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OBJETIVOS 

El presente trabajo de TESIS, tiene como objetivos principales los siguientes: 

1.- Elaboración de un sistema de programas de computación que permita la 
simulación de los modelos matemáticos de los equipos principales empleados en una 
planta criogénlca, dedicada a la obtención de Oxígeno y Nitrógeno a partir de la 
licuefacción y destilación del Aire. 

2.- Demostrar de una forma sencilla cómo los principios básicos de muchas de las 
materias estudiadas durante la carrera de Ingeniería Química, se aplican en el desarrollo 
de una las más complejas e importantes tecnologías como lo es la Industria Criogénica. 

3.- Proporcionar a los estudiantes de Ingeniería Química un paquete de programas 
con los cuales pueda analizar el electo de las diferentes variables durante el diseño 
riguroso de un equipo complejo de destilación, ó el poder realizar cálculos 
termodinámicos de diferente índole, como son: evaluación de entalpías, temperaturas 
de burbuja y rocío, sistemas de flasheo, coeficientes de fugacidad y actividad de 
mezclas multlcomponentes. 
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CAPITULO UNO 

1.1 INTRODUCCION 

Los gases condensados se utilizan ampliamente con diversos fines, por ejemplo, el 
gas natural en forma líquida se usa como fuente de combustible doméstico, el oxígeno 
líquido se utiliza en la operación de los altos hornos, en la industria electrónica, en 
medicina, para corte y soldadura, etc. El niirógeno líquido asimismo, ha encontrado un 
sin número de aplicaciones, dentro de las cuales cabe destacar su uso en síntesis 
química como inertizador, también se ocupa para el congelamiento de tejidos ó de 
aceros, para evitar la oxidación; en fin, son muchísimas las áreas dentro de las cuales 
los gases licuados encuentran su aplicación y día con día aumenta su demanda. 

La producción comercial de oxígeno y nitrógeno a partir del aire por proceso 
criogénico ha sido llevada a cabo durante muchos años. La Industria ha madurado 
mediante investigaciones y la práctica de mucho tiempo. El Dr. von Linde licuó aíre en 
1895 por primera vez, y subsecuentemente produjo oxígeno líquido mediante la 
destilación del mismo. En 1902 , Georges Claude mejoró el ciclo de Linde mediante la 
introducción del concepto de trabajo de expansión para la producción de refrigeración. 
Unos años después Paul Heylandt combinó ambos ciclos para crear un proceso 
criogénico mucho más eficiente para la licuefacción y destilación del aire. 

Los conceptos empleados por estos pioneros en el campo de la criogenia aún son 
esenciales en muchos de los procesos en uso hoy día. El primer proceso de 
separación de aire utilizado por Linde, empleaba una sola columna de destilación, 
dentro de esta columna sólo el 70 % del oxígeno del aire alimentado a la torre podía ser 
removido. Unos años después Linde desarrolló y mejoró el sistema de destilación a 
una columna doble , mediante las cuales se podía obtener una mayor recuperación de 
oxígeno (más del 95 %). Este sistema aún se emplea actualmente. 

Las plantas han sido diseñadas para producir oxígeno y nitrógeno gaseosos ó 
líquidos. La producción y almacenamiento se realiza en centros desde los cuales los 
productos son distribuídos, mediante redes de tubería, al punto de consumo, ó bien, las 
compañías productoras realizan la entrega del producto contenido en tanques 
criogénicos. 

Desde los años 40 hasta la fecha, una gran cantidad de plantas para la producción 
de oxígeno y nitrógeno han sido puestas en operación, para cubrir la gran demanda de 
estos productos. Actualmente en México existen diversas compañías que se dedican a 
la obtención de gases licuados y que poseen plantas muy eficientes que intentan cubrir 
un amplio rango de necesidades, sirviendo principalmente a la industria metalúrgica, 
química, petrolera, petroquímica, farmacéutica, electrónica y médica. 
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Sin embargo, debido a la gran demanda existente de estos productos, y a que 
cada día aparecen nuevas industrias que los requieren, el abasto de los gases 
Industriales es Insuficiente y aunque las compañías nacionales tienen programas para la 
instalación de nuevas plantas criogénicas, aún es necesaria la Importación de dichos 
productos para cubrir el consumo Interno del país. 

COMPOSICION DEL AIRE. 

La composición de la atmósfera se muestra en la Tabla No. 1. De los gasas listados, 
solamente nitrógeno, oxígeno, argón y neón son recobrados comercialmente. 

TABLANo.1 

COMPOSICION DEL AIRE SECO AL NIVEL DEL MAR Y TEMPERATURA AMBIENTE 

GAS SIMBOLO PORCIENTO EN Ft3 /Ft3 x106 ( ppm 
VOLUMEN 

Nitrógeno N2 78.0840 780840.0 

Oxígeno 02 20.9476 209476.0 

Argón Ar 0.9340 9340.0 

Dióxido de Carbono C02 0.0314 314.0. 

Neón Ne 18.18 

Helio He 5.24 

Metano CH4 2.0. 

Kriptón Kr 1.14 

Hidrógeno H2 0.5 

Oxido de Nitrógeno N20 0.5 

Xenón Xe 0.087 

NOTA: LAS PARTES POR MILLON ESTAN REFERIDAS A VOLUMENES DE AIRE 
SECO. 

ESTAS COMPOSICIONES VARIAN APRECIABLEMENTE DEPENDIENDO DE 
LAS CONDICIONES ATMOSFERICAS. 



El contenido de algunos de los constituyentes es varible; por ejemplo, el contenido 
de agua varía de acuerdo a las condiciones climáticas; hay más dióxido de carbono en 
areas industriales que en las rurales; el contenido de ozono cambia con la estación. La 
concentración de hidrocarburos varía en cada lugar pudiendo encontrarse grandes 
industrias de hidrocarburos cerca de las plantas de separación de aire. Los 
hidrocarburos, especialmente el acetileno, representan un factor muy Importante, ya 
que presentan riesgos muy grandes al estar en contacto con el oxígeno. Además de 
los gases mencionados, hay trazas de dióxido de azufre, dióxido de nitrógeno, 
amoníaco, monóxido de carbono y yodo. 

DESTILACION DEL AIRE. 

Los puntos de ebullición del oxígeno, nitrógeno y argón se muestran en la Tabla No. 
2. 

Los puntos de ebullición están dados a presión atmosférica y también a dos 
presiones que normalmente existen en un proceso de separación. Se puede hacer 
notar que el punto de ebullición del nitrógeno a 75 psig es mayor que el del oxígeno a 8 
psig. En estas condiciones el oxigeno puede ser vaporizado mediante la condensación 
del nitrógeno. 

A presión atmosférica, el punto de roció del aire es de -191.5 ºc y el punto de 
burbuja es de -194.4 ºC . A 75 psig, las temperaturas de rocío y burbuja son 
-172.7 ºc y - 174.4 ºc respectivamente. 

TABLA No. 2 

PUNTOS DE EBULLICION DE LOS PRINCIPALES COMPONENTES DEL AIRE A 
DIFERENTES PRESIONES. 

GAS 

Oxígeno 

Argón 

Nitrógeno 

OPSIG 

-183.0 

-185.9 

-195.8 

( ºc> 

8PSIG 

-178.6 

-181.6 

-191.9 

75 PSIG 

-162.3 

-164.4 

-176.4 

Debido a que el aire es una mezcla, la primera gota de líquido que condensa en el 
punto de rocío tendrá una composición diferente a la del aire. La composición del 
líquido de esta primera gota será aquella que se encuentre en equilibrio con la 
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composición del aire. A 75 psig. la primera gota de líquido que condensa en el punto 
de rocío tiene una composición del 39.1 % de oxígeno. 

Como se puede ver en la Tabla No. 2. hay una gran diferencia en los puntos de 
ebullición entre el oxígeno y nitrógeno lo que hace que estos componentes se puedan 
separar fácilmente. El nitrógeno, al tener un punto de ebullición más bajo, es más volátil 
y se vaporizará antes que el oxígeno. SI un recipiente abierto se llena con una mezcla 
líquida de oxígeno y nitrógeno, la parte vaporizada contendrá más nitrógeno que 
oxígeno y el líquido remanente en el recipiente se hará más rico en oxígeno. Si la 
presión se aumenta arriba de una atmósfera, el punto de ebullición se incrementará, 
pero la secuencia de los puntos de ebullición no variará. Esto se muestra gráficamente 
en la Figura No. 1. 

En un proceso de separación de aire, el fenómeno descrito arriba se emplea para 
separar aire en sus componentes dentro de una columna de destilación de platos. 

El líquido pasa transversalmente sobre los platos, mientras que el gas sube a través 
de las perforaciones y burbujea a través del líquido. El vapor ascendente se va 
enriqueciendo progresivamente de nitrógeno, mientras que el líquido que desciende del 
plato se enriquece en oxígeno. 

Como se muestra en la Tabla No. 2, los puntos de ebullición del oxígeno y argón 
están solamente 3 ºe aparte, por lo que éstos componentes son más difíciles de 
separar. 

Aunque el argón representa menos del 1 % del aire, la mitad de las trazas de argón 
deben ser retiradas en la columna principal durante la separación del oxígeno - argón 
para producir oxígeno al 99.5 % de pureza. 

1.2 DESCRIPCION DE LA OPERACtON DE LOS COMPONENTES DE 
UNA PLANTA PARA LA DESTILACION DE AIRE. 

En la Figura No. 2 , se encuentra un diagrama de equipos que muestra de manera 
sencilla los pasos principales del proceso de licuefacción y fraccionamiento del aire. 

COMPRESOR Y POST • ENFRIADOR. 

Primeramente, el aire es filtrado mecánicamente para remover polvo y partículas. 
Posteriormente es comprimido hasta una presión de 6 atmósferas, y el calor de la 
compresión se remueve con agua de enfriamiento en el llamado "post enfriador" para 
regresar el aire a presión a la temperatura ambiente. Generalmente se ocupa un 
compresor de tipo centrífugo para esta operación. 



FIGURA No. 

SECUENCIA EN LOS PUNTOS DE EBULLICION 
A DIVERSAS PRESIONES. 
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FIGURA No. 2 

DIAGRAMA DE EQUIPOS PARA LA DESTILACION 
DEL AIRE 

Filtro 

/ \Aire 

02 (Producto) 

lntercambie
dor ReverEJi

ble 

Turbina 

• N2 Producto 
y Desecho. 

Aire 

T n 
o f 
r e 
r r 
e 1 

o 
r 

Liquido del 
Kettle 

6 



INTERCAMBIADOR REVERSIBLE. 

El aire enlra a un tanque de carga y luego al "intercambiador reversible". en donde 
los productos, que son oxígeno y nitrógeno, así como el nitrógeno de desecho 
provenientes de las columnas de destilación son calentados a la temperatura ambiente. 
mientras que enfrían el aire hasta cerca de su punto de licuefacción (punto de rocío a 
75 pisg = -172.7 ºC). El nitrógeno de desecho, varía desde el 10 al 50 % del flujo 
total, dependiendo del ciclo que se esté usando, es decir, si uno de los productos 
deseados es nitrógeno, el flujo de esta corriente se disminuye, si es oxígeno el único 
producto deseado, la mayor parte del nitrógeno obtenido es empleado en esta 
corriente de desecho. 

El dióxido de carbono y el agua que contiene el aire, se congelan dentro del 
intercambiador conforme el aire se enfría. Para evitar que los duetos de aire se tapen 
después de un período de operación, los flujos de nitrógeno de desecho y de aire se 
intercambian cada pocos minutos, de manera que el aire cirula por un dueto limpio, 
mientras que el nitrógeno de desecho conforme se va calentando vuelve a evaporar el 
agua y el dióxido de carbono siendo venteados a la atmósfera. Es por esto que el 
intercambiador reversible cumple con una doble función: enfriar el aire de proceso y 
purificarlo quitándole el agua y el dióxido de carbono. El propósito del tanque de carga 
es proveer un volumen extra de aire cuando se lleva a cabo el intercambio de flujos de 
un dueto a otro. El ciclo es controlado por un timer que produce inversiones 
aproximadamente cada 10 minutos. 

ADSORBEDORES. 

El aire que deja la parte fría del intercambiador reversible contiene menos de 1 ppm 
de dióxido de carbono gaseoso ( en equilibrio ), algunas partículas sólidas de dióxido 
de carbono, partículas de agua y algunos hidrocarburos. Se deben remover estos 
materiales antes de que la corriente entre a las columnas de destilación. Un método 
para eliminar estos contaminantes es hacer pasar al aire por una columna de adsorción. 
La primera sección de la columna está llena por anillos Rashing, los cuales sirven para 
retener las partículas sólidas. La segunda parte se llena con sílica gel la cual adsorbe el 
dióxido de carbono y la mayoría de los hidrocarburos. 

En la Tabla No. 3, se presenta el espectro de adsorción sobre sílica gel de algunas 
substancias comunes en el aire. 



TABLA No. 3 

ESPECTRO DE ADSORCION SOBRE SILICA GEL DE ALGUNOS COMPUESTOS 
COMUNES EN EL AIRE 

(-250 °Ca40 ºC) 

Menos Fuertemente Adsorbido 

Más fuertemente adsorbido 

Helio 

Hidrógeno 

Neón 

Nitrógeno 

Argón 

Oxígeno 

Monóxido de Carbono 

Metano 

Kriptón 

Xenón 

Etano 

Oxido de N~rógeno 

Sulfuro de Carbono 

Dióxido de Carbono 

Etileno 

Propano 

Acetileno 

Isa-Butano 

n-Butano 

Propileno 

Agua 
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Los hidrocarburos que se consideran riesgosos en una planta de separación de aire 
son el acetileno, propileno, butano, propano y etileno, ya que tienen muy baja 
solubilidad en el oxígeno o nitrógeno líquidos, lo cual significa que se encontrarían en 
forma gaseosa durante el proceso, pudiendo ocasionar una explosión. Como se puede 
apreciar en la Tabla No. 3, todos estos hidrocarburos se encuentran por debajo del 
dióxido de carbono, por lo que son más fuertemente adsorbidos que el mismo C02 , 
siendo removidos en forma muy aceptable. 

Ef período de regeneración de la sílica gel varía de acuerdo al tamaño de la planta, y 
va desde cada 5 meses a un año. La manera de regenerar las camas de sílica gel es 
hacer pasar una corriente de aire caliente y seco a través del adsorbedor y calentando 
la columna a 100 ºe . Posteriormente se vuelve a enfriar a la temperatura de operación. 
Este proceso de regeneración se lleva aproximadamente un tiempo de 24 horas. 

COLUMNAS DE DESTILACION SUPERIOR E INFERIOR. 

El diseño básico de estas columnas sigue los mismos criterios usados para torres 
que trabajan en condiciones normales, sin importar que operan con temperaturas 
criogénicas. Las columnas consisten de corazas cilíndricas con platos en su interior, 
los cuales sirven para poner en contacto las dos fases. El acomodo de las dos 
columnas consiste en colocarlas una sobre la otra para evitar el bombeo de grandes 
cantidades de fluidos criogénicos. Las dos columnas se encuentran separadas por una 
unidad llamada el " Condesador principal " , el cual produce vapor para la columna 
superior , oxígeno gaseoso como el principal producto y líquido de reflujo para ambas 
columnas. Esta combinación de rectificación recibe el nombre de " Sistema de doble 
columna '' y se muestra en la Figura No. 3. 

El aire frío entra a la primer torre, la cual recibe el nombre de torre inferior o torre de 
alta presión; aquí se separa el aire en nitrógeno gaseoso que se obtiene por el domo y 
por el landa se obtiene un líquido que contiene aproximadamente 39 % de oxígeno. 
Este líquido recibe el nombre de " líquido del Kettle ''. 

El nitrógeno que abandona el domo de esta columna es condensado en el 
condensador principal. Aproximadamente la mitad del nitrógeno condensado regresa a 
la columna inferior y sirve como rellujo para remover el oxígeno del vapor ascendente. 
El resto del nitrógeno líquido se alimenta como reflujo en el domo de la segunda 
columna, llamada columna superior o columna de baja presión. El líquido del Kettle es 
alimentado en la columna superior en un punto intermedio. 

El líquido que baja del domo de la columna superior se va enriqueciendo en oxígeno 
y finalmente alcanza la pureza deseada, oxígeno al 99.5 %, en el fondo de la torre. Este 
líquido entra al condensador principal donde se vaporiza por medio del calor cedido por 
el nitrógeno que condensa y que proviene del domo de la columna de alta presión. 
Parte del oxígeno vaporizado se extrae como producto y el resto sube por la columna 
en contra del líquido que desciende, formado por el líquido del Kettle y el reflujo de 
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nitrógeno. El nitrógeno que deJa el domo de la columna de alta contiene menos de 1 % 
de oxígeno. 

La presión en el fondo de la columna superior es determinada por la caída de presión 
del vapor a través de la columna superior y del intercambiador reversible hacia la 
atmósfera. 

CONDENSADOR PRINCIPAL. 

La operación básica del condensador principal se puede ver en la Figura No 4. 

Tiene la lunción de poner en contacto el líquido del fondo de la columna superior con 
el vapor de nitrógeno del domo de la columna inferior. Con una apropiada diferencia de 
temperatura entre las dos corrientes, el oxígeno líquido hierve, produciendo vapor para 
la columna superior, y el nitrógeno gaseoso se condensa, para formar el refluJo de 
ambas columnas. 

Como el punto de ebullición del nitrógeno es menor que el del oxígeno, no sería 
posible vaporizar oxígeno con nitrógeno condensante si los dos estuvieran a la misma 
presión, ya que para vaporizar oxígeno, el nitrógeno tiene que estár a mayor 
temperatura que el oxígeno. El problema se resuelve elevando la presión del nitrógeno. 
A 75 psigs, el nitrógeno condensa ( o hierve ) a una temperatura mayor que el oxígeno 
que se encuentra a una presión cerca de la atmosférica. 

La presión en la columna inferior está determinada por los siguientes factores: 

1.- La presión del oxígeno en ebullición que depende únicamente de la caída de 
presión debida al fluJo de vapor en la columna superior hacia el exterior a través de la 
tubería y el intercambiador reversible hasta la atmósfera. 

2.- La diferencia de temperaturas entre el oxígeno en ebullición y el nitrógeno que está 
condensando. Los factores que influyen en esta diferencia de temperatura incluyen 
el área de transferencia del intercambiador principal, el nivel de oxígeno líquido, 
coeficientes de transferencia y purezas. 

AISLAMIENTO V PERDIDAS DE REFRIGERACION. 

Existen diversas formas de calor que aparecen durante el proceso de separación del 
aire, las cuales, deben ser removidas para asegurar el buen funcionamiento de la 
planta. La remoción de este calor se completa mediante un sistema de refrigeración. 
Los tipos de calor que entran al sistema, y que hacen necesaria la refrigeración, reciben 
el nombre de "pérdidas de refrigeración". 

Como la planta opera a muy baJas temperaturas. el equipo se encuentra aislado, 
mediante una camisa llena con polvo aislante. Sin embargo, una determinada cantidad 
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de calor penetra a través del aislamiento produciendo las pérdidas de refrigeración. 
Otra pérdida apreciable se produce en el intercambiador reversible. Debido a que los 
productos y el nitrógeno de desecho no pueden calentarse a la misma temperatura que 
el aire de entrada, estas corrientes al dejar el intercambiador reversible a una 
temperatura menor, se llevan" refrigeración "con ellas, Ja cual se pierde. 

Otra pérdida de refrigeración es debida al agua: cuando los duetos del aire y 
nitrógeno de desecho del intercambiador reversible, se cambian, el nitrógeno. 
proveniente de la torre de baja presión, no puede entrar hasta que todo el aire, de alta 
presión, deje totalmente libre el dueto. Esto sucede en algunas fracciones de segundo, 
sin embargo parte del agua contenida en el aire y que ha condensado es succionada 
con el aire. Como se requiere refrigeración para condensar agua, la refrigeración 
empleada para esta condensación se pierde. Esta pérdida es considerablemente 
mayor durante el verano que durante et invierno, debido a la temperatura del aire. El 
aire del compresor está siempre saturado con agua, mientras mayor sea su 
temperatura, más agua contendrá y mayor será succionada. El contenido de agua en 
et aire es una función exponencial de la temperatura. 

TURBINAS. FUENTES DE REFRIGERACION. 

Para balancear las pérdidas de refrigeración, se han implementado algunos métodos 
para remover el calor del sistema. esto se hace permitiendo al sistema realizar trabajo 
mediante una turbina . que expande parte del aire comprimido dentro de la columna de 
baja presión (superior). 

El trabajo hecho por la turbina puede ser convertido en electricidad acoplando la 
turbina a un generador. En plantas pequeñas , donde el trabajo hecho por la turbina es 
de menos de 30 IWI , no es rentable la instalación eléctrica, por lo que el trabajo es 
disipado mediante un soplador ó un dinamómetro. En la Figura No. 5, se muestran 
esquemas del acoplamiento de las turbinas a la torre de destilación y al generador o 
soplador. 

Bajo condiciones normales de operación, todos los requerimientos de refrigeración 
pueden ser cubiertos expandiendo aproximadamente el 15 % del volumen total del aire 
de proceso a través de la turbina. 

Si los requerimientos de refrigeración son muy grandes, en verano y en lugares 
extremosos . o cuando el oxigeno se requiere liquido, es necesario expender un 
porcentaje más alto de aire en la turbina, sin embargo no más del 20 % del aire 
expandido debe entrar a la columna superior. El aire que no entra a la torre, fluye a 
través de un bypass sobre la columna superior, hacia la corriente de desecho. Esta 
porción de aire recibe el nombre de aire en exceso. 

La razón para usar el bypass es que la mayor parte de este aire no seria rectificado, 
debido a las limitaciones del reflujo, y aparecería en el nitrógeno de desecho. Al mismo 
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tiempo, la caída de presión en la torre superior aumentaría, produciendo una cabeza de 
presión mayor, lo que aumentaría los costos de energía, además, la presión a la salida 
de la turbina también aumentaría, reduciendo la relación de expansión y en 
consecuencia se obtendría menor refrigeración producida por la turbina. 

Una pequeña fracción de la refrigeración requerida, se produce por medio del efecto 
del Joule-Thomson. Esto ocurre cuando el aire de alta presión a temperatura ambiente 
entra al sistema, mientras que los productos dejan el sistema a baja presión y a 
temperatura ambiente. 

En la Figura No. 6, se muestra que la entalpía total, o la carga térmica, de los 
productos a baja presión es mucho mayor que la del aire que entra al proceso. Esto es, 
hay un flujo de calor mayor hacia afuera del sistema que el que entra al sistema. 

1.3 PROCESO CRIOGENICO DEL AIRE. 

Dentro de este tema se desarrollarán los aspectos y las consideraciones más 
importantes que se tienen que tomar en cuenta para que el proceso descrito 
anteriormente se lleve a cabo correctamente; así como para alcanzar los máximos 
rendimientos de cada uno de los equipos utilizados, y poder obtener los productos 
deseados con las especificaciones de pureza requeridas. 

DEFINICION DE IAS CONDICIONES NTP. 

NTP se refiere a las Condiciones Normales de Presión y Temperatura, las cuales 
corresponden a la presión de 1 atmósfera y a la temperatura de 70 ºF. 

Todos los flujos son generalmente especificados bajo las condiciones NTP a pesar 
de las presiones y temperaturas reales dentro de los equipos. La ventaja del uso de las 
condiciones NTP es que los balances de materia dentro del ciclo de proceso no son 
afectados por cambios en la temperatura y presión. 

Las condiciones reales son utilizadas únicamente para el diseño y especificación de 
tuberías y equipo. 

Un pié cúbico NTP de cualquier componente es igual a 1/387 de libra-mol. Por lo 
tanto, el trabajar con pies cúbicos NTP es equivalente a trabajar con moles. 

REMOCION DE CONTAMINANTES. 

Como se mencionó anteriormente, el agua y el dióxido de carbono depositados por 
el aire dentro de los duetos del intercambiador reversible deben ser retirados por el 
nitrógeno de desecho conforme éste alcanza la temperatura ambiente y enfría el aire de 
entrada. 
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FIGURA No. 6 
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Para que se pueda llevar a cabo esta operación es necesario mantener la diferencia 
de temperatura entre las corrientes de aire de entrada y el nitrógeno de desecho lo más 
pequeña posible a lo largo del intercambiador. 

Existe un factor muy importante que evita que la remoción de los depósitos sea 
efectuado adecuadamente, esto es que debido a que el aire de entrada se encuentra 
aproximadamente a 6 atm. mientras que las corrientes de salida ( 02, N2 y N2 de 
desecho } se encuentran casi a 1 atm. , el calor específico del aire se incrementa más 
rápidamente cerca del lado frío del intercambiador que el de las corrientes de baja 
presión. Esto significa que conforme la temperatura del aire disminuye, se hace más y 
más difícil para las corrientes de salida enfriar el aire a la misma velocidad, ocasionando 
que las diferencias de temperatura entre las dos corrientes se haga más grande 
conforme se alcanza la salida del intercambiador, disminuyendo así la remoción de los 
contaminantes sólidos incrustados en las paredes de los duetos. 

En la Figura No. 7 se muestra una gráfica de Calor Específico del aire contra 
Temperatura a 6 y 1 atm. 

Una solución a este problema es tomar una fracción de la corriente de aire al final del 
adsorbedor y regresarla al intercambiador reversible, haciéndola pasar en el mismo 
sentido que las corrientes de salida y sacarla en un punto intermedio del 
intercambiador. De esta manera, se incrementan las corrientes frías del intercambiador 
y se cuenta con un exceso de " frío " para bajar la temperatura del aire de entrada y 
reducir la diferencia de temperatura a la salida del intercambiador. 

Esta corriente de aire limpio, una vez que es extraída del intercambiador sirve como 
alimentación a la turbina. 

En la Figura No. 8 se muestra un perfil de temperaturas dentro del lntercambiador 
con y sin la corriente de aire frío extra. 

La "Auto-limpieza" es la habilidad del intercambiador reversible de remover todos los 
depósitos de dióxido de carbono y agua de los duetos que lo forman . Para que esto 
ocurra, la corriente de nitrógeno de desecho debe ser lo suficientemente grande y 
poseer la capacidad de solubilizar el CO 2 y el agua para llevarselos consigo y ser 
venteados a la atmósfera. 

El flujo necesario de nitrógeno de desecho depende del tipo de planta que se esté 
operando, es decir, si uno de los productos es nitrógeno , la corriente de nitrógeno de 
desecho se disminuye notoriamente. 

Considerando que la corriente de desecho es siempre más pequeña que la corriente 
de aire de entrada, parecerá muy dificil que se puedan eliminar todos los residuos 
sólidos de los duetos. Sin embargo, como la corriente de desecho se encuentra a una 
presión menor, el dióxido de carbono y el agua pueden ser vaporizados más fácilmente 
cuando se encuentran rodeados por una corriente de menor presión. Además, 
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tomando en cuenta que el volumen de uri pié cúbico NTP es mucho mayor a bajas 
presiones, éste puede contener en equilibrio una cantidad mayor de dióxido de carbono 
y agua que el que puede contener a altas presiones. 

La diferencia de temperatura límite entre el aire de entrada y la corriente de desecho, 
es aquella que permita que todas las impurezas depositadas por el aire, sean retiradas 
por la corriente de desecho. 

Una buena indicación de que tan bien pueden ser eliminados los residuos dentro del 
intercambiador reversibe, consiste en graficar la "Curva Límite de CO 2". Esta curva se 
obtiene a partir de los datos de equilibrio para el sistema dióxido de carbono aire. 

En la Figura No. 9 se presenta una gráfica de partes por millón de CO 2 en equilibrio 
con el aire vs. Temperatura. 

Así, por ejemplo; a -170 ºc el aire a 6 atm, puede contener .14 ppm de dióxido de 
carbono. El nitrógeno de desecho podrá contener .14 ppm de CO 2 a una temperatura 
de -174.3 ºc ( Se ocupan los datos de equilibrio CO 2 - Aire, ya que aunque sea 
nitrógeno casi puro, los datos de equilibrio se ajustan perfectamente bien para el 
sistema nitrógeno - dióxido de carbono, al tomar en cuenta que el aire es en su mayoría 
nitrógeno ). Si se considera que únicamente se va a obtener oxígeno como producto, 
entonces el nitrógeno obtenido pasa en su totalidad a ser corriente de desecho. En 
este caso el flujo de nitrógeno de desecho es 80 % el flujo de aire de entrada, por lo que 
éste nitrógeno deberá recoger .14/.8 = .175 ppm de dióxido de carbono. Es 
costumbre agregar un factor de seguridad asumiendo que la corriente de desecho 
quedará saturada únicamente al 90 % de su capacidad. Por Jo que el nuevo valor 
queda como .175/.9 = .194 ppm de dióxido de carbono. De acuerdo al diagrama de 
equilibrio, a 1 atm , el nitrógeno podrá solubilizar esta cantidad de CO 2 a una 
temperatura de -173.4 ºc. 

Como la temperatura del aire fué de -170 ºc , Ja diferencia máxima de temperatura 
permitida entre el aire y la corriente de desecho es de 3.4 ºC. 

De manera semejante se calculan las demás diferencias de t~mperatura permitidas 
hasta una temperatura de -134 ºc, arriba de la cual el aire puede mantener más de las 
314 ppm de dióxido de carbono presentes en el aire. 

En la Figura No. 10 , se presenta el perfil de temperaturas típico dentro de un 
intercambiador reversible junto con la curva límite de dióxido de carbono. La adecuada 
eliminación de los contaminantes depende de que la curva del perfil de temperaturas se 
encuentre debajo de la curva límite del CO 2 y de que la masa velocidad del aire sea la 
adecuada. 

La eliminación de los depósitos de agua no representa tantos problemas, ya que las 
diferencias de temperatura en la región donde se deposita el agua son siempre 
adecuadas para llevar a cabo su completa eliminación. 
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RANGO OE LIMPIEZA. 

Para determinar los efectos que pueden causar los cambios en la presión ó en el 
volumen de las corrientes durante el proceso de limpieza, se utiliza el concepto de 
"Rango de Limpieza". Este término se define como sigue: 

R _ ( Presión abs. de aire ) • ( Volumen NTP de desecho ) 
c - ( Presión abs. de desecho ) • ( Volumen NTP de aire ) 

Observando la ecuación anterior. se puede hacer notar que si se incrementa la 
presión del aire ó si se disminuye la presión de la corriente de desecho, el rango de 
limpieza aumenta, facilitando la remoción de los residuos incrustados. De igual manera , 
el rango aumenta si se incrementa el volumen de la corriente de desecho o si se 
disminuye el volumen de aire de entrada. 

En general, el rango de limpieza nos permite determinar cómo se deben compensar 
los cambios en alguna de las variables para que el intercambiador reversible siga 
funcionando correctamente y se siga llevando a cabo la eliminación de los desechos 
depositados. 

CALENTAMIENTO DEL NITROGENO. 

Para recobrar la refrigeración que sale con la corriente de nitrógeno del domo de la 
columna superior, se emplea un intercambiador, en donde se ponen en contacto el 
nitrógeno, el líquido del Kettle y el reflujo de la columna superior. Dentro de este 
intercambiador, el nitrógeno se calentará desde ·193 ºe hasta los -178 ºe , mientras 
que el reflujo y el líquido del Kettle se enfriarán de ·179 ºe y -175 ºe hasta -19D ºe y 
-179 ºe respectivamente. 

Las tres corrientes se arreglan de manera que se obtengan los mejores partiles de 
temperatura dentro del intercambiador, colocándose del lado frío el reflujo y del lado 
caliente el líquido del kettle. En la Figura No. 11 se puede ver el acomodo de estas 
corrientes. 

El objeto de enfriar el reflujo y el líquido del Kettle es disminuir lo más posible el 
flasheo de estas corrientes al momento de entrar a la columna superior, que se 
encuentra a una presión menor. Mientras más líquido entre como reflujo, mejor será la 
separación dentro de la torre, incrementándose la recuperación de oxígeno. 

