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l. 

INTRODUCCION 

La separación de mezclas multicompanente liquidas o gases en 

componentes puros o en mezclas de composición deseada, es una 

función de importancia central en la manufactura de productos 

qulmicos. La mayor parte del equipo en las plantas qulmicas tiene 

el propósito de purificar las materias primas~ proUuctos 

intermedias y productos finales. mediante operaciones de 

transferencia de masa multifase. 

Las operaciones de separación son procesos de transferencia de 

masa interfase. que involucran la creación de una segunda fase, por 

adición de calor como en la destilación, o de un agente de 

separación de masa como en absorción o extracción. y la subsecuente 

separación selectiva de los componentes qulmicos de los cuales 

estaba formada la mezcla, por transferencia de masa a la nueva 

fase. 

Las ope,...aciones de ~eparación no se emplean ünic:.::~mente para 

separar corrientes de proceso mul ticomponente en sus 

constituyentes, recuperar solventes para su recirculación y remover 

productos de desecho, tambien son usadas en conjunto con los 

reactores quimicos, P,ara purificar las alimentaciones! recuperar 

reactivos del efluente y purificar productos para alcanzar ciertas 

especificaciones de los mismos. 
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El diseno de equipo de separación ha su~rido grandes cambio$ 

en los últimos anos, ya que si bién hace algunos a~os, el dise~o d~ 

c:aluranas de des.tilac:i6n, de absorción., de e·xtrac:ci6n y de-

agotadores era Trecuentemente realizado mediante cálc:ulo$ 

iterativos aproximados, hoy en die con la disponibilidad de 

algQritmos de cálculo de procesos de separa~i6n, de técnicas 

mat•-.áticas su+icie~temente rigurosas, de ecuaciones de estado y de 

.c:>dRlos de solución para la predicción de propiedades 

t•r.adinámicas en forma precisa, todas estas técnicas programadas 

en una computadora digital, es posible resolver todo tipo de 

problemas de sep~racion, en un menor tiempo y ton resultados más 

confiables .. 

Los programas computacionales para el ~Alculo de procesos d~ 

s~paraciónj ademAs de aplicarse propiamente al dise~o~ es decir la 

attividad donde las variables conocidas son las·caratter!sticas de 

las materias primas y productos, y las variable$ a daterminar son 

las caracter1$ticas d~ los equipos y las condiciones de operación, 

taMbién se ~plican al Area de análisis y simula~ión de proce$os~ 

actividad en la cual las variables conocidas incluyen las 

caracter1sticas de las materias primas y de los ~quipos~ asi como 

algunas variables d~ operación~ quedando por determinar las 

caracteristicas de len productos y las condicion~s de operación que 

dependen dír~ctamente de los equipos~ 

La incor-pora.c:ión de estos programas computacionales a u11 

simulador qeneral de procesos, ha dado al ingeniero de proceso una 

invaluable herramienta para efectuar l~s balances de materia y 

energla de un diagrama de Tlujo de proceso, lo que l~ ha permitidb 

aumentar su capacidad para dise~ar procesos en forma global, 

analizar proceso$ mediante la simulacion de diferentes esquemas de 

pracesamientot optimizar el proceso y obtener el esqu~ma de pro~esa 

final, que se~ óptimo d~sde el punto de vista de cestos de 

operaci6n, ya sea que la planta esté contrulda o desde el punto de 

vista de costos totale$ <costas de inversión mAs costos de 

operación)f $i la planta se va~ dise~ar o a remodalar. 
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Estas áreas, el diseKo, el análisis y simulación, y la 

optimización de procesos, son las principales actividades de la 

ingeniería de proceso~ debido a que las oropuestas que resulten del 

desarrollo de estas actividades. son de vital importancia para la 

operación eficiente de una planta de procesamiento quimico~ por lo 

que es fundamental que las técnicas de cAlculo de los procesos de 

separac.ión como parte de la herramienta del ingeniero de proceso, 

sean bien conocidas y correctamente aplicadas. La programación de 

estas técnicas permite: profundizar en los principios teóricos que 

gobiernan el funcionamiento del equipo de separación, analizar los 

diferentes problemas que se pueden presentar en el dise~o o en la 

operación dependiendo de si se esta diseNando o simulando el 

equipo, y decidir la secuencia de cálculo más adecuada para 

resolver estos problemas, asl como determinar las ventajas y 

desventajas de la técnica que se está programando. 

Debido a lo mencionado anteriormente, este trabajo tiene como 

objetivos: 

-Analizar los principios termodinámicos en los cuales se basan 

los procesos de separación. 

-Definir las propiedades termodinámicas necesarias para llevar 

a cabo el calculo de los mismos. 

-Determinar las variables dependientes e independientes que 

especifican un problema de separaciOn. 

-Desarrollar un programa para la simulación de columnas de 

destilación y absorción al estado estacionario, utilizando métodos 

rigurosos de cálculo. 

-Determinar las ventajas y desventajas de los métodos 

implementados, as! como la influencia que tienen los métodos de 

cálculo de propiedades termodinAmicas sobre estos~ mediante la 

solución de una serie de problemas. 

El aná.lisis de los proceso de separación se completa con 1.,,. 

proposición de un algoritmo para 

destilación y absorci6n, basado en el 

etapa teOrica de equilibrio y en la 

el cálculo 

principio 

solución 

belances de materia y energla en cada etapa. 

de columnas 

i..ermodintJ.mico 

rigurosa de 

de 

de 

los 



4 

El método de Balance de Material por Componente-Suma de Flujos 

individuales de Liquido, BMC-SFL, consiste en la selección de las 

temperaturas de etapa y los flujos individuales en fase llquid~ 

como variables de iteración. Las ecuaciones de balance de material 

por componente y de suma de flujos individuales en fase liquida se 

resuelven simultAneamente para estas variables, usando el método de 

Newton-Raphson. Los flujos individuales en fase vapor se obtienen 

despejándolos de las ecuaciones de equilibrio, y los flujos totales 

de liquido y vapor se obtienen de resolver las ecuaciones de 

balance de energla y de material totales. 

El algoritmo de BMC-SFL fue programado en FOffr RAN 77 e 

incorporado junto con los algoritmos de Wang-Henke y de 

Naphtali-Sandholm ya d1sponiblesC33,20l, en el oroqrama de 

Simulación de Columnas de Destilación y Absorción en 

rigurosa, SIMOES. 

Este programa incluye rutinas para calcular una 

forma 

vez 

especificades las variables indicadas por la regla de las fases 

Cpresión, temperatura, entalp!a, vaporización y carga térmica>, las 

condiciones de una corriente de proceso v definir su fa~e. mediante 

cálculos de separación liquido-vapor en una etapa. Para evaluar las 

relaciones de equilibrio y las entalplas, pueden emplearse las 

ecuaciones de esta.do de SoaveC62), Peng-Robinson<4B>, 

Soave-f1athias(38) y Virial <53>, ademas del modelo de solución de 

UNIOUAC<53l, siendo posible para cada ecuación leer los parámetros 

de interacción. cuando se trabuje con sistemas no ide~les. 

El programa de SIML!t::-:S se usó para r·esol ver una seri2 de 35 

problemas de columnas de separación. los cuales incluyen columnas 

de destilación. de destilación e>~tractiva y de absorción. con 

sistemas ideales y no idP-ales. Cade problema se intento resolver 

empleando los métodos de Wang-Henke~ Naphta.li-Sandholm v BMC-SFL. 

con el objeto de determinar sus ventaJ¿i.s y desventajas. ast como la 

influencia que tienen los métodos de cálculo '1e prooiedades 

termodin~micas en la solución ije los mismosª 
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El contenido de este trabaja es el siquiente: 

En el cap1 tulo 1 se presentan las e:.:presianes termodinámicas, 

las ecuaciones de estado Virial, de Peng-Robinson, de boave-Mathias 

y de Soave, y el modelo de solución ce UN¡OLJAC, para el cálculo de 

las relaciones de equilibrio y entalplas de liquido y vapor, tanto 

de hidrocarburos ligeros, compuestos org~nicos é inorgánicos, 

compuestos polares y no polares usados en es~e trabajo. 

El capitulo 2 describe el modelddo mQtemático de las 

oper.=:\ciones de separación en una etapa 1..J separaciones "flash". bajo 

la especificación de diférentes condiciones. Para cada tipo de 

"flash" se proporie un método de solución y el diagrama de flujo del 

programa implementado. 

La descripción del mr1delo matemá.t.ica de columnas de separación 

y de los mét~dos de Wang-Henke, de Uanhtali-Sandnolm y ói1C-SFL se 

prei::e~tan en el ca.pl t.ulo dO!"'\de tacr:.bién se incluyen los 

diagramas de flujo de 

El capitulo 4 

las programas impl.,;:i'TI2ni:ados. 

contiene la desc,-ipció~ del programa 

comput~.cional SIMOES para lM. simL•.l :ición de columnos de destilación 

~ absorción por m~lodos rigurososw 

En e-1 cap1 tul o 5 se presentan los da tos cara los 35 problemas 

de columnas de separación resueltas con el programa SIMOES. 

Los resu!~2dos y P-l ~nálisis de resultados se presentan en el 

cap1t.1J.lo 6w 

Finalmente en el capitulo 7 se presentan la~ conclusiones y 

recomendaciones .<:.cerce. d~l método da BMC-SFL y su. co:T1par-aci6n con 

los métodos de Wa.ng-Henke y Naphtali-Sandh::lm incluidos en el 

programa SIMDES .. 

I.1 OPERACIONES DE SEPARACION BASADAS EN EL PRINCIPIO 

TEP..MODINAMICO DE ETAPA TEORlCA DE EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR. 

81 la mezclu. a separar es un3 solución de una sale. fase 

homógenea, una segunda fase debe formarse antes de que la 

separación de las especies qulmicas pueda i lev~f'"Se. a cabo 
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econOmicamente. Esta segunda fase puede ser creada por un aqente 

separador energético <ASE>. calor a~adido o eliminado. o por un 

agente separador másico CASM). tal coma un solvente 6' un absorbente. 

Para alcanzar la separación de las especies quiffiiCas present~S 

en una mezcla. debe de e>:istir un potencial para que las especies 

se distribuyan entre las fases en diferente grado. Este potencial 

es gobernado por el equilibrio termodin::.mico, y la· velocidad de 

aproximación a la composición de equilibrio es contratada por la 

transferencia de masa interfase. Mediante un mezclado perfecta se 

puede mejorar la velocidad de tr3nsferencia de masa. alcanz~ndose 

también de esta manera el m~s alto grado de distribución. Después 

de un suf.iciente contacto de fase, la operación de separación se 

completa empleando gravedad y/o técnicas mec~nicas para separar las 

dos fa.ses. 

Cuando la me=c:la a separ.-\r incluve especies que difieren 

ampliamente en su tendencia par.J •1aoori-.=ar o condensar. las 

operaciones de vapori=:aci6n instantár,-.:i a "fla5h" v de condensación 

parcial, caso ! y 2 de la tabla 1. pueden ser adecuadas para 

alcanzar l~ ~eparación deseada. En la orímerñ ooeración el llouido 

se vaporiza parcialmente por reducci,..::>n de pre~ión. mientras aue en 

el último e.aso el vapor alimentado se condensa parcialmente por 

eliminación de calor. En aml.;as operaciones. después l!e Que la 

distribución de las especies por transferencia de masa ha ocurrido. 

la fase vaoor se ha enriquecido con respecto a las especie~ mds 

volátiles. mientras oue el l!auido se h.:! enriquecido con respecto· a. 

las especies menos vol..;.tilE•s. De5pués de este simole c::mtactC'. · 1 =-'~ 

dos fases -formada~. las cuales difieren en densidad se s~oar.3.n 

generalmente por gravedad. 

Frecuentemente el grado de o;;:: oarac i~:r·: a~ C-!'\n.Zado por la. 

vaporización "f 1 ash" o oor la coPdensac..ié:P pare ial es inadecuadÓ. 

debido a que las diferencias ~r. vold.tilidfl.d no son suficientemente 

grandes. En e?tas casos la seoaración deEeada ouede alcanz~rse sin 

introducir un ASM mediante la destilación. ca=:.o 3. La destil.aci.-~n 

involucr,:a o..•n contacto mültiole e'.'ltre l::.5 fac:~!:; l1auid~ vapor. 
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Cada contacto consiste en mezclar las dos fases para lograr la 

distribución de especies, seguida por una separaci6n de iases. Los 

contactos frecuentemente se llevan a cabo en platos horizontales 

(generalmente referidos como etapas) arreglados en una columna 

vertical. El vapor que asciende por la columna se enriquece en la 

especie más volátil. Correspondientemente el liquido que fluye al 

fondo de la columna se enriquece con respecto a la espe,cie menos 

volátil. La alimentación a la columna de destilación entra en algón 

plato entre el plato del domo y el plato del fondo. La porción de 

la columna arriba del plato de alimentación es la sección de 

enriquecimiento y la que se encuentra abajo de esta es la sección 

de agotamiento. El vapor alimentado fluye hacia arriba de la 

columna, el liquido alimentada va hacia abajo. En la sección de 

enriquecimiento se requiere de un liquido para hacer contacto con 

el vapor que asciende. en la sección de agotamiento se requiere de 

un vapor para hacer contacto con el liquido que desciende. 

Frecuentemente el vapor del domo de la columna se condensa para 

formar el liquido de contacto llamado reflujo. Similarmente el 

liquido del fondo de la columna pasa através de un rehervidor para 

formar vapor de contacto llamado vapor de reflujo. 

Cua~do la di~erencia de volatilidades entre las especies a 

separar son tan pequeNas~ que es necesario un gran número de platos 

en una operación de destilación, entonces puede usarse la 

destilación extractiva, caso 4. Aqui un ASM se usa para incrementar 

la diferencia en volátilidad entre las especies seleccionadas de la 

alimentación, y por lo tanto reduce el número de platos requeridos 

a un valor razonable. Generalmente el ASM es menos volAtil que 

cualquier especie en la mezcla alimentada y se introduce cerca del 

domo de la columna. El reflujo en el plato del domo de la columna 

se utiliza para minimizar el contenido de ASM en los productos de 

domos. 

Si no se lleva a cabo la condensación del vapor que sale del 

domo de una columna, un liquido ASM llamada absorbente se introduce 

en el plato del domo sustituyendo al reflujo. La operación 

resultante se conoce como absorción con rehervidor o absorción 
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fraccionada, caso 5. Si la alimentación es totalmente vapor y la 

sección de agotamiento de la columna no es necesaria para alcanzar 

la separación deseada, la operación es referida como absorción, 

casa 6. Este procedimiento puede no requerir un ASE y 

frecuentemente llevarse a cabo a temperatura ambiente y a alta 

presión. Los componentes del vapor alimentado disueltos en el 

absorbente varian grandemente, dependiendo de sus solubilidades. La 

vaporiza~ión de.una peque~a fracción del absorbente también llega a 

ocurrir. 

La operación inversa de la absorción es el agotamiento~ caso 

7. Aqu1 una mezcla liquida se separa generalmente a temperatura 

elevada y Presión ambiente por el contacto de una alimentación 

_liquida con un ASM en fase vapor~ llamado vapor de agotamiento. El 

ASM elimina la necesidad de vaporizar el liquido en el fondo de la 

columna, lo cual es importante si el liquido no es térmicamente 

estable. Si son necesarios platos de contacto arriba del plato de 

alimentación para alcanzar la separación deseada, puede emplearse 

un agotador con reflujo, caso B. Si el producto de fondas de un 

agotador es térmicamente estable, éste puede calentarse en un 

rehervidor sin usar un ASM, en este caso la operación se conoce 

como agotador con rehervidor, caso 9. 

En mezclas con punto de ebullición mínimo se recomienda usar 

la destilación azeotrópica, caso 10, en vez de la destilación 

fraccionada. En este caso se alimenta un ASM en el plato de domos, 

el cual tiene la función de formar un azeótropo. Generalmente en la 

destilación azeotrópica en el plato de domo se forman tres fases. 

de las cuales la fase liquida rica en el ASM se recircula como 

reflujo junto con el ASM de reposición~ y el azeótropo se obtiene 

como producto en el domo. 

Cada símbolo de equipo mostrado en la tabla 1. corresponde a 

la canfiguraciOn más simple para representar la operación. 

Versiones m.is complejas son posibles v frecuentemente de5cables. 
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TR0LA l. Op•r4Cion.s dir sep11raeídn basad-.s •m •t principjo tel""'modin-'mico d• tl't.11pa t.•&-ie;a 

de .. quilibría líquido·v•por" 
1---1-----------1---------------1------------1-----------1----------1-----------------------1 
!CASO! OPERACION 1 SIHSOLD 1 FRSE DE LR ! FASE 1 AGENTE 1 EJEMPLOS 1 
1 1 UNITARIA 1 1 ALlNEliTACION 1 DESARROLLADA ! SEPARROOll 1 1 
1--1--------1----------------1----------1-------------1-----------1--------------------1 
! 1 1 ~v 1 ! l l-Rfeup•r•ci6n d• agu,. de 1 

1 1 ' 1 1 1 ....... 1 
! VAPORIZACION 1 ! LICUIOO 1 VAPOR 1 REOUCCION 1 ! 
: IHSTRNT~NER : L : : : OE PRESIOH : : 

1 1 1 1 ! 1 1 
1 ! "!.., 1 1 1 1 
1 ! 1 1 1 1 

! ; ¡ L : : : 1 : 
1--1----------1-------------,1---------1------------1------------1------------------1 
! I ~ ! f t l-Re-cupi1Pf"<1Cidn d• H1 y Ni, de I 
1 ! l ! t l 1 afhC)ni.-eo po,.. COf1dens.-c:i6n l 
! 2 ! C~OENSACION ! 1 VAPOR ! L!OUIOO !TRANSFERENCIA 1 p..-ci•I y npancidn d. 1 
1 ! PARClAL ! v 1 J l OE CAL.Olil 1 f••• • •l ta pr•ddn. 1 
1 1 ! ! 1 <ASE> 1 1 
1 1 ! 1 1 1 1 1 
1 ! 1 1 1 1 1 

1 ! 1 1 1 1 
1 l 1 1 1 1 1 

1 ! ! l 1 1 f 1 
!---' ----... ------1-----------------!---------1-------------1-----...... -----! ---------------------1 
1 1 1 ~I t ! J-Ed.ab11.i.~aci6n de g11solína ! 
1 ! t 1 ! l ! natural por destib:ci6n 1 

i 3 ¡ OESTILRCJON i L: v~gR i VR~OR :~r~=~lA : h;:;~;=~~:;~sid:b~;~ ~so ¡ 
J ! 1 L/v ! L!OUlDO 1 LIOUIOO 1 <ASEl 1 moleculo.-. J 
! ! ! 1 ! ) 1 ! 

! ! 1 1 f 
1 1 1 1 

L 1 ! 1 ! 
1 ! 1 1 1 1 1 1 
l--!---... ---... -1--------------1------------1----------1 --------1---------------------t 
1 1 1 a 1 1 1 1-Seporacióri ~ tolwno ci. 1 
l f ! / 1 1 l 1 COiTtp~ .. t.os t1a •romSt:.ieo 1 
1 4 1 OESTlLflCIOll 1 ASM l 1 VRPOR 1 VAPOR 1 SOLVENTE 1 d• eorconos puntos do 1 
1 J El(TRACTIVR 1 1 V/O 1 Y 1 LIOUtOO 1 obul licidn, usondo fenol 1 
! 1 1 llY 1 L!OU!OO 1 LlCUtOO J <ASH> 1 c°"o solv""t. p..-o lcwor ! 
1 1 1 1 1 1 TRANSFERENCIA 1 le H~racidn. ! 
1 1 1 1 f 1 CE CALOR 1 1 
1 1 ! 1 1 CASEl 1 1 
J J L 1 1 1 J 1 
1 1 f 1 1 1 ' 1 
!--1-----------1----------------1------------1---------! ----------t----------·-----------1 
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TREILR l. Contin-i6n. 
1--1--------1----------1--------1--------1~-----1-----------1 
!CASO! OPERACION 1 SIHBOLO 1 FASE CE LA 1 FASE 1 NlENTE 1 EJElt't.05 1 
1 1 UHITAQIA 1 1 ALIHEHTRCIOH 1 DESRRi:KlLLADA 1 SEPRRAOOR 1 1 
1---1---------1-----------1----------1-------1-------1--------------1 

1 ! 1 ~ 1 1 1 1-RMo•idnmebnado 1 

: 5 : ABSDRBEDOR : AS1< : VAPOR : VAPOR : feSORllEHTE : ~~~:e--:i t~t:.:~ : 
1 1 CON 1 1 VrO 1 V 1 LIQUICO 1 principal do motil.ocios o 1 
: : REHERVIOOR : LA< : L.lQUIOD \ L.IDUIOO :~~~HCIR : :t!irf~~· do •cr.cking• : 

1 1 1 1 1 1 DE CALOR 1 1 
t 1 1 1 1 <ASE> 1 1 
1 1 1 L 1 1 1 
1 1 1 1 1 1 1 1 
1----1-----------1--------------1----------1----------1---------1----------------1 
1 1 • 1 t 1 1 1 1-s.poracidn d• did~ida do 1 
1 ! 1 1 1 1 1 Cfl!"bono deo Lo• pr-oductos d• I 
1 1 ABSDRC!DN 1 ASM 1 VAPOR 1 L.IOUICD 1 ASSORSEHTE 1 -bustidn par •bsorcidn 1 
1 ! 1 1 1 1 L.IQUIDO 1 con soluciones •euo•as d• 1 
1 1 1 1 1 1 <ASl1l 1 un.. ot..nal••lno. 1 
1 1 1 1 1 1 1 
1 1 1 1 1 1 1 
1 ! 1 V 1 1 1 1 1 
1 1 1 1 1 1 1 1 
I 1 1 L I I I I 1 
1---1--------------1-------------1-----------1----------1----------1-------------------1 
1 l 1 1 1 1-Agot:.amiel"lto con '-'af'OI"" de 1 
1 1 1 t 1 1 1 lo• cort.•• l•t.el""•l•• dei 1 1 1 AGOTADOR 1 e 1 LIQUIDO VAPOR 1 VAPOR 1 n<ofta, quorooin• y 1 
1 1 1 1 1 OE 1 c04lbust.dl•o d• lff unid•dit• I 
1 1 1 1 1 AGOTAMIENTO 1 Mi de•t.i lacidn pr-i11•ria de 1 

1 1 1 1 CASJ1) 1 cnJdo P•l"'a rNJOVer 1 
1 1 1 1 hidroe&r"buros ligeros. 1 
1 ASM 1 1 1 1 
1 1 1 1 1 
1 L 1 1 1 1 

1----1------------- ! -------------1-------------1------------1-------------1------------------1 

; :-~~~!!~~~~,:~ c:~~d~:~lO 
AGOTADOR 1 URPOA VRPOA VAPOR I us•ndo v.apor co•o ag•nt• 

CON 1 V /O V DE 1 d• •got.•mi•nto. 
REFLUJO 1 L!OU!CO LIQUIDO FIGOTRMIEHTO 1 

1 1 1 : 1 TRAN~~~HCIR : 1 
1 1 1 1 ! 1 CE CllLOR 1 · 1 
1 1 1 1 ! 1 CASE> 1 1 
1 1 1 1 1 1 1 1 
1----1-----------1------------1-----------1----------1----------1-----------------1 
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TABLA l. Continuocidn. 
1---1------------- ! ----------------1------------1---------1-----------! --------'---------------1 
!CASO! OPERAC!ON 1 5111BOLO ! FASE OE LA 1 FASE 1 AGENTE 1 EJEHPl..05 1 
1 1 UNITARIA 1 1 ALUIEHTACION 1 DESARROLLADA 1 SEPARADOR 1 ! 
1---1--------------1----------------1------------1----------1-------------1----------------------1 
1 1 1 1 1 1-RHosidn ci. hidrocorburos 1 

AGOTADOR 
CON 

REHERV!OOR 

LIQUIDO VAPOR 
1 1 ligeros d• la nafta. 1 
! TRANSFERENCIA 1 1 
1 OE CALOR 1 1 
1 CASE) 1 1 
1 1 1 
1 1 
1 1 
1 1 

! 1 1 1 1 1 1 1 
!-- ! -------------1---------------1--------------1-------------1------------! ------------------1 
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1 1 1 l-Seporaci6n d• 'cido 1 

DESTI L.AC 1 OH 
AZEOTROP 1 CA 

1 1 •c6t.icc us•ndo n-but.il 1 
f--h,..=;c¡+I VAPOR VAPOR LIQUIDO 1 ~°"tato como agent.. deo 1 

V/O V DE 1 arr•str• par"'a form•r un l 
LIQU!OO L!CUIOO ARRASTRE 1 uoótropo con agua. 1 

CASl1l 1 
1 TRANSFERENCIA 1 1 
1 DE CALOR 1 1 

<A~l 1 
1 1 1 ! 1 ! 1 1 
1---1-------------1-------------··---1-------------1-------------1------------ ! -------------------------1 



CAPITULO 

PREDICCION DE PROPIEDADES TERMOD!NAM!CAS NECESARIAS PARA EL 
CALCULO DE PROCESOS DE SEPARAC!ON LIQUIDO-VAPOR 

MUL TICOMPONENTE. 

Para el diseNo adecuado de procesos de separación difusionales 

del tipo de contacto de fases, como la destilación, la absorción y 

la extracción, es necesario contar con información cuantitativa del 

equilibrio de fases y de los requerimientos térmicos involucrados 

en estos procesos. 

La información de las equilibrios de fases liquida-vapor y 

liquido-liquido y de las enta.l¡:l RS del llquido y el vapor deben 

obtenerse a partir de datos experimentales. Desafortunadamente na 

existen datos suficientes para todos los sistt··mas de componentes 

existPntes en la tecnolog1a de procesos Clt.llmico~ actual.. y menos 

aún para la amplia gama de condiciones de r:i-esi6n v temperaturc-. que 

pueden presentarse en los mismos. Por otro lado. la obtención de 

datos experimentales confiables. requiere de habilidad 

eMperimental. e:~periencia y paciencia .• asi como de granoes recur5os 

económicos. Debido a esto, se requiere disponer de técnicas para el 

cdlculo d~l equilibrio de fases y de las &n~alplas de mezclas 

mult1..::omoonente a pe.rtir de un mlnimo de datos experimentales. 
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Siempre que sea posible, estas técnicas deben basarse en 

fundamentos teóricas que den confiabilidad a las interpolaciones y 

extrapolaciones can respecto a temperatura, presión y composici6n. 

La termodinámica es la herramienta que proporciona la 

metodalogla para la obtención de la información cuanti.tativa del 

equilibrio de fases y de entalplase 

El propósito de este capitula es presentar las expresiones 

termodinámicas empleadas en este trabajo para el cálculo de las 

relaciones de equilibrio liquido-vapor, de las coeficientes de 

fugacidad, las coeficientes de actividad y las entalplas; as! como 

describir las ecuaciones de estado Virial<53), de Soave<62) de 

Peng-F~obinsonC48), de Soave-Nathias(38J, del modelo de so!Ltción de 

UNJQUAC<53), y las el~presiones correspondientes a cada método pera 

el cálculo de los coeficientes de fuqacidad, de actividad y de 

entalpías, tanto de componentes puros como de mezclas. También se 

presentan las derivadas de las relaciones de equilibrio y de 

entalp1a con rec:;pecto a temperatura. Finalmente se dan 

recomendaciones para la selPcción de los métodos de cálculo de 

relaciones de equilibrio y entalp1~~. 
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1.1 EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR. 

Un 5istema formado por dos fases ~ y ~' se dicen que está en 

equilibrio termodinAmico, cuando la temperatura, la presión y el 

potencial quimico de cada componente i en ambas fases son iguales; 

T" ( 1) 

p" <2> 

(3) 

Para aplicaciones prácticas en ingenierla~ el potencial 

quimico µL es una cantidad poco adecuada_ debido a que no tiene una 

interpretación f1sica inmediata. Una cantidad flsicamente m~s 

significativa equivalente al potencial quimico, puede obtenerse 

reali=ando ciertas manipulaciones de las relaciones termodin~micas. 

Esta cantidad es la fuqacidad fi, la cual se relaciona con el 

potencial qulmico de la siguiente manera: 

(4) 

integrando esta expresión tenemos: 

RTlnf \. + C
1 

<5> 

donde C
1 

es una constante que solo depende de 12. temperatura .. 

Como las fases a y (J est~n .:-. la misma temperatura, la 

~ustitucion de la ecuación t5) en la ecuación C3>, produce: 

(6) 

La fugacidad tiene unidades de presión.. Flsicamente es 

conveniente pensar en la fugacidad de un componente puro, como una 

presión termodin~mica~ mientras que en una mezcla de gase5 ideales, 

la fugacidad de cada componente es igual a Su presión parcial .. En 

una mezcla real. la fugacidad puede considerse coma una presión 

parcial corregida por el comp~rtamiento na ideal. 
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Para una Tase vapor y una fase liquida a la misma presión y 

temperatura, la condición de equilibrio para cada componente i es: 

(7) 

La relación de la fugacidad del componente f i.. con 

cantidades medibles e~perimentalmente, se logra mediante el uso de 

dos funciones auxiliares. La orimera. el coeficiente de fugacidad 

~lf relaciona a la fugacidad f 
t 

con la presión total y la 

composición en cada fase. La ecuacion para la fugacidad del 

componente i en la fase vapor f ~ es: 

(8) 

y para la fuqacidad del componente í en la fase liquida se tiene: 

La segunda función es el coef1ciente de actividad y~~ aue 

relaciona a la fugacidad f~ con la composiciOn en cada fase y con 

la fugacidad en el estado estandar +~: Aunque puede definirse una 

expresion para la fugacidad del componente i en la fase vapor y 

otra paru la fase liquida, comunmente sólo se emplea ésta Ultima. 

La ecuación correspondiente es la siguiente: 

( 10) 

Partiendo de las ecuaciones (8) a (11)} la ecuación de 

equilibrio, ecuación <7>, puede expresarse como: 

o bién como: 

"L 
K l r./>i. 

''\' OL L 
y. P,P. = X f_ /'. 

l \. l t t 

( 11) 

( 12) 

Es conveniente definir la relación de equilibrio kl, como la 

relación de las fracciones mol d~ un componente i en las dos Tase~ 

en equilibr:i.o: 
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e 13l 

Sustituyendo esta última ecuación en las ecuaciones (11> y 

( 12>, obtenemos dos expresiones para c:ci.lcular las relaciones de 

equilibri.o Ki: 

~ ... 
!( 

<Pi 
( 14) 

' ~ <Pi 

I<'. 
f~Ly~ 

(15) ---,.-\'-
' P</>i 

Las ecuaciones (14) y (151 son las expresiones más comunes 

para calcular las relaciones de equilibrio liquido-vapor. La 

ecuaciOn (14), requiere que los coeficientes de fL1qacidad 4:~ y ;,b~ 
sean calculados mediante una ecuación de estado aue represente 

adecuadamente el comportamiento de ambas fase<::. .. Este pro-::edimiento 

es adecuado para calcular las relaciones de equilibrio 

liquido-vapor de componentes no polares o ligeramente ~alares. 

Tambi~n es posible aplicarlo para el cálculo de sistemas de 

compuestos fuertemente polares. pero se req~iere que en las 

ecuaciones de estado se usen parAmetros de aJust?. para las 

interacciones entre las moléculas del sistema .. que muchas veces no 

se encuentran disponibles, obteniendose entonces resultados poca 

satisfac:torios. 

La ecuación ( 15) trata separaoamente a. la fase liouida y a la 

fase vapor, es decir emplea una ecuación de estado v~lidci sólo para 

la fase vapor y un modelo de coefiCien~e de actividad para la fase 

liquida. Este método se aplica principalmente al cálculo de las 

relaciones de equilibrio liquido-vapor de sistemas altameri,:.e no 

ideales formados por compuestos fuertemente polares o asociados. 

Estos das métodos de c:S.lculo de las relaciones de equilibrio 

11ouido-vapor se emplean en este trabajo. Para el primer método se 

utilizan L.'s ecuacianr::.; de estado de Soave, de Peng-Robinscn y de 
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Soave-Mathias. Para el segunda método se uti.lizan la ecuación de 

estado Virial para la fase vapor y el modelo de coeficiente de 

actividad de UNIOUAC para la fase liquida. 

1.2 COEFICIENTES DE FUGACIDAD. 

La fugacidad de un componente i en una fase. estd. relacionada 

con la composición del componente i en la fase y can la presión 

total del sistema, mediante el coeficiente de fL1gacidad. Para 

fase vapor la e::presion que define el coeficiente de fugacidad 

es: 

y para la fase liquida el coeficiente de fuqacidad es: 

una 
"V .P,, 

( 16) 

(17) 

Debido a que la fugacidad tiene unidades de presión, los 

coeficientes de fugacidad son ad1mensianales4 

El coeficiente de fugacidad es una función de temperatura. 

presión total y comnosición de la fase, y puedro> cRlcularse a p:irtir 

de datos volumétricos de mezclas de vapores. 

Para mezclas conteniendo NC componen tes~ los datos 

volumétricos pueden correlacionarse mediante una ecuación de estado 

explicita en presión: 

( 18) 

Cuando se utiliz.:=- una ecuación de estado de este t.ioo. el 

coeficiente de fuqac1..:.!:id Pltt.:!~e calcularse us.:a!.,do la siquu;inte 

relación termodinámic~: 



lB 

~~- - ~~ dV - lnZ r [ [ .,P ) RT ] <19) 
RT V ()ni. T.V,nj;-t:ni V 

donde: 

PV 
z (20) 

RT 

Alternativamente los datos PVTn pueden expresarse en forma de 

una ecuación de estado explicita en volumen: 

En este caso el coeficiente de fugacidad se calcula con la 

siguiente expresión termodin~mica: 

RT 
(22) 

RT p 

A bajas presiones menores a 1 bar, frecuentemente es una buena 

suposición poner "'• ~ 1, pero a presiones moderadas en el rango de 

1 a 10 bars </> L es significativamente diferente de la unidad, 

especialmente si el componente i es polar .. 

1.3 ECUACIONES DE ESTADO. 

Una ecuación de estado es aquella que representa la relación 

entre dos o más propiedades termodinámicas. Estas relacionan 

generalmente propiedades fácilmente medibles, como la presión, la 

temperatura, el volumen y número de males o fracciones mol, con 

propiedades que no pueden medirse directamente, como la entalpia, 

la entrop1a, las capacidades caloríficas, los coeficientes de 

+ugacidad y actividad, etc., mediante el uso de 

termadinamicas adecuadas. 

relaciones 
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En el trat.ami.ento de la'5 ecuaciones de estado pueden 

observarse dos tendencias en el desarrollo de las mismas. Por un 

lado el uso de ecuaciones teórícas, basadas en la consideración del 

comportamiento molecular: del tamafio y forma de las moléculas, y 

del tipo de interacciones entre ellas. Un ejemplo de este tipo de 

ecuar.:iones es la Virial. La otra tendencia es hacia el uso de 

ecuaciones de estado emplricus o semiemp1ric:as, las cuales se 

caracterizan par la introducción de par~metros para corregir las 

desviaciones del comportamiento ideal. La ecuación de Soave, la de 

Peng-Robinson y la de Soave-Mathias son ecuaciones de estado de 

este tipa. 

La aplicación de las ecuaciones de estado a mezclas, requiere 

del uso de "reglas de mezclado"~ las cuales definen un fluido 

hipotético que representa el comportamiento PVTn de una mezcla. 

f:\ún hoy en d1a no se ha encontrado una ecuación de estado que 

prediga adecuadamente el comportamiento PVTn de cualquier mezcla o 

componente puro. Sin embargo existen suficientes ecuaciones de 

estado, las cuales pueden elegirse para realizar cálculos de 

propiedades termodinámicas~ dependiendo del tipo de compuesto, 

condiciones de presión y temperatura del sistema de componentes, 

y la precisión deseada. 

A continuación se presentan cuatro ecuaciones de estado usadas 

en este traUajo para la predicción de las relaciones de equilibrio 

liquido-vapor y entalpias del liquido y el vapor de compUestos 

puras y mezclas~ eptas ecuaciones son: 

-La ecuación Virial(53) 

coeficiente. 

-La ecuación de Soave<ó2). 

tr-uncada 

-La ecuación de Peng-Robinson<48). 

-La ecuación de Soave-Mathias(38). 

después del segundo 

En la tabla 1.1 se muestra un resumen de estas ecuaciones de 

estado. 
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TROL A 1 • 1 ECUAC 1 ONES DE ESTADO 
···--------------- ·~·--------·----------------------!--··-------------------------------------1----------! 

NIJ!18RE ECLIRCION 08SER~1ACIONES ! REFERENCIA! 
----------------- ------------·-·-----------------1---------------------------------------- !-·--------- ! 

VIRIAL 

P: T ( I+ ~ +-%-+···) 
1 

18,C, •• - los coeficientes viriales, solo 1 
!dependen de< temperal:.ura. Se determinan a! 
!part:.ir de datos voluméticos, correla- ! 
!clones generalizadas, o mecánica P.sta-
!disl:.ica-
! 

53 

-------·--·------·- ---·------- -·-------------------! ---------------------------------------- ! ---------- ! 

SOIWE 
( 1972) 

p : R T 
Q-b -

a IT 1 

1 1 
!Rr~quif.'re de tn:·s parámetros para cada 
!substanciñ <P , T y ). La variabli:o 11 a 11 

!.;os ur'1a función de P , T , y de la te1T1-
lperatura del sistP.ina. La variable 11 b 11 

! sólo Uepende dr.: P y T • 
! 

G2 

---··---·----·~·---- ----- -------------------- ------·-! --· - --------------------------·--·-----·--- ! ---------- ! 

PEllG-ROBI NSl.IM 

p : R T a IT J 
v=¡;- \119HJ+bJ\l-01 

! ! 
!Propone una correlc1ción par-a el cálculo ! 
!do?] parámf?t.ro "a 11 ~ basado en P ,T, 'd ! 
.' l.:i b?1npcratura del sistema. El parámetxo ! 
! 11 b" seo cálcula con la correlación ori- ! 
!ginal de SoavP.(1972). ! 
! 

ol8 

---·------------- ------------------- ---------·--! -----------·----------------------------- ! ---------- ! 

SOHVE-!1RTH!nS 
RT 

P:v=b-
o 1T1 

!Hor:iifica el pr..i-ámet.ro 11 a 11 de Soave<l97?) ! 
!pa1 a .;ipl icars1:0 a cc1mpuestos polart!'$' in-! 
! tt-ot.luciendo u11 nuevo pará111et.ro p • El ! 
!par.5met.r-o 11 b 11 

t:'S el original de · 
! 5rJaveO: 1972). 

! 
38 

··--------· ---! - ---------·----·---- --·--------------------- ! ---------- t 



21 

1. 3.1 ECUACION VIRIAL. 

La ecuación de estado Virial~ relaciona el factor de 

compresibilidad Z con las var·iables intensivas independientes de 

composición, temperatura.• presión o densidad. En con die iones donde 

la densidad de la ~ase vapor es aproximadamente una y media veces 

la densidad critica, la ecuación Virial truncada después del 

segundo coeficiente, es adecuada cara cálculos de equil~brio 

liquido-vapor. La forma mas conveniente de esta ecuacion es la 

siguiente: 

PV BP 
(23) 

RT RT 

Para una mezcla de NC C1.Jmponentes, el segundo coeficiente 

virial es una función de la t~mperatur-a y la composic16nc. 

NC NC 

E E YL"I jl\ j 
J = 1 

(24) 

l = l 

Los coeficientes viriales crL1zadoi:= B .. sólo son función de le 
') 

temperatura: 

(25l 

A continuación se presenta el m~todo generalizado de 

Hyden-0'Connell(53) pa.ra la predicción de los segundos coeficiente 

viriales B , usando únicamente propiedades criticas y para.mr:-trus 
CJ 

moleculares. 

El método de Hyden-o-connell propone c3lcular los s2gundos 

coeficientes viri<\les cruzados a partir de la suma de dos 

cantríbuciones: 

B .. (26) 
Cj 

donde: 

\27) 
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(28) 

Las contribuciones individuales al segundo coeficiente virial 

se calculan a partir de correlaciones 

temperatura: 

dependientes 

(B~O POLAR)¡ j 

(8F ) 
POLAR iJ 

( 

1.47 
b . 0.94 - --~ 

o1. J . T• • 
i..j 

3.0 

<B > .. + <B > 
METAESTADLE l.J ENLACE LJ 

0.85 

2.1 
---+ 

T• •. 2 ,, 

tB > 
QUIMICO i.. j 

b .. E . [1 
01. J \. J r 

15001) .. 
- exp 1. 1 

T~ ,, 

~ - 1.6wi..J ,, 
.T 

<& . . /k) 
CJ 

T ) ] 

de la 

(29) 

(30l 

(31) 

(32) 

<33) 

(34) 

Los parámetros independien~es de la temperatura usados en las 

ecuaciones (29> a (34) son: 

b 
O\. j 

1. 2618409 

ij 
<35) 

•. . . 
0.04 <31» µi.j µi.j µi..j < 

.. 
µi.j o 0.04 :5 

. 
µi. J < 0.25 (37) 

. . . - •).25 µi.j µi. j 
. 

µi.j " 0.25 (38) 



E .. 

" 
o bién: 

A .. 
'J 

exp [11, j [----

6
-
5
-
0
---

( c . . /f.::) + 300 
'J 

[ [ 

42800 

Ei. j = exp n1.. j -<-,,-.-/-~--l-+- 22400 

'J 

1.99 + 0.2µ~~ 
'1 

7243.Bµiµj 

(.:' . ./k)o . 
\.J \.J 

< 4.5 

23 

(39) 

(40) 

141) 

(42) 

(43) 

Para i J, los parámetros <ci.i./k), oii y '.ilii. son predichos a 

partir de las propiedades del componente puro: 

0.0060c6R 
º' 

(C .. /k) 

" 

(,;• .lk). 

" 

G.02096R~i. 0.001366R3 

Di 

2 + 20w,_" 

J..-~9 

(2.44 - W,.) (.1.013:,~~) 
\. \. p 

Ce 

1.45 

1.7941E+07µ~ 
--------

((2.aa2 - 1.882w . ·¡ [ e ·¡ ·] l\. ·- .,6 \. l 
---- 1 O' -··--· 

0 0 03 + l•J1,. 1. Cl l. L t.. · 

(44) 

(45) 

(47) 

(48) 

(4") 

(50) 



16 + 400wi. i 
e 
' 10 + 400"' .. 

" 
3 

e z 10 + 400wi.i 

Los parámetros cruzados <ci. j/k). Cl" J y c.\j para i ~ j '.' 

calculan usando reglas de mezclado adecuadas y par~metros 

componente puro: 

o 

''\j --(W. + (&) •. ) 
2 1.1. J J 

(~) 
k' 

" . ,, 

e' = (O' CI. ) 1/2 
i.j 1.l JJ 

z J J ... l "' .. )2/3 
µ, -,-,- C'JJ 

. e: )Z/3 
z l kk ... 

µj --k- '"ii. 

[¿) 

0.6 

[ 

1 1 ] ---- + ----

( ~~'--) [~-~_L) 

24 

(51) 

(52) 

se 

del 

(53) 

(5;.,.} 

!55) 

(56l 

!57) 

C58) 
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o 

{' O para los demAs valores de µi y µi. 

16 + 400<.>. 
e· ,, 

(60) 
' 10 .... 400<.>. 

•i 

3 
e• (61) 

2 
10 + 400w. 

•i 

1.3.2 ECUACION DE SOAVEC1972J. 

G. Soave en 1972 propL1so una ecuación de estado cúbica. la 

cual s6lo es función de tres parámetros para cada substancia~ la 

presión critica Pci.' la temperatura critica TCL y el factor 

acéntrico '•\. Esta ecuación es una modificación de la ecuación de 

Redlich-Kwonq, en la cual se cambia el termino a/Ti./Z por uno q1-;.e 

considera con mayor exactitud 12 dependencia de la temperatura para 

a(T> • 

donde: 

p 

aCT>i. 

Hl 

y - l> 

a<Tl 
M -------

íl<íl + b > .. 
RZT2 

0.42747~(1'. ,.(.,.)\.)\. 
p . RL 

C• 

a.CT . • w ) i/Z 
RI. ' \. 

1 + m ( 1 
' 

0.480 + 1.574w - U.17ów~ 

o la modificación dé Grabosl:i-Daubert: 

m" : 0.48508 + 1.~517wi. - 0.15613w~ 

(62) 

(btl) 

(651 

(66) 



b 
' 

RT 
O. 08664--c-' -

p . 
Ce 

La ecua=ión (60) esc:rita 

compresibilidad Z, es: 

en función 

z" - z2 + Z(A - B - B2
) - AB o 

en la cue.l: 

A 
a<T>MP 
----

fl2T2 

B 

PV 
z 

RT 

1.3.3 ECUACION DE PENG-ROBINSONC1976). 
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(67) 

del factor de 

(68) 

(69) 

(70) 

(71) 

L~':!. ec:.1~ción de Peng:-Rabinson pn.:1t=:..te';it.:;•. en 1976 al igual que la 

ecuac.ión de Soave < 1972) es una función de- los par~metros re L .. T Ci. y 

'"\ .. Penq y Robinson proponen une nueva correlación pare. calcular le 

dependen=ia de a<Ti con respecto a la temperatura. Su contribución 

principal consiste en dar una mayor precisión al cálculo de la 

presión de vapor de substancias PLlras, del equ1 l ibrio liqLtido-vaoc.; 

ae mezclas, de las derisid~cies de liquido y de sistemas pr6x.I.mos a 

la región critica. adernAs oe d~r una oredicción razonable en el 

calculo de en tal p1 dS. La ec:udcL:_1n prr:iouesta es 1a sigu1ente; 

RT 
p (72) 

V(V + b > + u (V - b i 
M M M 



donde: 

k. 
' 

a<Tl 

0.37464 + 1.542Z6w1. - 0.26992w~ 

RT 
0.07781)~ 

PCI. 

27 

(73) 

<74) 

175) 

(76) 

La ecuac iun C 72) también puede e;.: presarse en .f. une ir..'.:::r. de Z 

coma: 

z' - 11 - B>Z 2 
+ (A - 28 - 3B 2 lZ - <AB - 8 2 

- B 9 l o <77 J 

donde A. B y Z es tan definidos por las ecuaciones < 69 i a t 71) .. 

1.3.4 ECUACION DE SOAVE-HATHIASC1983). 

En 1983 P. Mathias propone una modificación a la ec:uacj.CJn de 

Soave(1972> para aplicarse a compuestos pol~res, los cambios más 

importantes que introduce son los siguientes: 

-Un parAmetro adicional car;,i.cter1 stico de cada 

substancia, para la evaluación de la preBi6n de vapor de compuestos 

polares. 

-Una nueva correlación para el c:-i.lc.ulo de la depEmdencia de 

a<Tl con la temperatura, para me1arar el c~lculo del equi!ibrio 

liquido-vapor. 

-Para el cálculo del equilibrio llquido-vapor en mezclas. 

emplea reglas de mezclado mas precisas. 

RT 
p 

a(T) .. 
V!\I + b l •• 

(78) 



donde: 

a<Tl. 
' 

para: TRi. < O 

et(T . ,w. >~/z 
R1. \. L 

para: 

Tdl l > 
Rl 

0.48508 + 1.5517w, - 0.15613w~ 

d\. - 1 

2 
+ 0.3n" 1 + 

RT . 
0.08664--c_,_ 

pci 

T . l 
h 

28 

(79l 

(80) 

(81) 

<B2l 

(83) 

(84) 

(85) 

La ecuación de Soave-Mathias expresada en función del factor 

de compresibilidad Z, es: 

z• - z2 + <A - B - B2 >z - AB = o (86) 

donde las e>~presiones para A .. B Y Z son equivalentes a las dadas 

por la ecuación de SoaveC1972>. ecuaciones (69> a (71). 
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1.4 Af'LICACION DE LAS ECUACIONES DE ESTADO A MEZCLAS. 

La información adicional necesaria. para aplicar una ec 1..1c.!:.Lén 

de estado a me~clas de gases y 11quidos, además de la reQuerida 

para compuestos puros CP CL, T ci, w\. y pi), es ld dependencia de los 

parámetros aCT) y b de las ecuaciones de estcdo respecto a la 

composición. Esta d~pendencia surge fundamentalmente debido a la. 

diferencia entre los campos de fuer=a de distintas molécula5. Pare 

la mayor1a de las ecuaciones no e:: is te una teorl a ex~c-c.a que 

describa esta dependencia can respecto a composición. y se debe de 

confiar en las "Reglas de Me:::clado", esencialmente empi ricas, para 

proporcionar relaciones apro:amadas. 

1.4.1 REGLAS DE MEZCLAOO PARA LA ECUACION VIRIAL. 

Cuandc se usa l~ ecL1ac.Lón Viri-3.l trL1nr:~_d-3. dt:S~L'.és dei ~;~r,¡;.1,'da 

coeficiente. L1na regla de mezclado para el se?undo .:oe.f!.c.tent.e 

Virial basa.eta en 121 teor!a cinét-...ca d~ lo~ gasP.s. es la sioulE=-;1te: 

NC 

r: 
i. = 1 

NC 

L Y. y !) 
l J l I 

J = .t 

1.4.2 REGLAS DE MEZCLADO !JE LA EC.:UACION DE SOAVEt1972). 

,99¡ 

(89) 



1.4.3 REGLAS DE 

PENG-ROBINSONC1976). 

a<T>,.. 

e 1 

MEZCLADO DE 

NC 

E 
L:::t 

b 
M 

NC 

E xi x Jai j 
r=1 

NC 
E x.b 

' ' i:::1 
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LA ECUACION DE 

(90) 

(91) 

(92) 

k es un coeficiente de interacción binario caractert.~tico 
'J 

d~l sistema, y se determina a partir de datos de equilibrio 

11 quido-vapor. 

REGLAS DE 

SOAVE-MATHIASC1983). 

aCTl 
M 

MEZCLADO DE 

HC NC 

E 
L;: 1 

E >t. X·ª . 
j= 1 \. J \. J 

ª·. 
'l 

<a<Tl.a<T>.>
1

"
2
[1-k. 

\. J Oa.L j 

b. ,, 

b .. NC NC 

E 
i = 1 

E X. X .b .. 
J':: 1 L J \. J 

LA ECUACION DE 

(94) 

<96) 

"ºª" J' i:i.c&.L j ,kobi. j Y ktbi J son parámetros de inter.::cc:ión 

binarios caracteristicos del sistema. 
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1.5 COEFICIENTES DE FUGACIDAD A PARTIR DE ECUACIONES DE ESTADO. 

En esta sección se presentan las expresiones termodinámicas 

empleadas para calcular los coeficientes de fugacidad de un 

componente i en una mezcla, mediante las ecuaciones de estado 

Virial, de SoaveC 1972), de Peng-Robinson(1976) y de 

Soave-Mathias<l983>. 

