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R E S U X E N

En énte trabajo se modifica ¥ se adapta a una computadora
permonal (PC), un programa de computo en lenguaje TURBOBASIC que
ents basado sn ol método de Naphtnli’ para <calcular c¢olumnas de
demtilacitn, El método da‘Naphtali ee sdecuado pars el czloculo ds
columnas complejes, como en el caso de que ss tengan miltiples
alimentaciones y extraccionee laterales y separaciones de alto
grado de dificultad como las que mo presentan en destilacidén
azaotropica y extractiva.

El algoritmo de cémputo fue comprobado, a8l comparar loe
resultados derivados del programa con dos sjemplos reporiades en
la literaturs y obtener diferencias minimes en temparaturs,
presidn, flujos misicos v compomicidn,

8o presentan los resultsdoa de la destilaci¢n azsotrdpica del
imopropancl y se comparan con lop obtenidos umando los simuladoree
comarclialea ASPEN versién publica y HYSIM.

S8 encontr® que los vreeultados obtenidos con los dos
silmuladores comercialess zon similares, pero difersntes a loe qus
se presentan en la tesis doctoral de Bradley'.

La diferencia entre los resultades obtenidoz on ¢ste trabajo y
en los simuladores ASPEN y HYSIM c¢on los de Bradley ass debe
fundamentalmente a que en la columns ss debe controlar la relacidn
de vaporizacién (boil up), opcidn que no s# tomd en cuenta an énte
trabajo por requerir una modificacidn sustancial sl algeritme de
computo original, lo cual no.se ecuentra entre los objetivos del
trabajo presentado.

Sin embargo, se realizeron algunos calculos tomsndo como
variable independients el "boil-up" y =me ancontraron resultados
similares a los reportados por Bradley'.



Se concluye que el programa de c¢Omputo adaptado a wuna
computadora "PC" y reportado en é¢ste trabajo, es adecuado para
muchos problemas reales, incluyendo destilacion extractiva ¥y
azeobnbpiéa, pero estd limltado en los casmos que se presenten dos
fases liquidas y en el que se deba fijar como  variable
independisnte &1 "boil-up", o relaci®n de vaporizacién.



I IHNTRODUCCION

. El presente trabajo tiene como objativo obtener
rasultados satisfactorjos en la evaluacion del sistema de
obtencién industrisl del isopropancl, mediante el uso del mé¢todo
de cialculo riguroso de Naphtall para columnas de destilacién con
mistemas pulticomponsntes.

Debido a qQue el tamafio de las torres de destilacién crecis,
y su costo llegd® a ser significativeo, se hizo necesario
desarrclilar métodos de prediccion de operacion des dichas <torres.

El mdtodo de Naphtall es un método completo y de facil
manajo y el paistema del cual se purifica el isopropanol es
espacialmente diffcil, uno de los motivoe por el cual se escogio.

Puesto quo el imopropancl forma azedtropo con el agua, en
imposible deshidratarlec complstamenta por destilacién
convencional. Por esta razén en sl proceso industrial soc usa Jla
demstilacién azeotrépica, en donde ss utiliza el ciclohexano como
un agents mipico para elevar la volatilidad del agua, permitiendo
que por el fondo de la columna se pbtenga alcohol puro.

Basados en la informecidn obtenida de la tesis doctoral de
Bradley, me plantea la esclucion a este problema de eeparacion del
imopropanol de entre los miguientes componentes: imopropil-éter,
acetona, ciclohexano, agua e ieopropancl.



I GENERALIDADES

Eximten muchoe m¥todos para simular torres de
destilacidn, -as!" mismo,existen diversas técnicas para resolver las
scuaciones algeﬁraicsa no lineales que representan una torre. Los
mdtodos mds comunes para resolver todas las ecuaciones
simultaneaments utilizan el m*todo de Newton-Raphson.

S8in embargo, muchas investigeciones han Jlogrado grandes
ahorros en cuanto a tismpo por medio de un reacomodo ds lae

ecuaciones en subconjuntoe loe cuales son resueltos separadamente.

De aqul ‘Burgen tree grupos genéricos en los cuales los
algoritmos de deatilacién han sido clasificados:m¢todos etapa por
etapsa, métodos de correccion mimultdnea y métodos de ecuaciones
"desacopladas”.

Entre los algoritmos clasificados dentro de m¢todos etapa por
etapa,sl algoritmo de Lewis-Matheson es el mejor ejemplo. En énte
método, Bl se especifica la separacion entre dos componentes, me
pusden efectuar cdlculoe tanto en el fondo como en el domo de la
columna y luego continuarlos hacla el centro de la torre hasta gue
se localiza la etapa de alimentaci®n. Cuando no se tienen datecs
de composiciones del producto, entonces se suponen y loe calculos
s8¢ llevan a cabo hacia el centro de la torre. Las etapas hacia el
centro de la torre van adicionandose hasta que se localiza la

etapa de alimentacidn.

En el algoritmo original de Lewis-Matheson,la etapa de
alimentacién es aquells donde la fraccién mol de un componente



clave es la misua qQues la fraceién mol de é4ste componente eon la
corriente de alimentscion,

Eate algoritmo fue desarrollade mucho tiempo antes ds la
introduccion de las computadoras, por ésta razén, loa autorss
asumieron qua lom cdlculos me harlan a mano; adenis nc siempre la
suposicidn de los valoras para las composiciones del producto
daban buenos resultedos.

Como éate método requiere una buena suposicidén de los valores
para lam composiciones del producto, se tuviaron problemas de con
vergancia v fue necesarioc desarrcllar técnices mds accesibles.

Friday y Smith® reconocisron Qque agrupando las ecuaclones por
tipo an vez de por etapa, cambian las propiedades de convergencia.

Talea médtodos, conocidcs como métodos de “desacoplamlento" de
scuacionss, tienon una wmdg alta probabilidad y wvelocidad de
convergencia.

Rstas técnicas estin disefiadas pars resclver las ecuaclonss
HMESH, (donde M=masa, E=equilibrio, S=pumatoria, H=entalpia) dado
al nomerc de etapas, localizacidén ¥y composicion de las
alimantacionss, razén de flujo de la corrisnte de alimantacion y
de lam corrientes laterales, cargas de calor debidas & loa platos
(exceptu por el rshervidor y el condensador); finalments, se pusde
suponer que todas las etapas estdn an squilibrio ¢ e eapscifica
una eaficiencia de plato.

los algoritmos de corrsccidén simulténea frecuentemente usan
derivadas da los valores de k con respacto a la composicidn cuando
se resuslven las aecuaciones MESH. Con algoritmos ds wscuaciones
"desacopladas”, sin embargo, loes valoree de k socn generalmente
arregladoe durante la aplucidn de las ecuaciones de balancs de
materia, aunque son recalculados entre iteraciones.



Con mezclas altamente no ideales, los valores de k pusden
variar considerablemsnte con la composicién, y los algoritmos de
ecuaciones “desacopladas” frecusntemente tienen dificultades para

converger.

Aquellos mtodos que resuelven todas las ecuaciones
aimulténsamente, es decir, sin descomponerlas en subconjuntos de
scuacionea, son conoclidos como métodos de correccidn simultinea.

Entre éstos métodos se encusntra el algoritmo de
Naphtall—Sandholmr. Estos métodos uwean el metodo de
Newton-Raphson para resolver lae ecuaciones no lineales que
definen la torre de destilacién.

