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RESUMEN 

Bn 6ete trabajo ee modifica y se adapta a una computadora 
pereonal (PC), un prosrama de cómputo en lenguaje TURBOBASIC que 

eet.6- baeado en el método de Naphtali1 para calcular columnas de 
deetilaci6n. El m6todo de Naphtali es adecuado para el cálculo de 

columnaa complejae, como en el caeo de que ee tengan mOltiplee 

alim~ntacionee y extraccionee lateralee y eaparaoionee de alto 

grado de dificultad como lea que ee presentan en doetilaci6n 

azeot1'6pica y extractiva. 

El algoritmo de cómputo fue comprobado, al 
reeultadoe derivadoe del prosrama con doD ejemploe 

la literatura y obtener diferencias uúnimae en 
preeión, flujoe rnieicos y compoeic16n. 

comparar loa 

reportadoa en 

temperatura, 

Se preeentan los reeultadoe de la deetilaci6n azeotrópica del 
ieopropanol y ee comparan con loo obtenidos ueando loa simuladoree 

comerciales ASPEN versión p(lblica y HYSIM. 

Se encontró que loa reeultadoa obtenidos con loe doe 
eimuladoroo comercialea son aimilaree, pero diferentea a loa qua 
e~ presentan en la teeie doctoral de Bradley1

• 

La diferencia entr& loa reaultadoe obtonidoa on éete trabajo y 
en loe simuladores ASPEN y HYSIM con loa de Bradley ee debe 

fundamentalmente a que en la columna se debe controlar la relación . 

de vaporización (boil up), opción que no ee to~ en cuenta en éete 

trnbajo por requerir una modificación euatancial al algoritmo de 

c6mputo original, lo cual no.ee ecuentra entre loa objetivos del 

trabajo presentado. 

Sin embargo, ae realizaron algunos calculoe tomando como 
variable independiente el "boil-up" y ee encontraron reesulte.doa 
similares a loa reportadoB por Bradley1. 



Se concluye que el programa 

computadora "PC" y reportado en éete 

de cómputo adaptado a una 

mucho e problemae reales, incluyendo 

trabajo, ea 

de et ilación 

adecuado para 

extractiva .Y 

azeotrópica, pero eetá limitado en loe caeos que ee presenten doa 

faeea 11 quidae y en el que ee deba fijar como variable 

independiente el "boil-up", o relación de vaporización. 
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INTR.ODUCCION 

El preeente trabajo tiene como objetivo obtener 

reeultadoe eatiefactorioe en la evaluación del eietema de 

obtención industrial del ieopropanol, mediante el uao del ~todo 

de cAlculo riguroso de Naphtali para columnas de deetilac16n con 

eietemae uiulticomponentee. 

Debido a quo el tama~o da laa torrea de deetilaci6n creció, 

y eu coeto llegó a eer eignificativo, ee hizo necesario 
desarrollar m6todoe de predicciOn de operación de dichas torree. 

El l!Ptodo de Naphtali ea un 
manejo y el eiotema del cunl ee 

l!l6todo completo y de fácil 
purifica el ieopropanol ea 

especialmente dificil, uno de loe motivos por el cual se escogió. 

Puesto quo el ieopropunol formn aze6tropo con el agua, ea 

impoaible deehidratarlo completrunonte por deatilaci6n 

convencional. Por eeta razón en el proceoo induetrial eo uaa la 

deetilaci6n azeotrópica, en donde ee utiliza el ciclohexano como 

un agente má.eico para elevar la volatilidad del agua, permitiendo 

que por el fondo de la columna ee obtenga alcohol puro. 

Baeadoe en la información obtenida de la teeie doctoral de 

B~adley, ee plantan la eoluci6n a eete problema de eeparación del 

ieopropanol do entre loe eiguientee componentes: ieopropil-éter, 

acetona, ciclohexano, agua e ieopropanol. 
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ll GENERALIDADES 

Exieten muchos métodos para simular torrea de 

de1Stilaci6n, ·a.el·,miemo,exieten divereae técnicas para resolver lae 

ecuacionee alsehraica8 no lineales que repreeentan una torre. Loe 

métodos zn.áie comunes para resolver todae laa ecuacionee 

eimult:a.neamente utilizan el ttl!'#todo de Newton-Rapheon. 

Sin embargo, muchas inveatigacionee han logrado 
ahorroe en cuanto a tiempo por medio de un reacomodo 

grandes 

de lae 

ecuaciones en eubconjuntoe loe cuales eon resueltos separadamente. 

De e.qui 'surgen tree grupos genéricos en loe cuales loe 

algoritmoe de destilación han sido claeificadOa:méctodoe etapa por 

etapa, métodos de corrección eimultánea y mótodoe de ecuacionee 

"deeacopladae". 

Entre loe aigoritmoe claeificadoa dentro de mótodoa etapa por 

etapa,el algoritmo de Lewia-Hntheaon oe el mejor ejemplo. En ¿ate 

método, ai ee especifica la separación entre doe componentes. ee 

pueden efectuar calculoe tanto en el fondo como en el domo de la 
columna y luego continuarloe hacia el centro de la torre hasta quo 

ee localiza la etapa de alimentación. Cuando no ~e tienen datoa 

de compoaicionea del producto. entonces ee suponen y loe cAlculoe 

ee llevan a cabo hacia el centro de la torre. Las etapas hacia el 

centro de la torre van adicionándose hasta que ee localiza la 

etapa de alimentación. 

En el algoritmo original de Lewie-Hatheeon,la etapa de 

alimentación ea aquella don.de la fracción mol de un componente 
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clave ee la miema que la fracción mol de •ste componente en la 
corriente de alimentación. 

Este algoritmo fue deearrollado mucho tiempo antes de la 
introducción de lae computadoraa, por •eta razón, loe autoree 

asumieron que loe cAlculoa ee harian a mano; ade~e no eiempre la 
suposición de loe valoree para la~ compoeicionee del producto 
daban buenoa reaultados. 

Como éate método requiere una buena eupoeición de loe valoree 

para ~aa compoeieiones del producto 1 so tuvieron problemae de con 

vergencia y fue necesario deearroll&r tecnicae m.\e acceeiblee. 

Friday y Smith1 reconocieron quo agrupando lae ecuacionee por 
ti~ en vez de por etapa, cnmbian las propiedades de convergencia. 

Talea JJPtodoe, conocidca como métodol!S de "deeacoplam.iento" de 

ecuaciones, tienen una mio alta probabilidad y velocidad de 
convergencia. 

Retae técnicas eetAn diee1'1adae para resolver lne ecuaciones 

HESH, (donde M=maea, E=eguilibrio, S=aumatoria, H=entalp1a) dado 
el n~mero de etapae, loealización y compoeici6n de lae 
alimentacionee, razón de flujo d6 la corrient6 de alimentación y 
de lae corrientes laterales, cargas da calor debidas a loe platoB 
(excepto por el rehervidor y el condeneador); finalmente, ee puede 

euponer que todas lae etapas eetán en equilibrio o ee eepeoifica 

una eficiencia de plato. 

Loe algoritmos de corrección aimult.lnea frecuentemente uean 

derivadas de los valores de k con reepecto a la compaeición cuando 

ae reauelven las ecuaciones MESH. Con algoritmoe de ecuacionea 

"deaacopls.das"~ ein embargo, lo.e valoree de k son 
arreglados durante la eolución de las ecuacionee de 

materia, aunque son recalculadoe entre iteraciones. 

5 
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Con mezclas altamente no ideales, los valorea de k pueden 

variar considerablemente con la composición, y loe algoritmoe de 

ecuaciones "deeacopladae" frecuentemente tienen dificultades para 

converger. 

Aquellos i:uétodoe que resuelven todas lae ecuaciones 

eimultinerunente, ea decir, sin deacomponerlaa en subconjuntos de 

ecuaciones, son conocidos como métodos de corrección simultánea. 

Entre éstos 

Naphtali-Sandholm
9

• 

m&todoe 

E e tos 

se encuentra 

métodos usan 

el algoritmo 

el método 

de 

de 

Newton-Raphaon para resolver las ecuaciones no lineales que 

definen la torre de destilación. 

En el método de Naphtoli-Sandholm", lae ecuaciones y 

variables son agrupadas por plato puesto que las corrientes que 

entran y salen del plato son funciones de las condiciones en 

platos adyacentes, esto causa que se forme una matriz tridiagonal. 

Se han desarrollado métodos para invertir una matriz 

tridiagonal eficientemente, tratando ds combinar velocidad de 

ejecución, espacio de almacenaje y acumulación de errores para 

obtener un resultado 6ptimo. 

ANTECEDENTES DE LA PURIFICACION DEL ISOPROPANOL 

-Deslilación azeolr6pica. 

Muchas veces ea necesario efectuar la separación de 

componentes cuyos puntos de ebullición eetán muy cercanos unos de 

otros, esto hace que la destilación simple para eu separación eea 

imprActica o impasible. 

Compuestos de estructura quimica oimilar (miembros de series 

hom:!ilogae) no pueden hervir a la misma temperatura puesto que 

6 



difieren en peeo molecular. Loe compueetoe que hierven a la miBtila 
temperatura, por lo tanto, deben pertenecer a una serie diferente 
que loB haga diBtintoe en algún aspecto de eu estructura 

molecular. 

Lae diferencias moleculares causar~n que cada uno de loe 

componentes con punto de ebullición muy cercano, reaccionen de 
diferente forma cuando el entorno de la faee liquida eea ea.mbiado 
por la adición de un nuevo componente comúnmonte llamado solvente 
o "agente m.ieico". Este nuevo componente debe mejorar la 

volatilidad de uno de loe componentes clave mi.e que le del otro. 

Un azeótropo es una mezcla Uquida la cual exhibe un punto de 

ebullición m1ximo o mtnimo, eegún eean eue deeviacionee a la ley 

de Raoult. La ocurrencia de un miximo o de un minimo eobre la 
euperficie de temperatura .ve. compoeici6n es 
deevlacionee poaitivaa o negativas a dicha ley. 

causada por 

Sin embargo, la dBaviac16n de la ley de Raoult no es por s1 

misma suficiente para causar la ocurrencia de un szeótropo. Loe 
puntea de ebullición de loe componentes puree deben ser lo 

suficientemente cercanos para permitir que ocurran un m!ximo o un 

m1nimo. 

Cotnponentee con puntee de ebullición cercanoe y pequef'iae 
deeviacionee pueden producir un azeótropo, mientrae que otros 
componentes loe cualea forman mezclas altamente no ideales no 

pueden exhibir un azeótropo porque la diferencia de loe puntos de 
ebullición de loe comp6nentee puros ea muy amplia. 

Rara vez ocurren azeótropoe entre componentee cuyoe puntos de 

ebullición difieren por .,._e de 20 a 30°C. 

Un azeótropa es denominado homogéneo ei solamente 
liquida eatA presente en la mezcla azeotrópica. Si 
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liquidae eat&.n preeenteeJ el aze6tropo ee heterogéneo. 

La elección del solvente ee importante. La sustancia agregad.a 
debe formar un az•otropc lo euficientemente volátil para que se 
pueda eeparar con facilidad el componente de la mezcla. 

Un solvente eatiefactorio debe tener, en la medida de lo 

Posible lae aiguientee caracterleiticae: 

-bajo coeto y fAcil obtención. 

-qulmice.mente eetsble e inactivo frente a la eolución que se va 
a separar. 

-no corroeivo frente a los materiales comunes de conetrucci6n~ 

-no tóxico. 
-de bajo calor latente de evaporación 
-de bajo punto de congelamiento, para facilitar el 

almacenamiento y el manejo en exteriores. 
-de baja viacoeidad para que proporcione eficiencia elevada de 

loe platos. 

Pueeto que el isopropanol 

B0.37°C.), ea impoeible 
destilación convencional. 

forma aze6troPo con el agua (a 
deehidratarlo completa.mente por 
Por ésta razón, en el proceao 

industrial ee uea la deetilación 
ciclohexano ee un agente má.eico para 
agua, permitiendo QUe por el fondo 
alcohol puro. 

azeotrópica, en donde el 
elevar la volatilidad del 
de la columna se obtenga 

El ieopropanol. tem.bi•n denominado 2-propanol o alcohol 
ieopropillco, ea obtiene a escala induetrial de diatlntae maneras; 
a partir del propeno de loe gaeea de craqueo, o bien, por 

reducción de la acetona, la tercera forma de obtención de dicho 

alcohol ee haciendo pasar el propileno obtenido en laa refiner1as 

de petróleo sobre ácido sulfOrico e hidrolizando el sulfato de 
iaopropilo que resulta. 

Al obtener el iaopropanol de la reducción de la acetona, 
resulta el alcohol anmedio de una mezcla que contiene pequeñas 

B 



trazas de acetona y de un subproducto de la reacción; el 

ieopropiléter. 

Bl proceeo que permite que éeta reacción sea de buenoe 

rendimientoe ee información a la cual no ee tiene acceeo. Basados 

en la información obtenida de la teeie doctoral de Bradley1
, ee 

plantea la eoluciOn al problema de deehidrataciOn del iaopropanol 

de una mezcla que contiene al alcohol, el ciclohexano, como agente 

mieico, agua, e impurezas en proporción relativamente 

insignificante como son el ieopropiléter y la acetona. 

El ieopropanol tiene aplicaciones como disolvente, como agente 

de extracción y anticongenlante, también para la elaboración de 

preparados farmacéuticos. 

que el alcohol etllico, ee 

50% mientras que el 

concentración del 70%. 

Como anti!!ldoptico ee mucho tr>Ae eficient~ 

utiliza en una concentración del 30 al 

alcohol etllico ee necesita en una 

9 



III MeTODO DE HAPITTALI 

De entre loe m~ltiplee métodos existentes para Ia 

simulación de columnas de deetilaci6n en 

técnica desarrollada por Naphtali-Sandholm' 

forma rigurosa, la 

fue escogida para 

resolver el problema de obtención de ieopropanol porque tiene lae 

siguientes ventajas: 

- Be posible tratar con sistemas no ideales e introducir 

eficiencias de platos de Murphree que son tomadas· en cuenta de 

forma rigurosa, sin causar problema alguno. 

- Kl método es flexible¡ los miamos algoritmos pueden ser 

ueadoe para destilación, extracción y abeorci6n; pueden 
eepecificaree cualquier número de alimentacio~ee y de corrientes 

laterales. 
- Pueden eer ueadae como eepecificacionee la temperatura, 

compoeici6n o 

recuperación 

rehervidor. 

flujo del 

o .cualquier 

componente clave, 

otra funci6n 

razón de reflujo, 

del condensador o 

- El método converge rApidamente y ha sido probado en cierto 

nómero de problemae eecogidoe por exhibir algunae caracteriaticaa 

que hacen que atrae técnicae de eoluci6n fallen. La mayor! a de 

loa problemae eon reeueltoe con diez iteraciones o menoe. 8 

- Hl ~todo ee f•cil de manejar presentado en un programa de 

cómputo al que en un momerito dado pueden adicionarBele otras 

eubrutinae para tener divereoe modeloe termodinámicos. 

En el m6todo de Haphtali, lae ecuaciones de balance de maaa y 

energta y l~e de equilibrio de faeea eon obtenidas para cada 

componente y para cada plato. 

El resultado de eete conjunto de ecuaciones tiene una 

estructura tridiagonal, la cual permite la solución rapida usando 

el método de Newton-Rapheon. 

Con éste método pueden considerarse también cualquier nómero 
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de etapas y componentee, as! como cualquier número de 

alimentaciones y corrientes laterales; la única limitante ea la 

capacidad del aiatema de cómputo usado. 

En lae figuras y 2 se muestran respectivamente la 

configuración de una columna de destilación y la de un plato 

(cualquiera), el cual incluye la posibilidad de alimentación y 

corriente lateral. 

En lo siguiente, H aerA el n~mero total de componentes y N el 

nó~ero total de etapas, incluyendo el rehervidor (fi 1), y el 

condeneador (n = N). 

. .. ,_ 
~ 

~ . . : .. 
•&.••OU.(<00! ...... , .. , .. ~ 

fil _M,, ~w•-
"''•"""""* ,, 
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- OBTENCION DE RELACIONES GENERAL.ES Y BALANCES DE ENERGl A. 

ECUACIONES MESH. 

Lae relaciones que deben eetableceree en 

conocidas co1r10 ecuaciones MESH (M=masa, E=equilibrio, 

y H=entalpia) forman las llamadas funciones de 

la columna_, 

S=eumatoria 

discrepancia. 

Para el plato arbitrario n, de acuerdo a la figura, pueden 

establecerse las siguientes funciones independientes (funciones de 

diecrepancia) F'1': (n, i), donde k ee el número de la función de 

discrepancia, n correepcnde a la etapa e a loa componentes. 

-Balance de masa por componente (k=l) , (total:n xm relacionee),n 

.etapas, m componentes. 

F<(n, i):( l + + ( l + 
v")vn,i-vn-1.i-ln+1,t.-Jn,( = O. 

Fl(N,i):(l + SNL/U.)lt<.í + (1 + SNv/Vt<)vt<.í-v~•.i-/t<.i O.O 

(3.2) 
donde VH es el destilado y Lt loe productos de fondo. 

-Bal&nce de energia (k=2) 

(total n relaciones). 

F•(n): (l + +(l + SnV /Vn)Hn-Hn-1-hn+t.-HF',n:O.O 

(3.3) 
(h: ( 1 + S.L /!>)/u + ( 1 + 5' V /V• )!V.-Ju-flr ... (3.4) 

-Qw=( 1 + S.L /!> )hH + ( 1 + SNv /VH )HN -Ht<·•-Hr.H. (3.5) 

Las ecuaciones (3.4) y (3.5) pudieran usarse para generar 

Fz(l) y Fz(N), si el calor removido del condensador, ON, y el 

calor añadido al rehervidor, 01 1 fueran variables especificadas. 

Sin embargo, para éste caso, cuando la razón de reflujo, R y 
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el flujo de deetilado VN, eon lae variablee 

ecuaciones (3.4) y (3.5) calculan el calor 

especificadas, las 

del rehervidor y 

condensador respectivamente. 

Las siguientes funciones de diecrepanoia se establecen para 

reemplazar a (3.4) y (3.5). 

( 

Fz( l) = l: lt.i-t.=O =1,2, ... ,M. (3.6) 

donde: 

L& = ~ i:. /n.1'. = VN - "En (Sn"+ Sny); n = 1,2, ... ,N. (3.7) 

! = 1,2, ... ,H. 

La ecuación (3.7) viene eiendo el balance de liquido de la 

columna. 

( 

Fz(N) l: lN, ( - !J< ; 0. (3.6) 
donde Ln = ~ x Vn. 

Bato muestra como lae ecuaciones (3.4) y (3.5) pueden 

modificarse por algunas otras eepecifioacionee de la columna2
, 

talee como temperaturas de destilado y productos de fondo, razones 

del componente clave, etc. 

-CONDICIONES DE EQUILIBRIO CON EFICIENCIA DE PLATOS DE 

MURPHREE. C~o~al n x • relacionas). 

La eficiencia de platee de Murphree ee~ definida por: 
T}n,( yn,í - yn-1,ifkn,i xn.i - yn-1,(. (3.9) 

donde }<n,í = (yi/xí )n = (yi/•º /ol>ip)n. (3.10). 

Las ecuaciones (3.9) y (.3.10) pueden rearre¡laree para dar 

lae eiguientee funcionee de diecrepancia (k=3). 

Fa(n,i) = l)n,ikn,iVntn.i/Iri- Vn,i + (1 l)n,i )vn-1,iVH/Vn-1 o. 
(3.11). 
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Para el rehervidor, la eficiencia ee l. eeto es l)1,t = 1 para 
todos loe compueetoe "i ". 

Lae ecuaciones Fk(n,i), comprenden un vector de funciones de 

diecrepancia. 

F ( >< ) 
{ :: } • o 

el cual contiene N ( 2M + 1) elementos y ee resuelve para lae 
variables independientes. 

" {~}-o 
donde el vector 1 contiene todos loe elementos ln,(, v contiene 
todoe loe elementos vn,i , y T todoa loe elementos Tn. 

Una vez conocidos todoe loa valoree de ln,i, vn,i y Tn, lae 
compoeicionee del producto, loa perfiles de 

temperatura en la columna pueden conocerse. 

compoeici6n y 

Sin embargo, ei ea aeume: 

l'}n.i = 1 .rP-n.i = 1 y h.nr. = O para 

AlliVap. = A!lzVap. 

toda n y para 
AHwVap. 

toda (, y 

entonces Vn y l.I'\ vienen a eer conetantea en cada sección de la 

columna. 
LaD ecuacionoa ( 3 .1) y ( 3. 11) se combinan co1no sigue: 

1'4(n,() = [ (1 + SnL/1") + Tn.((l + Sny /Vn) ln,i Tn-A ,i. 

ln-1,i- ln•t.,i- /n,í =O. (3.12) 

Tn,i : Vn yn,l Pn~i/ P l.J,. (3.13) 
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donde P8 n.i es la preei6n de vapor del componente puro 

etapa n. 

en la 

Y ee obtiene otro conjunto de relacionee independientes debidae 
a los balancee de masa en cada etapa. 

f~(n) = r,, - tn.1 - ln,z - ••• - ln,N = O. (3.14) 

Las ecuaciones (3.12) y (3.14) comprenden N M + 1) 

relaciones. 

conteniendo igualmente variablee independientes: 

La suposición de igualdad de calores de vaporización y la de 

entalpiae de exceso igualea a cero, es equivalente a la suposición 

de "flujo molar constante". 

Las ecuaciones f C K ) • { :: } • O , asi como: 

seg(ln eea el caeo, son resueltas por 

el método de Newton-Rapheon, utilizando convergencia simultAnea de 
todas las variables independientes, { x }. Se ha encontrado que la 
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convergencia eimulti.nea ee m.\.e eficiente que la convergencia 

eecuencial cuando lae volatilidadee de los componentes dependen 

de la temperatura y composición al miemo tiempo. 1 

Si xt • ¡:¡ .. ,-!ti (3.16) 

donde X i ee el vector de variables en el plato y Fi ee el 

vector de funciones de dicho plato, entoncee ee tiene: 

Vt.1 XL .. Ei Fí,1 
Vi.,z. xí,,z Mi,1 Fí,z 
Vi,a xi,• Mi.Z 

>< i . Vi.w xi.u y Fi . Mi,N Fi,M+l 
Ti XÍ,N+t Qi.,1 ~Í,M+Z 
Li,1 xi.,w:+z Qt.z 
Li,z 
L(~a 

Li.,M XÍ,ZN+l Qi.,N Fi.,2N+l 

(3.16) 

ueando esta notación, el método de Newton-Raphaon queda de la 

siguiente manera: 

b. X m+l (3.17) y, 

+ b. Xm+a • (3.18). 

donde b. xm+1 ea la corrección ca l culada, la cual ee suma a x m 
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para obtener loe nuevoe valoree de lae variables MM•&. Si lae 
funciones F m fueran lineales, eeta corrección podria hacer que 

loe valoree de cada una de lae funciones fueee cero. Pueeto que 

lae funoionee Fm no eon lineales, lucm+s ee eólo una aproximación 
al valor necesario. 

( 6F/ 6x ) ea la matriz do lao dorivadao paroialoo do todao lae 
funoionee con respecto a todae lae variablee x m1 se evalOa con 
cada nuevo valor de Mm. 

Entonce e: 

COFt/6x<l C6F</6xz) e Wt/llxn> 

e bFa/4'xtl COFv6xzl e (1Fz,,4'xn) 

(6F/6x) (3.19) 

COFn/6xll C6Fn/6xal e 6Fn/6xnl 

donde: 
af"if/ttxJ,f m:"is/6'>c;j,Z ••• Wit,..,OxJ.2c•1 

bFt.zc+t,..,lhcJ.t c.'tF'i ,Zc+1/bxj,zc•1 

(3.20) 

Lae ecuaciones de balancee de materia, de balancee de 
y lae relaciones do equilibrio involucran solamente lae 

en loe platos i - 1 1 i e i + 1. De eete modo, lae 

energia 

variables 

derivadae 
parcialee de le.e funcionee en eete plato con respecto a lae 

variables en todoe loe atrae platos que no eean eeoe tres, son 
cero. Siendo aei, ee ve que la ecuación (3.19) puede 
repreeentaree como sigue: 

18 



C6F/lh<J . 

donde : 
Ai 

At'., 81'. y Ci 

- Matriz Ai 

81 C1 o o o 
Az ~ Cz o o 

? M Bo Co o o 
(3.21) 

o An-z s~• e~• o 
o o A~• B~• Cn-1. 

o o ••• o o o "" Bn 

( aFi/Oxi-1), Bi • CcJFi/lJxi) y Ci = C6Fi/cl'xt+1). 

ee obtienen de la siguiente manera: 

Beta es la matriz de lae derivadas parciales de lae funciones 

del plato t con respecto a las variables del plato i-1. 

l.-Balance de entalp.1a = F! ,1 

Of"is./bvi-1.J • O'F'ü/Oxi-1,j • O j•l, 2, ... ,M 

Of'is/CJTi-t • Of'it/d'xi-t,N+t • ()hi-1/lJTi-1. 

ltf'il/"1..i-1,j • Of"il/c:J'xi-1,M+j+t • iJh.i-1/at.i-1,j. 