·En la Figura No. 12 se muestra el efecto de enfriar el reflujo (Nitrógeno líquido), antes 
de expanderlo hasta 1.5 atm. Siempre se presentará el flasheo de pequeñas cantidades 
de líquido, ya que dentro del intercambiador no es posible enfriarlo hasta la temperatura 
de saturación. La distancia a la línea de líquido saturado, dividida entre la distancia total 
entre las líneas de saturación de líquido y vapor es igual at porciento de flasheo. 
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PRECALENTAMIENTO DEL OXIGENO. 

El oxígeno obtenido como producto sale de la columna superior como vapor 
saturado y es necesario calentarlo un poco antes de que entre al intercamblador 
reversible. ya que podría producir la licuefacción del aire de proceso. El calor necesario 
para calentarlo se obtiene de la condensación de una pequeña cantidad de aire. 

PARAMETROS OPERACIONALES DE LA DOBLE COLUMNA. 

Un factor que refleje la eficiencia del arreglo de doble columna es su capacidad de 
recuperación de oxígeno. Un Incremento del 1 % de oxígeno en la corriente de 
nitrógeno Incrementa los requerimientos de aire en aproximadamente 4 %. Esto es 
debido al hecho de que la corriente de nitrógeno es aproximadamente 4 veces mayor 
que la corriente de oxígeno. 

Otros factores que afectan la eficiencia de la separación son: El número de platos en 
cada columna, las eficiencias de los platos, localización de puntos de alimentación, las 
presiones dentro de las columnas, el porclento de flasheo en los reflujos, la fracción de 
aire expandido a través de la turbina dentro de la columna superior y, la pureza de los 
productos. 

Una forma muy conveniente de analizar los factores que intervienen en la rectificación 
es mediante el análisis de los diagramas de McCabe-Thiele de cada una de las 
columnas. 

En estos diagramas se grafican la curva de equilibrio líquido-vapor de los 
componetes que se van a separar y la línea de operación, la cual representa las 
composiciones del líquido y vapor a través de toda la columna. La curva de equilibrio 
está construida a una determinada presión (Generalmente la presión de operación de la 
torre), mientras que las líneas de operación se obtienen fijando una pareja de puntos 
(x,y) y una pendiente. La pendiente es igual al flujo molar de líquido descendiendo 
dentro de la columna dividido entre el flujo molar de vapor. A esta cantidad se le 
denomina "Relación LN". 

La distancia que existe entre la línea de equilibrio y la línea de operación, representa 
el gradiente existente para realizar la separación. Cuanto más cerca se encuentre una 
línea de la otra, más etapas se requerirán para llevar a cabo dicha separación. 

La Figura No. 13 representa el diagrama de McCabe·Thiele para la torre Inferior. 
Analizando esta figura es fácil deducir que si se reduce el reflujo, la relación LN 
disminuirá, por lo que la separación será menor; y si el número de platos de la torre ya 
se encuentra definindo, se obtendrá nitrógeno de menor pureza en el domo de la torre. 
Del mismo modo, si se incrementa el relfujo , la relación LN aumentará, produciendo 
una mayor pureza del nitrógeno obtenido en el domo. 
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En la Figura No. 14 se encuentra el diagrama de McCabe-Thlele para la torre 
superior. El mayor acercamiento entre la línea de equilibrio y la línea de operación, se 
presenta en la mitad de la torre, coincidiendo justo con la entrada de aire de la turbina. 
Las condiciones y el flujo del aire procedente de la turbina tienen un efecto determinante 
en la operación de esta columna. 

La presencia del aire de la turbina surge de la necesidad de un sistema de 
refrigeración. Cuanto mayores sean las pérdidas de" refrigeración ", mayor será el flujo 
de aire expandido en la turbina. Conforme se aumenta más la cantidad de aire que se 
exapande a través de la turbina, se cuenta con una cantidad menor de aire a presión 
para ser alimentado en la columna inferior. 

Al ser esta columna la que se encarga de la producción de la alimentación y del 
reflujo para la columna superior, cualquier disminución en la alimentación, traerá como 
consecuencia una disminución en sus productos de fondo y domo, afectando 
directamente el funcionamiento de la torre superior. 

Durante la operación, las torres dependen una de la otra, de tal manera que para 
incrementar el reflujo en la columna superior, habrá que disminuir el reflujo de la torre 
Inferior. Conforme aumenta el reflujo en la columna superior, la eficiencia en la 
separación también aumenta, hasta alcanzar un máximo, en el cual la variable 
controlante es la relación LN. Posteriormente habrá una disminución en la eficiencia de 
la torre controlada por la disminución del reflujo. 

DEFINICION DE ATMOSFERA. 

La cantidad de oxígeno que aparece en la corriente de nitrógeno nos proporciona 
una indicación de que tan bien están operando las columnas. Una " atmósfera " de 99 
% , significa que la corriente de nitrógeno contiene 1 % de oxígeno y 99 % de nitrógeno. 
Si la " atmósfera " es grande, el contenido de oxígeno es bajo. Por consiguiente 
podemos definir la atmósfera como: 

Atmósfera ~ ( 1 ·Fracción de O 2 en el N 2) • 100 

REFLUJOS. 

La atmósfera de la columna se aproximará a un máximo si el contenido de oxígeno 
del reflujo de la columna superior se asemeja al contenido de oxígeno en el nitrógeno 
del domo de la torre superior. 

Una forma de controlar la pureza es ajustando la cantidad de reflujo que se expande 
dentro de la columna de baja presión (superior). 

SI se transfiere una pequeña cantidad del reflujo disponible a la columna superior, y 
por consiguiente la mayor parte de éste reflujo regresa a la columna Inferior, se 
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aumentará la pureza del nitrógeno obtenido en el domo de la torre inferior (debido al 
aumento de reflujo), sin embargo el nitrógeno en el domo de la columna superior 
disminuirá su pureza ya que el reflujo disminuye. 

Por el contrario, si se suministra una gran cantidad de reflujo a la columna superior, la 
relación de reflujo de la columna inferior disminuirá considerablemente, pudiendo 
ocasionar que la pureza del vapor de nitrógeno producido en esta columna sea tan 
pobre que no se obtenga un reflujo capaz de efectuar la separación. 

Lo anterior nos lleva a la necesidad de efectuar un análisis para determinar la 
cantidad de reflujo adecuada para cada una de las torres. Esta cantidad se determina 
teniendo como base la " atmósfera " deseada y de acuerdo a los productos obtenidos y 
a su cantidad. 

En la Figura No. 15 se muestra una gráfica de atmósfera vs. cantidad de reflujo en la 
columna superior y los efectos que se producen. 

En el punto A se muestra un reflujo de muy alta pureza, sin embargo la cantidad es 
insuficiente. En el punto e se cuenta con una gran cantidad de reflujo, pero la pureza 
de éste es muy baja. El óptimo se encuentra en el punto 8, donde obtenemos el valor 
más grande posible de la atmósfera. 

A 
T 
M 
o 
s 
F 
E 
R 
A 

A 

FIGURA No, 15 

ATMOSFERA VS. REFLUJO 

Opt.1mo 

e 

REFLUJO 



C A P T U L O 

D O S 

CICLOS DE SEPARACION DE AIRE 



29 

CAPITULO DOS 

2.1 CICLOS DE SEPARACION DE AIRE. 

En el capítulo anterior, se describieron los componentes de un sistema de separación 
de aire, así como el funcionamiento de cada uno de los equipos. El propósito de este 
capítulo es describir las variaciones posibles que se pueden llevar a cabo dentro del 
proceso para obtener productos en los diferentes estados físicos, líquidos ó gseosos . 
así como las combinaciones que se pueden realizar. 

En general. los productos principales de una planta criogénlca de aire son los 
siguientes: Oxígeno gaseoso, Oxígeno líquido, Nitrógeno gaseoso, Nitrógeno líquido y 
Argón gaseoso. Los requerimientos del mercado es el factor que determina el tamaño 
de la planta así como el estado físico de los productos. 

Históricamente es el Oxígeno, tanto líquido como gaseoso, el que ha controlado la 
producción de las plantas. Sin embargo, el incremento en el uso del Nitrógeno como un 
gas inerte, ha creado nuevos mercados, dando como resultado que las compañías 
tuvieran que hacer diversos ajustes a sus sistemas para aumentar la calidad y la 
cantidad del Nitrógeno obtenido. 

Durante el proceso, las funciones necesarias para completar la separación del aire 
son: La destilación, producción de refrigeración, remoción de contaminantes e 
intercambio de calor a diversos niveles. Mediante un análisis de la Figura No. 2 , se 
puede determinar fácilmente qué componentes, cumplen con cuál función. 

El intercambiador reversible reduce la cantidad de refrigeración que fluye al exterior, 
también contribuye a la eliminación de algunos contaminantes (agua y dióxido de 
carbono). El adsorbedor limpia totalmente el aire de proceso, liberándolo de diversos 
gases contaminantes que éste pueda contener; la refrigeración se obtiene mediante la 
expansión de aire a través de una turbina y, los precalentadores se encargan de 
conservar la refrigeración al nivel de las columnas de destilación. 

El estado tísico de los productos es un punto determinante en el arreglo de los 
equipos dentro del ciclo de operación de una planta, siendo la capacidad de 
refrigeración, la que determina la cantidad de productos destilados que pueden ser 
extraídos en forma líquida. 

2.2 PREPURIFICADORES vs. INTERCAMBIADORES REVERSIBLES. 

La destilación es por naturaleza un proceso continuo. La remoción de contaminantes 
dentro del intercamblador reversible necesita cambios periódicos dentro del ciclo de 
operación, los cuales alteran la destilación. Además, aproximadamente entre el 40 y 45 
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% de la corriente de aire inicial tiene que ser utilizada como corriente de desecho para 
eliminar las incrustaciones dentro de los duetos del intercambiador reversible, 
limitándose de esta manera a que sólo se pueda disponer de un 55 a 60 % del aire de 
entrada como producto. 

Recientemente se ha utilizado un método alterno de eliminar los contaminantes. Este 
método consiste en hacer pasar Ja corriente de entrada a través de un Prepurificador. 

El Prepurificador está constituido por celdas de adsorción molecular, el cual elimina 
los contaminantes (Dióxido de carbono y agua). La principal ventaja de este sistema es 
que sólo requiere del 10 al 15 % del aire de proceso para eliminar los contaminantes, ya 
que la reactivación se lleva a cabo mediante temperatura. 

El aire se enfría hasta 40 ºF para reducir la cantidad de agua contenida, esto Implica 
una reducción en el tamaño de las camas del Prepurificador. Las camas de adsorción 
del Prepurificador astan diseñadas para reducir el contenido de Dióxido de carbono de 
350 ppm hasta .1 ppm y reducir la cantidad de agua a menos de 1 ppm. Las camas se 
regeneran con nitrógeno de desecho, calentado a 290 ºc. Un flujo del 10 al 15 % del 
aire de entrada es, generalmente, suficiente para llevar a cabo la regeneración. 

La secuencia de regeneración consiste de 5 pasos: Despresurización, Calentamiento, 
Enfriamiento, Presurizción y Mezclado. Cada uno de los pasos se puede ajustar 
independientemente. Los Prepurificadores existentes se han diseñado para ciclos de 4 
a 8 horas. Los equipos en los que la regeneración se realiza cada 4 horas, se instalan 
controles automáticos que llevan a cabo el ciclo de regeneración. Cuando la 
regeneración se lleva a cabo cada 8 horas, es más conveniente llevarla a cabo de forma 
manual. 

Los prepurificadores también eliminan la mayor parte del hidrógeno y los 
hidrocarburos del aire, por lo que las columnas de adsorción de sílica no se requieren 

Los cambios en el ciclo son mucho menos frecuentes que cuando se ocupa un 
intercamblador reversible. Sin embargo es necesario mantener el sistema a una presión 
mucho mayor para poder proveer al sistema con la refrigeración necesaria. 

Actualmente ningúno de los dos sistemas es superior al otro. El criterio principal en 
la selección del equipo, lo constituye la cantidad de corriente de desecho que se tenga 
disponible. Cuando la cantidad de productos requeridos es mayor que el 50 % 
conviene instalar un prepurificador. 

2.3 CICLOS DE GAS. 

En todo sistema criogénico se requiere de un sistema de refrigeración que ayude a 
mantener las temperaturas necesarias dentro del sistema. Esta cantidad de 
refrigeración es determinada de acuerdo a las pérdidas obtenidas a través de los 
equipos, por la refrigeración que sale con los productos y corrientes de desecho, por la 
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energía requerida para la separación, etc. La fuente de refrigeracíon se puede 
encontrar dentro o fuera del ciclo. 

Para una planta en la que se están obteniendo únicamente productos gaseosos, el 
sistema de refrigeración lo constituye una turbina, a través de la cual se expande una 
determinada cantidad de aire que entra posteriormente al sistema de rectificación. Si 
los requerimientos de refrigeración son muy grandes, se expande una cantidad mayor 
de aire a través de la turbina, pero no todo este aire se rectifica. Una parte entra a la 
columna superior y otra se dirige directamente a la corriente de desecho. Si se hiciera 
pasar por las columnas de rectificación todo el aire de la turbina, el oxígeno contenido 
en este aire, no se separaría, debido a que se alteran los equilibrios de fases dentro del 
sistema. Las consecuencias serían la disminución en la eficiencia de la separación, 
aumento en la caída de presión y por lo tanto, un incremento en los costos de energía. 

Como una fuente de refrigeración alterna, se puede recurrir a lo que se denomina 
como una "Post - Expansión". Durante este proceso, las corrientes de desecho o de 
productos se expanden después de haber salido del sistema de separación 
(Columnas). Esta operación incrementa la presión de operación de las columnas, 
dando como resultado que la separación se haga más difícil. Sin embargo, es un 
sistema práctico cuando los productos de la torre de alta presión (columna Inferior), 
pueden ser expandidos, o bien, en el caso en el que la columna superior no se requiera, 
lo que ocurre cuando el único producto es nitrógeno. 

También puede utilizarse una "Pre - Expansión", en donde la corriente de 
alimentación se expande antes de entrar al sistema de separación. Esta operación 
requiere que el compresor y el intercamblador reversible operen a una mayor presión. 

CICLOS PARA OXIGENO. 

En el ciclo utilizado para obtener Oxígeno gaseoso como único producto, los 
equipos principales son compresor, lntercambiador reversible, sistema de rectificación 
de doble columna y turbina para la obtención de refrigeración. El producto es extraído 
del fondo de la columna superior. El vapor del domo de esta columna constituye en su 
totalidad el nitrógeno de desecho. 

Durante el diseño de la planta, cualquier mejora en la eficiencia de la separación se 
compara con la caída de presión y el costo de platos adicionales para cada aumento de 
pureza. 

Durante la operación, la pureza del oxígeno es controlada ajustando la velocidad de 
salida del producto de acuerdo a la entrada de aire fresco. Un incremento en la 
cantidad de aire alimentado ó una reducción en la cantidad de oxígeno retirado, 
aumentan la pureza del producto. La eficiencia en la separación puede ser medida 
fácilmente midiendo la concentración de oxígeno en la corriente de desecho. La pureza 
del oxígeno obtenido es de 99.5 %. 
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Para una planta de oxígeno, la eliminación de los contaminantes dentro del 
lntercamblador reversible no presenta dilicultades, debido a que sólo el 21 % del aire 
alimentado es utilizado como producto, por lo que se cuenta con el 79 % de este aire 
como corriente de desecho, el cual puede remover fácilmente todas las incrustaciones 
de los duetos del intercamblador reversible. 

CICLOS PARA OXIGENO Y NITROGENO. 

Para la obtención de Oxígeno y Nitrógeno gaseosos se recurre al ciclo descrito con 
detalle en el capítulo anterior. Dentro de este ciclo es común tener como corriente de 
desecho flujos que varían entre el 20 y el 50 % del flujo de aire de entrada. El porcentaje 
se fija de acuerdo a la cantidad de Nitrógeno que se desee obtener, así como de los 
requerimientos de limpieza del intercambiador reversible. 

La pureza del Nitrógeno obtenido depende generalmente de los requerimientos del 
cliente. Sin embargo. ya es costumbre la obtención de nürógeno con menos de 10 
partes por millón de oxigeno. El control de la pureza del nitrógeno está enfocado 
únicamente al contenido de oxígeno en el producto, los demás gases como argón, 
neón ó hidrógeno no requieren de un control. debido a que se presentan en 
concentraciones tan pequeñas que resultan despreciables. 

Durante la operación se encuentran dos puntos dentro del sistema de rectilicación 
en donde se puede llevar a cabo el control de la pureza del nitrógeno obtenido. Uno de 
ellos lo constnuyen el número de platos y la velocidad de extracción del nürógeno en el 
domo de la torre inferior. Como este nitrógeno constüuye el reflujo para ambas 
columnas. teniendo control sobre la pureza de éste, es posible controlar la pureza del 
nitrógeno obtenido en el domo de la torre superior, el cual constituye el producto. La 
pureza del nitrógeno obtenido es de por lo menos 99.9 %. 

Otra forma de control se encuentra en la torre superior. En esta torre. es posible 
colocar un número de platos adicionales en el domo cuando se requiere de la 
obtención de nürógeno con un grado de pureza mayor. Este conjunto de platos 
adicionales se colocan sobre la salida de la corriente de desecho y. ésta sección recibe 
el nombre de 'Sombrero Superior'. La pureza del vapor en la parte superior de esta 
sección es controlada por la cantidad de vapor que se saca, el número de platos 
adicionales y por la pureza del reflujo. · 

Esta sección superior es usada únicamente cuando se requiere Nürógeno de muy 
alta pureza ( 99.995 % ). debido a que los .costos de operación se Incrementan de forma 
considerable porque la caída de presión es mayor, aumentando los requerimientos de 
energía. 

Cuando los requerimientos de Nitrógeno exceden el 30 % de la alimentación a las 
columnas, la remoción de contaminantes se debe llevar a cabo a través de un 
Prepurmcador. 
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CICLOS PARA NITROGENO. 

El crecimiento en la demanda de gases inertes, ha creado la necesidad de unidades 
de separación de aire en las que el único producto obtenido es el Nitrógeno. Dentro de 
estas plantas el ciclo más sencillo consiste en una sola columna de destilación. 

El funcionamiento de esta columna es idéntico al de la columna de alta presión en un 
sistema de doble columna. El producto es factible obtenerlo como líquido o como gas. 
SI se requiere gaseoso, la extracción del producto se hace antes de que el vapor entre 
al condensador. Por el contrario si el producto se requiere líquido, éste se obtiene a la 
salida del condensador. En ambos casos una parte del producto se regresa a la torre 
como reflujo. 

La refrigeración requerida para mantener la temperatura se produce mediante una 
turbina en donde se expande la corriente de desecho. Es decir, se lleva a cabo una 
Post-Expansión, según se mencionó en párrafos anteriores. Aunque esto implica un 
aumento en la caída de presión, es la mejor alternativa ya que al no contar con la torre 
superior, se dispone de un rango bastante grande para cubrir el aumento en la caída 
de presión. 

Una Pre-expansión para el arreglo de una sola columna es impráctico, debido a los 
cambios que se producen por el funcionamiento del intercambiador reversible y a que 
los flujos son más pequeños. 

En la Figura No. 16 se muestra un diagrama de flujo con las variaciones requeridas 
para este ciclo. 

2.4 CICLOS PARA GAS Y LIQUIDO. 

Generalmente, las columnas de destilación requieren del 1 al 2 % de su alimentación 
en fase líquida de tal manera que se mantenga una cantidad constante de líquido. Si 
una porción de los productos de las columnas tienen que ser extraídos como líquidos, y 
no como vapores saturados; los requerimientos de líquido en la alimentación aumentan 
con el fin de mantener el balance, tanto en el nivel de líquido dentro del sistema como 
de refrigeración. 

Dentro de este tema se tratarán las fuentes de refrigeración para la producción de 
líquidos criogénicos. 

Por cada unidad de producto líquido extraído, es necesario incrementar una unidad la 
alimentación líquida a la torre. 

Dentro de una planta para productos gaseosos se expande dentro de la columna 
superior parte del aire de alimentación a través de una turbina. Esto produce la 
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refrigeración necesaria para mantener el sistema. Una medida de la refrigeración 
obtenida y de la velocidad de producción es el nivel de líquido en el condensador 
principal. Un aumento de este nivel de líquido, es un indicador de que se está 
produciendo refrigeración en exceso y es necesario regular el flujo de aire a través de la 
turbina. 

Cuando se desean productos líquidos, el nivel del condensador principal puede ser 
mantenido mediante la extracción ya sea de oxígeno ó nitrógeno líquido de las 
columnas. Sin embargo existen muchísimas limitaciones para la producción de líquido 
obtenido a partir de la refigeración producida por la turbina, y es que para aumentar la 
refrigeración producida por ésta, es necesario aumentar el flujo de aire a través de ella. 
Al aumentar la cantidad de aire se reduce la alimentación a la columna inferior teniendo 
como consecuencia una reducción en la producción de reflujo para la torre superior; 
además, no todo el oxígeno del aire de la turbina se rectificaría en la columna superior, 
reduciendo la eficiencia de la separación. 

En la Figura No. 17 se presenta una gráfica que muestra la fracción de oxígeno 
recuperado contra la fracción del aire de alimentación que se expande a través de la 
turbina. Arriba del 17 % del aire de alimentación expandido en la turbina, la 
recuperación de oxígeno ya es muy poca y no es costeable. Aunque este valor varía de 
acuerdo al número de platos y a las condiciones de salida de la turbina, no cambia 
mucho, ya que la turbina depende de la caída de presión dentro de la torre. Se ha 
observado que se requieren 15 unidades de flujo a través de la turbina para la 
producción de una unidad de líquido. 

En conclusión podemos decir que al tener como única fuente de refrigeración a la 
turbina, no es posible obtener más del 2 ó 3 % de la alimentación como producto 
líquido. Para incrementar este porcentaje se requiere de otras fuentes de refrigeración. 

Las fuentes alternas de refrigeración consisten en sistemas de refrigeración con 
freón, los ciclos de Pre y Post Expansiones y los ciclos de Intercambio de líquidos 
criogénicos. Sin embargo cada uno de estos ciclos tienen determinadas limitaciones 
que determinan su aplicación. 

Conforme aumentan las necesidades de productos líquidos, los requerimientos de 
refrigeración también aumentan. Al aumentar la cantidad de productos líquidos 
extraídos, las corrientes de salida que se emplean en el intercamblador primario para 
enfriar el aire de entrada se reducen, produciendo diferencias de temperaturas muy 
grandes dentro de éste, por lo que el aire puede no llegar a enfriarse lo suficiente. Una 
manera de resolver esto es mediante la instalación de un sistema de refrigeración con 
freón. Este sistema mejora los niveles de temperatura aun antes de la expansión en la 
turbina. 

Los ciclos con Pre-Expansión, requieren de una producción de por lo menos 70 
toneladas por día de oxígeno y no menos del 3 o más del 16 % del aire de alimentación 
como producto líquido. Además, es necesario un Prepurificador en vez de un 
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FIGURA No, 17 
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intercambiador reversible ya que las turbinas no soportan el shock mecánico en los 
cambios de ciclo del intercambiador, y máxime cuando se encuentran inmediatamente 
después de éste. 

Los ciclos con Post-Expansión se utilizan solamente en las plantas donde el único 
producto es el nitrógeno. Debido al aumento de presión. se requieren compresores 
más grandes, intercambidores más grandes, el gasto de energía aumenta. Sin embargo 
en este tipo de ciclo sí es rentable llevarlo a cabo. 

En los ciclos de intercambio de líquidos criogénicos, a partir de una fuente externa de 
estos líquidos, es posible introducirlos al sistema de destilación en un punto donde la 
composición y Ja temperatura mejor se ajusten a las del proceso. Posteriormente al 
sacar del sistema esta corriente como vapor se producirá una alteración en el balance 
de refrigeración, requiriéndose de una posterior extracción de líquido para evitar la 
inundación de las columnas. Esta corriente de líquido puede ser tomada de cualquier 
punto del sistema. 

Hay dos electos significativos que tienen que tomarse en consideración. El primero 
es la calidad o valor de la refrigeración del líquido agregado en comparación con la de 
los productos. Si existe una gran diferencia en temperatura o calor latente, se producirá 
un flujo de masa entre las dos corrientes. Este flujo ocasionará pérdidas mayores de 
refrigeración dentro de la unidad de separación. 

El segundo electo importante se encuentra en la eficiencia de la separación. Cuando 
aire u oxígeno líquidos son intercambiados por nitrógeno líquido, éstos no son 
destilados en la columna inferior, pero sí entran en la columna superior en la sección del 
fondo. Al mismo tiempo el nitrógeno líquido que sería utilizado en la columna superior 
como reflujo para la remoción de oxígeno y argón es extraído antes de que llegue al 
domo. 

El electo neto es una disminución en la separción de oxígeno y argón con la conjunta 
pérdida de nitrógeno. 

Estos electos, particularmente la eficiencia en la separación, causan problemas de 
control para mantener las purezas de los productos. Es por eso que su uso no es muy 
difundido; aunque si se tiene cuidado en el manejo de este método y se tiene la fuente 
de líquidos criogénicos, se obtienen buenos resultados. 

2.5 PRODUCCION DE LIQUIDO. 

Se han discutido anteriormente las necesidades de los sistemas para la producción 
de líquido mediante sistemas de turbinas o por intercambio de líquidos. Los ciclos de 
licuefacción, Independientemente del sistema de separación, son muy necesarios para 
una máxima flexibilidad en la obtención de gases licuados. 
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Originalmente, la refrigeración criogénica para la separación del aire, se producía 
mediante la expansión de vapor a muy alta presión a través de una válvula de 
expansión. Esta es la característica de Joule·Thompson para un gas no ideal. 
Posteriormente se generalizó el uso de turbinas para una más eficiente generación de 
refrigeración. 

La Figura No. 18 ilustra el ciclo para la licuefacción de un producto gaseoso. Las 
condiciones de proceso del ciclo se establecen asumiendo que la mínima presión del 
sistema es la atmosférica a la entrada del compresor. De acuerdo a las necesidades de 
refrigeración se fijan las condiciones en los demás equipos. 

La turbina tiene ciertas limitaciones que se deben tomar en cuenta: 

La eficiencia de la expansión disminuye cuando decrece el flujo volumétrico y 
aumenta la relación de presión. La experiencia demuestra que un volumen de descarga 
de 400 pies cúbicos por minuto es un mínimo práctico, que reduce la fricción de la 
turbina. La máxima relación de expansión debe ser 7 entre la presión de entrada y 
salida. Dentro de estas condiciones se espera que la eficiencia adiabática sea del 80 al 
85%. 

Otra limitante que tiene efectos tanto termodinámicos como mecánicos es la 
formación de líquido dentro de la turbina. Termodinámicamente se obtiene una pérdida 
de refrigeración cuando se obtiene condensación durante la expansión y, 
mecánicamente se dañan las aspas de la turbina. Para evitar la formación de líquido, 
se tiene que diseñar la turbina para que la temperatura de salida se encuentre de 3 a 5 
grados sobre la temperatura de licuefacción. 

Durante la decáda de los cincuentas se buscaron mejoras para obtener mayor 
flexibilidad dentro de los ciclos de licuefacción, la primera modificación realizada 
consistió en acoplar un sistema externo de refrigeración con freón al nivel de los -90 ºF. 
Este sistema externo reduce la cantidad de refrigeración que necesita producir la 
turbina. Además, se reduce el tamaño del compresor por lo que se reducen los gastos 
de energía y como aumenta el nivel de temperatura, se reducen los costos de 
refrigeración. 

Otra variable durante el diseño del licuefactor es la presión del producto. El calor 
latente decrece y la temperatura de licuefacción aumenta conforme se aumenta la 
presión. Esto reduce las cargas térmicas requeridas en niveles criogénicos e 
incrementa ta eficiencia, es por eso que los intercambiadores se han diseñado para 
trabajar a una presión máxima de 300 psig. 

Finalmente la energía generada por la expansión en ta turbina se conecta a una de 
tas etapas finales de la compresión. La energía se regresa así directamente al ciclo, 
reduciendo aún más los costos y requerimientos de la misma. 
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CICLOS DE LICUEFACCION DE PRESION MEDIA. 

Los avances en la tecnología dentro da los compresoras a intarcambladoras de calor 
han permitido Incrementos en las presiones de operación en las unidades criogénicas. 
Con ésto, se ha desarrollado un nuevo sistema da licuefacción utilizando dos turbinas 
da presión media. 

En la Figura No. 19 se presentan las condicionas da proceso para un !'iclo de 
licuefacción que tiene una alimentación a 80 psia. Una segunda turbina se utiliza a un 
nivel de temperatura mayor para producir la refrigeración necesaria para al lado calienta 
del lntarcamblador. El nivel más alto da temperatura en la turbina produce una mejora 
del 60 % en la producción de refrigeración en comparación con el sistema de una 
turbina. Esto demuestra como el valor de la refrigeración se incrementa conforme el 
nivel de temperatura decrece. 

La temperatura del producto es controlada por la temperatura de salida de la turbina. 
Por lo tanto, en el ciclo de doble turbina se obtiene una temperatura da 98 ºK en 
comparación con el ciclo da una sola turbina, cuya temperatura de salida as de 83 °K. 
Esto Implicaría una pérdida del 18 % da refrigeración si ambos ciclos descargaran al 
producto directamente a la sección da almacenamiento. Por esto al sistema de doble 
columna está diseñado para operar a una presión que le permitiría utilizar como 
alimentación productos de la columna de alta presión y al mismo tiempo utilizar la 
columna para flashear la corriente de productos a un nivel de temperatura menor. 
Mediante al flasheo del producto y la recuperación del vapor, las pérdidas del 18 % se 
eliminan. 

En conclusión, la flexibilidad de utilizar las columnas de destilación como un 
separador flash y de contar con mayores presiones hacen qua al sistema de doble 
turbina se presente como el proceso más atractivo. 

2.6 PRODUCCION DE ARGON. 

Con un diseño apropiado , un adecuado número de platos tanto en la columna 
inferior como en la columna superior y un buen sistema de refrigeración, la producción 
de argón puede ser optimizada perfectamente. 

En la Figura No. 20 se encuentra el diagrama de bloques que describen los procesos 
requeridos para la recuperación de Argón. Estos procesos son: El sistema da Argón 
crudo, la refinación del Argón y el tanque de almacenamiento. 

La alimentación a este proceso se toma de la sección del sistema de doble columna 
en donde se encuentra el flujo más rico da Argón. El proceso da argón crudo separa 
esta corriente en dos, una obtenida del domo da una tercera torra da destilación, y qua 
contiene aproximadamente 97.5 % de Argón. La segunda corriente está constituida por 
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l'IGURA No. 19 
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FIGURA No. 20 
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los fondos cuya composición es oxígeno y nitrógeno, la cual se regresa a la columna 
superior. 

El argón crudo se refina posteriormente para la completa eliminación del oxígeno. 
Esto se realiza mediante una combustión catalítica. El nitrógeno que aún contiene, se 
separa por destilación en una cuarta torre. Una vez obtenido el Argón de alta pureza se 
transfiere a los tanques de almacenamiento. 

Debido a que el argón se obtiene como producto líquido, es necesario contar con 
suficiente refrigeración para balancear esta pérdida. Este exceso de refrigeración se 
compensa haciendo pasar más aire a través de la turbina que descarga a la columna 
superior, o bien, agregando nitrógeno líquido al sistema. Esta refrigeración no se 
produce mediante turbinas acopladas al sistema de argón, debido a que como el precio 
del argón es alto, económicamente resulta más factible diseñar y operar el sistema junto 
con los equipos de almacenamiento y distribución y no con sistemas de refrigeración. 
La recuperación de argón dentro de una planta bien diseñada y operada 
apropiadamente debe ser mayor del 70 % del argón que entra al sistema en el aire de 
alimentación. 

El ciclo para el Argón crudo en realidad comienza en la torre superior, la cual está 
dividida en varias secciones. La sección sobre el condensador principal realiza 
fundamentalmente la separación Oxígeno • Argón. Las impurezas del oxígeno obtenido 
están constituidas básicamente por argón. La concentración de argón aumenta en 
cada plato de manera ascendente hasta que se alcanza un máximo. Un poco antes de 
llegar a este máximo se purga lo que constituye la alimentación a la columna para argón 
crudo. En este punto la concentración de argón varía entre 6 y B o/o. 

