecen aproximadamente constantes pai;a 

intervalos pequenos de temperatura. Atendiendo esto, el modelo 

adoptado para las entalpias tanto de liquido como de vapor en el 

ciclo interno es : 

h == ~ ~ 1 * 
~ xi[hi+ cp <T-T )J 
i=l 

(5-5> 



H ~ * V <T-T*>J > y. CH.+ cp i=l 1 1 
<5-G) 

donde 

el 
dh~ 

= 
___ .! 

(5-7) 
pi dT 

dH~ 
CV = 

___ .! 
(5-8) 

pi dT 

V, 2 MODELOS COMPLEJOS 

La predicción de las propiedades termofisicas mediante 

expresiones dependientes de la temperatura, la presión y las 

composiciones comsume una gran parte del tiempo de cómputo dentro 

de la simulación de separadores multietapas. Por esto, es de 

especial importancia seleccionar expresiones lo suficientemente 

precisas, las cuales presentaran un mayor o menor grado de 

complejidad dependiendo de las especies que se manejen y las 

condiciones de operación del separador. 

A pesar de lo senalado anteriormente, en este trabajo no se 

estudió el comportamiento del alqo'ri trno propuesto con los 

distintos métodos de predicción de propiedades sino que con el 

fin de comparar resultados se emplearon los reportados por otros 

algoritmos de solución. 
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Por otro parte. debido a que el algoritmo propuesto fue 

incorporado a la versión 6.1 del Simulador de Procesos ASPEN 

<Advanced System for Process ENgineering> instalado en el 

Instituto Mexicano del Petróleo. la forma de cálculo y la 

presentación de los modelos de las propiedades se mostrará en lo 

que resta de este capitulo. 

CONSTANTF.S DE EQUILIBRIO 

El cálculo de las constantes de equilibrio liquido-vapor se 

hace mediante la siguiente expresión 

K = ---~------ (5-9) 
• p 

donde. 

•º = Coeficiente de fu9acidad de liquido saturado 

Pº = Presión de vapor de liquido 

~ = Coeficiente de actividad de liquido 

9E = Corrección por presión alta 

• = Coeficiente de fu9acidad de vapor 

P = Presión del sistema 
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Para los casos particulares que se estudiaron en este 

trabajo se consideró que por operar los separadores a presiones 
o E "' bajas $ = e = ~ = 1 . 

PRESIONES DE VAPOR 

Las presiones de vapor de liquido en la expresión anterior 

fueron evaluadas empleándose la ecuación de Antaine extendida, la 

cual presenta la forma siguiente : 

<5-10) 

Nótese que esta ecuación se reduce a la ecuación de Antoine 

simple cuando a 4, a5 y a6 valen cero. 

COEFICIENTES DE ACTIVIDAD 

Los coeficientes de actividad de liquido fueron calculados 

usando la ecuación modificada del modelo NRTL <Non-Random, 

Two-Liquid). La forma de la ecuación es : 

ln ~i = 

e > ><.S .• G •. ]==l J J1 J1 

--¡:----------
~ xk.Gk. 
k=l 1 

+ 
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1 
e 

1 e X .G .. )'. x S .G . 

... > < 
__ J_,!J __ 

< s. + 
ru=l m DIJ DIJ 

>- > <5-Jl) 
1=1 '-

e ij 

_e _________ 

_I ~ xkGk. ~ xkGk. 
k=l J k=l J 

donde 

sij = ªij + bij/T 

Gij exp <-cijsij> 

sii = o 

ªu = 1 

cij = cji 

ENTALPIAS 

Para liquides y vapores reales, el cambio de entalpia se 

puede evaluar integrando : 

dH = + 
C OH 

+ > <--> dni 
i=l Oni 

<S-12> 

En este trabajo no se consideraron caidas de presión en los 

separadores estudiados, por lo que el sequndo sumando de la 

expresión anterior fue igualado a cero. 

Cuando tanto la fase liquida como la vapor son soluciones 

ideales, lo cual se supuso en este estudio, el Oltimo sumando de 

la expresión vale cero y la entalpia de cada fase es el promedio 

molar de las entalP.ias de las especies puras. 
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A presiones moderadas. el cambio de entalpia con respecto a 

la temperatura se puede evaluar satisfactoriamente por una· 

función polinomial. Sobre esta base, se empleó tanto para la 

fase liquida como para la vapor, la expresión siquiente 

-
dH 

dT 
b t 3 

4 (5-13> 

Finalmente. para calcular las entalpias se tomó como estado 

de referencia al liquido puro a 298 K • 



CAP J:TULO. VI 

PROBLEMAS RESUELTOS 

En este capitulo se reportan los resultados de algunas de 

las simulaciones efectuadas con el algoritmo propuesto en el 

capitulo IV para separadores heterogéneos involucrados en 

problemas tipicos de la industria quimica. 

Antes de discutir como se simularon dichos separadores. es 

importante seNalar que el algoritmo propuesto fue codificado a 

lenguaje FORTRAN e incorporado a la versión 6.1 del Simulador de 

Procesos ASPEN CAdvanced System f or Process ENgineering> 

instalado en una computadora VAX 111750 del Instituto Mexicano 

del Petróleo. 
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Las propiedades termofisicas se evaluaron tal como se 

describe en el capitulo V. utilizando las constantes criticas y 

los coeficientes para los modelos que se reportan en el apéndice · 

e . 