2.-Balance de materia 

j = 1,2 ... .,H 
0Fi,j+1/c7t.n'.-1,k • O 

bF'i,j+t/llfi-t • o 
m='t'.,j+t/bLi-1,k Ójk 

Fí,jH 

lt 

donde Ójk = 1 ei j = lt 

1,2, ... ,M 

0 Bi j ji! de lt 

3.-Relacionee de equilibrio = Fi,N•t•j. 

j: 1,2, ... ,M 

(A.1.1) 

(A.1.2) 

(A.1.3) 

(A.2.1) 

(A.2.2) 

(A.2.3) 

t!Fi,c+l+ vcrr i.-1 8Fi,c+1+j/M..í-1.Jc: 

(A.3.1) 

lt = 1,2, ... ,M. 

La estructura de la matriz Ai es como sigue: 
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(A.4.l) 

O repreeenta una eubmatriz con valor cero. 
X repreeenta una eubmatriz con valoree diferentee de cero. 

repreeenta una eubmatriz la cual ee la matriz identidad del 

tlll!Ulllo o.docuado 

- Matriz Bi. 
Reta ee la matriz de lae derivadae parciales de las 

funcionee del plato t con reepecto a lae variablee en eee plato. 

l. -!lo.lance de ento.lp1 a = Fi.•. 

wt,,,.,llT, º e 1 + si.: v, ""'"'6Ti + e 
aF(,1/0!.i,J • e 1 + S(L) a/\UO!.i.; 

j = 1,2, ... ,H. 

2. -Balance de materia Fi,J•t 

j = 1,2, .. .,H 

k=l,2, ... ,M 
af"(,j+t,,,ctv(,k • (1 + S(V) 6Jk. 

OFi, J+t/61\ • O 

aFt,J""""aLL,k • e 1 + s.:~ 6pc. 

3.-Relacionee de equilibrio = Fi,M+t+J 

j = 1,2,. . .,H 
a'Fi,wu+Vhui,k • T)il.i,j/Li 

ój,k. + e 1 - nt > vi+1.J/Vi•a. 

20 

kt,J + Vi 

1,2, ... ,M, 
(B.l.1) 

(B.l.2) 

(B.l.3) 

(B.2.1) 

(B.2.2) 

(B.2.3) 

c71ci.Vltui.k> > 
(B.3.ll 



donde: .. 
• z: p•. 

(B.3.2). 

y 

Li,Yl.i lo:,J) 

niVi.'I.( Cl<i,;6J,k + L(,¡ e Mc1,ylll..(,j) 

(B.3.4). 

donde: .. 
y 

Oki.V«..i.k • I: C atci.Vhi.pl Ccb:i,p/OLi,k). 
p•l 

ttxt,p/M...í.,k • 1;1.í. < 6k,p - L(,p-'L.1'.) 

La matriz Bi tiene la siguiente estructura: 

[ 
X X X. 

y L 
8( • O + SC >I o Cl + $( 

·X X X 

-Hatriz C( 

" l 

(B.3.5). 

(B.3.6} 

(B.4.1) 

Reta ee la matriz de laa derivadae parciales de lae 

funciones del plato i con respecto a las variables en el plato i + 

1. 

1. -Balance de entalpi a = Ft,,. 

bF'i,,,.,O\>i+&.j • Mlt+•/.,,,,i+I.,! J 

4F'i,t./6Ti+& • - Mlt'.+i/61'(+1 

OFi,t./OLt'.•t.,j • O 

2.-Balance de materia = Fi,;.. 

j = 1,2,. .. ,H. 

k = 1,2, ... ,H 

1,2, ... ,M. (C.1.1) 

(C.1.2) 

(C.1.3) 

i!Fi.;+i/c1vi+1,k = - ÓJ,k. (C.2.1} 

8Fi,J+1/6H+1 • O. (C.2.2) 

cJFi,j.t.1'4Li+L,1c. • O (C.2.3) 
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3.-Relaoionee de equilibrio = Ft,N•••J. 
j:l,2, ..• ,H. 
Wt.M•••.vavt+•,k 

k=1,2, ... ,H 
Wtt>t+,•Y4"f't•1 • O 

Wt.w+a+,V'4l.i+t.k • O 

C1 

La matriz C< queda como 11i¡iue: 

Ct • [ -~ X 

o 
o 

vt.s..J/V(•s' 
(C.3.l) 

(C.3.2) 
(C.3.3) 

(C.4.l) 

Kl bloque (M'/""'• conformado por la eouaciOn (3.21) ea 
llamado un bloque tridiagonal, y au eetructura simplifica 
notablemente la eolución. Le eolución de este bloque puede 
realizaree completamente por medio de una eliminación Gaueeiana. 

La medida de convergencia ueada 011 la suma de loe cuadrados 
de las funciones de discrepancia. Rete valor fue escogido por doa 
razones: (l) ea una medida cuantitativa de la bondad de la 
solución, y (2) el mttodo de Newton-Raphaon producir• un conjunto 
de oorrecoionae Ax ouyo valor harA que decrezca la euma de loe 
cuadradoe de lae funcionee. 

Una vez que ee encuentra el conjunto de valoree de lae 
variables independientes x, donde: 

ó 

para el oaeo que ae.1 lo requiera, el conjunto de funciones de 
diacrepancia: 
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serA 1aual a cero. 
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III • 1 ALGORITMO DE C.\LCULO. 

El procedimiento de cAlculo para la columna requiere de lae 
eiguientee eepecificacioneeª•d. 

1.- Bl nOmero de etapae 

2.- Eficiencia de lae etapaa 
3.- Localización de lae corrientee de alimentación y de laa 

corrientee lateralee. 

4.- Compaaición de alimentaciones, relaciones de flujo y 

eetadoe térmicos para lae corrientes de alimentación. 

5.- Presión de operación de la columna, la cual se puede 

considerar conetante a lo largo de •eta. 
8.- Condiciones de faae de lae corrientes laterales y 

relacionee de flujo. 
7.- Razón de reflujo. 

B.- Flujo de destilado. 

Ae.1 como datoe de loe componentee puree y datos termodin~micoe 

de la mozcla. 

Una vez eetablecidoe todos loe datos r~gueridoe ee eiauen loe 

eiguientee paeoe:-

1.- Supceición inicial de perfilee de temperatura y de flujoe 
para vapcr y para liquido. 

2.- Determinación de todos loe factoree de separación k, 

entalp1ae de lae corrientes y eua derivadae con respecto a la 
temperatura y composición. 

3.- Establecer el conjunto de ecuacionee de lae funcionee de 
discrepancia. 

4.- Determinar loe elementos de la matriz jacobiana (cJF~c.tx) 

ecuación (3.19) y reeolver el eietema de bloque tridiasonal de 
ecuaciones. 

5.- Determinar las correccioneB a loe perfiles de temperatura 

y loe flujos de componentes de vapor y liquido. Obtener el nuevo 
valor de los perfiles. 

8.- Verificar ei las correccionee eon mle pequeftae que cierto 

valor eepecificado. Si eeto ee cumple, ee regreea al paeo 2 con 
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108 valoree de loe nuavoe perfiles; ei el paeo 6 ee cumple, ee 
eisue <>l paeo 7. 

7.- Imprimir loe datos de salida finales y parar. 

El procedimiento para el cilculo de la columna ee mueetra en 

el ai¡¡uiente diagrama: 

D9llnlr lo m.sclo a ••pGTo.r • .cS.hni.r 
lo-. do.loa r~•ri.do• po.rG lo ,,,.~c\o: 

co""9\a.nt.•• O. An\.o\.n•, rc¡ngo et. l•"'"" 
pero.lura.. COMlo.nl•• et. •nlolpl o.ti. 

pcr.rAm•t.ro• de co.(i.ci.ent•• d• ncl\.vi.­
dad y fugoc\.do.d. 

Co.lculo.r c:o•hci.•nl•• do GC\lvi.dod, 
d. íugoci.dod y r•lGCi.ono• ~ oqui.l\.­
\:ir\.o, 

E•P9cU\co.r •l probl•mo., r.a, d. •lo.pcy 

de a.U.m•ntoc¡6n, r•rlujo, c:ompo•i.ci.6n 
d. Qli.menta.cl6n y (lujos molcu-•• 
produ.cto• O. fondo, corl"len~•• lo• 
\.eral••• pr•alón d. la columna.. 

Co\CU\GI" lo. ro.zone.• <14- il"l.io molo.r 
\.o\.o.l•• •n ea.del •lapo.: Ln y Vn. E•l\.• 
rn<U' Lo• v-rfi.l•ll i.:ni.ei.a.loo d• l•mp•­
ra.'l.urQ y aompoaí.ci.ón. 
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NO 

CG\culGr poro codo. •Lo~ n, y pol'G 

coda. comJ)On•nl• t, La rmr:6n d9 equ\• 
llbri.o •n e\. QU.i.mo ••Li.mado et. L•m­
peroluro y concen\rGCi.Ón = kn, i . 
Delermi.no.r loa derLvadoa de kn, i con 
re•peclo a lo. nu,iotl tn0lGre• en fa.• 
li qui.da, con l"eepeclo G loe (lujo• 
mo\cir .. en la.• CS. va.por y con r•epecLo 
o 1.G l•Jl'lpera.lurc:i. 

l:et.a.bl•c•r poro. c<Mio. et.opa n, y pa.rci 
ca.da compon.nl• i, loe balance• de mG­

t.•ri.a., Loe ba.la.ncea de energi o y loa 
relc.clone• et. equ\.llbri.o, lt•Lob\ecer 
Loa runcLon.• de d\.•crepcinc:la y eua 
derLvca.do.e, 

Reaolv•r Lodo• lo• bola.ne•• po.ro c4da 
et.cipo. con Lo• nuevo• vcilor•• de loa 
íoclor•• de aepo.ro.c:\.Ón Tn,i1:1vnkn,i/L.n, 

•1, danlro d. \.o• 1.1 mi.Le• 

eap.clfi.codoa. 
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lrnprlm\.r \o• r•euUGdo9 d9 \oa compo­
s\ci. o,.,.• d.\ do•\~\odo y cht \o• fon­
do9 y \o• ~rh\•• de compot1\ci.On y 
\•"'P9rGlur~ CS. \o co\um1'Kl, 
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IV. HODELOS TERMODINÁMICOS 

Rn el programa de cómputo baeado en el método 
ae escogieron un modelo de solución y una ecuación de 

calcular loe coeficientes de actividad Y de 

de Naphtali 

estado para 

fugacidad 

respectivamente, el modelo de solución escogido ea el modelo 

UNIQUAC y la ecuación de estado es la ecuación virial. 
A continuación se da una breve explicación tanto del modelo 

UNIQUAC como de la ecuación virial. 

IV.1 EL MODELO UNIQUAC 

Bl concepto de composiciones locale~ fue adoptado por 

Abrame y Prausnitz (1975) en el desarrollo eemite6rico de seta 

ecuación. Su modelo estipulaba que la energia de Gibbs de 

exceso estA dividido en dos partee: 
1.- Una contribución debida a diferencias en tamaño y forma 

de lae moléculas. (Parte configuracional o combinatoria) 
2.- Una contribución debida a interaccionee energéticas 

entre ellas. (Parte reeidual) 

En el modelo UNIQUAC, la expreai6n para el coeficiente de 

actividad contiene lae doe contribuciones; y se expresa de la 

siguiente manera: 

lnr• lnrc + lnYlll 

combln<ilor\a~ 

La contribución combinatorial esta dada por: 

lnrk e= ln t k/ xl<+ z/ 2 (qk ln 6k/ tk 

:¡: xJ!j 

!k = z / 2 (rk -;qk) - (rk - 1 ) ; z 10 

6k qk xl</ :¡: qj x.I 

y 

(4.1.1) 

j 

+ !k - tk/ "" (4.1.2) 

(4.1.3) 

(4.1.4) 

(4.1.5) 

la ecuación (4.1.4) representa la fracción molecular de superficie 
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y la ecuación (4.1.5) representa la fracción molecular de volumen, 

para ambae j = 1,2, ... ,H 
Lae conatantee del componente puro, rJc y qlc, eson, 

respectivamente medidas del volumen molecular de Van der Waals y 
superficie molecular. 

Son obtenidas de volumenee de grupo de Van der Waale y 
superficies moleculares dadas por Bondi. 

La contribución reeidu?l eetA dada ;.yr: 
lnr• ~ = ql< [ 1 - ln ( :¡: 9) T J.k ) - :¡: ( DJ Tk,J 

donde i y j = 1,2, ... ,H 
T1< = exp [ - uJ\ - u<i/ RT J 

u.il .: U\.j ; Tj\ - Ti.J. 

Jl 
(4.1.6). 

(4.1. 7) 

En loe cAlculoe de coeficientes de actividad utilizados en el 

algoritmo de destilación, el parAmetro dependiente de la 

temperatura T~ ee linealizado como eigue: 

Tfi = Afi(OJ + Afi(l) T (4.1.6) 

Loa par•metroe (\U\ - uu) pueden obteneree de datoe binarios. 

Para cada poeible par binario en la solución, ee necesitan dos 
par~metroe. La ecuación UNIQUAC puede eer usada para representar 
loe equilibrios liquido-vapor y liquido-liQuido. 

UNIQUAC, NRTL y Wil~on tienen en com~n que: 

1.- Se puede predecir el equilibrio liquido-vapor 

multicomponente ueando información experimental eobre eietemae 
binarioe eola.mente. 

2.- Permiten la extrapolación con reepecto a temperatura, por 
lo menoe dentro de un rango limitado. 

3.- Su uso depende de la disponibilidad de par•metroe binarios 

calculadoa de datoe experimentales de equilibrio de faeee, o por 

medio de algún método pre.dictivo para todas las poeiblea 

combinecionee binarias en una mezcla multicomponente. 
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IV • Z LA ECUACION VIRIAL 

El coeficiente de fugacidad puede eer calculado por medio de 
la ecuac i6n: ,. 

ln .¡,; : 1/ RT { ( Vi - RT / P )dP. (4.2.1) 
o 

P y T eon la presión y la temperatura para el sistema, R es la 

constante universal de loe gaeee, y Vt ea el volumen parcial molar 

del companente í en la mezcla. 
El problema de encontrar ~L se transfiere ahora al problema de 

encontrar VL de una ecuación de estado. 
Una ecuación tal como la virial, la cual da el factor de 

compresibilidad de la mezcla, z, como una función de compoeición¡ 
temperatura, y de presión o volumen. 

A bajae preaionee, la ecuación virial explicita en volumen 

puede truncarse despuee del eegundo término. 

z : PV / RT : l + BP/RT (4.2.2) 

V ea el volumen molar de la mezcla y B ce el segundo coeficiente 
virial tomando en cuenta para la interacción de doa moléculas. 

En una mezcla con M componentea tenemos: 

B = 4 4 yi YJ B<; i y j: 1,2, ... ,M (4.2.3) 
( J 

Los BiJ"a representan interacciones entre moléculas í y j. Si 

t = j ae tiene el coeficiente virial Bit que corresponde al de un 
componente puro. 

La integración de la ecuación (4.2.1), usando la ecuación 
virial {4.2.2) y (4.2.3) da como resultado: 

j 

ln -t-i : P/RT (2 4 y; Bii - Bl j : l,2, .•. ,M (4.2.4). 
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Existen dif erentee expreeionee para f i baeadae en la ecuación 

virial comprendiendo solo interacciones binarias. 

ln 4>! = 2/V :!: yJ BL; - ln z ; j = 1,2, .•. ,M (4.2.5) 

Esta expresión ee derivada de la ecuación virial explicita en 

presión 

z = l + B/V (4.2.6) 

Para bajas presiones no existe mucha diferencia entre loe valoree 

de</>( calculadoa de (4.2.4) y (4.2.5). 

- Segtmdos coeficientes viriales. 

Rara vez ea posible encontrar en la literatura los valores 

experimentales deseados para loe coeficientes viriales. 

Aei pues, ea necesario predecirlos de datos disponibles. 

En este trabajo ee ua6 el método desarrollado por Hayden Y 

OºConnellP. 

Este método está baeado en la suposición de que las 

clases de fuerzas intermolecularee contribuyen al 

coeficiente virial en distintas maneras. El coeficiente 

total puede ser tomado de éste modo como la suma de 

contribucionee. 

BLot.a.l = Bl.Lbr• + Bm•t.a.e•t.a.bl• + 'Benla.c• + Bqui mi.ca.. . ( 4. 2. 7) 

diversas 

segundo 

virial 
variaa 

Bl.Lbr• representa loe volumenee molecularee, la contribución 

Bmet.a. .. t.a.b\e + Benta.co resulta de la energi a potencial de parea de 

enlaces mAe o menos fuerte e de las moléculas, y Bqui mi.co resulta 

de la asociación de suetanciae. 

La asociación puede eer tan fuerte que loe paree moleculares 

asemejen nuevos constituyentes en la mezcla, y esto forma la base 

de la teori a qui mica. 

Basados en el método usado de Hayden y O'ConnellP, se tienen 
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que conocer algunoe parAmetroe baeicoa para cada componente. 

PC y TC. Las presiones y temperaturas criticas de cada uno de 

loe componentes. 

RD. El radio medio de giro Aº, DHU. momentos dipolo Deby. 

ETA. parámetros de aeociaci6n y eolvataci6n. Estos son loe 

parámetros mie dificiles de encontrar, puesto que deben eetimaree 

emp1 ricamente. 

-coericlento de fugacidad de la teoria qu1m1ca. 

Para mezclas conteniendo acidos carbox.llicoa los cuales tienen 

muy fuertee efectos de asociación, ae aplica la llamada teoría 

quimica. Esta teoria postula que uno o má.a de los componentes en 

una mezcla, eatán asociados tan fuertemente que la aeociaci6n 

puede eer comparada a una reacción quimica, y· que tal reacción 

eeté en equilibrio. 

Para un compcnente aaociado A en una mezcla multicomponente, 

ee puede escribir: 

2A = AA (4.2.6) 

con la relaci6n de equilibrio: 

k = ZAA/ ZA2
( 1/ P )( ~AA/ 4> A2

) (4.2.9) 

donde k ea la constante' de _equilibrio, Z AA y Z A son las 

fracciones mol "verdader~e" de loe constituyentes M y A ; P es la 

preei6n y tP loe coefictente~ de fugacidad. 

De acuerdo con Nothnagel ee escribe: 

4> AA/ 4> A
2 = exp (-bP/RT (4.2.10) 

donde b ee el volumen "excluido .. debido al te.marso finito de las 

moléculas. 

De e ate modo, el valor de b ea equivalente al valor de .Bl.\.bre. 

En la ecuaci6n (4.2.10) se asume que b = b AA = b A. 
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La ecuación (4.2.9) ee reescribe: 

k t = k P exp [ bP/RT J = Z AA/ZA'. (4.2.llJ 

Por medio de balancee de materia 

constituyentes y la ecuación (4.2.11) 
fraccionee mol verdaderas, ZA.ZAA, etc. 

ea 
para loe 
pceible 

Para la asociación del componente A en la mezcla: 

diferente e 
calcular lae 

ZA= ~(l + 4kt yA(2-yA) - iJ/(2 kt(2-yAJ) (4.2.12) 

y para un componente no asociado B, en la mezcla: 

ZB = yBl + 4 kt(2-yA)- ~l- 4kt yA(2-yA)/ (2kt(2-yA) • (4.2.13). 

Rn (4.2.12) y (4.2.13), loe valoree de yA y yB son las fracciones 
mol medibloa de A y B. 

Loa valorea de 

(4.2.11) como una 
kt pueden 
función de 

eer calculados de 

P y T pcr medio 
la ecuación 

de valoree 
experimenta.lea de k y valoras dei b determinados corno Bhbn· en la 
ecuación (4.2.7). 

La constante de dimerización k se expresa de la siguiente 

manera: 

- los k = A - B/ T (4.2.14) 

En caso de no existir valoree experimentale& para k, Hayden y 

O'Connell eugieren que k puede eer calculado de: 

conociendo los valoree verdaderos de lae fracoionee mol, los 

coeficientee de fugacidad de cada componente pueden ser calculados 

de la siguiente expresión: 
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zi/yi exp [ !lHbr• P/ RTJ (4.2.16). 
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V CARACTERISl"ICAS DEL PROGRAMA Y SU 

FORMA DE USAR. 

El programa, adaptado para ejecutaree en una PO, en lenguaje 

turbobasic, para poder utilizarse en la reeoluci6n de cualquier 

sistema, necesita de cierto conjunto de datos. 

Desde luego, debe identificarse la mezcla dando el nombre de 
cada uno de sus componentes y asignándoles un número en la mezcla. 

El n~mero es independiente de la importancia del componente 

dentro de la mezcla. 
Debe definirse si el sistema es ideal o no lo es, porque de 

aqul se va a decidir si ea necesario el cálculo de coeficientes de 
actividad o de fugacidad, o si pueden considerarse iguales a la 

unidad sin mayor problema. 

Si se trata de una mezcla cuyo comportamiento ea no ideal en 
forma importante, debe considerarse el cAlculo de la entalpia de 

exceao para la faae liquida. Máe aún. ei ee trabaja con alguna 

mezcla conteniendo algún Acido carboxilico deberá tomarae en 

cuenta la modificación incluida para el cálculo del coeficiente de 

fugacidad ya que en este caao. ee usa la ecuación virial para 

obtenerlo. 

Para cada una de laa diferentee alternativas se tiene una 

variable que permite el acceeo a loa c~lculoa neceearioe. 

El siguiente diagrama de bloquee muestra la estructura del 

programa de cómputo y lae eubrutinae con las que efect~a loe 

cAlculoa antes mencionados. 
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SU81LUTINA ltHT 

Pl\OOJlAUA Pll.IHCJ'.PAL 

LECTUll.A Dlt DATOS 

ELA90aACZOH DE CAL.CULOS, 

SUD .. UTINA KFAC SUDll.UTINA ltMCES 

SUBRUTINA 

JCHCOJI.. 

su••UTIMA MOUAC 

SUllJIUTIHA OHltDI 

SUDll.UTINA OAUSt. 

SUBRUTINA 

lt>CCES, 

Fisura 3 DIAGRAMA DE BLOQUES QUE RELACIONA EL PROGRAMA 
PRINCIPAL CON LAS DIFERENTES SUBRUTINAS 
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A continuación ee mencionan lae 

archivo de datoa. 

DATOS.DAT. 
Estas variablee 

variables 
eon leidas 

que 

en 

forman el 
el archivo 

NOAC - Si el valor de ésta variable es mayor a cero. ee 

efectuarA el cAlculo del coeficiente de actividad. 
NOFUQ - Si el valor de NOFUG ea mayor a cero ee efectuara el 

cAlculo del coeficiente de fugacidad. 
NOEX - Si NOEX tiene un valor mayor a cero, entoncea ee 

llevará a cabo el cAlculo para la entalpia de exceso. 

NODIM - Si NODIM tiene un valor mayor a cero, quiere decir que 

en la mezcla ee encuentra algún componente cuya 
aeociación ea muy fuerte, de modo que parece qua hay 

un nuevo componente en la miema. Cuando eeto sucede 

ee dice que hay una dimerización. G~neralmente esto 

ocurre cuando uno de los componente~ del eiatema a 
tratar ea un !cido carboxilico. 

NDIM - NDIM es el nümero que ea le aeign6 en la mezcla nl 
componente que ae dimeriza. 

Se deben tener lao conatantea de Antaine para cada uno de los 

componentea, de acuerdo a 
de la p~aai6n da vapor. 

log P ( rrunHg ) 

la siguiente expresión para la obtención 

A - B/ [ T(ºCJ+ C l (5.1) 
El programa debe tener la expresión para el calor eapecifico 

del sistema a tratar, y desde luego loo valoree de la8 conetantee 

que involucra. 
Son necesarios tambi~n todoe loa valoree de las entalpiaa en 

el eetada de referencia tanto para el vapor como para el liquido. 

Para el calculo del coeficiente de actividad por el modelo 

UNIQUAC~, ea neceaario tener loa valoree para loe parámetros 

binarios AJ.2 y Az•7 de todee lae combinacionee binariae poeiblee 
entre loa componentes de la mezcla. 
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-Subru~lnas que rorman parta del programa principal para el 

cAlculo d& las propiedados lorrrDdinám.lcas. 