Conforme subimos en la columna superior y antes de llegar al punto en donde el 
argón encuentra su máximo, empieza a aparecer nitrógeno. El nitrógeno sigue 
aumentando y el argón empieza a decrecer hasta llegar a partes por millón. En el domo 
se encuentra el nitrógeno de más alta pureza. 

En la sección que se encuentra sobre la salida de la corriente de argón se presenta la 
separación ternaria. En este punto entra el aire de la turbina (en caso de existir) y el 
vapor del Kettle. El líquido del Kettle es admitido un poco más arriba. La siguiente 
descarga la constituye el nitrógeno de desecho. Algunos platos más llevan al nitrógeno 
dentro de especificaciones y finalmente el reflujo entra en el domo de la torre. El 
número de platos puede variar de acuerdo a las condiciones de operación. En la Figura 
No. 21 se encuentra una gráfica con el perfíl de concentraciones a través de una torre 
superior. 

La columna para /a refinación del argón opera con un reflujo muy alto capaz de 
hacer que la concentración de oxígeno en el producto quede dentro de un rango de 1 a 
1.5 pare/ente. El líquido del plato No. 1 de esta columna es recirculado a la columna 
superior, ya que contiene aún una gran cantidad de·oxígeno. La condensación de 



44 

FIGURA No, 21 
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argón se lleva a cabo con el líquido del Kettle, proveniente de la columna inferior. Parte 
de este líquido se utiliza como reflujo de la torre. 

El condensador de la torre de argón tiene dos diseños principales: 

a) Parte del líquido del Kettle se transfiere al condensador de la torre de argón y el resto 
se manda directamente a la columna superior. Dentro del condensador de argón 
parte del líquido del Kettle vaporiza (aproximadamente un 10 %}. Posteriormente es 
regresado a la torre superior. 

b) La segunda forma de diseñar el condensador de argón es utilizar la totalidad del 
líquido del Kettle como relrigerante. En este caso, una pequeña fracción del líquido 
del Kettle vaporiza para llevar a cabo la condensación del argón. Este arreglo reduce 
el tamaño del condensador, sin embargo la recuperación de argón y oxígeno se ven 
afectadas ligeramente. 

Para determinar cual de los dos arreglos conviene más, es necesario llevar a cabo 
una balance económico para obtener el sistema más atractivo. 

Las condiciones alrededor de la alimentación a la columna de argón tienen un efecto 
muy marcado en el comportamiento del sistema. Los factores que Influyen la 
recuperación de argón son: 1) La pureza del oxígeno, 2) El aire de la turbina , 3) La 
composición del reflujo a la columna superior y 4) La concentración de argón en la 
alimentación. 

La recuperación de argón aumentará conforme disminuya la pureza del oxígeno 
obtenido. La razón es que se reduce la cantidad de argón en la alimentaclón, conforme 
aumenta la pureza del oxígeno. 

La concentración de argón en la alimentación a la torre No. 3 disminuye conforme el 
aire de la turbina aumenta. Esto se debe a que cuando se Incrementa la cantidad de 
aire que entra a la torre superior, también aumenta el flujo de vapor, lo que reduce la 
relación de reflujo. Esto provoca que se remueva menos argón del vapor ascendente, 
disminuyendo así la cantidad de argón en la corriente extraída como alimentación. 

La concentración de oxígeno en el argón crudo se debe dejar llegar al lím~e más alto 
posible, teniendo como única limitante la capacidad del proceso Deoxo para la 
combustión catalítica del oxígeno. Esta llmltante lleva a que la máxima concentración de 
oxígeno en el argón crudo sea de cuanto más 1.5 %. 

El argón crudo obtenido del domo de la torre No. 3 se calienta en un intercambiador 
de calor hasta casi la temperatura ambiente, el refrigerante es argón refinado. 
Posteriormente se adiciona Hidrógeno el cual puede ser obtenido mediante la 
disociáclón del amoniaco o por alguna otra fuente. La mezcla se comprime dentro de 
un compresor de dos etapas con un enfriador después de cada etapa de compresión. 
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La mezcla se hace pasar entonces por el reactor catalítico en donde se quema todo 
el oxigeno que tiene el argón como impureza. Una vez que la combustión se lleva a 
cabo, la corriente de proceso se hace pasar a través de un enfriador en donde 
condensa toda el agua formada, ésta se retira en un separador de agua y el argón se 
hace pasar a través de secadores para eliminar cualquier traza de humedad, después, 
se regresa al intercambiador en donde se enfría de nuevo hasta casi su temperatura de 
llcuelacción. 

Este argón entra a una cuarta columna de destilación en donde se separa el 
nitrógeno restante mediante condensación parcial de la mezcla. Finalmente el argón 
refinado se extrae del fondo de esta columna y se lleva a los tanques de 
almacenamiento. 

Con este proceso se llega a obtener argón con una pureza de 99.99 %. 
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CAPITULO TRES 

3.1 SELECCION DEL CICLO Y PLANTA ADECUADA. 

Cuando se ve como un proceso clásico de Ingeniería Química, la separación de aire 
consiste fundamentalmente en tres operaciones básicas: 

a) Remoción de Contaminantes 

b) Destilación 

c) Producción de Refrigeración 

Todas estas operaciones son tan conocidas y se encuentran tan perfectamente bien 
definidas que toda la Industria utiliza esencialmente la misma tecnología. Por lo tanto, la 
principal contribución de la Ingeniería hacia la realización de un proyecto exitoso es 
precisamente la correcta aplicación de la Tecnologla existente. 

En este capftulo se desarrollarán las diferentes sttuaciones que se pueden presentar 
a las Industrias dedicadas a la separación de aire y las opciones disponibles para 
responder a cada uno de los casos. 

CARACTERISTICAS DEL CUENTE. 

La Industria del aire, tiene dos lipes de clientes principales. Uno, aquellos que 
compran equipo, ya sea componentes o plantas completas, y Dos, los que consumen el 
producto, en forma líquida o gaseosa. 

Los clientes que compran plantas son generalmente, industrias que consumen 
grandes cantidades de oxígeno y/o nitrógeno. Dentro de este tipo de consumidores, se 
pueden presentar varios casos: 

a) Que el cliente construya una planta por sus propios medios, encargándose él mismo 
de la Ingeniería básica, de detalle y construcción. 

b) Encargue el proyecto a alguna de las compañías dedicadas a la obtención de gases 
Industriales. 

c) Se forme un convenio en donde una compañía especializada en la obtención de 
gases industriales coloque una planta cerca del lugar donde se encuentra el 
consumidor. 

De las situaciones presentadas, la mejor es la última, ya que ésta presenta ciertas 
ventajas para el cliente. Algunas de estas ventajas son que la planta se opera por 
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personal con amplia experiencia en el proceso, los gastos por parte del cliente son 
mucho menores, el cliente puede, en un momento dado, contar con los servicios de 
mantenimiento que ofrece la compañía productora, etc. 

Para cubrir con los requerimientos del segundo grupo de consumidores, un sector 
mayor de las Industrias de separación de aire está involucrada con la obtención y 
distribución de sus productos a diversos clientes. 

Este trabajo requiere la instalación de redes de distribución desde la planta hacia los 
consumidores, o bien la utilización de trenes y carreteras para hacer llegar, de manera 
rápida y eficiente, los productos a los clientes. 

CARACTERISTICAS DE LA PLANTA. 

Las características técnicas de los diversos ciclos utilizados fueron descritas en el 
capítulo anterior. Esta sección relaciona los ciclos con la aplicación final de los 
productos. 

PLANTAS DE GAS.- Debido a la gran cantidad de consumidores de oxígeno y 
nitrógeno gaseoso, el tipo de planta más común es aquella en donde los productos 
obtenidos se encuentran en fase gaseosa. La planta adecuada para este propósito, 
debe cumplir necesariamente con las características descritas en el Capítulo Primero. 
Sin embargo, se presentan tres opciones dentro de esta aplicación: 

1.- Número de Unidades de Proceso: Dependiendo de la cantidad de productos 
requeridos, se deben colocar 1 o más unidades para poder cubrir la demanda de 
cada planta. Además se debe contar con las, facilidades necesarias para que la 
planta pueda operar a toda su capacidad o bien, a la mitad e Incluso a un tercera 
parte de la capacidad instalada. Todo dependiendo de la demanda existente. 

2.- Expansión de Aire o Nitrógeno: Las necesidades de refrigeración pueden cubrirse 
por la expansión de aire o de nitrógeno. Cualquiera de las dos opciones es muy 
buena y la elección se deja al diseñador o a la experiencia. 

3.- Utilización de lntercambiadores Reversibles ó Prepurificadores.- La opción para la 
remoción de contaminantes es controlada por la cantidad de nitrógeno que se desee 
obtener. Si la cantidad de nftrógeno requerida es Igual o menor que la cantidad de 
oxígeno , entonces un lntercamblador reversible es lo más conveniente. SI la relación 
entre la cantidad de nitrógeno y oxígeno es mayor que uno, entonces, sólo el 
prepurificador es efectivo. 

PLANTAS DE LIQUIDO.- Las plantas cuya producción es líquida son una 
adapatación de las plantas de gas, en donde se provee refrigeración adicional para la 
licuefacción de los productos. Esta refrigeración adicional requiere de la expansión de 
grandes cantidades de gas de alta a baja presión y puede completarse de dos 
maneras: 
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1.· El aire se comprime a una presión muy alta ( más de 600 psi ), se limpia en un 
prepurificador y se expande a la presión de la columna antes de la destilación. Este 
ciclo de "Pre-Expansión" es económicamente atractivo cuando el producto principal 
es el oxígeno líquido. 

2.· La remoción de contaminantes se lleva a cabo de manera convencional (en un 
lntercamblador reversible ó un prepurificador), se sigue a la destilación tal como se 
realiza en un planta para gas. Sin embargo, los productos líquidos se obtienen por Ja 
compresión y expansión de nitrógeno gaseoso en un ciclo cerrado que, 
esencialmente, trabaja de forma paralela con el condensador principal de la planta. 
Este ciclo de licuefacción puede proveer un alto porcentaje de productos líquidos y 
tiene su mejor aplicación en donde el producto líquido controlante es el nitrógeno. 

Cualquiera de los dos ciclos anteriores puede ser adaptado para la producción de 
gas y líquido en un rango muy grande de combinaciones y mezclas; y es la correcta 
selección del ciclo lo que ejerce el primer impacto en el alcance de los objetivos. 

PRODUCCION DE ARGON.· El argón puede ser obtenido de cualquiera de las 
plantas descritas anteriormente con pequeñas variaciones al ciclo principal. 
Actualmente la demanda de argón se ha incrementado tanto, que ya no se construye 
ninguna planta sin las facilidades necesarias para la instalación de los equipos 
requeridos para la implementación del ciclo de argón. 

3.2 SELECCION DEL CICLO. 

Como se puede observar, el Ingeniero de Procesos tiene una gran cantidad de 
alternativas frente a sí, por lo que el primer paso en la preparación de un proyecto es la 
cuidadosa selección de uno de los muchos ciclos existentes. 

En la Figura No. 22 se presenta una gráfica en donde a partir de dos relaciones 
importantes, que son la relación de (Productos Totales)/(Aire de Entrada) y la relación 
de (Productos líquidos)/(Aire de Entrada). es posible determinar cuál ciclo es el más 
conveniente cuando en una planta se requiere la obtención de productos líquidos y 
gaseosos. 

En las fases preliminares de un Proyecto, los primeros datos necesarios son la 
cantidad de productos requeridos y su estado físico, así como un minucioso estudio de 
mercado para detectar consumidores potenciales y poder establecer la capacidad más 
adecuada para la nueva planta. 

Estos datos pueden ser suficientes para la correcta elección del ciclo, elegido a 
través de un proceso de eliminación. 

El proceso de eliminación se ilustra de una manera muy clara con el siguiente 
ejemplo: 
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FIGURA No. 22 
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PROBLEMA No. 1: Una nueva Planta de Oxido de Etileno requiere 380,000 cfh(NTP) 
de Oxígeno gaseoso y 140,000 cfh(NTP) de Nitrógeno gaseoso. Dentro del área donde 
se encuentra la nueva planta existen clientes potenciales para 140,000 cfh(NTP) de 
Nitrógeno gaseoso. El mercado para productos líquidos se estima en 145,000 
cfh(NTP), de los cuales, el 70 % es oxígeno y el 30 % nitrógeno. Además, se prevea Ja 
necesidad de tener Ja máxima producción de Argón. 

• PRODUCTOS: 

Oxígeno Nitrógeno Argón 

Gaseoso 380000 280000 Se recupera el 70% del argón contenido en 
el aire inicial 

Liquido 101500 43500 

TOTAL 481500 323500 

• todos los datos estan en ft3/hr , (cfh (ntp)). 

• AIRE DE ENTRADA: 

Para calcular la cantidad de aire requerida, recurrimos a la gráfica de la Figura No. 
17. Aquí se grafica el Flujo de aire a través de la turbina vs. Recuperación de oxígeno. 

Generalmente la cantidad de aire expandido en la turbina varía entre el 14 y 17 % del 
aire de entrada. 

Considerando el 14 % de este aire como flujo a través de la turbina (valor 
comunmente utilizado), el oxígeno recuperado equivale al 19.6 % del aire de entrada: 

Aire de Entrada = 481,500 cfh o 2 /.196 = 2 456,632 cfh(NTP) 

• ARGON RECUPERADO: 

El aire contiene .193 % de Argón, en una planta se espera siempre la recuperación 
del 70 % (como mínimo) de este argón: 

Argón = (2 456,632 cfh de aire)(0.00193)(0.7) = 15,992 cfh 

Con esto obtenemos: 

Aire de Entrada 

Productos Totales 

2456 cfh(NTP) 
632 

8210 cfh(NTP) 
18 
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Productos Liquides 1610 cfh(NTP) 
18 

Productos Gaseosos 6600 cth(NTP) 
00 

Aire a través de la Turbina 3439 cth(NTP) 
28 

- RELACION (PRODUCTOS TOTALES)/(AIRE DE ENTRADA): 

(821,018) 1(2456,632) = .3342 = 33.4 % 

Esta relación nos permite instalar un lntercambiador reversible, ya que los productos 
constituyen el 33.4 % del aire de entrada, contandose con el 66.6 % de este aire, corno 
corriente de desecho. Esta corriente de desecho está disponible para llevar a cabo la 
limpieza del intercambiador reversible. 

- RELACION (PRODUCTOS LIQUtDOS) / (AIRE DE ENTRADA): 

(161.D18) 1(2456,632) = .065 = 6.5 % 

En la Figura No. 22 vemos que a partir de las relaciones anteriores, también es 
factible Instalar un ciclo de Pre - Expansión. 

Para obtener la presión a la que se debe comprimir el aire de entrada utilizamos la 
gráfica del Apéndice B. De aquí, obtenemos que la presión a la que debe operar el ciclo 
de Pre - Expansión es de 300 pslg. 

En conclusión, la nueva planta puede tener dos Diseños diferentes: 

1.- lntercamblador Reversible con ciclo de Llcuefaccion Integrado. 

2. - Ciclo de Pre - Expansión. 

Cualquiera de las dos opciones cumple con los requerimientos de la planta. Sin 
embargo, estos diseños se pueden ver afectados por diferentes aspectos relacionados 
con la construcción de la planta o el crecimiento de la misma. Esto se ejemplifica con 
las sttuaclones presentadas en el siguiente Problema. 

PROBLEMA No 2: La misma planta de óxido de Etlleno, será construida por etapas 
a la largo de un periodo de 8 años. La demanda de oxígeno gaseoso será de 120,000 
cfh(NTP) al arranque y no alcanzará los 380,000 cfh(NTP) hasta el octavo año del 
proyecto. El mercado de productos líquidos ya existe, y se debe contar con ellos desde 
el arranque de la planta. 
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Como desde el principio se requieren los productos líquidos, la refrigeración 
necesaria se tiene que suministrar desde el arranque. Si la planta se construye con el 
ciclo de Pre - Expansión, el aire se tiene que comprimir hasta la presión de 300 pslg 
para poder producir la refrigeración requerida. Sin embargo, trabajando en estas 
condiciones, se tendrá también una sobreproducción de oxigeno, el cual no se vende. 
Esto ocasiona que la planta trabaje a su máxima capacidad, consumiendo energía cuyo 
costo no se puede recuperar después. 

Comparando, en una planta con intercambiador reversible y ciclo de licuefacción 
integrado, el ciclo de licuefacción trabaja de manera independiente al compresor de 
aire. Con esto, podemos ajustar el ciclo de licuefacción y obtener la cantidad de 
líquidos requeridos . También, se puede reducir el trabajo del compresor de tal manera 
que obtengamos únicamente los productos gaseosos deseados. 

Por lo tanto, para cumplir con los aspectos planteados en el Problema 2, la planta 
más adecuada es la que contiene el lntercambiador Reversible y el ciclo de licuefacción 
integrado. En la planta con el ciclo de Pre - Expansión se tendrían gastos de operación 
muy altos, que no podrían recuperarse. 

Los ejemplos anteriores, son una versión muy sencilla del procedimiento utilizado 
para la correcta elección de un ciclo de operación. En general siempre es necesario 
realizar estudios más profundos para poder proponer la mejor apelan. 
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CAPITULO CUATRO 

4.1 EQUILIBRIO DE FASES. 

Una serle de procesos Industrialmente Importantes, como destilación, absorción y 
extracción, Implica la participación de dos fases que no están en equilibrio. La rapidez 
con que una especie se transfiere de una fase a la otra depende del alejamiento de las 
condiciones de equilibrio y el tratamiento cuantitativo de estos procesos requiere del 
conocimiento de los estados de equilibrio del sistema. 

El criterio termodinámico del equilibrio entre fases se expresa en términos de 
propiedades especiales; la Termodinámica proporciona también las ecuaciones que 
relacionan estas propiedades con las composiciones de las fases, la temperatura y la 
presión. La conexión entre el criterio de equilibrio y la real:dad física se establece 
primero a través del coeficiente de fugacidad para la fase vapor y por el coeficiente de 
actividad para la fase líquida. 

4.2 NATURALEZA DEL EQUILIBRIO. 

El equilibrio implica una situación en la cual no se producen cambios macroscópicos 
respecto al tiempo. En Termodinámica, donde la atención se enfoca sobre cierta 
cantidad de materia, esto significa que no hay cambio en las propiedades del material 
con el tiempo. En la realidad, un verdadero estado de equilibrio probablemente nunca 
se alcanza debido a las continuas variaciones en los alrededores y a resistencias 
retardantes. El equilibrio requiere de un balance de todos los potenciales que pueden 
causar un cambio; sin embargo, la rapidez de cambio, y por lo tanto, la rapidez de 
aproximación al equilibrio, es proporcional a la dfferencla de potencial entre el estado 
real y el estado de equilibrio. En consecuencia, la rapidez de cambio se hace muy lenta 
cuando el sistema se aproxima al equilibrio. En problemas de Ingeniería, la hipótesis de 
equilibrio se justifica cuando los resultados calculados de acuerdo con los métodos de 
equilibrio tienen una exactitud satisfactoria; por ejemplo, en la columna de un sistema 
de destilación se considera el equilibrio entre las fases líquida y gaseosa. Esta es una 
aproximación para la rapidez de vaporización finita, pero resulta adecuada para la 
mayoría de los cálculos de Ingeniería. 

Como ejemplo de equilibrio de fases, considérese la ebullición de agua líquida a la 
presión atmosférica. Supóngase que la operación se lleva a cabo de manera tal que el 
líquido y el vapor estén íntimamente mezclados todo el tiempo. SI se retira el suministro 
de calor y el recipiente se encuentra completamente aislado, no hay tendencia a que se 
presenten cambios. La temperatura, la presión, el volumen, etc. de cada fase no varía 
con el tiempo. El sistema está en equilibrio; sin embargo, a nivel microscópico, las 
condiciones nos son estáticas. Las moléculas que se encuentran en una fase en un 
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instante dado no son las mismas en esa fase para un intervalo de tiempo ulterior. No 
obstante, la rapidez promedio de paso de las moléculas de una fase a la otra es la 
misma en ambas direcciones, no hay transferencia neta de materia entre las fases. 

4.3 CRITERIOS DE EQUILIBRIO. 

Cuando el agua líquida, por ejemplo, se evapora en condiciones prox1mas al 
equilibrio, se observa que la temperatura y la presión son uniformes en ambas fases, 
líquida y vapor. Por tanto, los criterios de equilibrio térmico y mecánico internos son 
simplemente que la temperatura y la presión resultan uniformes en todo el sistema. 
Estos criterios se aceptan sin mayor discusión. Las restricciones impuestas por la 
Termodinámica para estados de equilibrio interno de sistemas de multifases y 
multicomponentes fueron deducidas primero por Gibbs. 

Para que un sistema de múltiples fases, a la misma Temperatura y Presión, se 
encuentre en equilibrio, la fugacidad de cada componente debe ser la misma en todas 
las fases. La Ecuación No. 4-1 es de la mayor utilidad práctica para resolver problemas 
de equilibrio de fases: 

(4·1) 

Donde: 

f = fugacidad 

i = componente 

a ,{J, ... ,1'= Fases 

REGLA DE LAS FASES. TEOREMA DE DUHEM. 

Considérese un sistema de n fases, que contiene N especies químicas no reactivas. 
El número de grados de libertad F en el equilibrio corresponde a la diferencia entre el 
número de variables necesarias para caracterizar el estado Intensivo del sistema y el 
número de ecuaciones independientes que pueden escribirse relacionando estas 
variables. 

Las variables de la regla de las fases son: Temperatura, Presión y N-1 fracciones 
molares para cada fase. El Número total de estas variables es 2+ (n-1)(n). 

Las ecuaciones que pueden escribirse para relacionar las variables de la regla de las 
fases están dadas por la Ecuación 4-1. El número de ecuaciones independientes para 
el equilibrio de fases es (n -1)(N). Estas ecuaciones relacionan los potenciales 
químicos que son !unciones de la temperatura, la presión y la composición; por tanto, 
las ecuaciones representan relaciones entre las variables de Ja regla de las fases. 
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Como F se obtiene de la diferencia entre el número de variables y el número de 
ecuaciones, se tiene para los grados de libertad F: 

F=2-n+N (4·2) 

El teorema de Duhem es otra regla similar a la de las fases, aunque menos conocida. 
Establece que para cualquier sistema cerrado inicialmente por ciertas masas de 
especies químicas particulares, el estado de equilibrio queda completamente 
determinado cuando se fijan dos variables independientes cualesquiera. El término 
completamente determiando quiere decir no sólo que el estado intensivo del sistema 
está establecido, sino también que las cantidades de las fases, y por tanto, las 
propiedades de todo el sistema quedan determinadas. En otras palabras, tanto las 
propiedades intensivas corno las extenivas del sistema quedan establecidas. 

El estado de un sistema está completamente determinado cuando se conoce 
además de las variables de la regla de las fases, el número total de moles en cada fase, 
por tanto el número de variables consideradas es 2 + (N - 1 )(n) + n. Las ecuaciones 
independiantes que pueden escribirse para relacionar estas variables son las del 
equilibrio de fases, de las cuales se tiene un número de {n · 1 )(N) y el balance de 
material para cada especie química, que son N ecuaciones. Por tanto, el número total 
de ecuaciones es (n - 1)(N) + N y la diferencia entre el número de variables y el de 
ecuaciones es: 

2 + {N-1){n}+ n-({n -1)(N} + N ¡ = 2 

4.4 EQUILIBRIO LIQUIDO· VAPOR. IDEALIZACIONES. 

Las relaciones de equilibrio Uquido-Vapor son necesarias para resolver muchos 
problemas de Ingeniería. Los datos requeridos pueden ser medidos en forma directa 
mediante la experimentación. Estas medidas suelen ser difíciles, Incluso para sistemas 
binarios, y llegan a resultar progresivamente tediosas cuando aumenta el número de 
componentes. Este es el incentivo para aplicar la Termodinámica al cálculo de las 
relaciones de equilibrio de !ases. La termodinámica no genera datos; proporciona sólo 
el cuadro matemático que permite el máximo aprovechamiento de cualquier dato 
disponible; por tanto, forma la base para la correlación sistemática, la extensión, la 
generalización, la evaluación y la Interpretación de datos. 

El problema fundamental del Equilibrio Uquido-Vapor aparece en un sistema de 
multicomponentes, formado por N especies químicas no reactivas, para el cual las 
variables de la regla de las fases son Temperatura, Presión, N-1 fracciones molares en 
el líquido y N-1 fracciones molares en el vapor. Por ende, se tienen 2N variables. La 
aplicación de la regla de las fases establece que F = N, lo cual significa que para un 
estado de equilibrio sólo N variables de las 2N son Independientes. Una vez que les 
variables de la regla de las fases se han especificado, las N variables que quedan 
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pueden determinarse, en principio, por la solución simultánea de las N relaciones de 
equilibrio de la forma de la ecuación: 

(4·3) 

donde los superíndices v y 1 denotan las fases vapor y líquido. 

En la práctica comúnmente se especifica ya sea la Temperatura ó la Presión y 
cualquier composición de la fase líquida o de la fase vapor, fijando 1 + (N-1) = N 
variables de la regla de las fases. Las N variables restantes constituyen entonces el 
objetivo de los cálculos, dado que se tienen suficientes datos disponibles para 
determinar todas las propiedades termodinámicas necesarias. 

La expresión que define el coeficiente de fugacidad se escribe para cada fase: 

Vapor: 

(4-4) 

Liquido: 

(4·5) 

La ecuaclon resulta: 

(4-6) 

Las fracciones molares del vapor y del liquido VI y XI, cantidades físicas reales, 
aparecen ahora en la relación de equilibrio, pero ninguna es explícita porque las <1>1 son 
funciones de la composición. Además , las <1>1 son funciones de la Temperatura y la 
Presión; por lo tanto, la ecuacion anterior representa N relaciones complejas vinculando 
Temperatura, Presión, XI y Vi. 

Para resolver estas ecuaciones, es necesario que las <1>1 se expresen anal~icamente 
como funciones de la Temperatura, la Presión y la composición. Esto requiere una 
ecuación de estado que represente con exactitud las propiedades volumétricas de 
ambas fases, liquida y de vapor, pare Intervalos de temperaturas, presiones y 
composiciones de Interés. Sin embargo, la principal dificultad se presente en el cálculo 
de los coeficientes de fugacidad de la fase líquida; no se conoce une ecuación de 
estado que describe adecuadamente el comportamiento general de la fase líquida. 
Como resultado, esta solución general para el problema fundamental del equilibrio 
Uquldo-Vapor ha tenido un uso limltado. 

Para el caso en que las consideraciones para simplificar el cálculo puedan aplicarse, 
la ecuación (4-4) puede reducirse a formas más sencillas. El resultado más simple se 
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obtiene cuando las consideraciones más importantes son las que suponen que la fase 
vapor es un gas ideal y la fase líquida es una solución ideal. El desarrollo para este 
caso se presenta en seguida y conduce a la expresión de la Ley de Raoult. 

1.- Cuando la fase de vapor es un gas ideal, se tiene: 

<J>iV = 1 (4-7) 

2.- Cuando la fase líquida es una solución ideal ( el volumen molar parcial de cada 
componente en solución es igual a su volumen como componente puro a la misma 
Presión y Temperatura ): 

(4-8) 

donde f11 es la fugacidad del liquido puro i a la temperatura y presión del sistema. 

3.- Es necesario considerar además que la fugacidad del líquido puro 1 es Insensible a 
la presión. 

Entonces se puede escribir: 

ti = IF'1 (4-9) 

donde fi581 está evaluada a la Temperatura del sistema, pero a la Presión de 
Saturación. La base para esta consideración la proporciona la ecuación: 

f¡ 1 p 
In IF'' = Rlo!.Y1dP (4-10) 

Para líquidos, Vi es muy pequeño comparado con RT y para el equilibrio líquido -
vapor la dtterencla entre Presión y Presión de saturación, es también pequeña; por 
tanto, es un número muy pequeño y la ecuación constituye una buena aproximación 
para presiones bajas. Como la fase vapor es un gas ideal, <I> 1"'1 = 1 y la Ecuación 

. 4-10 se convierte en: 

fF'' = pf'' 

Por tanto, la ecuación (4-9) puede escribirse: 

rl= Pi"'1 

donde Pi581 es la presión de vapor de 1 puro a la Temperatura 
Combinando este resultado con la Ecuación (4-8) se obtiene: 

.¡,I = Pf'
1 

p 

(4-11) 

(4-12) 

del sistema. 

(4-13) 
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La sustitución de las ecuaciones (4-7) y (4-13) en la ecuación {4·6) proporciona: 

y¡ = X¡ p¡;at (4-14) 
p 

que es la ecuacion de la Ley de Raoult. 

Como resultado de la definición de la presión parcial, la ecuación (4-7) puede 
escribirse en la forma 

P1=Y1P=X1Pf'1 (4-15) 

En consecuencia, para el equilibrio de fases entre una fase líquida que forma una 
solución ideal y un vapor que se comporta como un gas ideal, la presión parcial de un 
componenle en la fase vapor es igual al producto de la fracción mol del componente en 
la fase líquida por su presión de vapor. 

La ecuación, tiene un uso limttado debido a que las consideraciones hechas para su 
derivación no corresponden normalemnte a la realidad. La consideración más crítica es 
la de que la fase líquida sea una solución ideal; no es probable que esto sea ni siquiera 
aproximadamente válido, a menos que el sistema esté formado por especies de tamaño 
molecular y de naturaleza química similares. 

El tralamiento del Equilibrio Líquido-Vapor sería simple si todos los sistemas siguieran 
la ley de Raoult, ya que para este caso no se necesita información acerca de las 
mezclas que forman las fases. El hecho de que la ley de Raoult no pueda aplicarse se 
debe fundamentalmente a las diferencias en el !amaño de las moléculas y de los 
campos de fuerza molecular de los componentes. Estas diferencias desaparecen sólo 
cuando los componentes llegan a ser idénticos: las hipótesis de idealidad de la ley de 
Raoult no son válidas para cuando estas diferencias son apreciables. Eslas 
consideraciones no son generalemtne importanles respecto a la fase vapor a baja 
presión, donde frecuentemente se encuentra un comportamienlo próximo al del gas 
ideal. Sin embargo, en la fase líquida, las dislancias intermoleculares son pequeñas y 
las interacciones moleculares delerminan el alejamiento de la fase respecto al 
comportamiento de la solución ideal. Estas no idealidades de la fase líquida son de 
importancia primaria y deben tenerse comúnmenle en cuenta. A presiones elevadas, 
también deben considerarse las desviaciones del comportamiento del gas Ideal de la 
fase vapor. 

4.5 CALCULOS DEL EQUILIBRIO LIQUIDO· VAPOR. 

El problema más simple de equilibrio líquido-vapor, el caso de una solución líquida 
ideal en equilibrio con un gas ideal, fué resuelto en la sección anterior. En esta parte se 
considera el caso general. 
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El criterio que debe satisfacerse para alcanzar el equilibrio entre un líquido y un vapor 
a la misma Temperatura y Presión lo proporciona la ecuación: 

tY = rl (4-16) 

Para un componente en una mezcla en tase vapor, la ecuación (4-8) puede escribirse 
como: 

tY = Y1 ·~1 P (4-17) 

y para un componente en una solución líquida: 

rl =X¡y¡tf' (4-18) 

De acuerdo con la ecuación (4-16), estas dos expresiones deben ser iguales; es 
decir: 

Y¡ <!>¡ P = X¡ YI t°' (4-19) 

No se necesita emplear los subíndices v y 1 si queda sobreentendido que •t•1. se 
refiere a la tase vapor y que y¡ y t 0 ¡ son propiedades de la fase líquida. 

El contenido de información de esta ecuación no es mayor ni menor que el de la 
ecuación (4-3). Sin embargo, fija la dirección a tomar en el desarrollo de soluciones de 
problemas de equilibrio liquido-vapor. Más importante es el hecho de que esto está 
estructurado para combinar funciones termodinámicas que tienen una dependencia 
limitada respecto a la composición. <1>1 depende de la composición de la fase vapor, 
pero no de la del líquido; inversamente, y1 es una función sólo de la composición de la 
tase líquida. El estado estándar de fugacidad, f 0 i , es una propiedad de i puro. En el 
caso más general se tiene~ las siguientes relaciones funcionales. 