En el método de Naphtali-Sandholm?. las ecuaciones ¥
variables son agrupadas por plato pussto que las corrisntes que
entran y msalen del platc mon funciones de 1las condiciones en
platos adyacentee, ento causa que me forme una matriz tridiagonal.

e han desarrollado métodoe para invertir una matriz
tridiagonal eficientemente, tratando de combinar velocidad de
ejecucion, espacio de almacenaje y acumulacion de errores para
obtener un resultado éptimo.

ANTECEDENTES DE LA PURIFICACION DEL ISOPROPANOL
~Destilacién azeotrdpica.

Muchas veces es necesario efectuar la separacién de
componentes cuyos puntos de ebullicién estidn muy cercanocs unocs de
otros, esto hace que la destilacién simple para eu separacidn sea
impractica o imposible.

Compuestos de estructura quimica pimilar (miembroe de series
hom®logas) no pueden hervir a la misma temperatura puesto que



difieren en peso molecular. Los compusstos qus hierven a la misma
tempearatura, por lo tanto, dsben pertenscer a una ssris difersnte
que loa hage distintos en algen aspecto de sgu estructura
molecular.

Las difsrencias moleculares causarin que cada uno de los
companentas con punto de ebullicion muy cercano, reaccionen de
diferente forma cuando el entornc de la fasa liquida mea cambiado
por la adicién de un nuevo componente comdnmonte }lamado solvante
o “agente misico". Este nusvo componante debs msjorar la
volatilidad de uno de los componentes clave mids que 1a del otro.

Un azedtropo es una mezcla liguida la cual exhibe un punto de
ebullicitn miximo o minimo, segin mean mus desviaciones a la ley
de Raoult. La ocurrencias de un méximo o de un ninime sabre la
aupsrficie de tempsraturas .vs. compoaicién es causada por
desviaciones positivas o negativas a dicha ley.

8in embargo, la deeviacién de la ley da Raocult no ee por sl
misma suficiente para caussr 1la ocurrencia de un azedtropo. Loa
puntos de ebullicién de los componentes puros dsben ser la
suficientemente cercanos para psrmitir que ocurran un miximo o un
minimo.

Componentes con puntoe de ebullicidn cercanos y pequefias
desviaciones pueden producir un azedtropo, misntras gqus otroa
componentss los cualas forman mezclas altamente no  ideales no
pueden exhibir un azedtropo porque la diferencia de leom puntoa de
ebullicidn de los compénentes puros eas muy amplia.

Rara vez ocurren azeétropos entre componentes cuyos puntoa de
ebullicién differen por mis de 20 a 30°C.

Un azedtropo es denominado homogéneo @i msolamente una f£ape
liquida eata preosente en la mezcla azeotrépica. 51 doms fasss



liquidas estén pressntes. el azedtropo es heterogéneo.

La sleccidén dsl solvente es importante. La sustancias agregada
debe formar un azéotropo lo suficientemente volatil para que =se
pueda ssparar con facilidad el componente de la mezcla,

Un sclvente satisfactorio debe tener, en la medida de lo
posible las msiguientes caracterisiticas:

-bajo costo y ficil obtancién.

~quimicamente estable & inactivo frente a la solucidn que ase va
8 separar.

-no corromivo frente a los materisles comunas de construccidn.

~no téxico,

~de bajo calor latente des svaporacién

~de bajo punto de congelamiento, para facilitar el
almacanamisnto y el manejo en exteriores.

~de baja viscosidad para que proporcione eficiencia elevada de
los platos.

Pueasto que el ieopropancl forma azedtropo con el agua (a
80.37°C.), es impoaible deshidratarlo completaments por
destilacién convenclonal. Por #ésta razén, en el proceso
industrial pe usa lz destilacidn azeotrépica, en donde al
ciclohexano ea un agente mdsico para elevar la wvolatilidad del
sgua, permitiendo que por el fondo de 1la columna se obtenga
aleohel puro.

El isopropanol, también denominado 2-propanol o alcohel
isopropt lico, ae obtiene a escalas industrial de distintae maneras;
a partir dsl propenc de los gaees de craqueno, o bien, por
reduccion de la acetona, la tercera forma de obtencidn de dicho
alcohol ee haciendo pasar el propileno obtenido en las refinsrifas
de petroleo sobre 4cido sulfOrico e hidrolizands el sulfato de
isopropilo que raesulta.

Al obtener el isopropasnol de la reduccidn de la acetona,
resulta sl aleohol enmedio de una mezcla que contiens pegquefias



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

iuopropiléter.

El proceso <que permite que éasta reaccién sesa de buenos
rendimientos es informacldén a la cual no se tiene acceso. Baeados
en la informacién obtenida de la tesis doctoral de Bradlcy‘. se
plantea la msolucién al preblema de deshidratacidn del isopropanol
de una mezcla gus contiens al alcohol, el ciclohexano, como agente
mdeico, agua, -] impurszas en  proporcion relativamentes
insignificante como son el isoproplléter v la acetona.

El iaopropancl tiene aplicaciones como disolvente, comc agente
de extraccién y anticongenlante, también para 1la elaboracidn de
preparados farmacéuticos. Como antiséptico es mucho mas eficiente
que el alcohol etilico, se utiliza en una concentracién del 30 al
650X , mientras que el alcohol etilico se necesita en una
concentracidn del 70X.



111 METODO DE NAPHTALI

De entre los multiples mdétodos existentea para la
simulacién de columnas de destilacién en forma rigurosa, la
técnica desarrollada por Naphtali-Sandholm® fue escogida psra
resolver el problema de obtenciédn de imopropanol porque tiene las
siguisntes ventajas:

- Es 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.

- El m#todc os flexible; los mismos algoritmos pueden ser
usados para destilacidn, extraccién vy absorcitn; pueden
ospecificarss cualquisr namero de alimentacionee y de corrisntes
laterales.

- Puedsn mer usadas como eepecificaciones la temperatura,
composicidén o fluje del componente clave, razdén de reflujo,
recuperacién o cualquier otra funcién del condensader ]
rehervidor.

- Bl m#todo converge rapidamente y ha sido probado en cierto
ntmero de problemas escogidos por exhibir algunas caracteristicas
que hacen que otras técnicas de solucion fallen. La mayoria de
los problemas son resusltos con diez iteraciones o menoe.”

- El método es facil de manejar presentado en un programa de
cémputo al que en un momento dado pusden adicionirsele otrae
subrutinas para tener diversos modelos termodindmicos.

En el m#todo de Naphtali, las ecuaciones de balance de masa y
energia y lae de equilibrio de fases son obtenidas para cada
componente y para cada plato.

El resultado de eeste conjunto de ecuacicnes tiene una
estructura tridiagonal, la cual permite la solucidn rapida ueando
el método de Newton-Raphson.

Con é¢s8te mdtodo pueden conaiderarse también cualguier nUmero
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de etapas y componentea, ast como cualguier nimero de
alimentaciones y corrientee laterales; la Unica limitante es la
capacidad del aistema de computo usado.

En las figuras 1 y 2 ss nueatran respectivamente la
configuracién de una columna de destilacién y la de un plato
(cualquiera), el cual incluye la pogibijlidad de alimentacion ¥y
corriente lateral.

En lo siguiente, M aerd el nimero total de componentes y N el

nﬂmqro total de stapas, incluyendo el rehervidor (ﬁ = 1), y el

condensador (n = N).

Ny
il "W
L. susterseey . ael 'S
fored L LW
= NI fe '
PR SR 7T
. " ALINEATAGIOW
P — rotes
s et
e T e,
rausvere b4 VNl
oL rowm
S e I Ty vt
non Comotadscon i~ cowvatne
FIGURA | _ CONFIGURACON DF LA COLUMNA OF - L FIGURA 2.0 REPAISENTACION DE UNA ETaPR ARBITAARIA «
DESTILACION OF L2 COLUMMNA.
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- OBTENCION DE RELACIONES GENERALES Y BALANCES DE ENERGIA.
ECUACIONES HESH.