Aunque el programa icncluye el modelo UNIQUAC' y la ecuación 

virial para el cálculo de loe coef icientee de actividad Y 

fugacidad, es posible adaptarle algunas otras ecuaciones de estado 

y también otros modelos de solución. 

subrutinas independientes entre e.1. 

-Subrutina KFAC. 

El programa maneja las 

Esta subrutina calcula el factor de separación y las 

derivadas parciales del factor de separación con respecto al flujo 

de componente en fase de vapor, al flujo de componente en fase 

liquida y a la temperatura. 

Incluye el cálculo de loa coeficientes de actividad y 

fugacidad por lo que hace ueo de las subrutinas HQUAC y FUG. 

Al terminar loa cálculos, la subrutina KFAC regresa al 

programa principal. 

-Subrutina HQUAC. 
Esta subrutina calcula loe coeficientes de actividad en la 

fase liquida de acuerdo al modelo UNIQUAC4
• 

Está incluida dentro de la subrutina KFAC, por lo tanto una 

vez realizados loe cálculos regresa a KFAC. 

-Subrutina FUG. 

Esta subrutina calcula loe coeficientes de fugacidad en la 

fase de vapor. El efecto de dimerizaci6n es incluido en el 

cálculo mediante el ueo que hace ésta subrutina de la subrutina 

ONE_DI si el caso ae.1. lo requiere. Los coeficientes de fugacidad 

son evaluados utilizando la ecuación virialz'4
• 

Al finalizar los cálculos la subrutina regresa a KFAC. 
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-Subrutina ONEDI 
Esta eubrutina calcula la corrección por dimerizac6n en la 

fase de vapor cuando no mis de un componente se dimeriza. 
Es utilizada por la subrutina FUG, por lo tanto al finalizar 

el c~lculo regresa a FUG. 

-Subrutina EXCES. 
Eeta subrutina calcula la entalpía de exceeo de 

liquida. La entalp1a de la mezcla ea definida como 

ideal má.e la entalpia de exceso. Al terminar el 
regrese al programa principal. 

-Subrutina EXCOR. 

una mezcla 
la entalpia 

c~lculo 1 se 

Esta subrutina calcula lae derivadas parciales de la 

entalpia en exceso con respecto a loe flujoe de loe componentes en 

la fase liquida y con respecto a la temperatura. Ambas derivadas 
se evalúan numéricamente. 

Hace uso de la subrutina BXCES para evaluar loe valoree de 

las entalplae de exceso. Regresa al programa principal. 

-Subrutina ENT. 
La subrutina calcula: 

La entalpi a del componente puro. 

La entalpia total de una faee. 
Laa derivadae parciales de la entalpla total con respecto a 

la temperatura. 
La entalpi a ea calculada por: 

H = Ho + C*T (5.2) 

y ea en éeta subrutina donde debe contarse con lae expresiones 
apropiadas para el calor esp~cifico eeg(ln la mezcla de que se 

trate. 

Se requieren siempre para el cálculo loa valoree de las 
entalpiaa en el estado de referencia. 

Esta subrutina, una vez efectuadoe loe cAlculoa regresa al 
programa principal. 
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-Subrutina GAl1SL 

E.ata subrutina re80elYe el ei.!rteaa de Y ecuaciones 

algebraica.e: linea lee con.femada por (ilF /ihc). par el mé'todo de 

GaUIJS•. Régreea al programa pri=ipal. 

Para acceB.ar lo-e da!oe al. yrograma ae deben crear loa 

archivoe eiguientee; e~ recomendable que ee creen coo loa nombres 

atsignadoa pueato qae la lectara. ~ die elloe ee realiza en el 

progra:Ra principal loe tie-ne reg.is"trados de esa na.nera. 

IMTCS.DñT 
Archivo qu.e coatí!!Tle el r.tr.ne?"O de COl%l.p::mentee 1 loe nombres 

de loe COU?POnentee .. las ~aria.bles que indican laa propiedades 

termodin.1:níce.!J que habrán de e.fectuarae, las con.atan tes de 

Antoine, la8 cons~.tee de e:.~alp.t a .. la.a e~ificacionea de la 

coltlmna y la~ ~epecific.acio~es del sisteoa. 

Loe dato-e e:e escriben t:ea pez- cada l!nea, el formato es 

libre para toda~ l.;w variables. de éa~e inocio el archivo se escribe 

a.a!: 

En la p.riZlBra U nea.. 7 eiemp?'e empezando en la primera 

colU!Córla; NK., r..ó!Cero de com:pooen:tea _ 

En las siguientes Uneas, uno por cada una de ella.a y 

dependiendo de N'l; ee eecriben loe r...omb~ea de cada uno de loe 

componentes de la mezcla_ 

Ec la siguiente linea~ inmediatamente deapuéoa del último 

nocbre de un component..e, se escriben NOAC,. HOFUG, NOEX, NODIH' y 

NDIH, las cinco en el miemo renglón separadas por cualquier número 

de espacios en blanco. 

En la siguiente linea, de.!rp1..."éa de haber escrito laa cinco 

últimas variables ee escriben las conacantes de Antoine, A,B~Y C 1 

en eee orden, una por renglón, escribier.d~ laa primeras tres para 

el primer componente, enseguida las siguientes tres para el 
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-gm¡do com.ponente y - ••:•:-i:nmt!M& ~ 1tenl:!insr = JJ.aa, 1urw!< 

c:omstantes para C...:.. ~e. 

Eo la Ucea ~ aigwe dl!t.e~e Ca habe~ ee.::.--:ii.tl:- !:& ~tdimai. 

==rtaate e del <t!timo· campcaent .... ...,. eecrlitiaa.. UJ:4, pe,,- "~ 

¡..., canstant"" de ent:alpt" c!el m.liJ!!lllC• medo <;;!%& ..., meclribú>JL-an. ll4'll 
co:urt.aJrteu de Antcine- _ 

Se e.scriben pri.mel:c 

carres;>ondientes itl ll qu±c!o y 

vapor. 

lle& eoc:etantee de.' 11a:t.a...tpé a: 

dB~e !.aa cQrre.e-pcndientett, a:.I. 

Al terminar con laa ~t.an..t.ee de 1!n2ta.lp.1a,. imnadia.tamt!n.ta· 

en la li nea sigui en te ee e:scribe: 

NST, núme~o ¿e platoe­

En la siguiente linea: 

RFEED. ~ro de ali.mentacionee~ 

lin la eiguiente l~c.ea: 

NSL. nc:'I:nero ~ corrientee la.tere:lea de lJLqu.idC'~ 

En la. siguiente 11 nea: 

NSV.. có:nero d-e corrientes la.teralal!' C9- "'~por ... 

En la siguiente linea: 

NCOM. el NCON ee menor a cero .. la. e:-Jecuc-i6a. de:t p:rcgrsml!!l- eft· 

detiene_ 

En la eiguiente llnea: 

lHTP. número de iteraciones permitida.e,. 

En la siguiente Unea: 

DEST, desülado C mol/hr)­

En la sigui.ente linea: 

HFLX. rel'lujo -

En la siguiente linea: 

P. presf6n d~ operación de la co.lumna.. (:'a.tm•)'._ 

En la siguiente linea: 

TT, temperatura de la parte l!lUperior- O.. la. coJ!umna. tºC: ),. 

En la siguiente linea: 

TB. tem¡ieratura del fondo de la co·ltmma:. (Q,C );_ 

En la eigoiente linea: 

COND. si COND ee paeitivo entcncee- &et condec.et!.dcJ:- parcial!,. ll 
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CONO ee negativo, ea condensador total. 

En la siguiente linea: 

TSUB, temperatura de eubenfriamiento 1 (°C ), aolo para 

condensador total, ei CONO es positivo eate valor ee escribe como 

cero. 

En la siguiente linea: 

ESC, tipo de impresión deseada. Si ESC ea O.O., ee imprimirAn 

loe resultados de cada iteración y finales. 

Si ESC ea 1.0 1 ee imprimirAn las funciones do discrepancia y 

las correcciones a lae variables incluyendo la impresión cuando 

ESC ea cero. 

Si RSC ea 2.0, ee imprimirAn laa matrices de las derivadas 

parcialee, incluyendo la impreei6n cuando ESC ea igual a cero y 

cuando ESC ee igual a uno. 

En la siguiente linea ee escribe: 

KMU, si KMU ee mayor que cero ee asume una misma eficiencia 

para cada plato. 

En la siguiente linea: 

MUS, eficiencia de plato. 

En la siguiente linea: 

NF, número de plato(a) de alimentación. 

En la siguiente linea: 

TF, temperatura del plato(s) de alimentación, CºC ). 

En la siguiente linea: 

FKV, fracción de vapor en la alimentación. 

En la siguiente linea: 

FSTR, alimentación total por componente en el plato de 

alimentación, (mol/hora), se escribirá una FSTR por cada linea 

según el número de componentes de que se trate. 

Si NF ea mayor de uno, entonces en la siguiente linea, 

inmediatamente después de haber escrito la última FSTR para el 

último componente, se vuelve a escribir TF, correspondiente a la 

temperatura del plato de alimentacion del cual van a darse otra 

vez las siguientes variables: FKV, FSTR, del mismo modo que se 

dieron por primera vez. 
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Una vez eecrita la Oltima FSTR, del ~ltimo componente para el 

Oltimo platO de alimentación •ete archivo ee cierra. 

El eegundo archivo que ee debe crear ee UNIQ.DAT, este archivo 

contiene loe parAmetroe que ee utilizan en el modelo UNIQUAc•. 
En éste archivo 15e deberAn eecribir las conetantee A"j(O) 

primero y lae All(l) deep.-e. 

Se eecriben una por renglón, con formato libre. Una vez que 

se han escrito todas lae constantes se cierra el archivo. 

Un tercer archivo conte~dr• loe par•metroe Q, R, XL 

utilizados en el modelo UNIQUAC. Para generar este archivo se 

procede introduciendo en formato libre y una por renglón, cada una 
de lae constantes en el orden Q,R, y XL para cada componente hasta 

terminar con los datos para el total de loe companentee. Una vez 

eeoritoe loe valoree, el archivo ee cierra. 

El Oltimo archivo, FUG.DAT, contione loe datos para la 

eubrutina FUG. En eete óltimo archivo ee escriben, uno por cada 

linea loe coeficientes virialee. Primero se escribirán los 

coeficientes virialee calculados a Tt, que ~e TT en K y después 

loe coeficientee virialee calculados a Ta, que ea TB en K. 

Inmediatamente después del Oltimo coeficiente virial calculado 

a Tz ee escribe en la siguiente linea T1, una linea después ee 

eecribe Tz. Se cierra el archivo. 

Si se necesitan las constantes A y BX para la corrección por 

dimerizaci6n de algUn componente se introducen directamente en la 

eubrutina ONEDI antee del c~lculo. 

La lectura de loe archivos ee lleva a cabo desde el programa 

principal y las subrutinas que loe requieran loe leen en el 

momento de ejecutar el programa, para esto ea necesario crearlos 

bajo loa nombres dados. 
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Cuando ee tengan loe archivos completos ee puede ejecutar el 

programa. Para poder ver e imprimir loe reeultadoe ee hace el 

llamado al archivo de resultados DEST.DAT. el cual ee genera 

dentro del.programa principal desde que comienza la ejecución del 

programa almacenando en •l loe reeultadoe completos. 

A continuación ae presentan algunos ejemplos representativos 

de loe archivos de datos requeridos para la lectura. 
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4 
ETANOL 
PROPANOL 
AGUA 
ACIDO-ACETICO 
2 
e.04494 

1554.30005 
222.64999 

7.99733 
1569.69995 

209.50000 
7.96661 

10ee.19995 
22e.ooooo 

1 .1eeo1 
1416. 69995 
211. 00000 

-3032.32007 
37.90400 

º·ººººº º·ººººº 7903.72 
lB .. 676 -· 
0.00000 
0.00000 

-2612.600 
35.160 
0.0000 

º·ºººº 7722.39990 
26.77000 

0.00000 

º·ººººº -1440.00000 
16.00000 
00.00000 
00.00000 

9230.62012 
8.70500 

º·ººººº 0.00000 
-2246. 40 

28.09000 

ºº·ººººº ºº·ººººº 4374.75000 
17.92000 

º·ººººº º·ººººº 30 
2 

ARCHIVO DE DATOS DATOS.DAT. 
ESPECIFICACIONES DE LA COLUMNA. 

2 2 4 
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1 
o 
2 

10 
40 

2 
1 

60 
100 . 

2 
o 
o 
2 

0.7 
7 

65 
o 
o 

12.5 
12.S 
25 
23 
110 
1 
25 
12.S 
12.S 
o 
10 
20 



-920.083 
-477.755 
-223.882 
-618.148 
-477. 755 

-1160. 935 
-252.530 
-763.736 
-223.862 
-252.530 
-652.368 
-323.959 
-328.105 
-394.054 
-163.889 

-1160.855 
-727.402 
-418.817 
-194.041 
-538.903 
-418.870 
-931. 554 
-218.081 
-668.275 
-194.041 
-219.091 
-479.629 
-804.094 
-285.070 
-344.738 
-159.758 
-931. 554 

353 
373 

ARCHIVO DE DATOS FUG.DAT 
COEFICIENTES VIRIALES. 
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1. 9720 
2 .1055 

-0.4380 
2.5120 
2.7799 

-0.4404 
1.4000 
0.9200 

-2.3200 
2.0720 
2.2024 

-0.5504 
0.10001!01 
0.12273B01 
0.19263EOO 

-0.21891 
0.77161 
O. lOOOOBOl 

67. 73200li-02 
33.463001!-03 
0.161280E+Ol 

20.593001!-02 
00.100001!+01 
-0.67430E-01 
4 l.13500E-01 
27.26300E-01 
29.61600E-01 

O. !OOOOE+Ol 
O.OOOOOOEO 

-20.33000E-05 
90.92700E-05 
13.95000B-04 
13.14700E-05 

O.OOOOOEOO 
-2.4844E-004 
11. 243001!-04 
-1.1735E-003 
96.91600E-05 

O.OOOOOEOO 
13.03200E-04 
-4.SSBOB-003 
-2.5139E-003 
-0.37084B-02 

O.OOOOOOOEOO 

ARCHIVO DE DATOS UNIQ.DAT 
PARAHETROS UNIQUAC. 
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V, 1 EJEMPLOS DE C.U..CVLO COMO PRUEBA DEL 

PROGRAMA DE COMPUTO. 

Bl programa de cómputo ee ueó con doe ejemplos 

eecogidoe por eue grandee deBViacionee de la idealidad. 
El primer ejemplo coneiete en el eietema: etanol(l), 

1-propanol(2), agua(3) y &cido ac6tico(4). 

El eesundo ejemplo consiste en el sistema: n-octano(l), 
etilciclohexano(2), etilbenceno(3), deetilaci6n extractiva con 
fenol(4). 

A continuaeiOn ee presentan loe doe ejemplos con loo 
re!J\lltadoe que ee obtuvieron, asi como la confrontación de •etoe 
reeultados con loe reportadoe en la bibliografiaz. 

En lae 
para cada 

eimulaci6n 

tablas 1 y 2 se muestran las condiciones de la 

sistema, a&i como loe reeultadoe obtenidos 
de cada uno de loe sistemas. La simulación ee 

columna 

de la 

realizó 
en el programa original en FORTRAN en el eietema VAX/750 e"1 como 

tambi•n en el adaptado a la "PC" de modo que loe resultados pueden 
compararee entre si y con loe reportados en la bibliografia.• 

En lae f igurae 4 y 5 ee mueetra para cada eietema 

respectivamente la estructura de cada columna incluyendo loe 

resultados de cada simulación obtenidoe utilizando el programa de 

cómputo adaptado a la "'PC"'. 
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V.l.l Sistema Rtanol(l), l-Propanol(2), Agua(3) y ~cido 

ac•tico(4). 

Rl aiatema etanol(l), l-propanol(2), agua(3), y Acido 
a~tico(4), fue eecogido por BU gran desviación de la idealidad. 

Por la estructura de eeta columna se esperarla que 

se separara del agua de modo que la mayoria del 

obtuviera en el destilado y la mayor parte del 

productos de fondo. Sin embargo, el agua tiene 

el 1-propanol 

1-propanol ae 

agua en loa 

una actividad 

mucho mi.s alta en ácido ac9'tico que el 1-propanol¡ de aqui que la 

mayoria del 1-propanol ae va en loe productos de fondo. Bn estos 

calcules se desprecia la relativamente lenta eeterificación de loa 

alcoholes con ácido acético. 

Loe datos necesarios para el cálculo de dicho sistema ae 

encuentran en el ápendice, para éste problema se tomaron en cuenta 

los cálculos de coeficientes de actividad, de fugacidad, de 

entalpia de exceso y también una corrección para el Acido acético 

ya que ee dimeriza. 

En la tabla 1 ee mueatran loa datos de la configuración para 

la simulación del sistema y loe reaultadoa obtenidos de la 

simulación. En la figura 4 ae muestra eequemáticamente la 

estructura de la columna y loa resultados. 
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TABLA l RESULTADOS DEL SISTEMA 

ETANOL(l), l-PROPANOL(2), AGUA(3), ÁCIDO ÁC!:TIC0(4) 

CONDICIONES DE OPERACION DE LA COLUMNA 

REFLUJO: 2 DESTILAD0:40 mol/hr FONDOS:40 mol/hr. 
No. DE ETAPAS:30 PRESION:l atm. 

ETAPA DE ALIHENTACION: 7 
ALIMRNTACION: (1) 0.0000, (2) 12.5, (3) 12.5 (4) 25.0 (MOL/HORA) 

ETAPA DE ALIHENTACION: 23 

ALIMRNTACION: (1) 25.0, (2) 12.5, (3) 12.5, (4) 0.0000 (MOL/HORA) 

FJl,AC, MOL 

COMPONENTE DESTILADO raocuCTo DE roNco SISTEMA DE COMPUTO 

1 0.5760 0.0060 COMPUTADORA PC 
2 0.1240 0.2860 
3 0.3000 0.0890 
4 0.0000 0.6190 

1 
2 
3 

4 

1 

2 

3 

QR = 0.6664806 cal/hr. 
Qc = 0.7706806 cal/hr. 

0.5760 0.0060 
0.1240 0.2860 

0.3000 0.0690 
0.0000 0.6190 
QR 0.6664E06 cal/hr. 

Qc = 0.7706E06 cal/hr. 

0.5810 

0.1250 

0.2940 

0.0050 

0.2630 

0.0930 

4 0.0000 0.8190 

QR 0.6700E06 cal/hr. 

Qc = 0.7700E06 cal/hr. 
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XI = O 5 

X2 =·0.25. 

X3 • 0.25 

X4 = o 

oc 

50 mol/ h 

• • 7.7 X 10 Col/he 

30 ETAPAS 

?º·Á·0.7 

O• 40 mol/ h 

YI = 
Y2 = 

R • 2 Y3 

Y4 = 

XI= 

X2 = 

LIO. SAT. X3 • 

ETAPA 10 X 4 = 

XI' O 

X2.• 0.25 

F7 

ETAPA 7 

X3 = 0.25· 50 mol/h 
X4 = 0.5 

s 10 

OR • 6. 7 X 10
6 

Col/ h 

20 mol/h 

X 1 = 
X2 = 

X3 

X4 

B• 40 mol/ h 

0.581 

o. 125 

o. 294 

0.000 

o. 077 

o. 436 

o. 47 5 

0.012 

o. 005 

o. 283 

o. 093 

0.619 

FIGURI\ 4 ... - ESQUEMA DE RESULTADOS 

SISTEMA: ETANOL (1), 1- PROPANOL (2) 
AGUf. (3) ACIDO ACET\CO (4). 
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v.1.2 Sistema n-Octano(l), Etilciclohexano(2), Etilbenceno(3), 
destilación extractiva con Fenol(4). 

Este sistema es particularmente dificil de conversor; 
debido a una notable variación de los perfiles de concentr~ci6n 

durante las primeras iteraciones. Este ejemplo corresponde al 

ejenplo 11.l de Van Vinkle
5 

y los resultados concuerdan con los 

aqui presentados. Bl etilciclohexano y el etilbenceno son 

difíciles de separar por destilación simple, Smith10 presenta una 

solución etapa por etapa para un proceso de destilación extractiva 
con fenol como agente de extracción en problemas muy parecidos a 

éste en los que se separa metilciclohexano de tolueno, mediante 

este programa de cómputo adaptado a la PC se obtienen resultados 

bastante aatisfacto~ios de este problema que es especialmente 

dificil de converger. 

Los datos necesarios 

encuentran en el apéndice~ 
para el c~lculo del sistema 

Se considera fase de vapor ideal, 

calcularon coeficientes de actividad. 

se 
se 

Bn la figura 5 se muestra la conf iguracíón de la columna 

incluyendo las condiciones de operación y los resultados obtenidos 

de la si~ulaci6n, en la tabla 2 se resumen los resultados que se 
obtuvieron de dicho sistema. 
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TABLA 2 RESULTADOS DEL SISTEMA 
N-OCTANO(l), l!TILCICLOHEXANO (2), l!TILBl!NCEN0(3) 

DEST. EXT. CON FENOL(4J 

REFWJO: 6 DESTILAD0:70 mol/hr FONDOS:330 mol/hr. 
No. DE l!TAPAS:30 PRESION:l atm. 

Jr!APA DE ALIMENTACION: 15 
ALIMENTACION: (l} 20.0, (2) 40.0, (3} 40.0 (4) 0.0000 (MOL/HORA) 

Jr!APA DE ALIMENTACION: 20 
ALIMENTACION:(l) 0.0000,(2)0.0000,(3)0.0000,(4) 300.0 (MOL/HORA) 

P'llAC, MOL. P'llAC, MOL 

COMPONENTE DltSTILADO PRODUCTO DE FONDO SISTEMA DE COMPUTO 
l 0.2660 O. 0000 COMPUTADORA PC 
2 0.5710 0.0000 
3 0.0210 0.1170 
4 0.1220 0.6630 

QC = l.94737E05 oal/hr. 
QR = 2.1907E05 cal/hr. 

l 0.2660 0.0000 
2 o. 5710 0.0000 
3 0.0210 0.1170 
4 0.1220 0.6630 

QC = l.94737E05 cal/hr. 
QR = 2.19080E05 cal/hr. 

l 

2 

3 

0.2857 
0.5709 
0.0211 

0.0000 
0.0001 
0.1167 

4 0.1224 0.8830 
QC = l.95E05 cal/hr. 
QR = 2.19E05 cal/hr. 
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X 1 : 0.2 

X2 : 0.4 

X3 : 0.4 
X4 : O 

IDO mol/h 

o 

5 
OR • 2.1908 X 10 Col /h 

. 70 mol/h 

YI 

Y2 
Y3 
Y4· 

0.286 

o. 5 71 
o. 021 

o. 122 

X 1 O 
X 2 = O 

X 3 = 0.117 
X4= 0.883 

FIGURA 5._ ESQUEMA DE RESULTADOS 
SISTEMA'. N-OCTANO (1). ETILCICLOHEXANO (2). 
ETILBENBENCENO(o), DEST. EXT. CON FENOL (4) . 
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VI. CJ.50 DE ESTVDI Ot 

DESHIORATACION DEL lSOPROPAHOL. 

En este trabajo, y con el programa de cómputo' adaptado a una 

computadora PC, ee propuso realizar la aimulaci6n de la 
deshidratación del ieopropanol por deetilación azeotrópica con 

ciclohexa.no. 
Lae condiciones de operación de una .columna existente, 

fueron obtenidas de la tesis doctoral de Bra.dley' y ee presentan 

en la figura 6. La columna coneta de 38 platee incluyendo 

rehervidor, la alimentación principal ee realiza en el plato 33 y 

una corriente de ~aflujo ae alimenta en el plato 38. La tabla 3 

reeume la configuración de dicha columna. 

Para la reaoluci6n del sistema 
iaopropanol ee tomaron en cuenta lae 
basadas en la tesie doctoral de Bradley1

. 

de purificación de 

siguientea condiciones 

Loe datoe completos 

neceearioe para el cAlculo se encuentran en el apéndice. 
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X 1 , 0.0000 

XZ;0.000~ F33 

X3, o.6567 ETAPA33 

X4 'O. 0034 

X5: 0.3392 

217.86mol 
-¡¡;:-

38 

ETAPAS 

F 38 

ETAPA 38 

O •209.35 Kmol/hr. 

XI= 0.0042 

X2, O. 0038 

X3= 0.2659 

X4' 0.6602 

X5' O. 0659 

373.68 mol 
--¡;¡-

P• 1.42 atm. 

e• 382.19 Kmol 
-¡;r 

FIGURA 6._ DESHIDRATACION DE ISOPROPANOL CON 

CICLOHEXANO. CONDICIONES TIPICAS DE 

LA TORRE DE UNION CARBIDE 



TABLA 3. CONDICIONES DEL SISTEMA 
DE SEPARACION DEL ISOPROPANOL 

COHPONENTE 
isopropiléter 

ETAPA DE ALIHENTACION 
33 

COMPOSICION. 