4•1 = (T, P, Y1 , Y2, .•. , Yn) 

YI = (T, P, X1 , X2, .... Xn) 

ti'= f(T, P) 

La ecuación (4-19) representa por tanto, N relaciones complejas que correlacionan 
las 2N variables de la regla de las fases. Como un primer paso para la solución se 
deben especificar N de estas 2N variables, entonces, las N ecuaciones se pueden 
resolver para las N variables restantes. 
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Aunque es posible encontrar problemas con otras combinaciones de variables las de 
Interés en Ingeniería generalmente se hallan dentro de cinco casos principales: 

a) Cálculo de Temperatura y Composición en el punto de Burbu)a: Encontrar T, Y1, ... 
Yn dadas P, X1, ... , Xn 

b) Cálculo de la Presión y Composición en el punto de Burbuja: Encontrar P, Y1, ... Yn 
dadas T, X1, ... , Xn 

c) Cálculo de la Temperatura y Composiicón en el punto de Rocío: Encontrar T, X1, ... 
Xn dadas P, Y1, ... , Yn 

d) Cálculo de la Presión y Composición en el punto de Rocío: Encontrar P, X1, ... Xn 
dadas T, X1, ... , Xn 

e) Calcular las composiciones de las fases y de la fracción de líquido y/o vapor en un 
sistema de composición total conocida a una temperatura y presión específica. Este 
problema depende para su solución del Teorema de Duhem. 

Para condiciones que no permiten consideraciones para la simplificación drástica del 
problema, todos estos cálculos requieren esquemas iterativos a causa de la comple)a 
funcionalidad de la composición, por lo que resultan prácticos sólo con una 
computadora. 

Para presiones elevadas, particularmente para la reglón crítica, los cálculos del 
equilibrio liquido-vapor llegan a ser especialmente difíciles y se mane)an de manera 
diferente que los de presiones más moderadas. 

Cuando no se encuentra cerca la región crítica, puede hacerse una consideración 
general para la simplificación, de manera que no afecte la exactitud. Esta consideración 
consiste en que las propiedades de la fase líquida y¡ y f 0 i son independientes de la 
presión. 

Si la fugacidad del estado estándar se toma en el sentido de la la regla de Lewis y 
Randall, entonces f1' se convertirá en fi , la fugacidad del líquldo puro 1 a la Temperatura 
y Presión del sistema. Entonces se puede escribir la Identidad : 

!°' = f¡ = Pf11 ...!E_!L_ 
pj"'I fj"'t 

(4-20) 

donde todas las cantidades se evalúan a la temperatura T, debido a consideración 
hecha, fi / fi es igual a la unidad. Más aún fi581 /Pi581 está definida como <l•F'1• Por tanto, 

f1' = f¡ = pj"'I <l•f't (4-21) 

y la ecuación ( 4-19) se convierte en : 
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Y¡ <~¡ P = X¡ y¡ Pf'1 <~f'1 (4-22) 

En la ecuación q>fª1 corresponde al coeficiente de fugacidad de i puro a su presión 
de saturación y a la temperatura T. Dado que esta cantidad es la misma para el vapor 
saturado como para el líquido saturado, pude evaluarse por medio de una ecuación de 
estado para la fase vapor. Por tanto, en la ecuación {4·22), y¡ , es la única función 
termodinámica para la cual se necesitan datos de la fase líquida. 

Ahora se considera separadamente cada función termodinámica de la ecuación 4-22 
que debe evaluarse en la solución de este sistema de ecuaciones. 

Como punto de partida de la serie de cálculos es necesario definir la Ecuación de 
Estado con la que se va traba)ar, conocer el valor de sus constantes o bien, contar con 
las ecuaciones necesarias para encontrarlas. También es necesario tener la expresión 
para el cálculo de Jos coeficientes de fugacidad derivados de la Ecuación de Estado 
ocupada. 

Para el desarrollo de la presente TESIS, la Ecuación de Estado seleccionada es la 
ECUACION VIRIAL expandida hasta el segundo coeficiente virial: 

Donde: 

p V = 1 + B P ó p V = 1 + ~ (4·23) 
AT RT V 

B 
B = AT 

B = A Te ( Bº + w 81 ) 
Pe 

Bº = 0.083 - 0.422 
Ti-ª 

b1 =o 139 - º·172 
. r,.2 

w = FactorAcéntrlco 

La PRESION DE VAPOR de J puro, Pi581
, es una función sólo de la temperatura y 

debe calcularse de una expresión como la Ecuación de Antaine. 

Donde: 

lnP=A- -
8

-
C+T 

P = mmHg 

(4·24) 
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T=ºC 

EL COEFICIENTE DE FUGACIDAD DE 1 PURO COMO VAPOR SATURADO, •1•111t, 
se calcula a partir de la Ecuación de Estado. Cuando se emplea la ecuación virial, la 
expresión requerida es: 

•l•F' = exp Bu Pi"" 
RT 

(4-25) 

EL COEFICIENTE DE FUGACIDAD DEL COMPONENTE 1 EN FASE VAPOR, •I•¡, es 
una función de la Temperatura, la Presión y la Composición del vapor. A partir de la 
Ecuación Virial se obtiene : 

p 1 
·~1 = expR T ( Bu + 2 L L (Y¡ Yk( 2 tl¡1 - tl¡k)) ) 

1 k 
(4-26) 

Para emplear esta ecuación, se deben tener los valores de los coeficientes viriales 
cruzados, para obtenerlos se utiliza la correlación generalizada de Pitzer aumentada a 
multlcomponentes por Prausnitz representada como: 

B1¡ = RPTc¡¡ ( Bº + WIJ 81 ) 
C/j 

w1+w1 
WIJ = 2 

1 
TC¡¡ = (Te¡ Te¡ )2 

Pe _ Zc¡¡ A Tc1¡ 
IJ - Ve¡¡ 

Z 
Zc¡ + Zc¡ 

C/J = 2 

Ve¡¡ = [ Ve¡ v.i ; Ve¡ v.i]3 

COEFICIENTE DE ACTIVIDAD,y¡.- Como se han considerado que los Coeficientes 
de Actividad son independientes de la presión, se toma como función de la temperatura 
y de la composición del líquido. No hay hasta ahora un método general confiable para 
predecir los coeficientes de actividad para los componentes de una fase líquida. Se 
requiere generalmente de datos experimentales. Para emplear la forma sistemática de 
datos disponibles y reducir al mínimo la cantidad de datos necesarios, se aprovecha la 
relación entre el coefciente de actividad y el exceso de Energia libre de Gibbs. Esta 
relación se expresa por dos ecuaciones: La primera permite calcular los valores de GE 
a partir de los coeficientes de actividad determinados experimentalmente: 

GE 
RT=L(X¡lny¡) 
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La segunda permite calcular los coeficientes de actividad una vez que GE ha sido 
expresada como función de la composición: 

In YI = (º (n a•;R T ) ) (4·28) 
ón¡ T, P, n¡ 

Las dos ecuaciones dependen de que el In y1 esté relacionado con GE/RT como un 
propiedad molar parcial. El problema restante consiste en encontrar una ecuación 
simple y de forma apropiada para representar GE/RT como una función de la 
temperatura y la composición para una gran variedad de soluciones líquidas . La 
ecuación perfecta para este propósito no se ha encontrado aún, sin embargo, una 
ecuación ideada por G.M. WILSON está muy cerca de satisfacer los requisitos y merece 
una atención especial. 

GE 
R T = - ¿ ( X1 In ( L X¡ G;¡ ) ) 

1 1 
(4-29) 

Donde: G 1¡ = 1 para 1 = j 

Las sumas de estas ecuaciones están sobre todas las especies qulmlcas presentes. 
Para cada par ij de especies hay sólo dos parámetros, G1¡, dependientes de la 
temperatura. Por ejemplo, en un sistema ternario extisten tres pares ij posibles y los 
parámentos son G12, G21, G13, G31, G23, G32. 

Cuando la ecuación (4·29) se combina con la ecuación (4·28), resulta la siguiente 
expresión para In y1: 

lny1=1 - In ( f X¡ G1¡) - ¿ [f~IG~~I ] (4-30) 

Todos los índices se refieren a las mismas especies y las sumas están sobre todas 
las especies. Los mismos parámetros Gil aparecen en la ecuación (4-29) como en la 
ecuación (4-30). La dependencia respecto a la temperatura de los Gij está dada por: 

G1¡=~exp (~) i"i (4-31) 
V1 RT 

donde Vj y Vi son los volúmenes molares a la temperatura T de los líquidos puros j e 
aij se toma como una cantidad constante. Debe notarse que aij = aji y Gij = Gji. 

La utilidad de la ecuación de Wilson se deriva de la aproximada independencia 
respecto a la temperatura y a la composición de las aij. Cuando se considera esta 
independencia, se tratan las aij como verdaderas constantes, independientes de la 
temperatura y aplicables a un par ij de especies químicas, sin considerar cualquier otra 
especie que pudiese estar presente. Esto significa que los experimentos \levados a 
cabo con una mezcla binaria de i y j a un sola temperatura proporcionan los valores de 
aij y aji, los caules son aplicables para este par lj a otras temperaturas y para cualquier 
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mezcla de multicomponentes. Esto hace que la determinación de los coeficientes de 
actividad sea una tarea de proporciones manejables. 

4.6 RUTINAS DE CALCULO. 

Rutinas de cálculo para resolver simultáneamente las N ecuaciones necesarias 
puede desarrollarse ahora para cada clase de problema señalado anteriormente. Las 
funciones termodinámicas que deben evaluarse en cada caso aparecen en la Tabla No. 
4, junto con su dependencia funcional respecto a los parámetros de entrada requeridos. 

TABLA No. 4 

DEPENDENCIA FUNCIONAL DE LAS VARIABLES TERMODINAMICAS 

Función termodinámica Dependencia Funcional 

Pi"'1 T solamente 

<!>¡ T. P, Y1 , Y2, ...• YN-t 

qif'1 T solamente 

YI T. Xt , X2 •... , XN-1 

Parámetros requeridos 
para la evaluación 

Para cada componente: 
las cosntantes de la 
ecuación para Pi"'1 = P (T ) 

Para cada componente 
Te¡ • Vc1 • Zc1 • Wi 

Para cada componente: 
Pf'1 ,Tcl ,WI 

Para cada componente: 
V¡ ÍO Vi= V (T >J· Para 
cada par bln io: dos 
valores para a1¡ 
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CALCULO DE TEMPERATURA DE BURBUJA. 

Para obtener la Temperatura de Burbuja de una mezcla cuando se conocen las 
composiciones del líquido (X1 .... ,Xn), y la Presión Total del sistema; y se cuenta con 
todos los parámetros necesarios para el cálculo de los coeficientes de fugacidad y 
actividad utilizando las ecuaciones respectivas, los pasos a seguir son los siguientes: 

Como ninguna de las funciones termodinámicas es independiente de la Temperatura, 
es necesario utilizar una Temperatura inicial, estimada con alguna base razonable. 

La única función termodinámica que depende de la composición del vapor, que es 
desconocida, es <1>1, por tanto, es igual a la unidad para el cálculo inicial. 

El segundo paso consiste en calcular todas las cantidades que dependen sólo de la 
temperatura y de la Información proporcionada, a saber: Todos los Bij, por medio de la 
ecuación virial, las presiones de vapor a partir de la ecuación de Antaine, los 
coeficientes de fugacidad en saturación (ec. 4-25), y los coeficientes de actividad de la 
tase líquida por medio de la ecuación de Wilson. 

Toda la Información necesaria se encuentra ahora disponible para calcular los valores 
iniciales de las Yi. por medio de la ecuación: 

X1y1 Pf11 <~f'1 

Y¡ = <!>¡ p (4-32) 

Cada Yi se encuentra por medio de un cálculo Independiente; la condición ¿ Y¡ = 1. 
no ha sido impuesta. Al final los resultados deben satisfacer esta condición. pero ello es 
diferente para el caso del primer cálculo aproximado de las Yi. En cualquier punto 
¿ Y¡ es una cantidad clave en este esquema y el tercer paso consiste en sumar las YI 
calculadas y normalizarlas dividiendo cada Yi entre la suma, lo cual asegura que la serie 
de Yi , sumen la unidad. 

Se dispone ahora de una serie de Yi a partir de las cuales se pueden calcular las <1>1 
por medio de la ecuación 4-26. Con los valores de <!>¡ se recalculan las Yi. Como la 
temperatura no ha variado, todos los demás parámetros tienen el mismo valor. Se 
calcula nuevamente la ¿ Y¡; ya que ésta es una segunda iteración, y el resultado se 
compara con el resultado de la suma anterior, si la variación es mayor que una 
tolerancia determinada previamente, se recalculan las <1>1 y se comienza una nueva 
iteración. Este proceso se repite hasta que la variación entre la sumas de Yi de dos 
iteraciones sea menor que la tolerancia determinada. Cuando se satisface esta 
condición, el siguiente paso cosniste en determinar si la suma de las Yi es uno. SI es 
así, los cálculos están completos ; los valores de Yi son los del equilibrio en la fase 
vapor y la temperatura supuesta inicialmente es la de equilibrio. 
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Si :¿ Y1 es diferente de uno, el valor supuesto de Temperatura debe ajustarse de 
acuerdo con algún esquema razonable. La mejor forma de llevar a cabo el ajuste de 
Temperaturas es a través del método de Newton, por medio de la ecuación de presion 
de vapor, de la cual se despeja la Temperatura y se puede obtener fácilmente la 
derivada de la expresión resultante. 

El procedimiento completo de iteración se reinicia con la nueva temperatura, 
calculando presiones de vapor, coeficientes de fugacidad en saturación, coeficentes de 
actividad y utilizando los coeficientes de fugacidad calculados en la última iteración. 
Todo el proceso se repite hasta que la suma de Vi difiera de la unidad por alguna 
pequeña tolerancia establecida inicialmente. 

En la Figura No. 23 se encuentra un diagrama de flujo que representa la secuencia 
de los cálculos para obtener la temperatura de burbuja. 

CALCULO DE TEMPERATURA DE ROCIO. 

Para obtener la Temperatura de Rocío cuando se conocen la composiciones del 
vapor (Y1, .... Yn) y la presión total del sistema, se sigue un procedimiento iterativo 
muy parecido al ocupado en la temperatura de burbuja. Esta vez, a partir de la 
temperatura inicial supuesta, se pueden obtener los valores de presiones de vapor, 
coeficientes de fugacidad en saturación y los coeficientes de fugacidad de la fase vapor, 
puesto que conocemos las composiciones. Los datos con los que no contamos son 
los coeficientes de actividad de la fase líquida, que dependen de la composición del 
líquido, por eso, los cálculos se comienzan asignándoles el valor de 1. 

Con los datos anteriores se puede hacer la primera estimación de las composiciones 
en el líquido por medio de la ecuación: 

Y1<l>1P 
X1=---

YI pf"t<~f"t 
(4-33) 

Al igual que en los cálculos de Temperatura de Burbuja, las Xi se normalizan 
dividiendo cada una entre el valor de su suma. Con los valores de Xi normalizados y la 
ecuación de Wilson se procede al cálculo de los coeficientes de actividad. Se 
recalculan las Xi y la suma de las Xi se compara con la suma anterior, si la variación es 
mayor que una tolerancia determinada, se normalizan las Xi y se recalculan los 
coeficientes de actividad. El proceso se repite hasta que la diferencia de las sumas de 
las Xi de dos iteraciones sea menor que la tolerancia. Cuando esta condición se 
cumple, se determina si la suma de las Xi es uno. Si es así, los cálculos están 
completos. 

Si la suma de Xi es diferente de uno, et valor supuesto de Temperatura se ajusta por 
medio del método de Newton, y se reinicia todo el ciclo, hasta que la suma de Xi difiera 
de la unidad por una pequeña tolerancia. 
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En la Figura No. 24 se muestra un diagrama de flujo con la secuencia de cálculos 
para obtener la Temperatura de Rocío. 

CALCULO DEL FLASHEO DE UNA MEZCLA. 

El flasheo de una mezcla consiste en determinar las composiciones de las fases así 
como las fracciones de líquido y vapor obtenidas a partir de un sistema de composición 
total conocida a una Temperatura y Presión especificada. Composición Total conocida 
se refiere a que 

se conocen los moles totales de cada uno de los componentes de la mezcla. 

Para realizar este cálculo es necesario recurrir a lo que se conoce como "Coeficientes 
de Distribución, Ki". Los Coeficientes de Distribución no son más que la relación 
existente entre la fracción mol del componente 1 en el vapor y la fracción mol del 
componente i en el líquido. 

K¡=.'.!'.! 
X¡ (4·34) 

Para iniciar los cálculos se le asignan a Xi los valores de Zi, que corresponden a los 
moles totales de i en la mezcla. A los coeficientes de fugacidad de i en la fase vapor se 
les da el valor de uno, y se supone la fracción de líquido, L, como uno. Con la 
Temperatura y Ja Presión del sistema se pueden obtener valores de presiones de vapor, 
coeficientes de fugacidad en saturación y coeficientes de actividad. Se procede a hacer 
las iteraciones con el cálculo de VI y <1>1 hasta que no haya variación en las sumas de Vi, 
tal como se realiza en la rutina para la Temperatura de Burbuja. 

Los últimos valores de Vi, se vuelven a normalizar y con ellos se recalculan las <!>¡. 
La ecuación (4·22) se modifica de tal manera que obtengamos la relación de las 
fracciones mol de 1 en el vapor entre la fraccion mol de i en el líquido, es decir: 

K¡ = y¡ pf'I .¡,f"I 
<l>¡P (4·35) 

Se calcula entonces la sumatoria de las Ki, esto es con la finalidad de llevar un control 
en la variación de las mismas. Con los valores de Ki, los moles totales Zi y Ja fracción 
de líquido L, se procede a Ja estimación de las Xi y Vi utilizando las siguientes 
ecuaciones: 

X - Z1 
l-L+K¡(1-L) (4-36) 

V¡= K¡X¡ (4-37) 

Se obtienen la sumatoria de Vi, si es igual a uno ó menor que una tolerancia 
determinada, se han encontrado Jos valores de las composiciones en ambas fases y se 
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puede determinar la fracción de vapor como 1 • L. Si la suma es diferente de uno ó 
mayor que la tolerancia especificada, se ajusta el valor de L, utilizando el método de 
Newton sobre la ecuación (4·36). Con el nuevo valor de L se recalculan las Xi (Ec. 4·36) 
y Vi hasta obtener la sumatoria de Yi iguales a uno ó menores a la tolerancia. 

Con las composiciones de las fases establecidas, se vuelven a estimar coeficientes 
de fugacidad y actividad para realizar otro cálculo de Ki (Ec. 4-35). Con estos nuevos 
valores de KI se obtiene su suma y si la diferencia de esta suma con la suma de las Ki 
anteriores es menor que la tolerancia establecida, el sistema se encuentra en equilibrio. 
si la diferencia es mayor, se tiene qu ajustar nuevamente el valor de L. Estos ciclos se 
continúan hasta la convergencia del sistema. En la Figura No. 25, se encuentra un 
diagrama que esquematiza el proceso de cálculo. 



FIGURA No. 25 

SEPARACION FLASH 

UtPJlllUll 
JtUi::.tAOOI 

74 



C A P T U L O 

e N e o 

SISTEMAS DE DESTILACION MULTICOMPONENTES 



76 

CAPITULO CINCO 

5.1 SISTEMAS DE DESTILACION MULTICOMPONENTES. 

Muchas de las destilaciones en la industria emplean más de dos componentes. No 
obstante que los principios establecidos para soluciones binarias se aplican 
generalmente a estas destilaciones, se introducen nuevos problemas de diseño que 
requieren atención especial. 

Considerando la separación continua de una solución ternaria que consta de los 
componentes A, B y C, cuyas volatilidades relativas van en ese mismo orden (A es el 
más volátil). Con el fin de obtener básicamente puras a las tres substancias, se puede 
utilizar cualquiera de los esquemas de la Figura No. 26. De acuerdo con el esquema 
(a), la primera columna se utiliza para separar C como un residuo del resto de la 
solución. El residuo necesariamemte está contaminado con una pequeña cantidad de 
B y con una cantidad aún más pequeña de A, aunque si las volatilidades relativas son 
razonablemente grandes, la cantidad de este último será extremadamente pequeña. El 
destilado, que estará contaminado al menos con una pequeña cantidad de C, se 
fracciona en una segunda columna para dar A y B casi puros. De acuerdo con el 
esquema (b), la primera torre produce directamente a A casi puro y el residuo se separa 
en la segunda. Se muestra un tercer esquema en (c). Cuál de estos esquemas se 
utilice, depende del costo, que puede depender de las dificultades relativas de la 
separación. Generalmente, el esquema (b) será más económico que el esquema (a), 
puesto que sólo requiere una evaporación de la substancia A. En general, el esquema 
(c) será más económico que cualquiera de los otros dos. 

Un principio importante que debe acentuarse es que un único fraccionador no puede 
separar más de un componente en forma razonablemente pura a partir de una solución 
de varios componentes, sino que se requerirá un total de N - 1 fraccionadores para 
lograr la separación completa de un sistema de N componentes. Por ejemplo, al 
principio puede pensarse que el componente de volatilidad intermedia B tenderá a 
concentrarse en forma relativamente pura en la parte central de la primera torre, de 
donde, al separarse como una corriente lateral, permitirá que se separaran A puro y C 
puro como destilado y residuo, respectivamente. Pero esto no puede suceder. Por 
ejemplo, el plato de alimentación de la columna 1, esquema (a), necesariamente 
contendrá los tres componentes en proporciones no lejanas de las predominantes en la 
misma alimentación. Por lo tanto, los platos que están inmediatamente encima del plato 
de alimentación también contendrá cantidades apreciables de las tres substancias; por 
su parte, la proporción C irá disminuyendo gradualmente conforme se ascienda en la 
sección de enriquecimiento. 

En forma similar, los platos que están inmediatamente debajo del plato de 
alimentación necasariamente contienen proporciones elevadas de todas las 
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substancias, pero las cantidades A y B decrecen uniformemente conforme se desciende 
en la sección de agotamiento. Aun cuando algunas veces se separan corrientes 
laterales en las torres de fraccionamiento, estas corrientes deben sufrir un 
procesamiento posterior si se quieren obtener productos puros. 

Los principios generales de diseño de los fraccionadores de multicomponentes son 
los mismos en muchos aspectos que aquellos para sistemas binarios, pero la escasez 
de adecuados datos en el equilibrio vapor • liquido impone severas restricciones a su 
aplicación. Estos datos se necesitan especialmente para líquidos no ideales; debe 
acentuarse el peligro de tratar nuevos diseños sin los datos adecuados de equilibrio o 
sin los estudios en planta piloto para estas soluciones. Otro serio problema que aún no 
se resuelve son los métodos inadecuados de manejar la eficiencia de fas platos en los 
sistemas de multicomponentes. 

El procedimiento de diseño más seguro es el Thiele y Geddes. Este método supone 
que, para una alimentación dada, se conocen desde el principio el número de platos, la 
posición del plato de alimentación, la relación LíquidoNapor y la temperatura en cada 
plato; en consecuencia, procede a calcular el producto destilado y el residuo resultante. 
Por supuesto, en la mayoría de los casos, al principio de los cálculos se desconocen las 
cantidades necesarias. El esquema que se señala aquí empieza por obtener la 
información necesaria para utilizar el método de Thiele-Geddes, que entonces 
proporciona el diseño final. Se han elaborado técnicas mediante la agrupación de 
ecuaciones en etapas de equilibrio y resolviendo iterativamente por etapa, con base en 
el método de Lewis y Matheson y el de Thiele-Geddes. 

LIMITACIONES DE LAS ESPECIFICACIONES. 

Inicialmente se va a suponer que ya se establecieron al menos las siguientes 
especificaciones: 

1.- Temperatura, Presión, composición y flujo de la alimentación. 

2.- Presión de la destilación. 

3.- La alimentación se va a introducir en el plato que tenga como resultado el número 
total menor de platos. 

En estas condiciones, sólo quedan al diseñador tres puntos adicionales que puede 
especificar. Escogidos tos tres, todas las demás características del fraccionador 
quedan fijas. El diseñador sólo puede calcular cúales serán; arbitrariamente puede 
asignarles valores provisionales, con el fin de realizar los cálculos por prueba y error y 
verificarlos posteriormente. De la siguiente lista pueden escogerse los tres puntos. 

1.- Número total de platos. 

2.- Relación de reflujo. 
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3.- Relación del reheNidor, o sea, relación entre el vapor producido por el reheNidor y 
el residuo separado. 

4.- Concentración de un componente en un producto (puede escogerse un máximo de 
dos). 

5. - Relación entre el flujo de un componente en el destilado y el flujo del mismo 
componente en el residuo, o separación del componente ( puede escogerse un 
máximo de dos). 

6.- Relación entre el destilado total y el residuo total. 

CONDICION DE LA ALIMENTACION. 

Debido a que la condición de la alimentación, como un sistema de una fase ó una 
mezcla de dos, es un factor sumamente importante para el diseño de una torre de 
destilación, es indispensable obtener los límites de la región de dos fases para la 
alimentación con respecto a la temperatura y a la presión, así como su entalpía. 

La región de dos fases está limitada por las temperaturas de burbuja y rocío a la 
presión de operación de trabafo en la torre. Y la entalpia se calcula a partir de datos 
termodinámicos del sistema. Considerando la sección de la torre en donde se 
introduce la alimentación, Figura No. 27, las cantidades de las corrientes de liquido y 
vapor cambian abruptamente en este plato, puesto que la alimentación puede ser 
líquida, vapor o mezcla de ambos. 

Por ejemplo, si la mezcla de alimentación es un líquido saturado, L será mayor que L 
por la cantidad de líquido alimentado. Para establecer la relación general, un balance 
de materia global en esta sección es: 

(5-1) 

y un balance de entalpía: 

F HF + L Hu - 1 + G hGI + 1 = G HGt + L Hu (5-2) 

Todos los vapores y los líquidos dentro de la torre están saturados; además, las 
entalpías molales de todos los vapores saturados en esta sección son básicamente 
idénticas, ya que los cambios de temperatura y de composición sobre un plato son 
pequeños. Lo mismo es cierto de las entapías molales de los líquidos saturados. De 
acuerdo a lo anterior, la ecuación 5·2 se vuelve: 

( L - L) HL = ( G - G) HG + F HF (5-3) 
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(5-4) 

Entonces se ve que la cantidad q es el calor necesario para convertir 1 mol de la 
mezcla de alimentación de su condición Hf hasta un vapor saturado, dividido entre el 
calor latente mola/ HG - HL . La mezcla de alimentación puede introducirse en 
cualquiera de las diferentes condiciones térmicas, desde un líquido por debajo de su 
punto de burbuja hasta un vapor sobrecalentado; para cada una de esas condiciones, 
el valor de q será diferente. Las circunstancias típicas están listadas en la tabla No. 5, 
con el rango correspondiente de valores de q. 

COMPONENTES CLAVE. 

Conviene, al principio, listar los componentes de la alimentación siguiendo el orden 
de su volatilidad relativa. A Jos componentes más volátiles se les llama "ligeros" y a Jos 
menos volátiles "pesados". Con frecuencia habrá un componente, el componente clave 
ligero, que está presente en el residuo en cantidades importantes, mientras que los 
componentes más ligeros que el clave ligero se encuentran en pequeñas cantidades. Si 
todos Jos componentes tienen concentraciones importantes en el residuo, entonces el 
más volátil es el clave ligero. En forma similar, en el destilado habrá de ordinario una 
cantidad importante de un componente, el componente clave pesado; por el contrario, 
los componentes más pesados que el clave pesado están presentes sólo en pequeñas 
cantidades. Si en el destilado hay concentraciones importantes de todos los 
componentes, entonces el menos volátil es el clave pesado. 

La dificultad de la separación, medida por el número de platos que se requieren para 
una relación de reflujo dada, está determinada por las concentraciones de los 
componentes clave en los productos. Por lo tanto es importante establecer cuáles son 
los componentes clave: estos pueden ser o no aquellos cuyas separaciones se han 
especificado. 

Las volatilidades relativas siempre pueden especificarse con respecto al clave 
pesado: 

(5-5) 

en donde j representa cualquier componente y hk el clave pesado. Entonces, 
a hk = 1, las a para los componentes más ligeros que el clave pesado son mayores 
que 1, y para los componentes más pesados son menores que 1. 
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5.2 RELACION MINIMA DE REFLUJO. 

Esta es la relación de reflujo máxima que requiere un número Infinito de platos para 
separar los componentes clave. 

Con un número infinito de platos, es posible excluir el destilado de todos los 
componentes más pesados que el clave pesado. Puesto que todos los componentes 
están presentes en el plato de alimentación y como se necesitan varios platos de 
enriquecimiento para que se vuelva insignificante la concenlración de estos 
componentes pesados, el "adelgazamiento" para estos componentes, arriba del cual su 
concentración es cero, cae en algún lugar encima del plato de alimentación. En forma 
similar, un número infinito de platos permite excluir del residuo todos los componentes 
más ilgeros que el clave ligero, y hay un 'adelgazamiento" para estos platos debajo del 
plato de ailmentación. Por lo tanto, la situación es diferente que en la destilación 
binaria, en donde sólo hay un ada\agazamiento en la relación del reflujo mínimo, 
generalmente en el plato de alimentación. 

Debido a la posibilidad de excluir componentes de los productos, los cálculos en la 
relación de reflujo mínimo ayudan a decidir cuáles son los componentes clave. Los 
componentes que se consideren clave con respecto a la volatilidad, se encuentran en 
cantidad importante en los dos productos y se dice que se distribuyen. En la relación 
de reflujo mfnima, se cumple: 

X¡o D = 2J..::...!. X1k D + a1k - a¡ XhkD D 
ZjF F Ulk - 1 ZtkF F Ulk - 1 ZhkF F 

(5-6) 

Para X¡oD/Z¡FF menor de -.01 o mayor de 1.01, probablemente el componente J no 
se distribuirá. Para valores entre .01 y .99, sin duda alguna el componente J se 
distribuirá. Los cálculos se realizan con las primeras estimaciones sobre cuáles son los 
componentes clave; después se corrige, si es necesario. Se han propuesto muchos 
métodos para calcular la relación de reflujo mínimo, Rm, la mayorfa de los cuales son 
tediosos y no necesariamente muy exactos. No se requiere un valor exacto de Rm, 
puesto que el único propósito al obtenerla es calcular las composiciones de los 
productos en Rm y asegurar que la relación de reflu¡o, R, especificada sea razonable. 

El mélodo da Undarwood qua utiliza a promedio constantes y supone UG constante, 
proporciona valores razonables; se recomienda este mélodo. 

Se pueden resolver dos ecuaciones: 

"<'a¡ZjFF=F( 1 -) 
¿, a¡ - <!> q 

2: a¡X¡o
1
º=D(Rm+1) 

a¡-<, 

(5-7A) 

(5-78) 
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La primera de estas ecuaciones es para todos los componentes J y se resuelve para 
los valores necesarios de •I>. Estos son los valores que caen entre las " de los 
componentes distribuidos. Por lo tanto, se requiere un valor más de •I> que el número 
de componentes entre los clave; estos valores caerán entre a1k y arhk = 1. Entonces la 
ecuación (5-78) se escribe una vez para cada valor de •I> obtenido, incluyendo el clave 
pesado y todos los componentes más ligeros en las sumas. Estas se resuleven 
simultáneamente para Rm y las incógnitas X10D. Si resulta que X10D es negativo o 
mayor que ZJFF, el componente J no se distribuirá y los componentes clave se habrán 
escogido en forma incorrecta. 

Todas las a se calculan en el promedio del punto de rocío del destilado y el punto de 
burbuja del residuo, lo cual puede requerir algunas estimaciones al tanteo. Este método 
se ha ampliado a columnas con alimentación múltiple, en donde se consideran los 
moles totales de cada uno de los componentes que entran al sistema por cada 
alimentación, así como el flujo de ambas alimentaciones. 