Aunque 'cualquiera de los perfiles de los estimados iniciales 

se pueden alimentar en forma independiente al simulador. se 

decidió no suministrar algón estimado inicial en todos los 

separadores estudiados, permitiendo que dichos estimados se 

calcularan conforme a la secuencia descrita en el paso l del 

alqo~itmo propuesto. 

Los primeros tres problemas que se estudiaron son los 

reportados por Block y Hegner (1976), mientras que el último, fue 

el analizado por Ross y Seider < 19801. 



A continuación se describen cada uno de los problemas 

mencionados 

PROBLEMA 1 

El primer caso consiste en la eliminación de agua de 

mezcla con compuestos orgánicos. Esta operación se 

ejemplificar mediante una columna de agotamiento donde 

una 

puede 

la 

alimentación esta compuesta por una mezcla de n-butanol y acetato 

butilico saturada con agua. En ia figura 6.1 se muestran las 

especificaciones de dicha columna. La alimentación se introduce 

en la etapa 6. La etapa 7 representa el condensador y el 

decantador. La fase orgánica se refluja a la columna, mientras 

que la acuosa (prácticamente agua> se obtiene como destilado. En 

el fondo el producto es una mezcla de n-butanol y acetato 

b~tilico con trazas de agua. En la tabla 6.1 se muestran los 

resultados numéricos que se obtuvieron de la simulación. 

PROBLF.11A 2 

La separación de compuestos orgánicos del mismo tipo pero 

con puntos de ebullicion alejados, en presencia de agua, se puede 

ejemplificar con la columna que se presenta en la figura 6.2 

La alimentación esta compuesta por una mezcla de n-butanol. agua 

y propanol, la cual se introduce en la etapa a La etapa l 

representa el rehervidor y el decantador. 

presentan dos fases liquidas; en el 

En las etapas l a 6 se 

fondo una fase es 

prácticamente agua y la otra fase es rica en n-butanol. El 

producto en el domo es un destilado rico en propanol. En la 

tabla 6.2 se muestran los resultados numéricos que se obtuvieron 

de la simulación. 
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50 mol/h 

c.-.Hioº 0~2.¡f 

H20 0.30 

C6H12°2 O,.¡f6 

soluclón 
saturada 

15.16 mol/h 

R • 13.8 mol/h 

P • 1 atm 

3-4. 8.¡f mol/h 

FIGURA 6.1- DATOS DEL P,ROBLEMA 1 



COHPONENtES : N-BUtANOL<l> , AOUA<2> , N-BU?IL ACETAT0<3> 

PARAHETRO DE WEOSTEIN EN EL CALCULO EO~ LIO-LIO, OKAX • 1.0 
TOLERANCIA PARA ERRORES DE FLUJO DE LIQUIDO, El/N m 0.001 
PARAHETRO DE BROYDEN EN EL CICLO INTERNO, ERHS a 0,001 
TOLERANCIA PARA CAHBIO PROHEDIO DE TEHPERATURA, E2/N = 0.020 
TOLERANCIA PARA CAHBIO HAXIHO DE TEMPERATURA, E3 • 0i010 
TOLERANCIA PARA CAHBIO HAXIHO .DE COHPOSICIONES, E4 • 0.001 
PARAHETRO DE WEOSTEIN EN EL CICLO EXTERNO, OHAX = 1,0 

N T V Yl Y2 Y3 
L L' L'' Xl X2 ·x3 

7 90.4 o.oo 0.249101 0,302216 0.448683 
7 28.96 16.12 12.84 0.111957 0.692101 0.195942 
6 90.6 28,q6 0.112021 0.692271 0,195708 
6 64.06 0.251122 0.300147 0.449731 
5 92.3 28.41 0.140207 0.657196 0.202597 
s 63.02 0,302009 0.211211 o.4B0780 
4 101.2 28.14 0.250361 0.476175 0.273464 
4 65.13 0.383223 0.071987 0.544790 
3 113.l 29.72 0.433174 0.156861 0.409965 
3 69.21 o.415215 0.012342 o.572443 
2 116.9 33.16 o.495106 ·0.024976 o.479918 
2 70.11 0.401341 0.001690 0.596969 
1 118,l 34.63 0.460196 0,003121 0.536683 
l 34.84 0.342177 0.000177 0.657646 

CARGAS TERHICAS : ne • 330.7 WATT , GR = 382.l WATT 
UNIDADES: T<GRAD. C> ¡ V,L,L',L''(HOL/H) ; Y,X',X''<HOL/HOL) 

Xl' X2' X3' Xl'' X2'' X3'' 

0.008101 0.991225 0,000674 0.249109 0.303217 0.447674 

TABLA 6.1- RESULTADOS DEL PRO~LEHA 1 
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50 mol/h 29 mol/h 

c"4~0o 0.13 R • 87 mol/h 

H20 0.65 8 

SHaO 0.22 

90.2°C 

· P • 1 atm 

...._ ....... _______ t--_ .... 