1.5.1 COEFICIENTE DE FUGACIDAD A PARTIR DE LA ECUACION VIRIAL 

TRUNCADA DESPUES DEL SEGUNDO COEFICIENTE. 

( 

NC ) p 
2l:yB.-B --

i=t L LJ M RT 
(97) 

1.5.2 COEFICIENTE DE FUGACIDAD A PARTIR DE LA ECUACION DE 

SOAVEC1 972) . 

donde: 

A 

ll 

aCTl P .. 

PV 

RT 

(98) 

(99) 

C!OO> 

( 101) 

a<T>M y bM se calcL1lan empleando sus respectivas reqlas rle 

mezclado. 
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1.5.3 COEFICIENTE DE FUGACIDAD A PARTIR DE LA ECUACION DE 

PENG-ROBINSONC1976). 

NC 

A .E :: i ªi j 
Ln .. tpi. - ln\Z - Bl -

( 
J =' 

2-tZB 2~-) -- -
bbM'-)tn(: + 2.414B 

- 0.4148 

+ ~-<Z - 1) 
b .. 

M 

(1Ü2) 

donde A, B y Z estan definidas por le.s ~~cuacicf'l~s (99) ~ ( 100) y 

(101~~ y a(T)M y bM calculedas a partir de las regias de 

dadas por las ecuaciones (:¡o) 'Y ( 92) .. 

mezclado 

1. 5. 4. COEFICIENTE DE FUGACIDAD A PARTIR OE LA F.CUACION DE 

SOAVE-MATHIASC1983). 

ln<f> 
' 

NC 

<2¡:; ". b. 
j =l. j \. J 

A Z ~ B B J] 
+ ---(t1cf-) - -

b8. Z Z+B 
M 

2A NC ( Z ~ B · 
- ----< ¡:; x a .lln ----] - ln\Z - fli 

a(T)MB j=i J ~j Z 
(1U3) 

A. By Z definidas por las ecuaciones \99) a <101), en tanto que 

a(l)M y bM calculadas a partir de las ecuaciones (93) y (95). 

1.6 COEFICIENTES DE FUGACIDAD DE VAPORES ASUClADOS. 

La ecuación Virial es aproo~.~dct pare d~scribir la;; 

desviaciones. de la idealidad en aqL\el los s1=-temas donda las fuer·zas 

de atraccir.:in son nulas o moderadas. En sistemas co:;teniendc Ac:ido'E. 

c·artia:ü lit:os. dos molécula~ Ue .:i.cido 't.ienden c. formar pcre;:¡ de 

en 12-:es de hidróq~no est.ables. cor lo que ocurren grande.::; 
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desviaciones negativas de la idealidad de la fase vapor, aún a muy 

bajas presiones. Para llevar a cabo cálculos de coeficientes de 

actividad de estos sistemas se utilizó la 11 teor!a quimic:a". 

La teorla qu1mica postula que existe una 

dimerización del tipo: 

reacción de 

i + j ______,. ij ·--
la cual se encuentra en equilibrio qulmico y donde i y son dos 

moléculas de monómero, que pueden ser o no idénticas y las cuales 

forman el dlmero ij. 

El equilibrio qu!mico se define mediante 

expresión: 

K .. ,, 
f. __ ,_J_ 

f.f. 
' J 

z <1/I 
1.J \.} 

la siguient.e 

<104) 

El coeficiente de fugacidad del componente i est~ dado por; 

z q,# 
' ' (jú5) 

Para usar esta ecuación, es necesario calcular las 

coeficientes de fuga~idad verdaderos ~7· Estos cAlculos se pueden 

llevar a cabo usando la si quien te e;, presión: 

lnf/Ji \106) 
RT 

Las fracciones mol verdaderas se obtienen al resolver 

simultáneamente las ecuaciones del balance de material: 

NC 

r: y' 1.0 ( 107l 
\.:::1 
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'NC NC 

. i:: z, + i:: 
L:; l i.::: i 

1.0 (108) 

y las relaciones de equilibrio quimico K~j ecuaciOn <104), para 

todas las reacciones de dimerizacíón po~ibles. Esta última ecu=ción 

también puede expresarse como: 

K . ,, 

donde: 

z. exp(f:I~ ,.PIRT> __ ._,_ ~~~~~~~.;._,_~~~~~~ 
P z,z

1 
e~plB~,P/RTlexplB~jP/RTl 

K .. 

" 
-B~j(2 - 61. ,> 

RT 

6 .. = 1 si i 
LJ 

Para una temperatura y presión dadas: 

C .. = -12 -6. JIB? .<P/RTlexp(--p-<B". + BF 
t. J t. "J RT t.i.. iJ 

- a" 1) ,, 

( 109) 

( 110) 

( 111) 

Por lo que finalmente la ec:ua.c.ión de equilibrio se transforma 

en: 

e 
tJ 

z __ 1.L_ 

' J 

( 1 !;:!l 

El procedimiento íterativo para calcular las zl emplea la 

siguiente fórmula recursíva para c.acJa componente: 

~ 113' 
i. NC · 

( 1 + I: e ~"' + I: e .='!') 
j = 1 l. J J j =t. J \. J 
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donde: 

NC 

E Z .. + E z j' 
j: i L J J: 1 

( 

i NC J 
z. i:: e . z. + i:: e .. z. 

L j: i L J J j: i J\· 1 

(114) 

La convergencia de este procedimiento iterativo depende de los 

estimados iniciales para las fracciones 

siguientes reglas son adecuadas oara una 

todos los casos: 

o 
z 

mol verdaderas 

convergencia 

y e . $ o.~ cara toda j 
•J 

o 
z .• 
' r~µida 

Las 

en 

( 115) 

Esto implica que la 1:1specie 

significativamente. De otra forma z 

no se solvatél o asocia 

es igual al mínimo de 

una de las siguientes e>{presiones pa:~a toda j: 

o 

o 

o z 
1'1 + BL; y. - 1 ,, ' 

4C ,, 

o z v<l+C zº>- 1 

l \.j i 

para e 
ij 

o z 

o 
z 

' 
p.:ira e 

v, 

v, 

' 1 

(1 + CL J y i )-1 

(1 + e ;:~)-·1 ,, 1 

(1.5 y y 

' 

( 116) 

( 117) 

( 118) 

( 119) 

(120) 

'! 
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1. 7 COEFICIENTE DE ACTIVIDAD. 

La predicción del equilibrio liquido-vapor en sistemas 

rnul ticomponentes, r-equier-e de un método para calcular las 

fugacidades de cada componente i en la mezcla liquida. A 

temperatura T y presión P del sistema~ la fugacidad del liquido f~, 

es el producto de tres términos. 

r 
donde 1~: P } es 

referencia P-r .. 

el 

;.: 
l 

t P r ) . (fº < P r > V~ ( F - P r) J r. " . e>:p~~~~~~-

\. \. '" RT 
( 121) 

a la presión de coeficiente de activid~d 

es la fracción mol. y f~<P > la fugacidad en el 

E:!Stado estandar a la presión Pr. Entre par-6-ntesis el producto de la 

fugacidad en el estado estandar y el factor de c:orrec:ci6n de 

Poynting. En la ecuación ( 121) ~~e supone que el valumen molar 

parcial V~ , es sólo función de la temperatura, y para componentes 

condensables a una temperatura -fija V~ V~. 

Componentes condensables. 

Para componentes ~ondensables se 

sir:-.t::trica: 

usa 

1 cuando x~ ----.,. 1 

la normalización 

con lo que la cantidad entre paréntesis en la ecu~ción <121) e~ la 

fugacidad del componente puro i a la temperatura. T y presión P del 

sistema. 

t.n este trabajo la presión de referenc:ia elagioa es r:·r (). 

Por la tanto. la fugac:idA-d en e estado de refer-encia es: 

r +º l p ) 

L 
(122) 

donde f~PO) es la fugac.:idad dP-1 liquido puro i a la te1!lperatura cJel 

-,:,istema correq::..d& a presión cero. v calc...uladcl mediante la -;i.g·_dente 

relacion: 
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(123) 

En esta ecuación el término importante es P~, los otros 

t~rminos dan una corrección cercana a la unidad a presiones bajas o 

moderadas. Par8 usar la ecuación (L23). son necesarios datos de 

presión de vapor y de densidades de liquido como función de la 

temperatura, asl como coeficientes de fugacidadª 

Usando argumentos de estados correspondientes, es posible 

obtener una versión generalizada de la ecuación (123j. la cual 

tiene la forma; 

f < Pú) 

ln.--'--
p 

"' 

{1~4) 

donde la fu.,c1ún qeneralizada F, depende s61c de la temperatura 

reducida TR~ y del factor acén~rico wl. 

Las ecuaciones (123) y <t24> son fisicamente significativas 

sólo en el ranga de temperaturas 'imitadc por la temoeratura del. 

punto tr-iple~ y la temperatura crl tica. Sin embargo es frecuente 

extrapolar estas ecuaciones a temperaturas bo.Ja::~ pero mas 

comonmente a temperaturas altas. 

temperatura reducidad cercana a 

hasta 

Para 

apra>:imadamente una 

componen tes altamente 

supercriticas es mejor usar la norma1!=ación asimétrica para los 

coeficient~s de actividad. 

Componentes no condensables. 

Para componentes no condensables una convenc16n asim8trica se 

usa para normalizar los coeficientes de actividad: 

;:;ara Lln componente nQ 

multiccmoonente. la fugacidad de 

(1 

c::ondensc:..1e en 

J--. fa:e lla•J.ida 1"~. 

una mezcla 

se detine =amo: 
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(125) 

r 

donde H~: > es la constante de Henry para el componente en la 

mezcla, evaluada a la presión de referencia Pr. Considerando 

únicamente la región diluida <~:L << l) ~ podemos suponer: 

r i?-dP 

J,~ (126) 

p 

Debido a esta apraKimaci6n. la fugacidad en el estado estandar 

para un componente incondensable i. es igual a la constante de 

Henry para el soluto en la mezcla solvente, evaiu~da a la 

temperatura del sistema T y a la presión de referencia Pr. 

Para un par binario en este trallaj o se considera que 1 a 

constante de Henry es sólo función de> !a temperatura. 

Ya que se ha considerado que los coeficientes de actividad son 

independientes de la presión. éstos consideran función 

únicamente de la temperatura y de la composición del liquido~ Para 

emplear en ·forma sistematicr.i los datos disponibles,. v reducir al 

mlnimo la c;anti.dad de datos necesarios. se aprovecha la relación 

entre el coeficiente de actividad y el e>:ceso de energla libre de 

Gibbs. Esta relación se expresa mediante dos ecuaciones: 

E 
g 

RT 

lny'-

NC 

I: < !<'- lnr i > 
L: 1 

(127) 

c1:::e> 
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La ecuación <127) permite calcular los valores de aE a partir 

de coeficientes de actividad determinados e~perimentalmente. Con la 

ecuación (128) se pueden calcular los coeficientes de actividad una 

vez que gE ha sido expresada como función de la composición. 

El problema re~tante consiste en encontrar una ecuación 

simple, y de forma adecuada para representar gc:/RT como una funci6n 

de la temperatura y composición, par2. una gran variedad de 

soluciones~ que abarquen diversas especies qu1micas. 

1 • 7. 1 F'UGACI DAD EN EL ESTADO EST ANDAR. 

Como se puede ver en la ecuación ( 10), el coeficiente de 

actividad yi. queda completamente de~in~~o cuando la fugacidad en 

el estado estandar f~L está especificPda claramente. La definición 

de T~L es arbitraria y su valor se ~ija 

necesario que f~L sea la fugacidcd del 

par conveniencia~ Es 

la componente a 

temperatura del sistema, a alguna compa=ici6n fija y a una presión 

especificada. Las convenciones usad~s fueron las siguientes: 

Componentes condensables. 

(129) 

En este trabajo se usó la siguien~e correlación generalizada 

para calcular la fugacidad en el estado estandar f~Pt'I>. 

trd~POJ e 
" 

e 
2' 

T 

Componentes condensabl~s. 

+ e T + e tnT + e T 2 

9L 4l ~~ 

Ht r•o> ... 

( 130) 
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C132l 

La sumatoria se realiza sobre todos las solventes j. La 

fracción de área e se considera en base libre de soluto (todas los 
J 

salutes>. Esto se logra haciendo q~ Q~ ~O 

$, 
J 

Por conveniencia expresamos H~~ú) como: 

C133l 

La. fugacidad en el estado estandar f~L, es una cantidad 

hipotética; la fugacidad del liquido puro i a la temperatura del 

sistema. T. Para componentes no condensables. se elegi6 la siguiente 

función: 

f~L 
!n--- ~ 

p . 
e' 

7 .224 - 7 .534 (_.:'."-r· - 2.598tn(7-J 
T c:t. e~ 

C135J 

La. ecuación ( 132) da una apro>:imación para el efecto de la 

temperatura en la constante d~ HenrY. El coeficiente de activid~d a 

dilui:ión infinita y~¡ es una función débil de temperatura para 

rangos cortos de temperatura y alej2dos de la temperatura critica 

del solvente j. Pera nuestros proo6s1tos, el efP.cto d: la 

temperatura en y~J está. dado por la siguiente ecuación emp1ric:a: 

"' tny. ,, ó < o > + 6 ~ t ) T- 1 
\. J ~ j 

donde 6~~> y ó:~> son parámetros binarios. 

( 136) 

Para un sal vente mezclado se sigL1e de la eCl.\aci6n C 132/ aue el 

coeficiente de actividad para un soluto i 

sigui en te ecuacir...':in: 

está dado por la 
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NC 

"' E 8 i.iiy 
j = 1 l \ ) 
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<137) 

donde 8. es la fracción de area del SQ!ve~te j en base libre de 
J 

soluto. 

1.7.2 MODELO DE SOLUCION DE UNIQUAC PARA COEFICIENTES DE 

ACTIVIDAD. 

La ecuacit".m de UNIQUAC es un modelo mate!11áticc. que 't.rata de 

e:.;presar el exceso de energ1a libre de G1bbs gi:: como ur.a función de 

la composición. tste mndelo e3tá basado en el conce~~a de 

composición local. el cual se deriva CJe ia siguiente consideración: 

A nivel molecular, la concentración pr·omedio de j-moléculas 

alrededor de una molécul~ i central. no se1·á e- general la misma 

que la concentración uramedio de J-mcléc.L.le.5 al:-ededor de una 

molécula j central. La composición local en lo~ alrededore= de las 

mol~culas y dependerá de el temafi:; r-ela-t:ivo de 

interacciones ene .. ·gética~ entre mi::ii.éculao: i-1. i-j v j-.i. 

En el modelo de UNIQUAC. las exprc~~ane~ oe ericeso de energ1a 

libre de Gibbs contienen das p2.rtes: !e parte cornbi.n.,::itaria, 

escencialmente debida o las diferencia-: en tamai.~lo y form.;l de las 

moléculas, y la contribuc.ión residual de'":lid?. princip~lmente a las 

interacciones enerqéticas. Esta se e:<cresa .'?n 

ecua.ci1~n: 

la siauiente 

(138> 

Para un sistema c:c;;i:.:eniendo c 1.lalquier nu'!le:'"o de compc~entest 

g~ <Combinatoria) (139) 

l'tC Ne 
qc:(flesit.l~al) E q~x,ln( E e~T ) 

L''=" l i ":::" i l J 1. 

( 14(.J) 



donde: 

o bien 

'li. 

' 

e• 
i 

T .. 
LJ 

T .. 
'J 

z = 10 

r i. X\. ------NC 

i::: r .X. 
j:::t J J 

NC 

i::: q ·". 
j='i J J 

q ' .. i.'"i. 
NC 

l: q'x 
J = 1 J J 

Í t.U .. J 
e;{pl-~ 

exp[- -ª~i) 

42 

( 141) 

<142) 

1143) 

(144) 

(145) 

(146) 

Para alqún componente i el coeficiente d~ activldad esta dado 

por: 

tnyt. tny~ + Lny~ (147) 

La parte combinatori~ t n~-~ es: 

~- = e ~ NC 

tny~ tn--'- + tn--'- + t - i 
i::: X t --q, 

' J J x, 2 -~ X J = 1 

' 

1148) 

La parte residual tnr7 es: 

lny7 = - q ~ tn ( ~Ce•. T .. ) + q ~ - Q .' ~c ___ e~;_..-_i_J~· 
\. j: :t J J t. \. \. j:t NC 

l: S~T k 
k = 1 J 

(149) 
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donde: 

z 
¡ 

J 
--( r - q . J - ! r - l J 

2 J J j 
(150) 

La ecuación <147~ únicamente requiere datos de componente puro 

y parámetros binarios. 

1.8 ENTALPIA DE LIQUIIXJ Y VAPOR. 

Cuando se cuenta con una ecuac:i.ón de estado. las entalp.1.as de 

las fases vapor y/o liqLtl.da puede calcularse mediante la siguiente 

expresion: 

H H + PV - RT -t [ - (151) 

Cuando la ecuación de estado es e:~olicita en volumen. la. 

enta1 pl a est.á dada por la ecuación: 

H (152) 

donde: 

(153) 

H~ rT Cu. dT 
• 'I' p\. 

( 154) 

o 

H~ es la entalpía de un vapor idc-al pur·o a la temperatura del 

s1stema T. con respecta a una temreretura de referncia T
0

• 

Cuc:tnda se manejan sistema:: pola.··~= e >jébilmente p·:ilares. para 

los c·_1ales no apl ic::~i.n las ec\•.::c; c.we;.; de estado para ia fase 
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estimar la entalpla de liquido: 

H 
NC 2 ( (Hn.fi ) 

HI - E " RT ----
i.::::. t \. iH P 

(155) 

Cada modelo de solución define impl!citamente un modelo para 

la entalpia de exceso de la fase liquida, cantidad que es una de 

las contribuciones para determinar la entalo1a de la fase liquida. 

1.B.1 ENTALPIA IDEAL. 

Como puede observarse de las ecuaciones (151),. (152) v C155>. 

la entalpla de liquido y vapor estdn referidas a la entalpla ideal 

de vapor H 1
• 

Para un vapor ideal, la entalpla :ólo es función de 

temperatura. Esta relación puede obtenerse 8 n~rtir de la capacidad 

calarifica de gas ideal a presión constante eº . Si definimos la 
pi 

eº ... mediante la siguiente ehµresión: 
P' 

eº 
pi 

entonces al integrar la ecuación ( 156) desde T 
o 

tenemos: 

H~ e r + ---e r 2 + ---e . r• 
J. L 

2 
:l\ 

3 
SL 

Y la ecuación (153> se transfurma en: 

<156) 

O hasta T T, 

(157' 

(158) 
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1.9 ENTALPIA DE LIQUIDO Y VAPOR A PARTIR DE ECUACIONES DE 

ESTADO. 

A continuación se presentan las expresiones termodin~micas 

para el calculo de las entalpías de componentes puras o de mezclas, 

ya sea en fase liquida o en fase vapor; mediante las ecuaciones de 

estado Virial(53>, de Soave<62>, de Peng-Robinson(48) 

Soave-Mathias(38). 

1.9.1 ENTALPIA DE VAPOR A PARTIR DE LA ECUACION VIRIAL. 

Para componentes no asociados en fase vapor:_ 

V 
H 

Componentes asociados en fase vapor: 

Hv = H1 + AH 
ASOClACION' 

AH = AHº + AHF 
ASOCIACION 

- --'-RT E E z . 1 - --- ___ ,_J_ 11, [ NC ' T dB". ] 

l) ª, i = i j = t ' J [ Bº ( dT ) ] ,, 

NC 

E 
~ = 1 

1 ;. 

y de 

(159) 

<160) 

(161) 

(162) 

(163) 

(164) 



da 

dT 

1.9.2 ENTALPIA A PARTIR DE LA ECUACION DE SOAVEC1972). 

H - H' RT[z - 1 - -1-tn(~) re 
B Z i::: 1 

A 

m Ti~2 
e Re 

2.:: t-"'2 

p 

O. 42>47a\T > i--ª-'
• T2. 

RL 

p 
O. 08664a ( TJ 

' 
RL 

T . 

NC 

E 
i. =i 

A . 
LJ 

B 

RL 
NC 

.E Yi y ;A, j 
J::: 1 

(A A > :t..- 2 

' j 

NC 

l: X. B. 
. ' ' L:::t 

NC 

l: Yi Y 1A, i 
J::: l 

46 

(165) 

(166) 

Cl67l 

(168) 

(169) 

( 17tJ) 

1.Y.3 ENTALPIA A PARTIR DE LA ECUACION DE PENG-ROBINSONC1976). 

H - HI 

NC 

e, E 
L = 1 

e 
' 

RT! Z - !) + 
T~ - a r V + 2.414b 

dT !n 

21'2'iJ V - 0.414h 
(171) 

NC k ( l ~ K.) 

J ~ .[--":-T-T-->-,-/"-J 2-
cc 

(172) 

NC NC 

I: E"" <1 
. ' J J::'t 

!!Tol 
l=l 
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1.9.4 ENTALPIA A PARTIR DE LA ECUACION DE SOAVE-MATH!AS(1983). 

H - H1 

da 

dT 

( 
V + b ) [ l ( da )] db [ a ( 1 

L n --V-- -;;- T--;;:;:- - a + T-;;:- --;;--- --;-:-;;- -

RT 
+ RT<Z - 1) (174) 

V - b 

NC 
e E 

si.= 1 
- k 

'" 

T ~- t/z da. 

1ººº HL: J ¿ + 

(-:' ) 1-'2 :~) ] 
k V2] ta 

- ---(0, L"(} 

1000 ' J 

e • 

j 

db 

dT 

e, 

da 

dT 

k NC __ ,_b_ E 
1000 i;1 

NC 

E 
J=-1 

X N. [ ' ) 

NC 

E 
i. = i 

NC 

r: 
J ~ t 

( ) ""' x ~. aCT >.a<T >. 
t. J e 'L e J 

~t/Z[p<l.7 - 2T) - _:_T .. 1/ 2 ) 
Te n 2 R 

(175) 

(176) 

( 177) 

<178) 

(179) 
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1.10 ENTALPIA A PARTIR DEL MODELO DE SOLUCION DE UNIQUAC. 

En mc..izc:la.i;:. liquidas con componentes condensables: 

<ro) 
NC ( dlny 

H
1 

- E x.RT
2 

i. 

i. =1 " <l'T L .. 

~\.Prv - T~) 
\.:: i l L \. dT 

<180) 

A presiones maderadas: 

~e'" P(v. - T~) _o 
l= t " . " dT 

( 181) 

(182) 

( 183) 

Y aplicando la ecuación de UNIOUAC: 

NC [ q •X NC ] 
HE = R \. L e·r a 

. E NC ( E • j ' j l) 
\.=1 E e·r .. J=t. 

i. = i J J \. 

( 184) 

En mezclas liquidas c:onteníendo com¡·~r.entes no condensables: 

NC i:Hnr<PO> NC atr.f~PO> 

H I - E ;: l RT
2 

( l ) - . E X l Rl 
2 

( -) -
' = 1 8T P. x t.::: i dT puro 

ro o~ 

NC 2( atnr\.) NC •[ <Hrdi. ) Ex RT ---- - E x.RT -----
1. :.:. t t. iJT w. l = 1 t. c.1T . 

( 185) 



donde: 

"' NC 2 [ Olny l ) 
E >:.RT ---

i.=t " ar x 

NC ( éHnf~L ) 
E x.RT

2 
' = 

i.=t L d'T 

R. ~ex, [-7 .534 + [9.822 - 21nP 1T - 5.19bT!n--T--] 
L=t CL TCl 
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( 186) 

C187l 

1. 11 DERIVADAS DE LAS RELACIONES DE EQUI LI BRI O Y !JE ENT ALPI A 

CON RESPECTO A TEMPERATURA. 

A continuación se pre:..¡.:intan las. deriv;id~s de las relaciones de 

equilibrio v dE ent:alp!a con respecto a temperatura. cuando se 

utilizan las ecuaciones de Soave. de Peng-Robinson. la ecuación 

Virial y el modelo de solución de UNIQUAC. 

1.11.1 DERIVADAS DE LAS RELACIONES DE EQUILIBRIO CON RESPECTO 

A TEMPERATURA. 

Si las relaciones de equilibrio se definDn mediante la 

ecuación ( 14). la derivada cc;n respecto c1. temper.:ltL·:a es: 

di<. d~~ ~~ 
.·.L 

' 
d<;t· •. 

dT 
-r.v 

dT 
~-

dT t¡•l 4" 
C188l 

si se usa la ecuació~ '15> la derivada c~rres~andiente es: 

(189) 

Las Ce!""ÍVCl.r1,;1s QL1e deben ::.usti tL•.i;se Eíl la ec1_tC\c:¡•:,n ( 188) 

corresponoen a las de tina ecuación de estado aplic~ble a ambas 
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fase, como las ecuaciones de Soave y Peng-Robinsan. En la ecuación 

(189) deben sustituirse, la derivada de la ecuación virial para la 

fase vapor y la derivada de la ecuación de UNIQUAC para la fase 

liquida. 

Derivada del coeficiente de fugacidad 

temperatura usando la ecuación de Soave(1972> • 

p p 

can 

d<I\ 

dT [~- RT 
.!!__] 

DT <Z + B)RT 

2B B :J + 
T<Z + Bl ii<Z + Bl 

respecto a 

+ 
DT T 

1/2 
dai. 

i/2 

::M )tn(1 + ~n} A ( ª .. a 
' 

Era a~/ 2 dT a 
L/2 

M ' .. <190) 

<V -

DT aM<2V 

dT 

dT 

da 
bi'--M- R<V' + Vb ><V 

+ b 

dT M 

M 
)( ¡; - b ) 2 

M + RT(V
2 + 

F. zTc '·:'T'; 
0.42747----·-o.•/Z 

p ,-1-.··z 
e\. ltl 

- b M) ( 191) 
VbMl 

( 1'>'2) 

( 19.3) 



51 

Derivada del coeficiente de f~9a~idad con respecto .. 
temperatura usando la ecuación de Peng-Robinson(l976). 

d<f> ~' { -
b [ : - p 

~] 
p av 

--'-= ' + --
dT b 

M 
RT .:tT (Z - BlRT CIT 

{ A l: "¡a e j b [ · + 2.4148 

H-f-
d<'M --~J + 

2
YZ'B (2-'---~- - -;;--J tn[ 

- 0.4148 dT, 

p 

RT 

2~ [-f-( r: .. 

<IT 

da. 

M M M 

<IV 
-;;;:-(-(-Z-+-~-.. -4-!-ú-l---,- --J)+ 

(l. - 0.414BJ 

da .. 
xt __ ,_J_ 

dT 

a 

l_~ 5-)]in( Z + 2.4148 )}.} 

a dT Z - 0.4l48 
M 

da,.. 

dT 

1/2 
a 

b >
2 

- RT<V 2 + 2b V - b
2

>
2 

>/2 

M M t.t 

r: r: 
' J 

da 
X.:<.--'-'-

\ J dT 

da 
__ ,_J_ (1 - k. ) ' J [-1 __ J _ _,. :~'.-) dT 

,, 
2 dT ~ "'· J ' 

dT 

R
2

T 1:. 
1). 45724---c ~ ... ~ " 2 

p T.l.·'2 L 

C.\. Ri. 

(194) 

( 19:5i 

(196) 

(197) 

(198) 
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Derivada del coeficiente de fugacidad 

temperatura usando la ecuación virial v la 

c:on respecto a 

correlación de 

Hayden-O'Connell para calcular los se¡;!undos coefi.cientes viriales. 

d 

dT 
~,p[2i:: 

' . J 

dB .. __ ,_,_ 
dT 

dB. 
--'-'-

dT 

dB ... 
dT 

- _1 (2 
RT · 

¡:; y B ' ,, 

d!J . 
E E Y,v,--'-'-
\. j dT 

d d 

- B J]-p 
" RT 

--CBF POLAR)'¡·+ --(8F ) + 
dT NO ~ dT rol.AR i. j 

d d --[ce >. + <B > ] + --!Ei > dT t.lETACSTABLE L j ENLACE i. J dT QUIMICO i. j 

b 1.47 1.7 
--<B'" l .. Oi. J [- -

~ 
3.045 ] 

dT N'-' POLAR LJ 
Ce. ./k/T~?. T 

+,2 T~'.' 
'J CJ ,, ,, ,, 

d 
. 

[_:e_ ~] 
b 

Oi. jµ\. j 4.2 
--<BF ) 

dT 
POLAR i. j 

C-". ./klT. 2 r•.2 ~ T•.• ,, ,, CJ " 
,, 

e [ -- <B ) dT METAESTABLE i.j 
+ ;!l ¡. ] 

E.NLACC LJ 

d 1500Q. b .. E . [ 1500n .. 
----'~'~º-'-~xµ \.J 

T2 T 
--(B ) 

Q.UIMICO i.j 
dT 

(199) 

C,200) 

C2•)1) 

(202) 

C203) 

C2Ci4l 

(205' 



Derivada del coeficiente de actividad 

temperatura usando la ecuación de UNJQUAC. 

con 
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resoecto a 

(206) 

Derivada de la fugacidad en el estado estandar con respecto a 

tempera tura. 

dfOL 
__ í_ 

dT 
f''exp(Y) (-P J [~ 

L RT RT cJT 
(207) 

fº <T . l 
L Re 

V~(T) 

1.11.z DERIVADAS DE ENTALPIA CON RESPECTO A TEMPERATURA. 

Derivada de entalp!a con respecto a temperatura utilizando la 

ecuación de So~ve(1972). 

d/-t V + (aM .,.. c,J(i 

vz - a,...c2V .,.. bM>rl 
- 1] (208) 

dT 

(209) 

1 + m 

re ' - "' r' 2 ' 
Re 

(211) 

<V - b ) 

(l 
.. 

(21~'.i 

<V + bM ) 
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Derivada de entalpia con respecto a temperatura utilizando la 

ecuación de Peng-Robinson e 1976 > • 

dH 

dT 

d 2 a __ M_ 

dT 2 

dT 

e 
1 

,,V 
+P---R

llT 

T 

--(T~-a) v• + 2b v - b 2 dT M 
M M 

k l(i. K j 
+ 

i 
+ [ I< I: I: T1:2 2T9/Z i j T1..-2 T1/2 

cj Cj Ci 

<213) 

K,Ki ] 
+ 

Tt/2 
Ci 

(214) 

Derivada de la entalp1a Uel vapor con respecto a temperatura 

utilizando la ecuación ecuación virial y la correlación de 

Hayden-O'Connell para el c~lculO de segundo coeficiente viríal •• 

(215} 
dT dT 

dz dz 
---<B F l + ---<B l. + 

dT2 NO POLA~ i ¡ dT2 POLAR \.j 

dz dz 

---[rn ) + (B l ] + ---<B l <216) 
dT-2 METAESTABLE \. > t.NLAC:t.: i} dTZ QUIM1CO \. j 

d' 
bOi j [ 

5.88 10.2 24.36. J 
---<B" 

POLAR) i. j <2P> 
dTZ NO C.c /k)2T•5 ~ T4 T~ •. 5 

i.j i.j l.\ 'l 'J 



d' ---(8.. >. 
dT2. l'OLAR lj 

dz 

---[<B > + CB > ] dT2 ME~AESTABL~ ij ENLACE ij 

d' 

[ 

2Ah. 

---'-' + ... 
T .. ,, 
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(218i 

(219) 

--<B ) 
dT:t C..U~l.CICO t. j (

·!'5')0(¡\. j) [30(10'1?l. ( 15001)1... '
2

) 
-b . E '"'P ---- ----' + J !220) 

o L J \, J T . T9 T4 

Derivada de la entalp1a de liquida con resoec:to a. temperatura 

utilizanoo la ec::uac16n cJe ecuac:i.ón de UMIOUAC. 

R 

dT dT 

(221) 

1.1Z RECOMENDACIONES PARA LA SELECCION DE HETODOS DE CALCULO 

DE RELACIONES DE EQUILifikIO Y ENTALPIAS. 

En la siguiente tablo:\ se resL!men los criterios uti.lizados e11 

este trabajo para la seler~c.ión de mét~dos de cá.lc:ulo de relaciones 

de equilibrio y entalp1~c 



SISTENA 

-Alto contenida de 

hidrógeno. 

-Fracciones ligeras 

del petróleo 

-Compuesto moderadamente 

polares 

-Compuestos muy 

pol'ares 
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APLICABILIDAD 

H~TODOS DE CALCULO DE RELACIONES DE 

EDUILIBRIO Y ENTALP!AS DE LIDUIDO Y VAPOR. 

Soave, Peng-Robinson 

·saave-Mathias 

Buena 

E;~celente 

E~u:elente 

Buena 

Virial/UNIDUAC 

Excelente 

E>:celente 
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CAPITULO Z 

CALCULO DEL EQUILIBRIO LIQUIDO VAPOR EN UNA ETAPA. 

La :,eparaci~m l!quiCo-vapor en una etapa ( tambi~n c:onocide. 

como separación 11 flash 11 o instantánea). e=:; una operación en la que 

una alimentaci6n se vaporiza parcialmente par"'"a dar un vapo~ que es 

más rico en los componentes m~s volátil~~. En un proce:o d~ 

sep~ra.c:i6n 11 flash 11
, un liquido puede calentarse a pr-e~ión y 

seaa.raf"se instantáneamente en forma. ¿>,diab.itica a través de Uf"'la 

vAlvula a presión más baja, el vapor se separa del residuo l.iqLtido 

en un tanque "fle.sh", figura 2.1.a. Si la válvula se om.:.te, un 

liq~ido de baJa presión puede v2~~ri=ar parcial~ente ~n u: 

c-ambiad.-:...r dE ca~or y entcnce= scpa;·arse :n jos +ases, figura 2.1.b. 

Otra tipo de pr=.iceso de separación "flash" consiste >?'1 enfr-:.ar L!!'la 

alJ.tT'~?ntación er fase vapor, condeflsarla pun:ial.,1en\:.e. 3ep2.re_1,::10 las 

fases formadas en u11 tanque ''flash''. cbteni~~d=se un liquide ~we es 

mas rico en los compon='ntes menos vol~tiles. fi~ure. 2.1.c~ En los 

tres tipos de proceso, si el equipo se di~ena 9decvad~m~nce~ &! 

vapor y el Ál.qui.do que abandonan el tanque "fl~sh" e::-t:"."':\n ~n 

Et:P~li l ibr io. 



CALUITADOft 

P,.T, 

CALEHTADOll 

Pf'Tf 

~ 

"FLASH" 

TANQUE 
"FLASH" 

TANQUE 

"Fl.ASH" 

V.JI, H" 

p"• T'f 

L,)(1,HL 

PL,TL 

V, JI, Hw 

P1,T" 

l., XI, HL 

PL,TL 

v."·"" 
isv, Tw 

L, Xl,HL 

PL, TL 

FKJURA 2.1 Saparoctón ~ vapor en i.m etapa (separociOO "flash"). 

o) Voporizacidn lnlllll!flÍHa ( • floth" adlolJÓtico con YÓJvulo ) • 

bl VoporlzociÓo lnotantáneo C "flash" lsotÍrmlco •I• VÓivuio 

cuando Tv H Hpeclflco l. 

el al "flaoll" lootolnNco sin ~lol. 
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Generalmente mediante un proceso "flash" se loQran 

separaciones muv pebres~ a menos que las volatilidades relativas 

entre los componentes que se desea separar sean muv grandes. por lo 

que su príncioal uso es coma oper~ción auxiliar en la pre~araci6n 

de corrientes de alimentación para procesamiento adicional. 

La aplicación má.s frecuente de los c.:s.lculas de los proce~:os de 

separación ºflash" Cc:Alculos del equilibrio llouido-vapor en una 

etapa>, en el disef'\o. anAlisis y simulac::i6n de procesos qulmic.:os. 

es: 1> la definición de la condición de fase de una corriente de 

proceso una vez esoecific:adas la presión, la temperatura o la 

vaporización o le carga térmica y la composición de la corriente; 

2) en el cálculo de procesos de e:!pansi6n y compresión.. como en 

válvulas~ expansión en lineas, e>:pansores v compresores; y 3) ser 

la base de los métodos de c~lculo de los proce~os de separación 

liquido-vapor multietapa, como columnas de destilación y absorción. 

En este capitulo se describe el modelada matemAtico de los 

procesos de separación liquido-vapor en una etapa más ampliamente 

usados: 

-Presión y Temperatura de Burbuja. 

-Presión y Temperatura de RocJ.o. 

-ºFla.<;zh" Isotérmico. 

-"Flashº a Vaporización Fija. 

-"Flash" Adiab.l tic o. 

-ºFlash" Isoentr6pic:o. 

También se presenta la metodoloqia para llevar ~ cabo los 

cálculos de estos procesos de separación, as1 como 1~5 Ciagrama~ de 

flujo de los orogramas implementados en este trabajo. 
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2.1 MODELADO HATEHATICO 

LIQUIDO-VAPOR EN UNA ETAPA. 

DE PROCESOS DE SEPARACION 

La solución de un problema de separación liquido-vapor ya sea 

en una etapa o en múltiples etapas, se encuentra mediante la 

solución simultAnea o iterativa de varias ecuaciones. Esto implica 

que se deben especi~icar un número suficiente de variables de 

dise~c, tal que el número de variables desconocidas sea exactamente 

igual al número de ecuaciones independientes. Cuando esto 

un proceso de separación queda completamente especificado. 

elige un número incorrecto de variables de diseKo~ se 

encontrar soluciones múltiples o 

solución. 

inconsLstentes. o 

sucede, 

Si se 

pueden 

ninguna 

La dí~icultad de manejar grupos grandes 

frecuentemente no lineales~ conduce a la necesidad 

selección adecuada de lag variables de diseKo para 

de ecuaciones 

de hacer una 

aminorar las 

dificultades computacionales. En la práctica el dise~ador no posee 

completa libertad para elegir las variables de diseno en base a la 

conveniencia computacional. Por ejempla, en el caso de un proceso 

de separación multíetapa debe de enfrentarse con una situación 

donde la composición de la alimentacíón, el número de etapas y/6 

las especificaciones de los productos estdn fijos y deben de 

arreglarse adecuadamente las ecuaciones de tal manera que puedan 

resolverse. 

Kwauk<2B> propuso un método para encontrar el namero de 

variablRs de dise~o independientes NO también llamados gradas de 

libertad o varianza en el proceso: 

NO NV - NE (!) 

donde: 

NV Número total de variables que intervienen en el proceso. 

NE Número total de ecuaciones inctependientes que relacionan esas 

variables. 
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Las variables pueden ser de tres tipos: intensivas, extensivas 

y parámetros de equipo, estas pueden enumerarse f~cilmente. Para 

realizar un conteo sin ambigüedades de el número de ecuaclones, es 

necesario buscar cuidadosamente todas las relaciones independientes 

debidas a la conservaci6n de masa y energ1a, restricciones de 

equilibrio de fases, especificaciones de proceso y configuraciones 

de equipo. 

Las variables que especifican completamente una corriente de 

una fase simple conteniendo NC componentes es NC+3, de las cuales 

NC+1 (NC-1 composiciones, presión y temperatura> son las varici.bles 

intensivas dadas por la regla de las fases de Gibbs, m~s el fluio 

total y la composición ~altante, lo que hace necesario introducir 

en la lista de ecuaciones la restricción de fracción mol: 

NC 
E Fracciones mol LO (2) 

i. = 1 

Para un proceso de separación "flash", con una corriente de 

alimentación y dos corrientes de producto~ como el mostrado en la 

figura 2.1~ las variables que definen el sistema son las siguientes: 

Variables del sistema No. de variables 

CNC + 3) 

<NC + 3l 

<NC + 3l 

Parámetro de equipo (Ql 

Número total de Variables NV 3NC + 10 
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Las ecuaciones que relacionan estas variables son: 

Ecuaciones del sistema Na. de ecuaciones 

p 
V PL Equilibrio Mecánico (3) 

T T 
V L 

Equilibrio Térmico (41 

Y¡ xi.KL 

Fz. = Vyl + 
' 

F V+ L 

l<C 

l~1 z,=1.o 

NC 

E '" = i.o 
\.::ii. L 

1.0 

Donde: 

L>«L 

Ki. <P,T,xi.,yL) 

Hv <P,T ,yi. l 

Relaciones de Equilibrio 

Balance de Material par 

Componente 

Balance de Material Total 

Restricción de Equilibrio 

Restricción de Equilibrio 

Restricción de Equilibrio 

HF CP,T,zi.) 

HL (P,T ,x:t) 

Número total de Ecuaciones NE 

NC 

NC 

2NC + 6 

Por lo tanto los grados de libertad del sistema son: 

ND (3NC + 10) - C2NC + bl NC + 4 

(5) 

(6) 

(7) 

(8) 

(9) 

(10) 

(11) 

(12) 
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Generalmente para un proceso de este tipo las condiciones de 

la corriente de alimentación se especifican, es decir, F, TF, PF, y 

NC-1 composiciones zi., que hacen un total de NC+2 grados de 

libertad. Los dos grados de libertad restantes, necesarios para 

determinar completamente 

comprenden más comunmente 

PL o pv' Q o y "' 
T o T v' 

Q o y "' L 
p o pv' Q o y •1' 

L 

T o T 
v' 

Q o y 'I• 
L 

- p o p y T o T 
L V L V 

PL 
o p y VIF 

V 

T o T y VIF 
L V 

- p o p y Q = o 
L V 

p o p y s s 
L V I F 

el estado termodinámico del sistema 

los siguientes juegos de variables: 

<Temperatura de roela). 

<Presión de roe.lo). 

o <Temperatura de burbuja). 

o <Presión de burbuja). 

("Flash" Isotérmico). 

<"Flash" a vaporización -fija>. 

C "Flash" a vaporización fija). 

("Flash" adiabático). 

("Flash" isoentr6pico). 

Se pueden hacer diferentes manipulaciones de las ecuaciones 

que definen un proceso de separación 11 flash 11
, ecuaciones (3) a 

<11) 1 para obtener una solución para las variables PL, TL, L. V, 

>\, y i., Q Y =Ne· En la actualidad el método de Rachford-Ric:eC35) se 

ha usado ampliamente para la solución del sistema de ecuaciones. 

Sustituyendo las ecuaciones (7) y (8) en la ec:uaci6n (6> y 

dividiendo entre F, obtenemos: 

V 
zi ""f' Ki. xi + ( 1 - V 

""f' x, (13) 

la solución para x, da: 

z, 
x, 

Ki 1 ) •p + 1 
( 14) 

donde lJI V/F es la fracción vaporizada. 

Sustituyendo la ecuación <14) en la ecuación (5), se tiene: 
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( 15) 

De las ecuaciones ( 10) y <11), tenemos: 

NC NC 

I: v, - I: x, o 
\. = .l i.=s. 

(16) 

La sustitución de las ecuaciones (14) y (15) en la ecuación 

(16> da: 

NC 

I: 
i = t K -

' '" + 1 
o ( 17> 

Cuando la convergencia no se ha alcanzado aun en los calcules 

de separaciones "flash 11
, las relaciones de equilihrio KL. no están 

fijas , aún para un proceso isotérmico, ya que éstas son función 

ademA.s de la presión y la temperatura de las c:omposi.ciones de las 

fases liquida y vapor. 

Adicionalmente a la ecuación (17>, se debe de resolver 

simultáneamente el balance de energía ecuación <S>. cuando la 

temperatura de "flash" no está especificada.. Para esta última 

ecuación las entalpias de cada fase HF, HL y Hv son función de la 

presión, temperatura y composici6n. 

Por tanto, la soluci6n al problema de separación "flash 11 se 

encuentra al resolver las siguientes ecuaciones. las cuales se 

presentan en forma de funciones de discrepancia: 

f <T L ,xi ,y i ,IJi) 
1 

f <T L 'X~' y i ~ '1') H + 
2 F 

NC ( Ki.. - l z 
I: Ki- "' + 

L: i 

a - .,. H - ( 1 --F· V 

cr·- i > ~11 + 1 
i 

l 
o (18) 

.¡. ) H o (19) 
L 

\:J. ,NC (20) 



K. - 1 > 'l' + ·1 
' 

i. = l ~ NC 
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(21) 

Además de estas ecuaciones. sólo se requieren funcion~; 

termodin~micas adecuadas, como las presentadas en el c~pitulo 

para calcula1~ las relaciones de equilibrio y 1-:'ls entalpías. 

Este mótodo resuelve 2NC+2 ecuaciones para las variables Hi. 

yi. '11 o V v TL.. La soluc:i6n de las cuatro ecuaciones restantes es 

trivial: 

p p 
V 

(22) 
L 

T T 
V 

(23) 
L 

NC 
z 

NC r: z <24) 
l ~ 1 \. 

L F ( 1 - •I! (25) 

2.2 DET~RMINACION DE PUNTOS DE BURBUJA. 

El cálculo de las condiciones de 

determinación de los puntos de burbuja, 

liquido saturado o 

ya sea presión p o 
BP 

_temperatura TeP' es un caso especial del modelo de separacj,~n 

"flash". 

Puesto que para una vaporizacion incipiente ~ ; O y Q = O, las 

ecuaciones (18) a (21) se simplifican de la siguiente manera: 

NC 

I: z.K 
i. = 1 \. 1.. 

(26) 

(27) 



Como puede observarse, el 

ecuaciones (26) y (29)' es 

variables p = p p o T 
L V BP L 

Z. 

' 

problema 

decir 

Tv T 
BP 
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i=.s. .NC 
(28) 

i.::J. ,NC 
(29) 

consiste en resolver las 

NC+1 ecuaciones, para las 

y yi.. 

El método común de solución emplea dos ciclos de cálculo, en 

el ciclo externo las y i son calculadas a partir de la ecuación 

(29), donde Ki = Ki <PL,TL,xi,yi). En el ciclo interno la ecuación 

(26) se emplea para calcular la presión o temperatura de burbuja 

CP
8

P, T
8

P). Para esta ecuación se supone que K~ Ki. CTL> para la 

temperatura de burbuja o Ki = t<i <P L) para la presión de burbuja. La 

dependencia de la composición se considera en el ciclo externo. La 

forma de estas funciones impllcitas por lo general requiere que la 

solución de la ecuación (26) se lleve a cabo por un procedimineto 

iterativo. 

Para c~lculos de temperatura de burbuja se prefiere usar el 

método de Newton-Raphson. La fórmula recursiva de este método es: 

donde: 

f<T"º) 

f • <T"" > 

NC 
f<T'K'> =E K.z - 1 

\. ::< 1 L L 

o 

(30) 

(31) 

(32) 

En cálculos de presión de burbu.ia es adecuado usar el método 

de Regula· Falsí: 

p<K+i) = p<K> _ f(p<K>)~~-(_P_<~K-l~-~-P __ •_K_-_'~'-)~~
(f(p<Kl) _ f(p<K-1>)) 

(33) 
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para esta ecuación: 

fCP"" 1 o (341 

La convergencia en la ecuacion (301 se alcanza cuando: 

f<T"> :$ 0.00001 (351 

en tanto que para la ecuación <33> la convergencia se alcanza 

cuando: 

136) 

2.3 DETERJUNACION DE PUNTOS DE ROCIO. 

Las condiciones de vapor saturado~ es decir la presión y la 

temperatura que definen un estada de condensación incipiente, son 

conocidos como puntos de recio <P
0

P Y T
0

r>· 

Para este caso tl1 = 1 y a = O. Por tu, ita, las ecuaciones que 

de.finen el modelo de separación "fl~.~11·1 se reducen a: 

H .. H 
V 

= 

(371 

(381 

i.:::1. NC 
(39) 

i. ~ 1 .NC 
C40l 

El método de solución de las NC+1 ecuaciones resul ta.1tes es 

equivalente al empleado en los ountos de burbuj3. 
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La solución de la ecuación ( 37). para determinet.r la 

temperatura de recio T
0

P, se lleva a cabo aplicando el método de 

Newton-Raphson, ecuación (3ü>, para la cual: 

f (T "" ) 

NC Z. 

i:: --'- - 1 o 
\. = t K\. 

(41) 

NC Z dt<. 
i::--'- . 

i.=t K~ dT 
(42) 

Aplicando el método de Regula Falsi, ecuacion (33). calculamos 

la presión de roc:1o P
0

P Para esta última ecuación: 

NC z. 
i:: _:__ -

\,::: 1 ";. 

o (43) 

El criterio de convergencia requiere que: 

<44) 

para la temperatura de recio, en tanto que para la presión de recio 

debe cumplirse que: 

(45) 

2. 4. "FLASH" ISOTERMICO. 

El "flashº isotérmica es un proceso de separación en una 

etapa, para el cual la temperatura de evaporación CTL = Tv> y la 

presión CPL = Pv) estar. especificadas. ademas de las condiciones de 

la corriente de alimentac:iC::.•n CF, z i. , ti.=1.Nc-u.P r. ~ T F).. El nombre de 

'
1 fl.ash 11 isotérmico se origina, sin duda del hecho de que la 

temperatura de los contenidos del tanque "flash" o de evaporación~ 

se encuentran a temperatura fija • 
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La !Eolur._-~6n de las ecuaciones oel modelo para un "flash" 

isotérmico gen;:-ralmente se llEva a cabo separando éstais en dos 

grupos. El pri:'ller grupo consiste de las ecuaciones < 18) ~ <20) y 

(21>, e,n el segundo gr-upo se incluye la ecuación de balance de 

energla~ ecuación <19>~ la cual sólo se resuelve para le carga 

térmica Cl en el caso 4ue PF' y TF sean especificadas. 

t_as ecui.iciones C18) y ( 19) se resuelven e:.ec:uenc:ialmente, 

comenzando CQn las ecuaciones <14) y <15), x~ y yL se calculan 

considerando que l<i = •~i. <P Lio TL,xi. ,yl > .. La vaporización '11 se calcula 

iiera.tivamente medír,.nte la ecuación ( 18) para unos valores de Ki. 

dados. Los m~tados más comunes de· soll.tc:ión de esta ecuación son el 

de Requla-Falsi y el oc: Newton-Raphson. 

La fórmula de Neiwton-Raphson pa.ra el 

voporizac.i.6n es: 

w'"+• t i¡.(JC) -

d:mde: 

NC ( t< 
f <-V'> r: ' K -

i.:: 1 L 

NC 
t' ¡.¡."¡ - r: 

i.::.t [< t<. 
L 

f< w"º > 
f. (1}1(1('.)) 

- 1 z, 
'i' + 

K, - l >2z_ 
L 

"' + 

cálculo de la 

(46) 

o (47) 

(48) 
1]2 

La convergencia se alcanza si se cumple el siguiente criterio 

2n la ecuación <47): 

fCW"'> :S 0.01)001 (49) 

En la +igura 2.2 se presenta una gráfica de la función f (~) 

que contiene la raiz positiva. Al examinar esta curva se ve que el 

método de Newton-Raphson siempre converge a la ra.1::: deseada cuando 

se considera ~ = 1 como el primer valor de la raiz. 



ol 

f!\j)I 

o.o 1.0 

FIGURA U Repre .. ntaclón ljl'Óflca de lo fii1e1.,;, de •vaporación ti 'f 1 

ol Lfquldo subonlrlado , bl Mezclo llquldo-Yopcr y el VO(><K ..._.ocio. 