Las relaciones que deben establecerse en la columna,
conocidas como ecuaciones MESH (Mcmasa, E=squilibrio, S=sumatoria

¥ H=entalpia) forman lae llamadas funciones de discrepancia.

Para sl plato arbitrario n, de acuerdo a la figura, pueden
establecerse lap siguientes funciones independientes (funciones de
discrepancia) Fx (n,t), donde k es el nimero de la funci$n de
discrepancia, n corresponde a la etapa e t a lols componentes.

-Balance de masa por componente (k=1) , (total:n xm relaciones),n
.stapas, m componentes.

Fi(n,t)=(1  + sa /L)t + (1 -+ sn’/
Vn)vn,i-uru-l.i-lnﬂ..l-fn.i = 0. (3.1)

Fu(l,i)=(1 + S"/De)lut + (1 + Sx*/Vn)unievnsi-fai = 0.0
: (3.2)
donde VN es el destilado y ls los productos de fondo.

~-Balance de energia (k=2)
(total n relaciones).

Fz(n)= (1 + S"/La)An  +(1  + SaY /¥ YHn-Hn-1-Anes-Hrun=0 .0
(3.3)
Q= (1 + S /Loy + (1 4 SY Vi) He-ha-Hra (3.4)

—Qe=(l + St"/LadAn + (1 + SY/UNIHN -He-i-Hew.  (3.5)

Las ecuaclones (3.4) v (3.5) pudieran usarse para generar
Fz(1) y Fz(N), si el calor removido del condensador, v, y el
calor afladido al rehervidor, @, fueran variables especificadas.

Sin embargo, para #ste caso, cuando la razén de reflujo, R vy

13




el flujo de destilado VN, son las variasbles especificadas, las
scuaciones (3.4) y (3.5) calculan el calor del rehervidor ¥
condensador respectivamentes.

Las siguientes funciones de discrepancia se establecen para
reemplazar a (3.4) y (3.5).

¢ .
F2(1) = £ ls.t-1a=0 t.z1,2,....M4. (3.8)

dondea:

L=fz fot = VN o Zn(Sn"'-'- 8Y); n= 1,2,...,8.  (3.7)
' t =1,2,...,M.
La ecuacién (3.7) viens siendo sl ﬁalanco de liquido de la
columna.

Fz(N) = é ING = [N = O, (3.8)

donds Ln = Rt x Vn,

Bsto mueetra ocomo las ecuacliones (3.4) y (3.5) pueden
modificarse por algunas otras especificaciones de 1la columnaz.
talee como temperaturas des destilade y productoes de fonde, razones
del componente clave, etc.

~CONDICIONES DE EQUILIBRIO CON EFICIENCIA DE PLATOS DE
MURPHREE. (teotal n x m relacicnos),

La eficlencia de platos de Murphree esti definida por:
i = ymt = yneg, L /kn D xn U = yreg (3.9)

donde kmi = (yi/xt)n = (Pifi%/¢tp)n. (3.10).

Las ecuaciones (3.8) y (3.10) pueden resarreglarse para dar
las siguientsa funcionea de discrepancia (k=3).

Fa(n,t) = monikntVnini/In- vwni + (1 - 9nid)un-taiVn/Vn-t = 0,
(3.11).
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Para el rehervidor, la eficiencia es 1, esto es mi = 1 para

todos los compuestos ~ U .
Las ecuaciones Fk(n,t), comprenden un vector de funciones de

discrepancia.

Fs
F (x )= F2 =0
F»

el cual contiene N { 24 + 1) elementos y se resuelve para las

variables independientes.

donde el vector 1 contiene todos los elementos 1lnt, ¥ contiens
todes los elementos vnt , vy T todos los elementos Tn.

Una vez conocidos todos los valores de 1Int, vnt y Tn, ianm
compoasiciones del wproducto, los perfiles de composicidén v
temperatura en la columna pueden conocerse.

Sin embargo, B8l se asume:
i = 1 ént = 1y At =0 para toda n y para toda ¢, b'a
AHtVap. = AHzVap. =...= AHmVap.
entonces Vn y Ln vienen a ser constantes en cada seccién de 1la
columna.
Lan ecuacioncs (3.1) y (3.11) se combinan como sigue:

Fe(n,0) = [ (1 + So"/Ln) + Tmi(l + Sn"/Un) ] lmi - Tmea
tn-1,1- lneg,t~ fn,i = 0. {3.12)
ot = Un gnd Proi/ P Lo, (3.13)
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donde P°n.i es la preaién de vapor del componente puro t  en la
etapa n.

Y se obtiene otro conjunto de relacionss independientes debidas
a los balances de masa en cada etapa.
Fs(n) = In - lna -~ Inaz - ... - Inu = 0. (3.14)
Las ecuaciones {(3.12) y (3.14) comprenden N ( M + 1)
relaciones.

Fe
Fdxdm = O.

conteniende igualmente variables indepsndisntes:

Cx)m=

La suposicitn de igualdad de calores de vaporizacién y la de
entalpias de exceso iguales a cero, es aquivalente a la suposicién
de "flujo molar constante".

Fe
Las ecuaciones F C x > = =0 ,» asi como:
F1
FCx2ms Fa =0 ‘. ssgun sea el caso, son resueltas por
Fa

el método de Newton-Raphson, utilizando convergencia simulténea de
todas las variables independientes, { x }. Se ha encontrado que la
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convergencia simulténea e=s mis eficiente que la convergencia
secuencial cuando las volatilidades de los componentes dependen
de la temperaturs y composicidn al mismo tiempo.‘

PN Fi ]

x2 Fz (3.15)
Si xt = x» y Fi = Fa

xn Fn J

. donde x i es ol vector de varlablea en el plato ¢ y Fi es sl
vector de funciones de dicho plato, entonces se tiene:

. - . P
BAZEE x4 ] Ei Fiu
Vi,2 xt,2 Mi,1 - Fi.z
Vi.a xi,n Mtz .
X L= Vi - Ixi,u y Fi w»| Him - Fr M+
T xi, M Qi Fim+2
Lt . Ptz Qt.z :
Li,2 M N *
Lis ¢ ¢
L, U, 201 Qi Fi.,2Met
L 4 L J L ] L L

(3.18)
usando esta notacién, el método de Newton-Rapheon gueda de la
siguiente manera:

ax ™ = - (8F/0%) 'Fm , (3.17) v,
Xmet = X m + A Xmes (3.18).

donde A xmss es la correccién ca l culada, la cual se suma a x m
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para obtener los nuevos valores de las variables xmet, 8i las
funciones F m fueran linocales, esta correccidén podria hacer que
los valores de cada una de las funciones fuese cero. Puesto que
las funciones Fm no son lineales, Axm+1 em &5lo una aproximacién
al valor nscesario.

( ¥/ &% ) en la matriz de laas derivadas parciales de todas las
funciones con respsctoc a todas las varisbles x m, pse evalta con
cada nuevo valor de Xm.

Entonces:
COF17d%1) (IFerdxzd e COF 1/ ax%rD
COFR/d%t) (IF2/0%2) .. CIF27O%nd)
' : (3.19)

(OFr 8% = . .