21 mol/h 

FIGURA 6.2- DATOS DEL PROBLEMA. 2 



COHPONENIES : N-BUTANOL<ll , AGLIA(2l , l-l'ROPANOL!3) 

PARAHETRO DE WEGSTElN EN EL CALCULO eo. LIO-LIO, llHAX = 1.0 
TOLERANCIA PARA ERRORES DE FLUJO DE LlOUJDO, El/N = 0,0IH 
PARAHETRO DE UROYD6N EN ~L CICLO IHIERNO, ERKS = 0,001 
TOLEkANCIA PARA CAH~IO PROMEDIO bE IEMPEHATURA, E:?/N " 0.020 
TOLERANC JA PARA CAH~ IO HAX IHO DE TEllf•ERA'ClJRA 1 E3 • O.OJO 
TOLERANCIA PARA CAHBIO HAXIHO DE COHPOSICIONES, E~ = 0.001 
PARAHHTRO ~E YEGSTEIN EN HL CICLO EXTERNO, OMAX = 1.0 

N r V Yl YJ Y3 
L L' L" XI X'' x:i XI' X2' X3' XI" X2" X3" 

12 BB.5 o.oo 0,030470 0,tiJ')711 0.349788 
12 116.00 0.030117 o .1;~066'1 o.:w>:w1 
11 B':l. l 116.00 0.030117 0.6:lO&b9 (J. H9Jl4 
11 06.32 o.o~.6729 0,64U441> O •• !'J4U~5 

10 89.7 115.33 0,050037 0.641461 (1.:108503 
10 95. 71 0.083507 0.6i'413!i 0.242:JJ7 
9 90.2 114.'12 0.070009 O.li(10618 o. 2&93'/4 
9 85.28 0.106050 0,69J:IOO o.;w1750 
8 90.6 114.29 0.086777 O.G'/40H o. 2:J9l'l9 
e 140.43 0.128674 o .6903'14 0.100932 
7 91.1 119.H 0.104184 0.6'10359 0,205457 
7 139.95 0.144675 o.'lon15 0.152110 
6 91,5 118.97 0.122903 0.70543") 0.171658 
6 139.51 130.50 1.01 0.160563 o. 714046 0.125390 0.161342 o. 712423 0.126035 0.02G910 0.935816 0.037274 
5 91.8 110.53 0.141513 0.7181% 0.1402'!1 
5 139 .12 138.79 10.33 0.175773 o. 722740 0.10140'/ O. IB787!l 0.704690 0.107434 0.024058 0.947822 0.027320 
4 9:1.1 118.13 0.159341 O.'l284&'l (1.112193 
4 138.77 119.0fJ l'J,68 0.18%42 0.72981:.J O.Otl0545 o. 21'1090 o. 69:.!Jao 0.090530 0.023595 0.956267 0.020138 
3 92,4 117 .79 0.175616 o. i'36830 0.087554 
3 138.47 111. 92 26.55 0.201!141 0.7354:11 0.062630 o. 24447'1 0.6Hl!ílfJ 0.07400!) 0.0226:17 0.962654 0.014719 
2 92.6 117.47 0.1900135 o.743441 (J,0664'/4 
2 138.20 106.44 31. 76 0.212538 0.739959 0.047504 o.2b9422 0.672064 0.058513 0.021889 0.%7508 0.010604 
1 92.8 117 .20 0.202GOO 0,748753 0.04flG47 
1 :.11.00 19.17 1.03 o.260197 o ,(;')0642 0.041161 0.291736 0.66:HJil'l 0.044376 0.041322. 0.971235 0.007443 

CARGAS TEkHICAS : OC = 1348.3 WAtT 1 OR = 1347.:> WATT 

UNIDADES : T(ORAD. C) ¡ V,L,L',L''<HUL/Hl ; Y,X',X''(HOL/HOLl 

IABLA b.3- NESULIAbOS D~L P~flDLCHA 2 
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PROBLEMA 3 

En este caso se estudia el efecto de extraer liquido de 

etapas intermedias del problema anterior. Las modificaciones que 

se efectuaron a dicha columna se muestran en la fiqura 6.3 • La 

extracción lateral de la etapa 4 representa el decantador. La 

fase acuosa separada en este decantador se desaloja y la fase 

orgánica se regresa a la etapa inmediata inferior. Sólo en las 

etapas 4 a 6 se presentan dos fases liquidas. En la tabla 6.3 se 

muestran los resultados numéricos que se obtuvieron de la 

simulación. Comparando los perfiles calculados para las 

composiciones. figura 6.3, con aquellos del problema anterior, 

figura 6.2, se notan pequenas variaciones en la sección de 

r:"ectif icación de la columna. Sin embarqo, en la sección de 

agotamiento la composición del butanol se incrementa 

consider:"ablemente. 

PROBLEMA 4 

55 

En este último caso se estudia la rectificación de etanol 

ejemplificada mediante la columna que se presenta en la fiqura 

6.4 . La alimentación e~ta compuesta por una mezcla de etanol, 

aqua y n-butanol, la cual se introduce en la etapa 6 • La etapa · 

1 representa el rehervidor y el decantador. En las etapas 1 a 4 

se presentan dos fases liquidas; nuevamente, en el fondo una fase 

es prácticamente aqua y la otra fase es rica en n-butanol. El 

producto en el domo es un destilado rico en etanol. En la tabla 

6.4 se muestran los resultados numéricos que se obtuvieron de la 

simulación. 