71 

Antes de resolver el "flash" isotérmico es necesar-io verificar 

que exista una rai z válida para 11' entre O y 1, es decir debe 

asegurarse que las condiciones del 11 -f lash" no correspondan a un 

liquido subenfriado o un vapor sobrec:alentado. 

2. 5 DEFINICION DE LA FASE DE UN "FLASH" ISOTERHICO. 

Un primer estimado de si la alimentación a un proceso de 

separación "flash" darA origen a una mezcla de dos fases~ liquido y 

vapor en equi 1 i br io a una tempera tura y presión dadas. puede 

hacerse por simple inspección de los valores de las relaciones de 

equilibrio Ki.: 

La Si todas las Kl < l. la fase de salida es un liquido 

subenfriado abajo de su punto de burbuja .. 

2.a Si todas las Ki )- 1' la fase de salida es un vapor 

sobrec:alentado, arriba de su punto de roela. 

Un indicador m;1s preciso es el parámetro 111 , el c.ual debe c.aer 

entre O y 1, e.orno se puede observar en la fiqura 2.2. Los criterios 

siguientes son los más usados en la definición de la fase de un 
11 flash 11 isotérmico: 

t.b Para los puntos de burbuja •=O y O= O)~ por lo que 

la ecuación (47) se reduce a la siguiente expresión: 

NC 

f ( '1•) f(Q) - E ::\.t.:\. (50) 
l"'l 

Al evaluar esta función de discrepancia: 

Si f(ú) > O la mezcJa está abajo de su punto de burbuja~ 

es decir se tiene un liquido subenfriado. 

Si f(ú) = O la mezcla esta ell su punto de burbuja. 

2. b En los puntos de recio ( ti' = 1 y Q = 1) ) ~ la función de 

discrepancia a evaluar es: 
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NC ~ 

f "l') f(!J i:+-1 
i = t i 

(51) 

De donde: 

Si f( 1) < O 1.0\ mezcla está arriba dl::? su PL~ntr:J de roc:ii:-, 

por consiguiente las condiciones de oresiOn y temperatur-a 

definen un vapor sobrecalentada. 

Si f( ! ) = 1) la mezcla está. en su punto d~ roc1C'. 

z. O "l'LASH" A VAPORI2ACION rrJ A. 

=n la figura 2.6 se presenta el diagrama de ~lujo p~r" sl 

c:.f:i.lculo de un "-fla<.:.h 11 a vapori::ación fija .. Como se: puec~ .~t:;·;;er·va.r 

ia E'E:!cuencia de c:ilculo es similar a l.;:. ce un "flash" isoté!""mic:o, 

sólo que la vapori::ación 'l' en lugar de la temperatura TL se 

mantiene fij¿, 

La temper-atura st? C31cula en form~ itera".:iva pc;:ra unas 

!*elaciones de equilibrio K\. fij.3s, ~mpleC'lndo ~1 

Newton-Re.phson~ ecuación (30)~ d~nde: 

NC ( /:,. - 1 ) ::. 

E-z-K ~ l)~::o 
i = J i 

Ne z dK 
- E----

i ::::i [ C K l - 1 ~ 'I' + 1 J 2 
d T 

' ------

método 

(52J 

o (53) 

Si al ev;:1Juar la fu--,•-i6n d,? r•i-ic:r!;pE!:icia dada '.'JOr la ~cuaciori 

(52) se CLlmple que: 

e:1tonces se habrá ~ !.o::e.nzad':) 1 e. ccr,verge:>nc. • 2 ~ 

Si J¿ ~resiOn ae ''fl~sh'' PL. es la v~riabl~ desco~ocida~ la 

c~uacion ~ converger es la siguiente: 
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NC ( K, - 1 z, 
f(PKl = E ( K. "' + 1 

= o (55) 
i::t ' 

El método de convergencia para resolver esta ecuac.ión, es el 

de regula falsi. ecuación (33>,. donde un criterio de convergencia 

adecuado es el sigÜiente: 

f (TK) ~ 0 .00001 (56) 

a. 7 "FLASH" ADIABATICO. 

Cuando la presión de una corriente liquida de composición, 

flujo y temperatura o entalpla conocidas. se reduce adiab~ticamente 

a través de una vá.lvula, figura 2.1.a, un cá.lculo de 11 flash" 

adiabático puede llevarse a cabo para determinar la temperatura, 

composiciones y flujos resultantes del equilibrio liquido-vapor 

para una presión Pi.. de tanque "flash" especificada. 

Para un 11 flash 11 adiabático se deben resolver al mismo tiempo 

las 2NC+2 ecuaciones del modelo de "flashº. 

f 1 CT r...'>:i. ,y i ,'11 > 
NC ( f< - \ Zi. 

E ~i~-,~1,-+-~1-
\.: 1 L 

f Z ( T L •X l 'y i. ''1') 

Ki-1)'11 +1 

fz+Hc.,-t. <TL,xi.,yi ,'11) vi 
K Z. 

' ' 

o ( 18) 

o (19) 

L ::.1 ~NC. (2Q) 

l=-t~HC (21) 

Se han propuesto tres métodos de solución de estas ecuaciones. 

dependiendo de las caracter!sticas del sistema: 
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Los dos primeros métodos resuelven el sistema de ecuaciones en 

forma secuenci.al. 

1. Cuando la ecuación (18) no es sensible a la temperatura TL~ 

ésta se puede resolver para la vaporiz:aci6n '11 sin tomar en cuenta 

el efecto de la temperatura. mediante la solucí6n de un "flash" 

isotérmico, donde la ecuación a converger es: 

NC ( K - 1 z, 
f ('J'KJ r: ' (> (47) 

K '1' + 1 
i::: 1 ' 

La temperatura se corrige usando la ecuación ( 19) y 

considerando que a = o, tra.nsform~ndose de la siguiente manera: 

'1' H + ( 1 - ~·JH HF 
fer"> V L o (57) 

1000 

En este trabajo se empleó el alqoritmo de Regula Falsi para 

resolver esta última ecuación: 

<SB> 

La convergencia se habrá alcanzado si en la ecuación (57> se 

cumple el siguiente criterio: 

(59) 

Este método es adecuado para mezclas de punto de eoullición 

alejados, como el caso de mezclas de hidrocarburos con componentes 

ne condensables. 

2. En mezclas de punto de ebullic:J6n cercano, la ecu.:o.ci6n (18> 

es sensible a la temperatura. por lo que se prefíere seleccionar a 

esta variable T1~ como única inc6g111.ta de cst-a ecuacii:•n: 
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NC ( K. - 1 ) z . 

. E~1~1 
L = i L 

o (52) 

la cual se resuelve mediante un 11 flash" a vc.porización fija, para 

obtener la temperatura y las composiciones de la= fases liquide v 

vapor. La ecuación (19) se resuelve para lJI: 

"' H + <1 - >l'lH H 
f p¡!') V L F o (60) 

H 
F 

notando que: 

H H 
>!• 

F L (61) 
H H 

V L 

El criterio de convergencia aplicado a Ji.\ ecuación (60) 

implica que: 

fC'l"'> s 0.00•)01 (62) 

3. Cuando las ecuaciones (18) y (19) son sensibles a la 

vaporización ~ v a la tempetatura TL. es decir cuando los 

componentes son no ideales, ninguno de los métodos anteriores lleva 

a 1·a convergencia. En estos c:asos es recomendable 

simultáneamente l~s ecuaciones (18) a C21). 

resolver 

Ln aplicación estricta del procedimiento de Newton-Raphson. 

involucra la solución simultánea de las 2NC+2 ecuaciones del modela 

de "flash". para las variables "'· V 

ecuaciones (20) y (21) ~star1an en la forma: 

Y, 
1<. z 
' ' K -1¡i¡1 +l 

i 

donde las 

(63> 

(64) 
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El procedimiento podrla entonces requerir el cálculo de 

(2NC+2> 2 derivadas parciales par iteración, requiriéndose 2NC+2 

evaluaciones de las relaciones de equilibrio Ki por iteración. 

Puesto que el consumo de recursos de cómputo es esencialmente 

proporcional al número de evaluaciones de Kl esta forma de 

cálculos iterativos es extremadamente costosa, aún si la 

convergencia es rápida. Afortunadamente, existen formas mAs simples 

que casi siempre son mucho más eficientes en su aplicación. 

Considerando un problema de dos dimensiones, consistiendo de 

las ecuaciones ( 18) y C 19) v las vari~"\bles T L y t.J1, la aplicación 

del método de Newton-Raphson solo reouiere calcular las derivadas 

de KL can respecto a estas variables. despreciando las derivadas 

con respecto a composición. Las nuevas composic:iones se pueden 

determinar a partir de las ecuaciones (14) y (15). Un procedimiento 

como éste disminuye un poco su!~ cualidades de convergencia oara 

sistemas liquido-vapor. Esta aproximación requiere únicamente dos 

evaluaciones del\. oar iteración y evita la oscilación, puesto que 

tiene una converqenc ia úe seoundo orden cerca de 1 a convergencia. 

Las ecuaciones a resolver simultaneamente son: 

f ('i<, T > 
1 L 

f C'I<. T > 
2 L 

NC 

E 
\.:O·J. 

, 1\ - 1 z\. 
K ------q-, _+_!_ 

i 

~ H + <1 - ~)H - H 
V L F 

\65l 

o (66) 

Al aplicar el método de Newton-Raphson para las vartableo;:. 

vaporización tJI y temperatura TL. la fórmula recursiva es: 

[ 

f <'I<. T > ] - t J. L 1 
f <'~. T > 

2 . L 

(67) 

donde J es la matriz de derivadas parciales de las funciones f v 
' 

f
2 

o matriz jacobiano, la cual está definida como: 
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[ 
él f él f 

' ' 
él"' él T 

J 
él f él f 

(681 
2 2 

él"' 11 T 

Para un sistema de dos ecuaciones y dos incognitas. un 

método sencillo de solución es el siguiente: 

La inversa del jacobiano se evalua con la siguiente expresión: 

J (adjunta 1 
det J 

por lo.que la ecuación C67> se transforma en: 

1'+' 

[ ~] 
a f 

2 

él T 

" f 

éJ T 
' 

él f 
2 

{J 'l' [ f 1 C'l',Tt.) 

él f f 2 C'l',Tt.1 

' 
" '!• 

J d:t J 

Rearreglando esta última ecuación en 

discrepancias de las variables ~y TL: 

tl:rminos de 

[_ 

{J f 
2 

f 
A 

""' ] 
éJ T 

A T" 
" f ' f 
iJ T 

donde: 

l ('Jl, T> -

' 
(q1,T) + 

~ 1.J.l' 

{J f2 

""' 
" f ' 
""' 

" - T 

f 
2 

C'l',TI 

det J 
f 

2 
C'i', TI 

(691 

(701 

las 

(711 

(721 

(731 

V de aqu1 las expresiones para calcular los nuevos valores de 

la vaporización ~ y la temperatura T son: 



[ {J f {J f 
t¡}<+ l lJ1K - 2 f 1 (i.J.l,...,.) - 2 

f 2 i.'11, T> 
det J {J T iJ 'I' 

[ {J • ,1 f ] TK+i TK - - l 
f ('I'. Tl ... l 

f ('11 • T> 
dtat J iJ T 

1 
{J 'I' 

2 . 

donde }C,\S derivedas dP estas e}:presior.es estJr. da~as 

siguientes e::uaciones: 

d f 

{J f' 

{J T 

1 
NC: < K - 1 l

2 z 
- E -----' --·--'--

i. = 1 [( KL ·- l ) ti• "'f• 1) 2 
o 

NC z 
E ~------~'----~ 

~ '1' + 1] 
2 

d f 
2 

d T 

iJ •1' 

i.: - H 
. V t. -----

1-1 
F 

df 

a'1 
- tlt}---~ 

di 

H 
F 

Para este caso el criterio d: ~~nvergencia eEo 

2. 8 "FLASH" ISOENTROPICO. 

t) 

78 

(74) 

(75) 

por las 

(76) 

(77) 

(78) 

(79) 

\80) 

de un vapor C:L.? com;.¡o;..J..t:i·!in.. fluJo y tempE'r~~:r_.ra c~1ocidas,. es 

det.erminar que sucede .:,2Ja ccndic.ianes de un prC!::eso adiabd.~ico 

rev~rsible o J::;oen· ... róp .-.: ::. En esta. :ec.cié' .. n se CE!~·=ri!:·.:1+3n la:;; 

~cuaciones ~~:esari35 i1ar~ llevar a CFbo este~ ~alcL·'os. 
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Para resolver este tipo de "flash", puede emplearse un 

proc:edimiento similar al de "flashº adiabá.tic:o, remplazando la 

ecua~ión de balance de energla, ecuación (66>, por una ecuación que 

contemple la restricción de entrop1a constante. Las ecuaciones a 

resolver son las siguientes: 