COFrnwrdx1) (OFns8xad e COFnsaxrd

donds:
OF L7088t OFLL70%j2  + e OF L8/ 0% 204
OFL2/78%j8 v vee OFL27O)2ce
CotLraxd = E H
OF 1, 2641 70%j4 e 0Ft.:=u/0xj,'z=q
(3.20)

Las scuaciones de balances de matsria, de balances de onsrgla
v las relaciones deo equilibrio involucran solamente lam variables
en los platos ¢t ~ 1, ¢t & ¢ + 1. De sste modo, las derivadas
parciales de las funcionems en este plato con respecto a las
variables en todos los otros platos que ne sean emsos tres, son
cero. Siendo ami, ss ve que la ecuacién (3.19) puade
repressntarse como sigue:
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0 0 ... ves °

[ Bd
Az B2 C2 0 ... “ee 0
) O M Bs Cs O ... [
carraxy = | . (3.21)
see 0 Ar-2 Brnez Cn-2 4. [+]
0 o An-1  Bn-t Cn-1.,
o 0,20 [+ o An Bn
L
donde :
AU = ( OFi/0xi-2), Br m (JFLs78xi) y Ci = CAFL/Oxis),
A, Bt y Ct , se obtienen de la siguiente mnnura:'

- Matriz AU

Eata o2 la matriz de las derivadas parciales de las funciones

del plato { con respecta a las variables del plato i-1.

1.-Balance de entalpia = Fi{,1
GFis/78vi-1,) = OF{a/ V-4, = 0 §m1,2,.,.,M
AFiL1/78Ti-1 = JF L1/ IxE-1,M41 ® Shi-3/3Ti-5.
OFLs/i-1.5 m JF{1/70xT-1,Msje1 ® Fhi-1/8L1i-1,js

2.-Balance de materia = Fi,jn

j=1,2,...,

OF L, j+178Uut=1,k = O k =

OF(,j+478Ti-4 » O

IFY,j+t /I t-4k & ~ Sijk

donde &ix = 18ij=k

08l J#dek

3.-Relacioner de equilibrio = Fi 4,
J= 1,2,...,4
AFL.Mr1e)/ Qui-1.kx =

1,2,...,M

AF i, cerei/0Ti-1 =

k=1,2,...,M.

La estructura de la matriz Al es como sigue:
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(A.1.1)
(A.1.2)
(4.1.3)

(4.2.1)
(A4.2.2)
(A.2.3)

OF C.cv14j/0L 0 -2.x -

(A.3.1)



0 X X
AL =1 O 0O -1 (A-4.1)
o 0 0

0 repressnta una submatriz con valor cero.

X represmsnta una submatriz con valores diferentes de cero,

I represanta una submatriz la cual es la matriz identidad del
tamafio adecuado

- Matriz Bi,
Esta es la matriz de las derivadas parcialess de las
funciones dsl plato ¢ con respecto a las varisbles en ese plato.

1.-Balance de entalpia = Fia,

oFtasouil = €1 + StY) Misovs s § = 1,2,....M,

{B.1.1)
OFLa/0TE w C 1 4 StV SHI 8TL + € 1 + St shisoTe {B.1.2)
OFLesaLi » C 1 + S1™ ORtsoLL (B.1.3)
3 =1,2,...,M.
2.-Balance de materia = Fi,js¢
J=1,2,...,M
k=1,2,...,H
OFL,parovtx m €1 + stV &k, (B.2.1)
OF i, j+1/0Ti = O (B.2.2)
OFL s 0Lk = € 1 4 St &, (B.2.3)
3.-Relacionae de oquilibrio = F{ uesej
J=1,2,....
OF L Mss4/80T,k = DILL/LL € ki + Vi € #%i,js8uvied > =
Sjke + C 1 « i 3 vlag,jr¥ie, (B.3.1)
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donda: »

< iU = E, < L7y i) COyipr UL,
(B.3.2).
¥ OFico1s/BTL ® NILLVE/LL € 2%, 7aTid (B.3.3).

OF i Meso /iy = piVIAL Ckijbix + Lij € xiy/dLlp =
Ligti kip (B.3.4).
donde: -

OkijrOlis o EC OKLL/OXLP) COxiprALLL. {B.3.5}.
b Oxtl,p/oLLk w 1/LL ¢ Sxp - LiprLl) {B.3.8)

La matriz Bi tisne la siguiente estructura:

X X x.
v L.
Bl = €1 + Si DI o i + S¢ 02X (B.4.1)
X X X
~Matriz Ct

Bata ee la matriz de las derivadas parciales de las
funcionee del plato { con respecto a las variables en el plato U +
1.

i.-Balance de entalpia = Fia,

OF {1 0Uiet,; ™ MHisasOuteny t § = 1,2,...,H. (C.1.1)
OFL1/0Tivs m = BHLes/8Tiwa (C.1.2)

OF{ 4/ 0L1es,j w O (C.1.3)

2.-Balance de materia = Fi,je

§ =21,2,...,M.

k=1,2,...,8 -

BF {,j+4/3UE+sk = — Sike ' (C.2.1)
OF1,51/8Tiss = O. N (€.2.2)
OFi.jes/OLEstk = O o (C.2.3)
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.3.-Relaciones ds equilibrio = Fl,Mess],

3=1,2,...,M.
AF { Megsjrduiesk = [$1 - NLIVEAYL01C S}k - Viea,3/Viegd
' {C.3.1)
k=1,2,...,M :
OF L M+i+/0T sy = O ) {€.3.2)
OF L megs i /80Logx » O ) (C.3.9)
La matriz C{ queda como sigue:
X X [}
€l u ~I [+] o (C.4.1)
X G o

El blogque (0F78), conformado por la souacién (3.21) es
llamado un blogue tridiagonal, y au satructura simplifica
notablemente la solucidn. La wmsolucidn ds sste blogus pueds
raalizarse completamente por medio ds una eliminacidn Gausaiana.

La medida de convergencia usada es la sums de 1los cuadradoe
de laa funciones de discrepancia. Emte valor fue sscogido por doa
razonss: (1) es una wedide cuantitativa de 1s bondad ds la
solucién, y (2) sl método de Newton-Rapheon producird un conjunto
de corrscoiones Ax cuyo valor hark que decrezea la sums de los
cuadrados des las funcionas.

Una‘vaz Qus ss encuentra el conjunto de valores de lae
variables independioentes x, donde:

1
x - v & x e 4
T T

para el caso que asl lo requisra, sl condunto de funcionss de
diecrepancia:

22



Fi Fa
F (x) = Fi - F (%) =
Fs Fa

serd igual a cero.
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III . 1 ALGORITMO DE CALCULO.

El procedimiento de calculo para la columna requiere de las
siguientes e!pecificBCioneamd.

1.~ Bl nOmaro de etapas

2.- Eficlencia de las stapaa

3.~ Localizacién de las corrientes de alimentacién y de las

corrientea laterales.

4.- Compomicién de alimentacionss, relacionss ds flujo ¥

estados térmicos para lam corrientes de alimentacién.

5,- Presion de operacién de la columna, la cual ae puede

considerar constante a lo largo de ésta.

6.- Condicionss de fame de las corrientes latsrales vy

relaciones de flujo.

T7.- Raz®n de reflujo.

8.- Flujo de destilado.

Asi{ como datos de los componentess puros y datoe termodinimicos
de la mezcla.

Una vez establscidos todom los datos requeridos se siguen los
siguientes pasos:-

1,- Suposicidn inicial de perfiles de temperatura y de flujos

para vapor y para liquido.

2.- Determinacién de todos los factores de separacién k,
entalpias de las corrientse y sus derivadas con respecto’ a la
temperatura y compoeicién.

3.- Establecer el conjunto de acuaciones de las funcionss de
diecrepancia. .