0.0000 

acetona O. 0005 
ieopropanol 0.6567 

ciclohexano 0.0034 
agua 0.3393 

FLUJO MOLAR(mol/hr) 217.66 

ieopropil•ter 
acetona 

iaopropanol 

ciclohexano 

agua 

FLUJO MOLARlmol/hr) 

PRESION 1.42 atm. 

36 

60 

TEMPERATURA 345.2 K 

0.0042 
0.0036 

0.2659 
0.6602 
0.0659 

373.66 

TEMPERATURA 313 K 



Como se muestra en la fisura 6, el cilculo ee realiza ein 

coneiderar el condensador y Onicamente ee f iJa la cantidad de 

flujo de vapor al condensador y la corriente de reflujo alimentada 
en el plato 36. 

El programa original adaptado a la "PC" no pUdo realizar el 
cAlculo debido a que la función de diecrepanoia en la óltima etapa 
no ea adecuada para el caeo en el que no ee tenga condeneador y ee 

obtenga como producto del domo de la columna Onicamente vapor 

saturado. 

Al cambiar la función de diecrepancia y modificar todae lae 
ecuacionee necesarias en el programa, ee obtuvieron loe eiauientee 

reeul tadoe: 

TABLA 4 RESULTADOS DEL SISTEMA DE DESHIDRATACION 
DEL ISOPROPANOL OBTENIDOS MEDIANTE EL PROGRAMA 

DE COMPUTO ADAPTADO A LA PC 

COMPONENTE DESTILADO FONDOS 
.. aAC, MOi.. raAC, MOL. 

ieopropiléter 0.0031 0.0023 
acetona 0.0071 0.0000 
ieopropanol 0.3566 0.5963 
ciclohexano 0.5014 0.3500 
agua 0.2090 0.0000 

QR = l.53El3 cal/hr. 
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Como se puede observar en la tabla 4. los resultados NO 

concuerdan con los valores reportados en la tesis de Bradley1
• 

Lo anterior dio orisen R que se dudara del prosraaa de c6nputo 
basado en el método de Naphtali. Esto a su vez, originó que se 

realizara una büsqueda bibliográfica nAs extensa con relación a 
~ste pro~eso Y que se realizaran c•lculos comparativos con tres 
simuladores comerciales, n los cuales se podria tener acceso. 

Con la ayuda de personal del IHP y de PEttEX relacionado con el 

Ares de siAulaci6n de procesos quimicos, se obtuvieron los 

resultados que se muestran el la tabla 5 y que fueron los misaos 
que dieron los simuladores comerciales ASPEN, SIHPROC, y HYSIH. 
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COMPONENTE 

l 
2 
3 
4 

5 

1 

2 
3 

4 
5 

l 
2 
3 
4 

5 

TABLA 5. RESULTADOS DEL SISTEMA. 
ISOPROPILtTER(l), ACETONA(2), ISOPROPANOL(3), 

CICLOHEXAN0(4), AGUA(5). 

DESTILAD0:461.74 mol/hr. PRESION:l.42 atm. 

FONDO: 129.80 mol/hr. 
No. ETAPAS 38 

DESTILADO FONDOS SIST. DE COMPUTO 
FRAC.MOL Tt.AC. MOL 

0.2760E-02 0.2320E-02 VAX/750 
0.3325E-02 0.0000 SIMULADOR ASPEN 
0.3567'7 0.59854 
0.42372 o. 39914 
0.21342 0.0000 
QR = 0.177805Ell watt. 

0.0032 0.0023 PC 
0.0072 0.0000 SIMULADOR HYSIH 
0.2407 0.5024 
0.5514 0.3454 
0.1973 0.1497 
QR = l.52876El3 cal/hr. 

0.0000 0.0000 
0.0000 0.0000 SIMULADOR SIHPROC 
o. 7288 0.7169 
0.0277 0.0000 
0.2434 0.2830 
QR = 1.52135 cal/hr. 
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En adición. ee encontró que en una publicación de la Alche, 

Prokopakia et. al., revisan también este problema y encuentran que 

efectivamente loe perfiles de concentración, temperatura y flujos 

son extremadamente sensibles a la selección de variables 

especificadas en el cálculo, y con el algoritmo que usan de 

desacoplamiento de ecuaciones, tampoco se puede lograr una alta 

pureza de alcohol en el fondo, con lae condiciones de la figura 6. 

Por lo que ae demuestra que loe resultados de la tabla 4 

obtenidos con el programa modificado son consistentes. Y un 

anAliaie completo para la purificación de este sistema ya fue 

realizado por Prokopakia et al .. 

La figura 7 muestra loa resultados obtenidos de la simulación 

de dicho sistema. 

En este análisis ee encontró que este sistema ea muy complejo 

desde el punto de vista de simulación y ae requieren de cambios 

sustanciales al programa para realizar un análisis má.s completo de 

este problema, que ya fue analizado por Prokopakia et al .. 



X·I .=O 

X2 = 0.0005 

X3 • 0.6567 

X4 =O. 0034§_, 

X6•0.3393 

F 33 

ETAPA 
33 

O• 209.35 kmol/h 

f 38 

ETAPA 38 

38 ETAPAS 

y 1 o. 00 32 

Y2 0.0072 

o. 2 4 07 

Y4 0.5514 

Y5 O. 1 9 73 . 

X 1 = 0.0042 

X 2 = O. 0038 

X3 • 0.2659 

X4 =.o. 6602. 

X5 ·0.0659 

373.68 k mol/h 

217.86 k mol/h 

XI = o. o o 23 

X2 = o 
X?.= o. 5 o 24 

X4 = o. 3454 

X5 • o. 1497 

e· 382.19 k mol/h 

FIGURA 7._ ESQUEMA DE RESULTADOS 
SISTEMA: ISOPROPILETER (1), ACETONA (2), 

ISOPROPANOL (3) ,CICLOHEXA NO (4), AGUA(5), 
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VII CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES 

Del trabajo realizado se puede concluir lo siguiente: 

1.- El programa de cómputo basado en el ~todo de Naphtali 

y adaptado a una "PC" puede aer utilizado para resolver muchos 

problemas reales; altamente no ideales, y que impliquen 
deetilaci6n azeotrópica o deetilaci6n extractiva. 

2.- Al modificar el progrrunn de cómputo original ee pudieron 
obtener muy buenos resultados de la simulación de deshidratación 

de ieopropanol, loe miemos que fueron comprobados comparAndoloe 

con loe reeultadoe de tres simuladores c_omercialee, lo que 

comprueba que el programa modificado opera adecuadamente,por lo 

tanto pueden simularse eietemae complejos de una forma mucho más 

accesible. 
3.- Puede trabajarse con cualquier número de componentes y 

con cualquier nOmero de etapas, la Onica limitante esta. en la 

capacidad del eiatemn de cómputo usado. 

4.- Loa modelos 

para la mayorla de 

modificarlos de manera 

termodinAmicoe utilizadoo son adecuados 

loe eistemae, sin embargo, ea pasible 

relativamente sencilla, pues las subrutinas 

se manejan externamente. 

5.- La simulación hecha con el programa presentado de loa 

dos sistemas dado e como ejemplos presentaron resultados 

completamente confiables, éetoe sistemas fueron escogidos, el 

segundo por 

no existe 

primoro por su alta desviación de la idealidad, y el 

eu dificultad para converger, lo cual significa que 

ningún obet.Aculo para manejar ningún sistema complejo. 

6.- El programa está diee~ado de tal forma que el usuario 
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puede familiarizarse r~pidamente con 61, pudiendo utilizarlo 

inmediatamente. 

7.- El programa reportado eetA limitado en loe caeos que ee 

presenten doe faeee liquidas, as.1 como en aquellos en que deba 

fiJaree como variable independiente el "boil up". 

B.- Aunque la mayoria de loe problemas convergen en diez 

iteraciones 6 menee, ea conveniente que cuando el usuario no tensa 

un conocimiento muy amplio del aietema que vaya a simular con •ate 
prosrama, ae de un número de iteraciones permitidas de 30. 

9.- Bl requerimiento mi nimo de capacidad del. eietema de 

cómputo para poder ejecutar el programa ea de 5.12 K. 
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- AP!:NDICE. I 

Datoa para el problema de separación del isopropanol de la 

mezcla: 
NK 

l.- iaopropiléter. 

2.- acetona. 

3.- iaopropnnol. 

4.- ciclohexeno. 
5.- e¡¡ue 

5 

nombre de loe oomponentee 

1 o o o NOAC, NOFUG, NOEX, NODIM, NDIM. 
Constantes de Antoine 

(una por renglón, A, B, y e pera cada componente) 

A B e 
1.-ieopropiléter 6.64953 1139.340 216.742 

2.-acetona 7 .11714 1210.595 229.664 
3.-iaopropenol B.87829 2010.330 252.636 

4.-ciclohexano 6.65146 1206.470 223.136 
5.-a¡¡ue 8.011:31 1730.630 233.426 

Entalpia. 

Laa entalpias para laa epecies son determinadae por la 

integración del calor eepec1fico. 
Para éste problema, en particula~, lae corralacionee usadas 

para el calor especifico como una función de temperatura aon: 
CpJL = alj + a2jT + a3jT .,. a4jT". para el 11 quido. 

CpjV = blj + b2JT + b3j'f' .,. b4JT° ;. b5j/ f"1'"". 
para el vapor. 

Laa conatantea para ambas expresiones eon: 
alj a2jxl03 a3jx10d a4jxl09 

1.-iaopropiléter 92.115 346.28 204.45 o.o 
2.-acetona 35.952 352.59 -135.62 o.o 
3.-isopropa.nol 36.89 522.68 -173. 39 o.o 
4.-ciclohexano 407.42 -1929.80 3546.90 o.o 
5.-agua 50.83 213.02 -631.21 646.55 
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blj 

1.-ieopropiléter 20.03 

2.-acetona 13.976 

3.-ieopropanol 17.614 

4.-ciclohexano -55.334 

5.-agua 33.913 

b2jx10" 

527.06 

226.56 

316.64 

617 .97 

-3.014 

b3jxlO" 

-219.30 

-74.661 

-171. 91 

-261.53 

15.196 

b5j O.O para todas laa especies. 

b4jxlOP 

20.209 

-2.1077 

36.266 

o.o 
-4.657 

La.e entalpiae en el estado de referencia a 298 K y baja preei6n 
eon: hjL

0 
hjV

0 

1.-ieopropiléter O.O 30698.6 

2. -acetona O. O 31461. O 

3.-iaopropanol 

4.-ciclohexano 
5.-agua 

o.o 
o.o 
o.o 

La temperatura se da en K y la entalpi a. 
T 

H' = Ho
0 

+ J Cp dT. 
To 

se da en joules/ gmol. 

45568.2 

32494.9 

44529.3 

Desde luego debe tenerse la expreei6n correspondiente para CpJL 

y CpJV dependiendo de la mezcla 

Paro!.metroe UNIQUAC. R 
1.-ieopropiléter 

2.-acetona 

3.-ieopropanol 

4.-ciclohexano 

5.-agua 

2.76 

3.97 

0.920 

de que 
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ee trate. 

Q XL 

2.51 -0.43 

3.01 l.83 

1.40 -2.32 



Especificaciones de la columna: 

NST 38 

NFEED 2 

NSL o 
NSV o 
NCON 2 

NITP 20 
p 1.42 

ESC o 
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-AFeNDICE II 

II Da toa para el problema de la mezcla etanol( 1), 
1-propanol(2), agua(3), ácido acético(4). 

NK 4 
1.-Etanol 

2.-1-Propanol 

3.-Agua 

4.-Ácido acético. 

2 2 2 2 
Constantes de Antaine. 

A B e 
1.-etanol 8.04494 1554.3 222.85 
2.-1-propanol 7.99733 1569.7 209.50 
3.-agua 7.96681 1668.2 228.00 
4.-ácido acético 7.18807 1416.7 211.0 

Constantes de entalpia 
Para el 11 qui do 

al a2 a3 a4 

1.- -3032.320 37.904 o.o o.o 
2.- -2812.80 35.16 o.o o.o 
3.- -1440.0 18.00 o.o o.o 
4.- -2245.40 28.09 o.o o.o 

Para e 1 vapor 

bl b2 b3 b4 
1.- 7903.72 18.676 o.o o.o 
2.- 7722.40 26.770 o.o o.o 
3.- 9230.62 8.705 o.o o.o 
4.- 4374.75 17 .920 o.o o.o 

Las constantes de antalpi a para este sistema eetan contenidas 

en las siguientes expresiones: 

CpiL al + a2T + a3T" + a4T" . para el l1 quido 
y 

CpiV bl + b2T + b3T" + b4T'. para el vapor. 
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Lae entalplae de referencia se consideran cero para éate caao y 

la entalpl a se da en cal/gmol. 

1 

2 

3 

4 

1 

2 

3 

4 

1 

2 

3 

4 

1 

2 

3 

4 

Coef icientee virialee 

Calculados a T• = 353 K y Tz = 373 K. 

A T• = 353 K 

1 2 3 4 

-920.083 -477.755 -223.662 -616.148 

-477.755 -1160.935 -252.530 -763.736 

-223.882 -252.530 -652.368 -323.959 

-326.105 -394.054 -183.689 -1160.955 

A Tz = 373 K 
2 3 4 

-727.402 -418.917 -194.041 -539.903 

-416.917 -931.554 -219.091 -668.275 

-194.041 -219.091 -479.629 -604.094 

-265.070 -344. 738 -159.758 -931.554 

Par~metroe UNIQUAC 

Q R XL 
1.97199 2.10550 -0.43799 

2.51200 2.77990 -0.44039 

1.40000 0.92000 -2.32000 

2.07200 2.20240 -0.55039 

Ail(O) y Aic(l) en la expresión: 

Tji. = A;\(O) + Ai\(1) T. 
Ai'(O) 

2 3 4 

0.10000&01 O.l2273E0l 0.19283&00 -O. 21691&00 

0.77161&00 O.lOOOOEOl 0.87732&00 0.33463&-01 

0.18126&01 0.20593&00 0.10000&01 -0.67430&-0l 

0.41135&01 0.27263&01 0.29816&01 0.10000&01 
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¡\Ji.(1) 
1 2 3 4 

1 0.00000200 -0.203302-03 0.90927E-03 0.13951!-02 

2 0.131471!-02 0.00000EOO -0.24844!!-03 0.112431!-02 
3 -0.117352-02 0.969161!-03 O.OOOOOEOO o. 13032!!-02 
4 -0.496BOE-02 -0.251391!-02 -0.37084!!-02 0.000001!00 

Repecif icacionea de la columna 

NST 30 D!!ST 40 KMU 2 
NFE2D 2 RFLX 2 HUS 0.7 
NSL p l 

NSV o TT 80 
NCON 2 TB 100 
NITP 10 COND 2 

TSUB o 
l!SC o 

NF 7 NF 23 NF 10 
T(NFJ 85 T(NF) 110 SL 20 
FKV o FKV 1 

FSTR(NF,I) o FSTR(NF, IJ 25 
12.5 12.5 
12.5 12.5 
25.0 o 
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AFCHDICE I II. 

III .. Datos para el problema de la mezcla: n-octano(l), 

etilciclohexano(2), etilbenceno(3), deatilaci6n extractiva con 

fenol(4). HK 4 

1 

2 

3 

4 

2 

3 

1.-n-oCtano 

2.-etilciclohexano 

3.-etilbenceno 

4.-deet.ext.con fenal 

1 o o o o 
Constantes de Antaine 

A 

1.-n-octano 6.92374 

2.-etilciclohexano 6.87041 

3.-etilbenceno 6.95719 

4.-fenol 7.13617 

Constantes de entalpl a 

Para el 11 quido 

al a2 

-245.0953 o.o 
-245.0953 o.o 
-245.0953 o.o 
-245.0953 o.o 

Para el vapor 

bl b2 

102.65055 o.o 
102.65055 o.o 
102.65055 o.o 
102.65055 o.o 

B e 
1355.126 209.516 

1364.036 215.126 

1424.255 213.206 

1516.100 175.000 

a3 a4 

o.o o.o 
o.o o.o 
o.o o.o 
o.o o.o 

b3 b4 

o.o o.o 
o.o o.o 
o.o o.o 
o.o o.o 

Las constantes de entalpia para Oete sistema eet~n contenidas 

en las siguientes expresiones: 

Cp;L al + a2T + a3T" + a4T. para el 11 quido 

y 

Cp,V = bl + b2T + b3T" + b4T
3

• para el vapor. 

Las entalpi as de referencia se consideran cero y la entalpi a se 

da en cal/ gmol. 
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Puesto que se considera ideal la fase de vapor no ea neceeitan 
coeficientes viriales 

Parj.metros UNIQUAC 
Q 

1 4.938 
2 4.318 
3 3.508 
4 2.660 

Ali (O) 
1 2 

1 O.lOOOOEOl 0.10000201 
2 O.lOOOOEOl 0.10000201 
3 O.l2782E01 0.12762201 
4 O.lB837EOl 0.18637E01 

AJL(l) 

2 
1 O.OOOOOEOO 0.00000200 
2 0.00000EOO 0.00000200 
3 -0.31484E-03 -0-31475E-03 
4 -0.7528E-04 0.75320E-04 

R 
5.8488 
5.3944 
4.5972 
3.5517 

3 
0.65737200 
0.65737200 
O.lOOOOEOO 
O.l7925E01 

3 

XL 

-0.2858 
0.9978 
1.84881 
1. 80661 

4 

-0.76135E-Ol 
-0.76135E-Ol 

0.42B44E-01 
0.10000E01 

0.38239E-03 
4 

o.42876E~oa 

0.4287BE-03 
0.90209EOO 
0.00000EOO 

0.3B248E-03 
O.OOOOOEOO 
O. 863l 7E-03 

Repecif icaoiones de la columna 
NST 30 
NFEED 2 
NSL o 
NSV o 
NCON l 
NITP 40 

NF 20 
T(NF) 145 
FKV O 
FSTR(NF,I) O.O 

o.o 

DEST 70 
RFLX 6 
p 1 
TT 115 
TB 160 
COND 2 
TSUB ·o 
ESC o 

o.o 
300.00 

NF 15 
T(NFl 140 
FKV o 
FSTR(NF,Il 20 

40 
40 
o.o 
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AFCNCICE IV 
PROGRAMA DE COMPUTO, ARCHIVOS DE ENTRADA Y DE SALIDA DE DATOS 
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.. * * * * * ** *. * * .. * "* *. *** ** * * ... ** * **** * * * .. * **:f:·**'**,*** ·~* *·*~**1".************ 
PROGRAMA PR!NCIPAL 

....... .- •• * .. * * •• * •• *** *. ** ** *********"* ****"*******'**************'****** 
DIHENSIONAl1!ENTOS 

CLS 
$DYNAM!C 
DIH QI 5J ,R(5), XL(5) ,PARAl1(5,5,2J 
DIH BI1(5,5) ,BI2(5 ,5 l ,ANTI 3,5) ,l!NP( 5,e) ,HL(30) ,HV(30) 
D!H AMATI 1l,11 J, BHAT(30, ll, ll) ,Cl1(22,22) ,FVV( 30,5) ,FLL(30,5) 
DIH XFK(30,5), FL(30 J, FV(30), FEED(Sl ,PR00(2,30,5J ,FU1AX(5J 
D!H SL( 30) ,SV( 30), FKV( 30), FSTR(30,6) ,A( 11,22) 
DIH 0(30, ll) ,DEX(30,6), Y(30) 
DIH T( 30) ,FVMAX(5) ,ANTH(2,5J,FINH(2,30,5) 
DIH HUC30), DFK( 30,5,30 J ,HF< 30) ,TF(30) ,HVV(30,5) ,HLL(30,5) 
DIH DEXH(30,6) .HHE(30J,CL< 30), CV( 30) 
DIH DFAC(30,5, 11J, XKFC 30, 5) ,HEC30J ,ATE(30 J, TEH(30), Tl!(30) 

SE IHCWYEN LAS SUBRUTINAS PARA EL PROGllAHA PRINCIPAL DONO!! SE AL­
HACl!NAN LOS DATOS Y SE CALCULAN LOS COEFICIENTES DE ACTIVIDAD Y FUGA­
CIDAD Y LAS CORRECCIONES QUE SEAN NECESARIAS. 

$lNCWDll "A: KFACl. INC" 
$INCWDE "A:ENTl. !NC" 
$INCWDE "A:EXCESl. INC" 
$lNCWDE "A:EXCORL INC" 
$lNCLUDE "A:GAUSLl. INC" 

TMAX ES LA DESVIACION HAX!HA DE TEHPERATURA ENTRE ITERACIONES 
THAX=lO. 

NK ES EL NUMERO DE COMPONENTES 
OPEN "A:DATOS.DAT" FOR INPUT AS #1 
SE ABRE RL ARCHIVO DE RESPUESTAS "DEST. DAT" 
OPEN "C:DEST.DAT" FOR OUTPUT AS •90 
LECTURA DE DATOS 
INPUT•l.NK 
PRINT•90, " HK ES RL NUHERO DR COMPONENTES 
FOR I = 1 TO NK 
!NPUT#l,HK$( I) 
PRINT•SO, "COHPONENTE", :PRINT •90,US!HG """"; l, :PRINT •90,NK${I) 
NEXT I 

SI LAS CONSTANTES ABAJO MENCIONADAS SON HAYORES QUE CERO, 
COEFICIENTES DE ACTIVlDAD,COEF!CIENTES DE FUGACIDAD.FACTOR DE CO­
RRECC!OH POR DlHERIZAC!ON, Y EHTALPIAS DE EXCESO SERAN CALCULADAS. 
NPI H ES EL NIJHERO DEL COMPONENTE QUE SE DIHERIZA. 

C$=·· • ;1 # ll # (COHPONENTE QUE SE DlMERIZAJ 
!NPUT# l, HOAC, NOFUG ,NOD!H, NOEX, NDIH 
PRINT•90," NOAC NOFUG NODIH NOEX NDJH" 



PRINTU90, USING C$; NOAC, NOFUG, NODIH, NOEX, NDJH 
NKO=NK 
NKl=NK+l 
NK2=2•NK+l 
NKll=NKl+l 
HK21=NK2-1 
NNN=4 
HH1=2•NNN+1 
NN2=2•NN1 
LL2=NNN+l 
Hl1!1=50 
LL1=2 
LL3=6 
LL4=3 
IF NOAC > O THEN GOTO 601 

601 PRINT U90, " INCWYI! COEFICIENTES DE ACTIVIDAD 
IF NOFUG > O THEN GOTO 802 

802 PRINT U90, " INCWYE COEFICIENTES DE FUGACIDAD 
I F NODIH > O THEN GOTO 803 

803 PRINT #90, " INCWYE DIMERIZACION 
I F NOEX > O THEN GOTO 804 

804 PRINT#90, " INCWYE ENTALPIA DE l!XCESO 

LECTURA DE LAS CONSTANTES DE ANTOINE 

FOR J = 1 TO NK 
FORK=lT03 
INPUTU,ANT(K,Jl 
NEXT K 
NEXT J 
FOR J=1 TO NK 
ANTM( 1,J )=ANT( l,J) 
ANT( 1,J J=2. 302565*( ANT( l ,J J-2. 880814) 
ANTM( 2, J ):ANT( 2 ,J) 
ANT(2,J)=2. 3025B5•ANT(2 ,J) 
NEXT J 

LECTURA DE LAS CONSTANTES DE ENTALPIA 

FOR J = 1 TO NK 
FORK=lTOB 
INPUTUl, l!NP(J ,K) 
NEXT K 
Nl!XT J 

LECTURA DR LAS ESPECIFICACIONES DE LA COLUMNA 
333 REM 

INPUT#l, NST ,NFEED,NSL,NSV ,NCON,NITP 
IF NCON=O TH&N GOTO 555 
INPUT u ,DEST. RFLX, p. TT. TB, CONO, TSUB. &se 
NITP NUMERO DE ITERACIONES PERMITIDAS (SI NITP = O, NO 

HAY LIHITE EN LAS ITERACIONES) 
NITE NUMERO DE ITERACIONES EFECTUADAS 
COND ESPECIFICACION DEL TIPO DE CONDENSADOR: 

( + l PARCIAL 
( - l TOTAL 

ESC ESPECIFICACION DE TIPO DE IHPRESION D!l:SEADA 



O.O RESULTADOS DE CADA ITERACION Y FINALES 
l. O FUNCIONES DE DISCREPANCIA Y CORRECCIONES 

A LAS VARIABLES (INC!JJYENOO ESC=O.) 
2.0 HATRICES DE DERIVADAS PARCIALES BHAT Y 

AHAT ( INCWYENOO ESC=O. , l. ) 

LEER EFICIENCIAS DE ETAPA DE HURPRHEE. SI KHU ES POSITIVA, SE 
LEE UNA CONSTANTE DE EFICIENCIA EN CADA HUS 

INPUT# 1, KHU 
IF KHU < O THEN GOTO 1001 
IF KHU = O THEN GOTO 1001 
I F KMU > O THEN GOTO 1002 

1001 Rl!H 
FOR I = 2 TO NST 
INPUT #1,HUlI) 
NEJcr I 
GOTO 1004 

1002 INPUT#!, HUS 
FOR I=2 TO NST 
liU( I ):HUS 
NEJcr I 

1004 liU(l )=1. 
IF CONO < O.O TH!!N HU{NST) 
FOR I=l TO NST 
SL(I ):0. 
SV(I)=O. 
FKV( I }=O. 
FSTR( I, NKl l=O. 
FOR J=l TO NK 
FSTR( I ,J }:O. 
NEJcr J 
NEJcr I 
FOR I=l TO NST 
HF( I l=O. 
NEJcr I 

LECTURA DE LAS ESPECIFICACIONES DE ALIMJ!NTACION 

FOR I = 1 TO NFEED 
INPUT#l,NF 
INPUT#!, TF(NF} 
INPUT#!, FKV(NF} 
FOR J = 1 TO NK 
INPUT#l, FSTR(NF,J) 
HFlNF)=HF( NF)+FSTR( NF, J l* ( FKV( NFJ*( ENP(J, 5 )+ENP(J, BJ•TF(NF}+ENP _ 
(J, 7 )•TF( NF} "2+ENP(J, B l*TF(NF)"3)+(1 - FKV(NFJ l*(ENP(J, l}+ENP_ 
( J, 2)•TF(NFJ+ENP(J ,3J•TFCNF} "2+ENP(J ,4)•TF(NF}"3}) 
FSTRCNF, NKl J=FSTR(NF ,NKl )+FSTR(NF ,J) 
NEJcr J 
Nl!Jcr I 
I F NSL = O THEN GOTO 203 
FOR 1:1 TO NSL 
INPUT# 1, NF 
INPUT#l,SLCNFJ 
NEJcr I 

203 I F NSV = O THEN GOTO 204 



FOR I:l TO NSV 
INPUTU, NF 
INPUTH,SVCNFl 
NEXT I 
CLOSBU 

PRIMERA APROXIMACION DE LOS FLUJOS DE COMPONENTE Y FLUJOS TOTALES. 