50 mol/h 

c,.H100 0.13 

H20 0.65 

SJH80. 0.22 

90.2ºc 

R • 87 mol/h 

---a 

P • 1 afm 

FIGURA 6.3- DATOS DEL PROBL~MA 3 

29 mol/h 

6.53 mol/h 



COHPONENTES 1 N-PUTANOL!ll , AGUA<:!> • 1-~ROPANOL!3l 
PARAHETRO OB llEfiSlEIH 1-:H EL CALCULO EO. LIO-LIO, OHAX • 1.0 
TOLERANCIA PARA ERRORES OB FLUJO DE LIUUillU, El/N " 0.001 
PARAHBTRO PE PROYDEN EN EL CICLO INTBRNO, ERH!i • 0.001 
TOLERANCIA ~ARA CAHBIO PRUHEDIO DE TEHPE~ATURA, E:J/N a 0.020 

. TOLBRAHCIA PARA CAHBlO HAXIHO DE THHPERATURA, E3 • 0.010 
TOLERANCIA PARA CAHDlO HAXIHO DE CUHPOSICIONl-:9, E4 ª 0.001 
PARA~STRO DE llEGSTEJN EH EL CICLO EXTERNO, OllAX X 1.0 

N T V Yl y:,¡ Y3 
L L' L'' Xl X2 X3 )( l' X2' X3' )(l" )(2" X3" 

l:l 119,5 o.oo 0.030512 0.&195:!3 0.349%5 
12 116.00 0,0:JO'JBl 0.6:.IH/3 0.34fJ~l46 

11 8'1.1 116.00 0.030622 0.630211 O.;H9167 
11 06.31 0.056907 0.64fll17 o.2'1411% 
10 89.? 115.33 o.050977 o ,640723 0.308300 
10 95.70 O.Ofl4112 0.673997 o. 24 IO'll 
9 90.2 114. 70 0.071123 0.660122 0.268755 
9 85.25 0.107856 0.691715 0.200369 
8 90.6 114.:lfl 0.088102 0.672950 . 0,239940 
8 140.40 0.130127 0.689106 o. Hl0'/67 
1 91.l l l'J.43 0,106284 0.680557 0.205l5'J 
1 139.93 0.147101 0.70092'1 0.1519'./2 
ñ 91.5 11!1.% 0.125107 o. 703:176 0,171617 
6 139,49 138.7:1 0.77 O.l624:tA o.'1120% o.1;i5.rn, 0.167'.183 o. 710406 0.121&11 0.02714:1 0.936:118 0.03&640 

5 <J1.a 118.55 0.143577 O.'l 17192 (1, 139:?41 
5 139,U 127.23 ll.89 0.170105 o. '12207~ 0.099820 0.185532 0.100377 0.1140'.ll O.O:l:i066 0.947799 0.02'/135 

4 92.l llll.19 0.1604% o. 72~'/08 0.110'7% 
·4 138. 76 l:ll.07 17.69 0.190'182 o. 729911 0,07930'/ 0.219193 0.6'J4352 0.01Hi4:.i5 0.023213 o.<J570'J7 0.019690 

3 'J:l.4 117.UO 0.177992 0.'/35719 0.086290 
3 l:l3.96 0.272497 0.640177. 0.079331 
l 'M.!i 111,,72 0.:140748 0.670009 0.001244 
2 na.·10 0.492856 O.U'.1956 O.OB7lll8 
1 100.J 112.56 0.474902 0.430095 0.087003 

6.53 0.000121 0.11%118 0.0722'.ll 

C/11 •11111 UllK ICAIJ : oc • 1347.9 UATT , OR a 134'). :¡ llfl'lT 

11~ 1 r11111.a : TIO~AD, Cl ¡ V,L,L',L''IHUL/H) ; Y,X',X''(MOL/HULl 

TAhLf\ b.3- HE9ULTAhDH UUL VRUhLHMA 3 
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14 mol/h 
R • 42 mol/h 

50 mol/h 

c ... Hioº o.o3 
0.75 ---6 

CH O 0.22 
2 6 

375,073 J/h P • 1 atm 

_.__-..i.-------i-----+ 36 mol/h 

FIGURA 6.4- DATOS DEL PROBLEMA ..if 



COHPOHENTES : IHlllfANOL< l) 1 AGUA(:;¡) , RlAllOL<3l 

PARAHBTRO DE WEllSTBIN EN BL CALCULO EQ. LIO-L IO, OllAX • 1.0 
fOLERAHCIA PARA ERROkES OE FLUJO DE LIOUIDU, El/H = 0.001 
PARAHETRO DE 8ROYil!lll EN EL CICLO INTERNO, ERllS • 0.001 
TOLERANCIA PARA CAHBIO PROHEDIO DE TEHrERATURA, E2/H = 0.020 
TOLERANCIA PARA CAHBIO HAXlHO DE TEHPERATURA, E3 = 0.010 
TOLERANCIA PARA CAHBIO HAXIHO DE COHPOSICIUNES, E4 • Q. 001 
PARAHBTRO DE WEOSl~IN EN EL CICLO EXTERNO, OHAX • 1.0 

N r V Yl Y2 Y3 
L L' L', )(1 X2 X3 XII X2' · X3' Xl'' X2" X3" 

12 77.6 ().00 0.000021 0.227513 o.772466 
12 56.00 0.000117 o. :.!4'100'/ 0.755B'l6 

11 77. 7 56.00 O.OOOllH 0.241006 o.755B7ú 
11 41.'JO 0.000::;4~, 0.27:!1 :14 o.n7331 

10 77.B 55.09 0.000432 0.265097 o.734471 

10 41. 76 0.002:)1)! 0.311:?31 O.b06461l 
9 111.2 5::1. '/6 0.001710 0.294337 o. 'l03')53 

9 41.:.\:'I 0.007'l:!J 0.3h'J026 (l.623052 

B 90, I 55.~i2 ().00(,0U, o.:i:1·1512 o.656412 
8 41.12 o ,()2211 l 0.4!>H45'/ 0.519432 