El método descrito anteriormente para determinar la distribución de los componentes 
que quedan entre los componentes clave puede llegar a ser muy laborioso y requerir de 
muchos cálculos bastante complicados debido a los sistemas de ecuaciones que se 
tienen que plantear y cuya resoloución no es fácil. 

Geddes y Hengstebeck desarrollaron un método que, al igual que el anterior, se basa 
en las volatilidades relativas evaluadas a la temperatura promedio de la torre; y que 
simplifica los cálculos necesarios para determinar la distribución de los componentes en 
el destilado y en el fondo. 

La correlación desarrollada es: 

lag~ = e log u¡ 
IB 

iD = moles de i en destilado 

iB = moles de i en fondo 

(5-8) 

El método consiste en evaluar uj (para todos los componentes) a la temperatura 
promedio del sistema. Estos valores corresponden a las abscisas de una gráfica. Se 
calculan las ordenadas para los componentes clave a partir de la ecuación 5-8. Con las 
ordenadas y abscisas correspondientes, se puede obtener fácilmente la ecuación de la 
recta. Con la ecuación de la recta se pueden evaluar las ordenadas para los demás 
componentes ( que no son clave ). A través de Balances de materia, y las ordenadas 
obtenidas es fácil obtener los valores de fracción mol, tanto en el destilado como en el 
fondo, de los componentes distribuidos. 

El método de Geddes-Hengstebeck es el que se utiliza en el simulador desarrollado 
para encontrar la distribución de argón en las torres de destilación. Debido a que el 
aire se considera como un sistema ternario, compuesto por nitrógeno. oxígeno y argón, 
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para efectos de destilación, el componente clave ligero corresponde al nitrógeno y el 
clave pesado al oxígeno, por lo que es necesario determinar la distribución del argón 
dentro de las torres. 

5,3 REFLUJO TOTAL. 

Las composiciones del producto cambian con la relación de reflujo; los cálculos en el 
reflujo total ayudarán a decidir las composiciones finales. La ecuación de Fenske no 
está limitada a mezclas binarias y puede aplicarse a los componentes clave para 
determinar el número mínimo de platos. 

I ( XikDD XhkWW) 
og ( XhkOD )( XíWiW l 

Nm+ 1 = loga1k,av (5-9) 

en donde Nm + 1 es el número total de etapas ideales Incluyendo el rehervidor ( y 
un condensador parcial si se toma en cuenta su capacidad de fraccionamiento ). 
Entonces, la ecuación puede aplicarse para determinar la distribución de otros 
componentes en el reflujo total: 

X10 D = a~'l\.;T 1 XhkD D (5•10¡ 
X¡wW ' XhkWW 

La aav (alfa promedio) es la media geométrica de los valores en el punto de rocío del 
destilado y el punto de burbuja de residuo, que puede requerir varias pruebas antes de 
que pueda calcularse. 

a¡, av = ( UTb UTr ) o.s (5·11) 

COMPOSICIONES DE LOS PRODUCTOS. 

Para los componentes entre los componentes clave, se puede obtener una 
estimación razonable de sus distribuciones en la relación de reflujo A, mediante una 
Interpolación lineal de X¡cD, entre Rm y el reflujo total, de acuerdo con A/( A + 1 ). 
Para los componentes más ligeros que el clave ligero y más pesados que el clave 
pesado, es mejor en este momento suponer que no se distribuyen, a menos que exista 
una clara Indicación de distribución importante en el reflujo total y a menos que A sea 
muy grande. Aún cantidades muy pequeñas de los componentes ligeros en el residuo 
o de los componentes pesados en el destilado modifican enormemente los cálculos que 
siguen. 
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5.4 LOCALIZACION DEL PLATO DE ALIMENTACION 

Al igual que con mezclas binarias, el cambio de la sección enriquecedora a la sección 
de agotamiento debe hacerse tan pronto como se haya obtenido el mayor 
enriquecimiento. Esto, finalmente, sólo puede determinarse mediante pruebas en los 
cálculos de Thlele-Geddes; mientras tanto se requiere algún tipo de guía. A 
continuación se supone l./G constante, se desprecia la interferencia de componentes 
diferentes a los calve y se supone que el plato de alimentación óptimo ocurre en la 
intersección de las líneas de operación de los componentes clave. 

Omitiendo la designación del número del plato, de la ecuación: 

G Yn + 1 = LXn + DXo (5-12) 

Donde n = número de plato 

la línea de operación para la sección de enriquecimiento, puede escribirse para cada 
uno de los componentes clave: 

Eliminando L se tiene 

Xlk = Ylk § - Q XlkD 
L L 

Xhk = Yhk § - Q XlkD 
L L 

Y1k = l<Jk Yhk - Q XhkD + Q XlkD 
Xhk G G 

En forma similar, para la seción de agotamiento da: 

Ylk = l<Jk Yhk - '!!_ XhkW + '!!_ XlkW 
Xhk G G 

(5-13) 

(5-14) 

(5-15) 

(5·16) 

En la intersección con la línea de operación, Ylk de la ecuación 5-15 y de la 5-16 son 
iguales, como lo son Yhk y Xlk/Xhk. Entonces Igualando los datos derechos de las dos 
expresiones da: 

WX11<w DXlkD 
Xik -G- + """(3 
Xhk Intersección% = WXhkw DXhkD 

-G-+-G-

Para el clave ligero se tiene : 

(5-17) 
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.\!'Y.)(¡ Q X _ GFZikF - DF ( 1 - q ) Xrko 
G kw + G lkO - ( G - F (1 - q ) ) G (5-18) 

y se obtiene un resultado similar para el clave pesado. 
ecuaciones en la ecuación 5-17 con el valor de G/D = R + 1 : 

Sustituyendo estas 

~ _ ZlkF - Xiko ( 1 - q )/ (R + 1 ) 
Xhk lntersecclon% - ZhkF - XhkO ( 1 - q )/(R + 1 ) (5·19) 

De acuerdo con el tratamiento de las mezclas binarias, el plato de alimentación F es 
el paso más alto sobre la línea de operación de la sección de agotamiento , El paso de 
alimentación raramente coincide exactamente con la intersección de la línea de 
operación. Entonces, la localización del plato de alimentación, y según la condición 
térmica de la misma, está dada por alguna da las ecuaciones siguientes: 

Cuando la alimentación se encuentra en forma de líquido subenfriado o saturado, se 
utiliza la ecuación: 

Xik Xik Xik 
Xhk f-1 '2!: Xhk lnlerseccl6n% ~ Xhk f (5·20) 

Cuando la alimentación es una mezcla de líquido y vapor, el criterio de elección 
corresponde a la ecuación: 

Xik Xik Xrk 
Xhk f-1 '2!: Xhk Intersección% '2!: Xhk f {5·21) 

y cuando la alimentación es un vapor saturado o sobrecalentado, se utiliza: 

Xik Xik• Xik 
Xhk f-2 2: Xhk* Intersección% 2: Xhk f-1 (5·22) 

• Composiciones en equilibrio con el vapor 

5.5 METODO DE CALCULO DE LEWIS Y MATHESON. 

Este método establece la primer ( y generalmente la última ) estimación del número 
requerido de platos. Aunque es posible considerar, mediante balances simultáneos de 
entalpía plato a plato, las variaciones en la relación L/G con el número de platos, es 
me)or omitir este refinamiento puesto que todavía no se establecen los productos 
firmemente. 

Con L/G constantes, se pueden aplicar a cada componentes las líneas de operación 
de McCabe-Thlele, que son simplemente balances de materia. Por lo tanto, para la 
sección de enriquecimiento, la ecuación 5-12 es: 

L O 
YJ,n+1 = G Xj,n + G Z¡,o (5-23) 



88 

Esta ecuación se utiliza en forma alternativa con los cálculos del punto de rocío a fin 
de calcular plato por plato para cada componente, desde la parte superior hacia abajo 
hasta el plato de alimentación. Para componentes más pesados que el calve pesado, 
no se cuenta con ZjO y estos componentes no pueden incluirse. 

Para la sección de agotamiento, es conveniente resolver para X la ecuación: 

G W 
X1.m = -¡:-YJ.m+t + LX¡.w (5-24) 

Esta se utiliza en forma alternativa con los cálculos del punto de burbuja a fin de 
calcular plato por plato para cada componente, desde el fondo hacia arriba hasta el 
plato de alimentación. No hay valores de Xjw para componentes más ligeros que el 
clave ligero; por ello, no pueden incluirse. 

Si en la primera estimación de las composiciones de los productos se encuentra que 
un producto contienen todos los componentes (lk = más volátil ó hk = menos volátil ) , 
los cálculos pueden iniciarse con este producto y continuarse después del plato de 
alimentación hasta el otro lado de la columna. Por supuesto, deben utilizarse las 
ecuaciones de la línea de operación adecuadas para cada sección. Esto evitará las 
correciones a la composición, que se expondrán posteriormente. 

CORRECCIONES A LA COMPOSICION. 

Los cálculos previos proporcionaron que la alimentación debe ser en dos platos 
calculados a partir de direcciones opuestas, que no coinciden. No obstante, en la 
mayoría de los casos el número de platos será satisfactorio; por ande para calcular los 
subsecuentes sólo se necesita estimar aproximadamente las temperaturas y las 
relaciones IJG. 

Empezando con el líquido del plato de alimentación, tal como se calculó respecto de 
la sección de enriquecimiento, qua no presenta componentes pesados, todas las 
fracciones mol se reducen proporcionalmente, de forma que su suma. más las 
fracciones mol de Jos compoentnes que faltan sea 1, según se muestra en la 
composición del plato de alimentación calculada en la sección de agotamiento. 
Entonces, se vuelve a calcular el punto de burbuja. La jusMicación de este 
procedimiento, un tanto arbitrarlo, es que las concentraciones relativas de los 
componentes ligeros en el vapor permanecerán aproximadamente iguales mientras no 
cambien sus concentraciones relativas en el líquido. 

A continuación se calculan las concentraciones de los componentes pesados 
faltantes sobre los platos arriba del plato de alimentación. Para estos, ZjD debe ser 
muy pequeño y la ecuación 5-23 muestra: 

Y1,n+t _ Ll\.nla + OZJ.o'o ~ 
Yhk, n+ t - l Xhk. nlo + D ZhkO/G Xhkn 

(5-25) 



puesto que: 

entonces: 

~- m¡,n+1 X¡,n+1 
Yhk, n+1 - ITThk, n+1 Xhk, n+1 

aJ,n+1 Xj,n+1 
Xhk, n+1 

X a¡, n+1 X1, n+1 Xhkn 
J,n= Xhk,n+1· 
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(5-26) 

(5-27) 

Por tanto, las fracciones mol de líquido sobre el plato n determinadas con 
anterioridad se reducen proporcionalmente para ajustar las fracciones de los 
componentes pesados, se calcula entonces un nuevo punto de burbuja. Así se 
continúa en forma ascendente hasta que ya no cambien en forma importante fas 
concentraciones antes calculadas en Jos platos superiores. 

Los componentes ligeros faltantes se suman a los platos debajo del plato de 
alimentación en la misma forma. Entonces, la ecuación 5-24 para éstos, da: 

YJ,m+1 _ X¡,m-W X¡,w-1. _ ~ 
Y1k, m+1 - X1k, m - W X1kwlL - Xikm 

(5-28) 

en donde se aprovecha el hecho de que Xjw debe ser pequeña para estos 
componentes. Como antes, 

Y¡: m+1 _ m¡, m+1 X¡, m+1 _a¡, m X¡, m+1 
Y1k, m+1 - m1k, m+1 X1k, m+1 - fllkm Xik ,m+1 

(5-29) 

Ja última aproximación resulta de suponer que la relación de las a permanece 
razonablemente constante con cambios pequeños de temperatura. Entonces: 

X _ X¡,m Ulkm X1k,m+1 
J,m+I - a¡,m X1km (5-30) 

las fracciones mol de los componentes sobre el plato inferior se reducen 
proporcionalmente para acomodar los componentes ligeros; se vuelve a calcular el 
punto de burbuja. 

5.6 RELACIONES LIQUIDO· VAPOR. 

Con las temperaturas y composiciones corregidas, ahora es posible calcular 
razonablemente bien las relaciones l/G sobre los platos. 

Para la sección de enriquecimiento, se pueden resolver las ecuaciones 5-31 y 5-32: 

Gn+1 HGn+1 = Ln HLn +Oc+ O Ho (5-31) 

Gn+1 = Ln +O (5-32) 



para obtener: 

G 
Oc + D { Ho - HLn ) 

n+ 1 = HGn+1 - HLn 

donde Oc = Calor removido en el condensador. 

Oc = D ( (R + 1) HG1 - RHLo - Ho ) 

G1 = Vapor del plato No. 1 

Lo = Liquido de Reflujo 

D = Destilado 
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(5-33) 

(5-34) 

Con la ecuación 5-32 se obtiene Ln; Gn se calcula mediante otra aplicación de la 
ecuación 5-33; así se obtiene Ln/Gn. En forma similar, para la seción de agotamiento, 
las ecuaciones 5-35 y 5-36: 

Lm = Gm+1 + W 

Lm HLm + Ob = Gm+I HGm+I + W Hw 

se resuelven simultáneamente para obtener: 

Gm+I = Ob + W ( HLm - Hw) 
HGm+I - HLm 

donde Ob = Calor proporcionado en el reboiler. 

Ob = DHo + WHw + Oc + OL - FHF 

(5-35) 

(5-36) 

(5-37) 

(5-38) 

OL = Suma de todas las pérdidas de calor 

F = Alimentación 

W = Productos de Fondo 

D =Destilado 

La ecuación 5-35 da el flujo del líquido. Generalmente es necesario calcular sólo 
unas cuantas de estas relaciones en cada sección e interpolar el resto de una gráfica de 
L/G vs. número de platos. • 

SI las entalpías se calculan a partir de las temperaturas y concentraciones tomadas 
de los datos de Lewis y Matheson, aún cuando se corrigieron en la forma indicada, las 
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relaciones LJG no dejarán de ser simples estimaciones, puesto que los datos en que se 
basan suponen que UG es constante en cada sección. 

5.7 METODO DE THIELE Y GEDDES. 

Con el número de platos, posición del plato de alimentación, temperaturas y 
relaciones UG, el método de Thiele-Geddes procede a calcular los productos que 
resultarán; permite así una verificación final de todos los cálculos previos. A 
continuación se expone el método. 

Todas las ecuaciones que siguen se aplican por separado a cada componente, por 
lo que se omiten las designaciones de los mismos. 

Para la sección de eriquecimlento, considérese inicialmente el condensador. 

G1 Y1 = lo Xo + O Zo 

G1 Y1 = Lo Xo + 1 
o Zo o Zo 

Para un condensador total, Xo = Zo = Xo y Lo/O = A, por lo tanto: 

G1 Y1 
Dzo=A+1=Ao+1 

(5-39) 

(5-40) 

(5-41) 

Para un condensador parcial, que se comporta como una etapa ideal, Zo = Yo, Zo/Xo 
= Yo/Xo = mo y 

(5-42) 

Por lo tanto Ao es A o R/mo según el tipo de condensador. Para el plato 1: 

L1 X1 = _L_1_ = Ai 
G1 Y1 G1 m1 (5•43) 

en donde A1 es el factor de absorción para el plato 1. Entonces: 

(5-44) 

Para el plato 2: 

G2 Y2 = L1 X1 + O Zo (5-45) 

G2 Y2 = L1 X1 + 1 = A1 G1 Y1 + 1 = A (A + 1 ) + 1 DZo DZo DZo 1 o 
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A1 (Ao + 1 ) + 1 = Ao A1 + A1 + 1 (5-46) 

Generalmente para cualquier plato: 

Gn Yn 
O zo = Ao A1 A2 ... An-1 + A1 A2 ... An-1 + ... + An-1 + 1 (5-47) 

Y para el plato de alimentación: 

Gi Vi - A A A A A A A A 1 o zo - o 1 2 ··· 1-1 + 1 2 ••• 1-1 + ... + 1-1 +. (5-48) 

Ahora considérese la seción de agotamiento. Para el reboiler: 

GNp+1 YNp+1 GNp+1 mw = Sw 
w xw w (5-49) 

en donde Sw es el factor de deserción del reboiler. Puesto que: 

LNp XNp = GNp+1 YNp+1 + W Xw (5·50) 

entonces: 

LNp XNp _ GNp+1 YNp+1 
1 

_ S 
1 wxw- wxw +-w+ (5-51) 

Para el plato Inferior: 

GNp YNp = GNp mNp = SNp 
LNp XNp lNp 

(5-52) 

GNp YNp = SNp LNp XNp (5-53) 

entonces: 

LNp-1 XNp-1 = GNp YNp + W Xw (5-54) 

LNp-1 XNp-1 = GNp YNp + l = SNp LNp XNp + 1 ¡5•55) 
WXw WXw WXw 

SNpwLNX~ XNp + 1 = SNp ( Sw + 1 ) + 1 = SNp Sw + SNp + 1 

En general para cualquier plato: 

Lm Xm 
W Xw = Sm+1 ... SNp-1 SNpSw + Sm + 1 ... SNp-1 SNp + ... + Sm+1 + 1 (5-56) 
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y para el plato de alimentación: 

Lt Xt 
W Xw = S1+1 ... SNp-1 SNp Sw + S1+1 .. , SNp-1 SNp + ... + S1+1 + 15·57) 

Ahora se proporcionan las A y las S efectivas que han de usarse tanto en las 
ecuaciones 5·48 y 5·57: 

At=_!:!_=~ 
Gt m1 Gt Yr 

(5·58) 

W Xw Lr XF Gr Yrrozo A Gt Y1rozo 
D ZD = Gr Yt Lr Xrmxo r Lr XFIWXW 

(5·59) 

puesto que: 

FZo = WXw + DZo (5·60) 

DZd - FZr 
-WXw/DZo + 1 (5·61) 

Entonces , para cada componente se utilizan las ecuaciones 5-48 y 5.57 para 
calcular el numerador y el denominador respectivamente, del término de la ecuación 
5·59, de donde se obtiene WXw/DZo, o la separación del componente. Así, con la 
ecuación 5-61 se obtiene DZo y la con la ecuación 5-60, WXw. 

Por tanto, los productos que se acaban de calcular concuerdan por completo con el 
número de platos, posición del plato de alimentación y la relación de reflujo utilizada, 
siempre y cuando las A y las S sean correctas. Para verificarlo es necesario utilizar las 
ecuaciones generales 5-47 y 5·56 para cada plato en la sección apropiada de la torre. 
Con el fin de verificar el plato n de la sección de enriquecimiento, se ocupa la ecuación: 

GN Yn DZo _ y (5_62) 
DZo Gn - " 

que se puede obtener a partir de los datos acumulados. Si la sumatoria de las Yj,m 
es uno , la temperatura es satisfactoria. SI no, se obtiene una nueva temperatura 
ajustando proporcionalmente las Y hasta que su suma sea uno y calculando el punto de 
rocío correspondiente. Para verificar un plato en la sección de agotamiento: 

LM Xm WXw = Xm 
WXw Lm 

{5·63) 

que se puede obtener a partir de los datos. Si la suma de las Xj,m es uno, la 
temperatura es correcta. Si no, las X se ajustan para que su suma sea uno y se calcula 
el punto de burbuja. Las nuevas temperaturas y composiciones permiten nuevos 
balances de entalpía para obtener lJG corregidas para cada plato, y puede volverse a 
realizar el cálculo de Thiele y Geddes. 
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5.8 ALIMENTACIONES MULTIPLES. 

Hay ocasiones en que dos o más mezclas de alimentación, compuestas de las 
mismas sustancias pero con diferentes concentraciones, requieren destilación para dar 
los mismos productos destilados y residuales. Entonces una sola torre de destilación 
es suficiente para todos. La forma de hacerlo es introduciendo cada corriente en la 
etapa que tenga la composición más cercana. En la Figura No. 28 se encuentra un 
diagrama que ilustra la forma de hacerlo. 

Considerando la Figura anterior, el balance de materia alrededor de toda la columna 
sería. 

(5·64) 

F1 Z11 + F2 Z21 = D Y¡ + W X¡ (5·65) 

En esta torre se tienen 3 secciones, la sección A, que corresponde a la parte que se 
encuentra sobre la primera alimentación y que corresponde a la zona de recuperación. 
La sección C, que se encuentra por debajo de la segunda alimentación y que 
corresponde a la zona de agotamiento. La sección B. es la zona de la torre entre las 
dos alimentaciones. Esta parte no se puede considerar totalmente como de 
recuperación o agotamiento, sin embargo para llevar a cabo los cálculos aplicando los 
métodos de Lewis·Matheson y de Thiele Geddes, se puede considerar como de 
agotamiento o como de recuperación. La convergencia del sistema se lleva a cabo de 
igual manera. El único requisito es efectuar los balances de liquido y vapor 
correspondientes a cada sección, de acuerdo a la cantidad de los mismos que entran 
con cada alimentación. 

La diferencia esencial se encuentra en la forma de considerar las alimentaciones. Es 
necesario suponer que se alimenta una sola corriente mezclada. lo cual daría para cada 
componente la siguiente ecuación: 

ZMI = F1 Z11 + F2 Z21 
Ft + F2 (5•66) 

y para la condición térmica se tiene que q vale: 

q1 F1 + q2 F2 
qm = Ft + F2 (5·67) 

Es necesario determinar la condición térmica de cada alimentación por separado 
para poder ocupar la ecuación 5·67 y obtener qm. 
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F"JGURA Na, 28 

TORRE DE DESTJLACIDN CON DOS ALIMENTACIONES 

•1 
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El valor de qm se requiere para la obtención del reflujo mímlno que ocuparía· la 
alimentación combinada. Todo el demás procedimiento sa lleva a cabo como si se 
contara con una sola alimentación. 



C A P T U L O 

S E S 

SIMULADOR 
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CAPITULO SEIS 

6.1 SIMULADOR 

En este capítulo se presenta el contenido general del simulador desarrollado y la 
Impresión de ejemplos con las diferentes opciones de cálculo manejadas. 

El Simulador consta de 11 programas dtterentes, encadenados entre sí. El primero 
de los programas lo constituye el MENU PRINCIPAL. A partir de este Menú es posible 
desplazarse a los demás programas, simplemente escogiendo el número del cálculo 
que se quiere realizar. 

En este Menú se van a encontrar las siguientes opciones: 

1.- Temperaturas de Saturacíon. 

2.- curvas de Equilibrio para Sistemas Binarios. 

3.- Equilibrio Liquido - Vapor. 

4.- Entalplas. 

5.- Datos Termodinámicos. 

6.- Torres de Destilación. 

7.- Compresor. 

B.- Salir. 

TEMPERATURAS DE SATURACION. 

Con este programa se determinan las temperaturas de ebullición del nitrógeno, 
oxígeno y argón a una presión determinada. También es posible obtener puntos de 
Burbuja y Rocío de mezclas formadas con cualquiera de los componentes 
mencionados. Además de las temperaturas de burbuja y rocío, aparecen las 
composiciones de equilibrio en cada una de las fases. 

Para llevar a cabo los cálculos se basa en la Ecuación de Antaine para cada uno de 
los componentes y en los ciclos para Temperaturas de burbuja y rocío descritas en el 
capítulo cuatro. 
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CURVAS DE EQUILIBRIO PARA SISTEMAS BINARIOS. 

Con esta opcion es posible obtener Curvas de Equilibrio de cualquier sistema binario 
formado entre oxígeno, nitrógeno y argón a la presión deseada. 

Una vez delerminada la presión de trabajo, se calculan los equilibrios líquido - vapor 
entre las lemperaturas de ebullición de ambos componentes. Los resultados incluyen 
las temperaturas, fracciones mol en líquido y vapor, así como los coeficientes de 
distribución, K, para cada componente y la volatilidad relativa con respecto al 
componente más pesado. 

EQUILIBRIO LIQUIDO - VAPOR. 

Los cálculos en el equilibrio liquido-vapor corresponden a los perfiles de composición 
y temperaturas a presión constante, que sigue cualquier mezcla, ya sea binaria o 
ternaria, al pasar de su temperatura de burbuja a la de rocío. Se indican también las 
relaciones entre la cantidad de líquido y vapor formados con cada incremento de 
temperatura, así como los coeficientes de distribución K, para cada uno de los 
componentes. 

ENTALPIAS. 

Con este programa se obtienen los valores de las entalpías de componentes puros o 
de mezclas. Se pueden determinar a una presión y temperatura deseados, o bien, 
obtener perfiles a una presión establecida. 

El método de cálculo se basa en ecuaciones de entalpia en función de la temperatura 
para cada componente a diversas presiones, por lo que el programa lleva a cabo 
interpolaciones y ajustes necesarios para obtener los datos en las condiciones 
requeridas. 

DATOS TERMODINAMICOS. 

Los datos obtenidos aquí, corresponden a los valores de presiónes de vapor, 
coeficientes de actividad según la ecuación de Wilson, coeficientes de fugacidad de 
acuerdo a la ecuación virial, temperaturas de saturación, coeficientes de distribución y 
composiciones en líquido y vapor a la temperatura y presión solicitadas. 
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TORRES DE DESTILACION. 

Al escoger el inciso para Torres de Destilación, el control del programa se transfiere a 
un nuevo menú, en donde se presentan 2 diferentes alternativas de cálculo, una para 
cada una de las torres. 

La separación del oxígeno y el nitrógeno se lleva a cabo en un sistema de doble 
columna, las cuales corresponden a las dos primeras opciones. 

Los métodos de cálculo utilizados son los de Lewis·Matheson y Thiele-Geddes. 

Los datos de entrada para la Torre No. 1 son la presión de operación, la temperatura 
de la alimentación, las fracciones mol de oxígeno y nitrógeno deseadas en los 
productos o bien, el porcentaje de recuperación de cada uno de ellos y las veces que 
se va a ocupar el reflujo mínimo como reflujo de operación. 

A la Torre No. 2, entran dos alimentaciones, los fondos de la Torre No. 1 y el aire 
procedente de la turbina. Los datos requeridos para esta torre son: presión , 
temperatura y flujo a la salida de la turbina, composiciones deseadas de los productos o 
los porcentajes de recuperación de cada componente. Todos los datos acerca de la 
alimentación proveniente de la Torre No. 1, se transfieren automáticamente. 

Las Torres, despliegan al final del cálculo un menú en donde se puede seleccionar 
los resultados de interés. El menú de resultados incluye: 

1.- Condiciones de la alimentación. 

2.- Componentes Clave, Reflujo Minimo y Temperaturas Promedio. 

3.- Composiciones y Temperaturas en Domo y Fondo. 

4.- Condiciones a Reflujo Total. 

S.· Composiciones de los Productos con el Reflujo de Operación. 

6.· Perfil de Temperaturas y Composiciones en la Torre. 

7.· Constantes de Equilibrio en cada plato. 

8.· Perfiles de Entalpía. 

9.- Liquido, Vapor y relaciones LJG en cada plato. 

10.- Parámetros A y S de Thiele-Geddes. 

11.- Parámetros GnYn/DYd y LnXn/WXw de Thiele·Geddes. 
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12.- Parámetros Thiele-Geddes específicos del plalo de alimenlación. 

COMPRESOR. 

Dentro de esta opción del simulador, se puede obtener la potencia requerida para la 
compresión del aire desde la presión atmosférica hasta la presión de proceso. También 
se determina la cantidad de agua de enfriamiento requerida, en cada una de las etapas 
de compresión. 

A continuación se presenta un breve resumen de las bases necesarias para el cálculo 
de un compresor. 

En cualquier proceso continuo de compresión, la relación de la presión absoluta al 
volumen se expresa por medio de la fórmula: 

PV" = K (6-1) 

La gráfica de la presión en función del volumen para cada valor del exponente n se 
conoce como curva politrópica. Puesto que el trabajo que se realiza al pasar de la 
Presión 1 a la Presión 2 , a lo largo de cualquier curva politrópica es: 

2 
W=JPdV (6-2} 

1 

de ello se desprende que la cantidad de trabajo necesario depende de la curva 
politrópica de que se trate y aumenta al Incrementarse los valores de n. La trayectoria 
que requiere la cantidad menor de trabajo consumido es n = 1, que es equivalente a la 
compresión Isotérmica. Para la compresión adiabática, o sea, sin que se agregue no se 
retire calor durante el proceso, n = k = Cp/Cv. 

Puesto que por lo común no resulta práctico incluir una cantidad suficiente de equipo 
de transferencia de calor en el diseño de la mayoría de los compresores para eliminar la 
mayor parte del calor de compresión, la mayoría de las máquinas tienden a funcionar a 
lo largo de una trayectoria pol~rópica que se acerca a la adiabática. Por ende, la 
mayoría de los cálculos de compresores se basan en la curva adiabática. 

Las Ecuaciones para un sistema adiabático son : 

[~]=[~]k 
[f,] = [~]k-1 

[~] = [~Y/(k-1) 

(6-3) 

(6-4) 

(6-5) 



La potencia que se requiere para un compresor se calcula fácilmente de la siguiente 
relación: 

28B(k-1)n Pa 
P = [2.3022Ta KOo] [ [~] (1-11k) _ 1] 

donde: 

p = cv 

Ta = Temperatura de Entrada ( ºKJ 

K = Cp/Cv 

Pb = Presión de Salida 

Pa = Presión de Entrada 

Qo = m3/min 

n = Eficiencia 

6.2 EJEMPLOS 

(6-6) 

A continuación se presentan ejemplos de cada una de las opciones contenidas en /a 
simulación. No se incluye listado del programa por ser demasiado extenso. En el 
Apéndice C, se encuentran Diagramas de Flujo simplificados de cada una de las 
opciones de cálculo. 



OPCIONES DE CALCULO 

1.· TEMPERATURAS DE SATUAACION. 

2.· CURVAS DE EOUILIBAIO PARA SISTEMAS BINARIOS. 

3.· EQUILIBRIO LIOUIOO ·VAPOR 

4,. ENTALPIAS. 

5,. DATOS TEAMODINAMICOS. 

6.· TOARES OE DESTILACION. 

7.- COMPRESOR. 

B.- SALIA, 

OPCION 7 

TEMPERATURAS DE SATUAACION PARA SISTEMAS DE 

NITAOGENO - AAGON - OXIGENO 

1.· TEMPERATURAS DE EBULLICION DE COMPONENTES PUROS. 

2.- CALCULO DE TEMPERATURAS DE BURBUJA V AOCIO DE MEZCLAS. 

3.- REGRESAR A MENU PRINCIPAL. 

4.- S A L 1 A , 

OPCION 7 
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¿ DE QUE COMPONENTE QUIERES LOS DATOS 1 

1.- NITROGENO 

2.- ARGON 

3.- OXIGENO 

OPCION 

INDICA LA PRESION A LA QUE DESEAS LOS DATOS. 

N O T A : LA PRESION DADA NO DEBE SER MAYOR A LA 
PRESION CRITICA OEL COMPONENTE. 

PRESION CRITICA DEL ARGON = 48.3 atm 1 

PRESION 1 atm 1 1 

TEMPERATURA DE EBULLICION = 96.8063 K 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR 

lll4 



CALCULO OE TEMPERATURAS DE BURBUJA Y ROCIO 

A CONTINUACION SE PIDEN LOS DATOS OE PRESION Y 
FRACCIONES MOL DEL SISTEMA, SI ALGUNO DE LOS 

COMPONENTES NO EXISTE, MARCA CERO. 

X 
y 

X 
y 

PAES/ON TOTAL ( atm 1 1 4 

Z NITROGENO ? .3 

Z ARGON ? .2 

Z OXIGENO ? .5 

SISTEMA : NITROGENO • ARGON • OXIGENO 

PRESION TOTAL: 4 atm 

LIQUIDO SATURADO 

TEMPERATURA DE BURBUJA: 98.02421 K 

NITRDGENO ARGON OXIGENO 

~3 o~ o~ 

0.5242261 0.1862787 0.2897804 

V A POR SATURADO 

TEMPERATURA DE ROCIO: 100.9397 K 

NITROGENO ARGON 

0.136936 
0.3 

0.164191 
0.2 

OXIGENO 

0.6997671 
0.5 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR 
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CURVAS DE EQUILIBRIO PARA SISTEMAS BINARIOS 

1.· NITROGENO • OXIGENO 

2.· NITROGENO • ARGON 

3.· ARGON • OXIGENO 

4,· REGRESAR A MENU PRINCIPAL 

5.· S A L 1 R . 