NC ( Ki - 1 zi 

i~,~-K~,-~~~~~+~1- =O 

- ~ SV <1 - ~lSL + SF 
~~~~~~~~~~~~~- = o 

SF 

(65) 

<BU 

que junto con las ecuaciones <20> y (21) permiten obtener la 

solución del m6delo. 

Las ecuaciones (65) y (81> pueden resolverse con el método de 

Newton-Raphson simultáneo, utilizando las expresiones derivadas en 

la sección 2.7, ecuaciones (74) y <7~>, y donde las derivadas con 

respecto a la vaporización y temperatura para la función f 1 <~,TL> 
estan dadas por las ecuaciones (76) y (77>, en tanto que las 

correspondientes derivadas para la iunci6n f 2 <~.TL> estan dadas por 

las siguientes expresiones: 

h f SL - 5 
V 2 (62) 

(1 ~ s .. 
- 4' 

dSv 
(1 

dSi. 

h f -.rr- - 'lll-¡¡y-
2 (83) 

h T s 
F 

Un criterio adecuado para la convergencia de estas 

ecuac~ones esta dado por la ecuación (80>~ 

ESTA 
SALIR 

TESIS ND DEBE 
DE LA BIBLID1ECA 
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Z.9 DIAGRAMAS DE FLUJO. 

Las figuras 2.3 a 2.10 presentan los diagramas de flujo con 

los procedimientos de c~lculo de C.3.da uno de los 11 flash" 

mencionados anteriormente. 



PóT 

Pt.WTOS Cf: BURI UJA 

t111c1t 

PÓT f1Jat 

E,11 .. or · Po' T 

Calc11lor: t<I~ KllP,T 1 

Calc11tor; 1(1: KllP,T,Xl.Yil 

Ca~111or· Hr:H.. l'r,.f\.Z•l 

rl•UllA l. i Dlo9rama de rl\ljo paro ti cd1c1110 dt la pusu:Ín d• b11rlluj11 



Re1t1111or 

PÓT 

E11 ... or: PÓT 

Colc1111r: KI; KllP,TJ 

YI: Zt 

Colcular · XI :YJ/l<I 

Colcular· Kl:Kt!P,T.Xi.Yil 

Colc111cir· x1:Y1/l<r 

Cotculor· H• :tirl~~Zil 

H'l:Hr 

Ooo~ro111a 6e flujo Oel có1cu10 de 10 pru1ó,. de rocfo 

F~., 6 la te111peroturo O• roc(o T~.,. 



l'LAlll l SOT~ 

lnlCI• 

CO!Odic:lo1111 º' kl a!W11"toc~ 

F,Zi.Pr '1 T,; Pvti PI.. r TvdTL 

O•fü11tló11 d• la'"' d•t 
llltt•• a P. '1 To. 

El1i1t11110 ": 

'>-""'------+1 Llq whnflodo 

E1tln14r ! ~ 1 

Calc11Jor: KI: KI IPo,Tol 

Colc'"91": Xldilla ·~ (141 

y1·0·••~• t1&1 

Calcular: ICl:KI lPo,To,Xl,Yll 

Colcutor· XI 6'1 lo ecnclcin ll4l 

YI o.•• '°"oc.On (1:11 

C11c11ltr ftliill O• lo ~IDn 1471 

Co1c111or : HP ""' ¡p, ,T, • ZI J 

H'l':&Hy(Pv,Tv,Yll 

Hi.•HL IPv,T•,lUI 

FllUllA t.6 Olotrc111wa d• fh1Jo pon c41cvlo dt "tkMll'' t1otn1co. 

Vap. IObrltQllflfocb 



1 Fl.ASH A YAPORIZACION FIJA 1 ~. ~ l 

Et;i.clfcor lot col0ddo11n 6110 
Ol111'19111Joe!Óll F,Zl,P,,T,. .Py r 11 

Etll-r Tll' 

C~ulor 1C1:1<1lP,T1 

Colculclr: XI die la .c.iociÓ11 ( 141 

Yi:ltll tC..Ot.011 ll!!ll 

Coll:utor: T"''oe 10 ·~oaórt 1301 

Colculor: XI • ,. •CU9CkÍfl 1141 

VI 411 lo 1c.11eckiinll~I 

Calcl.llaf: Hr:HplPr,Tr.ZI 

Hv'HvlP, T,Yll 
H1, i.H1, IP, T,'lU 1 

DIOl"'Ofl"O o. flujo poro .r c66ailo o. -ric.h., o YQPOf1lOCidl\ fijo 1 P.,, Y 1. 



FLAStt A \tU'OIUZACION FIJA l"r,. Y l. 

'"'" 

E~corloteotM:11elOt1Hditlool

-ntoelclft F.Z1.P,.T,,T 1 Y 

E1t11nar p• 

~r Kl:1<1IP,TI 

Calcular: Xi dt lo tCl.ltCiÓll 1141 
TI dit lo ICUOdÓll {\!)! 

C.:ilculot l(¡:I(¡ IP.T, XI ,Yl 1 

Caleulor l(!;tCl IP,T,Xl,Yll 

CauMI': XI •toecueaOtl 11'41 

y¡ 0.11 tcr.o::IÓll IUU 

Nor.,ouur· lC.i r YI 

Ccikulcr: Hr cHiolP,.,T,,Zll 

H.., :HvlP,T,Yll 
tlL :t\_lP,f,)(11 

,..,.. t.•• o..-• 1111)o,.. .. -..... •"'01111 .. • .,..ona.- 11)1 cr,..,"11. 



FLASH ADIABATICO DE AMPLIOS P<MTOS DE 
EBULLICIOll 

E1p1cifieor IOI C.0"41c10110 dt lo 

011111\.irifoCIÓ11· F, 21,P.,7 T, 0 H,.,P ... Ó 1\ 

Co~u11r: )(¡ ,Y1 1 Y 
MediUU cci1c,.101 01 "uo111"~ico 

1 
Ca1eu1cr: Hr::.H,U.,.T,2.11 

R11t1 .. 1r H't =l"l't IP,T,'1'11 

Tv HL ::.HL IP,T,)(11 

l 
Colcutu: ftTol .. IO ICllOCtÓll lti'TI 

0101ro .. a dt UuJo poro ti eóieulo dt 'llOO"odlat.oÍtlco 

Clt Ollflpllot ""'"'º' clt tklflclÓtl. 



FLASH ADIABATlCO DE l'ONTOS DE EBULLICION CERCANOS 

llUCIO 

Eu1c1fiCOr IU tlllldiclOflU di ro 

a1,.,111fllcu:i1· f' .?1,P, 1 T, O H,7 P.,ciP1. 

Ethmot y• 

Ca1c11lor: 11(¡,y¡ 1 ,.. 

M9djo11!1 •I colc1110 111 •flcrtti"~ voporttoticñ 

fijo 

C:uculor· H,: Hr IP,,T,,Zil 

H.,: Hv IP.T,Y1I 

t\_: 1'11. IP,T, >Cil 

Co1culor· r !YI d1 10 1cr.1oc1c{n t&OI 

01oqro1T10 O• 11~¡0 paro ti co1:.,10 dt"' f101ti"' o~cbóllco 
di P11r<IOI O• ell-11t11cro· .. Clftlll\Ot 



. ; 

Y"" 
T.,••• 

''FLASH• M11ABA TICO SMlL TA NEO 

Esptclf1c1r COfldlclol'H o. lo 

0Jl1unloe•o11: f". ZI. P, 1 i, ó H, r i:t. o F\. 

Co1c111or; Xl CI• 10 tt1111QOll 1141 

Yi ch 111' 1cu0Clciti (~I 

Cofculor: KJ:1<11 P,T,Xi, Yit 

Co"ular H. =H,IP,,T,.Z1I 

Hv:HvlP, T,Vll 

H~::H1._IP,T,Xll 

Colc~tor. f1 11/ ,TI dt Jo ICUCICIOll ICOI 

r, 1Y, n c11 1ci 1cuoeJón re&1 

0111191iuio dt fluJo poni ti cálculo dt "fl4sn'' od1obdt1co 

11t1111ltÓti10 



"FLASM" ISOPI~ SIMULTM!f:O 

lnLcil 

E•PtciflCOf CondlciOM"t OI 11 ou ... 11tocm 

F.Z1,P,. 1 TI' o Sr 1 P.,. 

Co1aitor: x·oe1o.c11GC1ón 1141 

Colculor: Kl:Kl\P,T,Xi,Yi1 

~=H ... IP,T,Yil 

Hi..:"'- IP,T,Xll 

Colcirial': f1t'f.TI Ol IO 1c11oc:ión 1~1 

r11..-,T) di lo ICl.IOttÓl'I (81) 

T1t111ino 

OioQM!lftO de flujo pero ti c0lcu10 di "r1o.n" 1t0efltrciplco 

....... itcNo. 



90 

CAPITULO 3 

METODOS RIGUROSOS DE CALCULO DE COLUMNAS DE SEPARACION 
MUL TICOMPONENTE. 

Los métodos de solución de modelos matem~tic:as de procesos de 

separación, basados en el principio termodin:,.mico de etapa de 

equilibrio, comprenden: 

-Algoritmos de cálculo de procesos. de separ..:i.c:it~m en una. etapa 

o separación "flash" de mezclas multicomponente. 

-Procedimientos de cálculo grá~icos, como el método dE 

Mc:Cabe-ThieleC28) y el de Ponchon-Savarit(28) para separaciones 

binarias. 

-Métodos cortos para cálculo de des~ilación y absorción 

mvl t.i..comoonen te, por eJ empl o. el de Fenske-Underwood-Gi 1li1 and ( 28) .. 

-Métodos rigurosos de c.l lcul o de pr ocesi:.. ... s de sep.ar~.::ión 

multic:omponente. 

Los métodos gráTicos y los métodos corl~s dE dP~tilación son 

adecuados únicamente en estudio;, r reliminares de disef'io o de 

análisis y simulación. Para el oisef'io fi1w! del equipo cJi:o 

separación mul ti etapa o para ~a simulación, análisis y cot!m:..:ación 

del misma. es riec:esario usar métodos riguro-=.o= dt:> sepa;-.3c:.J.ón 

multicomporiente. 
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La simulación de procesas de separación multietaoa empleando 

métodos rigurosos de separación~ requiere de la formulación de 

numerosas ecuaciones algebraicas no lineales. que describen los 

balances de materia y energ1a. y la solución de éstas mediante un 

esquema de calculo iterativo. La selección de las variables de 

iteración y el método de linearización de las ecuaciones, son 

decisiones importantes en el algoritmo de simulación. 

La mayor1a de los métodos rigurosos de separación multietapa 

pueden clasificarse en dos categorlas: 

1.Métodos de desacoplamiento de ecuaciones o de solLtción 

secuencial por grupos de ecuaciones. 

2.t'h~todos de solución simult¿nl-_•=t de ecuaciones. 

Los métodos de la primera categorla consisten en la selección 

de las variables de iteración y el desacoplamiento de las 

ecuaciones del modelo matemático. p3ra resolverlas en subgrupos de 

ecuaciones independientes. Métodos como el de c~lcula de etapa por 

etapa de Lewis-Matheson(37>~ el de Thi~le-GeddesC69), métodos de 

matriz tridiagonal como el de AmunGson-PontinenC2) o el de 

Wang-Henke(80>. el método éJ de Holl..=:1ntH30) y el algoritmo dP

Baston-SullivanC9> y el de TomichC72) caen en esta categor1a. Los 

requerimientos de memoria de éstos generalmente son peque~os. sin 

embargo para sistemas altumente no ideales, las relaciones ae 

equilibrio y las entalplas tienen una fuerte dependencia de 

temperatura y cnmposicion. Coma consecuencia las ecuaciones de 

balance de materia y emergía ::>on altamente no ideales e 

interactivas~ por lo que estos m~tadas tienen problemas de 

estabilidad o convergencia lenta. 

Los m6todos de solucl.ün simul t~nea. qeneralmente 

técnica de Newton-Raphsan parci l irieari ::- :.u· las 

resolverlas para todas 

Naphtali-Sandholm(44), el 

las 

de 

ve.rl.ables. El 

Ishi1-Utto(32> 

utilizan la 

ecu.1\c.!~nes y 

método de 

y el de 

Shah-Bishno~ < 60 > son métodr.is ae stJ lLtc ión simultánea. La -formulación 

de la matrl.z Jacabiano y su inversión son pa~os importantes en 

estos algoritmos .. Los recLt,...sos computacionales requer.idus en t?stos 
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pasos, dependen de las expresiones usadas para describir la 

dependencia de temperatura y composición de las relaciones de 

equilibrio y entalpias, asi como de las suposiciones hechas en la 

11nearíza.c:16n de las ccu:\ciones de balance de materia y enerq1 a, 

pero en general requieren tiempos de cómputo altos y grandes 

espacios de memoria, debido a que todas las variables se usan para 

iterar. 

Estos métodos son adecuados pa1-a sistemas altamente na 

ideales, ya que en la mayoria de los casos incorporan rigurosamente 

la dependencia de temperatura y composición para las relaciones de 

equilibrio y entalpias. 

Existe una tercera clase de algoritmos que tratan de combinar 

las ventajas de los métodos de desacoplamiento de ecuaciones y de 

los de solución simultánea. El alqoritmo de Wu-BishnoiC83) y el de 

Balance de Material por Componente-Suma de Flujos' individuales de 

Liquido BHC-SFL, que se propone en·este traba~o. pertenecen a esta 

clase. E::stos requieren menor espacio de memoria de cómputo que los 

mé~odos de solución simultánea al no converger al mismo tiempo 

todas las variables de iteración, son m~s r~pidos que los métodos 

de desacoplamiento de ecuaciones, y son capaces de resolver 

probl~mas con sistemas de componentes altamente no ideales, ya que 

se toma de una manera estricta la no idealidad de la fase liquid~. 

al converger simultáneamente las temperaturas de etapa y los flujos 

individuales de liquido. 

En este capitulo se describe el modelado matemático de 

columnas de separación mu1 ti componen te a réog imeri perme.nente ~ asi 

como tres métodos de solución rigurosa de las mismas: 

-El método de Wang-Henke de desacoplamiento de ecuaciones. 

-El método de Naphtali-Sandholm de solución simult.\nea. de 

ecuaciones. 

-Y el método de BMC-SFL de desacaplamiern:.u-solución simL~l táne.a 

de ecuaciones. 
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Para cada CC\SO se presentan las ec.uaciones del modelo 

matematico, las variables dependientes o de dise~o, las variables 

independient~s, la técnica de solución matemAtica y el algoritmo de 

cálcuJ_o. 

3.1 MODELO TEORICO DE UNA ETAPA DE EQUILIBRIO. 

Los modelos matemáticos para el c~lculo riguroso de columnas 

de separación liquido-vapor. se basan en el concepto de etapa 

teórica de equilibrio. 

Una etapa teórica de equilibrio J, fiqura 3.1 .. puede tener una 

alimentación el: terna F j. una alimentación de liquido de la etapa de 

arribñ L j-
1

, una alimentación de v~por cJe 1 a etiapa de ctbaJ o V j.,. -t·~ y 

un intercambio térmico Q j. Las corrientes que salen de la etapa lo 

hacen en equilibrio y son: la corriente de liquido L .• Q•,te va el 
l 

plato inferior y su extracción lateral LE J, que sale de la etapa_. y 

la corriente de vapor V., que va al plato suoerior, asl como su 
J 

extracción lateral VEj. que también ~ale C~ la etapa. Cada una Ue 

las corrientes de entrada y salida a la etaoa. teórica de equilibrio 

j, est~n definidas por su flujo molar. su composición en fracción 

mol,. su temperatura, oresiún y entalp1,,,. E.l intercambio de calor 

Qj, puede ser positivo o negativo para simular etapas con 

interenfriadores. intercalentadc.res, condensadores v rehervidores. 

Una columna completa se modela encadenandc una serie de etapas 

teórJ.CdS de equilibrio en una casca.da cnntracorrient¿.. figura 3.2~ 

donde las etapas se enumeran de arrioa hacia abajo y donde se hacen 

cero todas las cantidades que no e:dsten. 

Par ejemplo. utili;:ando el modeio de etapa teórica de 

equilibrio, es posible simular columnas de destilación 

convencionAles o compleja$, columnas rectificadoras o a~otador2s~ 

absorbedor~~ e incluso columnas de d9st~lacion azeatrópicas o 

extractivas. figura 3.3. 
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FIGURA 3.2 Modelo teórico de columrto de seporoctón completa. 
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3.Z MODELO MATEMATICO 

MUL TI COMPONENTE. 

DE COLUMNAS DE 
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SEf'ARACION 

En la tabla 3.1 se presenta el conjunto d~ variables que 

definen el comportamiento de una etapa teórica d~ equilibrio 

liquido-vapor., como la que se describe en la sección 3.1. Las 

ecuaciones de balance de materia y energia que relacionan estas 

variables se muestran en la tabla 3 .. 2. 

Al aplicar el me-todo de Kwauk(26) a una etap""' teórica de 

equilibrio~ para encontrar los grados de Libertad, tenemoS: 

NO = <!lNC + 16) <2NC + 6l = 3NC + 10 ( 121 

Las variabl¿s de dise~o a especificar en una etapa teórica de 

equilibrio, as1 como las variables independientes que 

calculars¿. se presentan en la tabla 3.3. 

deben 

En una unidad formada por N elementos 11 e".. lor.:5 gradu-5 de 

libertad est.in dados por la siguiente e}: presión: 

(13) 

donde M\.'u• es el námeru de var-l.ables de la unidad y eF.tA dado por 

la ec:uaci6n; 

NV 
u 

» 
E NV& - NR<NC + 3) T NA 

Q:::t. 

( 14) 

y NEu' el número de ecuaciones independientes aue relacionan a las 

varia.bles de la un.tda.d., se calcula con la siguiente ei:uaci6n: 

NIO 
u 

(15) 

Para estas 1'.lltimn.s dos ecuaciones f'..IR. es el nú('li:,.·ro li¿ 

corrientes redundantes, es decir corrientes de entrada ~ un 

elemento oe prot.::eso. que a su ve:z soro corrientes de s.a 1-'-da de otrc 

elemento oentro de la. misma unidad. f''H es el n\'.fmera e~ variables 
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3.2 MODELO MATEHATICO 

MULTICOMPONENTE. 

DE COLUMNAS DE 

97 

SEPARACIOH 

En la tabla 3.1 se presenta el conjunto dC:! variables que 

definen el comportamiento de una etapa teórica de equilibrio 

liquido-vapor, como la que se describe en !a sección 3.1. Las 

ecuaciones de balance de materia y energia que relacionan estas 

variables se muestran en la tabla 3.2. 

Al aplicar el método de Kwauk<28) a una etapa teórica de 

equilibrio, para encontrar las grados de libertad~ tenemos: 

NO = 15NC + 1BJ 12NC + Bl ~ 3NC + 10 ( 12) 

Las variabl~s de dise~o a especificar en una etapa teórica de 

equilibrio, as! como las variables independientes que 

calcularse. se presentan en la tabla 3.3. 

deben 

En una unidad formada por N elementos "e". los grados de 

libertad están dados por la siguiente e>:pres1ón: 

NV - NE (13) 
u u 

donde NVu~ es el número de variables de la unidad y e~tá dado por 

la ecuación: 

NV 
u 

N 

E NV. - NR<NC + 3) + NA '14) 
o:t 

y NE0 , el número de ecuaciones independientes que rel'"'cionan a las 

variables de la unidad. se calcula con la siguiente ec•J.aci6n: 

Ne 
u 

N 

E NE., - ·rff< 
<.1=1 

( 15) 

Para estas t:tltimM.s dos ecuaciones NR, es el nüni:.~:-o ua 

corrientes redundantes. es decir corrientes de entrada a un 

elemento ce pro1.:eso. que a su vez sori corrientes de ~ñl :i.da tje otro 

elemento uentro de la misma unidad. MA es el número c.::e variable= 
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TABLA 3.1 Vc.riables que definen una etap? teórica de equilibrio. 

Variable; 

A!imentaci6n principal, 

Fj, zLJ' Prj• TFj i=l,NC: 
Aliment~ción de vapor de la ~tap~ inferi~r, 

Vj-.1' y\.j,.t' pj-t-.t TJ,.1; í:::1,NC: 

Alimentacion de llquidc de la etapa superior~ 

L ;.- L J :: i. j - 1' p j - .l • T j- i; i= 1 'NC; 

Se.licia de '.re.por"" c. 12 et.apa s 1_1perior~ 

Vj, yi.j' CP
1

l .... (Tj)v~ i=t,NC; 

S.alida dP U.G'.!~do ~:. la etapa in·f<::!ria·-~ 

LJ, }\J• (pJ)L' (TJ)L; i=l,NC: 

Extr?.CClón latt!ral -Je vapor, 

VE : 
¡ 

Extracción la~eral oe lLquido~ 

LE : 
J 

Carga !:*rmica, 

Q .: 
¡ 

Total de variables, NV: 

No. de variable5. 

NC+3 

n:+3 

NC+3 

NC+3 

5NC+18 
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TABLA 3.2 Ec:w.e.cicne.·s que t-elac:ian3.n l.35 vari3b:es qu·? c~f1nen ei 

modelo matem~t1co de une etapa ceór!c~ de equi1!~rio. 

Ec:uac:iones 

P'' ) 
J L 

Igualdad de teíf'pera turas: 

(T.) 
J L 

\P ) 
l V 

Bal~nces de material por componente: 

F.:. + L K ~V. y 
J l. J J -- 1 \. J- 1 J"f 1 \. J.,. l 

"~o. de t::c: .. :a.cion•"?s. 

f i) 

(2i 

NC 

L :< <4 LE 
j ~ j J \. J 

',/Y + t.·C Y ... \.7:1 

Ecuacione=> de e<:¡L•i: .o.brio: 

V i( ;: 
l. J \. J l J 

Ec:uD.c:ione'Z.> de surr.a e= fracciones mol; 

Balance de ~ner91a: 

NC 
r: ;( : 1 

\-=1 l J 

t-·h.: 

E vt 1 
1.':'"1 

N..: 

L;l~\. J 

NC 

I: ~ l J- j 

'·l 

H F ~ ~ L ~ ~ - Q 
F J J L. 1-1 1··1 V J-t 1 ; • 1 l 

,. L 
l 1 J 

LE ... u 
1. .• J 

1 \.) J \.J 

NC 
(4) 

5 

(5) 

(6) 

(7) 

(8) 

(9i 

( 1 i) ~ 
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TABL~ 3.2 Conti.r.uac.:ión. 

E-:ua.ci,:ines 

Balc.:-;ce de mater1c>.l "total: 

CSustiti.tye a ;,_~n..:i. ecuw.:ión :-1e baldnce dE::" Material tlr:ir c.'.::r;pcnen'":=• o 

de sum¿ de fr~=c~ones ~i~l~. 

Dende: 

I'. . ,, 
H 

LJ 

F 

K\. j <P j ~ j 

H <F· ~ T , 
L 1 J l 

L + V 
j- t J ... i 

~- y 
\.J \.j 

) ,, 
-----------·· ------

L 

H 
F¡ ,, 

·v _; 

LE. + V + 1JE 
J j -l 

H e:. 
f"J j 

'< <P. 
V' J 

Ti 
T 

J 

( 11) 

2NC+B 
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TABLA 3.3 Variables de dj sei'!o y variables independientes tl pica= 

del modelo m~tematicc de una etapa te6ric2 de ~quilibria. 

Variables de dfse~o 

Alimentación principa_:, 

Fj, zij <i=1,NC-1>, PrJ'" \~J 

Alimentación de vapor de l~ 0~~~ª inferior, 

V , y.. li~l.NC-1). F • r 
J1'1 \.j1'1 !t'1 j1"1 

Alimentación de llquiao oe ia .:;tapo. sLtperior, 

L X (l.·"'~.!- 1C-J), r ,T 
J-1 \. 1- i J-' J - 1. 

Extracción lateral de Vd.Dar, 

VE.: 
J 

E;..:trac.:c:i6n lateral de liquido. 

LE : 
J 

Presión de etapa, 

<P ) : 
j L 

Carga térmica, 

Total de variables de disel~o: 

No. de variables. 

:-.¡c+2 

NC+2 

3NC"'-l(• 
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TABLA 3.3 Cantinuacion. 

\.'ariables independientes No. de variables. 

~lujo y composición del liquido de s~lid~. 

L , "·. J CJ 
NC+I 

Flujo y ccmposici6n del vapor de .salida .• 

" ~ y· 
J CJ 

NC+l 

Prss1ón de etapa, 

{F > o 
J V 

1em;:~ratun=>; de ·ztap?.~ 

t T, >L 'f t r, >v: 2 

Composición falte.nL~ de la alimentación pr-i:-·.~ipal~ 

;:NCJ 

Composición fplt~nte de la alimentación de vopor, 

YNC J-. s: 
Composición faltante de la alime~taciún de liquido, 

2NC+B 
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adicionales, que en vnidades c9n ele1:ientos que se repiten significa 

a~adir una variabl~, el número de repeticiones. 

Para una columna de separación integrada por NP etapas 

teóricas de equilibrio, figura 3.2, las variables que definen esta 

unidad =an: 

NV NP<SNC +18> - 2<NP - l)(NC + 3l + l 2<NC +3l 
u 

NP<3NC + 12) + 1 (ló) 

las ecuaciones que relacionan estas variables son: 

ME NP < 2NC + 8 l - 2 < NP - l l - 2 
u 

NP<2NC +6) (17) 

En la etapa j = 1, la alimentación de liquiúo de la etapa 

superior y en la etapa J = Nf-·, la alimentación de la etapa inf~r1or 

no existen, como pL!ede observarse en la figura 3.2. Por lo tantei en 

la ecuación C 16) del conjunto total de variC\bles se restan 2CNC+3) 

variables. Al no existir estas corrientes de alimentación. no son 

necesaria.s das ecuaciones de fracciones mol para esta= corrientes y 

en la ecuación (17> se restan del conjunto total d~ ecuaciones. 

Al sustituir las ecuaciones (16> y <17> en la ecuación (13> se 

obtienen los grados de libertad para una co1umna de separación 

multicomponente: 

NDu !NP!'.:'·NC +12> + 1 > - (NF<:?NC + 6J > 

NP(NC + ó) + 1 ( 18) 

El conJunto de ecuaciones del modelo matemdtica para una 

columna de separación puede si.mplificarse.. Si eli.minamos las 

ecuaciones de iqualdad de presiones y temperaturas. y las 

ecuaciones de suma de fracciones mol de la alimentación. e>cuaciories 

(1), <2> y (l) para c~da etapa. junta con las v~riables que 
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def.i.nen; <PJ>V, <Tj)v y "ZNCJ' debido a que su soluc.i.6n es simple, 

entorices tenemos que el modelo rnatem.=:i.tico para una columna. de 

separación est~ descrito por NP<2NC+3) ecuaci.ones. .. Estas ecl'.a.ciones 

las comprenden los balances de material por componP.nte DMCi. .1 

relaciones de equilibrio EQi.j' las sumas de fracciones mol o de 

flujos ind.ividual~s de liquida y vapor SLj y SV J, y las ec.udtiones 

del balance de energía BE .• ~stas se presentan en la tabla 3.4. 
J 

Si. se incluye el balance de material total pa.r.f'. cada et.npa, 

SMT 
J 

L 
J 

v. , .. + 
J 

E CFm - LEm - VEml 
m=-1 

C24! 

debe eliminarse una ecuac.tC•n de suma de fracciones mol. ecuación 

<21) o (22) .. 

Las variables a especificar e d~ díserio, asl como las 

variables independientes parB una columna de separaci6n. como la 

mostrada. en la figura 3.2, se presentan en la tabla 3.5. Estos 

Juegos de variables son los más comunes, aunque h<ly otros posibl~~. 

Por ejemplo, en el caso de un condensador es conveniente oejar sin 

especi~icar la carqa térmica y a cambio especificar el flujo de la 

corriE!nte de reflujo o la relél'.c:ión de reflujo de la columna., fi~ura 

3~4.a. Para el rehervidor también es conveniente especificar el 

fluJo oel fondo y calcular la carga térmica, figura 3~4.b. Est~ s~ 

debe a que normalmente cuando se va a simular una columna.. el 

dise~ador sabe que cantidad de destilada o foado desea obtener, y 

en cambio no tiene idea d~ los requerimientos térmicos de la 

columna. Por otra parte cuando ~~ tienen ambos, condensador y 

rehervidor. las cargas térmicas están muy relacionadas y no es 

posible especificarlas independientemente. 
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separación. 
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de 

Ecuaciones No. de ecu~.c:iones. 

Balances de material par componente,. 811C 
') 

BMC F.= + L +V Y. 
\. J J \ J J - t • L J- 1 J t- 1. l. J +.t. 

- (L +LE.>:: - CV + VE.>y .. 
1 J 1.J . tJ 

Ecuaciones de equ1!:brio~ EOi ¡ 

EQ 
'1 

., ,, 
Ecuaci.cnes de suma de frdcciones mo: di:? 

liquido, SL j: 
NC 

SL j 1. ~ 
1 

}; ~ J - l ~ (1 

Ecuaciones de suma de fracciD~e; mol de 

vapor, SV J: 
NC 

SV 1 1.~ty'"J - 1 o 

Balances ce 21":"?'" .-la., BE 
1 

BE H F ~ H L + H V - ~ 
J F' J J L J- t ¡-1 V J-. 1 j ti J 

Donde: 

t( 
<J 

H . 
l..J 

- H (L 
t..¡ 

K <P • T , 
\j 1· 'J 

X ) ,, H . (F • T 
[.J > 

- r-1v; \V j 

H .. , 
H 

V¡ 

+ '..lE i 
J 

H ¡p 
l-'"'J j 

H ¡p 
V l J 

NF'(f'JC) 

1) (19) 

NP<NCl 

NP'.1) 

<21) 

NP( ! . 

(.22> 

(j 

T z 
J ,, 

T , Y. ) 
) '·J. 
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TABLA 3.5 Variables de diseno y variables independientes del modelo 

matemático de columna de separación. 

Variables de diseFio 

Alimentación(esJ principal(es) a la columna, 

Fj, z-i.j Ci=l.NC-1), PFj' TFJ 

E~ttracciones laterales de vapor, 

VE.: 
J 

Extracciones late...-ales de liquido-, 

LE .: 
J 

Presiones de etapa, 

<P > 
J L 

Cargas térm~cas en cada etapa, 

º;' 
Número de etapas, 

NP: 

Total de variables de dise~o: 

Variables independientes 

Composiciones de liquido, 

...... j· 

Composiciones de vapor~ 

yi. j: 

Flujos totales de liquido, 

L.: 
J 

Flujos totales de vapor, 

Vi: 
Temperaturas de etapa, 

T j: 

Total de variables independientes: 

No. de variables. 

NP!NC+Z> 

NP!ll 

NP!1l 

NP(!) 

NP< 1 l 

NP!NC+6)+1 

No. de variables. 

NP!NCI 

NP!NCl 

NP(l) 

NP(1l 

NP<1) 

NP!2NC+3) 



Vorloblts 
Independientes 

Variables 

lndependlontes 

vz 

CONDENSADOR 

V 

Etapa 1 

{:::~~~· L1~ 
VI 

TI 

RE HERVIDOR 

VNP 

Etapa NP 

[::::~ l..NP~ 

V NP 

TNP 

LEI 

Ll 

} 

Variables 
da diseno 

LNP. 1 

LNP 

VE NP 

Q NP 

Q NP 

} 

Variables 
de dlse~o 

FIGURA 3.4 Espoclflcación de variables de diseño para calcular cargos 

térmicas de condensador y rehervldor. 

Col 

(b) 
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3. 3 METOOO DE DESACOPLAMIENTO DE ECUACIONES. 

3.3.1 METODO DE WANG-HEHKE, 

El método de Wanq-Henke(80) tambié>n conocido como método de 

punto de burbuja <BP>, es útil en el cálculo de columnas de 

destilaci6n, que involucran especies cuyas relaciones de ~quilibrio 

var~an en un ranga corto. Se le d~~i~n6 como m~todo BP debido a que 

en c:ada iteración se calcula ttn nuavo juego de tempere;tturas a 

partir de las ecuaciones de pu:ito de burbuja. 

En el método. todas las ecuaciones se separan y resuelven 

secuencialmente, excepto las ecuacione~ de balance de material por 

componente BMCi. ,i, las cue.les se linea.rizan y resuelven P<"-ra ca.da 

componente. mediante el algoritmo de Thomas(28) de matriz 

tridiagcnal. Las ecuaciones del modelado matem~tico del mótodo de 

Wang-Henke se presentan en la tabla 3.6. Para especificar el 

problema se deben establecer. la locali=aci6n ~e las alim2nt2c1ones 

y la definición de sus condic..:i1:.1n.;a df~ flujo, comnosicí6n,. pre=i6n '/ 

tempera.tura FJ. ::t.J' PFj y TFj la presj.ón en cada etapa P los 

flujos de las e~tracciones laterales de liquido y vapor LEJ v VEj, 

las cargas térmícas para cada etapa aj • excepto para la etapa 1. 

el condensador y la etapa NP. el rehervidor~ el nümero total de 

etapas NP. incluyendo ccndensad~r y rehervidor, la relación de 

reflujo y el flujo del destile..do vapor. Estas variables de diseno 

~unte con las variables independientes se muestran en la tabl¿ 3.7. 

3.3.Z PROCEDIMIENTO UE SOLUCIOH MATEMATlCA. 

SUPOSICION DE VALORES INICIALES PARA LAS 

ITERACION. 

VARIAflLES [>E 

Para iniciar los cá.lculos deben suponerse valore;; inicial•."?o· 

para las variables de iteracit~.in, temperat1..~ra de etaoa ·¡. ·y +lujas 
) 

totales de va.por V .. Para la mayorla de los problem~s es suficl.ent.e 
J 

~upaner un Juego de vei.lor~s Vi basado~ en lea suposición de flujc:= 



TABLA 3.6 Ecuaciones del método de Wang-Henke. 

Ecuaciones 

Balances de material por componentE, BMCLJ 

BHC, i Fjzij + Li-•"l¡-• + v,.,Y, j+i 

- ( L j + LE j ) xi i - (V l + VE j l y l J 

Ecuaciones de equilibrio, EQij: 

EQiJ = yij - KLJX\.J 

Ecuaciones de suma de fracciones mol de 

liquido, SL.:; 
J 

SL. 
J 

o 

= (~ 

o ecuaciones de suma de fracciones mol de 

vapor~ SV.: 
J 

Balances de 

BE. = H .. t, J 

Balance de 

BHT 
J 

Donde: 

SV 
j 

energia, BE.: 
J 

+ H L. 
Lj- i ¡- t 

- H . <L. + 
LJ J 

material total, 

L. + V 
J J. 1 

o 

Hv j.,. i V j• 1 
- G 

J 

LE.) - H <V + VE 
J Vj J l 

flHT.: 
1 

J 
+ E <F LE \/E 

m m m 
111= l 

H CP 

' 

) 

K. 
CJ 

H . 
K" J CPJ Tj, :<\.j Y. ¡ ,, H ,., F¡ J 

LJ 
H (P • T • X l 

l.J J. J LJ 

·Total de ec:uacio'.'les: 

H 
Vj 

ii <P 
VJ J 
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No. de ecuaciones. 

o 

•) 

V 
1 

T. 
J 

T 
. l 

NP<NCl 

NP<NC) 

NPC l) 

NP<ll 

NPC 1 l 

= o 

;: ) 
'J 

.i 
'l 

Nf' ( 2NC+:-:. l 

(25) 

(26) 

(27) 

(28) 

(29) 

(30) 
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TABLA 3.7 Variables de diseKo y variables independientes para el 

método de Wang-Henke. 

Variables de diseno 

Alimentación(es) principal(es> a la columna, 

F , z . < i=l .NC-ll, P • T 
J L J F J F' J 

Extracciones laterales de vapor. 

VE : 
J 

Extracciones la.terca.les de llquido, 

LE.: 
J 

Presiones de etapa, 

p.: 
J 

Cargas ·térmicas en cada etapa J 

Q . <j=z.Nr-:u: 
J 

Relación de refujo~ 

RR: 't 

Flujo de destilado vapor, 

V : 
i 

Número de etapas, 

NP: 

Total de variables de diseNo: 

No. de variables. 

NP!NC+2) 

NP<1> 

NP< 1l 

NP!1l 

NP!1l_:.2 

NP<NC+ó)+1 



TABLA 3.7 Continuación. 

Variables independientes 

Composiciones de liquido. 

" 'J 
Composiciones de vapor, 

yl j: 

Flujos totales de liquido, 

L _: 
J 

Flujos totales de vapQr, 

V.: 
J 

Temperaturas de etapa, 

T.: 
J 

Total de variables independientes: 

l.11 

No. de variables. 

NPCNCl 

NPCNCl 

NP<ll 

NPCll 

NPCll 

NPC2NC+3l 
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molares constantes entre las etapas, usando la relación de reflujo 

especificada, el flujo de destilado y el flujo de las extracciones 

laterales de liquido y vapor, LE
3 

y VE
1

• El juego inicial de 

temperaturas de etapa Tj, puede obtenerse, calculando o suponiendo 

la temperatura de burbuja de un producto de fondos estimado~ y la 

temperatura de recio de un producto destilado estimado, o 

calculando a suponiendo temperaturas de burbuja si el destilado es 

liquido, o una temperatura entre la de recio y burbuja si el 

destilado es una mezcla 11quido-vapor, y entonces determinar las 

temperaturas de las otras etapas suponiendo una variación lineal de 

la temperatura, con la localización de cada etapa. 

CALCULO DE LAS COMPOSICIONES DE 

ALGORITMO DE THOHAS. 

LIQUIDO )(i..j MEDIANTE 

La clave del éxito del método de Wang-Henke, es la solución de 

la matriz tridiagonal que resulta de la linearización de las 

ecuaciones del balance de material por componente BMCLj' ecuación 

<25), cuando las temperaturas de etapa Ti y· los flujos totales de 

vapor Vj, se usan como variables de iteración, las cuales dejan a 

las ecuaciones BMC .. modificadas en función de las fracciones mol 
•J 

de liquido. El juego de ecuaciones resultante se resuelve entonces 

por el algoritmo de Thomas. 

La linearizaci6n de las ecuaciones BMClj 

logra combinando las ecuaciones de balanc2 

ecuación (25), 

de materia 

se 

por 

componente BMC\J' las relaciones de equilibrio Ealj y los balances 

de material total BMTl, ecuaciones <25>, <26) y (301 

respectivamente, para eliminar las composiciones de vapor ylj y los 

flujos totales de liquido L.. Las ecuaciones linearizadas 
l 

resultantes se muestran en la tabla 3.8. 

Si las ecuaciones BMCij modificadas, ecuaci6n (31>, se agrupan 

por componente, se obtiene una serie de NC matrices tridiaganales, 

donde las variables independientes son las composiciones de ~-~iquido 

xij' en las NP etapas de la columna de separación: 



TABLA 3.8 Ecuaciones del al~oritmo de Thcmas para 

tridiagonales. 

A-~- + B.~ + Cj>\. j.,.1 D. 
J 1. J- 1 J •i J 

Donde: 

J- t 

A v. + i:: <F - LE VE ) - V 2$j~NP 
1 J rn= t "' "' '" t 

B V - LE. <V. + VE. lK. - Vi~ t J ' J J J •í 

J - r: <F - LE - VE ) tSjSNP 
'" "' '" m=t 

C. = V I<, !SjSNP-1 
J Ji' i \. j+ t 

D. F J¡:i. j !SjSNP 
J 

con: 

~ o, V o, VE o y LE 
NP 

o 
"' NP..-1. ' 
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matrices 

(31) 

(3~) 

(33) 

(341 

(35) 
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[ 
B e xi.1 

t:._. 
l l 

A z B z e " z iZ 
= (36) 

A B C 
Xi.NP-1 NP-1 NP-1 NP-i 

B e Xi.NP NP NP NP 

El algoritmo de Thomas resuelve el juego de ecuaciones 

linearizadas, ecuación (31>, por un procedimiento de eliminación 

Gaussiana, que involucra la eliminación hacia adelante comenzando 

en la etapa 1, a la etapa NP para calcular xi.NP. Los demás valores 

de xij xi.NP-i a xtt' son obtenidos por sustitución hacia atrás. 

Despejando xij de la ecuación (36): 

donde: 

con: 

e_ 
J 

Aj remplazada por O 

Bj remplazada por 

el remplazada por pj 

Dj remplazada por qj 

<37> 

(38) 

(39) 

por lo que sólo requieren almacenarse los valores de pj y qj. 

El procedimiento de calculo consiste de los siguientes pasos: 

-Calcular los valores de pj y qj desde la etapa 

etapa NP, pt, qt, P2' qz, ••• , PNP-1' qNP-1' qNP• 
-Para la etapa NP, se tiene que: 

hasta la 

(40> 



-Calcular las x\j faltantes, xiNP-t a Kit 

hacia atrás utilizando la siguiente expresión: 
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par sus ti tuci6n 

(41l 

Esta forma del algoritmo de Thomas evita. errores de 

truncamiento, ya que generalmente ninguno de los pasos involucra la 

substracción de cantidades similares, adicionalmente los valores 

calculados de xij son casi siempre positivos. El algoritmo es 

altamente eficiente y requiere un m1nimo de memoria en 

computadora. 

Para resolver la ecuación <31> para x. por el algoritmo de 
'J 

Thamas, es necesario disponer de valores de las relaciones de 

equilibrio K\j. Cuando dependen de la composición es necesario dar 

suposiciones iniciales para x .. y y .. ~ a menos que se empleen 
LJ LJ 

relaciones de equilibrio Klj ideales en la primera iteración. 

En cada iteración generalmente el juego completo de valores 

xij no satisface las restricciones de suma de +racciones mol dadas 

por la ecuación (27)~ por lo que es necesario normalizarlas 

mediante la siguiente relaci6n: 

(Xi.. j)Normo.li..=oda. 

K •. 
•J (421 

Estos valores se usan en esa iteraci6n en todos los cálculos 

que involucren ':t j 

CALCULO DE LAS TEMPERATURAS DE ETAPA Ti Y DE LAS COMPOSICIONES 

DE VAPOR yi¡" 

Las temperaturas Ti se obtienen etapa por etaoa.. mediante 

cálculos de temper-atura de burbuja de los valores x .. normalizados .. ,, 
Friday y Smith(19) mostraron que los calculas de temperatura de 

burbuja para las temperaturas de etapa. son particularmente 

efectivos para mezclas de rangos cortos de las relaciones de 
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equilibrio K~;' debido a que las temperaturas de etapa no son 

sensitivas a la composición. 

En este trabajo las temperaturas Tj se calcularon empleando el 

método de puntos de burbuja presentada en la sección 2.2. Este 

método consiste en resolver la siguiente ecuaci6n: 

o <43) 

la cual es una combinación de las ecuaciones (26) y (27) del modelo 

matemA.tico de Wang-Henke para eliminar yi.jª 

Los valores de yij se determinan junto con las temperaturas de 

etapa Tj usando las ecuaciones de equilibrio para cada etap~, 

ecuación <43). 

CALCULO DE LAS CARGAS TERMICAS DE CONDEHSAllOR '{ REHERVIOOR. 

Con un juego consistente de valores para xiJ Tj y ytj 

pueden calcularse las entalpias de liquido y vapor. Puesto que F. 

está.n especificadas, 

ecuación <30), como puede observarse de la 

V 
2 

se 

figura 

calcula 

3.2. La 

con 
1 
la 

carga 

térmica del condensador se calcula.can la ecuación (29>~ en tanto 

que ta carga térmica del rehervidor, ya que se conoce el flujo del 

producto de fondos LNP' se determina sumando las ecuaciones <29> 

para todas las etapas, obteniéndose la siguiente ecuación: 

NP HP-t. 

E CF H 
J=i J F l 

- LE.H . - VE H > - I: Q. - V H 
J L.J j Vj j= :f. J s. Vl 

- L H 
NP Lt-~P 

(44) 

CALCULO DE LOS FLUJOS TOTALES DE VAPOR V. Y DE LIQUIDO L.• 
1 J 

Los nuevos flujos totales de vapor Vj, se calculan resolviendo 

una forma modificada de la ecuación de balance de energLa, ecuación 

<29>, la cual se obtiene al combinar las ecuaciones <29) y <30) 

para elíminar las Lj-i Y Lj. 
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La ecuación resultante es: 

a .V. + (3jVj.,_t yj (45> 
J J 

donde: 

a. H H 
Vj 

(46) 
J Lj-1 

f1 J HVj-1 - H 
Lj 

(47) 

)'. ~ 
J 

- LE 
"' 

- VE l - V ] <H . - H . ) + F CH 
m 1 LJ LJ-1 j Lj 

- H .l 
FJ 

(48) 

Las entalpias se evalúan de la última temperatura de etapa 

calculada en lugar de aquella usada para iniciar la iteración. 

La ecuación <45> es una matriz bidiagonal aplicada sobre las 

etapas 2 a NP - 1: 

/12 V r. - "V • 2 2 

a 11. V . r, • 
(49> 

aNP-2(lNP-2 
V 'YNP-2 NP-1 

CtNP- J.(?NP- J: 
V YNp-1 NP 

la cual se resuelve comenzando en la parte superior, donde V
2 

es 

conocida y trabajando hacia abajo aplicando la siguiente expresión: 

v. 
J 

r ;-1 - ªj-tv J-1 

(1 j -1 

Una vez calcula.dos los flujos totales de vapor Vj. lo.s 

totales de liquido LJ, se calculan despejándolos 

ecuaci6n(30). 

{50) 

flujos 

de la 

Se considera que el procedimiento converge hacia una solución, 

cuando la diferencia entre las variables de iter'aci6n~ Tj y Vj. de 
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la última iteración. y de, la iteración K - 1 ~ caen dentro de una 

tolerancia preestablecida. En este trabajo el criterio de 

convergencia consiste en la evaluación de la siguiente expresión: 

2. 

ó' ~ t [T<k> - T', .. k-<>J < O.OlNP 
j=t. l 

(51) 

En este trabajo se empleó el método de sustituciones sucesivas 

para iterar sobre las variables de corte. Es decir los valores de 

TJ y Vj generados por las ecuaciones <43) y <45), durante una 

iteración se usan directamente para iniciar la siguiente iteración. 

Sin embargo la experiencia indica que es deseable ajustar los 

valores de las variables de corte antes de iniciar una nueva 

iteración. Por ejemplo, pueden darse limites para la variación de 

temperatura en cada etapa, los ~lujos negativos entre las etapas 

pueden hacerse cero o algún otro valor no negativo. También para 

evitar oscilaciones en las iteraciones, pueden emplearse factores 

de amortiguamiento para limitar los cambios en las variables. 

En la figura 3.5 se muestra un diagrama de flujo para el 

c~lculo de columnas de destilación por el método de Wang-Henke. 



V1u100l11 di 

iltrOeiÓll 

...... 

E1ptcll1Ur lat vouool•1 el• 

d1U~O di )a lotila l , 7 

l11ic:iallior lo• 'IOrioOIH 

di 1lttOCIÓ•; 'TJ , Vj 

Colc11lar: 

Kl):l(ij IPJ,TJ1 

Colc:1111r: 

)(IJ di lo •cuoclÓ• 1311 

11\lli'.Olltf ti 1l90t111110 di Tl'I°"'°' 

Nor•olliar 101 Xlj poro codo 

llapa IT'ldlo11t• lo ICVKIÓll '"21 

Co1c11111r. 

TJ dt lt IC•Ultlofi 1431 di ~nto di 

butb11¡11 J 'º' YIJ dt IOI 1c11oc:101111 di 

111111llbrio. 1c:11oc:1ón 1281 

Colc11htr C1 CO!l 11 1cuae10.. 1 ~gl 1 

C,.,. COll IO ltWOC:lOll 1441 

Colular: la. VJ di 10 1c~IÓ11 t2QI y 

Lj Clt ~ IC•U:ICldll l!!iOI 

Algorlhno d• cdlc:1110 dt'I .. etodo d• W1:11119-l'41n1. 
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3.4 METODO DE SOLUCION SIMULTANEA DE ECUACIONES 

3.4.1 METODO DE HAPHTALI-SANDHOLM. 

El método de Wang-Henke de desacoplamiento de ecuaciones, 

generalmente converge con dificultad y en algunas ocasiones no 

converge. Los problemas de convergencia se observan sobre todo en 

columnas de separación que illvolucran mezclas de componentes 

altamente no ideales, como en el caso de columnas de destilación 

extractiva, o en casos donde el equipo de separación se comporta 

como un absorbedor o un agotador en una sección de la columna, y 

como un fraccionador en otra. tal es el caso de absorbedores o 

absorbedares con rehervidor. En estos equipos los sistema~ de 

componentes cubren un rango amplío de volatilidades, por lo cual el 

método de Wang-Henke falla al resolver las ecuaciones del modelo 

matemático de columna de separación, debido a que el calcula de las 

temperaturas de etapa por el método de puntos de burbLtj a, es 

bastante sensitivo a las composiciones de la fase liquida y el 

balance de energ1a en cada etapa es mucho más sensible a las 

temperaturas de etapa que a las fluJos entre las etapas. 

Por otro lado el método de Wan~-Henke esta limitado a las 

especificaciones de las variables dadas en la tabla 3~7, la 

elección de otros juegos implica modificaciones considerables al 

modelo matem~tico. 

Los métodos de soluci6n simultAnea de ecuaciones son capaces 

de resolver todo tipo de problemas, siendo el ml--todo de 

Naphtali-SandholmC44> el fl\Ás notables de este tipo. 

El algoritmo de Naphtali-Sandholm incorpora la dependencia 

rigurosa de temperatura y composición en las relaciones de 

equilibrio y las entalpias, de aqul que sea adecuado para sistema= 

altamente no ideales. Fredenslund y colaboradores<20>, usaron este 

algoritmo con los modelos de coeficiente de actividad de UNIOUAC y 

UNIFAC~ para simular columnas de separación con sistemas altamente 
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no ideales. El algoritmo selecciona los flujos individuales de 

liquido y vapor, lij y vij' y las temperaturas de etapa 

variables de iteración. Las ecuaciones de balance de 

Tj, como 

materia y 

energía. se linearizan y resuelven simultáneamente para estas 

variables por la técnica de Newton-Raphson. El gran número de 

derivadas parciales incluidas en la matriz Jacobiano, las cuales 

deben calcularse anal1ticamente en cada iteración~ hacen que el 

procedimiento llegue a ser gran consumidor de tiempo de cómputo. 

Aunque la matriz Jacobiano es tridiagonal a bloques, los 

requerimientos de memoria son grandes, debido a que se tienen a 

todas las variables independientes como variables de iteración. 

El método de Naphtali-Sandholm, más que resolver las NP<2NC+3) 

ecuaciones del modelo matemático de columna de separación mostradas 

en la tabla 3.4, combina las ecuaciones (21> y (22) con las 

ecuaciones <19>, (20) y (23) para eliminar 2NP variables y reducir 

el problema a la solución de NPC2NC+1) ecuaciones. 

De las ecuaciones (21) y C22> al multiplicar por Vj y Lj, 

tenemos: 

donde las fracciones mol están definidas como: 

X. ,, 

v .. 
~-'-J_ 

vj 

1 . 
~-'-J_ 

Li 

<52) 

(53) 

<54) 

(55) 

Las ecuaciones (52> a <55), se sustituyen en las ecuaciones 

C19), <20> y C23>, para eliminar Vj~ Lj, yij y xij e introducir los 
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flujos por componente de vapor y liquido vlj y llj Las NP<2NC+1) 

ecuaciones resultantes se muestran en la tabla 3.9, en tanto que en 

la tabla 3.10 se presenta un juego de variables de dise~o y 

variables independientes para el método de Naphtali-Sandholm. 

Generalmente se desea especificar otras variables en las 

etapas de fondo y domos. más que las cargas térmicas del 

condensador y del rehervidor, ya que éstas se encuentran muy 

relacionadas, por lo que su especificación no se recomienda. Esto 

se logra eliminando las ecuaciones de balance de energia para la 

etapa 1 y/o para la etapa NP~ BE
1 

y/o BENr' del juego de 

ecuaciones, remplazándolas con las funciones de discrepancia 

adecuadas a las especificaciones deseadas. Las funciones para otras 

especificaciones de una columna de separación se muestran en la 

tabla 3.11. 

Si se desea, las ecuaciones de equilibrio, ecuación <57>, se 

pueden modificar para efectuar cálculos de etapas reales~ mas que 

etapas teóricas, mediante la introducción de la eficiencia de 

Murphree para la fase vapor: 

yi j - y\. j1'1 
l) (59) 

J K .X. - yi j-t- i ,, •i 

que sustituida en la ecuación C57). da la siguiente e::.tpresión para 

las relaciones de equilibrio: 

NC 

"l)jKljliJ\.~ivi j 

NC 

\~11 i J 

V + 
'l 

NC 

(-r¡ j ) Vi j., 1 i.. ~ i Vi j 

NC 

\;tvi. J-t-1 

o (60) 

Las especificaciones del problema son bastantes flexibles. Las 

alimentaciones se deben definir completamente dada su presión, 

temperatura o vaporización~ flujo. composición y s1..1 localizac:ion. 

Las presiones y eficiencias de etapa se pueden dar oe.ra cada etapa~ 

o sólo para las etapas de fondo v damos. obteniéndose las dem.!s.s 
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TABLA 3.9 Ecuacíanes que definen el modela matemAtic:o de columna de 

separación por el método de Naphtali-Sandh~lm. 

Ecuaciones No. de ecuaciones. 

Balanc:c.?s de m?.terial par componente, BMC .. 

" 
~] 

v. 
J 

- l - V - f 
i. j - t l J ... 1 i. j 

Ecuaciones de equilibrio, EQij 

Balances de 

EQ . ,, 

energla. BE j: 

NC 

o 

V . 
'J 

o 

LE. J NC + __ ,_ r: l.. 
L i=1 L J 

+ H (1 + Vj 

VE. __ ,_ 
V J 

NC 

¡: V .. 

i. = 1 \. J 
j J 

NC NC ne 

NP(NCl 

NPCl\CJ 

NP( 1l 

- HLj-t t~tliJ-1 - HVJ+t L~tvij+t - HFj" ~1fi.j - Qj= O 

f F.z 
L J J lJ 

Donde: 

H 
F j 

H 
V j 

Te> ta 1 de ecuaciones: 

H <P 
FJ j 

.~ (P. 
VJ ¡ 

zi j > 
y ) 

•J 

NPI 2>lC+l) 

156) 

(57) 

(58) 
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TPBLA 3.10 Variables de diseflo y vari~bles indeper:Cientes pa:-·.:". el 

r.lét.-=c:,:J d:.z: t·Jc.-=<.¡::htci.li-5.o nol•c ~.fT\. 

Varie.bles de d:i.:o.::f'í'1 h!o. C:e vc.riabl..=s. 

-----------·------------- . -----·· ------------
Alimentación<es/ princ.t.palCes) a la. colLtmn~, 

F .• .? ti=~. !-iC-1)., P • T . 
J \. J F J F" J 

NP~t.IC+Z> 

E}~tracc:icnes latE~ales de v2oor. 

VE.: tlF'( 1 l 
