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INTRODUCCION 



Oent.rn de lü 1nth.10:.>tr-ia quimtc:a y pelrnqu1m1ca t:~><iste~11 

•rn1pl ia O<t1na du procesos 111~• r-11q)l-''-' i11voltu·1 un 

op1~r•H~ioncs de !'>eparar.1an dP mc-zcla'..-. m.tl ljco111po11c1\lc..•s. 

Dentro d(¿o e-=-t.os proce"::;n5 ~r- encuen\.1-a.11 <" lPt t.n•, t;ipnr,. de 

d1ficulta. rJellldn 

e icr tas cond ic 1 nnes '!"~( . .> compor- Lan como un cumptHlC::'l\lu puro, 

sien.._ju imposihJf"° l?ntonces obtener ~Al !..';t>pa1 ,1("in1t. [l1ChO':'> 

s1stPma~ cec1hcn el nomhre de mezclas azeotrao1c...::t•:-, y 

~.eriln objeto dp 1-.:>sluUi.o de estP. traba10. 

De u.qui. que el andlis1.-;; de ustn5 ~·t5tPin<J•:; ll1L"1.J~1 

de l iterulura qu~ las 11l l i.mas 

desarrul l.ido y que deSLt"tbP los mP.loclo•j pilT"ü l J~v •. 1. 

cabo la s1mulJL iou dc estos pcucesn•.>- Ja c•¡.-1] 

nec.esari.:i para •1n.,,l iz•H·~ tl1sef•.ir y uµt-,1m17,011 el eq.,1po dc­

separac ion. 

Cstll5 rnetotlos lla11 \·~ 1 ".;.tStC'IU.l de 

ecudc1ones que ch~o,c;cribc- r 1gurosament.e ape1· 131 1 u11 de 

~epa1-nC:i\.;ll mul l1et.apa y mul ttc:ampu11e11t.P ,, Cf111i ,.,..H.n1 1 1enl:e 

y a reg1men pc1·manente. corl la 

r.!Lapa en equi l 1t11 io _ 

StJposicinn de la 

l>eb1do que los calt..u]o5 iJ1voJ111 1 ..-"111ns la 

sol•Jcion dr.! est:as e.•cuuc:iones son muy la1 qos y l n11111l~ÍO'!'."~, 

ha sido neces31-io introducir· el uso <le la5 ce11np11t.Jclort:'1!:>, 

lo que ha ahor1-adu 111ut.:;l1u t1cmpn y lid 11:1.:1~111e:.,-11l.ado el 

1nte1-f~5 por los niet.ucJos 1 igu1-osos q11P- dc~c1-ihe11 

opr!racion de sepu.1 ac1on, pero n1nquno de eJ los lo 

suficientemente general ya que 01lqunos esl.3n or ientat.h.1!:':. a 

la soluc.iÓn de una clase de problemas e11 pn1 \.i{ ula1 

pueden ser aplicados a problemas dr10 abo tipo. 

En respuesta a lo anterior, los objetivos 1le este 

son los siguiente~: 

1. Analizar los enfoques de lo simulacinn de proc:P.sos. 

2. Analizar el fenomeno de azeotr·opia. 



3 .. Analizar las in~todolog.ia.s para Jil sim11lai:íon de 

columnas a7.eotropicas. 

4 .. Desarrollt:1r e.• implementar un algo1·it:.11n parü lu simula 

ciÓn de c:.:utumnct~ uzeutr~pica.!:::. en fnrmcl sjslemalica .. 

5 .. Comparar lus 1 esul tados generttdO'!;:~ ptu los tl1 fe1 e11tes 

algoritmos implementados .. 

Para lograr los objetivos antes me11t:io11artos esta 

tesis consta de cual.ro capitulas. En el p1 imero 

denominado General idades 7 se efP.ctua una 1-evi'Sior1 y clasi 

ficaciÓn de las operaciones de separacion de mezclas y de 

los diferentes me todos que !iC hiln desar1·ol lado pa1"a la 

solucion de columnas do destilacion. Er1 eJ capitulo JI 

hnce un an~lisis del fenbmeno de azeotropiu en eJ cual 

se hace una clasificacion de los diferentes tipos de 

azeÓtropos que existen .. Ademas menciona11 las 

diferentes t~cnicas para el rompimiento de azeot1 opas y 

por i:..1timo se establece un m~todo para l.1 p1·edjccio11 de 

aze~tropos~ En el capitulo 111 se da un 1esumeu ldst:oricu 

de los dife1-ente5 algoritmos utilizaL.Jos ~ l el ~sbu.Jio de 

columnas azeotropicas y es tab J ece11 1 os 

matem~ticos para Jos algoritmos de Prokopakis 7 

Seider-Ross y Kovach 111~ 

modelos 

lsai 7 

En el capitulo IV se 1-eporta11 Jos 1esu1 tados 

obtenidos para 10 ejcmplos 7 de loD cuales O fuaron 

corridc1s con el programa de Tsai y 2 co11 el algar~j tmo de 

Prokopakis. Finalmente, se realiza un analisis y dan 

las conclusiones de Jos resultados obte11idos. 



CAPlTULO 

GENERALIDADES 



La Ingenicria U11imica juega un papel i111po1- t:ante el 

desarrollo y aplicacion de los procesos de fabricacion 

q~e intervienen la quimica o ciertos cambios tisir.os. 

El papel del Ingeniero Quin1ico pr imorclial el 

disei'lo,. construccior1 y ope1-aci~n de equipo y plantas de 

proceso, donde, debe aplica1- los principios de las cie11cias 

fisicas, junto cor1 los (Jrincipios economicos y relaciones 

humanas a. campo~ que perleneCP.n directamente p1·acesos y 

equipos de proceso. 

Para llevar ü cabo esta tarea., el Ingeniero Gh1imico 

realiz~ una serie ,je actividades dQntro de las c11alcs la 

lngenieria de Procesos es una de las m_;s r·eJevantes., ya que 

contempla la creacion, cuantificaci~n o ñna1isis rle esquemas 

de proceso que formaran parte de planta quimica 

economica., segura y facilmentr. operable; esto incluye las 

siguientes actividades: 

Desarrollo de Procesos 

- DiseRo de Procesos 

- Innovacion de Procesos 

Durante el desa1·101lo de procesos contempla la 

interacci~n entre el Ingeniero y el personal de 

investigaci~n para el disef'ío conc1?ptual del proceso.. A 

partir de esta informacion se lleva a cabo la formacion de! 

paquete de di sef'ro dE.:"l proceso. La i nnovac ion r!e procesos 

la ~ltima etapa , la cual va dirigida hacia la mejo1-a de las 

instalaciones de proceso existentes. 

De esta manera, una de las tareas mas complejas y de 

mayor exigencia que tiene que .,frontar el Ingeniero Quimico 

es el disefio de procesos, que es el punto en donde co11ve1gen 

por lado, conocimientos t~cnicos y experiencia 

industrial, y por otro., su creatividad., intuicion e ingenio. 

La SÍntesis, como primera actividad del diseiio de 

procesos, es la etapa inventiva en la cual se deciden las 
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unidades cte proceso r~::'quer1Uas y s11 inll?rcuT1t2'><io11. ll11d VPZ 

elegida ci'°~rlo c~--.t.1-lJcb11·a tle p1··uccso. 1d ':"·l1.111ie11l1· t-:-la.11a 

la eva.luacion de su vidbilic.la.d l('"~c_nic.a. y cc:o1llHniL<'1~ 

decir 11 la. etaria dr:> .inaltsis. En t•o;;;t., ~;e p-;.,t,ab)ELi.!11 1<l'" bu!.-.es 

para toddb y c.ada llllil d~ l.i<..:. upPraciont"; .. rlr~\ ¡unre~~O" Ptlf"il 

las cor·relaci.nnP-s de p1·opi¡;d,'ldes te1moíisicas y sPrvic1t1s 

a1JMil ia1es d2J ¡1rocest1. 

PslahlE'Cl·.:' esl;1 t1leqlu 

opt.imizac1on, .:lPli.Li:lda a una Funcl11n objetivo .:idccu.sida. Est.""l 

etapa e.le oplimiz.:ic1011 puede 1 L::<a 1 i zaUa t,:--1nto un 1 u 

t..•sl1·ucluT"d como en lu.s condtr iones de operaclon ele] prt:ic~so .. 

Una vez reu1uda toda la inforrnacion a11lPr iu1 se p1 <H.rJde 

el transformarla (etdpil de opt1mizdc1onJ a fin de prt~d111~ír un 

disef!o del p1-occso. E-5t.:i •. H-lividad comp1-e11dc• v-11 ias <!1 • .iµas. 

de la5 cuo.Jes, la obtencion deJ bala1u:.e dE~ mflle1 ¡,, y 

energia, a trdves de Ja simulaci~n estado estncionarin, 

reviste lmporlanc1n cdpilal y e~.ota ultima sera oh1,.'lu de 

estudio en el prRse1,te trabajo. 

La simulacion rigu1 osa pa1·a mezc..:las .i111l t.icu11111011enles 

involucra, la ~=-.oluclon de coujunlo de ... ..,.t.. lldt. í 011e!:-.-

lineales. Debido a la no linearidad de las ec-uaciones MESH 

(balances de masa, relaciones de lo:!411i 1 lb1·iu. 1 est:1 icciont.!s 

dv las fr·.acciones mnl balances de ene1·yju} la 

complejidad de los proceso..:., la simulacion <"te c:nlom11c-""l'...1 d'~ 

deSti]aci~n, SlE'mpre ha 1-u~ui l.odw tJj, fiL.i 1 r pr it~O-: ira ltm-:ont;""":; 

desde tres puntos de vi stn: 

a) La simulacion involucra la soluc1on de u11 l.J' a11 11ume1 u de 

ecuaciones algebraicas no lineales, por medio de m~todos 

num.;rico!::t en los cuales las erran'.:~$ de 1·edondeo µueden 

ser significat.ivos y la convergencia. no siempre puede 5ec 

a1canzada. 
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b) Diferentes tipos ele problema!~ mt1e5tran distintas 

caracteristicus de c:unvergencia, por· ejemplo f:ó"ll eJ c:a.so 

de separacior•e5 de mezclas de amplio ranqo de p1Jntos de 

ebul 1 icic'.,n y Jns mezclas de puntos de ebul 1 icion 

cercanos. 

e> El ~!timo punto esta 1-elacionado Ja l1abi 1 Jdad de 

obtener en forma et·iciente la inf'ormacion 1 eq11er lda. 

Dicha simulacion se hace 11ecesa1·1a pa1·a a11al1zu1-, 

disefia.r y optimizar equipo de separacio11, sin el Lita) )dS 

operacionc!:> de sepa1·a.c..ion de mezclas no podr ia J Jevu1 se 

cabo. 

Gran parte deJ cq11ipo de separucion tiene eJ propos1 lo 

de purificar materias primas 11 i nlE-1- ;:ed i as y p1-oduc tos J por 

medio de operaciones de transferencia de masa multifuse. 

Las operaciones de separacion tienen una gran 

importancia ya que se emple·an no solamente para !-jepar ar- una 

alimentacion (que es 11na me.•7cla> en !Jtl~ conGtiL11yl:"11l.e~, par·a 

recuperar solventes, rec:ircularlos o 

sino que se emplean tambi~n 

desperdicios, 

conjunto cor1 reactores 

quimicos, pdra purificar la al imentacion al rea e tor., 

recuperar reactanlcs del efluente c.lel y 

y recircularlos, recupera1 subproductos., y recupe1 01 

purificar productos bajo ciertas especificacio1ies~ plr. 

Si la mezcla 

generalment~ se debe desa1·rollar 

segunda fase puede ser creada por 

sol uc l o 11 homngenea , 

segunda fa.se. Esta 

ag~nte de separacion 

energia CESA> o por un agente de separacion masa CMSA>. En 

algunas separaciones se pueden emplear ambos tipos. 

La aplicacion de un ESA involucrn la ti·,::ui~fe1-e11cia de 

calor de ~ hacia la mezcla que desea separa•·. IJ11 MSA 

puede provocar la formaci~n de una segunda fase o aJter·ar Ja 

volatilidad de las especies para facilitar su separac:iu11. 

Para obtener la separación de las especies qt1i111icas, 

debe de e>eistir una di f"erencia de potencial pa:1·,..,, cada una de 



las diferentes especie~, para obtener particion entre 

las dos fases. Este gradiente esta gubernado por la 

termodin~mica del equilibrio, y el ace1-camjentu las 

composiciones del equilibrio esta controlado pm la 

tranferencia ele masa interf"acial. Despues c.:le t:ont.acto 

suficiente entre ambas fases, la operacion de separacio11 

completa empleando tecnica mecanica que L1tjJiza la 

fuerza de gravedad para separar las dos fuses. 

En la tabla 1 .1, puede observarse una clasif icaciu11 de 

las operdcione5 de seµa.1-.aci~n m~s utilizadas en cuJ111nnas de 

destilaci~n- Las entradas y salidas de vapor y liquido y/o 

fases s~lidas se han designado como V, L y S r·espectivamente 

Cuando lo mezc.1.a separ·,,u incluyt:.> é'species que 

di-fieren en te11dencia vaporizar c:onde11sar, una 

vaporizacion flash <I> o una condensaci~n parcial <2> <de la 

tabla 1.1) pueden ser las operaciones ap1·opiadas para 

obtener la separacion de las especies, el vapo1 se e111 iquece 

cun las especies mas vol¡.tiles, mientras que l<J fase liquida 

se enriquece con las especies menos vola·tiles. 

A menudo, el grado de separacion obtenido por est~s dos 

pr imera.s operaciones es inadecuado porque la di fe1·p11ci a de 

volatilidades no es lo suficientemente grande. En este caso, 

se puede obtene1 la separacion deseada empJ eandi::t la 

destilaci(;n <3>. En el de que la direrencia de 

volatilidades entre las especies a separar sea muy pequena, 

de manera que se necesiten un n~mero muy grande de etapas en 

la destilación, es necesario un agente d~ separaciuu 

<HSA> para incrementar la diferencia de volatilidades e11tre 

las especies seleccionadas de la alimentacion (r.Jave ligero 

y clave pesado) y asi reducir el n~mero de etapas requeridas 

un valor razonable. En este la operacio11 de 

separaci~n a usar es lA de~tilaciÓn extractiv<J (4). 

Si la condensaci~n del vapor que deja la pa1·t:e s11pe1 ior 

de la columna de des ti laci~n no se obtiene r·apidamente, un 

MSA liquido llamado absorbente se puede int:10U1n:i1 e11 el 

plato superior en lugar del reflujo. La operacion resultante 
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es llamada absorcion calentc1miento <absnt ciÓn 

fraccionada) (5). Si Ju al imentaci¡,n pura vapor y la 

sec.:cion de agotamiento de la colun111a 110 11ec:esa1· i a para 

obtener lo sepilrtlcion, la operaciones dern:HninarJa al.JscHt:i~n 

(6). Ld operaci~n inversa a Ja ubsorcion es el agotamiento 

(7). Aqui la mezcla J Jquida es separada, gc-11e1-aJme11Lr:!' 

temperaturas elevadas y presion tltmosferica, poniendo 

contacto lu ~1imentacjor1 lÍqul~J con un <MSA) ]Jamado vapor 

de agotamiento. 

Si algunos pJi-.1lus de contacto son requeridos arrjba del 

plato de .:tl imenl....icinn pilru. ol.JLto:"ner la separ.t1cion adecuada, 

un agotador de 1 efJujo (8) puede emplear.. Si los 

productos de fondos del agotador son estables termicamente 

pueden ser calentados s.in usar un <MSA) .. E11 este caso la 

columna es llamada un agotador coh calcnti1miento <9>. 

Cuando la mezcla separar forma 

manera que la destilaci~n f1 accionada 

azeotropn, de 

posjbJe, 

necesario introducir el concepto de destilacion azeotropica 

(10), en la cual se adiciona un CMS/U que madi fjque las 

propiedades de la mezcla a separar. 

L~ extraccion liquido-lÍquido (11 y J2), t1tiJizando 

o dos solvent~s es ampliamente usada. 

Estas son algunas de la.s operaciones de separacio11 

usadas en columnas de destilaci¡,n, las cu.;:,le'5 jucg.:¡¡¡ 

papel muy importante en las industrias petroler~ y quimica. 

El caso de estudio de ete trabajo, 

azeÓtropica .. 

Ja des ti lacion 

A continuacion se presenta un resumen historico de los 

metodos utilizados para modelAr columna~ de deslilacion. 

El sistema de ecuaciones que describe r·igurosameute una 

operación de separacion multietapa a contra t:nn íe11te y 

r~gimen permanente füe p1·esentado por primera vez por· Sorel 

en 1893, siendo la ~nica suposici~n la etapa en equjJjbrio. 

Sin embargo este sistema de ecuaciones tuvo una 

6 



'! ¡: BLF. 1. 1 

CLASTFICACIQN DF 0PERACIONES DE SEl'ARACIO!J 

\' 

(1) 

VPPCRIZ~CIO~ FLASH 

-
(2) 

CCNCENSACICN P1'RCIAL 
V 

L 

(3) 

f'ESTIL1'CION 

L 



V/L 

V 

L 

\ CONTJNP/lCICN 

MSA 

L 

t·!SA 

(4) 

DESTILACION EXTR~CTIV~ 

(5) 
ABSORCION CON PEBOIIER 

(6) 
ABSOPCION 



'flüH,.P 1.1 

CONTINUACION 
V 

(7) 

AGOTA~IENTO 

L 

L/V 

MSA 

(8) 

AGOTA~IENTO CON REFLUJO 

V 

(9) 
AGOTAMIENTO CON REBOILER 

L 



'" 

L' 

L" 

L 

TABL/1 1.1 

( CONTINUl\CION ) 

L 

MSA 

(10) 

DESTILACION AZEOTROPICA 

(1 J) 
EXTRACCION LIQUIDO-LIQUIDO 

(12) 
EXTRACCION LIQUIDO-LIQUIDO 

{DOS SOLVENTES) 



amplia a.pi icaciun sino lh.lsla 1921,. cua.11do ~.e adapta1 011 d una 

t~cnica g•-~fica 1 apida r>a1·a sistemas bj1,a1·jns,. 1 e~ljzaLla por 

Ponchan y desµues Sava1·i t. Posteriormente Mcr..'lll~ v lhieJe 

(1925>, desarrollaron una t~cnica grafica mas siniplP. que la 

anterior, pero co11 restricciones. 

Los metodus cumputacionul1~s han sustituido el metodo cJe 

Panchon-Savar i t, pero el me todo gr~fico de McCa.be-Thiele 

tan simple e i lu5ti~ativo,. que continua siendu populu1. F-n 

base a estos dos metodos,. f"ue posible desurl ul la1- ecuaciones 

simples que representan la uperaci~n de una torr·e los 

casos limites de r Pfltijo m1nimo y reflujo to ta 1. 

ecua.e iones fue1·un entonces e.xtendida5 ''ª' '' 
represen tac i en de destilaci~n multico1nponente, dandq 

Estas 

Ja 

ello el m~todo cor· to mas conocido y uti 1 i z.ouJu pa1 a di serios 

preliminar~s de torres desarrollado 

anos 1930's y 1940's poi· = 
- Fenske ( 1932) o Underwoad ( 1932) , 

el n~mero minimo de etapas. 

las decaclas cie los 

1 a ecuac j on para 

- UnderHood ( 1948> o Colburn ( 1941 J, con el metocJo par u la 

rela~i~n de reflujo minimo. 

- Gilliland <1940> con la correlacion para el 

etapas vs. relacion de reflujo. 

du 

Gilliland y RecLI < 19'i-2l 7 desar1·olla1·on poi· p1 ime1 a 

un an..;,l is is de grados de libertad pa1 a este tipo ele 

ecuaciones. 

La n.:itur.:tlcza di!? 1"1~ Pc:uaciones de Sorel y lo dificil 

que es encontrar su soluc:ion para si. s. temas mt•l l icompo11entes 

es amp 1 iamepte cono e ida. El c:onjun to de l?'t:uac i 011es pur-d~ r>e1· 

muy grande y adem~s altamente no lineal. Una cardcte1 jstic:.a 

adicional del conjunto úe ecuac ioue~ de 501· el 

dispersi~n; esto es, ninguna ecuacion cont.1ene que un 

porcentaje de las va1·iables. 

Los procedimientos utilizados para 1esolver tales 

conjuntos de ecuaciones,. son iterativos poi natu1aleza,. 

requiriendo valores iniciales para algunas o todas las 

variables. 
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Debido al auge de las cumputado1-,1s y a las suposicio11es 

mencionadds el !_o 1.:. 11li'r.es idad de i mp 1 emr:!'llla1-

melados,. lo!...; cuales fuesP.11 1·igurosos y c11l.J1·ie1-a11 las faJ la<:> 

rle los mét.odus cortos. Estos ultimo~ se car-act.e1 izan pur ser 

1-e1at:ivamente r-apidos y simples, muy uti les par u caJ1_11lo~ 

manuales 7 no obstante estu restringida limites 

<minimo n~mero de etapas, r·eflujo total, sistemas hi11a1 ios> 

o bien, a sistemas reillBs haciendo severas simpl ¡ ficaLiones, 

ademas sirven estimado inicial de los me todos 

1·igurusos, asi como pa1-il hacer evaluacion~s pi-el imi11arP.'S de 

costos, y mas bien uti lizildos como metodos de tlj~eiiu, 

aunque no san recomt'!'ndables par<=1 el disP.~'<'.o clefíni llvn de 

torre. 

Debido estas dificultades lu simulacion de 

procesos de sepa1·acion de mezc'las mu) licompn11P-t1tes,. l1a11 

aparecido numerosos ulgoritmos, los cuule!3 puede11 

clasificados en tres cutegorias: melados de desco1npusici~n 

de ecuaciones,. melados de relajacion y metodos de snJuc.ion 

simultc'..nea. En cada Ca!:io los aJqori tinos so11 di ferenl;es 111ios 

de otras en los siguientes aspectos: 

- El modelo matematico tJtilizado y variables rle ite1 ~cion 

elegidas. 

- Agrupamiento de las ecuaciones y alyo1 i tmos para 1 C-'sulver 

las ecuaciones. 

- T~cnicas de converge11cia utilizadas. 

A continuacion se describir~ brevemente en que r.:ons1st.e 

cada tipo de metodo. 

METODOS DE DESCOMPOSICION DE ECUACIONES. 

En estos metodos, las ecuaciones MESH son agrupadas ya 

por etapa o por tipo. Se requieren estimados inic.iales 

de las variables de iterac:ion y asi. se resuelve e~te grupo 

de ecuaciones en orden preesc:i-i to 9 111a11l:e11ie11dci las 

variables restantes fijas .. El proc:edimiento se e epi te hasta 
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que todas las ecuaciones se satislayan, dependiendo de la 

man~ra en que se aq1·upe11 las ecuaciu11es. 

Dentro de lo~ procedimientos etapa por etrlpa 

encuentra el metodo de Thiele y Geddes <1933) y el metodo de 

Holland ( 1963).. Estos me tollos caracter izari poi 

agrupamiento de las ecuaciones MESH poi etapa y 

el 

Ja 

reso luc i ~n se 11 eva a cabo etapa poi- etapa a par t.: ir de ambos 

extremos de la columna. 

Los mE.·todos ele clt?sr.:omposici~n de ecuaciones poi tipo, 

est.;_n caa-ac ter izados por agrupar l a!i ccuac iones MESH por 

tipo, donde la tempe1 atura de las etapas y lo5 flujos son 

supuestos.. La'S Pcuaciones M son combinadas con 

ecuaciones E para formar 

ecuaciones. Estas ecuacio11es 

el primer ~ubco11juntn de 

l i 11ea1· i zndas 111anl.e11i endo 

los valores de los flujos y los valores de K <coeficientes 

de reparta) invariantes y son entonces res11el tas para 

composiciones de la etapa o flujo de los componentes. Si los 

valores de K dependen de la composicion, cu)1 ulos ite1 ativos 

deben ser llevados cabo hasta qlJe oblenidd una 

consistencia entre dos conjuntos de variable-:.. llsa11du las 

composiciones calculadas, la'.:i ecuaciones S y H son e11tu11c:es 

resueltas ya sea por separado simultanea.mente para los 

11uevos valores de las temperatu1·as de platos y 1 efl11.ios. El 

procedimiento total repetido hasta q11e todas las 

ecuaciones son sati sfecl1as. 

Dentro de los metodos de este tipo estan: eJ de Sujata 

(1961) y Friday (1963), Wang y Henke <19661. Tomich <1970)• 

Bastan y Sullivan (1974) y otros. 

HETODOS DE RELAJACloN. 

Esta clase de 1netodos 

clases en que la simulaci~n 

diferente las ol1 as dos 

realizada resolviendn las 

ecuaciones MESH a estado transiente. Dentro de estus metodos 

est.;,n entre otros el de Economopoulos <1978) y el ele Ketchum 

(1979). 
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HETODOS DE S0LUC1UH SIHUL1AHEA. 

En estos met:oc:l<1s las ecuaciones MESH son l i11eat izadas y 

resueltas simultaneamente usando las tecnicas de 

Newtor-1-Raphson. 

Wang y Oleson C1944) y Naphtali (1965) p1 opusie1·01~ los 

primeros m~todos de saluci~n simultanea. t.lang y Oleson 

dividieror1 la matriz Jacobiana ecuacio11t:>:O pn1 L ipo, 

mientras que Naphtali agrupo las ecuaciones po.- t:?l.ap.:i. 

Debido al nume1 o de ecuac:io11es i 11val1lc1 adas la 

simulac:i~n de ton es uno de los pasos que co11s11me g1 a11 parte 

del tiempo de computo, es la invers1on dl=f l.::i m'3triz 

Jac:obiana .. Para simpJiíic:ar la inversion,. las ec-uaciones y 

variables de la matriz jac:obiana se .:ig111pa11 pata fu1 mar 

submatrices; la forma de estas submatrices es cara1 te1 istic 

de cada m~todo .. 

En el m~todo de Napht:ali-Sanholm (1971), las ec:uacia11es 

y variables, son agrupadas por plato .. Va que las 1 LH 1 jentes 

que entran y abandonan plat.o ftancion de las 

condiciones sob1-e los platos adyacentes; esto provoca que la 

matriz tenga una forma de bloque tridiagona1 ~ Se han probado 

varios m~t:odos par-a la inversi~n de la matri:z tridiagonal .. 

Después de habe1 visto los diferentes me todos 

eMistentes y su cl~sificaciÓn, ~ continuacion se hablar~ con 

m.:'is detalle de los modelos matem.iticos mas importantes e11 la 

simulaci~n de columnas de destilaci~n azeotropica. 

Los primeros procedimientos fueron metoilns de 

descomposici~n total de ecuaciones, apropiarlos para calculas 

manuales, en los Cuales las ecuaciones e1 a11 t esuel tñ!:'> 1111"" 

la vez en forma secuencial. Con al advenimiento de las 

computadoras digitales, aparecieron los me todas de 

descomposic:ic;;n de ecuaciones parciales, en. los cuales grupos 

pequef"íos de ecua.e i enes as i como de ecuac i unes sene i 11 as se 

resuelven ·al mismo tiempo. 
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f1¡.,s r~c ienteme11l;c, el dcs.~1 tul lu de lns 

computadoras digitales mas grandes y r-apidas, mE•totlo5 de 

co1·recci~n simuJ ta.nea muy -flexibles se l1a11 clesa1·1 ol lallo, 

Jos cuales todas las ecuaciones se resuelven s1mul taneamente 

por un m~todo de Newton Modificado. 

Aunque el metudo de descomposicion tata] de ecu~ciones, 

apropiado para caJculos manuales, 1 elativa111l:c"11te 

ineficiente y J1mitatJo a de desljJacion simple de 

soluciones casi ideales. con bajas propo1 e iones 11 1 ~lac:io11es 

de re-flujo. Algunas de las limitaciones de este? 1netodo 

(suponer que las volatilidades 1elativas c:o11sla11les, 

flujos molares constantes, no hay perdida de calor la 

columna, 110 hay cala1· de mezclado, el calor se11~:.ibJc:._, 

despreciable comparacion el calor Jatenl;e de 

vaporizaci~n,todas las especies tie11en el mismo l aJu1 de 

vaporizaci~n), fue1~on eliminadas poi- ML Neil 

<1974). En su desarrollo del algoritmo utilizaron calculas 

de flash adjab~tico o porcentajes de vapor·izacion. 

Wang y He11ke <1966>, utilizaro11 fo1 111a de las 

ecuaciones de Sorel, esto es, es me todo basado la 

descomposici~n de ecuaciones, que permite la so1ucion de las 

variables por tipo en vez de hacerlo poi etapa. Fl los tuero11 

los primeros en proponer resolver las ecuacione'l:O-·M 

maLriz tridiagonal de coeficientes para el a1go1 i t.1110 de 

Thomas y adem~s usaron el metodo de Mull~1 (]956> µara 

resolver las ecuaciones-~; para temperala11 as; est:e aJgo1 í tmo 

fue aplicado a problcm~s d~ dc~tilucion ln~ 1 ll.UlC:!'..i 

involucran especies que cubren 1 angos 1·elativn.mente coi-tos 

de volatilidades y frecuentemente es refer-ido como "metodo 

de punto de burbuja"' debido que conjuutn de 

temperaturas de etapas es calculado durante cada ite1acion 

de las ecuaciones pa.1-a punto de burbuja. 

Tomich (1970>, propuso resolver las ecuaclo11es G y H 

simult,;,neamente .. Recome11da.ndo el p1 ocedimie11t:o de H1 oyden 

(1969) para la obtencion del inverso de Ja lllñtl i? .Jacohia11a, 

el cual es pu11to de vista 
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computacional, que el Newton convencional. 

Posteriormente,. Boston y Sul l ivan < 1974 >, p1 or.J11sieron 

un esquema. en el cual la dependeucia de los valo1 es K y 

entalpÍas con la composicic'in es eliminada de las ecuaciones 

MESH, calcula.da~ en un ciclo externo. Poi esta 1 azo11 

algoritmo ha sido referido como el "procedimiento de c1r.:los 

interno-externo''. 

Los m~todos compu ta.r.: i anal es que resuelven l:oc1as las 

ecuaciones de Sorel sim11lt~nemente, son los J lamados metodos 

de correccion simultanea. Muchos de estos metodos 

propuestos en base a los metodos de Newton. t a tecnica de 

Naphtali-Sandholm (1971> es representativa de una de las 

mejores de C!:>tc tipo. Lu~ ccuaciun~s y variables ordenan 

por plato. 

El M~todo de Napl1tal i-Sa.ndholm solo uli Ji za l1 es tipos 

de ecuaciones: los balances de materia. por componente, las 

relaciones de equilibrio, en t~rminos de los valores K y los 

balanc~s de enargia por etapa. 

Este m~todo aplicable todas 1 as n¡ 1e1 ne iones 

multietapas complej~s y toda5 las co 1 umnas se1 u:. i l 1 as 

incluyendo aquellas con soluciones liquidas altamente 

ideales .. Se puede tener flexibilidad e11 ];is especi ficacictttes 

de la parte superior e inferior de la columna sus.ti t11yendo 

las ecuaciones de especificaci~n del balance de ene1gia para 

el condensador y el reboiler .. 

Idealmente uno preferir:Ía m~todo de computo de 

separacic'.'Jn multicompon'!:!nte, multietapa. que pudie1 a of1 ecer· 

una fleKibilidad completa. las espec i f j Ci'tC iones y que 

siempre convergiera a la soluc:iÓn correcta.. El metodo de 

Newton y muchas de sus variantes solo convP.1 gen localmente .. 

Esto es, los va.lores inicia.les deben de estar dent10 de 

c_ierta regiÓn o no se podr.;. obtener la conve1 gen1· ia ~ Es.t;a 

region se puede eKpander empleando te1:nic .. "l de 

convergencia global como la homotop:Ía <1976). 

Este m~todo no es apropiado para cal1 ulos manuales .. 
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dado que la codificacio11 del programa de comp•Jto es gt ande, 

pero es aplicable pa1·a lodo tipo cJe opp1 dCiCJ11es cu111plejilS 

multietapa, incluyendo columnas interc:onec\.ac:las. ExLepto 

para el n~mero de etapas,. se puede µe1 mi Li1 completa 

flexibilidad de las especificaciones .. Cuando la homotopia es 

construida adecuadamente, siempre obt í e11e l<> 

convergencia .. El metodo obtiEne n1cjures 1esultactos 

aquellos Cdsos do11dR el Naphtali-Sandholm falla a 

ser aplicado .. Este metodo puede 

m~ltiples, si estas existen. 

encontra1 <;iolucíones 

Con todo lo ante1 io1 se puede ob..:;ervar que actuolme11Le., 

la Simulacion de Columnas Azeotr~picas puede efec:b1n1 se de 

mn.ne1-a muy rigurosa <tanto como se quiera>, a11xiliandose de 

las poderosas herramientas mencionadas. ·ramb1en pueUt-! vv1 se 

que el radio de acc:ion de este tipo de cul11mt1;:i;5 C:.~s muy 

amplio y se encuentra dentro del ~rea de d:isei1u de p1 o~esos 

y dentro de este, en la etapa de analisis, donde 

estudia la simulacion de los procesos de separacion. 
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CAPJTULO II 

AZEOTROPIA 



Un azeÓ tropo n1ezc la que e><lt ibe u11 pu11to de 

ebulll.ci~n mc.tximo o mi111mo relacion l ns puntos de 

ebullici~n de los componentes de la mezcla y que destila sin 

cambio en la composici~n; esto es, es una mezcla de put1lo de 

ebullici~n con~tantc., lo c:.ual p1-ovoca que 

separado mediante d1:o?sti lac.i~n convencional, por lo que otros 

m~todos tales comn exlracci~n <teben 

efectuar la separacio11. 

Bennedit y Rubln <I9l•S>, definen 

combinados parn 

la desti lc1ci~n 

azeotr¡,pica comu "l11\ p1 oceso en el r.ua 1 

adicionada for1na un azcotropo 

componentes y en Vl r tt1U de es te far.: toJ 

mayoria de los plutos de la columna 

mas de los 

la 

1_oncunt1 acion 

apreciable". E!::>LO enr.:.i.tl:.".il !a PP<':~?siúad d~ selerciPf1d1 

agente de scparacion masa que forme un azeotropo con 1111a de 

las especies separcff., ._.implic..;.r.dose )i't nece5idoul 

"romper" un azeotropo. 

Los azeotropos que furma.n la Ue!::iti Jacion 

azeÓtropica pueden se1 homog~neos o heterogenea!:;., y pueden 

ser de punto de ebul 1 ic:i01l mÍnimo o de punto de eh11l l iciÓn 

maximo. Los puntos rle e~ullicion maximos minimos son 

causados pol- las desv i <-"'lC: io1u~s 11egalivas y posi 1: i v.-=.!'> 1 E'!:"iJ1ec:to 

de la Ley de RaouJt. Muchos ac: idos ta 1 es el 

clorhidrico y ni trien forman mezc: las de p•n-ltu rle ebul 1 i1:ion 

máximo con el agua., sln emba-:-go, azeotroµos de p1111to de 

ebullici~n mÍnimo tales como los formados ••01 pt;a11ol y agua 

son mas comunes. 

Si ~nicamentc existe una fase liquida., Ja mez~)d 

dice que forma aze¡.t.ropo homogéneo. 1 os azeo t1 opas 

homog~neo!i pueden ser separados por el uso de dos columnas 

fracciona.doras como lo describe Van Winkle ( 1967>. El toma 

en cuenta que la destilación azeotr~pica 

variaci~n de la presión total~ 

Por otra parte si mas de 

presente, el azeÓtropo dice que 
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aze~tropos heterog~neos 

ebullici~n mínimo. 

siempre mezclas de punto de 

En este tipo de aze~tropos., es importante veri fit a1 la 

existencia de 3 fases (L-L-V). Esta se obtiene mediante 

prueba de estabilidad, acerca de esto se hablara mas a fondo 

posteriormente <Apendice C). 

En la Fig. <2.1 >, se ilustra la conducta 

funci~n de la composicion para un azeotropo. 

y I' 

Aqui la. 

presi~n total de vapor pasa por un m~ximo en una composicion 

intermedia. La conducta T-Composici~n pa1a eJ mismo sistema 

a la presion del aze~tropo se 1 eprese11ta en 1 a misma 

gr~fica.. Este sistema exhibe un minimo su pu11to de 

ebullici~n para la misma composici~n que produjo maximo 

·en la curva de presiOu de vapor. Este sistema se clasifica 

como un azeÓtropo de punto de ebulliciOn minimo y exhibe 

desviaciones positivas 1especto a la conducta ideñ1. 

La conducta del sistema ilustrado en la Fig. <2.2> es 

opuesta a la mostrada en la Fig .. <2.l>; la presiC:.n de vapor 

de la soluci.;n a temperatura constante pasa por u11 minimo 

precisamente a la misma composición en que la 1.:urva l X <o 

de punto de ebullici~n) ex.hibe un maximo. Este tjpo de 

sistetAas siempre produce desviaciones negativas 1especlo 

la condui=ta ideal .. 