4.- Determinar los elementos de la matriz jacobiana (oFrsox)
ecuacicén (3.19) y resclver el sistema de bleoqus tridiagonal de
scuaciones. .

5.~ Determinar las correcciones a los perfiles de temperatura
y loe flujos de componentes da vapor y liquido. Obtener el nusvo
valor de los perfiles.

8.- Verificar si las correcciones son mks pequefias que ciertc
valor easpecificado. §i esto ese cumple, =8 regresz al paso 2 con
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loms valorea de los nuevos perfiles; si el paec 6 =me cumple, se
pigue al paso 7.

?.- Imprimir los datos de salida finales y parar.

Rl pi‘ocedimianto para el cidlcule de la columna se musstra en
el miguients diagrama:

pelinir Lo mexcla a weparar.defimir
los daloa requeridos para la mezclo:
corstanies de Anoine, rangoe de Lem-
peratura, consianes de enialplas,
pardmetros de coeficisntes de activi-
dad y fugscidod.

Calculor coeficienies do aciividad,
de fugacided y relociones d» equili-~
bria,

Especificar el problema. rno, de elapas
de alimentacién, reflujo, composicidn
de alimentaci®n y flujos molares
productos de fondo, corrienies lo-
terales, presidn de la columna.

calculor los razones de fiujo molar
tolales ®n cada stapa: LN y ¥n, Esti-
mar los perfiles iniciales de i1empe-
raturs y composicidn,
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NO .

v

Calcular para coda elapa n, y para

codo componente [, la rozdn de equi~
libric en el GOliimo estimado de tem-
peralura y concentraci®n = kn,t.
Delerminar lLos derivadas de kn,i con
respecic a loe flujos malares en fame

i qulda, con respecic a lom flujos
molares on fose de¢ vapor y con respecio
o la Lemperatura.

Eetoblecer para cada etapa n, y para
cada componente U, los balances de ma-
teria, los balances de energic y loa
relaciones de equilibrio. Establecer

tas funciones de discrepancia y sus
derivadas,

Resolvar ilodoa los balances para cada
stapa con lom nuevos valores de los
fociores de separacién Tn,tzvnkn, {sLn,

¢lon laa rwevas relaciones de fuje

de los componenies cercandas a los
olores esiimados previamente?

81, dentro

especificados.

28
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v

trprimir los rTesullados de los compo-
siciones del destilado y de los fon-
dos y los perfiles de composiciOn y
temperalura de la columna,

I
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IV. MODELOS TERMODINAMICOS

En el programa de cémputo basado en el método de Naphtali
8e escogieron un modelo de solucién y una scuacidén de estade para
calcular los coeficientes de actividad vy de fugacidad
respectivamente, el modelo de eolucidn escogido es el modelo
UNIQUAC y la ecuacién de estado es la ecuacion virial.

A continuacion se da una breve explicacion tanto del modelo
UNIQUAC como de la ecuacién virial.

IV.1 BL MODELC UNIQUAC

El concepto de composiciones locales fue adoptado por

Abrams y Prausnitz (1875) en el desarrollo semitedrico de esta
ecuacidén. Su modele estipulaba que la energla de Gibbs de
exceso estd dividido en dos partes:

1.~ Una contribucién debida a difsrenclas en tamafic y forma
de las mol¢culas. (Parte configuracional o combinatoria)

2.- Una contribucién debida a Ainteraccicnes energéticas
entre ellae. (Parte residual)

En el modelo UNIQUAC, la expresién para el coeficiente de
actividad contiene las dos contribucionea; y Be expresa de la

sBiguiante manera:

Inyk = Inyc + lnym (4.1,1)
combinatoriol residual
La contribucién combinatorial estd dada por: i
Inyk ¢= In ® x/ xx+ 2/ 2 (g 1In &k/ 2 ) + W&k - Bx/ xk
Z x4l (4.1.2)
k =2 /2 {rk —qu) - (rx - 1) ; 2=10 (4.1.3)
O% = gk xk/ £ qi xi (4.1.4)
y 1
¥k = rk xk/ & ri xi (4.1.5)

la ecuaci®n (4.1.4) representa la fraccisén molecular de superficie
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y la ecuacisén {4.1.5) representa la fraccidén molecular de volumen,
para ambas J = 1,2,....,H

Las constantes del componente PUro, rk ¥y gk, son,
respectivamente medidas del volumen molecular ds Van der Waals ¥
superficia molecular,

Son obtenidas de volumensa de grupos de Van der Waals y
superficies moleculares dadams por Bondi.

La contribucién residusl ssts dada por: 5

Inpk m = gx [1 - 1In ( £ & 74x ) -E ( B ki / L &itij )3
donde 1 ¥ J = 1,2,....M {4.1.8).

Tt = exp [ - uf - uwi/ RT ] {4.1.7)
wit = wd o TR OB T

En loms cdlculos de coeficientes de actividad utilizados en sl
algoritmc de destilacién, el pardmstro dependiente de la
temperatura T ss linealizado como sigue:

’ i o= AR(O) + AR(1) T (4.1.8)

Los parametros {wi - uii) pueden obtensras de datos binarios.

Para cada posible par binario en la sclucidn, se necesitan dos
pardmatros. La ecuacidn UNIQUAC puede mar usada para representar
los equilibrios 1iqguido-vapor y liquido~1iqQuido.

UNIQUAC, NRTL y Wilmon tienen en comdn que:

1.- Se puede predecir ol agquilibric 1f quido-vapor
multicomponente uesando informecitn exparimental sobre sistemas
binarios solamsnte.

2.~ Parmiten la sxtrapolacidén con respactc a temperatura, por
lo menos dentre de un rango limitado.

3.~ Su uso depends de la disponibilidad de paramstros binarios
calculados de datos experimentales de equilibrio de fasas, o por
medio de algin método predictivo para todas las posibles
combinacionaa binarias en una mezcla multicomponente.
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1Y . & LA ECUACION VIRIAL

Bl coeficlente de fugacidad puede ser calculado por medic ds
la scuacién: p »
Ingt =3/ RT ] (Vi ~RT /P )P, (4.2.1)
o

Py T son la presién y la temperatura para el sistema, R es la
conatante universal de los gases, y Vi o8 el volumen parcial molar
del componsnts i en la mezcla. ’

Bl problema de sncontrar #( se transflere ahora al problema de
ancontrar Ve de una scuacion de astado.

Una ecuacién tal como la virial, 1la cual da el factor de
compresibilidad de la mezcla, 2z, como una funcidn de composicidn,
temparatura, y de presidén o volumsn.

A bajas presicnes, la ecuacidn virial explicita en vwolumsn
pusde truncarzse despuds del segundo términec.

%z =PV / RT = 1 + BP/RT (4.2.2)

V 88 el volumen molar de la mezcla y B os el segundo coeficiente
virial tomando en cuenta paras la interaccién de dos moléculas.
En una mezcla con M componentes tenomos:

B=Z 2yt yy BYi © y J=1,2,...,8 (4.2.3)
ty
Los Bij's representan interacciones entre moleculas ¢ vy J. Si
t 2 J vo tiene al coeficiente virilal Bii gue corresponde al de un
components puro.
La integracidn de la ecuscién (4.2.1), usando la ecuacién
virial {4.2.2) y {4.2.3) da come resultado:

5
ln ¢i = P/RT (2 £ yi Bii - B) §j = 1,2,...,H (4.2.4).
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Existen diferentes expresiones para ¢t basadas en la ecuacién
virial comprendiendo eolo interaccionee binarias.
il
inglt = 2/VZ yiBij - 1lnz; J=1,2,...,4 (4.2.6)

Esta expresién es derivada de 1la ecuacidn virial explicita en
preasidn
z =1+ BNV (4.2.8)

Para bajas presiones no existe mucha diferencia entre loe valores
de ¢i calculados de (4.2.4) y {(4.2.5).