J 

E::tracciones laterales d~ !1quio~~ 

LE.: NPC1> 
1 

Pre5icnes de etaoa, 

p.: 
J 

C~r-ge.~ térrr:icas ~n ce.d.c:i. etapa. 

il . 

Núrn~ro d?. etapas~ 

N?: 

Total de variable~ de -:iisei'io: 

Variables independientes 

l 
'J 

F!uJos individ~ales de vapor. 

V ,, 
Tempe:a~u:--ci.s c2 etapa. 

T.: 
J 

------------

NP< l l 

No. de variables. 

NP<NCl 
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TABLA 3.11 Expresiones alternativas para las ecuaciones d~ energía 

de las etapas j=l y j::NP, para ciferentes 

específicacianes de variables. 

Especificacion Reemp1az~- BE par Reemplazar BE por 

-Relación de reflujo 

en e 1 condensador· o 

en el rehervidar. 

-Temperatura de etapa 

T
0 

o T
6

• 

---Flijo de producto 

O o B. 

-Flujo por componente 

~n los r.roductos 

di. o bl. 

-Fracción mol por 

coruponente en los 

productos y~ 0 o xte 

-Coluf'}na sin 

conden~3dor. 

-Columna si.-. 

rehervidor-. 

-Grados c'e 

subenfríamiento en 

el co:idensador. 

-Especificación de 

Ql y/O f\NP 

o 

T - r 
l o o o 

o 1) 

<) o 

Vt.i. - (l:VlL )yi.1>:;: t:_, o 

T - T GSUP 
D t 

Ecuc::ién (58) 

·------------
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valores por interpolación lineal. Cada etapa se supone como 

adiabática a menos que se especifiquen la carga térmica aj, o la 

temperatura de etapa Tj. Los flujos de líquido y vapor de las 

corrientes de extracción lateral se pueden especificar, o se pueden 

usar las relaciones entre los flujos de extracción y el flujo que 

pasa a la siguiente etapa. Las especificaciones de las etapas del 

fondo y el domo pueden ser cualquiera de las mostradas en la tabla 

3.11. 

3.4.2 PROCEDIMIENTO DE SOLUCION MATEMATICA. 

SUPOSICION DE VALORES INICIALES PARA LAS 

ITERACION. 

VARIABLES DE 

El método de convergencia de las ecuaciones del algoritmo de 

Naphtali-Sandholm mostradas en la tabla 3.9, requiere de supuestos 

iniciales para todas las variables independientes. El procedimiento 

camón consiste en suponer valores de temperatura, flujos totales de 

liquido y vapor para las etapas de fondo y domas, obteniéndose los 

valores para las etapas intermedias oor interpolación lineal. La 

suposición de los valares de los flujos individuales de liquido y 

vapor, 1. . y v puede hacerse de dos formas. 
LJ LJ 

procedimiento consiste en hacer una iteración con el 

El prime1~ 

método de 

Wang-Henke. Un estimado más burdo consiste en calcular un 

equilibrio "flash" para la suma de las alimentaciones, a unas 

condiciones promedio de presion~ temperatura o relación de flujos 

VIL en la columna, entre el producto del fondo y del domo. Las 

fracciones mol resultantes liquido-vapor se asignan para todas las 

etapas de la columna. Las composiciones obtenidas se transforman a 

flujos individuales mediante las ecuaciones (54) y <55>. 

CALCULO DE LAS TEMPERATURAS DE ETAPA T V DE LOS FLUJOS 
J 

INDIVIDUAL~S DE LIQUIDO l. 
\J 

NEWTON-RAPHSON. 

V VAPOR POR EL METO DO DE 

En el algoritmo de Naphtali-Sandholm las ecuaciones del modelo 

matemático, mostradas en la tabla 3.9 y las variables 
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independientes de la tabla 3.10, se agrupan por etapa en orden de 

arriba hacia abajo. Esto produce una estructura de matriz 

tridiagonal a bloques para el jacabiano o matriz de derivadas 

parciales, tal que se puede aplicar el algoritmo de Thomas para 

matrices. 

Si definimos el vector de variables independientes y el vector 

de funciones de discrepancia (las ecuaciones del modelo matemático 

igualadas a cero) como: 

X (61) 

F = [F1,Fz, ••• ,Fj, .... ,FNP]T (62) 

Las variables para cada etapa se arreglan de la siguiente 

manera: 

XJ. = [1 .,1 ., ••• ,1 .. , ..... 1 .,T .• v J'v .•••• ,v _, ••• ,v .JT (63) 
lJ 2J LJ · NCJ J' 1 2J. LJ HCJ 

en tanto que las funciones: 

[ Bl1C j,Bl1C ., ••• ,Bl1C .. , •••• BMC ·.• 
1 ZJ LJ . NCJ 

EQ .,Ea ., •.. ,EO. ,, ••. ,EO .,BE.JT= D. 
1 J 2 J L J NCJ J J 

(64) 

Aplicando el m~todo de Newton-Raphson, encontramos que las 

correcciones a las variables independientes AX, en un proceso 

iterativo está dado por: 

AX< k > (65) 

La nueva aproximacion a las variables independientes se 

calcula como: 

Xc k > -.. lb.X.' k, (66) 
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La <dF/8X) es una matriz a bloques de NxN de las derivadas 

parciales de todas las funciones con respecto a todas las 

incógnitas: 

8F 
J 

8X 

B 

' A 
2 

e _, 

ª· c. 
( 6'7) 

A B C 
NP- i_NP-1_NP- i 

A B 
NP NP 

Este jacobiano tiene forma de matriz tridiagonal a bloques, 

debido a que las funciones de una etapa j únicamente dependen de 

las variables de salida de las etapas j-1, j y j+l. 

Cada bloque A, By C representa submatrices de <2NC+1)x(2NC+1) 

de las derivadas parciales, donde las vectores de variables 

independientes y de funciones están dados por las ecuaciones C63) y 

(64). Los bloques Aj,Bj y Cj corresponden a submatrices de las 

derivadas parciales de las funciones en la etapa j, con respecto a 

las variables de salida en las etapas j-1, y j+l respectivamente. 

La estructura de las matrices A, B y C es la siguiente: 

~ (68) 
8X. 

J - ' 



BMC .. 
: \.J 

BMC 
Ncj 

Aj = ECl 1 j 

B. 
J 

E~Zj 

ECl .. 
:"J 

BMC 
• j 

B~Czj 

BMC. 
: •i 

BMC 
NCj 

ECl 
• j 

ECl :2 j 

ED. 
:"j 

ECl 
NCj 

BE. 
J 
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11 j ' 12 j ' • " • ' 1 i j ' • • • ' l NC j • T j 'V t j 'V 2 j ' • • • 'Vi. j ' • • • 'V NC j 

-1 

-1 

-1 

-1 

X X X.• • • X • • '• X 

(69) 

l t j , 1 2 j , • • • , l i. j , • ,. • , 1 NC j , T j , V 1 j , V 2 j , • • • , Vi. j , • • • , V NCj 

X X 

X X 

X X 

X X 

X X X )( X )( 

)( X X X X X X 

)( X X X X X X X 

X X X X X X 

X X X X !: X " 
ilF. 

e ---·'- (70) 
J 

ttX j+t 
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1 1j'l2j'•••,liJ'•••,lNCj !" T j ,v iJ ,v zj '• .. • ,v" j '" • • ,vNCj 

BMC 
'j 

-1 

BMC 
2 j -1 

B~Cl j 
-1 

BMC 
NCj 

-1 

c. EQ 
J 'j 

E~Zj 

EQ. 
:"J 

EQ 
NCj 

BE X X " :~ X 
J 

La solución de la ecuación <65). se puede llevar a cabo 

mediante una versión modificada d~l algoritmo de ThomQs. mencionado 

en la sección anterior. 

Para iniciar el procedimiento se requieren calcular todas las 

matrices 8 j y los ve•ctores D j, los cuales se almacenan para obtener 

la solución final. Las matrices Aj y Cj na requieren almacenarse, 

ya que las ma:rices AJ serán eliminadas mediante el procedimiento y 

las matrices Cj tienen una estructura muy simple. 

El procedimiento de cálculo es el siguiente: 

-Eliminación hacia adelante: 

Para la etapa 1: 

e e ' _, 
e, e, 
D D 

' ' Solo se requiere almacenar la matriz B 
' 

Para las etaoas j=2 a j=NP-1: 

A. se reemplaza por O _, 
a

1 
se reemplaza por B

1 
- Aj8~~ 1 Cj-t 

y el vector D 
1 



c. cj 

D. 
J 

Almacenando 

se ~eemplaza por O - A .B~ 1 
D. 

J J J-1 J-1 
Bj y Dj para cada etapa. 

Para la última etapa: 

~NPse reemplaza por O 

BNPse reemplaza por BNr - ANPe~;_,cNP 

DNPse reemplaza por DNP - ANPB~~-tDNP-t 
BNP Y DNP se almacenan. 

Y por tanto: 

t.)( 
NP 

-Eliminación hacia atrás: 
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(71) 

Los valores restantes de AX. se obtienen con la siguiente 
J 

expresión, mediante sustitución sucesiva hacia atrás, comenzando en 

~ la etapa j=NP-1 a la etapa j=l: 

AX 
J 

B~ 1 e o. - e . t.x . > 
J J J +1 

(72) 

El criterio de convergencia requiere que la suma del cuadrado 

de las funciones de discrepancia F. sea menor que una tolerancia 

especificada: 

ó' ~r[ ~c[BMC2 . + ECl
2 

.] +BE~] 5 0.0001 (73) 
j: 1 i: 1 \. J L J 

Para que los valores de las funciones de discrepancia sean del 

mismo orden de magnitud. es necesario dividir las funciones de 

balance de energia BE J por un factor de escalamiento apro::imado 

calor latente de vaporización. por ejemplo 1000 Btu/lbmol. 

La asignación de valores de las variables independientes 

al 

para 

la siguiente iteración. cuando el criterio de convergencia no se ha 

alcanzado aun~ puede hacerse de dos formas. Las correcciones se 

pueden ariadir directcrr.ente iJ las variables. o bien pueue optarse 
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por un procedimiento que consiste en emplear un factor de escala no 

negativo, para modificar las correcciones a las variables 

independientes. El factor t introducido en la ecuación (66) cumple 

este objetivo. este generalmente varia entre O y 1, aunque es 

posible asignarle un valor de 2 cuando la convergencia se acelera. 

Para cada iteración~ un valor óptimo de t que minimiza la suma del 

cuadrado de las funciones de discrepancia puede obtenerse por el 

método de búsqueda de Fibonacci. Si no se encuentra ningún óptimo 

para t, puede fijarse en algún valor entre cero y uno. permitiendo 

que se incremente la suma de cuadrados. 

FUNCIONES Y DERIVADAS PARCIALES DE LOS BLOQUES AJ, Bj Y Cj. 

El método de Naphtali-Sandholm presentado por Fredenslund y 

colaboradores(18>, maneja el modelo de columna de separación con 

los platos numerados de abajo hacia arriba. En esta sección se 

muestran las ecuaciones del modela matematico y las derivadas 

parciales de la matriz Jacobiana como se usan en esta referencia. 

En la tabla 3.12 se presentan las ecuacione5 del modelo 

matematico de Naphtali-Sandholm para la especificación de variables 

dadas en la tabld 3.13. 

Las derivadas parciales para los bloques Aj 

matriz Jacobiano son las siguientes. 

-Matriz Aj 

Balances de material por componente, BMC .... . , 
Etapa j=2,NP; i=l,NC 

ltBMC .. 
LJ 

dl l j -1 

o 

ltBMC .. . , 

iJBMC .. ___ ._, 
ltlk j - ' 

o 

o 

y e 
j 

de 

(85)(86) 

la 

(87) 
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TABLA 3.12 Ecuaciones del mé-todo de Naphtali-Sandholm propuestas 

por Fredenslund y colaboradores (20). 

Ecuaciones 

Balances de material por componente, BMCi.J: 

Etapa j=l 

LE 

) 
VE 

) BMC. = l. (1 + 1 
+ V. (1 + 1 -

'1 " L 
,, 

V 
1 1 

Etapa j=2,NP-1 

LE. 

) 
VE. 

BMC .. = l .. (1 + 
__ ,_ 

+ V. [ 1 + 
__ J _ ,, ,, 

L 'J. V 
J J 

l - V T .. 1) 
i. pi l J -1 ,, 

Etapa j=NP 

LE NP ) VENP 
BMC. = l (1 + V. (1 + + 

cNP \.NP L 
cNP V 

NP 

V - f o 
i.NP-1 1..NP 

Ecuaciones de equilibrio, EQ ,, 
Etapa j=l 

EC1 
" 

Etapa j=2.NP 

i Í.J j 

l . 
.t·J 
L 

J 

l 
'1 

+ < 1 .- r¡ lv ,, 

NP 

No. de ecuaciones. 

1i.2 

V 
lt 

NP<NC> 

- .¡o 

" 
o 

v. 
.. i78) 

L J-1 V 
j-i 

(74) 

<75) 

(76) 

<77) 



TABLA 3.12 Continuación. 

Ecuaciones 

Balances de energla. BE.: 

Etapa j=l 

Etapa j=2,NP-1 

L 

' 

BE 
~ 

NC 

I:: 
j= i 

J 

1.34. 

No. de ecuaciones. 

NP<l> 

(79) 

NP 

- E <LE. + VE > 
j:: i J j 

¡::¡ (1 + 
Lj 

LE. __ l_ 

L. 
) + ¡::¡ (1 + 

Vj 
VE ) __)_ 

vi J 

Etapa j=NP 

Con: 

Donde: 

K. K (p.' T.• :{ 
cj ') J ) ' J 

H 
Lj 

H . <P.• 
LJ J. T j' u 

i.j 

Total de ecua.ciar.es: 

BE 
NI• 

H . 
FJ 

H . 
L) 

H . 
VJ 

y\. j) 

NC 

. L l LNP - LNP 
L=i 

NC 

HFj' ~.f'i 

o (80) 

o (81) 

(82) 

(83) 

<84l 

NP(2NC+ll 
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TABLA 3.13 Variables u:: disefío y ·.aríables independier:tc··, pe.r=i el 

método de Naphtali-Sandholf1l propt1estas µc:r- Fredenslur.d v 

calaboradoresC20). 

Variables de dise~o 

AlimentaciónCes> principal Ces> a la columna, 

F J ' z. i J ( i::::l 'NC) ' p F j ' T F j 

E::tracciones laterales de v.:.pcr, 

• VE : 
J 

Extracciones laterales de llouida. 

LE.: 
J 

Presiones de etapa, 

p : 
J 

Cargas térmicas en caja etapa, 

Qj (j=2,NP-ll: 

Relaci6n dE re+lUJG. 

RR: 

Flujo de destilado vapQr, 

V : 
t 

Número de etapas, 

NP: 

Total de variables de diseñe: 

Variables independient~s 

N:.1. de variable~ .. 

Nf-'<NC+3) 

NPC! \ 

NPC! l 

NP( 1 l 

NPC ll-2 

t:::t, de> variables. 

-----------------··---·- ------------
Flujos individuales de llqui~o. 1 

l ,, 
Flujos individuales de.,.. v¿•r,C'r .. 

V 
'; 

TemperatL!ras de etapa. 

T : 

_ ..... 

NP<NCJ 

.,.l:'•r:;1·• 



IJBMCli 
-1 

IJBMC .. ___ ,_J o ko-!i. 

avi. j-1 avlcj-1 

Ecuaciones de equilibrio, Ea. 
'j 

Etapas j=2,NP; i=1,NC 

IJEQ. IJEQ, 
•i o 

___ ,_¡_ 
o k¡oii, 

81 i. j-1 cnlc j-1 

11EQ_ . 
--'-'- o 

OT 
J - ' 

llEQ. 
---'-'-

dvi. j- 1 

( 1 - TI. ¡_v_i_(l 
¡ V 

j-1 

:~j-•-] 
J - ' 

aEQ .. ___ ,_J_ 
-

_v_i _ 
-( 1 - TI lv 

J "l- i v2 
j-1 c)vlcj-1 

Balances de energia, BE .. 

IJBE. 
J 

ali. j-s 

l 
Etapas J=2,NP-1; i=1,NC 

llBE. ___ ,_ 
IJT. ¡-. 

c.'tvi. j-J.. 

Etapa j=NP: ·i=1,NC 

"BE 
o 

___ J_ 

IJT. J-. 
o 

o 

mi . 
VJ-1 

bHV j-.t. 

~ 
i.•j-i 

IJBE. 
J 

ltvi.j-1 

o 
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188) (89) 

190) 191) 

192) 

193) 

(94) 

(95) 

196) 

197) 

198) 199) ( 100) 



-Matriz. Bj 

Balances de material por componente, BMC . . ,, 
Etapas J=l ,NP; i=l ,NC 

IJBMC __ 
'J 

ltl. -
' J 

IJBMC. 
•i 

ltlk j 

"BMC, i 

ilT. 

llBMC. 
'J 

""' -' J 

ilBMC. _ 
---'-'-

"" k j 

Ecuaciones de equilibrío,EOtj 

Etapas J=l,NP; i=l.NC 

J 

l_ 
•j 

LE. 
l .. --'-

\. J Lz 
j 

LE_ 
__ J_ 

k~i. 
Lz 

J 

o 

VE. 
V . . -2-

l. J vz 
j 

VE. 
J 

vi.j~ 
j 

llEQ, -

---'-'-
111 -

•J 

V li.j ( at=:'-i + ~ 
nj j-L-- _lt_l__ 1 

j i J l.J 

K, i J - ---
L_ 

J 

llEQ . 

---'-'- ll V ~(_5_¡_ -~] 
¡ J L di L 

j kj j 

).:;iti. 

i!EQ ' 
---'-'- 1. _ [ dK . -] l.J l.J 

l).V -- ---
J J L ilT 

j j 
dT 

J 
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(101) 

(102> 

(103) 

(104) 

<105) 

(106) 

(107) 

( 108) 



l.36 

Etapa j=1,NP; i=1,NC 

l .. ( 81<. j n.V.--'-'- ---'- + 
J J Lj ltvlj 

K, j J ---
V. 

J 

- 1 (109) 

- V lij[ill<li - n .. --- ----
' J L j bvkj 

k~l (110) 

Etapas j=2,NP; i=1,NC 

( 111) 

K . ·1 \ J + --- + (1 -

vi 
n.>~ 

J V j-1 

( 112) 

Balances de energia, BEj. 

Etapa j=1; i=1,NC 

bBE. 8BE. ___ J_ 
-1 ~ o 

_ __ ,_ 
o (113)(114)1115> 

bl i j bT. 
J avL i 

Etapas j=2,NP-1; i=1,NC 

8BE. ___ J_ 

bl .. 
\ J 

bBE. ( 
---'- = 1 

bT 
J 

bBE. 

( 
LE.]m-1. 1 + __ J ___ L_J _ 

L. 81 .. 
J \J 

LE.]8H. ( + __ J ____ L_J_ + 1 

L. 8T. 
J J 

_ H LEi 

Lj~ 
J 

+ VEj ] bHv j 

V. bT. 
1 J 

___ ,_ = 
( 

VE.1bH. 
1 + --'- ___ v_1 __ 

VE. 
H --'-

""tj vj ctv" j 
VJ V2. 

j 

(116> 

( 117) 

( 118) 



Etapa j=NP; i=l,NC 

-1 o 

-Matriz C. 
J 

Balances de material por componente, BHCij 

Etapas j=l,NP-1; i=l,NC 

"BMC. "BHC. 
•i -1 

___ ,_i 
o 

<'l i. j + 1 "l kj+s. 

"BMClj 
o 

df jTi 

"BHC. aBMClj •i o o 
av-.j .... s. ovk j ... 1 

Ecuaciones de equilibrio~ EQ, 
•i 

Etapas j=l, NP-1; i==l,NC 

mm. 8EQ. 
•i o 

___ ,_í_ 
o 

ill .. 
LJTj, iHkj.,.1 

aEQ ___ ,_í_ o 
iJT 

j+i 

aEQ¡ j 8EQ, 
o ___ ,_;_ o 

itv. 
L j.,. 1 c1v k: J-t" t 

139 

o ( 119) ( 120) ( 121) 

_:,, 

kjllfi. <122) ( 123) 

(124) 

kjil!'i <125)(126) 

)(,.ti, (127)(128) 

<129) 

k;o!'i ( 130)( 131 l 



Balances de energla, BE .. • 

" Etapa j=l; i=l,NC 

c)BE. "BE. 
J o 

___ ,_ o 
c)T¡ . ., 

Etapas j=2,NP-1; i=1.NC 

bBE. 
J 

"l .. 
\. J + 1 

~ o 
-'T. 

J+i 

"BE. 
J 

"" .. \.J ... 1 

bH . 
l.J1"1 

bl i j + 1 

"BE. 
J 

bvi.. j+i 

140 

o ( 1321 ( 133) ( 134) 

(135) 

o (136) (137) 

CALCULO DE LOS FLUJOS TOTALES DE VAPOR Vj Y LIQUilJO Lj. 

Los flujos totales de liquido y vapor LJ y Vj, se calculan 

manera directa empleando las ecuaciones <52> y (53). 

de 

CALCULO DE LAS CARGAS TERMICAS DE CONDENSADOR '1! REHERVIOOR. 

Realizando un balance de energla alrededor de la etapa l~P, e5 

decir en el condensador, obtenemos·la siguiente ecuación: 

o NP H 
VNP-1 

+ H - H 
FNP VNP 

- (1 + LENP ]H 
L LNP NP 

con la cual se calcula la carga térmica del condensador QNP 

(138) 

De la misma manera realizando un balance de energla en el 

rehervidor, etapa 1, podemos calcular su carga térmica mediante la 

siguiente expresión: 

o 
i 

H 
Li - (1 + ~]H V Vi 

i 

(139) 
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Las entalpias se calculan a partir de las composiciones de 

liquido y vapor xlj y y~J' obtenidas mediante las ecuaciones (54> y 

(55> y de las temperaturas de etapa Tj de la última iteración. 

En la figura 3.6 se muestra el diagrama de flujo para el 

c~lculo de columnas de separación por el método de 

Naphtali-Sandholm. 



Ltchtro d• lea ~oriat11u di 

d1U~o.t11ti11:i ! L! 

Lj,Vj,\lrj,hj J Tj, 

Cole.u/ar: 

Re1acia1111 d1 111ull1brl11i f<¡¡:l(lj 11~.T},Xij,Yljl 

ftita1pi'011 H,¡: tif'J IPrj,Trj,Z1J 1 

H1J; tNJlPJ,Tj,Yljl 

Hq: 1i1.JIPJ .1j,lUjl 

l(lj / TJ • KlJ / llJ 1 KIJ / 'l/tj 

HJ/ T¡ • H¡/ llJ J HJ/ VtJ 

Co1cur11r · 

hj.\liJ J TJ d• 111 ICUllC1Ón 1ee1 

C11lculor, 

'lj J Lj dt 11!1 ICllOCtOl'H l~21yl~I 

01 f 0.P OI IOt fCUCICIO"'t ll381Jll!'i11 
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3.5 METODO DE PESACOPLAMIENTO-SOLUCION SIMULTANEA DE 

ECUACIONES. 

3.5.1 METOOO PE BMC-SFL. 

Aunque el método de Naphtali-Sandhalm de solución simultánea 

de ecuaciones es adecuado para resolver todo tipo de columnas de 

separación. consume mucho tiempo de cómputo y espacia de memoria de 

computadora .. 

En este trabaja se propone un método capa2 de resolver 

problemas de sistemas altamente no ideales requiriendo menor 

espacio de memoria de computadora~ 

El método de balanc:e de Mater.1c:tl µor Componente-Suma de Flujos 

individu<'\le~; de Liquido bMC-Si.-L, d~o;:,acop1a las ecuaciones del 

modelo matem~'\tico de columna de ~eparación, en dos grupos, con la 

Q~e se reduce el espacio de memoria requerido, comparado con el 

método de Naphtali-Sandholm, ya que no converq¡e al mismC! tiempo 

todas las variables independiente$. E:n esta. sección, 1 as ecuaciones 

del modela matemdtico de columna de separación se modificaron. 

introduciendo los fluJos individuales de liquido lij y 

Estas ecuacl.anes se presentan en la tabla 3.14. 

vapor v .. ,, 

Como en los método!:: de solucJ.ón simultánea,. el métodc de 

BMC-SFL trata de una manera riqurosa a la fase llquida., pues se 

considera a ésta como la mayor contribuye,te d la no idealidad de 

un sistema rnul tic:omponprite>. Debido a esto~ el primer grupo de 

ecuaciones~ formado por las ecuaciane-s de± balance de materl al por 

componente BMC~J· ecuación (140). modificada para eliminar 

f'lujos individuales de vapor vtJ' y por las ecuacione~ dci suma 

los 

de 

flujos ind.ivid1..tales de liquido SL , ecuación ( 143l .• se re5L~EHve 
J 

simultáneamente po:--- el método c:!e- Nt:>Ntor.·-Raphson pard. las varia.bles 

de temperatura. de etapa T J v flujos ir:di\.idu~les de liquido ll J 



144 

TABLA 3.14 Ecuaciones del modelo mat~rná~ico de colL·mna de 

separación en función de los flL~jos individue.les ae 

liquido l. y vapor v .. 
LJ LJ 

ECL!ac iones 

Balances de material por com::ic:1~nte. ~Mt: 
'J 

LE VE 
BMCi..j = ltj[t + -

1
-_-'-) + v,,(1 + ~ 

J J 

EcuaciC'nes de eqLti 1 ibr is, EcJ. 
'J 

V . 
EO .. 

__ ,_J_ 
CJ V 

J 

l .. 
K .. --'-'

'' L J 

Ecuacione5 de suma de flujos individ~ales de 

vapor, Si/ j: 

NC 

svJ i..~ 1 vi..j = "J 

Ecuaciones de suma d2 flujos individuales de 

liquido, SL i: 

Balance~ ae energld, 

~L 
j 

BE : 
J 

L. 
J 

BE H F + H L + H \- - O 
J FJ J LJ-1 j-t Vj~t J•i 

- H 'L + Lf ! - H (V 
L; j J VJ 

\I¡:" ' -, 

No. de ecuaciones. 

NP<NC> 

'140) 

ce<NCl 

( l'l 1 l 

NP<ll 

(142) 

NP<ll 

( 143) 

NP(l l 

o (144) 
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TABLA 3.14 Continuacion. 

Ecuaciones No~ de ecuaciones. 

Si se incluyen los balances de material total BMT_: NP<1> 
J 

BMTJ = Fj + LJ-1 + v,., - (Lj + LEjl - cvj + VEj) =o 
debe eleiminarse la ecuación (142) 

Donde: 

Total de ecuaciones: 

f. ,, 
l 

" 
v .. 

" 

z .F. 
'J J 

X .. L. 
•J J 

H 
F'j 

H 
VJ 

T. 
J 

T. 
J 

~ ) 
•J 

y ) 
') 

NPC2NC+3> 

(145) 

(146) 

<147) 

(148) 
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El segundo grupo de ecuaciones está formado por las relaciones 

de equilibrio EQ. ,, ecuación <141), por las ecuaciones de balance ,, 
de energ1a BEj, ecuación (144>, y por las ecuaciones de material 

tot~l BMTJ, ecuación C145). Estas ecuaciones se resuelven en forma 

secuencial, como en los métodos de desacoplamiento de ecuaciones. 

Primero con las ecuaciones de equilibrio se calculan las flujos 

individuales de vapor vlj' después resolviendo ya sea en forma 

secuencial o simultáneamente las ecuaciones del balance de material 

total BMTj, y de balance de energia BEj, se calculan las flujos 

totales de liquido Lj y vapor Vi. 

En la tabla 3.15, se muestran las ecuaciones del algoritmo de 

B~C-SFL. Las variables de diseNo a especificar para este método se 

presentan en la tabla 3.16, junto con las variables independientes. 

Esta especificación de variables corresponde a una columna de 

destilación convencional, con una o mAs alimentaciones, un producto 

destilado vapor, una o más extracciones laterales de liquido y/o 

vapor, y con intercambios térmicos en todas las etapas excluyendo 

condensador y rehervidor. 

Debido a la forma de modelado matemático de este método. 

pueden tenerse f~cilmente otros juegos de variables de dise~o, para 

simular columnas de separación complejas; como absorbedores y 

absorbedores con rehervidor. Las ecuaciones que deben usarse, se 

muestran en la tabla 3.11. 

3.5.a PROCEDIMIEIITO DE SOLUCION MATEMATICA 

SUPOSICION DE VALORES INICIALES PARA LAS 

ITERACION. 

VARIABLES DE 

El método de BMC-SFL requiere que un juega de las siguientes 

variables sea supuesto inicialmente: Perfil de temperaturas de 

etapa Tj, flujos totales de liquido Lj y vapor Vj, y flujos 

individuales de liquido lij y vapor vi.j para todas las etapas. Los 

perfiles de temperatura de etapa Tj. se suponen especificando la 

temperatura en el domo y en el fondo. y considerando una variación 



TABLA 3.15 Ecuaciones del método de BMC-SFL. 

Ecuaciones A 

Ecuaciones de suma de flujos individuales de 

liquido, SLj: 

NC 
SL. 

J 

Total ée ecuacion~s: 

Ecuaciones B 

Ecuaciones de equilibrio, EQ . 

" 

L. 
J 

V . l. . 
EO .. 

'J 
~-'-'- - K ~-'-'

t ¡ L. v. 
J J 

Balances de material total BMT. 
J 

147 

No. de ec:uac:icnes. 

NP<NC> 

(149> 

NPCl) 

( 150) 

NPCNC+l) 

No. de ecuaciones. 

NP<NC> 

o ( 151) 

NPCU 

F j + L j - t + V j T t - ( L j + LE j ) - (V j + VE j ) :.:O BMT. 
J 

(152) 

Balances de energia, BEj: 

BEj HFjFj + HLi-sLj-1 + HvjTtvjTt - aj 

Donde: 

K .. ,, 
H,_j 

- H CL 
Lj 

Total de ecuaciones: 

+ VE.l 
J 

Q 

NPC U 

(153) 

NPCNC+2l 
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TABLA 3.16 Variables -de diseKo y variables independientes para el 

método de BMC-SFL. 

Variables de disef'ia 

Alimentación(es) principalCes) a la columna, 

Fj, z.ij <i=1.NC-1), PFj' TFj: 

E:.;tracciones laterales de vapor. 

VE.: 
J 

Extracciones laterales de liquido, 

LE.: , 
Pr~siones de etapa. 

Pi: 
Cargas térmicas en cada etapa, 

O j (j=2,NP-1 >: 
Relación de reflujo, 

RR: 
Flujo de destilado vapor. 

V : • 
Número de etapas. 

NP: 

T·otal de variables de disef'io: 

No. de variables. 

NP<NC+2l 

NP<1> 

NP<1l 

NP<1l 

NP( 1 l-2 

NP<NC+6l+1 



TABLA 3.16 Continuación. 

Variables independientes 

Flujos individuales de liquida, 

l. . ,, 
Flujos ir.dividuales de vapor, 

v .. ,, 
Flujos tot2les de liquide. 

L : 
J 

Flujos totales de vapor, 

V.: 
J 

Temperaturas de etapa~ 

T.: 
J 

Total de variables independientes: 

149 

No. de variables. 

NP<NCl 

NP<NC> 

NPC 1) 

NP(l) 

NP<l> 

NPC2NC+3) 
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lineal de la temperatura con la posición en la columna, las 

temperaturas para las etapas intermedias se interpolan. Los flujos 

totales de liquido Lj y vapor Vj, se suponen constantes en la 

columna y calculados a partir de las alimentaciones Fj, el flujo de 

destilado, la relación de reflujo y las extracciones laterales de 

liquido LEj y vapor VEj 

obtienen de resolver los 

para las composiciones 

Los flujos individuales de liquido lij' se 

balances de material par componente BMCij' 

del liquido, mediante el algoritmo de 

Thomas. Los flujos individuales de vapor v .. , se calculan con las ,, 
ecuaciones de equilibrio EGij' comenzando con relaciones de 

equilibrio ideales. Para tener unos supuestos iniciales confiables, 

el procedimiento de c~lculo de los flujos individuales de liquido 

lij y vapor vLj' se repite de 5 a 10 veces, o si se cumple entre 

das iteraciones que la diferencia en la suma de fracciones mol de 

vapor para la etapa con la mayor suma, sea menor a ltl0- 5
• 

CALCULO DE LAS TEMPERATURAS DE ETAPA T. Y DE LOS FLU.JOS 
l 

INDIVIDUA.LES DE LIQUIDO l. ·• POR EL METODO DE NEWTON-RAPHSON. ,, 
Para resolver las ecuaciones de balance de material par 

componente BMCij' ecuación (149), y las ecuaciones de suma de 

flujos individuales de liquido SLj. ecuación (150>. para los flujos 

individuales de liquido lij y las temperaturas de etapa Tj, éstas 

se agrupan por etapa en orden de arriba hacia abajo. El método de 

solución del sistema de ecuaciones resultante empleada es el de 

Newton-Raphson. El Jacobiano o matriz de derivadas parciales de las 

funciones resultantes, tiene una estructura de m2.triz tridiagonal a 

bloques, que se resuelve por el algoritmo de Thomas para matrices. 

La fórmula de Newton-Raphson para calcular 

aproximaciones para las variables independientes es: 

donde AX. el vector de correcciones se calcula como: 

las nuevas 

( 1::;4) 



en estas últimas dos ecuaciones, 

independientes estA dado por: 

X 

el vector 

y el vector de iunciones de discrepancia por: 

F" (r t ,F" 2'" "" ,F" j'" "• ,FNP ]T 

151 

(155) 

de variables 

<156) 

( 157) 

de donde Xj y Fj para j=t,NP, son los vectores de variables y 

funciones para cada etapae En el vector Xj, las variables 

independientes; flujos individuales de 11 qui do 1. . y temperaturas ,, 
de etapa TJ, están arregladas de la siguiente forma: 

X. 
J [ l .• 1 ., ••• ,1 .. , ••• ,1 .,T.]T 

tJ 2J \J NCJ J 
(158) 

En el vector Fj~ las funciones de discrepancia; balances de 

material por componente BMC. , ecuación (149>, y las ecuaciones de ,, 
suma de flujos individuales de liquido SLj.• ecuación C150)~ tienen 

el siguiente ordenz 

F. 
J [ BMC .,BMC , ••• ,BMC .. , ••• ,BMC ,SL ]T 

1 J 2 J. . ~ J NCj J 
( 1591 

La matriz tridiagonal a bloques o matriz Jacobiano dF/bX, de 

las derivadas parciales de las ecuaciones BMC .. y SL • ecuaciones 
\J J 

(149) y C150) con respecto a las variables independientes l~j y Tj, 

est~ definida oor la ecuación (67). 
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La estructura de las submatrices A B y C es la siguiente: 

"F. 
A. 

J 
---'-

.,X. 
J•• 

BMC .. . ,, 

BMC 
• j 

BMC 
2J 

s. "F. ___ ,_ 
BMC. 

J "X. : •i 
J 

BMC 
NCj 

SLJ 

BMC 
• j 

BMC 
2j 

3-
: 

e BMC. 
j 

"X. •i 
J-• 

BMCNCj 

SL. 
J 

ltj'l2j••••JlLj'ªª.,lNcj'TJ 
1 

l 1 j '12 j • • • • 'l i. j ' • • • '1 Ne j 'T j 
X X " " " 
" " ~ )( )( 

)( X " )( .. 
)( )( )( " )( 

)( )( X " 

l l j' 12 j ' • .. • '1 i. j ' • • • '1 NC j 'T j 
X " X " X 

X " X X 

" X ~ X X 

X X X X X 

( 160> 

( 161) 

(162> 

La solución de la ecuación (155> se lleva a cabo mediante el 

algoritmo de Thomas de eliminación a bloques, mostrada en la 

sección 3.4.2. Esta ecuación ha convergido cuando se cumple el 

siguiente criterio: 

NP NC 

[~J-~_._<_,_~_,_e_11_c_z_,~,_+_s_L~~~>~]1/2 < 
NPCNC + ll 

<163) 
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DERIVADAS PARCIALES DE LOS BLOQUES A., B. 'f e.• 
J J J 

Las derivadas parciales que definen los bloques Aj, Bj y Cj 

son los siguientes: 

Matriz A. 
J 

Balances de material por componente, BMCij 

Etapas j=2,NP; i=l,NC 

"BMC,. ,, 
1 ' 

"BMC. 
'l o 

"BMC .. ,, 
c7T j-.t. 

o (164)(165)(166> 

Ecuaciones de suma de flujos individu~les de l!quido,SLj. 

Etapas j=2,NP; i=l,NC 

"5L llSL. 
J o' ___ J_ o 

"T. ¡-. 

Matriz B. 
J 

Balances de material por componente, BMCij 

Etapas J=t,NP; i=l,NC 

"BMC .. 

" -[(1 - ~) 
J 

V. ( VE. J] + K .. --J- 1 + --'-
\. 1 L V 

j j 

V 

- l .. --'-(1 
'J L 

j 

VE. ) aK. 
+ __ ,_ ---'-'--

V. "l .. J ,, 

<1BMC. 
V ( 

VE. ) dK .. <j l. __ ,_ 1 + --'- ---'-'-
blk j LJ L. 

Vi "lk i J 

<1BMC. 
V ( VEj) at-~iJ 'j l .. -'- 1 + --- ----

"T. L J L. V "T. 
J J J J 

k;R't 

(167)(168) 

(169) 

C170l 

( 171) 
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·Ecuaciones de suma de flujos individuales de liquido, SLj. 

Etapas j=l,NP; i=l,NC 

Matriz Cj 

"5L. ___ ,_ 
a1 .. 

'J 

"5L. 1 • ___ ,_ o 
aT. 

J 

Balances de material por componente, 

Etapas j=l,NP-1; i=l,NC 

BMC .. 

aBMC, j 

a1 . 
1. J + 1 

aeMc .. 
'J 

aT. 
J+ 1 

~ 
L j+1 

V. 
~ 

L. 
J+i 

'J 

mr 
l. 

.i j ... t 

L j + 1 

tll k j + 1 

111( 

l. . 
\. j ... t 

t. J ... t aT 
J+ 1 

( 172)( 173) 

(174> 

(175) 

(176) 

Ecuaciones de suma de flujos individuales de 11quido,SLj. 

Etapas j=l,NP-1; i=l,NC 

.:ISL. o. ___ ,_ o 
c'1 i. j+t clT j+i 

CALCULO DE LOS FLUJOS INDIVIDUALES DE VAPOR v. 

" FLUJOS TOTALES DE VAPOR V. Y LIQUIDO L .• 
J J 

( 177> ( 178) 

Y DE LOS 

Las ecuaciones de equilibrio EQ ., ecuación (151) se resuelve 
•J 

para los flujos individuales de vapor v. . desoejAndolos 
•J 

directamente. 

Las ecuaciones de balance de material total BMTJ y las 

ecuaciones de balance de energ!a BE
1

, ecuaciones <152> y (153>. se 
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pueden resolver en dos formas para obtener los flujos ,totales de 

vapor Vj y de liquido Lj. 

El primer método se emplea cuando se tiene una columna de 

destilación con condensador y rehervidor, o una columna de 

absorción con rehervidor. En el casa de una columna de destilación~ 

ya que se conocen los flujos de destilado y de reflujo para la 

etapa 1, V
1 

y L
1

, se calcula V
2 

de la ecuación (152>. En ia 
2, V

9
y L

2 
se calculan. Despajando de la ecuación (152) 

sustituyendo ~ste en la ecuación C153) se calcula V
9

, 

etapa 

Lz y 

luego 

nuevamente con la ecuación (153) se calcula L .• De esta manera se 
J 

calculan para cada etapa j las V. y L., desde j=2 hasta j=NP-1, 
J"l J 

ya. que en la etapa NP todos los flujos se conocen. Para una columna 

de absorción, L
1 

el flujo de reflujo na se especifica~ por lo que 

las ecuaciones <152) y (153) deben de resolverse para V. y L. 
J.,.t J 

desde la etapa 1 hasta la etapa NP-1-

El segundo método aplica para absorbedores, los cuales no 

tienen rehervidor ni condensador. En este caso debido a que no se 

conocen los flujos de destilado V 1 ~ ni de producto de fondos LNP 

las ecuaciones (152) y (153) para cada etapa deben de resolverse 

simultAneamente. 

El procedimiento usado en este trabajo para resolver ambos 

casos, se describe a continuación. 

Las ecuaciones de balance de material total Bl1T j y de 

de energia BE .. que deben de resolverse son las siguientes: 
J 

-F + LE + VE 
j j j 

L. H . - V H 
J-t LJ-1 J Vj 

balance 

(179) 

<ÍBOl 
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Al arreglar estas ecuaciones y las variables Lj y Vj, por etapa 

en orden de arriba hacia abajo, se obtiene el siguiente sistema de 

ecuaciones lineales: 

V L V L V ••• L. vl L. v. L V L i i 2 2 3 J - i J J + i NP-1 NP NP 
BMT 1 -1 -1 1 

BE -H -H HL2 i Vi Li 

BMT 1 -1 -1 1 2 
BE H -H -H H . 2 Li V2 .Lz vo 

BMT. -1 -1 
J 

BE. H 
Lj-s. 

-H Vj -H Lj H 
V j...- i :' 

BMT NP -1 -1 

BE H -H -H NP LHP-1 VNr LHP 

V -F + LE + VE i i i i 
L -F tHFt 

+ LE H + VE H - Q 

' i Li i Vi 1 

V 
2 

-F + LE + VE 
2 2 2 

L -F H + LE H + VE 2Hv2 Q 
.2 2 F2 2 L2 2 

v. -F. + LE. + VE. ( 181) 
J J J J 

L. -F H + ~EjHLj + VE H G. 
•J j F'j j Vj J 

v.,p -F + LE + VE HP HP NP 
L -F H + LE H + VE H - QHP NP NP FNP NP LNP NP VNP 

Como puede observarse la matriz de términos independientes 

tiene una estructura de matriz tridiagonal a bloques. Por lo tanto 

la ecuación (181) puede reescribirse como: 

[ ~: e X " l -i i • 
B e X [.) 

2 2 2 

~~·-· \182) 

ANP-t B }·-·] XNP-i 
_NP- :l. 

A.Nr X NP NP HP 

Donde: 



X 
J 

A. 
J [ o 

1 ] 
H . 
LJ-i 

o 

= [-1 -1 ] 9
i -H -H 

Vj Lj 

H 
Vj+1 

o 

o ] 

157 

(183) 

(184) 

<185) 

(186) 

( 187) 

Este sistema de ecuaciones lineales se resuelve por el 

procedimiento de eliminación a bloques de Thomas, el cual ya ha 

sido descrito en la sección 3.4.2. En la aplicación del algoritmo 

de Thomas para la solución de la ecuación (181), Xj remplaza a ~Xj 

en la ecuación (65), ya que se obtienen las variables en vez de las 

correcciones de las mismas. 

Columnas con rehervidor: 

Para una columna con condensador el flujo de destilado V
1 

y/o 

LE
1 

y la relación de reflujo RR son conocidas, por tanto de la 

definición de relación de reflujo tenemos: 

RR 
L . 

V + LE . ' 

En un condensador parcial: 

y para el condensador total: 

(188) 

(189) 
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RR ( LE J (190) . 
Puesto que V 

1 
se conoce y L

1 
se calcula f.::1.c.ilf'"1ente, las 

ecuaciones (179) y (180) para la etapa 1, se eliminan del sistema 

de ecuaciones lineales. ecuación <181>. Además la matriz A
2 

y el 

vector 0
2 

son modificados de la siguiente manera: 

( 191) 

[ 

-F + LE + VE - L 
º2 = 2 z 2 t 

-F H + LE H + VE H -G 
2 F2 2 L2 Z V2 Z 

- L H ] 
i Li 

( 192) 

En una columna sin condensador, L
1 

se calcula a partir d2 las 

ecuaciones (179> y <180) para la etapa 1, combinándolas para 

eliminar V2.: 

F <H 
1 v2 

1-t ) - V H - VE <H 
Ft i VZ .i VZ 

(H H > 
V2 Lt 

H ) 
Vi 

(1931 

Por lo que no es necesario incluir las ecuaciones <179) y 

(180> para la etapa 1, en el sistema de ecuaciones lineales a 

resolver, ecuación <181). 

Si la columna tiene rehervidor, las ecuaciones (179> y (180) 

para la etapa NP, no necesitan ser incluldas en el sistema d~ 

ecuaciones lineales dado por la ecuación (181>. debido a que al 

eiectuar la eliminación y llegar a la etapa NP todos los flujos son 

conocidos. Debido a esto las matrices AHP y BNP y el vector DNP se 

eliminan. 

Columnas sin rehervidor: 

Cuando existe condensador y este es parcial. el flujo de 

destilada vapor V~ no se especifica y por lo tanto el balance de 

material total para la etapa 1 es el siauiente: 



F +V - L LE - VE 
' ' ' 2 ' 

y de la ecuación !188): 

RR<F, + V
2 

VE,> 

!1 + RRl 

l.59 

(194) 

(195) 

Si el condensador es total, el flujo de destilado liquido LE.s.' 

no se especifica y el balance de material total para este caso es: 

LE F + V - L - VE (196) 

' ' 2 ' • 
y 

RR<F +V - VE l 
L ' 2 ' (197) 

' (! + RR> 

Al resolver la ecuación <181) para columnas sin rehervidor~ 

las ecuaciones (179) y (180) para la etapa 1 no se consideran en el 

sistema de ecuaciones lineales. Debido a esto las matrices B y C _, ' 
y el vector 0

1 
desaparecen, en tanto que las matrices A

2 
y 8

2 
y el 

vector 0
2 

se modifican de la siguiente manera: 

o 
2 

[

-F 
2 

+ 

-F H 
2 F2 

LE + VE 
2 2 

+ LE H 
2 L2 

A. = [o 
2 o 

( 
RR ) <F - VE ) 

1 + RR 1 1 

+ VE H 
2 '\.'2 ( 

H RR .

1 __!::_•__ ( F 

1 + RR 
1 

(198) 

(199) 

l (200) 

- VE > 
' 
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Una vez calculados los flujos totales de liquido y vapor L
1 

y 

Vj para las etapas j=2 hasta la etapa NP, con V
2
conocida, 

calculamos L
1 

con la ecuación (197) y sustituyendo éste en la 

ecuación <194) calculamos V
1

, esto para un condensador parcial. En 

un condensador total con la ecuación (197) calculamos L
1 

y Iueqo 

con la ecuación (196) calculamos el flujo de destilada liquido LE
1

• 

En columnas sin condensador, puesto 

especificada, L
1 

no puede calcularse, por 

C181> debe resolverse para todas las etapas. 

lo 

que 

tanto 

V 
t 
la 

no está 

ecuación 

CALCULO DE LAS CARGAS TERMICAS DE CONDENSADOR Y REHERVIDOR. 

Para calcular las cargas térmicas de condensador y rehervidor, 

puesto que las entalp1as han sido calculadas como función de la 

presión, temperatura y composición, y una vez calculados los flujos 

totales de liquido Lj y vapor Vj, se efectúa un balance de energ1a 

alrededor de la etapa l y de la etapa NP. calculándose las cargas 

térmicas. 

Para la etapa tenemos: 

G • -F H + CL + LE lH + IV + VE lH - V H 
1 Ft t 1 Lt t t Vt Z VZ 

y en la etapa NP: 

-F H + CL + LE lH + IV + VE lH 
NP FNP NP NP LNP NP NP VNP 

- V H 
NP-t VNP-t 

(201) 

(2021 

La convergencia en el método de BMC-SFL se ha alcanzado cuando 

se cumple el siguiente criterio: 

[ 

IT<bt> - T<.k> ¡2 ] 
e = J J 

NP 
< 0.01 (2031 

El diagrama de flujo de la figura 3.7 muestra el algoritmo de 

cálculo del método de BMC-SFL. 



Colculer: 

KIJ:KIJIPJ,TJ.lOJ,'rojl 

hiela 

l.ecturo dtlot var1ablt1dt 
diu,;o,tablo 3.le 

LJ,VJ ; TJ 

Calcular· 

Rtloclon•• de eqi...11.,10 1<1p1CIJ IPJ,TJI 

Coleulor: 

UJ cMI lo Kllllc.l~ 1311 

VIJ d• ta •cuochi" mm 
K1j: KIJ IPJ,TJ,Xlj,YlJ I 

ColculQr; 

llJ y TJ dt to ecuocron 11~41 

C1lnlor: 
V1J d• 1Q •cuoc1011 l 1!:111 

H'lj: HYj 1 PJ,TJ,YIJI y Hi,.J:: l"\J 1 Pj,Tj,Xlj) 

Termi110 

,.1u1u. 1/1' Al9orlt1110 de crilcw10 o .. 11Ítodo de BMC-SFL. 



CAPITULO 4 

DESCRJPCION DEL PROGRAMA DE SIMULACION DE COLUMNAS DE 
OESTILACION Y ABSORCION AL ESTADO ESTACIONARIO. 

162 

El Simulador de Columnas de Destilación y Absorción, SIMDES, 

es un programa de computadora digital, realizado en FORlRAN 77. 

~ste programa calcula el balance de materia y energia en columnas 

de destilación y absorción, ya sea individuales o interconectadas 

en serie, en estado estacicnario, mediante ~étodos rigurosos. 

El programa SIMDES puede ser usado para llevcr a cabo el 

diseKo b~sico del equipo de separación, asi como el anAlisis y la 

optimi:::ación de procesas de separación nuevos o de los ya 

existentes en las plantas petroqulmicas, de refinación del petróleo 

y de procesamiento qu1mico; median~e la simulaci6ne 

Para llevar a cabo la simulación de un prc;::eso de separación 

en una etapa o en etapas múltiples, es conveniente disponer del 

aiaqraw.a de flujo del proceso, que contenga los equipos que 

integran el mismo, ~si como la numeración de l~s corrientes que 

in-:.errelaciona11 dichos equipos. A partir de Hste c:hagrama d2 ilujo 

s~ definirá la configuración o topologia para ls simulación del 
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Cada equipo de separación: tanque 11 f;ash 11 y columnas de 

destilación y absorción , se representa por un modelo matemático 

equivalente a un módulo del programa SIMDES. La solución de cada 

.. ódulo, se logra considerando los datos de l¿is corrie11tes 

relacionadas al módulo y los parámetros de diseKo del mismo. 

La iniormación termodindmica necesaria para 

procesos de separación, se genera por un paquete de 

termodinámicas. Este paquete esta integrado por un 

correlaciones para la predicción de relaciones de 

ent•lpias de compuestos puros y mezclas. 

cálculos de 

pr-opiecades 

car:junto de 

equi 1 ibrio y 

El paquete de propiedades termodinámicas interactua con un 

archivo de constantes termof1sicas de compuestos puros. Pe.ra 

componentes no disponibles en el archivo, las constantes 

ter~of1sicas pueden ser leidas por el programa SIMüE5, y usadas en 

una simulación, o ser almacenadas en el archivo • ... ~ ...... 
A continuación se pr~senta una descripción general del 

programa de cómputo desarrollado en este trabajo. del objetivo de 

las subrutinas que inteyran el programa SIMC~S y de la entr~da de 

datos del mismo. Finalmente se presenta un ejemplo de simulación. 



.t. l ORGANIZACION DEL PROGRAMA SIMDES. 

El programa SIHOES esta constítu!do por las 

paquetes básicos: 

1.Paquete ejecutivo. 
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siguientes 

Este paquete tiene la func:í6n de controlar y dirigir la 

ejecución de la simulación. Est~ integrado por una serie de 

subrutinas que leen datos, guardan información para su posterior 

uso e imprimen tablas de datos y resultados de una simulación. 

2.Paquete de módulos de simulación. 

Este paquete está integrado por un conjunto de modelos 

matemAticos, que representa a los equipos de separación de uso 

común en las plantas petroquimicas, de refinación del petróleo y de 

prac:esamiento qu1.mico., como son los tcu1ques "flash" y las columnas 

de destilación y absorción. 

3.Paquete de propiedades termodinámicas. 

El paquete de propiedades termodinAmicas consta de varias 

correlaciones: ecuaciones de 'estado y un modelo de solución. para 

el cálculo de las relaciones de equilibrio y entalpías de liquida v 

vapor, de sistemas formados por un componente puro o mezcla$. Estas 

correlaciones pueden aplic:arse a cálculos con c:omponentes 

inorgánicos, orgánicos, compuestos no ociares y polares. 

4.Banco de datos de constantes termoflsicas. 

Las correlaciones para el cá.lculo de propiedades 

termodin~mit:as, requiere del uso de constantes termoflsicas de 

componente puro. Para evitar la lectura de estas constantes en cada 

simulacion. se ha creado un archivo con las constantes termof1sicas 

de las compuestos quimicos presentes en los problemas de separación 

resueltos en este trabaja, y que comprenden compuestos comúnmente 

usados en las plantas petr-oquimicas, de refinac:ión del petr6leo y 

de procesamiento químico. 
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En la figura 4.1 se muestra el diagrama de bloques!• de la 

organización y la interrelación de los paquetes que 

programa SIHDES. La figura 4.2 presenta un diagrama 

integran el 

de bloques 

donde se muestran todas las subrutinas que integran este ·programa, 

asi como su interrelación. A continuación se describe cada paquete 

c:on más detalle. 

4.2 PAQUETE EJECUTIVO. 

4.2.1 CONTROL DE LA SIMULACION. 

El programa ejecutivo o principal como parte central. del 

Paquete Ejecutivo, tiene las funciones de dirigir y controlar: 

1. La lectura de la información necesaria para llevar a cabo 

la simulación. 

2. La secuencia de ejecución de los módulos y la transferencia 

de información entre ellos. 

3. La impresión de los resultados de la simulación. 

En el diagrama de bloque~ de la figura 4.2 se puede observar 

la interrelación del programa principal y las dem~s subrutinas del 

programa SIMDES. 

4.2.2 LECTURA DE INFORHACION PARA LA SIMULACION. 

Los datos requeridos por el programa SIMDES,, · .. son 

proporcionados en formato NAMELIST. De acuerdo al tipo de datos, 

estos pueden clasificarse de la siguiente manera: 

-Información general: Comprende datos acerca de la planta que 

se va a simular: como nombre de la planta y función de la misma, 

fecha en que se realizó la simulación e iniciales del usuar-io del 

programa. 



PROGRAMA 

1 EJECUTIVO 

1 
r l 

LECTURA MODULOS RESULTADOS 

- PARAMETROS DE CONTROL DE LA - CALCULO OEL EQUILIBRIO - IDENTIFICACION DE LA 
~MUl.ACION. LIQUIDO VAPOR EN UNA ETAPA CORRIDA D! SIMJLACION. 

- IDENTll'ICACION DEL SISTEMA DE - CALCULO DE COLUMNA! DE - TAl!K..A DE COMPONENTES 
COllPON!NTES . DfSTILACION Y ASSORCION A MANEJAR, 

- CONSTANTG TEIUllJflSICAS DE - TALA DE M!TODOS DE 
CONPON!NT!'. ~""O. CALCULO DE PROPl!OAD.ES 

- METOOOS DE CALCULO DE EMFLEADO 
PAOPll!DADf!5 T!RMODINAMICAS - l!SPECl~ICACIONES Df: !!QUIPO 

:.. PARA•nos De JNTERACCION y COMJIClOlt!S DI! ~ION 
PARA ECUACIONES DI! ESTADO Y PARA SIMULACION 
NOD!L05 DE 50LUCION. - IALANCE DE MATE~JA Y 

- ESTRUCTURA MODULAR DEL ENERGIA EN LOS MOOULOS 
PROce:so A SIMULAR SIN DE EQUIPO. 
RECIRCULACION!S. - ESPECIFICACION COMPLETA 

- DATO! O!: LAS COARlfNTES DE DE LAS CORRIENTES [)!: 
ALIMENTACION AL PROCESO. ENTRADA Y ~ALIDA A LOS 

- CONDICIONES D! CPe'RACtON O! MODULOS. 
LOS MOOULOS O! Slfll.LACIOW. 

- PARAMfiA05 ft!QU!RIDOS POR l.05 
MODULOS D! !QUIPO. 

PAQUETE DE PROPIEDADES l TERMODllllAMICAS 

r 1 
BANCO DE DATOS DE RELACIONES TERMODINAMICAS PARA 

1 

ECUACIONES DE ESTADO 

1 CONSTANTES TERMOFISICAS LA EVALUACION DE RELACIONES DE Y MODELOS DE SOLUCION 
DE COMPONENTE PURO EQUILIBR 10 L -V Y ENTALPIAS 