Los dos tipos de conducta azeotr~pit:a tienen la 

car~c:teri.5-tica co~n de que la composicion de liquido y 

vapor en equilibrio. en cada tipo de sistema es identi•=a 

el azeÓtropo .. La Fig .. 12.3> i lust1 a la conciuc:ta 

caracterÍstica en un gr~fico Y-X a temperatu1 a constante. 

Para sistemas de dos componentes los d.iagrarnas son 

elaborados en t~rminos de la temperaura y Ja composicion .. 

Para sistemas de tres componentes los diag1 amas son 

mostrados a temperatura constante. 

Con sistemas de dos componentes a presion t:onstante, la 

fase vapor puede coexistir c:on otras dos 'fases, coi' sistemas 

de tres componentes, una fase vapor puede •·oe><isti1 con 

otras tres fases. Asi, un sistema de lr es compn11e.•ntes 
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FIG. 2.1 DIAGRAM~ OS U:J AZECTROPO DE TEMPERATU~A 

DE EBULLTCION MINIMP. 



T 

e AZEOTROPO D 

o 

FIG. 2.2 DIAGRAMA DE UN AZEOTROPO DE TEMPERATURA 

DE EBULLICION ~AXIMA. 
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PIG# 2.3 

AZEO'rHOPO DE 

" 

1\ZE OT ROl? O DE 
EBULL!CION 
MAKIMJi 

EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR DE MEZCLAS 

AZEOTROPICAS. 

B 



FIG. 2.,4 /\ZEOTi<OPO HOMOGEllEO FORMADO POR LA 

CONVEP.GENCTl·. rw: Dí1S F1'\SES (l\ y B). 

I A ) 

o 

( B ) 



puede -far ma1- un azeo ti-orio., con un vapo1- equi 1 ibcjo con 

una., dos _; tres fases de11sas. 

Pdril 1lust1-a1- Jt1 ii11le1·ior, co11sille1 e111us el P.!">LJllPU1C1 del 

siste-ma de tres c:ompon~ntes en la Fiq. <2.'t>. E11 e<.:.tñ Fiq. 

el r1.zeÓtrupo vie11c- i 11dic...aclo par el punto c:u11nrJu X. ::-:.y • Este 

es un ejemplo de un azeolropo homogeneo ternario. 

2 .. 1 ROMl'l MJ ENTU DE AZEOTROPf •~:-~. 

f 1ara St"'pa1 ar 

al lc,·adas por alyut10 de los ~;iguiE11tes 

factores: 

Por ajuste en Ja presio~• 

Formiicion Lle un aze~tropo binario hete1oqe11e11, 

decir clestJ l<1r:ion azeotr¡,pica c.h-=' aul:na1 r-::istr e 

Adicion de 5oJvente con il l t:u pu11to 

ebullicJon, es decir, destilacion e><lrac..:t.ivJ. 

Formac1on de 11rt r.u:e~tr-opo ter-narjo llet.erog~ncu., 

decir., des ti Jaci~n az:eotropica conveno ional. 

de 

Para una temper il l:u1·a y presiun dada un a zen ti opo define 

la condici~n en la cual la composici~n de Ja fase vap11r, 

1~ rni~ma qt1e l~ de l~ f~o~ !Íquida cqu i l i u. lo. 

fugucidu.d de ambas fases debe ser igua ! p.::ir u azeotropos 

homog~neos como Ja expíesa la siguiente re)i>.:Cion: 

<2.1) 

La. influenci.:i de la p1es.1on sobre mezclas azeotropicas puede 

visualizarse te11iendo en cuenta lo siguie11te, liajas 

presiones, lo suficiente para considerar r.ompu1 l:,unJentu 



ideal de la fase gaseosa y real de Ja fase l Jq11irla, se tiene 

lo siguiente: 

y 
n 

donde r, puede ser 1 o 2 <para mezclas bina1 la~> ' y p 

(2.2) 

la 

presion de vapor. r.urindo se forma el azeotrop11. )r.=:..:. pur lo 

cual la ecuaciun dntcrior toma la forma de : 

p 
1, y ¡· , p --,-

P, 

dividiendo estas dos ultimas relaciones 

'1 
r r:;- (2.3) 

Con esta relacion se puede predecir la db e1.c.in11 del 

cambio en la composicion azeotr.;pica con la presion lolal, 

graficando la relacl~n de coeficientes de actividad < ;· I ~ > 1 , 

vs. la composician del 1Íquid1> (X1>., usm1do la misma ese.a.la 

para la relación de presión de vapor, y dibujando P:/P 1 vs. 

Temperatura como se indica en la Fig .. <2.5) <se utilizat'Ofl 

datos de equilibrio Vapor-Li.quiúu d 1 .:itm>. t ~ relaciou de 

presion de vapor e~ pr~cticamente independiente de la 

presi~n total y unicamente 

temperatura .. 

funcion moderada d1.=:- la 

El punto d~ interseccic'in tiene significado 

p.:J.rtic:ular ya que est.3 localización depende de Ja escala 

utilizada en la abscisa. Este es unic.amente un punto el 

CLlal se satisfdce la ce. t2.2> y se forcna el a2cotropo. Pero 

cualquier conexi~n ele lñs curvas de X1 y 

posible azeÓtropo. De esta manera, 

direcci~n de la composicion azeotr~pica. 

puede ¡11·edPr:i 1 la 

En la Fig. (2.5> se muestran cuatro azeotropos para el 

sistema EtOH+H
2

0 como sigue: 
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0.72 

o .. ·¡4 

0.90 

0.98 

.~.E 

240 

185 

78 

- 10 

P(a\;m) 

50 

21 (Ja 1nterser.:t:ian> 

0.0132 

Las presiones aproximadas y la exac1:itud de las 

temperaturas est;a limitada por la esc~la y calidad de la 

gr~fica y los datos. 

De estos cuatro datos, Jos Últimos t.1·es cun1 11erda.n 

razonablemente con los datos conocidos y µa1 a el p1·ime• o (50 

atm> no se encontr¿ datas para checar la pr·edic:c:ian. 

Pero es probable que concuerde., puesto q11e a.} l.clS 

presiones el gas ya no tiene compOrtamienlo ideal. 

La dependencia de la pres ion sobre el azeol;1 opa,. 

suguiere el uso de un esquema de separacion como el ma"Strado 

en la Fig. <2 .. 6) <separaci~n azeotr~pica hamogenea de minimo 

punto de ebul licion). La alimentaci~n entra Ja primera 

torre de destilacian la cual esta presion P1 .. Los 

fon<.:ns son un compuesto ca5i puro A y la c.omposicion en los 

domus se aproxima a la presic'in azeotr~pica Pl. l.os domos se 

alimentan a una segunda torre de destilacion la cual esta 

una P2 .. La P2 es escogida de tal manera que Ja composicion 

del aze~tropo a esta presion este entre la presion de la 

alimentacic'in y ta de los domos de la prime1a lo11 e. 

Un.::. vcntLiju de lo~ ru-oc~c:;.oc; de a.iuste de presiori es que 

est_;,n basados sobre el hecho de que alrec.Jedo..- del azeatropo 

la curva T-X-V es 1·ecta .. La Fig. (2 .. 7) muest1·a u11 esquema 

para la separaci~n de etanol y agua por ajlJste rle p1esion. 

La primera to1 1-e se usa pa1·a co11ce11t1 a1 el i?ta110J y 

opera a presi~n atmosfe1 ica .. El vapor sobrecalentado PI cual 

esta muy cercano la pr·esion del azco tropo <la 

atmosf~rica>, es alimentado a una torre de baja presiou la 

cual opera 10.7 kPa <0.1 atm> .. Esta to1·1 e funciona 

solamente para producir unos domos ligeramente por arriba 

í.!7 
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del aze¿,tropo atmosfericu~ el cual es separarlo adema5 en 

etanol en los fondos y u~1a composicion si1niJar la del 

aze~tropo a 101.3 kPa (l atm> en la tercera l.01·1 e. tus domos 

de la tercera torre y lo5 fondos de lc"l segunda to1 1 e son 

recirculados. La principal desventaja de esta 1 or1figu1aci~n 

es la alta relacion de flujo de vapor,. la cuaJ 1ere1r:11t.e 

un alto costo de servicios auxiliares. Yii q1Je Ja di fe1 encia 

de temperatura ent1 e los domos y los Fo11dos de las dos 

ultimas torres es muy pt:?quef'la, se aplica una recomp1 esion 

del vapor para requerir menor cant: idad 

auxiliares .. 

se1 vic.ios 

Dentro del rompimiento de aze~tropos poi ajuste la 

presion,. se tienen dos c.:isas: u) Rompimiento de azeotropos 

homogéneos de punto de ebullici~n minimo y,. b) Rompimiento 

de aze~tropos homog~neos de punto de ebullicion maximo; a 

continuac:i¿n se desc1 ibe cada u110 de Jos casos. 

a> F.:.om.pi.m.iento 

ebul l LC lÓn thl nt1T1r:> 

C.:onsidt::?rando que el diagr.:¡mu pu11to de 

ebullici~n para un azeÓtropo a dos diferentes p1esiones 

totales es el mostrato en la Fig. <2.8>. Este azeotropo 

puede ser separado por el uso de dos colun111as como se 

muestra en la Fig. <2.9). La al imentacion es 

introducida a una segunda columna a una presion alta 

P2 .. El productQ de fondos contie11e Ñ 1 companc>nl~ B 

1·~1at1vamente puro y el producto de domos t nnL iene cJ 

aze~tropo de purato de ebullicion minjmo la 

siguiente composicion Xn,.A = o.a y Xo,n = 0.2 El 

destilado es alimentado a la primera columna,. la cual 

es operada a una presi~n total P1 .. Esta columna p1 aduce 

un producto de fondos que es rcl.:itiYamente puto e11 el 

componente A .. El ni oducto de domos es ese111..:ialme11te el 

azeÓtropa a P1 CXD,.A = 0.6 y X o,. o 0.4)' y 

adicionado a Ja alimentación de la segunda roJumna .. 
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b) R.ompi.mt~11.tc:, ".l•c- ·:i.·""-?-::..•tropos hc•m.'.:·~~u·--·:.·<:: ·_!·~- ¡ 'U•l·:• de 

ebuL l.i.ct~n nv..!. 

Lc:'l sepaJ· ar: i 011 de es ta~• azeo tropos puede ser 

efectuada Csi ellos sensibles camlJios le. 

presi~n total} de una manera similar a los azeotropos 

de punto de ebullici~n minimo. SLiponiendo qt1e los 

diagramas de punto efe ebullici~n, a las pre~iones P1 y 

P:z son mostradas e11 la Fig. C2~ 10). La separacion 

puede entonces eiec::tuar usando dos columnas como se 

muestra en la Fig.<2~11>. 

La separa.e ion de azeÓtropo heterogenerJ 

considerablemente mas Fac:il qull la separacion de 

azeÓtropo homag~neo. En un aze~tropo heterogeneo, eJ vapor 

est~ en equilibrio con cada una de las fases liquidas, esto 

es: 

C2.4> 

En la destilacion azeotr~pica de autoa1rast1e, un 

agente de separacio11 masa, "entr ai 11e1 ", invie1 te la 

diferencia en volatilidades entre los componentes clave 

ligero y clave pesado. El sistema azeotropico mas eficiente 

emplea un "enl1-ai11er" que solo es parcialmente miscible con 

las otras especies quimicas, para producir una c:o11 icute 

sobrecalentada que condense dentro de dos f~ses liquidas. La 

fase rica en el "pnt1 ainer" reciclada la to11e de 

destilaci~n azeotrC:.pica, mientras que Ja tase ac11osa se 

manda a una torre de purificaci~n auxiliar, c:uandu las 

cantidades de alcohol y "entrainer" debe11 se1 1 emovidas. 

La Fig. <2 .. 6> es 

hidrataci~n de alcohol, una 
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alcohol diluido a composicion proxima 

alcohol-agua .. La coi 1-ie11te resultante 

la del a zen tropo 

alime11ta a la to1·re 

azeotr~pica junto con una corriente cte 1 eflujo 1 ica 

.. entrainer". Una corriente de alcohol puro 1eti1ada de 

los fondos de la tor1e azeotr~pica. y una coi riente de domos 

que condensa en dos fases se pone a decanta• • 1 a fase acuosa 

del decantador es alimentada al plato de domos de un.'1 torre 

agotadora. donde la mayoría del ~gua alimentada en Ja torre 

azeotrÓpica es recupetada con alta pureza .. El vapat· sobre 

calentado, contiene alcohol, agua y entrainer, es condensado 

y reciclado al condensado•-· Es necesa1 io 1-epo11e1 las 

p.;rdidas de "entraine1 •• que se llega a it e11 el rtgua y eH el 

alcohol .. 

Los siguientes dos p~rrafos, ilustrau el 1·ompimie11to de 

azeÓtropos heterogeneos. 

Si la alimentacic"Ju est~ en la region de dos fases, las 

dos fases pueden $e1 sepa1adas y alimentadas cada una a dos 

columnas. Un diagrama de punto de ebullicion para una mezcla 

de componentes A y Bes mostrado en Ja Fig. <2.12) .. La 

alimentaci~n es introducida a un separador <vease la Fig. 

(2.13) que opera a la tem~eratura T~gp. 

La fase I es alimentada a la columna 1, y la fase Ii la 

columna 2. Los productos de fondos de las colum11as 1 y C son 

relativamente puros en 8 y A respectivamente Las 

composiciones de los destilados so11 ap1 o>cimadrJ.merile las de 

un aze~tropo y c.onsecuentF?ment~ 

alimentados al separado1 .. 

DE:STlLAClON 

CONVENCIONAL. 

EXTFACTIVA y 

r:te~ti1ado~ ~en 

DESTILACICW AZEr~...,TP.OPICA 

Huy pocos sistemas de importaucia indusla ial fot man 

azeotropos binarios heterogéneos (es decir, que uti l i za11 una 

destilación azeotrÓpica de autoar1astre>; Fig. (2.13). 

Debido a que la mayo1 .ia de los sistemas f'or·man sistemas 
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binarios homogeneosos estas mezclas l:ie11en l.e11t.Je1u.:ia 

exhibir un comportamiento no ideal, ademas no todos los 

sistemas son sensibles il cambios en la preslon, por lu que? 

es deseable encont1-ar algut•a sustancia que al se1· adiciu11<J.da 

a la mezcla incrementen la diferencia de valatil Jdudes de 

los componentes clave lige1 o y clave pesado a f;e1· sepa1 ados. 

La sustancia adicionada, es te1·ce1· 1 ompooente 

denominado solvente la destilacion exl1 ai liva un 

arrastrador en la destilación azeotrupi{"a como vio 

anteriormente. El solvente o arrastr.ador debr-a p1 es;e11ta1 se e11 

concentraciones apreciables en la fase liquidil en Ja mayuria 

de los platos de la l:u1·1 e, par.:i sc1 efectivo cnmo .-iqe11te de 

separac ion. 

En la deslilaciu11 ext1 activa, el sulve11te es 111e11os 

volatil quF? los c:ompon~11l;e-s clu.vcú:;,. este al imentil cerca 

del plato Ue domos y es removido casi exc:lusivame11l..e en el 

producto de fondos sin la formac:i~n de a?eo tropo y es 

obtenido en una columna de recuperacion de soJvente~ El 

solvente es atraÍdo pm uno o m~s de los 1:omponentes de la 

mezcla .. Esta atraccion c.Jel solvente es com11nmente ~t1 il.Juida 

a uno o mas de los siguientes fen~menos: 

- Enlace de hidroge110 

Caracteristicas polares del solve11le, <le 

componentes de la m•;?zcla, ~ de la me?cJa resuJta11te .. 

- Formaci~n de complejos qui.micos inestable~. 

los 

- Rpacciones quimicas entre el solvente y u110 

los componentes de la mezcla. 

111as de 

Por otra parte, los procesos son 1 lamados de 

destilaci~n azeola-opic:a c:ua11do el ar1 astrado1 es a el:i1 ado de 

la columna formando un azeotropo con uno ambos i..le los 

componentes claves, comi..'111mente en el des ti laUu .. Si11 e111ba1 go 

el t~rmino destilac:ion -r1zeotr~pica es dado algunas veces 

procesos donde no hay formación de aze~ttopo y e1 solvente 

es retirado casi exclusivamente eu el destiladu .. 
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Lus si~temas azeL1t1opicos efiC" ie11tes. 1"?r.1p l..!.111 

arra'"'°tracJor q118 sea St1lu01e11te pa1·c1a.lmo11te misclt1l1· t 1 '' la!:> 

quimicas, 

sobrecalentaúa que condense eu c1os fases l lquidris. El v<11-11r 

cnn composici¡,n aproximada a la del azeot1 opu se cr-nLlro"n'"->.3 y 

azeutropo hctero<]~neo te1·na1 10, los 

compone11tes claves e11 el acumulado1· tdecalltador > .. 

La f'ase del arrastrador es entonces 

ref'lujar como st~ m11esti n en la Fig .. (2 .. 13> <Di:l1if"fr,-.t.i1cion del 

alcohol> .. 

Asi., la fase r·ica en el a.rrastrado1· es 1 E'Clc ladil ld 

torre azeotr~pica.. La otra fase liquida 

para rc>cupe1·ar el arrnstrado1 .. 

Una corriente de by-pass al decan tadu1 

acuoso usualmente necesario para per1nitir 

ademas paucesada 

1 er lujo 

npe1 ac1on 

segura en una torre azeotropica. con una al la 1·e1 upet a1 ion de 

alcohol y una ~lta pureza de los fondos. Ademas, pa1 a 

opera.cien segura., estas cor1·ie11tes pueUP11 a.j11!:""".tn.1 se para 

respond2r cambios pequefios la r 0111posi•·iu11 de 

alimentaci~n o pu,·eza del p1oducto. 

En la corriente de make-up se reponen 1 ..-ts l-H~r rl ii1a~ de 1 

arrastra.dar en concentraciones de parte pnr mil loo para 

torres pzeotropicas y separadoras .. 

La destilaciOrl extractiva esta basada 'SUbtC la 

atracci~n entre el solvente y uno u mas dC' Jos 1·.0111pu11r!ntes 

de la mezcla .. 

Ld destilaci~n azeotr~piLu sin cmbar~o, nst¿ b.1sad~ en 

la repulsi~n entre el arrastrador y uno liE' los 

componeontes·en 1¡1 mezcla .. AquÍ, el arrastrilda1 cif-:ti.:=- tenc1 la 

capacidad <le oeducii la tendenciri de atrar:cion enl1 e la~ 

moleculas.. Poi- e jB-wp Jo, 11n a1·1 astr~-ido1 110 pn 1 ;'l1· puede ser 

adicionado a una mezcla de n1ulecula~:; pu lares en t.ll t1e11 para 

incrementar las volcJ.ti lidades de los Lumµu1H::!ntc5 mas polares 

relativamente que la de los menos pola1 e!:" .. 

El disefío, ope1 acio11 y control de 

separacidn azeotropica, en el r-aso 
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heterog~neo, dependP e11 g1 an pa1 te del deraJ1lado1, en el 

c:ual ocurre la separaci~11 de las dos fases 1 iquidas. -rambi~n 

se debe tener un cuidado especial para evitar la fo1 n1aci~n 
de la segunda fase liquida en el inter·io1 

des ti laciÓn .. 

de Ja to• re de 

No h.ay una respuesta general o definj ti va a Ja 111esti~n 

de cu~l de estas operaciones mas eficiertte, si la 

destilaci~n ext1 &Je ti va,. o la destilac:ion azeotropica to> .. 

Por ejemplo, se ha comparado la separaci~n de etanol y agua, 

utilizando destilaci~n extractiva y destilaci~n azeotr~pica,. 

concluy~ndose dicl1a separac:ion, que la desti laciÓn 

azeotr~p i ca es un proceso mucho m.;s econ¿mi ca y da una mejor 

separac:ion .. 

2 .. 2: PREDICCION DE AZEOTRóPos. 

La prediccion de azec',tropos un caso especial del 

equilibrio de fase fluida el cual no ha 1 et. ibida mucha 

atención, esto se refleja,. ya que por 1 o ge11e1 al los 

algoritmos de equilibrio de fases frecuentemente ·fallan en 

las proximidades azeotr~picas, de aquÍ que se J1agan 

necesarios c.i.Jculos especiales para dicha dete1·minaci~n. A 

continuaci¿.n se- describen dos rn~todos para la dete,-·rninaciÓn 

de puntos azeotr~picas. 

CALCULO DI: AZEOZPO!-·ns .1 PARTIR DE ECU.-tC!C.'!1~5 ~E E:STA.!n-;i. 

No obstante que existen diversas esper·jes de mezclas 

azeotrtipicas el metodo que se describe a r·ontinuacj~n se 

restringe sistemas de aze¿trapos homog~nens sin 

reaccion quimica .. 

Para simplificar los calculas de a7eot1opos y 

hacerlos m.i.s simples y firmes, se usa la simj l i tud de un 

sistema azeotrÓpico .con el de un compouente pt.u o. Cuaudo uua 

mezcla lÍquida de composicion azeotr~pica es calentada 
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presion consta11te, la t.empe1-atura. se 1t1r.1 emenla hasta 

encontrar el punto de ebul l icion, una que todo el 

lÍquido s2 evapora la temperatura continua s11hierido. Este 

primer orden de transito de fases identit o al de la 

vaporiza.cien de u11 componente puro, peru di fe1 e11tc:> de la 

vaporizacion de una mezcla 1iquida no azeotropica. 

Para un componenle puro, la igualdad de la energia 

libre de Gibbs e11 ambas fases, se da cuando se 1 leva 

cabo el equi 1 jhrio tJe fases; termodinamicamente esto 

expresa Ja si~t11ente ecuacion: 

= P ( V" - VL ) (é:' .. 5> 
T • ¡, 

1 

la cual equivale 

P dV P (V\• - VL) 12.6) 

para azeotropos binarios, la ecuacjon !2.5> debe 

cumplirse debido a que el punto azeatropico, las 

composiciones del liquido y del vapor deben se1· iguales, 

tambi~n debe cumplirse que los potenciales químicos sean 

iguales lo cual conduce a una igualdad la energia 

libre de Gibbs pala las dos fases .. 

La ecuac:i~11 <2.S> es 11ecesa1 ia pero suficiente 

para la condicior1 de azeÓtropo .. El otro req11e1 jmiento 

para. 

cual 

azeÓtropo esta dado por la ecuacion C2 .. 3> .. La 

una simplific:ac:ion de la siguiente e~pre5io11 : 

Y,.P = }' X.P"-~l para 

'' 
la fase liquida <2 .. ?a> 

Y, p 
,, 

= ~~ PX la fase (2.7b) "'• ' 
para vapo1 

El utilizar la ecuaci~n (2 .. 3) o <2.7) es f1Jncion de 

las características y condiciones del sistE!ma y la lase 

de referencia, ya que son expresiones equivalentes, pero 
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iguales. 

Para un azeotropo Xi. = Yt pa,-a todo Asi, usando 

el siguiente arreglo de ecuacior1es. para reempJazar la 

Ec.<2.7> en el algoritmo: 

o <2.B> 

para L -= 1.:z.3. ·-1; Jos c::oeficie11tes de f11quc j dad 

son fácilmente caJc111ados con Ecuaciones de Estado. 

La Tabla <2.I> muestra un dia1Jramn ele rlujo pi11u el 

c~lculo de azeot1-opos es te nuevo n 1 gru i t.;111t1. l as 

propiedades como volumen molar, energia de 

1-i~lmholtz y los coeficientes de fugacidad pñr n Cilda fase 

pueden ser calculadas utilizando una Ecuacion de Estado. 

El m~todo de la secante se utiÍiza para e1 calculo de la 

temperatura de equilibrio <Ó presión> y la composicion 

azeotr~pica, ya que este metoda sensjbJe 

cambios r,;pidos como el Newton Raphson~ e11 la pe11diente 

de la funci¡,n e11 los puntos cercanos a Ja ro11ve1 ge1u.:ia. 

Si en la solucion de la ecuacion (é'.6> no hay 1·iclos 

de Van der Waüls, se sabe inmediatamente que 

haber aze~tropo. 

¡.u1ede 

Si hay un ciclo, se tiene una densidad 1 ea1 pa1 a las 

dos fases con la cual se comprobar_;. si Ja er ua1:io11 (2.8) 

se satisface. El algoritmo nunca busc.:a en las 1 egiones 

que no son f::Ísicas, puesto que se 1 est1 inqe n Uusr a1 en 

regiones donde se satisface ld ecuacion (?.6). 

El nuevo m~todo hace usa de la gcne1aJjza1 iou de Van 

der Waals de las Ecs .. de Estado de Anderson y P1 ausnitz 

(1980) para la comparaci~n de los m~todos pa1 a el calculo 

de azeÓtropos ecuaciÓ11 <2.9>. Sin emba1 go, c.ualquie1 Ec. 

de Estado puede emplearse en el algoritmo. 

P = Rt / V ·I RT 
V 

<<4-2/;) [ -----------
( 1- e>' 
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El desarrollo de la ec .. (2.9) expuesta e11 el 

ap~ndice C. 

Este nuevo algar itmo puede usa1se tanto para 

T=cte., como para P=cte., para el c~lculo de aze~t1opos a 

P constante, el PStimado inicial de tempera tui a se escoge 

como un valor situado entre la menor y l~ mayor de las 

temperaturas de saturaci~n de los componentes pup:is.. De 

igual manera se elige el estimado inicial de presion para 

el cálculo de aze~tt opos a temperatuJ a constante. 

La suposir:ic'Jn inicial de composici~n azeotropic:a., se 

elige más arbittariamente como l/C para cada componente 

de un sistema de C componentes .. 

La generalizaci.;n de la Ecuaci~1n de Estado de Van 

der Waals uso para demostrar Jos calculas 

azeotr~picos .. Se requiere ~nicamente de paramet1os de 

componentes puros y par~metros de inte1 aC"cion binaria 

para predeci~ los puntos azeotr~picos. 

2. CALCULO DE AZEOTF'~"IPUS BASADOS EN EL EFECro DE: LA PR~S'!ON. 

Para aplica' este- tn.;todo ce> primero se debe ¡1a1 tir 

del equilibrio vapo1·-lÍquido a una presi~n dada pa1·a 

sistetna binario que forme un aze¿,tr·opo homog~neu. De 

estos datos, calcular los valores de ¡· l y ¡· 
>. 

la 

ecuaci~n : ri= P/P¡¡al y entonces graficar· esta 1 elaci~11 

vs. X1. Después qbtener la presiora de vapor de cada 

co1nponente como una funci~n de la temperatura sob1 e un 

rango del equilibrio vapor-lÍquido aJgo mayo1 al 

conocido. Grafica• la relaci~n de presiones de vapo1 vs. 

la teiaperatura. Todos los posibles azeotropas estar~n 
representados por 1i11eas horizontales que c:onec ten las 

dos curvas; al final de esta lÍnea horizontal se cJa la 

composici<in azeotrÓpica y a1 otr- o extremo la tempe1 atur·a ... 

Este método es ideado principalmente para azeOt1opos 

homog.;neos binarios pero puede ser adaptado a azeot1·opos 

heterog~neos y aze~tropos ternarios. Tambien puede 



utilizarse para eliminar un azec'.,tropo, de1 i 1 , para 

encontrar la presiou Ja cual la composicion 

azeotrÓpica se aproxima a cero ~ a uno. 
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TABLA 2.1 CALCULO DE AZEOTROPOS A PRESION O TEHPERATURA 

CONSTANTES. 

l. INICIO 

2. SELECCIONAR UN VAi OR DE z 
3. SELECCIONAR ·r'· <o Pº> 

4. CALCULAR vv V VL 

s. CALCULAR Av <T ,vv.,Z> V AL.<T,VL,Z> 

6. VERIFICAR QUE CAL ·- Av> = P(Vv - VL) 

?. SI SE CUMPLE 6, IR A B. DE LO CONTRARIO, lR A 3 CON UN 

NUEVO T ;, p OBTENIDO UTILIZANDO EL METO DO HE IA SECANTE. 

CALCULE 4>: CT,Vv,Z> 4>~ 
. L 

B. y <T,V ,Z>. 
9. VERIFICAR QUE: 

10. SI SE CUMPLE 9 PARAR. DE LO CONTRARIO TlERAR l:llN EL 

METODO DE LA SECANTE PARA OBTENER UNA NllEVA Z E IR A 3. 
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CAPITULO lII 

MODELOS MATEMATICOS 



Los p1-imeros mud~los mull::>malicos de> torr~ .. .> LJ;!ent1 up1cas 

se crearon pa1·a deter11tinar PI 

loc.alizaci~n del p1alo Ue aJimentclt..:iun. 

de r.lcl:1a~• y 

Hobinson y Gill1l..:l1\d (}t;'_jü) r.i1hlicd1lHI i:_>) 

~lyurit!no par·a e] rii~;e:".o de columna<::, d;!euti·opi.r..:tts. EstE' 

1 equiere de la Pspeci·ficacion de la vcloc1tlacl ele fl•1 10 úe 

los fondos, compos1cion. o:.uponlericln flujo.;:. 

tTlolares constantes y especificando V/l 

agotamiento. 

l,"3 seL~ iu11 de 

Los bal anees ele mascl 1 eSUE!lv~n 11su.11do dalo::; tJe 

vol.ati l 1dad rel~"ltiva., plato por plato, c.amenzr1ndo por el 

reboll¿r. L.:i alimentwc1on es 1T.qu1do salt11 ~·"Hin y SP i11t1 od11cr 

en el plato donde su composici011 se parezca a la de ]03 tase 

l:Íquida. El pla.tu super io1 t.ier.E• una composicion tle 1 iquitlo 

quesepareceal.::1dc> la fas1:? Ü1':'l 1<:0.>fl11jo q11P dej.::i eJ 

decanta.dar ciespues de la cundensacion. 

Black y colabnrado1·es (1972> P.Klr-:-11diE?1•.111 este 

algoritmo a un programa de compuLadora que ajtJ~>la e] plato 

rle alimentaci~n la parte suner-101- pa1-a p1·eveut1 la 

forma.ci~n de una sequnda fase liquid-:'.l. Lo~ baJ~rn:E'S de 

materia y energia se 5atisfacen para cada plal.u; 1u11 lo 

tanto., los flujus de liqujdu y vapor va1·ia11 dP pi oto 

µJa.to. Se utiliza ]a ecuar..ion modificudJ de Van Laa1 

calcular lo>;:> coe·ricientes rle actividad y la Pfir:ie11cia dP. 

los platos es del lOOX. 

Por ntro lado, los algoritmos lle Naphlali Sa11t.ll1olm 

(1971>, Ross y Seide1 (1'780) y otros., que 1c~uelve11 la.~. 

ecL1aciones para todos los platos simultaneamentc; y Bogton y 

Su) livan (1'?74J, que res1u~lven Jus ec.:uat:.1r.t11es plato a plato 

mediante tec.:nicas de descomposición de ecuacíone5, e5tan 

dise"ñadns parñ Ja simulaci~n de lori-es que ya Px iste11. 

muchas especificaciones y composic:iunes desconocidas del 

pruducto, adem;.is de que no presentan ines tab i l i dart nu•m?1 i ca. 

Las primeras simulaciones con el algoritmo de Rnss y - Seider 

con-f'irmaron que era difi,:il calcula1 pureziJ~ ... ni t.:a5 lus 

fondos de la columna. Este algar j tmo loa pe1 mi tido 
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experimentar para buscar las cundic iones de oper ac i 011 para 

evitar las dos tases Ji qu idas Llande sea pos i 111 e. Y a.un.que 

dicho algoritmo no se implemento <en el p1esente tiabdjo), 

es importante resaltar algunas de carac:te1 lsticas y 

aportaciones hechas respecto a los t1·ubajns a11te1· io1 es 

~ste, por lo que posteriormentl~ se hablara dr:!' ello. 

Vc:"ln Donqen y Ooher ty C 1979), tambien consittcraron 

sistemas dzeotropo ternario t1omogeneo y tres 

aze~tropus binarios. El los asumie1 on T1ujos mol ares 

constantes, aJimentacion de liquido saturado y JOOY. de 

eficiencia en Jos platos. Adem.,;_s intt od11jero11 

algoritmo que aµroxima la5 ecuaciones algebraicas <balances 

de para c:ad~ especie cada plato estado 

estacionario) con una sola ecuacion diferencial pa1d las 

fracciones mol de cada especie, tanto la seccio11 de 

rectificacion como la seccion agota111iento 7 

reduci~ndose notablemente el numero de ecuacioneca. Las 

ecuaciones diferenciales 1·estantes i 11Leg1·a.11 dando 

composiciones que coinciden grandemente con las snJ11ciones 

de las ecuaciones algebráicas. Al asumir ·flujos molares 

constantes y excluir el balance de energía simpl i f:icarnJu el 

algoritmo que seria dificil de extender 

aze~tropos heterogeneos y dos fases liquidas 

platos .. 

sistemas con 

algunos 

Por otra parte 7 P1-okopakis y otros (1981 > 111odela1 01t con 

una torre ya existente .. Ellos obtuviero11 relaciones de flujo 

que diT"i.ere11 entre 10-2úX. especialme11te t=•• 1 egiou~~ c.u11 dl L..,, 

concentraci~n .. El decantado1- puede modelar se adecuadamente 

con balance· de materia y un modelo de solucion no ideal .. Sin 

embargo, debe tenerse especial cuidado de utili-.:a1 Jos 

coeficientes de interaccion que representan a;:iroximad.>Jmente 

los datos de equilibrio liquido-liquido de la 1 llTva blnodal, 

puesto que e11 la. medida que el modelo haga menos 

suposiciones, se acercar~ más a la realidarl~ 

En trabajos recientes, Prausnitz y colaborado1es <1980) 

desarrollaron una tecuica para utilizar datos de equilibrio 
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vapo1--lÍquido para. tas pn.1 es l.Jina1 ins, al1:uhol ag11a y 

alcohol-arrastrador; y rlatos de equilibrio liquidr:J·Jiquido 

para el sistema dados los 

coeficientes de interacci~n por Ja ecuacion de llNJQllAC. Sin 

embargo, el los no incluyen datos de equi 1 ib1 io Le1·narin 

vapor-lÍquido y vapo1 -liquidu-lÍquido. 

Los trabajos de Tsai ( 1982>, lue1 011 E:'l1I ocados 

principalmente al estudio de dos fases 1 iquidas sob1e los 

platos de la torre. Pa1-a lo cual fue 11ecesa1- io l11ti oducil el 

estudio de Flash con dos fases liquidas. '!amblen anali.i:o el 

efecto del arrastrado1 sobre los azeotropos; asi~ para 

facilitar la si mu l ac i~n de lorr~s de rtesti Jaci¡,n 

aze~tropicas modifico c=l .:::ilgo1 itmo de F1t.-'t..ll;-!-11s11011I <1977). 

Esto es, utiliza el algoritmo de Naphtali, pero de 

utilizar la ecuacion de UNJFAC paf-a la evaJuac io11 de Jos 

coeficiente~ dc:J" .::ictivid.:id, introduce lus t':'L.lldC ic111~~ de 

IJNJQUAC y NRTL, e introduce dos fases liquidas en eJ plato 

de los domos. 

El modelo m~~ 1eciente e) p1-opues to poi· Kovach 

( 1986), el cual trata de resolver las deficiencias de los 

métodos anteriores, esto es, problemas ele se11cibi l it.lad 

especificaciones, etapas heterog~neas, muJ tiples solucjones 

a r~gimen permanente; El propone un modelo mas rig11r o:::;o y un 

nuevo algar i tmo para comparar las soluciones, 1 as cuales 

fueron confirmadas por datos experimenta1es. 

De esta manera., los modelos que 11os t.lesc.-1 i he11 el 

comportamiento de los procesos de sepa1 clan mu] ti etapa 

mu 1 ti componen les, es tan formados por llll co11jur1to de 

relaciones b~sicas, que el balaffce de masa. las 

relaciones de equilibrio,, las sumatuC"ias de ·fr·acc..jones mol .; 

flujo de componentes y el balance de enetgia. Estas 

ecuaciones son c:onoc idas como ecuaciones MESH., denoml 11adas 

a.si, por Wang-Henke .. Han aparecido var·ias fes mas de estas 

ecuaciones y sus diferentes formas dependen del conjunto de 

variables de iteracion seleccionadas y tfe romo tos lial.::inces 

de materia y de energia sean realizados, ya sen fo1 ma. 



l.r- .:1ns1 e11te o en c.and 1 e i nnes de es t.ado e~. l.-n.: i 011u1 i o, ha11 

incluido en algunos c."lsos a eslas ecunr..10:-11:?~• te1 m1nno:: tdle~ 

como, vr:?lüc1dad de reat:c:1un, bombdS de c.-tlo1, ef11 lr.nri~ df-.! 

etapa, etc. 