7 eo.e 55.12 O.Olf>l'l'l 0.40:l955 o.~;79a&a 

7 -40.67 0.04l:J74 o.:rnmJ6 0.440340 
6 81.4 54.90 0.0:!3507 0.4230'/5 0.553418 
6 90.úl 0,040492 1),652153 0.307355 

5 92.7 ~¡4 .68 0.03'1544 O. 4~iBSOB 0.50l'H8 
5 90.19 o .058~13!í 0.6f!3fll3 0.257652 
4 04.7 54.31 o .0·1o;i50 0.5106J2 0.419130 

4 B'J.66 5'1.13 32.53 O.Ofi52l'l 0.732:H4 0.102::;¡,9 0.0361% 0.030317 (). 133497 0.170053 0.560112 0.269035 

3 87.5 53.&6 O. l 14166 0.508703 0.297131 

3 B'J.35 5'1,J4 30.01 0.115011 o. '/ll0'12l o .104060 0.0233()1 0.915800 0.060091 0.295162 0.514158 0,190bBO 

2 'J0,2 53.21 o .16429'1 0.6690:12 0.1666&9 
2 B'J. J4 61. 95 2'1.29 o .13640'/ 0.014'/13 o .04ll000 0.019213 o.955422 0.025365 0.402532 0.495:127 0.102241 

1 92.1 53.13 0.200513 o. 725407 0,07401l0 

l 3c •• oo 34.05 1.95 O.Q4l69H O.'J4'/0ll 0.011291 0.0175:!1 0.973013 o. 009466 0.464216 0.492232 0,043552 

CARGAS TERHTCAS : OC • 615.b WATT , OR • h20.U W~TI 

UIHDAOES : 1CUkAO. C> ; U,L,L',L''CHOL/HI ; Y,X',X''IHOL/HOL> 

TABLA 6.4- kllSlll.TAOOS DEL PRODLEHA 4 
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Finalmente. en la tabla 6.5 se muestra el nómero total de 

iteraciones del ciclo externo empleadas para alcanzar la 

convergencia, los tiempos de CPU obtenidos con el alqóritmo 

propuesto y los reportados por Roas y Seider <1980) para los 

mismos problemas. El factor de rapidez entre las computadoras 

VAX 11/750 y UNIVAC 90/70 se consideró iqual a 1.5 [Donqarra, 

1985]. 
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1 1 1 
1 I TU:llPOS (SEGUNDOS) DE CPU ! 
1 1 !'!ERA- 1 1 
( 1 CIONES ¡--------------------------------------! 
1 1 CICLO 1 Ji 1 1 H 1 
1 PROllLEllA 1 EXTF.RNO 1 VAX 111750 1 FACTOR!- 1 UNlVAC: 90/70 1 
1 1 1 1 ZADO HA 1 1 
1-----------------------------------------------------------------------------1 
1 1 
1 1 
1 <l> BUTANOL-AGUA-ACETATO 11 15.2 I 
1 1 
1 1 
f (2) BUTANOL-AGUA-PROPANOL 18 28.l 42.2 175 1 
1 1 
1 1 
1 <31 9UTANOL-AGUA-PROPANOL 23 36.4 54.6 70 1 
1 1 
1 t 
1 <:O flUTANOL-AGUA-ETANOL 26 44 .6 1;6. 9 100 I 
1 1 
1 1 

* obtenidos con el al9orit•o propuesto 

** reportados por Ross y Seider <1980) 

*** factor de rapidez 1.5 [Don9arra, 19853 

,. 
TABLA 6.5- CARACTERISTICAS DE LA CONVERGENCIA 



CAPITULO vrz 

CONCLUSIONES 

Del trabajo desarrollado a lo larqo de este estudio se 

pueden obtener las siguientes conclusiones 

ll El alqoritmo propuesto simula satisfactoriamente las 

torres de destilación heterogéneas estudiadas ain la necesidad de 

proporcionar buenos estimados iniciales para las variables 

independientes; el mismo método efectua las estimaciones mediante 

un procedimiento simple. 

2> El calculo de las propiedades termofisicas no presenta 

limitación alquna para el algoritmo propuesto ya que, no obstante 

que en el ciclo interno las propiedades se evalúan con modelos 

aproximados ya establecidos, en el ciclo externo éstas se 

calculan con modelos lo suficientemente precisos. 

3) La incorporación de las eficiencias de etapa de Murphree 

permiten considerar el "acercamiento al .equilibrio" de cada 

liquido con el vapor. Esto hace posible que las simulaciones 

sean más realistas con sólo un incremento menor en la complejidad 

del alqoritmo propuesto sin esta caracteristica. 

4> Los perfiles, tanto de la temperatura como de las 

composiciones, frecuentemente cambian abruptamente en las 

primeras iteraciones del ciclo externo. Durante estos periodos, 

es muy dificil resolver las.ecuaciones MESH y el ciclo interno 

qeneralmente consume demasiadas iteraciones. Por esta razón~ se 

limitó el ciclo interno a 12 iteraciones máximas, resolviéndose 

con esto el problema anteriormente mencionado. 
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5) El cálculo del equilibrio liquido-liquido comsume en 

promedio un 70% del tiempo de cómputo total. Por- tanto, 

cualquier decremento siqnificativo en este tiempo involucrará, 

necesariamente, refinamientos en el cálculo de dicho equilibrio. 