OPCIQN 

s S T M A 

NITROGENO OXIGENO 

PRESION TOTAL 1atm1 
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SISTEMA: NITROGENO • OXIGENO 

PRESION TOTAL: 2 atm 

T IKI X Nitrógeno y Nitrógeno X Ox!geno Y Ox!geno 

83.64892 1 1 o o 
84.62492 0.8590384 0.9524812 0.1409616 4.75E·02 
85.60093 0.7500538 0.9102377 0.2499462 8.97E·02 
86.57693 0.6516908 0.8659403 0.3483092 0.1340597 
87.55294 0.5626225 0.8187118 0.4373775 0.1812882 
88.52895 0.4817082 0.7677341 0.5182918 0.2322659 
89.50495 0.407964 0.7121961 o.592036 0.2878039 
90.48096 0.3405392 0.6512533 0.6594608 0.3487467 
91.45696 0.2786962 0.5839935 0.7213038 0.4160065 
92.43297 0.2217942 0.5094022 0.7782058 0.4905978 
93.40897 0.1692745 0.4263254 0.8307255 0.5736747 
94.38498 0.1206495 0.3334255 0.8793505 0.6665745 
95.36098 7.55E·02 0.2291284 0.9245079 0.7708716 
96.33699 3.34E·02 0.1115533 0.966572 0.8884467 
97.31298 o o 1 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR 

SISTEMA: NITROGENO • OXIGENO 

PRESION TOTAL: atm 

T !KI K Nitrdgeno K Oxígeno alfa ( KN2 /K 021 

83.64892 1 
84.62492 1.108778 0.3371047 3.289115 
85.60093 1.213563 0.3591267 3.379207 
86.57693 1.32876 0.384887 3.452337 
87.55294 1.455171 0.4144891 3.510758 
88.52895 1.593774 0.4481373 3.556441 
89.50495 1.745733 0.4861257 3.591113 
90.48096 1.912418 0.5288362 3.616277 
91.45696 2.095448 0.5767425 3.633247 
92.43297 2.296734 0.6304216 3.643171 
93.40897 2.518544 0.6905707 3.647048 
94.38498 2.783588 0.7580305 3.645747 
95.36098 3.035128 0.8338184 3.640035 
96.33699 3.337126 0.9191728 3.630575 
97.31298 1 

PRESIONE ENTEA PARA CONTINUAR. 1 PARA OESPLEGAA PANTALLA ANTERIOR 



EQUILIBRIO LIOUIDD ·VAPOR EN SISTEMAS DE 

NITAOGENO • ARGON • OXIGENO 

1.· CALCULO DE EQUILIBRIOS LIQUIDO· VAPOR. 

2.· REGRESAR A MENU PRINCIPAL. 

3.· A R 

OPCION 1 1 

EQUILIBRIO LIOUIDO ·VAPOR EN SISTEMAS DE 

NITROGENO • ARGON • OXIGENO 

A CONTINUACION SE PIDEN LOS DATOS DE PRESION Y 
FRACCIONES MOL DEL SISTEMA, SI ALGUNO DE LOS 

COMPONENTES NO EXISTE, MARCA CERO. 

PRESION TOTAL (atml 1 4 

Z NITROGENO 1 .3 

Z ARGON 1 .3 

Z OXIGENO 1 .4 

108 
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SISTEMA: NITROGENO ARGON OXIGENO 

COMPOSICIONES EN EL LIOUIOO 

PRESION TOTAL: 4 atm 

T IKI LIOUIOO X Nitrogeno X Argon X Oxigeno 

97.62375 1 0.3 0.3 0.4 
97.60756 0.9361777 0.2669006 0.3020122 0.4110865 
97.99136 0.67365 0.2744859 0.3034361 0.4220652 
96.17519 0.6010476 0.2601143 0.304525 0.4353565 
96.35901 0.734767 0.2476797 0.3047924 0.4475203 
96.54262 0.6677422 0.2356146 0.3044024 0.4599715 
96.72664 0.5999205 0.2239546 0.3033319 0.4727019 
96.91045 0.53089 0.2126729 0.3015563 0.4657606 
99.09427 0.4604884 0.2017825 0.2990576 0.4991534 
99.27606 0.3663163 0.1912606 0.295816 0.5129212 
99.4619 0.3152676 0.1612497 0.2916715 0.5266746 

99.64571 0.2399606 0.1715857 0.2671754 0.541195 
99.62953 0.1605566 0.1620964 0.261645 o.55615 
100.0133 6.02E·02 0.1531616 0.2755121 0.5712169 
100.1971 o 0.1447766 0.2667258 0.5866403 

PRESIONE EN TEA PARA CONTINUAR. 

SISTEMA: NITROGENO ARGON OXIGENO 

COMPOSICIONES EN EL VAPOR 

PRESION TOTAL: 4 atm 

T IKI VAPOR Y Nitrogeno y Argon Y Oxigeno 

97.62375 o 0.506576 0.2643029 0.2271211 
97.60756 0.0636223 0.4921459 0.2704636 0.2373703 
97.99136 0.12635 0.4764176 0.2762411 0.2473411 
96.17519 0.1969524 0.460593 0.2617611 0.2576259 
96.35901 0.265233 0.4449414 0.2667236 0.2683348 
96.54262 0.3322578 0.4293957 0.2911525 0.2794516 
96.72664 0.4000795 0.4140304 0.2950037 0.2909659 
96.91045 0.46911 0.3966276 0.2962366 0.3029334 
99.09427 0.5395116 0.3636314 0.3006042 0.3153644 
99.27606 0.6116837 0.3690313 0.3026561 0.3283126 
99.4619 0.6647322 0.3546756 0.3037426 0.3415618 

99.64571 0.7600392 0.3405432 0.304049 0.3554076 
99.62953 0.6394432 0.3263759 0.3035107 0.3701134 
100.0133 0.91982052 0.3127979 0.3021346 0.3650675 
100.1971 1 0.3 0.3 0.4 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR. 
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SISTEMA: NITROGENO ARGON OXIGENO 

COMPOSICIONES EN EL VAPOR 

PRESION TOTAL : 4 atm 

T IKI L/G K Nitrogeno K Argon K Oxigeno 

97.62375 1.695253333 0.881009667 0.56780275 
97.80756 14.66850458 1.715386991 0.895605542 0.577421783 
97.99138 8.91452315 1.735673126 0.910376517 0.586025808 
98.17519 4.026327906 1. 770733097 0.925313521 0.591758478 
98.35901 2.770269914 1.796438707 0.940718338 0.599603638 
98.54282 2.009711134 1.822447911 0.9564 72419 0.607541554 
98.72664 1.499503224 1.848724697 0.972544266 0.615537826 
98.91045 1.131696191 1.875310865 0.988998738 0.623626947 
99.09427 0.853528265 1.90220361 1.005839674 0.631798561 
99.27808 0.634831858 1.929468484 1.02312282 0.640083896 
99.4619 0.460424966 1.956834135 1.040672351 0.64831 7076 

99.64571 0.31572161 1 .984682873 1.058757122 0.656709319 
99.82953 0.19126583 2.013443069 1.077635676 0.665492044 
100.0133 0.087168614 2.042004337 1.09662915 0.674117835 
100. 1971 2.0721 29445 1.116379596 0.681848826 

PRESIONE ENTER PARA DESPLEGAR PANTALLAS ANTERIORES, 1 PARA CONTINUAR. 



ENTALPIAS PARA NITROGENO, ARGON, OXIGENO Y AIRE. 

1.· ENTALPIAS EN SATURACION. 

2.- PERFIL DE ENTALPIAS A PRESION CONSTANTE. 

3.· ENTALPIA A PRESION Y TEMPERATURA DESEADA. 

4.· REGRESAR A MENU PRINCIPAL. 

5.- S A L 1 R . 

OPCION 

DE QUE COMPONENTE QUIERES LOS DATOS 7 

1.· NITROGENO 

2.· ARGON 

3.· OXIGENO 

4.· AIRE 

COMPONENTE 7 

111 
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ENTALPIAS EN SATURACION DE NITROGENO. 

PRES ION TEMPERATURA LIQUIDO SATURADO VAPOR SATURADO 
(atm 1 C K 1 ( KJ /Kmol 1 CKJ/Kmoll 

0.1 61.8055 16914.74 23399.86 
0.5 71.89238 17482.04 23561.29 
1 77.32663 17795.52 23636.47 

1.5 80.90363 18004.92 23679.93 
2 83.64892 18167,3 23709.38 
4 91.09631 18615.22 23767.54 
7 98.15076 19049.69 23782.25 

10 103.2463 19369.81 23756.53 
13 107.3455 19631.23 23703.44 
16 110.8277 19856.08 23625.97 
19 113.8853 20055.62 23522.95 
22 116.6301 20236.47 23389. 72 
25 119.1338 20402.85 23216.75 
28 121.445 20557.65 22984.55 
31 123.5984 20702.95 22645.23 

PARA REALIZAR OTRO CALCULO APRIETE ENTER, PARA SALIR 1 



INDICA LA PRESION A LA QUE OESEAQS LOS DATOS 

NOTA: EL RANGO OE PRESIONES MANEJADO ES DE 
.1 A 15 ATM. 

PRESION I a1m I 7 3 

PERFIL DE ENTALPIAS PARA NITROGENO A 3 atm 

T 1 K 1 H I KJ I Kmol 1 
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87.85021 
87.85021 

88 

18418.64 
23746.58 
23751.36 
23847.98 
23944.6 
24041.2 
24137.8 

24234.39 
24330.97 
24427.55 
24524.12 
24620.68 
24717.23 
24813.77 
24910.31 

LIQUIDO SATURADO 
VAPOR SATURADO 

91 
94 
97 

100 
103 
108 
109 
112 
115 
118 
121 
124 

PARA REALIZAR OTRO CALCULO APRIETE ENTER, PARA SALIR 1 
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INDICA LA PAESION Y TEMPERATURA A LA QUE DESEAS LOS DATOS. 

NOTAS: EL INTERVALO DE PRESIONES MANEJADO ES DE .1 A 15 atm. 

LA TEMPERATURA NO DEBE SEA MENOR QUE LA TEMPERATURA 
DE SATUAACION NI MAYOR QUE LA TEMPERATURA CRITICA. 

1 TEMPERATURA CRITICA DEL NITROGENO B 126.31 
(TEMPERATURA DE SATURACIQN B 96.100861 

PRESIQN (atm I 6 

TEMPERATURA IKI 7 100 

PAESIDN 
( atm 1 

6 

ENTALPIA DE NITROGENO 

TEMPERATURA 
1K1 

100 

ENTALPIA 
( KJ /Kmol I 

23933.59 

(VAPOR SOBRECALENTADD I 

PARA REALIZAR OTRO CALCULO APRIETE ENTEA. PARA SALIR 1 



DATOS TERMODINAMICOS PARA SISTEMAS DE 

NITRDGENO - ARGON - OXIGENO 

1.- CALCULO DE VARIABLES TERMODINAMICAS. 

2.- REGRESAR A MENU PRINCIPAL. 

3.- S A R 

OPCION 7 1 
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DATOS TERMODINAMICOS PARA SISTEMAS DE 

NITROGEND • ARGON • OXIGENO 

A CONTINUACION SE PIDEN LOS DATOS DE PRESION , 
TEMPERATURA Y FRACCIONES MOL DEL SISTEMA, SI 

ALGUNO DE LOS COMPONENTES NO EXISTE, MARCA CERO. 

PRESION TOTAL (atm) 1 5 

TEMPERATURA iKl 7 100 

Z NITROGENO 7 . 78 

Z ARGON 7 .01 

Z OXIGENO 7 .21 

SISTEMA: NITROGENO ARGON OXIGENO 

TEMPERATURA : 100 K CONDICION: 
PRESION TOTAL : 5 atm VAPOR S08RECALENTADO. 

llb 

NITROGENO ARGON OXIGENO 

X 0.5708106 1.21E·02 0.4171152 
y 0.78 0.01 0.21 

P. de Vapor (atm) 8.000883 4.09047 2.531046 
FI sat 0.8490621 0.9106833 0.9404321 
FI 1 0.9028624 0.8909023 0.8853784 
Gamma !Wilson) 1.031897 1.125551 1.06426 

K IV 1 X) 1.552823 0.9412516 0.5722373 

T. DE BURBUJA = 95.79381 K T. DE ROCIO = 98.16879 K 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR. 
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T O A A E S o E DESTILACION 

1.· TORRE INFERIOR D DE LA ALTA PAESION. 

2.· TOARE SUPERIOR O DE BAJA PRESION. 

3.· CONSULTA DE ARCHIVOS. 

4.· REGRESAR A MENU PRINCIPAL. 

5.· S A L 1 A 

OPCION? 



TORRE INFERIOR O O E ALTA PRESION 

1.· FLUJO OE AIRE DE ALIMENTACION 1 Kmol/ hr J 1 10000 

2.· PRESION TOTAL EN LA TORRE I atm l 1 5 

A 5 atm: 

T. de BURBUJA • 95.79JB1 K 
T. de RDCIO • 98. 16879 K 

J.. TEMPERATURA DEL AIRE DE ALIMENTACION 1 K l 1 99 

TORRE INFERIOR O O E ALTA PRESION 

ESPECIFICACIONES PARA LOS PRODUCTOS: 

1.- RECUPERAR UN DETERMINADO PORCENTAJE DE NITROGENO 
Y OXIGENO DE LA ALIMENTACION EN DOMO Y FONDO. 

2.- ESPECIFICAR FRACCIONES MOL EN PRODUCTOS DE DOMO 
Y FONDO. 

ESPECIFICACIONES 1 2 
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TORRE INFERIOR O O E ALTA PRESION 

1.· FLUJO DE AIRE DE ALIMENTACION ( Kmol / hr 1 7 10000 

2.· PRESION TOTAL EN LA TORRE ( atm 1 7 5 

A 5 atm: 

T. de BURBUJA = 95. 79JB 1 K 
T. de ROCIO - 98.16879 K 

J.. TEMPERATURA DEL AIRE DE ALIMENTACION ( K I 99 

4.- FRACCION MOL DE NITROGENO EN EL DESTILADO .99 

5.- FRACCION MOL DE OXIGENO EN EL FONDO 7 .75 

REFLUJO D E OPERACION 

EL REFLUJO MINIMO ES - .944469 MOL REFLUJO / MOL DESTILADO 

( DATOS EN BASE A 1 Kmol / hr DE ALIMENTACION 1 

CUANTAS VECES SE VA A OCUPAR EL REFLUJO MINIMO COMO REFLUJO 
DE OPERACION 1 1.05 
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CALCULO$ REALIZADOS : 

1.· CONDICION DE LA ALIMENTACION. 
2.· TEMPERATURAS PROMEDIO, REFLUJO MINIMO. 
3.· CONDICIONES A REFLUJO TOTAL. 
4.· CONDICIONES CON REFLUJO DE OPERACION. 

120 

5.· CALCULO DE PLATOS EN RECUPERACION Y AGOTAMIENTO. 
6.· CORRECCION DE COMPOSICIONES EN CADA PLATO. 
7.· COMIENZA ITERACIONES CON EL METODO DE THIELE • GEDES. 

al ENTALPIAS EN RECUPERACION Y AGOTAMIENTO. 
bl CARGAS TERMICAS EN CONDENSADOR Y REBOILER. 
el LIQUIDO, VAPOR Y RELACIONES L/G EN CADA PLATO. 
di PARAMETRDS A Y S DE THIELE • GEDES. 
el PARAMETROS GnYn / DYd Y LnXn / WXw. 
11 AJUSTE DE COMPOSICIONES SEGUN METODO DE THELE • GEDES. 

B.· FIN DEL CALCULO. 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR. 

T O R R D A L T A PRESION 

RESULTADOS 

1.· CONDICIONES DE LA ALIMENTACION. 
2.· COMPONENTES CLAVE, REFLUJO MINIMO Y TEMPERATURAS PROMEDIO 
3.· COMPOSICIONES Y TEMPERATURAS EN DOMO Y FONDO. 
4.· CONDICIONES A REFLUJO TOTAL. 
5.· COMPOSICIONES DE LOS PRODUCTOS CON EL REFLUJO TOTAL. 
6.· PERFIL DE TEMPERATURAS Y COMPOSICIONES EN LA TORRE. 
7.· CONSTANTES DE EQUILIBRIO EN CADA PLATO. 
8.· PERFILES DE ENTALPIA. 
9.· LIQUIDO, VAPOR Y RELACIONES L/G EN CADA PLATO. 

1 O.· PARAMETROS A Y S DE THIELE • GHEDES. 
11.- PARAMETROS GnYn I OYd Y LnXn / WXw DE THIELE - GEDES. 
12.· PARAMETRDS THIELE·GEDES ESPECIFICO$ DEL PLATO DE ALIMENTACIO 
13.·TODOS LOS RESULTADOS. 
14.· SAL 1 R A S 1GU1 ENTE ME N U. 

PARA IMPRIMIR RESULTADOS PASE AL SIGUIENTE MENU 

OPCION ? 
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PRESION TOTAL DE LA TORRE: 5 atm 

ALIMENTACION 

TEMPERATURA: 99 K 

CONDICION: Vapor Sobrecalentado 

F (Kmollhr) : 10000 

L IKmol/hr) : o 

G (Kmol/hrl : 10000 

q: ·6.01E·03 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR 

COMPONENTES CLAVE LIGERO Y CLAVE PESADO 

Nltrogeno 1 CLAVE LIGERO) 
Argon 
Oxigeno I CLAVE PESADO 1 

REFLUJO MINIMO 

FI : 1.362417 
D(Rm+1): 1.411061 
Reflujo Mlnimo: .9444738 Mol Reflujo/Mol Destilado 

TEMPERATURAS PROMEDIO 

Temperatura Promedio entre T. de Burbuja 
lfondol y T. de Recio ldomoJ: 98.55717 K 

Temperatura Ptomedio del Sistema: 98.55717 K 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR 



COMPOSICIONES Y TEMPERATURAS EN DOMO Y FONDO 

DESTILADO: 
T. CE ROCIO: 

Nitrogeno 
Argon 
Oxigeno 

FONDO: 
T. DE BURBUJA : 

Nitrogeno 
Argon 
Oxigeno 

DESTILADO 

FONDO 

7256. 752 Kmol/hr 
93.95993 K 

y •. 99 
Y • 4.131961E·03 
Y • 5.868029E·03 

2743.248 Kmol/hr 
103.1544 K 

X • .224477 
X • 2.552303E·02 
X= .75 

PRESIONE ENTEA PARA CONTINUAR 

CONDICIONES A REFLUJO TOTAL 

Nm + 1 = 6.267256 

DESTILADO 

T. de Aocio = 93.95838 K 

Componente 

Nitrogeno 
Argon 
Oxigeno 

Yj D 

7184.209 
28.90645 
42.58298 

FONDO 

Nm"' 6 Platos 

Destilado = 7255.698 Kmol/h 

Yj 

0.9901472 
3.98E·03 
5.87E·03 

T. de Butbuja = 103.153 K Fondos ::o 2744.301 Kmol/hr 

Componente 

Nitrogeno 
Argon 
Oxigeno 

PRESIONE 

XjW 

615.7904 
71.09355 
2057.417 

ENTER PARA CONTINUAR 

Xj 

0.2243888 
2.59E·02 

0.7497053 
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COMPOSICION OE LOS PRODUCTOS CON EL REFLUJO OE OPERACION 

Reflujo de Operacion = 1.05 • Rm = .9916972 Mol Reflujo/Mol Destilado 
A e f 1 u jo = 7196.5 Kmol / hr 

DESTILADO 

T. de Aocio = 93.95993 K Productos = 7256. 752 Kmol/hr 

Componente 

Nitrogeno 
Argon 
Oxigeno 

T. de Burbuja = 103.1544 K 

Componente 

Nitrogeno 
Argon 
Oxigeno 

Yj D 

7184.21 
29.98472 
42.58298 

FONDOS 

x;w 

615.7903 
70.01536 
2057.417 

Yj 

0.99 
4, 13E·03 
5.87E·03 

X reflujo 

0.9777398 
7.24E·03 
1.50E·02 

Fondos = 2743.248 Kmol/hr 

Xi 

0.224477 
2.55E·02 

0.75 

Y rehervidor 

0.451216 
3.12E·02 
0.517562 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR 
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PERFIL DE TEMPERATURAS Y COMPOSICIONES 

EN EL LIQUIDO 

PLATO T IKI X Nitrógeno X Argón X Oxigeno 

1 93.95993 0.9777398 7 .24E·03 1.50E·02 
2 94.08298 0.963592 9.87E·03 2.65E·02 
3 94.22317 0.9471188 1.20E·02 4.09E·02 
4 94.39063 0.9278793 1.37E·02 5.84E·02 
5 94.58941 0.9055312 1 .49E·02 7.96E·02 
6 94.82262 0.8798774 1.56E·02 0.1045446 
7 95.09145 0.8509784 1 .58E·02 o. 1332182 
8 95.39396 0.8192468 1.56E·02 o. 1651576 
9 95.72437 0.7854979 1 .50E·02 o. 1994828 

10 96.0727 0.7509137 0.0141646 0.2349216 
11 96.4367 0.7168949 1.31E·02 0.2699668 
12 96.77811 0.6848052 1.20E·02 0.3031454 
13 97.09598 0.655781 1. 10E·02 0.3332289 
14 97.3788 0.6306375 1.00E·02 0.3593402 
15 97.62138 0.6095721 9. 19E·03 0.3812399 
16 97.82251 0.5924529 8.50E·03 0.3990484 
17 97.98453 0.5788872 7.95E·03 0.413165 
18 98. 11198 0.5683538 7.52E·03 0.4241275 

19 ALIM 98.2104 0.5603045 7.19E·03 0.4325046 
20 98.63075 0.5202662 2.49E·02 0.4548029 
21 99.34621 0.464886 2.77E·02 0.5074118 
22 100.7586 0.3640558 2.90E·02 0.6069093 

RE8. 103. 1544 0.224477 2.55E·02 0.75 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR 
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PERFIL DE TEMPERATURAS V COMPOSICIONES 

EN EL VAPOR 

PLATO T IKI V Nltrdgeno V Argón V Oxígeno 

1 93.95993 0.9900035 4.13E·03 5.87E·03 
2 94.08298 0.9838956 5.68E·03 1.04E·02 
3 94.22317 0.9768506 6.99E·03 1.62E·02 
4 94.39063 0.9686414 8.06E·03 2.33E·02 
5 94.58941 0.9590607 8.90E·03 0.0320431 
6 94.82262 0.9479323 9.49E·03 4.26E·02 
7 95.09145 0.9351588 9.83E·03 5.50E·02 
8 95.39396 0.9207699 9.94E·03 6.93E·02 
9 95.72437 0.9049712 9.84E·03 8.52E·02 
10 96.0727 0.8881686 9.55E-03 0.1022792 
11 96.4367 0.870928 9.13E-03 0.1199434 
12 96.77811 0.6539782 6.62E·03 0.1374038 
13 97.09598 0.8379863 8.08E·03 0.1539373 
14 97.3788 0.8235739 7.55E·03 0.1688802 
15 97.62138 0.8110632 7.06E·03 0.1818734 
16 97.82251 0.8005812 6.65E·03 0.1927711 
17 97.98453 0.7920621 6.30E·03 0.2016337 
18 98.11198 0.785311 6.03E-03 0.2086591 

19 ALIM 98.2104 0.7800688 5.82E·03 0.2141152 
20 96.63075 0.7477106 2.08E·02 0.2314746 
21 99.34621 0.7049712 2.46E·02 0.2704735 
22 100.7588 0.6150091 2.91E·02 0.3559336 

REB. 103.1544 0.451216 3.12E·02 0.517562 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR 
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CONSTANTES DE EQUILIBRIO DE CADA COMPONENTE 

EN CADA PLATO 

PLATO T IKI K nitrogeno K argon K oxigeno 

1 93.95993 1.012793 0.5704509 0.3908104 
2 94.08298 1.021315 0.5753269 0.3929973 
3 94.22317 1.031631 0.5813541 0.3956284 
4 94.39063 1.04416 0.5887975 0.3988205 
5 94.58941 1.059335 0.5979289 0.4026996 
6 94.82262 1.077555 0.6090086 0.4073909 
7 95.09145 1.099117 0.6222376 0.4130009 
8 95.39396 1.124103 0.6376866 0.4195848 
9 95.72437 1.152264 0.6552243 0.4271116 
10 96.0727 1.182932 0.6744547 0.4354307 
11 96.4367 1.215919 0.6954089 0.4448763 
12 96.77811 1.247972 0.7157543 0.4535996 
13 97.09598 1.278669 0.7353528 0.4622547 
14 97.3788 1.306668 0.7533253 0.4702354 
15 97.62138 1.331194 0.7691415 0.4772903 
16 97.82251 1.351884 0.7825356 0.4832861 
17 97.98453 1.368783 0.7935105 0.4882125 
18 98.11198 1.382223 0.8022604 0.4921482 

19ALIM 98.2104 1.392686 0.8090864 0.4952232 
20 98.63075 1.437511 0.8350933 0.5090787 
21 99.34621 1.517648 0.8871061 0.5334706 
22 100.7586 1.688193 1.000106 0,5860757 

REB. 103.1544 2.009845 1.222698 0.690003 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR 
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PERFIL DE ENTALPIAS DE CADA COMPONENTE EN LA 

FASE LIQUIDA 1 H = KJ/Kmol J 

PLATO TIKJ H Nitrogono H Argon H Oxigeno 

1 93,95993 18790.38 19312.59 17150.32 
2 94.08298 18797.94 19320.96 17156.69 
3 94.22317 18806.56 19330.5 17163.95 
4 94.39063 18816.87 19341.89 17172.62 
5 94.58941 18829.1 19355.43 17182.92 
8 94.82262 18843.47 19371.33 17195.02 
7 95.09145 18860.04 19389.87 17208.97 
8 95.39396 18878.71 19410.32 17224.68 
9 95.72437 18899.12 19432.91 17241.86 
10 98.0727 18920.66 19456.75 17259.99 
11 98.4367 18943.2 19481.7 17278.96 
12 96.77811 18964.38 19505.13 17296.77 
13 97.09598 18984.09 19526.96 17313.37 
14 97.3788 19001.66 19546.41 17328.14 
15 97.62138 19018.74 19583.11 17340.83 
16 97.82251 19029.25 19576.96 17351.36 
17 97.98453 19039.34 19588.13 17359.84 
18 98.11198 19047.27 19596.92 17366.52 

19 ALIM 98.2104 19053.41 19603.71 17371.68 
20 98.63075 19079.62 19632.74 17393.72 
21 99.34621 19124.31 19682.25 17431.31 
22 100.7586 19212.86 19780.34 17505.75 

RE8. 103.1544 19363.99 19947.86 17632.75 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR 
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PERFIL DE ENTALPIAS DE CADA CDM~ONENTE EN 

EL VAPOR I H • KJ/Kmol l 

PLATO TiKJ H Nitrogeno H Argon H Oxigeno 

93.95993 23779.23 25714.73 24026.19 
94.08298 23779.57 25717.84 24027.27 
94.22317 23779.94 25721.37 24028.5 

4 94.39063 23780.36 25725.59 24029.95 
5 94.58941 23780.83 25730.58 24031.67 
6 94.82262 23781 .32 25736.43 24033.68 
7 95.09145 23781.83 25743.16 24035.96 
8 95.39396 23782.31 25750.71 24038.52 
9 95.72437 23782.74 25758.93 24041.27 
10 96.0727 23783.06 25767.56 24044.14 
11 96.4367 23783.27 25776.55 24047.09 
12 96.77811 23783.33 25784.96 24049.83 
13 97.09598 23783.27 25792.75 24052.34 
14 97.3788 23783.12 25799.67 24054.55 
15 97.62138 23782.92 25805.58 24056.43 
16 97.82251 23782.71 25810.47 24057.97 
17 97.98453 23782.5 25814.4 24059.2 
18 98.11198 23782.31 25817.49 24060.16 

19 ALIM 98.2104 23782.15 25819.87 24060.9 
20 98.63075 23781.35 25830 24064.02 
21 99.34621 23779.47 25847.14 24069.2 
22 100.7586 23773.77 25880.5 24078.88 

RES. 103.1544 23757.35 25935.57 24093.59 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR 
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PRODUCTO OE LA ENTALPIA POR LA FRACCION MOL OE CACA 

COMPONENTE EN EL LIQUIDO 

PLATO T IKI x•H Nitrogeno X•H Argon x•H Oxigeno 

1 93.95993 18372.1 139.8229 257.6009 
2 94.08298 18113.54 190.7437 455.2633 
3 94.22317 17812.05 232.4537 701.2507 
4 94.39063 17459.78 264.9431 1003.272 
5 94.58941 17050.34 288.0386 1367.542 
6 94.82262 16579.94 301.7679 1797.646 
7 95.09145 16049.49 306.424 2292.548 
8 95.39398 15466.32 302.7166 2844.787 
9 95.72437 14845.22 291.8685 3439.455 
10 96.0727 14207.79 275.5971 4054.746 
11 96.4367 13580.29 255.9556 4664.746 
12 96.77611 12986.89 235.0249 5243.436 
13 97.09598 12449.41 214.6025 5769.313 
14 97.3788 11983.16 195.9014 6226.699 
15 97.62138 11592.07 179.747 6611.017 
16 97.82251 11273.93 166.3796 6924.032 
17 97.98453 11021.63 155.6841 7172.48 
18 98.11198 10825.59 147.3448 7365.618 

19 ALIM 98.2104 10675.71 140.9685 7513.331 
20 98.63075 9926.479 489.4592 7910.716 
21 99.34621 8890.625 545.2426 8844.854 
22 100.7586 6994.552 574.3187 10624.4 

REB. 103.1544 4346.729 509.311 13224.44 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR 
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PRODUCTO OE LA ENTALPIA POR LA FRACCION MOL DE CADA 

COMPONENTE EN EL VAPOR 

PLATO T IKI Y•H Nitrogeno v•H Argon Y•H OJClgeno 

1 93.95993 23541.52 106.162 140.9869 
2 94.08298 23396.62 146.0383 250.5086 
3 94.22317 23229.45 179.7744 388.302 
4 94.39083 23034.64 207.4384 559.7792 
5 94.58941 22807.26 228.9057 770.0493 
6 94.82262 22543.08 244.1189 1023.408 
7 95.09145 22239.79 253.1008 1322.205 
8 95.39396 21898.04 256.0533 1665.545 
9 95.72437 21522.69 253.4574 2046.057 
10 96,0727 21123.37 246.1365 2459.215 
11 96.4367 20713.51 235.3017 2884.29 
12 96.77811 20310.44 222.2136 3304.538 
13 97.09598 19930.05 208.3116 3702.553 
14 97.3788 19587.16 194.6814 4062.338 
15 97.62138 19289.45 182.2769 4375.224 
16 97.82251 19039.99 171.58 4637.681 
17 97.98453 18837.21 162.7408 4851.146 
18 98.11198 18876.51 155.6758 5020.371 

19 ALIM 98.2104 18551.72 150.1718 5151.805 
20 98.63075 17781.57 537.6402 5570.209 
21 99.34621 16763.84 634.6829 6510.08 
22 100.7586 14621.08 752.0198 8570.481 

RE8. 103.1544 10719.7 809.7598 12469.92 

•, 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR 
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PERFIL DE TEMPERATURAS Y ENTALPIAS EN CADA PLATO 

( H V CARGA TERMICA "" KJ/Kmol I 

PLATO T(KI Hllq. H Vap. CARGA TERMICA 

1 CONO. 93.95993 18769.53 23788.67 3618.519 
2 94.08298 18759.55 23793.16 
3 94.22317 18745.75 23797.53 
4 94.39063 18727.99 23801.86 
5 94.58941 18705.92 23806.21 
6 94.82262 18679.35 23810.61 
7 95.09145 18648.46 23815.09 
8 95.39396 18613.83 23819.64 
9 95.72437 18575.54 23824.21 
10 96.0727 18538.13 23828.72 
11 96.4367 18500.99 23833.11 
12 96.77811 18465.36 23837.19 
13 97.09598 18433.32 23840.92 
14 97.3788 18405.76 23844.18 
15 97.62138 18382.84 23846.96 
16 97.82251 18364.35 23849.25 
17 97.98453 18349.79 23851.1 
18 98.11198 18338.55 23852.56 

19ALIM 98.2104 18330.01 23853.69 
20 98.63075 18326.65 23889.42 
21 99.34621 18280.72 23908.61 
22 100.7586 18193.27 23943.59 

RES. 103.1544 18080.48 23999.38 2015.48 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR. 
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·.· 

LIQUIDO, VAPOR Y RELACIONES ÚG EN. CADA . PLATO 

(BASE 1 Kmol/hr DE ALIMENTACION l 

PLATO T IKJ G L/G 

1 93.95993 0.71965 0.7256752 o.9916971 
2 94.08298 0.7169721 1.445325 0.4960628 
3 94.22317 0.7137791 1.442647 0.4947703 
4 94.39063 0.7100501 1.439454 0.4932773 
5 94.58941 0.7057424 1.435725 0.4915581 
6 94.82262 0.700842 1.431418 0.489614 
7 95.09145 0.6954019 1.426517 0.4874823 
8 95.39396 0.6895337 1.421077 0.4852191 
9 95.72437 0.6834215 1.415209 0.4829121. 
10 96.0727 0.6772968 1.409097 0.4806602 
11 96.4367 0.6715082 1.402972 0.4786327 
12 96.77811 0.6660883 1.397183 0.4767365 
13 97.09598 0.6613069 1.391764 0.4751575 
14 97.3786 0.657249 1.386982 0.4736698 
15 97.62138 0.6539127 1.382924 0.4726478 
16 97.62251 0.6512432 1.379568 0.4720563 
17 97.98453 0.6491566 1.376918 0.4714561 
18 98.11198 0.6475505 1.374832 0.4710034 

19ALIM 98.2104 0.6491723 1.373226 0.4727353 
20 98.63075 0.6474938 0.3746475 1.727352 
21 99.34621 0.6399367 0.373169 1.714871 
22 100.7586 0.6267851 0.3656119 1.714346 

REB. 103.1544 0.2743248 0.3524603 0.7783141 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR 



PAAAMETROS A DE THIELE·GHEDES EN ZONA DE AECUPERACION PARA CAOA 

COMPONENTE EN CADA PLATO 

PLATO T IKI A nltrogeno A argon A oxigeno 

1 93,95993 0.9791707 J.738444 2.53754 
2 94.08298 0.4857099 0.8622277 1.262255 
3 94.22317 0.4796001 0.8510653 1.250594 
4 94.39063 0.4724154 0.8377706 1.23684 
5 94.58941 0.4640251 0.8221012 1.220657 
6 94.82262 0.4543749 0.8039525 1.201828 
7 95.09145 0.4435217 0.7834343 1.180342 
8 95,39396 0.43165 0.7609052 1.156427 
9 95.72437 0.4190985 0.7370179 1.130646 
10 96.0727 0.4063295 0.712665 1.103873 
11 96.4367 0.3936386 0.6882752 1.076362 
12 96.77811 0.382009 0.6660617 1.051007 
13 97.09598 0.3716032 0.6461626 1.027913 
14 97.3788 0,3626551 0.6290375 1.007729 
15 97.62138 0.3552057 0.6147735 0.9906922 
16 97.82251 0.349184 0.6032394 0.9767637 
17 97.98453 0.3444345 0.5941397 0.965678 
18 98.11198 0.3407579 0.5870954 0.9570358 

19ALIM 98.2104 0.3394414 0.5842829 0.9545905 

PAAAMETROS s OE THIELE·GHEDES EN ZONA OE AGOTAMIENTO PARA CADA 

PLATO 

20 
21 
22 

AES. 