Antes dt..:> entr~u de l le110 d las ecuuc1n11E'S y dlCJll< i t:1:"1ns 

~ue han t.enidn une-¡ mayo1 r i:>levancia 

5imulaci~n de torres azeotr~p1cas, 

cuenta otr-os uspectos r.01110 por ejemplo, lil ev..J)11'°'c ton dP In!:> 

va.lores K, la e-f1cicncia de plato de t1u1 pl11 e~ y las 

•.•spc ... r:i-ficaciones u qJ a1lus de llberlco-i.d (para J.;i J PsnJt11:1on de 

},as ecs. de un dete1m111ado modelo>. 

3.l DETERMINACION DE LOS VALORES K 

El valor--K es 1.=t 1 eJacion de fraccione~• mol •le? 

especie en la fase vapnr y en la fase liqt1id.:i en cq11illbrio. 

Adem~s, en el ec-¡uilih1 io las f'ugacidades ele los compu11P11tes 

en ambas fases son iguales. Los valore<.:~ K se:- dete1 111inan 

usando relaciones para la fugacidad en ambas fu.!a~s-

La fugacidad de ]a especie J en la fase vapu1 snll1 e el 

plato ! es normalmente 1 epresentado por: 

1 ,, " IJ '/·l \ pl CLJJ 

V 
d::inde r:>L 

1 
es el c:oet-ic:1e11te de fugacjt.lat.J y 1::-s dete111dnado 

usando Ecuaciones ele Estado • Si la~ tor1-es si11111lilda~'> 

bajas presiones (atmosferica), la fast:.? va.poi es 11orrualmente 

cercancl a un.a sclucion ideal, el coeT1c1e11te Lf'° t11g~r: tUatJ 

aproxin1aciamente independiente dP la composicion. 

La fugacidad de la esp~cie 

nor-malm1~nte representada por: 

/ L. ,, 
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donde 
'j 

puro a la temperatura y presion del si~temd y 

cneficienLe de activirtdd. 

1 iquido 

el 

Des a fnr tunudamente 1 .:is fuga.e ida des de 1 i qu 1 dns de 

su~tancias puras son dif1cíles u~ calcula1. 1 .\S luq.:iLiLlddes 

del vapor son relativamente m~s simples de cüJ~ ula1-

usd.das para estimur la~ fugacidades liquidns. 

La. expresion par.,, 1~valuar K es la sigu;ente: 

Mas de tal les sob1 e la evaluac ie'.n de p1 op i ed-:Jdes 

los valores K's da los apendices 

respectivamente. 

3.2 EFICIENCIA DE HURPHREE. 

Debido a 11ue el equilibrio es di·ficiJ de alcan:za1, 

y 

y 

tecnica más redlista para aproximarnos 

introduciendo eJ concepto de eficiencia. 

el equi 1 ib1 io 

de 

B 

El numero de etapas requerido 1.0 l11m11rt rh-> 

destilaciones usu.::ilmc11tc estimado calcular1du r11 ime1 ame11te 

el nt'."..mero de etapas teo1 icas y posterio1·1t1e11te., modifica1 Jos 

resultados mediante el uso de una "eficiencia rJe pJato'" 

una "eficiencia de columna global", paru obtener el 

de etapc1s reales. 

Si ya se tiene la experiencia de r0Jum11a si111.i l.a1 

los m.;todos pueden resultar satisfactorio5, per n si se t1 a.ta 

de nuevo sistema columna, la selet e ion de un 

determinado valor de eficie11cia puede oca.sio11A1 p1 oblema.s .. 

Las tres d~finiciones de eficiencia comunmente 11sadas 
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para definjr el funcionamiento del equipo de destj jac- ion son 

las siguientes: 

ºEficiencia de colun1na total <n=> 

NO~ DE ETAPAS TEORICAS 

NO. DE ETAPAS REALES 

ºEficiencia de pJato de Murphree (rymv} 

ºEficiencia por puT1lo de ML1rphree (':j ) 
:,;¡ 

}'\.' - ;' ._ 1 

------· 
y~ - y~-i 

donde: 

}" = fracci~n mol de la. fase vapo1. 

sub indices:· 

localizacion del plato contando l~aLia a1 riba. 

i-1 = plato abajo del plato l 

superindices: 

en un punto sobre los platos 

valor del equilibrio co1·respondi ent:e 

concentracion liquida exterior. 
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l)e estas definiciones,. Ja eficienria dH c-olt111111a qluba] 

la m~s f~cil de usar per·o tambienes la menos teaJi~ta en 

l~ definicion de los procesos, YJ 4ue pnt a sis\;t?mas 

multicomponentes la c:olumnil. "ideal" tiene la misma 

di5t1-ibuci~n de producto que la columna 1-eul. 

La eficiencia de plato por cuestiones p1 acticas e~ la 

nias usual, pero no es muy preciso, ya qu~ 

esta., sea constante de plato plilto de romponente 

componente. Y esto a su vez depende de la hjd1au]ica de los 

platos y de las propiedatles fisiC.:'!.!:i y cfr~ b anSpOT te., ~sto 

es, da factores tales como el a.rea inte1 facial y 

limil;aciones de transfe1-E-'ncia de masa. y de calo1 en ti e las 

fases, y la presencia del arrastrador o ''entraJneT''. 

La eficienciu par punto es la m~s di fil j 1 de utilizar 

de las tres, ya que introduc~ 1~5 ca1 arte1 isticas de 

mezclado de ambas fases, lo cual co11l leva <111P. los 

resultados pr·eUichos la 1ealidarl del 

funcionamiento de la columna. 

Retomando la exp1 esi~11 de la efic.:.ie11ciM ch! plato de 

Murphree y considerando que dos fases liquldas e:»isten, se 

tie1¡e: 

~- "3 GRADOS DE LIBERTAD. 

K' 
• 1 ·.l.J 

l. - 1 . 1 

- y 
1.-toj 

para 1 = 1,2 •.. 

(:l .4) 

A trav~s del tiempo, los grados de 1 i he1· tad se han 

examinado y enumerado para los mecanismos de separac j º'' que 

involucran etapas en equilib1-io .. 

La soluc:iÓn de los problemas de sepa1 ac1on 

multic:omponente, multifase y multietapa se enc.11e11t.a eu el 
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a1-e.a. de la~. soluciones ~.imultanea.s i terat1vas de, 

literalmente, cientus úe e<.:ud.ciunes. Est:o i111pl ica qt1e 

sufi..ciente de variables de disr~;·,o 

especificar de tal forma que ~l t1eo::a onoc ido e.te 

variables sea igual al 1u1mero dr ecuaciones i11det"Je11die1.tes. 

Cuando esto se lleva a cabo, un proceso rle sr-!pa1·ac i 011 dacJo 

se especifica ele manera unic.a 1c;,. 

Si se considerA Id columnil ilZe~tropic~ ele 1~ Fiq. 

(3.1). El an~lisis de grados de libertdd realizarlo pa1 a este 

sistema es el 5iguiente: 

St? considera que cad~ linea tiene C ~ 3 variables: 

- compoc:;ician 

- tempe1 a tui a 

- pre5íon 

- flujo 

FL~SH A TRES FASES: 

Variables 

4<C+4)il = 4C + 13 

e 

e • 3 

Ecuat.:iones 

Balance poi- componpnt;es 

Balance total 

8alanc:e de calor-

!;-1 

Hcstr 1cc iones f1 dl.t. 1oul t¡ 

Helñc:ione!:• de C?qui l. 

Ecs. de tempera t11r a 

Et.:s. de presion 

2C 

2 

2 



F 

N 

N - 1 

F + 2 

F + 1 

F - l 

V 

V 

L - l 

L11 

FIG. 3.1 REPRESENTACION ESQUEMATICA DE UNA COLUMNA AZEOTROPICA 



PUNTO DONDE ENTRA EL ~RR~STRADOR: 
-~~~~--~~~ 

Variables Fcuaciones 

(la entrada del arrast1 ado1· 

sidera de un solo componente>. 

2(C + 3) + 4 I· l =:: 2C .. 11 

ETAPA DE ALIUENTAClON: 

Variables 

5(C+3> + 1 ~e + J6 

NODO DE SEP~RAC::CON. 

Variables 

3CC+3) + 1 3C + 10 
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1Jalat1ct.• por comp. C-1 

Oa l anee lo ta J 

Balance de cal. 

Re~t:r lt .• f1 acc .. muJ 3 

Ecuaciones 

Hal anee put c:ompon. 

Balance total 

Balance de calo1 

Res tri e .. frac.mol 

Relaciones de eq .. 

Ec .. de temp .. 

Ec .. de preslon 

Ecuaciones 

C-1 

5 

e 

Igualdad de fra1 r .. mol 2(C-1) 

Bala11ce tu tal 

Balance de caloi 

Restric .. fracc .. mol 

Ec .. de temperatura 

Ec .. presi~n 

3 

2C + 5 



RED0.1 LER TOT.'\L. 

Va.riables 

2<C + 3) = 2C + 7 Balance por componentes 

Balance t:ola! 

e - 1 

Balance de cülor 

Restr ice. f1·acr.. mo J 

Variables 

NC4CC+3)~·1)-2CN JlCC13) ti 

2NC + 7N + 2C t 7 

NC2C ·t 7>-2<N-1) 

2NC •· 5N + 2 

Elemento 

Flash a tres fases 

punto donde entra el 

arrastrador 

<N-F> etapas 

Etapa de al1mentci~n 

(F-ll-1 etapas 

Nodo de separaci~n A 

Reboi ler total 

N 
\' 

'rC + 13 

ec .,. 11 

2<N-F>C•7<N-F>+2C+7 

5C + 16 

2CF-2lC+7<F-2>~2C17 

3C + 10 

2C + 7 

Nv = 2NC + 7N + 6C ~ 14 

G .. I 2N + C + 14 
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Ecuaciones 

l:::iala11ce pa1· comp.. e -
Balance tottat 

Balance tJe caJ01 

Res tr· i c. f 1 a ce. mo 1 

Relacion de Eq. C 

Ec. de l:empe1-a.tu1 a 

Ec .. de presion 

3C t 9 

r. 1 "1 

1 
2~ 

2<N-F>C•5<N·-FJ ~2 

2C t O 

2<F-·2JC·t·5(F-2>•2 

t.JC t· 5 

e • 3 

2NC ·t 5N t 5C t 13 



f•OS:IULES ESPEClFlCAClONES DE VARJ:AllLF.:S. 

l .. Fracciones mol y f)L1jo total de ali111. 

2 .. Temperatura de 1a alJmenta.cion 

3. Presion de la alimentaci~n 

4 .. Presion de e/etapa C inccluyendo rcboi le1 

total 

5. P1-esi~n en el diviso1 A 

6. Presion a la ent1 ada del 1·1ash a 3 tases 

7 .. Presion de la entrada d~l arrastrado1· di 

mezclador 

8 .. Calor transferido 

reboiler ·parcial) 

9. Calor transferido 

e/etapa (excepto el 

el divisor A 

10. Ca1-ga t~rmic:a del 1e~uile1· 

11 .. Calor transf .. er1 el mezclador (union mez. > 

12 .. Relaci~n de 1 eTlujo en fondos (divisor A> 

13 .. Flujo rtel arrastr~doT alimentado 

14 .. Temp. a la entrada del a1rast1ado1· 

15. Presi~n a la er1trada del arrastrado¡ 

16 .. Temp. a la entr. del flash a tres fases 

17 .. Temp .. del vapor a la salida del flash 

18. Calor trans·ferido L-n el -flash 

3 .. 4 .. J ECUACI OHES 'f ALGORJ iHC > OE i:SAI • 

N •.• 

r; 

M 

N 

2N 1 L.: + l'• 

El algoritmo desaJrollado por lsai (19021 se ba~a en el 

mudelo presentado por F1-erlenslund et al. c19·rn ~• cual 

basa en los tra.bdjos de Naphta.li y S.:indholrn ( 1q71) y ll~ .¡ido 

utilizado para el estudio del compu1 tamie11ll1 1Je •,;istemas 

altamente na ideales .. Para el equilibrio vrtpor-liqtddo 
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incorporaron correlaciones de Prausnitz et al .. <1977,1980 y 

1981> y Tsanopoulos (1972) .. La seleccion de estas 

correlaciones se Justifica porque la separacion se efectua a 

bajas presiones, involucrando componentes polares. -iambi~n 

hizo uso de la téc:,dca de convergencia de Newlon Rapl•so11 .. 

La columna de destilaci~n utilizada para esta 

simulaci~n la p1 esentada en la Fig. C3.2), y las 

especificaciones hechas para ejecutar los calculas de forma 

rigurosa para sistemas multicomponentes eta.pü poi etdpa son: 

1) El reboi ler es la etapa 1, mientras qt.1e el condensador 

parcial es la etapa N. 

2) La eficiencia de plato de Murphree es 100% 

3> Localizac:i~n de corrie"tes later-ales y de salida 

4> Composici~n, relacion, estadO t.;rmico y loc:r3lizaciou de 

la alimentacion. 

5) Relaci~n de flujo de domos total. 

6) Relac:i~n de re·flujo Ó boil-up. 

?> Distribuci~n del perfil de pr·esiones c11 la cult11n11a .. 

El producto destilado puede ser un vapo1 en su punto de 

rocio, un lÍquido su punto de burbuja, liquido 

subenfriado, Ó una mezcla vapor lÍquido en equiJib1 jo. Todos 

excepto el vapor en su punto de rocio requie1en la pi esencia 

de un condensador. La Fi~. (3.3) es la representacion de una 

etapa n cuya nomenclatura. es la siguier1le: 

H entalpÍa de la fase vapor 

h = entalpÍa de la Tase lÍquida 

H,= entalpÍa de la alimentaci~n 
V flujo del vapo1 total 

V <lujo de componeute vapor 

L flujo de lÍquido total 

flujo de componente IÍquido 

F al imentac:iÓn total 

f al imentac iÓn de componente 

SL= corriente de 1eti10 de liquido 
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- -- -.., 
c.w. ' 

CONDENS¡ADOR 

ºvi 
1 

.;--~._..,..._(Vf.PO'l DEST.) 

1 
1 

' V 1 
8

n+1 a (LIQ. DEST.) 
CORRIENTE LATE L _______ - _ ]-' 
DEA~~~~:TACION---tot--~~;_ ___ ºir. CALOR TRANSP. 

sn CORRIENTE LATERAL DE LIQUIDO 

FIG. 3.2 

REBOILER 

PP.ODUCTO 
FONDOS 

CONFIGURACION DE UNA COLUMNA DE DESTILACION. 



V n, ¿ 

Ln+1 H 
11 

vm 

'1n+J 
s~ 

ln+ 1 ,.<. 

Fn, /( 6, J1 
<) ETAPA ll ··n 

6n, ,,¡_ 

S/¡ 

L" v,,_, 
hJ? V n- 1, .f. 

in,,¿ H,,_ 1 

FJG. 3. 3 CONFIGURAC ION VE UNA ETAPA. 



Sv= corriente de reti10 de vapor .. 

Q
0

= calor intercambiado con los alrededores 

Las funciones que describen la etapa 

listan a continuaciÓn: 

BALANCE DE HASA POR COHPONENTE 

Fig. (3 .. 3) se 

(3.5) 

CONDJCJON DE EQUILIBRIO Cc"Ultl.ple con la e/t.ctencto: ... ,°' plato 

de Hurphree~ .. 

V 
(1-n >-!.:'.._ 

n V 
n-t 

o (3.6) 

donde la eficiencia de plato de tlurphree <la cual se defini~ 
anteriormente) es rescrita como: 

y 
11.L 

(3.7) 
K .X . 

n,L n-2.,l 

y el coeficiente de reparto ~s definido por: 

r,. f; 
(~) ( ) 
Xl11= ~n K. n,, (3.8) 

BALANCE DE ENERGlA. 

SL sv 
F 3 Cn> ::i::::r < 1+ ~; hn + ( 1+ ~ ) Hn H 

n-t 
h 

r.+1 
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t· h mez. () (::J.9) 
n+t 

los c..:.;_lr.:ulos de entaJp1a asociados cun cslu ccuacion so11 los 

siguientes: 

h 

ctonde: 

CpL CT> 

1 
r,;,t 

fl mo-:: 
L 

donde: 

Cp,,<T> 

C3.9a) 

Capac id.uf cnlorÍ ficu. e!:.pccific..J del e um¡u.J11t--211le 

lil C\.ldl funciun pol 1no1~jaJ Ue 

temperatura 

l_dlL-ulus 

de entalµia, se uti li7.a eJ punl-:n 1101·maJ de 

ebul l icion. 

v, ,. ' .r:;: CpvtT>:lT •· :-HJ (3.9b) 
r.-11 

Capacidad calorificil especifica cfel roinpvnentry, 

que es una func1nn polinomial de la tEo?mperaturu 

J... Ca J or la !:ente de Vdµor i zac i 011 • 

.c.H Corn~r:c.ion dP. la ent.;:llp1a, d~bido a efecto~ e.Je 

temper.:1l11ra y prL•sion. 

ALGORITNO DE 1 TEPAC ! 1.'!1 

La.s funciones d1screpantes, Fi. <N, J,. 111edida 

cuantitativa de la faJta de variables independientes, Jr.,i.' 
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Vn.L Y Tr, para satisface1 

columna .. 

las condiciones fisicas de la 

Estas relaciones comprenden u11 vector de func:io11es de 

prueba: 

E <l!.> (3.JOl 

Las cuales pueden resolverse para muchas igualdades 

descconocidas: 

(3. l 1) 

donde el vector 1 contiene todos los elementos l , V todos 
- lo,l 

los elementos vn.i y I todos los elementos T
0 

.. llna que 

todos los elementos anteriores se conoc!;:11, pueden evaluarse 

las relaciones de "flujo de producto, c:omposir:ion y perfiles 

de conc:entraci~n. 

Para resolver la ecuacic"',n (3 .. 10> se emplea el metodo de 

Newton Raphson de convergencia simult.;,nea todas las 

variables independientes, .K_ .. Generando ttuevo gr upo de 

valores de las varipbles independientes, !S:- , a pa1 til de la 

estimacic"',n previa ~r-.i del siguiente modo: 

l!._r ~r-:1 - E1 -1( Kr-1) 
( aF -1 

al!. > 1 Kr-1 (3.121 

cuando <~r - 1lr-1> es lo suficientemente pequef'io., el grupo 

de valores correctos de~ ha sido encontrado v la ite1aci~n 

se termina. 

Las iteraciones son arbitrariamente limitadas de la 
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siguiente forma: 

1 > no se permiten relaccioues de flujo molar de cumpo11e11tes 

con valor negativo~ 

2> Si las relaciones c1e ·fJujo de los componentes excedP.n Ln, 

igualan a ~ste. 

3> El cambio m~ximo de temperatura de cada etapa es 10-K. 

El progrilma pi opuesto por Tsai est~ limitado el 

sentido de que no es posible encontrar la l i teratui a 

constantes para ~) calor especifico del liquido de cualquier 

compuesto. Los dato~ de Ct> l Íquido so11 muy pocos compd1 a.dos 

con los valores existentes de Cr de vapor; poi Jo q11e 110 

posible resolver cualquier probl~ma que se p1opongd 7 

decir, es funci~n de la existencia de diclaos dal:os .. 

El modelo de Tsai tiene cierta versa ti 1 idud ya 411e 

puede trabajur la torre de cinco di Fere1, Les n1a11t:•1 as 

(referidos en el capitulo IV>. Da mayor in"formui.-ion a cerca 

de las condiciones fÍsicas y la composirlnn los 

componentes cuando se encuent.·a en una de tfos fases 

lÍquidas. Aunque la existencia de dos Tases liquidas solo 

checa en e1 plüto supe• ior de la toi-1 e. 

3.4.2 ECUACIONES Y ALGORITMO DE SEIDER-ROSS. 

Dentro de los trabajos anter1ores que consic1era1 011 dos 

fases 1.Íquidas la sirnulaci~n de to11es azeot1 opicas 

heterog~neas 7 se encue11tran el 7 algori tn10 de 8Jock y lleg11er 

<197671977> ellos trabajaron can el sistema. 

p1·opanol-etanol-agua co11 y SÍll c..:01 1 lentes late1t=1Jes 

considerando una ef"ic ienci a del lOOY. subn:t 1 os p Jatas, 

desafortunadamente ellos no discuten las ca1acteristicas de 

convergencia. Boston y Shah (1979) desar rol la1 011 un 

algoritmo mas eficiente. pero co11tirn1an 

eficiencia de plato de lOOY... Contrariamente 

supo11iendo 

estos dos 
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algoritmos, Hoss y Seidr1 consideraron et j1 i e111 J d dL" 

pldto rnenn1 aJ IOOY. p11Pst.u LJUe se hct 1 d.í'o1i.1dn qLte do~. 

f"uses lÍquidas se forman, la E>fic1encia. c:le µJc-itn !:>e• 1~-1 menor 

.; mucho menor a 100; de afl i ld neLesld.ud d1! 1-ed11t i 1 la 

efi~iencia para localizar dos fa~es liqu1d~s. 

Li.1 Fig. C3.4) es un esquemd de una tn1 1 e de desl:i Jdc1un 

tres Fase e;;.. E 1 general l J 11slr .. ,du 

corrientes de a.l imentaci~n, corrir-ntes l at-e1 aJi:s, 

trdnsferencia de ca101 y do~ füses liquidas s11~1e 1:ada 

plato. 

Las ecuaciones de bJ ~nt:E" de masa p.,;1 a Jü e".>per: ie 

sobre el plato 

V ~ .. 

EtALANC E DE E:NE:F.Gl A 

F hF Q ·• (V - s"' "' '' ·-· ' 
<L .. S" lh" VI• '" ' "' l ... 1 ' 

,. 
' ' 

1 

66 

- s• J \.' 
+1 l +t.¡ 

+ L".'". ' ., 
J:: l •. 

' CL" - s: ,., 

: h ~ L ~· h" 

H1' 

" 

(~l. 13) 

<?L Jlt J 



VN = S~ 

FN QN 

VN-1 -s~-1 

S" s't - .{_+J 

F_¿ O_¿ 

V_¿-¡ -S'.i.-1 

sv 
l 

F¡ a, 
L" 1 = s¡' 
L' 1 : s¡ 

F1G. 3. 4 ESQUEMA VE UNA TORRE. 



L" 
S,¿,¡ _____ ,_ 

L' 
S_,:,¡ 

, , 
- ,¿ 

T.,:, P.l 

L". 
.(. 

~· . .(. 

. s~-1 

FlG. 3. 5 ESQUEMA VE UN PLATO CON VOS FASES L1QU1VAS. 

n. 
-.(. 



donde las entalpias molares son dadas como: 

(3.39) 

Cuando no se pt esenta una segunda t"ase, se ami te11 todas 

las variables denominarlas con superindices ru imas. 

Los algoritmos que resuelven las ecuuciones HE::::H de 

forma simult~nea tienen bastante ~><ito para simula1 torres 

de destilaci~n de N etapas, con una alta aproximacion para 

localizar platos con dos fases 1 iquidas; poi el lo,, 

Prokopakis incluy~ en su trabajo el modelo de Ross y Seider 

<1981>, ya que ~ste localiza platos con dos fases liquidas .. 

En este illgo1 itmo, las especificaciones incluyen la 

rela.ci~n de reflujo y la relaci¿.n de flujo de las fondos .. 

Dando estimados para las relaciones de flujo del liquido y 

del vapor, y composiciones y temperatu1 as de los platos, 

composiciones de las dos fases liquidas en equilibrio sobre 

cada plato so11 calculadas apro><imadamenle .. F11l;o11ces, 

utilizando un metodo similar al de Boston y S11lJiva11 <J974>, 

se estiman los coeficientes para aproxima1 Jos vaJ01 es K y 

los modelo!> de entalpia .. Sobre la canverge11cla de estp Joop 

interno el loop externo es repetido con nuevos valoaes de 

1-r-?laciones de flujo, composiciones y tempet atu1 as hasta 

lograr la convergencia .. 

Las ecuaciones HE~H son resueltas usando tec.11icas de 

"descomposici¿.n de ecuac:ior1es", en las c:-uaJ es, grupos de 

ecuaciones se resuelven simul t~1t~d1r1snte pu•~ ur1 st1bgrupo 

desconocido, sobre todos los platos.. Poi ejemplo, las 

ecuaciones de balance de masa y equilibrio son combinadas 

para eliminar las frncciones mal del liqu>do de la especie j 

en cada fase liquida sobre el plato t, xi~ y xi·; ; dando los 

Últimos valores supuestos .. l .as ecuaciones 1·esu 1 tant:es son 

linearizadas en las fracciones mol del 

cuales son determinadas por la inversion 

coeficientes tridiagonal .. 

Jiquido, 

de la 

.'.\.,.,. 

" mat1 iz 

las 

de 

Resumiendo, se puede decir que el algoritmu l:taha.jaba 
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bien para sistemas de amplio y cercano punto de ebul J ici.;n 

con un alto grado de 110 idealidad. Este evila osci)aciones 

entre una y dos fases liquidas durante las ite1 aciones, 

cuando las concentraciones se aproximan a Ja region de dos 

fases l Íquidas. 

3.4.4 ECUACIONES Y ALGORITMO DE KOVACH C1986). 

Al realizar el estudio del tiempo real de respuesta 

cambios en la alimentacicin y en la relacicin de ref.lujn, 

hace necesario un modelo din~mico. Sin embargo, pTimerdmente 

se tiene que implementar un modelo a regimen pe1ma11ente para 

limitar la solucion antes de extender a .-~gimen din..;_mico. 

La nomenclatura utilizada por Kovach (1986>.,. es la 

usada por Naphtali y Sandholm <1971> con algunos t~·, minos 

adicionales para una descripci~n completa del modelo.. La 

torre es modelada como una combínaci~n de modelos pata 

pl.ato est~ndar, u11 reboile1- y un conde1,sador /deca•1tado1. 

Consider·ando una columna de Nt. etapas y sepa1 ando H"' 

especies las cuales pueden formar una o dos fases liquidas. 

Ade....{¡s, la etapa del domo es ref'~r-ida como la etapa y se 

simula corno un plato estandar; la etapa de fondos tambi_;n 

puede ser modelada como plato est¿ndar ~ como 

reboiler .. Las corrientes vapor liquido pueden 

intercambiarse entre etapas adyace11t.es. Puede l1aber 

oc:lusi~n de l~ f.rtse vapo1· en el 1 Íquido., del ar.- astr- ado1 del 

lÍquido en la fase vapor y reaccion quimica en el liquido 

sobre los platos. Puede especificarse u11a eficiencia de 

plato de Hurphree poi· separado sobre cada plato. Sin 

embargo 7 cuando dos fases liquidas existen se modelau 

equilibrio .. Una corriente de alimentaci¡,n puede in"tr och1cirse 

en cada plato. Tambi~n corrientes laterales de vapor ~ de 

lÍquido pueden ser retiradas de cada plato. Las etapas 

intermedias pueden tener una carga de calor espec:i.fica. 



PLATO ESTANDAR.. 

TORRE. 

El esquema del plato i de la Fig .. <3 .. 6) ilustra las 

variables involucradas en el balance de masa y energja.. V;t• 

T;. y 1 ji son las relaciones de flujo de la especie en el 

vapor que abandonan el plato i (después la cnrr iente lateral 

es removida>, la temperatura y la relacion de flujo de la 

especie el liquido, respectivamente. Estos son 

usualmente desconocidos y son las variables de iteracion del 

modelo de Napthul i-Sa11dholm.. Donde uecesar iarner1te., las 

relaciones de flujo de la especie 

IÍquida (l ~.> .. Esto es, las relacio11es de 
JC 

tres fases son Vj, J j·, y 1 •; 

Los balances de masa para la especie j 

son 

Y .. Av + X .'A~ 
J1. J Jl. l 

- V 
j,i+1 

J" ) 
j .i.+t 

- J' 
j ,i.-1 

la seguuda fase 

fJujo para las 

sob1-e el plato 

I" 
i.i.-t 

p .. 
ji. 

r .. u. c3_c,o> 
,, J 

BALANCE DE ENERGIA. 
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L ' h - L" h" 
i-:l l-J. l -1 l ·-1 

p 'h • 
ót• ·1· 

( 3. 41) 

Las ecuaciones para el equilibrio vapor-liq11ido 

eficiencia do plato de Murphree son: 

VL 
Q .. 

" 

donde 

n K V. l ' 
-~'-L~'~'--L~'-'- - v ..... < 1 - n .. >Y v 

L' 
' 

Jl Jl J.Ll·l l 

¡ .• t-:l 

vi.+1 

J = 

+ p~ + F ,. ,,, 

o (3.42) 

. " 

y la ecuacion para el equilibrio Iiquido-Jiquicln es: 

1 • ,, 
---r; ji -

i,·~ r .. 
--L-.. - '' 

' 
j ::: 1, .N 

" Las variables Ai., A: y A'; permiten Ja especi'fic.acio11 de 

las relaciones de flujo "absoluto" de las coi rientes 

laterales. rp~ y p~ son Jas fracciones del vapor ocluido y 

del arrastrador liquido respectivamente. p
111

.. es la. 

velocidad de f1ujo de la especie j desde el pla.l=o 1.· al plato 

i. rji. es la velocidad de produccion de ta especie 

trav~s de la reaccion sobre el plato i., IJ¡ t::>s ~I voJ11me11 del 

1Íquido, y .t.HRi. es eJ t:alor de reaccionen el plat:o La 
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V 
ji 

V 

I L IL'+L"l I 
1 

v r' r'' 
1-11.1-1 j,1-1 j,!-1 

i------P' 
jiv 

.----p" 
jiv 

-----O¡ 

1-------· x;l Ai 
- x;1 A°i 

f-------.... _ Si Lj! 
- S]' Lji 

F!G. 3. 6 ESQUEMA DE UN PLATO 



Ec.(3.43) se incluye solamente cuando existe 

fase lÍquida sobre eJ plato l, con sola Tase 

segunda 

tÍquida 

estas ecuaciones omiten, eliminando J''. de las 

" 
ec11ac i 011es 

restantes .. 

Las ecuaciones (3 .. 40> a (3 .. 43) se apl ica11 a. los platos 

del interior de la coJumna, asÍ como al condensador parcial 

y a un reboiler cuando se conoce la carga de calor. Hay 

NPlN
9
+1 ecuaciones igual de va1 iables 

desconocidas en cada plato, donde NPi. es el 11ume1 o Ue 1 ases 

sobre el plato i- Usando la ordenaci~n de Wayburn y Seader 

(1984>, el balance de masa son las primeras N e-c:uacio11es, 

el balance de energia es la N
0 

+ 1 ecuacíou, y le siguen las 

ecuaciones de equilibrio. Adem.is, vji las p1-ime1 as N
61 

variables desconocidas, seguidas por Tl, 

apliquen> .. Los vectores de funciones y 

it:eraci~n 

[ M . 
'·' 

1 ;: y 

las 

l" 
ji 

<cuando 

variables de 

Estas situan las grandes derivadas de temperatura del 

balance de energía sobre la diagonal y reduce la necesidad 

de pivotear durante la inversion de la submatriz e del 

3acobiano, figur~s .<3.9) y <3.10) .. 

• 'U!:BOILE:R. 

Para el reboile1, el balilncc de energi~ rcemplaz.:ido 

con una ecuaci~n especidicada. Las especif'icaciar1es pueden 

incluir: la relacic'in de flujo de fondos de una especie 

individual, la relacion de fondos total, la relac:iÓ11 de 

boil-up total por especies, y la pureza .. Las 

especificaciones que involucran las relai=iones de flujo de 
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la fase l J. qu J da se re f 1 eren a la comb i nat.: i un de tJrnt.Ja s fases 

JÍquidas <pnr ejr~mpJo? J.is PSpecJ ficacio11L.~s rfl-o> pu1 eza 

refieren .i.I promedio e-fe la fr.-irr:ion mol del liquido). 

r:.t.)NDCNS.iOOR LECAHT ÁDDP.. 

Cor1 excepcion ~e Jas ~cuaciones de l3aJa11Le cl•· n-o~~ y 

equ1librio liquJdo-J iquido,. las ecu~"3t:io11~s que dPst 1 ihet1 uJ 

r.ondensador/dec.-1nlado1- rlifieren signif'icatlvamenl•? •lp las de 

un plato est~ndar .. Considerando 1.:1 fig .. <3.1 l > Jns baJa11t:es 

de son: 

M = CJ + ,, 

V 
¡,7. 

s· 11 . 
' " 

- l r{~( J _, 

- r lJ 
JJ 1 

e 1 ' 

' 
, .. 

'.~ 

o 

S"J ]" ·- <J'. + d" •· ?\; .. n·; 
' " ) 1 11 ,, 

) -- 1': -- .,v - p ~l!-' p" 1i· " 
,, 

=- l, 

Note que Jas varJabJe5 Q_', Q'',, A~,()'; S~ y fJ'' p~11111ten 

es pee i f icac iones a 1 lernadas para Jos dos J j q11i llus 

destiladas. El balance de energ1a 

ecuac ion espec i f i cod,"J: 

r eemp 1 .:17. ado fJOI 

SPl = esp1 , I l!J ' , Q_" , l 
1 7 !. : , ! •: J 

llTl.:J 

donde las func i arres permiten d J. ·ferentes espcc i f j 1.ae: iones 

incluyendo T
1 

y 1.::t.~ 1 t-l~u JU11es de reflujo, H'= f. J •
1
1r; d'

1 
y 

R":::::: r; lj I E d'; Las ect1~'1ciones pa1d L!'J eq1nJibrio 

vupor-liquido C3-"1L1) ~e reefr.plaznn por las ec:uac:io1u:>s de 

punto de burbuja: 

o 

donde .o.T :o. san Jos q1 ados de subenf1 i amiento 7 

igualdades de composicion: 

B't 

13.'t6l 

y las 



EG' 
ji 

l' __ í_i _ 

E i,·, 

d' 
___ J_ o 

E d~ ,, 
j = :1. ,NQ 

En la ecuac:ion (3.47) ~ola.mente Ns-1 son ecuaciones 

independientes. De aquÍ que las ecuaciones asociadas con 

las especies con las mismas concentraciones e><cluyen .. 

Finalmente,. la ecuac:iori (3 .. 41) es modificada pa.1-a exp1 esar 

el equilibrio entre las dos fases lÍquidas: 

V• ..., •• .fT 
•• j1' j1. :1 X" -t' 

con una espec:ificac:ion 

J = :l, ••• • N&i 

X"l -t' t3.4Bl 

SP2 = espec
2 

- f{Q.', Q.", T-i.' !_~,. 1.';: (3.49) 

y las igualdades de composicion 

EG" 
ji 

)" ,, 
-----

'" 1 .. 
L. I· l ,. 

Cuando el vapor condensa 

'" d" ~ k 

" 
J = 1, 

casi 

o 

N 
•-t 

(3.50> 

sola fase liq11ida, 

no es necesario el decantador y las ecuaciones <3 .. 48> y 

(3.50) se eliminan. 

Las ecuaciones de balance de (3 .. 44> son sjmilares 

a las de un plato estandar, pero son expresarlas en te1minos 

de g_• y ~" adem.;.s de ~1 • Cuando la tempe1·a tui a del 

decantador se especifica por debajo de saturacion, la 

ecuacion de punto de burbuja se elimina y rL 110 se considera 

en las variables de iteraci~n. Las funciones de las 
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ecuaciones <3.45) y (3.50> permiten muchas especiflcaciones, 

algunas de las cuales son: (1) relacion de flujo destilado 

de una especie ambas fases, (2) relacion de flujo 

destilado total de ambas fases, (3) fraccion mol promedio de 

una especie el decantador, y C4) cociente de las 

relaciones de reflujo, R'/R". Esto es, si )as funciones 

pueden ser modificadas para incluir nuevas esper.i f"icacio11es. 

Hay NPt.Ns + 1 + CNP
1 

- 2>N
5 

ecuaciones en NP
1

N-::;-

CNPt. - 2>N
5 

desconocidas para el condensado1 decantador, 

reduci~ndose 2N cuando necesa1·io el 
s 

decantador. Los vectores de funciones y variables de 

iteraci~n 

M SPI • • .EQ' QLL 
N~,t. Ns-t.,l 1 • t. 

SP2 ea~ ...... EQ~9-1.J]T 

(M ••• d TI' ••• !'!" ••• l" d" ••• d" J" 
1,1 Nti.,.1 1 l.l Nl<i,1 1,1 N~.1 1.l N<:o.1 

Las especificaciones para la torre incluyen J.::i p1 esion 

de los platos, eficiencias de plato de Mu1 ptu ee, ca1 gas de 

calor de plato, y localizac:i¡,n de cor·rientes late1ales, 

inter-uniones y corrientes de alimentac:ion.. Tambien t...:uando 

la oclusi~n,, arrastrador o reacci¡.n qui.mica son considerados 

en el modelo, los dntos concernientes al disef'ío mecanice 

pueden requerirse <e.g. el holdup del liquido. e1 area de 

secci~n transversal para el flujo, etc.>. 

Las funciones de especificacion del conderisacior / 

decantador y reboi le• ambas es tan restr i ngiria""::i po1 las 

variables presentes en el condensador/decanta.da1 y tehoiler 

respectivamente. 