6>· El tiempo de CPU requerido por cada uno de los problemas 

estudiados en este trabajo se comparan favorablemente <ver la 

tabla 6.5>, para los mismos casos, con los reportados por Roas y 

Seider (1980>. 

7> El alqoritmo propuesto, por su 

aplicar a destilación sencilla, 

destilación extractiva, destilación 

sencilla y absorción con rehervidor. 

planteamiento, se puede 

destilación azeotrópica, 

heteroqénea, absorción 

8) En base a los excelentes resultados obtenidos en 

destilación heteroqénea y a que el alqoritmo desarrollado 

conserva el concepto "DE ADENTRO HACIA FUERA", se piensa que su 
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comportamiento para el resto de las operaciones debe ser al menos . 

similar al de Boston (1979a,b). 

9> Se cree que el objetivo central de este trabajo fue 

alcanzado. Fuera de este objetivo; adicionalmente. el algoritmo 

fue incorporado al simulador de procesos ASPEN <Advanced System 

for Process ENgineering> instalado en el Instituto Mexicano del 

Petróleo. Con esto, el alqoritmo adquiere una mayor versatilidad 

debido a la disponibilidad de una amplia variedad de modelos para 

evaluar las propiedades termofisicaa, rutinas para la conversión 

de unidades y facilidades para la graf1caci6n de datos y 

resultados intermedios, 



APEND:ICE A 

ECUAC:IONES MODIF:ICADAS 

En este apéndice se presentan los subarreqlos propuestos 

para las ecuaciones MESH. Estos subarreqlos son combinaciones 

entre los diferentes tipos de ecuaciones que permiten resolver 

mas eficientemente al sistema de ecuaciones en su totalidad. 

A. l ECUACIONES ME 

Las ecuaciones ME se obtienen de la combinación de las 

ecuaciones de balance de materia por componente CM> con las 

relaciones de equilibrio CE>. La combinación particular que se 

efectuó en este trabajo entre las ecuaciones <2-2) y C2-10> 

permite que el sistema de ecuaciones generado se resuelva para 

los flujos de vapor por componente <v> con una matriz tridiaqonal 

de la forma : 

<A-1) 

donde 1 

wj-1 

Aij ... (l - ----> 
vj-1 

, ,, 
l l Lj. Lj 

(1 - -7) <-;- + -77)- <A-2> 
vj-1 ?j Kij Kij 
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Bij 

, , , 
1 Lj L· 

j --1 -;-- + <-7- + -77)- + 
9.v. 

J J. Kij K. 1j 

1 

(1 -
v. 

J 

1 --,------
? J + lv j + l 

= -~ ij 

, , , , 
1 Lj+l-Uj+l Lj+l-Uj+l 

--;--> <---------, + ---.,,.----> 
?j+l Kij+l Kij+l 

, , 
Lj+l-Uj+l 

<---------, 
Kij+l 

, , , , 
Lj+l-Uj+l 

+ ---,.,.-""'.--> 
Kij+l 

A.2 ECUACIONES PB y PR 
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<A-3> 

<A-4> 

<A-'S> 

Las ecuaciones de.punto de burbuja CPBl y punto de rocio 

CPRl se obtienen de la combinación de las relaciones de. 

equilibrio CE> con las sumatorias de fracciones mol <S>.· Cuando 

se considera que el equilibrio de cada liquido con el vapor se 

alcanza totalmente, la combinación entre las ecuaciones <2-3,4) y 

(2-6,7) genera las ecuaciones de ·punto de burbuja <PB> 

siguientes: 

1 
e , 
~ Ki. xij = o 
i=l J 

<A-G> 

!; ,, ,, 
~ t<ijx.j = o 
i=l 2 

1 <A-7> 



Una presentación de estas ecuaciones de especial interea se 

logra cuando se sustituye el modelo aproximado CS-1> y se despeja 

para las constantes de equilibrio de referencia : 

= 

l 

e:-------:-
> oc .. )( .. I=l 1J 1J 

1 

<A-8> 

<A-9> 

Por otro lado, cuando se considera que.el ·equilibrio de cada 

liquido con el vapor no se alcanza totalmente, la combinación 

entre las ecuaciones C2-8l y <2-10,11> genera las ecuaciones de 

punto de rocio CPR> siguientes : 

, 
e yij + (?j - 1 )y .. 1 

13-
l > --------,--,-------- = o <A-JO> 

I=l ?j I< . 1j 

, , 
e yij + <9j - l>yij-1 

1 > --------,,-,,------- = o <A-Jl) 
i=l ?j Kij 
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De manera similar, una presentación de estas ecuaciones de 

especial in te res se logra cuando se sustituye el modelo 

aproximado CS-1) y se despeja para las constantes de equilibrio 

de referencia : 

, , 
K . 
rJ 

= 

, 
e Yij + <?j - l>yij-1 

> ------------,-------
i = l 

e Yij + <?j - l>yij-1 

> --------,,--,,------
i = l 

A.3 ECUACIONES MTH 

<A-J2> 

<A-J3) 

Las ecuaciones MTH se obtienen de la combinación de las 

ecuaciones de balance de materia total CMT> con las de balance de 

energia CH>. La combinación particular que se efectuó en este 

trabajo entre la ecuaciones C 2-l l y C 2-8 > pe·rmite que el sistema 

de ecuaciones generado se resuelva para los flujos de liquido 

CL'> con una matriz bidiagonal de la forma: 