LOS FLUJOS TOTALES SON ESTIMAOOS SUPONIENOO FLUJO CONSTANTE DI! 
ETAPA A ETAPA EN CADA Sl!CCION DE LA COLUMNA. 
PARA LOS FLUJOS DE COliPONENTE, LAS PRIMERAS APROXIMACIONES SON HE­
CHAS POR LAS SIGUIENTES ECUACIONES. 

204 FV CNST) =DBST 
FL(NST):DEST•RFLX 

FVVC I ,J l=FEEDCJ l/FEEDCNKll*FVC I l, Y 
FLLC I ,JJ=FREDCJJ/FBEDCNKI l*FL( I l, OONDE 
NKl=NUMERO DE COliPONENTBS +UNO 
FBED(NKl ):ALIMENTACION TOTAL 
FV=FLUJO TOTAL DE VAPOR 
FL=FLUJO TOTAL DE LIQUIOO 

FV(NST-1 ):FL(NST )-FSTRCNST, NKl )+SVCNST )+SL( NST)+DBST 
FOR Il =3 TO NST 
IF NST <= 2 TJ!EN GOTO 210 
I=NST+2-II 
FLC I )=FL( I+l )-SL( I )+(l. -FKV( I) l*FSTRC I, NKl) 
FV( I-l):FV(I )+SV( I )-FKV( IJoFSTRC I ,NKl) 
NBXT lI 

210 FL(l):FL(2)-SL(l)+(l - FKV(l))*FSTR(l,NKll 
FL( ll=FL( l )-FV( l) 
FOR J:l TO NKl 
FE!!D(J):O. 
FOR I=l TO NST 
FEBD(J ):FBED(J )+FSTRC I ,J) 
Nl!XT I 
NEXT J 
BU:O. 
FOR J= l TO NKO 
BU=BU+FRED(J) 
NEXT J 
XDEST:O. 
FOR I=l TO NST 
XDEST:XDEST+SV(I )+SL( I l 
lll!XT I 
BU=BU-DEST-XDEST 
~="10 #Ul#Ul#.UI UUUlll.01 Odl#IUl.UI 
••110111. •••" 
PRINT 190," COMPOSICION DE LA ALIHJ!NTACION Y CONSTANTES DE ANTOlNE " 
FOR J = l TO NK ' 
PRINT 190,USING ~;J, FEED(J) ,ANTM( l ,J) ,ANTM(2,Jl ,ANT(3,J) 
NEXT J 

DESVIACIONES MAXI11AS DE LOS FLUJOS DE COMPONENTE ENTRE ITERACIONES 

FOR J=l TO NK 
FVl1AX(J )=FEED(J )*RFLX 



Fll1AX(J l=FEED(J l•RFLX 
NEXT J 
R5$="•• ••••o•.•• •••••••. •• ........ •• •••••••. •• •••U••.•• 
R55$=" •••••••. •• •••••••. dd ....... . d• •••••••.U" 
X5$= ·•••• ........... • ••••••.•••.. 
X55$=.......... ••• ••••••• •••• •••••••. ••• • .......... .. 
PRINT •so ... NUMERO DE ETAPAS'". :PRINT•SO,USING "U";NST 
PRINT •SO," DEST!LADO",:PRINT090,USING ....... ";DEST 
PRINT •SO," REFLUJO'", :PRINT•SO, USING ·····••";RFLX 
PR!NT •SO," PRESION TOTAL '',:PRINT•90,USING ···•.dd";P 
PRINT •SO," CONO '', :PRINT•SO,USING "•";CONO 
IF CONO < O.O THEN GOTO 214 ELSE GOTO 215 

214 PR!NT •so,.. CONDENSADOR TOTAL CON "' :PRINT•90,USING ........ ";TSUB, 
:PRINT•SO, "GRADOS DE SUBENFRIAMIENTO" 

215 PRINT •90," CONF!GURACION DE FLUJO 
PRINT •90, " I FL FI/ SL SV FKV FEED STREAMS 
FOR I = 1 TO NST 
PR!NTdSO, " 
PRINT•SO, " 
PRINT d90,USING R5$;I,FL(!),Fl/(I),SL(I),SV(l),FKV(I);:FOR J:l TO NK _ 
:PR!NTd90,USING R55$;FSTR(!,J);:NEXT J 
NElIT I 

APROXIHACION DEL PERFIL DE TEMPERATURA EN LA COLUMNA. 

TINC = (TT - TB)/(NST - 1) 
FOR I=l TO NST 
T( I l=TB + ( I-1 l*TlNC 
NElIT I 
FOR I=l TO NST 
FOR J=l TO NK 
FV'J( I ,J l=FEED( J )/FEED( NKl )*FI/( I) 
FLL( I,J)=FEED(J )/FEED(NKl)*FL( I) 
NElIT J 
NElIT I 
NITE = O 

500 Nl1'E = NITE + l 
PRINT "ITJ!RACION •";NITE 
IF NITP > O AND NITE > NITP THEN GOTO 333 
IF CONO < O.O THEN T(NST) = T(NSTJ + TSUB 
CALL KFACl(NK,NST,T( J,FLL( ),Fl/V( J,ANT( ),P,XFK( ),DFK( ), 
NKO, NODIH ,NDIH,NOAC, NOFUG) 
CALL ENTl(NK,NST,T( ),FLL( ),Fl/V( ),HLL( ),HW( ),HL( ),HV( ), 
CL( ),CV( ),ENP( )) 
CALL EXCESl(NK,NST,T( ) ,FLL( l ,HHE( ) ,NOEX,Q( ),PARAM( ),TE()) 
CALL EXCORl(NK,NST,T(), FLL( ) ,DEXH() ,NOEX,Q( ) ,PARAH( ) ,TE( J ,ATE()) 
IF COND < O.O THEN T(NST) = T(NSTJ - TSUB 
SEGHENTACION DEL PROGRAMA 

D(!,J) ES LA MATRIZ CONSISTENTE EN LAS FUNCIONES DE DISCREPANCIA 
CALCULADAS EN EL PLATO I PARA EL COMPONENTE J. 
PARA EL PLATO I, D( I, J) CONSISTE DE 

BALANCES DE MATERIA POR COHPONENTE(J:l,NK) 
RELACWNES DE EQUILIBRIO (J:NK+l, 

Z•NK-1 l 
BALANCES DE ENTALPIA (J=2•NK+l) 

NOTE QUE PARA I=l, E I=NST (NST=NUHERO DE PLATOS)EXISTEN RELA­
CIONES ESPECIALES PARA DEFINIR LOS BALANCES DE ENTALPIA. 



FOR I=l TO NST 
FOR J:l TO NKO 
D( I ,JJ=FVVC I ,J )*( l.+SV( I )/FVC l J J+FLL( l, J)*( l. +SL( I J/FL( I J J-FSTRC I ,_ 
J) 
1F 1 > l THEN D(I,JJ:D(l,JJ-FVV(l-l,JJ 
IF I < NST THEN DCI.JJ=D(I,JJ-FLLCl+l,JJ 
NEXT J 
IF 1 = NST ANO CONO < O.O THEN GOTO 321 
FOR J:NKl TO NK2l 
K=J-NKO 
DC 1,J J=HUC 1 >•XFKC I ,KJ•FVC I l*FLL( I ,K)/FLC 1)-FVVC1,KJ 
IF l > 1 THEN DCl.J)=DCl.J)+( l.-HU(l))•FVV(l-1,K)*FV(!)/FVCI-l) 
NEXT J 
GOTO 325 
BALANCES DE EQUILIBRIO EXCLUSIVAMENTE PARA CONDENSADOR TOTAL 

321 SUM = O.O 
FOR J = l TO NKO 
SUM = SUM + XFK{l,J)•FLL{l,JJ/FL(I) 
NEXT J 
D(l.NKlJ = (6Ul1 - l.l•FV(I) 
FOR J = NKll TO NK21 
K = J - NKO 
0(1,JJ = FLL(l,K)/FL(I)•FV(I) - FVV(I,K) 
NEXT J 

325 IF I = l THl!N GOTO 27 
IF 1 = NST THEN GOTO 26 
D( 1, NK2 ):( l.+SV( I )/FVC I) )•l!VC I )+( l.+SLC 1 l/FLC I) l*HLC I )-HFC I l-HVC I-_ 
1 )-HL( I+l )+( FLC I J+SL( I) l•HHE( I l-FLC I+ll*HHI!( I+l) 
GOTO 29 

27 DC I.NK2)=BU 
FOR J=l TO NKO 
DC I ,NK2J=DC I, NK2)-FLL( 1, J) 
NBXT J 
GOTO 29 

26 D(I,NK2)=RFLX•DEST 
FOR J=l TO NKO 
D( I ,NK2):D( I, NK2l-FLLCNST ,J) 
NEXT J 
GOTO 29 

29 Rl!H CONTINUB 
NBXT I 
IF BSC >= 1 T!IEN GOTO 600 
goto 666 

600 PRINT#90, " FUNCIONES DE DISCREPANCIA EN LA ITERACION " 
FOR I = l TO NST 
FOR J = l TO NK2 
PRINT#90, NITE, DC I, J J 
Nl!XT J 
NBXT 1 

DBFINICION DE !.A HATIRZ JACOBIANA. CONSISTE DE LAS DERIVADAS PAR­
CIALES DI! LAS FUNCIONES CON RESPECTO A LAS VARIABLES EN EL PLATO 1 

EN LA DESCRIPCION DE LA MATRIZ JACOBIANACB-HATRIX) LAS FUNCIO­
NES SERAN IDENTIFICADAS COMO F Y LAS VARIOABLES INDEPENDIENTES 
COMO V. 



888 FOR I=l TO NST 
FOR J=l TO NKO 
FOR K=l TO NKO 

F=BALANCES DE MATERIA 
V=FWJO DE COMPONENTE EN FASE LIQUIDA 

BHAT( 1,J ,K):-FLL( l ,J )'SL( 1 )/( FL( 1) "2) 
Nl!lIT K 
BHAT( I ,J ,J ):BHAT( I, J, J )+(FL( I )+SL( I) )/FL( I) 

F=BALANCES DE MATERIA 
V=Tl!MPERATURA 

BHAT( I,J,NKll=O. 
FOR KK=NKll TO NK2 

F=BALANCES DE MATERIA 
V=FWJO DE COMPONl!NTI! EN FAS!! VAPOR 

K=KK-NKl 
BHAT( I ,J ,KKl=-FVV( I, J )•SV( I )/(FV( I )"2) 
Nl!lIT KK 
BHAT( I ,J ,J+NKl )=BHAT( l ,J ,J+NKl)+( 1.+SV( 1 l/FV( Il l 
Nl!lIT J 
FOR JJ=NKl TO NK21 
J:JJ-NKO 
FOR K=l TO NKO 

F=RELACIONES DI! EQUILIBRIO 
V=FWJO DI! COMPONl!NTI! EN FAS!! LIQUIDA 

BHAT(I ,JJ ,K)=MU( I l*FV( 1 l•FLL( I,J )/FL( I l*(DFK( I,J ,Kl-XFK(l ,J)/FL(I )_ 
) 
NEXT K 
BHAT( I ,J+NKO,J l=BHAT( I ,J+NKO,J)+MU(I)*FV( I l*XFK( I, J)/FL(l l 

F=RELAC!ONl!S Dil EQUILIBRIO 
V=Tl!MPKRATURA 

BHAT(l ,JJ ,NKl l=MU( I l•FV ( I l*FLL( l. J )*DFK( I, J, NKl)/FL( I) 
FOR KK=NKll TO NK2 

F=RELACIONES DE EQUILIBRIO 
V=FWJO DE COHPONENTE EN FAS!! VAPOR 

K=KK-NKl 
BHAT( ! ,JJ, KKl=MU( I l*FLL( I ,J l* ( XFK( I ,J )+DFK( I, J, KKl*FV( I) l/FL( I l 
IF I > 1 THEN BHAT(I,JJ,KK)=BHAT(I,JJ,KK)+(l.-MU(I))*FVV(l-1,J)/FV(L 
-1) 
Nl!XT KK 
BHAT( I ,J+NKO,J+NKl)=BHAT( I ,J+NKO,J+NKl)-1. 
Nl!lIT JJ 
!F 1 < > NST OR COND >= O.O THEN GOTO 485 
DERIVADAS DE RELACIONES DE EQUILIBRIO PARA CONDENSADOR TOTAL 
FOR K = 1 TO NK2 
FOR JJ = 2 TO NKO 
J = JJ + NKO 



BMATO,NKl,K) = BHAT(l,NKl,Kl.,. BMAT(I,J,K) 
NEXT JJ 
NEXT K 
CONSl = FV( l)/FL( I) 
FOR JJ = NKll TO NK21 
J = JJ - NKO 
CONS2 = FLL(l,JJ/FL(l) 
FOR K = 1 TO NKO 
llMAT(!.JJ,Kl = -CONS2*CONS1 
NEXT K 
BMAT(l,JJ,J) = BMAT(l,JJ,J) + CONS1 
BMAT(l,JJ,NKll = O.O 
FOR KK = NKll TO NK2 
BHAT(l,JJ,KK) = CONS2 
NEXT KK 
BMAT(I,JJ,NKHJ) = Bl1AT(I,JJ,NK1+J) - 1.0 
NEXT JJ 

NOTE LA ECUACION ESPECIAL PARA I=l E I=NST 

465 IF I = l Tlll!N COTO 103 
IF I = NST THEN GOTO 103 
FOR K = 1 TO NKO 

F=BALANCES DE BNTALPIA 
V=FLUJO DE COHPONENTl! BN FASE LIQUIDA 

BHAT( I,NK2, K)=-HL(I )*SL( I )/(FL( I l "2)+( 1. +SL( l)/FL(l) l*HLL( I ,K)+llHIL 
( l)+(FL( I )+SL( I) l*DEXH( I ,K) 
NEla' K 

F=BALANCES DE BNTALPIA 
V=TRMPERAIURA 

BHAT( I, NK2, NKlJ=CV( I )*( l .+SV( I )/FV( I) )+CL( l )*( l.+SL(l l/FL( I) )+(FL(_ 
I )+SL( I)) *DEXI!( I, NKl) 
FOR KK=NKll TO NK2 

F=BALANCES DE &NTALPIA 
V=FWJO DE COHPONENTE EN FASE VAPOR 

K=KK-NKl 
BHAT( I,NK2, KKl=-HV(l l*SV( I )/(FV( I) "2)+( 1.+SV( I )/FV(l) J•HVV( l ,K) 
NEla' KK 
GOTO 104 

103 FOR K=l TO NK2 
13HAT(l ,NK2,K):O. 
NEJIT K 
FOR K= 1 TO NKO 
BHAT(I ,NK2,Kl=-1. 
NEla' K 

104 NEla' I 
IF ESC < 2.0 THEN COTO 739 
FOR I = l TO NST 
PRINT#90, "MATRIZ B PARA EL PLATO", 
PRINT#90, I; 
PRINT#90," 
FOR K=l TO NK2: FOR J=l TO NK2 :PRINT#90, BHAT(l,J,Kl;:_ 



NKXT J : NEXT K 
NRXT 1 

DRFINICION DE LA PRIHERA HATRIZ JACOBIANA CONSISTENTE DE LAS DERI­
VADAS PARCIALES DEL I "ESIHO PLATO CON RESPECTO A LAS VAIRABLES EN 
EL PLATO I-l(A-HATRI X, 1:1) 
NOTE QUE LA PROX!11A MATRIZ JACOBIAtlA( !=2,3 .••. ) SE DEFINE EN l!L 
CICLO NUHERO 50 
• $SEGMENT 

739 FOR J=l TO NK2 
FOR K= 1 TO NK2 
AMAT(J ,KJ=O 
HRXT K 
NRXT J 
FOR J=l TO NKO 

F=BALANCES DE HATl!RIA 
V:FLUJO DE COHPONEHTE EN FASE VAPOR 

AMAT(J,J+NKl): -1 
NRXT J 

F=BALANCRS DE RNTALPIA 
V=Tl!MPERATURA 

Al1AT(HK2,NK1)=-CVC ll 
YX=< 1-HU(2J J•FV(2J/(P'V( lJ"2J 

F=RRLACIONES DE RQUILIBRIO 
V=FLUJO DE COHPOHl!NTK EN FASR VAPOR 

FOR JJ=HKl TO NK21 
J:JJ-NKO 
FOR KK=NKll TO NK2 
K=KK-HKl 
Al1AT(JJ, KKJ=-YX•FVV( 1,J) 
NEXT KK 
Al1AT(J+NKO,J+NK1 )=Al1AT(J+NKO ,J+NKl )+YX•FV ( 1) 
NRlIT JJ 
FOR KK=NKll TO NK2 

F=BALANCES DE ENTALPIA 
V=FLUJO DE COMPONENTE EN FASE VAPOR 

K=KK-NKl 
AMATlNK2, KK)=-HVVC 1,K) 
NElIT KK 
IF ESC >= 2.0 THEN GOTO 561 
GOTO 562 

561 PRINTn90, "'HATRIZ A PARA EL PLATO 2" 
FOR I = 1 TO NK2 
FORJ=1TONK2 
PRINT#90,AHAT( I ,J); 
NEXT J 
NEXT 1 

NOTE QUE EL SIGNO DE D(I,JJ ES CAMBIADO DEBIDO A LA ECUA­
CION DE NEWTON-RAPHSON. 



562 FOR I=l TO NST 
FOR J=l TO NK2 
0(1,J)=-D(I,J) 
NEXT J 
NEXT I 

SOLUCION DE[, BLOQUE TRIDIAGONA[, DE ECUACIONES. 

FOR I = 2 TO NST 
FOR J=l TO NK2 

LA B-HATRIZ Y LA A-MATRIZ SON AlliACBNADAS l!N LA HATRIZ CH. HOTI! 
QUI! AMBAS, A Y B SON AlliACENADAS l!N FORHA TRANSPUESTA. 

FOR K= l TO NK2 
CH(J ,K)=!lMAT( I-1, K,J) 
HEXT K 
NBXT J 
FOR K=l TO NK2 
KK=K+NK2 
FOR J= l TO NK2 
CH(J ,KKJ=AMAT(K,J) 
Nl!XT J 
Nl!XT K 

FOR!IACION DB LA A-HATRI X. 

FOR J=l TO NK2 
FOR K=l TO NK2 
AliAT(J,KJ=O. 
NBXT K 
Nl!XT J 
IF I = NST THl!N GOTO 65 
FOR J=l TO NKO 

F=BALANCBS DE MATERIA 
V=FLUJO DE COMPONENTE EN FASE VAPOR 

AHAT(J,J+NKl l=-l. 
Nl!XT J 
FIN DE DERIVADAS PARA CONDENSADOR TOTAL 
IF I = NST-l ANO CONO < O.O THl!N GOTO 65 
X:(l - !1U(I+l))*FV(l+l)/(FV(I)"2) 
FOR JJ=NK 1 TO NK21 

F=Rl!LACIONES DE BQUI LIBRIO 
V=FLUJO DE COMPONENTE EN FASE VAPOR 

J:JJ-NKO 
FOR KK=NKll TO NK2 
K=KK-NKl 
AHAT(JJ ,KK)=-X*FVV( I ,J) 
NEXT KK 
AHAT(J+NKO,J+NKl l=At<.AT< J+NKO,J+NKl )1-X•FV( I l 
NEXT JJ 

NOTE QUE PARA EL PLATO NST (00110 DE LA COLUl1NA),SE TIENEN 



RELACIONES ESPECIALES (GO TO 65). 

l F I = NST- l THEN GOTO 65 

F=BALANCES DE ENTALPIA 
V=TEHPERATURA 

AMAT( NK2, NKl J=-CV ( l J 
FOR KK=NKll TO NK2 

F=BALANCES DE ENTALPIA 
V=FLUJO DE COHPONENTE FASE DE VAPOR 

K:KK-NKl 
AHAT(NK2,KKJ=-HW{ l, KJ 

65 NEXT KK 
IF ESC < 2. O THRN GOTO 66 
llI = I + 1 
PRINTd90, "HATRIZ A PARA RL PLATO" 
PRINTd90, III ¡ 
FOR Il= 1 TO NK2 
FOR Jl: 1 TO NK2 
PRINTd90,AHAT( I1 ,Jl) ¡ 
llBlIT Jl 
NBXT Il 

SOWCION A Q:A *B {INVERSA). 
N-1 11-1 

NOTE QUl! LA SOWCION BS TRANSPUBSTA. 

66 CALL GAUSLl(NHl,NN2,NK2,NK2,CH( )) 
FOR J=l TO NK2 
FOR K=l TO HK2 
KK=NK2+K 
CH{K,JJ=CH{J ,KKJ 
NEXT K 
NBXT J 

ALINEAHIENTO DE LAS MATRICES PARA ELIHINACION 

NOTB QUE LA HATRIZ JACOBIANA, CONSIST!l DE LAS DERIVADAS PARCIA­
LES DE LAS FUNCIONES DEL l 'ESIHO PLATO CON RESPECTO A LAS VA­
RIABLES EN l!L PLATO I+l, NO ES AUiACENADA, PORQUE SU ESTRUCTURA 
ES SIMPLE. 

FOR J=l TO NK2 
FOR K=l TO NKO 
IF l = 2 THEN BHAT(!,J,Kl=BHAT(!,J,KJ+C!i{J,K) 
IF l = 2 THEN GOTO 58 
BHAT( l ,J ,Kl=BHAT( I ,J, K )+CM{J, KJ+CM{J ,NK2J•(HLL{ l ,KJ+HHE( I )+FL( I l*­
DEXH( I, K)) 

56 REH 
NEXT K 
NEX'!' J 
IF J = 2 THEN GOTO 150 
FOR J=l TO NK2 
BHAT( I ,J ,NKl J=BHAT{ l ,J ,llKlJ+Cli(J ,NKZJ•(CL( l )TFL{ I J•DEX!i( I ,NKl)) 
NEXl' J 



150 FOR J:l TO NK2 
FOR K:L TO NK2 
D( I ,J J:D( I ,J J-Cl1(J, KJ•D( I-1, K) 
NRXT K 
NllXT J 
NllXT I 

CO!!RECCION Dll LAS VARIABLES DE ACUERDO AL METODO DE NEWTON-RAPHSON 
LA ESTRUCTURA SIMPLE DE LA MATRIZ JACOBIANA COHPLETA ES LA UTILIZADA. 

