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CAPITULO 

INTRODUCCION 

El campo que le ofrece al Ingeniero Químico el desarrollo industrial y 

petroquímico de nuestro país lo obliga al conocimiento, desarrollo y aplicación 

de nuevas técnicas en el diseño, adm.in istración y realización de nuevos proyec 

tos, así como a la optimización de los ex istentes. 

Esta visión que se nos presenta a 1 inicio de nuestra vida profesiona 1, 

aunada a una serie de inquietudes que se provocaron por la falto de realización 

de ideos enfocados o resolver problemas inherentes a las materias cursados , mu

chos veces por falto de recursos o de ti em po paro concretar resultados intuídos, 

debido o la complejidad de los cálculos o al manejo de lo información existen

te, nos llevó o reo 1 izar este trabo jo. 

Un problema de Ingeniería Q uímico, como lo puede ser lo relación -

costo-d iámetro de un sistema de tuber ías, lo opt imizac ión de un e vaporador de 

múltiple efecto o el cálcul o de uno to~re de dest ilac ión, puede su resolución, 

ser intentado por e 1 estudia nte op l ico ndo corre lac iones que muchos veces no lo 

ll e va n o ningún resu ltodo por lo fo Ita de datos o porque requ iere de un proce

d imiento iterat ivo en el cua l ne ces ito repet ir sus cál culos o costo de muchos ho

ra s; por lo que si se le die ra lo fa c i lidad de obte ne r resultados rá pidos y e xactos, 

a demás de la posibilidad de modificar var iables y condiciones de uno manero -
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sencilla, podría tener un ponorama mas objeti vo del problema. 

El propósito de esta tesi s es e l de proporcionar al estudiante de Inge

niería Química las bases para ampliar su e ntendimiento de '.os conceptos básicos 

e incrementar su habilidad poro inte rpretar y analizar nuevas situaciones; al prQ 

fesorado, darles la facilidad poro poder desarrollar sus programas de estudio de 

una manera mas extensiva y proponer a las autoridades universitarias la creación 

de una bibliote ca de programas de computadora dentro de las instalaciones del -

Centro de Servicios de Cómputo al alcance del estudiante, así como instituir la 

cátedra de Programación y Computación como obligatoria dentro del Plan de Est)d. 

dios de la carrera de Ingeniería Q uímica. 

El trabajo se enfocará pr imeramente a seleccionar los métodos de pr.§. 

di ce ión de propiedades tomando en cuenta los sigui entes factores : 

a) Un estudio preliminar de tipo teórico poro definir, en principio, 

si el método es aplicable al cálculo de propiedades físicas y ter

modinámicas de sistemas de hidrocarburos. 

b) La elección se restringe a métr')(los que sean programables poro el 

cálculo por medio de computadoras, dando resultado~ exactos en 

amplios límites de operación y alimentándose con datos sencillo5. 

Una vez seleccionados los métodos, se adaptarán en un programa de -

computadora poro que trabaje como simulador de corrientes, el cual puede ser -



En el Capítulo 3 se presentará una descripción teórica y técnica de -

problemas comunes en la carrera de Ingeniería Química, así como un programa 

para la resolución de dichos problemas. 

3. 
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CALCULO DE PROPIEDADES 
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2.1 Métodos de evaluación. 

La determinación experimental de una propiedad física Ó fisicoquími 

ca de un compuesto ó mezcla fué durante muchos años la Única fuente de in

formación para el ingeniero en diseño; sin embargo, debido al rápido avance de 

la tecnología, estos datos experimentales se han traducido a ecuaciones teóricas 

y a correlaciones empíricas ó semiempíricas, muchas de las cuales no habían -

sido utilizadas, debido a su complejidad, hasta la aparición de computadoras dl 

gitales de alta velocidad. 

Este desarrollo de la ciencia nos ha proporcionado un sinnúmero de -

técnicas de cálculo de las diversas propiedades, lo cual nos lleva al problema 

de poder seleccionar, para cada propiedad, un método confiable por su exacti

tud y que puede ser utilizado en una amplia gama de condiciones. Otro factor 

muy importante, que se tomó en cuenta en este trabajo para dicha selección, fué 

el hecho de que el método sea alimentado con datos disponibles en libros comu

nes para el estudiante de Ingeniería Química. 

En el presente capítulo, se presenta una breve descripción de los mé

todos seleccionados para el cálculo de cada una de las propiedades que se contl 

deraron en este trabajo. 
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2. l . 1 Densidad 

La densidad es definida como la cantidad de masa en una unidad de 

volumen. Esta propiedad intensiva nos relac:ona , en fluidos, los flujos volu-

métricos con flujos másicos y es la base para dimensionar el equipo de transpor-

te. Es de importancia considerar e i efecto de la temperatura a presión constan_ 

te sobre el volumen , el cual es utilizado para calcular el efecto de la presión -

en la entalpia y en otras propiedades termodinámicas. 

La evaluación de la densidad de gases y líquidos par una ecuación de 

estado es el método mas apropiado debido a su exactitud para las dos fases; la 

ecuación de los gases ideales ha sido la base para el desarrollo de ecuaciones de 

estado muy complejas; en este trabajo presentamos la ecuación de Starling-Han, 

la cual es una modificación de la ecuación de Benedict-Webb-Rubbin, que ha 

dado magníficos resultados, aún en condiciones de alta densidad y baja tempera 

tura. 

La forma de esta ecuación . es la siguiente: 

(2. l) 
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Esta ecuación de procedimiento iterativo involucra un total de once 

constantes, las cuales son calculadas para cada compuesto a partir de datos sen-

cillos tales como el factor acéntrico, el volumen crítico, la temperatura críti-

ca , por la constante de los gases, R y las constantes propuestas por Starl ing-Han, 

las cuales se presentan en la tabla 2. l . 

Las relaciones para el cálculo de cada constante son : 

/C¡; 8oi -== A, + B, u.Ji.. . (2 .2) 

h,,;Aoc:. A,+ 5?.uJL. (2. 3) / "R. Tc.i.. 

~Col.. = A 0 -+- B.3wi.. . (2. 4) 
/ í2 7;¿_ª 

fl- ti.. = A4- +- B4- Wi.. (2 .5) 

o~ b /ci. ¿ ==As+ BswL.. (2 .6) 

...;:;>~ . a · . e t... '- A, + B 6 wL . (2 .7) / 7<, Tc¿ 
o:1 

Ci. Ás ~i.. ::: + Ba w;_ (2. 8} 
./ R 'e[ 

/<í.s o<.¡_ - Á7 + B7 w~ . (2. 9) 

~<De¡ A9 + ~ wi.. . (2. l O) ;e-4 -I . 
CL. 

/~: J~ = A,o+ 1),oúJ;_ · l 
(2. 11) 

I 

RT1 / 
G¡,. 
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(2. 12) 

donde : 

Wi = factor acéntrico. 

Aj, Bj = con stantes propuestas por Starling-Han. 

Para el cálculo de la dens ida d de com puestos puros, se utilizan la s -

constantes anter iormente ca lculada s de una manera di recta en la ecuación 2 . 1; 

en el caso de mezc las de n com ponente s se util izaron las siguientes regla s de -

mezcla: 

Cº = L ~ Ci e~· (1 K )~ X~ X j 0~ oJ - ~j · 

t 

b 

a. 

L j 

~ i ~ ici,'> f 
= [ ~-.,b .. ~ J3 
= [¿ '}. · Q~J.3 

L L L. 

""' =- Di: '/. ... "" .. ~ r 
C ~f~;.LC¡_~ r 
D0 ~ ~ \ x· K D~ L L l J º"" 

L J 

(2. 13) 

(2 .14) 

(2. 15) 

(2. 16) 

(2. 17) 

(2. 18) 

(2. 19) 

(2. 20) 
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d '}~ 
= [I x· d.3 

· (2 .21) 
• l. L 
l. 

1 
1 -a s 

Ec:> = L: L >(.L.')(.; E..,f Eoj ( 1 - l(\.j) (2. 22) 
L. .J 

ªº ~ 2x1.. Bo'- (2. 23) 

L 
El parámetro de interacción kij es una medida de las desviaciones del 

comportamiento de una solución ideal entre uno u otro componente, por lo que 

kij es cero o cercano a cero para componentes cercanos a la idealidad . 

Los datos de cond iciones críticas para un total de veintitrés componen 

tes para el uso de esta ecuación se presentan en el Apéndice 1 y son las propue_i 

tas par los autores para una mayor exactitud de la ecuación . Se informa un -

porcentaje de error promedio, para los veintitrés compuestos entre amplios lími

tes de temperatura (-250 a 500°F), de l .36, calculado a parti r de~~alc 
xp 

x 100. La variación calculada en un total de 971 puntos es de 0.86. Para ca-

torce mezclas binarias y terciarias a temperaturas de -283 a 4600F y presiones -

rfo 14. 7 a 5000 psi a se informa una desviación promedio absoluta con respecto 

a datos experimenta les de 1.16%. 

Para aplicar el método a un sistema de multicomponentes es, por tan-

to, necesario conocer los valores de los parámetros de interacción de todos los 

sistemas binarios que se presentan en la mezcla. 

Este requerimiento representa la única desventaja del método de 

Starl ing¡ en la tabla 2. 2 se presentan estos va lores para dieciocho componentes. 



Valores de los parámetros Aj Y Bj para el uso de la 

ecuación de estado generalizada 

Valor del parámetro 

Parámetro 
suscr ito ( j ) 

1 .. • .•.•.••••.•••••.•.. • .• 

2 .•. . ... . .. . .............. 

3 .......•..•......... . . ... 

4 ......................... 

5 ....•.•... ' ............ .. 

6 ............. . ........... 

7 ......................... 

8 .................... . .... 

9 ......................... 

lo ......................... 

11 ............ . ............ 

Aj 

0.443690 

1.28438 

0.356306 

0. 544979 

0.528629 

0.484011 

0.0705233 

0.504087 

0.0307452 

0.0732828 

0.006450 

TABLA 2.1 

Bj 

o. 115449 

-0.920731 

l. 70871 

-0.270896 

0.349361 

0.75413() 

-0.044448 

1.32245 

o. 179433 

0.463492 

-0.022143 

9. 



TABLA 2 . 2 - v a lores de Parámetros J.e I nter acci6n Kij para utilizar la Correla c ión Generalizad~l 

( Kij X 100) 
- - ----- - o 

(J 

" ·-< 
o o o o 'ti o .a c o o c e o c c 

o " o ~ e "' "' o e " o o '" o c .... c "' ... ... o e o o o "' "' 'ti .a o¡¡¡ 
e " o ·-< "' ... ... e c c "' c c e (J '° ·-<" 

"' .... e a. a. " " " " "' ... "' "' "' " " X "' "" "" ... ·-< "' o o "' "' "' "' X a. ... e (J "O ... '° u · -' :;> 

" ... ... " " 1 1 1 1 " " (J o 2l c -.< ·-< (J"' 

:.: "' "' "' "' ·ri e .... e :i:: :i:: o :z :::> z "' ·~ 

o. o l. o l. o 2 . 1 2.3 2 .75 3 .1 3.6 4 . 1 5.0 E;. o 7 .0 8.1 9 . 2 1G;Jl 2 . 5 5. 0 5 . 0 Metano 

o.o o.o 0.3 o. 31 0.4 0 . 45 0.5 0. 6 0 .7 o.as l. o l . 2 l. 3 us 7 .0 4 . 8 4.5 . Etile no 
--

o. o 0 . 3 o. 31 0 .4 0 . 4 5 0. 5 0 . 6 o. 7 0 . 8 5 l. o 1.2 l. 3 1.1 ~. 7. 0 4 . 8 4 . 5 Etano 
- -

o. o o.o 0.3 0 . 35 0.4 0.45 0 .5 0.6 5 0.8 l. o 1.1 1 J.3 10.0 4.5 4 . 0 Pr o pileno 
--

o.o 0. 3 0 . 35 0.4 0 .45 0 .5 0.65 0 . 8 l. o 1.1 l. 3 10.0 4 . 5 4 . 0 Propano 
--

o.o o. o 0.08 0.1 0 .1 5 0.18 0.2 0 . 25 0.3 0 . 3 11 . o 5. 0 3 . 6 i-Butano 
-- ¡ 

o. o 0 . 08 0.1 0.15 0 .18 0. 2 0.2 5 0.3 0 . 3 12. 0 5.0 3.4 n-Butano 
--

o.o o. o o. o o. o o. o o.o o. o o.o 13.4 5. 0 2 . 8 i-Pentano 
--

o.o o. o o. o o. o o. o o.o o. o 14 . 8 5 . 0 2 .0 n - Pentano 
--

o.o o.o o.o o. o o.o o. o 17.2 5.0 o.o Hexano --
o. o o. o o. o o. o o. o 2 0.0 5 . 0 o. o Heptano 

--
o.o o.o o.o o. o 22.8 5. 0 o. o Octano 

--
0 . o o.o o.o 26.4 s.o o. o Nonano --

o.o o. o 29.4 5. 0 ') . o Decano --
o.o 32. 2 s. o o.o Un decano --

o.o o.o o.o Nitrógeno --
o. o 3 .5 Bióxido de -- c arbono 

o.o Acido -- Sul fhídr i co 

1 1 
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2 .1.2 Entalpia 

Se define la entalpia de un sistema como la suma de su energía inter-

na más el producto presión-volumen: 

H = E+PV (2 .24) 

Como la energía interna y el volumen, la entalpia es una propiedad 

termodinámica extensiva; es decir, que depende de la masa del sistema consid~ 

rado . 

Definiendo a la entalpia como una función de temperatura y presión 

y recordando la s propiedades de una diferencial exacta, la diferencia total re-

su Ita : 

02 .25) 

en donde el pr imer término representa el efecto isobárico de la temperatura y 

e l seg undo e l efecto isotérmico de la presión sobre la entalpia. Esta expresión -

re prese nta la variación de la entalpía en un proceso termodinámico. 

Todos los gases a presión cero se comportan como gas idea 1, y la enta!_ 

pía definida por lo ley de los gases perfectos se represento como: 

(2. 26) 

de donde se deduce que lo entolpio de un gas ideal no depende de lo presión y -
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es solo función de la temperatura del sistema. 

En este estada de gas ideal la entalpía molar parc ial de un componente 

es igual a la entalpia del com pone nte puro , es decir se produce una mezcla 

ideal. La entalpia ideal de la r.iezc la resulta enton ces : 

o ~ o 

H....,= .L t¡¡ H¡ 
L=I 

(2 .27) 

La entalpia de un gas o líquido real se dete rmi no por dos clases de -

métodos : 

a) Métodos basados en el uso de diagramas de entolpios de campa-

nentes puros. 

b) Métodos basados en el cálculo de la desviación isotérmica de la 

entalpia. 

El inciso b) nos define los métodos de cálculo que se basan en que -

el cambio de entalpia es independiente de la forma en que se realice el proceso, 

pudiendo dividir éste en dos etapas: 

l) Variación de la temperatura desde el valor de referencia hasta -

el valor final del sistema en un proceso isobárico a presión cero, 

por lo que se calcula H (T, O) basándonos en la ecuación (2.27). 

2) Compresi ón isotérmica desde presión cero hasta la presión del sis-

tema. 

Por lo que e l cambio en la entalpía H (T, P) -H (T, O), se denomi-
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na des viación isotérmica de entalpía. 

Debido a que la entalpía e s función del estado del sistema, de una -

ecua c ión de estado puede derivarse una ecuación analítica para su evaluación; 

se presenta la ecuación de Starling-Han para el cálculo de la diferencia de en-

ta 1 pía con re specto a un estado basa 1 o idea 1, la cua 1 cumple con los criterios 

a nte riormen te expuestos . La ecuac ión se presenta como : 

H (Ti f ) - H (T. o) = (eº k?T- l Ao - ~~ + 5_f; -':;¡ }° 

+ ~ (z 6~T- .3 Q - ~)f! e;; (l>a+ 1j)¡45 
(2 . 28) 

e [ y,,02. z 1/. 
+ tTt 3-(3+ T - '6¡' ) e'!Cp (- Í(' -¿) J 

El cálcu lo de los valo res de la s constan tes presentadas , tanto para -

componen tes puros como pa ra mezc la s, se presenta e n e 1 inc iso 2. 1 • 1 . Por con-

sistencia, los va lores de densidad uti li zados en esta ecuac ión son los obtenidos 

por la ecuación 2. 1 para los datos de presión y tempe ra tura . 

Los valores de entalpía ideal se ca lcula ron a pa rti r de l polinomio -

presentado en el A PI , los cuales nos representan una refe renc ia de idealidad de 

líquido saturado a-2000F . 

La secue ncia de cálcu lo para esta pro piedad es: 

a ) Obtención de la d iferencia de entalpía por la ecuación 2.28 . 

' · 
b) Cálculo de la entalpía ideal a la condición de temperatura, si -
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guiendo la regla de mezcla. 

(2. 29) 

c) La entalpio real o las condiciones de presión y temperatura será: 

Hº (2. 30) 
T 
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2.1.3 Capacidad calorífica. 

La capacidad calorífica, como la entalpia, es una propiedad termodi-

nómica muy importante al analizar o proyectar sistemas de ingeniería que impU. 

can trasmisión de calor, ya que la variación en estas propiedades puede re lacio-

narse frecuentemente con las variables de operación importantes, como la elevg_ 

ción de temperatura de un fluido dentro de un cambiador de calor, por lo que es 

importante estimar la variación de esta propiedad con respecto a presión y tem-

peratura. 

Estableciendo el cálculo de la capacidad calorífica a partir de la -

derivada de la entalpia con respecto a presión y temperatura: 

(2. 31) 

y siendo dp = o para una transferencia a presión constante, tenemos que: 

. (2 . 32) 

la que nos relaciona la cantidad de calor tomada por un sistema de sus alrededo-

res con el incremento de la temperatura en un sistema. La relación dH/dt es el 

Cp, la capacidad calorífica del sistema a presión constante, por lo que tenemos 

que : 

. (2.33) 
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que identifica esta importa nte parcial con la cantidad experimental Cp, quedan-

do : 

. (2. 34) 

De la ecuación de estado qu e ut ilizamos para calcular el valor de la -

entalpía en el inciso 2.1.2, se ob tiene la sigu iente ecuación : 

o 

C-C p ::: A 
B 

+C -1<... . (2. 35) 

A= T [R.+50 0P+ 2c:.or + 6"Q P:(2C1'°') (2 . 36) 
·7 T ~ 1 T~ 

( 1 + tfz) e')(p (- (
1
Pz) J 2. 

'B = 12T + z1.o (B0 'ET - A0 - ._C.o ) + 3;°
2
(612T- a.) (2 .37) 

T' . 

r 
l..... 

+ f> a.·~>'°5 + (e;.¿) ( 3 + 3 ~f-L 2 ~Í7~e>'-p(- 'Íf
2
) 

/ ,- ,,.:;; f 
lo '-o ,. 