, 
+ BjLj+l = <A-J4> 

donde 

CA-l5> 
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, 
+ hj+l + 

, 
<Mj + wj - uj+l - uj+l>Hj 

+ 

j 
= > <P - W m=l m ID 

A.4· ECUACIONES MEL 

F .Hf'.° 
J J 

, 
- u m 

, , 
u.. > 

<A-16) 

+ 

+ 

+ 

<A-l7> 

<A-18) 

Las ecuaciones MEL se obtienen de la combinación de las 

ecuaciones de las sumatorias de las fracciones mol de los 

liquides CSl> con las de balance de materia liquida <Ml> y con 

las relaciones de equilibrio liquido-liquido <Ell. Cuando se 

sustituye el flujo de la segunda fase liquida en las ecuaciones 

de balance de materia liquida <Mll estas presentan la forma 

siquiente : 

1 I • 

<A-19> 
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La combinación particular que se. efectuó en este trabajo 

entre las ecuaciones C2-Sl, <2-Bl y CA-19) permite que el sistema 

de ecuaciones qenerado se resuelva para los cocientes de los 

flujos liquidas <J=L''/L') 1 

D -e <l - t<ij>xíj 

> ------------ o <A-20> = 
i = l l + D :p i<1 j 

Cuando las ecuaciones anteriores convergen las composiciones 

de las fases liquidas estan dadas por 

= -------------- <A-?.l) 

= <A-?.2) 
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APENDJ:CE B 

ALGORITMO DE GAUTMAN Y SEJ:DER 

En este apéndice se describe el algoritmo aproximado de 

Gautman y Seider <1979b) el cual divide una fase original en dos 

fases de prueba calculando sus composiciones. 

Aunque en este algoritmo se puede partir de una fase vapor o 

una fase liquida para dividirlas en una fase de "prueba" liquida 

y en una fase de "prueba" vapor < V -> LV 6 L -> LV ) , en lo 

que resta de este apéndice se mostrará el caso de cuando una fase 

liquida se divide en dos fases liquidas de prueba 

es realmente el problema que ocupa a este trabajo. 

L -> LL > que 

El algoritmo aproximado primero selecciona el componente m 

con la más alta actividad en la fase original s, 

a 
IDpS 

= HAX i = 1,. ••• ,.c <B-l> 

enseguida localiza el componente m' que presente la mas alta 

actividad binaria con el componente m, considerando composiciones 

proporcionales a las que tenian en la fase original s, 

.. ~,. s = HAX i IC 1,. • • • pC 
i ~ • 

(8-2) 
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CUando se estan seleccionando . los componentes m y m', 

adicionalmente se debe verificar que no esten presentes en 

qrandes cantidades en la fase original, con esto se evita que las 

!asea de prueba tengan concentraciones similares a las aquella 

fase. 

Las composiciones de los componentes m y m' en las fases de 

prueba tl y t2 se determinan resolviendo las ecuaciones 

siquientes 1 

<B-3> 

<P-4> 

donde r 

n 

-----~:~~------ <B-5> ... 
· º•. tk + ºm' •t.k 

nm, t. _______ :_~-----
<9-6> 

º + n •• t.k 111'.tk 
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Con esto, se tiene un siatema de dos ecuaciones y do~ incógnitas, 

dado que 

n. t 
1p 1 = n 1 - n. t. 

pS 1p 2 
<B-7> 

Dicho sistema de ecuaciones se resuelve mediante un 

procedimiento de Newton-Raphson suponiendo las propiedades 

termofisicas constantes en cada iteración. Si no se alcanza 

alguna solución se detiene el cálculo y se considera que la fase 

oriqinal es estable. 

Los componentes restantes se ordenan de acuerdo al valor de 

su actividad binaria con el componente m en forma decreciente. 

Si el componente r tiene el siquiente valor más alto de 

aétividad binaria. esto es : 

= MAX 
i = 1 •••• ,c 
i -;l. m.•' <B-8> 
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dicho componente se distribuye en la fases tl y t2 de acuerdo a · 

la expresión siquiente • 

= <B-9> 



donde 1 

n . 

---------~~~~---------
n + n , • + n 
••tk • .~k r.tk 

<B-JO> 

La ecuación CB-9) tiene una sola incógnita dado que 

<B-JJ> 

Dicha ecuación se resuelve iqualmente con un procedimiento 

de Nuewton-Raphson. Si no se alcanza alquna solución se detiene 

el cálculo y se considera que la fase original es estable. Si 

este componente esta presente en grandes cantidades en la fase 

original, se distribuye después de que los componentes ordenados 

restantes se han distribuido. 

Finalmente, la distribución de cada componente ordenado se 

hace considerando la distribuciones de los componentes m, m' y 

ordenados previamente calculadas. Por lo tanto, las 

composiciones obtenidas de la ecuación IB-9> no son las del 

equilibrio y las dos· fases de prueba pueden no tener una energia 

libre de Gibbs menor a la de la fase original. Sin embargo, la 

finalidad de este algoritmo es la de proporcionar estimados de 

las composiciones de las fases de prueba para posteriormente 

efectuar cálculos rigurosos donde necesariamente dichas fases 

deberan tener una enerqia libre de Gibbs menor a la de la fase 

oriqinal para que aean consideradas. 
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APEND:ICE C 

CONSTANTES Y COEFICIENTES 

En este apéndice se reportan los datos necesarios para 

evaluar las propiedades termof isicas con los modelos propuestos 

en el capitulo v. 