FOR KK= l TO NST 
I=NST+l-KK 
FOR J: 1 TO NK2 
CM(J ,NK2+l ):O( I ,J) 
FOR K= l TO NK2 
Cli(J, KJ=BMAT( I ,J, K) 
NEXT K 
NEXT J 
IF I-NST < O THEN GOTO 662 
IF l-NST : O TllBN GOTO 63 
IF 1-NST > O THEN GOTO 63 

662 FOR J=l TO NKO 
CM(J, NK2+1):CH(J ,NK2+1)+D( I+l ,J) 
Nl!XT J 
IF I = l Tl!l!N GOTO 63 
FOR J:l TO NKO 
C11(NK2, NK2+1):C11(NK2 ,NK2+l)+D( I+l, J l* (HLL( I+l ,J )+l!HE( l+l )+FL( I+l l*­
Dl!XH( !+1,J)) 
NEXT J 
C11(NK2, NK2+1 ):CM(NK2 ,NK2+1).,.D( l+l ,NKll*(CL( I+l )+FL( !+1l•DEXH(1+1, NKl_ 
)) 

63 CALL GAUSLl(NNl,NN2,NK2,1,CH( )) 
FOR J=l TO NK2 
D( I ,J ):CH(J ,NK2+ l) 
NRXT J 
FOR J:l TO NKO 

EVAWACION DE LAS CORRECCIONES. SI SON GRANDES, ENTONCES 
SON LOS LIMITES ESPECIFICADOS PARA LAS CORRECCIONES DE FLUJO Y 
TEMPERATURA. ( FLMAX, FVMAX, TMAX) 
QQ=l. 
IF (ABS<D!I.JJ)-FLMAX!J)) <O THRN GOTO 222 
IF (ABS(D(l,J))-FLHAX(J)) O THRN GOTO 222 
IF (ABS(D(l,J))-FLHAX(J)) >O THEN GOTO 223 

223 QQ:FLMAX(J)/ABS(D(I,J)) 
222 REH CONTINUE 

FLL( l,JJ:FLL(! ,J)+QQ•D( ! ,J) 
NEXT J 
QQ=l. 
IF (ABS<D(I.NK1))-TÍ1AX) < O THEN GOTO 233 
IF (ABS(D(l,NK1))-TMAX) =O THEN GOTO 233 
IF (ABS(D(l,NKl))-THAX) > O THEN GOTO 234 

234 QQ=TMAX/ABS(D( I ,NKll) 
233 REH CONTINUE 

T( I>=T( I J+D(! ,NKl )*QQ 
FOR JJ=NKll TO NK2 
J:JJ-NKl 
QQ=l. 



IF (ABS(D( l,JJ) l-FVHAX(J)) 
IF (ABS(D( I ,JJ) l-F\IHAX(J l l 
IF (ABS(D(I,JJ))-F\IHAX(J)J 

244 QQ=F\IMAX(Jl/ABS(D(I,JJ)) 
243 REH CONTINUK 

< O THEN GOTO 243 
O THEN GOTO 243 

> O THEN GOTO 244 

FVV(l,J)=FVV( l ,J)+D(! ,JJ)•QQ 
NEXT JJ 
FOR J:l TO NKO 

LOS SIGNOS DE LAS VARIABLES SON REVISADOS. 

IF FLL(I,J) < O THEN GOTO 121 
IF FLL( I ,J) = O THEN GOTO 121 
IF FLL(l,JJ > O THEN GOTO 122 

121 FLL( ! ,J)=0.0001 
122 REH CONT!NUK 

IF FVV( l ,J) < O THEN GOTO 131 
!F FVV(l,J) =O THEN GOTO 131 
IF FVV(I,Jl > O THEN GOTO 132 

131 FVV(I ,J)=0.0001 
132 RllH COHTINUK 

HEXT J 
HEXT KK 
IF ESC > = 1 THEH GOTO 601 
GOTO 666 

601 PRINT•90, "CORRECCIONES A LAS VARIABLES EN LA ITERACION" 
PR!Nnao' HITE 
FOR I = 1 TO NST 
FOR J=l TO NK2 
PRINT1190,D(!,J) 
HEXT J 
HEXT I 

666 FOR I=l TO HST 
FL(I l=O. 
FV(I)=O. 
FOR J:l TO HKO 
FL( I )=FL( I )+FLL( I ,J) 
FV( I ):FV( 1 )+FVV( I ,J) 
NEXT J 
NEXT I 

LOS FLUJOS DE COMPONENTE SON HODIFICADOS DE HODO QUE LOS FLUJOS TOTALES 
SEAN LOS HI SHOS QUE LOS SUPUESTOS DE ANTEHAHO (ALREDEDOR DEL DOHO Y FONDO l 

PRINT1190, " 
PRINT1190," 
PRINT1190," ETAPA TEHP. FLUJO TOTAL FLUJO DE COHPONE!lTE 
PRINT1190," (TODOS LOS FLUJOS SON FLUJOS DE LIQUIDO) 
FOR I = 1 TO NST 
PRINT1190," 
PRINTllSO,USING X5$;I,T(l),FL(Il; :FOR J=l TO NKO 
PRINTllSO,USING X55$; FLL(I,J);: HEXT J 
NEX'r I 
PRINT•90, " 
PllINT•90.' 
PRINT•90," IITAPA TEHP. FLUJO TOTAL FLUJO DE CCHPONEtlTE" 
PRINT•SO," ( TOOOS LOS FLUJOS SON FLUJOS DE VAPOR)" 
FOR I = 1 TO NST 
PRINT1190," 



PRINT•90,USING X5$;I,T(IJ,FV(l); :FOR J:f TO NKO 
PRINT«90,USING X55$; FVV(l,J);: NEXT J . 
llEXT I 
RES=O. 
FOR I =l TO NST 

SUMA DE LOS CUADP.AOOS DE LAS CORRECCIONES A LAS VARIABLES IllDEPEND!ENTES 

FOR J=l TO NKZ 
RES= RES+ (D(l , J) '2) 
llEXT J 
NEXT I 
E$.= "SSdtUl.11dSUUUL .. ___ ,, 

PRINT•90, " 
PRHIT«90," 
PnINTn90, " RESIDUO= ",:PRINT•SO,USING E$;Rl!S 
PRINT "RESIDUO=" ;RES 
IF (ABS(RESl-ll < O THEN GOTO 600 
IF CABS(RESJ-1) = O THEN GOTO 600 
IF (ABS(RESl-ll > O THRN GOTO 500 

600 FOR I=l TO NST 
FOJl J=l TO NK 
PROD( l, l ,J J=FLL{ l ,J )*SL( I )/FL{ l) 
PROD(2, I ,J)=FVV( I ,J J•SV( I J/FV( I) 
NBXT J 
NBXT I 
FOJl J= l TO NKO 
PROD( l, 1,J l=FLL( l,J) 
PROD(2,NST ,J ):FVV(NST ,J l 
NEXT J 
FOR K=l TO 2 
IF K = 1 THEN GOTO 614 
IF K = 2 THEN GOTO 615 

614 PRINT#90," 
PRINT•SO, " 
PRINT•SO, " FLUJO Dll PRODUCTO, FASE LIQUIDA " 
GOTO 616 

615 PRINT#SO, " 
PRINT•SO, " 
PRINT#90, "FLUJO DE PRODUCTO, FASE VAPOR 

616 FOR I = l TO NST 
PRINT•90, ·· 
PRINT•90, USING X5$; l;:FOR J=l TO NKO :PRINT#90,USING X55$;PROD(K,I,J) 
: _:Nl!XT J 
tl!!XT l 
NllXT K 

603 PRINTa90, ·· 
PRINT•90, " . 
PRINT•so,.. PERFIL DE FACTOR-K llN LA COLUMNA .. 
FOR l = 1 TO NST 
PRINT•SO," 
PRINT•90, USING X5$; !;:FOR J=l TO NKO :PRINT#90,USING X55$;XFKCI.Jl;_ 
:NllXT J 
NEXT ! 
FOR != 1 TO NST 
lcr=O. 
YT=O. 
FO!l J:l TO NK 



XT=XT+FLL(l,J) 
YT=YT+FVV( I ,J) 
NEXT J 
FOR J=l TO NK 
F!NM( 1, l ,J l=FLL( l ,J )/XT 
F!NM(2, 1,J ):FVV( I.J )/YT 
NEXT J 
HEXT I 
FOR K=l TO 2 
IF K = 1 THEN GOTO 723 
!F K = 2 THEN GOTO 724 

723 PRINT•90, " 
PRINT•90, " 
PRINT•90, " PERFIL DE FRACC!ON MOL EN LA COLUMNA (FASE LIQUIDA) 
GOTO 725 

724 PRINT•90, " 
PRINT•SO, " 
PRINTOSO, " PERFIL DE FRACCION HOL EN LA COLUH!IA (FASE VAPOR) 

725 FOR l = 1 TO NST 
PRINT•90," 
PRINT•SO, USING X5$; I;:FOR J=l TO NK :PRINT#90,US!NG X55$;FINM(K,I,J) 
;_:NBXT J 
NRXT I 
NRXX K 

LAS CARGAS TERH!CAS DEBIDAS AL REHERV!DOR Y AL CONDENSADOR SON CALCULADAS. 

CALL ENTl(NK,NST,T( ),FLL( ),FVV( ),HLL( ),HVV( J,HL( ),HV( ), 
CL( l,CV( ),ENP( ll 
QC=HV ( NST-l )-HL(NST l-HV( NST) 
QR:HV( 1)+HL(1J-HL(2J 
Z$= "•••••.••••u ..... .. 
PRINT•90, " 
PRINT#90," 
PRINT•90, " EL CALOR SUMINISTRADO EN EL REHERVIOOR ES ",: PRINT•SO, 
USING Z$;QR, :PRINT090," (CAL/HRJ " 
PRINT•90," 
PRINT•90, " 
PRINT090, "EL CALOR ELIMINADO POR EL CONDENSADOR ES", : PRINT#90, USING_ 
Z$;QC, :PRINT•90," (CAL/HR) " 
CLOSE•90 
PRINT "EJECUC!O!I TERMINADA" 

555 l!ND 



********************************************************************* 
* * SUBRUTitlA KFAC(!IST ,NKO, T ,ANT, P, FLL, FVV, XKF ,DFAC) 
• 
*** *** * * * ** * * ** * * * * * *** * * ..... ** ** * * * * ** * * * * * ** ***'** **** * * * * * * * ** **** * 

TEMPERATURA EN GRADOS CELS1US 

ESTA SUBRUTINA CALCULA EL FACTOR DE SEPARACION Y LAS DERIVADAS 
PARCIALES DEL FACTOR DE SEPARACION CON RESPECTO AL FWJO DE COM­
PONENTE EN LA FASE VAPOR, AL FLUJO DE COMPONENTE EN FASE LIQUI­
DA Y A LA TEMPERATURA. 
EXCEPTO PARA LA DEPENDEllCIA DE LA TEMPERATURA, TODAS LAS DERIVADAS 
SON EVALUADAS NUHER!CAHENTE. 
EN EL CALCULO DE DERIVADAS, SE ASUME QUE LA DEPENDENCIA DE 
LOS COEFICIENTES DE ACTIVIDAD (FASE LIQUIDA), LOS COEFICIENTES 
DE FUGACIDAD (FASE VAPOR) COtl RESPECTO A LA TEMPERATURA SE PUE­
DEN DESPRECIAR, EXCEPTO EN EL CASO DE DIHERIZACION. 
EN ESTE CASO LA DERIVADA SE HACE NUMERICAMENTE 
$INCLUDE "'A:HQUACl. INC"' 
$ItlCLUDE "'A:FUGl. ItlC"' 
$INCLUDE "'A:OllEDil. INC"' 
SUB KFACl(NK,NST, T( 1 l, FLL(2), FVV(2) ,ANT( 2), P, XKF(2) ,DFAC(3) ,NKO, 
NODIM, NDIM,NOAC, NOFUG) 
LOCAL XX(), PAR( ) , X() 

,GAM() ,GAMX(), YY(), Y(), Fl(), FIH( l ,FIXM() 
DIM XX(6),PAR(5).X(5) 

,GAH(5) ,GAMX(5), YY(5), Y(5), FI(5), F!M(5), FilCM(5 l 

NKl=NKO+l 

CALCULO DEL FACTOR DE SEPARACION. 

FOR I= 1 TO NST 
XT=O. 
YT=O. 
FOR J: 1 TO NKO 
YT=YT+FVV( I, J l 
XT=XT+FLL( I, J l 
PAR(JJ=llXP(ANT( l,J l-ANT(2,J)/(T( I)+ANT(3,J)) )/P 
Nl!XT J 
FOR J= 1 TO NKO 
YY(JJ=FVV( I.J)/YT 
'{(J)=Y'l(J) 
XX(J):FLL( I ,J )/XT 
NEXT J 
CALL HQUACl(NK,T(I)

0

+273.16,XX( ),GAH( J,NOAC) 
IF NODIH > O THEN CALL ONllDll(P, T(I)+273.16, Y(NDIH) ,AKA, ZD!H,ZNODIH) 
IF NODlH >O THEN PAR(NDIM)=(SQR(l +4 •AKA*PAR(NDIH)•PJ-1 )/2/ AKA/P 
CALL F1JGl(NK,T(I)+273.16,P,YY( ),FI( ),PAR( ),NOFUG,NODIH,NDIH) 
FOR J=l TO NKO 
XKF( I, J)=PAR(J J•GAM(J)/FI(J) 
NEXT J 

SI NOAC ES HENOR QUE UNO, Sll ASUH!l QUE LA FASE LIQUIDA FORMA 



UNA MEZCLA IDEAL. EN ESE CASO LAS DERIVADAS PARCIALES DEL FAC­
TOR DE SEPARAClON CON RESPECTO AL FLUJO DE COMPONENTE EN FASE 
LIQUIDA SO!l CERO ( GO TO ll 

I F NOAC < 1 THEN GOTO 111 

CALCULO DE LA DERIVADA DEL FACTOR DE SEPAP.ACION CON RES­
PECTO AL FLUJO DE COMPONENTE EN FASE LIQUIDA. 

FOR K= l TO NKO 
FOR J=l TO NKO 
XX<J l=FLL! I ,Jl/( XT+l 
NEXT J 
XX( K l=C FLL(!, K )+l l /( XT+ l) 
CALL MQUACl(NK,T!IJ+273.16,XX( ),GAMX( ),NOAC) 
FOR J= 1 TO NKO 
DFAC( l ,J, Kl=PARCJ J•GAHX(J J/Fl (J J-XKFC I ,J l 
Nl!XT J 
NEXT K 
COTO 40 

111 FOR J=l TO NKO 
FOR K=l TO UK 
DFAC! I ,J ,KJ=O. 
NKXT K 
NRXT J 

40 Rl!M CONTINUE 

SI NOFUG ES MENOR QUK UNO, SR ASUHR QUE LA FASE DE VAPOR FORMA 
UNA Hl!ZCLA IDEAL, ENTONCES LAS DERIVADAS PARCIALES DEL FACTOR 
DE SEPARACION CON RESPECTO AL FLUJO DE COMPONENTE EN FASE DE VA­
POR SON CERO. ( GO TO 41). 

IF NOFUG < 1 THW GOTO 41 

CALCULO DE LA DERIVADA DEL FACTOR DE SEPARACION CON RES­
PECTO AL FLUJO DE COMPONENTE EN FASE VAPOR. 

FOR K=l TO NK 
FOR J=l TO NK 
YY(J)=FVVC l ,J J/CYT+l.) 
NEXT J 
YY(KJ=CFVVC!,Kl+l. )/!YT+ll 
CALL FUG1(NK.T(l)+273.l6,P,YY( ),FIH( ),PAR( ),NoruG,NODIH,NDIH) 
FOR J=l TO NK 
DFAC( l ,J, K+l+NK)=PAR( J J•GAH(J )/FIH( J J-XKF( I ,J) 
NEXT J 
NliXT K 
GOTO 42 

41 FOR J=l TO NKO 
FOR K= l TO NKO 
DFAC( l,J ,K+NKO+l l=O 
NRXT K 
NEJIT J 

42 REM CONT INUK 

CALCULO Dli LA DRIVADA DEL FACTOR DE SEPARACION CON RES­
PECTO A LA TEMPERATURA. 



FOR J=l TO NKO 
DFAC( I ,J,NKO+ll=XKF( l ,J )•ANTC2,J J/CT( I }+ANT{3,J) l"2 
NBXT J 

SI NODIH ES MENOR QUE UNO, SE ASUME QUE NO HAY D!HERIZACION 
POR LO TA!ITO no HAY CORRECCION PARA LA DERIVADA. 

IF llOD!M > O THEN CALL OtlEDllCP,T( l 1+278.16, Y(tlDJH} ,AKAS,ZD!MH,ZNO) 
IF NDDlH > O THEN PAR!NDIM)=EXP(AtlT( l,NDIHJ-ANT(2,ND!H)/!T(l)+5.+ANT{_ 
3,NDIM))) 
IF NODIH >O THE!l PAR!ND!Hl=(SQR(l.•4_.AKAS•PAR(ND!H))-1.)/2./AKAS/P 
!F NOD!H >O THEH CALL FUGl(NK,Ti!)+278.18,P,Y( ),F!Xli( ),PAR( ) 
, !IOFUG ,NOD!H ,NDIH) 

CALCULO DE LA DERIVADA DEL !'ACTOR DE SEPARAC!ON CON RES­
PECTO A LA TEMPERATURA EN CASO DE QUE EXISTA D!HERIZAC!ON. 

!F NOD!M >O TllEH DFAC(!,NDIH,NKl)=(PAR(ND!H)•GAH(NDlH)/Fllili(ND!H)-_ 
XKF(l,ND!H)l/5. 

10 NEXT 1 
END SUB 



.. ****• * * * * *** * .. * * ** * ****'*'* ......... t.***********.***-*************"-******** 
* * SUBRUTINA ENT(NST, T, FLL, FVV ,HLL,HVV ,HL,HV ,CL,CV) 

* * ** *** * * * * ** .. * * * * ..... * * ...- * * * * * * * * * * ** ** ** * * *** ***** *** * * *****~ ********* 

ESTA SUBRUTINA CALCULA 
LA ENTALPih DEL COMPONENTE PURO. 

LA EtlTALPIA TOTAL DE UNA FASE. 
LAS DERIVADAS PARCIALES DE LA ENTALPIA TOTAL 

CON RESPECTO A LA TEMPERATURA. 
LA ENTALPIA ES CALCULADA POR 

H=HO+C~T. 
NOTE QUE EN LA ENTRADA DE DATOS, LOS PARAMETROS DEL LIQUIDO 
SON LEIDOS PRIMERO QUE LOS PARAMETROS DEL VAPOR. 
LAS ENTALPIAS DE EVAPORAC!ON ESTAN REFERIDAS A LA MISMA 
TEHPERATURA. 

SUB ENTl(NK,NST, T( 1), FLL(2), FVV(2) ,HLL(2) ,HVV(2l ,HL( 1) ,HV( 1), 
CL( 1) ,CV( 1), ENP( 2)) 

FOR I=l TO NST 
HL(I):O 
HV( I ):0 
CL( 1 )=O 
CV( I ):O 
FOR J=l TO NK 
HLL( I ,J J=ENP(J, 1 J+ENP(J ,2J•T( I )+ENP(J ,3)•T( I l ·z+ENP(J ,4)*T( I l ·3 
HVV( I ,J J=ENP(J, 5)+ENP(J, 6J•T( 1)+ENP(J,7)•T( I ¡·z+ENP(J ,B)*T( I ¡·3 
HL( 1l=HL(1 J+HLL( I, J l *FLL( I, J l 
HV( 1l=HV(1J+HVV(1 ,J l*FVV( 1 ,J l 
CL( l l=CL( 1 )+(ENP(J ,2)+2•ENP(J ,3)*T( l )+3•ENP(J, 4)*T(1) ·2J•FLL( I ,JJ 
CV( 1 l=CV( I )+(ENP(J, 6)+2•ENP(J, 7l*T(1 )+3•EllP(J ,6J•T( I ¡·zJ•FVV( I ,J) 
NEXT J 
NEXT I 
END SUB 



* .... * .. tt • ..... * "** **-*•••..- .. "**•""'* .................. *'*****'********•***-*'**'****** . 
• SUBRUTINA EXCOR(NST,TEH,FLL,DEX) 

* * * *** * * ** * * **** * * * ... * ** * * *- ** ...... * * * ** * ... *.,.. *"*:t: * * * *,,: ** * * **** **** * * * ** ** * 

TEMPERATURA EN GRADJS CELSIUS 

ESTA SUBRUTINA CALCULA LAS iJER!VADAS PARCIALES DE LA ENTALP!A 
DE EXCESO CCN RESPECTO AL FLUJO DE COMPONENTE EN FASE LIQUIDA Y TEMPE­
RATURA. AMBAS SON EVALUADAS NUHER!CAf!ENTE. 

SUB EXCORliHK,NST, TE!1( 1), FLLI 21, DEX( 2 ¡, NOEX,Q( 1) ,PARAH(3), TE(l) ,ATE( l)) 

LOCAL FL2( l, FL3(), FU1( ¡ ,HEI J ,HEXC J, TllHXC) 
DIM FL2(30, 5 >, FL3( 30 ,5 J, FU1(30, 5) ,HE(30 J ,HEX(30), TEHXi30 J 
NKl=NK+l 
I F NOllX < 1 THEN GOTO &50 
for i=l to nst 

for j=l to nk 
fl2(i,j)=fll(i,j) 
FL3( l ,J l=FLLC 1,J J 

nex.t j 
next i 
CALL EXCESl(NK,NST,TEH( ),fl2( ),HE( >.NOEX,Q( ),PARAM( ),TE()) 
for m=l to nst 
for n=l to nk 
flm(m,n)=O.O 
NEXT N 
NEXT H 
FOR J=l TO NK 
FOR I=l TO NST 
FOR K=l TO NK 
FLHC ! , Kl=FL3(! ,KJ 
NRlIT K 
FU1( ! ,J l=FL2( I ,J )+l. 
NllXT I 
CALL EXCl!Sl(NK,NST,TEH( ),FL!-1( ),HRX( ),NOEX,Q( ),PARAMC ),TE()) 
FORI=lTONST 
DEX(I ,JJ=HEX( I)-HE( 1) 
NEXT I 
NEXT J 
FOR I=l TO NST 
TEHX( I )=TEH( I )+20 
NllXT I 
CALL EXCESl(NK,NST,TEHXl J,FL2( ),HEXC ),NOEX,Q( ),PARAH( ),TE()) 
FOR l=l TO NST 
DllX( I ,NK+l l=<HRX( I J-HE( I) )/20 
NRXT I 
GOTO 760 

550 FOR I =l TO NS"f 
FOR J=l TO NKl 
DRX(I, J l=O. 
Nl!XT J 
NEXT I 

780 l!ND SUB 



.. ** * * * ... * '* ... * * .. * * *. * * ** * .. * * *"' * ** * * *** * * ** ******** ***** * ******* * ******* * 
SUBRUTINA EXCES(NST,ATE,FLL,HE) 

TEMPERATURA EN GRADOS CELS!US 

ESTA SUBRUTINA CALCULA LA EllTALPIA DE EXCESO DE LA MEZCLA LIQUIDA, 
LA ENTALPJA DE UNA MEZCLA ES DEF!U !DA COMO LA ENTALPIA IDEAL +EL 
EXCESO DE ENTALPIA. EL CALCUUl ESTA BASADO EN LOS PARAMETROS UNIQUAC. 

NOTE QUE ESTE HETDW NO ES LO HAS EXACTO PARJ\ PREDECill EtlTALPIAS 
DE EXCESO. 