= --=r -~ ·- - + \ 
b(. \ ( ' , Z\ ! - -· _ . · ex F 1 - ·1 o ) - 1. ú 

(T~ );_ ' "i _¡ 

+(.3Cf:J..) ( _\J.P-;¡) ;, ei-p \.. O¡ T""' , 

(2. 38) 
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2. l . 4 Calor latente de vaporización. 

La entalpia de vaporización AHv ó calor latente de vaporización es -

la diferencia que existe entre las entalpias de vapor saturado y líquido saturado 

a las mismas condiciones de presión y temperatura. 

Debido a las fuerza s de atracción c.¡ue existen entre las moléculas del 

líquido, la s mo lécula s que pasan a la fase vapor son aquellas cuya velocidad y -

ene rg ía son mayores que la media. La energ Ía de las moléculas que quedan en -

el líquido se reduce y tiene que suministrarse más energía para mantener constan. 

te la temperatura. Esta es el cambio en la energía interna de vaporización L\ E. 

Se efectúa trabajo sobre la fase vapor a medida que continúa la vaporización, -

puesto que el vo lumen del vapor debe aumentar si la presión permanece constante, 

la cual corresponde a la presión de vapor. Este trabajo es definido como 

w = Pvp (Vg - Ve). La entalpia de vaporización queda definida como: 

(2. 39) 

(2 .40) 

La ecuación de C lapeyron nos establece: 

d (In Be) ~ _ 6. H j;n /\ Z Jr_•) v rc:.u v 
\.( 

(2. 41) 

por lo que conc lu ímos que el calor latente de vaporización est~ directamente re 
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lacionado con la pendiente de la curva temperatura-presión de vapor . El método 

aquí presentado está deri vad o de la ecuación (2.41) ya que la relación tempera-

tura-presión de vapor puede ser calcu lado con exactit ud . 

La ecuac ión de Riedel-Plank-Miller (2 .42) fué el resultado de un est_!! 

dio amplia de los métodos más exactos a partir de la presión de vapor; la forma -

final de la ecuación es : 

C¡; 0.2471+ 0 .1965Q . (2.43) 

(2.44) 

CL - ( 1 + -r;;r ) 
2 .3o.3q 

(2.45) 

T1ior In 'Pe a. = (2.46) 
1 -lbr 

Esta ecuación nos dá como resultado el calor latente de vaporización a 

la tempertatura normal de ebu llición . Para el cálculo de la variación de la en-

talpia de vaporización con respecto a la temperatura se eligió la correlación -

empírica de Theisen (17) , la cual ha demostrado ser la mas Útil y es presentada 

como: 

. (2.47) 
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siendo K y n constantes. A 1 escribir esta ecuación a dos temperaturas diferentes 

y al dividir una entre otra obtenemos : 

[-
' - T,-.z ] I"'\ . 

t- Tri 
. (2 .48) 

considerando Hv], el calor latente de vaporización a la temperatura normal -

de ebullición calculado por la ecuación 2.42 . Gambill (17) proporciona refe-

rene ias de muchos autores quienes han propuesto algunos va lores para el exponen-

te n. Watson (17) propone e 1 exponente O. 38 con e 1 que obtuvo resu Ita dos con 

un error medi o de l .8 por ciento. Fishtine propone obtener a partir de: 

h :::s o.ao fbr < o.r:,7 

o.41 (2 . 49) 

lo cual nos lleva a resultados exactos entre amplios límites de temperatura, -

(- l OºC a SOOºC). 
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2.1.5 Presión de vapor. 

La presión desorrollada por las moléculas de un componente en fase ga

seosa, en equilibrio con la fase líquida, es función Únicamente de la temperatura 

de 1 sistema. Esta presión denominada presión de vapor / es característico de co

do compuesto puro líquido y nos define lo temperatura normal de ebullición, cuo.o. 

do se iguala a la presiÓt1 atmosférica. 

El mecanismo de esta presión se explica de uno manera IÓgico por lo -

Teoría de la distribución de energía de Maxwell-Boltzmann, estableciendo que 

a bajas temperaturas una fracción de los moléculas en el líquido, posee energía 

en exceso con respecto a la energía cohesiva del líquido, incrementándose esta 

fracción rápidamente can el incremento de la temperatura, lo que implica uno 

relación inverso entre la energía cohesiva y la presión de vapor. 

Paro seleccionar el método de cálculo de esta propiedad entre varios 

métodos de buena exactitud y amplios límites, como son las ecuaciones de Cox

Antoine, Kirchhoff, Riedel y Frost-Kalkwanf-Thodos, se tomaron en cuenta los 

datos iniciales disponibles, eligiéndose la ecuación de FrosrKalkwanf-Thodos 

(1), que es la mas exacta para di versos tipos de compuestos en uno amplia gama 

de temperaturas. 

La relación que presentan, basoda en la ecuación general de Clapey-

ron : 



d (/n Pvp) 

d ( +J = 
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- .. (2.50) 

. (2. 51) 

la resuelven con las siguientes suposiciones: 

l) El calor de vaporización es una función lineal de la temperatura. 

(2. 52) 

2) La ecuación de Van der Walls representa satisfactoriamente el -

comporta miento vol umétrico del gas : 

(2 . 53) 

3) El vo lumen molar del líquido se calcula aproximadamente por la 

constante b de Van der W:ills. 

La fo rma general de la ecuación deducida es: 

(2. 54) 

D se relaciono en la deducción, a la constante a de Van der Walls, 

en la forma : 

D =- a. 
(2. 55) 

2.303 :Q 2 

donde: (2. 56) 



22. 

Así: D = 0 .1832 t;.~ . (2. 57) 
I 

La colaboración de Thodos fué la de relacionar las constantes By C en. 

tre sí, por la relación: 

e = t.80 ( ~) + 2 .67 
Tc 

(2. 58) 

a fin de obtener una ec uac ión de presión de vapor redu c ida con la sigui ente For-

ma : 

con la cua l se puede obtene r el valor de B por medio de un estado de referenc ia 

como e l punto de ebull ición normal por medio de un procedim iento iterativo; 

ya defi nido e l val o r de B, la Única incógn ita po r resolver ser ía la presi ón de vg_ 

por reduc ida, la cua 1 se debe reso l ve r por med io de una com putadora . 

El valor de B puede ser calculado por medio de métodos de gru po adi-

tivo para hidrocarburos, lo cual resulta mas complica do e impráctico; sin emba.i:. 

go esto le dá un sentido físico a las constante s ut ili zada , . 

Los re su Ita dos obte n idos para esta re loe i Ón son muy sa tisfa ctori os para 

una gra n variedad de compuestos tanto orgán icos como inorgánicos obteniéndose 

errores promedio del 2 por c iento para presiones de vapor mayores de l ,500 mm 

Hg y 6 por ciento de error en presiones menores para un total de 34 hidrocarbu-

ros. 
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Los datos que requiere esta re loción son: 

Pe = Presión crítico, atmósferas 

Tr = T ~. ºK emperaturo critica, 

Tb = Temperatura normal de ebullición, °K 

T = Temperatura, ºK 
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2 . l .6 Ten sión superficial. 

En el equilibrio de las fases líquidas y gaseosas de un componente o de 

una mezcla, la capa de separación puede considerarse como una tercera fase con 

propiedades intermedias, dentro de la cual existen grandes gradientes de densidad 

y energía molecular. 

Un panorama microscópico c ualitativo de la capa superficial nos mues 

traque e xisten ' fuerzas desiguales que actúan sobre las moléculas, lo cuál provoca 

una ten sión en la capa superficial, lo que hace que tienda a contraerse hacia el 

orea mínima, compatible con la masa del material y las parede s del recipiente. 

Un Índice cuantitativo de este fenómeno puede presentarse en diversas 

formas, siendo la más común la tensión superficial, la cual se def'':··e simplemente 

por la fuerza ejercida en el plano de la superficie , por unidad de longitud. 

E 1 método se Ieee ionado para e 1 cálculo de esta propiedad es e 1 propuei._ 

to por Brock y Bird (17), en el que el grupoadimensional O / Pc
2
/

3
Tc

113 
se corr~ 

loe iona con e 1 principio de estados correspondientes, dando lugar a la siguiente -

ecuación: 

11 

T'I:. 
c. 

(e . 1 ?3 c:Á.c_ - o .ze.1) (1-Tr) 9 
. . (2.60) 

E 1 factor o<c que se presenta en esta ecua e ión es e 1 propuesto por Ri e-

del (17); es un parámetro de caracterización semejante al factor acéntrico y se -
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define como: 

El autor desarrolló uno ecuación generalizado de presión de vapor, o 

partir de lo cual se determ ino 

Por datos experimentales observó que cuando lo temperatura reducido 

t iene un val or de 1, lo presión de vapor reducido es igual o 1, de donde obtuvo 

lo siguiente ecuación con uno solo constante de presión de vapor reducido: 

. (2.62) 

donde : 

/(Tr} = 0 .//8 «/Tr - 7 lo¡ Tr (2.63) 

f (Tr) == o. 036'f fJ(Tr) - lo¡ 7r . . (2 .64) 

dJ 36 r(Tr) = - - t- 42 Ir-> Tr -:=,s- Trb_ 
Ir 

(2.65) 

Un punto de referencia conveniente es el de ebullición normal, yo -

que es uno constante de codo compuesto, por lo que lo presión de va por reducl 

do se define como 1/Pc y lo temperatura reduc ido queda como Tb/T c, siendo -

Tb lo temperatura normal de ebullición. 

Poro mezclas multicomponentes se emplean constantes pseudo críticos, 

siguiendo lo reglo de Koy, lo cual nos define que uno constante es obtenido o -



partir de sus fraccione s molares, por lo que se obtendría Pcm, Tcm, y o<'c.m. 

Se informa para este método un error medio del tres por ciento para 

hidrocarburos, tan to lineales como cíclicos , teniendo amplios límites de uso. 

26. 



J=l,NDATA ------------.., 
1 
1 
1 
1 

l = 1 , N COMP -------------i 

FUERA DE LIMITES 

B = [ - lo0Pc - (0.1832 (l/(Pc TBr2 )-I )-2 . 67 loo TB~ 
/ [1/TB-1/Tc 1" 1. 8 loo TBr /Te] 

Loo Pvpr = (B/Tc) ( Tr-1) 1" (l. P B/Tc t2 .67)1ooTr 

t- O. 18 3 2 ( P v pr S / T r 2 
- 1 ) 

P vapor= Pvpr x Pe 

______ _J 

Fig · 2. l Diagrama de flujo oo ra el cálc ulo de la ores ión de vaoor . 
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2. 1 • 7 Viscosidad. 

La viscosidad es una medida de la fricción interna del fluido, que tien. 

de a oponerse a cualquier cambio dinámico del movimiento; es decir, si la frie-

ción entre las capas del fluido es pequeña, se tiene un valor bajo de viscosi~d, 

una fuerza cortante dará como resultado un gran gradiente de velocidad. Con-

forme a umenta la viscosidad, cada capa de fluido ejerce un mayor arrastre frie-

cional sobre las capas adyacentes y el gradiente de velocidad disminuye, por lo 

que se conc luye que la viscosidad es una propiedad dinámica de desequilibrio -

en una escala microscópica, si endo función de la temperatura, presión y volu-

men. 

Para el cálculo de la vi scosidad de líquidos y gases se encontraron -

los siguientes métodos con resultados satisfactorios, según se enumeran a conti-

nuac ión : 

1) Gases puros a baja presión. 

Stiel y Thodos (17) estudiaron en formo extensiva la correlación 

de estados correspondientes, la cual nos reduce la función de -

viscosidad como: 

..L 

1-9 = 1/ 11• ~: ) = f (Tr, 2 e;) . (2 .66) 
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do las siguientes ecuaciones que parecen ser las mejores disponi-

ble s: 

Gases no polares : 

Tr ~ /. 5 . (2.67) 

2 
11$- ~ (17.78)(10-3_X~5BTr-ltb7)8 Tr-715 (2.68) 

Gases polares . Ti pos con en lace de hidrógeno : 

(2 .69) 

Tipos con enlace sin hidróge no : 

2. 

'{_f =(Í.'1077--0.29) (1óJZc- 3 Tr<.2 .5 (2 . 70) 

En las ecuaciones anteriores: 

11.. = viscosidad 

~ = T 1/6/ M ~ p 2/ 3 
e e 

Te = Temperatura crít ice ºK 

Pe = Presión crítica, atm. 

M = Peso molecular 

Tr = Temperatura reducida 

Estas ecuaciones simples se epi icen a todos los gases polares y no 

polares excepto el hidrógeno, helio, fluor, bromo y yodo. 
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Al compararse con valores experimentales los valores calculados 

se encontró un error medio de sólo un l .8 por ciento en gases no 

polares y 3.2 por ciento en los gases polares. 

2) Gases puros a alta presión. 

Como criterio de alta presión tomaremos presiones mayores de 5 

atm. , ya que no encontramos grandes diferencias con resultados -

experimenta les, y poro e "ª luor la ·viscosidad a estas condiciones 

nos basamos en e 1 método de la viscosidad residuo 1, la cua 1 nos -

relaciono la viscosidad a baja presión por medio de lo densidad 

reducida. 

La correlación presentada por Jossi, Stiel y Thodos cubre el in-

tervol o entre O. l((r ( 3, lo cual nos permite correlacionar vil, 

cosidades de líquidos . 

La ecuac i Ón presentada es : 
0 .25 

[( ff-)(•)$ + 1ó
4
] =0./023-1-o.02!J5'4-Ír 

'P-" )l?.J ,.:;;~ +0.058533/r - 0.0407S8¡r ~O. O'jJ3Z~r 

En esta ecuac ión : 

.t'-1 = viscosidad, centipoises 

(2. 71) 

k= viscosidad a bajo presión a la misma temperatura, centi-

pois~s. 
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Para el cálculo de la densidad se utiliza el método explicado en -

este mismo capítulo. 

El error medio de esta ecuación al compararse con datos experimen 

ta les fue de 1 diez por ciento . 

3) Viscosidad de mezcla de gases a baja presión. 

La extensión de la teoría cinética de Chopman y Enskog puede -

emplearse para expresar la viscosidad de una mezcla multicomponen. 

te de gases a baja presión. 

Las expre si ones son bastantes complicados y consisten en lo relación 

de dos determ ina ntes que comprenden términos en las que involucran 

fracciones molares , pesos moleculares, viscosidades de componentes 

puros, temperaturas , integrales de colisión y difusividodes; se presen. 

ton como: 
n 

_ _....~u._! Ji¿ (2 .72) 
1 + i ,,(,;.,· ( ;¿.) . . . . 

,.('' ~· 
..il''- ,,J 'A*{¡i2T)(.U ·) B· · =- . · -){ -~ . (2.73) u .5 ~.; p L Di.j 

ir 
y donde = A n ., / n.. ~j :: v¡¡ b,'..j (2 .74) 

Wi lke (1 7) simplifi có la facilidad de aplicación de esta expresión 

aprox imando el coefic iente de difusión del modelo de la teoría ci-

néti ca de Sutherland, para que dé : 
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(2. 75) 

A 1 comparar los resultados de esta ecua e ión con datos experimen 

tales se encontró una desviación media del uno por ciento en mez-

eles binarias, teniendo valores más altos en mezclas con hidróge-

no. 

4) Viscosidad de mezclas de gases a alta presión. 

Se presenta una modificación de la técnica de viscosidad residual 

explicada en el inciso 2), desarrollada por Dean y Stiel, cuya -

ecuación es : 

donde : 

= viscosidad de la mezc la de alta presión, centipoises . 

= viscos idad de la mezc la a baja pres ión, centipoises. 

= densidad pseudo reduc ida de la mezcla . 

= densidad de la mezcla, g mol/cm3 

= a part ir del volumen crítico de mezcla, 1/ V cm. 

El peso molecu lar de la mezcla así como las demás propiedades pseJ.!. 

docríticas se calculan por medio de las reglas de Prausnitz y Gunn 

a partir de las fracciones molares : 
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n 

7;.)'Y) = I '{¡_ 7;¿ (2. 77) 
¿.., I 

n 
Zc:.,...., = I t.¡¿ Zci.. (2. 78) 

(.;/ 

Ycm = I l/i. ~¿ (2. 79) 

= (2. 80) 

Con estos valores pseudocríticos se calculan los valores de 

'I 
E 1 cálculo de la densidad de mezcla se logra a part ir del método - · 

explicado anteriormente. 

Esta correlación puede aplicarse a gases y a líquidos debido a su -

límite amplio de densidad. Con respecto a datos experimentales 

se presenta un error promedio del 3.7 por ciento. 

5) Viscosidad de líqu idos. 

Para el cálculo de viscosidades de líquidos no se encontró ningún 

método confiable ya que no existe ninguna base teórico cuantitat_l 

va que nos describa en forma exacto el comportamiento de la vi¡ 

cosidad de líquidos. 

Eyring propone un método con bases teóricos que tiene como va -

riobles lo densidad, el color latente de vaporización y lo tempe-



33. 

ratura normal de ebullición; sin embargo, presenta errores hasta 

del 67.7 por ciento. 

El método de Jossi, Stiel y Thodos presentado en el inciso 2), -

con densidades calculadas a partir del método usado nos presenta 

errores medios del 10 al 15 por ciento, lo cual resulta aceptable. 

6) Viscosidad de mezclas de líquidos. 

Por lo presentado en el inciso 5) y por consistencia en los cálcu

los presentamos el método enunciado en el inciso 4) para el cálcl.!. 

lo de viscosidad de mezc la de líquidos, siempre que se tenga una 

densidad reducida menor de 2, ya que la exactitud arriba de ese 

valor no será aceptable . 
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2. 1 . 8 Conducti vidad térm ica. 

La conduc ti vidad té rm ica es uno propi edad d iná mica de de sequilibrio 

térmic o e n escala mi c roscópica, siendo función de lo temperatura y presión del 

sistema . 

Esta propiedad es una medida de la cantidad de ca lar transmitido en 

una un idad de tiempo , por ·Jni dad de área, o través de uno unidad de espesor pg, 

ro coda unidad de cambio de temperatura. 

Cuando la resistencia que presenta el fluido al paso de l calor es muy 

alta, se obtiene un valor bajo de conducti vidad térmico, por lo que tenemos un -

aislante de calor. En ca so contrario, se obtiene un alto valor de conductividad 

térmica y entonces se tiene un conductor de calor eficiente. 

Para realizar la estimación de la conductividad térmico paro gases y lí 

quidos, se encontraron los siguientes métodos enumerados a continuación: 

l) Gases puros a baja presión. 

Misic y Hados proponen un método basado simplemente en un anQ. 

1 is is dimensiona 1. 

(2 .81) 

Como resultado se obtiene lo siguiente relación : 
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(2.82) 

donde ~ se define por: 

(2.83) 

El método de Missic y Thodos reduce entonces, el tener que ha-

llar la mejor relación funcional entreky y Tr, Cp y Zc. 