l"IOURA 4 .l Paquetes que integran el programo SIMOE y su interretoción. 
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-Parámetros de control de la simulación: Estos son variables 

que indican el inicio y fin de la simulación, la impresión o no de 

las constantes de componente puro y .de los métodos de cAlculo de 

las propiedades termodinámicas, as! 

modificación o ampliación del archivo. 

como para indicar la 

-Identif icaci6n del sistema de componentes: El número de 

componentes y su número de identificación en el banco de datos son 

las únicas variables que se requieren para definir las constantes 

termoflsicas de los componentes del sistema. 

-Constantes termofisicas de los componentes puros: Cuando el 

nónero de identificación de un componente es igual a cero~ es 

necesario proporcionar estas constantes. 

-Métodos de cálculo de propied2.des termodinámicas: Mediante 

indices se indica el método para el cálculo de las relaciones de 

equilibrio y de las entalpias de liauido y vapor, y si ~e vc.n a 

leer parámetros de interacción para las ecuaciones de estado y el 

modelo de solución del paquete de propiedades termodinámicas. 

-Parámetros de interacci6n de las ecuaciones de estado v 

modelos de solución: El tratamiento de mezclas, sobre todo B'11.1ellas 

que se desvian fuertemente del comportamiento ideal, requieren del 

uso de par~metros de corrección para las correlaciones de 

predicción de propiedades termodinAmicas. 

-Estructura modular del proceSo de separación sin 

recirculaciones: El usuario debe proporcionar los datos de los 

módulos de acuerdo a la secuencia de cálculo elegida por él. Los 

datos comprenden el tipo de módulo y las corrientes relacionadas a 

éste, variables para el control de los resultados intermedios, 

máxima número de iteraciones y tolerancia para la convergencia. La~ 

configuraciones de los procesos de separación que se pueden simular 

no incluye procesos can recirculación. 
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-Datos de las corrientes de alimentación al proceso de 

separación: Los datos que se requieren para definir completamente 

una corriente de alimentación son: el flujo molar, la fracción mol 

y dos de las variables. que especifican un cálculo uflash", presión~ 

temperatura, vaporización o carga térmica. 

-Condiciones de operación de las modulas: Para el módulo de 

simulación del equilibrio liquido-vapor en una etapa. sólo se 

especifican las variables necesarias para un cálculo ºflash". Para 

los módulos de simulación de column~s de destilación y absorción, 

se requiere especificar; la presión de operación, la calda de 

presión por etapa y an el condensador, el tipo de destilado y su 

flujo, nomero de alimentaciones y el flujo de las mismas~ número de 

extraciones laterales de liquido y vapor y su flujo. y el numero de 

intercambios térmicos en la columna sin incluir condensador ni 

rehervidor y su flujo de calar. 

-ParAmetros de equipo requ~ridas por los módulos: En los 

módulos de simulación de columnas de destilación y absorcion se 

especifican: la relación de reflujo. el número de etapas te6ricas~ 

·la posición de las etapas de alimentación, y la localización de las 

etapas con salidas laterales de liquido, vapor e intercambio 

térmico en la columna. 

4.Z.3 IKPRESION DE RESULTADOS DE LA SIMULACION. 

La información pr,.oporcionada por el programa Sll'lDES es de 

cinco tipos: 

1.Datos del sistema de componentes: Para cualquier simulación, 

la primera ínformación proporcionada por SIMDES. es una tabla de 

constantes termoflscas caracte1-1. sticas de los componentes 

involucrados. Esta tabla proporciona la siguiente información: 

-Número de identificac:ión del componente en la ba:;:e éiz. datos. 

-Nombre del componente. 

-Peso molecular. 
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-Temperatura normal de ebullición. 

-Presión, temperatura, volumen y factor acéntrico criticas. 

Para componentes no disponibles en la base de datos de 

contantes termofisicas, el número de identificación es cero. Si se 

desea la impresión de esta tabla puede omitirse. 

2.Irnpresi6n de métodos de cAlculo de propiedades 

termodinámicas: esta consiste de una tabla donde se especifican los 

métodos de cálculo de las relaciones de equilibrio y de las 

entalplas de liquido y vapor~ y su número de identificación, además 

se indica si se usaron parámetros de interacción para las 

ecuaciones de estado y modelos de solución. Esta impresión es 

opcional. 

3 .. Impresi6n de información de módulos c:mnleados 

simulación. Esta informac:i6n consiste de los siguientes datos: 

-Número secuencial del modulo dentf"o di? la ;..imulación .. 

-Nombre del módulo .. 

-Tipo de cálculo reali=ado o m~todo empleado. 

-Condiciones de operación del equipo. 

-Parámetros de equipo proporcionados por el usuario 

-Parámetro~ v datas calculados pof" el módulo. 

la 

4.Impresión de corrientes numeradas: Para cada módulo se 

imprimen las corrientes de entrada y salida~ siempre y cuando el 

cálculo del módulo se haya terminado sin error v la corriente 

exista v esté numerada. La información de este tipo que proporciona 

SIMDES es la siguiente: 

-Número de corriente. 

-Presión. 

-Temperatura. 

-Vaporización. 

-Entalpla. 

-Fase. 

-Composición .. 
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5.Impresi6n de mensajes de error: En la impresión de 

resultados de una simulación~ SIMDES puede suministrar información 

sobre situaciones anormales o de error en el c~lculo de algún 

modulo, o en alguna especificación dada por el usuario. Los 

mensajes se pueden agrupar de la siguiente manera: 

-• 
11 Mensaje 11

, indica advertencia sabre una situación anormal 

corregida durante la ejecucion. 

-tt "Mensaje'', indica la existencia de un error no fatal. 

-•tt"Nensaje", indica un error fatal que provoca la 

terminación de la simulación. 

La figura 4.3 es un diagrama de bloques donde se muestran las 

subrutinas que integran el paquete ejecutivo. 

4.3 PAQUETE DE MODULOS DE SIMULACIOH. 

4.3.1 MODULO DE EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR EN UNA ETAPA. 

Este módulo efectúa la simulación de diversas operaciones de 

separación en una etapa, que involucran la 

equilibrio liquido-vapor. 

existencia del 

El módulo de equilibrio liquido-vapor en una etapa, se usa en 

la def inici6n de la fase y las composiciones de equilibrio de una 

corriente de proceso, asi como del estado térmico de la misma. La 

corriente de proceso puede ser una corriente de entrada al diagrama 

de flujo de simulación, o una corriente intermedia del mismo. Este 

módulo también puede ser usado para simular- tanques de separación 

instántanea o tanques "flash". 

Las opciones de cálculo de este modulo :on: 

OPClON TIPO DE CÁLCULO 

11 Temperatura de burbuja .. 

12 Temperatura de rocio. 
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DPCióN TIPO DE CALCULO 

13 Presión de burbuja. 

14 Presión de roela. 
11 Flash 11 isotérmico. 15 

16 

17 

18 

19 

"Flash 11 a vaporización 
11 Flash 11 adiabA.tico de 

"Flash" adiabático de 

"Flash 11 adiab~tico de 
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fija. 

puntos de ebullición cercanos • 

puntos de ebullicion .3lejados. 

sistemas altamente no ideales. 

Los datos requeridos por el módulo de equilibrio liquido-vapor 

en una etapa son los siguientes: 

DPClóN DATOS REDUERIDDS 

11 Presión de burbuja. 

12 Presión de recio. 

13 Temperatura de burbuja. 

14 Temperatura de recio. 

15 Presión y temperatura de operación. 

16 Presión y vaporización de operación. 

17-19 Presión de operación y entalpia de alimentación 6 

presión de operación y presión y temperatura de 

a 1 imen tac ión. 

Si el módulo es de entrada al diaqrama de flujo de simulación, 

también deben leerse la composicion, y el flujo de la corriente de 

alimentación al mismo. 

La figura 4.4.a muestra un esquema del módulo de equilibrio 

liquido-vapor en una etapa para las opciones 11 a 16. La fi~ura 

4.4.b muestra el esquema para las opciones 17 a 19. Como puede 

observarse en esta última figura. si no se especifica como dato la 

entalpia de la alimentación. deben especificarse la presión y la 

temperatura de la alimentación. para que el módulo efectúe un 

cAlculo de ''flash'' isot6rmico previamente al c~Jculo de 1'flash 1
' 

adiabatico. 
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¿.3.2 MODULOS DE SIMULACIOH DE COLUMNAS 

MULTIETAPA. 

DE 
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SEPARACIOH 

Estos módulos efectúan la simulacion en columnas de separación 

multietapa, cuyo comportamiento se puede describir por el principio 

termodin~mico de etapa teórica de equilibrio, tales como columnas 

de destilación, absorción, destilación e:{tractiva y de destilación 

azeotrópica. 

Las columnas de separación pueden simularse por eres métodos 

diferentes: 

OPCION 

20 

30 

40 

MeTDDO DE CALCULO 

Wang-Henke. 

Naphtali-Sandhol. 

BMC-SFL. 

Estos métodos de cAlculo consisten en el planteamiento de un 

balance riguroso de materia y energia etapa por etapa. La forma de 

plantear estas ecuaciones, el orden de solución, la técnica 

matem~tica usada para la solución de las ecuaciones del modelo y 

como consecuencia sus rangos de aplicación. son las caracterlsticas 

que distinguen a estos métodos. 

Los datos requeridos para estos módulos comprenden: 

-Método de cálculo de columna de separación. 

-Número de etapas teóricas, incluyendo condensador y 

rehervidor, asi como la localización de las mismas. 

-Número y localización de las etapas teóricas con extracciones 

de liquido y vapor. as1 como el flujo. 

-Número y localización de las etapas teóricas con intercambio 

térmico, y su respectivo flujo de calor. 

-Flujo de destilado liquido y vapor. 

-Relación de reflujo en el domo. 

-Relación de reflujo en el fondo. 

-Presión de operación. 
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-E~iciencia de etapa. 

-Caida de presión por etapa. 

-Caida de presión en el condensador y el rehervidor. 

Además de estos datos pueden darse también estinaados para la 

temperatura de domos y fondos. perfiles de temperatura, de flujos 

totales de liquido y vapor, con el proposito de ayudar a la 

convergencia. 

Con estos módulos se pueden simular columnas de separación con 

10 componentes y hasta 50 etapas teóricas incluyendo condensador y 

rehervidor, con alimentación, extracciones laterales de liquido y 

vapor e intercambio térmico en cada etapa. El SIMDES no está 

limitado a estas dimensiones, pueden tenerse otras f~cilmente. La 

figura 4.5 presenta el esquema general de los módulos de simulación 

de columnas de sepraci6n. 

Los resultados proporcionados por estos 

separados en tres grupos: 

módulos, 

El primer grupo consiste de una tabla con 

proporcionadas por el usuario, e incluye: 

-Número secuencial de módulo. 

-Nombre del módulo. 

-Método de cálculo de columna de separación. 

-Número de etapas teóricas. 

-Etapas de alimentación y flujo. 

los 

-Etapas de extr3ccion de liquido y vapor y flujo. 

-Etapas con intercambio térmico y flujo. 

-Flujo de destilado. 

-Flujo de fondo. 

-Relación de reflujo. 

-Presión de operación. 

El segundo grupo de resultados consiste en; 

-Supuestos iniciales para los perfiles de; 

están 

de.tos 
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-Presión, temperatura~ flujos totales y entalplas de 

liquido y vapor. 

-Flujos y entalplas de alimentación. 

-Flujos de e¡.;tracc:ión de liquido y vapor. 

-Composiciones de liquido y vapor, y rel~cionas de 

equilibrio. 

-Resultados para las iteraciones intermedias, los cuales 

consisten de la información 

adicionalmente para ceda etapa; 

-El perfil de cargas t~rmicas. 

-Error en la convergenc~a. 

anterior, teniénor:tse 

-Resultados fina les, los C:\ .. Hdes c:a'"lsisten en la informa.ci6n 

de los dos puntos anteriores para la última iteración, siempr~ 

y cuando se haya alcanzado convergencia. Además se reportan; 

-Las cargas térmicas del condens~dor y del rehervidor. 

El tercer grupo de resultados consi~~e del reporte de las 

corrienteE de entrada y salida del modulo, que se imprimen a través 

del programa principal. 

En la figura 4.6 se puede ~bservar un diagrama de bloques de 

las subrutinas del paquete de módulos de simulación. 

4.4 PAQUETE DE PROPIEDADES TERMODINAMICAS. 

En la simulación de procesos cie separación liquido-vapo1~~ 

sea en una etapa o en etapas r;,Ul t "'. ple3 ~ sólo se requiere de la 

evaluación de dos propiedades termodinámicas, estas son: 

-Relaciones de equilíb~~o liquido-vapor y 

-Entalplas de liquido y vapor. 

Las métodos de cálculo disponible5 sen aplicables a sistem.?.s 

de; hidrocarburos ligeros, compuestos orgánicos e inorgá.nic-t:·: ~ 

polares y no polares, caracteristicos de procesos de refinación. dr 

petroquimica y d~ la industria qu1mica. 
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4.4.1 RELACIONES DE EQUILIBRIO. 

El calculo de las relaciones de equilibrio se efectúa a través 

de la evaluación de las fugacidades de los componentes del sistema 

en cada fase, en función de la te~peratura, presión y composici6n; 

y del criterio de equilibrio, el cual consiste en la igualdad de 

fugacidades de cada componente en todas las fases presentes. 

La fugacidad de los componentes en fase 11 quida puede ser 

evaluada por dos procedimientos: cálculo del coeficiente de 

actividad del componente en la mezcla liquida y de la fugacidad de 

dicho componente puro en fase liquida a las condicicnes de 

referencia, o determinación del coeficiente de fugacidad a partir 

de una ecuación de estado. En f2.se vapor se utiliza el coef-icienb:! 

de fugacidad evaluado por medio de ecuaciones de estado. 

Los métodos de los que dispone el proqrama SIMOES para el 

cálculo de las r~lacianes de equilibrio son los siguientes: 

OPC16N 

2 

3 

4 

MeTODO DE CP.LCULO 

Ecuaciones de estado: 

Soave-Mathias. 

Peng-Robinson. 

Soave .. 

Ecuación de estado/Modelo de solución: 

Virial /UNIQUAC. 

4.. 4.. 2 ElffALPIAS. 

La entalp1a de un mezcla a ciertas condiciones de presión, 

temperab.tra v composición se cá.lcu:ia en dos p.'3.sos: entalola de una 

mezcla de gases ideales a la temperatura v composición de:&. sistema 

y presion cero. y desviación isotérmica de entalola a la orcsion y 

composici6n del sistema. 

La entalpia de oa:. ideal se c:Js.lcula por medio de polinomios en 
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función de la temperatura, y su base es entalpla cero para gas 

ideal a 300 Kelvin. 

La dE;.:sviaci6n isotérmica de entalp1a se obtiene por métodos 

basados en ecuaciones de ~stado o en modelos de solución. 

En el SIMOES las en~alpias de liquido y vapor se pueden 

calcular mediante los siguientes métodos: 

OPCióN 

2 

3 

METODO DE CALCULO 

Ecuaciones d~ e$tado: 

Soave-Mathías. 

Peng-Robinson .. 

5oave. 

Ecuación de estado/Modela de solución: 

Virial/UNIQUAC. 4 

5 Virial/UNIQU'1C cori c.;.lcul'."J de ent3.lpta de exceso. 

Los parámetros d'.? interacción binaria y los pci.rámetros de 

asociaci611 y solv.;¡,taci6n para las er:u,.,,.ciones de esté::io y el modelo 

de solución debe rroporcionarlos el usuaria. 

La figura 4.7 presenta el die.grama de bloques de las 

subrutinas que integran el paquete de métodos de cálculo de 

propiedades termodinámicas del SIMDES. 

4.. 5 BANCO DE DATOS DE CONSTANTES TERHOFISICAS. 

Actualmente e1 banco de datos cuentd con 

··terrnofisicas para 48 com?cnentes puros, que 

constantes 

comprenden; 

hidrocarburos 1 igeros, compuestos orgánicos poli".r-es y no polares, y 

compuestos inorgánicos incondensables. El í"l'.'..1.rnera de componentes en 

el banco de datos puede aumentarse con facilirlad!' ya qu? nl 

programa SIMDES cuenta con las oociones p¿wa intrl:'ducir nuevos 

componentes!' r. madi f ir: r=i.r 1 os va e:: to:::: ten t~s 
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Las constantes termofisicas de los componentes puros incluidas 

en el banco de datos, se obtuvieron de las publicacion.e~ de Reid Y 

colaboradoresC55) y de Prausnitz y colaboradoresC53·>, y. son las 

siguientes: 

-Número de identificación. 

-Fórmula. 

-Nombre. 
!' 

-Peso molecular. 

-Temperatura normal de ebullicion. 

-Temperatura critica. 

-Presión critica. 

-Volumen critico. 

-Factor de compresibilidad critico. 

-Factor acéntrico. 

-Momento dipolo. 

-Constantes de capacidad calori-fíca ,<cuatro). 

-Constantes de presión de vapor <tres). 

-Parámetro de volúmen caracteristico de o·connell. 

-Parámetro de la ecuac:ión de Rackett. 

-Radio de gira. 

-Parámetros de la ecuación de UNIQUAC <R,Q.QP). 

-Constantes de fuqacidad en el estado estandar (cinco). 

Los componentes incluidos en el banco de datos son: 

No. ident. Nombre No. ident. ~ombre. 

19 Hidrógeno 172 Acetato de etilo 

20 Agua 181 n-Butano 

44 Manóxido de carbono 182 i-Butano 

50 Cloroformo 183 n-Butc'irio'l <., 

55 Ác:. Fórmico ~23 n-Pentano 

61 Metano 224 i-Pentano 

62 Metano! 242 Benceno 

86 Acetoni t.ri lo 243 F:enol 

88 E ti lena 247 Cicloh~xeno 

90 1,2-Dicloroetano 249 Cic lohe:-i~110 
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No. ident. Nombre No. ident. Nombre .. 

94 ÁC:. Acéotico 250 Metilciclopentanc 

100 Etano 271 n-Hexano 

102 Etanol 286 Tolueno 

110 Acrilonitrilo 305 Metilciclohexano 

120 Propileno 306 n-Heptano 

122 Acetona 325 Etil~enceno 

129 Ac.,tato de metilo 344 Etilciclohexano 

132 Propano 354 n-Oc:tano 

133 1-P.-apanol 369 n-Nonano 

167 Metil etil cetona 416 n-Decano 

469 Furfura.l 

Los námeros de identificaci6~ de los componentes corresponden 

a los proporcionados por Reid v colabcradores<55). 

4.6 OBJETIVO DE LAS SUBRUTINAS DEL PROGRAMA SIMDES. 

En esta sección se presenta el objetivo de cada una de las 

subrutinas que integran el programa SlMDES. 

4.6.1 S\IBRUTINAS DE CONTROL, LECTURA, GUARDADO E IHPRESIUN DE 

RESULTADOS DE LA SIMULAClON. 

PROGRAMA PRINCIPAL. 

L.a función del programa p:-inc:ip.nl es controlar ~· di.rigir: la 

se.::uercia de lectura de la in.formación necesaria para la 

simulación, del orden de eje.ocución d.; los módulos y df! la impresión 

de :as coriientes de entrada y salida de las módulos, que fueren 

nume:-::'PJas .. 
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DAEQLV. 

Lectura de datos para el módulo de simulación del equilirio 

liquido-vapor en una etapa. 

DA TOES. 

Lectura de datos para los módulos de simulación de columnas de 

separación multietapa. 

PROCOM. 

Lectura de las constantes termoftsicas de los componentes 

puros del sistema a simular, ya sea de información proporcionada 

por el usuario o del banco de datos, y lectura de los par~metros de 

interacción para las ecuaciones de est~do y el modela de solución. 

Esta subrutina también se encarga de la creación y modificación del 

archivo donde se almacenan las constantes termolisicas. 

ENCAB. 

Impresión de encabezados en las reportes escritos de los 

resultados de la simulación. 

ESCRIB. 

Impresión de los resultados de las corrientes de entrada y 

sálida de los m6dulos. 

ESCMET. 

Impresión de los métodos de calculo de las propiedades 

termodinámicas. 

GUARDA. 

Almacena los resultados de las corrientes de la simulación 

para su posterior uso o impresión. 

TABDAT. 

Impresión de una tabla con las propiedades termof1sicas más 

importantes de los componentes empleados en la simulación. 
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4.6.Z SUBRUTINAS DE CALCULO DE PROPIEDADES TERHODINAMICAS. 

EQLV. 

Calcula e equilirio liquido-vapor eri una etapa!' bajo 

diferentes condicicmes de presión, temperatura, vaoari::ación y 

carga térmica, además de las composicion~s del 

componentes en equilibrio. 

EQUILK. 

Controla ¿¡ cálculo de las consto.ntes 

sistema de 

de equilibrio 

liquido-vapor para cada componente en una me~cla. Las opciones de 

cálculo disponibli.:::~ se muestran en la sección 4.4.1. 

ENTAL1. 

Controla el cálculo de las entalp1as de liquido y vapor 

referidas a la entalpia de gas ideal a 300 f(. Los métod:Js de 

cá.lc:ulc que se pueden usar están indicados en la F;ecci6n 4.4.2. 

BURROC. 

Cálculo de los supu:astos iniciales par¿\ la temperatura de 

burbuja y la temperatura de rocio!ll necesarios en cAlculos "i!ash". 

KIDEAL. 

Calc:Llla las constantes de equilibrio liquido-vapor para cada 

componente en una mezcla ideal. 

PENGRO. 

CAlculo de las propiedades termodinAmicas de l!c¡uido y vapor 

utili=ando 15. ecu<:-.c:i6n de Peng-fiobinson. 

SOAVEH. 

Cálculo de las ~~opiedade5 termodiná~icas de liquido y vapor 

utili=ando la ecuación de Soave a la modificación propuesta por 

Mathias. 

Las propiedades termodinámicas que cd.lculan !...;..~; subrutin¿:~ dt-_ 

SOAVEM Y PENGRO inc luyeri: Fugacidad, Coeficiente de ~~1 gac.'...de.d. 

Capaciadd Calorifica, Entalpia~ Entropia y Densidad. 
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Z3. 

Resuelve la ecuación cúbica del factor de compresibilidad Z 

para el liquido y el vapor, en forma analltica. 

VALIK. 

Cálculo de las constantes de equilibrio liquido-vapor para 

cada componente en una mezcla. Las calculas de la fase vaoor se 

realizan con la ecuación Virial, v los de la fase l~quida con la 

ecuación de UNIOUAC. 

BIJS. 

Cálculo de los segundos coeficientes viriales B~ l' para cada 

componente en una mezcla de gases, mediante la correlación de 

Hayden-O'Connell. 

ENTH. 

Cálculo de la ent.alp1.a de liquido y vapor referida a la 

entalpia de gas ideal a 300 K. La entalpla de vapor se calcula con 

la ecuación Virial y la entalp1a del llquido con la ecuación de 

UNIClUAC. 

GAMMA. 

Cálculo de los coe·Ficientes de actividad de la fase liquida 

usando la ecuación de UNIOUAC. 

PIUS. 

Calcula los coeficientes de fugacidad de la fase vacar 

mediante la ecuación Virial. 

PURF. 

Calcula la fugacidad en el estado estandar de componente 

liquido puro a presión cero, para componentes condensables y la 

fugacidad en el estado estandar hipotética para componentes no 

condensables .. 

TAUS. 

Calcula los caeticientcs de interacción dependientes de 
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temperatura, usados en el cálculo de los coeficientes de actividad 

mediante la ecuación de UNIDUAC. 

4.6.3 SUBRUTINAS DE MODULOS DE SIMULACION. 

FLASH. 

Módulo de simulación del equilibrio liquido-vapor en una 

etapa- Las opciones de cálculo para este módulo se muestran en la 

sección 4.3.1. 

WANHEN. 

Modulo de simulación de columnas de destilación empleando el 

método de Wang-Henke de matriz tridiagonal. 

ASUMVT. 

Suposición de perfiles de -flujo de va.poi-, de liquido, 

temperatura y de constantes de equilirio liquido-vapor, para 

iniciar los cálculos en las métodos de Wang-Henke y BMC-SFL. 

TRIDI. 

Solución de un sistema de ecuaciones lineales con estructura 

de matriz tridiagonal, mediant~ el algoritmo de Thomas. 

NEWTON. 

Módulo de simulación de columnas de destilación y absorción, 

por el método de Naphtali-Sandholm, el cual emplea la técnica de 

Newton-Raphson para resolver el sistema de ecuaciones del modelo 

matemAtico de columnas de separación. 

DERIV. 

Calcula las derivadas de las constantes de 

liquido-vapor, y de las entalpías de llouido y vapor, 

a los flujos individuales de liquido y vapor. También 

con 

se 

equilibrio 

respecto 

calculan 

las derivadas de las entalpías de liquido y vapor. con respecto a 

temceratura. Todas las derivadas s~ evalúan numéricamente. 



189 

GAUSL. 

Solución de un sistema de ecuaciones lineales us~~do .. el i;nétodo 

de eliminación de Gauss con renglon pivote. 

BMCSFL. 

Módulo de simulación de columnas de destilación y absorción 

empleando el método de BMC-SFL. El método usa la técnica de 

Newton-Raphson para resolver simultAneamente las ecuaciones del 

balance de material por componente y de suma de flujos individuales 

de liquido, para las temperaturas de etapa y flujos individuales de 

liquido, las demás ecuaciones del modelo matemático de columna de 

separación se resuelven secuencialmente. 

SENL. 

Solución de un sistema de ecuaciones no lineales 

jacobiano es disperso y bandeado~ aplicando el método 

Broyden-Schubert<50) o el método de Newton-Raphson numérico. 

4.7 ENTRADA DE DATOS. 

cuyo 

de 

A continuación se describe la entrada de datos para el 

programa de Simulación de Columnas de Destilación y Absorción al 

Estado Estacionario, SIMDES. 

4.7.1 LECTURA DE INFORMACION GENERAL DE LA SIMULACION. 

VARIABLE SIGNIFICADO Y OPCIONES (TIPO) 

$TITULO Nombre del Namelist. 

PLANTA= Nombre de la planta (Character). 

CLIENT= Nombre del cliente (Character). 

MENS Descripción del problema <Character). 

USUAR Iniciales del usuario del proqrama (Character). 

FECHA Fecha de ejecución de la simulación <Character). 



4. 7. a LECTURA DE PARAHETROS DE CONTROL DE LA SIMULACION. 

VARIABLE SIGNIFICADO V OPCIONES <TIPO) 

$CTLSIM Nombre del namelist. 

FINSI = Fin de la simulación <Logicall 

.TRUE. Termina la simulación • 

• FALSE. Continúa la simulación. 
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IMEDAR= Introducción de nuevos componentes al banco de datos de 

constantes termofisicas (lnteger>. 

O No introduce .. 

Introduce. 

ARCOAT= Nombre del archivo de constantes termoflsicas <Character>. 

ICAMCP= Cambio de métodos de c..1lculo de propiedades 

termodinámicas Cinteger). 

O No hay cambio. 

1 Hay cambio. 

IMTADA= Impresión de la tabla de datos de los componentes del 

sistema a simular (Integer>. 

O Na imprime. 

1 Imprime .. 

IMMECA= Impresión de la tabla de métodos de cálculo 

propiedades termodinámicas empleadas (lnteger>. 

O No imprime. 

1 Imprime. 

de 

4.7.3 INTRODUCCION DE DATOS AL 

TERMOF'ISICAS. 

ARCHIVO DE CONSTANTES 

<Si IMEDAR=ll. 

VARIABLE SIGNIFICADO V OPCIONES <TIPO> 

$NODATA Nombre del namaelist. 

NOCOAL= Numero de componentes a leer <Integer>. 

$PROPJ Nombre del namelist. 

NO Número de identifícación del compuesto (lnteger). 



VARIABLE 

FORMUL= 

NOMBRE= 

PMOL 

TIJOIL 

TCRI 

PCRI 

VCRI 

ZCRI 

WCRI 

MDIP 

~:~::::¡ 
CPVAPC= 

CPVAPO= 

=~~: :_} 
ANTC 

VSTRI 

SIGNIFICADO Y OPCIONES <TIPO) 

Formula quimjca del compuesto <Character). 

Nombre del compuesto (Character). 

Peso molecular CReal). 

Temperatura de ebull1ción >( (Real). 

Temperatura critica K (Real). 

Presión cr!tíca Atm. <Real>. 

Volumen critico cm9 /gmol <Real). 

Factor de compresibilidad critico <Real). 

Factor acéntrico critico <Real>. 

Momento dipolo Oebye (Real). 

l9l. 

Constantes de la ecua~i6n de cap~dad calorifica a 

presión constante para gas ideal (cuatro)~ CP en cal/gmol 

y T en K ( Reil 1 ) • 

Constantes de presión du vapor para la ecuación ée 

Antaine (tres>. PV en Atm. y Ten K <Real>. 

Parámetro de volúmen caracterlstico de O'Connell cm 9 /gmol 

<Real). 

ZRAI Parámetro de la ecuación d~ Rackett CReal) .. 

ROI Radio de giro A <Real>. 

RI Parámetro f-< de la ecuación de UNIQUAC CReal> .. 

01 Parámetro Q de la ecuación de UNIOUAC <Real). 

QPI Parámetro OP de la ecuación de UNIOuAC <Real>. 

CFUGI1-¡ Constantes de la ecuación de fugacidad en el estado 

CFUGI2: estandar para componentes cond~nsables. y fugacidad 

CFUGI3= en el estado estandrtr hipotética para co~~onentes no 

CFUGI4= condensabl~s. FUG en bars v Ten K <Real). 

CFUGI5= 



4. 7. 4 IDENTIFICACION DEL SISTEMA DE COMPONENTES A SIMULAR. 

<Al inicio de la simulaciOn). 

VARIABLE SIGNIFICADO Y OPCIONES CTIPOl 

$SISCOM Nombre del namelist. 
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NC Número de componentes del sistema a simular <Integer>. 

IDENT Número de identificación de los campone~tes 

tArray, Integerl. 

Para cada componente con IDENT=O debe leerse el namelist 

SPROPI. 

4.7.5 LECTURA DE LOS HETODOS DE CALCULO DE PROPIEDADES 

TER.MODIHAHICAS Y DE PARAMETROS DE INTERACCION. 

CAl inicio de la simulación o s1 ICAMCP=l>. 

VARIABLE SIGNIFICADO Y OPCIONES <TIPOl 

$MCOTER Nombre del namelist. 

ICPTH Método de cAlculo de entalpia (Integerl. 

ICPTK Método de cálculo de constantes de equil i1--io 

liquido-vapor Cinteger). 

ILPSOA= Lectura de parámetros de interacción para la ecuación de 

Soave Clnteger). 

O No lee parámetros. 

1 Lee par~metros. 

ILPPRO= Lectura de parámetros de interacción para la ecuación de 

Peng-Robinson <Integer). 

O No lee par~metros. 

1 Lee parámetros. 

ILPMAT= Lectura de parámetros de interacción para la ecuación de 

Soave-Mathias <Integer). 

O No lee parAmetros. 

1 Lee parametros. 
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VARIABLE SIGNIFICADO V OPCIONES <T1POl 

ILPVIR= Lectura de par~metros de interacción para la ecuación 

Virial y la ecuación de UNIOUAC (Jnteger). 

O No lee parámetros. 

1 Lee parámetros. 

$SOAVE Nombre del namelist. 

KOA Parámetros de interacción binaria para la ecuación de 

K1A Soave y de Soave-Mathias <Array. Real>. 

SPARPRO Nombre del namelist. 

KIJ Parámetros de interacción binaria de la ecuación de 

Peng-Robinson <Array. Real). 

$PHATH 

p 

Nombre del namelist. 

Parámetro polar de la ecuación de Soave-Mathias <Array, 

Real). 

KOB Parámetros de interacción binaria de la ecuación de 

KlB 

$PIBVIR 

Soave-Mathias (Array, Real). 

Nombre del namelist. 

ETA Parámetros de asociación y solvatación de la ecuación 

Virial <Array, Real). 

u Parámetros binarios de la ecuación de UNIQUAC 

parámetros binarios caracteristicos para 

o 

las 

interacciones de componentes condensable-no condensable 

(Array, Real). 

4..7.6 LECTURA DE DATOS DE LOS HODULOS. 

VARIABLE SIGNIFICADO V OPCIONES <TlPOl 

•DATMOD Nombre del namelist. 

MODULO= Número de identificación del módulo <Integer). 

1X Modulo de sim!..tlacion del equilibrio liquido-vapor en 

una etapa <X l:?S cualquier opción de la sección 4~3.1>. 

20 Modulo de simulación de columnas de destilación por el 

método de Wang-Henke. 
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VARIABLE SIGNIFICADO Y OPCIONES <TIPO) 

NHIT 

·30 Hodulo de simulación de columnas de destilación y 

absorción por el método de Naphtali-Sandholm. 

40 Módulo de simulación de columnas de destilación y 

absorción por el método de BMC-SFL. 

La simulación debe de iniciarse con un módulo de 

simulación del equilibrio 11quidc-vapor en un etapa, para 

definir la corriente de alimentación al proceso. Si 

existen otras alimentaciones al procesa también deben ser 

definidas con este módulo. 

Número máximo de iteracciones <Integer). 

TOL Tolerancia para la convergencia CJnteger>. 

IMPRES~ Impresión de resultados intermedios completos en los 

módulos de simulación de columnas de separación, cada x 

número de iteraciones Cinteger>. 

IMPRE 

IEKCA 

NCORR 

Impresión de resultados intermedios de la convergencia en 

los módulos Clnteger) .. 

O No imprime .. 

1 Imprime resultados de la convergencia del c~lculo del 

equilibrio liquido-vapor .. 

2 Imprime resultados de la convergencia de las ecuaciones 

de Soave~ Peng-Robinson y Soave-Mathias. 

3 Imprime resultados de ~a convergencia de los módulos de 

simulación de columnas de separación multietapa. 

4 Imprime resultados de la convergencia de las opciones 

1, 2 y 3. 

Cá.lculo del equilibrio 11quido··vapor usando las 

constantes de equilibr1a del cálculo anterior <Integer). 

Número de las corrientes de entrada v sálida de los 

módulos <Arrav. Integer). 

MODULO=ll a HODUL0=16 
N1 Corriente de alimentación. 

N2 Corriente resultante. 

N3 Corriente llquida asociada. 

N4 Corriente vapor asociada. 



VARIABLE SIGNIFICADO Y OPCIONES (TIPO> 

MODUL0=17 a MODUL0=19 

Nl Corriente de alimentación. 

N2 Corriente resultante del proceso isotérmico. 

N3 Coriente resultante del proceso adiábatico. 

N4 Corriente liquida asociada. 

N5 Corriente vapor asociada. 

MODUL0=20, MODUL0=30 y MODUL0=40 

Nl-NSO Corrientes de al imen tac i6n • 

NSl-NlOO Corrientes de sal idas laterales de liquido. 

NlOl-NlSO Corrientes de sal idas later""ales de vapor,._ 

N!Sl Corriente de destilado vapor. 

N152 Corriente de destilado liquido. 

N153 Corriente de producto de fondos. 

4.7.6.1 LECTURA DE DATOS DEL MODULO DE SIMULCION 

EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR EN UNA ETAPA. 

<Si Nl=O y MODULO=lX> 

VARIABLE SIGNIFICADO Y OPCIONES !TIPO> 

$COMPO Nombre del namelist. 

z Composición en fracción mol <Array, Real>. 

FLUJOF= Flujo en lbmol/hr (Real). 

$DATOS Nombre del namelist. 

PN Presión de ooeraci6n Psia <Real). 

TN Temperatura de operación °F CReal). 

V Vaporización molar <Real). 

Para los HODULO=l7 a MODUL0=19 deben proporcionarse; 

ENT Entalp1a ;nol.:i.r Btu/lbmol <Real). 

O bíén: 

PF Presión de la corriente de alimentación P~ia <Real). 

195 

DEL 

TF Temperatura de la corrientE: de alimentación ,°F <Real). 

Si NlrO y MODULO=lX s•,>lo se lee el $DATOS. 
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4. 7. 6. 2 LECTURA DE DATOS DE LOS MODULOS DE SIMULACION DE 

COLUMHAS DE SEPARACION MULTIETAPA. 

(Si MODUL0=20, MODUL0=30 o MODUL0=40>. 

VAR
0

IABLE SIGNIFICADO Y OPCIONE.5 <TIPO> 

SDATCOL Nombre del namelist. 

Número de etapas teóricas (lntegerl. 

Número de etapas con alimentación <IntegerJ. 

Número de etapas con salida lateral de vapor tinteger>. 

NP 

NOALIM= 

NSLV 

NSLL Número de etapas con salida lateral de liquido < Integer>. 

NI TER Número de etapas con intercambio térmico <Integerl. 

REFLUJ= Relación de reflujo en el domo <Real>. 

PDOM Presión de operación de la columna•Psia <Real). 

DPP Caida de presión por etapa Psi <Real>. 

DPG Calda de presión en el condensador Psi <Real>. 

DESTL Flujo de destilado liquido lbmol/hr <Real>. 

DESTV Flujo de destilado vapor lbmol/hr <Reall. 

VREF Relación de reflujo en el fondo IReall. 

TDOM Temperatura supuesta para la etap~ 1 •F (Real). 

TFON Temperatura supuesta para la etapa NP °F <Real). 

IPERF· Lectura de supuestos iniciales para los perfiles de 

temperatura y flujos de liquido y vapor (Integer>. 

LEMUR 

IEOP 

SEFIPLA 

MUR 

$PALIM 

NPA 

O No lee. 

l Lee. 

Lectura de e~iciencias de etapa de Nurphree (Real). 

O No lee. 

Lee. 

Indice de rastreó de la convergencia de la solución de 

las ecuaciones lineAles del modelo de columna 

separaci6n por el método 

Newtcn-Raphson númerico. 

51 LEMUR=l 

Nombre del namelist. 

de Broyden-Schubert 

Eficiencias de etapa de Murphree <Array, Real). 

Nombre del namelist. 

Números de las etapas de alimentación <Array, Integer). 

de 

o 
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VARIABLE SIGNIFICADO Y OPCIONES CTIPOJ 

SSALAVA Nombre del namelist. 

NPSLV = Números de las etapas con salida lateral de vapor <Array~ 

Integer> .. 

FLUSLV= Flujo de las salidas laterales de vapor lbmol/hr <Array, 

Real J. 

·~SALALI Nombre del namelist. 

NPSLL = Nómeros de las etapas con salida lateral de liquido 

FLUSLL= 

SINTTER= 

NPITER= 

FLUJOQ= 

SPERFIL 

p 

T 

V 

L 

GSUB 

<Array, Integer> .. 

Flujo de las salidas laterales de 

<Array, Real>. 

Nombre del namelist. 

Números de las etapas 

Intti!ger> .. 

Flujo de calor en 

( Array, Real). 

Nombre del namelist. 

con intercambio 

los intercambios 

Perfil de presión Psia (Array, Real). 

liquido lbmol/hr 

térmico <Array, 

térmicos Btu/hr 

Supuesto inicial del perfil de temperatura °F <Array, 

Real). 

Supuesto inicial del perfil de flujos de vapor lbmol/hr 

(Array, Real). 

Supuesto inicial del perfil de flujos de liquido lbmol/hr 

<Arra y, Real). 

Grados de subenfriamiento en el condensador °F (Real). 

Si HODUL0=40 

Nombre del namelist. 

MET Método de solución de las ecuaciones lineales del modelo 

de BHC-SFL. 

O Hbtodo de Broyden-Schubert. 

Método de Newton-Raphson númerico. 

NHAXAB= Má>:imo número de iteraciones. 
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4,8 EJEMPLO DE APLICACION. 

A continuación se pre~enta el listado de la simulación de una 

columna de destilación. 

El problema consiste en separar una mezcla de acetona/metanol~ 

mediante una columna de destilación e>:tractíva con agua. La columna 

tiene 33 etapas incluyendo condensador y rehervidor, con 

alimentación de agua en la etapa 9 y de acetona/metano! en la etapa 

21. Por el domo se obtiene destilado vapor, siendo la relación de 

reflujo en el condensador de 4~0. La eficiencia de Murphree para 

las etapas, se considera igual a la unidad, y no se considera caída 

de presión a través de la columna. 

La columna se simul6 empleando el método de BHC-SFL y el 

método de Virial/UNIOUAC para el cálculo de las relaciones de 

equilibrio liquido-vapor y entalp1as. La convergencia se alcanzó en 

5 iteraciones, obteniéndose la acetona en el domo de la columna con 

un 97.5% ten moles~ de pureza. 



ECBAlCVRDES<l).SDBS-ClWB<O) 
@RUN CVR,,ECBA,19,500 CARLOS VEGA REYES EXT 20416 
@PRT,S CVRDES.SDBS-C1WB 
@XQT CVRABS.SIMDES 

STITULO 
PLANTA='COLUMNA DE DESTILACIOW, 
CLIENT='CARLOS VEGA REYES', 
MENS='CA501 WU-BISHNOI. METODO BMC-SFL', 
USUAR='CVR', 
FECHA=' ENE/90. , 

$END 
*****MODULO 1***** 

$CTLSIM IMTAOA=l,IMMECA=1,$END 
$SISCOM NC=3,IDENT=122,62.20,$END 
SMCDTER !CPTH=5,ICPTK=5.ILPVIR=l,$END 
$PIBVIR ETA=.90,l.,1.63,1.,1.55.1.70,U=.0,-96.90,-100.7,17*·º• 

359.10,.0,148.27,7*.0,530.99,-50.82,.0,$END 
$0ATMOD MODULO= 11, NM 1 T=20, NCORR=O, 1 , 2, 3, 1 MPRE=O, ~·END 
SCOMPO Z=.o,.o.1.o,FLUJOF=150.0,$END 
$DATOS TN=225.00,PN=14.7,$END 

*****MODULO 2***** 
t>CTLSIM $END 
$DATMOD MODULO=l 1,NMIT=20, NCORR=0 .6, 7 ,8, 111PRE=O, $END 
SCOMPO Z=.5,.5,.0,FLUJOF=100.0.tEND 
$DATOS TN=225.00.PN=14.7,$END 

*****MODULO 3***** 
SCTL5111 $END 
$DATMOD 110DUL0=42,NMIT=10,IMPRES=10,TOL=.01,NCORR=l,6,14810,4, 

0,5,IMPRE=3,$END 
SDATCOL NP=33, NOAL!11=2, REFLUJ=4. O,-, FON= 150.o, TDOM=l 30 .o, 

PDOM=14.7,DPC=.O,DPP=.O,DESTV=48.0,SEND 
$PAL!M NPA=9,21,$END 
$ABNDAf NMAXAB=lO,MET=l.-l'END 

*****FIN DE LA SIMULACION•t*** 
$CTLSIM FINSI=,TRUE.,$END 

@XOT CVRABS.SIMDES 
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S l M D E S 

SH:ULACION DE COLUMNAS DE ;JESTILACWN.);1!.!.'-·TICOMPONENTE 

POR METOOOS RIGUROSOS 

CARLO:S VE1:1.::! :-,{t;:YES 

1'1E ::r:: l CC D • F • 1 r-:70 
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5 I M D E S 

SIMULACION DE COLUMNAS DE OESTILflC!OI~ MULTICOMPONENTE 

PLANTA COLUMNA DE DEST!LACION 
CLIENTE CARLOS VEGA REYES 
CASO 1 WU-BISHNOI. METODO BMC-SFL 
HECHO POR : CVR 
FECHA 1 ENE/90 

LISTA DE COMPONENTES DEL SISTEMA A SIMULAR 
PROPIEDADES F!SICAS 

NO. FORMULA COMPONENTE f'l1 TC PC 
<GR> <PSI Al 

122 C3H60 ACETONA 58~080 914.58 681.89 
62 CH40 METANOL 32 .. 042 922.68 1174.21 
20 H20 AGUA 18.015 1165.14 3197.85 

NO. FORMULA COMPONENTE PM zc wc 

122 C3H60 ACETONA 58.08(1 .23200 .30900 
62 CH40 METANOL 32.(142 .22400 .559(10 
20 H20 AGUA 18.015 .2290ú .3440•) 

ve 
(Gfl/CM3> 

209.00 
118.01) 
56.00 

TE'f' 
<GR> 

706.'.';.2 
608.(14 
671.76 
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SIMDES 

SIMULACION DE COLUMNAS DE DESTILACION 11ULTIC011PONENTE 

PLANTA COLUMNA DE DEST!LACION 
CLIENTE CARLOS VEGA REYES 
CASO 1 WU-BISHNOI. METODO BMC-SFL 
HECHO POR : CVR 
FECHA : ENE/90 

11ETODOS DE CALCULO ne PROPIEDADES TEr<MODINAMICAS 

PROPIEDAD ECUACION 

ENTALPIA EC. VIRIAL/EC. UNIQAUC 

RELACIONES DE EQU!L!DR!O EC, V!R!AL/EC. UNIOUAC 

SE INCLUYEN PARAMETROS DE ASOCIAC I01'1 Y SOLVATACION DE LA 
ECUACION VIRIAL. 

SE INCLUYEN PARAMETROS DE INTERACCION DE LA ECUACION DE UNIDUAC. 

SE CALCULAr<A LA ENTALPIA EN EXCESO DE LA FASE LIQUIDA. 
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S 1 M D E S 

S IMULi\C 1 ON DE COLUMNAS DE DES T 1 LIK ION MUL T l Cü1·IPtJNENTE 

PLANTA COLUMNA DE DESTILACION 
CLIENTE CARLOS VEGA REYES 
CASO 1 WU-BISHNOI. METDDO BMC-SFL 
HECHO POR : CVR 
FECHA : ENE/90 

MODULO NMDD= 1, EllUILrnnID EN UNA ETAPA. 
CALCULO DE TEMPERATURA DE BURBUJA. 

RESULTADOS 

FASE LIO. SAT. 
14. 7•)<)0 

211.9851 
PRESION <PSIA> 
TEMPERATURA CGFl 
VAPDRIZACION <MOLAR> 
ENTALPIA DE ~IEZCLA <BTU/LBl'IDL> ·ºººº -12319.944(> 
ENTALPIA DEL LIQUIDO ASOCIADO <BTU/LBMOL) 
ENTALPIA DEL VAPOR ASOCIADO <BTU/LDMOLl 
OPCION DE CALCULO 

-12319.9440 
5170.8507 

1 

CORRIENTES DE ENTRADA Y SALIDA DEL MODULO 

CORIENTE 
FASE 
FLUJO <LBMDL/HR> 
PRESION <PSIA> 
TEMPERATURA <GFJ 
VAPORIZACIDN <11DLAR> 
ENTALPIA <BTU/HR> 

COMPDSICION 
ACETONA 
METANOL 
AGUA 

1 
LID. SAT. 

150 .(l(l(ll) 
14. 7(11)(1 

211.9851 
• l)(l(lt) 

-12319.9•l40 

.OCIO~) 

.(1000 
1.01)01) 

2 
LIQ. SAT. 

150.(J(l(l(I 

14.7000 
211.9851 

.000(1 
-12319.9440 

.OOt)(I 

• (l(H)(I 

1.0üOO 

3 

.oooo 
14. 70•)(1 

211.9851 
1.0000 

5170.8507 

.0000 

·ºººº 1.0000 
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S 1 M O E S 

SIMULAC!ON DE COLUMNAS DE DESTILACION MUL TlCOMPOhlENTE 

PLANTA COLUMNA DE DESTILACION 
CLIENTE CARLOS VEGA REYES 
CASO 1 WU-BISHNOI. t·\ETODO BMC-SFL 
HECHO POR : CVR . 
FECHA : ENE/9(> 

MODULO Nt10D~ k' EQUILIBRIO EN UNA ETAPA. 
CALCULO DE TEMPERATURA DE BURBUJA. 

FASE 
PRESION !PSIA) 
TE~IPERATURA ( GF) 
VAPORIZAC!ON !MOLAR> 

RESULTADOS 

ENTALPIA DE MEZCLA !BTU/LBMOLl 

LID. SAT. 
14.7000 

133.1156 
.oooo 

-8498.2018 
ENTALPIA DEL LIQUIDO ASOCIADO <BTU/LBMOLl 
ENTALPIA DEL VAPOR ASOCIADO <BTU/LBMOLl 
OPC!ON DE CALCULO 

-8498. 21) 18 
·541t) .8044 

1 

CORRIENTES DE ENTRADA Y s,;LJDA DEL MODULO 

CORIENTE 
FASE 
FLUJO ( LBl10L/HR l 
PRESION !PS!Al 
TEMPERATURA <GF l 
VAPOR!ZAC!ON !MOLAR> 
ENTALPIA <BTU/HRl 

COMPOS 1 C ION 
ACETONA 
METANOL 
AGUA 

6 
LID. SAT. 

100. 000•) 
14. 7(10(l 

133.1156 
.0000 

-8498.2018 

.5000 

.5000 

.oooo 

7 
LIQ. SAT. 

100.0(J(IQ 
14. 7000 

133.1156 
.0000 

-8498.2018 

.5000 

.5000 

·ºººº 

8 
VAP. SAT. 

.0(11)(' 

14. 700(1 
133.1156 

1.0000 
5410.8044 

.5809 

.4191 

.0000 
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S I M D E S 

SIMULACION DE COLUMNAS DE DESTILACION MULTICOMPONENTE 

PLANTA COLUMNA DE DESTILACION 
CLIENTE CARLOS VEGA REYES 
CASO l WU-BISHNOI. METODO BMC-SFL 
HECHO POR : CVR 
FECHA : ENE/90 

MODULO NMOD~ "· COLUMNA DE DESTILACION MULTICOMPONENTE. 
METODO DE BMC-SFL. 

ESPECIFCACIONES DE LA COLUMNA 

NUMERO DE ETAPAS TEORICAS 33 
NUMERO DE ALIMENTACIONES ., 

PLATO DE ALIMENTACION NO. 9 FLUJO (LBMOL/HR> 150.00C>C> 
PLATO DE ALIMENTACION NO ::'l FLUJO <LBMOL/HR> 100.0000 

NUMERO DE SALIDAS LATERALES DE VAPOR O 
NUMERO DE SALIDAS LATERALES DE LIOUIDO O 
RELACION DE REFLUJO 4.0000 
PRESION DE OPERACJON (PSIA> 14.70(1(1 
CAIDA DE PRESION POR PLATO CPSIA) .oooci 
CAIDA DE PRESiotJ EN EL CONDENSADOR <PSIAl .0(1(1(1 

ESPECIFICACIONES DE LOS PRODUCTOS 

PRODUCTO DESTILADO VAPOR <LE<J1úL/HR> 
PRODUCTO DESTILADO LIDUIDO CLE<f10L/HR> 
PRODUCTO DE FONDOS (LEiMOL/HRl 

48.0000 <VAP. SAT.l 
.0000 (LID. SAT.) 

202.0000 CLIO. SAT.) 
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Sl~IDC:S 

S l MULAC l ON DE COLUMNAS DE DCST l LAC l ON tll'L 1 l CO"IF·ONENTE 

PLANTA CDLUMr<A DE DESTILACION 
CLIENTE CARLOS VEGA REYES 
CASO l WU-8!SHNIJ!, METODO BMC-5FL 
HECHO POf"< : CVf< 
FECHA : ENE/9(> 

PERFILES INICTALES DE PRESION. TEMPERATUr<A Y FLUJOS TOTALES 
DE L 1 OU IDO Y VAPOf':. 

ETAPA PRES ION TEMPERATUF:A FLUJOS TOTALES 
VAPOR LIQUIDO 

(PSIA> (GF) < L8~10L /HR) <LBNOL/HR) 
14. 71)(10 130.0üOO 48.0001) t92.0000 - 14.71)00 t:::0.6250 240.l)(l(l(I 192.0üOO 

3 14.700(1 131.250t) 240.(1000 192 .. 0000 
4 14. 7001) 1:::1 • ff/5(t 240.000(I 194 .. 0000 
5 14 .. 71)0(1 132.5000 240.(10(10 192.(1(1(1(1 
6 14. 70(1(1 133. 1250 240.0001) 192.0000 
7 14.7(1(H) 133.7500 240.00(1(1 192.0000 
e 14.7000 134. 3750 :'.:4(1. (J(H)(l 192.0000 
9 14.7(iOO 135.0000 240,l)(H)l) .342.0000 

10 14.7000 135.6250 24~). (l(l(l(l .34~.0000 
11 14. 7(1t)l) 136.2500 240. t)(l(H) 342.00üO 
12 14 .. 700(1 136.875(1 240.0000 ::.:;.42.0000 
13 14.700(> 137.5000 ::_:4(1 • (h)(H) 342.0000 