ª1•ª2•ª3•ª4• 
ªs'ª6'ª1 

.QHv 

UNIDADES 

Temperatura critica en qrados Kelvin • 

Presion critica en Pascales !Ntm2
> • 

Temperatura de ebullición normal en 
qrados Kelvin • 

Coeficientes del modelo (5-10) con T en 
qrados Kelvin y Pº en Pascales (Nlm2

> • 

Coeficientes del modelo !5-lll con T 
en qrados Kelvin y e~ en J/Kmol-K • 

Coeficientes del modelo (5-lll con T 
en qrados Kelvin y e; en J/Klnol-K • 

Entalpia de vaporización en J/Kaol • 
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CONSTANTES Y COEFICIENTES 

AGUA ETANOL l-PROPANOL n-BÓTANOL n-BUTIL 
ACETATO 

Te 647.3 516.2 536.7 562.9 579.0 

pe 22048300 6383480 5167580 4417770 3141080 

Tb 373.2 351.5 370.4 390.9 399.2 

a 1x103 65154.4 81075.3 96772.3 .11313.4 15111.8 

a 2x103 -6842910 -7827800 -8912220 -9897530 5355150 

ª3 o o o o o 

a4x109 2783510 -1858590 -735492 2001700 11149900 

6 a.5xl0 . -6136380 -7961310. -10307400 -12921500 2376370 

ª6 -º o o o o 

ª1 

bl 50830 -67491 -69463 -235440 -199488 

:t>2x103 213020 1843800 2156800 4024900 4377490 

J:>3xl06 -631210 -7302700 -8604200 .:.14312200 -14447820 

b4x109 648550 10529600 12541500 18182000 18231700 

e· 1 33913 1000 11346 10509 24487 

e2x103 -3014 260840 287210 381420 608320 

e3xl06 15198 -159350 -113040 -165800 240460 

c4xl09 -4857 39649 6322 17124 15016 

D.Hv 44529300 43713900 47163900 51730200 83211200 



COEFICIENTES PARA EL MODELO NRTL ( 5-11 l 

SISTEMA n-BUTANOL(l), AGUA(2), n-BUTIL ACETAT0<3> 

i,j 

1,2 

2,3 

3,1 

ªij 

0.90047 

5.04652 

-0.30827 

ªji 

3.51307 

l. 75717 

1.15161 

cij 

0.48000 

0.34000 

0.30000 

SISTEMA n-BUTANOL(l), AGUA<2>, l-PROPANOL(3) 

i,j 

1,2 

2,3 

3,1 

ªij 

0.90047 

2.74250 

-0.61259 

ªji cij 

3.51307 -. 0.48000 

-0.07149 0.30000 

0.71640 0.30000 

SISTEMA n-BUTANOL<l>, AGUAC2), ETANOL(3) 

i,j 

l,2 

2,3 

3,1 

En los 

ª1j 

-0.16360 

l.69210 

0.93380 

tres sistemas 

ª11 
bii 

bij 
cii 

ºij 

ªji 

4.19930 

0.09130 

-0.92480 

= o.o 
= o.o 
= o.o 
.. o.o 
"' cji 

cij 

0.29700 

0.26800 

0.30400 
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e N~mero de componentes 

CPU Unidad central de proces..,iento 

E Relaciones de equilibrio 

El Relaetones de equilibrio liquido-11qu1do 
F Flujo de alimentación 

f Flujo de altmentacton por componente 

H Balances de energ1a 

K Constantes de equ111br10 

L Flujo de liquido 

l · Flujo de liquido Por •••ponente 

H Balances de .. terta Por •••ponente 

HE co.,,tnacton de las •cuactones H y E 

ff>:sH Ecuaciones básicas del •Odelo 

HEt ºº""'"•<ion de las •cuactones S, H y El 

Hl Balance, de •aterta liquida 

Ml' Balances de materia total 

lfll¡ º°""'""•ton de las •<U4ctonea Ir!' y H 
N N~ero de etapas 

P Presión 

PB Eeuaetones de PUnto de burbuja 



BO 
PR Ecuaciones de punto de rocio 

Q Carqa térmica 

R Reflujo 

S Sumatorias de las fracciones mol 

Sl Sumatorias de las fracciones mol de liquido 

T Temperatura 

u Flujo de liquido extraido 

u Flujo de liquido extraido por componente 

V Flujo de vapor 

v Flujo de vapor por componente 

W Flujo de vapor extraido 

w Flujo de vapor extraido por componente 

x Fracción mol de liquido 

x Fracción mol global de liquido 

y Fr~cción mol de vapor 

z Fracción mol de la alimentación 

LETRAS GRIEGAS 

oc Volatilidad relativa 

¡ Cociente de los flujos líquidos <L''/L'> 

LJ.. Cambio en alquna propiedad 

9 Eficiencia de etapa de Murphree 



SUPER INDICES 

, , 

b 

D 

F 

SUB INDICES 

b 

c 

i 

j 

k 

m 

r 

V 

Primera fase liquida 

Sequnda fase liquida 

Denota un estado de referencia 

Propiedad binaria 

Denota el desdoblamiento del liquido 

Propiedad de la alimentacion 

Propiedad en el punto de ebullición 

Propiedad critica 

Denota al componente 

Denota a la etapa 

Denota la iteración actual 

Denota a un qrupo de etapas 

Propiedad de referencia 

Propiedad de vaporización 
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