Se encontró que hay varias ecuaciones para distintos tipos de com-

puestos y para distintos intervalos de temperatura reducida. 

Las ecuaciones son : 

t;.. "' 1.o (2. 84) 

para metano, naftenos e hidrocarburos aromát icos. 

. (2 .85) 

para todos los hidrocarburos a todas las temperaturas, excepto los 

casos anteriores . 

Al comparar los valores calculados con valores experimentales, -

observamos un error medio de 2. 4 por ciento. 

2) Gases puros a alta presión .. 

P~m1 el ~gso de sistemgs ~on gltg ?resión, trgbgjos re~ientes liUe -
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tratan del efecto de la presión sobre la conductividad térmica han 

utili zado una sugerencia de correlación notableme nte simple hecha 

por Abas-Zade (17). 

En este esquema, la conductividad térmica residual, k- kº , se tranJ. 

parta a una gráfica en función de la densidad (o densidad reducida); 

ésto es : 

(2 .86) 

La temperatura y la presión no intervienen expl Ícitamente, pero 

sus efectos se incluyen en los parámetros kº (de temperatura Úni-

comente) y densidad. 

Stiel y Thodos han generalizado la ecuación con el razonamien-

to de que f <fl depende sólo de Te, Pe, Ve, M v¡J. Por aná

lisis dimensional, obtienen una correlación entre k-kº, Zc, f . -
y;:. 
Las expresiones analíticas aproximadas son : 
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El error promedio encontrado al comparar valores experimentales 

con valores calculados es de :! 10 al 200.k>. 

3) Mezcla de gases a baja presión. 

Muchos de los métodos para predecir la conductividad térmica de 

mezclas están basados en una ecuación propuesta por Wassiljewa: 
n 
~ le · ~ ::. ,_, l. 

ni 1.0 + i -A, .. ( Xj ) 
..i'=i.,. l.J X¡_ 
J:fl.. 

(2. 90) 

El término Aij no fue especificado por Wassiljewa, por lo que -

existen muchas corre loe iones propuestas. 

lindsay y Bromles propusieron la siguiente ecuac ión para calcu-

lar el término Ai j: 

(2 . 91) 

. (2. 92) 

. (2. 93) 

Usando este método de estimación se puede encontrar una desvig_ 

ción de la realidad de menos del 4%. 
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4) Líquidos puros. 

Se han propuesto muchas técnicas de estimación para calcular la 

conductividad térmica de un líquido puro¡ la mayoría son empí-

ricas, aunque algunas se basan en modelos teóricos na muy segu-

ros. 

Weber, en 1880, sugirió que la conductividad térmica era propoL 

cional al producto C.¡>/~y este tipo general de correlación se -

ha modificado varias veces. Sin embargo, la mejor modificación 

parece ser la realizada por Robbins y Kingrea, quienes han pro-

puesto la siguiente re loción: 

(2. 94) 

donde: 

KL = Conductividad térmica de líquido, cal/cm-seg-°K. 

T r = Temperatura reducida, T/T c. 

Cp = Capacidad calorilica molar del líquido, cal/gmol-ºK . 

¡'° : Densidad molar del líquido, gmol/cm3. 

A c.."_-
.W. ._¡ Entropía de vaporización modificada de Everett 

= _4_f-1--'11~h n 1 2 7 3 
T.: + ~ n-=-

b 1.., 
(2. 95) 

6. HJb = C.:ilor molar de vaporización en el punto de ebullición 

normal, cal/gmol. 
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Tb : Punto de ebu 11 i ci Ón norma 1, ºK. 

Los parámetros H y N se obtienen de la siguiente tabla. H depen. 

de de las estructu ras moleculares y N de la densidad del liquido a 

20 ºC. 

Grupo funcional 

Hidrocarburos no ramificados: 

Parafinas 

Olefinas 

Anillos 

Ramas CH3 

Ramas C 2H5 

Ramas iso-C3H 7 

Ramas C4H9 

Sustituciones F 

Sustitu ciones C 1 

No. Grupos 

uno 

dos 

tres 

uno 

uno 

uno 

uno 

dos 

uno 

H 

o 

o 

o 

2 

3 

2 

2 

2 

2 

do~ 2 

tres Ó cuatro 3 
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Sustituciones Br uno 4 

dos 6 

Sustitu ciones 1 uno 5 

Sustituciones O H uno (i so-) 

uno (norma 1) -1 

dos o 

uno (t e rc) 5 

Sustituci ones oxígeno 

cetonas, a ldeh idos o 

ácidos, ésteres o 

éteres 2 

Sustituciones NH2 uno 

Densidad de líquido, g/crn3 N 

o 

Se informa una desviación media de la realidad de 3 . 7 por ciento. 
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2.2 Cálculo del equilibrio de fase. 

E 1 estudio de 1 equilibrio de fase en mezclas binarias en los cursos de -

Ingeniería Química ha sido la base ¡xira la enseñanza de_ operaciones unitarias -

como la destilación y la absorción, debido a la amplia información que existe de 

datos de equ ilibrio, a sí como la gran cantidad de métodos desarrollados ¡xira el -

cálcul o de la s e ta¡xis de equilibrio. 

C uando se estudian mezclas mu lt icomponentes, !a representación grá

fica de sus propiedades de equili briü no oueden ser aplicadas ¡xira determinar una 

eta¡xi de equ ilib rio, por lo que es necesario utilizar un procedimiento de compu

tac ión analítico, usualmente imp lementado en una computadora digital debido a 

la complejidad de los cálculos. 

Las prop iedades termodinámicas estarán representadas por ecuaciones aj 

gebráica s y dependerán de la temperatura, presión y de las composiciones de fase, 

por lo que estas ecua ciones tiende n a ser muy complejas, ¡xirticularmente cuando 

las in teracciones en tre moléculas d isímiles son importantes . 

La importancia de la exa cti tud de las cor relaciones de propiedades ter

modi ná micas dentro del diseño de equipo de operación no debe ser más enfatizada, 

a sí como los límites que cubre cada método a estudiar ; sólo así el diseñador pue

de seleccionar el modelo más adecuado a su separación, a fin de tener una me-
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jor posición pa ra determinar el factor de diseño más conveniente a su sistema. 

Se presento a con rinu a ción un a descripción del método seleccionado 

para el cálculo de lo constante de ~"qt.:!lib ri o , a sí como de los algoritmos parad~ 

terminar las propiedades de las foses . 
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2.2. l Constante de equilibrio. 

La relación de vaporizoción en el equilibrio, Ki, para un componente 

distribuido entre las fases líquido y vapor en un sistema multicomponente, está de-

finida como: 

k- = l. (2. 97) 

donde Yi / xi son la s fracciones mol del componente i en las fases vapor y líquido 

respec ti vame nte. Para mezclas de hidrocarburos los métodos tradicionales para -

predecir datos de equilibrio son las correlaciones gráficas a partir de datos expe-

rimentales y los model os teóricos que represen tan las dos fases. La relación de -

tres propieda des termodinámicas definen lo constante de equ i 1 ibrio como : 

!~ Yt: 
fi. 

(2. 98) 

donde {¡ es la fugacidad de 1 1 Íqu ido puro i / ( es e 1 coeficiente de actividad 

de lo fose líquido y ~L. es el coeficiente de fugacidad del componente i en la -

fase vapor. 

Entre los métodos gráfi cos mas comunes encontramos las gráficas de -

De Priester (22) basadas en la ecJación de estado de BennedicrWabb-Rubin, la 

cual tiene lo limitación de trabajar sólo en hidrocarburos ligeros y mezclas de 

hidrógeno en límites mvy pe~ueños, Las aráficas de Lenoir o las cartas del API 
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suelen ser mas versátiles a pesar de ser derivadas de datos experimentales. 

Desde un punto de v ista práctico los modelos teóricos de la constante 

de equilibrio propuestos por Chao-Seader (4) y Grayson-Streed (8) son de gran 

utilidad. La Única diferencia entre estos dos modelos son los valores de los coe-

ficientes determinados empíricamente utilizando la teoría de estados correspon-

dientes de Pitzer. 

Estos dos métodos fueron seleccionados en el presente trabajo, si no -

por una gran exactitud , sí por sus amplios límites de operación y su confiabilidad 

en d ifere ntes tipos de mezclas de hidrocarburos. 

Los valores termodinámicos enunciados en la ecuación (2.98) se calcu-

lana partir de los siguientes métodos: 

1) Coefi ·.: '1ente de fugacidad del componente 1 Íquido. 

Chao-Seader (4) desarrollaron una expresión empírica para el cál-

cu lo del coeficiente de fugacidad en la fase líquida en términos -

de la temperatura y la presión reducidas y de 1 factor acéntri co -

utiliza ndo la corre lación generalizada de Pitzer et al (7), la cual 

está basada en la ecua e ión de estndo expresada como: 

P= Zf2T 
V 

. (2. 99) 

Para condiciones hipotéticas del líquido (P) Pe¡ o T >Te¡), la CQ. 

rrelQción se obtuvo a partir de datos experimentales resolviendo -
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en orden inverso la ecuación (2.98). La correlación se presenta -

como: 

f 
(o) ¡ {t) 

= lc'l + t.JJ . lo~ ./. . ,¿ ~ ¡ ft (2. 100) 

donde : 

1 t<0J A 2 A 3 io9 lt. = Aº ~ Tri:. ~ A1 T;¡ + A3 T,.¿ + 4 T,.¡ 

+(As+A,~L + A1T,.t)t:.i+(A!+A9íri)P~-/°1P,.¡ (2.101) 

(2. 102) 

Las constantes para (2. l 02) son: 

A10 = - 4.23893 A1 l = 8.65808 A12 = - l .22060 

A 13 = - 3. l 5224 ¡.\ 14 = - o. 025 

Grayson-Streed (8) presentan constantes revisadas para A0 ..... A9 

como se presentan en la tabla 2. 3. 

Estas ecuaciones empírica s son apl icables para temperaturas reduci-

das de 0.5 a 1.3. 
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Coeficiente de act iv idad de la fase líquida ( i). 
Se consideran las mezclas de hidrocarburos como soluciones regu 

lares, caracterizadas por un exceso de entropio igual a cero, sie.o_ 

do cualquier comportamiento fuera de la idealidad debido al ca-

lor de solución. Hildebrand (17) propuso la siguiente ecuación: 

(2. 103) 

donde ~ es un parámetro de solubilidad definido por Hildebrand 

(17) como : 

(2. 104) 

El valor de ~ representa el parámetro de solubilidad medio para 

la mezcla : 

Lxt. \!¿ Ó¡ 
~)(¡_V¡_ 

siendo V¿ igual al vo lumen molar del líquido a 25ºC. 

(2. 105) 

3) Coeficiente de fugacidad en la fase vapor. 

Chao-Seader eligieron la ecuación de estado de Redlich-Kwong -

para resolver el cálculo del coeficiente de fugacidad representado 

por una ecuación PVT como : 



{= In I = _1 !(y_ ET)dP 
P er)' P 

C> 

La ecuación de Redlich-Kwong: 

donde : 

RT 
V-b 

o. 4278 12 2 Tc.25 
a. = 

!? 

La ecuación de fugacidad quedará definida como: 

47. 

. (2. l 06) 

. (2 .107) 

(2. l 08) 

(2. 109) 

/,., t :Z-1-/,, (z-t3P J- j/- .0¡'lr ~) (2.110) 

El factor de compresibilidad Z se definirá por medio de la misma -

ecuación de estado como : 

z ::- / 
(2. 111) 

/- ;., 

donde : 

(2. 112) 
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8 = b ------ --- (2. 113) 
k ' T 

h 13P l 
= - · -- . - = z V 

(2. 114) 

Az a. 
= !2T1.s B b 

(2. 115) 

Sustituyendo la ecuación (2.11 l) en (2.110) nos queda como ecug_ 

ción de trabajo : 

(2. 116) 

Debido a la naturaleza de esta ecuación por ser cúbica con respec-

to a Z nos presenta tres valore s matemát icos reales en su solución, 

por lo que es necesario implantar un criterio para determinar el -

valor real dentro del algoritmo de solución. 



Ao 

Al 

A2 

AJ 

A4 

As 

A6 

A1 

A8 

A9 

Coeficientes determinados por Grayson - Streed ( 8 ) 
para el cálculo de la fugacidad de líquido 

en lo Ecuación de Chao - Seoder 

Hidrógeno Metano Fluído Simple 

CLAVE 2 3 

... . .. .... ....... ....... l. 50709 l .36822 2.05135 

....................... 2. 74283 -l. 54831 -2. 10899 

. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . -0.02110 o. o . 

....................... 0.00011 0.02889 -o. 19396 

.. ............... ...... o. -0.01076 0.02282 

...... ................. 0.008585 o. 10486 0.08852 

. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . o. -0.02529 o . 

••• o •••• • ••• • •••••••••• o. o. -0.00872 

. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . o . o. -0.00353 

. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . o . o. 0.00203 

TABLA 2.3 
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WI 

'(, , FUGACIDAD 

FASE LIQUIDA 

{CHAO- SEAtER) 

T 1 P, Z 1 

ECUACION DE ESTADO 

DE REDLICHKWONG 

FACTOR DE COMPRE_ 

SIBILIDAD Z 

Í 1 FUGACIDAD FASE 

VAPOR 

CONSTANTE DE EQUL 

di PARAMETRO DE 

SOLUBILIDAD 

t1 COEFICIENTE DE 

ACTIVIDAD 

!----------' 
LIBRIO Kí 

TEMPERATURA DE BURBUJA 

TEMPERATURA DE ROCIO 

TEMPERATURA DE FASE 
Ti t 1 

VAPORIZACION INSTANTANEA !----------------' 

F ig . 2. 2 Cálculo y uso de lo constante de equ i 1 ibrio. 
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2.2.2 Puntos de burbuja y rocío. 

La determinación del punto de burbuja y rocío en una mezcla de multi 

componentes es la base para el cálculo del análisis de fase y de los métodos rigu-

rosos para el cálculo de sistemas de destilación, ya que determinan los límites -

en la s condiciones de presión y temperatura de coexistencia de las fases líquido 

y vapor . 

El punto de burbuja se define como la condición, ya sea de presión o 

temperatura (por lo que una de éstas debe ser fijada), bajo la cual un líquido al-

canza la saturación, es decir, entra en equilibrio con la fase vapor, siendo la -

suma de las fracciones mol , Xi y del vapor Yi igual a la unidad, por lo que tene-

mos : 

(2. 117) 
f.:¡ L=/ 

Pa rtiendo de la de fini ción constante de equilibrio Ki y de lo anterio.r 

mente dic ho , tenemos : 

n 
~ k¿ X Z¡_ - / 
¡.,, (2. 118) 

donde z ¡ se refiere a la fracción mol de cada componente de la mezcla, las cua-

les se identifican en este caso con las fracciones mol de líquido. 
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Siguiendo el mismo razonamiento para el punto de rocío, el cual se de-

fine como la condición a la cual la fase vapor entra en equilibrio con la fase líquj 

da formando una primera gota. Definiendo. 

- I (2. 119) 

i=I 

Las funciones error para estos cálculos, ya que se requiere hacerlos a 

partir de métodos de convergencia como el Newton-Raphson o por procedimientos 

de prueba y error, son: 

Punto de burbuja : 

n 
== [_ Z¡ ( k¡ -1) = o (2. 120) 

(.;::: I 

Punto de roe Ío: 

/fr,.) o . (2.121) 

La figura 2 .3 nos presenta las características de la convergencia de es-

tas funciones. 
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F ig . 2. 3 Converge ne ias e n las fu ' C iones de Temperatura de burbuja -

y temperaratura de rocío. 
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2.2.3 Anál isis de fase. 

La fase de una corriente de hidrocarburos se determina a partir de los -

puntos de burbuja y de rocío de la mezcla, los cuales son comparados con las con 

diciones de temperatura y presión del sistema. 

A una mi sma condición de presión , se compara la temperatura con la -

temperatura de burbuja ; si resulta menor , la fase será líquida; en el caso contra

rio se compara con la temperatura de rocío, si resulta ser más alta se encuentra 

en fase vapor. La composición en ambos casos no se altera rá. 

En el caso de que la temperatura del sistema sea intermedia a las dos 

temperatu ras de referencia, se tiene un equ i 1 ibrio entre las dos fases, por lo -

que se debe determinar qué fracción de la corriente corresponde a cada fase y la 

composición mol de cada una . El método utilizado para lograr ésto es el denQ 

minado Vaporización instantánea isotérmica, el cual consiste en la simulación 

de la separac ión de fases en un tanque con contro l de temperatura. 

Refiriéndose a la fig ura 2 . 5 podemos realizar el siguiente balance de 

masa por componente en una vaporización contínua: 

. (2. 122) 

L, V, y F se refieren a los flujos molares de las corrientes 1 íquida, vapor y de la 
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2.2.3 Análi sis de fase. 

La fase de una corriente de hidrocarburos se determina a partir de los -

puntos de burbuja y de roe Ío de la mezcla, los cuales son comparados con las con 

die iones de temperatura y presión del sistema. 

A una misma condición de presión , se compara la temperatura con la -

temperatura de burbu jo¡ si re su Ita menor, la fase será 1 íqu ida; en e 1 caso contra

rio se compara con la temperatura de rocío, si resulta ser más alta se encuentra 

en fase vapor. La composición en ambos casos no se alterará. 

En e 1 caso de que la temperatura de 1 sistema sea intermedia a las dos 

temperaturas de referencia, se tiene un equilibrio entre las dos fases, por lo -

que se debe determinar qué fracción de la corriente corresponde a cada fase y la 

composición mol de cado una . El método utilizado paro lograr ésto es el denQ. 

mi~ado Vaporización instantánea isotérmica, el cual consiste en la simulación 

de la separación de fases en un tanque con control de temperatura. 

Refiriéndose a la figuro 2.5 podemos realizar el siguiente balance de 

masa por componente en una vaporización contínua : 

. (2.122) 

L, V, y F se refieren a los flujos molares de las corrientes líquida, vapor y de la 
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alimentación, respectivamente. xi, Yi' y zi son las fracciones mol del componen. 

te i. Un balance tota 1 de masa nos dará: 

. (2.123) 

La expresión de equilibrio para cada componente es: 

(2.124) 

Sustituyendo las ecuaciones (2. 123) y (2. 124) en la ecuación (2. 122) tenemos : 

. (2.125) 

donde : 

FZL. 
V /C.¡_+ t- -V (2. 126) 

hac iendo lo mismo con yi tenemos: 

(2. 127) 

En el equilibrio tenemos que la suma de las fracciones mol de cada fa-

se sor¡ igua 1 a la unidad, por lo que: 

- /.o . (2. 128) 



Si se toma como función error la resta de las dos sumas tenemos: 

J"'\ 

fr~) ~ I 
L=• 

lo cual nos satisface el modelo. 