14 14. 7t)(l(I 138.1~5(1 240.0000 342.0(100 
15 14. 7(H)0 138.7500 24t).0000 3L'l2.ü00ü 
16 14. 71)00 139.3750 240.0000 34:?.0000 
17 14. 7t)(>(l 14(1.0000 240. (n)i)O ::.1;~.01)00 

18 14. 70t)O 140.6250 240.0000 342.0000 
19 14. 71)(l(I 141.'.2500 24(1.0000 342.0000 
20 14.7000 141.87::.il) '.240.(101)(1 J:4:?. t)(H)(l 

21 14.7000 142.5(10(1 '.240.0t)OO 442.(1000 
22 1'l.7(1(H) 143.1250 240. (h)(H) 442.0000 
23 14. 7(10(1 143.7500 240.(1(1(10 442 ,(lú(J<) 

24 14.7000 144.3750 240.(1000 442.0000 
25 14. 71)00 145,(101)!) 240.0000 442.0000 
26 14. 70(1(1 145.6250 240.0000 442.0000 
27 14. 70t)!-) 146.2500 240.0000 442.(1000 
28 14.7001) 146.875(1 240.0000 442.0000 
29 ltl. 7000 147.500(1 240.(ll)(l(I i\42,.l)út)(i 
3<) 14. 70C)(I 148.L'.25u :2...J.Ú,.(HJ(l(I 442.0000 
31 14.7000 148.7500 240.000(l 442~0000 
32 14. 7(1(11) 149.3750 24(1, (h)(H) 442~0000 _,_, 14. 70(Ji) 15(1. !)(>0(1 2•10. (>i){)(\ 202:.0üOO 
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S I M D E S 

SIMULACION DE COLUMNAS DE DESTILACION MULTICOMPONENTE 

PLANTA COLUMNA DE DESTILACION 
CLIENTE CARLOS VEGA REYES 
CASO 1 WU-ll!SHNO!, METODO BMC-SFL 
HECHO POR : CVR 
FECHA : ENE/90 

PERFILES DE FLUJOS DE ALIMENTACION Y DE SALIDAS LATERALES DE 
LIQUIDO Y VAPOR. 

ETAPA 

2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
9 

10 
11 
12 
13 
14 
15 
16 
17 
16 
19 
20 
21 
22 
23 
24 
25 
26 
27 
28 
29 
30 
31 
32 
33 

FLUJO DE 
ALIMENTAC!ON 
(LllMOL/HRl 

1so.c1000 

1(10.(1000 

ENTALPIA DE 
AL!MENTACION 
<E<1U/LBMOL l 

-8498.202 

SALIDAS LATEflALES DE 
VAPOR LIQUIDO 
(LllMOL/HRl <LllMOL/HRl 
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SIMDES 

SH\ULACION DE COLUMNAS DE DEST!LACION MULTICOMPONENTE 

PLANTA COLUMNA DE DESTILACION 
CLIENTE CARLOS VEGA REYES 
CASO 1 WU-BlSHNOI. METODO BMC-SFL 
HECHO POR : CVR . 
FECHA : ENE/90 

RESULTADOS FINALES 
ITERACION NO. 5 ERROR .44997376-002 

PERFILES DE PRESION, TEMPERATURA Y FLUJOS TOTALES DE LIQUIDO Y 
VAPOR. 

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 

PRES ION 

<PSIAl 
14.7000 
14.7000 
14. 700<) 
14.7000 
14.7000 
14.7000 
14.7000 
14. 7(11)1) 

14. 7(101) 
14.70(10 
14.7000 
14. 7001) 
14. 7000 
14.7000 
14.71)0(1 
14. 7000 
14. 7000 
14.700(1 
14.7000 
14.7000 
14.7000 
14.7000 
14.7000 
14. 70(11) 
14. 700(1 
14.7000 
14.7(H)I) 

14.7000 
14.7001) 
14.7000 
14.7000 
14.7000 
14. 7000 

TE11PERATURI'< 

<GFl 
133.0690 
133.1594 
1.33.2708 
133.4170 
1'.J.3.6251 
133.9529 
134.5517 
135.9580 
141.7641 
141.7902 
141.8278 
141.8822 
141.9612 
142.0775 
142.2503 
142. 5118 
142.9130 
143.5269 
\44.3774 
144.9840 
142.5332 
14:2.5442 
142.5649 
14:2.6034 
142.6760 
142.81:.2 
143.1)'!54 
143.5844 
144.5857 
146.5424 
150. 1854 
156.6956 
170.4040 

FLUJOS TOTALES 
VAPOR LIQUIDO 
(LBMOL/HR> (LBMOL/HRl 

48.0000 192.0000 
240.0000 191.4981 
239.4981 190.8868 
238.8868 190.1020 
238. 1t)20 
237.0214 
235.3774 
232.4431 
225.2176 
214.2530 
214 .1513 
214.0066 
213.8006 
213.5070 
213.(1888 
212.4925 
211.6448 
210.4580 
208.9075 
207.428(1 
208.4347 
209.4870 
209.4501 
209.3816 
:!09.2536 
209.0158 
208.5747 
207.7608 
206.2853 
203.7304 
199.7251 
194.1883 
185.9681 

189.0214 
187.3774 
184.4431 
177.2176 
316.2530 
316.1513 
316.0065 
315.8006 
315.5070 
315.0888 
3L4.4925 
31:.C'. 6448 
::.12.4580 
310.9075 
30'-7.4281) 
310.4347 
411.4870 
411.4501 
411.3816 
411.2536 
411.0158 
410.5747 
409.7608 
408.28:03 
405.7304 
401.7251 
396.1883 
387.9681 
'202.(11)01) 
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S l M D E S 

S!MULACION DE COLUMNAS DE DES11LACION MULTICOMPONENTL 

PLANTA COLUMNA OE DEST!LACION 
CLIENTE CARLOS VEGA REYES 
CASO 1 WU-BISHNOI. METODO 811C--SFL 
HECHO POR : CVR 
FECHA : ENE/9(1 

RESULTADOS FINALES 
ITERACION NO. 5 ERROR = .44997376-002 

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 

~" 

COND!CION TERM!CA OE LA COLUMNA 

ENTALP!A OE LOS 
VAPOR 

CLBMOL/HRl 
6048.(1712 
6042.5991 
6(136.1937 
6028.5641 
6(119. 22(16 
6007 .. 3459 
5991.6943 
5971. 7'216 
5974 .6929 
5972.5394 
5969.4843 
5965. 150-: 
5959.1)055 
5950.3151 
59'.38.(1443 
5920. 7982 
5896. 7()56 
5863.3674 
5817 .6093 
5753.727'2 
5655.0560 
5654.4226 
5653.2451 
5651.(1529 
5646.9899 
5639.4803 
~625.6687 
560(;. 54 1 (1 

5555.7402 
51i79 .1)(154 
5358 .. 6227 
5207.0635 
5115.24 113 

FLUJOS TOTALES 
LIQUIDO 

CLBMOL/HR) 
-6660.6602 
-67ú1.9714 
-6752.31'38 
-6816.7822 
-6905.0502 
-7038. ()01)0 
-727 o. ~l6(1(1 
-7806. 59.35 

-104.26.5530 
-10433.8970 
-!(1444.3460 
-10459.2060 
--10480. 367(1 
·-10510.4720 
-10553.314(1 
-1(1614. 0'721) 

-10699.2620 
-1081~.61)80 

-10934.9450 
-10947 .(1770 
--10309.8130 
-10311.8440 
-10~.15.6190 

-1(1322.6530 
-10335.7141) 
-10359.8910 
-1(141)4.39:.0 
-10484.862(l 
_, 10624. 4000 
--1(1844 .8030 
-11145.5~:.60 

-11536.1)220 
-·12113.2340 

DE CARGA 
TERM!CA 
<BTU/HRl 

-2438764.7 

2980008.2 
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S I M D E S 

S!MULAC!ON DE COLUMNAS DE DESTILACION MULT!COMPONENTE 

PLANTA COLUMNA DE DESTILACION 
CLIENTE CARLOS VEGA REYES 
CASO 1 WU-El!SHNDI. METODO BMC-SFL 
HECHO POR : CVR 
FECHA : ENE/90 

RESULTADOS FINALES 
ITERAC!ON NO. 5 ERROR = .44997376-0(>2 

1-'ERF!LES DE FLLl.1DS INDIVIDUALES DE LIQUIDO Y VAPOR. 

ETAPA 

FVV 
FLL 

~ Fvv 
FLL 

3 Fvv 
FLL 

4 Fvv 
FLL 

5 FVV 
FLL 

6 FVV 
FLL 

7 FVV 
FLL 

8 FVV 
FLL 

9 FVV 
FLL 

10 FVV 
FLL 

11 FVV 
FLL 

1::: FVV 
FLL 

1.3 FVV 
FLL 

14 FVV 
FLL 

15 FVV 
FLL 

16 FVY 
FLL 

17 FVV 
FLL 

18 FVV 
FLL 

19 FVY 
FU. 

2(1 FV\.' 
FLL 

ACETOMA 
46.7427 

185.8124 
23'2.5551 
183.9586 
~30.7014 

181.71)85 
2:?8.451~ 

178.8495 
225.5922 
174.9814 
221.7~42 

169.2591 
216.0019 
159.5405 
2(16.2832 
138.~021 
185.0247 
128.9.372 
175.6683 
128.3589 
175.(1896 
127.5372 
174.2675 
126. ::709 
173.1007 
124.7155 
17l.4446 
12:::.3694 
[69.0976 
119.(1506 
165.7779 
114.3788 
161.105(1 
11)7. Bfl76 
154.6125 
99. 2:;,44 
14~- ~759~ 

89.1933 
135. (.7'20•t 
83.0749 

METANOL 
.1469 
.. 4905 
.. 6375 
.4288 
.5758 
.3915 
.5385 
.3709 
.5178 
.:".:~624 

.5097. 

.3638 

.5108 

.3750 

.5219 

.3945 

.5415 

.7315 

.8784 
1.2466 
1.3935 
1.9764 
2.1232 
3.(H)9l) 

3.1558 
4.4670 
4.6137 
6.5185 
6.665l 
9.39(H..1 
9.536:: 

13.3731 
13.5191 
18.8157 
18.9614 
26.0793 
26.224:: 
35.5773 
. .:;5. 1:1s 
a.9 .i:i:.77 

COMPONENTE 
t'IGUA 

1.1103 
5.6971 
6.8074 
7 .1107 
8.2~09 

B.7868 
9.8971 

10.8816 
11.9919 
13.6776 
14.7879 
17.7544 
18.8647 
24.5276 
25.6379 
38.5410 
39.6514 

186.5843 
37.7062 

186.5458 
37.6682 

186.4929 
37.6158 

186.421)7 
37.5441 

186 .. 3~45 
37.4487 

186 . .2009 
37.::.'.260 

ltl6.0!J19 
.37. 1782 
185.89~9 

.37 .02(17 
185.7547 
.36.8841 

185.5938 
36.7240 

184.6574 
35.7858 

178. 3'.220 
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S I M D E S 

SIMULACION DE COLUMNAS DI': DEST!LACION MUL TICOMPONE"ITE 

PLANTA COLUMNA DE DEST!LAC!ON 
CLIENTE CARLOS VEGA REYES 
CASO 1 WU-BJSHNOI. ~IETODO BMC-SFL 
HECHO POR : CVR 
FECHA : ENE/90 

RESULTADOS FJNALES 
ITERACION NO. 5 ERROR ~ .44997376-002 

PERFILES DE FLUJOS INDIVIDUALES DE LIQUIDO Y VAPOR. 

ETAPA COMPONENTE 
ACETONA METANOL AGUA 

21 FVV 129.8069 '19.1823 29.4454 
FLL 133.6259 99.3827 178. •1"184 

22 FVV 13().3629 49.5291' 29 .594•l 
FLL 133.4180 99.5582 178.4738 

23 FVV 130.1549 49.7052 29 .59(H) 
FLL 1~33.0317 99.88•!1 178.4658 

24 FVV 129.7683 5t).(l311 29.ti821 
FLL 132.31:.!;6 100.4876 178.4524 

25 FVV 129.0499 50.6348 29.~689 

FLL 130.9827 101.6005 178. 4~525 
26 FVV 127.7192 51.i~475 29.5491 

FLL 128.5282 10:3.6 .. 54 178.4111 
27 FVV 125.2647 53.7822 2? .5:7C~ 

FLL 124.0419 lü7.2984 178.'1206 
28 FVV 120. 7785 57.4450 29.5373 

FLL 116.0106 113.6914 178.583~ 

29 FVV 112.7479 ó:J.8377 '2.9.6996 
FLL 102.292(1 124. 1727 j 79.'.2657 

30 FVV 99.1).308 74.3187 30.3808 
FLL 81.0808 139.2069 181.4373 

31 FVV 77 .8218 89.3529 32.5504 
FLL 53.6455 154.5303 188.<)064 

32 FVV 50.3880 104.6827 39.1175 
FLL 25.s7e5 151.8842 210.2054 

33 FVV 22.¿214 102.0310 61.3157 
FLL 3.2572 49.8530 148.8897 
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SIMDES 

SIMULACION DE COLUMNAS DE DEST!LACION MULTICOMPC'l-IENTE 

PLANl"A COLUMNA DE DESTIU\CION 
CLIENl"E CARLOS VEGA nEYES 
CASO 1 ~JU-B I SHNO I , ME TODO 81'\C-Sr-L 
HECHO POR : CVR 
FECHA : ENE/90 

RESULTADOS FINALES 
ITERACION NO. 5 ERROR ~ . 4499737 6-002 

PERFILES DE COl1F'OS 1 C IONES DE LIQUIDO y VAPOR y 
RELACIONES DE EQUILI8RIO. 

ETAPA COMPDr~ENTE 

ACETONA METANOL AGUA 
y .9738 .3062-002 .2313-001 
X .9678 -~555-002 .2967-1)01 
1( 1 .. (11)62 1.1981\ .7795 

2 y .9690 .2656-002 .2e-:..6-001 
X .9606 .2239-002 .3713-001 
K 1.0087 1.1862 .7639 

3 y .9633 .2404-002 .3402-001 
X .9519 .2.051-002 .4603-(lOl 
r: 1.1)119 1.1721 . 7457 

4 y .9563 .2254-0(12 .4143-(H)! 
X .9408 • 1951-002 .5724-001 
K 1.0165 1.1554 .7238 

5 y .9475 .2175-(11)2 . 502.6-001 
X .9257 .1917-002 .7236-001 
K 1 .0235 1.1344 • l.960 

6 y .9355 .2149-002 .6239-001 
X .9033 .1942-00'2 .9475-001 
K 1 .0356 1.1067 .6584 

7 y .9177 .2170···0(!2 .8015-001 
X .8650 .~033-(102 .1330 
1( 1.0609 1.0674 .60:.::'.7 

8 y .8874 .2245-00'.:. .1 l(t.3 
X .7803 .2226-002 .2175 
K 1. 1-373 1.0086 .5072 

9 y .8215 . 2404·-0()2 .1760 
X .4077 .2.31:":··00~ .. 59úü 
~: 2.0150 1 .o:.94 .. 2984 

10 y .8199 .•tl(l(l-1)(1~ .196(! 
X .4060 .3943-00'.: .59üü 
I< 2.0195 1.0Z.96 . '.2983 

11 y .8176 .6507-•)02 .1759 
X .4ú3o .625'4·-0(1~ .5901 
V 2.0258 1.0404 . :2980 

12 y .8143 .9921-1)02 .1758 
X .4út)2 .9528-0(12 .5903 
f( 2.0349 1.1)413 . 2977 

13 y .8096 .1476-001 .1756 
X .395-3 .1416-001 .5905 
f( 2.048:?. 1.0425 .2973 

DE 

212 



Sl~IDES 

SIMULACION DE COLUMNAS DE DEST ILACION MULTICOMPONEt<TE 

PLANTA COLUMNA DE DESTILACION 
CLIENTE CARLOS VEGA REYES 
CASO 1 WU-BISHNOI, ~tETOOO BMC-·SFL 
HECHO POR : CVR 
FECHA : ENE/90 

ETAPA 

14 y 
X 
K 

15 y 

X 
K 

16 y 
X 
K 

17 y 

X 
1( 

18 y 

X 
I' 

19 y 

X 

" 20 y 

X 
K 

21 y 
X 
V 

22 y 

X 
K 

23 y 
X 
I< 

24 y 

X 
1( 

25 y 
X 
K 

26 y 
X 
¡,: 

RESULTADOS FINALES 
ITERACION NO. 5 ERROR ~ .44997376-0(12 

PERFILES DE COMPOSICIONES DE LIOUIDO Y VAPOR Y DE 
RELACIONES DE EOUILIBRJO. 

COMPONENTE 
ACETONA METACIOL AGUA 
.8030 .2161-1)01 .1754 
.3884 .2069-(l(lj .5909 
2.0676 1. 0445 .2968 

. 7935 .3128-001 .1752 

.3785 , 2986-(H)l .5916 
.2.0963 1.0476 .2961 

.7801 .4488-001 .1750 

.3647 , 426tl-(U) 1 .59~7 

2.1393 1.05~~ .2952 
.7.ol: .6388-ü(ll 1749 
.3453 .6022-001 .5945 
2.2045 1.0607 .2942 

.7346 . 9009-·001 .1752 

.. 3192 .8388-·(1(11 .5969 
2.3017 l .0741 .2936 

.6987 .1255 .1758 

.2082 .1151) .5968 
2.4238 1.0918 .2946 

.6553 .1722 .1725 

.2676 .1581) .5744 
2.4486 1. t)9f.J2 , 3(H).3 

.6228 .236(1 .1413 

.3247 .2415 .4337 
1.9177 .9770 .3257 

.6223 .2364 .1413 

.3243 .2421) .4338 
1.9191 .9771 .'3257 

.6214 .2373 .141-:'. 

.3234 .24:'.:8 . 4 J:~a 
1.<;·216 .97'7·1 .3~5.~· 

.6198 • 2::.: r:j..:.1 .1413 

.3217 .2443 .4339 
1.926':, .9779 .3256 

.6167 .::4:¿(1 .1413 

.3187 .2472 ,4::41 
1.S'.S52 .9789 .:::::::ss 

.6110 .2476 .141•1 

. Jl.3t) .2::i24 .4.345 
1.9519 .98 1)8 .3253 
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S!MDES 

S IMULAC ION DE COLUMNAS DE DESTI LAC ION MUL TI COMPONENTE 

PLANTA COLUMrlA DE DESTILAC!ON 
CLIENTE CARLOS VEGA REYES 
CASO 1 WU-E<!SHNO!, METODO BMC-SFL 
HECHO POR : CVR 
FECHA : ENE/90 

ETAPA 

27 y 
X 
K 

28 y 
X 
1( 

29 y 
X 
K 

30 y 

X 
K 

31 y 
¡( 

1( 

32 y 
X 
1( 

33 y 
X 
1( 

RESULTADOS F!NALES-
!TERACION NO. 5 ERROR ; .44997376-002 

PERFILES DE COl1POSIC!ONES DE LIQUIDO Y VAPOR Y DE 
RELACIONES DE EOUILIBRIO. 

COMPONENTE 
ACETONA METANOL AGUA 
.6006 .2578 .1416 
.3027 .2618 .4354 
1.9839 .9847 ~3251 

.5813 .2765 .1422 

.2841 .2785 .4374 
:2.0459 ,99:;:9 .3250 

.5466 .3095 , 1440 

.2521 .3060 .4418 
2.1679 1.0112 .3258 

.4861 .3648 ,1491 

.2018 .3465 .4516 
2.4084 1.(1527 .3302 

.3896 • 4474 .1630 

.1354 .3900 .4745 
:;:.8776 1,1469 .3434 

.2595 .5391 .2014 

.6670-001 .3915 .5418 
3.8901 1.3770 .3718 

.1216 .5486 .3297 

.1612-001 .2468 .7371 
7.5437 2.2231 .4473 
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PLPNlA CC:LUMNn DE L1E::r1Li:.,C!Ol~ 

CLfEMTE CARLOS \ii..::ci:-.\ kEYEE 
Cf\50 l WU-L1ISHf'.JIJl. :·":_1tJl~C I:HC-SFL 
HECHO F·1:m : CVR 
FECHf.'I : Et-~¿/qo 

MOüLILlJ NM•JC· - [!_: .. L''.'1~·!:., T)E DESTlLf.iC;ION Ml.L 7!COMPCNE:.f"·ITE 
f·:E:TODO DE LWiC-SFL. 

NUMERO DE ETAPAS TE('f;: Cl<3 
PRESIOI~ DE OF'Er;Acwu CF'S!Al 
'iELP.r: 1 OI~ DE nEf'L Ud O 
íROD 1_;c. ~ Q DJ::':..:T-' ,.':-.... < nr,· <L :·,t-1t:1l_ 1·-.;;1 

PRODUC~O DESTlLA~U LIQUIDO <LBMüL/HR> 
PRODUCHJ DE FONDOS ( L8Mi_·):_/H!~) 

14. 7(,C:() 
4.00(10 

4~:3. Ol)Ot) 
.(l(lúO 

202.0000 
-243.'J764. 7 

.29ü?)(l(l8.2 
42 

CAf\GH TEi\!·1: CA D;?:L .'.Jl'·!~)t: ;~-.t~DCJR { BTU/HR) 
CAf,GA ·1::F:t·11t.1='1 DEL r..;E.l·!En\. roo;.-;: ([lfU/Hk) 
OPC 1 CN DE C1\LCLJL'j 

CORIENTE 
FC\SE 
FLU,11J ( LE<MOL/HR í 
PRES IC1M ( PS!A l 
TEMPERATUn1~ e GF l 
VAPOR\ZAC!ON (MOLAR l 
ENTl'LPIA iBTU/HRl 

COMPOS ¡ e¡ m~ 
ACETDr~A 
METANOL 
AGUA 

cr1f;: IEi·~TC 
FASE 
FLUJO (L['f'IOL/1-'hl 
PRESION CPS!Al 
TEMPERATURA 'GF'' 
VAPOf". l z:;c 1 or~ ( \1ül-~~F} 
ENTALFIA (!)TU/l·!f;) 

COMF'OS I C ION 
ACETONA 
METAJfüL 
AGUA 

1 
L!Q. SAT. 

15\) .. (1(101.1 

14.1000 
:211 .• 9651 

• (H)l)t) 

• (l(H)V 

.. {)t)1.1t.• 

• (H)c)(l 

5 
LJD. t'AT. 

2c··.~. (1c)On 

1·1.7000 
170.404! 

"(H)t)I) 

• tJ_, i ',.;.-001 
. 24'.8 

1 •JO. (1(1(<, 

l '~. 7->)() 
1.:;.3.1156 

.t)()(¡¡) 

-8498.2()18 

.5000 

.!500(1 

·ºººº 

4 
VAF'. SAT. 

48.l)Q(H) 

1 ..... 7t)f)(I 

1::.).069(! 
l .0000 

6(14~3. =)712 

.1612-0l)l 

.. 2468 
• 7371 
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CAPITULO 5 

EJEMPLOS DE APL!CACION. 

Se seleccionaron 35 problemas de columnas de separc.ción 

multicamponente, que incluyen las configuracione= de equipo y los 

sis·c•..:mas de comnunentes comurin.ente usedos en 1~ irdU<:S~.r.tc.\ di:? 

refinación dP.! petróleo!" petr~qi_11mic.:i. y qu1.mice .• 

Las especificaciones de c.3.de. une i:i'=: los pr-cble1nas se present~n 

en la table 5.1" en dondé se destacat e! ti~o de o~er~cion. ~i 

sistema de componentes, los flujos de las aliment~.ciones y SI..' 

composic:.on, e! número de ~tapa~ ... i::.aó:--i.cas de que consta la c:~lL·mn~"'I.. 

ti;::o de destila-:.o t!t.te ~e ce~e3." relación de refluj;;. tn .: .. 

candensado1- y presión de operación. En esta tabla también se indice 

la referencia de la cual fue tornado.el prc..blem3. 

Les o:-·';Jt:.eme.s de colL!mnc.: de separ-"'!-::ion s.e.Leccianados, pL.1.i::!den 

clasificirse d2 a~uer¿c a! tipc ~~ ~peraci~~ que r~~lizan En los 

siauiente~ tipos; columnas de des~~le~i~n conven=~~n~l, cas~~ 7. 9~ 

1•). 11. 17 .• 18, 21)~ 23~ 28, :::=?, 3C, 31. :.:.2, 33 )' 34; columna~ 

compleja~ con más de una alimentación y/o e~traccion~s i~t~r~le~ d~ 

ltquido -r·/a vapor. cases 1:!, 1::: v '.?5: columna.s de de:~'::::.lar:i•~n 

a.;zeotrópica, C:aSOS 1, 4, 5, 6! 8. 16, '.21, 24 y ~5~ ~:::'lLtr:::--:~'.:- de 

destilac:it.:.1n e;~tractiva., casos '2~ 3, 19, 22, 26 y 27; c:;lu:r:n,,;-:. d~.: 

absorciur. ::asa 15 y columnas de absorción con r.::-hf?r'' · ~ ,... r:.as? 14 .. 
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En cuanto al tipo de sistema de componentes, once prcblemas 

involucran hidrocarburos no polares, estos son las casos 12, 13, 

14, 15, 29, 30, 31, 32, 3-3, 34 y 35; los casos 12,29 y 30 son 

sistemas de componentes no polares de puntos de ebullición 

cercanos; el caso 34 es un sistema de componentes no polares de 

puntos de ebullición intermedios, en tanto que los cases 13, l.4, 

15, 31, 32, 33 y 35 san sistemas de componentes no polares de 

puntos de ebullición alejadas, destacandose entre éstos el casa 

31, que contiene componentes incandensables <hidrógeno y metano>. 

Los restantes veinticuatro problemas consisten de sistemas de 

componentes donde al menos dos de e!lo~ !:::on hidrocarburos polares. 

Entre estos se pueden di5tinguir sistemas de c0r.iponentes que 

tíenden a formar azeotrópos~ casos 1, 4, 5, 6, a~ 16, 21J 24 y 25, 

y sistemas de componentes que contienen agua. casos 1. 7, 8, 9, 18, 

21, 22, 24 y 25, -::amo único componente polar ;;.norg.inico •. 



TABLR 5.1 ESPCCIFICRCI DHES OE LOS PROOLEHílS DE COLUHt4AS DE SEPAF:ACIOH. 

- ---·-- - ---- - ------------------- - --------- - - - ---- - - ----- - - -------------------------------- - - ----- -1 
PROBL(t1A! OPERHCION ! SISfEHA ! ALlt1EHrACIOHES l ESPE'CIF'ICACIOHES 1 REF. ! 

! ! 1 2i 2i 1 DE LA COLUHHA ! 1 
---·-----! -------------! ----------------------! ----------! ----------! ---------! ---------! ---------1 

1 l OESTIU\CiúH ! 12.:? ACEf(ltfH ! 0.000000 ! o.~00000 !P =M.·r ! OV=-18.00 ! 3& 1 
! HZEOTROPlCA ! 62 HETAtlüL ! 0.000000 ! 0.50001)0 ! HP=33 ! OL:00.00 1 83 l 
! ! 20 AGUA ! 1.000001) I 0.000000 !RR=-!.00001 ! 

1 1 F '9=1so.nmr21=100.001 ! 
! !<LIQ.SAf.)!<LHl.SAT.)! ! 

·---- --1 ----·---------! -----------------------! ----------! ----------! --------- ! --------- ! ---------! 
! DESrtLAClOH ! '35~ H-ocrmm 1 0.000000 1 o.2ooono !P =1'1.7 rnv:::10.oo 1 03 
! EXTRHLflVA 305 nETilCICLOHEXAHO 1 Cl.OOOúOll ! 0.'100000 IHP::30 ~Ol:::00.00 ! 
! 325 ETILflUICENO l O.üíl0001) ! O.<iílOOOO iRR::B.0000! 

2·13 FEHOL ! 1.000000 ! 0.000000 I 
' !Fll=JOO.OO!FlE.:::100.00! 
1 ! CLIO.SAí .)J ClIU.SRT .)! ! 

--------! -··----------- ! ---------· - -- ---------! ----------! ----------! --------- ! --------- ! ---------? 
J ! ílESTILACIOH ! 105 NETll rJrLOHE>:tW ! 0.000000 ! 0.500000 IP ::1"1.7 !OV::l2.2'1 ! 21 1 

! EXTRAr.rtvn ! 2011 TOLUEtlfl ! 0.000000 ! 0.500000 lHP=21 !OL:oo.oo ! 03 
! 2~3 FEHOL ! 1.000000 ! O.OOOOlJO !Rt-:::B.1000! 

!F10::7G.?"IO!F15=2~.2t.O! ! 
! !CLIQ.Sflf.)!(LlQ.Stlf.)! l ! 

---- ----! ------------- ! ----------------------! ----------! ----------! ---------! ---------! --------- ! 
1 ! DESTILACIOH ! 300 H-HEPrAHO ! 0.279200 1 0.000000 !P =1"1..7 !DV:000.00! <\O ! 

! AZEorROPICA ! 2Uf. TOLUftlO ! 0.220"i00 ! 0.000000 !HP=li' !OL:::2'1'J.OO! 03 1 
! 167 H.E. CETONA ! 0.'192'100 ! 1.000000 !RR:t.5000! 

!F ?:::1'3i'.001fll:::'37.000l ! 
!CLIIJ.Sfff.)!CLIQ.SAT.)! ! 

--------! ------------- ! ---------------------- ! ----------! ---··- -----! --------- ! --------- ! --------.. ! 
OEST I LACI Oll 
AZEOrROf'I CA 

E.2 HETAHOL 
::ion H-Hf.1-'íAHO 

! 2UQ TOLUEllO 

! o. ?81000 ! 
! ú. lli'üOO ! 
! o. 1o::non ! 
! Ft?::to(l.úíl! 

!P :::11.1 rnv:::oo.oo 
!HP=28 !OL:::G-!.SO 
! RR-:-3.6'100! 

! ! CLlQ.SflT .)! ! 1 

83 

--------! ------------- ! --------------~ ------- ! ----------! ----------! --------- ! --------- ! ---------! 
E. ! DESftLACIOtt ! .:'.-19 ClCLOHEXRHO ! 0.100000 ! ! P :l"I. 7 l OV:::60.00 ! 21 

! flZEOTROPICA ! W2 ETAHOL ! O.·moooo ! !HP::20 !OL=00.00 ! 83 
! ;206 rOLUEHll ! (l.100000 ! ! RR:::2.2sno1 ! 
! 133 1-PfWPHHílL ! 0.10000tl ! ! 

! r 10=100.001 
!(LIQ.SftT.)! ! 

--------! ------------ - ! ---- ------··-----------! ----------! ----------! ---------1 --------- ! ---------\ 
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TRBLR 5.1 COHTIHUACIOH 

----------------------------------------------··--------------------------------------------------! 
PROBLEMA! Of'ERACIOH l SISTEMA ! ALIHEHrRCinUES ! ESPECIFICAClOHES ! REF. ! 

! 1 ! Zi Zi. ! DE LA COLUt1HR ! 1 
----- ---!-------------!---------------------! ----------! ----------! ---------! ---------! ---------! 

? 1 DESrILRClOH 1 122 ACETONA ! 0.230000 1 !P =1'1.7 IDV=so .. oo ! 03 1 
!COHVEliClOHíll 62 HETRHOL ! 0.100000 ! !t1P=19 IDL=oo.oo 1 
1 167 tt.E. ccrotm ! o.Gooooo 1 !RR::2.sooo1 1 
! 20 AGUR ! 0.010000 ! ! 

!F13=100.00! 
!CLlCl.SAT.)! 1 --------!------------ -! ----------------------! ---------- ! ----------! ---------! --------- ! ---------! 

1 UESTILACIOH &2 HETRHOL 1 ~0.100000 ! ! p .::H.? 1 ov=oo.oo ! '13 ! 
HZEOTROrICA 10:? ETRHOL 1 0.200(100 ! !HP=22 !DL=50.0D 03 ! 

! 20 AGUR 1 10. 700000 ! ! R!;::J.0000! ! 
1 ! F 12=100.00! ! 
! !(LJO.SAf.)! ! 

---- ---· ! -------·· ----- ! ----------------------! ---------- ! ----------! ---------1---------~ ---------1 
9 ! DF.STILACIOH ! 20 AGUR 1 O."i50000 ! IP =1-1.7 IDIJ-00.00 ! 3G ! 

!CotlVEHCIOt4AL l 1~2 f\CETüt(A ! 0.5000011 ! !HP=15 lDL=So.on ! 93 
! '1(i9 FURFURHL ! o.osnc100 ! !RR=2.5000! ! 

! F 0:::100.nui 1 ! 
! ! (LlQ.SAf.)! ! 1 

--------! -------------! ----------------------! ---------- ! ----------! ---------! ---------! ---------1 
10 ! DEStTlLACIOH l 122 Al.:ETOHA ! O."\SOOOO ! !P :::}"\.? !.Dv=20.oo ! 3& 1 

!CO/lVEt4r:IONAL ! 50 CLOROFORl10 ! o.:noflol) / !tlP=20 !DL=so.oo ! 03 
! G2 HEíAH(JL ! o.22onoo ! ! RR=3.0000! 

! F10=100.001 
l !(LJQ.SAf.)! 

--··---- -! -----··------- ! ----------·------------! ----------: ----------! ---------! ---------!---------! 
11 ! DESrILAl.:lOH 1 90 1-2 OlCLOROEfnHO ! 0."150000 ! IP :::]"l.? !OV:::S0.00 1 21 1 

!COIWEHCIONAL ! 133 1-PROl'AHOL ! 0.1SO('QI) 1 !rlP=20 !OL:::oo.oo ! 83 ! 
20G fOLUEUO l o.o~uooo ! : RP.="1.0000! 
122 ACETONA ! O.úS0001) J 

1 Fl t::1no.oo! 
! J !CLIQ.Sílf.)! ! 

--------! -------------1 -----------------·· ----1 --··-------! ---------- ! ---------! ---------! ---------! 
12 ! oc~.fl!.t~L.IOH ! ºº EHLE'.t40 ! 0.01"1030 ! !P =21?.G !DIJ=·J.27 ! R) ! 

! C0t1PLEJA ! 120 PP.OPil.EHO ! 0.952700 ! !HP':•tO !DL=0.00 ! ! 
! l 132 PROPflHI) ! o.03J2i'IJ ! !RR=162.3"1!U "1=10?.o: ! 
1 !íl9=227."\0! l ! 

!CLlQ.Sflf,)I ! 1 
--------! ---- ·--------! ----------- -· --- ------! ---------- ! ---------- ! --------- ! ---------! --------··! 
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TABLA 5.1 COHTIHUACION. 

- ---------------- ----- ------- ------------ - --- - ---- - - ----- ------------------- - --------------- ----- ! 
PROBLEtlA! OPERACIOH 1 SI5'fEt1A ALIHEtfff\CIOHES ESPECIFICACIONES 1 REF. ! 

1 ! 21 Zi OE LA COLUtlNA ! 1 --------1------------- ! ----------------------! ---------- ----------! ---------! ---------! ---------! 
13 ! OESTILAtIOH ! 100 ErAHO ! 0.0,20000 !P =12.5 !DV:37.00 ! 93 

COHPLEJA ! 182 I-BUTAHO ! 0."100000 ! HP= .. O ! OL:00.00 ! 1 
! 181 H-BUTAHO ! 0.510000 !RR=S.OOOOIU37=10.00! 1 
! "'IJ9 H-DECANO ! 0.070000 1 !J.I 3: 5.00! l 

!F21:::100.00 1 
1 ! <LIQ.SAT .) 1 

--------! ------------- ! ----------------------! ---------- ----------! --------- ! ---------1---------! 
l"I ! ABSORCIOH ! 100 ETAtW ! 0.930001) 0.800000 ! p =216.6 ! OV=290.00! 03 ! 

! COll ! 192 I-BUfAHO ! O.O·toOOO 0.120000 !t1P=l3 !DL=Ooo.001 ! 
! REHERVIOOR ! HU H-BUlHHO 1 0.028000 O.Oi'OOOO ! RR=0.0000! 
! 271 H-HEXAHO ! 0.002001) 0.010000 ! I 
1 ! r 1= so.no F 3=300.00! 1 
! ! (LfQ.SAT.) Cllíl.SAf.)I 1 

-·· ------! -------------! ----------------------! ---------- ----------! --------- ! ---------! ---------! 
¡·, ABSORCIOH 100 HAtW 1 0.000000 0.911000 !P =1'15.1 !OV=82U.OO! 03 ! 

132 f'P.OPílHO ! 0.000000 o.ose.ooo !tlP=12 !OL=OOD.00! ! 
191 H-RUHi!lO ! 0.050000 0.033000 ! RR:0.0000! 
211 tH-in:ntm i 0.200000 0.000000 !VR=o.00001 
'110 H-OECANO ! O. 750000 0.000000 ! ! 

!F 1:10t1.00 F12=900.00! 1 
! ! (f:-t>-t.0) <VflP.SAT .> ! ! ! ! 

--------! --------- ·--1----------------------! ---------- ---------- ! ---------! ---------1---------! 
u; ! DESflLAClotl 2?1 H-HE:•:Rtm ! o.sooooo !P =l ... ? !DV=30.00 ! .... 1 

! AZEOfROPICA ! 102 ETANOL 1 0.$00000 ! tlP=lO ! OL=00.00 ! 
! ! F 6=100.00 ! RR::;:s.oono! 

1 1 ! n=l9'3.i'J ! i ! 
- -------1 ------------- ! - ---------------------! ---------- -- ·--- -- ·- ! ---------! ---------! ---------! 

17 ! DESrILRf':!IJH ! 2?1 H-HEXAHO ! o.~00000 !P =H.7 :ov::on.no ! 16 ! 
!CotHlEHClOHHL ! 250 ttErILClCLOPEflfANO! 0.3tl0000 !HP=11 !OL::S0.00 ! 

102 ETANOL ! 0.100000 !RR::2.ll000! ! 
2-12 BEHCEtlO ! 0.300000 1 ! 

! t 0=100.00 1 1 
! ! ! CT=1'1 ... 3l ! ! 1 

-------- ! ------------ -! ----------------------! ---------- --------- -! --------- ! ---------! ---------! 
18 ! OESfILRCJOt~ ! 133 1-PROPAtWL ! 0.22000I) IP =M.7 !DV=29.00 ! 9 1 

!CONl.'[f(f.!Ut1tll ! 20 AGUR ! o.1;50000 !t1P=12 !OL:oo.oo ! 
! 183 H-BUíAHOL ! 0.130000 ! RR=J.0000! ! 
! !F' s:: 50.00 

! ! ! (f:l'J-1.1) ! ! 
--------J -------------!----------------------! ---------- ----------! ---------! .:.--------!-··-------! 
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TABLA S. 1 CmlflHUACIOH. 

------------------------------------------- -------------.----------------------------------------1 
PROBLEttíl! OPERACIOH ! SISTEMA ! ALlt1EHfACIOHES ! ESPECIFICACIONES l REF. ! 

! 1 ! 2i Zi ! DE LA COLUMNA ! ! 
--------! _______ ,. _____ , ---------··------------! ----------! ----------1---------! ---------1---------1 

19 ! DESTILAClOH ! 0b RCEfOlitTRllll ! 0.000000 ! 0.100000 !P :1'1.7 !OV::00.00 1 13 1 
1 EXTRACTIVA ! ~O AGUA ! 1.000000 ! 0.01)0000 !HP=10 !OL:25.00 1 1 

! 122 fKHOtm ! 0.000000 ! 0.<)00000 !RR=3.0000! I 1 
1 !F s::100.001n2=so.oo 1 1 1 

! ! !(L!Q.5Af.)\CT=135.6) 1 l ! 
-------- ! ------------- ! ----------------------- ! -------- -- ! ------·----! --------- ! ---------! ---------! 

20 ! OESTILtlCIOH ! tn MEfILACEfATO ! 0.050000 ! lP =1'1.7 !OlJ=00.00 ! 2"1 ! 
l CONVENClOlffiL ! SO CLOROFORHO 0.200(100 ! lt1P=t8 1 OL:29.10 1 

! t=.2 t1ETAHOL ! O. 150000 ! ! RR=':l.5000! 1 
! 2°12 erncEtto ! 0.200000 ! 1 1 
! 1::2 AC-ETlltlA ! 0.100000 ! 1 
! !F' i'~to0.1)0! 1 
! ! (f:::t25.0) 1 1 1 ! 

--------! ----------- -- ! --- -------·-------------! ---------- ! ----------! --------·-1---------! ---------! 
21 ! DESf1LAC.IOH ! 62 NHflHOL ! 0.250000 ! !P =M.7 !OV:00.00 ! J& ! 

AZfOTROf·tcA 102 FTAllOL ! o.2soooo l !llP=21 lOL=4'S.OO 1 1 
lJJ 1-PROPAtlOL ! 0.250000 ! l RR=2.5000! ! ! 
~o AGUA ! o.2soooo ! 1 1 

! Fll=l00.00! 1 
1 n=l?3.'1) ! 1 1 

--------! --- -- ----~ --- ! ----------- ----- ! -------·---1 ----------! ---------! ---------!---------! 
22 ! OESrtlílt..IüN ! 169 t1ErILHCf'THfÍI ! o.onoooo ! 0.5'31GOO IP =t'1.7 !OV:oo.oo l "\) 1 

E)l;Tf.HCilVft ! 62 NETJ'\NOL ! 0.000001) ! O.l7~i"no !UP=23 IOL.:SG.10 1 ·! 
! 20 AG!ln ! l.000000 ! 0.033?00 !RR::0,4'000! I 1 

!F 3=100.ú0!F10=7"1.~0 ! 1 ! 
! , l<LlLl.SRf.)!tf::.129.D ! ! 

--------! ------------- ! ----·----------------- ! ---------- !----------1--- ------! ---------! ---------! 
23 ! DtSTILACIOH ! 122 HCETOtlA ! 0.300000 ! !P ::1-1.7 !DV=25.00 ! 74' 1 

!ClltWEHCIOHAL 50 CLOROF'ORl10 ! 0.•1.70000 ! !t1P=25 !OL::00.00 I l 
! e,;.: 11El tlMOL ! 0.~30000 ! ?RR:::IQ.000! I 

!FlS-:tOO.úO! ! 1 
! (f::lJ&.0) ! l ! ! 

--- ----- ! --- . - ----- ---! ----··- ----------------! ----------! ----------! ---------! ---------! ---------! 
2'1 OESrILACIOH ! 102 ETAtWL ! 0.2f.2i'ü0 ! 0.070fl0tJ !P =11.G !0'J=306.00I 5'1 

fl2EOTROPICA ! .2: .. 2 DEtlCEHO ! 0.5?'3100 ! 0.000000 IHP::12 !DL::000.001 
l 20 AGUR ! O. 1&3600 ! 0.130000 ! RR=l. tOOOl 1 
! !F 1=37).00!F '1:100.00! 1 

. ! ! (f:::i'6.4') i <T=172.5) 1 • 1 
----- ---! ------------- ! --------- -------------! ----------! ----------! ---------! ---------1---------! 



TnBLR 5.1 COHTIHUACIOH. 

-------------------------------------------------------------------------------------------------! 
PIUJBLEJ1fl! OPERRClON ! SISTEl1A ~ ALU1EtffRCiotlES ! ESPECIFICACiotlES ! REF". ! 

! ! ! Zi 2i ! DE LA COLUHHA ! ! 
--------~ -------------~ ----------------------! ---------- ! ----------! ---------1---------! ---------! 

25 ! DESTILRtIOtl ? 6~ ttETAHOL ! 0.000000 1 0.&50000 !P :H,.? !OV:OO.OG ! 2'1 ! 
! RZEOTROPICA ! 102 ETfltlOL ! 0.000000 ! o.asoooo !HP="13 !DL=26.00 ! 
! ! 20 AG!íl-1 ! 1.000000 ! 0.050000 !RR:::3.0000! 
! ! 122 ACl:.Túttr1 ! 0.000000 ! O.ZSOOOO ! 
! l !F 7=50.00 !F22=100.00! 
! ! l cT=11'3.G) ! (í:::99.9) 1 ! ! ! --------1----·· -- ------ ! ----------------------! ----------! ----------! --------- ! ---------! ---------1 

26 ! DESTILRCIOH ! 309 tl-HEPrmrn ! 0.500000 ! 1.000000 !P =11.7 !OV:::000.00! 741 ! 
! EXTRllCflVil ! 206 TOLUEtiO ! 0 .. 0i'SOOO ! 0 .. 000000 HlP=3'1 !OL::-355.30! ! 
! : 1Gi' H.E. CEíOHA ! O."'t25ü00 ! 0.000000 !RR=l.0000! ! 

l !Fl5=200 .. 00!í27:t?0.00! ! 
! ! cr=t71.5) 1 cr=173.G) ! ! 1 

-------- ! ------------- ! -·---------------------! ----------! ----------1--------- ! ---------! ---------1 
27 ! DESíILACIUH ! 2'12·BENr-EHO ! 0.000000 1 0.500000 !P :11 .. 7 !OV:00 .. 00 t 71 J 

! E>CTRACTIVíl ! 21'3 CICLOHEXAHO ! 0 .. 000000 ! 0.500000 !HP=32 !DL:S0 .. 10 
! ! 2"1J FEHllL ! LOOOOOO ! O.OOOOOU !P.R:S.0000! 

! F 5=700.00! F2'1=100 .. 00! 
! cr=i'G.&) l cr::76.G) ! 1 

-------- ~ ---- ---------1----------··-----------! ----------1----------1---------! ---------1 ---------! 
28 1 OESTILACIOH ! 2<t2 BENCENO ! 0.027113 ! !P :1"1 .. 7 IDV::Ul).00 ! 7"1 1 

!COHl.•E::MCltJUAL ! 2"1'3 CICLOHEXAHO ! 0.039-t2c¡ ! !tlP=l2 !DL:S0.00 ! 
! 2<t3 FEHOL ! 0.'3334150 1 JRR:3 .. 0000I 1 
! ~ F 10=7'1<;t. 90! l ! 

! ! lCLIU .. SAf .. )! ! ! ! 
--------! ------------- ! ------------- ------- --! ---- ------! ----------l --------- ! ---------! ---------1 

29 ! OESfILAC"ION ! 1J2 PROPFIHO ! o.Gsnooo ! !P =300 .. 0 !OV:000.00! 79 ! 
!C.OHVEHCIOHAI. ! 102 I-üUlílHO ! 0.100000 ! !llP=2U IOL:328.00! ! 

l 181 H·EIUTAHO ! 0.100000 ! !RR=l.2195! ! 
! 223 tl-PEHTAtW ! O. 150000 ! 
! ! F lO=soo.oo! ! 
! !CLIO.SOT.>! ! ! ! l 

--------! -------------! -- ·------------------ . ! -- -------- ! ----------! ---------! ---------1---------! 
30 ! OE$rILAClütl ! 182 r-uurmm ! o.:":MOOOO ! !P =1J2.J !OV::::•m.oo ! 2(. ! 

JCOHVEl/rlOHAL ! 181 n-nUTf1tlO ! O.J30000 ! ltlP=lO !DL:Of•.OO ! 1 
! .?:'3 IH'Etll"l!tfO ! O."'l··oOOLJ ! !RR=2 .. 0000! I ! 

! f" r.= 100.rnJi ! l 1 
! CLlO.SflT .)! ! ! ! 

·--- -----! -··- ----------- ! ------------ . --- ·-----! ------ ---1-- ·-------! ---------!---------!---------! 
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TflBLA 5,1 COHTIHUACIOH. 

- - - -------- - - --- - - -- - - - --- - - - - ------- - ---- - ------- - ----- - - -- - - - ··- - -------------------------------- ! 
PROBLEtffll Of'ERACIOH ! SISfEHA ! ALIHEtffACIOHES ! ESPECIFICACIOtiES ! > REF. 

! ! ! 2i Zi ! DE LA COLUHHA I 
--------! -------- ~----! ----------------------! ---------- ---------- ! ---------1---------1---------1 

31 ! OE5".rILHtlíJH ! 19 HIOROGEtlO ! 0.056.800 !P :31'1.? !OV=59.90 1 2e. I 
!CotiVENCIOHAL fil h[JAHO ! Ll.238600 !HP:::t"i' IOL:00.00 1 ! 

100 ETANO ! 0.102300 !RR:l.08261 1 
n2 PkOP11110 o.w·uuo 1 1 
101 H-OUTAHD 0.193200 I 
223 H-PEHfflHO o.1::sooo 1 

!Fo= ee.oo t 
! cr= ne.o) 1 ! 

-1 ------------- ! ------------· -- -------! ----------- ---------- ! ---------! ---------! ---- -----1 
J2 ! DESrll.RrJOH ! 100 ETANO ! 0.050000 !P ::300.0 !QV::00.00 ! 2G 

33 

!CONl/EHCIOtlHL 1 132 rr.orAUO 0...200000 WP::10 IDL:::20.00 ! '19 
! 181 11-ilUTAH!l O.•moooo !RR::S.00001 
! 223 IH•EHnttHl 0.200000 I 

211 tl-HE>:Atm o. inoooo 
'118 H-OEr.AllU ! 0.050000 

! F 5::: 100.00 
! cr=221.2l 

··----------- ! ------------------ --· - ! ---------- ---------! ---------!---------!---------! 
tJESTTLACIOtl 

! LO/fVEtlCI O/iítl 
100 EíRHO 
132 PKOPftNú 
rnt u-ourwm 
223 tl-PEMHlNO 
271 t•-Hn:ntto 

1 0.030000 
! o.2ooouo 
! o. 370000 
! o. ·:150000 
! o.osocoo 
! F H=lOO.OU 
! cuo.sAr .l 

!P ::250.0 IOV::23.00 l 28 
!HP::17 !OL:::00.00 19 
!RR::6.52I7! 80 

1 
1 

' . -----! ------------- ! ----------------··-----! ---------- ----------! ---------! ------ ---! --------- ! 
3--1 ! DESTILACIOH ! 102 I-DIJrAHO O.OJ%91 !P ::80.0 IOV::000,00~ 1"1 t 

tCONVEHCIOHAL ! 101 tl-DUT"AHO 0.5112•!0 H~P::li' !OL::"fE.B.05! ! 
1 22'1 I-PEtHfmO o.0~1002 !RR::0.9370! ! 

223 U-PF.NíAtlO 0.01711'? 
2i't tHit:-:mm 0.02&2·17 
308 IHlEf'fAHO O.ll't"l(d'l 
35-1 H-OCTAtlU 0.3103% 
389 tHlONHHO 0.035376 

!F 6::07.:; .• :io 
! !cr::100.m 1 

--------! -------- -- --- ! ---------------- ------! ---------- ----------! ---------1--------- ! ---------! 
35 ! OESTILACIOH ! 100 EfntlO ! 0-030000 0.03001)0 tf' =250.0 !DV=20.L10 ! 33 ! 

CONPLE~lA ! 132 f'ROPfltlO ! 0.200úll0 o.2ouooo IHP=l6 !OL=00.00 ! ! 
101 N-BUTAflO ! 0.31'0000 D.370000 !RR=7.SOOO!U J:: 3.00! ! 
223 !1-PEHf11HO ! 0.~50000 0.3SOOOU 1 ! Ul3=37 .001 
271 H-HEXAHO ! 0.050000 O.O'iflOflíl ! !O 3=2EG l 

!FO= 50.00 F -:t:: 50.00! 
! ! ! cr=213.CJ) cr=213.9) 1 • 

-------- ! -------. ----- ! ----------------------! ----·------ ----------! ---------! --------- ! ---------! 
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CAPITULO 6 

ANALISIS DE RESULTADOS. 

Los 35 probiemas de colL:¡nnas de =.ep9.rac¡,ór. descritos en el 

caoitulo 6, fueron resuelto-:; con e! oroqr?.m;?. rj~ S~rnulaci6n de 

Abo:::.orciór SIMDE.5~ er. una computaCora. 

SP:ORRY UNIVAC 1180. 

Las columnas de seoaraciól"? fueron s1r.'l.ulat!as bajo las 

s~guien~e~ t~ses: 

t. Cada problema se simuló con los s1guientes r:iétcdo~ de 

cálculo de columnas de separación: 

-~la.nq-Hen ke. 

-r~aphtal i.-Sandholm .. 

-!:-!1C-SFL. 

2. El algoritmo u-:e-dc !Jarc. suponer los perfih:s ir.it:...!ales de 

y 

individuales o composiciones de liquido y vapor, fu~ el 1nismo par~ 

los tres métactos de cálC'-!lO de columnas de sepi:.1-ü.ci.ór • 

..... Faru la simulación de las co:U...1·-.nas de d~-;t..!.iai:16n y 

absorción~ l~ unic::-. inforrr.ac:ión '3.dic.iono.l 12 

tab;..Q s.1~ ft.teron los supuestos iniciales para la t~mpi::-r~tur.:. ... ?!'1 1:-t 

etc¡:;¿. y en la etapa. NP. es decir en e-1 domo y eri el fond~ de ia 

coiumn.;;,. respPct.iv;·.:-~nte .. 
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4. Los metodas de c~lcula de propiedades termodinámicas; 

relaciones de equilibrio y entalpías de liquido V va.por, se 

seleccionaron de acuerdo a los recomendados para cada sistema y/o a 

la información disoponible de parámetros de interacción. Los 

criterios seguidos fueron los siguientes: 

SISTEMA APLICABILIDAD 

M~TDDDS DE CALCULO DE RELACIONES DE 

EDU!LIBRIO Y EIHALP!AS DE LI ClUIDD Y VAPOR. 

Soave. Peng-Rabinson 

Soave-Mathias 

Virial/UNIClUAC 

-Alto contenido de 

hidrógeno. 

-Fracciones ligeras 

.. ·del petróleo 

-Compuesto maderad~mente 

polares 

-Compuestos muy 

polares 

Buena 

Exceleilte 

E:.;:celente Excelente 

Buena. Excelente 

5. Los criterios Ce converqencia seleccionados para los 

métodos de calcula de columnas de separación y para los métodos de 

cálculo de propiedades termodinamicas fueron estrictos~ de 1.0E-05 

para los primeros y de 1. 0E-04 para los segundos. 

Los p~n~os analizados en cada problema fueron los siguientes: 

1. Factibilidad y exactitr.i.d de los resultadas dE.' la 

simulación. 

2. Número de iteracione~. 

3. Tiempo de CPU. 

4. Influencia de Jos ml•todcis de c.llculo de 

termodin4micas e:. los resultados de ia simulación de 

de separación. 

5. Problemas d~~lcjles. 

propiedade'3 

las columnas 
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Todos los problemas fueron simulados con los tres métodos, 

excepto las problemas 14 y 15, debido a que los métodos de 

Wang-Henke y Naphtali-Sandholm, no estan adaptados para simular 

columnas sin condensador y/a sin rehervidor. 

Los resultado: de la simulación de cada problema se reportan 

en dos tablas: 

En la tabla 6.1 se presentan las composiciones de los 

productos. des_tilado y fondos, as1 cama de las corrientes de 

eMtracci6n lateral de liquido y/o vapor, la temperatura del doma y 

del fondo y la carga térmica de condensador y rehervidor. Estos 

resultadas corresponden a los obtenidos por el método de BMC-SFL, y 

en los casas donde na se alcanzó la convergencia, se reporte.n los 

obtenidos por el método de Naphtali-Sandhalm. 

Resultadas de los problemas propuesta5 tomados de la 

literatura. se reportan en la tabla 6.2. La información contenida 

en esta tabla se reduce en la mayaría de los casas a las 

recuperaciones en el destilado y en el fondo~ sólo para 6 de los 35 

casos reportados no se encentra ningun tipo de información. Los 

datos recopilados provienen en su totalidad de simulaciones con 

diversos algoritmos y 

termodinámicas. 

métodos de c4lculo de propiedades 

La tabla 6.3 contiene información acerca del número de 

iteraciones y el tiempo de CPU consumido en 13 simulación de l?.s 

columnas de separación por los métodos de Wanq-Henke, 

Naphtalí-Sandholm y BMC-SFL. También se reporta el método de 

cálculo de propiedades termodinámicas empleado en la simulación de 

cada columna. 

Las figuras 6.1 a 6.35 y 6. ta a 6.35a mue~t1ran los perfiles 

finales de temperaturas y de flujos totales de llquido y vapor para. 

todos los problemas presentes en la tabla 5.1. 
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Del anAlisis de estas tres tablas se puede destacar los 

siguiente: 

1. Factibilidad y exactitud de los r~si..1lte.dos. 

La comparación de los resultados de la tabla 6.1 can los datos 

reportadas en la tabla 6.2, fué excelente para el SO'l. de los casos, 

problemas 1, 4, 5, 6, 8, 9, 10, 11, 1=. 13~ 14, 17, 18!' !9, 20, 31, 

33 y 34, donde lo. diferencia entre les resultad1Js de la literatura 

y los obtenido: con el pragrQma SIMDES, en la que se refiere a las 

recuperaciones no fué mayor al 27.. Para los problemas 2, 3, 7. 15, 

16, 24, 25, 29, 30, 32 y 33, que represente. apro:<imadar.iL:?nte el 301.. 

de los problemas, la como¿i;ración es bL•er.a can de<;;;viaciones maxima.s 

del -6%. Para los prwblemas restantes, casos 21, 22, 2::;, 26, 27 y 28 

no hubo datos para comparar, observar.oc:::,e sól':l cualitci.tivaí'lente unci. 

adecu3da distribución dP productos. L.~.,·_,; ma.von=-s c!asviacicnes sa 

encontraron en las columnas de sep~raci6n cuyos sistemas de 

componentes ten ian un comportamien1.:.o altamente no ideal, no se 

dispania de para.metro-;.. de intE'racciór· p2r.:-;: las ecuaciones de estado 

y el modelo de solución, o estaban ~isponibles en farrn~ incompleta. 

Cabe destacar que tocos los problem¿s mostraron una ad~cuada 

distribución de los componentes en los productos destiledo y 

fondos, aún en el problema 18 en el cual aparec~n 3 fases en las 

etapas 8 a 12, según reportan Blo-::k y Hegner<B>. 1_a solución 

obtenida corresponde a la de dos fase. siendo adt¿cuada para la 

predicción de la distribución de orod1-1.ctas en el d~stil.edo. 

1 
Otro problema en el cual 5e ~,a<:"pP~haba la pr-;;.~c;encic de 3 fases 

en las etaoas del domo. es el c:aso 24. Prokcp~.kis y Seider<54) 

mostraran que las condiciones de operación de este. columna no dan 

origen a la formación de 3 f.::.si::is en •1i11~n..1r.a etac¿; cie .u~ calüm;ia, 

por lo que los resultados obtt::nido-- L.:ara e~; te p:-ublE'TI<'*. pu~den 

considerarse buenas. 

2. Número de ite:-a!:ir:-nes. 

Como puede obse1·~ars2 EP la taola 6.3, el nétado de BMC-S~L 

propue:;to er, este trabajo~ convir::;J.o para te .. ::.:;=. 10:= pr·ob~em.:~ 
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excepto para el problema 35. El numero de iteraciones Tué casi 

siempre menor para este método. ya que no se consideraron las 

iteraciones del ciclo interno, donde se espec:ifico un má;,imo de 5 

iteraciones. El método de Wang-Henke en la mayoria de los casos 

requirio el mayor número de iteraciones y para los casas 1, 5, 10~ 

16, 18, 19, 20, 21. 23, 25 y 27 la convergencia no fué alcanzada. 

Para el método de Naphtali-Sandha!m, el número de iteraciones fue 

ligeramente superior al reportado por el método de BMC-SFL, no 

alcanzandose la convergencia solo en los problemas 12 y 31. 

3. Tiempo de CPU. 

Para los problemas de f~cil convergencia, es decir para 

aquellos que se simularon en pocas iteraciones, el menor tiempo de 

ejecución lo registró el método de WJng-Henke. Cuando el problema 

erá do dificil convergencia, el método de Naphtalí-Sandholm 

registro el menor tiempo de 1?jec:uci6n. La simulac:ión de li..\S 

columnas de separacion por el método de BMC-SFL siempre requirio 

tiempos de ejecución superiores a los obtenidos por el método de 

Naphtali-Sandnolm. 

4. Influencia de - los métodos de c4lcula de propiedades 

termodíná.micas en los resultados de la simulación de col1..•.mnas de 

separ.;.i.ci~n. 

El método de cálculo de relaciones de equilibrio v entalpie.s 

de liquido y vapor, se eligio de acuerdo al recomendado para el 

sistema de comoonente5 manejado. Para los problemas cuyos sistemas 

de componentes estaban integrados por hidrocarburos no polares y 

ligeramnnte polares, casos 2-3,12 113,14115,30,31,32,33,34 v 35, se 

selecciono la ecuación de Soave. La predicci6n del C'.:Jmpoi-ta.mie:ito 

de estos sistemas can la ecuación de Soave, fué de excel<~nte a 

buena, salvo para el caso 3~ para el cual no se disponis ce 

parámetros de interacción. El uso de otras ecuaciones de esl.adf_. 

como la de Peng-Rabinson o la de Soave-f'tathia~. ne mod:...·I ic•,:, les 

resultados. Fara s~stemas da componentes poiares~ que compr~nden el 

reste :1e los c:i:1.sos., se eligió el método de 1Jirial/UNIOUAC. Cu.;.1:t:o 

se c!ispo:-1ia. de par~lmetros de .interacción oara todos los c:omponent25 

del sistem,; e. simular, los resulta.dos obtnnidos por este meictlo 
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fueron excelentes, casos l. 4, 5, 6~ 7. 8, 9, 10, 18, 19, 20, 21~ 

22, 23, 25 y 26. Cuando los parámetros de interacción no estaban 

disponibles o incompletos, los resultados obtenidos fueron 

ligeramente mejores que los proporcionados por una ecuación de 

estado, casos 11, 16, 17, 27 y 28. 

5. Problemas dificiles. 

-Método de BMC-SFL. 

El método de BMC-SFL muestra una convergencia lenta para 

columnas de absorción, como se deduce del oran número de 

iteraciones y el gran tiempo de 

simulación de los problemas 14 y 15. 

ejecLtción consumida en la 

Para sistern~s de componen tes 

no polares, existe un aumento ~n el tiempo de ejecución con el 

aumento del número de corr,~onentes, debido a que el n(tmero de 

ecuaciones a resolver aumenta. creciendo en forma e:q:onencial el 

ntlmero de elementos del jc.cobiana. Tal es el caso de los problemas 

31, 32, 33, 34 y 35. En sistemas de componentes polan.~s este método 

muestra di-fict.dcld para converger, empleandc gran número de 

iteraciones y gra.n tiempo de ejecución, pero alcanzando siempre la 

convergencia. Este comportamiento puede deberse al método de 

convergancia de las e~uaciones no lineales empleado. Este método 

está diseNado para 1 esalver sistemas de ecuaciones cuyo jacobiano 

es disperso y bandeado, mediante la linearización de las ecuaciones 

y su solución por de~~omposición tri~ngular directa. 

-Método de Naphtali-Sandho!m. 

El método de Naphtali-Sandholm es el más estable. converge en 

no mAs de 10 iteraciones par~ t~dos los casos. Solo d~s problemas 

no pudo converger. el caso 12 una columna de desti!acion compleja 

con un sistema de compo:i~ntes rin polares de f1L•ntos de ebul l ü:ion 

cercanos. y el caso ~1, una colü.fJ1na de destilación convencional con 

un sis teme. de componer tes con teni~ndo hidrógeno. Al 1aual QLte el 

método de BMC-9f=l.. al ~•.''T1Pntar el nü:merc de cr:imo:::in="ntes aument::~ el 

tiempo de eJ~r::ución, en forma md.s pronun;::iad~ debid1j i;i. que el 

número de ec · . ..1ac ii:: ie;; a resolver Para sisteí.!.:=i.s de 

componenteE pol<l.ri;~ el mt-tadc c:ar,..,renie sin dif.:.cLtl tac!. 
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-Método de Wang-Henke. 

-este es el método mas eficiente en problemas con sistemas de 

compor.entes no polares a ligeramente polares. En sistemas de 

componentes no polares pero de puntos de ebullición alejados, la 

convergencia es lenta consumiendo gran namero de iteraciones y gran 

tiempo de ejecución. Esto se debe a que las temperaturas de burbuja 

calculadas para cada etapa son muy sensibles a la composición, 

sobre todo cuando se tienen componentes incondensables. En sistemas 

de componentes polares, la convergencia es lenta y en el 30'l. de los 

casos no se alcanza. 



TABLA G.1 RESULTADOS DE LOS PROBLEMAS DE COLUttHAS DE SEPARRCIOt( 
OBTEHIOOS COH EL PROGRf\t1R SIHDES. 

- --- - - - ----- - --- - - -- - - - --- - -- ---. - -------- - -- - ------- ------------- ----- - - - ---------------------- -----------------! 