Las ecuaciones y variables se agrupClll par et.:JtJ.Ll pura 

producir el bloque tri-diagonal de la matrio-: Jacobiana .. En 

las figuras (3.9> y (3.10> se muestran los pittr·ones de las 

derivadas para condensador decantador y dos platos 

est~ndar c:on tres, t• es y dos fas~s respectivame11te .. 1 a fase 
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vapor es modelada pc11 una Ccuacion cJe t.st.<Jrtn y la fase 

liquida. c:on el prodoi··to de la fugacidad dr.l J lquido pur-u y 

los coeficiente~. de actividad (usa11do ers. de llMIOllAC y 

NRTLl. 

El? 



C A P I T U L O IV 

RESULTADOS 



En el presente t.aµ1 l:ulu s~· presenl:.u1• 8 t::.>iPmp'ns lo'5 

cuales fueron re~ue l tos con el µrogr._-imcl de [~oi y dos 

ejemplos que fueron resueltos ron 

Prokopakis~ 

p1 oyramc.l de 

Para lodBS las corridas uti l i ZCJ ~) 

benceno-etanol- a.gua debido a que fue el ~•~lr->ma pa1 a el 

cual se encontraron todos los datos y los resul lddO~:>. 

necesarias para pode1 Lorre1- y comparar- lus óos pruq1 i.unas 

con el mismo eJempln, e.amo es el caso de los ejempla~ 7 

<Prokopakis) y 8 < Tsai> y de los ejemplos 7 CP1-akopak1s y 

10 <Tsail .. 

E?:n el ñn.;lisis de 1-esultados se presenta 1u1d co1·1 ida. 

€!-xtra del ejemplo 2 en el C:Udl ~t? tic-n<J una Pf1c:1enci..J de 

plato del "/0% <Jos 10 ejempIOs ..inte1-iores l:íene11 una 

eficiencia de JOO y,), µilra poder observ.:i1 

los per-files de t:emperaturü y composicion de la column.::t.. 

Los 10 eJemplos fueron corridos il:nt.e1 iot me11t.e tanto 

por Prokopilk is <7 y •J> como pur Tsa1 ( 1~ 6., O, 10), ya que 

de los ob,1etivas pr1nc:ipales de hnt~1 esl:r1 fue 

verifica,,~ que ambos p1 uq1·amu.s cnrr.1erun bien para poder 

utilizarlos despues c:nr1 datos y sistemcc'lS dife1e11te~. 

Ninguno de~ los l.los .:iutorv~"' aclara bie11 cte do11de son 

la~ torr-es para 1 cl5 ClliJ J es corr1e1·01t fus p1 tn;p amas. 

$¡,lamente lsai establee•:? que lil planta. tipit:cl P''' 1 ~icadora 

óe etanol descrita por Kei.ste1 (1982),, Blac:.I< <1990) ·-¡ Van 

&.Jinkle <1967>, e~ l"" ll\le utilJ.:t:O ~1- Ademas ninq\\IUJ ele los 

dos autores compa1·a su-:. 'csult.2ldos 

e~perimcntalmente. 

Al campara.1· los 1 1.::sul tado-=> obtenidos e11 la p1 e~e11te 

íesi.s con Jos quu obtuvieron los a.utnres se observo qtie Ja 

mayoria de ellos <-:oncuerdan b.:ist.:ante bie11 (di~c1 epa11cias 

hasta la segunda 'lec1ma> 1 rc'l2:0n por la cuaJ se 

presentan ta.bl.:is de compar.::1;cion entre Jos r-esu1 La<..lac 

obtenidos por los n1Jl"ot es de los prog1-amas y lu5 (1bte11jdos 

en el presente trabiljo. 
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EJEMPLO 1 

ABSORBEDOR CON REBOI LER ALGORI TKO DE TSAI C 4-l ETAPAS) • 

ETAPACALIMl 

TEMP<ºK> 

COMPl BENCCMOL/HRl 

COMP2 ETOHCMOL/HRl 

COMP3 AGUACMOL/HRl 

TOTAL CMOL/HRl 

41 

308.200 

400.000 

169.200 

22.650 

591.850 

37 

310.97 

o.ooo 
191.900 

66.600 

258.500 

ESTIMADO DEL GASTO DE PRODUCTO DE DOMOS : 

ESTIMADO DEL GASTO DE PRODUCTO DE FONDOS 

PRESION EN EL DOMO DE LA COL. CmmHgl : 

CAIDA DE PRESION POR PLATO 

RELACION DE VAPORlZACION 

90 

400-000 

361. 100 

89.250 

fl50.350 

727.000 

123.250 

760.000 

0.001 

á .. 015 



TABLA 4.1 

Ejemplo de la des t .. azeotr~pica completa-col. deshidratadora de 
etanol-abs. con reboiler <utilizando NRTL> 

ETAPA TEMP. PRES. EFF. FLUJO LIQ. FLUJO VAP. 
<K> <MM-HF> <Z> <MOL/HR> (MOL/HR> 

1 351.38 760.0 100.0 123.350 741.950 
2 351.17 760.0 100.0 865.301 742.360 
3 350.54 760.0 100.0 865.710 744.044 
4 348.86 760.0 100.0 867.394 751.157 
5 345.65 760.0 100.0 874.507 771.838 
6 342.45 760.0 100.0 895.188 798.872 
7 341. 19 760.0 100.0 922.220 813.176 
8 340.94 760.0 100.0 936.526 817.352 
9 340.90 760.0 100.0 940. 702 818.352 

10 340. 89 760.0 100.0 941. 702 818.582 
11 340.88 760.0 100.0 941. 932 818.634 
12 340.88 760.0 100.0 941.984 818.646 
13 340.88 760.0 100.0 941. 996 818.648 
14 340.88 760.0 100.0 941.998 818.648 
15 340.88 760.0 100.0 941. 998 818.647 
16 340.88 760.0 100.0 941.997 818.645 
17 340.88 760.0 100.0 941. 995 818.642 
18 340.88 760.0 100.0 941.992 818.638 
19 340.88 760.0 100.0 941.988 818.631 
20 340.88 760.0 100.0 941.981 818.621 
21 340.88 760.0 100.0 941.971 818.605 
22 340.87 760.0 100.0 941.955 818.581 
23 340.87 760.0 100.0 941.931 818.545 
24 340.86 760.0 100.0 941.895 818.489 
25 340.85 760.0 100.0 941.839 818.404 
26 340.84 760.0 100.0 941. 754 818.276 
27 340. 81 760.0 100.0 941.626 818.083 
28 340.77 760.0 100.0 941. 433 817.795 
29 340. 72 760.0 100.0 941.145 817.372 
30 340.64 760.0 100.0 940.722 816.765 
31 340.52 760.0 100.0 940.115 815.920 
32 340.36 760.0 100 .. 0 939.271 814.7?7 
33 340. 15 760.0 100.0 938.147 813.389 
34 339.88 760.0 100.0 936 .. 739 811. 757 
35 339.57 760.0 100.0 935.107 810.033 
36 339.24 760.0 100.0 933.383 808.395 
37 338.91 760.0 100.0 931. 745 787.087 
38 338.90 760.0 100.0 651.937 790.137 
39 338.92 760.0 100.0 654.987 790.396 
40 338. 91 760.0 100.0 65:5.246 760.364 
41 338.89 760.0 100.0 655.214 727.000 
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TABLA 4.2 

Ejemplo de dest. a2eotrÓpica completa col .. deshidratadora de 
etanol-abs .. con reboiler <utilizando NRTL> 

Perfiles.1-inales de composic1Ón de vapor (Zmol> 

ETAPA BENCENO ETANOL AGUA 
1 0.485 99 .. 515 0 .. 000 
2 1.580 98.419 º·ººº 3 4.824 95.176 0 .. ('00 
4 13 .. 184 86.816 0 .. 0(10 
5 28.473 71 .. 5:!7 0 .. 000 
6 43.500 56 .. 51):) 0 .. 000 
7 50.697 49 .. 30~ o.ooo 
8 52.810 47.189 o.ooo 
9 53.324 46.676 0.000 

JO 53.443 46.556 º·ººº 11 53.470 46.529 º·ººº 12 53.477 46 .. 523 0.000 
13 53.478 46 .. 521 0 .. 001 
14 53.478 46.519 0.002 
15 53.478 46.518 0.003 
16 53.478 46. 517 0.004 
17 53.478 46.515 0.007 
18 53.478 46 .. 512 0.009 
19 53.477 46.507 0.015 
20 53.477 46.499 0 .. 023 
21 53.475 46.488 0.036 
22 53.474 46.A70 0.055 
23 53_4-72 46 .. 443 0 .. 085 
24 53.468 46.401 0.129 
25 53.463 46.338 0.198 
26 53 .. 455 46.241 0.302 
27 53.443 46.095 0 .. 460 
28 53.426 45.875 0.698 
29 53.401 45.547 1.052 
30 5Z.365 45.064 J.570 
31 53.318 44.370 ?.. 3!. l 
32 53.259 4.:5. 401 3.3:::9 
33 53.195 42. 104 4 .. 699 
34 53.141 4(1,. 461 6.397 
35 53.117 .38.520 8.362 
36 53.146 36.400 10.452 
37 53.240 34.275 12.484 
38 54 .. 842 33 .. 001 12.155 
39 55.004 ::>2.859 12.138 
40 55.014 32.812 12.174 
41 54.998 32 .. 725 12.276 
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TABLA 4.3 

Ejemplo de la dest. azeotrÓpica completa-col. deshidratadora de 
etanol-abs. con reboiler (utilizando NRTL> 

Perfiles Tinales de composicion de liquido <~mol> 

ETAPA BENCENO ETANOL AGUA 
l 0.132 99.868 º·ººº 2 0.434 99.566 º·ººº 3 1.374 98.626 0.000 
4 4.156 95.843 º·ººº 5 11.343 88 .. 657 0.000 
6 24.568 75.432 o.ooo 
7 37.699 62.300 º·ººº 8 44.037 55.963 o.ooo 
9 45.902 5A.097 o.ooo 

10 46.357 53.643 0.000 
11 46.462 53.538 º·ººº 12 46.486 53.514 0.000 
13 46.941 53.508 º·ººº 14 46.493 53.506 0.001 
15 46 .. 493 53.506 0.002 
16 46.493 53.505 0.002 
17 46.493 53.504 0.004 
18 46.993 53.502 0.006 
19 46.492 53.999 0.009 
20 46.492 53.994 0.013 
21 46.491 53.488 0.020 
22 46.490 53.478 0.031 
23 46.489 53.463 0.048 
24 46.487 53.440 0.074 
25 46.483 53.404 0.113 
26 46.478 53.349 0.172 
27 46.470 53 .. 267 0.263 
28 46.459 53.141 0.400 
29 46.441 52.952 0.607 
30 46.416 52.669 0.914 
31 46.380 52.255 1 .. 364 
32 46.333 51.658 2.008 
33 46.274 50.826 2.900 
34 46.208 49. 711 4.081 
35 46.149 48.298 5.553 
36 46.115 46.627 7.258 
37 46.128 44 .. 803 9.069 
38 64.303 30.841 4.856 
39 66.184 29.320 4.496 
40 66.373 29.149 4.477 
41 66.387 29.092 4.520 
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GRAFICAS 4.1 Y 4.2 DEL EJEMPLO l (ABSORBEDOR 

CON REBOILER, ALGORITMO DE TSAl) 
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GRAF I CAS 4. 3 Y 4 .4 DEL EJEMPLO 1 ( ABSORBEDOR 

CON REBOILER, ALGORITMO DE TSAI) 

.. ~. -
~ r.~~ 
s 

.~e ~-.í:~:::.:=c 
. 'J.~:~ 

=J.9:f 
?:'.': "º'" ~ 
;:: 1: .. ~J r 
"' ' 
:::;,j···· 

~ 
2c .•::: 
e:·).~]~ 

~ .. : ~ 
1 illj= ª 'i=;=;=¡;,~~~~f~~Tt:;~~~,f ~=;=~,=~=;/ 



EJl'.HPLO 2 

ABSORBEDOR COH REBOILF:R AL{:-.'-ORITH.O DE 'fSA1 ! .,.; ~· 11-.Pl'.o.;~·. 

ETAPACALlM> "' 
TEMP<ºK> 308.000 

COMPl BENC<MOL/HRl 184 .500 184.500 

COMP2 El OH< MOL/HH l 206,.'-i'OO ~06.'7UO 

COMP3 AGUA<MDL/liRl 39.áOO 39.600 

TOTAL 1131.000 Lt31.000 

ESTIMADO DE\- ü'AS1ll DE:.. PRODUCTO DE. UOMOS : 

ESTlMAU() DEL Gf\STO llF. PRODUCTO OE FONDOS 

PRESIONEN EL OUMO DE. LA COL.(mmHq> 

t:AIDA DE PRESIOI• POR PLATO 

RELACION DE VAPORIZACION : 
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lEl.000 

N..10.000 

0.001 

1.uoo 



Ejemplo de la dest. azeotropica completa-col. agotadora de 
benceno (utilizando NRTL) 

ET1!':?.q 

1 
2 
3 
4 
5 

ETAPA 
1 
2 
3 
4 
5 

ETAPA 
1 
2 
3 
4 
5 

TABLA 4.4 

?-:;irf i 1-=s fina.les d .. la columna 

TE~;?. PR.ES. EFF. FLUJO LIQ. FLUJO VAP. 
<K> CMH-HG> <Y.> CMOL/HR) CMOL/HR) 
348.48 760.0 100.0 lB.000 18.000 
345.71 760.0 100. o· 36.000 1B.30B 
343.24 760.0 100.0 36.308 18.651 
341.80 760.0 100.0 36.651 18.873 
341. 15 760.0 100.0 36.873 413.000 

TABLA 4.5 

Per~i!es finales de composicion de vapor CXmol> 

BENCENO 
13.257 
25.576 
35.980 
41. 909 
44.515 

TA'BLA 4.6 

ETANOL 
76.966 
65.219 
55.155 
49.173 
46.337 

AGUA 
9.775 
9.204 
8.863 
B.917 
9.147 

PerTi!~s Tinales de composicion de liquido CXmol> 

BENCENO 
3.624 
8.441 

14.693 
20.090 
23.220 
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ETANOL 
86.264 
81.615 
75.652 
70.433 
67.280 

AGUA 
10.110 
9.940 
9.~53 
9~476 

9.4'?9 



TABLA 4.4b 

PERFILES FINALES DE LA COLUHNA 

ETAPA TEHP<K> PRES<MMHGl EFIC. F.Lrn. F .. VAP .. 
<MUl./Hl <HOL/Hl 

3't6 .. 75 760 .. 004 100 18.000 IR.000 

2 343.55 760.003 70 36.000 17.235 

3 342.23 760.002 70 35.235 16.730 

4 341.53 760.001 70 34.730 16.441 

5 341. 18 760 .. 000 100 3'•-4'•1 413 .. 000 

TABLA 4.5b 

PERFILES FINALES DE COMPOSICION DE VAPOR <Y. MOL> 

ETAPA BENCENO ETANOL AGUA 

21.065 69.537 9 .. 399 

2 30.574 60.378 9.049 

3 37.228 53.841 8.931 

4 41 .221 49.797 8.9BC 

5 44.392 46.456 9.152 

TABLA 4.6a 

PERFILES FINALES DE COMPOSICION DEL LIQUIDO (Y. MOL> 

ETAPA BENCENO ETANOL AGllA 

6.450 83.534 10.016 

2 13.758 76.535 9.707 

3 18-250 72.207 9.543 

4 21-276 79.230 9.493 

5 23.049 67.429 9 .. 522 
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GRAFICAS 4.5 Y 4.6 DEL EJEMPLO 2 (ABSORBEDDR 
CON REBO!LER, ALGORITMO DE TSAI) 
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S1~FICAS 4.7 Y 4.8 DEL EJEMPLO 2 (ABSORBEDOR 

CON REBOILER, ALGORITMO DE TSAI) 
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FJEHPLO.$ 3 Y 4 

COL. DEST. GAsro ne REFLUJO '{ RE: -

ESPECIF[CAOOS ALGOP..ITMo DE l"SAI e 11 Ft .-..PA~;). 

EIAPA<ALIM> 9 

1EMPCºI<"> 351 .000 

COMP1 BE"NC..:CMOL/HRl 2.386 ~.386 

COMP2 ElUH<MOL/HR> 13.85l1 ··•.US4 

COMP:l AGUA<MOL/HRl 1.760 1 .7li0 

IUIAl.. 18.000 JB.i'"lOO 

EUflMADO DEL GAsro Dé PRODUCTO DE OOMUS : 

ESTIMADO DE"L GASTO DE PRODUCTO DE FONDOS 

PRESION EN EL DOMO r>E LA CUL. (mmHg> : 

CAIDA DE PRESION POR PLATO 

r~ELACION DE REFLUJO ' 
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f6 .c.~~º 

1 .??O 

':'.'0.000 

0.«0J 



Eje,-np lo de la d~st. a:;::eotrop icin comp le t.::.· .. c.ol. 1·er.:upert"dat·a 
de eta~ol fLttili:;::&ndo NRTL> 

ETAF'A 

2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
9 

10 
11 

ETAPA 

2 
3 
4 
6 
7 
8 
9 

10 
11 

TABLM 4.7 

Pe1·~i!es fineles de l~ columna 

TEMP. PF'C. ::re. FLUJO LIQ. FLUJO VAP. 
(f() (MM-f-!G) 00 <MOL/HR> CMQL/HR> 
351 .. :'.::6 760 .. o !(JO .. (i 1. 77(1 79.817 
351. 25 760. o 10.). 0 81. 587 79.796 
351.:25 76(1 .. :) 1(11). o 81.566 7t:J .. 778 
351.24 760. o 100.C e:.548 79.761 
35.!. .. 24 76(1,. o 100.0 81.5.31 79.740 
3=::1 .. 22 760.0 100.0 B!.516 79. ·;r:::; 
351 .. 16 760 .. t) 100.0 81. so:: 79.72:; 
35(1. 92 760 .. 0 100. (1 81. 493 79.733 
349 .. 96 760.0 100.0 si.so:; 81).371 
348 .. 16 760.0 100.0 64. 141 81. 15C 
343.20 760. (1 lüO.O 64.920 16 .. 230 

TABLA 4.8 

Perfiles finales de composicion de vapor O~mol) 

BENCENO ETANOL AGUA 

1) .. 000 91 .. 531 6.468 
o.or10 91.149 8.850 
0.001 90 .. 795 9.202 
0 .. (H)5 90.469 9.525 
o. 092 89 .. 831 10.076 
0.384 99 .. 32() 10 .. 294 
1.586 87. 984 10 .. 428 
4. 179 85. 493 10.351 
6.223 83.450 10.321 
14. 701 75 .. 333 9.965 
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ETAPA 
1 

3 

5 
6 
7 
B 
9 

11 

TAB1_;. ,;;. • 9 

Per·file5 finales de cornpc~icion ~e !iquidc C~~oll 

BENCENO ETHl'JO AGUA 
0.01)0 91. 9''.:: 8.057 
t.r .. (J(JÜ 91 .. 5.:..o 8.459 
O .. t)OO 91. 16<> 8. e-:.:: 
o. l'J01 90. 920 9. 178 
(! .. 01)5 90 .. 501 9 • .tp:~3 
:).,•)::.!. e;'•). 199 9.778 
0.090 3';'. :J77 1(1, 03::' 
o. 37.'6 SS'.377 10.245 
1.552 88.07(! 10~377 

4 ... 1)78 85. 510 11). 411 
14 .. 701 75.:::33 9 .. 965 

EJemplo de la dest. azeotropica completa-col .. t·ecuperadara de 
etanol <utili=~ndo UNIQUACl 

Tt~BLA 4. 10 

Perfiles fj:-ia!es de la columna 

ETAPA TEMP. F'RES .. EFF. FLUJO LIQ. FLUJO VAP. 
(!<) CMM-HGl 1:1.) <MOL/HRl <MOL/HRl 

::;51.~~ 7.'~'). (" 1•)·~. " 1.770 79.813 
2 351 .. '.24 760 .. 0 100 .. 0 81.58:0 79. 788 
3 351. 2::; 760. (l 10•).0 81.558 79 .. 765 
4 351 .. 23 760.0 100.0 81. 535 79.743 
5 351 .. 22 760.0 100. o 81.513 79.7~4 
6 351 .. 20 760.(l 100.0 81 .. 494 79.707 
7 351 .. 13 760.0 100.0 81.477 79 .. 695 
8 350.88 760.0 100.0 81. 465 79.711 
9 349.93 760.0 too.o 81. 481 B0.357 

10 348 .. 16 760 .. 0 100.0 64 .. 127 81 .. 150 
11 343.43 760.0 100.0 64.920 16.230 

l.03 
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GiVIFICAS 4.9 Y 4.10 OEL EJ.3 (COL.DEST.CON G. 

DE PKOüUCTO Y REL. REFLUJO ESPECIF.,ALGORITMO 

DE TSAI) 
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GRAFICAS 4.11 Y 4.12 DEL EJEMPLO 3 (COL.DEST. 

CON G. DE PRODUCTO Y REL. REFLUJO ESPEC!F., 

ALGORITMO DE TSAI) 
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GRAFICAS 4.13 Y 4.14 DEL EJEMPLO 4 (COL.DEST. 

CON G. DE PRODUCTO Y REL. DE REFLUJO ESPECIF., 

ALGORITMO DE TSA!) 
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GRl\FICAS 4.15 Y 4.16 DEL EJEMPLO 4 (COL. DEST. 

<:vil G. ;JE F<lüuUCTO y REL. REFLUJO ESPECIF., 

ALGORITMO DE TSAI) 
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EJEMPLO 5 

COL. DEST. GA~. TO UE PRODUCl O '! REL. l ,f. 

ESPEClFICAf>OS ALGORITHO UF: íS/\I (42 E:"IAP/\..:,•. 

E-:IAPA<ALlM) 3? 

TEMP < nK > 310.97 308.20 

COMPl BENC<MOL/HH l U.000 400 .. 000 

CDMP2 ETOH<MOLIHIO J91 ... 900 169.2:00 

COMP3 AGUA<MDL/HR) 66 .. 600 22.650 

1DTAL 258.500 591 .050 

ESTIMADO DEL GAS-1 O DE PUOOUCTO DE DOf"IUS : 

ESTIMADO DEL GASTLl OE PRODUCTO UE FONDOS 

PHESION EN EL DOMO DE LA COL. <mmHg > 
CA 1 DA DE PRES 1 ON POR PLA ro ' 
REL. DE REFLUJO ' 

109 

l.ttl0.00() 

:.161. 100 

,_-1•1.f.l!:j(.) 

n~u.::iso 

72~1. ººº 
123.350 

760.000 

0.001 

º·ººº 



TABLA 4.13 

Ejemplo de la des t. azeotrÓpica cornp leta-col .. deshidrata.dora de 
etanol (utilizando NRTL> 

ETAPA TEMP. PRES. EFF. FLUJO LIQ. FLUJO VAP. 
<K> <MM-HG> <'l.> <MOL/HRl <MOL/HR> 

1 351.37 760.0 100.0 123.350 742.938 
2 351.15 760.0 100.0 866.288 743.382 
3 350.47 760.0 100.0 866.733 745.226 
4 348.71 760.0 100.0 868.576 752.942 
5 345.42 760.0 100.0 876.292 774.546 
6 342.32 760.0 100.0 897.896 801.250 
7 341.16 760.0 100.0 924.599 814.708 
8 340.93 760.0 100.0 938.058 818.:552 
9 340.89 760.0 100.0 941 .. 902 819.468 

10 340.89 760.9 100.0 942.818 819.678 
11 340.88 760.0 100.0 943.028 819.726 
12 340.88 760.0 100.0 943.076 819.736 
13 340.88 760.0 100.0 943.086 819.738 
14 340.80 760.0 100.0 943.088 819.738 
15 340.88 760.0 100.0 943.088 819.737 
16 340.88 760.0 100.0 943.087 819.735 
17 340.88 760.0 100.0 943.085 819.732 
10 340.88 760.0 100.0 943.082 819.728 
19 340.88 760.0 100.0 943.078 819.721 
20 340.88 760.0 100.0 943.071 819.711 
21 340.88 760.0 100.0 943.061 819.696 
22 340.87 760.0 100.0 943.046 819.672 
23 340.87 760.0 100.0 943.022 819.636 
24 340.86 760.0 100.0 942.986 819.581 
25 340.85 760.0 100.0 942.930 819.497 
26 340.84 760.0 100.0 942.846 019.369 
27 340.81 760.0 100.0 942.719 019.177 
26 340.78 760.0 100.0 942.527 010.890 
29 340.72 760.0 100.0 9i12~240 010.470 
30 340.64 760.0 100.0 941.819 017.865 

.31 349.!33 760.0 100.0 941.215 017.022 
32 340.37 760.0 100.0 940.372 815.900 
33 340.15 760.0 100.0 939.250 814.492 
34 339.89 760.0 100.0 937.842 812.857 
35 339.57 760.0 100.0 936.206 811.127 
36 =9.24 760.0 100.0 934.477 809.482 
37 338.91 760.0 100.0 932.831 788.168 
38 338.90 760.0 100.0 653.018 791.221 
39 338.92 760.0 100.0 656.071 791.479 
40 338.91 760.0 100.0 656.329 791.442 
41 =0.09 760.0 100.0 656.292 727.004 
42 338.89 760.0 100.0 0.004 727.000 

110 



TABLA 4.14 

Ejemplo de des t .. azeotrÓpica completa-c:ol. deshidratadora de 
etanol <utilizando~ NRTL> 

Perfiles .finales de composicion de vapor C'l..mol> 

ETAPA BENCENO ETANOL AGUA 
1 0.519 99.481 o.ooo 
2 1:691 98.309 o.ooo 
3 5.143 94.857 º·ººº 4 3.924 86.076 o.ooo 
5 29.512 70.488 o.ooo 
6 44. 173 55.827 o.ooo 
7 50.925 49.075 º·ººº 8 52.870 47.219 o.ooo 
9 53 .. 340 46.659 0.000 

10 53.449 4e.55o o.ooo 
11 53.474 46.525 o.ooo 
12 53.479 46.519 0.000 
13 53.481 46.518 0.001 
14 53.481 46.517 0.0()2 
15 53.481 46.516 0.003 
16 53.481 46.514 0.004 
17 53.481 46.512 0.006 
18 53.481 46.509 0.010 
19 53.480 46.504 0.015 
::o 53.479 46.497 0.030 
21 53.479 46.485 0.036 
22 53.478 46.467 0.055 
23 53.475 46.440 0.084 
24 53.472 46.399 0.120 
25 53.467 46.337 0.196 
26 53.458 46.241 0.299 
27 53.447 46.096 0.457 
28 53. 429 45.878 0.692 
29 53.404 45.550 1.044 
30 - 53.369 45.072 1.559 
31 53.322 44.381 2.297 
32 53.263 43.415 3.321 
33 53.199 42.122 4.679 
34 53.144 40.482 6.374 
35 53.119 38.540 8.341 
36 53.148 36.418 10.434 
37 53.241 34.288 12.471 
38 54.843 33.010 12. 144 
39 55.004 32.869 12.127 
40 55.014 32.819 12.166 
41 54.996 32.727 12.276 
42 54.996 32.726 12.276 

J.J.J. 



TABLA 4.15 

Eja,"Tiplo de dest. azeotr~pica c:omp le ta-col .. deshidratadora de 
etanol (utili~ando NRTLJ 

Per·fi les finales de composicion de l fqLtido <'Y.mol) 

ETAPA BENCENO ETANOL AGUA 
1 o. 141 99.859 o.ooo 
2 0.465 99.535 o.ooo 
3 1.470 98.529 o.ooo 
4 4 .. 432 95.568 o.ooo 
5 11.983 88.066 o.ooo 
6 25.477 74.523 o.ooo 
7 38.299 74.523 0 .. 00(1 
8 44.246 61. 701 0.000 
9 45.965 55.753 o.ooo 

10 46.380 54.035 o.ooo 
11 46.477 53.619 o.ooo 
12 46.498 53.523 o.ooo 
13 46.503 53.501 o.ooo 
14 46.504 53.496 0.001 
15 46.504 53.494 0.001 
16 46.504 53.493 0.002 
17 46.504 53.491 0.003 
18 46.504 53.489 0.006 
19 46.504 53.487 0.009 
20 46.504 53.483 0.013 
21 46.503 53.476 0.020 
22 46.502 53.466 0.031 
23 46.500 53.452 0.047 
24 46.499 53.428 0.073 
25 46.496 53.393 0.112 
26 46.490 53.339 o. 171 
27 46.482 53.257 Q .. 261 
28 46.471 53. 132 0.397 
29 46.454 52.944 0.602 
30 46.428 52.664 0.907 
31 46.393 52.252 1.355 
32 46.346 51.658 1.996 
33 46.287 50.828 2.885 
34 46.221 49.716 4.063 
35 46.161 48.305 5.534 
3ó 46.126 46.634 7.239 
37 46.139 44.807 9.054 
38 64.287 30.859 4.853 
39 66.167 29.339 4.494 
40 66.357 29.166 4.477 
41 66.370 29.106 4.524 
42 66.370 29.107 4.524 

lJ.2 



GRl\FICllS 4.17 Y 4.18 DEL EJEMPLO 5 ( COL.DEST. 

CON GASTO OE PRODUCTO Y REL. REFLUJO ESPECIF •• 

ALGORITMO DE TSAI) 
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GRAFICAS 4.19 Y 4.20 DEL EJEMPLO 5 ( COL. DEST. 

CON GASTO DE •RoDUCTO Y REL. DE REFLUJO ESPECIF., 

ALGORITMO DE ISA!) 
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EJEMPLO B 

COL DEST. GASTO DE PRODUCTO Y REL. L>E P.EFLU JO 

ESPECIFICADOS ALGORI THO DE TSAI C 41 ETAPAS.> • 

ETAPA<ALIMl 40 37 

TEMP< ºK> 308.20 310.97 

COMP1 BENC<MOL/HRl 400.00 º·ººº 
COMP2 ETOH(MOL/HRl 169.200 191.900 

COMP3 AGUA(MOL/HRl 22.650 66 .. 600 

TOTAL 591.850 251ol.500 

ESTIMADO DEL GASTO DE PRODUCTO DE DOMOS : 

ESTIMADO DEL GASTO DE PHODUCTO DE FONDOS 

PRESION EN EL DOMO DE LA COL. <mmHg> 

CAIDA DE PRESION POR PLATO : 

REL. DE REFLU30 : 

400.000 

361.100 

89.280 

1'!50.350 

726.500 

123~850 

760.000 

45;000 

º·ººº 



TABLA 4.16 

Ejemple de una c:olumna deshidratadora de etanol con ca ida de pres ion 
<Utilizer:dc UN!QUACl 

ETAPA TEMP. PRES. EFF. FLUJO LIQ. FLUJO VAP. 
0() (MM-HG) <Y.l (MOL/HRl <MDL/HRl 

1 385.38 25¿l) .. 0 100.0 123.850 781.714 
2 384.79 2515~ (l 100.0 905.564 781.208 
3 384. 14 2470 .. 0 100.0 905.058 780.896 
4 383.37 2~;2s .. o 100.0 904.746 781.062 
5 382.34 ::!380~ o 100.0 904.912 782.400 
6 380.84 2335.0 100.0 906.250 786.529 
7 378.67 L290.0 100.0 910.379 796 .. 14~.S 
8 376.03 2245 .. 0 100.0 919.995 812.038 
9 373.73 2ZOO.O 100.0 935.!'~9 828.544 

10 372.22 2155.0 100.0 952.395 839.197 
11 371.24 2110.0 100.0 963 .. 047 843.937 
12 370.45 Z065.0 100.0 967. 787 845.460 
13 369.72 2020 .. 0 100.0 969.311 845.615 
14 368.99 1975.o 100.0 969.465 845.234 
15 368.26 1930 .. 0 100.0 969.084 844.646 
16 367.52 1885.0 100.0 968.497 843.972 
17 366.66 1840.0 100.0 967.823 843.25b 
18 3b5.99 1795.0 100.0 967.107 842.512 
19 365.20 1750.0 100.0 966.3b3 841. 744 
20 364.39 1705.0 100.0 965.595 840.951 
21 3b3.56 16b0.0 100.0 964.802 840.131 
22 362.71 1615.0 100.0 963.981 839.278 
23 361.84 1570.0 100.0 963.928 838.386 
24 360.95 1525.0 100.0 962 .. 237 837.446 
25 360.03 1480.0 100.0 961.296 836.445 
26 359.08 1435.0 100.0 960.295 835.365 
27 358.09 1390.0 100.0 959.216 834.184 
28 357.07 1345.0 100.0 958.035 832.870 
29 355.99 1300.0 100.0 956.720 831.381 
30 354.86 1255.0 100.0 955. 932 829.672 
31 353.67 1210.0 100.0 953.522 827.692 
32 352 .. 40 1165.0 100.0 951 .. 542 825.398 
33 351.05 1120. o 100.0 949.248 822.776 
34 349.b1 1075.0 100.0 94b.627 819.861 
35 348.Ó8 1030.0 100.0 943.712 816.750 
36 346.48 985.0 100.0 940.bOl 813.589 
37 344.83 940.0 100.0 937.440 787.304 
38 343.46 895.0 100.0 652.654 791.225 
39 342.09 850.0 100.0 65b.575 791.428 
40 340.bb 805.0 100.0 656.779 726.507 
41 339.09 760.0 100.0 656.700 726.500 

l.l.6 



TABLA 4 .. 17 

Ejemplo de una columna deshidratadora de etanol c:cn e: a ida de 
pres ion <utilizando UNIQUACl 

Per-f iles finales de c:omposicion de vapor CY..mol) 

ETAPA BENCENO ETANOL AGUA 
1 0.135 99.863 0.000 
2 0.328 99.670 0.000 
3 o.768 99.230 o.ooo 
4 1.762 98.236 0.000 
5 3.931 96.067 o.ooo 
6 8.316 91.682 º·ººº 7 15.882 84.116 0.001 
8 25.793 74°.205 0.001 
9 34.738 65.260 0.001 

10 40.338 59.659 0.001 
11 43.082 56.914 0.002 
12 44.321 55.675 0.003 
13 44.923 55.072 0.004 
14 45.282 54. 711 0.006 
15 45.553 54.437 0.009 
16 45.795 54. 190 0.013 
17 46.031 53.949 0.019 
18 46.267 53.704 0.027 
19 46.507 53.453 0.039 
20 46.751 53.191 0.056 
21 47.001 52.917 o.oso 
22 47.256 52.627 0.115 
23 47.517 52.317 0.165 
24 47.782 51. 979 0.237 
25 48.053 51.605 0.340 
26 iJB .. 328 51.182 0.488 
27 48.605 50.693 o. 700 
28 48.884 50.113 1. 001 
29 49.161 49.410 1.427 
30 49.434 48.544 2. 021 
31 49.699 47.465 '2.830 
32 49.955 46.123 3.921 
33 50.203 44.475 5. 321 
34 50.451 42.506 7.041 
35 50.715 40.249 9.034 
36 51.016 37.797 11.186 
37 51.371 35.292 13.335 
38 53.936 33.247 12.816 
39 54.592 32.800 12.607 
40 55.049 32.665 12. 284 
41 55.049 32.665 12.284 

J.17 



TABLA 4. 18 

Ejemplo de una columna deshidratadora de etanol c:on ca ida de 
presion (utilizando UNIQUAC> 

Per-files -finales de composicion de liCJUido ('l..mol> 

ETAPA BENCENO ETANOL AGUA 
1 0.051 99.948 0.000 
2 0.124 99.875 0.000 
3 0.290 99.708 0.000 
4 0.670 99.328 0.000 
5 1.528 98.471 º·ººº 6 3.401 96.598 o.ooo 
7 7.192 92.806 o.ooo 
8 13.751 86.247 0.000 
9 22.386 77.602 0.001 

10 30.227 69.770 0.001 
11 35.157 64.840 0.001 
12 37.576 62.421 0.002 
13 38.664 61.332 0.002 
14 39.190 60.804 0.004 
15 39.501 60.492 0.005 
16 39.734 60.256 0.008 
17 39.942 60.045 0.011 
18 40.142 59.836 0.017 
19 40.344 59.631 0.024 
20 40.548 59.416 0.034 
21 40.756 59.193 0.049 
22 40.969 58.960 0.070 
23 41.186 58.712 0.100 
24 41.407 58.447 0.144 
25 41.633 58.159 0.207 
26 41.862 57.aqo 0.296 
27 42.094 57.479 0.425 
28 42.328 57.06C• 0.610 
29 42.562 56.56'1 o.872 
30 42.794 55.96'5 1.242 
31 43.020 55 •. 221 1.758 
32 43.237 54.296 2.465 
33 43.444 53.145 3.409 
34 43.642 51.732 4.625 
35 43.837 50.044 6.117 
36 44.044 48.109 7.845 
37 44.283 46.008 9.708 
38 61.·979 32.137 5.880 
39 65.007 29.691 5.301 
40 65.794 69.153 5.051 
41 62.830 31.604 5.564 

J.18 



GRAFICAS 4.21 Y 4.22 DEL EJEMPLO 6 (COL. DEST. 