Z,: (j¿¿_-1) 

:Í.. (~. -1 )+ I F L 
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(2.129) 

Para que se cumpla esta función error debemos iterar el valor de V/F; 

a fin de que la convergencia se acelere se utiliza el método de Newton-Raphson. 

Una vez determinado este valor se calcula la fracción de líquido y las compo\i 

ciones de cada fase a partir de las ecuaciones (2.126) y (2.127). 
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2.2.4 Cálculo de un tanq ue se¡xJrador en un proceso adiabático. 

La separación de una mezcla de hidrocarburos en componentes 1 igeros y 

pesados en una sola etapa de equilibrio, sin ningún intercambio de calor con el 

sistema, se puede lograr mediante una reducción en la condición de presión a la 

corriente de alimentación de un tanque provocada por una vál vu la reductora, -

lo cual nos establece un sistema de dos fases, siendo éstas se paradas por gravedad 

en el tanque separador. Dado que se considera un sistema adia bático, el balan

ce de energía resulto como: 

+ (2. 130) 

La temperatura de operación del tanque resulta menor a la temperatura -

de alimen t:ición debido a l cambio de fa se de una fracción de la corriente, lo que 

provoca una transformación de calor se ns ib le a calor late nte . 

cia: 

El cálculo de las características de la separación sigue la siguiente secuen 

a) Se realiza una vaporización instantánea isotérmica de la corriente -

de alimentación a partir de los datos iniciales de temperatura, pre

sión y composición antes de la válvula reductora. Una vez definidos 

las características de la corriente se calcula la entalpia de alimenta

GiÓn 1 
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b) Se fija la presión del equipo y supone una temperatura. 

c) Se realiza una vaporización instantánea isotérmica con las nuevas 

condiciones de presión y temperatura, determinando la relación gas

líquido y sus composiciones. Se calculan las entalpias de cada fa-

se. 

d) Se compara la suma de las entalpias de cada fase con la entalpia -

de la alimentación. Sí resultan iguales dentro de una tolerancia -

la temperatura será correcta, así como e 1 aná 1 is is de las corrientes 

de sal ida, en caso contrario se supone una nueva temperatura a -

partir de un Newton-Raphson, el cua 1 se basa en las temperaturas 

de burbuja y rocío para sus límites de iteración. 

La s entalpías de gas y líquido se calculan por las ecuaciones sugeridas 

por Chao- Seader a fin de mantener una consisten c ia en el cálculo. 
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2 .3 Descripción del programa Propiedades en Fortran IV. 

Una vez definidos los métodos de cálculo para cada una de las propi.e.. 

dades descritas en este capítulo, se elaboró un programa de computadora en el 

lenguage Fortran IV, e l cua 1 se ejecutó en la computadora Burroughs 6700/ 

7700 del Centro de Servicios de Cómputo de la Universidad Nacional Autónoma 

de México. 

El programa fué elaborado a base de subrutinas, las cuales son descr:l. 

ta s en el inc iso 2.3. l; cada una de las cuales corresponde a las diversas propie

dades, a fin de que en un momento dado trabajen de una manera independiente, 

pudiendo ser utilizadas como fuente de información en el desarrollo de otros ccil 

cu los . 

La operación del programa está diseñada para tres opciones básicas 

de cálculo, siendo las dos pr imeras de información de propiedades, y la tercera 

un simulador de una mezcla de hidrocarburos en etapas de equilibrio. 

Las opciones son : 

1) Propiedades de compuestos puros a diferentes condiciones de pre

sión y temperatura, con una capacidad de veinte compuestos dif.e,. 

rentes y veinte juegos de condiciones para cada compuesto, pu

diéndose ampliar este campo modificando la capacidad de los ve~ 

tores correspondientes. La subrutina Props sirve como monitor de 
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este juego de propiedades, seleccionando el cálculo por medio de 

una serie de claves, los cuales se leen como datos y se especifi-

can en la tabla 2 .4. 

2) Propiedades de mezcla s multicomponentes a diferentes condiciones 

de temperatura y presión, como se especifica en la opción 1). Se 

deben alimentar como datos la composición y la fase de la mezcla. 

3) Simu lac ión de las propiedades de una corriente de hidrocarburos, 

dada la composición inicial y la s condiciones de presión y tempe

ratura. Esta opción involucra cálculos de los puntos de burbuja 

y de rocío, el análisis de las fases líqui do y vapor, determinando 

composiciones y porcentajes de cada fase por medio del cálculo -

de una vaporización instantánea (f lash isotérmico). 

Además, se incluye el cálcu lo de una expansión adiabát ica utiU. 

zendo un balance de entalpias en los límites de un tanque sepa

rador. 

Una vez determinadas las características de fase de la corriente, 

se estiman sus propiedades físicas y termodinámicas por medio de 

los métodos de la opción 2) . 

Los datos de operación para este programa se describen en el in

ciso 2.3.2, especificándose la manera como deben ser al imenta-

das, d@pendiendo de la opción del ~ól~vlo, 
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2 .3.1 Análisis de subrutinas. 

A continuación se presenta una síntesis de las subrutinas empleadas. 

SUBRUTINA EQUIL 

Calcula las constantes de equilibrio Ki para cada componente en las -

condiciones de presión, composición y temperatura requeridas por el método de 

C hao-Seader . 

SUBRUTINA FEBUR 

Calcula la función error para el cálculo de la temperatura de burbuja. 

SUBRUTINA FEROC 

Calcula la función error para el cálculo de la temperatura de rocío. 

SUBRUTINA TBURB 

Calcula las temperaturas de burbuja y de rocío por el método de Newton

Raphson utilizando las constantes de equilibrio. 

SUBRUTINA ZETA 

Calcula el factor de compresibilidad a la presión indicada utilizando la 

ecuación de estado Redl ich-Kwong. 
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SUBRUTINA FLASH 

Realiza una vaporización instantánea de la corriente en las condiciones 

especificadas para conocer la fracción de la corriente en estado líquido y en esta

do vapor, así como la composic iÓn de ambas fases. 

SUBRUTINA GEXY 

Asigna a X y a Y los va lores de la composición alimentada. 

SUBRUTINA FASE 

Realiza un análisi s de fase en las condiciones de la corriente, calcu-

landa el flujo de vapor y el flujo del líquido en dicha corriente. Utiliza como 

cr iterio la comparación de la temperatura con respecto a la temperatura de bur

buja y a la temperatura de rocío. 

SUBRUTINA FLAD 

Esta subrutina es el monitor de la expansión adiabática. Caloula la 

entalpía de la corriente de al imentación . 

SUBRUTINA FLA2 

Calcula la temperatura y la composición de las salidas de vapor y líqul 

do, de un tanque separador, por el método de convergencia de entalpias. 
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SUBRUTINA HYL 

Cálculo de la entalpia de mezcla de la fase líquida por el método de 

Chao-Seader . Cálculo de la entalpia de mezcla de la fase vapor utilizando -

la ecuación de estado de Redlich-Kwong. La entalpia ideal la calcula a partir 

de las constantes del API. 

SUBRUTINA IMPRES 

Calcula los valores de flujo, llama las subrutinas necesarias para el -

cá lculo de las propiedades e imprime los resultados del programa. 

SUBRUTINA ANACOR 

Esta subrutina reali za la lectura de las condic iones iniciales, constan

tes y opciones de cálcu lo . Con la opción de cálculo se define qué subrutina trg_ 

baja. 

SU BRUTINA. DE N PUR 

Calcula la de nsidad de compuestos puros utilizando la ecuació n de~ 

todo de Starling-Han . 

SUBRUT INA VISPUR 

Calcu la la viscosidad de compuestos puros en fase vapor a ba.ja presión. 

Utiliza el método de estados correspondientes de Stiel y Thodos .. 
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SUBRUTINA VISPAP 

Calcula la viscosidad de compuestos pu ros en fa se vapor o en fa se lí

qu ida a alta pre sión . Utiliza e l mét odo de e stados correspondi e ntes de viscosidad 

redu cida de Dean y Stiel. 

SUBRUTINA ENTP 

Calcu la la ental pia de com puestos puros util izando la ecuación de StaL 

SUBRUTINA C PRP 

Calcula la capacidad calorífica de compuestos puros utilizando la ecug_ 

ción de estado de Starling-Ha n . 

SUBRUTI N.A. CONGAS 

Calcula la conductividad térmica de gases puros a baja presión utilizan. 

do e 1 método de Misic-T hodos . 

SU BRUTINA CONSAP 

Calc u la la conduct iv idad térm ica de gases puros a alta presión. Utili

za el método de Stiel y Thodos. 

SUBRUTIN.t.. CLAVA 

Esta subrutina puede evaluar el calor latente de vaporización a la tempe-
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rotura normal de ebullición. Se utiliza el método de Riedel, Plank y Miller. 

SUBRUTINA CALAT 

Esta subrutina calcula el calor latente de vaporización a cualquier tern. 

peratura utlizando el método de WiJtson. 

SUBRUTINA CONLQ 

Calcula la conductividad térmica de compuestos puros en fase líquida. 

Utiliza el método de Robbins y Kingrea. 

SUBRUTINA TENSUP 

Esta subrutina calcula la tensión superficial de compuestos puros utili 

zendo el método de Riedel, Plank y M!ller. 

SUBRUTINA PREVAP 

Calcula la presión de vapor de compuestos puros. Utiliza el método 

de F rost-Ka lkwanf-Thodos. 

SUBRUTINA DENSI 

Esta subrutina calcula la densidad de mezcla utilizando la ecuación -

de esta do de Starl ing-Ha n . 

SUBRUTINA HREAL 
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Calcula la entalpia de mezc la por el método de Starling-Han. 

SUBRUTINA CPREAL 

Calcula la capacidad calorífica de mezcla utilizando la ecuación de 

estado de Starl ing-Han. 

SUBRUTINC.. VISMSP 

Esta subrutina ca lcu la la viscos idad de mezcla de gases a baja presión. 

E 1 método ut i 1 iza do es e 1 propuesto por Wi lke. 

SUBRUTINA VMAP 

Calcula la viscosidad de mezcla de gases a alta presión utilizando el -

método de Dean y Stiel. 

SUBRUTINA CONfv\SP 

Calcula la conducti v idad térmica de mezcla de gases a baja presión . 

Utiliza el método propuesto por Thodos. 

SUBRUTINA BWIK 

Esta subrutina calcula las constantes para la ecuación de Starling-Han. 

SUBRUTINA ENT 

Calcula la desv iación de la entalpía con respecto a la idealidad con -
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el método de Starling-Han. 

SUBRUTINA CPR 

Calcula la desviación de la capacidad caloriTica con respecto a la -

idealidad utilizando la ecuación de estado de Starling-Han. 

SUBRUTINA XY 

Asigna valores de fracción mol. 

SUBRUTINA REDUC P 

Calcula los valores de la presión y la temperatura reducidas para ca

da componente. 
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2.3.2 Datos de operación. 

A continuación se presenta una desc ripción de los principales variables 

del Programa "PROPIEDADES" 

N :uego 

Kopc 

Kc 

Ndata 

KF 

- Número de juegos de datos. 

- Clave para opción de cálculo. 

Kopc = Pro pi edades compuestas puros. 

Kopc = 2 Propiedades de mezclas multi

companentes. 

Kopc = 3 Simulación de corrientes. 

- Opción de cálculo para la simulación de 

corrientes. 

Kc = l Temperatura de burbuja y rocío. 

Kc = 2 Análisis de fase. 

Kc • 3 Expansión adiabática. 

- Número de juegos de presión y tempera

tura para el cálculo de propiedades de -

componentes puros. 

- e lave de fase. 

KF ;;; l Líquido. 



e (1) 

To 

Po 

Peqp 

F 

Q 

Al,A2,A3(1) 

z (1) 

PM (1) 

Te (1) 

Pe (1) 

Ve (1) 

Zc (1) 

w (1) 

D (1) 
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KF = 2 Gas 

KF = 3 Gas-líquido 

- Opción de cálculo de las diferentes pro-

piedades. Tabla 2.4 . 

o - Temperatura, C. 

- Presión, atm. 

- Presión de equipo, atm. 

- Flujo de alimentación, moles/hr. 

Calor transferido, Btu/ hr. 

- Nombre del componente i. 

Fracción mol del componente i. 

- Peso molecular del componente i. 

- Temperatura crítica del componente i, °K. 

- Pres ión crítica del componente i, atm. 

- Volumen crítico del componente i, mi/gr-

mol. 

- Factor de compresibilidad crítico del -

componente i. 

- Factor acéntrico del componente i. 

- Parámetro de solubilidad del componente i, 

cal/cm3 
1 



Vw (1) 

Tb (1) 

Acp, Bcp, Ccp, 

Dcp, Ecp. (1) 

ltipo (1) 

lnd (1) 

Kij (1, J) 
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- Volumen molar del líqui do a 25°C, del 

· componente i, cm3/gmol. 

- Temperat ura norma! de e bullición en el 

componente i, °K. 

- Constantes del polinomio de la entalpia 

ideo 1 de 1 componente i. 

- Indice en el cálculo de la viscosidad de 

el componente i. 

- Clave para el cálculo de la constante de 

equ i 1 ibrio de 1 componente i. 

- Parámetro de interacción en la ecuación 

de Sta rl in~'. . 
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Los datos que se alimentan al programa deben seguir la siguiente secuen 

cia, dependiendo de la opción de cálculo que seleccione el usuario. 

Para las opciones l y 2 tenemos: 

Tarjeta No. Columna 1-2 Njuego 

Tarjeta No. 2 Columna 1-2 Kopc 

Tarjeta No. 3 Columna 1-2 KF 

Columna 3-4 Ndata 

Columna s-6 Ncomp 

Tarjeta No. 4 Columna 1-30 c (1) 

Tarjeta No. 5 Columna 1-10 p (J) 

Columna 11-20 T (J) 

Se alimentan Ndata número de 

tarjetas. 

Tarjeta No. 6 Columna 1-6 Al 

Columna 7-12 A2 

Columna 13-18 A3 

Columna 19-24 z 

Tarjeta No. 7 Columna 1-1 o Pm 

Columna 11-20 Te 

Columna 21-30 Pe 
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C ol umna 31-40 Ve 

C olumna 41-50 Zc 

Tarjeta No. 8 Columna 1-1 o Tb 

Columna 11-20 w 

Columna 21-30 D 

Co lumna 31-40 Vw 

Columna 41-42 ltipo 

Columna 43-44 lnd 

Tarjeta No. 9 Columna 1-10 Acp 

Columna 11-20 Bcp 

Columna 21-30 Ccp 

Columna 31-40 Dcp 

Columna 41-50 Ecp 

Se alimentan grupos de tarjetas 

de 6 a 9 como componentes haya. 

Tarjeta No. 1 O Columna 1-so Kij 

Se alimentan tarjetas como COmPQ. 

nentes -1 haya. 

Para la opción 3 tenemos : 

Tarjeta No. Columna Njuego 
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Tarjeta No. 2 Columna 1-2 Kope 

Tarjeta No . 3 Columna 1-5 Ke 

Columna .6-lO Neomp 

Columna 11-20 To 

Columna 21-30 Po 

Columna 31-40 Peqp 

Columna 41-so F 

Columna · 51-60 Q 

Tarjeta No. 4 Columna J-6 Al 

Columna 7-12 A2 

Columna 13-1s A3 

Columna 19-24 z 

Tarjeta No. 5 Columna 1-1 o Pm 

Columna 11-20 Te 

Columna 21-30 Pe 

Columna 31-40 Ve 

Columna 41-so Ze 

Tarjeta No. 6 Columna 1-i"o Tb 

Columna 11-20 w 

Columna 21-30 D 
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Columna 31-40 Vw 

Columna 41-42 !tipo 

Columna 43-44 lnd 

Tarjeta No. 7 Columna 1-1 o Acp 

Columna 11-20 Bcp 

Columna 21-30 Ccp 

Columna 31-40 Dcp 

Columna 41-so Ecp 

Se alimentan tarjetas de 4 a 7 

como componentes haya. 
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PROr.>IEDADES PUROS SUBRUTINA CLAVE C (1) 

Densidad DENPUR 2 

Viscosidad VISPUR 3 

Entalpia ENTP 4 

Capacidad calorífica CPRP 5 

Conduct ividad térmica de gases CONGAS 6 

Calor latente de vaporización a 

tempe ratura normal CLAVA 7 

Ca lor latente de vaporización CALAT 8 

Conductividad té rmica de líquidos CONLQ 9 

T P. ns ión su perfic ia 1 TENSUP 10 

Presión de vapor PREVAP 11 

PROPIEDAD MEZCLA SUBRUTINA CLAVE C (1) 

Densidad DE NS I 12 

Entalp ia HREAL 13 

Capacidad calorífica CPREAL 14 

Visc osi dad VISMBP 15 

Conductividad térmica CONMBP 16 

Tc;iblc;i 2, 4 Claves para el cálculo de las diferentes propiedades. 
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2.2 . 4 Resultados del programa Propiedades. 