SUB EXCESl WK ,NST, ATE( l), FLL(2) ,HE{ 1) ,NOEX,Q( l) ,PA!!AM( 3), TE:( 1)) 

!F NOEX < l THEll GOTO 790 
OPEtl "A:UN!Q. DAT'" FOR INPUT AS#ll 
FOR l = 1 TO NK 
INPUTdll,Q( l J ,R{! J.XL( l J 
NElcr I 
FOR K = l TO 2 
FDR l = 1 TO NK 
FOR J = l TO NK 
INPUTdll ,PARAM( l ,J ,K J 
NEJcr J 
NEXT I 
NEXT K 
CWSE• ll 
FOR I=l TO NST 
HE(!J=O 
TE{ l ):ATE( l )+273 .18 
NEXT I 
FOR K= 1 TO NST 
XT=O 
FOR J:l TO NK 
Y.T=XT+FLL(K,JJ 
NEXT J 
FOR J=l TO NK 
X(J ):FLL( K,J l/XT 
NKXT J 
THE:TS=O 
FOR l=l TO NK 
THETS=THETS+Q( I l*X( l l 
NEXT I 
FOR J=l TO NK 
THETA(J ):Q( J )•X(J )/THETS 
NEXT J 
FOR I=l TO NK 
HFACC l l=O 
HHFA( l J=O 
FOR J:l TO NK 
HFAC{ I l=HFAC( I J+THETA(J J•{PARAM(J, l, lJ+PARAM{J, I ,2J•TE(K) l*­
LQG( PARAM(J, I, l)+PARAM(J, I, 2J•TE(KJ) 



HHFA( I l=HHFA( I )+THETA(JJ•(PARAM(J, I ,'l)+PARAM(J, I, 2J•TE( K)) 
NEXT J 
NEXT I 
FOR I=l TO NK 
l!H( I l=Q( I) •XCI )•HFAC( I )/HHFA( I) 
NEXT I 
FOR I=l TO NK 
HE( K)=HE(K)-l. 9872•TE( K)•HH( I) 
NEXT I 
NEXT K 
GOTO 999 

790 FOR I=l TO NST 
HE( I l=O 
NEXT I 

999 END SUB 



' t t t t t ' f ..f ..f • • l 1 f * • ~ • f • t • • .f f t t :t .. t • .f + • li * .t 1 '- k''* • l ·t * i ~ t -t ~ _. .... • 't T ,t *" 1' ,jo l .. *"• t"'f . 
• SUBRUTlNA HQUAC(TEHP.X,GAHJ 

*•. * ,.. ............ ._ ..... ** ... "'* ** ** ......... **"* 1'o:****•**'*"*'*•***** **"'*"**** "'******* ** 

ESTA SU8RUTlllA CALCULA LOS COEFICIENTES DE ACTIVIDAD EN LA FASE 
LIQUIDA DE ACUERDO AL MODELO UNIQUAC. 

SUB HQUACHNK, TEHP, X{J J,GAH( ll.NDACJ 
LOCAL PAR( l 
D!H PAR(5,5) 
¡¡: NOAC < 1 THEN GOTO 5 

OPEN .. A:utHQ.DAT" FOR IllPUT AS#ll 
FOR l : 1 TO NK 
!NPUT#ll ,Q( I l ,R( l), XLCI) 
NEXT l 
FORK=!T02 
FOR I : l 1'0 NK 
FOR J = 1 TO NK 
!NPUT• 11, PARAH( l ,J, K) 
NEXT J 
llEXT l 
NKXT K 
CLOSEltl! 

THETS:O. 
PHS:O. 
XLS=O. 
FOR I=l TO NK 
THETS: THETS + Q(T)•X(!J 
PHS: PHS + R(l)•X(I) 
XLS = XLS + XL(! J•X(l) 
NEXT I 
FOR !=1 TO NK 
THETA(I) = Q(l J'X( J >íl'HETS 
PHI(!): X(!J•R(l)/PHS 
NKXT I 
FOR !:! TO NK 
THS( l ):0. 
FOR J:l TO NY. 
PAR<J. I ):PARAH(J, l, l )+TEHP•PARAH(J, !, 2) 
THS(l >= THS<I l + THETA(J )*PAR(J, I) 
NKXT J 
NEXT I 
FOR l=l TO HK 
GA = LOG( RO l/PHS l + 5 •Q( l )*LOG(Q( I )/RCI l"'PHSíl'HETSJ 
GA=GA+i'.1( l )-R( l l/PHS•XLS 
GB = 1 - LOGCTHS(I)) 
FOR J=l TO NK 
GB = GB - THETA(J l*PARC l.J )/THS(J l 
NEXT J 
GAH( !) = EXPCGA .,. Q(l )•GBJ 
NEXT l 
GOTO 100 

5 FOR J:l TO NK 
GAH(J ):l 
NEXT J 

100 END SUB 



,t.*S;j:: * :t * t;***** *:t.*-**~*-'******°******.._*****~ .:t:: * **:'l "t< ** ** * ""***- '** ** * '*" * ** *:t; **:t.°* . 
• SUBRUTWA fiJG(TT,P,Y,Fl,PAR) 

TEMPERATURA EN KELVIN 

Bl l Y 8!2 SON LOS SEGUNDOS COEFICIENTES VIRIALES A LAS TEMPERATU­
RAS Tl Y T2, AMBAS EN KELVIN. 
ESTA SUBRUTINA CALCULA LOS COEFICIENTES DE FUGACIDAD EN LA FASE 
DE VAPOR. EL &FECTO DE D!MER! Z.~ClON ES INCLUIDO EN EL CALCULO. 
LOS COEFICIENTES DE FUGACIDAD SOH EVALUADOS POR HED!O DE LA ECUA­
ClOtl VIRIAL. 

$INCLUDE "'A:ONEDI2. INC"" 

SUB FUGl(NK, TT, P, Y( l l, Fl ( 1) ,PAR(l) ,NOFUG,NODH!,NDIHJ 

IF t!OFUG < 1 THEN GOTO 7 
OPEN "'A:FUG.DAT"' FOR INPUT ASU12 
FOR I = l TO NK 
FOR J = 1 TO NK 
JNPUT•12,Bll< I ,J l 
NEXT J 
NEXT I 
FOR I = l TO NK 
FOR J = l TO NK 
!NPUT012,Bl2( I ,J) 
NEXT J 
NEXJ' I 
INPUT 012, Tl,T2 
CLOSR#l2 

FOR I=l TO NK 
FOR J=l TO NK 
B( I ,J l=Bll ( I ,JJ+(B!2( l ,JJ-Bil(I ,J ))/(T2-Tl)*(TT-Tl) 
NEXT J 
NEXT I 
BHIX=O. 
FOR I=l TO NK 
FOR J=l TO NK 
BHIX=BHIX+Y( I J•Y (J J•B( I ,J) 
NEXT J 
NEXT I 
FOR J=l TO NK 
FIFAC(JJ=O. 
NEXT J 
FOR J=l TO NK 
FOR K=l TO NK 
F!FAC(J l=FlFAC(JJ+Y(K)•B(J ,KJ 
NEXT K 
NEXT J 
FOR J=l TO NK 



FI (J ):EXP( ( 2. •FI FAC( J J-BHIXJ •P/82. 05/'IT-B(J ,J)'PAR(J l*P/82.05/TT) 
NEXT J 
IF NODIH < 1 THEN GOTO 200 
GOTO B 
FOR J=l TO NK 
F!(J)=l. 
NEXT J 
IF NODIH < 1 THEN GOTO 200 
IF NODIH >O THEN CALL ONED!2(TT,P,Y(ND!M),ZDIH,ZNOD) 
FOR J:l TO NK 
F!( J ):F!( J) •ZllOD 
NEXT J 
Fl(ND!HJ=ZDIH 

200 END SUB 



** * * **** * * * **ll::* * ** ** ** *** * * ** **** ... * *'***** * ** * * * *** ** * * * *** *** *** **** * 
* * SUBRUTINA OHEDI(P,ATEH. Y .AKA,ZDI ,ZNODI} 

TEMPERATURA EN KELVIN 

ESTA SUBRUTINA CALCULA LAS CORRECCIONES DE DIHERIZACION EN FASE 
DE VAPOR CUANDO NO HAS DE !JN COMPONEtlTE SE DIMERIZA. 
PARA LA DIMERIZAC!ON DE UN CDHPONENTE, EL COEFICIENTE DE FUGACIDAD 
ES MODIFICADO POR EL FACTOR ZDL ?ARA TODOS LOS OTROS COHFONENTES 
EL COEFIClEilTE DE FUGACIDAD ES HODIF!CAJX) POR EL FACTOR ZNODI. 

SUB ONEDll(P, ATEH, YY ,AKA, ZDI, ZNOD!) 
OPEN "A:DIHE.DAT'. FOR !llPU1' AS rt9 
INPUTrt9,AA,BX 
CLOSErt9 

IF (YY-0.0001) < O THEN GOTO 120 
IF (YY-0.0001) = O TH.EN GOTO 120 
IF (YY-0.0001) > O THEN GOTO 220 

220 AKA=EXP( ( 2. 880Bl4-AA+BX/ATl!!1)*2.302585) 
AKOR=4 •AKA•P•YY•( 2 -YY) 
ZDI=(SQR( 1 +AKOR)-1)•2/AKOR 
ZNODI=2. *( 1-YY+SQR( l +AKOR) )/(2 -YYJ/( l +SQR( 1 +AKOR)} 
GOTO 330 

120 ZDI=l 
ZNODI=l 

330 REH CONTINUE 
END SUB 



t t' • •-*- í • • t f t •" • t 14 _. ~,. t.t t t t.,,._ t .t t ;t 'ti:*"f't*°* t + _...._..._~'*-*-*1f.tt**~***-*'*-:t'T.'f.*'***-
* ' 
* SUBRUTINA GAUSL(NO,NCOL,N,NS,A) 

**"****•** LA SUBRUT!tlA GAUSL RESUELVE N ECUACIONES ALGEBRAICAS LINEALES 
POR LA TECH!CA DE EL.!tHNACION POR P!VOTEO. 
1:lt;;f:lf:****• 

SUB GAUSLl(N0,NCOL,N,NS,A(2)) 
LOCAL X 

Nl=H+l 
NT=N+NS 
IF N = 1 THEN GOTO 50 

COH!ENZA LA F.LIHINACION 

FOR 1=2 TO ll 
IP=l-1 
l l=!P 
X=ABS(A( I l, I1)) 
FOR J:l TO N 
IF ABS(A{J,Il)) <X THEN llOTO 11 
X=ABS(A{J,!l)) 
IP=J 

11 NEJIT J 
IF IP = ll THEN GOTO 13 

INTERCAHBIO DE RENGLONES 

FOR J=Il TO NT 
X=A(ll,J) 
Alll,JJ=A!IP,Jl 
A( IP.J ):X 
lfüXT J 

13 FOR J=I TO N 
X=A<J, Il J/A{ 11, ll J 

FOR K=I TO NT 
A(J, K l=Al J. K l-X•A! 11, KJ 
UEXT K 
NEXT J 
NEXT l 

EL!HlNACION TEHHINADA. 

50 FOR IP= 1 TO N 
l= Nl-IP 
FOR K = Nl TO NT 
A(l,KJ= A(!,K)/A(!,IJ 

55 IF I= 1 THEN GOTO 20 
ll=l-1 
FOR J=l TO 11 

56 A(J,KJ = A(J,Kl - A(l,KJ* A(J,I) 
CH(J ,Kl=A!J,KJ 

57 NEXT J 
NEJIT K 
NEJIT IP 

20 END SUB 



ARCHIVO DATOS.DAT. CONFIGURACION DE LA COLUHNA 
4 
ETANOL 
PROPANOL 
AGUA 
ACIDO-ACETICO 
2 2 
8.04494 

1554.30005 
222.64999 

7.99733 
1569.69995 

209.50000 
7.96681 

1668. 19995 
228.00000 

7.18807 
1416 .89995 

211. ººººº -3032.32007 
37.90400 

0.00000 
0.00000 

7903.72 
16.676 
0.00000 
0.00000 

-2812.800 
35.160 
0.0000 
0.0000 

7722.39990 
26.77000 
0.00000 
0.00000 

-1440.00000 
16.00000 

ºº·ººººº 00.00000 
9230.62012 

8.70500 
0.00000 
0.00000 

-2246 .40 
26.09000 
00.00000 
00.00000 

4374.75000 
17.92000 
0.00000 
0.00000 

30 
2 

2 4 



1 
o 
2 

10 
40 

2 
1 

80 
100 

2 
o 
o 
2 

0.1 
7 

85 
o -
o 

12.5 
12.5 
25 
23 

- 110 
- l 

25 
12.5 
12.5 
0-
10 
20 



ARCHJVO FUG.DAT. COEFICIENTES VIRIALES. 

-920.083 
-477. 755 
-223.862 
-616.148 
-477.755 

-1160.935 
-252.530 
-763.736 
-223.862 
-252.530 
-652.368 
-323.959 
-326. 105 
-394. 054 
-183.889 

-1160. 955 
-727. 402 
-418.917 
-194 .041 
-539.903 
-418.970 
-931. 554 
-219.091 
-668.275 
-Hl4.041 
-219.091 
-479.629 
-604.094 
-285.070 
-344.738 
-159.758 
-931.554 

353 
373 



ARCHIVO UNIQ.DAT. PARAHETROS UNIQUAC. 

1. 9720 
2.1055 

-0.4380 
2.5120 
2. 7799 

-0.4404 
1.4000 
0.9200 

-2.3200 
2. 0720 
2.2024 

-0.5504 
O. lOOOEOl 
0.12273E01 
0.19283EOO 

-0.21691 
0.77161 
O.lOOOOEOl 

87.73200E-02 
33.46300E-03 
0.181280E+Ol 

20.59300E-02 
00.lOOOOE+Ol 
-0.67430E-Ol 
41.13500E-01 
27.26300E-Ol 
29.BlSOOE-Ol 

O.lOOOOE+Ol 
0.000000EO 

-20.33000E-05 
90.92700E-05 
13.95000E-04 
13.14700E-05 

0.00000EOO 
-2.4844E-004 
11. 24300E-04 
-1.1735E-003 
98.91600E-05 

O.OOOOOEOO 
13.03200E-04 
-4.9680E-003 
-2.5139E-003 
-0.37084E-02 

O.OOOOOOOEOO 



NK ES EL NUMERO DE COMPONENTES 

COMPONENTE 
COMPONENTE 
COMPONENTE 
COMPONENTE 

!ETANOL 
2PROPANOL 
3AGUA 
4AC I 00-ACET t CO 

NOAC NOFUG NOCIM NOEX NOIM 
:! 2 : 2 4 <COMPONENTE OUE SE DIHERIZA) 

INCLUYE COEFICIENTES OE ACTIVIDAD 
INCLUYE COEFICIENTES DE FUGACIOAD 
INCLUYE CORi;ECCION POR DINERIZACION 
INCLUYE ENTALPIA DE EXCESO 

COMPOSICION DE LA ALIMENTACION V CONSTANTES DE ANTO!NE 
l ~~·ººº a.o4s 1554.300 
2 25.1)00 7.qq7 1569.700 
3 25.000 7.967 1669. 200 
4 ~5.000 7.188 1416 .. 700 

NUMERO DE ETAPAS 30 
DESTILADO 40.00 
REFLUJO 2.00 
PRES!ON TOTAL 1.00 
CONO 2 

CONF I GURAC ION DÉ FLUJO 

FL FV SL sv FKV COMPOS!CION DE 

40.00 70.00 o.oo º'ºº º·ºº o.oo o.oo 

2 110.00 70.00 0.00 o.oo o.oo o.oo o.oo 

- 3 110.00 70.00 º·ºº o.oo o.oo o.oo o.oo 
---

110.00 70.00 o;oo --o.oo o.oo o.oo o.oo 

5 110.00 70.00 0,00 o.oo o.oo o.oo o.oo 

6 110.00 70.00 o.co o.oo o.oo o.oo o.oo 

7 110.00 70.00 o.oo o.oo o.oo o.oo 12.50 

8 60.00 70.00 º·ºº o.oo o.oo o.oo o.oo 

9 60.t.iO 70.00 o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo 

10 60.00 70.00 20.00 o.oo o.oo o.oo o.oo 

222.650 
209.500 
220.000 
211.000 

AL!MENTACION 

o.oo o.oo 

o.oo o.oo 

o.oo o.oo 

o.oo o.oo 

o.oo o.oo 

o.oo o.oo 

12.so 2~.00 

o.oo o.oo 

0.01) o.oo 

o.oo o.oo 



11 80.00 70.(l(l o.oo o.oo o.oo ·a.oo o.oo 4).0Ó (l.1)Q 

12 80.00 70.00 o.oo º·ºº o.oo o.oo o.oo o.oo 

13 eo.oo 10.00 

14 80.00 70.00 

15 80.00 70.00 

lb 80.00 70.00 

17 80.00 70.00. 

18 00.00 70.00. 

19 00.00 70.00 

20 00.00 70.00 

21 eo.oo 70.00 

22 80.00 70.00 

23 00.00 120.00 

24 00.00 120.00 

25 ao.oo 120.00 

26 80.00 120.00 

27 00.00 120.00 

28 eo.oo 120.00 

29 00.00 120.00 

30 80.00 40.00 o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo 

ETAF'A TEMP, FLUJO TOTAL COMPONENTE EN EL FLUJO 
(TODOS LOS FLUJOS SON FLUJOS DE LIOUlDO) 

1 107 .494 40.000 0.248 11. 4"!;5 3.571 24. 746 
2 102.134 121.914 1.298 41.075 20.343 59.199 
3 99.162 117.535 1.612 .qo,099 26.286 48. 738 

97 ,001 114.301 1.883 40.003 31.160 41. 255 
95. 599 112.269 2.114 39.013 34. 717 36. 426 

b 94. 753 111.060 2.314 38.182 37 .067 33. 497 
7 94 .261 110.363 2.492 37.569 38. 511 31. 791 
8 88.589 58.411 2.603 24.069 26.055 5.684 
9 86 ,981 57 .689 3.662 24.684 27 .064 2.278 

10 86.Z25 57. 271 4.868 24 .640 27 .034 0.7=8 
11 85.940 77 .119 8.014 32.824 35.927 o. 354 
le es. 112 77 .069 9.464 32.264 35.=15 1),1:6 
1:: 85.639 77 ,062 10. 948 3!.637 34.43::: 0.045 
14 85. 510 77 .072 12.484 30.966 33.606 (J.016 



15 85.375 77 .IJ$9 l<LOSS ~(1.~e.9 32./39 l).(•06 

16 SS.228 77. l ll 15. 759 29. s::o 31.831 0.(102 
17 05.068 77.Db 17. 510 =8. 747 30.878 0.001 
18 84.89'.3 77 .163 19. 340 27 .944 29.880 o.ooo 
19 94.71)4 77.194 ~1.247 27.111 28.936 o.ooo 
:20 84. 500 77 .229 ~3.227 :6.25:3 27. 747 o.c100 
21 84 .284 77 .264 :S.269 :?S.377 26.619 o.ooo 
~2 84.058 77.~03 ':,7 .358 24.490 25.456 o.ooo 
23- 83.9~5 77. 345 29.475 :?3.602 24.:?69 º·ººº 24 83. 747 79.803 29.654 22. 037 28.113 º·ººº 25 63.637 79. 796 31).007 20. 57.:? 29.217 o.ooo 
26 93. 507 79.90Z 30.680 19.266 29.955 o.ooo 
27 83.330 7q,a11 31. 928 17.986 30.003 o.ooo 
28 93.073 79.85Q 33. 659 16. 581) 29.611 0.01)0 
29 92.695 79.906 36.443 14.890 28.593 o.ooo 
30 S:?.151 80.000 40.512 12. 712 26. 776 o.ooo 

ETAPA TEMP. FLUJO TOTAL COMPONENTE EN EL FLUJO 
(TODOS LOS FLUJOS SON FLUJOS DE VAPOR) 

1 107 .494 81.914 1.050 29.640 16. 772 34 .453 
2 102.134 77. 535 1.363 29.464 22. 715 23.993 
3 99.162 74.301 1.635 28. 569 27.589 16. 509 
4 97 .001 72.269 1.966 27. 578 :U.145 11.680 
5 95.599 71.060 2.065 26.747 33.496 B.752 
6 94.753 70.363 :2.244 26.134 34.940 7.045 
7 94.261 69. 411 2.355 25.135 34.993 5.939 
9 88,599 67 .689 3.414 25. 750 35.993 2.532 
9 86.991 67 .270 4.b20 25. 706 35.963 0.982 

10 86.225 67 .119 6.066 25.285 35.415 0.354 
11 95.940 67 .069 7 .515 24. 725 34.703 0.126 
12 95. 772 67.062 8.999 24.097 33.921 0.045 
13 85,639 67 .072 10.536 23.4:?6 33.094 0.016 
14 95.510 67 .089 12.137 22. 720 32.2~7 0.006 
15 95.375 67 .111 13.810 21.980 31.319 0.002 
16 85.228 67 .136 15.561 21.208 30.366 0.001 
17 85,068 67 .163 17.391 20.404 29.369 º·ººº 19 84.893 67 .194 19.299 19.572 28.324 0.000 
19 84. 704 67.228 21.279 19. 714 27.235 º·ººº 20 94.500 67.264 23.321 17.837 26.106 o.ooo 
21 84.294 67 .303 25.410 16.950 24. 944 o.ooo 
22 84.058 67.345 ':.7.:)26 16.063 23. 757 o.ooo 
23 93.825 119.803 52. 705 26.999 40.100 O.Oc.iO 
24 83. 747 119.796 53.058 25.533 41. 205 º·ººº 25 83.637 119.902 53. 7'!.2 24. 227 41.843 o.ooo 
26 83. 507 119.917 54.880 22.946 41.991 o.ooo 
27 93.330 119.950 Sb.71.0 21. 540 41..599 o.ooo 
28 83.073 119.906 59.495 19 .. 840 40.571 0.000 
29 92.b95 120.000 63.5b3 17.673 38. 764 0.000 
30 82.151 40.000 23. 052 4.961 11.998 o.ooo 

RESIDUO = 3987. 816162E-06 

FLUJO DE PRODUCTO, FASE LIQUIDA. 



o.=4e 11. 435 "'!-.571 ~4. 746 
2 (J.t..100 o.ooo 0.000 º·ººº 
3 0.000 o.ooo o.ooo º·ººº 4 o.ooo o.ooo o.ooo o.ooo 
5 0.000 o.ooo º·''ºº o.ooo 
6 o.ooo o.ooo t.'l.000 o.ooo 
7 o.ooo º·ººº o.ooo o.ooo 
8 o.ooo o.ooo o.ooo 0.000 
q 0.001) o.ooo (l.001) o.ooo 

10 1. 700 8,605 9.441 0.254 
11 o.ooo o.ooo 1).000 0.1)1)1) 

12 o.ooo 0.000 o.ooo 0.1)00 
13 o.ooo º·ººº o.ooo 0.000 
14 o.ooo o.ooo 0.000 0.000 
15 o.ooo º·ººº o.ooo o.ooo 
16 o.ooo 0.000 0.000 o.ooo 
17 o.ooo º·ººº o.ooo o.ooo 
18 o.ooo o.ooo o.ooo º·ººº 19 o.ooo o.ooo o.ooo t).000 
20 .• o.ooo º·ººº o.ooo O.O()O 

21 o.ooo 0.1)00 o.ooo o.ooo 
22 º·''ºº o.ooo o.ooo º·ººº 23 ,. º·ººº º·ººº o.ooo o.ooo 
24 0.000 º·ººº o.ooo o.ooo 
25 o.ooo 0.000 o.ooo 0.1)01) 

26 o.ooo o.ooo o.ooo 0.000 
27 0.000 o.ovo o.ooo 0.000 
28 o.ooo º·ººº o.ooo o.ooo 
29 o.ooo o.ooo o.ooo 0.000 
30 0.000 º·ººº o.ooo o.ooo 

FLUJO DE PRODUCTO, FASE VAPOR. 

1 0.000 o.ooo o.ooo o.ooo 
2 o.ooo o.ooo o.ooo o.ooo 
3 o.ooo º·ººº o.ooo o.ooo 
4 o.ooo º·ººº o.ooo o.ooo 
5 0.000 o.ooo o.ooo o.ooo 
6 o.ooo o.ooo o.ooo 0.000 
7 o.ooo o.ooo o.ooo o.ooo 
8 o.ooo o.ooo o.ooo º·ººº 9 o.ooo o.ooo o.ooo O.OOíJ 

10 o.ooo o.ooo o.ooo 0.1)(10 

11 o.ooo o.ooo o.ooo o.ooo 
·12 o.ooo º·ººº o.ooo o.ooo 
13 o.ooo o.ooo o.ooo (1.000 
14 0.000 o.ooo o.ooo o.ooo 
15 0.000 o.ooo o.ooo o.ooo 
16 o.ooo o.ooo o.ooo o.ooo 
17 o.ooo o.ooo o.ooo o.ooo 
10 o.ooo o.ooo 1).000 o.ooo 
19 o.ooo o.ooo 0.000 o.ooo 
20 o.ooo o.ooo º·ººº o.ooo 
21 o.ooo o.ooo (1.000 o.ooo 
22 o.ooo º·ººº o.ooo o.ooo 
23 o.ooo º·ººº o.ooo ü.000 
24 o.ooo o.ooo o.ooo ü.01)0 
25 0.000 o.ooo o.ooo o.ooo 



~· 
ú.VQO l).()(10 ü.OOú o.ooo 

27 o.ooo º·ººº o.ooo o.ooo 
28 o.ooo o.ooo º·ººº º·""ºº 
29 o.ooo º·ººº o.ooo o.ooo 
30 23.052 4.%1 Íl. 988 º·ººº 

PERFIL DE K-FACTOR EN LA COLUMNA. 