CON GASTO DE PRODUCTO Y REL. REFLUJO ESPECIF., 

ALGORITMO DE TSllIJ 



GRAFICAS 4.23 Y 4.24 DEL EJEMPLO 6 (COL. OEST. 

CON GASTO DE PRODUCTO Y REL. REFLUJO E5PECIF., 

ALGORITMO DE TSA!l 
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EJEMPLO 7 

ALGORITMO L>E PROKOPAKIS C27 ETAPAS). 

ETAPACALIMl 22 

TEMP<°K> 310.90 

COMPl BENCCMOL/HRl o.ooo º·ººº 
COMP2 ETOHCMDL/HRl 89.000 At?.000 

CllMP3 AGUACMOL/HRl 1 ! .ooo 
11 ·ººº 

TOTf\L 100.000 100.000 

IEMPERATURA DEL DECANíADOR : 

ESTIMADO DE GASTO DE PRODUCTO DE DOMOS : 

ESTIMADO DE GASTO DE PRODUCTO DE FONDOS 

PRESIONEN EL DOMO DE LA COL.CmmHgl 

CAIDA DE PRESION POR PLAl"O 

RELACION DE VAPORIZACIDN : 

121 

29A 

442.0~'lO 

81 ·ººº 
"/60.000 

5.620 

1.912 



TABLA 4.19 

Ejemplo de de&t. azeotr~pica col .. deshidratadora de etanol 
<Utilizando UNIQUAC y una EFF. del 100:.: en todos los platos> 

ETAPA TEHP. PRES. FLUJO LIQ. FLUJO VAP. 
<Kl (ATMl IMOL/HRl !HOL/HR> 

1 356.12 1.200 80.579 477.952 
2 355.91 1.192 558.531 477.839 
3 355.58 1.185 558.531 477. 756 
4 354.83 1.177 558.418 478.396 
5 353.02 1.169 558.895 483.241 
6 349.58 1.162 563.740 499.320 
7 346.19 1.154 579.638 520.:558 
o 344. 73 1.146 600.773 532.165 
9 344.24 1.138 612.537 535. 850 

10 343.98 1.131 615.963 $S6. 866 
11 343.78 1.123 617.317 537.006 
12 343.59 1.115 617.446 536.938 
13 343.38 1.100 617.585 536.798 
14 343.17 1.100 617.517 536.631 
15 342.96 1.092 617.377 536. 421 
16 342.74 1.085 617.210 536.164 
17 342.:50 1.077 617.000 535. 868 
18 342.24 1.069 616.743 535.501 
19 341.95 1.062 616.447 535.055 
20 341.63 1.0S4 616.080 534.438 
21 -341.27 1.046 615.091 533.779 
22 340.87 1.038 614.436 519.895 
23 340.51 1.031 500.685 523. 214 
24 340.19 1.023 503.405 523.131 
25 339.75 1.015 503.793 522.067 
26 339.17 1.008 502.767 520.405 
27 338.40 1.000 501.168 457.648 

J.22 



TABLA 4.20 

Ejemplo de dest. azeotrÓpica col. deshidratadora de etanol 
<utilizando UNIQUAC> 

Per-files finales de compo?ic:iÓn de vapor ('Xmol) 

ETAPA ETANOL BENCENO AGUA 
1 99.873 0.098 0.028 
2 99.615 0.357 0.027 
3 98.734 1.239 0.026 
4 95.860 4.113 0.025 
5 87.805 12.170 0.024 
6 72.425 27.551 0.023 
7 57.293 42.680 0.025 
8 49.808 50.156 0.034 
9 47.313 52.634 0.052 

10 46.550 53.369 o.oso 
11 46.273 53.605 0.120 
12 46.112 53.708 0.179 
13 45.959 53.777 0.263 
14 45.780 53.836 o.383 
15 45.556 53.889 0.553 
16 45.265 53.939 o.795 
17 44.879 53.986 1.134 
18 44.366 54.028 1.604 
19 43.685 54.065 2.249 
20 42.789 54.097 3.112 
21 41.636 54.124 4.238 
22 40.192 54.154 5.653 
23 37.474 56.611 5.914 
24 36.240 56.938 6.821 
25 34.788 56.804 8.407 
26 32.615 56.474 10.910 
27 29.464 55.995 14.539 

l.23 



TABLA 4.21 

Ejemplo de dest. azeotrÓpica col.deshidratadora de etanol 
<utilizando UNIQUAC> 

ETAPA 
1 
2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
9 

10 
11 
12 
13 
14 
15 
16 
17 
18 
19 
20 
21 
22 
23 
24 
25 
26 
27 

Perf"iles finales de composición de l:Íquido ('l..mol) 

ETANOL 
99.946 
99.883 
99.663 
98.909 
96.450 
89.540 
76.249 
63.008 
56.397 
54.193 
53.520 
53.279 
53.139 
53.006 
52.850 
52.655 
52.402 
52.067 
51. 621 
51.030 
50.258. 
49.264 
40.061 
37.235 
35.957 
34.449 
32.190 

124 

BENCENO 
0.024 
0.0880 
0.308 
1.063 
3.523 

10.434 
23.726 
36.965 
43.568 
45.756 
46.406 
46.612 
46.701 
46.761 
46.812 
46.858 
46 .. 902 
46.943 
46.979 
47.011 
47.033 
47.050 
56.258 
58.799 
59. 137 
59.002 
58.666 

AGUA 
0.029 
0.028 
0.027 
0.026 
0.026 
0.025 
0.024 
0.026 
0.034 
0.049 
0.073 
0.108 
0.159 
0.232 
0.337 
0.485 
0.695 
0.989 
1.398 
1.958 
2.707 
3.685 
3.680 
3.962 
4.905 
6.548 
9.143 



GRAFI CAS q .25 Y 4 .26 DEL EJEMPLO 7 

(ALGORITMO DE PROKOPAKIS) 
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GRAFICAS 4.27 Y 4.28 DEL EJEMPLO 7 

(ALGORITMO DE PROKDPAKIS) 
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EJEMPLO 8 

ABSORBEIX>R CON REBOI LER ALGORITMO DE TSA t < 27 E 1 AJ' A:-,' J 

ETAPA<ALIMl 39 22 

l EMP< ºK> 298.000 él!0.900 

COMPI BENC<MOL/HRl 244.070 0.000 

COMP2 ETOH(MOL/HR> 106.220 89.000 

COMP3 AGUA<MOL/HR> 72.760 11.000 

TOTAL lt23.0S0 100.000 

ESTIMADO DE GASTO DE PRODUCTO DE DOMOS : 

ESTIMADO DE GASTO DE PflODUCTO DE FONDOS 

PRES! ON EN EL DOMO DE LA COL. < mmHg > 

CAIDA DE PRESION POR PLATO 

RELACION DE VAPORIZACION : 

J.27 

2'<'•.070 

195.220 

83.760 

523.050 

442.0SO 

81.000 

760.000 

5.620 

6.800 



TABLA 4.22 

Ejemplo de dest. azeotrÓpica-col .. deshidratadora de etanol 
(utilizando UNIQUAC-con EFF. del 100h en todos los platos) 

ETAPA TEMP. 
<K> 
351.39 
347.89 
345.99 
345.39 
345.14 
344.95 
344.76 
344.58 
344.40 
344.22 
344.04 
343.85 
343.67 
343.48 
343.28 
343.08 
342.87 
342.64 
342 .. 39 
342.11 
341.78 
341.38 
341.05 
340.67 
340.10 
339.24 
338.07 

PRES. 
<MM-HG> 
906.120 
900.500 
894.880 
889.260 
883.640 
878.020 
872.400 
866.780 
861.160 
855.540 
849 .. 920 
844.300 
838.680 
833.060 
827.440 
821.820 
816.200 
810.580 
804.960 
799.340 
793.720 
788.100 
782.480 
776.860 
771.240 
765.620 
760.000 

FLUJO LIQ. 
<MOL/HR> 

FLUJO VAP. 
CMOL/HR> 
550.800 
570.561 
584.106 
588.949 
590.206 
590.445 
590.419 
590.325 
590. 211 
590.090 
589.964 
589.831 
589.687 
589.527 
589.343 
589.119 
588.836 
588.460 
587.940 
587.239 
586.261 
576.025 
577.724 
576.703 
574.169 
570.177 
442.050 

2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
9 

10 
11 
12 
13 
14 
15 
16 
17 
18 
19 
20 
21 
22 
23 
24 
25 
26 
27 
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81.000 
631.800 
651. 560 
665.106 
669.949 
671.206 
671.445 
671.419 
671.325 
671.211 
671.090 
670 .. 964 
670.831 
670.687 
670.527 
670.342 
670.119 
669 .. 835 
áó9 .. 460 
668.948 
668.239 
667.261 
557.025 
558. 724 
557.703 
555.169 
551.177 



TABLA 4-23 

Ejemplo de dest. azeotrÓpica -col. deshidratadora de etanol 
<utilizando UNIQUAC> 

Per~iles ~inales de composición de vapor ('l.mol) 

ETAPA BENCENO ETANOL AGUA 
1 22.·799 77.201 0.000 
2 38.934 61-064 0.000 
3 48.633 51-365 º·ººº 4 52.138 47.860 0.001 
5 53.162 46 .. 836 0.001 
6 53-468 46-528 0.002 
7 53.587 46.408 0-004 
B 53.658 46.334 0.006 
9 53.717 46-271 0.011 

10 53.772 46.209 0.017 
11 53.827 46.144 0.027 
12 53.881 46.074 0.044 
13 53.934 45.995 0.070 
14 53.984 45.902 0.112 
15 54.032 45-788 0.179 
16 54.074 45.641 0.284 
17 54.107 45.443 0-449 
18 54.126 45.163 0.709 
19 54.126 44.761 1.112 
20 54.095 44.175 1.729 
21 54.022 43-323 2.653 
22 53 .. 900 42.113 3.986 
23 55.612 39.918 4.468 
24 55.723 38.590 5.686 
25 55.314 36.536 8.149 
26 54.524 32.940 12.535. 
27 53.570 27.481 18.948 
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TAIJLA 4.24 

Ejemplo de dast. azeotrÓpica-col. deshidratadora de etanol 
(utilizando UNIQUAC> 

PerTiles Tinales de composici~n de liquido CZmcl> 

ETAPA BENCENO ETANOL AGUA 
1 8.964 91. 034 o.ooo 
2 21.024 78.974 o.ooo 
3 35.209 64.790 o.ooo 
4 43.802 56.196 0.000 
5 46.918 53.080 o.ooo 
6 47.828 52.169 0.001 
7 48.100 51.897 0.002 
8 48.204 51.791 0.003. 
9 48.265 51.728 o.oot. 

10 48.316 51.673 0.009 
11 48.364 51.619 0.015 
12 48.411 51.563 0.024 
13 48.457 51.502 0.039 
14 48.503 51.<134 0.062 
15 48.546 51.354 0.099 
16 48.586 51.256 0.157 
17 48.621 51.128 0.249 
18 48.648 50.956 o.395 
19 48.662 50.713 0.623 
20 48.657 50.364 0.977 
21 48.624 49.855 1.520 
22 48.553 49.115 2.331 
23 . 57.042 40.809 2.147 
24 58.803 38.544 2.651 
25 58.923 37.168 3.907 
26 58.515 35.037 6.446 
27 57.721 31.306 10.971 
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GRAFICAS 4.29 Y 4.30 DEL EJEMPLO B (ABSORB. 

CON REBOILER, ALGORITMO DE TSAI) 
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GRl\FICl\S 4.31 Y 4.32 DEL EJEMPLO 8 (l\BSORB. 

CON RE80ILER. ALGORITMO DE TSAI) 
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EJEMPLO 9 

ALGORITMO DE PROKOPAICIS. 

ETAPA<ALIM> 39 

1EMP( °Kl 351 .lt-OO 

COMPl BENC<MOL/HRl 0.000 o.ooo 
COMP2 ETOH<MOL/HR> 07.000 87-000 

COMP3 1-IGUA<MOL/HR> 13.000 13 .. 000 

TOTAL 100.000 100.000 

ESTIMADO DEL GASTO DE PRODUCTO DE DOMOS : 

ESTIMADO DEL GASTO DE PRODUCTO DE FONDOS 

PRESIONEN EL DOMO DE LA COL.<mmHg> 

CAIDA DE PHESlON POR PLATO : 

RELACJON DE VAPORIZACION : 

133 

386 .. 000 

07.000 

760.0UO 

3.610 

1.9120 



TABLA 4.25 
Ejemplo de dest. azeotrÓpica col. desh idr-atadora de etanol 

(utilizando UNIQUAC, con EFF. del 100X para todos los platos) 

ETAPA TEMP. PRES. FLUJO LIQ. FLUJO VAP. 
CK> CATM> CMOL/HR> CMOL/HR) 

1 356.48 1. 216 78.768 477.952 
2 356.33 1.210 556.720 477.852 
3 356.03 1.205 556. 720 477.841 
4 355.34 1.200 556.621 478.543 
5 353.49 1.195 557.222 483.418 
6 350.20 1.189 562.104 499.535 
7 346.87 1.184 578.036 520.805 
8 345.47 1.179 599.198 532.425 
9 345.04 1.174 610.980 536.188 

10 344.86 1.168 614.473 537.227 
11 344.72 1.163 615.862 537.403 
12 344 .. 5-i' 1.158 615.996 537.359 
13 344.44 1.152 616.171 =7.284 
14 344.30 1.147 616.127 537.182 
15 344.17 1.142 616.052 536.960 
16 344.00 1.137 615.950 536.758 
17 343.82 1.131 615.728 536.463 
18 343.62 1.126 615.527 536.139 
19 343.39 1.121 615.231 535.687 
20 343.12 1.116 614.908 535.191 
21 342.83 1.110 614.455 534.418 
22 342.46 1.105 613.281 533.649 
23 342.05 1.100 612.510 532.878 
24 341.62 1.095 611.738 532.023 
25 341. 15 1.089 610.891 531.303 
26 340.68 1.084 610.154 530.698 
27 340.23 1.079 609.535 530.270 
28 339.81 1.074 609.467 529.960 
29 339.44 1.068 609.039 529.741 
30 339.13 1.063 608.728 529.567 
31 338.84 1.058 608.509 529.476 
32 338.60 1.053 608.336 529.370 
33 338.38 1.047 608.244 529.327 
34 338.21 1.042 608.138 529.220 
35 338.03 1.037 608.095 529.138 
36 337.86 1.032 607.989 529.072 
37 337.71 1.026 607.906 528.993 
38 337.56 1.021 607.840 528.911 
39 337.42 1.016 607.761 515.656 
40 336.67 1.011 494.578 513.538 
41 336.39 1.005 492.519 513.549 
42 336.49 1.000 492.306 458.295 

l.34 



TABLA 4.26 

Ejemplo de dest. azeotrÓpica-col. deshidratadora de etanol 
(utilizando UNIQUAC> 

PerTi les -finales de c:omposici~n de vapor <Xmol) 

ETAPA ETANOL BENCENO AGUA 
1 99.873 0.098 0.028 
2 99.616 0.356 0.027 
3 98.737 1.236 0.026 
4 95.869 4.105 0.025 
5 87.832 12.142 0.024 
6 72.497 27.478 0.023 
7 57.422 42.551 0.025 
8 49.977 49.987 0.035 
9 47.505 52.441 0.053 

10 46.766 53.152 0.001 
11 46.508 53.367 0.123 
12 46.366 53.449 0.184 
13 46.228 53.499 0.272 
14 46.064 :S3.535 o.399 
15 4:5.855 53.:563 o.sao 
16 45.566 :S3.594 0.839 
17 45.177 53.618 1.204 
18 44.645 :S3.640 1. 713 
19 43.932 :S3.6:S5 2.412 
20 42.980 :S3.667 3.352 
21 41.748 53.673 4.577 
22 40.200 53.687 6.112 
23 38.338 53.718 7.943 
24 36.222 53.774 10.003 
25 33.9:53 53.877 12.168 
26 31.682 :S4.02:S 14.292 
27 29.553 54.210 16.235 
28 27.672 54.625 17.907 
29 26.102 54.625 19.272 
30 24.848 54.813 20.338 
31 23.878 54.979 21.142 
32 23.149 55.115 21.735 
33 22.608 55.229 22.162 
34 22.214 55.317 22.467 
35 21.925 55.395 22.678 
36 21.714 55.461 22.824 
37 21.560 55.515 22.923 
38 21.446 55.563 22.989 
39 21.360 55.606 23.032 
40 18.330 :S4.387 27.281 
41 17.716 54.182 20.100 
42 18.8?'6 54.478 26.644 

l.35 



TABLA 4.27 

Ejemplo de dest. azeotr~pica -col. deshidratadora de etanol 
<utilizando UNIQUAC> 

Per~iles Tinales de composición de 1Í9uido (Y.mol) 

ETAPA ETANOL BENCENO AGUA 
1 99.946 0.024 0.029 
2 99.683 0.099 0.029 
3 99.663 0.309 0.027 
4 98.909 1. 064 0.026 
5 96.445 3.529 0.026 
6 89.529 10.445 0.025 
7 76.235 23.740 0.024 
9 63.006 36.967 0.026 
9 56.412 43.553 0.034 

10 54.222 45.727 0.050 
11 53.567 46.357 0.074 
12 53.342 46.546 0.111 
13 53.219 46.617 0.164 
14 53.097 46.660 0.241 
15 52.955 46.692 0.352 
16 52. 772 46.716 0.510 
17 52.521 46.743 0.735 
19 52.191 46.764 1.053 
19 51. 719 46.794 1.497 
20 51.096 46.796 2.105 
21 50.267 46.907 2.925 
22 49.202 46.904 3.992 
23 47.661 46.909 5.328 
24 46.249 46.929 6.922 
25 44.415 46.969 8.715 
26 42.448 46.951 10.599 
27 40 .. 478 47.074 12 .. 447 
28 38.624 47.235 14.139 
29 36.988 47.417 15.593 
30 35.622 47.596 16.781 
31 34 .. 530 47.759 17.709 
32 33.686 47.904 18.408 
33 33.051 48.022 18.925 
34 32.581 48.122 19.296 
35 32.238 48.199 19.562 
36 31.986 48.267 19. 746 
37 31.803 48.324 19.872 
38 31.669 48.371 19.959 
39 31.570 48.412 20.016 
40 20.605 57.997 21.396 
41 17.441 56.735 25.823 
42 16.799 56.523 26.676 
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GRAFI CAS 4.33 Y 4.34 DEL EJEMPLO 9 

(ALGORITMO DE PROCOPAKIS) 
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GRAFICAS 4.35 Y 4.36 DEL EJEMPLO 9 

( ALGOR!TH O DE PROKOPAKIS) 



EJEMPLO 10 

ABSORBEDOR CON REBOILER ALGORITMO DE TSAt: C 42 ETAPAS> 

ETAPA<ALIMl 42 39 

TEMP<ºK> 298.000 351 .400 

COMPl BENC!MOL/HRl 214.000 0.000 

COMP2 ETOH<MOL/HRl 98.000 87.000 

COMP3 AGUACMOL/HR> 61.000 13.000 

TOTAL 373.000 100.000 

ESTIMADO DEL GASTO DE PRODUCTO DE DOMOS : 

ESTIMADO DEL GASTO DE PRODUCTO DE FONDOS 

PRESI ON EN EL DOMO DE LA COL • < mmH<J) 

CAIDA DE PRESION POR PLATO 

RELACION DE VAPORIZACION : 

J.39 

214.000 

185.000 

74.000 

473.000 

386.000 

87.000 

760.000 

3.610 

6.400 



TABLA 4.28 

Ejemplo de dest. azeotr~pica-col. deshidratadora de etanol 
(utilizando UNIQUAC, con EFF. del 100% para todos las platos 

ETAPA 

1 
2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
9 

10 
11 
12 
13 
14 
15 
16 
17 
18 
19 
20 
21 
22 
23 
24 
25 
26 
27 
28 
29 
30 
31 
32 
33 
34 
35 
36 
37 
38 
39 
40 
41 
42 

TEMP. 
<K> 
351. 62 
348.17 
346.24 
345.66 
345.46 
345.33 
345.21 
345.10 
344.98 
344.87 
344.76 
344.64 
344.53 
344.41 
344.29 
344.18 
344.06 
343.94 
343.83 
343.71 
343.59 
343.47 
343.35 
343.23 
343. 11 
342.99 
342.87 
342.74 
342.61 
342.48 
342.34 
342.20 
342.04 
341.87 
341.66 
341.42 
341.13 
340.77 
340.34 
339.79 
339.03 
338.04 

PRES. 
<MM-HGl 
908.010 
904. 400 
900.790 
897.180 
893.570 
889. 960 
886.350 
882.740 
879. 130 
875 .. 520 
871.910 
868.300 
864.690 
861.080 
857 .. 470 
853.860 
850.250 
846.640 
843.030 
839.420 
835.810 
832.200 
828.590 
824.980 
821.370 
817.760 
814. 150 
810.540 
806.930 
803.320 
799.710 
796.100 
792.490 
788.f;80 
785.271 
781.661 
778.051 
774.441 
770.831 
767.221 
763.611 
760.001 
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FLUJO LIQ. 
<MDL/HR> 

87.000 
643.800 
663. 541 
677.716 
683.008 
684.451 
684.775 
684.803 
684.755 
684.687 
684.614 
684.539 
684.464 
684.388 
684.313 
684.236 
684. 159 
684.083 
684.005 
683.928 
683.849 
683.771 
683.691 
683.609 
683.527 
683.441 
683.352 
683.257 
683. 152 
683.034 
682.894 
682.720 
682.495 
682 .. 192 
681. 775 
681. 191 
680.381 
679. 283 
677.857 
579.511 
579.203 
575.774 

FLUJO VAP. 
<MOL/HR> 
556.800 
576.541 
590.716 
596.008 
597.451 
597.775 
597.8(13 
597.755 
597.687 
597.614 
597.539 
597.464 
597.388 
597.313 
597C236 
597.159 
597.082 
597.005 
596.928 
596.849 
596.770 
596. é91 
596.609 
596.527 
596.441 
596.352 
596 .. 257 
596.152 
596.034 
595.893 
595.720 
595.495 
595.192 
59q_775 
594.191 
593.381 
592.283 
590.857 
592.511 
592.203 
588.774 
386.000 



TABLA 4.29 

Ejemplo de dest. azeotrÓpica-col. deshidratadora de et~nol 
<utilizando UNIQUAC> 

PerTiles Tinales de composición de vapor <%mol) 

ETAPA BENCENO ETANOL AGUA 
1 21. 959 78.040 o.ooo 
2 38 .. 058 61. 941 o.ooo 
3 49.086 51 .. 913 o.ooo 
4 51. ao9 48.190 0.000 
5 52 .. 903 47 .. 096 o.ooo 
6 53.217 46.782 o.ooo 
7 53.324 46.675 o.ooo 
8 53.378 46.621 o.ooo 
9 53.418 46 .. 581 0.000 

10 53.454 46.o45 o.ooo 
11 53.490 4b.509 o.ooo 
12 53.525 46.474 0.000 
13 53.561 46. 438 o.ooo 
14 53.597 46.402 o.ooo 
15 53.632 46.366 o.ooo 
16 53.668 46.330 o.ooo 
17 53.704 46.294 0.000 
18 53.741 46.258 o.ooo 
19 53 .. 77.f 46 .. 221 0.001 
20 53.813 46. 184 0.001 
21 53.850 46.146 0.002 
22 53.886 46.108 0.004 
2.::; 53.923 46.069 0.007 
24 53.959 46.028 0.011 
25 53.996 46.986 0.017 
26 54.032 45.940 0.027 
27 54.067 45.889 0.043 
28 54.101 45.830 0.067 
29 54.133 45.760 0.106 
30 54.162 4:i.67'l 0 .. 16.6 
31 54.186 45.553 0.259 
32 54 .. 203 45.391 0.405 
33 54.208 45.161 0.629 
34 54.197 44.828 0.974 
35 54.160 44.343 1.496 
36 54.089 43.638 2.271 
37 53.976 42.634 3.389 
38 53.816 41.247 4.935 
39 53.621 39.427 6.951 
40 54.759 35.974 9.265 
41 54.278 32.314 13.406 
42 53.519 27.310 L9. 170 
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TABLA 4.30 

Ejemplo de dest. azeotrÓpiea-col. deshidratadora de etanol 
<utilizando UNIQUAC> 

Perfiles finales de composici~n de lÍquido <Xmol) 

ETAPA BENCENO ETANOL AGUA 
1 8.525 91.474 0.000 
2 20.143 79.856 o.ooo 
3 34.186 65.813 0.000 
4 43.007 56.992 º·ººº 5 46.295 53.704 o.ooo 
6 47.262 52.737 o.ooo 
7 47.539 52.460 0.000 
8 47.633 52.366 0.000 
9 47.679 52.320 º·ººº 10 47.713 52.286 0.000 

11 47.745 52.254 o.ooo 
12 47.775 52.224 o.ooo 
13 47.805 52.194 o.ooo 
14 47.836 52.163 o.ooo 
15 47.866 52.133 o.ooo 
16 47.897 52.102 º·ººº 17 47.928 52.071 0.000 
18 47.959 52.040 0.000 
19 47.990 52.009 o.ooo 
20 48.021 51.977 0.001 
21 48.052 51.946 0.001 
22 48.083 51.914 0.002 
23 48.114 51.881 0.004 
24 48.145 51.847 0.006 
25 48.176 51.813 0.009 
26 48.207 51.776 0.015 
27 48.238 51.737 0.024 
28 48.268 51.693 0.037 
29 48.297 51.643 0.059 
30 48.324 51.583 0.092 
31 48.348 51.506 0.145 
32 48.367 51.405 0.226 
33 48.380 51.265 0.353 
34 48.382 51.067 0.549 
35 48.368 50.780 0.850 
36 48.331 50.362 1.305 
37 48.263 49.755 1.981 
38 48.155 48.889 2.953 
39 48.003 47.694 4.301 
40 56.103 39.032 4.863 
41 57.269 35.501 7.228 
42 56.792 31.756 11. 451 

J.42 



GRAFICAS 4.37 Y 4.38 DEL EJEMPLO 10 (ABSORB. 

CON REBO!LER, ALGORITMO DE TSAI) 

~~J.:.~ ·1 
:-~·~ . .:; ~ 
-==~7-.·~ ~ 7:­

_;_;-;:;_.- .-. 

g!C~~ '. 
~1~:.~ ·. 
--~.G- ¡ 

- '-=,·,a.=: -= 

__ .................. _ ... _ ....... __ _. .. _,,. 

~;r.~: 1.. -- 7::~·?. n.·E : .. J. :t~~. :~ .. ~;?: ·ir.~'.? 
r..i~,~~~~~--~~~~~~~~~~~ 

; :::!'"."'..:. <: 

'.of:E.a( 
~ ¡ 
-~~:~~ 
¡: 
~}..:j:J~ 

, .. 
~----~ 



GRAF!CAS 4.39 Y 4.40 DEL EJEMPLO JO (ABSORB. 

CON REBOILER, ALGORITMO DE TSA!) 
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CAPITULO V 

ANALISIS DE RESULTADOS 



A> Al comparar el eJemµlo <1> con el 15) ~e 11uede observar 

que los perfiles de Flujo de liquido y vapor y el de 

temperatura tienen el mismo comportami€"-'11l.o '( los mismos 

valores a Jo largo de toda la column~ <graficas 4.1, 

4 .. 2, 4 .. 17, 4.18> .. Sin embar-go, en el primer ca<;;o la 

columna tiene con"f"igurac i~n de absot-hedor 

reboiler y en el segundo tiene lu de colum11a Lle 

destilaci~n con gasto de producto y relacion de ref Jujo 

especifici'ldos .. Aqui se puede observar que haja dos 

diferentes 

al in1entaci.;n 

arreglos. 

y de 

pero 

operacion 

comportamiento de la columnil no 

condiciones de 

semejantes, el 

modi f'lcado de 

manera importante. Lo anterior p~rmite confirmar que f~l 

programa qued0 bic..on implementado, ya que la co11 iente 

de reflujo (en el caso de la columna) toma como 

corriente de alimentacion en el del abso1bedor, 

valores si mi la1-es al ca.so de la colum11ri. 

Adem.;,s, el plato de difer-encia que lluy l'Ó"lll:I e las 

dos ejemplos no tiene gran influencia en los 1·esul tado!:> 

finales .. 

Con respecto u los perfiles de c.0111posicion de la 

fase liquida y vapor (gr~ficas 4.3, 4.4, 4 .. 19 y 4.20) 

tambi~n se tienen valores y compo1 tami ento 

semejante. Adem~s se observa las platos 

inferiores (tanto en la fase liquida como en la fase 

vapor> la mee Ja es r1c:a en etanol y en lo~ ~uµt-.-1 ju1 t::'!::. 

empieza a aumentar la cantidad de agua, a disminui1 lit 

de etanol y la d~ benceno tiene ligeras variaciones .. 

Este comportamiento concuerda con lo investigado en la 

1 i teratura < 1~> .. 

B) Al comparar los dos ejemplos anteriores cun el <n> 

puede observar que los perfiles de Flujo rte liquido y 

vapor <gr_;ficas 4.1, 4 .. 17 y 4 .. 21> tienen la 111isma 

tendencia y valores de la misma magnitud .. Sin embargo, 
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los perfiles de temperatura <gr~ficas 4.2, 4.JR y 4.22> 

tienen un comporlamieritu diferente. En eJ caso (6) la 

temperatura va disminuyendo de manera uniforme lo 

largo de toda la columna y no tie11e u11a de 

temperatura constante como en los dos casos anteriores. 

Esto se debe a que en ~ste ejemplo se tiene caída 

de presi~n alta par plato ( P=45 mm Hg>. 

En cuanto a las composiciones de liqu·idll y vapor 

<gr~ficas 4.3, 4.4, 4.19, 4.20, 4.23 y 4.24>, se 

observa que en ambas fases las compasí~iones ~ue se ven 

m~s afectadas por lu caÍda de presión alta son la~ de 

benceno y las de etanol, comparandolas con los dos 

casos anteriores. La composici~n de agua 

los tres ejemplos para ambas fases. 

igual 

C> En el ejemplo (9) y (10) tenemos el mismo problema 

resuelto con los dos programas que se imp J ernentara11 

el presente trabajo. En el ejemplo (9) los 1 esul tados 

fueron obtenidos con el programa propuesto por 

Prokopakis y en el <lOl con el de Tsai. 

En cuanto los flujos de liquirlo y vapor 

Cgr.;:f"icas 4.33 y "1 .. 37) tienen va;riacíorie.s sobretodo en 

los platos iniciales y finales, pero Jos valores inedias 

son de la misma m.:i:gnitud. Tambi~n el pe1 fil de 

temperaturas (gr.;,f"icas 4.34 y 4.38) el c:ompo1 Lamiento 

de ambos tiene variaciones. 

En el comportamiento de las comµosic.inues de 

lÍquido y vapor (gr~fí~as 4.35~ 4.~6 1 ~.39 y 4.40), 

también ;se obscrvuu algunas diferencias sobretodo, en 

la composici¡,n del agua en ambas fases .. La compusicion 

del benceno para ambos ejemplos es la misma e11 cada una 

de las fases. El etanol tiene 

constante a lo largo de la torre 

<Tsai> que en el <9> <Prokopaki~). 

comportamiento 

el ejemplo <10) 

Las diferencias entre ambos resultados se pueden 

deber a que en el caso de Tsai se utilizo un metodo de 

Newton-Raphson para resolver el sistema de ecuacio11es y 
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en el caso de Prokopakis utiJjzo ur1 metodo de 

soluci~n de la torre de plato por plato. 

Adem~s este ultimo caso 9 se fijaba el numero de 

iteraciones para la soluci~n del algoritmo. De acuerdo 

con los datos reportudos por Prokopakis 9 este fijaba Ja 

soJuci~n de1 problema a cuatro i t:e1-acio11es., mientras 

que en el caso ele Tsai se tenia que llegar cumplir 

cierta convergencia para que terminar-a el pr·ogran1a. 

D> En los ejemplos (7) y <8> 5C tiene otro el cual 

fue resuelto con p] programa de Proknpakis Ej. (7> y 

con el de ·rsai Ej <B>. Al igual que en los do~ Cdsos 

anteriores 9 las flujos dF! l~quidu 

<4.25 y 4.29) tienen variaciones en los plutos 

eKtremos, pero los valores medios rte Ja misma 

magnitud - Lo~• perfil es de temperatura tienen algunas 

variaciones en su tendencia <gr~ficas 4.26 y 4.30). 

Los perfiles de composici~n de j ic1uido y vapor 

Cgr~ficas 4.27, 4.28 y 4.32J tambien tienen aJgun~s 

variaciones F.!'n su comportamiento. L~~ composlcio11 L.Jel 

agua en ambos casos es la misma 9 L.:111l.:o en la rase vapor 

en la liquida. La composici~n del etanoJ la 

fase IÍquida y vapor empieza a descE>nde1 notafJlemE"!nt;e 

en el caso <7> hasta el plat;o 4 5 <utilizando el 

programade Prokopak is). En CamUio uli J izando el 

programa de ·rsai disminuye en el segündo plato. Ln 

mismo sucede? el benceno pero a la i uve.'""• sa, 

decir 7 tarda mas en auménta.1- con Prokopak j s, que 

Tsai. 

Tambi~n en este caso las va1·iaciones ~e deben a la 

diferencia en los illgor-itmos empleados en la solución 

del problema, ~in 

discrepancias entre 

comparaci~n anterior. 

E> En el ejemplo C2) se 

agotadora de be11ceno 
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torre deshidr·dt.:u101 adel ejemplo { 1) l.. F11 este caso 

puede observa1 {qrc~ficas 4.7 y 4.8> como pu1· lus domos 

sale un11 mozc la composic:ion ilJllUl dt.:.-.. 

etanol y de henC:f"!OO y por los fondos 11na mezcla qut? 

su mayo1· ia cont ic11e etanol. La cor1-ie11le de \t•s Fondos 

etanol Ej. <3>, que est~ interconectnda 

columna. 

esta 

F> En los ej~mplos {3} y (4) se puede otJservat el caso de 

]a columna rec11peradu1-a úe etanol. Es el rnlsmn e.aso 

solo que el ejemplo (3) se uti 1 iLo NRlL paru 

calcula1· lu~ coeficientes de •1r.tividad y C?I) r.1 ejemplo 

(4) UNIQUAC .. En estos dos ejemplos se obt.uvie1 nn los 

mismos resultados 

d1ferentes para el 

actividad. 

ut:i l izando 

c~lc:ulo de 

dos c..01 1 el ac j ones 

c.ocflc:if".?11tes de 

Esto concuerda con los establecido por 11 ~)' que 

establece que pal a el caso de mezclas a2eot.1·uplcas se 

deben de utiliz<'tl las correlaciones de NRIL~ llNlQIJAt: 

UNlFAC para poder obtener 

composiciones tJe los compone11tes 

a2eotr~p1ci1. 

En éstos casos se puede observar 

precisJon las 

de mezcla 

<gr a f je as •t .. 1 1 , 

4.12) como el etanol se encuentra en mayor praporcion a 

lo largo de toda lu columna, teniendose mayor 

cantidad de este en los fondos qu~ c11 los domos Ue lo 

torre. Taml.ljen pued~ v~rse c.:omo en los fo1ulus de la 

columna ·la Cilntidac.J de bt::~nceno es casi nula., nde11tras 

que la de agua es muy pequefla {trazas). 

De manera similar en los domos el compo11enle que 

se encuentra en mayar cantidad es el eta11ol, mie11lJ as 

que de benceno y a.gua hay una cantidad mas pequelia. En 

~ste e3emplo se uso la correlacion de NRTI. pa1a el 

c~lculo de los coeficientes de actividnd 

En cuanta a las graficas (4 .. 15) y <~t.J6) estas 
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corresponden al mismo problema anterior lq1-r1ficas 

<4.11) y (4.12)>, es decir a l.::i col1u111hl clt~ ti etapas, 

pero en e5tc caso 5t:' usu la correlaciciri cte UNlQIJl-)L para 

el ci'ilculo d~ los coeficiente~;; Lle actlvid..-u.L l.\q111 

puede observar un compof tam.iento los perf1 le5 de 

liquido y vapo1- muy similor al ante1 io1 ~ es clP.ci1 lo 

largo de toda lcl columna el etanol enr uent1 a 

mayor cantidad mie11tr·as que el bC":!'nceno y el agua solo 

se encuentran en pequef'ias cantidades. 