CA LCULO DE LA DENSIDAD DEL PROPANO 

PRrS¡ON TEl·IPERATURA DrNS1DAD D!NSIDAD 

CATMSl (GR.e l CMOLES•LlTRO) (LBM0L•FTCUBIC0) 

i,óoó 25,ooo ,llt57oOOE.01 ,25q5•ltE.o2 

i, iioii so:ooo ,J82tOOOE•Oi ,2J65832E•02 

Liioo 1s:ooo .JS37000E•Ol ,2208503[•02 

i,óoó 100:000 ,32'1lOOOE•Ot .205ót4Cl[•02 

5,óoo so : ooo .2019&ooE+oo ,U6ÍtólE•01 

10,ÓOÓ so.ooo ,438&5ooE+oo :z13031E•o1 

20.óoo 5o,oóo .ité!ó830E+oi :1035927E•01 

30,ÓOÓ so:ooo .521130110E+o1 .J27ns11E+oo 



VISCOSIDAD DE COMPUESTOS PUROS, CE NTIPOISES 

PRES ION TEMPERATURA COMPUESTO 
CATMS) (GR:c:l 

PROPANO N•BUTAfJO N•PENTANO 

1.oooo 25.ooóo ó.ooSJ13ti3 0.00758593 o.ootiqq7¡¡5 

1. óoóo 5o.ooóo ó.óo8qti728 0.00818237 0.0075117&2 

1.0000 75.ÓO ÓO ó.oo9&i7qo 0.008776011 o,008óqs211 

i.óooo ioo.ooóo o.óio2ti572 o.ooq31171b o.ó0Bb11oso 

5.oooo só.óooó Ó,OOqOflOjjll o.óoe101sq o.oo7'i'óbqb 

io.oiioo so.óooo ii. óoq i03113 0,008110113 o.ou11seo2 

20.0000 5o,iioóo ii.ooq21se11 o,02q111001 o.011qb1901 

30,ÓOOO sci,óooo ii,oí2í8óSq 0,030'531711 o.osós&577 



~~ LCUL U OC LA ENTALPIA DEL ~ROPANO 

PRES :Ior¡ f [t.1pERATURA F. :¡ TALPI A IDEAL DESVIACIO N ENT E11TALP!A Rf Ar 

(AT"S l (G R:C.) (CAL ;G :IOL) ( 8Tu1LBMDL) (CAL/GMDL) CBTU¡LBMOL) (CAL/Gl'OL) C" T•J ;LBllOI.) 

i . óoo 25.ooo H82.oec¡ 134b7.7bó .c¡c¡,212 ·11e,s81 75~ 1, 3110 !3b4b,341 

·ººº so.ooo 7q~5.1ss 1ii301.2eo •81,238 •14&,22 11 Bo2b,3"3 1aa47 ,so7 

·ººº 75,ooo 3ü38,3q4 1s18c¡.108 •b1,b'1¡ •121,eaa ll5o&,QA5 \5310,953 

,Óú O 100.000 Aq&o,842 1&12ci:s1s •57,241 •tol,Ol4 "o!8,QA] !b~32,!i4'1 

5 ·ºº~ 5~.ouo 7q11s, 155 1a301:2e¡; •417,'l<lo •752,362 ~ 3b3,\US t5n53,t>b2 

1 ¡;.. óoo '>O ,0 00 7'l45,155 14301:280 •!71,678 •15o'1,38o 11e11,033 !51170,1>5º 

2 ~. ººº "i0.000 79115,!55 1a301.280 ·1971,8<18 •]54'1,ll¡b 'l'l1?. Q'i3 !7~50. &'lb 

lii. 000 'io. ooa 7qa5,15s 111301:280 •3753. 'lbb •t.757, 13" 11b"'l,1n 21,5e,a1ci 



Cil L () f' urE1n E ['[ VAPOf\I ZACT CN Fu CAL /Gl·:OL 

TE11FERATURA COMPUESTO 

Pr.o rENQ Ffrn FA! iO I ·e uTA trn N·euTANC N•PENfANO 

·100 •000 4697•40 5o58•o9 5~85•72 ~~{~ 1 nri'»v..r· 

•75.000 46c 9 .7e 46 25•54 5749.31 6186•86 ' 15t~··t · 

·so • 'JI)(! 4416•42 4569·66 5494•05 ~933138 ,'fdl.Al9 
... ~ ' ·. 

· 2~ .. ) (' Q 4135·91 4283• 43 5215•57 5658·88 6969115 

C•OO O J 810•17 395 5 · óó 4907•53 5J58•25 ,,.,;ff:' 

--~ · .. 
25•0 CO 3419.33 3566157 4560•27 5023•96 . 6336.•71 

50• 0('1' 2 '} ! 5 • 33 3074 .74 ~ 157.76 4¡44.28 5976•15 

75· (' ( 0 " l je; . ~ (' '.: 356 . 71, 3669073 4199.Qq 5574,3e 



r'f' LS! U; ¡; E \I PF8P 

TEt.:PE fi ATURA COtlPUESTO 

PRC PEU! P R!J P~1 : C 1 ·sur M•o t1•BUTANO N•PENTANO 

·100•00 0 0• 040123 o• c 2e137 0°003736 O•OOt567 o •O:OOiJ•2 

• 75• 00C c •237 4~ 4 C'176¡63 0•0 32'549 O•Ol6t25 o •0015'j6 

-~ o ·c, .. r:. t i . e9 811 6 0· ~94 0 7 7 () '1 64 ~8 6 0°092080 0•0129?5 

·25•o co 2 •518797 2 •005685 0•574359 o •352269 o.ffJffll 

Q• OC(l 5,74922 6 4•681)667 t•543967 1•017656 o •2395•5 

2 ~ '" ºº 11•348120 9,393371 3.449543 2 •403449 0•67t•ot 

se • IJOC 20°1 B23 c 3 16. 914531 6·736874 4.699491 1•570422 

75• 000 3 3'31~477 28 · 172 447 11 • 9139 50 8. 95"506, 3•!97)86 



rr ,;s: r.1 . suru rr cr:.1. o E L I Qu roes f· i.; ROS Et. DI NAS/CM 

H MPE RATlJR A COMPUESTO 

PRorE! ' C f· r. Of At1C I• PlJ H t' C N•B lJ TANO N•PENTA l<O 

·roo •oco 73 •(5 2\1 •65 29•05 34 ,75 33•5• 

•7S•OGO 34 • G7 26 •17 26024 31·66 31. 02 

· sc.oci; :: 9 . 28 2 ~ · é0 2 3 d~ 2a .45 28·•2 

· 2s 0 000 24 • 36 18• 93 20 •38 2!•16 ?S:• 77 

0 •000 ¡9 , 33 15 .¡ 9 17 . 35 21.eo 23·05 

2s . cc r 14 •2C 11 o3 6 ¡4.2 5 1 e o37 2r .27 

5C . crr· 6 . 97 7 . 46 11 ol o 14•87 17 •115 

75• COO 3·65 3·50 7.69 11·31 h o57 



lt l l l- ¡\ 

!•)" íl:i r: 

r ~í· ur~ í 1 u 

<'"U rA! /él 

I • lllJ T ,\1,., 

1• "" nur ¡\ n 

11 - Pc.r.i .:1.' 

1'RESI01/ DE Li\ MEZCLA = 
Tf IPERAT l_IR A DE SURBUJA "' 

T!:::MPfRATIJrA (\f AUr¡B " JA V lE"f'fRAfUR ·' f\E ~oCiu 

102,qoo !"'SIA 

!54,q3o GR,f 

ff'ACCIOrJ " OL 

u.v n 10 

U, v'l3'l 

o,:Bos 

0,3íl2b 

0,2112'1 

T~MPERATURA DE ~OCin e 

ro"STA' ITf 
"l l"UILTti"In 

,31 ¡¡ 15cbF+n¡ 

.2º71171''5f+01 

, 1 'q'b'i6f'+lll 

,l"b1b32~•"1 

,t1~21'73'lf'+"º 

! 74,11112r.R,f 



" F5oJ L I Afl US l' LI_ CAL C" Lll r>E UNA VAP n RIZAC'UM IN~T ~ NTA ri t • 

!<c- .tiL f l. t:. v .'\ 1:" 11 11 f 11tJ !P' ' CU YA Pf-'f-.S lUN DE UPt.Hi't:JU N t.S ~v . Jnu t·~I -ª 

CUi. U I CJ 1HJf.:S l ' :lt:I.\ L(S 

co1 apo1 1E11Tf: r ·1r;s T ·" 1nr 

~t-<l ; f.'Er1t 1 • ! 1n 88Q E+V1 

PHl • P ArJ O • .=! H7lf.,bREto1 

r-~ uT A11 n . ' 3"Uó55E+Vl 

r·1- t3u T Ar l í" . 1ot.1ó3nE+v1 

ri · r- ~llT AJ :n . '1 32ó732E+ cn 

TU lf Al lll · ' IOL /1 1 

FLUJO TOTAL L ~/>I * ~G /H 

PE.S O Míll.ECJL A~ PRO MEll I U 

llton Sil>AO P.EL ATIVA A óO r 

BP L A ó O F 

MMFCSD ó8 F, 1 KG/C " 2 

Pt<ESION PSIG CP ATM: t•. 7J 

Tf. .., PERAT IJRI• r;r: . F 

Df. lfJSJDAO A P Y T L~/FT 3 

, ~N T ALPIA MBT•J/tiR 

Cl> l dJ !)tTI 'll " 4'J TERMICA 1 C i LIC " •SE G-v 

VI :i COSil>AD 1 CPS 

e A. I' AC I DAD e' L •)R II' I e,., B T 1 J/L B- MO·L-F 

f. LIM~tJTACir r: 

L h • Mf'L/H ~ MOL 

(' .101'\ u .1000 

0 ,300 o .3000 

33,nsn 33.o~OO 

3~.?ón 3A .2<>00 

2 P .2ql'I 2A .29Qn ....... ._ .. ,., ........... 
• r ·•."O" '"º ·ºººº 
5~38 .• ¿' oQl.~ 

s•.3a1 

".4,02" 

8ó5.~ 

•4!8"'C 

!Q,!,.9or 

'""'•"º " 

z•.z•no; 
21M1. 11¡5" 

!<151! ... 2 

0 .tl>~B ? 

-•'a.~" 

LlllUIUn 

1.~·MUL/H 'f. ' ' UI 

0.100 o .1 nuri 

u • .suu u.3non 

l.!,050 33.v~vn 

36.¿óo 36!2~on 

26.zqo ?6 .2non 

•••••••••• ******•••• 

100.000 t OU • O" IJ " 

5q3s.1 2~'13 • • 

~Q.367 

o,u1n2b 

8b~.5 

~.61>5 

z9!zq1 '> 

200!ó • ~B 

·q~t- · -

o ·"·¡;633¿ 

•l!, l lbl• 

V.tlPUt( 

1 ~ -"' ll Llt1 ~ MOL 

"· "v" v.uvuo 

'>.no,, u.uuuo 

o.rion u.ouuo 

o.nun o!ouuo 

f).(\o~ o.uuuo 

····•***** •••••••••• 
o,,..un u.ouuo 

"·º º!º 

u.uo•J 

"! uouon . 

u. 

º:º 
·u,uou 

o.uuuo 

º!ºººº 

n!nuu900 

"!º"'º 



CL·· rc I !' ' iL:J f ! :,#,u: ·1 

CU • ." H1I r :· 

PH : · ~· f. !'HJ 

Pt"< . i ~ J\ l 1L' 

I - t.· • T l\!" fl 

r-1- l" l ~ T Ar•fl 

'J - P ~ "! T A ''. f r 

TÜT .t. L Ln - ' ll lL /11 

FL ,I J 11 T n T .', 1. L ': 1 1: .. ·~· .; . 

·· r ·., r .. 

. C:.U•• ?'Ir: ~ ' .I , 

·" 3 7,? 1.> I:°: • ¡ ' 

1 :1., :1ci2~ E+o1 

. 1 .. ti 7 ' t40 E + U '. 

• • 7 J 3" ll !IE • o" 

t>t :: .. 110 L [C • IL f, ¡~ PH n r1F. 1J J U 

[)f.. , :::.. I P/',f" lff L .!. ..,. [ '/A ~) " 

tH"1 ~ 6 "1 F 

' tllPLS P 0 C f 1 i'\ G/C •1 ? 

Pl<t :s l flll l ' ~ l G ( P t, T i' : 1~ . ") 

Tt 1 ·P F: r:1·Tlw,\ t.: i· . F 

Dt. ;JS l P 1\ n ~ " Y T L 1 ~ /F l ~-~ 

E 1. l r-:-. L Pl,\ ' \U "ld/ · •/ 1 

cu1.1-i•1c 1 :v:P.l\ 1' rER· .1c:, , c · L 1 c r . · - s E r. - ~: 

V l [, L.: L i ~ l !" ;, ;·, , r i1 $ 

CJ.i. 11 • • (Ií•.'i ü c ::L 'l tl ir t c .• , 1·1 1 / L B - ·t .... ·L-F 

•t." , 1rr¡ T !\ ,. I (' f ¡ 

l • . - q ' l 1 • 1 ~ 1·1 íJ L 

" . tr·" r: . ! \.101') 

... . ... f l " O • .'Ot}") 

33. " 5.., 33 . o >on 

3 ~ . 26º 3 8 . 21>0~ 

i:!P • ?'l" 28 . 2\jOf'.I 

* ... "' .... ,,.. . ... ** •••• .,, 1>+*** 

1 t')') . "º" l ºU.000~ 

5° 3P . 7 2o9 ~ . ~ 

59 .367 

" • OO "' Of' 

"· 

2623 . 7 

1 5 .671 

so . oon 

1 0 11.'I S ~ 

º·º" ºº 
200. b qS " 

" · 1'101') 0 1'1 0 

"·ºº"º 

L l' ' U l Ur, 

t t- - r· 11L I t• r ~ . ' 

•). º~" 1; .¡il-' 1J " 

•) . ¿11 ~ ·~ • e'- ,...., ._ 

3u.;. o> '2.o,..2? 

3 b . ¿U~ 3íl . u ":i"' 

2~ . tJ Hn ?'1 . t¡7"1' .. ,.. ........ ............... 
'1':> . é1 t ()(J . ~C'lt• l t 

i,081 . u 2 ... 7 7 . "f, 

~º . t:d'1 

n • '5 Uó b ' l 

H~. 7 

Q • ..S ?v 

~1,Sh.S' 

1;..s,~3"1 

.S'lf: • O? 

º· 1" º211 

-1 . 7 1 7o 

Vflt-> u~ 

· • " L / t · 7. f'"UL. 

n • " 1 • O:. .)~¿H 

n •' 'U .~ u . "lu':>b 

--! • ;~ .s " ~ I .:.1 ~~.S 

1 . u¿f. ~U: b ~ OO 

0 • ., 1 ,.. ~ tJ .: "l~b 1 

.. .. ............ . .............. 
IJ. 7 ¿•• 1 110 . 00 1:)7 

21:' ~ . 11 11 ~!';) 

.,':> . ' º~ 

" . l ¿ 1" 7 

<u;.s . u 

11. S>u 

1) . ~'171.J 

t 1b:l'q "'," 

! Ct t ~U.,_ 

º · ""1 7 .)j 

¿n . ot$ / 2 



CAPITULO 3 

DESARROLLO DE PROGRAMAS 
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3.1 Balance de maso en un proceso cíclico. 

Descripción teórico. 

En un proceso, cualquiera que seo su naturaleza, lo materia sigue leyes 

muy precisos fundamentados en lo ley de lo conservación de lo maso, los cuales -

exigen que en el proceso no puedo haber ni pérdidas ni ganancias de maso durante 

el mismo, excepto, por supuesto, en los procesos nucleares. 

Poro el diseño, así como poro lo evaluación económico de un proceso, 

es nec esario definir lo cantidad de mate r ia y energía como primer poso poro el de

sarrollo del mismo. 

Un proceso cíclico es aquel donde productos ó subproductos del mismo 

son recirculados o la alimentación ó o a lgún otro punto del proceso, a fin de obte 

ner una pureza ó una concentración específica del producto final ; por lo que se -

requiere, para llegar o conocer los valores de los diversas corrientes, de un proc~ 

dimiento iterativo, el cual seguirá uno secuencio parecida o lo de! arranque del -

proceso hasta llegar a una estab ilizac ión; o bién, lo resolución de un juego de -

ecuaciones simultáneas utilizando métodos numéricos, los cuales por su naturaleza 

resultan bastante complicados sin el uso de una computadora digital de gran rapi-

dez. 

Descripción técnica. 

Se presenta un programa, el cual consiste en dos rutinas, la primera --
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de las cuales lee los coeficientes de las ecuaciones simultáneas e imprime result~ 

dos¡ la segunda es el método de resolución basado en la técnica de Gauss-Jordan, 

eliminando los miembros de una matriz abajo de la diagonal en cada renglón de -

cada columna . Las incógnitas se resuelven por sustitución regresiva. Se presenta 

en la figura 3.2 un diagrama de flujo del procedimiento de cálculo. Esta subruti-

na se puede utilizar para resolver un número máximo de cincuenta ecuaciones si-

multáneas para cualquier tipo de problema. 

Como i lustración de l método a seguir para alimentar el programa prese!! 

tamos a cont inuac ión la sec uenc ia del planteamiento del problema representado -

en lafig. 3.1. 

Formulación del problema . - Se plantean los balances de masa para ca-

da corr iente, pudiéndose éstos en un momento dado complicarse con balances par 

compone nte, quedando en la forma siguiente: 

M, = F+M" (3. 1) 

Mz = X 1' (M,) (3 . 2) 

M~ = M,- M-i. (3 . 3) 

M4- - M~+ N'\1 (3.4) 

fV15 -: tv'\ ~ + tv\ 4- (3. 5) 

Mt. -=- X ><(M;,) (3.6) 

M1 ; Ms - P - fV\" . (3. 7) 

Este juego de ecuaciones puede ser reducido por sustituciones a un núm~ 
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ro menor, sin embargo se busca la sencillez en el procedimiento. A continuación 

se escribe una matriz con los coeficientes, dejando del lado extremo derecho los 

términos independientes, como se representa: 

M. M-i M3 ~4 M,,, M" M1 TI 
1 -1 F 

-X o 

- 1 1 o 
-1 -1 o 

-/ -1 o (3. 8) 

-X o 

-1 p 

Todos los balances de masa así expresados toman la misma forma, por lo 

que no importa qué tan complicados sean ésto5, o bien las ecuaciones en sí, si -

éstas se plantean con cuidado. En la diagonal siempre deben quedar números "l" 

automaticamente cuando las ecuaciones están bien planteadas. 

La forma de llenar la matriz la explicaremos a partir de la ecuación 

(3. 2). 

Si-Xx M1 .i. M2 =O, entonces en él rM{JIÓ" d& eolocamo~ X abajo 



90. 

de M1 y 1 abajo de M2, quedando O en el término independiente. 

En el planteamiento del problema se debe vigilar que en cada ecua-

ción haya una sola incógnita por cada corriente, por lo que los datos del proble

ma deben seguir ciertas reglas: 

a) En un equipo donde se deriva más de una corriente, se requieren -

los porcentajes de cada una de las corrientes. 

b) Se requieren los datos de alimentación, así como algún producto, 

si no, el problema quedará indefinido. 



l.A MATRIZ A 

l.ºº o.oo o.oo o.oc¡ o.oo ·•·ºº º·ºº 100.00 
•0.30 1,09 o.oo º•ºº º·ºº º·ºº º·ºº º·ºº •l.00 i.oo 1.00 º•ºº º·ºº º•ºº º•ºº º•ºº º·ºº •l.99 ºººº 1,09 º·ºº º·ºº •1.00 º·ºº º·ºº o.oo ·1.00 •1,00 1.00 º~ºº º·ºº O,óó 
º·ºº o.oo q.QI} o.oo •O.SO 1.00 º·ºº º·ºº o.óo o.oo º·ºº o:oó •0,40 o.oo 1.00 o.oó 

CDRRÍENT! VAl.OR 

bóo:oo 

180,oó 

3 420,0Ó 

seo;oó 

5 iooo:oo 

b sóo:oó 

7 4oo:oó 
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SI NO 

RECIBE A. M. 

INDICE DE ERROR = O 

ELIMINAR TODOS LOS 

TERMINOS DEBAJO DE 

LA DlllGONAL EN LA 

COLUMNA K 

SI 

A1,1= 1 

L = l 

ELIMINAR .LOS TERMINOS 

ARRIBA DE LA DIA60NAL 
___ ....;:ii POR MEDIO DE SlaSTITU_ 

94. 

CION HACIA ATRAS EMPE.. 

ZANDO CON X. 

FIJAR EL VECTOR 
SOUJCION : 
X!Il=Al,nTl 
DARA I • l ,n 
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3.2 Cálculo de la temperatura de flama teórica 

en la combustion de hidrocarburos. 