- Segundos coeficientes viriales.

Rara vez es posible encontrar en la literatura los valores
experimentalea deseados para los coeflcientes viriales.

Asi pues, es necssario predecirlons de datos disponibles.

En eate trabajo se us® el m?todo desarrollado por Hayden ¥
0’ Connell®.

Este método estid basado en la suposicién de que las diversas
clases de fuerzas 1intermoleculares contribuysn al sagundo
coaeficliente virial en distintas maneras. Bl coeficlente wvirial
total puedes ser tomado de ¢ate modoc como la esuma de varilas
contribuciones.

Btotal = Biibre + Bmetaeatoble + Benlace + Bauimica. ., (4.2.7)

Biivre representa los volumenes moleculares, la contribucién
Bmotasatable + Pentace resulta de la energia potencial de pares de
enlaces mida o menoe fuertes de las moléculas, y Bquimica resulta
de la asocliacién de sustancians.

La asociacién puede mser tan fuerte que los pares moleculares
asemejen nuevos constituyentes en la mezcla, y estoc forma la base
de la teoria guimica.

Basados en el método usado de Hayden y UConnellp, se tienen
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que conocer algunos parametros bdsicos para cada componente.
PC y TC. Las presiones y temperaturas criticas de cada uno de
loas componentes. .
RD. Rl radio medio de giro A%, DMU. momentos dipolo Deby.
ETA. pariametros de asociaciédn y solvatacién. Bostos son loa
parametros mée dificlles de encontrar, puesto quse deben estimarse
empd ricamante.

-Coeficlente de fugacidad de la teoria quimtca.

Para mezclas conteniendo acidos carbox!licos los cuales tienen
muy fuertes efectos de asociacidén, se aplica 1la 1llamada teoria
quimica. Esta teorfia postula que uno o wis de los componentes en
una mezcla, estidn asociados tan fuertements qgue la asociacién
puede mer comparada & una reaccién quimica, ¥ que tal reaccién
eaté en equilibrio.

Para un componente asocciado A en una meszcla mwulticomponente,
se pusde escribir:

28 = AA (4.2.8)

con la relacién de equilibrio:
k= ZAB/ 2ATC 1/ P M @ AN/ 4 A7) (4.2.9)
donde k es la constantd’ de equilibrio, 2 8A ¥ 2 A son las
fracciones mol “verdaderpa" de los constituyentes AA y A ; P es la
presién y ¢ los cosficientes de fugacidad.
De acusrdo con Nothnagel se escribe:
# BA/ ¢ A'= exp (-bP/RT ]  (4.2.10)

donde b es el volumen "excluido” debido al temaWo finito de las
moléculas.

De este modo, el valor de b es eguivalents al valor de  Blibre.

En la ecuacién (4.2.10) se asume gue b = b AA = b A.
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La scuacién (4.2.9) ee recscribe:
X t=kPaxp{ bP/RT 1 = 2 AA/ 2 A%, (4.2.11)

Por medio da balances de mataria para loa diferentes
conatituyentes y la ecuacion {(4.2.11) es pomible calcular 1laa
fraccionss mol verdaderas, ZA,ZAA, etc.

Para la asociacidén del componente A en la mezcla:

22 = (1 + 4kt yA(Z-yA) -~ D)/(2 kt(2~yA)) (4.2.12)
¥ para un componente no asociado B, en la mezcla:
ZB = yB1l + 4 kt{2-yA)~ {I- 4kt yA(2~vA)/ (2kt(2-yA) . (4.2.13).

BEn (4.2.312) v {4.2.13), los valorea de yA y yB son las fraccionss
mol medibles de A y B.

Los valores de kt pueden eer calculados de la ecuacidén
{4.2.11) como una funcion de P y T por medio de valores
experimontales de k y valorsa de b determinados como Blivre en la
scuacidén {4.2.7).

La constante de dimerizacién k 8e sxpresa de la siguiente
manera:

- logk=A~-B/T (4.2.14)

En caso de no existir valoras axperimentales para k, Hayden vy .
Q'Connell eugieren que k puede ser calculadec de:

~ k = Benloce + DBmeiacsioble + Bouimica/ R T (4.2.15)
conociendo los valores verdaderos de las fracciones mol, los

coeficientes de fupgscidad de cada componente pueden mer calculados
de la siguiente expresidn:
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¢t = zt/yt exp [ Bibrse P/ RI]  (4.2.18).
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V CARACTERISTICAS DEL PROGRAMA Y SU
FORMA DE USAR.

El programa, adaptado para ejecutarse en una PC, en lenguaje
turbcbamic, para poder utilizarse en la remsolucién de cualguisr
siptema, necesita de cierto conjunto de datos.

Deade luego, debe identificarese la mezcla dando el nombre de
cada uno de sus componentes y asignadndoles un numero en la mezcla.

El nlmero ee2 independiente de la importancia del componente
dentro de la mezcla.

Debe definiree si el aistema es idesl o no lo es, porque de
aqui se va a decidir sl es necesario el calculo de cosficisntes de
actividad o de fugacidad, © =i pueden coneiderarse iguales a 1la
unidad esin mayor problema.

81 me trata de una mezcla cuyo comportamiento es no ideal en
forma importante, debe conmiderarse el ciAlculo de la entalpia de
sxceso para la faee ligquida. MAms aln, 21 Be trabaja con alguna
mezcla conteniende algin 4cldo carboxilico deberia tomares en
cuenta la modificacién incluida para el calculo del coeficiente de
fugacidad ya que en este caso, se usa la ecuacién wvirial para
obtenerlo.

Para cada una de las diferentee alternativas se tiene una
variable gue psrmite el acceso a los cdlculos necesarios.

El sigulente diagrama ds bloques muestra la estructura del
programa de cémputo vy las subrutinas con las que efectia loe

cAlculos antes mencionados.
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PROOGRAMA PRINCIPAL
LECTURA DL DATOS
LLABORACION DE CALCULOS,

o -

SUSRUTINA ENT ] [SUBIUT!NA KFAC l I SUBRUTINA ENCES ’
SUBRUTINA
f J XXCoR.
Launu-rnu MOUAC [ lsunuu-rmn rua j

. [SUDFUTINA ONEDX ]
B SUBRUTINA

EXCES,
l SUBRUTINA OAUSL —]

Figura 3 DIAGRAMA DE BLOQUES QUE RELACIONA EL PROGRAMA
PRINCIPAL CON LAS DIFERENTES SUBRUTINAS
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A continuacién se menclonan las wvariables ques forman el
archivo de datoa. Estas variables ason laidas en el archive
DATOS.DAT.

NOAC -~ Si el wvalor de éamta variable as mayor =& cero, as

ofectuard el cadlculo del coeficiente de actividad.
NOFUG - Si el valor de NOFUG eos mayor & cero me efectuard el
caleculo del coeficients de fugacidad.

NOEX - S1 NOEX tiene un valor mayor a cero, entonces ee

llevard a cabo el calculo para la entalpia de exceso.

HODIM - Si NODIM tiene un valor mayor a cero, gulers decir que
en la mezcla Be sencuentra algin componente cuya
asoclaclion es muy fuerte, de modo gque parece gque hay
un nuevo componente en la misma. Cuando esto sucede
Be dice gque hay una dimerizacidn. Gensralmente esto
ocurre cuando uno de los componsntes del sistema a
tratar es un 4cido carboxilico.