PR.OBLEHA! SlSTEHA 1 DESfJLAOO ! PROOIJCTO ! Elo!TRACCIOH 1TE11PERATURA!CRRGR TERt1ICR ! 

1 ! VAPOR LICUlDO ! DE FONDOS ! VAPOR LIQUIDO t (F) ! (BTU/HR:> l 
---"----! --- ------------------- ! ----------- -·--------- ! ----------! ----------! ----------! -----------1-------------! 

1 ! 122 ACETOH.A ! o.q13001 1 0.016125 ! ! 1 T0=133.1 ! oc=-2'13S7&5 ! 
! &2 t1EfAthll ! o.oo::iOh2 ! Q.Z1Gi'97 ! ! 1 re::110.~ l OR= 2~80000 ! 
! 20 AGUA 1 0.0231'.31 ! 0.737078 ! ! ! t ! 

-------- ! -----·----------------- ! ---------- ----------! ----- -----! ----------1----------!-----------! _____________ .. ¡ 
2 l 35"\ H-OCTAtrn ! 0.315672 ! 0.002361 ! ! 1 T0=223.0 1 ac=-831"'1"'16.5 ! 

! 305 HErILCICLOHEXAHO l o.&57651 ! o.OOQ001 ! 1 ! fB::33b.9 l QR:: '3017970 ! 
! 325 ETILBEHl':EHO ! 0.02E.677 t 0.1131"18 l ! l ! ! 
! 2"\3 FrnoL 1 0.000000 ! o.aB·H0? 1 ~ ! 1 1 

--------! ---------------------- ! ---------- ---- ------! ---------- ! ---------- ! ----------1-----------! --------------! 
3 ! 305 HETILCICLOHE:.IAHO ! 0.99-:,..339 l 0.007089 ! ! l ro=21s.o ! QC::-135"\636 ! 

l 28b TOLUEHO 1 0.100GG1 l o. tlS"\01 ! ! 1 TB::310.1 ! DR:: 1388215 ! 
l 2-\3 FEHOL ! 0.000000 ! 0.07"\'1ll ! l ! ! ! 

-------- ! ------------ ----------! ___ " ______ ----------! ----------: -----··----! ---------- ! -----------! --------------! 
.. l 308 ~HiEPTl1tiÜ : 0.220005 ! o.00"\'175 ! ! ! TD::171.'1 l ac::.-13510% ! 

! 2aE. TOLUEHO ! 0.000•13'3 l o.'35'3587 ! ! ! re::22s.o ! DR= 1'150"\3'( ! 
~ lGi' t1. E. CETO?ill ! O. 771'176 ! O.M233il 1 l ! l ! 

---·-----! ---------------------- ! ---------- ----------! ---------- ! ----------! ----------! -----------! --------------! 
5 ! í,2 Ml'.TAHOL ! o. 7E030·11 ! 0.013&30 ! ! ! f0::139.& ! ac::-'1'1CJ'3302 ! 

l 30S tt-!lí.PfAHO O. lt11'395 ! 0.001)001 ! ! TB::1'17.0 ! DR:: "'\501302 ! 
~ :!8& TOLUEHO n.055%-1 ! O. 10&3€.'3 1 ! ! --------! --- ··------------------ ! ----- ----- ----------! ----------1----------! ---------- ! -----------! --------------! 

6 ! 2-t'3 ClCl.OHEXANO ! O. lGE.Gí,b ! º·ºººººº ! ! ! ro::lG3.Ei ! ac::-223&528 ! 
! 102 ErAHOL ! o.G60201 l o.00'3&'3~ ! ! ! TB=Z01. 7 1 QR:: 321>5711 ! 
! 206 TOLUEtm ! o.11;·1r:.n ! o.002q'32 ! 1 ! ! 
! 133 1-PROPRtlOL 1 O.OOl3'1Gl ! 0.'387309 ! ! ! t 

--------! ---------------------- ! ---------- ----------1---------- ! ----------! ----------1-----------! --------------! 
7 ! 122 Al:'El0t1A ! 0."\521131 ! o.007B\g ! ! ! TD=lS?.5 ! ac:::-lllb03'3"\ l 

! 62. 11HfHl1ll ! 0.1630~'1 ? 0.03G9-tC. 1 l T9=1?9.5 1 QR:: 233'37"'1i" ! 
! tbl' t1.E. CErOtlA l 0.38"'17f,,5 ! 0.015235 ! l 1 ! 
! 20 ftGUA l 0.000000 l l).1'10000 ! ? ! 1 1 

------- -l ----------------------1---------- ----------! ----------!----------! ----------! ---"-------1--------------! 
e ! F..2 t11::TAHOL ! 0.200000 ! 0.000000 ! 1 ! f0::.1G9.9 1 ac=-3393928 1 

! 102 ETRHOL ! º·"'ººººº ! 0.000000 1 ! re::212.o 1 DR= 3'10850~ ? 
! 20 AGUA l 0.'100000 ! 1.000000 ! ! 1 ! 

------. -! -------------------.!.--! ---··------ ----------1----------1----------1 ----------! -----------1--------------1 
'3 ! 20 AGIJA ! 0.0~31376 1 0.066124 ! 1 ! f0::133.1 1 ac=-222512? 1 

! 122 ACETOtlR 0.'36612"'1 ! o.oJ:rn76 ! ! f8::19'3.3 ! QR:: 2260516. 1 
! o\69 FURFURAL 0 .. 000000 ! 0.101)000 ! ! I 1 

-- ------! ---------------------- ! ---------- ----------1----------1----------! ----------!-----------! --------------! 

231 
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TRE1LR 6.1 COHTllfüAClOlt. 

-- ------------- ------ ------ - - ------------ -------------------- - ------------------------- --------------------------! 
PROBLEl1RI SISTl::l1A ! OE5í1LAOO l PROOUCTO ! EXTRACCION !TEl11'Ei;'.ATURA!CARGA TEP.HlCA 1 

! ? VAPOR LIOUlOO !OC: FOUOOS ! VAPOR LIQIJIDO ! Cf) ! CBTUIHR) 1 --------1----------------------! ---------- ----------! ---------- ! ----------! ----------! -----------! --------------! 
10 ! 122 ACETONA ! O.·Hl79.26 0.'1002&G ! 0.31)0'339 : l ! TD::l35.'1 ! ac=-3~857&0 ! 

1 50 CLOROFORMO ! 0.161760 ú.2J'HG1 ! O.G3'105':1 ! ! ! TB:14B.5 ! DR= 37G1051 ! 
1 62 HETAHOL ! 0.3'1"131'1 0.302273 1 0.000002 ! l ! ! ! --------1---------------------- ! ---------- ----------! ---------- ! ----------l ----------! -----------! --------------! 

11 ! 90 1-2 DICLOROETRHO ! o. 75572¡; ! 0.1'\"'1275 l ! l TD=l93.'1 ! ac=-3029581 1 
! 133 1-PROPAHOL 1 0.132572 ! O. 7(,7 .. 20 ! : ? fB:200.8 ! CR: 37G903i" 1 
! 211& TOLllEUO ! 0.01l717 ! 0.068283 ! ! ! l 
! 122 RCETOHA 1 O.O'i99es ! 0.000011 ! ! ! ! 

--------! ----------------------! ---------- ----------! ------··--- !----------! ------··---! -----------! --------------! 
12 ! eo ErILEUO ! 0.272610 ! º·ºººººº ! ! 0.003530 ! TD=7"\.1 ! QC=-'301-\318 ! 

! 120 PROf'lLEHO l O. '1226"10 ! 0.€:20255 ! ! 0.':lflS-1 .. 6 ! TB::90,3 ! QR: '1135795 1 
! 132 PROPRHO ! O. 00"\712 ! 0.1?'31'15 ! ! 0.01102"1 ! ! 1 

--------! -----------··----- -----! ---------- ---------- ! ---------- ! ---------- ! ----------! -----------! --------··-----! 
13 ! 100 ETAHO ! O.OS2&26 1 0.0000'10 ! 0.0105€-B ! 0.000000 ! TO:: ·:.i'3.5 ! uc::-t51302l 1 

! 1B2 I-BUTAHO ! 0.790~55 ! O.l03í'7:'.I ! O.i'Sl90& ! 0.201%7 ! TB::l30,1 ! l.1R= 18917&"1 ! 
! 191 H·BUfAllO t 0.15711'3 ! 0,155500 ! 0.2315::':& ! 0.71'1172 ! ! ! 
! •tl8 tl-OECAl40 l 0.000000 ! O.l .. 06-12 / 0.000000 ! 0.02"'1'921 ! ! ! 

--------! ----------------------! ---------- ----------! ---· ------ ! ----------! ---------- ! ----------- ! ---~----------! 
1"1 ! 100 ETAHO ! O.<JOE-8'31 ! 0.0051121 ! l ! ro:~ li' .3 ! QC:: 0.00000 1 

! 102 1-BUTAHO ! o.oo-:i2&'l ! 0,560535 l ! ! fEl=20B... ! OR= 16'39711 ! 
! 191 H-BUTAllO ! 0.003&22 ! 0,35·1:1&1 ! 1 
! 271 H-HEXAHO ! 0.000010 ! 0.0~1S77 ! ! ! 

--------! ----------.------ - ---- ! ---------- ----------! ----------! ----------! ---------- ! ----------- ! --------------! 
1'5 ! 100 ETRHO ! 0.95!>8?2 ! O."'IOF..'980 ! ! ! 10=3&. 7 ! ne: n.00000 ! 

! 13;?. PROPAllO 0.038112 ! 0.087i'lE. ! ! l Tf.::3U.'l l CR= o.ooono 
! 191 H-DUTAICO l Q.00""!016 ! 0.125~-t3 / ! ! ! 
! 271 U-HEXAHO ! 0.00\lG? ! Q,Oí'71'3.2 ! ! ! ! 
! ~18 H-DfTílNO ! 0.00(1031 ! 0.~·02f,Gl ! ! 1 1 ! 

--------! ---------------------- l ---------- ----------! ----------! ----------! ----------! ----------- !--------------! 
lb ! 271 tl-HEXAHO ! o.r.&7380 ! 0.'12¡.)2(,[, ' ! ! TO::t'.3G.6 ! oc=-21391G? 1 

! 102 ErAHOL l 0.332&20 ! 0.57lí'3-1 ! ! ! TEJ:t3?.2 ! ClR: 872&"'15 1 
-- ------ ! -----------------·----- ! ---------- ----------! ----------! ---------! ----------! ----------- !--------------! 

17 ! 271 H-HEXAHO ! 0.3&:::'.30!1 ! 0.;23i"h'J2 ! 1 ! T0=1"10.G ! ac=-20%050 1 
! 250 HETILClCLOPEHTAtlO! 0.2f.E.2B1 ! 0.33371l· 1 ! TD::t&l.? ! DR= 19841212 ! 
! 102 ETAHOL l), 1'39993 ! 0.000001 ! 
! 212: t:EtlCEtm 0.171 .. 15 ! 0."12B5G5 ! ! , 

--------! ·----------------------! ---------- -- --------! ----------! ----------! ----------! -----------! --------------! 
111 ! 11'.3 1-P~flPAHOL ! 0.359352 ! 0.027!iG1 ! ! ! TO=lCJO.O ! ac=-155~77G ! 

! 20 ~GUA ! Q.5'l905J ! 0.720355 ! ! ! TB:1CJ7.1 ! QR;: 11799&1 1 
! 183 H ·BUl AHOL ! 0.0 .. 1595 ! 0.252001 ! ! ! J 1 

-- ------! -- --------------------! ---------- ----------! ---·-------! ---------- ! ----------! -----------!--------------? 
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TABLA &.1 COHTIHUACIOH. 

--------- ---- - ------ - - - -- ~ - - -- - ----------- - - ----- - ------------- - - ------------------------------------------------ l 
PR00LEl1A! SISTEMA ! OESfJLADO ! PRODUCTO ! EXTRACCIOH !TEl1flERATURA1CARGA TERl1ICA 1 

! ! VAPOR LIQUIDO ! DE FOHOOS 1 VAPOR LIQUIOO ! (f) ! CBTU/HR) ! 
--------! -------------- -------- ! ----------! ----------! ----------1----------1 ----------1 -----------! _________ .;. ____ ! 

19 ! et. ACETOHITRILO ! ! o.ooooos ! 0.039'l'l'l 1 ! ! f0.":133.5 ! oc=-1283719 ! 
1 20 AGUR 1 0.05'9811 ! O. 708032 ! ! ! TB=153.Z ! DR= 1201&31 l 
! 122 ACETONA ! 0.'9'10151 ! o.1nq59 ! ! ! ! 1 

--------! ___________ "'.' __________ ! ----------! ----------! ----------1-------·---! ----------! -----------! --------------! 
20 ! 12'3 HETil.flCETATO l O.OGG'3S9 ! 0.0'13039 ! ! ! T0=133.0 1 QC=--116231;'1 ! 

! SO CLOROFORMO ! 0.03303'3 1 0.260527 ! ! ! TB=1'13.5 ! QR: "1208113 ! 
! b~ HETAHOL ! O.J8J795 ! 0.0S"\012 l ! ! ! 
! 212 BEtlCENO ! 0.0&'3291 ! 0.253652 1 ! ! ! 
! 122 ACETONA ! ! 0.1"!.6926. ! 0.3007"10 ! ! ! ! ! 

--------! ----------------------- ! ----------! ----------! ----------! ----------! ---------- ! -----------! --------------! 
21 ! lí2 11ETANOL ! ! 0.419í'b22 ! 0.01'i'-l00 1 ! ! ro=1so.2 ! QC:::-2565027 l 

! 102 ETAHOL ! ! 0.379551 ! 0.1'1"'1922 ! ! 1 TB=103.1 1 QR::: 2569129 ! 
! 13:;1 1-N:OPAHOL I 0.0076q5 ! 0.'1'102'19 ! / 1 
! .!O AfiUFI ! ! 0.11&132 ! 0.::15'3529 ! 1 1 

--------! ----- ----------------- ! ----------! ----------! ----------! -- -------- ! ---------- l -----------! --------------! 
22 ! 11>9 11ET1LACETATO ! 0.253059 ! 0.115209 ! ! 1 TD=153.8 ! oc=-1278535 ! 

! 62 HErANOL ! 0.2'1017& ! 0.25?-t&O 1 ! ! T8=1&2.6 ! QR: 121'9657 ! 
! 20 AGUA • ! 0.506."IGS ! 0.6.2?331 1 ! ! ! ! 

---·----- ! ---------------------- ! ----------! ----------! ----------! ----------! ---------- ! -----------! --------------t 
23 ! 122 ACETOHA ! 0.00309"1 ! ! 0.396%9 ! ! ! ro=120.6 ! QC:::-J•t283?1 ! 

! 50 CLORC1FtJRHO ! 0.&"116.1>3 ! ! 0.'112779 ! ! ! TB~137.? ! OR= 3?1101% ! 
! t>2 11ETflll(IL l 0.3552""13 ! ! 0.180252 1 ! ! 1 1 

--------! ---- ------------------ ! -- -------- ! ----------! ----------! ----------! ----------! -----------!--------------! 
<:-t ! 10.:: ETArfOL ! 0.202&53 ! ! 0.972:!20 ! ! ! TD=155.9 ! oc=-1113559 l 

! 2'i2 BENCENO ! 0.525570 ! ! 0.12?780 1 ~ re.:1e.e.e ! aR= &650991 1 
l 20BGlll1 !0.1'3li'&'l! !0.000000! ! ! ! 

------- -! ---------------------- ! ---------- ! ----------! --------1-:.0-------- ! ----------! -----------!--------------! 
2s ! i;2 11ErAHOL. ! ! 0.091203 ! o.5037% ! 1 1 ro.:132.'1 ! oc=-1312233 ! 

! 102 ETANOL ! ! 0.0001-10 ! 0.0""10293 1 l ! TB=l&0.2 ! QR: 1512555 1 
! 20 AGUA ! 0.02531? ! 0.'13S2'10 ! ! ! 
1 122 AcETmm ! ! o.un2r,o l o.ot?&71 1 ! l 

-- -- ----! -··-------------------- ! -- ---------1 ----------! ----------!----------! ----------! -----------! --------------! 
2G ! .JOA H-HEPfAHll ! 0.?19001 ! 0.989017 1 ! 1 ro=tB0.'9 ! ac=-10152729 1 

! 296 fOLUEtlO ! 0.0"11?GS ! 0.010953 ! ! 1 TB=209."1 l QR:: 103417098 ! 
! 167 H.E. CF.TOW'i ! 0.239231 ! 0.000000 ! I ! ! I 

--------! ---------- ----------··- ! ---------- ! ----------!----------! ---------- ! ----------1 -----------! --------------! 
2i' ! 2"12 BrnCEHO ! ! o.s-:.2100 ! 0.027119 l l 1 TO=li'l.2 1 oc=-391S33'1 ! 

! 2-19 CICLOHl'.XllHO ! 0.'107':100 ! 0.039'i2"'1 ! ! I TB=32B.3 ! OR=1G315233 ! 
! 2'13 FENOL ! ! 0.000000 ! 0.933'i58 ! ! ! 1 ! 

--------! ----- ------- ---------- ! ---------- ! ----------! ----------! ----------! ----------!-----------! --------------! 
2a 1 212 BEHcrno i 1 o.3&102& 1 0.00292? ! ! ro=teo.J ! ac=-3382115 l 

! 2'19 CICLOHEl<AUO ! ! o.saneo ! 0.005623 ! ! TB=355.0 ! QR:: 3996'1&6 1 
! 2413 FENOL ! ! 0.131l'l1 ! 0.991-150 ! ! 1 1 ! 

--------: ---------------------- ! ---------- ! ----------! ----------! ----------! ----------1.:.----------1--------------1 
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TABLA 6.1 CONTINUACIOH. 

--------------------------------------------------------------------------------------------------------------· 
PROBLEHA! SISTEl"ltt ! DESTILADO 1 PRODUCTO! E>ffRACCIOH lTEHPEkATURA!CARGA TERHICA j 

! ! tlílPOR LICUIOO ! DE FONDOS ! VAPOR LIQUIDO 1 (F) I C8TUl'HR) 1 
-- ~-----! ----------------------! ---------- ----------1----------1----------! ----------1-----------1--------------! 

29 ! 132 PRDPAHO ! 0.939530 1 0.09i'87'1 1 ! ! TD=110.11 1 QC:-3702026 1 
! 192 1-BUTANO ! 0.0"13127 ! 0.208-15& 1 ! ! TB=-253.2 1 QR: '1039356 1 
1 181 H-BUTAHO 0.017239 ! D.25?022 ! 1 1 l 1 
I 22) H-P[HrAHO 0.00010'1 ! 0."135818 1 ! 1 t I 

--------! ----------------------! ---------- ----------!----------1----------! ----------! ----------1------------1 
3o ! 102 1-eurmm 1 o.6os3e.1 ! o.1e.3091 1 ! ! ro:1s::i.6 ! ce=- 5985'18 J 

t 101 H-BLITAUO ! O.J8G231 l 0.292.512 l ! ! rB:197.9 I QR: 910521 l 
! 223 H-PENfAHO ! 0.000105 1 0.5'11397 1 ! ! I 1 

-------! ----------------------! ---------- ----------! ----------!----------! ---------- ! -----------!-------------! 
Jl ! 19 HIDROGEHO ! 0.003116 ! 0.000000 ! 1 ! rD= 72.0 l OC=- 1)553? 1 

! &1 METAtfO ! 0.350531 l 0.000000 1 ta=271.2 1 OR= 530911 
! 100 F.:rANO ! 0.150278 ! 0.000026 ! 1 
! 132 f'f<OPAHO ! 0.'10'12f.5 ! 0.027918 ! 
! 101 H-BllrRHO 1 0.011173 0.500502 ! 
! 223 H-PE!.TAHO ! 0.000007 0.391'111 ! ! , ! ! --------! ----------------------! ---------- ----------! ----------! ----------! ----------1-----------! -------------! 

32 ! !00 EfAHO ! 0.2'17'111 ! 0.000&-.1 1 ! 1 ro:101.o 1 QC:- 693803 
132 PROPANO ! 0.657385 ! 0.085&5'1 1 ! TB:273. 7 DR: 831526 
181 H-81Jrntrn ! 0.093001 ! 0.'176719 ! ! 
223 tl··rEHTAtl-0 ! 0.0021"12 l o.21·::116'1 ! ! 
271 H-HEXAHO ! 0.000058 0.12'1905 ! ! 

! 1JB H-OFCAHO ! 0.000000 0,062501 ! ! ! ! , 
--------! ----------------------! ---------- ----------! ----------! ----------! ----------! -----------! --------------! 

:n ! 100 ETANO ! 0.130130 1 0.000001 l ! ! TD:::115.5 1 QC:- 859?03 l 
! 132 PROf'Atm ! U.81862'J 1 O.OOE.25'1 ! rB=2E>"t.1 1 QR: 1116381 ! 
! 181 H-BUTAHO ! 0.020910 1 0.'17"1271 1 
! 223 H-PEHTAHO l 0.000023 ! 0.'15 .. 539 1 
! 271 H-H[:~mm 1 0.000000 ! O.OG1935 1 ! 

--------! ----------------------! ---------- ----------! ----------1----------! ----------1-----------1--------------! 
3'1 ! 182 I-BUTRNO ! 0.025630 ! 0.000010 ! ! ! TD=120.5 1 ílC=-7609'100 l 

! 181 H-BUTRHO ! 0.953950 ! 0.003600 ! ! 1 TB=3 .. 0,0 l IJR=10S6GOOO 1 
! 22°' 1-PEHfAHO l 0.0190'10 1 0.06&350 ! I ! 
l 22~ H-PEHTAHú ! 0.002520 ! 0.033850 ! 

271 H-HEY.ANO ! D.000020 1 0.056320 ! 
309 H-HEPfAHO ! 0.000000 l 0.095770 1 
35"1 tl-OCfAHO ! 0.000000 ! O.t:.66750 ! 

1 31)') H-UOHAtlO ! 0.000000 ! 0.075930 1 ! ! 
--------! ----------------------1---------- ----------! ---------- ! ----------! ----------1-----------1--------------! 

35 100 ETANO ! 0.1717135 ! 0.000003 ! 0.000'156 ! 0.020009 1 TD=109.8 1 ac=- 8'16617 1 
132 PROPAHO 1 0.921S70 ! 0.00·1068 ! 0.085080 1 0.891968 ! rB:293.7 1 OR: 1329569 1 

! 101 H-SUfAHO 1 0.006632 1 0.29169 .. ! 0.6509SB ! 0.086321 ! 1 I 
! 223 H-PEHfAHO ! 0.000005 1 0.590308 I 0,2505'16 1 0.00001?' 1 1 1 
! 2?1 H-HEXAtm ! 0.000000 ! 0.105127 1 0.0129f.0 1 0.000002 1 1 1 --------! ----------------------! ---------- ----------! ----------! ----------! ---------- ! -----------1--------------! 
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---------------------------------------------------------------------------------------------------------------------------! 
PROBLEMA! SISTEHA 1 DESTILADO ! PRODUCTO ! EXfRACCIOtl !TEttPERRTURA!CARGA TERHICA ! REF. ! 

! ! VAPOR LIDUIOU ! DE FONDOS 1 VAPOR LllJUIDO l (F> ! CBTUIHR) 1 1 
--------! ---------------------- ! ----------! ----·---- --! ---------- ! ---------- ! ---------- ! -----------! -------------- ! ---------! 

! 122 ACETONA ! 0.%7000 t ! 0.017000 l ! 36 ! 
E.2 HETANOL ! 0.003900 ! ! 0.2<!6fJOO 1 93 1 
20 AGUA 1 0.02'3100 1 ! O. 735600 ! ! 

--------! ---------------------- ! ----------! ----------! ----------1----------! ----------! -----------! ------------- ! ---------! 
2 ! 35 .. ¡ N-OtrANO ! 0,;:!85700 ! ! 0.000000 ! ! ! 1 ! 83 ! 

! 305 11ETlLCICLOHElo:AHO ! 0.570'300 l ! 0.000100 ! l ! ! 
! 325 ETILDEHCEHO ! 0,021700 ! ! 0.11&600 l ! 1 
! 21:1 FEHOL ! 0.121700 ! ! 0.883300 ! ! ! ! 

-------- ! ---------------------- ! ----------! ----------! ----------! ---------- ! ---------- ! -----------! --------------!---------! 
3 ! 305 HErILCICLOHEXAHO ! 0,'31:.isoo ! ! o.oos100 ! ! 1 21 ! 

! 28& TOLUENO ! 0.057100 ! ! 0.121500 ! ! 1 83 ! 
! 2"13 FEHOL ! 0.020900 ! ! 0.0i'0'100 ! ! ! ! ! --------! ---------------------- ! ----------! ----------! ----------1 ---------- ! ----------! -----------! --------------! ---------! 

ot ! 308 ~~-HEf'fAHO ! ! IJ.220100 ! 0.001100 1 ! ! ! ! 10 1 
! 28€. TOLUEtiO ! ! o.oO?SOO ! 0.958500 ! ! ! ! 83 1 
1 167 11.E. CE TONA ! ! o. n2 ... no ! 0.03?100 l ! ! ! 1 

-------- ! --··------------------- ! ----------1----------! ----------1----------! ----------! -----------! --------------!---------! 
s ! GZ 11ETANOL ! ! O.f€.[;70ú ! o.eo1000 1 ! ! ! ! 93 ! 

! 309 H-llEPTANO ! 1 0.18MDO ! 0.000000 ! ! ! ! ! ! 
! 28& TOLUEHO ! ! 0.0519UO ! 0.1'33000 ! ! ! 1 ! ! 

··-------! ---- ------------------ ! ----------! -------· --l ---------- 1 ----------! ----------! -----------! --------------! ---------! 
1 2"1'=J CICLOHEXANO ! 0.166700 ! ! 0.000000 ! 1 l 21 
l 102 ETAHOL ! 0.661ó00 ! 1 0.007600 1 1 83 
! 2BE. TOLUEHO ! 0.163700 J ! 0.001"100 ! 1 
! t:n 1-PROPANOL 1 O.OOBOOO ! ! 0.90GOU0 ! ! ! ! 1 ! 

--------! ---- -------··---------- ! ---------- ! -------- -- ! ---------- ! ----------! ---------- ! -----------! --------------! ---------! 
? 1 122 At:HOHA ! Q,•Mi'lOIJ ! ! 0.012900 ! ! ! ! ! 83 l 

! 62 HETfltWL 1 0.19i'100 1 1 0,002900 1 ! ! l l 
! 1Gí' H.E. CETOtffi ! 0.21-:t9ú0 ! ! 0.980100 ! ! ! ! 
l 20 AGUA ! 0.135900 ! ! 0.00•1100 1 ! ! ! 

--------! ---------------------- ! ----------1 ----------! ---------- ! ----------! ----------1 -----------! --------------! ------··--! 
a ! 62 11ErntmL ! ! o.~oonoo ! 0.000000 ! ! ! ro=ti'6.-t ! 1 "13 ! 

! 102 ETANOL ! ! 0.100000 ! o.oonooo ! ! ! rn::212.o ! 1 B3 ! 
! 20 AGUA ! ! 0."fflOOOO ! 1.000000 1 ! 1 1 l 1 

----- ·-· ! ---------------------- ! ----------! - --- -- ----! -··--------! ----------! ----------! -----------! --------------! ---------! 
! 20 AGUA 1 0.0'.:l•MOO ! 0.(;65600 ! ! ! ! 1 36 ! 
! 12~ HCETOtHl 1 0.%5601) ! 0.03•MOO ! ! ! 83 ! 
! ~í,'3 FURFUP.RL 1 0,IJ(t0000 ! 0.1011000 ! . ! ! 1 ! 

-- ------1----------------------- ! ... --------1 ----------! ------··---1----------1 ----------!-----------! --------------! -----:..--!.! 
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TABLA G. 2 COHTI HUACIOH. 

---------------------------------------------------------------------------------------------------------------------------1 
PROBLEl1AI SISTEHFt ! DESTILADO 1 PRODUCTO \ EXTRACCIOH lTEHPERATURA!CARGA TERHICA 1 REF. 1 

! ! VAPOR LIQUIDO ! DE FONDO$ ! VAPOR LIQUIDO l (f) ! CBTUIHR> 1 ! 
--------! ---------------- ... -----! ----------1----------! ----------! ---------- ! ----------1-----------! --------------! ---------! 

10 ! 122 ACETONA ! 0.'1'H900 ! 0.19"\800 ! D.3"\7·mo ! ! ! l l 36 
! 50 CLOROFORMO ! 0.15'9000 ! 0.201900 ! D.&S2600 ! ! ! 1 l 83 
! 62 HETAHOL ! 0.309200 ! 0.300300 ! 0.000000 ! ! l 1 ! ! 

--------! ---------------------- ! ----------! ----------! ----------1----------! ----------1-----------1--------------1---------! 
11 ! 'lO 1-2 DICLOf~OETAHO ! Q.?7"'1600 ! ! 0.125'100 1 ! ! 1 ! 21 1 

\ 1J3 1-PROPRHOL ! Q.125300 ! 1 0.?71700 1 ! ! ! ! 93 . 1 
! 296. TOLUEHO ! 0.000100 1 ! 0.09%00 ! ! 1 1 1 
! 122 ACETONA ! 0.099:800 1 ! 0.000200 ! ! ! 1 1 ! 

--------! ----------------------! ---------- ! ----------! ----------! ----------! ----------! -----------! -------------1---------1 
12 ! 80 ETILEtlO ! 0.312500 ! 1 0.000000 ! ! 0.001E•OO ! 1 1 93 

l 120 PROPILENO ! 0.685000 l ! D.901500 ! ! 0.991500 ! ! 1 
! 132 PROPAriO ! 0.002500 ! 1 0.198500 ! ! 0.006900 ! ! ! ! 

----·~---1---------------------- ! ---------- !----------! ---------- ! ---------- ! ----------! -----------! --------------1---------1 
13 ! 100 ETANO l Q.052700 ! 1 0.000000 ! 0.010000 ! 0.000000 ! ! 1 S3 ~ 

! 182 1-BUTAHO ! 0.831'100 1 ! 0.075700 ! O. 799000 1 0.160100 ! l 1 
! 181 N-BUTftNO ! 0.115800 l ! 0.793000 ! 0.190200 ! 0.811200 ! ! l 
! •ue H-OECAHD ! 0.000000 ! ! 0.1-10500 1 0.000000 ! 0.025700 l 1 1 ! 

--------! ----------------------! ----------! ----------! ---------- ! ----------! ----------! -----------! --------------1---------! 
11 ! 100 ETANO ! 0.9!Ji"900 1 ! O.OOúOOO ! ! ! ! ! 83 

! 182 I-BUTRHO ! Q.009500 ! ! O.SB?JOO l ! ! ! 
~ 181 H-BUTRtlO ! 0.002500 ! ! o.:;r.1100 ! ! 1 ! 
! 2i'1 H-HEXAHO ! 0.000000 ! ! 0.056100 \ ! J ! 1 

--------! ---------------------- ! ---------- ! ----------! ---------- ! ----------! ---------- ! -----------! --------------! ---------! 
15 ! 100 EfAHO l 0.911700 1 1 0.26"1900 ! ! ! ! 83 ! 

! 132 PROPANO ! O.O-t9200 ! 1 0.056000 1 1 ! 
! 101 u-Rurmrn 1 o.oor.:ioo ! ! o.1s9300 ! ! 
! 271 N-HEXAHO ! 0.000600 ! ! 0.109'100 ! ! 
! "118 H-OECFIHO ! 0 .. 001100 ! 1 0.'111100 ! ! 1 1 1 --------! ---------------------- ! ----------! ----------! ---------- ! ----------! ----------! -----------! --------------!---------! 

16 ! 211 H-HEXAHO l o.75!1000 ! ! 0.391600 ! ! ! ro::lSl.-1 1 1 '11 1 
! 102 ETAHOL ! 0.21?000 ! ! 0.600 .. 00 ! ! ! f8::155.'1 1 l I 

-------- ! ----------------------! ----------! ----------! ----------! ----------! ----------! -----------! --------------! ---------! 
1? ! 271 t4-HE>.'fltW ! ! 0.350-tOO ! 0.2-t%00 ! ? ! ro:112.2 ! 1 16 1 

1 250 HETILCICLOPENTANO! ! 0.271700 ! 0.328300 ! ! 1 TB=161.7 ! 1 1 
! 102 ETRtlOl. ! 0.200000 1 0.000000 ! ! l l 1 1 
! 212 OEUCL'.t40 1 0.177900 1 O."f22100 ! ! 1 1 1 l --------! ------------------- --- ! ----------1 --··-------1----------! ----------! ----------! -----------1--------------1---------1 

10 ! 133 1-PROPfllWL 1 0.31'3552 I 1 0.0'1109'1 ! ! ! f0::191.1 ! 1 8 I 
! 20 AGUA ! 0.619607 ! l 0.691'371 ! ! ! TB::19B. 7 ! 1 ! 
! 183 tl-BUTANOL 1 0.0300·10 ! ! 0.266935 1 ! ! 1 ! I 

--------! ----------------------1 ----------! ··-------- -! ----------1----------! ----------! -----------! --------------1---------1 
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TABLA 6.2 COtff\HUACIOH. 

PRúBLEHA! SISTEMA ! DESrlLADO ! PROOur.ro ! EltTRRCCIOH ITEt1PERATURA! CARGA TERHlCR ! REF. 
~ ! Vflf'OR LlDLIIOO !DE rotmos ! VAPOR LIQUIDO ! (F) ! CBTU/HR) ! 

··- ---- --! -----·-------------... ---!---------- ---··-- ----! ---------- !-- --------! ----------! -----------1--------------! ---------! 
1·3 ! Bb ACEfONITRILO ! 0.050000 t 0.060000 ! ! 1 TD=131.6 ! ! ~3 l 

! ~t1 AGUR ? 0.010000 1 o.eooooo ! 1 1 re=1s2.& ! 1 
! 122 ACETONA ! 0.'3~01100 1 0.1°'0000 ! 1 1 ! ! 

-- ------ ! - --------------------- ! ---------- ----------! ----------1---------- ! ----- - ---- ! -----------! --------------! ---------! 
.:·n 12'3 11ErtLACEtAru o.ni.::noo ! 1 1 ro:1:s2.& 1 oc=-s6J327t ! 21 1 

50 Cl-OP.OFORl10 0.0205:?0 ! ! ! TB:t%.O OR:: 5?1-1335 ! 
! f.2 t1ET1UOL 0.33lllf.0 ! ! ! 
1 ::?"\::: l!EUt:EHO O.OE.6000 ! 
! 12Z flC.ETOUA ! O. 1'330~0 ! ! l 

-- ------ ! --------- ----- --------1---------- ----------! ----------! ----------!---------- ! -----------! -··------------! ---------! 
21 ! 62 HETHUOL ! CD ! ~ ! ! ! ! 3G 1 

! 102 EfAHOL ! ! ! ! ! ! 
! \1'3 1-PFWPf\llOL ! ! ! ! 1 
! 21..1 AGUA ! ! ! ! ! 1 ! 

- -------! -------------· --------1---------- ----------! ---------- ! ----------! ----------! ----- ------ l --------------! ---------! 
22 ! 169 METllACErATO I (D ! ! 1 ! ! ! '13 ! 

~ &2 HETflHOL ! ! ! ! ! 
! 2fl AGUA ! ! ! ! ! 1 ! 

• ---····- - J --------- --- -· --- ----- ! ---------- ----------! ---------- ! ----------!---------- ! -----------! --------------! ---------! 
23 \ 122 FICETOHf\ ! <U ?"' 

! Stl CLOl':OFIJRNO ! 
! E.2 tlHR«üL. ! ! ! ! 

--------! ------··--------------- ! ---------- ----------: ---------- ! ----------! ---------·· ! -----------! --------------! ---------! 
24 \ 102 ETANOL ! 0.25'"'1?00 ! 0.999900 ! ! J TO=l~CJ.O ! ! 5'"'1 ! 

! ~'°'::: BtHCEtm J o.ssz~oo 1 0.000100 t ! 1 n1::-1BJ.o i ! 
! 20 f\GUt-1 ! 0.1'32'300 l 0.000000 ! ! ! ! ! 

. ----··- -! ------------- --·-- --- ! ---------- ----------! ---------- ! ----------! ----------! -----------J --------------! ---------! 
;::>~ 62 tlEHn40L. 0 .. 03G310 1 ! T0:;131.1 ! cic:;-1300?00 ! 2.1 ! 

~ 102 E.fRHOL 0 .. 000020 ! ! TD:161.IJ ! CIR= 1523000 ! 
1 ~o n1;u1-1 o. 0:.0190 1 • 
! t2í' ACETOHA 0.'32~100 ! ! ! 

-------- ! ---··--- ---------- ---·-- ! ---------- ----------1---------- ! ----------! ---------- ! -----------! --------------! ---------! 
2h ! Sof.l H··HE.PTt'HO ! < D i'·1 ! 

! 20f.· íOLltEttíl ! 
! 1r:,r tt.E. crrouR • 1 ! 1 1 

-- ---- --! ---- --- ----------------1---------- ---------· ! ----------! ----------! ----------! -----------! --------------! ---------! 
2? ! 21:'.:' BEHCEtm ! < n ! ! ! ! ! ! i"1 ! 

! 2'1'3 CICLOHEXflHO ! ! ! 1 ! ! 
! :!13 FEHOL ! ! ! ! ! ! ! 

--------! --------- --·----------- ! --------- - ---------- ! ----------! ----------! ---------- ! --------- --! --------------! ---------! 
:!fl l 212 D[H([tlO (l) ! ! ! ! ! i'1 ! 

! 2-19 r.trLOHDffH40 ! ! ! ! ! ! 
! 2'"'1~ f"EHüL ! ! ! ! 1 ! 

. ! -- . ----· ---------------!---------- --··-------! ----------! ----------! ---------- ! -----------! -------------! ---------! 
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TABLA 6. 2 COHTl HUflCI OH. __ .. _______________________________________________ ... _________________________________ .; ________ .. _.,. _______ ------------------! 
PROBLE"A! SJSTEHA ! DESíILAOO ! PRODUCTO ! EJ<fR:~CCION !TEf1PEP.ATURFl!CARGR rERtlICA ! REF. ! 

! 1 VAPOR LIQUIOO ! OE FONDOS ! VAPOR LtQUtoO l CF) !STUIHR) ! ! --------! ----------------------! ----------!----------! ----------! ----------t ----------! ----------! -------------! --------! 
2'3 ! 132 PROPAHO ! ! 0.97E.4100 ! 0.027500 ! l l ro=i:37 .. 0 ! ! 79 1 

~ 182 1-elJmHO ! 0 .. 020700 ! 0.251000 ! ! Tb=C:&2.3 ! 
! 1s1 H-BUfAf(O ! o.oo;nno ! o.2es300 ! 
! 2Z3 tt-PEHTRNO l a. 000000 ! O .. 13.;000 ! ! ! , --------!----------------------!----------: ----------!-------.. --! ----------! ----------! ---------- ! --------------i ---------! 

30 ! 102 I-BUTAHO ! 0.553060 ! ! 0 .. 11'.3600 ! ! ! TD=1S3."f ! QC::- 8976'10 ! 2& ? 
! 181 H-BUfAHO l 0.123270 1 ! 0.24111670 ! ! ! rB=207.i' 1 QR::: 9'9411900 ! ! 
! 223 ti-P(NTONO f 0.023b70 ! ! O.G-t'.3•{10 ! ! ! ! . f ! 

--------! ---------- -- - ~··------l ----------! ----------1-------... --! ----------! ----------! -----------! --------------! ---------! 
31 ! l'::I HtDP.OGf.tW ! 0.083&00 ! ! 0.000000 ! 1 ! ro= E.9.G ! QC=- 590)30 26 ! 

! 61 HETAHO ! o.~50070 ! ! 0.000000 ! ! rB=273.0 QR= 685500 ! 
100 ErAtfO ! 0.1502'10 ! 0.000010 ! ! 
B.'.:' PROPflHO 0."10':1í'00 ! o.015550 ! ! 
:i:tl H-BlffílHO 0.00<:;510 ! 0.59'.h::2fl ! ! 

~ 22.J tH'UffRtlO O.ú1JüOOO ! ! 0.:391150 ! ! ! ! 
--------! -------------. --- -----! ----------! ----------!---------- !------- --1 -----.. ----! -----------! --------------! ---------! 

3.2 1110 ETArm 0.221210 ' 0.000300 ! ! ! TO=tU.9 ! ()C:::- G27060 ! 2E. ! 
! 132 PROPf1HO O.S'33~i'O l 0.02(;900 ! ! Tb:302.i' ! QP.::: Gá9t>&.O 1 '19 ! 

181 H-BUTffNO O. lBOlJO l 0.'1DS600 ! ! ! 
223 t1-PrnrnNa o .. oo~oso ! o. 31osoo i ! 
271 U-f!DffHfO u.000110 l O.lf>\'.lb"IO ! ! 
•UEf tl-DECAUU 0 .. 000000 ! O.OílG550 ! ! --------! ___ ,.. __________________ ! ----------! ----------! ----------l ----------! --.. -------! ----.. ------~ ____ .. _________ ! __ ..... _ ... ___ ! 

3'> ! 100 ETAHO ! 0.132700 ! ! 0.000000 ! ! ! f0=119.0 ! ! 28 ! 
! 132 PROPANO ! 0.850?00 ! ! 0.0100111 ! ! re::irs.7 ! 1 '19 ! 
! tat N-BUTt1HO ! 0.01"\<'.J90 ! ! O."l'i".3660 ! ! ! 90 1 
! 223 H-PEHrRNO l 0.000000 ! ! o.1s2no ! f l 
! i?i'l H-tlE:itAHO ! 0.000000 ! ! 0.06"'l600 ! ! ! 

-------- ! ----- - ---------~- ----- ! ----------! ----------i----------1 ----------l ----------! -----------! --------------1---------! 
3'1 ! 1az I-BUTAUO ! ! 0.02S'i0'l ! o .. 000062 1 ! ! TO=t21 .. i" ! (IC:=-F..710728 l 11 f 

l 181 H-BUTAHO O.c.3"11367 ! /J.OM6.bl ! ! ro=311. l QP,::: 8731116 ! 
! 22"'1 I-P(HlR>IO 0.02i'O·ll l 0.05G262 ! ! 

~23 H-PEHTRrfO 0.0021'17 ! 0.031221 ! ! 
2.i'l tHfE>:ANIJ 0.000011 ! 0.1.)51)3;?6 t ! 
309 U-HEPTRHO 0 .. 000000 ! O.(l'J':,?75 l 
35" u ·OCTRHIJ n.ooooon l o.t:.GG?SS ! 

! .l3'3 tHl(lttmm O.OflDl)OO ! n.Oi'Slll1 ! l 
--------! ---- ------- . --------? ------ --- -! - ~---·-- ----! ----------1----------! ----------! ----------- ! --------------!---------~ 

35 100 Erm10 1 o. Mi'<JS:J ! o.ooooon i 0.00005'1 ! o.01s211 ! rn=ll<?.& ! uc-::- sso19a ! 33 
13:." PROf'RtiO l O.(M0262 ! ! 0 .. 000007 ! 0~01%~'0 1 0.0-45'315 ! re~2ea.~ f ClR;; 1370)2"'1 

! 111i tt-aurmm ! o.ou,.i;io ! 1 o.2~sn9 ! o.?1"\393 1 o.1Js211 ! ! 
! 223 lH'EHfflHJ.1 ! O.OOl)01H l ! O.€t3119"1 ! o.25649:3 ! o.um1sr,2 1 ! 
! u1 ti ·HEMAtt1) ~ o.ooooon ! ! o.112si'O ! 0.0093.111 1 0.000001 ! i , ! 

. -! -----.-------- --~------l --- ··------! ..... -------· ! -----·-----! ----------! ---------- ! -----------! --- ~----------! --------... ! 
HOTA (1) Nil SE f\fPORrAH R($ULrtmos. 
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fRBLA &.J C011PARACIOH EHfRE LOS HETODOS DE CALCULO DE COLUttHAS DE SEPRRAClDH. 

1 ----------------- ---------- ----------- --------- - ----------- --- ---------------------------- ! 
IPROBLE11A! MAHG-HEHr.E 1 HAPHTALI-SRHOHOLl1 ! BttC-SFL ! CALCULO OE ! 
! !lTERACIOHES CPU ! lfERACIOHES CPU ! trERACIOHES CPU ! PROPIEDRDi;'S ! 
1 ! (SEGUNDOS)! <SEGUNDOS)! CSEGUHOOS) ! ! 
1--------? ----------- ! ---------- ! -----------! ----------/ ----------1----------! ------------ ! 
! 1 ? HC ! ! & ! 10.5~2 ! 5 ! 21.2"'8 ! VIRIAL/ ! 

! ! ! ! ! ! ! UHIQUAC t 
-------- ! -----------~ ----------! -----------! ----------! ----------?---------! ------------! 

27 ! %.357 ! 81.&Sl ! 1 110.ot84 ! UIRIAL/ ! 
! ! l UHIQURC 1 

--------1 -----------! ---------- ! -----------: ------·----! ------------! ---------- ! ------------! 
3 ! 1'3 ! 30.88'1 ! 6 ! 2&.20€. ! & ! 35.99'3 1 SOAVE ! 

! ! ! ! ! ! ! ! 
------- -! -----------! ----------! -----------! ----------! ----------- !----------! ------------! 

! 10 10.111 ! 1 13.00'l ! ! 26.393 ! \IIRIAL/ ! 
1 ! l ! ! ! UHIOUAC ! 

-------- ! -----------!----------! -----------! ----------: -----------! ----------! ------------! 
5 ! tlC ! ! E. ! l-1.t.;1 \ 5 ! 18.60? ! VIRIAL/ ! 

• ! ! ! ! UHlQURC ! 
-------- ! -----------! ----------! ----------- ! ----------! ------ -----! ---------- ! ------------! 

~5 LJ.008 ! ! 21.?'90 ! ! ·IS.USO ! VlP.lAl./ ! 
! ! l 1 ! UHIOURC ! 

------- - ! --- --------! ----------1 -----------! ----------l -----------! ---------! ------------1 
7 l S ! 6.20-1 ! ..q ! 12.573 ! -1 ! 15.298 ! VIRIAL/ ! 

! ! ! ! l ! ! UHIOUAC ! 
-------- ! -----------! ----------! ----------- ! ----------! -----------! ----------! ------------! 

0 ! '3 1 7.0G3 ! b ! 12.3<\3 1 ..¡ ! SO.?G& ! VIRIAL/ 1 
! 1 ! 1 l ! UtttQURC ! 

----·----! -----------!----------!-----------1----------1-----------1--------··-1------------1 
9 ! 5"1 ! 2-1.950 ! i' ! 9.57.2 ! °" 1 1"'1.975 l VIRIAL/ 1 

! ! ! l ! ! l UHIQURC ! 
--------! -- ---------! ----------1-----------! ----------! -----------! ----------1------------1 

10 ! t4C ! ! 5 ! 9.20& ! J 1 ·-.a.?E."\ ! VIRIAL/ ! 
! ! ! ! ! 1 UHIQUAC ! 

------·--! -----------! ---------- ! -----------! ---------- ! ----------- !----------! ------------! 
11 ! 11 1~.bb6 ! ! 23.132 ! ! 80.027 ! VIRtAL/ ! 

t ! ! ! ! ! UHIQURC ! 
----· --- ! -----------:----------! -·---------- ! ---------- ! -----------! ----------! ------------ ! 

l.:' ! 12.1&9 l HC ! ! 59.729 1 SOAVE ! 
! ~ ! ! ! ! 1 

--------! -----------? ----------! -----------! ----------1-----------1----------1------------l 
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TABLH r..3 COHTitlUACIOH. 

-----------------------------------------------------------------------------------------! 
PROBLE11A! Mmm~H~Hr.E l HAf'lffALI-SAtmHOLH ! BHC-SFL ! CALCULO (IE 1 

llTERRCIOtlES CPU !JTERACIOtlES CPU !ITERACIONES C:PU !PROPIEDAnES ! 
! CSEGUll[lOS) ! CSEGUttOOS) ! CSEGUHOOS> 1 ~ --------! -----------! ----------! -----------! ----------: ----------- ! ----------! ------------! 

13 ! 5 ! 23.79'4 ! S ! 70.15'3 ! 3 ! 56.322 1 $0AVE ! 
! ! ! 1 ! ! 1 ! 

--------!-------·----! ----------! -----------! ---------- ! -----------1----------1------------ ! 
1"' ! ! ! l ! 1~ ! 126.05.:t ! SORIJE ! 

' 1 1 ' ' 1 ' l . . . . . . . . 
-··------!-----------! ----------! -----------!---------- ! -----------!----------!------------! 

15 ! ! ! ! ! 2·1 ! 171.8'38 ! SOAVE ! 
! ! ! ! ! ! ! ! 

--------! -----------! ----------! -----------! ---------- ! ----------- ! ----------! ------------! 
16 ! HC ! ! '"I ! 1.83& l 3 ! n.G37 ! VlR:lAL.1 ! 

1 ! 1 ! ! ! ! utnounc 1 
--------! -----------! ---------! -----------! ----------1 ----------- ! ----------!------------! 

17 ! 6 ! -t,f.7'3 ! 7 ! 11.?1..'I 1 -t ! 27.163 ! VIRlALI ! 
! ! ! ! ! ! ! UHIOUAC ! 

--------! -----------! ---------- !-----------! ----------! -----------1----------1 --------- ---! 
18 ! HC ! ! -.'t ! "1.&&2 ! & ! 2.7.317 ! VlRIALI ! 

! ! ! ! ! ! ! UHIQUAC ! 
--------! -----------! ----------! -----------! ----------1-----------! ----------! ------------! 

1'3 ! HC l "'I ! i'.272 ! 5 ! 15.GSB ! VIRIAL/ ! 
! l ! ! ! ! ! UHIOIJRC ! 

------ --! -----------! ---------- ! -----------! ----------1-----------! ----------1------------! 
20 l HC ! ! S ! 2-1.')79 ! 3 1 80.80& 1 VIRIRLI ! 

! ! ! 1 ! ! ! .UHiúURC ! 
--------! -----------! ----------!. ----------! ----------1-----------1----------1------------i 

21 ! 7 ! 10.790 ! -t ! 1-1.50•1 ! J ! 31.$'31 ! VlR[ALI' f 
t l ! ! ! IJHIQURC ! 

-------- ! -- ·--------! ---------- ! ----------- ! ··- --------! -----------! ----------! ------------ ! 
22 ! 9 11.2'3i' ! E. ! 12. ?75 ! 7 l 1? ,5'31 1 VIRIRL.1 ! 

! ! ! ! ! ! ! UHIOURC ! 
--------! -----------! ----------! ----------- ! ----------! -----------! ----------!------------! 

23 ! HC ! ! i ! 15.957 ! G ! 51.ffi'9 ! VIF.:IRLI ! 
! ! ! ! ! t ! UtltDUAC ! 

--------! ··----------! -·--------- ! -----------! ----------! ----------- ! ---------- ! ------------ ! 
21 ! 11 ! 11.'49'3 ! 7 ! ZS.671 ! L3 ! ?7.?-15 ! VlRlALI !. 

! ! ! ! ! ! ! lltltOURC ! 
-------- ! ----------! ----------! --------- ·-! ----.. ----- ! ----------- ! ----------! ------------! 

25 ! HC ! ! E.. ! •M,""1111 ! 5 ! 5"'1.70i' ! VIRIAL.1 ! 
! l ! ! ! ! 1 UtlJQURr. l --------! -----------! ----------! --------· --! ----· -----! -----------1----------! ------------! 
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TABLA 6.3 CONf[NUACIOH. 

----------------------------------------------------------------------------------------! 
PROBl.F.nA! MANG-HEHt:E ! UAPHTRLl-SANOHOLtt ! BNC-SFL l CALCULO DE 1 

! IfE"RACIOHES CPU ! ITERACIONES CPU ! IfERACIONES CPU ! PROPIEOHDES t 
! CSEGUHOQS) l CSEGllHOOS) ! CSEGUHOOS) ! l 

---- ----! -----------! ----------? -----------!---------- ! -----------! ----------1------------\ 
26 1• 6 ! 'J.503 1 a l 23.169 1 1 ! '13.080 ! VlRiflll ! 

! ! ! l ! UHIUUAC 1 
------ - - ! -----------! ----------! -----------! ----------1----------- ! ----------1------------! 

2i' ! HC ! ! B ! 20.;zoa ! 13 ! ?3.30'1 1 VlRIALI ! 
! ! ! ! ! ! UHJ QUAC 1 

·------- ! -----------! ----------! ----------- ! ----------! ---- ------- ! ----------! ------------! 
2:3 ! 28 ! 11.535 ! 10 ! 9.3?2 ! 13 ! 1'3.238 1 VIRIALI t 

! ! l ! ! ! UHIQURC ! 
--------! -----------! -- --------! ----------- ! ----------! -----------! ---------- ! ------------! 

:?:'J Ii'.51'3 ! 51.158 l ! ?3.86'1 1 SORVE ! 
! l ! 

-------- ! -----------! ----------! -----------1----------! ----------- ! ----------! ------------! 
JO ! 6 ! 5.060 ! 5 ! 10.131 1 6 ! 21.529 ! SCtAVE ! 

! ! ! ! ! ! ! ! 
----· ·-- ! -----------! ----------! -----------! ----------! ----------- ! ----------1-----------1 

:':11 ! 21 ! i''l.l'J'l ! NC ! ! O ! 92.6?9 ! SORVE 1 
! ! ! J ! ! ! l 

----- .. - -! ----------- !---------- !-----------! ---------- ! ··---------!----------! -----------! 
32 ! 8 ! l'l.775 ! S 1 52.592 ! 10 ! ')5.015 ! S(IRVE 1 

! ! ! ! ! ! ! 
---- ---- ! ----------- ! ---------·- ! -----------! ----------! ----------- ! ----------! ------------! 

33 ? 12 t 103.?Sb ! t1 f b?.315 ! B ! 91.860 ! SORIJE 1 
! l 1 ! 1 --------! -----------!----------!-----------! ----------!-----------! ----------!------------! 

:'M ! 26 l 1n.oos ! 5 l 1B6.581 ! o ! 2'10.310 ! SOAVE ! 
! ! ! l ! ! ! 

-------- ! --------- --! ---------- ! ----------- ! ----------! -----------! ----------! ------------! 
35 : 11 ! '31.i'i'9 ! 5 ! 52.909 ! HC ! ! SOAVF. 1 

! ! ! ! ! ! ! ! 
--------! -----------! ----------! -----------!---------!---------··! ----------! ------------! 
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CAPITULO 7 

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES. 

Los procesos de separación son de las operacic:.ne:. unitarias 

más importantes en la ingenierla química. Esto se debe a QUE son 

usadas ~n la mayoria de las plantas industriales: plC\ntas qL11mic&s?' 

de refinació~ del petrólea y petroqul~icas~ r8~uiriendo muchas 

vec~s entre el 5,y,. B. l 8:)/. de la i n"ersión tote:. l do!:! 1 as mi <;:.mas. 

Ei area de la ingenier1 a Q\..!lnu .. ca que se encc.rgc:;. del estL!dio de 

este tipa de procesos, se conoce como diseKo de procesos de 

separación. 

El área de diseflD de prace:Sos de separ·.3ci6n, e.demás de abarcar 

el di:.eNo propiamente~ comprende también la simulación, el an..:i.lisis 

y la optimización de los P""C::esos de se¡:i::'\rar::.6n, seen ést:<:Js nLlevos 

o ya E~~istentes. 

El ingeniero de proceso encargado del diserío~ si.mL!l.?.cion, 

análisis y la optimización del equipo de separación~ cuenta 

actualmente con programas de cómputo conocidos ce.me simuladores de 

procesos, que le permiten desarrollar estas actividades en un menor 

tiempo y con mdyor confiabilidad. 

Los simulacores de procesos pueden ser proaramas de ~6mputo 

muy sofisticados que incluyan e! cálculo de qra.n variedao de 

operaciones unitarias, o prc:igrarr¡as de cómputo con operacio,!es 

unitarias particulares. 

-En este trabajo se desarrollo un program<:> de Si"?ulacio!Jn· de 

columnas de destilación y absorción al estado estilc:ionario, SIMDES. 
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Este programa está integrado de la siguiente forma: 

i) Paquete ejecutivo o de lectura y control de la simulacion e 

impresión de resulados. 

ii) Paquete de modulas de cálculo de procesos de separación en 

una etapa y en etapas multiples. 

iii> Paquete de métodos de 

termodinámicas. 

predicción 

iv) Banco de datos de constantes termofisicas. 

de propiedades 

-El programa SIMDES es Util en la simulación de columnas de 

destilación y absorción con sistemas de componentes polares, 

ligeramene polares y polares. 

-Los métodos de cAlculo de columnas de sE?pe.r=a·2i~rÍ ·:frfCorp}J'ractos 
en el programa SIMDES son los siguientes: 

i > Wang-Henke. 

ii) Naphtali-Sandholm. 

iii) BMC-SFL. 

-Los métodos rigurosos requieren de le. formulación de 

numerosas ecuaciones algebráicas no line3les, para describir las 

ecuaciones de balance de materia y energ1a, y la solución de estas 

mediante una secuencia de cdlculo iterativo. La selección de las 

variables de iteración y el método de linearizaci6n de las 

ecuaciones son decisiones importantes del método. 

-La mayoria de los métodos rigurosos se .Pued.en 

dos o;:a.tegorias: 

. '·'••. 

clasificar en 

i) Métodos de solución secutmcial o de solución por grupas de 

ecuaciones. 

ii) Métodos de solución simult:tnea de ecuaciones. 

-El método dP Wang-~enke rlP d¿sacoplarni~nto d" ecu.icioneS se 

caracte!'""iZd por: 

i> Ocupar poca memoria de cómput:o. 

ii) El tieompo de ejf'cuc: ión e-= peqt.u~f'io en problemas con 

sistemas de componentes no ~01~~es. 
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iii) En problemas con sistemas de componentes polares, el 

tiempo de ejecución aumenta, as1 como el número de iteraciones, 

llegando incluso a tener problemas de estabilidad o de no 

convergencia. 

-El método de Naphtali-Sandholm de solución simultAnea de 

ecuaciones tiene las siguientes caracter1sticas: 

i) Ocupar mayor memoria que el método de Wang-Henke, debido a 

que todas las variables independientes del modela. se adoptan como 

variables de iteración. 

ii) Los tiempos de ejecución son mayores que en el m~todo de 

Wang-Henke, debido principalmente a la evaluación e inversión del 

jacobiano en cada iteración. Este tiempo de ejecución aumenta 

grandemente con el aumento del número de componentes en el sistem~. 

iii> Este método es el mas estable para la simulación de 

columr.a~ de separación con sistemas no polares, ligeramente polares 

y polares .. 

-En este trabaJo se desarrollo el método de cAlculo ~e 

columnas de separación de BMC-SFL, el cual tiene las siguient~5 

caracteristicas: 

i) Es un método que combina las ventajas de los m~todos de 

desacoplamiento de ecuaciones y de solución simult~nea. 

ii> El algoritmo desacopla . las ecuaciones del modele 

materP:"'l t1co de columnas de separe.ción en dos grupos: el primer grupo 

de ecuaciones esta formaclo por las ecuaciones de balance L'9 

material por componente y de suma de flujos individuales dP 

liquido, !ai; Ct.:Qles se resuelven simt.•l'táneamente ;::ar el metodc- de 

Newton-Raohson para los flujos ir.dividuales de liquido y las 

temperaturas de etapa. En 9~ segundo grupo de ecuaciones, las 

relaciones de equilibrio se :mplcan par¿-. .~espejar las flujo= 

indiv~duale: de vapor, las flujos totales de liquido y vapor se 

obtine~ de re:~lver los balances de energla y de material tot~l 

para cada etapa. 

1~~, La sel9cci6~ de los flujc~ injividuaies de liquido v !e 

l¿\s te•nperatura.s de etapa,. como variables de iteración, hacen ·::tl 

~lQoritmo est~ble, aun para si$temas altamente no. ideales. 



280 

~v) El sistema de ecuaciones a resolver solo involucra la 

dependencia de temperatura en las ecuaciones de balance de 

material por componente, lo que las hace más fAcil de linearizar. 

v) Les requerimientos de memoria son mayores que para el 

Método de Wang-Henke, pero menores que para el método de 

Naphtali-Sandholm. 

vi) La estabilidad del método es mayar para problemas de 

columnas de destilación que para columnas de absorción. 

vii) El tiempo de ejecución es superior al empleado por el 

.método de Naphtali-Sandholm. 

viii> Este método al igual que el de Naphtali-Sandholm, 

permite tener fácilmente otros Juegos de especificaciones de 

variables de diseNo. 

ix> Es un método eficaz pero no muy eficiente en la simulación 

de columnas de separación de componentes no polares~ ligeramente 

polares y polares. 

-El SIMOES c:uenta con cuatro ecuaciones de estado y un modeJo 

de solución para el cálculo de las orc.oiedades termoainámicas, 

que le permiten simuldr una gran variedad de columnas con 

sistemas no polares ligeramente polares y polares. 

-Las ecuaciones de estado con las que cuenta el programa 

SIMDES son: 

i> Ecuación de Soave. 

ii) Ecuación de Peng-Robinson. 

iii) Ecuación de Soave-Mathias. 

iv> Ecuación virial. 

y el modelo de solución es: 

vl Ecuación de UNIOUAC. 

Para mejorar el método de BMC-SFL se recomienda: 

-Incorporar un método de solución de ecuaciones no lineales 

adecuado al problema que se intenta resolver, por ejemplo el método 

de eliminac:ié.n Gausiana con renglon pivote, similar al empleado en 

el m~todo de ~aphtali-Sandholm. 
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-En el ciclo de convergencia de temperatura y flujos 

individuales de liquido, puede introducirse una e;.:presión lineal 

para el cálculo de las relac~anes de ~quilibrio~ calculandolas 

rig•...1.rosamente en el ciclo externa, al momento de obtener los flujos 

individuales de vapor de las ecuaciones de equilibrio. 

Estas dos acciones se espera reduzcan el tiempo de ejecyción 

del algoritmo de BMC-SFL. 

-Para disminuir el tiempo de ejecución en todos 

se recomienda optimizar el c~lculo de propiedades 

evitando cá.lr.:ulos repetitivos, haciendo menos 

los métodos, 

termodinámicas, 

estricta las 

tolerancias de convergencia y calculando las derivadas con respecto 

a temperatura y composición en forma analitica y solo cuando sean 

necesariasª 
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