Descripción teórica. 

El cálculo de la temperatura de flama en la combustión de una mezcla 

de hidrocarburos sigue las siguientes bases teóricas: 

1) El proceso es adiabático. 

2) La combustión es perfecta. 

3) El combustible y el aire se mezclan a la temperatura de referen-

cia. 

4) Tocios los productos de la combustión se encuentran a una tempera-

tura. 

La reacción general de combustión en un hidrocarburo es: 

(3. 9) 

por lo que podemos plantear balances de materia y energia con la información de 

cada compuesto en cuanto composición, calor de combustión, y datos de capaci-

dad calorífica. El balance de masa se plantea a partir de las siguientes iguald~ 

des; 

(3. l O) 

(3. 11) 



N ot -=~le;+ N..,.¡4 .. N5 

N N'Z. = NOz. + 3.761'l (a1f"e) 

NS02 == Ns 
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(3. 12) 

(3. 13) 

(3. 14) 

La cantidad de reactivos depende de la calidad de la combustión prov2_ 

cada por la mezcla aire-combustible. 

El balance de energía se establece entre el calor de combustión de la 

mezcla y e l cambio en la entalp ía de los productos de la combustión : 

(3. 15) 

El primer término de esta igualdad se calcula a partir de los datos de -

capocidad calorífica de cada componente: 

l
:-r n 

.c:'.ll1 ff°'ºducfo~ ::: ¿_ Y'\ i. Cpi:_ dT 
ñs+¿=/ 

. (3. 16) 

y el segundo término a partir de los calores de combustión de cada componente -

por su fracc ión mol . 

..., 
~He. = 2= 6.. H~i.,.. --t.ci.,) 

i.=-1 
3.17) 

Un factor importante que se presenta en temperaturas mayores que los -

2900°F es la disociación de los productos de combustión. 

ca2 • co ~ 02 --- + (3. 1 8) 

Hz O 
,,... 

Hz. ~ Oz + (3. 19) .... 

por lo tanto el porcentl;ije de disociación es funGión de la temperatura y depende -
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de la constante de equilibrio, así como la temperatura final es función del por-

ciento de disociación, por lo que la inclus ión de este factor complica la solución 

de la temperatura de flama. 

Descripción técnica. 

Para la resolución del algoritmo para el cálculo de la temperatura de 

flama se requiere el análisis de l combust ib le, los datos de capacidad calorífica y 

el calor estandar de cada componente , a f in de plantear los balances. El progr2_ 

ma que se plantea a continuac ión genera varias relaciones de aire con respecto a 

un a ire teórico requerido, a fin de obtener una serie de resultados a diferentes --

relac iones. Los balances de maso requieren determinar el número de elementos -

C, H, O , S, del combustible a partir de cada componente a f in de determinar los 

productos y plantear el balance de energía. 

Las capacidades caloríficas se plantean de la siguiente forma: 

(3.20) 

Método de solución. 

A partir de las ecuaciones (3.1 6), (3 . 17), (3 .20), la función error se -

pl a ntea como: 

(3. 21) 

la cua l se logró integrando la ecuación (3.16) y agrupando términos de la siguien-



te forma: 

e::, 
11 

=[ 
l.•I ,, 

= 2.. 

T ref • 298ºK. 

AHc = calor estandar de combust ión de la mezcla. 
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(3.22) 

(3. 23) 

. (3.24) 

(3. 25) 

(3. 26) 

(3.27) 

(3. 28) 

ni : número de moles de cada componente en los productos a partir 

de la relación de aire. 

La ecuación (3.21) es resuelta para la temperatura de flama usando el 

método iterativo de Newton-Raphson : 

(3. 29) 

donde r es el número de iteraciones. 

La derivada dF/ dT está dada por: 

d F ?. z. C T -± 2 dT = 4-C,T + 3CzT 4- 2 .3 + ~ +C3T - I' ( (3.30) 

Se encontró que este método no es SéMiblé CI la temperatura supuesta y 
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que convergía rápidamente. 

A continuación se presenta el diagrama de bloques y los resultados 

del programa elaborado para la resolución del algoritmo. Los datos alimentados 

se obtuvieron de las referencias 13 y 19. 



LECTURA DE DATOS 

COMPOSICION - Xi 

No.DE ELEMENTOS- NC,NH,NO,NS . 

COEFICIENTE Cp - A ( l, J ) 

CALOR ESTANDAR AH, ( 1 ) 

RELACION DE 

AIRE/AIRE TEORICO 

BALANCE DE MASA PARA 

DETERMINAR PRODUCTOS 

CALCULO DEL CALOR ES_ 

1»llAR DE COMBUSTION 

DETERllllNACION DE COE

FICIENTES PARA DEFINIR 

LA FUNCION ERROR 

NEWTON - RAPHSON 

PARA CONVERGENCIA EN 

LA TEMPERATURA 

IMPRESION DE TEMPERA.. 

TURA DE FLAMA 

é 

Fig, J.~ Diagrama d11 bloquus oara el ¿g / ~vlo de /g tem -

oera b.:ra de Flama . 

100 . 



CALC ULO DE LA TEf1PERAT URA DE F'LAf1A EN LA cnMaUSTIO f! DE GAS fJA Tl_I RAL 

CO MPO IJEIJTE FRA CCIO "I MOL 

~1ETANO o.q11soo 

ETMJO o.o~ooo 

PROPAIJO 0,01800 

BUTANO 0,00100 

PENTA NO o.oooso 

HE X ANO 0.00020 

C02 0. 01330 

RESULTADOS 

RELAcIDN AÍRE AcTUALIAIRE TEORICO 

o:soooo 
o:c.tiót>7 

0:83333 

1: ºººº" 
L1tit>t.7 

1:33333 

i:sooo~ 

i:bbbb7 

i: 83333 

CALOR DE COMBUSTION 
CALORIAS/G MOL 

l '17 ~ 50. ººººº 
l4i2bt ·ººººº 
488527,00000 

11353811,00000 

7820410.00000 

q2i37o.oooo~ 

º·ººººº 

TEMPERATURA oE FLA MA TEORicA 

(GRADOS KELVIN) 

2105,25250 

224C.,5&35b 

2343. ll58b 

2412.770i5 

2187,001111 

2005,37bl!2 

1855, 80IU1S 

1 Tli>,3554'1 

IC.23,511750 

2:00000 1531,53785 

TEMPERATURA SUPUESTA • 1500,00 

e H o s 

11 ¡¡ o 

2 b il o 

3 8 

11 ID ó 

5 12 o o 

b 14 o o 

o z o 

llU MERO DE ITERAci m · E~ 

3 

J 

l 

l 

3 

3 

l 

l 
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3.3 Cálcul o de la potencia de una bomba centrífuga. 

Descripción teórica. 

En el diseño y evaluación económica de un proceso el cálculo de la -

potencia de bombas es un factor muy importante, debido al costo y al consumo de 

energía que requiere es te equipo , el cual debe suministrar la energía mecánica -

necesaria para cumplir con las condiciones requeridas en el proceso. 

Los factore s más im portantes en este cálculo se deben a los cambios de 

elevación, la resiste ncia provocada por la fricción y los cambios de energía inte.!:_ 

na dentro de un sistema, los cuales se relacionan por medio de un balance total -

de energía mecánica a rég ime n contínuo, el cual se representa e n forma diferen-

cial como: 

= ~wº - dF (3. 31) 

Esta ecuaci ón se integra entre los puntos inicial y final del sistema : 

~ 

vdP + 
J, 

donde V es el promedio de velocidad , por el coeficiente de correcci ón de la velo-

cidod , y v el vol ume n espec ífico de l fluído . 

Las ecuaciones anteriores son suf ici e ntemente generales para el trata-

mienro de casi cual quier problema de f luj o y la base para muchas ecuaciones de -

diseño. 
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El término :r F, que resume el efecto provocado por la fricción debida 

a la rugosidad de la tubería, a los accesorios de la misma y el patrón de flujo -

provocado por las propiedades del fluído, es un factor muy importante en el dise

ño de tuberías, ya que una vez definida la potencia de la bomba se deben conse!. 

ver las condiciones. 

Descripción técnica. 

El algoritmo que presentamos a continuación está basado en el método 

de cálculo de LUMMUS Co. poro bombos centrífugos. 

Los datos que se deben al imentor al programa son: 

1) Gasto en GPM. 

2) Densidad relativa en las condiciones de operación. 

3) Longitud de lo tubería. 

4) Número y tipo de accesoriqs. 

Los resultados del programo son: 

1) El NPSH requerido por la bombo. 

2) El NPSH disponible en el sistema. 

3) Recomendación de lo altura del tanque de succión . 

4) Cabezo total de lo bombo. 

5) Potencio de lo bomba. 

ti bol1;1nr;;e total de enersío mecáni co lo podemos plantear en función 



l 04. 

de la presión de succión y la presión de descarga como sigue: 

(3. 33) 

para lo cual tenemos que la presión de succión es: 

(3.34) 

P1 es la presión a la cual se encuentra el recipiente, A Pelev es el -

cambio de presión debido a la diferenc ia de altura entre el recipiente y el nivel 

de la bomba; y /:J. Pfricción son las pérdidas de energía debidas a la fricciÓn en -

la tubería de succión. 

La presión de descarga es: 

(3. 35) 

P2 es la presión a la cual se encuentra el recipiente en el que se desca.r. 

ga el fluido, L\Pelev es el cambio de presión debido a la diferencia de altura en. 

tre el nivel de la bomba y el nivel de descargo en el recipiente, 6Pfricción son 

las pérdidas por fricción en la tubería de descarga, y A Pvarios corresponde a -

camSios de presión causados por instrumentos y válvulas de control, más cambios -

imprevistos anteriormente. 

El cambio de presión por la diferencia de altura lo podemos calcular 

como : 

(3.36) 
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La altura (h) corresponde a 1 equipo en la succión o en la descarga, -

segun sea e l caso. En e l pr imero (si no se conoce dicha altura) se recomienda 

que sea 2ft., mayor que la cabeza neta de succión positiva disponible (N PSHD) 

(3. 37) 

En el segundo, dicha altura se debe conocer de antemano. 

La pérdida de presión por fricciones la podemos conocer por medio 

de la ecuación: 

¿? {r1c;c:1d" = ( 1~~ )friccao'~ LT 
100 

(3. 38) 

siendo Lr I la longitud tota 1 la cua 1 se obtiene a partir de la longitud de la 1 r-

nea y de la suma de las longitudes equivalentes de los accesorios del sistema. 

En el programa se e ncu entran incluídos los factores de longitud equi-

va lente que corresponde a cada tipo de accesorio. También se incluyó un Fac-

tor de segu ridad para diseño, correspondiente a tres veces la longitud total. 

Este programa incluye una relación gráfica entre el gasto (GPM) y 

la ca beza neta de succión positiva que requiere la bomba, uti lizando como 

parámetro las revo luciones por minuto que se desean en el impulsor. 

Se recomienda que la cabeza neta de succión positiva disponible -

sea 3ft., mayor que la requerida por la bomba (como mínimo) . 

(3.39) 
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Con este valor ya podemos conocer la altura del equipo en la succión. 

Si tenemos vacío en la succión entonces: 

( 3. 40) 

Una vez determinada la caída de presión del sistema, ya podemos con2_ 

cer la cabeza y la potencia de la bomba . 

-PoT = 

.6..P>< 2.~t 
53 

6P Qd.$ . 
1715 

(3. 41) 

(3.42) 

Se presenta otra relación gráfica entre el gasto (GPM) y la eficiencia 

de la bomba, con la cual podemos conocer la potencia rea! de la bomba. 

bHP = PoT 
Y\ (3.43) 

A continuación presentamos un diagrama de bloques que nos muestra el 

método de solución. 



LECTURA DE DATOS 

QoP1 = QoP 1 4 . 4 

OD1• 1 • ODll l 4 . 4 

RHO • Sg 1 62 . 4 

INTEltPOLACION DE N P S H R 

NPSHO = NPSHRt3 

AL TI = N P S H O t 2 

D PELEV 

D PIOO F 

D P F 
p suc 

D PELEV 

D PIOO F 

D P F 
O P VAR 

Pd 

DELTA P 

H 

POT. 

CALCULO DE LT 

• ALTI l Sg/2 . 81 

9 . 401 l •' / 10$i>_- !1 .3 

OPloo F 1 L T / 100 

P1 T D PELE V - OPF 

CALCULO DE L T 

ALT1 l Sg/2.31 

9 . 401 l •
2

/10
9-='' !1 .3 

DPIOO F x LT /100 

D PVC t DP otro t PRECIP 

Pt t D PELEV t OPF t D PVAR 

P d P IUC . 

DELTAP 1 2.31/ Sg 

OEl..TAP 1 OD11/171!5 

CALL EFIC 

bHP• Poi/Eta 

Fig . 3.4 Diagrama de bloques. Bomba Céntrifuga. 
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3.4 Análisis del rendimiento de un intercambiador 

de tubo y coraza existente. 

Descripción teórica. 

En la economía de un proceso a nivel industrial, uno de los factores más 

importantes que se debe tener en cuenta es el máximo aprovechamiento de la ener

gía suministrada al proceso, ya seo energía mecánica ó energía calorífica. 

El aprovechamiento de la energía calorífica se lleva a cabo mediante -

el intercambio sucesivo de calor por gradientes de temperatura ó calores latentes 

de corrientes diferentes, donde una es la fuente y otra es el receptor. De la mis

ma forma se puede aprovechar calor generado dentro del sistema por reacciones -

exotérmicas a fin de optimizar procesos. 

Existe en la actualidad una gran variedad de equipos de intercambio de 

calor, desde el diseño sencillo de tubos concéntricos hasta condensadores de com

plejas superficies con grandes áreas de transferencia. El tipo más común a escala 

industrial es el de intercambiadores de tubo y coraza, debido a su versatilidad -

dentro de diferentes procesos y a muy diversas condiciones de operación. 

Descripción técnica. 

El análisis que se presenta nos da como conclusión que el intercambia-



Dr,: ' b i'. CE ; ;Tp IfuGA ru i 1 

DA Tf' !1 l ·L LA CQRllI ( 1. TE 1 

F l:JJ O ' IASIC IJ LB/ft R • 
GA:;T O o PERACi o ;¡ 113/HR * GPM • 
Gf•:>T O liISE•O n 3¡~P * GP'-1 • 

Rl.'! Ul. TA[)OS ; 

llPSH i<EO UEP.tDO fT :: 1.su 

tlf' SH O I SPOl/l 3LE FT " I0,54 

AL runA D!EL Efll.IIPO 
Et ; Lfl sutCCIOll FT " l .Z,54 

FLIJif'O 1 Cr.uno 

82254.71 
3q·ºº 45.oo 

f'ENSIDAD LBl,T3 • 51e7q 
111.bo 
¡qe.oo rENSlDAD REL~T!VA • o.~l~ 

PRESIOfl OE succ1or~ PSIA • lq,2~ 

P~ESIOfl DE DESCARCA PSIA • 102,oq 

DI,ERENCIA DE PRESION PSIA • 112,811 

VlSCf'S!DftD r~ ~ n,4j 

PRl':sto• · rr: vArn11 PSIA a o!u~ 

cAeFzA f'[ LA POMü~ fT • i!~u, .,,.,, 

POTFNrIA re L~ ~OMBA 111' = 'I,'.>~ 

POTfNCif ftL FREno º' 
LA !lol'llA f'fi>' = I'#,'#~ 
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dor de tubo y coraza estudiado es apropiado para las condiciones de proceso e_i 

tablecidas. 

dor: 

dor son : 

Hay tres puntos de significación en la adaptabilidad del intercambia-

1) El coeficiente global de transferencia "limpio" es determinado 

por las propiedades fisicoquím icas de los fluidos y por su patrón -

de flujo. 

2) Por medio del balance de calor, del área de l intercambiador y -

de la diferencia ve rdadera de temperaturas, se obtiene un valor 

de diseño para el coeficiente global de transferencia, Uo, el -

cual debe ser menor que el calculado, de manera que el factor -

de obstrucción, Ro, el cual es una medida del exceso de superfl 

cie, nos garantice la operación del intercambiador por un periQ. 

do de servicio razonable. 

3) La caída de presión permitida para las dos cordentes no debe -

excederse. 

Las condiciones de proceso requeridas para la evaluación de cambia-

a) Temperaturas de entrada y salida de ambas corrientes. 

b) Flujos másicos. 

e) Dato~ de ca¡x:icidad calorífica, conductividad tcirmica, densidad 
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relativa, y viscosidad de los fluídos en las condiciones de opera-:-

ción. 

d) El factor de obstrucción requerido y las caídas de presión permisi-

bles. 

Los datos del cambiador existente que se deben conocer son: 

a} Diámetro interno de la coraza, especiado de los deflectores y el -

número de pasos. 

b) Número, longitud, diámetro, especificación, arreglo y número de 

pasos de 1 os tubos. 

Para iniciar la secuencia de cálculo, lo primero es determinar qué flu..I 

do pasará por la coraza y cual por los tubos¡ no hay ninguna regla que nos defina 

ésto, sino únicamente criterios a partir de las áreas de flujo. 

La secuencia de cálculo que se presenta es la desarrollada por Donald, 

Q . Kern, "Procesos de Transferencia de Calor". 

La secuencia se inicia con el balance de calor: 

(3.44) 

y el cálculo de la diferencia de temperaturas: 

- (3.45) 
6T == (Ti-lz) (-r;_-t,) rT 

lri(T.-1.z) 
T:;z-t, 

El cálculo de las temperaturas calóricas se real iza por medio de las si-

gui@nt@s ecuaciontts: 



Para el fluido caliente tenemos: 

y para el fluido frío: 

E 1 factor Fe lo obtenemos de: 
,... 

_;_ + 
e- Kc r-- 1 
'c.=-----~ 

donde: 

In (Kc:+I) 
I+ 

In í 

l 
Tz- t, r =-
T. - t.i 

11 o. 

(3.46} 

(3.47} 

. (3.48} 

(3.49} 

UH y Uc se refieren a los coeficientes giobales de transferencia de ca-

lor calculados en la terminal caliente y en la terminal fría respectivamente. 

El cálculo del coeficiente global limpio se realiza a partir de los coe-

ficientes de película del lado de la coraza y de los tubos. 

(3. 50) 

Para conocer los coeficientes de película se han propuesto en diversos 

art Ícu los las siguientes ecuaciones: 

h,. = [( 1.a¡, ~ Pr D f'' ~ J ~~,f 
"Re. ¿_ 2/oo (3.51) 

hLO = f( 0.027 "R:·ª Pr- )º·!~] ~ 
e 1) Deo.et 

Re> 10,000 
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y para el intervalo 2100 (Re( 1O,000 se hace una interpolación entre las dos re-

lociones. 

Para las tres ecuaciones tenemos: 

y 

e 
º*F"· 

(3. 52) 

(3. 53) 

y ya que conocemos el valor de UL podemos calcular el valor del factor de obstru~ 

ción. 