NDIM - NDIM es3 sl nimerc qus se ls asigné en la mezcla al

componente que se dimeriza.

Se deben tener las constantes de Antoine para cada unc de los
cemponentes, de acuerdo a la siguiente expresi®n para la obtencion
de la presidn de vapor.

log P ( mmHg ) = A ~ 8/ [ T(°C)+ C 2 (5.1)

El programa debe tensr la expresidén para el calor especifico
dal sistema a tratar, y deade luego lop valoree de las constantes
que involucra.

Son necesarios tambisn todos loa valcores de las entalpias en
sl eatado de referencia tanto para sl vapor como para el liguids.

Para el calculo del coeficiente de actividad por sl modelo
UNIQUAC®, es necemario tener 1laos valoree para los pardmstiros
binarios A1z y A2” de todas las combinaciones binarias poaibles
entre los componentes de la mezcla.
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-Subrutinas que forman parte del programa prineipal para el

cilculo de las propiedades termodinamicas.

Aunqﬁa el programa icncluye el modelo UNIQUAC® v la scuacién
virial para el calculo de 1loe coeficientes de actividad vy
fugacidad, es posible adaptarle algunas otras ecuaciones de estado
y también otros modelos de eolucion. El programa manejs lae
subrutinas independientes entre si.

-Subrutina KFAC.

Esta subrutina calcula el factor de separacién y las
derivadas parciales del factor de separacién con respecto al flujo
de componente en fase de vapor, al flujo de componente en fase
liguida y a la temperatura.

Incluye 8l calculo de los coeficientes de actividad vy
fugacidad por lo que hace uso de las subrutinas MQUAC y FUG.

Al terminar los calculos, la subrutina XFAC regresa sl
programa principal.

-Subrutina MQUAC.

Esta subrutina calcula los coeficientes de actividad en la
fame liquida de acuerdo al modelo UNIQUAC'.

Estd incluida dentro de la subrutina KFAC, por lo tante una

vez realizados loe calculos regresa a KFAC.

-Subrutina FUG.

Esta subrutina calcula los coeficientes de fugacidad en la
fase de vapor. El efecto de dimerizacién es incluido en sl
cidlculo mediante el ueo que hace ¢sta subrutina de la subrutina
ONEDI sl1 el caso asi lo requiere. Los coeficlentes de fugacidad
son evaluados utilizando la ecuacieén virial®*,

Al finalizar los c&lculos la subrutina regresa a KFAC.
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-Subrutina ONEDI
Eeta subrutina calcula la corrsccion por dimarizacdén en la
fase de vapor cuando no mds de un components ee dimeriza.
Es utilizada por la subrutina FUG, por lo tanto al finalizar
el cilculo regresa a FUG.

-Subrutina EXCES.

Esta subrutina calcula la sntalpia de sxcesmo de wuna mezcla
l{guida. La entalpia de la mezcla es definida como la entalpia
ideal mds la entalpla de exceso. Al terminar el calculo, Bse
regresa al programa principal.

-Subrutina EXCOR.

Eata subrutina calcula las derivadas parciales de la
entalpi a en exceso con respecto a los flujos de los componentes en
la fase liquida y con respscto a la temperatura. Ambas derivadas
se evalian numéricamente.

Hace uso do la subrutina EXCES para evaluar lce valoree de
las entalpias de exceso. Regresa al programa principal.

~Subrutina ENT.
La subrutina calcula:
La entalpia del componente puro.
La entalpia total de una fasa,
Lan derivadas parclales de la entalpia total con respecto a
la temperatura.
La entalpta sas calculada por:
H = Ho + CxT (5.2)
y 88 on $ata subrutina donde debe contarse con lae expresiones
apropiadaa para el calor especifico eegin la mezcle de que se
trata.
Se requieren siempre para el cadlculo los valoree de lae
entalpias en el estado de referencia.
Easta subrutina, una vez efectuados los cdlculos regresa al
programa principal.
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=Subrutina GAUSL

Esta subrutina resuelve 2]l sistesa de N ecuaciones
algebraicas lineales confcrmado por (9F/3x), por el mftodo de
Gauss®. Regresa al programa principal._ ‘

—-Entrada de datos al prograwa.

Para accesar loe Zazom al programa se dsben crear los
archivos miguientes; es recomendable gue se creen con los nombres
asignadcs puesto que la lectmra gue de ellos se realiza en el
programa principal los tiene registirados de esa manera.

DATCS.DAT

Archivo que contisne el ofmerc de componentes, loa nombres
de los cowponentes, las warizbles gque indican las propiedades
termodinamicas que habran de efectuarse, las constantes de
Antoine, las coastantes de entalpla, las especificaciones de la
columna y las especificacicnes del sistema.

Los datos se escriben wio per cada linea, el formato es
libre para tadas lan varishlea, de éate modo el archive se escribe
asf :

En la primera linea, y eienpre emperando en la primera
coluwmna; NEK, némero de componentes.

En las siguientes ltneas, uno por cada una de ellas ¥
dependiendo de N¥; se escriben loe rnombres de cada uno de los
componentes d= la mamzcla.

Er la siguiente Mnea, inmediatamente despuwés del Gltimo
nowbre de un componente, se escriben NOAC, NOFUG, NOEX, NODIM ¥
NDIYM, las cinco en sl mismo rengldn separadas por cualquier n¢merc
de espacios en blanco.

En la siguiente linea, despu®a de haber escrito las cinco
altimas variables se escriben las constantes de Antoine, A,B.y C,
en ese orden, una por renglén, escribiendo las primeras tres para

el primer componente, enseguida las siguientes tres para el
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sepundo componente y asi macesivemsnhte Basts terminsr com las bres
coostanten para cada compoteste.

¥n la linea goe sigme despobe d= haber esccitc Lz 4ltimm
coustante € del ¢Itimo compoments, se sscribem, una pos renglém
lem coustantes de entalpla del nismo modo que se escribde-on las
coastantes de Antoine.

Se escriben rFrimeTo las constantee de entalpha
carrespondientes al lfquido y despute Ias cocrespondisntas al
wapor.

A} terminar con las constantss da  entalpia, inmadiatamente

en la linea siguisnte se escribe:-

NST, n¢mers d= platos.
En la siguienta linea:

HFEED, ndmerc de alimentaciones.
En la eiguiente linea:

NSL, n¢sero de corrientes lateralss de Liguido.
En l1a siguiente linea:

¥SV, cfuerc de corrientes lateralas d= wapor.

3

ta siguoiente llnea:

NCONM, ai NCON es menor a cerco. la sjacuciscn del programs pe
detiene.

la siguniente linea:

HITP, némero de iteracionss permitidas.

la siguiente linpea:

DEST, destilado ( mol/hr}.

la sipuiente lirpea:

RFLX. reflujo.

la siguiente ltnea:

P, presién de operacién de la columnx {(atm).

Ia signiente linsa: _.

TI. temperatura de la parte superior de la columsa (°C ).
la siguiente linea:

TB, temperatura del fonde de Ia columma (°C ).

§ F F F ¥

g

F

la signiente linea:
COND, =i COND es positivo euntonces es condenmador parcial, =t
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COND es negativo, ee condensador total.
En la siguients linea:

TSUB, temperatura de pubenfriamiento, (°c ), solo para
condensadof total, 8i COND es pomitivo este valor se escribe como
cero.

En la siguiente linea:

ESC, tipo de impresi®n deseada. Si ESC es 0.0., se imprimiran
loe resultados de cada iteracién y finales.