COMPONENTE EN CAOA PLATO 

T IKI 

98.63075 
99.34621 
100.7586 
103.1544 

S nitrogena 

0.8322048 
0.8849926 
0.9847448 
2.582306 

S argon 

0.4834527 
0.517302 
0.5833747 
1.570957 

PRESIONE ENTEA PARA CONTINUAR 

S oxigeno 

0.294715 
0.311085 

0.3418655 
0.8865354 
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PARAMETROS GnYn/DYd DE THIELE·GHEOES EN ZONA DE RECUPERACION PARA CAOA 

COMPONENTE EN CADA PLATO 

PLATO T lKI Nitrogeno Argon Oxigeno 

1 93.95993 
2 94.08298 1.979171 2.738444 3.53754 
3 94.22317 1.961303 3.361163 5.465278 
4 94.39063 1.940641 3.860569 7.834841 
5 94.58941 1.916789 4.234271 10.69045 
6 94.62262 1.889438 4.481 14.04937 
7 95.09145 1.858514 4.602511 17.88493 
8 95.39396 1.824291 4.605765 22.11033 
9 95.72437 1.787455 4.50455 26.56898 
10 96.0727 1.74912 4.319934 31.04011 
11 96.4367 1.710719 4.078666 35.26434 
12 96.77811 1.673405 3.807244 38.9572 
13 97.09598 1.639256 3.53586 41.94429 
14 97.3788 1 .609153 3.28474 44. 11508 
15 97.62138 1.583567 3.066225 45.45604 
16 97.82251 1.562492 2.885033 46.03294 
17 97.98453 1.545597 2.740368 45.9633 
18 98.11198 1.532357 2.62816 45.38576 

19ALIM 98.2104 1.522163 2.542981 44.43579 

PARAMETROS LnXn/WXw DE THIELE·GHEOES EN ZONA DE AGOTAMIENTO PARA CADA 

PLATO 

20 
21 
22 

REB. 

COMPONENTE EN CADA PLATO 

T IKI Nitrogeno Argon 

98.63075 5.006943 2.293168 
99.34621 4.527657 2.499831 
100.7586 3.582306 2.570957 
103.1544 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR 

Oxigeno 

1.511717 
1.644941 
1.886535 
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PARAMETROS THIELE-GHEDES ESPECIFICO$ DEL PLATO DE ALIMENTACIDN 

PARA CADA COMPONENTE 

TEMPERATURA ~ 98.2104 

PARA METRO 

WXw/DYd 
DYd 
WXw 

NITROGENO 

0.100001 
0.718421 
6.16E-02 

ARGON 

0.704635 
5.B7E-03 
4.13E·03 

OXIGENO 

29.34433 
4.26E-03 

0.2057417 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR 
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TORRE SUPERIOR O O E BAJA PRESION 

¿ QUE CATOS DE ALIMENTACION Y REFLUJO SE VAN A UTILIZAR ? 

1.• VALORES PROCEDENTES DE LA TORRE No. 1 

2.· VALORES NUEVOS. 

OPCION ? 

TORRE SUPERIOR O D E BAJA PRESION 

1.· FLUJO DE AIRE DE ALIMENTACION 1 Kmol / hr 1 ? 50 

2.· PRESION TOTAL EN LA TORRE 1 atm l ? 1.5 

FRACCION MOL DE NITROGENO ? .32 
FRACCION MOL DE ARGON ? .03 
FRACCION MOL DE OXIGENO ? .65 

A 1.5 atm: 

T. de BURBUJA • 87.31409 K 
T. de ROCIO • 91.15719 K 

3.· TEMPERATURA DEL AIRE DE ALIMENTACION ( K 1 ? 88 

4.· FRACCION MOL DE NITROGENO EN EL DESTILADO ? .99 

5.· FRACCION MOL DE OXIGENO EN EL FONDO ? . 75 
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TORRE SUPERIOR O D E BAJA PRESION 

5,. FRACCION MOL OE NITRDGENO EN EL DESTILAOO 1 .9999 

6.· FRACCION MOL DE OXIGENO EN EL FONDO 1 .9999 

TORRE SUPERIOR O D E BAJA PRESION 

7,. T U R B 1 N A : 

EL AIRE OE DESCARGA DE LA TURBINA SE DEBE ENCONTRAR A 
LA PRESION DE LA TORRE Y ENTRE 1 Y 2 K POR ARRIBA DE 
SU TEMPERATURA DE ROCIO. 

PRESION DEL AIRE DE ENTRADA 1 atm I l 5 

A 5 atm: 
T. de Rocio del Aire ~ 98.16879 K 

TEMPERATURA DEL AIRE DE ENTRADA A LA TURBINA 1 K 1 l 115 

PRESION DEL AIRE DE SALIDA 1 atm 1: 1.5 

A 1.5 atm: 
T. de Rocio del Aire = 85.24264 K 

TEMPERATURA DEL AIRE DE DESCARGA 1 KI 86 

FLUJO DE AIRE A TRAVEWS DE LA TURBINA 1 Kmol / hr I l 50 
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REFLUJO DE O P E R A .C 1 O N 

EL REFLUJO MINIMO ES ª 1.010262 MOL REFLUJO /MOL DESTILADO 

1 DATOS EN BASE A 1 Kmol / hr DE ALIMENTACION l 

CUANTAS VECES SE VA A OCUPAR EL REFLUJO MINIMO COMO REFLUJO 
DE OPERACION 7 1.5 

CALCULOS REALIZADOS : 

1.· CONOICION DE LA ALIMENTACION. 
2.· TEMPERATURAS PROMEDIO, REFLUJO MINIMO. 
3,· CONDICIONES A REFLUJO TOTAL. 
4,· CONDICIONES CON REFLUJO DE OPERACION. 
5.· CALCULO DE PLATOS EN RECUPERACION Y AGOTAMIENTO. 
6.· CALCULO DE PLATOS EN AGOTAMIENTO. 
7 •• CORRECCION DE COMPOSICIONES EN CADA PLATO. 
B.· COMIENZA ITERACIONES CON EL METODO DE THIELE • GEDES. 

al ENTALPIAS EN RECUPERACION Y AGOTAMIENTO. 
b) CARGAS TERMICAS EN CONDENSADOR Y REBOILER. 
e) LIOUIDO, VAPOR Y RELACIONES L/G EN CADA PLATO. 
di PARAMETROS A Y S DE THIELE • GEDES. 
e) PARAMETROS GnYn 1 DYd V LnXn / WXw. 
11 AJUSTE DE COMPOSICIONES SEGUN METODO DE THELE • GEDES. 

9.· FIN DEL CALCULO. 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR. 
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T O R R E o 8 A J A P R E S 1 O N 

R SULTADOS 

1.· CONDICIONES DE LA ALIMENTACION. 
2.· COMPONENTES CLAVE, REFLUJO MINIMO Y TEMPERATURAS PROMEDIO. 
3.· COMPOSICIONES Y TEMPERATURAS EN DOMO Y FONDO. 
4.· CONDICIONES A REFLUJO TOTAL. 
5.· COMPOSICIONES DE LOS PRODUCTOS CON EL REFLUJO DE OPERACION. 
6.· PERFIL DE TEMPERATURAS Y COMPOSICIONES EN LA TORRE. 
7.· CONSTANTES DE EQUILIBRIO EN CADA PLATO. 
B.· PERFILES DE ENTALPIA. 
9.· LIQUIDO, VAPOR Y RELACIONES L/G EN CADA PLATO. 
1 O.· PARAMETROS A Y S DE THIELE • GEDES. 
11.· PARAMETROS GnYn/DYd Y LnXn/ WXw DE THIELE - GEDES. 
12.· PARA METROS THIELE • GEDES ESPECIFICOS DEL PLATO DE ALIMENT ACION. 
13.· TODOS LOS RESULTADOS. 
14.· SALIR A SIGUIENTE MENU. 

PARA IMPRIMIR RESULTADOS PASE AL SIGUIENTE MENU 

OPCION 

PRESION TOTAL DE LA TORRE: 1.5 atm 

ALIMENTACION 

TEMPERATURA : 
CONDICIDN: 
F (Kmol/hr) : 
L IKmol/hr) : 
G IKmol/hrl : 
q: 
L/G: 

88 K 
Liquido + Vapor 
50 
42.80301 
7.19699 
0.8560602 
5.947349 

DESTILACION INSTANTANEA DE LA ALIMENTACION 
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Nitrogeno 
Argon 
Oxigeno 

X = 0.2745211 
X = 0.03052477 
X = 0.6949456 

y = 0.5904787 
y - 0.02687902 
y - 0.3826928 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR. 



AIRE DE LA TURBINA 

TEMPERATURA : 
CDNDICIDN: 
F (Kmol/hr): 
L IKmollhrl: 
G (Kmol/hrl : 
q: 

86 K 
Vapor Sobrecalentado 
50 
o 
50 
-4.81E·03 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR. 

COMPONENTES CLAVE LIGERO Y CLAVE PESADO 

Nitrogeno 
Argon 
Oxigeno 

( CLAVE LIGERO J 

1 CLAVE PESADO l 

REFLUJO MINIMD 

FI : 1.96097 
D ( Rm + 1 1: 2.211491 
Reflujo Minimo : 1.010262 

TEMPERATURAS PROMEDIO 

Temperatura Promedio entre T. de Burbuja 
lfondol y T. de Recio {domo) 

Temperatura Promedio del Sistema 

87.56195 K 

87.56195 K 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR. 
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COMPOSICIONES Y TEMPERATURAS EN DOMO Y FONDO 

DESTILADO: 
T. DE ROCID: 

Nitrogeno 
Argon 
Oxigeno 

FONDO: 
T. DE BURBUJA : 

Nitrogeno 
Argon 
Oxigeno 

DESTILADO 

FONDO 

44.90928 Kmol / hr 
80.90131 K 

y - 0.9999 
y - 0.00009296985 
y - 0.000007046738 

38.81384 Kmo//hr 
94.15428 K 

X • 0.00001099238 
X • 0.00008902421 
X • 0.9999 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR. 

CONDICIONES A REFLUJO TOTAL 

Nm +1 • 18.21321 
Nm • 18 PLATOS. 

DESTILADO 
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T. de Roclo • 80.9076 K 
Destilado "" 55.0319 Kmol/hr 

Componente 

Nitrogeno 
Argon 

Oxigeno 

T. de Burbuja • 93.86861 K 

Componente 

Nitrogeno 
Argon 

Oxigeno 

y¡ o 

44.90479 
4. lBE-03 
3.16E·04 

FONDOS 

XJW 

4.27E·04 
3.46E·03 
38.80996 

y¡ 

0.9994115 
5.81E·04 
7.04E·06 

Fondos = 44. 96809 Kmol/ hr 

Xi 

1.05E·05 
4.3BE·02 

0.9562251 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR. 
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COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS CON EL REFLUJO DE OPERACION 

Reflujo de Operaclon .. 1.5 • Rm ... L 193329 Mol Reflujo/mol Destilado 
Re f 1 u jo = 65.64491 Kmol / hr 

DESTILADO 

T. de Recio = 80.90131 K Productos "" 44.90928 Kmollh 

Componente Yi D Yi X reflujo 
Nltrogeno 44.90479 0.9999 0.9994993 

Argon 4.18E-03 9.30E-05 4.77E-04 
Oxigeno 3.16E-04 7.05E-06 2.36E-05 

FONDOS 

T. de Burbuja = 94.15428 K Fondos = 38.81384 Kmol/hr 

Componente XiW Xi Y rehervidor 
Nitrogeno 4.27E·04 1.lOE-05 4.17E·05 

Argon 3.46E-03 8.90E·05 1.47E-02 
Oxigeno 38.80996 0.9999 0.9852392 

PRESIONE EN TEA PARA CONTINUAR. 

COMPOSICION DE LOS PRODUCTOS CON EL REFLUJO DE OPERACION 

EXTRACCION LATERAL HACIA TORRE DE ARGON 

EXTRACCION HECHA EN EL PLATO No. 17 

TEMPERATURA - 83.75488 K FLUJO = 16.27687 Kmollhr 

Componente Xi E Xi Yi 

Nitrogeno 10.09478 0.6201914 0.8411884 
Argon 1.992375 o. 1224053 6.27E-02 

Oxigeno 4.189719 0.2574032 9.61E-02 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR. 
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PERFIL DE TEMPERATURAS Y COMPOSICIONES 

EN EL LIQUIDO 

PLATO T IKI X Nitrogeno X Argon X O>tigeno 

1 80.90131 0.9994993 4.77E·04 2.36E·05 
2 80.91143 0.9990467 9.00E·04 5.36E·05 
3 80.91547 0.9983886 1.50E·03 1.08E·04 
4 80.92138 0.9974281 2.36E·03 2.07E-04 
5 80.93006 0.9960201 3.59E-03 3.87E-04 
6 80.94292 0.9939461 5.34E·03 7.13E·04 
7 80.96208 0.9908755 7.82E·03 1.30E·03 
8 80.99077 0.9863057 1.13E·02 2.36E-03 
9 81.03404 0.9794738 1.63E·02 4.27E·03 
10 81.09959 0.9692318 2.31E·02 7.66E·03 
11 81.1991 0.9539026 3.25E·02 1.36E-02 
12 81.34979 0.9311065 4.49E·02 2.40E-02 
13 81.57565 0.8977748 6.07E·02 4.15E·02 
14 81.90673 0.8505651 7.95E-02 7.00E·02 
15 82.37381 0.7871274 9.90E·02 0.1139199 
16 82.99477 0.7083175 0.1150445 0.176638 

17 EXTRAC. 83.75468 0.6201914 0.1224053 0.2574032 
18 84.59304 0.5333048 0.117511 0.3491642 

19ALIM 1 85.42443 0.4560039 0.1016072 0.4403889 
20 85.54892 0.4475132 9.77E·02 0.4547371 
21 85.67558 0.4370226 9.39E·02 0.4690657 
22 85.80447 0.426532 9.00E·02 0.4834342 
23 85.93569 0.4160415 0.0861758 0.4977827 
24 86.06937 0.4055509 8.23E·02 0.5121313 
25 86.20555 0.3950603 7.85E·02 0.5264798 
26 88.34437 0.3845698 7.46E-02 0.5408284 
27 86.48591 0.3740792 7.07E-02 0.555177 
28 86.63031 0.3635886 6.69E·02 0.5695255 
29 86.77768 0.3530981 6.30E·02 0.5838741 
30 86.92811 0.3426075 5.92E·02 0.5982227 
31 87.08176 0.3321169 5.53E-02 0.6125712 
32 87.23876 0.3216264 5.15E·02 0.6269198 
33 87.39925 0.3111358 4.76E·02 0.6412684 
34 87.56339 0.3006452 4.37E·02 0.6556169 
35 87.73129 0.2901547 3.99E·02 0.6699655 
36 87.90316 0.2798641 3.60E·02 0.6843141 
37 88.07916 0.2691735 3.22E·02 0.6986626 

38 ALIM 2 88.25947 0.258683 2.83E·02 0.7130112 
39 89.88607 0.1659888 0.0379262 0.796085 
40 91.44505 9.20E·02 4.41E·02 0.8639693 
41 92.56927 4.60E-02 4.59E·02 0.9081145 
42 93.24205 2.17E·02 4.45E·02 0.9337335 
43 93.59683 9.94E·03 4.15E-02 0.9485461 
44 93.78461 4.47E·03 3.77E·02 0.9578661 
45 93.89045 1.99E·03 3.34E·02 0.9645644 
46 93.95794 8.81 E·04 0.0290886 0.9700302 
47 94.00775 3.87E·04 2.47E-02 0.9748924 
48 94.04928 1.68E·04 2.04E·02 0.9794176 
49 94.08656 7.17E·05 1.62E·02 0.9837065 
50 94.12128 2.94E·05 1.22E·02 0.9877869 

RED. 94.15428 1.10E·05 8.90E·05 0.9999 
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PERFIL DE TEMPERATURAS Y COMPOSICIONES 

EN El VAPOR 

PLATO T(KJ Y Nitrogeno Y Argon Y Oxigeno 

1 80.90131 0.9999 9.30E·05 7.05E·06 
2 80.91143 0.9996414 3.43E·04 1 .60E·05 
3 80.91547 0.9993952 5.72E·04 3.24E·05 
4 80.92138 0.999037 9.01E·04 6.21E·05 
5 80.93006 0.9985144 1.37E·03 1.16E·04 
6 80.94292 0.9977481 2.04E·03 2.14E·04 
7 80.96208 0.9966194 2.99E·03 3.91E·04 
6 60.99077 0.9949483 4.34E·03 7. 12E·04 
9 61.03404 0.9924611 6.25E·03 1 .29E·03 
10 81.09959 0.9867426 8.93E·03 2.33E·03 
11 61.1991 0.9631731 1.27E·02 4. 17E·03 
12 61.34979 0.9748323 1.77E·02 7.42E·03 
13 81.57565 0.9624266 2.45E·02 1.31 E·02 
14 61.90673 0.9442924 3.31E·02 0.0225722 
15 62.37381 0.9186036 4.33E·02 3.61E·02 
16 62.99477 0.8640618 0.0539285 6.20E·02 

17 EXTRAC. 63. 75468 0.6411664 6.27E·02 9.61E·02 
18 84.59304 o. 7932644 6.67E·02 o. 1400526 

19ALIM 1 65.42443 0.7459505 6.40E·02 o. 1900154 
20 85.54692 0.7389712 6.26E·02 0.1964137 
21 65.67556 0.7316156 6.11E·02 0.2070352 
22 65.60447 0.7244753 0.0596334 0.2156913 
23 65.93569 0.71694 5.61E·02 0.2249941 
24 66.06937 0.7091998 5.64E·02 0.2343568 
25 86.20555 0.701244 5.48E·02 0.2439932 
26 66.34437 0.6930612 5.30E·02 0.2539179 
27 66.48591 0.6846393 0.0512139 0.2641467 
26 86.63031 0.6759654 4.93E·02 0.2746965 
29 66.77766 0.6670257 4.74E·02 0.2855646 
30 66.92611 0.6578056 0.0453638 0.2966306 
31 87.06176 0.6482695 4.33E·02 0.3084545 
32 87.23676 0.6384606 4. 11E·02 0.3204781 
33 67.39925 0.6263015 3.86E·02 0.3329247 
34 87.56339 0.6177927 3.64E·02 0.3458191 
35 67.73129 0.606914 3.39E·02 0.3591662 
36 67.90316 0.5956435 3. 13E·02 0.3730606 
37 66.07916 0.5639575 2.66E·02 0.3874675 

36 ALIM 2 86.25947 0.5718311 2.57E·02 0.4024417 
40 91.44505 0.2765596 5.77E·02 0.66578 
41 92.56927 0.1532191 0.0676936 0.7788873 
42 93.24205 7.67E·02 7.09E·02 0.8524412 
43 93.59683 3.62E·02 6.87E·02 0.895127 
44 93.76461 1.66E·02 6.36E·02 0.9198075 
45 93.89045 7.45E·03 5.72E·02 0.9353364 
46 93.95794 3.31E·03 5.02E·02 0.9464968 
47 94.00775 1.46E·03 4.29E·02 0.9556036 
46 94.04928 6.37E·04 3.57E·02 0.9637051 
49 94.06656 2.73E·04 0.0264822 0.9712449 
50 94.12126 1.12E·04 2.15E·02 0.9783909 

REB. 94.15426 4. 17E·05 1.47E·02 0.9852392 
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CONSTANTES DE EQUILIBRIO DE CADA COMPONENTE 

EN CADA PLATO 

PLATO TIKI K nltrogeno K argon K O)(igeno 

1 80.90131 1.000427 0.3806743 0.299147 
2 80.91143 1.000712 0.3807502 0.2992176 
3 80.91547 1.001124 0.3808621 0.299319 
4 80.92138 1.00173 0.3810273 0.2994673 
5 80.93006 1.002619 0.3812737 0.2996818 
6 80.94292 1.003941 0.3816455 0.2999977 
7 80.96208 1.005913 0.3822112 0.3004616 
8 80.99077 1.008879 0.383079 0.3011473 
9 81.03404 1.013376 0.3844273 0.3021682 

10 81.09959 1.020245 0.3865407 0.3036956 
11 81.1991 1.0308 0.389883 0.3059935 
12 81.34979 1.047077 0.3952006 0.3094654 
13 81.57565 1.072133 0.4036675 0.3147141 
14 81.90673 1.110309 0.4170549 0.3226053 
15 82.37381 1.167145 0.4378161 0.3342798 
16 82.99477 1.248252 0.468803 0.3509724 

17 EXTRAC. 83.75488 1.356441 0.5121931 0.3734556 
18 84.59304 1.487548 0.5674976 0.4011121 

19ALIM 1 85.42443 1.630078 0.630746 0.4318372 
20 85.54892 1.652638 0.6410906 0.4366839 
21 85.67558 1.675878 0.6517879 0.4417093 
22 85.80447 1.69983 0.6628537 0.4469215 
23 85.93569 1.724519 0.6743067 0.4523277 
24 86.06937 1.749984 0.6861677 0.4579385 
25 86.20555 1.776255 0.6984543 0.4637622 
26 86.34437 1.803369 0.7111896 0.4698096 
27 86.48591 1.831365 0.7243956 0.4760914 
28 86.63031 1.860288 0.7380994 0.4826207 
29 86.77768 1.890178 0.7523264 0.4894083 
JO 86.92811 1.921076 0.7671016 0.4964662 
31 87.08176 1.95304 0.7824591 0.5038109 
32 87.23876 1.98612 0.7984287 0.5114571 
JJ 87.39925 2.020369 0.8150465 0.51942 
34 87.58339 2.055845 0.8323488 0.5277167 
35 87.73129 2.092613 0.8503725 0.5363656 
38 87.90316 2.130742 0.8691645 0.5453877 
37 88.07916 2.170301 0.8887684 0.5548031 

38 ALIM 2 88.25947 2.211366 0.909233 0.5646344 
39 89.88607 2.597128 1.097913 0.6625843 
40 91.44505 J.007615 1.308569 0.7706857 
41 92.56927 J.329234 1.48052 0.8577464 
42 93.24205 3.532145 1.592587 0.9136475 
43 93.59683 3.643185 1.655483 0.944281 
44 93.78461 J.703447 1.690683 0.960808 
45 93.89045 J. 738247 1.711832 0.9702083 
46 93.95794 J.761015 1.726297 0.9762316 
47 94.00775 J.778203 1.737649 0.9806907 
48 94.04928 3.792771 1.747518 0.9844226 
49 94.08656 J.805983 1.7566 0.9877854 
50 94.12128 J.818363 1.765173 0.9909301 

RE8. 94. 15428 J.830179 1.773383 0.9939322 
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PERFIL DE ENTALPIAS DE· CADA COMPONENTE EN LA 

FASE LIQUIDA 1 H • KJ,Kmol) 

PLATO T (KI H Nitrogeno H Argon H Oxigeno 

80.90131 18004.78 18444.96 16487.73 
80.91143 18005.38 18445.61 16488.23 
80.91547 18005.62 18445.87 16488.43 

4 80.92138 18005.96 18446.26 16488.73 
5 80.93006 18006.48 18446.82 16489.16 
6 80.94292 18007.23 18447.66 16489.8 
7 80.96208 18008.36 18448.9 16490.75 
8 80.99077 18010.05 18450.76 16492.18 
9 81.03404 18012.6 18453.57 16494.33 
10 81.09959 18016.46 18457.83 16497.5 
11 81.1991 18022.33 18464.3 16502.55 
12 81.34979 t 8031.21 18474.1 16510.05 
13 81.57565 1 8044.54 18488.79 16521.31 
14 81.90673 18064.08 18510.35 16537.82 
15 82.37381 18091.7 18540.81 16561.14 
16 82.99477 18128.48 18581.38 16592.2 

17 EXTRAC. 83. 75488 18173.6 18631.16 16630.3 
18 84.59304 1 8223.48 18686.21 16672.41 

19 ALIM 1 85.42443 18273.1 18740.97 16714.28 
20 85.54892 18280.54 18749.19 16720.56 
21 85.67558 18288.12 18757.55 16726.95 
22 85.80447 18295.83 18766.06 16733.46 
23 85.93569 18303.68 18774.73 16740.08 
24 86.06937 18311.68 18783.57 16746.84 
25 86.20555 18319.84 18792.57 16753.72 
26 86.34437 18328.16 18801.76 16760.74 
27 66.48591 16336.65 18611.13 16767.9 
28 86.63031 18345.31 18620.69 16775.21 
29 86.77766 16354.15 18830.46 16782.66 
30 86.92811 16363.18 18640.43 16790.28 
31 87.08176 18372.41 18850.63 16798.07 
32 87 .23876 18381 .85 18861.05 16806.03 
33 87.39925 18391.5 18871.7 16814.17 
34 87.56339 18401.38 18882.61 16822.S 
35 87.73129 18411.46 18893.77 16831.02 
36 87.90316 18421.83 18905.21 16639.75 
37 88.07916 18432.44 18916.92 16848. 7 

36 ALIM 2 66.25947 16443.31 18928.93 16857.87 
40 91.44505 18636.45 19142.38 17020.68 
41 92.56927 18705.11 19218.29 17078.51 
42 93.24205 16746.31 19263.65 17113.21 
43 93.59683 18768.08 19287.92 17131.54 
44 93.78461 18779.61 19300.66 17141.25 
45 93.89045 16768.11 19307.67 17146.72 
46 93.95794 18790.26 19312.46 17150.21 
47 94.00775 18793.32 19315.64 17152. 79 
48 94.04928 16795.67 19316.67 17154.94 
49 94.08656 18798.16 19321.2 17156.87 
so 94.12126 18800.3 19323.56 17158.67 

RES. 94.15428 18802.33 19325.81 17160.38 
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PERFIL DE ENTALPIAS DE CADA COMPONENTE EN 

EL VAPOR 1 H • KJ/Kmol ) 

PLATO T IKI H Nitrogeno H Argon H OJCigeno 

1 80.90131 23679.91 25369.65. 23890.9 
2 80.91143 23680.02 25369.92 23891.02 
3 80.91547 23680.07 25370.03 23891.06 
4 80.92138 23680.13 25370.2 23891.13 
5 80.93006 23680.23 25370.43 23891.23 
6 80,94292 23680.38 25370.79 23891.38 
7 80.96208 23680.6 25371.31 23891.61 
8· 80.99077 23680.92 25372.09 23891.94 
9 81.03404 23681.41 25373.27 23892.45 
10 81.09959 23682.15 25375.06 23893.21 
11 81.1991 23683.28 25377.78 23894.37 
12 81 .34979 23684.96 25381.89 23896.12 
13 81.57565 23687.48 25388.05 23898. 73 
14 81.90673 23691.12 25397.07 23902.55 
15 82.37381 23696.16 25409.78 23907.91 
16 82.99477 23702. 7 25426.63 23914.96 

17 EXTRA C. 83.75488 23710.44 25447.2 23923.51 
18 84.59304 23718.61 25469.79 23932.8 

19 ALIM 1 85.42443 23726.35 25492.1 23941.68 
20 85.54892 23727.47 25495.44 23943.23 
21 85.67558 23728.61 25498.83 23944.6 
22 85.80447 23729.75 25502.28 23945.99 
23 65.93569 23730.91 25505.78 23947.4 
24 86.06937 23732.07 25509.35 23948.83 
26 86.20555 23733.25 25512.98 23950.29 
26 86.34437 23734.44 25516.69 23951.77 
27 88.48591 23735.64 25520.48 23953.28 
28 88.63031 23736.85 25524.3 23954.81 
29 86.77768 23738.08 25528.22 23956.37 
30 86.92811 23739.31 25532.22 23957.95 
31 87.08176 23740.56 25536.3 23959.57 
32 87.23876 23741.82 25540.47 23961.21 
33 87.39925 23743.09 25544. 72 23962.89 
34 87.56339 23744.37 25549.07 23964.6 
35 87.73129 23745.67 25553.51 23988.34 
36 87.90316 23746.97 25558.05 23968.12 
37 88.07916 23748.29 25562.7 23969.93 