Z.064 1.266 2•293 0.680 

2 1.844 1.lSl L9B2 0.539 

3 1.742 1.111 1~811 0.44b 

4 l.bbb 1.1)87 ·· i. b75 0.376 

5 1.b18 1.077 LSBO· 0.329 

b 1.589 1.074 1-~520 0.299 

7 1. 573 1.074 1.484 0.202 

e 1.2Bb 0.937 1.212 0.167 

9 1.205 0.895 1.142 0.122 

10 1.112 0.870 1.111 0.100 

11 1.168 0.858 1.101 0.092 
12 1.170 0.849 1.09b 0.089 
13 1.175 0.840 1.092 o.ose 
14 1.180 0.831 1.089 o.ose 

15 1.105 o.a=:: 1.085 o.ose 

lb 1.189 0.812 1.081 o.ose 
17 1.192 0.801 1.076 o.ose 
18 1.194 0.789 1.071 0.089 
19 1.196 o. 777 1.0bó 0.089 
20 1.19b 0.763 1.0óQ 0.089 
21 1.195 0.749 1.054 0.089 
22 1.193 0.735 1.048 o.oe9 
23 1.190 o. 7:?0 1.042 o.ose 
24 1.195 o. 753 0.9Be 0.089 
25 1.199 o. 7b6 0.960 0.090 
26 1.202 o. 774 0.938 0.090 
27 1.203 o. 775 0.920 0.091 
28 1.200 0.7b7 0.902 0.091 
29 1.193 o. 749 o.aes 0.090 
30 1.178 0.718 o.abó 0.090 

PERFIL DE FRACCION MOL EN LA COLUMNA (FASE LIQUIDA). 

1 0.006 0.286 0.089 0.619 
2 0.011 0.337 0.167 0.486 
3 0.014 o.348 0.224 0.415 
4 0.016 0.350 0.21:: 0.361 
5 0.019 o.347 0.309 0.324 
6 0.021 0.344 0.334 0.302 
7 0.023 0.340 0.349 0.200 
e 0.045 0.412 0.446 0.097 
9 o.063 0.428 0.469 0.039 

10 o.oa5 0.430 0.472 0.013 
11 0.104 0.426 0.466 0.005 
12 0.123 0.419 0.457 0.002 
13 0.142 0.411 0.447 0.001 
14 0.162 0 .. 402 0.436 o.ooo 
15 0.103 o.:;9:; 0.425 o.ooo 
lb 0.204 0.383 0.413 o.ooo 
17 0.227 0.373 0.400 o.ooo 



18 0.251 t).36~ 0.387 0.000 
19 0.275 o. 351 0.374 (•.(101) 

20 0.301 0.341) 0.359 o.ooo 
~l 0.327 0.328 0.345 o.ooo 
~~ 0.354 0.317 0.329 o.ooo 
2:!· 0.381 1).305 0.314 o.ooo 
24 0.372 o.276 1).352 o.ooo 
25 0.376 0.258 0.366 O.íJOO 

26 0.384 o.~•1 0.374 o.ooo 
27 0.399 o.22s 0.376 0.(100 
28 0.422 0.208 0.371 o.ooo 
29 o.456 0.186 0.358 0.1,.'100 
30 0.506 0.159 Q.335 0.1)1)0 

PERFIL DE FRACCION MOL EN LA COLUMNA !FASE VAPORl 

1 0.013 0.362 0.205 0.421 
2 0.018 0.380 0.293 0.309 
3 0.022 0.384 0.371 0.222 
4 0.0~6 0.382 0.4"31 0.162 
5 0.029 0.376 0.471 0.123 
6 0.032 0.371 0.497 0.100 
7 0.034 0.367 0.511 0.087 
8 o.oso 0.380 o.s~2 0.037 
9 0.069 0.382 0.535 0.015 

10 0.090 0.377 0.528 0.005 
11 0.112 0.369 0.517 0.002 
12 0.134 o. 359 0.506 0.001 
13 0.157 0.349 0.493 o.ooo 
14 0.101 t,."'1.339 0.480 o.ooo 
15 0.206 0.328 0.467 o.ooo 
16 0.232 0.316 0.452 o.ooo 
17 0.259 0.304 0.437 o.ooo 
18 0.287 0.291 0.422 o.ooo 
19 0.317 0.278 1).405 0.001) 
20 0.347 Q.265 0.388 o.ooo 
21 0.378 0.252 o. 371 o.ooo 
22 0.409 0.239 0.353 o.ooo 
23 0.440 0.225 0.335 o.ooo 
24 0.443 0.213 0.344 (1.1)1)0 

25 0.449 0.202 0.349 t),OOL"I 

26 0.458 0.192 0.350 o.ooo 
27 0.473 0.180 o. 347 o.ooo 
28 0.496 0.165 0.338 o.ooo 
29 0.530 0.147 0.32.:; o.ooo 
30 0.576 0.124 1).300 o.ooo 

EL CALOR SUMINISTRADO AL REHERVIOOR ES 66638. 28125t)E+Ol (CAL/HR) 

EL CALOR ELIMINADO POR EL CONDENSADOR ES 77056. 787500E+Ol (CAL/HR) 



.• 

ARCHIVO DE DATOS DATOS.DAT 
4 
1-N-OCTANO 
2-ETILCICLOHBXANO 
3-ETILBENCiiHO 
4-DEST-EXT-CON-FENOL 

1 o o o o 
6;92374 

1355.12600 
209.516 

6.87041 
1384.036 
215.126 

6.95719 
1424. 255 
213.206 

7.13617 
1516.1 

175.00 
-245.0953 

o.o 
0.00000 

º·ººººº 102.85055 
o.oo 
0.00000 
0.00 

-245.0953 
0.0000 

º·ºº º·ºº 102.85055 

º·ººººº 0.00000 

º·ººººº -245.0953 

º·ººººº 0.00000 
0.00000 

102.6505500 
0.00000 

º·ººººº 0.00000 
-245.095300 

º·ºººº 0.00000 

º·ººººº 102.650055 

30 
2 

0.00000 
0.00000 
0.00000 



o 
o 
2 
40 
70 
B 
l 
115 
160 
2 
o 
o 
2 
l 

15 
140 
o 
20 
40 
40 
o 

20 
145 
o 
o 
o 
o 
300 



ARCHIVO DE DATOS UNIQ.DAT. PARAKETROS UNIQUAC. 

4.036 
5.8486 

-0.2856 
4.316 
5.3044 
0.9976 
3.508 
4.5972 
1. 84881 
2.88 
3.5517 
1.80681 
0.1000E01 
0.1000E01 
0.65737EOO 

-0.781358E-01 
0.10000201 
0.10000E01 
0.65733BOO 

-0.76135E-01 
0.12762E01 
0.12762E01 
O. 10000B01 
0.42845B-01 
0.18837B01 
0.18837E01 
0.17025E01 
0.10000B01 
o.ooooooEo 
O.OOOOOEO 
0.382398-03 
0.42876E-03 
O.OOOOOEOO 
O.OOOOOBOO 
0.38248E-03 
0.42876B-03 

-0.31484B-03 
-0.31475E-03 

O.OOOOOEOO 
0.902001!-03 

-0.752838-04 
0.75320E-04 

-0.86317E-03 
0.00000001!00 



NK ES EL NUMERO DE COMPONENTES 

COMPONENTE 
COMPONENTE 
COMPONENTE 
COMPONENTE 

1-N-OCTANO 
2-ETILCICLOHEXANO 
3-ET 1 LBENCENO 
4-DEST-EXT-CON-FENOL 

NOAC NOFUG NOOlM NOEX NDIH 
1 o o t) O (COMPONENTE QUE SE OIMERIZA) 

INCLUYE COEFICIENTES DE ACTIVIDAD 

COMPOSIClON DE LA 
1 20.000 
2 40.000 
3 40.000 
4 300.000 

NUMERO DE ETAPAS 
DESTILADO 
REFLUJO 
PRESION TOTAL 
CONO 

ALIMENTACION Y CONSTANTES DE ANTOJNE 
6. 924 1355 .12b 
6.870 1384.03ó 
6. 957 14Z4. 255 
7. 136 1518.100 

30 
70.00 
0.00 · 
1.00 
2 

CONFIGURAC!ON DE FLUJO 

209.51ó 
215.128 
213. 206 
175.000 

FL FV SL sv FKV COMPOSICION DE LA ALIMENTACION 

330.00 630.00 o.oo o.oo o.oo º'ºº o.oo o.oo o.oo 

2 960.00 b30.00 o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo 

3 960.00 630.00 o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo 

4 960.00 630.00 o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo 

5 960.00 630.00 o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo 

b 960.00 630.00 º·ºº o.oo~ O.O() o.oo o.oo o.oo o.oo 

7 960.00 630.00 o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo 

8 960.00 630. 00 º·ºº o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo 

9 960. ºº 630.00 o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo 

10 960.00 630.00 o.oo o;oo o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo 



11 960.00 630.00 

12 961).1)0 630.0.0 

13 960.00 630.00 

14 960.00 630.00 

15 960.00 '630.00 

16 860.00 630.00 

17 860.00 630._00 

18 860.00 630;00 

19 860.00 630.00 

20 860.00 ·i,30,00. 

21 560.00 -630.00_._ 

22 560.00 630.00 

23 560.00 630.'oo 

24 560.00 630;00 

25 560.00 630:00 

26 560.00 630.00 

27 560.00 630.00 

28 560.00 630.00 

29 560.00 630.00 

30 ~60.00 70.00 

.o.oo o;oo .. o;oo ··o.oo o.oo o.oo o.oo 
·ci'.oo-:'·.' d'~~o:'-:º o.oo- ~ o··.90· · o.oo 

' ·,.· :_ ' ¡ ' .• - - -. --

1).00 

o.oo 

-o.oo 

o.oo 

o.oo 

º' º·º o·:oo -. o.;!>o -=-o.oo'· o;oó.. º·ºº 
o.óo~ .i;,@- ¿;;;~ 0:66' o;oo o.oo 

0:6~ f(ilg~) ºq~º- 2o;oo · ~ci.o~ 40.00 

0.60 \o~ooj;i 'ttóo';~:o.oo-· .b.óo•···o:oo. 

.-_·.-. º·?~ -c.:o-o': <;,;:ºº·Mo:.;;, ·¿º º;ºº º·ºº·· 
o;:i?,' .';.:.:f0K;-.~::00.:0_·º.·_·.~.·_,_'·;-~.-~:~i .. -.:-.·._.; .. ··.;·0~:~.·.·.-.º0_ '_0_~ ·. \',.iI~.oº_ .••. · 0~0~ ;;¿¿· ,· o: oo o. oo 
o;c;;, _ "'.i;oC.'; º'ºº·.· º·ºº 
!6':~&. -;;~:oo}J:é, .;·;:¿,¿,·, ~().~~ ¿:~:b',;}é o.oo 300.00 

·· -. ·· -........ --- · -· _ o_·-~_·_<>_-. .J_:i'..••_:~_ .:c._b_·:·· --º.·ºº· _-_· º~-º--º-., • º'ºº. ''''º·P.º-.:cy;,_º9- ... :...-.. --. - - - .... -
. ó'.oó' :o.oo .. ofoo •, º'ºº .(i;c;¡;-;0• o'i6o . o.oo 

•' -' .. ' ·.,.- - •:· -~·, ~-.,- "-',·,:. ¡, -. -

o,~o ·:o.oo: o:oo 0;20 :·~°"'.°"º . ó.oo • ··· o.oo 
o;oo - o.oo~ o:oo <o;% {Q'.9o~;~~-~~-- o.og: 
o-.;oo -'·o.oo< -o~;oo·~· ":::.</~-o-o .;~~-{o;ó~-i~~=;_o.oo ~~~;~;-J>:-cfo._ 

º·ºº 
o.oo 

o.oo 

º·ºº· 
o.oo 

o.oo 

o.oo ·o.oo \_o;oo'; ··-. ~'.iJ.o' o.oo 

º·ºº·. o:oo '. ,¿;ºº . .i:oo • º·ºº 
o.oo o.oo ''ro.oo'·:.· :g;';~' .. º·ºº 

o.oo o.oo o.oo o.oo .. o.oó .... ¡¡;·oo: o.oo 

o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo 

ETAPA TEMP. FLUJO TOTAL COMPONENTE EN EL FLUJO 
(TODOS LOS FLUJOS SON FLUJOS DE L11lUIDO) 

1 165.434 330.000 o.ooo 0,035 38.533 291-.431 
2 150.101 960.000 0.000 0.416 317.839 641. 745 
3 143. 751 960.000 0.001 0,998 494.007 464.993 
4 142.317 960.000 0.003 1. 751 551.825 406. 421 
5 141.995 960.000 .0.007 2.790 564.000 393.202 
6 141.880 960.000 0.(117 4.340 565. 297 390.347 
7 141. 781 960.000 0.039 6.692 563.678 389.591 
8 141.645 960.000 o.ose 10.::?67 560. 469 389.175 
9 141. 442 960.000 0.::?02 15,671 555.436 388.691 
10 141.1::4 960.000 0.458 2'.';. 759 547. 793 387 ,90\l 
11 140. 674 960.000 1.029 35.682. 536.342 386 • ..;>4? 
12 139 .995 960,000 2.275 52.856 519.455 ::as. 414 



l3 1 y1.11~'(• '"~61.'. 0(•0:• ·4_9:.,:;_1 76. 73(1 495. 1 ·~5 383.214 

14 137.67~ 960. (11)() H•.=99 108.185 461.338 380.178 

15 135.922 96C•.OOO 20.589 146. 436 416. 761 376.214 

16 135.685 860.000 18. 712 147. 746 322.112 37L429 

17 134.531 860.QOO ~1.137 179.082 285.317 374.464 

18 133.4)4= 861),000 25.095 218.336 244 ,824 371. 745 

19 131.420 860.000 30.936 261.310 199.965 367. 789 

20 129.810 860.000 39.296 302.827 154.185 363.693 

21 128.378 561).l)l)(, ~1.012 337-=65 111.811 59.911. 

22 128.119 560.1)(11) 55.716 354 .284 97. 615 52.385 

23 121 .as~ 560.000 59.601 361. 830 84. 734 53.835 

24 127. 570 560.fJOú 64.339 .'366. 979 72.360 56.322 

25 127.274 560.000 70.429 370.215 60. 596 58. 760 

26 126.964 560.000 78.262 371.098 49 .660 60.980 

27 126.637 560.000 88. 272 369 .0'3'-5 39. 738 62.955 
28 126.290 560. 000 100.947 363.413 30.958 64. 682 
29 125.921 560.000 116.804 353.644 23.378 66 .174 
30 125. 524 560.000 136 .349 339.210 16.990 67.452 

ETAPA TEMP. FLUJO TOTAL COMPONENTE EN EL FLUJO 
(TODOS LOS FLUJOS SON FLUJOS DE VAPOR) 

1 165. 434 630.000 o.ooo 0.381 279.306 350,313 
2 150.101 630.000 0.001 0.963 455.474 173. 562 
3 143. 751 630.000 0.003 1. 716 513.292 114. 990 
4 142.317 630,1)00 0.007 2. 755 525.467 101.771 
5 141. 995 630.000 0.017 4.305 526. 764 98.915 
6 141. 880 630.000 0.039 6.657 525.144 98.160 
7 141. 781 630.000 0.088 10. 232 521.935 97. 744 
8 141.645 630.000 0.202 15.636 516.902 97,260 

9 141.442 630.000 0.458 23. 724 509.260 96.559 
10 141.134 630.000 1.029 35.647 497 .8(19 95. 516 
11 140.674 630.000 2.275 52.821 480,922 93.982 
12 139.995 630.000 4.9:?0 76.695 456.602 91. 783 
13 139.020 630.i)OO 10.299 108.150 422.805 88. 747 
14 137 .675 6:<0.000 20.589 146.401 378. 227 84. 783 
15 135.922 631).000 38. 712 187. 711 323.579 79,998 
16 135.685 630.000 41.137 219.04"1 286.783 83.033 
17 134. 531 630.000 45.095 258. 301 246.290 80,313 
18 133.042 630.000 50.936 301.275 201.431 76.358 
19 13L420 631),000 59.296 342. 792 155.651 72.261 
20 129.810 630.000 71. 012 377. 230 113.:!78 68.480 
21 128.378 630.000 75. 716 394. 249 99.081 60.954 
22 128.119 630. ººº 79.601 401. 795 86.200 62.404 
23 127.852 630.000 84.'.539 406 .944 73.827 64 .890 
24 127. 570 630.000 91),429 410.180 62.063 67 .329 
25 1:?7.274 630.000 98.262 411.063 51.126 69.549 
26 126.964 630.000 108.272 409.000 41.205 71.523 
27 126.637 630.000 120.947 403. 378 32.425 73.251 
28 126.290 630.00(1 136. 804 393.609 24.844 74. 742 
29 125.921 630.000 156. 349 379.175 18.456 76.020 
30 125.524 70.000 20.000 39.965 1.467 8.569 

RESIDUO = 2744. 087763E-05 

FLUJO DE PRODUCTO, FASE LIQUIDA. 



1 
2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
q 

10 
11 
12 
13 
14 
15 
16 
17 
18 
19 
20 
21 
22 
23 
24 
25 
26 
27 
28 
29 
30 

(1.000 
0.001) 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
0.000 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 

o.03~ 
o.ooo 
0.000 
0.000 
o.ooo 
º·ººº o.ooo 
o.ooo 
º·ººº º·ººº o.ooo 
º·ººº o.ooo 
º·ººº º·ººº o.ooo 
º·ººº º·ººº 0.000 
0.000 
0.000 
o.ooo 
o.ooo 
º·ººº o.ooo 
º·ººº º·ººº º·ººº o.ooo 
0.000 

FLUJO DE PRODUCTO, FASE VAPOR. 

1 
2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
q 

10 
11 
12 
13 
14 
15 
16 
17 
18 
19 
20 
21 
22 
23 
24 
25 

o.ooo 
o.ooo 
0.000 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
0.•)00 
0.000 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
0.0•)0 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 

o.ooo 
0.000 

º·ººº o.ooo 

º·ººº o.ooo 
o.ooo 
º·ººº º·ººº 
º·ººº •).000 
o.ooo 
0.000 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 

. o.ooo 
o.ooo 
0.000 

º·ººº º·ººº 0,001) 

º·ººº o.ooo 

º·ººº 

38."533 291.431 

º·ººº -º·ººº 
0.000 º·ººº º·ººº o.ooo º·ººº 0.000 
0.000 o.ooo 
º·ººº º·ººº -º·º''º º'ººº· o.ooo o;ooo· 
o.ooo o;ooo: __ 
o.ooo o.ooo_· · 
0.000 -0.000.-
0.000. o;ooo·-
o.ooo - ,,o;ooo-
o. ooo _o-.ooo _-,_ 
0.000 .-,,_e_ -0.000::: 

Ugz~ ~ :-~ ,':~: ,~~~gg,, 
o.ooo ,:.,_-,; _____ ::.·· ,o;'oo·o--. 
o.ooo - :<Y.ooo· 
o.ooo -;-···· -_•:s _o;ooo:,-._ 

-g:ggg . \: >> g{ggg· 
mit ~~'~ :;-~;,;;·mn ---
o .ooo -o;ooo 

o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
0.000 
0.000 
o.ooo 
o.ooo 
o.ooo 
0.000 

º·ººº 0.000 

º·ººº o.ooo 
º·ººº º·ººº 0.000 
o.ooo 
o.ooo 
0.01)0 
o.ooo 
º·ººº 0.000 
0.01)0 

º·ººº 

0.000 

º·ººº o.ooo 
o.ooo 
º·ººº º·ººº o.ooo 
0.000 
o.ooo 

º·ººº 0.000 

º·ººº º·ººº o.ooo 
o.ooo 
0.1)00 
O.COI) 
0.000 
0.000 

º·ººº º·ººº 0,1)(1(1 

o.ooo 
0.000 
o.ooo 



26 o.ooo º·ººº o.ooo o.ooo 
27 o.ooo 0.000 o.ooo o.ooo 
28 0.001) º·ººº 0.000 o.ooo 
29 o.ooo º·ººº (•.000 o.ooo 
30 20.000 39.965 1.467 8.569 

PERFIL DE K-FAClOR EN LA COLUMNA. 

1 9.798 s. 71)1 3,797 0.630 
2 5.712 3.527 2.184 0.412 
3 4.023 2.618 1.583 0.377 
4 3.618 2.398 1.451 o.382 
5 3.531 2.351 1.423 0.383 
6 3.~oa 2.338 1.416 o.383 
7 3.495 2.330 1.411 0,382 
8 3.479 2.321 1.405 0.381 
9 3.456 2.307 1.397 o.379 

10 3.422 2.286 1.385 0.375 
11 3.370 2.256 1.367 0.370 
12 3.296 2.211 1.340 0.363 
13 3,190 2.148 1.301 0.353 
14 3.047 2.062 1.249 0.340 
15 2.865 1.954 1.183 0.324 
16 3,001 2.024 1.215 0,305 
17 2.913 1.969 1.178 o.293 
18 2.771 1.884 1.123 0.280 
19 2.616 1.791 1.063 0.268 
20 2.467 1,700 1.003 0.257 
21 1.319 1.039 o. 788 0.904 
22 1.270 1,008 0.785 1.059 
23 1.258 1.000 0.774 1.071 
24 1.249 0.994 0.762 1.063 
25 1.240 0.987 o. 750 1.052 
26 1.230 0,980 o.738 1.043 
27 1.218 0.972 0.725 1.034 
28 1.205 0.963 o. 713 1.027 
29 1.190 0.953 0.702 1.021 
30 1.173 0.943 0.691 1.016 

PERFIL DE FRACC!ON HOL EN LA COLUMNA !FASE L!OUIOAl. 

o.ooo º~ººº 0.117 0.883 
2 o.ooo 0.(100 0.331 0.668 
3 o.ooo 0.001 0.515 0.484 
4 o.ooo 0.002 o. 575 0.423 
5 o.ooo 0.003 0.588 0.410 
6 o.ooo 0.005 0.589 0.407 
7 o.ooo 0.007 0.587 0.406 
8 o.ooo 0.011 0.584 0.405 
9 o.ooo 0.016 0.579 0.405 

10 o.ooo 0.025 0.571 t).404 
11 o.t:.•01 0.1)37 0.559 0.403 
12 0.002 0.055 0.541 0.401 
13 (J.005 o.oso 0.516 o.3q9 
14 0.011 0.113 0.481 0.396 
15 0.021 1).153 0.434 0.392 
16 0.022 0.172 0.375 0.432 
17 0.025 0.208 0.332 0.435 



~· 

lS 0.029 0.254 0.2S5 0.432 
19 0.036 0.304 o.233 0.42S 
21) 0.046 0.352 0.179 o.423 
21 0.091 0.602 0.200 0;107 
22 0.099 0.633 o.174 0.094 
23 0.106 0.646 (•.151 0~096 
24 0.115 0.655 0.129: ·.0.101. 
25 0.126 0.661 o.1os 0.105 
26 0.140 0.663 o.OS9 0.109 
27 0.15S 0.659 0.071 0:112 
2S o.1so o. 649 0.055 0.116 
29 0.209 0.632 0.042 o.11s 
30 0.243 0.606 0.030 0.120 

PERFIL DE FRACCION MOL EN LA COLUMNA (FASE VAPOR). 

1 o.ooo 0.001 0.443 0.556 
2 o.ooo 0.002 0.723 0.275 
3 o.ooo 0.003 o.S15 o.1s3 
4 o.ooo 0.004 o.S34 0.162 
5 o.ooo 0.007 O.S36 0.157 
6 o.ooo 0.011 o.S34 0.156 
7 o.ooo 0.016 0.828 0.155 
S o.ooo 0.025 0.020 0.154 
9 0.001 0.038 o.sos 0.153 

10 0.00::? 0.057 (1.790 0.152 
11 0.004 0.084 0.763 o.149 
12 o.oos 0.122 (1.725 0.146 
13 0.016 Q.172 0.671 0.141 
14 0.033 0.232 1),600 0.135 
15 0.061 0.298 0.514 0.127 
16 0.065 0.348 Q,455 0.132 
17 0.072 o.410 0.391 0.127 
lS O.OSl o.47S 0.320 0.121 
19 0.094 0.544 0.247 0.115 
20 0.113 0.599 0.180 o. HJ9 
21 0.120 0.626 0.157 0.097 
22 0.126 0.63S 0.137 0.099 
23 0.134 0.646 o. 117 0.103 
24 0.144 0.651 0.099 0.107 
25 0.156 0.652 0.1)81 0.110 
26 0.172 0.649 0.065 0.114 
27 0.192 0.640 0.051 0.116 
2S 0.217 0.6::?5 0.039 0.119 
29 0.248 0.602 0.029 0.121 
30 0.286 o. 571 0.021 0.12~ 

EL CALOR SUMINISTRADO AL· REHERVIDOR ES 21907 .989063E+Ol (CAL/HRl 

EL CALOR ELIMINADO POR EL CONDENSADOR ES 19473. 764063E+01 (CAL/HR) 
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