T'> ~ - ~ 
lt::'c =-----

~ ~ t)I> (3.54) 

Como criterio tenemos que si Ro excede al factor de obstrucción requ!:_ 

rido, el cambiador cumple desde el punto de vista térmico. 

Ahora debemos comprobar si la caída de presión no excede de la perml 

tida para lo cual calculamos las caídas de presión de la siguiente manera: 

y 

~ ~ubos = ~ ~ + ~ P,.+erno 

r G"¡lz K Ln 
6.Zc><IO"' ~fa 

( 3.55) 

(3. 56) 
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En el caso que la caída de presión permitida no se ha excedido, pod~ 

mos concluir que el cambiador cumple con las condiciones de proceso. 

A continuación se presenta un diagrama de flujo en el cual se mues

tra la secuencia de cálculo. 

Esta misma secuencia se puede aprovechar para diseño, suponiendo -

cambiadores existentes, hasta lograr el Óptimo. 



Fijar condiciones de proceso y dolos 

de intercombiodor 

Resolver el bolonce de color y calcular la 

verdadero diferencia de temperatura . 

Cliculor el coeficiente de peliculo para 

los tubos 

Calcular el coefic iente de peliculo paro 

lo corozo 

Calcular el coeficiente global limpio 

(U L) 

Calcular el coeficiente global de diseño 

( u d) 

Calcular el factor de incrustación 

( R d) 

NO 

El cambiador no es 
satisfactorio 

113 . 

E 



Calcular lo coido de 

presi o n en los tubos 

SI 

Calcular lo caído de lo 

presion en lo corozo 

SI 

El combiodor es 

satisfactorio 

NO 

El combiodor no es 

sotifoctorio 

E 1 combiodor no es 

satisfactorio 

f.ig . 3 .6 Siagrama de bloques . Análisis hidraulico. 
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3.5 Cálculo y optimización de un evaporador. 

Descripción teórica. 

En la industria química la manufactura de agentes químicos tales como 

la sosa cáustica, sal de mesa, y azucar se logra a partir de soluciones diluídas de 

las que deben eliminarse grandes cantidades de aguo antes de poder llegar a la --

cristalización en equipo adecuado para este fin. 

Para lograr ésto se utilizan evaporadores de múltiple efecto a régimen 

contínuo, de los cuales se encuentran básicamente dos tipos: con alimentación -

en paralelo y a contra corriente, (Figs. 3.7 y 3.8). Los criterios de selección -

de uno u otro se enuncian en "Procesos de Transferencia de Calor", Donald Q. 

Kern, Cap. 14. 

Aún cuando los evaporadores de múltiple efecto son capaces de altas -

eficiencias térmicas, ésto se ve afectado debido al aumento del punto de ebulli-

ción sobre fa temperatura de saturación correspondiente al agua pura debido al -

aumento en concentración. 

El análisis de la operación se logra a partir del balance total de mate-

ria y de los balances de energía correspondientes a cada efecto. 

Balance total de materia: 

(3. 57} 



mf - alimentación, lb/hr 

Xf - fracción en peso de sólidos en la alimentación 

mn = producto, lb/hr 

Xn = fracción en peso de sólidos en los productos 

Balances de energía en el efecto 1: 

117. 

mi-1 ( Hf~-1) + ( mL-~ - mi.-,)(Hf9 ~-}=(rnL_,- m¡_) ~,¡+ tn·1.Hft (3.58) 

donde: 

mi = flujo másico de concentrado del efecto i 

Hfi = Entalpia del líquido del efecto i, BTU/lb. 

Hgi = Etalpia del gas del efecto i, BTU/lb. 

Hfgi - Calor latente de vaporización del vapor en el efecto i. 

Para el primer efecto mL -1 = mf y mL _2 -mL-l = ms • El juego de n + 

ecuaciones lineales simultáneas tienen + incógnitas, ml, mn, ms, • • • • Los 

coeficientes en estas ecuaciones son las entalpias de las corrientes apropiadas. La 

entalpia de cada corriente es una función de la temperatura normal de ebullición, 

T, de la fracción peso de las salidas, x, y del incremento de la temperatura de eb.!:!.. 

llición, E, debido a la concentración de salidas en las corrientes líquidas. Las -

ecuaciones para el cálculo de Hgi y Hfgi son para agua pura y se escriben: 

(3. 59) 



donde: Qi = (mi-2 - mi - 1) (Hfgi- 1 ), BTU/hr 

2 
Ui = coeficiente gl obal de transferencia de calor, BTU/hr - ft 

Ai = área total de transferencia, ft
2 

Ti = Ti-1 - (Ti + Ei) 

118. 

En el primer efecto qi = m5 (Hfgs) Ys y T1 = Ts - (Ti + Ei) ya que 

el vapor es usado para calentar este efecto cuando se encuentra flujo en paralelo. 

Debido a que es necesario est imar la temperatura y la concentración en 

cada efecto an tes de calcu lar los fl ujos y la cantidad de calor t ransferido, una --

aproxi maci ón ite rativa se requiere para la solución de l problema . Estas est imacio-

nes de T y X son hec has y modificadas hasta que las áreas de cada efecto son igua-

les y las concentraciones convergen a las est imadas. Cuando esta condición es e!!. 

contrada, la solución del problema es correcta. 

Descripción técnica. 

Dadas las cond iciones de la alime ntación en un evaporador de múlt iple 

efecto en paralel o ó a contracorriente, se pretende determinar lo siguiente : 

1) La cantidad de vapor requerida y la economía de l mismo defin ida 

como lb agua evaporada/lb de vapor en función del número de -

efectos y de la temperatura de alimentac ión. 

2) El área de transferencia. 

3) El aumento del punto de ebullición en cada efecto. 
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~f"3"- :: 11 o4 - o.~A(li.) . . (3.60) 

La ecuación (3.59) para la entalpia de vapor de agua es una aproxima

ción lineal de las tablas de vapor desde T = 50ºF a T = 350ºF, más el sobrecalen. 

tamiento debido al incremento de temperaturas; de una manera similar, la ecuación 

(3.60) es una aproximación lineal del calor latente de vaporización. 

La entalpia de las corrientes líquidas pueden ser escritas como: 

para materia les que ti enen un 1 ige ro incremento en su punto de ebu 11 ición. 

pacidad caloriT ica , cp, puede ser una fu nc ión de X y T. 

(3.61) 

La CQ. 

En sistemas donde ex iste un gran incremento en el punto normal de ebu-

llic ión, se est imo necesario considerar los calores de solución para calcular Hf. 

Los datos de entalpia concentración son conocidos para algunos sistemas de interés. 

Se utiliza una forma pol inomial a fin de aproximar estos datos. 

Para dete rminar los fluj os de entrada y salida de cada efecto es necesa

rio suponer la temperatura y concentración para el efecto en cuestión , dicha estimQ. 

ción se considera correcta cuando los resultados obten idos satisfacen las ecuaciones 

que ri gen la transfe renc ia de calor. 

Estas son: 

. (3.62) 
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4) El coefic iente global de transferencia de calor para cada efecto. 

5) La cantidad de calor transferida para cada efecto. 

6) La temperatura normal de ebullición en cada efecto. 

7) El flujo másico del concentrado. 

8) Concentración de salidas en cada efecto. 

Se consideran las áreas de tra nsferencia iguales para cada efecto. 

Método de solución: 

Al comenzar el cálculo se estima T y X en cada efecto, dividiendo el 

incremento de temperatura total entre el número de efectos para el flujo en para-

lelo: 

~l = Ts --,-;, 
n 

La temperatura normal de ebullición para el primer efecto será : 

(3.63) 

. (3.64) 

y para los siguientes: 

(3.65) 

Las concentraciones serán inicialmente distribuidas de una manera simi 

lar: 

. (3.66) 
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para el primer efecto: 

(3.67) 

y para los subsiguientes: 

x~ =X¡__,- 6.x . (3.68) 

Para cada efec to, Ti y Xi son utilizados para calcular Ei, Hfi, Hfgi' y 

Ui. Las funciones usadas para calcular E, Hf, y U son dependientes de los mate-

rieles evaporados y se debe n inc luir para cada problema. Las funciones para cale!:!. 

lar Hg y Hfg son generales para cualquier problema . Estos parámetros se usan pa-

ra deter.minar los coeficientes de la ecuación lineal de balance de energía mostr~ 

da en la matriz de la figura 3.9. La solución de estas ecuaciones lineales consl!. 

te en los flujos para cada efecto y se logra mediante la subrutina SIMQ (9). 

Determinados los flujos, se calculan las áreas de transferencia de cada 

efecto ut ilizando la ecuación (3. 62). Las áreas se comparan entre sí para compr.2_ 

bar su igualdad con un O. 5% de error . 

Las concentrac iones en cada efecto son calculadas utilizando: 

. (3.69) 

Estas son comparadas ind ividualmente con las concentraciones estimadas 

originalmente, previendo un porcentaje de error de 0 . 5%. Si las áreas son igua-

les y las concentraciones concuerdan, todas las características de operación son C,2. 
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nocidas y el algoritmo se ha cumplido. 

Cuando estos valores no convergen, las temperaturas son ajustadas usa_!! 

do: 

f- Ai. 
A =L n (3. 70) 

t .. 1 

, A~ 
b.t.. - ~t . --:x:-

L - '- A 

(3. 71) 

Esta corrección en A T'i puede no resultar cuando: 

n 

L~t;. # I;, - T n - LE¡_ 
i.:1 

. (3. 72) 

lo cual es necesario para el establecimiento del problema, por lo que es necesario 

ajustar el~ T utilizando: 
l'1 

A l" ' T~ - Tt"I - fu E¡_ 
~ L · ::a 4. l · ---::::,....~-.wu.-

~ " E6t'..L. ..... 
Los nuevos T son utilizados en lugar del 

(3. 73) 

original y el cálculo es rep~ 

tido hasta lograr la igualdad de las áreas de transferencia y la concordancia de -

las concentraciones. 

A continuación se encuentra el diagrama de bloques y el programa que 

se utiliza para la solución del algoritmo que nos presenta Me Cabe & Smith en el 

capítulo 16 de su 1 ibro "Unit Operations of Chemical Engineering". 
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numero de efectos 
1 paralelo 

: O contracorriente 

Leer : 
ondiciones corriente de alimen

toci.Jn -AMF, XF, TF concentrocicln 
olido: -Xp temperatura minimo,T 

Poro lelo 

Oistribucion de temperatura 

concentrocion inicial 

Cdlculo de loe coeficientes de la 
tnotriz AEi,j para resolver el 
Sistema de ecuaciones sÍ111Jllmeas 

Coltulo del oreo de transferencia y 
· concentraciones en codo efecto 

Distribucion de temperatura a 
par tir de las oreas 

Concentraciones calculadas 

Controcorrienle 

Distribucion de temperatura 

concentracion inicial 

Ccllculo de los coeficientes de la 
motriz AEi , j poro resolver el sa
lema de ecuciones simultanea 

Calculo del orea de transferencia~ 
· concentraciones en coda efecto 

Distribucion de temperatura a 
. partir de los oreas 

Concentraciones calC1Jloda s 
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Fig. 3.9 Matriz de coeficientes de las ecuociones en el cálculo del 

evaporador de flujo en oaralelo. 
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3.6 Diseño y costo de una torre de destilación fraccionada 

y su equipo. 

Descripción teórica. 

127. 

La separación de un producto Ó subproducto de una mezcla de compu~ 

tos debe ser llevada a cabo cuidando la pureza ó la concentración del mismo, pg. 

ra utilizarse como producto de venta Ó como materia prima, tal es el caso típico 

del petróleo, el cual contiene una gran variedad de hidrocarburos que requiere -

todo un proceso de refinación para obtener materias primas y energéticos. 

La destilación fraccionada es la operación unitaria para la separación 

de compuestos volátiles de una mezcla¡ basándose en la diferencia que existe en 

tre los puntos de ebullición de compuestos más pesados, habiéndose logrado sepg. 

raciones de compuestos de muy similares propiedades. 

El proceso consiste básicamente en lograr el contacto de vapores y lí

quidos de los diversos componentes en una etapa de equilibrio logrando una tral'l.S. 

feren c ia de masa y energía. Se requiere un cierto número de estas etapas colo

cadas en serie hasta lograr que los vapores del compuesto ligero logren la pureza 

necesaria en el domo de una torre y los compuestos pesados salgan por los fondos. 

Los métodos de cá lculo en el diseño de una torre de destilación fraccio

nada deben ser rigurosos, ya que es un equipo crítico debido a los productos ob

tenidos, g ~u~ reqverimientos enerséticos y al alto costo del equipo, por lo -
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que se deben evitar grandes sobrediseños. 

En este trabajo se presenta un diseño y una evaluación económica pre 

liminar de una torre de destilación basados en métodos cortos. 

Descrj¡;x;jón técnica. 

Se presenta una secuencia de cálculo a fin de determinar el número de 

platos de la torre, su diámetro, así como las características del condensador y -

rehervidor, el fondo de la torre y el tanque de reflujo. Calculamos además el -

costo de todos estos componentes. 

Esta secuencia se basa en el método corto de cálculo de una torre de -

destilación de Fenske-Underwood-Gilliland para determinar el aspecto de proc~ 

so de la torre. Para el cálculo de tamaños y costos de los equipos se utilizan mi_ 

todos tradicionales. 

Se presenta la siguiente secuencia de cálculo: 

Determinación de la separación de componentes a reflujo total, así co

mo el número mínimo de platos, por las ecuaciones de Fenske. 

Determinación de la relación de reflujo mínimo a partir de la ecuación 

de Underwood por el Método de Ripps. 

Evaluación del número de etapas teóricas a la relación de reflujo Ópti

mo, el cual se calcLda por la Ecuación de Yan-Winkle-Todd, a partir de la corr~ 

loción de Gilliland. 
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Determinación del diámetro de la torre a partir del flujo de vapor en 

e 1 fondo y e 1 domo de la torre usando la correlación de Souders-Brown para la 

máxima velocidad de vapor. 

Cálculo de la altura de la torre a partir del número de platos, la eti 

ciencia especificada del plato y el espaciamiento en los mismos. Se toma en 

cuenta además la altura de los fondos de la torre, el espacio de estabilización 

en los domos, y el faldón. 

Cálculo del espesor de los materiales de construcción de la torre y -

del acumulador de reflujo de acuerdo al ASME Pressure Vessel Code, Div. l. 

Se determina el costo de la torre y del acumulador de reflujo a partir 

de datos publicados de costo en revistas técnicas, tomando como parámetro el 

peso del equipo. 

Se determina el tamaño del rehervidor y del condensador usando tem

peraturas especificadas de agua de enfriamiento y vapor, así como coeficientes 

globales de resistencia a la transferencia de calor especificados (U). 

Se determi na e l costo del rehervidor, condensador, y platos a partir 

de datos publicados . 

Estima el tamaño de bombas y motores requeridos. 

Los datos requeridos en este estudio son los siguientes: 

a) Composición de la alimentación. 
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b) Separación deseada. 

c) Propiedades físicas : Se calcula por medio de las subrutinas enum~ 

radas en el capítulo de Propiedades como sigue: 

1) Valores de constante de equilibrio por el método de Chao-

Seader-Grayson-Streed. 

2) Densidades por el método Starling-Han. 

3) Tensiones superficiales por el método de Riedel. 

4) Calores de vaporización por el método de Riedel-Plank

Miller. 

d) Parámetros de Diseño. 

1) Presión. 

2) Eficiencia de Plato. 

3) Espaciamiento de Platos, faldón y espaciamiento del domo. 

4) Tiempos de residencia en el acumulador de reflujo y en los -

fondos de la torre. 

5) Factor de Corrosión, peso especiTico del metal, y eficien

cias de soldadura en un iones. 

6) Temperaturas de agua de enfriamiento y de vapor. 

7) Resistencias a la transferencia de calor. 

e) Factores de costo. El Índice de costo para equipo de Marshall y 

StéVéM l! l t1~0 en cur~o. 
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Los límites de aplicación son determinados por la válidez de las propiedg_ 

des calculadas, las cuales son especificadas en el Capítulo 2. 

El diseño de recipientes a presión y sus costos están basados en la cons

truccíÓn en acero, lo mismo para los platos de la torre. Otros costos válidos pue

den ser obten idos para otros materia les teniendo los datos de esfuerzos permisibles 

y su peso específico. Estos costos pueden ser calculados multiplicando el costo -

del acero por factores publicados para otros materiales. 

El programa de computadora que se utiliza para el cálculo descrito COf'li 

ta de dos partes principales, el diseño preliminar de la torre, el cual se hace m~ 

diente un programa desarrollado en la Facultad de Química (19), y la evaluación 

mecánica, el cual dimensiona los equipos y rea liza el cálculo del costo de cada 

uno. 

A continuación se presenta una descripción de las principales variables 

de operación, a fin de que en un momento dado el alumno pueda realizar cambios 

utilizando otros datos. 
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VARIABLES EN EL DISENO PRELIMINAR DE LA TORRE 

FT Flujo en moles/hr de la corriente de alimentación. 

TA - Temperatura en ºF de la corriente de alimentación. 

PA Presión en psia de la corriente de alimentación. 

P Presión de operación de la torre en psia. 

LK - Componente clave ligero. 

HK - Componente clave pesado. 

NCOMP Número de componentes en la corriente de alimentación. 

PSEPL Porcentaje de recuperación deseado del componente clave lige-

ro en la corriente de domos. 

PSEPH Porcentaje de recuperación deseado del componente clave pesa-

do en la corriente de fondos. 

TC T ~. ºR - emperatura cr1t 1ca en . 

PC Presión crítica en psia. 

vw - Constante de volumen molar en c.c./gmol. 

ZF Fracción mol en la alimentación. 

D Parámetro de solubilidad en (calorías/e.e.) 1/2 . 

INOM Indice para las constantes de Chao-Seader. 

01 Hidrógeno 

03 Fluído simple 
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04 Nitrógeno 

05 Bióxido de carbono 

06 Acido sulfhídrico 

NOMBRE - Nombre de 1 componente. 

VARIABLES DE LA EVALUACION MECANICA 

CORSN Factor de corrosión permisible. 

STRESS Esfuerzo permisible. 

EFJNT Eficiencia de soldadura. 

SGMET Peso especifico del metal. 

SPACE Espaciamiento entre platos en pulgadas. 

DOMO Espacio para separación de vapores en el domo en ft. 

FALDON - Altura del faldón de la torre en pies. 

TRACUM - Tiempo de residencia en el acumulador en minutos. 

TRFOND - Tiempo de residencia en los fondos de la torre en minutos. 

TWI N Temperatura de entrada del agua de enfriamiento en ºF. 

TWDEL Incremento de Temperatura en el agua de enfriamiento en ºF. 

RCONDl - Resistencia de transferencia de calor en el condensador. 