En base los dato5 de la~ qr-~ficas (lt .. 11>, 

(4.12>, (~.151 y C4. 16>T se observa que para el dise~o 

de equipo, es indistinto usar una otra 1 01 relaci~n 

para el c~Jculo ele Jos coeficientes de actividad, sin 

embargo, desdP el flunto ele Vi5t~"l. termodin~mico 

observa que pequei:as variaciones en las cor1dicior1P.5 e.Je 

operacion puedc11 p1 uvocar serios pr·oblemns 1 eí tejados 

en los resultados esto es, que no tengan un sjg1dfic.-:irio 

fÍsico; sin embargo para poder generalizar etito, seria 

necesario resolver problemas con diferenLPs lipus de 

Lompuestos y asi ver si se puede ut.ilizn1 c11alquic1 a de 

las dos correldciones o aquella para la que primero 

encuentren los par~mctros de los compuestos. 

G) Comparando el ejemplo de la colu11111a agolado1 il de 

benceno de 5 etapas con una efiCiencia del 100 X e11 

caso y de 70% e11 C:!'l ott-n, Ge puede obse1 vn1· q11c pñ1 a la 

menor eficiencic, las composiciones tanto en el l 1quido 

como en ~ 1 vuµu1 , µ.:.1 a. el ct.:i11n l son 

compar~cion con las del 100% y por consigl.iiel\Le, las 

cantidades de benr:eno en ambas fases se veu aume11tüdas 

a lo largo de la columna para la eficie11t. ia e.Jet 70~- De 

esta manera, la separaci~n que obtiene al '70 dt=" 

eficiencia es meno1 que la. que se obtier1e nJ lOOY.. 

En cuanto a los perfiles de temperat1..ira, tambi_;n 

se ven disminuidos las valores a lo la1 qCJ de la c.:olumna 

para la eficiencia del 70%, mientras que ]A cantidad. de 
agua permanece casi igual para ambas eficie11cias. 
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A> La. deo;-. ti lar: 1on ...izr~n\;ropit:.a rP~ul ta muy cnnvP1Li unte y 

ecunomic..:a c11.-J.ndu tn~mudas 

eol 

destilacinn c11nvenc1undl "1ni ini l.o 

numero de 2LRr1as''. 

B> L.:i defin1clon tle destilacic~n azeol1-opica 

se usa cuando 1.:0 l so 1 vente reti1-tldo dE• la c.:nJumna 

df""' l º" r:nrnpnnen tes 

claves, usualmente ~'~ Li~st.i lado; que dicho 

termino ha sido clctdo l.ilmhien a procesos donde hay 

fu1·mdLi01\ üc· uLcut1 uµu., y el "..ic:lvt.•ntE? "'~' 1 Pti1 .1dl• ca-o;l 

e><c lus 1 vamen t:e E>n e 1 c.Jest i l ü.du ~ 

C> Al obsevar· ].is qrdf1cas tJe comp:os1c1u11 de lin11ido y 

vapor de los ejemplos Cl>, <S>., (l1) T (9) '/ (JO) 

puede ve1-ificar Ju l:eoria. que cstablr:oce q1JP el s.1.1lve11te 

que se le adiciona auna mezcla, quf:o> puede fo1 ma1 una 

rizec:it:rnpn~ dPhP. ch=:- te11er 1a C:dpacidad de 1-cduci1 Ja 

tendencia. de a tr·.c-H:<: j ~n en trE.> l ilS mu l ecti las de la 

mczc 1 a~ En es te caso, un sol vente no po 1 a1 : bc-.1r:t.:110 > 

agrega a ltna 1nezcla pala1· (etanul-agu~> pa1·a poder 

incrementar la vnldl:ilid.ad dL~l co111pancr.te 

(agua). As1, ~e puede obs""°rvar que 

polar 

lus plato<s 

inferiures, donde Ja temperiltl1ra ¿¡] t;,-.a 7 IUJ hay 

ning~n rastro de aqun; debida a que nl mezclru·se el 

alcohol con el benceno aumenta vo ldt i 1 i dad y 

evapora, ademas de que la cantidad de M.g1.t<1 al ime11l.ada 

es muy peflueíia c:omµarada con !u del tH~11ce11c_• y ~t<:u1t•l. 

Asi,. en lo~ f::indo~ queda etanol con ti·azas de be11reno, 

en los damos se encuentra el agua be ne.e no y una 

pequef'ia cantidad cJe etanol, esto mez:c.la -formn. 

azeotropo heterogeneoque despues se condensa y forma 

dos fases. 
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D> El programa propuesta por Tsai esta 1 i mj tado el 

sentida de que no es posible encontrar en la literatura 

constantes para el calor especifico de liquido de 

cualquier compuesto .. Por lo que se sugie1 e que 

programa se le agrege una pequeha sub1 utina donde 

evalue los Cpºs, los cuales pueden 

mediante correlaciones. 

obtenidos 

El programa de Prokopakis es m~s versatil 

punto, ya que solo necesita Cp de vapor .. 

~ste 

E> Se observ~ que es indistinto utiliza1 la c:orrelaci¡,n de 

NRTL la de llNIQUAC al empleadas pa1·a la 

evaluaci..;n cl~ las propiedades termodinamicas .. 

Sin embargo, es 11ecesario resolver p1 oblemas con 

diferentes tipos de compuestos, para poder generalizar 

que se puede utilizar aquella correlacion c1·;t1 Ja que 

primero se puedan encontrar los parametros de dichos 

compuestos .. 

F> Las ventajas del programa de Tsai co•1 1·especl.-o 

Prokopakis son : 

1) Tiene cierta versatilidad, ya que se puede 

trabajar la torre de 5 diferentes maneras: 

Absorbedor-agotador 

Absorbedor con reboiler 

Columna de destilaci~n con cantjdad de 

producto y relacion de reflujo 

Columna de destilacion c:an cantidad de 

produ~to y relacion rle vaporizaci~n 

Absorbedor-agotador con reboi le1 
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2) Da mayor informaci¡,n acerca de Jas condiciones 

fisicas y la composici¡,n de Jos componentes 

3) 

cuando se encuentra en una zona de do5 fases 

lÍ.quidas. 

Como informaci¡,n solo nec-esita las 

propiedades de los compuestos y las constantes 

de las correlaciones (ademas de los flujos, 

temperaturas y µ1·t::t~J.unt!s lle opcrucion). 

Las desvenlajas son las siguientes 

1) No se posible encontrar Cp de Jiquidos para 

cualquie1· tipo de compuesto la lite1atura. 

2> Checar Ja existencia de dos fases J ÍflUidas 

salo en la corriente de vapo1 del 1=ilalo 

superior de la torre. 

G> Las ventajas del programa de Prokopakisy 

respecto al de Tsai son : 

1> Como se ~ija el numero de iteraciones puede 

resolve1- columnas con una cautidad de platos 

considerable en mucho menor tiempo <hasta la 

mitad> que el programa de Tsai. 
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L!l Checar 

t0Llt1:.. lo"i ptutu~. que 

del plato de al1ment3cion. 

,,., 1 ,.:•glu. 

enr:lte11l.1 <u1 ::i1 1 iba 

2> i.Jo du mucha i n-formac: l 1111 at:~1· e~ dJ.? 1 us 

condic:iunt~s y pi-opiedude~• c11a111Jo 1-~Kiste.1 dos 

f a:,r:~r~ 11 qu.idas. 

1) Se necesita como dato .l.:""1 e11talpiil clel µJalo de 

al imentac:iun par., 

µrog1-a!T:a. 
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APENDICE A 

CRITERIOS DE EQUILIBRIO 

TERMODINAMJCO 



Las variables primuria5 de la termodinamica clasjca son: 

temperatura CT>.- p1·e5iu11 <P> y las propiedudes mol.::lre5, 

volumen CVl., enerqia iutern.:i <U> y entJ·op 1 J <S>. 
temper-atura es unu variable primar·i.a, ld presiu11 y el volumen 

son definidas d1rectame11tc por otras Lres vu1·i<:iltles p.-ima1 ias; 

1 .. :i fuerza, la masa. y la Jnngi tud. La Pner<Jji.t iut:urn-:J y lu 

entrop~a pue[.fr.!'11 medir direr:tamPnte, solo 1 íenen 

s.ignif.ica.do como futtc iones mutem.;_ticas. 

Mediante la experimentaciC:,n se determino que~ el v0Jumer1 

molar de una fas~ homogr~nea es funcion de la tempe1·at:ur·.:i,, la 

presion y la cott1r1osicion <X> el numerarle muJe-;:. <n>. 

Generalizando se postula que U y S de una f"ase hnmorienea 

funcion de lds var·iclbJes me11cio11adas ante1-io1 me11te. Oe esta 

conducen 

lü. primer·a y segunda leyes de la l:ermodinam1ca~ 

relclc:ion fundamfJntaJ e11l;a e las variables 

termodJn~mícas primarias: 

dtnU) = ltJ(nS> - Pd<nV) -+ E µ,dr\ 

donde: 

nL:..:;. n~mero de? moles de la especi~ t 

n :..:: E "t = numero de moJcs totales 

µt= potencial qui.mico e.Je la "espl:*cie 

((\.}} 

Escribiendo <A.1 > pa1-a 11 = 1 ~ se tiene que ll =· l.l<S,,V,n>. 

Asi, las nL1~vas ?ropicd~dcs tcrmodin~mic=~ cr1 p~rtlcul~r, 

la entalpÍa <H> y la energia libre de Gibbs (G) son Definidas 

entonces: 

nG 

y 

H _ 11 1 PV 

G _ H TS 

nU + P<nV> - TCnS> 
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d<nG> = d(nU> + PdCnV> + <nV>dP - TdCnS> - tnS>dl <A.5l 

sustituyendo (A.1> en <A.5>: 

dCnGJ = -CnS)dT <A.b) 

La ecuaci~n <A.6> es equivalente a <A.J> y represe11ta una 

relaci~n fundamental. Asi 7 para cada íuse. en sjslema. 

multif~sico y multicomponente la energía libre de Gibbs está 

dada funcionalmente por la siguiente expresi~n 

la cual tiene una utilidad potencial. La diferencial total de 

B es;.: 

dG = 

considerando que n = l y comparando <A.6> cor1 <A.7>: 

e:~) =-s 
P.r. i. 

V 

y definiendo al potencial quÍmico <µ) de la especie !: 

al sustituir <A.B>. <A.9) y <A.10) en <A.7> para 

obtiene. 

dG = -SdT + VdP + E µtdnl 
i.=1 

<A.7) 

<A.8> 

<A.9l 

<A.10) 

<A.lll 

La ecuaci~n <A.11) es ya solamente funcion de T, P y ~. de 
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manera analogu, se pueden encontrar expresiones para S, V, µ\., 

H, Cp, etc., como funcjones de T, P y X. 

En un sistema equilibrio de fases se tiene lo 

siguiente 

"' = µ~ ' <Pl 
µ\. µ¡_ µ' 

de manera analoga. 

TU> T12> TtP> 

PU> = p(2) = pt31 p(p) 

Puesto que el potencial quimico 

como una cantidad absoluta, Cdebidó 

CA.12) 

<A.13> 

<A.14> 

puede ser expresado 

que valo1·es de este 

menores que la unidad implicarían logaritmos negativos los 

cuales no tienen un significado ·fÍ.sico), los valores numer·icos 

de dicho potencial son dificiles de relacionar con cantidades 

fisicas medibles, por lo que es paco usual c1·i te1 io de 

equilibrio, para lo cual es necesario in1roducir· el c.unc:epto 

de fugacidad. 

En los primeros afias de este siglo se intraduje1·011 va1 ios 

conceptos b~sicos: propiedades parciales, fugacirlad y soJuci~n 

ideal. 

Una propiedad parcial es definida por 1a ecuacion: 

!?__ nM J 
iJ n1. T.P ... 

tA.15> 

donde Mi es el valor molar de alguna propiedad extensiva. La 

interpretación m~s simple de la ecuaci~n <A.15) es que esta 

distribuye una mezcla apropiadamente entJe las especies 

quÍmicas que la constituyen .. Asi, M" tiene las características 

de !a propiedad de la especie i en la mezcla. llna co11sec11e11cia 

matem.i.tica de la ecuacion CA .. 15) es la siguiente relacion: 
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y 

M = ¡; \ t1 (f\ .. 16) 

la cual muestra ~ue las p1 opil!dildes pare jales combinadas t:-n la 

r~lac:i.~n m.::ls simple co11dui::e a Ll producci,.Jn de la prop1P.dad d'~ 

l .... mezcl3. 

La ·fuga.cidu.d por ~u p;:irti•, e~~ u11.-:l p•·upied.:id lPrmodinamica 

¿¡uxiliar que relaciona la funci~n de üibus. Sl::- l1cne q11e pura 

mezcla, la fugacid."ld t se defjn.:..- comu: 

dG = RT d<In.fl <T, X. cte•.-, .. > 

y 

I 
lim ---p- = 1 

Para el caso especial de 11na especie puta 

y 

l im 
p~O 

RT d( J ::t > l=cte. 

---p- = 1 

<A .. 17> 

(A .. 18) 

<A .. 19) 

H\ .. 20i 

para la especie ~, 

-r se define por: 

pa1 .. le de una mezc1 •• , 1 a f uq.-:::.c ídad de 

}j,¡ 

p--+o_ 

RT d( lid T=clr:-. (f' .• :..!l> 

Al integra1- <A .. L!l) i3. l y P c:anstanlt:1s y destlc- 1111a 11,=0 

Cesta.do puro) hast;:i L1na r1
1

: 

SL ~...- RI J1·1(fi.) ·- Rl ln(f) H\.23> 

Jos valores de G\. y t. scH1 fijados 
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debido a que las propiedades de los componentes p111 os 

funciones de T y P sola.mente. En el equilib1-iu 

~G=O, asi: 

<A.24) 

Para que esta ecuacion valicla, Ja f1Jgacidad del 

componente la mezcla debe ser igual la deJ c..ompo11ente 

puro,. a.si, para un sistema con "C" componentes y P fases, 

tiene que 

siguiente: 

criteJ io de equilibrio alteJnativo 

fL:.J.) 

Para un mezcla Ue gds id~dl 

dG' = RT dl11P T, ~ = e tes. 

el 

<A.26> 

donde el ap¿,strofe (') denota la propiedad del gas ideill. Asi, 
para mezclas ideales, de] Teorema de Gibbs 

De las ecuaciones <A.B>,. <A.9> y CA.E> se tjene: 

S' 

V' 

H' = "' :._ 11 ... ' ' 

CA.2'7> 

<A.28> 

CA.29) 

<A.30) 

Dichas ecuaciones estan jmplicitas en la Ec.<A~27l. Ademas, la 

Ec.(A.JO) produce: 

G ' + RT lnXL !A.31 l 

donde: 
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< T=c te> (A.32) 

de la ecuacion <A.26> escrita para una especie pura 1: 

< f=c te.> <A.33) 

Las propiedades de un fluido real, pueden ser comparadas 

con las que tendria gas ideal la misma P~ i· y 

composic:i~n- El resultado de la comparacion da las propiedades 

residuales, asi, por definici~n: 

MR M M' <A.34> 

M~ i1 -· i1 <A-35> 

Aplicando este concepto a la func:ion de energia de Gibbs, 

y sustrayendo la ecuacion <A.26> de la <A.17>: 

d(G - G' > = RT d ln f/P T, X= ctt::!'s. <A.361 

dGR = RT d ln +~ 1,:{ = ctes. 

donde <Ji es el coeficiente de ·fugacidad definido como: 

t· = F /P <A.37) 

Integrando la ecuacion <A.36>: 

H: 1 J n. 4> <A.3Bl 

La constante de integraci~n desaparece, porque para P=O~ 

GR=O asumiendo que In ~ = o. Para el 

componente puro i.: 

RT ln. 1>i. 
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Para la especie t,. como un constituyente de 

restando la ecuaci~n <A.18) de CA.21): 

\ 
RT d l :: )(fi' T=ct;e. 

ciG~ RT d In et._ T= c:te 

donde ~i es el coeficiente de fugdcidad de la e~pecie 

mezcla,. definido como: 

Integrando la ecuacion CA.41): 

G~ -= Hl In. rpt. 

mezcla,. 

<A.40) 

la 

<A.41 > 

(A.42> 

Una forma alternativa de la ecuacion <A .. 6> se der- iva de 

la entidad matem~tic~: 

d [ ~~- 1 = [ -.-
1

- ] d<nG> - [ ~ 1 d.I 
Rf RI 2 

Sustituyendo dCnG> de la ecuaciOn <A.6> y G de la ecuacion 

<A.3}, 

d(~~) e-~ )dr 
RT 

nV µi. dn, 
(RT)dP + ;¡:; ~ • 

<A.43> 

para el estado de gils ideal la ecuaci~n <A.43> queda 

con µl reemplazado 

reemplazando µi. por Gi.' 

dos ecuaciones: 

<A.44} 

poi- G. la ecuacinn <A.43> y 
' . 

rie Ja ecuac:ion <A.44>, 1-estando estas 
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donde lds de1-inicione~. de las ecu._lf:iones (/l.::Jl1) y CA.35> han 

sido consideradas. Esta es 

p1-opiedddes residuales. 

reJacion fundament~I 

La ecuac:i~n <A-lt2l tnmbien puede escribirse como: 

(r_!~)RdP RT + .t: In r,'>1.dn1. 

de 

T1·abajando relaciones de propiedades residuales 

escribir: 

puede 

<A-'t'l) 

CA.'18) 

J n .P-1. 
(a <nG "tRTl) 

a n T.P.1. 
eª (nin /')) 

cJ n i T.P.r. 

donde la segunda forma en cada caso siquP '" ·forma de lu 

ecuacion CA.38). L~, ecuucion CA.46> puede eser ibirse comn: 

d Jn 
v" 
R"I dP ·1 .... e te~. 

donde. por definic:ion: 

vn = v - v· V ·- RT/P 

Los valores de v"' vie .. 1en directamente de e>Cpe1 i111e11lac:i~n 

de las variables PVlX y Ja ecuac:i~n <A.50) proporc:io11a J11 /.1 

a trav~s de la ec.uacion <A-49> se produc:e11 t:Jti·as ¡u-opiedades 

interesantes: 
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V= ve T, P, :... ) 

En principio la Ecuacion de Estado de l 1VT, ~µI i~a tanto 

para gases como pa1·a liq1Jidos, no obst~nte en Ja practica la 

aproximuda de propiedades de 1 iquictos representaci.;n 

proporciona mucho dificultad. Asi, fo1 muJucion 

a1tei-·natiVc'l de solucion termodin.;,mica se ha dc!::iuri ol J.:n.lo 

liquidas. La idea clave es la de 

definici~n : 

solucion ideal. Por 

donde el superindit.:E~ indica una propiedad de snl11cion ideal. 

Expresiones para to~as las propiedades de 50Jucio11 idea) 

deducen de esta ecuacion. 

La integracion de Ja ecuacion (A.21 > para el estado puro 

·., al estado de 

presión da: 

en la soJuci~n 

Rl 1 n r l I ·f l 

para una solucion ideil1: 

G.i:i=G ·t RT In.., 

y de la ecuacion CA.16): 

la misma l:empe1-atu1 a 

<A.53) 

Las ecuaciones <A.B>, CA.9> y <A.3l producen en este caso: 

(A.55) 

IA.56l 
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<A~57> 

Tanto se pueden comparar las propiedades reales de 

fluido con las propiedades de estado de gas ideal~ asi tambi~n 

se pueden comparar las propiedades reales de una mezcla de 

fluidos con las propiedades de soluci~n jdeal lil misma 

temperatura, presi¿,n y composición .. Surgen as.i las propiedades 

exceoo las cuales son an~logas 

residuales: 

M" M - Md 

¡;¡" i1 Frd 
' 

G" G - I: XLGi Rr I: X ln. x, 
' 

SE s - I: xs 
' ' 

. R E X In X 

VE V - I: XLV 

las propiedades 

<A.5Bl 

(l-L,59> 

!A.60} 

!A.61) 

!A.62l 

<A .. 63) 

Las propiedades en están cercanamente relacio11adas 

a los cambios propios de mezclas: 

!A.64) 

Estas propiedades rniden e.l cambio <]UC' ccur;-e c...ua11do una 

mul de mezcla es formada de constituyentes puras en un proceso 

de mezclado a temperatura y presi~n constantes .. 1 q definici~n 

de la ecuación <A .. 64) da las ecuaciones <A .. 60) a CA .. 63): 

AG - RT I: x, In x, !A.65l 

s" !A.66> 
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v" !N IA.67) 

{f.\.68) 

Las propiedades en exceso ~on realmente caJc.:11Jat.Jas de Jas 

propiedades de cambio de mezclas y viceversa .. 

El foco de atencion de las propiedades de cambio son ::..V y 

l':H ya que est.:is puedt•n ser- medidas experimentalnll:.'nte, decir 

di1·ectamente. 

Desafortunadamente las medidas de t:.V = VF.: y .0-f HE 

pa.rLJ. me?zclas liquidas no dan los c~lculos de Ge:. Para esto, 

son necesarios datos de equilibrio lÍquido/vapor· Jos c11ales 

son relacionados a GE como sigue. Hestando CA .. !53> 

IA.521: 

RT ln. f1. 
xt fL 

In > = ~ I RI 

tle Ja 

(?\ .. 69) 

donde los coeficientes de actividad r, estan def"inidos por: 

\A .. "/01 

Acorde con la ecuacion <A.16): 

y par la ecuaci~n CA.69) se tiene: 

<A.71> 
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Los valores rle calc:ulado•-; ~·~'ll1"':1 1mentaJ111e11te 

partir e.Je datos e.Je equi 1 ibrio Jiquino vaµo 1 co11 Ja ec11acjon: 

tA .. 72> 

donde '1',_ us u1, f""-~ct.01- secundario de 01-den unitario q11e puede 

ser evaluado de datos volumetricos para ü-1 eqtti 1 ibr io de 

fases, por correlac:ion de tales datos. 

La relaci.;n propia fundamental para las propiedades en 

exceso se da de la ecuacion <A.63). Para 

esta es: 

(-ntl1d )dT 

R"Í' 

J~eempltJ.zando .:..:i. poi- G e11 Ja ~cuacion <A.Lt3> y,.,· 

Ja ecua.e iÓn CA. 73) y 1·es tanda ambas ecuac: i 011es 

sol uc 1 an ideal 

({'t.'73) 

lle 

(f\.74) 

donde se involucran las definir:iones de la5 l?C:tJ.LIC"ione!Oj CA .. !58) 

y <A.59). Con~idcr·.a.oUu lo C'-.:..Udc:iun (Á.6L/), asta F"C.llaCion 

camb~~n puede escribirse cuma: 

d(nG E) 
Rl 

tA.'/~'"i> 

La ecuaci~n CA.75> es análoga a las ecuaciones CA.'13> y 

<A.46.l, que a su vez son analogas de <A .. 47> a <A-49>, asi: 

1a. Tabla A. t da u11 tesumen de las ec:uaciat1es c:iaves .. 
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G r: iff 

G" r: RT 

TABLA A. 1 

RESUMEN nE ECUACIONES CLAVES 

;. 

); 

" -nH dT + H~ dP + E ---RT dn, 
RT 

-nH R 
·--·cll 
RT-

G, 
r: ttTf 

6" 
' r: t.R:T 

; 

~ 

1!:! ~ dP 
Rl • E Jn i· 

nV E 
-Ri dP • E 1 r-_ J, dn 

dú 

1 n -t·, 

l r~ r l 

:.HGE I RT) 
- 1 1 --.,~--] 
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La formulaci~n de soluciones termodin~micas derivadas de 

las propiedades en exceso, es ~til para 

propiedades reales, ya que HE, VE y y" pueden 

experimentalmente. 

encontrar las 

evaluadas 

En la tabla A.1 se muestra la relacion de propiedades 

fundamentales para la funci~n de Gibbs y las dos relaciones 

aná1ogas, las cuales relacionan las tres funciones de Gibbs de 

mezclas con sus respectivas propiedades parciales. 
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APENDJCE B 

EVALUACfON DE COEFICIENTES üE 

DISTRIBUCION 



A partir de las propiedades termodinamicas surge otro 

par~metro importante, que es el coeficiente de distribt1ciun el 

cual 5e define 

<B.1 > 

donde Ki.= Ki.<T, P, XL, ~i>- Este coeficiente es una medida dC? 

la facilidad con que se puede separar componente una 

mezcla. Este se puede calcular a trav~s de la evaluacion de 

las fugacidades. Para el equilibrio lÍquido-vapor se debe 

cump 1 ir que: 

<B.2> 

Las fugacid.ades son sustituidas por expresiones 

equivalentes que involucran las fracciones mol, Jas mas 

comunes son las siguientes: 

;v 
~ " ¡-- F" 

' i l 
<B.3) 

AfL r V FL 

' 
.. , i 

(8.4) 

A 

< 1p~ l p (8.5) 

PAR 2 

~L 
' 

r¡b~ x, p <D.6). 

Como no todas las mezclas se comportan de igual manera, 

el coeficiente de reparto de distribucion <K> se puede 

calcular de diferentes maneras, dependiendo de Ja natu•aieza 

de la mezcla, la temperatura y la presiOn. 

A partir de las ecuaciones <B.3) y <B.4> se ohtiet1e11 Jos 

coeficientes de actividarl del componente l en la Fase 

y en la fase vapor: 
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. ' <R .. 7l 

<B.H> 

De man\.;?ra analoga, de las ecuaciones <B.51 y (8.6,l, 

ohtienen los coeficientes de fugacidad deJ co•Tiponente 1 e11 la 

fase JÍquida., y en la fase vapo1-; 

t ,' I ( ~· ,P) (U.9) 

<LL 10> 

Estas ecuc:::cion~s t.1c3n dos -formulaciones sim~t1 icas y i..Jos 

asimét.1·icas pa1·a ul valo1 lle K
1 

.. Igt.1alando lar.; ecuaciones dz-1 

pJr l y del par 2, se obLienen !2b si~elr1cas: 

: / \.. ~ 

.' ~· T L 

} .... r:·· 

K 

Da rr;~nF'."ra simi.lar se obt1enen las asimetricas: 

... "' 
¡ l- f i. 

:/~ .,.-~ 

l; p 
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Otras formas de evaluai- K son: 

K = 

a + bT + cT 2 
... dT 3 

P=cte-

La ec:uacion <B.17) es obtenida. mediante 

de riatos eMperimentaJes. 

EVALUACION DE K A PARTIR DE NOMOGRAMAS. 

!B.151 

<B.16> 

(IJ. J?> 

correl aciun 

Adem~s de las graficas de log K vs JIT, para lineas 

presion constante o Ja-:; gr.;.ficas de log K vs lag P. con linea!..;. 

a temperatura constante. existen otras tecnícas empiricas 

uti 1 iza.das frecuenteme11te para hidrocarbLu·os, como son Jos 

nomogramas. Con el uso de estos ~ltimo~ puRden obtener 

t:orrelac iones empi ricas mas compactas pcu·a. Jos va.101· es del 

coeficiente de reparto K <eq .. !Íq.-vapor.>. 

Existen principalmente cuatro tipos de nomogramas para 

obtener los valores de K, identificados por escalan 

µc:a1 .slt:::!ld~ y r t"jil ic1s, asi como por sus a.ucores y 1 etere11r:1as: 