38 ALIM 2 88.25947 23749.62 25567.46 23971.78 
40 91.44505 23769.32 25650.54 24003.2 
41 92.56927 23774.42 25679.4 24013.69 
42 93.24205 23776.98 25698.54 24019.B 
43 93.59683 23778.14 25705.55 24022.98 
44 93.78461 23778. 72 25710.3 24024.64 
45 93.89045 23779.03 25712.98 24025.58 
46 93.95794 23779.22 25714.68 24026.17 
47 94.00775 23779.36 25715.94 24026.61 
48 94.04928 23779.48 25716.99 24026.97 
49 94.08656 23779.58 25717.93 24027.3 
50 94.12128 23779.67 2511 a.e 24027.61 

REB. 94. 15428 23779.76 25719.64 24027.89 
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PRODUCTO DE LA ENTALPIA POR LA FRACCION MOL DE CADA 

COMPONENTE EN EL LIQUIDO 

PLATO T iKI X• H Nhrogeno x•H Argon x·H 01Cigeno 

1 80.90131 17995. 77 8.801853 0.3884486 

2 80.91143 17988.21 16.59504 0.883608 
3 80.91547 17976.6 27.72704 1.783603 
4 80.92138 17959.66 43.61712 3.418327 

5 80.93006 17934.81 66.27352 6.384642 

6 80.94292 17898.22 98.52301 11.75941 
7 80.96208 17844.04 144.308 21.47741 
8 80.99077 17763.42 209.0468 38.99295 
9 81.03404 17642.87 300.0042 70.4147 
10 81.09959 17462.13 426.5085 126.3875 
11 81.1991 17191.54 599.4127 224.9971 
12 81.34979 16788.98 829.6608 395.9778 
13 81.57565 16199.93 1123.114 685.2971 

14 81.90673 15364.68 1470.818 1157.245 

15 82.37381 14240.47 1834.663 1886.644 

16 82.99477 12840. 72 2137.685 2930.813 

17 EXTAAC. 83.75488 11271.11 2280.553 4280.691 
18 84.59304 9718.671 2195.835 5821.741 

19 ALIM 1 85.42443 8369.152 1904.218 7360.784 
20 85.54892 8180.783 1832.728 7603.459 
21 85.67558 7992.32 1761.179 7846.374 
22 85.80447 7803.755 1689.579 8089 525 
23 85.93569 7615.09 1617.928 8332.925 
24 86.08937 7426.32 1546.223 8576.578 
25 86.20555 7237.442 1474.462 8820.494 
26 86.34437 7048.457 1402.646 9064.684 
27 86.48591 6859.358 1330.771 9309.15 
28 86.63031 6670.145 1258.838 9553.906 
29 86. 77768 6480.816 1186.843 9798.963 
JO 86.92811 6291.364 1114.785 10044.33 
31 87.08178 6101.789 1042.663 10290.01 
32 87.23676 5912.088 970.4731 10536.03 
33 87.39925 5722.254 898.2144 10782.39 
34 87.56339 5532.285 825.8844 11029.11 

35 87.73129 5342.178 753.4805 11276.2 
36 87.90316 5151.926 681 .0001 11523.68 
37 88.07916 4961.525 608.4407 11771.55 

38 ALIM :~ 88.25947 4770.972 535.8009 12019.85 
39 89.88607 3077.712 722.0248 13486.32 
40 91.44505 1713.86 843.5679 14705.34 
41 92.56927 860.9018 881.3615 15509.24 
42 93.24205 407.2757 858.0297 15979.18 
43 93.59683 186.5609 800.7102 16250.05 
44 93.78461 83.99567 728.8869 18419.01 
45 93.89045 37 .43397 645.7123 16539.12 
46 93.95794 16.55946 561.7723 16636.23 
47 94.00775 7.271279 477.5022 16722.13 
48 94.04928 3.160236 394.3772 16801.85 
49 94.08656 1.348401 313.4255 16877.32 

50 94.12128 0.5529419 235 .1331 16949.11 

REB 94.15428 0.2049845 160.4739 17017.7 
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PRODUCTO DE LA ENTALPIA POR LA FRACCION MOL DE CADA 

COMPONENTE EN EL VAPOR 

PLATO T IKJ Y• H Niuogeno Y•H Argon v•H Oxigeno 

1 80.90131 23675.44 4.607075 0.168338 
2 80.91143 23671.53 8.689486 0.3830511 
3 80.91547 23665,75 14.52256 0.7734616 
4 80.92138 23657.33 22.85482 1.483072 
6 80.93006 23645.05 34.74831 2.771963 
8 60.94292 23627.05 51.70591 5.110682 
7 80.96208 23800.54 75.84304 9.348143 
8 80.99077 23561.29 110.1093 . 17.00939 
9 81.03404 23502.88 158.5577 30.81684 
10 81.09959 23415.56 226.6211 55.58371 
11 81.1991 23284.76 321.1683 99.67475 
12 81.34979 23088.87 450.4337 177.3429 
13 81.57585 22797.51 622.474 311.9452 
14 81.90873 22371.34 841.5437 539.5332 
15 82.37381 21767.38 1100.724 910.3527 
18 82.99477 20955.12 1371.22 1482.481 

17 EXTRAC. 83.75488 19944.94 1596.293 2299.558 
18 84.59304 18815.13 1698.397 3351.856 

19ALIM 1 85.42443 17698.68 1632.364 4549.327 
20 85.54892 17533.92 1596.399 4750.665 
21 85.67558 17364.97 1559.227 4957.375 
22 85.80447 17191.62 1520. 787 5169 73 
23 85.93569 17013.63 1481.015 5388.023 
24 86.06937 16830.78 1439.635 5612.572 
25 88.20555 16642.8 1397.163 5843.708 
26 66.34437 16449.42 1352.917 6061.783 
27 88.48591 18250.35 1307.002 6327.178 
28 86.63031 16045.29 1259.322 6580.302 
29 86.77766 15833.91 1209.773 6841.574 
30 86.92811 15615.85 1158.239 7111.453 
31 87.08176 15390.76 1104.599 7390.437 
32 87.23876 15158.22 1048.721 7679.044 
33 87.39925 14917.82 990.4687 7977.837 
34' 87.56339 14669.1 929.8843 8287.415 
35 87.73129 14411.58 866 2073 8608.427 
36 87.90316 14144.73 799.8604 8941.564 
37 88.07916 13868 730.4526 9287.568 

38 ALIM2 88.25947 13580.77 657.7777 9647.243 
39 89.88607 10240.94 1066.175 12650.48 
40 91.44605 6573.64 1479.014 15980.85 
41 92.56927 3642.695 1743.467 18703.95 
42 93.24205 1823.183 1821.377 20475.47 
43 93.59683 860.5673 1765.494 21503.62 
44 93.78461 393.6593 1636.135 22098.05 
45 93.89046 177.0365 1471.261 22472 
46 93.96794 78.77662 1290.627 22740.7 
47 94.00775 34.74417 1104.117 22959.92 
48 94.04928 15.15691 917.0037 23154.92 
49 94.08656 6.468963 732.5032 23336.39 
50 94.12126 2.669342 552.8717 23508.39 

AES. 94.15428 0.9925371 378.6691 23673.22 
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PERFIL DE TEMPERATURAS Y ENTALPIAS EN CADA PLATO 

( H y CARGA TERMICA ... KJ/Kmol J 

PLATO T IKI H LiQ. H Vap. CARGA TERMICA 

CONO. 80.90131 18004.96 23680.22 7451.961 

2 80.91143 18005.69 23680.6 
3 B0.91547 18006.11 23681.04 
4 80.92138 18006.69 23681 .67 
5 80.93006 18007.47 23682.57 
6 80.94292 180D8.5 23683.87 
7 80.96208 18009.83 23685.73 
8 80.99077 18011.46 23688.41 
9 81.03404 18013.29 23692.26 
10 81.09959 18015.02 23897.77 
11 81.1991 18015.95 23705.6 
12 81.34979 18014.62 23716.65 
13 81.57565 18008.34 23731.93 
14 81.90673 17992.74 23752.42 
15 82.37381 17961.78 23778.46 
16 82.99477 17909.21 23808.82 

17 EXTRA C. 83.75488 17832.35 23839.79 
18 84.59304 17736.25 23865.38 

19 ALIM 1 85.42443 17634.15 23880.37 
20 85.54892 17616.97 23880.98 
21 85.67558 17599.87 23881.57 
22 85.80447 17582.86 23882.14 
23 85.93569 17565.94 23882.67 
24 86.06937 17549.12 23883.19 
25 86.20555 17532.4 23883.67 
26 86.34437 17515.79 23884. 12 
27 86.48591 17499.28 23884.53 
28 86.63031 17482.89 23884.92 
29 86.77768 17466.62 23885.26 
30 86.92811 17450.48 23885.54 
31 87.08176 17434.46 23885.79 
32 87.23876 17418.59 23885.99 
33 87.39925 17402.86 23888.13 
34 87.56339 17387.28 23886.2 
35 87.73129 17371.86 23666.21 
36 87.90316 17356.61 23886.16 
37 88.07916 17341.52 23886.02 

38 ALIM 2 88.25947 17326.62 23885.79 
39 89.88607 17286.06 23957.59 
40 91.44505 17262.77 24033.5 
41 92.56927 17251.5 24090.12 
42 93.24205 17244.46 24120.03 
43 93.59683 17237.33 24129.68 
44 93.78461 17229.9 24127.84 
45 93.89045 17222.26 24120.29 
46 93.95794 17214.56 24110.1 
47 94.00775 17206.9 24098.78 
48 94.04928 17199.39 24087.08 
49 94.08656 17192.1 24075.39 
50 94.12128 17185.09 24063.93 

RES. 94. 15428 17178.38 24052. 79 6401.662 
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LIQUIDO, VAPOR V RELACIONES L/G EN CADA PLATO 

!,BASE 1 Kmol/hr DE ALIMENTACION 1 

PLATO T !KI G L/G 

1 B0.90131 1.312898 1.100198 1.193329 
2 80.91143 1.31288 2.413096 0.5440644 
3 B0.91547 1.312711 2.413078 0.5439984 
4 B0.92138 1.31246 2.412909 0.5439326 
5 80.93006 1.312089 2.412658 0.5438357 
6 80.94292 1.311535 2.412287 0.5436895 
7 60.98208 1.310704 2.411733 0.5434699 
8 80.99077 1.309448 2.410903 0.5431359 
9 81.03404 1.307535 2.409846 0.6426255 
10 81.09959 1.304619 2.407733 0.5418454 
11 81.1991 1.300172 2.404817 0.540653 
12 81.34979 1.293452 2.40037 0.5388551 
13 81.67565 1.283501 2.39365 0.536211 
14 81.90673 1.269313 2.383699 0.532497 
15 82.37361 1.250284 2.369511 0.527655 
16 82.99477 1.226928 2.350482 0.5219898 

17 EXTRA C. 83.75488 0.8758893 2.327126 0.3763824 
18 84.59304 0.851481 2.301625 0.3899478 

19 ALIM 1 85.42443 1.773867 2.277216 0.7786749 
20 85.54892 1.768201 1.232002 1.435226 
21 85.67558 1.762797 1.226535 1.437217 
22 85.80447 1.757454 1.221132 1.439201 
23 85.93569 1.752174 1.215789 1.441183 
24 86.06937 1.746958 1.210509 1.44316 
25 86.20555 1.741806 1.205292 1.445131 
26 86.34437 1.73672 1.20014 1 .447097 
27 86.46591 1.731698 1.195055 1.449053 
28 66.63031 1.726744 1.190033 1.451006 
29 86.77768 1.721881 1.165079 1.45295 
30 86.92811 1.717046 1.180196 1.454882 
31 87.08176 1.712303 1.175381 1.456807 
32 87.23676 1.707833 1.170637 1.458721 
33 87.39925 1.703038 1. 165968 1.460621 
34 87.56339 1.698517 1. 161372 1.462509 
35 87.73129 1.694076 1.166852 1.464384 
36 87.90316 1.689714 1.152411 1.486244 
37 88.07916 1.685435 1.148049 1.468086 

38 ALIM 2 88.25947 2.382535 1.14377 2.083065 
39 89.88607 2.360321 0.984809 2.39673 
40 91.44505 2.346098 0.9625958 2.437262 
41 92.56927 2.33899 0.9483726 2.46632 
42 93.24205 2.335827 0.9412649 2.481583 
43 93.59683 2.334201 0.9381018 2.488217 
44 93.78481 2.333284 0.9364761 2.491557 
45 93.89045 2.332669 0.9355584 2.493344 
46 93.95794 2.33219 0.934944 2.49447 
47 94.00775 2.331774 0.9344641 2.495306 
48 94.04928 2.331394 0.9340482 2.49601 
49 94.08656 2.33104 0.9336686 2.496646 
50 94.12128 2.330718 0.9333143 2.497249 

RE8. 94.15428 1.397725 0.9329926 1.49811 
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PARAMETROS A DE THIELE•GHEDES EN ZONA DE RECUPERACION PARA CADA 

COMPONENTE EN CADA PLATO 

PLATO T IKI A nltrogeno A argon A oxlg•no 

1 80.90131 1.19282 3.134777 3.989105 
2 80.91143 0.5436773 1.428927 1.81829 
3 80.91547 0.5433877 1.428334 1.817454 
4 80.92138 0.5429932 1.427542 1.816334 
5 80.93006 0.5424151 1.426366 1.81471 
6 80.94292 0.5415552 1.424693 1.812312 
7 80.96208 0.5402753 1.42191 1.806783 
8 80.99077 0.5383559 1.417817 1.803656 
9 81.03404 0.5354632 1.411517 1.795773 

10 81.09959 0.5310934 1.401781 1.784173 
11 81.1991 0.5244985 1.386706 1.766876 
12 81.34979 0.514628 1.363498 1.741245 
13 81.57565 0.5001348 1.328348 1.703603 
14 61.90673 0.4795935 1.276803 1.650615 
15 62.37381 0.4520904 1.205198 1.578483 
16 82.99477 0.4181766 1.113452 1.487267 

17 EXTRA C. 83.75466 0.2774779 0.7348448 1.007837 
18 84.59304 0.2486964 0.6518931 0.9223052 

19 ALIM 1 85.42443 0.4778145 1.234847 1.803631 
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PARAMETROS S DE THIELE·GHEDES EN ZONA DE AGOTAMIENTO PARA CADA 

COMPONENTE EN CADA PLATO 

PLATO TtKI S nltrogeno Sirgan S oxigeno 

20 85.54892 1.151483 0.4488827 0.3042614 
21 85.87558 1.186058 0.453507 0.3073368 
22 85.80447 1.181093 0.4805707 0.3105345 
23 85.93589 1.1988 0.4878842 0.3138587 
24 86.06937 1.212606 0.475462 0.3173166 
25 86.20555 1.229131 0.4833156 0.3209136 
26 86.34437 1.246197 0.4914594 0.3246565 
27 86.48591 1.263836 0.4999095 0.3285534 
28 88.83031 1.282068 0.5088813 0.3326112 
29 88.77768 1.300924 0.5177922 0.3368376 
30 86.92611 1.320434 0.5272603 0.3412415 
31 87.08176 1.340631 0.5371055 0.3458323 
32 87.23878 1.381549 0.5473488 0.3508203 
33 87.39925 1.383226 0.5580136 0.3558158 
34 87.56339 1.405898 0.569124 0.3608298 
35 87.73129 1.429006 0.5807032 0.3882739 
38 87.90316 1.453198 0.5927832 0.3719825 
37 88.07916 1.47832 0.8053926 0.3779092 

38 ALIM 2 88.25947 1.061598 0.4364902 0.2710608 
39 89.88807 1.083613 0.458088 0.2764535 
40 91.44505 1.234014 0.5389012 0.3162096 
41 92.58927 1.349879 0.8002952 0.347784 
42 93.24205 1.423343 0.8417825 0.3881712 
43 93.59883 1.464175 0.6853289 0.379501 
44 93.78461 1.486398 0.6785847 0.3858255 
45 93.89045 1.49929 0.6865606 0.3891193 
46 93.95794 1.507741 0.6920497 0.3913583 
47 94.00775 1.514124 0.8983872 0.3930143 
46 94.04928 1.519533 0.7001245 0.3943985 
49 94.08656 1.524439 0.703584 0.395645 
50 94.12128 1.529028 0.708847 0.3968087 

REB. 94. 15426 2.556674 1.183747 0.6634575 
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PARAMETROS GnYnlDYd DE THIELE·GHEDES EN ZONA DE RECUPERACION PARA CADA 

COMPONENTE EN CADA PLATO 

PLATO T IKI Nitrogeno Argon Oxigeno 

1 80.90131 
2 80.91143 2. 19282 4.134777 4.989105 
3 80.91547 2.192186 6.908296 10.07164 
4 80.92138 2.191207 10.86736 19.30474 
5 80.93006 2.18981 18.51361 38.06386 
6 80.94292 2.187786 24.55445 66.44547 
7 80.98208 2.184807 35.9801 121.4199 
8 80.99077 2.180397 52.16046 220.6223 
9 81.03404 2.17383 74.95399 398.9046 
10 81.09959 2.164006 106.7988 717.3422 
11 81.1991 2.149289 150.7085 1280.882 
12 81.34979 2.127299 209.9883 2264.127 
13 81.57565 2.094768 287.3187 3943.4 
14 81 .90673 2.047665 382.6591 6719.776 
15 62.37381 1.982047 489.5604 11092.76 
16 82.99477 1.698064 591.0413 17510.74 

17 EXTRA C. 63.75488 1.792889 659.0964 26044.14 
16 64.59304 1.497467 485.3335 26249.28 

19 ALIM 1 65.42443 1.372419 317.3656 24210.83 
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PARAMETROS LnXn/WXw DE THIELE·GHEOES EN ZONA DE AGOTAMIENTO PARA CADA 

COMPONENTE EN CADA PLATO 

PLATO T JKI Nitrogeno Argon O•igeno 

20 85.54892 36955.17 1.851541 1.446764 
21 65.67558 31691.53 1.877679 1.453664 
22 85.80447 28831.52 1.905633 1.460913 
23 65.93569 22422.31 1.935592 1.468537 
24 66.06937 18490.18 1.967753 1.47656 
25 86.20555 15042.49 2.002322 1.485011 
26 86.34437 12089.91 2.03948 1.493921 
27 88.48591 9549.427 2.079337 1.50332 
28 88.83031 7447.676 2.121834 1.51324 
29 86.77768 5724.146 2.166572 1.523701 
30 86.92811 4334.291 2.212517 1.534694 
31 87.08176 3232.278 2.257502 1.546108 
32 67.23876 2373.238 2.297441 1.55755 
33 87.39925 1715.003 2.325108 1.567842 
34 87.56339 1219.325 2.328329 1.573712 
35 87.73129 852.5687 2.287448 1.566346 
36 87.80318 585.9963 2.17187 1.52259 
37 68.07916 395.7169 1.93572 1.382646 

36 ALIM 2 85.42443 371.8141 2.143736 1.412401 
39 89.68607 342.2015 2.49676 1.491756 
40 91.44505 276.4973 2.787776 1.555159 
41 92.56927 204.0903 2.97816 1.596276 
42 93.24205 142.6854 3.082386 1.61956 
43 93.59683 96.7681 3.129861 1.632566 
44 93.78461 64.42963 3.138774 •1.640363 
45 93.89045 42.30643 3.1152 1.645873 
46 93.95794 27.39624 3.056428 1.649825 
47 94.00775 17.43333 2.95308 1.853439 
48 94.04928 10.81472 2.769619 1.6568 
49 94.08656 6.438254 2.543575 1.660074 
50 94.12128 3.556674 2.183747 1.663456 

REB. 94.15428 



PARAMETROS THIELE·GHEDES PROMEDIO DE LOS PLATOS DE ALIMENTACION 

PARA CADA COMPONENTE 

TEMPERATURA DEL PLATO DE ALIMENTACION No. 1 • B5.42443 

TEMPERATURA DEL PLATO DE ALIMENTACION No. 2 • BB.25947 

PARAMETRO 

WXw/OYd 
OYd 

WXw 

PAESION C•tml: 
TEMPERATURA IKI: 

NITROGENO 

1.76E·03 
1.09999 
9.95E·08 

T. DE SATURACION IKI: 

ARGON 

IB2.8223 
2.1BE·04 

0.0397B24 

TURBINA 

ENTRADA 

5 
115 

9B.16B79 

FLUJO DE AIRE A TRAVES DE LA TURBINA: 

TRABAJO PROPORCIONADO POR LA TURBINA: 

OXIGENO 

30917.14 
7.75E·06 

0.8599922 

50 Kmol /h 

18.33959 H 

SALIDA 

1.5 
86 

85.24264 

ISf1 
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COMPRESOR 

1.· CALCULO DEL COMPRESOR. 

2.· REGRESAR A MENU PRINCIPAL. 

J.· S A L 1 R . 

OPCION 1 1 
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C O M P S O R 

PRESION DE ENTRADA C alm 1 

PRESION DE SALIDA 1 a1m J 1 

TEMPERATURA DE ENTRADA e c 1 25 

FLUJO DE AIRE 1 Kmol / hr 1 1 50 

No. DE ETAPAS DE COMPRESIDN 1 4 

EFICIENCIA 1 .85 

AUMENTO DE TEMPERATURA PERMITIDO PARA 
EL AGUA DE REFRIGERACION IC J 1 12 

R E s u L T A D o s 

ENTRADA SALIDA 

PRESIDN latml 1 5 
TEMPERATURA CCI 25 61.32315 EN CADA ETAPA 
FLUJO CFT3 I mln 1 719.8821 161.4935 

lm3/mln) 20.3849 4.573012 
FLUJO MOLAR 1 Kmol I min 1 0.833333 0.8333333 

ETAPAS DE COMPRESION: 4 
RELACION DE COMPRESION TOTAL: 5 
RELACION DE COMPRESION EN CADA ETAPA: 1.495349 

EFICIENCIA: 85% 
POTENCIA REQUERIDA PARA CADA ETAPA: 24.03869 
POTENCIA TOTAL: 96.15476 HP 

CALOR CEOIDO EN CADA ETAPA: 12623.02 Kcal/hr 
CALOR TOTAL: 50492.09 Kcal/hr 
AGUA REQUERIOA: 4207.674 11/hr 
AUMENTO DE TEMPERATURA DEL REFRIGERANTE: 12 c 

PRESIONE ENTER PARA CONTINUAR. 



A PENDICES 
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APENDICE A 

VALDIQ;S DE LAS CONSTANTES TERMDDINAMICAS. 

CONSTANTE Nitrógeno Argón Oxígeno 

Peto Molecular 28.013 39.948 32 

Temper•tur• Crflica IKI 126.2 150.6 154.6 

Presión Crfticll 1 attn 1 33.5 48.1 49.8 

Vol~men Critico (cm 3 I gmol I 89.5 74.9 73.4 

Factor Adntrico 0.04 o 0.021 

Zc 0.29 0.291 0.288 

Temperatura Normal de 77.4 87.3 90.2 
Ebullicldn. IKI 

Temperatura de Fusión ( K J 63.2 83.8 54.4 

Cp/Cv INTPJ 1.41 1.67 1.4 

Densidades : 

Gas INTPI llb/h31 0.07245 0.1034 0.08281 
Gu ISTPI llb/h31 0.07805 0.1114 0.08921 
VllPO< lnbpl llb/h31 0.287 0.363 0.279 
Liquido 1 nbp l llb I h3 1 50.46 88.98 71.27 

Constantes de Antaine 

A 6.86606 -52.23 6.98983 
e 308.365 7.8145 370.757 
e 273.2 7.5741 273.2 

La Ecuación de Antaine para el Argón es: 

log p IABJ/T +e P "" mmHg T • K 

Parametros alj para la Ecuación de Wilson: 

a Nitrógeno • D•I-" -30.98 
a Oxigeno - Nitrógeno 68.66 

a Nitrógeno - Argón -25.51 
a Argón - Nitrógeno 59.37 

a Oxf'geno - Argón 17.57 
a Argón - Oxígeno 16.03 



p 
R 
E 
s 
I 
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N 
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E 

A P 1 N D I C 1 8 

CAPACIDAD DEL CICLO. DE .PRE-EXPANSION PARA PRODUCCION DE 
LIQUIDOS 

PSIA 

700 

600 

soo· 

L. SIN REFRIGERACION 
EXTRA 

A 
I '•ºº . 
R 
E 

D 
E 300 

E CON REFRIOERACION 
N EXTRA 
T 
R 200 
A 
D 
A 

100 

?. DE PRODUCTOS LIOU!DOS 
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TEMPERATURAS 
DE 

SATURACÍOH • 

EQl.!tLIBRIO 
LlQUIDO .. VAPOR 
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APENU1CE Cl 

ESTRUCTURA GENERAL DEL SIMULADOR, 

PRSEHTACIOH 

CURVAS DE 
EQUILIBRIO 

lJAl'OS 
TERMODJHAMICOS 

TORRES DE 
DESTI~CIOti 

TORRE DE 
ALTA PRESIOl'i 

TORRE DE 
BAJA PRESIOtl 

TORRE :a: 
ARGOt• 



CALCULO Dt 
TEHPtRA'tUAA 

tnittS10!l DE 
RtSl:LUDOS 

;m:;?F;lAR l. 
~u.:o:.: 1:~. 1 

nPF.NUlCE C2 

TEMPERATURAS DE SATURAClON. 

REGRESAR A HEHl! 
PRINCIPAL 

MlNU 
Ho. 1 

TEHPERA'tUAAS Dt 
BURBUJA Y DL 

RDClO 

ltlDICAR 
PRESlDH 

REGiltSAR A. 
HEHU Ho, l 
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SALIR 



RECJIESAP A 
HEHU PRU<CJPAL, 

i'll'F.NUJCE C:.5 

CURVAS DE EQUILIBRIO PARA SISTEMAS BINARIOS. 
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SALIR 



CALCULO DE 
EQU1LlDR10 

LIQUIDO-VAPOR 

APENO ICE C~ 

EOUILIBRJO LIOUIDO-~APOR, 

HEHU 
No. 3 

AEGRESAR A 
HENU PRINCIPAL 

IHPRESI0!-1 DE 
L, Xi 

IHPRESIOH DE 
G 1 Yi 

SA\.IR 

IMPAESION DE 
L/G, Ki 

REGRESAR A 
HENU Ha. J 

165 
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APENO ICE es 

ENTALPJAS 

PtRrlL DE EHT.\L· REGRESAR A EllTALPlAS A 
PIAS A PRESlOH MEHU PRINCIPAL SALIR PRESJO/t Y Tt.'iP. 

CONSTANTE DEStAD.U 

ESCOCER ESCOGtlt 
C0/1POHENTE C'CHPONENTE 

lrf:>ICAR 
08TEHER H A PERFIL DE H JtlDlCAR UNA PRESION DtsDE ,1 HASTA n11:::sJCm DtTERMINADA Pe (•t.) 

PRESlOtl 

CALCULO DE JHOICAR CALCULO DE JNDICAR 
H pRESlOH H Tl:MPEMTUJtA 

JHPPESlOll DE CALCt.tLO Dt 1MPRE510" DE CALCt.:LO DE 
AESULTA.005 11 JltsCLT"OOS H 

JIECRESAR A lMrRESIOH ot RECJlESM A 
Het:u No. . 

?I !>l'LTAOOS HEl'U No. 4 tHPRESION ~t 
O SAL!º O SALIR RESULTADOS 

RECRES-'R A RECRESAll A H[IN No. 4 
O l.\LIR HENC No. 4 

O SALIR 



SALIR 

APENDICE C6 

DATOS TERMOOINAMICOS 

IHPRESION DE 
RESULTADOS 

llECRESAR A 
MENU PRINCIPAL 

REGRESAR A 
HEHU No. 5 

167 



APENO 1 C:E . . C:7 

TORRES DE. OESTJL.ACION 

REFLUJO 
TOTAL 

JtlOJCAR 
REFLUJO 01 

OPEAACtON 

CONDICIONES 
CON RErLUJO 
DE OPERAICON 

CALCULO EH 
AEl;UPERACION 

CM .• CULO EH 
AGOTAMIENTO 

COSUIECClON EN 
RECt:PEAAClOtl 

CORP.ECClON Etl 
AGOT'-"lENTO "ttW DE 

fltSULT,.005 

16K 

COU;ECCJON DE 
COKPOSJCJOllES , 

1 



REGRESAR A 
"CNU PRlNClPAL 

nPENDICE Cll 

C O M P R E 5 O R 

HENU 

"º· 6 

CALCULO DEL 
COMPRESOR 

INDICAR PRESIO
NES DE ENTRADA 'Y 

IALlDA 

INDICAR TEMPE
RATURA DE 

ENTRADA V FLUJO 

lHPRESIDH DE 
llESULTADOS 

REGRESAR A 
HENU PRlHCIPAL 

o SALIR 
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APENDICE D 

MANEJO DEL SIMULADOR 

El Simulador se programó en Quick Basic 4.5 • Debido a la e>cten-
sión de los programas no se pudieron hacer ejecutables. por lo que es 
necesario accesarlos directamente desde Quick Basic. 

Para realizarlo se requieren realizar los siguientes pasos: 

1.- Prender la computadora y esperar a que se cargue el sistema 
operativo MS·OOS. 

2.- Cargar el disco en el drive correspondiente v pasar el control de 
la máquina a ésta unidad. 

3.- Accesar el Ouick Basic escribiendo : qb y dando entrada. 

4.- Una vez que se ha cargado el Ouick Basic, oprimir una vez la 
tecla Alt. Con esto so despliega en pantalla el menu de file. 
(Archivos). 

5.· Hacer descender el cursor hasta la instrucción OPEN. y dar 
entrada. 

6.- Apretar la tecla del tabulador, el cursor se colocará en donde 
aparecen los nombres de los programas. Bajar el cursor hasta 
el programa llamdo AIRE. Dar entrada. 

7.· Una vez cargado este programa, teclear FS. En la pantalla apa· 
recerá la carátula del programa. Tecleando Enter, se despliega 
el menll de las opciones de cálculo que contiene el Simulador. 
Para ejecutar la opción deseada basta con escoger el número 
indicado. 

Para poder utilizar el sistema, es necesario que la computadora 
tenga una velocidad mayor a 15 MHz, ya que con velocidades meno· 
res que ásta, los cálculos en las Torres de Destilación se vuelven de
masiado lentos. 
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CONCLUSIONES 

Con la realización de esta TESIS PROFESIONAL, se ha obtenido un sistema de 
cómputo que permite fácilmente la evaluación de diversos sistemas termodinámicos, así 
como el diseño básico de procesos para la obtención de Oxígeno y Nnrógeno a partir 
de la destilación del Aire. 

Con la utilización del simulador es muy fácil darse cuenta de cómo se afectan los 
sistemas de destilación por electo de cada una de las variables que entran en juego, 
como son la temperatura, la presión, la composición y la relación de reflu¡o utilizada. 

Así mismo, provee una herramienta útil para la ejemplificación de los métodos 
rigurosos de cálculo en sistemas multlcomponentes, los cuales, debido a lo laborioso 
que son, es muy difícil poderlos estudiar a fondo durante un curso normal de 
destilación, y que por cuestiones de tiempo generalmente se limita al estudio de 
destilaciones binarias y por los métodos más sencillo como son los métodos de Me 
Cabe-Thiele y Ponchon Savarit. 

Durante los cursos de Fisicoquímica y Termodinámica se aprenden los fundamentos 
en los cuales se basan la mayoría de los conceptos para el diseño de un equipo, así por 
e¡emplo, se estudian ecuaciones de estado, coeficientes de actividad, de fugacidad, 
presiones de vapor, equilibrios líquido-vapor, etc. Pero al requerir cálculos demasiado 
complejos no se aplican de manera usual, sino que, generalmente, se llevan a cabo las 
idealizaciones de los sistemas estudiados para facilitar el manejo de datos. Con el 
apoyo de este conjuto de programas, se pueden hacer prácticas en las que el alumno 
compare entre métodos cortos de cálculo con métodos rigurosos. 

La validación del simulador se llevó a cabo con ejemplos encontrados en los libros de 
Texto de donde se obtuvo el método de cálculo. Así mismo, los resultados de las torres 
de destilación varían alrededor de un 5 % con respecto a torres de destilación que se 
encuentran operando actualmente en plantas dedicadas a la obtención de Oxígeno y 
Nitrógeno. 
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