RCOND2 - Resistencia de transferencia de calor en el condensador. 

RREBl Rl!~i~tencia de transferencia de calor en el rehervidor. 
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RREB2 Resistencia de transferencia de calor en el rehervidor. 

STMHT Calor de va porización del vapor de agua BTU/lb mol. 

E BOMBA - Eficiencia de la bomba. 

E MOTOR - Eficiencia del motor de la bomba. 

XNO Indice de costo JXlra equipo de Marshall y Stevens. 

IYR Año de diseño. 



i 

i 

i 

f 

i 

Fig. J, ll fqviPQ de vng t9rre de destilación fraccionada. 



TORR! NUMERO 
*********"'***** 

DATOS GENERALES 
••••••••••••••• 

CORRIENTE DE ALiMENTACION 
TEMPERATURA CE ALIM!NTAClON 
PAE8ION DE ALI MENTACION 
PRESIO N OE OPERACION 

COMPONE NTE CLAVE LIGERO 
COMPONENTE CLAVE PESADO 
NUMERO DE COMPONENTES 

PORClENTO OE SEPARACION D! LIGEROS 
PORCIENTO O! SEPARACION O! PESADOS 

COMPONENTE 
•• •••••••••• 
i ISO BUTANO 
2 BUTANO N 
3 ISO PENTANO 

" P!NTANO N 

1000.0 
197.i 
100.0 
101.0 

2 
3 

" 
9'3.10 
95.10 

P'RACCION 
MOL. 

•••••••• 
0.0600 
0.1100 
o.3200 
o.41500 

MOLES/HOijA 
GRO.P'AAH, 
PSIA 
PSIA 



RES Ul.T ADDS 
:: ::=•=======-

F fi A C e I O TI M O l. 

Al.I MEN• DES TI• 
Al.FA TAC ION 1.ADO P'ONDO 

:i• ·=·=·· ··==:s• •••••• •••••• 
i 2.43ó4 O.ÓbOO ó.24Sq o.oooó 
2 i.~o?b 0. 1700 Ó.bb7b ".o 11 o 
3 1. 0000 C,32 0ú Q.Ot.48 0,401& 
¡¡ o. 84 SO 0.4 SOO 0.0218 0,58ó8 

TE ~IPERATURA DE ALI MENTACI OIJ 187. 2 GRO .F ARH. 
TE MPERATU RA DE DOM OS 
TEMPER ATURA DE FONDOS 

MOL ES TO TAL ES E ~ EL DO MO 
MOLE S TO TA LES EN El. FO NDO 

C:ONOICIOtJES DE ALI MENTACIO N 
••ca:::::::a:a:::a:s:•:c::: 

z X 
s: • • 
í 0 , 0óÓÓ O. ObOÓ 
2 o.11 óó o.l7oó 
3 0.32QO 0, 32ÓÓ 
¡¡ 0.4500 ú.45 ÓÓ 

PORCE NTAJE DE LIQUIDO 
PORCE NTAJE DEVAPOR 

DIS EIJ O DE LA T ~Rr. E 

y 
:1 

º·ºººº 
º·ºººº 
º·ºººº º·ºººº 

100,00 
o;ou 

1 '5 2. o 
218 .4 

2112,2 
757.8 

NUMERO ~ I N ~ ~ O DE ETAPAS TEORICAS 
TI UMERO DE ETAP AS TEORICAS 

REi.iCIO N DE REFLUJO MI NI MA 
RE~ACI ON DE REFLUJO OPTI MA 
( 1:2 7 VECES EL MI NI MO ) 

PI.ATO DE Ai.I HEN! ACI ON TEORICO 
(A PARTIR DEI. DOMO) 

GRD,F ARt-<. 
GRD.FAR H. 

MOLES/ HP , 
MOLES/HR. 

8,Bo 
ló,52 

3,05 
3.eq 



PA RAfl t:TROS DE OISE l.0 Y COSTO DE 1.A TORRE Y EQUIPO AUXIt.UR 

···········•***************•••****************************** 
TORRE ...... 

NUMERO O( PLATOS 
OIAME TRO DE t.A TO RR E 
ALTURA TOTAi. DE l.A TORRE 1 P¡ES 
ESPESOR DE PAREO 

37 
'lb. 
7Q. 

0 0 b25 

FACT OR DE CORROSION,IN 
ESPESOR DE TAPAs,IN 
ESPACIAMIENTO DE PLATOS,I N 
ALTURA DEL FONOO,PIES 
ALTURA DEL FALDON1PIES (I NCLUYE FACTOR DE CORROSIOJJl 

PEsO DE L.A TORRE,LBs 133539. ALTURA DEL ESPACIO DE OoMo,PIES 
OIA11ETRO OE LA TORRE EN DO MCS.!N 
O!A"F"TRO DE LA TORRE EN FD NO OS, IN 

(I N¡;LUYE DOS TA PAS) 
COSTO, 1q7b 001.ARES lól379 . 

Cor~ílE N SA Qoe 
******** *** CARGA TERMICA,5TUI HR 9118517. TEMPERATURA AGUA ENF.oF 117. 

INCRE MENTO DE TEMPERATURA,p 20, 
AflEA, F iES CUADRADOS iqb2 . TEMPERATURA DE R0CI0oF 152, 

TEMPERATURA DE BURBUJA1F 145, 
COSTO, i 97b,QOLARE5 sci212. L.MTDoF 51, 

COEFICIENTES OE TRANSFERENCIA 
Ft.UJO DE AGUA DE EHF,,GPM 54733. C0RAzA,HR•FT2•~/8TU 0,004 

TUBOS1 H R•FT2•~/BTU 0.001 

REHERviD .,:i ~ ........... 
CARGA TERMICA19TU/f1R 8005'120 , TEMPERATURA DEL yApOR1F 2'16. 

AflEA1 F IES CUADRADO S 
CALOR LATENTE,BTU/t.B 911, 

e 11. TEMPEP.ATURA DE ROCID1F 220, 
TEMPERATUR~ DE BURBUJA1f 218, 

COSTO, Í'17ó,DOLARES 30189. LMTD1F 79, 

FLUJO DE' VAPOR,U;S/'iR 8787, 
COEFICIENTES DE TRANS,~RENC?A 

CORAzA,HR·FT2•FleTU n,001 
TUBOS, HR•FT2•F/BTU c.001 

1.111> 
0,5119 

1e 8.d 
"·ºº 4.co 

110.74 
90, 71 

ACU"ULAD l() R DE REFLUJO ........ ,_. ..;,;...;.,. *· ••••••• 
TIE MPIO DE RESIOnl CIA1 MlN 
DIA'IE"TRO•HJ 
LONGI"TUDoPIES 

• 10. 
= óO. 
• ss. 

• 2'1030. 

PRESIO N DE DISENO,~S?G 
EsPE50R1IN 

• 12b, 
• 0,438 

COSTO 1 lCl7b,OOt.ARES 

BO •te AS Y . t¿QTOR~ S ·········••**•*• EFICiENCIA DE LA BOMBA ~ 50.0 X 

CAPAC lOAD DE LA BD :t BA.GPJ~ 
PRES i l()N DE DESCARGA1PSIG 
"RESil()N DE SUCCI01<,PSIG 
PO TE ~~C IA DEL. MO TOR, •IP 

ALlMHJTACION 
28b, 
1 ºº. 30. 
b'l,2 

(I NCLUYE CORROSIDN) 
rESO DE I. METAL1LSS • 40472. 

EFICIENCIA O!L MOTOR ~ qo,o ' 

REFLUJO 
28«. 
272. 
1o1; 
b2.'I 

l"ONOOS 
109. 
229, 

&3. 
s&;b 

PR~SION nE Ol~!!:Nn,PSIG 
C¡Z5X PR~SlON Qp,) 
FSFUERZO Pr.RMIT¡nO,P!I 
EFICIENCIA DE ~OLDADURA 
COST O DE PLATos ,noLARES 
ro s TD To•AL,RAsE 1eq9 
I Nrir.E D ~ COS T~ 1'149 
!N~ICE O~ CO~T01197ó 

COEFICIE' 1Tf GLOSAL.1 11 
flf lJ /(Hll•FT2•f) 

FLI JJ!'I OE GASES 1L.'1/,tOL.i-tR 
~ALOP LATU'T!!:,00'105 
CO!T01BAS E 1'14'1 
INnicE DE cosrn 19«9 
INricE or COSTO ¡'11b 

COfFICIE M T~ GLOBAL1U 
llUTl(Ml!•rT?.•f) 

FLUJO OE GASES1Lr1~0L.MR 
ruo" LA T E• 1 rr.,~o• : o~s 
CO! T~1 8A!E 1<>4«1 
IN~Ir.E DF CO!Tn ¡q aq 
IN~ICE D~ CO ~TO ¡q7b 

115, 

137S0 1 0,7l 
1!225q, 
22 I CIO 1 

lb5 
1200 

q 1, 

1 Is«, 
lle, 
bQ OQ 

lbS 
1200 

125, 

l le4, 
11«, 
4151 
. lb5 
1200 
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3.7 Disei'lo de un reactor catalítico de lecho fijo para la 

síntesis de acetato de vinilo. 

Descripción teórica. 

El disei'lo y la operación de equipo para llevar a cabo reacciones qui 

micas requiere analizar los procesos químicos y físicos que ocurren dentro del -

equipo. Los principios que gobiernan la t ransferenc ia de masa y de energía son 

tan importantes como aquellos que gobiernan la cinética química. 

Para diseñar un reactor tenemos que considerar los siguientes factores: 

el tipo y el tamai'lo requerido, las necesidades para el intercambio de energía -

con el medio ambiente, y las condiciones de operación (temperatura, presión, 

concentraciones y flujos másicos). 

Para el diseño de un reactor, los conocimientos que debemos tener -

al alcance son: 

Las ecuaciones para la velocidad de reacción, en e 1 caso que no se -

conozcan, se pueden e ncontrar por medio del análisis de datos experimentales. 

Junto con la cinética, debemos conocer los principios de conserva

ción de masa y energía y las ecuaciones para los procesos físicos . 

Normalmente , en los reactores catalíticos, se utiliza la velocidad de 

reacción global, en la cual se han considerado la cinética quím ica y las resisten-
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cias que se presentan en los procesos físicos, de tal forma que podemos usar las -

mismas ecuaciones de diseño para reactores homogéneos no catalíticos que para -

reactores hetereogéneos, sean catalíticos o no. 

Usando la información anterior se evalúa la composición del efluente de 

un reactor para un juego de condiciones de disei"io específicas. 

Las condiciones de diseño que se deben especificar son la temperatura, 

presión y composición de la corriente de alimentación, las dimensiones del reac-

tor y de las pastillas de catalizador, y los datos del medio ambiente para evaluar 

el flujo de calor a través de las paredes del reactor . 

Descripción técnica. 

Problema: Síntesis de l acetato de vinilo por medio de la siguiente --

reacción catalítica: 

Qcefileno Q.c . o..c~fico 

La reacción se lleva a cabo en un reactor tubular de lecho fijo. 

Suposiciones: 

l) Régimen contínuo. 

2) Gas ideal. 

3) S im~trío radial. 



4) Flujo tapón. 

5) Temperatura de 1 a pared constante. 

6) Sistema homogéneo. 

Datos: 

1) Velocidad de reacción . 

r = lb mol de acetato de vinilo formado/hr (lb cat.) 

5 = 2.46 x l O exp ( - 17300/RT) P c2H2 

T : ºR 

P-' : Presión parcial del acetileno, atm. 
(\C, 

R : l • 98 cal/(gmol) (°K) 

2) Capacidad calorífica de la mezcla (constante) 

Cp : 0.46 BTU/lb ºF 

3) Calor de reacción (constante) 

Hr : -44,470 BTU /lb mol C2H2 reaccionado. 

4) Propiedades del catalizador 

,o = 45 1 b/ft3 
le 

dP = 0.01305 ft 

~ = 0.6 
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5) Coeficiente de transferencia de calor en la pared (constante). 

/h 2 o 
hw : 4. 33 BTU r -ft - F 



6) Viscosidad. 

A oc. Acet. 

..4 oc. vinilo 

T = ºR 

)1. lb/ft hr. 

Análisis técnico. 

= o. 0054 + 3.66 x 1 o-5 r 

:~0.0013 + 4.05 X 10-5 T 

= 0.0004 + 3.55 X 10-5 T 

= 0.0145 + 5.25 X 10-5 T 
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(3. 74) 

Las ecuaciones de conservación de materia y energía formuladas para 

este sistema son: 

Balance de materia por componente: 

a 
oc. vinilo "' 1 

0 ac. acét. = - 1 Mi = Peso molecular 

Balance de Energía: 

dr 
dz 

nlll;. C ( ) I - T- -rw + --róH~r' 
A'i Cf' c:¡ctJ jr; 

(3. 75) 

(3.76) 



A = A rea transversa 1 de 1 reactor, ft2 

C = Perímetro del reactor, ft 

Ecuación de presión. 

dP - f 
dz - 2120 iíd¡, 

/ -~ [ e3 ¡.7s + /.S 

,/! = 

Yi "' Fracción mol del componente i. 

¡° = densidad del fluido, lb/ft3 

Método de solución. 
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(3. 77) 

Los balances de materia de los tres componentes, el balance de energía 

y la ecuac ión de presión se resolvieron pa ra las fracciones masa de cada compo-

nente, temperatura y presión en función dt; la longitud del reactor . Para resol-

ver las ecuaciones diferenciales se utiliza el algoritmo de Runge-Kutta-Gill. 



Resu Ita dos. 

Como resultado del cálculo se obtienen los perfiles de composición, 

temperatura y presión como función de la longitud del reactor. 

143 



B 

Fijar los condiciones de operacion ( T entrado, 

P, composicion, flujo masivo T pared) 

FijOf el in cremen to de lo longitud del reactor 

Resolver los ecuaciones 1, 2, 3 paro lo composición, 

temperatura presión de lo mezclo utilizando el 

ologoritmo de Runge- Kutto - Gill . 

Aumentar lo k1n9itud 
del reactor 

Fig. 3.12 Diagrama de Bloques. 



IMPRf.SIOll ¡¡E DflTOS Al.l '1ENTAOOS 

NUM!AO DE ECUACIONES • S 

FRACCION MASA DE ACETil.E NO CLB/LBT) 1 ,5lllOOOOE+OO 

~RACCION MASA DE ACIOO ACETICO CLB/LBTl 1 ,41~10000E+06 

FRACCION MA SA DE ACETATO DE VINILO CLB/LBTJ 1 O, 

PRESIO N I NICIAi. (AT ~ ) • ,20200000E+OI 

TEMPERATURA INICIAi. CGR,R) 1 1 7~~00000Et03 

LOS PESOS ERROR SON 

0.32000 0.32000 0.32000 0.02000 

LIMITE INFERIOR • O, LIMITE SUPERIOR 1 1 10000000[+02 

INCREMENTO INICIAL • ,IOOOOOOOE+Ol LIMITE DE ERROR 1 1 IOOOOOOOE+OO 

PRMT (5) • Ó,O 



rERflL nr1 "(ACTnR nE AcrT'TO uE V Tri 1 Lll 

LOl1G¡ f lJO ,\ Cf.f¡LE.IW AC!Dr AC[TICn ACfT AT" "l \IJ U¡L O T[ i ' PrR '. f'IR~ " ~ t s1 '.' t• 
(FTJ CLB/LBTJ (Lll/L íl T' (1 A/L tHJ 'G" ,F') (A T" J 

(j . (j () 
0 51 l I00E+ii•J , 'J tó7'lQ[+no o 1 , • 01. o"of+"J , 2 u2 oo nl +o1 

t • () •j • 5 o8 '!l ti<iE+ on ,a 117A3r.+n o , 7 0 1Ht12r·~2 , 1 t "fJ"BF+"l • 2 t1 t<17'> t • o 1 

2 . 1) ") .s o ó2117E+u •: , a o55n¡r.+n o , t ó!l5C!3f""I , ,21, ¡¡l'Of+"j ,¿ " t'15 " t+U¡ 

3 e V(· ,5 PllBól+ u ·1 , 3<ipa :~ ¡, E+OO , 2ó 1 n1sr . n 1 • '2"7~31'+"3 0 ctl j '12'>t + I) 1 

IJ • ,¡ o 0
4Qqq4 ll (+UIJ ,3qrqS~ (+!IO , '\ óq¡¡ 12r ,.rq ,33' lit SF+"l 1 ,'V \ ¡. 9 '-lt. +I) 1 

e; . ~ · ') ,4"óó! H. +O~ • 3113 ?.6 5 [+" 1) , 11 7<i2.57r .!lt • ., 3? 2 1l 51" +" 3 • ¿o ¡ 1:!7 " t +O l 

o • . , o ,4'l3237 E +o o , 3 75 1178(+00 . ~ 90Bt1B r •11¡ ,3J?ó"2f+"3 , ,'l/ I t\ IJ" t +IJ l 

7 .u" 0
<1 8<i8t17E+o o ,3ó7ó5tl[+no ,"'029t16r•111 • •J;>f3 l' 1''+"l • ~ " \ 1> 2 11 t +() 1 

11 • \. J , u8 ó4S 'IE+ U' ' ,35'1 8 ,'.!Sr.+r.o .~t52oó r •"t . ~. J;>Cl\ 7~+"3 , t!•l \ 7'1 "t +0 1 

e¡ • (". ,j , aii ; o ó'JE.+ r " • 352 <J l) 7 f' + l) I) ,"212..,ór•"t . ~ J ? º'JF+"l , ?li t 'T711t.+111 

1 ·J . ,. •J . 11 79ó87f+ 0 " .~114208(+00 , l 039n4 f +" O • ':S?q"1f'+"3 , 211 17~ " t+Ol 
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CAPITULO IV 

CONCLUSIONES 

El objeto de la descripción de los métodos seleccionados para la evalug_ 

ción de propiedades fué el de proporcionar información teórica y dar una idea -

de la confiabilidad de cada cálculo, ya que continuan1ente se presentan nuevos 

métodos, usualmente en la forma de modificaciones o ajustes a los ya conoci

dos. 

Se logró realizar un simulador de corrientes de hidrocarburos con lími

tes de operación y una exactitud aceptables para los fines que se pretenden; 

siendo su operación bastante simple aún cuando el estudiante no cuente con -

conoc imientos en computación. 

los problemas presentados en el capítulo 3 fueron consultados con el 

Area de Ingeniería Química, o fin de que fueran representativos y congruentes 

con los diferentes cursos que se imparten; están diseñados de tal manera que el 

usuario pueda alimentar los datos de un problema específico; excepción hecha 

de 1 caso que se presenta de un reactor de lecho fijo. 

Pensamos que la conclusión básica del contenido de este trabajo es dar 

una idea clara de la utilidad de la computación en la enseñanza de la Ingenie

ría Ouímica, como complemento del criterio y ampliación de los recursos del -
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alumno para el inicio y ejercicio de su vida profesional. 
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