TIPO 

II 

I 1 l 

IV 

ESCALAS PARALELAS 
~~~~~~-~~ 

p y T 

T y K 

K y Cn 

KLll y K 
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REJILLA 

e, y K 

AUTORES 

De Príester 

Hadden y W. 

Grayson 

Le11ior et-al. 



Los nomogramas tipo no incluyen parametros de 

composici~n- De Prieste1- propuso su nomograma como una primera 

aproximaci~n para el uso de las cartas PTC-K.. Este tipo de 

nomogramas es mas conveniente porque fijando soJamente Ja 

temperatura y la presi~n,. se pueden obtener Jos valor-es de K. 

El nomograma tipo Il de Hadden presenta factores de 

correcc:i.;n por efecto de la composici,;n las cuales son funcion 

del µunto de ebullicion del promedio mola) del siscema. 

La convergencia de la presi~n no fue incluida en ninguno 

de los nomogramas del tipo ,1 ~ I 1,. pero este parametro de 

correlaci.;n ·fue incorporado en los nomogramas del tipo l l I y 

IV. \.linn Construy.; !:>U nomograma para una Pk de 5000 de tal 

manera que todos los valores de K converjan al valor de Ja 

unidad a una presi~n de 5000 psia. 

Unas de las vcr!:>iones de este tipo de nomograma 

encuentran en las figuras <B.1> y <B-2>-

Este tipo de nomogramas se puede aplicar a otros valores 

de Pk diferentes a 5000 utilizando una con-eJacion auxiJjar 

dando "Rejilla de PresiÓn" como una funcion de la 

'"Convergencia de Pr~siOn y la Presión del Sistema". 

El tipo IV es el nomograma K de Braun q11e fue 

desarrollado por Lenoir et.al. En est.:J co1-1E:!l.ac1011 lüs 

variables son agrupadas de tal forma que los valores de K 

como una función de K 
10 

<va.lores de K a 10 psi a) y de las 

presiones del sistema y la convergenci~ de la mjs1na. El valor 

de K!.
0 

es una funcion de la tempera tui-a solo pa1 a cada 

hidrocarburo .. 

Las figuras <B.3> a <B.B> son una copia de parte rlQ las 

cartas o grá~icas presentadas por HipKin~ las cuales ilustran 

este .:.1timo m~todo. Las Figuras <B-3> y <B.4> son dos de las 

11 gr.;.ficas recomendadas para encontrar la convergencia de la 

presic'.°Jn • 

Las figuras (8.5> y <B.6> son dos de las J4 graficas 

recomendadas para la estimaci~n del valor de K 
10 

Las 

CB.7> y CB.B> son los nomogramas, cada de ellos 

figuras 

cubriendo 

diferentes rangos de presion i_e. 10 a 500 en la figura <B .. 7> 
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y 150 a 1000 en la figLara <B-B>. 

GRAFICAS P-T-C PARA OBTENER K PARA SIST - DE Hl m~nr.AnBUHOS EN 

EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR. 

En 1954 De Priester public~ una serie de graficas para 

encontrar el valor de K de hidrocarburos, basadas los 

coeficientes de fugacidad calculados con la ec11acion de estado 

de Benedict-Webb-Rubin, empleando dentro de las qr~ficas las 

moles promedio en el punto de ebullici~n, como un parametro de 

la composici~11. Esto lo hace para 16 hidrocarburos. 

En esta correlacjon De Prister l1ace 2 graficas para cada 

sustancia, una para la fase vapor y otra para la fase liquida, 

dando los co~fl~ientes de fug~cida~ func ion de la 

temperatura, la presion y las moles promedio en los put1tos de 

ebullici~n de las fases liquida y vapor. 

Estas gr~ficas cubren temperaturas de -100 y 

presiones del orden de 1000 psia y puntos de ebul1ic.ion de 

-200 a 200°F .. Est<:1.s graficu.s aplican solamente pñi-a mezclas de 

parafinas y oleTinas. 

Procedimiento para esti111ar K. 

1 .. Con las r.loles promedio de vapor en el punto ele ebullicion y 

la temperatura del sistema encontrar ev dQ la figura 

<B.9a> .. 

2 .. Con la presi~n del sistema y ev encontrar t".'¡p 

figura <B.9c >. 
de la 

3 .. Con las moles promedio de liquido en el punto de eb11l licion 

y la temperatura del sistema encontrar ~L de la figura 

<B.9b) -

4 .. Con la prc~i~n del sistemf\ y 13 1~ encontrar /t"'¡p'· de la 

figura <B-9d> .. 

s .. Con la temperatura del sistema encontrar· la presiun de 
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P mil <H.JB> 

donde T ~sta dada en :R yy d y m sun los par-amet1-os de ln 

ecuac1~n obtenidos de l~ tabla (20.l) de <++). 

6. Con los valor~s leidoti calcular K como: 

tl./P. ·._ 

K ~ ( ---··--·---) (Pº /P) 
t" IP y 

<lL19) 

7. Encontrar 1.:is composiciones del equilibrio del liquido y 

del vapor de los valores de K. 

8. Con estas composiciotle!i calcular las moles p1 omeclio el 

punto de ebullir:ion del liquido y del vapor y t:01llpi1rarlas 

con las usadas en Jos pasos 1 y 3. 
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A CCHM'Am:;oo.i OF ABO~ff 900 t:l<.l't.Rl.'.•rt•TAL f'OINT!O 
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F!G. 8.1 EQUILIBRIO L!Q-VAP DE 402F A 8QOOF 
FUENTE: HAYDEN-GRAYSON. 
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K 
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'º l 
"1 

K ·'/ 

EXAllP!....C• T•-1:5-0ºF" 
1'•200 PSIA 
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Po•231 PSI.\{ rito 3 1 
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~ THE '-'CTttOO OF OETERMlo.llNC 1( rROM TlllS 
NOMOGllM'!I IS IDCt¡JICAL TO ri e, 1 
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FIG. B.2 EQUILIBRIO LIQ- VAP DE -260•F n !OO•F 
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l'IG. B.4 GRAl'ICA DE TEMPERATURA VS. CONVERGENCIA 
. DE LA PRESION. 



FIG. B.5 GRAFIC,\ DE RELi\CION DE EQUILIBRIO 
VS. TEMPlcRi\TURA. 

Relaci6n de equilibrio KlO a 10 Psia =y/x 

FIG. B.6 GRi\FICA DE RELACION DE EQUILIBRIO 
VS. TEMPERATURA. 



FIG. B.7 ~OMOGRAMA PARA VALORES DE K DE 10 A 500 PSlA 
(CORRELACIÓN DE BHt\U,N) 
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FIG. B.8 NOMOGRA~IA PARA VALORES DE K DE 150 A 1000 PSIA 
(CORRELACION DE BRAUN). 
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APENDICE C 

EVALUACLON DE PROPlEDADES 

TERMODINAMICAS 

CON ECUAClONES DE ESTADO 



La evaluc"lc:ion d~ propiedades termutJ1nai;11cas pd1 a Jd 

simulacion de torres de destilaci~n azeotrop1c~s tle q.-a.-1 

in1portancia, ya que le da mayor q1-adu de .:}{aL l . baJ 

cualqui~r modelo de simulacion de operaciones Ue sPpa•-acJon c:1E} 

mezclas y una mayor confiabilidad a los 1-esu J t,J1Jos ul. ll::.•ni do<.> 

de la resoluc ion del modelo. Uno de los pr uc•:ood 1 m1~11l:os 

eKactos para la evaluaci~n de propiedades 

multicomponentes 

Ecuaciones de Estado. 

sin duda alguna media11l.e et de 

En los C&1 ti.mas ailos en diseí'io de procesos~ I a3 l::rttdc.iones 

de Estado se han usado cada pi.11 a el calc11lo dt~ 

coeficientes de fugac1dad, entalpiu~, cntropiuo:::. •,: dl!r1•.:iit•.:J.dQs 

de mezclas lÍquidas y gaseosas, fr~cuentemente cundiciones 

muy severas de p1-esion y temperatura. Ecuacin11es d~"-' E5t..Hlo 

como la modificac1on de Soave a la' Ec.de Redl icl1 l..::wonq < 1972>, 

la Ec:- de Peng Robinson ( 1979) y la Ec .. de T{"• ¡,-¡ y Putel 

( 1981), son capaces de predecir exelent:e~1 vi1Jn1-es de 

propiedades incluso a condiciones rigurosas como )d5 del punto 

cr1 tico. 

Los c~lLulos df"' p1apiedades f1sicas y termn1lia111i1 .i~• de un 

~istema es el nivel mas bajo de la jerarquía comµut;<Jciut1ñl 

un sJmulador ÚP p1·ocesns, poi- tanto, son los que 

con mayor frecuencia. 

!·~ 11="1. t.u.cin 

En s1muJ acion d~ µ1·ncesos, los dlqcu- i lmo'.."> 1••H i.\ 1 eso! vv1 

separaion2s flash torres de desti l~cion !!l: i 1 i <!an 

procedimientos iterat1vos para la solucion ~imull.iJnr?a d~ J¿-;s 

CCUac:joni:::!S de ~quiJ iul iu de f d5l:>'=c'> y lus bcildllCt:..'~... cJ~ 

enerq1a. Generalmente la tcmpe1·a.tt11-a (o pr-esion> y con•pnsic.:.n.1 

efe la. mezcla J iquida o ga!:ieosa cambian en cada 1 f;2rc1cl1l1t- Es 

en este momento cua.ndn =-e requiere que und Ecudr:::ion de EsladP 

nos proporcione Jos valores de la variacion de la enlalpJcl y/o 

c.aet-icientes de fugacidad temperaturu, prr::át1ll1 y 

composiciOn dadas. De uqu¡ surge ld impo1-ta11cia de ~l'fll ic-.a1 la:..; 

relaciones termodinamicas basicas a las Ecuacioncs de? E.st<:ic.Ju 

pard evaluar 1·ilpidamente estas prop1edades. Ademas las 

Ecuaciones de Estada son las m.;,s usadas., ya que funcio11u11 p.'lra 
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ambas fases y generalmente son muy exact.:is. Sin embargo eJ uso 

de éstas ecuaciones para c~lculos de equil1Urio p1 esenta 

ciertas dericiencias. Una el elegi1- r.01·1 ectame11te Joc:; 

estimados iniciales y la otra es que los metodos req11Jares 

resuelven la ecuacion cubica para el factor de con1presibiJidad 

Z y con frecuencia se obtiene un tipo equivocado de i-aiz (es 

decir. la raiz de Ja fase IÍquida por la raiz de Ja ·fase vapor 

y viceversa) o bien, que la raÍz predicha pertenezCil una 

fase inestable. Una alternativa para evitar que esto suceda 

consiste primeramente eu, resolver la ecuacion cubica. 

directamente para el volumen la densidad sequn la 

ecuación usada y emplear los criterios de estabilidad de fases 

planteados en el ap~ndece E. para verificar que Ja suluci~n 

caiga dentro de la zona estable. Esto es muy importante, 

puesto que. por ejemplo en un flasheo la Ec:uacion de Estado 

sin comprobcl.ci~n dC" estab i 1 idad puede predec: i 1 

comportamiento fÍsicamente imposible. 

Tambi~n puede introducirse otro tipo de metodos pa1 a 1.:i 

resoluci~n de la ecuaci~n c~bica, tales 

Cardan o un Newton modificada. 

e 1 metodu de 

Debido al alto gr;;;1do de no idealidad que ¡:11"esenta11 las 

mezclas azeotr~picas, provoca que no cualquier-· Ecuacio11 de 

Estado pueda predecir satisf'ac:toriamente las propiedades 

fÍsicas de un sistema dado, por ello solo se incJuyen algunas 

que aplican a este tipo de mezclas, la cuales se describe11 a 

continuaci¡,n. 

C.1 F.CUACION.DE PENG-ROBINSON. 

En 1976, mientras que Soave correlaciono los datos de 

m.i. a Pr=0.7, Peng-Robinson obtiene dir::ha correlacio11 

partir de datos de presion de vapor desde el punto normal 

de ebullici~n hasta el punto critico, la ecuacion es: 

P=~ 
V - b 

a 
V<V + b) + b(V 
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donde .. a" y "b" para componentes puros son definidos como: 

m 
' 

0.457235 <RT 1
2 

/ Pi.~ 
el i 

~t(T) = [I + m~<l - CT/T )u.":f>J 

0 .. 37646 + 1.54226~·t - o .. 26992w~ 

0 .. 077796 <RT > / P 

<C.2> 

<C .. 3> 

<C.4> 

<C.::i> 

<C.6> 

Peng-Robinson propone lus siguientes reglas de mezclado 

para mezclas multicomponente: 

N 

I: I: 

b I: '.{ b 

Los par~metros de interacci~n binaria K ,, 
cuenta la interaccion molecular entre 

disimilares y ~stas son usualmente determi11adns 

de datos experimentales. 

<C.71 

(C .. B> 

toman en 

moleculas 

partir 

En los calculas de equilibrio liquido-var101 Ja 

ecuacion <C.l> es frecuentemente escrita de la siguiente 

manerca: 

2 3 
- Zz<J-8) + Z<A-387.-28> -· <AB-Bz-8

3
) o !C.9> 

dc1nde: 

2 PV/TR <C.IOa> 

A aP / <RT>¿ <C.JOb> 

B bP/RT CC .. 10c) 
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Primer ilmt>nl:e J<J Ecuaci¡.n de Estadu usad u para 

evaluar el factc.1· de compres1bilidad~ La ecuacion <C.9) es 

resueltJ u~andc c!squema analilicu t:?Sl~UE:mta 

iterativo, est1 ultimo, puede alqunas 

errc'.neas de la ec11ac 1 on, mi entras que 

da1- 1·aic.:.es 

esquema 

analÍtico cuündo es u~a.du para resolver Ja ecuacion cubica 

da en general ICJ5 tres raices. Para Ja ahtenclon deJ 

factor de COP·p1·psJbilidacJ de la fase liqt11da, "3C' la 

composici~n del l1qu1c.Ju y selecciona 1.~ 1ajz mas 

pequei'la. Para Ja nbh:~11ci~n del filctor dP romn1 e•:;ibi l 1d.,uJ 

de la fa.se vapor, la composic ion de la fase vapn1· es t1sada 

y la raiz mas gr·ande es selecc1unada.. 

Las propiedades te1 mod1a:mit:a.s puede11 e11t.1.nce!~. sr:r 

evaluadas como s1que. 

La evaluac:ion deJ coef1c1ente de tuqac1dad "" componente en una mezcJa se hace med.1.ant<~ J;i s1qujentc 

ecuación: 

In ·1· 

donde: 

e 

<Z--1 >b /J, 

z -• c.
1 

n 
In(~ 

1 - 2
1 

J:i ~Z-8> 1 A r·~ -- ·-..J. f:_;s.._r. t. il " 

CC .. J J J 

ce. 1;_.;i1 

<C.J2bl 

<C. J2c > 

La evaluac.lan de entalpias de vapo1· y liq1dUu 

obtenidas combinanUo lo entalpia del gas JrteaJ <H.) Ja 

correcci~n Jsotermica a l~ entalpÍn deJ gas ideal 

d~ la ~iguiente man~ra: 
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H l: : ll ' llUEP <C.13a> 

h l: X ¡;:. + HDEP <C.13bl 

La entalpiit del gas ideal evaluada Ja 

temperatura del sistema. pudi~ndose usa1· Ja ecuaciori de 

seis coeficientes descrita por Passut y Oau11e1 ( 19721. El 

estado de rererencia de su ccuaci~n es de O:f( y esta dada 

por la siguiente expresi~n: 

<C. lt1} 

La correccion isotermica a la entaJpia de] gas ideal 

es obtenida mediante la siguiente ecuacion: 

z i· e: 8 
HDEP = RT ( Z-1 > + a ( T > - a 

1 

< f > 1 l n (---~ -
c

3 
b Z ~ e.· IJ 

<C. ltil 

La derivadil u' ('f) usada. es oblenida i:un la siguiente 

ecuacion: 

. a 
' ' - E l: --·--· r l z 

donde 

a 
e ,, 

j=t 

at ·2 a' z <l - K . > 
l J 

tC.16) 

<C.17) 

Por i.'..ltimo la relac:.i~n de equilibrio t< se calc:11la 

partir de la siguiente expresi~n: 

1\ (C.JB> 
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por lo cual 

n:. 19> 

donde ln. 1>~ y ln ,:p~' evaluados u5ando las 

relaciones termodina1nicas ~ntes expuestas. 

C.2 ECUACION DE TEJA Y PATEL. 

Propuesta en Ct981>, 

compresibilidad critico en 

introduce 

funci~n 

el 

del 

Fac to1 de 

componente, 

dircc:tamentt::" de datos experimentales. Ademas incluye un 

t~rmino que corrige por la pol.:1ridad de Jos compo11e1ates. 

La ec:uacion es: 

p R T a(T> 
v-=-l:Í - V<V+bJ + c:<V bJ !C.20l 

donde "a" y "'b•• para componentes puros se definen como: 

(l ªt. 

(RTc )' 

-P-.-'- a(T/Tci) ] 

p V 
el e i. 

_R_T __ 

-=¡ 

( 1-32 
e 

<C.21 > 

<C.22l 

<C.23l 

En su articulo, Teja y Patel ( 1981 > propone11 una 

serie de datos de 2 para 38 componentes, o en su defecto 

lo estiman por la correlaci~n: 

z = 0.329032 - 0.076799wi + 0 .. 0211947t1•~ 
ci 
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donde wi es el facto1- ac:entrico de Pitzea· y dir:ha ecuacion 

aplica componentes polares. Ademas plantean la 

ecuacion: 

n 3 
(2-32 ) e:! b' . 3Z~ n bl z: o bl e l 

(C.251 

y 

"' <T/T [ l ,. FCI CT/T ) l/2) 2) <C.25a) 
el o 

e 

donde F C!:i un par~metro que consiUer·a los efectos del peso 

molecular y de la polaridad. En su articulo Teja y Patel 

muestran valores de F para 38 componentes pula1·es y 

polares,~ utilizan la siguiente ~orrelacion: 

F = O.t-tS213 + l .3098~·; ·- 0.295937•i•~ 

la cual aplica para componentes no polares. 

RT 
n b (--e') 

' p e, 

CC.261 

CC.271 

CC.27al 

CC.27bl 

Teja y Patel utilizan las reglas de mezclado dadas 

por las ecuaciones <C.7> para ••aQ y CC.8) para "b'', y para 

.. e" proponen: 
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" ' 
<C.28> 

Teja y PateJ pi-oponen usar E-"I 1 1 amado GCSP ( l3t.!'ne1-.:i l 

Currespondiriq States Princ2ples> para estin1ar Z, de E•sta 

manera: 

Z = Z + [ C ¡¡• - •.i.• ) I < ~· - '•·-' > J < Z - Z > 
r1 rt r 1 rz r2 r l 

<C .. 29> 

donde 

y los factore':i ace1ll:1- i en~ ch.· los 

r_ompuestos de re fer ene i ,a 

es eJ Factor acéntrico del comnuesto 

investigado .. 

La ecua.cien interpolacion 1 ineal enb e dos 

valores de dos compuestos de referencia q11<? deben l:ener 

estructura sim.i lar al compuesto investigado, y debe11 estar 

calculados por medio de la ec:uacion de Teja y Patel para 

las mismas condiciones de T y P. 

Las propiedades termodi~micas 

siguiente forma: 

evalua11 de la 

In e/>\_ = Z - 1 - J:,(Z-R> + a/C2RlN>l:;..[ ·~·~;~J <1:.30) 

donde: 

N [he ' <.h ¿ t:_ >. J t --2 CC .. 31 > 

N ] P/RT <C.32) 

Q [ ~b~c!_ t- N J P/RT <C.33) 

La evaluacia11 de entalpÍas de vapor· y liq11iilo son 
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obtenidas combinando Ja entalpia del gas ideaJ, obtenida a 

partir de la ecuacion (C.13 y b) y Ja ca1 reccion 

isot~rmica a. la entalpia del gas ideal <lfDEPl ohtenida de 

la siguiente 

HDEP = RT<Z-ll - [T<a'<T>> Z•M 
z-.;-o 

donde: 

a' <T> -¡; 
i..=1 

E X X F.<a 
i=t \ 1 J 

ª-=- C T/T.:: >) 
1

,,.
2

(KLJ > /"I 
J 

C.3 ECUACION DE G. HEVEH. 

En 1980 Heyen propone la. siguiente ecuac ion: 

p HT 
v=--1> 

a<T> 

V
2 

t· (b + e >V -· be 

(l:.34) 

<C.35) 

<C.36> 

donde a, b y e para co1nponentes puros san definidas como: 

p 

A 
º' 

f.XJ' <K. C 1 

.. 2D C 
:i. ~l .. ª..::1. 

< l / I l
11

t > 1 

' a' .:1.. 

siendo Bel la raíz positiva de la ecuacion c11hica: 
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y 

1 - 32 
lC.40 > 

tC.41l 

0.4q164 .,_ 0.43802'.!.\ - 0.08821•.!.•~ <C .. tt2) 

1.637 + l .. 389•.t-\ <C .. lt3l 

Bct. RT i.. 

bi.'= _P ___ (1 - "Ti tanh(~ <.<.T/T > - t>)l (C.441 

0 .. 23333 - 0 .. 06737•ui.. + 0 .. 491104•~ lC .. lt5l 

e 7 .. 2562 + 14 .. 153'J'i .... 1 .. 33137~·~ <G .. '-t6) 

C RT 

lC.47l 

Heyen utiliza l:t.s 1eglas de mezclado dadas poi las 

ecuaciones (C.7l pa.ra a, <C .. 0) para b y tC .. 2Bl para C .. 

En los c.;lculos de equilibrio vapnr-·tiqui11u, la 

ecuacion <C .. 36> es frecuentement~ escrita. de la sig11ie11te 

ll:.48) 

donde: 

Z PV/RT 

e cP/RT 

195 



A y B estan dadas par las ecuaciones (C.10). 

La evaluacion de propiedades terinodinamicas es la 

siguiente: 

l'~ ~ = -ln<Z-B> -

donde: 

W = < 8 2 
+ 6BC -t C

2 
J 

1
-'

2 

22 + B + C + W 
~-~~~~~~-

2Z + B + C - W 

CB + 3CJB 1 <C 1- 3B>C 
h 1< 

w' 

l + r '· 
l/a[ <1.:" 

N X T 

+E~ Ca --
1 :::.i '\. ~¡..,: 

B 

" Z-B 

r 

~)] 

Cz~B - 1) 

<C.50> 

<C.51> 

<C.52) 

<C.52a> 

<C.531 

donde TiK es un segundo par.;_metr-o de inte1-accion. 

a, = (a 
i 

J 

N 

qi E X. 
j':'.1 

J 

a T . 
1-j q 

a.> i 
z 

J 

T .. ,, 

(] 

(C-54) 

K .J <C.551 

" 

u:.56J 

La estimacion del par.imetro de energia, "a" es 

modificado por la introducci~n de una correccion que esta 

dentro de las me:zclas nonrandom <no al aza1-): 
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<a .rt ) < 1 - K > <C .. 57) 
' ' ., 

donde x\t) 

J 
Ja fraccinn molar local de Ja espe~i~ 

la vecindad de las moleculas t,, estando dada. pn1·: 

~. ' 
'-'.'(t.> ---'-'-1-- <C.58) 

r 
¡_¡..: 

Puede ser mostrado que la consistencia enli e Jas 

-r·racciones molares loe.al y global implica que: 

T == ] 
t_¡ p 

para mezclas random <al a-zar): 

a la unidad son asociados 

marcadamente de la idealidad. 

T =t. Valo1·es ., 
sistemas que 

C.4 ECUACION DE VANDER WAALS MODIFlC~üA. 

Propuesta (19801 por Shao-Hwa partir 

di fe1·enl;es 

desvian 

ele las 

Ecuaciones de Estado de Anderson y Prausni tz. La ect1acion 

es: 

P = RT /V + RT /V [ 

donde: 

!; = b/4V 

.{.<.~-~~_.;} __ 
( 1 - .".') :l 

(C.59) 

Para el parametro a,, se usa Ja 1·egla de mezclado de 

la ecuacion <.C.7>,, y para el parametro b se us .. ~:. 

b = E 
i.=1 

] 3 
(l.:.61) 
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donde a y b,. tienen lu s1quiente depf"..?111ter1t·ja dr:> 1.:i 

temper·at:ura: 

--1~-

' 

<C.62> 
,. ::. r 

' R 

' ~---------

Todos Jos parametros c~lculan por el me todo de 

probabilida.d m~ximri CAnderson et. al~ 1978). 

Para parametros de camponerites puros Ca. ~. r y óJ 

tJSaron datos de PVI. Los par~metrus de 

binarios (K ) fue1-u11 obtenidas de la co1·1-elacia11 

" datas PTYX. Sin embargo las K de algu11as mezc.:Jas ,, 
una fuerte dependencia de la temperatura y la 

de los 

l i~11en 

pt esion, 

hacienda que la predicci~n de azeÓtJ·upos para di fer entes 

condiciones, con solo ur1 valor de K!
1 

sea imposible. 
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APENDICE D 

EVALUACION DE COEFICIENTES 

DE ACTIVIDAD 



Debido a que el coeficiente de actividad esta reJacionado 

la energÍa libre c.!e G1bbs en exceso y la l;empe1·at111 a.., es 

mejor e:::;tablecer las correlaciones funciort de estas 

variables. Puesto que es una lurn:iÓn que deµende poco de:> la 

presi~n., se supone que a bajas presiones la dependencia entre 

la encrgia libre de Gibbs con respecto la presio11 puede 

despreciarse, de tal modo que a temperatu1-n constante se 

pueden generar datos de GE/HT en funci~n de l~s con1¡1c1sicio11es. 

Existen muc.1,as ecuac.:iones f?mpiricas y semi t;enric:as para 

estimar los coeficientes de actividad de 111ezr.las bi11a1 ias 

conteniendo especies polares y/o no polares. 

Una de las correlaciones que tuvo gran aceptacio11 l.:l 

pr~ctica, es la propuesta por Van Laar (lql3) debido a s11 qran 

simplicidad y flexibilidad. La ecuaci~n es la siuulente: 

A 

" 
(l).J) 

en donde las constantes de interac.ciÓn A son en teo1-1a, solo 

" constantes para un par binar iu en par ticula1- a una Lemper atura 

dada .. En la practica, estas constantes son calculadas de llatos 

isob¡.ricos cubriendo un 1 ango de temperatu1-a. 

La teoria de Van Laar expresa la dependencia de 

respecto a la temperatura como: 

A = A I !RTl 
\.j \j 

A ,, 

(().2) 

La ecuaci~n de Van l..:iar él pesar de predeci 1- con 1-a:zo11able 

exactitud los coeficientes de actividad, 11u -=-.,:. apl ic.:iblc prtrr:t 

regiones diluidas, ya que en esta zona 

desviaciones .. 

La primera correlacion que 

pi-esenta11 severas 

se ap10Kirno los 

resultados experimentales fue la de Chao-Seade1- < 1961 >, la 

cual est¡. basada en la teoria de soluc.ion req•1lar y la 

premisa de que la no idealidad debida a difer·ent ias en las 
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fuerzas de atracci<in de Van der Waals entre Jas especies 

presentes. Como sc1luciC:,n regular se entiende aquella en donde 

las mol.;culas dispe1 san aleato1-iamente entre otras 

consideraciones. 

La ecuaci~n de Chao-Seader para y~ es 

log :t'~ lag r. t· t.:'t. log ] (l).3) 

L 

donde log y\.l..y log rlLson funciones de la temperatura l~educ:ida 

y de una serie de constantes <A 1 s) que permiten Ja apljcaci~n 

de la correlaci~n para temperaturas y presiones altas. 

Chao-Seader encontraron una desviaci~n de B.7% en promedio con 

respecto a los resultados experimentales. 

En 1964, Wilson propuso correlacion aplir-able 

regiones diluidas, donde la variacion del coeficiente de 

actividad es exponencial. La expresi~n es la siguiente: 

A. 
ln. yi = - ln CY.\. + Ai

1
_.'•.,.> 1- X.[X_+~J 

J \. iJ xj 

i\ ¿ 
AY.--:fi.:-1 

tj ' 1 

CD.4> 

la cual es Útil para representar la energia libre de Gibbs de 

una amplia variedad de mezclas lÍquidas que sean pa1claJtnente 

miscibles. 

Renon y Prausnitz <1968> desarrollaron una e1.:uacion 

conocida e.orno NRTL <Nonra•1don two 1 iquid), q11e represe11ta una 

extensiÓnde la ecuación de Wilson la cual es aplicable a 

sistemas multicomponentes 1 i qui do-vapor,_ 

lÍquido-Iiquido-vapor. 

Para la· ·rraccic'.',n mol local de especies ( l la e.el da 

liquida oc.upada por una mol~cula en el c.entr·o" Reno11 y 

Prausnitz desarrollaron la siguiente expresiOn: 

E xk EXP<-::\_¡ ·cb..) 
k=1 

201 

(J).!'j) 



Para el par binar jo 

ajustables y Ji ·:\
1

, es. u11 

fijado o ser ajustado. 

ji. 

tercer 

y 
' ~ J 

5011 pa1 ame tr-os 

puede ser 

La energÍa libre en exceso para el slstemü liquidu esta 

expresada como: 

(fl.6) 

l n. expresi on pa1·n el y como se sabe que GE: IR r 

coeficiente de actividad la siguiente: 

donde: 

G .. 

" 

T .. ,, 

EXP (-a r .. 
1..j J\. 

G. . G 
l.J 11 

RT 

.r: .~~ \:? l. r ¡ j 

- ~-~---- l J 
¡: G 

1-=1 

siendo G y G. las energias de interacci~n entre los 
"l.J JJ 

de mol~culas. En la ecuacion anterior: 

G = G = 1· 
i.t. lJ , 'il = o 

<0.7) 

<U.Dl 

(0.9> 

<D. JOl 

pares 

El par~metro Tij caracteriza la tenderlcia de las especies 

j e t. a distribuirse en t·orma no aleatoria. Cua11do ~'-¡l = O las 

fracciones mol locales son iguales a las fracciones mol de la 

soluci.;n .. 

Generalmente ª;tes independiente de Ja tempera.tui-a y 

depende solo de l~s propiedades de la molecula, los valo1·es de 

202 



usualmente esla.n e11t1 E' o .. o y 0.,lt7 y pueden 1 ijadas 

segun las siguientes .-cqJas: 

1. ,, 

2. 

3. " ,, 

4 .. '::t. ,, 

0.2 para mezc 1 as de h idroca1·blu·os "'ia Lt 11 a1los y 

especies polare5 no asociadas. 

0 .. 3 para mezclas de compuestos no polares excepto 

fluoroc:arbonos y parafi na.s, especies po 1 cu-es no 

asociadas, mezclas de espec:ie5 polares que pn:~sentan 

desviaciones nega. ti vas respec: to a la 1 ey r1e Haot 1 l t y 

desviaciones positivas; y mezclas de nqtliJ .. 

0.4 para mezclas de hidrocat·buros sato1 adcts y 

perfluorocarbonos hom~logos. 

0 .. 47 para mezclas de un alcohol u olrr"'l5 especies 

polares. Mezclas de tetrac:loruro de carflo11u 

acetoni tri Jos u ni trometano; mezclas de ag• 1a con 

butilglicoles a p1ridinas. Para Ja snlucio11 ideal 

T. 0.0 .. ,, 
Abrams y Prausnitz (1975> derivaron una nueva expresion 

para la ene-rgia libre en e><ceso, su modelo 1 Jamado tlNIQlJAQ 

(Universal quasi chemical> extiende lo aplic:abi lid~ci del 

modelo NRTL a mezclas de molec:ulas que di f i er·en 

apreciablemente en forma y tama?io. Al igua1 que et1 eJ modelo 

NRTL, las concentraciones locales son usadas., pera ademas usa 

un nuevo par~metro; el area de fraccion local 

variable primaria de_concentraci¿n. 

como la 

El árcil de fri'lcrinn Joc-.rtl est~ determinada., 1 eprese11lando 

una mo l.;c:ula en un punto fijo de segmentos 1 í mi tadus. Cdda 

molécula est¡., caracterizada por dos parametros e'!:itruc:turales 

que nos indican el numero relativo de segmentos <r>, pa1 ametro 

de valumen, y el ~rea relativa de la molec.ula (q)., pa1·ametra 

de superficie. 

Los valores de estos pa.r,,;.m~l;J os puedeu se1 e~ ti mudo!:> por 

el m~todo de contribuc:ion de grupos de Fredeslund. 

Para una mezcla mul ticomponente l Íquida, 1 a e.ne• gi o libre 

exceso est~ expresada por: 
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e t;' e e e 
EX.ln[--'-J 
i::a l. x1._ + <Zte\;1. Xiq1-ln[ 'P: J - E q: ·..;L l rd¡E_ 9 ,r- Jl) 

<D. l ll 

Los primeros dos ter-minos son los efectos r..:ombi11ato1 ios 

debidos a las diferencias el tamaí"lo y forma de las 

moleculas; los otros te, minos proporcionan contri buci~n 

residual debida las diferencias las fuerzas 

intermoleculares~ donde: 

la fracci~n de segmento 

<D.12> 

E>: 

Ja fracci~n de 

B (IJ.13) 

-·ll - u 
T ij = EXP [ --~R~T ___ L i.] <lJ.14) 

donde <-U - U >son funciones litieales de la t.emperatu1a~ 
ji. i.i. 

r.omhin~ndo nuev.:smente las ecuaciones anterio1-es co11 la 

del coeficiente de actividad para una especie en una mezcla 

mul ti componente obtieno que: 

Inr .. =ln.il-= 1 ln¡'i. 

ln[ 
8

'J + <Zl2>q, Vt 
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e '3.T 
ql<l-ln <E ejTJl>> + qi 

J=1 
ql E l: -'-'-' 

i=1 J-=1 ~ T J:1 
<D.151 

donde 2 es el numero de coordinaci~n de prueba., igual a JO., y: 

vi. = <Z/2><r. - q) - (r - 1) 
\. J ~ J 

<r>.16) 

con estos t~rminos, ademas de tomar en cuenta la forma y el 

tama~o de las mol~culas tambi~n toma cuenta 1 as fuerzas 

intermolecularcs., de tal forma que predice con mayor exactitud 

el equilibrio termodin~mico. 

En resumen, el alto grado de no idealidad de las mezclas 

azeotr~picas hace que modelos simples para la energia libre de 

Gibbs tales como l.os de Soluci~n regular., Ma1guJes, Van 1 a.ar y 

Wilson resulten inadecuados. Puesto que los modelos de 

coeficientes de actividad deben predeci1 muy bie11 el 

comportamiento del sistema cuando este se aµc-owima a la 

composicicin del azeotropo y si es posibJ e el equi J ibrio 

vapor-l:Íquido y lÍquido-liquido, modelos como el NRlL., llNIQUAC 

y UNIFAC resultan adecuados. 
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APENDIC.E E 

ESTABILIDAD TERMODINAM!C.A 



Un algoritmo pa1-a calcular el cart1portumier1t:u de 

sistema el cual tiene la capacidad de formar do~ fases 

1Íquidas 1 es el que 1 esuelve primero las F!c:11ac:jo11es de 

equilibrio liquido-vapor y el balilnce de si 

solamente se trataru de una sola fase liquida. 1 a fase liquida 

resultante de dichos calct1los debe ser someticl~ a 

de estabilidad termodill<lmica. Si se encuentra que 

pruebu 

es tab lE•, 

no sera necesario buscaT para una segunda fase J iqujda. Por el 

contrario, si es inestub]e Jos c~lculos se efectuari µa1 u una 

segunda fase, y s1 1esulta 

considerar una tercera tase. 

inestable, ser u necesario 

Para identifica1- los conceptos y criterios de estabjJ1dad 

te.-modin~mic:a e identificar las regiones de estabi1idrid, es 

conveniente usar un sistema binario .. La condician necesa1 ia y 

suficiente de estabilidad intrinse~a en sistemas bi~1ar ins 

establece 

> o <E'- 1) 
T,r,N 

el significa.do de esta ecuacion puede visualizaúo por 

medio de la Fig.CE.1}. 

En esta figura C
1 

1·epresentu la region de cae><iste11cia de 

las f"ases lÍquidas 1 y 2 en sistema N¿ íi ja, le:> 

energia libre de Gibbs tolal del sistema tiene minimo en 

cualquier lugar de C
1 

.. 

La c:urva C
2 

1-ep1-ese11ta el potencial rcuimico del 

compo~ente 1 en una fase simpl ~ A T y~ P c:On!:iLa.i.lí=':. y a N_, como 

func:ion de Ni.; la gr-afica de Ja energia libre de üibbs total 

del sistema correspondiente a 1a curva C
2 

es r-ep .. esentada por 

la curva C • 

" Acorde la c:ondicion de la ec:uacion <E.l >, los 

segmentas AD y EH Ja curva C
2 

son intrinsec:amente estables, 

esto implica que el sislema puede ekistir como una fase 

.lÍquida Únicamente en cualquier estado por un punto en u110 de 

estos segmentos; el segmento DE es intrinsecamente inestable, 

no consider.i.ndase el sistema completamente 1 ibr-e lle choques, 
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vibraciones y otras fuentes de perturbaciones .. 

Por lo anterior es claro que la aplic:ac:ien de la ecuacion 

<E .. 1> debe facilitar excluir solo la region represent~da por 

el segmento DE en la b~squeda de estados estables admisibles; 

pero esto no es suficiente para c:~lculos que rep1esenten el 

comportamiento de los sistemas en operación. 

Un sistema real, una columna de destilacion poi ejemplo, 

está constantemente sujeto perturbaciones ex tcr11a!.'.>, que 

inducen a una separación de fases liquidas; es por eslu que 

los estados err~neos a lo largo de los segmentos Eül y EG 

pueden existir. Es obvio q11e cualquier estado debera separarse 

en dos fa.ses liquidas teniendo composiciones con espo11die11l;c:os 

a los puntos B y G, con cantidades relativas qtJe cumplur1 la 

regla de la palanca. 

En la misma figura se muestra que la energía libre total 

de las f"ases coexistelltes debe ser menor que ]a del sistema 

como una fase simple .. Las regiones BD y EG son refer·idas 

estados metaestables, los segmentos combin~dos de ffi'f, fiE y EG 

son inestables, mientras que las otras regiones estal1les .. 

Ambas regiones, inestables y metaestabJes., pueden 

identificadas en sistemas multicomponentes .. Si11 emhar·go, E•11 un 

sistema binario el criterio necesario y suficiente pa1 a la 

estabilidad intrinseca no es ~til para calculas en los e1¡11ipos 

de proceso, debido que no comprometen la 

identificacir,;n dr:? estados metaestables.. Debe e11te11de1 se por 

criterio de estal:Jilit;fad intriinseco, las condiciones bajo las 

::;on 

violados se est.;, bajo condiciones de "limites de estabilidad 

i ntr i nseca" •. 

Es por eso que el ,·anico criterio practico de estabi J idad 

es que a temperatura y presi~n constantes, la ene1gia libre de 

gibbs total debe tener el mÍnimo valor posible .. 

Las t.;cnicas de soluci¡,n iterativas usadas en Ja bt1squeda 

de estados de equilibrio, pueden llevar a una soJucion tt ivial 

en donde todas las fases presentan las mismas propiedades y 

satisfacen los requerimientos del balance de mate1·ia y de 
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igualdad de potenciales quimicos en todas las tases, pe1 o 

cumplen con que la energia libre de Gibbs debe tene1 eJ 1ninimo 

valor posible lo cual conduce hacia la predice ion incorrecta 

de fases, volUmenes y propiedades que afecta11 advP1 samP.11tP. Jos 

resultados obtenidos. 

Si la energ.ia l ib1·e de Gibbs para un sistema en donde 

ha predicho un estado de equilibrio, es mayor q11e olra qt1e 

ha calculado para un sistema que tambi~n satisfare Jos n1is1nos 

requerimientos, el esta1lo con mayor encrgÍa 1 ibrP- de Gibbs 

es termodin~micamcnte estable, por tanto para saber 

sistema est~ en equi lib1-io estable, 

an~lisis de la energi~ libre de Gibb~. 

tie11e que hace1-

El an~llsis de la energia libre de Gibbs r10 es ali a ~osa 

que usar una Ecua.cien de Estado para c::alcula.1 

de energia libre de Gibbs y de"ter-minar si 

supe1 Ficie 

est.ado de 

equilibrio predicho tiene la energia libre d~ Gibbs 11•inima 

posibl~. En otras palabras, el an.;lisis de la energia 1 ibt e de 

Gibbs es equivalente al analisis de estabilidad de u11 sjslema. 

En la Fig.<E.2>, el punto d e5 cstabJa q1H:~ los 

puntos e o 1·, este uJ timo est~ en condiciones de eq11i 1 jh1 io. 

Hay energias de Gibbs mas pequet'ía~~ Que Gf e11 Ja c111·va de 

h, pero no todos estan a Ja composicic;;n de 1 efe1·e11cia .. 

La lÍnea semir.onti11ua G
2
kG

1 
1-eprese11ta estados i11estables 

de dos liquidas completamente inmiscibles, ruyus estados de 

equilibrio se presentan a lo largo de la linea recta GJ.116,. f_.:¡ 

curva G2nG
1 

representa Ja energia de Gibbs u.11tes de que los 

componentes se hayan disuelto simult~neamente .. 

La predicci~n .adh de la c:ur·va intermedia 1·ep1 P.senta 

estados inestables cuyos estados de equilibrio C?stan la 

Jjnea a:fh. Este tipo de cu1va siempre tiene poi- lo un 

m~ximo local y dos o mas minimos locales y '5<"? rtescribc11 como 

porciones convexas. La coudici~n matematica para que exista 

una curva convexa Ja sjguie11te: 

iJG/dX O 
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FIG. E.l ENERGIA L!IlRE DE MEZCLA Y POTENC!AT, 
QUIM!CO CONTRA EL NUMERO DE MOLES 
DEL COMPONENTE 1 EN S!ST. BINARIO 
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Si hay valores de compos\ciones 

conc.Jiciones 1 levara cabo Ja 

que satisfacen 

i11misc1hi 1 idad .. 

estas 

Las 

composiciones en las cuales la.s segundas der ivarln~ so11 cero, 

existen puntos de inflexion,. en este caso Jos p1Jntos y g. 

Las regiones a-e y '1-g son zonas metaestables .. La 1 egion c--d-g 

es una zona verdaderamente inestable~ 

E.1 ALGOR1THO DE PRUEBA DE ESTABILIDAD. 

El procedimiento de prueba comienza obteniendo el estado 

de equilibrio vapor-l:Íquido del sistema dado. Una vez que las 

fil.ses vapor y liquido esta.nen equilibrio una con la utt a, la 

encrgÍ.a libre total del sistema est~ en un minimo local. La 

energia libre del sis lema puede 1 educida por 

transferencia a traves de Ja interfase vapor·-·J iquiUo.. No 

obstante si la energia libre total del liquido se reduce, 

entonces la interfase vapor-IÍquido torna inestable,. 

permitiendo la transferencJ.a entre las fases vapor y J Jquido. 

Por lo que el siguiente paso ser~ checar si Ja energia total 

del sistema puede reducirse. La energia libre tol.aJ del 

1.iquido se calcula usando el mismo modelo de energia 1 ib1 e el 

cual es usado para coeficientes de actividad de liquidus 

g
1

(1 = q <X, T, P > tE.2> 

Las fracciones moles 111icjdl~~, { lu~ C:Uillt:·~ r.;11qieren 

el algoritmo utilizado> de las ·fases liquidas individuales, 

constituyen un buen punto de inicio para los calc:uJus de_l 

equilibrio liquido-liquido. La relaci~n de coeficientes de 

actividad Ri es entonc:es c:cilculada para cada componente al 

resolver las siguientes ecuaciones para ;'HL
1
/l .. 

11 > 

tE'.3l 
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Esta ecuacion se obt1ene a partir de la combinacion de las 

ecuaciones de equilibrio de fase liquida: 

La ecuacion de BHC: 

<E.S> 

y ta ecuacion constitutiva 

E ;\J'. - r: .,.:~ = o (E.6> 

combinando las ecuaciones <E.4> y <E.5> puede obtene1 se la 

siguiente expresion para '.{~ 

< ,, ... < J - (3> R.> <E .7) 

con la cual pueden calcularse nuevos valores de y La 

combinaci~n de la energ:Ía de fase libre es enlences c::alcitlada 

de la energía libre individual de tase usando la siguie11te 

e><presion: 

{?g: (x=, J, f--') + (j <E.A> 

As:Í, gm' se compara con g
111

- Si grn se reduce., la fase 1 iquida 

total se considera inestable. El algoritmo se continua si se 

observa una y otra reduccion en la energía libre o eJ numero 

de iteraciones excede a un m~Mimo dado. 

El algoritmo se bosqueja en la Fig .. (E .. 3> ... Para Ja mayor id 

de los puntos de prueba, cuando existen dos fases liqt,idas, 

esto toma dos o menos iteraciones para p1 eclec i1 la 

inest;3bilidad .. Igualmente, cuando el sistema esta muy 1.:e1 cano 

al punto de pliegue el procedimiento de prueba, p1 edice 
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adecuadamente el estado correcto .. 

E.2 ALGORITMO DE SEPARACION INICIAL. 

La convergencia pa1 a la soluci~n del problema de dos 

fases IÍquidas depende de las fracciones mol í11iciall'.:!S de las 

fases individuales .. Un mal estimado inicial puede ocasionar 

una soJuci.;n trivial o tiempo de c¿.mputo excesivo. A di Jucion 

infinita para la especie en Ja especie pttt a, el 

coeficiente de actividad de i.. es un m~ximo., mientras que para 

j es la unidad. FÍsicamente, el componente mayor J"lSeudo 

coeficiente de actividad a diluciOn in·Fini ta es prob.ahJemente 

el componente con mayor potenci a.l para i ni e i ar una sepa1 ac ion 

de fases .. Los componentes restantes pueden sepa• a1se dos 

fases para satisfacer la siguiente ecuacion termodinamicu: 

El procedimiento inicia dete1·minando el cnmpone11l;e con 

mayor pseudo coeficiente de actividad di Jucion infinita 

< r~ X~>. El componerite mayor pseudo coe f i e i e1 •te de 

actividad a diluci~n infinita en la mezcla liquida total 

denota por el subindice F• El cual se utilizar-a para iniciar 

la fase l. La fase II se inicia con el componente c...:on mayor 

p$'2Udo coe·fiL.lt:::!rd.~ Ut::f aci..ividad en el compuesto puro ¡·.. Este 

componente se indica con el subindice q~ 

Suponiendo que no hay otros componentes ademas de 1 

estos se separan en dos fases I y II .. Ademas n~, n; 1
, n.~ y 

denotan las moles de r. y q en las Tases y Il. 

y q 
u 

n 
q 

Los 

requerimientos de equilibrio de fases y balance de masa suu: 

nen n u 
I In IZ nu) 

" 
I 

I <n r n'> <E.9l r,, p p • p p q 

xcn n r / In r n'> "IX/(n:n: 0
xx) <E.JO> rq q p q ., p q 
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para lo cual se a!:>Ume que Jos coeficientes de actividatl de p y 

q en las dos -fases, son iguales 

infinita, y: 

n ' + n " = " p " 
n ' + n " \( 

'1 '1 q 

los valor-es di luciÓn 

<E. Jll 

<E.121 

habiendo determinudo las moles de p y q en las -fases I y l I Ja 

separacic:'in pa1-a los componentes restantes entre J as f"ases I y 

11 es determinada suponiendo de nuevo la pr-·esencia de y q 

solamente .. Asi., para i componentes el equiJib1-io de f"aset> y el 

BHC 1-equieren que: 

' + n 
p " + n 

e 
<E..J::J} 

<E.Jlt) 

1101 111alizan el resultado es. para la 

fase liquida simple de composiciOn x. los estimados iniciales 

de ~ y ~1 • suponiendo que ocurre se-;;arac ion de fases. 
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1. Calcule la energia 1 ibre de mezclado poi- mo1 para la Tase 

IÍquida simple (gm). 

2. Genere una separación inicial entre dos tases liquidas para 

todos los componentes utilizando el algo• i tn10 de ll1omas. 

3. Calcule Rl del modelo de coeficientes de actividad. 

4. Resuelva la ecuacion <E.3> para ~-

5. Calcule ~ y 

respectivamente. 

Lle la ecuacion tE .. 7> y <E.4l 

6. Calcule la energia libre de mezclado por· nial ¡Ja1·a la mezcla 

de dos fases usando la ec:uaciÓn <E.B>. 

7. Si gm• ) gm y el numero de iteraciones ~ 10, ir al pilSO 8. 

Si gm' ?!" grr: y el 11l.11ne1·0 de ite1·aciones > 10~ impli\·a que 

hay estabi1idad. 

Si gm• < gm, implica itiesta.bilidad. 

B. Calcule Rt = r~"I/} u:· 

9. Si ~converge, implica estabilidad. 

10. Suponga un nuevo R usando el método de Broyden y reg1ese al 

paso 4. 

Fig. E.3 ALGORITMO DE PRUEBA DE ESIABlLlDAU. 
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APENDICE F 

EQUILIBRIO LIQ-LlQ-VAP 



A valores constante!'3, ·: . ..1 sea deo temperatut a n p1 esio11. el 

numeru maMimo posible de fases es iguaJ ül de 

componentes. Uno de los problemas pr j ncipa leo;:; r:ttc'l11do se t J f:.!'nen 

varias fases es el de encontrar las composicjo11eo;:; de ladas 

ellas en el equilibr10, a cierta compo~icion y a 1Jna f, (J, H, 

~ S especificada. 

Algunos casos particulares son la dete11ninacion de la 

composicion: 

l. En el Punto de burbuja a un valor especÍfiro de 1 o P. én 

el punto de roe to ,, 11n valor especifico eta 1 o P. 

3. Flash valor especifico de T o P. 

"· Flash .. un valor especifico de H y ya sea .. r n P. 

~- Flash valor espec i ·f i ca de s y y.ri sea a 1 o P. 

Asi como en los problemas de equilibrio liquido-liquido 

en los de equilibrio liquido-va.por exjsten dos met:odos 

di fer entes que se pueden usar para 1·eso l ve1- eJ pt ob 1 ema de 

equilibrio liquido-liquido vapor: 

l. Re~olver di1·ect:amente el sistema de ecua.e iones que 

representan los balances de masa y el equi J ib1 in entrr-? 

f·ases. 

2. Encontrar la energia minima de Gíbbs de t.oda Ja 111ezcJa. 1 as 

variables son las cantidades y composicionc'5 de todas las 

f"ases y el mÍnimo se 'est,·inge a que la sum.:ttor ia de las 

fracciones mol e!"9 iD11AI ~ l.:! unid..:id 211 LdÚd ldse. 

F. 1 MEZCLAS BINARIAS. 

Cuando solo dos sustancias 

combinaci~n del Oalanc:e de 

equilibrio son fáciles de aplicar. 

es tan presentes. 

y las 1·e1acio11es 

la 

de 

Para un caso isot:e1 mico el pr.imer µaso que se tie11e que 

realizar es el de calcular las miscibilidades mutuas de las 
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sustancias .. Para lo cual se puede establecer que: 

<F.1> 

* * y
2

<l - X
1

> t¿ <l - XJ.> <F.2> 

en el equilibrio. 

Cuando la ecuaci~n del coeficiente de actividad 

conoce se reacomodan las ecuaciones anteriores y 

resolver simult~neamente por un m~todo numerlco. 

put=c.Jen 

. 
p =In r

1 
- ln. r

1 
- ln 

x* 
[ -°-J x, 

~ o 

* 1 - X 
q In. r 

2 
- l ~": :- : - J n [ 

1 
_ X:] -t o 

Las ecuaciones anleriores 

<F.3> 

<F.4> 

muy importantes y 

bastante complejas, por lo que la soluciun dírcc:t.:i parn lil 

composici.;n tXt.., x:> usuc:Jlmente no es posible~ El metodo que 

se utiliza para 1 esolve1 las ecuaciones el de 

Newton-Raphson .. Se comienza con los estimados iniciales de 

las composiciones, los valores de las funciones p y tJ y los 

valores del Jacobiano; despu~s las correcciones h y J. a i-.
1 

y .. • 
,,.

1 
Si: puedpn ;::::-:contr c.r 1 csolvienrto l.rts siguie1ltes ecuacio11es 

lineales: 

* hpX - KpX + p 

* 

o 

hqX + KqX + q = O 

<F.5> 

<F.6> 

Las composiciones para la siguiente i terac ion seran ( '.{
1 

h>, ex:+ K>. Las derivadas parciales del Jacohiano son: 

pX 
iJ p 
(J'Xi- <F.7> 
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qX 

* qX 

a q 

a Xi 

iJ q 

d lri 

ax* 
' 

. 
r, 1 

X" 
l 

* a l n r 
2 

+ 11<1 - x:> 

<F.Bl 

<F.9> 

<F.10) 

Posteriormente 5e calcula la composicion del v.:1por el 

equilibrio: 

•",. rp~~al p'°LJl 

-------XL <F. 11 l 

1', p 

rl.* '1t:-,al p-::;at 

------- x* <F .12> 

Despu~s el diagrama P vs .. X
1 

se establece por una se1·1.e de 

c~lculos de punto de burbuja usando: 

p = (y1 X p"'ªl . . , ~ p"'a.l> /P 

' ' 2 2 
<F.13) 

Para el cálculo de la relaci~n p vs. 
,, 

l;iene l.a 

ecuacion: 

l', (f. lit) 

Para el caso isobarico se debe conocer la vuriuciou de 

los coeficientes de actividad con respecto a la temper atut·a 

o se puede a.sumir que la compensación de la temperattffa que 

utilizan NRTL, UNIQUAC o TKW es adecuado. Tambien se debe de 
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conocer la dependencia de la presl.on de vapor con 1-espec to a 

la temperatura., usando pur ejemplo, la ecuacion de Antaine .. 

Un procedimiento aprop1ario para esta cundicio11 <11=cte. > es 

el siguiente: 

a) Encontrar las solub1 1 idades mutuas soh1-e un 1 a11qa de 

tempio~ra turas. 

b) Encontrar Ja presion del punto de In.u bujn. 

temperatura 

identificar la temperatura la CUd} 

cu.da 

(F .. 15> 

presi~n especificada .. Esta temperatura e!:'. la meno1 la 

cual fase vapo1 puede existir a una presion dada. 

e) Por encima de la T mi1dma, y las romposic1011es los 

rangos de miscibilidad, la T correspnndjcnte una 

composici.On dada es el punto de burbl1ja y se e11c11e11tra 

la echaciu11 <f-'. .. 13> ya que los cnctic1E•11tes de 

actividad y las presiones de vapor son funciones dt::!' la 

temperatura, una soluci~n por prueba y e1 r·or <se prueba 

con la temperatura hasta que de la presion dada> se hace 

para cada composiciOn del 1 iquido .. El valor 

correspondiente de la composición del vapo1 encuentra 

con ]A er.uacinn <F-14) .. Las dos ramas de la curva 

Yi se unen a la temperatura minima .. 

Otra manera de encontra el equilibrio o las caudic:ioues 

de equilibrio es la de tomar ventaja del herlto de que G
1 

es 

la misma para un componente particular en todas las fases .. 

En concordancia con el mEtodo de intcr~eccion de tin1i;ie11tes, 

las composiciones en equilibrio pu11tos de l:a11qe11cia 

com~n en las graficas de energía de Gibbs de las fases vapor 

y liquidas .. Cuando dos liquidas estan en equi1ih1 io c.ott Ja 

fase vapor, existe una tangente triple e] diagrama de 
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energia a lil adecuada l y P. 

F. 2 HETODOS QUE PREDICEN EL EQUILIBRIO LIQUI[K1-Ll {J.lll lttJ V/\F'OR. 

Un buen numero de algoritmos ha sido desa.1·1ollado para 

la predicci~n del equilibrio liq-liq-vapor usando dos 

distintas tendencias para lograr tal proposi to. 

La primera, como ya se dijo anteriot rne11tc, involucra 

las relaciones de equj librio y los balances de masa de un 

~~istema a tres fases <1111ivariable), mient1-as QtlE' la segunda 

se encamina a la min~n1j~acion de la energia libre de llibbs 

<multivariable) .. 

En esta secc::io11 del trabajo, se ni esc-11t.n u11a 

descripcci~n de algunos m~todoS de acue1 do las dos 

tendencias anteriormente enunciadas .. Dicho-5 metodos son: 

1. Modelos basados Balance de mate1 ia .. 

2. Modelos basados 

Gibbs .. 

la minimizacion de la energía de 

NODELOS BASADOS EN E<ALAN("ES DE: NATE:.t:?.1 A. 

Cuando la razon de equilibrio <K> es -funcion solo 

de T y P del sistema, el problema de det:E-1 mi11a1 el 

equilibrio entre fases se reduce resol ver ecuacion 

lineal unidimensiona.l, sin embargo, c.ua11do el valot de I< 

una funcian de la composici.;n Ue las fase~, la rlimension del 

problema crece y debe de resol ve1 un cuu 1uuto de 

ecuaciones no lineales simultáneas. 

Una operación generalizada de un p1oceso de flash 

isot..;1·mico a flujo continuo es la que se prese11t.a en la 

Fig .. <F .. l>, ~n donde corriente de alimentacion F 

moles/unidad de tiempo compuesta de C componentes y con una 

fracci~n mol Z~ fluye en un recipiente una presi 011 y 
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temperatura especifica. Las corrientes de sal ida se suponen 

en equilibrio una con respecto a la otra. 

Dependiendo de la naturaleza de los c.ompo11eutes y la 

composici~n de la alimentaci~n, puede existir una soJa fase 

o varias. Se supone además que no tiene lugar ninguna 

reacci~n quÍmica y que el valor de K puede set det:e1minado 

de la composici~n de cada fase, asi como de Ja T y P del 

sistema. 

El problema es encontrar la cantidad y coa1posicion de 

cada fase en equilibrio. 

Las ecuaciones que representan el problema son: 

- Balance aloba! de ~~t~r(a. 

F=L+L+V , z 

- Balance tot.al. por ~Ont(>Onen.te. 

Deflnlcl~n de los st¿-uténteos pa..ra:m.etros: 

V/F 

Sustituyendo <F.18> y <F.19> en (F.17) se obtiene: 

- Relaciones de equtltbrto 

K 

" 
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FIG. F1 SEPARACION A TRES FASES LIQUIDO-LIQUIDO-VAPOR. 



NODE:LO DE BOSTON ~ fr:•1 IF!!IE.l.: CJ9Bt-'1. 

Boston y Fournier, desarrollaror1 lln modelo basar1rlose en 

los trabajos de Boston y Britt, el cual puede ser aplicado a 

sistemas altamenLe ideales y tempe1 aturas de 

ebullici¿n muy altas o muy bajas. 

Este modelo calcula de ap1oxim~da p1 opiecJades 

termodin~micas y desa110Jla caJculos pJr·o 

flash adiab~tico. 

ope.:icio11 de 

La estrategia general del modelo es obtene1. p1·ime10 

soluci~n para el equilibrio L-V med 1ante el modelo de Rostan 

y Br i tt; esta soluci¡.n le ap] i1:a el alqoritmo 

heuristico desarrollado por Shah,. el c11 .. d 111 ueba la 

estabilidad de la fase liquida de' dicha solucion. Cuando la 

fase liquida es inestable, el algoritmo localiza rapidamente 

una region de composicion de dos fases liquidas, cuyo 

sistema tiene una energia libre total reducida. 

Cuando esto ocurre se aplica el algo1 i tma de Bastan y 

Fournier para encontrar la Vf?rdadera respuesta a 1 p1 oblema 

completando los c~lculos para tres fases. 

El algoritmo tieuristico se aplicu e11 liase ni l1 iler io 

de que un sistema en equilibrio debe tene1- la ene1gia de 

Gibbs m:Ínima posible., ademas se ha probado para la sulucion 

de dos fases tenie11do un al to grado de cu11f i ah i J idad ~ 

El an¡.lisis de ecuaciones previo al aJqot i tmo., el 

siguiente: 

Se de·Fine 

iteraci~n: 

== Jr ( ,. I " ) 
• ~l • t2 

Adem~s se define las relaciones de fase liquida: 

H = 1 I I' 
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S = l I F <F.29b) 

t~rminos de Xi, ''"t. y las relaciones S y R se llega la 

expresion: 

ER 
XL < 1 - EXP Al> 

5(1 - S> EXP ;>\. (F .30l 

las fracciones mol de las fases liquidas son obtenidas del 

arreglo de balances de masa y ecuaciones de P-q11l l ih1-io: 

X. .. xi I (S + (1 - s> EXP ""t.> 

X. = X EXP ~ I < S + < 1 
\.2 i. 

S> EXP ~\) 

En el c~lculo de la operacion flash 

adiab~tica, puede especificarse el calor <q> 

para calcular temperatura y volÚmen. Para esto 

y 

<F.31 l 

CF.32l 

forma 

la pres ion 

requiere 

la solución del balance de entalpÍa de manera simultBnea con 

el balance de masa y las ecuaciones de equi J if11·io. 

En el algoritmo de Bastan y Fournie1 se presentau dos 

ciclas de convergencia; el ciclo inter·io1, t nnsiste de dos 

variables de i teraci~11 intercorrelac:io11adas,. 111ie11l:r as que el 

ciclo exterior comprende 2N + 2 variables de iteracion. Las 

variables del ciclo exterior, san los 

volatilidad definidos como: 

paramet. os de 

<F .33) 

<F .34> 

donde Kb est.;, definido como la relac:ion cle eq11ililn-jo 

siguiente: 

<F.35) 

donde ""h. y wi.2 son f'actores de peso para las fases \1110 y 
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dos respectivamente. 

Para la oper.:ic:iÓn Tlash donde la t:empe1 at:iwa 

c:onoc:e., Kb ser.i una t·unc: i ~n de 1 a misma de acue1 do 

relac:i¿,n: 

In K =A+ 8(1/T + 1/T*> ., 

la 

<F.361 

donde los coeficientes A y B pueden determinarse n1edia11l;e la 

evaluac:i~n de Ki.1 y Ki
2 

para dos valores de f;emperatu1·a y 

T' c:on Xi.
1 

y Xi
2 

constautes .. Los valores de K 1• y t< 1 ' se 

obtienen de la ecuac:ion <F.36). Por lo tanto A y B están 

dados por: 

A 

B = In (K ' I I< )/(1/T' - 1/T> 
I; b 

asi., las 2N + 2 variables Ut.
1

, Ul
2

, A y B Fo1111a11 el 

de variables de iterac:ion del ciclo exterior .. 

<F.37> 

(F.38) 

c:o11 j1111to 

El ciclo interior presenta dos variables de ite1ac:iÓn 

definidas como: 

<F .39) 

N <F .401 

las cuales son combinaciones ~nicas de temperatura por medio 

de Kb y las relaciones de la fase lÍquida y de la fase 

vapor. 

Las variables Q y N se relacionan por medio de Ja razon 

de la fase liquida S: 

N = <1 - Ql!2S - 1> <F.411 

en la ecuación <F .. 41) si V O, entonces Q = O y si l. O 

entonces Q = 1 y por tanto O ~ Q ~ 1.. Va que S debe ser 
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mayor o 1.gual a cc1u y 111e1101 o iqual a u110, 1l;>sulL;a que N 

est.;_ limita.da poi· unCl H dada: 

s - ( 1 - Q) N ::; < 1 - Q) 

Una nueva variable P\ se define en tet mi11os del 

del componente y la va1· ia.ble Q como: 

combinando el balance de masa por componente 

ecuaciones de equilib1 io 

f/ [Cl 
1 - Q t· N 

cK't. EXP u\.:l. 

llega la exp1esion: 

1 - Q + N 

2Kb':) EXP UL2 

<F.421 

vapo1· 

(!· .431 

y las 

<F.441 

las fracciones mol del 1 iquido y de:.•l vapor eKp• esa.das en 

términos de PL son: 

~ I EXP LJ 
X. 

'1 p / EXP u ,, (f ·'•5> 

':. / EXP LJ 
L2 

X 
'" p / EXP u 

¡Z 

<F.4óa> 

y P, I ... p .... ; 
!-.:). 

<F .46b) 

De los reqt1erimientos consecutivos sohre Jas 

composiciones de Jas ·fases liquidas, una nueva funcion ~ es 

definida como: 

e = E xl1 - E .... ~t2 
.... -1 

o 

la cual escrita en terminas de R, S, U
1
_1 , 
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f'~(J/E.Xr11 t l/EXí'U~ 2 
~-:--1.=_.--Q--.. --w--= 1 .- l1 - -~ -

2K EXP U ,. 

otra funciOn usada es }: 

'l = E } L - s l~ 

2K:. EXP ll 
e 

-· ( 1 - Sl E o 

(F.48) 

<F .. 49> 

La ccuacton CF .. 111) puede escribirse en termines d1~ U y 

N cuando S es susl;i tuidCI en la ecuaci~n <F .. t19) •. junt:o c..011 la 

E»<presicin para las compusic:iones y res11l ta11do poi ta11to que 

K~ puede resolverse dir·ectame:ite en t~1mi11os de U, N., t•., y 

lli
2 

por medio de !a e><presi¡,n: 

K 

" 

[ (1-Q+N\::r; P/EXP IJ
11

] ·•· [ <t-Q-N) ¿: P,/EXP 11;
1
1 

----------- --------------·----·- ---- ,!I .50) 

1 ( 1 -· Q) E P, 

y vapor puedt~n determinarse los flujos de Jiquicto 

resolviendo el balance de total y la ecuacin11 <F .. 40> 

simult~neamente, de esto se obtiene: 

L z F 

V = ¡;¡ E P, 

V - l. 

<r .SJ > 

V> cr· .. s2> 

(f .. 53> 

Por lo que respecta al balance de entalpia 1 este se 

basa en una composicion constante. En esta aproxim.:icin11, el 

balance de masa por componente sus ti tui do rle11l;, o del 

balance de entalpia para eliminar cualquier fraccion mol del 

liquido o del vapor. 

Las siguientes exp1esio11es uti 1 izan pa1a las 
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entalpÍas de vapor y liqt~ido: 

donde: 

h~ = H~ - .1h~ 

H' 
e V 

X. h
0 

" ' 
'<. h~ 

•:;? \. 

CF .. 54a.> 

<F.54b> 

(F.54c> 

(F.55> 

y U~ es la entalpia del componente vapor puro; h~· es la 

entalpÍa del cotnponente 1 Íquido puro y ~1~ es e1 calor 

latente del componente puro. 

El balance de entalpia tiene la siguiente expresiou: 

Lz ""~1~.t =O <J- .. Sbl 
~'" l i.2 

i.:=1 

Aleori tm.o de Boston y ¡:·?urnier. 

1 .. Suponer x\.1,, xi.z' r, }'j 

2. Calculart<ü.,Ki.z'Kb,,A,B,lli..t."Ut2 

3 .. Fijar K~ Kb y suponer un valor de Q 

4. Resolver t3 =O para N, usando la Ec .. (F .. 20> 

5 .. Calcular· Pi, Xit' Xi.z' kb, V, LJ., L 2 y T usando las Ec.s .. 

<F.44l a <F.46bl; <F.SO> a <F.53) y (F.36). 

6 .. Calcular T de la Ec .. CF .. 56> .. 

7 .. Suponer un nuevo valor de Q y regresar aJ paso 4 hasta 

que JT J < &. 

S .. Calcul.ar K\.t, Ki
2 

y K~ de la Ec. <F .. 3Sl 

9 .. Calcular Ui'
1 

., y; y A' ., regresar alpaso 3 hasta que: 

231 



[ 
11~''.. -~ ,;· 1 l < 

t.Z t2 

J A' - A 1 

En el paso 1 del alyori tmo, el estimado i11iciaJ puede 

obtenerse de la soluc:i~rt del flash a dos fases. .... y 

son obtenidos deJ algoritmo de estabilidad de la 

JÍquida propuesto por Shah el cual 

,. 
''t.z 

fase 

1 .. Calcular la ene1·gia libre de mezclado pa1·a la fase 

IÍquida simple (g'm) .. 

2 .. Generar un estimado inicial entre las fases J;quidas J y 

2 para todos las componentes .. 

3 .. Calcular )'_t usando Ja Ec .. <F .. 28>° 

4 .. Resolver R =O pat-a S de la Ec: .. <F .. 30J .. 

5. Calcular Xi..1 y ·\z usa11do las Ecs .. <F.31J y <F .. 32) .. 

6 .. Calcular la energia libre de mezclado pa1-a la:. dets rases 

de la mezcla donde: 

g m'' = S g m ' + (1 - S) g n1
2 !F.57> 

7 .. Si gm" > gm' y el numero de iteraci¡;n :::= JO ir al paso B 

gm" > gm' y el ni:.mer·o de iteracion 

estabilidad. 

gm .. < gm' se considera inestabilidad. 

8. Calcular :i-.. t nuevamente. 

10 cousidera 

9. Suponer un nuevo valor de At y regresar al paso 4~ 

Tambi~n la temperatura de convergencia de la soluci~n 
del flash a dos fases, puede 

inicial para el flash 

usada como el estimado 

tres fases. Despu~s de la 

convergencia del ciclo interior los valores de ,\
1

, .\
2

, Y\., 

T pueden ser usados pa1-a los c.ilculos de Kl•' l<lz' K
1
:-. 
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NODE:LOS BASADOS E..!I LA NlNl!!l.ZAC!Ol-i 01.· LA Ef/[_',r.-,_~1.1 !..'t-.r..~. 

El emplear la tecnici"J. de la minimizaclon de J.r:1 energta 

libre de Gibbs en 1ugar del m~todo de las conslilnles de 

equilibrio <K's) trae consigo varias ve11tajus que la 

hacen compleja y propo1 cionan una rápida convergencia. 

La t~cnica se basa relaciones de termodinr1mica 

fundamental 7 y sus datos de entrada pt op j e:..Jndes 

termodin~micas b~sicas (fugacidad y energja Jib1·e>, 

equivalentes. Por equivalentes se entiende las ecuaciones de 

estado, a las correl~ciones de coeFicientes de ~1ctividad, 

a cualquier otrd cor1elaci~n de corretcinn de fugacidades 

que pueda ser usada combinaci¡,n Ja tecnica de 

minimi zacion. 

No es necesu.r iu c-onsiderar mecan1 smos. ecuaciones 

independientes para cuando se tienen presentes reacciones 

quÍmic:as, siendo necesario ~nicamente determinar 

compues~os que estaran en equilibrio .. 

Otra carac:teristica importante del 

lados los 

111odeJn de 

mj1aimizacion de er1ergia. libre, ig1wosid.ad y 

confiabilidad termadinamic:amente hablu11cla, esto sig11i l 1ca 

que e] equi 1 ibrio predicho es sin lugar u dudas el ve1 ddc.JE'ru 

equilibrio; la confiabilidad est~ limitada sin embu1qo por 

la exactitud de los datos de entrada., au11ado a esto que las 

propiedades termodin..lmic:as nec:esa1-ias pa1 a predecir el 

equilibrio no son siempr·e bien conocidas. 

No obstante, datos termodín,.;micos apr·oximarlos puedan 

ser procesados a tr-aves del modelo de minimi?.:1cion, PI ~ual 

proporciona indicaciones ~liles de Jo que 

experimentalmente. 

espera 

M.i.s a.Ún., el modelo puede ser usado pa1·a a1ta.l i-za1 datos 

de equilibrio experimentales 

propiedades termod i naini cas .. 

.,¡ f j lt d., obtener 

La simplicidad de !".:.11 uso y la riguru~iUad rte la tec:nica 

de minimizac:i¡,n hace11 que aumente apl ic.:ariun. En el 

equilibrio, la energia libre mi ni mo para 1 ual quier 
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apJ ;1-.,c1a 

cualquier tipo de •:;isf.r,na. sin impor·lar 1~l numvr o riP f,y:_,;:.>s, 

la pr1-.!senci<l Ue inc1-tr"~ 11 ob-as cornplic--11· ;011P."3. 

E'-'> tos aulor-t:?!;; pr-oponcn una combinac1on de 110 ulnori l:mo 

lle SP-f)aracic:in !Je f"ilsE..·~ rnn un dlgori tmo RANO, cp1e F-1;,¡> lea 

para c.:ilr:ul.:1r !.,.1-;:-. cornposlci.onc>s en c-1 t:.•qu1 llh1 lj1 11~.-i111hJ 

metodo dt- Newl:on pa,·n l.1 mi.n11niz.ic1~n de la. (::!'nc>r q"ia 11~11 e dt-:"""! 

Gibl.Js~ 

soluclon del cqui 1 iiJrio 

canvergC?nci.c.t r~n tln mini mu local LIC.. Pner<Jja J lb1 '°" lle fiillll·,; lo 

cual conduce a resuJ tucios er·r~neos, en "'°' p1 f-1'Sente ou:~tudu 

""">UPO ne un numero mux i mo de f asc:.>s Pll bilsc a la 1 eq la de> Gí bh!:t 

con el objeto de c:-ricnnt1-.H el minimo gJobul del siste111.<t l>a.io 

estudio~ 

El ulqor·itmo dc-,o minimi7r,rinn RANn eljminn a•i•u!l}ü.-; 

f,.,ses de m~s, que pued:tn presenta1·se c.1lu-a11te r.I desa1 1 ul lo 

de los calculos, pero 1>1J~de climinnr tambien, 

fasc.>s cJe mane1-a 1mp1-npi.._, lo cual conduc11 ir°l 

pobres. El algoritmo comhi11ado evila lo a11te1 iu1. 

El procedimiento de Gautam-Se1der fcu 1nt1 p;u le dr2' 

desarrollo g loba 1 e11 e 1 c11dl el p1- ime1· pasa eo; q11e dudas 1 as 

estimados para. lt1 disb ibur:ion y composic1on de foses. dnndc 

d p < p ma.x' 

algoritmos 

se inic1d11 jos c.alcu!os usa11do aJg11110 LIP los 

de m1nin1J~acio~1 (m~todo RANO~ p1 ogt amdcion 

cuadr.át ic:a • · etc_> pos te1 i 01·mente In de la 

1nvestigac:i~n, una fas() adicional riust11 I ada por 

separación de una fase ei1 do5; est:n SP rPM 1 i ~M nu~d i a11t-e un 

~!garito de separa.cien de fases. 

Sí la energia de Gibbs reduce, las va1·iahles de 

composicion para estc1s fases reemplazan las v.=u-iables de 

composici¿n para la fase origi11al y cont i 11ua el 
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algoritmo de minimizacio11 .. 

Por lo que respecta al algoritmo de separacion de fases 

puede partir de una fase lÍquida a una fase vapor,, para 

separarlas en una fase de prueba liquida y en una fase de 

prueba vapor <V ~ VL o L ~ VL>, o se puede partir de uno 

fase liquida para obtener dos fases lÍqidas de prueba CLL -

L1.L
2
> .. Se localiza prime1 o el componente <m> co11 la mas alta 

actividad en la fase fuente <n>: 

= MAX a
1
'llo 

j=.t..2 •..• • c. 
<F.57) 

el siguiente componente n1' es seleccionado para tener la mas 

alta actividad binaria con el compo11ente m, tomando la 

·concentraci~n proporcional a aquella en Ja fase <s>~ 

= 11AX a~ ,. j=1.2 •... ,e 
<F .59) 

j+ m 

el Índice (b) indica 

binarias de j y m. 

que esa actividad para mezclas 

Cuando se est~ -fo1·mando una nueva fase J iquida, si 

componente est.;, prese11te en gran cantidad 

liquida, pasara por alto la selet·rion de las 

componentes m y m'. Esto asegura que la fase liquid~ de 

prueba no sea si mi la1· 

existentes. 

composicion a las fases J iquidas 

Las compasi e .i. ones de m y m • en dos fases J i q1J idas de 

prueba determinadas mediante la SoluciC:.n de Jas siguientes 

ecuaciones::. 

X 
m+.1 " ¡· 

rntZ 

y para fases de prueba vapor y lÍquido se usan:: 
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V 1' p ~ ," f 
m+1 m+1 lllt-.Z m+2 m+z 

<F.62> 

y ·' p \ r m·+2 
F 

m·+t .,.,m·+J m·+·2 m'+2 
<F.63> 

donde: 

X 0 m+t/(n,,, .. l + nm·+l) <F .64a) 

V <r .6'1h> 
m· .. \. 

t
1 

y l:
2 

se refieren a las dos fases de prueba y 

refiere a. cualquie1 a de estas fases. 

Las composiciones de Y son definidas de manera slmi Ja1. 

Las ecuaciones <F.60) y CF.62) 

ecuaciones con dos inc:ognil:as en donde: 

c:onjt111t;os de dos 

n =- n - n <F .. 65> 
Jl j:. Jt-2 

Un procedimiento de Newton Raphson 1 esuelve esas ecuaclo11es 

con propiedades f isicas supuestas co11st.ri11tes.. Uícho 

procedimiento es insensible de manera relativa est i1nados 

para composicio11es n , y n .. 
ir.ti rn·tL 

En el caso de la tase Vilpor ·fuente,. Jos l-umponentes m y 

m· son aquellos presentes en grandes ca11 ti dttrfes. t h1a gran 

parte de componentes rn es coloc:ada rase vapor e.Je 

prueba y otra gran par te de componente rn es r:n 1 ar.ad a e11 una 

fase lÍquid~ de pruebil. 

Los componentes 1 estantes se ordenan <?11 base al vapor 

de actividad binaria en forma decreciente 

componente m para dejar que el componente 

siguiente actividad binaria m~s alta. 

;=1.2 •... ·-;+ m. 

respec ti-J al 

te11ga la 

CF.bld 

el componente r es distribuido en las fases t• y ~ 2 de 

cuerdo a: 
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" ' 
;r!. 

CF.67> 

para dos fases 1 iquidas de prueba, y de acue1·do c:nn: 

y 

"• 
p ~ •, t ,, 

para las fases de prueba vapor y lÍquido donde: 

= n / (n 
rt

1 
rnll 

<· n 
m'l 

CF.68) 

(F.li9) 

siendo Yrl definida de manera. similar para la fase vapor. 

Las ecuaciones CF.67) y CF.68) tienen i ncnq111 tus 

simples en las que se cumple n = n 
"' Al formar una nueva fase liquida si e] cu111par1e1il 1~ est-.a 

presente grandes Lantidades otra fase J jcptida, 

entonces d1stribuidu manejando ca11f;ir.h:idt"'!::> p1 eviamente 

fijadas. De acuerdo con P.stc, las c:ompos1c iones dc:Hla~ p•11 !CJ~ 

ecuaciones CF.67> y cr.:_6rJ) 110 est~n E?JI eq\Jillbr·io y Ja~ dos 

fases de prueba pueden no tenP-r la enc-1·gia de Glbbs ma1;;. 

baja. 

El algori to10 C:t-? Cd]r.ulo es el siguienlc:~: 

1. El componente ''· lie11e Ja actividad m,15 al La 

fuente < ;) .. 
Ja !ase 

2. El componente lie11J:> ILi a.ct.ividad hi11a1 ia mas r,I t·a 

::-: <en c:.oncentracíones propurcionales ~'l aq11eJ l·"lS en ( ) .. 

3. Los componente~ u. y son acnmodadns pa1 .:i cJos fas~~. de 

prueba tJ y t
2 

usa11tfu )us ecuuciones (F .l10l y fF .(.JJ) 

<F .. 62> .. Cuando u11 componenf;e f'ot mandu una fase 

1 Íquida esti'il r>re!:;e1it:e en 9randes cantitlr:Jde~ 1:11 al:.· a J usr.:~. 

se pasa .Por alto. 

4. El componente con Ja siguiente activjdari birrnria mus 

alta es acomodado de acuerdo a. las ec11aciones <F .. ó"/) 

IF-68>. 
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S. Los c_amponentes restantes acomodados er' orden 

decreciente de actividad binaria con eJ componente 

Este algoritmo es repetido para cada pasible 

combinaci~n de fases original y de prueba. 1 as dos fases de 

prueba teniendo la energia libre de Gibbs ba.ia 

tomados c:omo caudidatos para reemplazar su fase ar igi11al. 

Hetodo de SefSUndo Orden P'...AND. 

Este m~todo considera una mezcla de gases ideales 

temperatura y presi~n constantes. Se supone quP. el estimado 

inicial de los valares de equilibrio ni. y mL so11 conocidos y 

satisfacen las condiciones del balance de masil por Jo que ro 

- mi = mi. 

La energía 1 ibn::i~ de Gibbs puede ser expaudida a una 

funci~n de segundo 01den ml,. Jo que conduce 

apro>Cimacion cuadratica Q(nl> a G(ni). 

Gl(:-:l) 

d 2 G 

o 

1 I:< G 2
G/ Cmi am.., > .::5m. 6m 

2 l=1 

0 + RT ln (~)P µL m 

E m 
i=l 

1 

8ml 8me) = RT (:\_ª/mi. - I/m) 

donde 6 es una delta de Kronecker. 
to 

<F.701 

CF.711 

CF .72> 

<F. 73) 

Sustituyendo <F.71) y <F.73> en <F.70) y dividiendu por 

RT se tiene: 

Q(ni.) GCm. 

Ar-= ~ +. E<Ci 
L=:l 

m. 
ln~>6m. 

m ' 
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tomando el proximo estimado de la c:omposícion de equilibrio 

de tal modo que Q/RT 

del balance de 

extremo sujeto a las ec11aciones 

.._:~ ªie ".._ = 8 (F.75> 

Aplicando el me todo de multiplicadores de Lagr a11ge se 

obtiene la condici~n para tal extremo 

m n :::: 
<c ... ·•· lr~ ~> +. <~ - ~> - I: X"ª ... ""= o 

t o=.s. 
<F.76l 

Estas condiciones junto las ecuacione5 CF.75> y la 

definic:i~n de n, forman un~ serie de N + M ecuat i one~; 

·lineales en ni., y Estas puede11 1·eso J verse 

directamente. Sin emba1 go el problema puede simpJificarse 

reduciendo las ecuaciones algebraica.mente. 

Se reescribe la ecuac:i~n <F.76) de la siguiente 111.::inera: 

donde: 

sumando la ec:uacion (F.77> de I a N: 

t: 
I: B X = I: r. 

e=1 o w l=t. l 

si se mult:iplict?! la ec:uaci~n <F.77) por ªtJ y se suma 

i., se llega a: 

<F.77> 

CF.7Bl 

(f· .79) 

50bre 

I: [ I: <F.80} 
G-=1. \.=:l 

las ecuaciones CF.79) y <F.BO> forman una serie de M 

ecuaciones simul t&neas 1 ineales, las cuales p11eden ser 
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re5ueltas para la cantidad ((n/mll> ternu nos de 

cantidades conocidas .. Esto produce los valores de y 

neces¿,rios en la ecuacion <F .. 77> µar-a. obtene1· e1 p1 uximo 

estimado de Ju composic:i¡,n minim1zada ". 

La secuencia de calculo es: 

1 .. Comenzar can un e~::.t.imatJo lnic1al de la composlc:iort de 

equilibrin, el c11.::d sat.isfagd las condicio11es del balance 

de masa, los coeficienten necesarios la e1:11ucion 

<F .. 80> y la expresion de ri. 

2 .. Las ecuaciones CF.79> y <F .. 80) son resueltas para y 

tal que el numero de ecuaciones <simult~nP..:tS "1 tr.=ita.1 o;:;e 

pequefío. 

3 .. Los nuevos estimados de la composicior1 de equiJibr io san 

encontrados con Ja ec:uacl.~n (F.7>. 

En el caso de que valor llegativo de 11, t11era 

obtenido durante la. busqueda, el cambio en m
1 

dehe1-a l1at.e1 se 

de acuerdo con el mismo procedimir-nto de convergencia 

presentado. 
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