Si ESC e2 1.0, ®me imprimirin las funciones do discrepancia vy
lap correcciones a las variables incluyendo la impresidén cuando
ESC ea cero. '

Si RSC es 2.0, se imprimirdn las matrices de las derivadas
parciales, incluyendo la impresién cuando ESC es igual a cero ¥y
cuando ESC es igual a uno.

En la eiguiente linea me escribe:
KMU, si KMU es mayor que cero se asume una misma eficiencia
para cada plato.
En la eigulente linea:
MUS, eficiencia de plato.
En la siguiente linea:
NF, ntmero de plato(s} de alimentacién.
En la siguiente linea:

TF, temperatura del plato(s) de alimentaecién, (°C ).
En la siguiente linea:

FKV, fraccion de vapor en la alimentacidén.

En la siguiente linea:

FSTR, alimentacién total por componente en el plato de
alimentacion, (mol/hora), se escribira una FSTR por cada linea
segln el nUmero de componentes de que se trate.

Si NF ese mayor de wuno, entonces en la siguiente linea,
inmediatamente después de haber escritoc la Ultima FSTR para el
ultimo 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 escrita la ¢ltima FSTR, del ultimo componente para el
dltimo plato de alimentacién éste archivo se cierra.

Bl esgundoc archivo que se debe crear es UNIQ.DAT, este archive
contiens los parAmetros que se utilizan en el modelo UNIQUAC®.

En éste archivo se deberdn escribir las constantea  Av(0)
primerc y las Aij(1) después.

Se escriben una por rengldn, con formato libre. Una vez que
se han escrito todas las constantes se cierra el archivo.

Un tercer archivo concegdri los parimetros Q, R, XL
utilizadoa en el modelo UNIQUAC. Para generar este archivo &se
proceds introduciendo en formato libre y una por renglén, cada una
de las constantes en el orden Q,R, vy XL para cada componente hasta
terminar con los datos para el total de los componentes. Una vez
aescritos lom valores, sl archivo se clierra.

Bl <¢ltimo archivo, FUG.DAT, contione 1los datos para la
subrutina FUG. En eate ¢ltimo archivo se escriben, uno por cada
linea loe coeficientes viriales. Primero =se escribiran los
coeficlentes viriales calculados a Ti, que a8 TT en K y despuée
los cosficientes virialee calculados a Tz, que es TB en K.

Inmediafamente después del Gltimo coeficiente virial calculado
a Tz me escribe en la siguiente linea T:, una linea deepuép =se
escribe Ta. Se cierra el archivo.

Si ee necesitan las constantes A y BX para la correccidén por
dimerizacién de algun componente sme introducen directaments en la
subrutina ONEDI antes del calculo.

La lectura de los archivos se llsva a cabo desds 6l programa
principal y las subrutinas ques los requieran los leen en el
momento de ejscutar el programa, pars esto es necesarioc crearlos
bajo los nombres dados.
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Cuando se tengan los archivos completos se puede sjecutar el
programa. Para poder ver & imprimir los resultados 8e hace el
llamado al archivo de resultados DEST.DAT. el cual s8e genera
dentro del.programa principal desde que comienza la ejecucién dei
programa almacenando en ¢1 los resultados completos.

A continuacidn se presentan algunos ejemplos representativoe
de los archivos de datos requeridos para la lectura.
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ARCHIVO DE DATOS DATOS.DAT.

ESPECIFICACIONES DE LA COLUHMNA.
4
ETANOL
PROPANOL

AGUA
ACIDO-ACETICO
2 2

8.04484
1554.30005
222.84888
7.88733
1568.68895
208.58000
7.088881
1868.18885
228.00000
7.18807
1416.699885
211,00000
-3032.32007
37.80400
g.00000
G.0C000
7803.72
) 18.878
0.00000
0.00000
-2812.800
35.1860
0.0000
0.0000
7722.39880
28.77000
0.00000
0.00000
~1440.00000
18.00000
00.00000
00.00000
9230,62012
8.70500
0.00000
0.00000
-2246.40
28,08000
00.00000
00.00000
4374.,75000
17.82000
0.00000C
0.00000
30
2
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-§20.083
-477.755
-223.882
~8168.148
-477.755
1160.835
-252.530
-763.736
-223.882
-252.530
-652.368
-323.869
-328.105
-384.054
~183.889
1180.855
=-727.402
-418.817
-184.041
-538.803
-418.870
-831.554
-219.081
~-868.275
~194.041
-218.081
-478.829
~-804.084
-285.070
-344.738
~1568.758
~831.554

353

373

ARCHIVO DE DATOS FUG.DAT
COEFICIBNTBS VIRIALES..
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i ]
AN CIi= QBN QI

.9720
L1055
.4380
5120
.7789
.4404
.4000
.8200
.3200
.0720
.2024
-0.
.1000E01
.12273E01
.19283E00
21881
L77161

. 10000801
.73200E-02
.46300E-03
.1812808+01
.58300E-02
.10000E+01
.B7430B-01
.13500E-01
.26300E-01
.81600E-01
.10GC0E+01
.000000ED
.33000E-05
.92700E-05
.950008-04
.14700E-G5
.00009EDO
.4844E-004
.24300E-04
.1735E-003
.91800E-05
,0000QEDD
.03200E~-04
.86808-003
,5139E-003
.37084E-02
.00000C0EBD

5504

ARCHIVO DE DATOS UNIQ.DAT
PARAMETROS UNIQUAC.
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V.4 EJEMPLOS DE CALCULQO COMO PRUEBA DEL
PROGRAMA DE COMPUTO.

El programa de computo se us® con doe sjemplos
escogidos por sus grandes desviaciones de la idsalidad.

El primer ejemplo consiatas en el ~ mistema: stanoli(l),
1-propanol(2), agua(3) y acido acético(4).

El asegundo eojemplo consimte en el eistema: n-octano(1),
etilciclohaxano(2), etilbenceno(3), destilacién extractiva con
fenol(4).

A continuacién »ss presentan los dos ejemplos con los
resultados que se obtuvieron, asl comc la confrontacién de éstos
resultados con los reportados en la bibliograf&a‘.

En las tablas 1 y 2 =se mueatran las condiciones de la columna
para cada saistema, asi! como los resultados obtenidos de 1la
simulacién de. cada unc de los mistemas. La simulacién se reslizd
en el programa original en FORTRAN sn el sietema VAX/750 2s! como
también an el adaptado a la "PC"” de modo que los resultadom pueden
compararse entre si y con los reportades en la blbliografla.'

En las figuras 4 y 5 ®se muestra para cada simtema
respectivamente la estructura de cada columna incluyendo loas
resultados de cada simulacién obtenidos utilizando el programa de
cémputo adaptado a la "“PC".
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V.1.1 Sistema Btanol(l), 1-Propanocl(2), Agua(3) y &cido
acético(4).

Bl simtema etanol(l), 1l-propancl(2), agua(3), vy acido
acético(4), fue escogido por su gran desviacién de la idealidad.
Por la estructura de esta columna me esperaria que .el 1-propanol
ses separara del agua de modo que la mayories del 1-propanol Be
obtuviera en el destilade y 1la mayor parte del agua en los
productos de fondo. Sin embargo, el agua tiene una actividad
mucho mip alta en icide acetico gque el l-propanol; de aqui que 1la
mayoria del l-propancl me va en los productos de fondo. En estos
caloulos se desprecia la relativamente lenta esterificacién de los
alcoholers con dcido acético.

Los datos necesarios para el calculo de dicho saistema sBe
encuentran en el Apendice, para éste problema se tomaron en cuenta
los cilculos de coeficlentes de actividad, de fugacidad, de
entalpia de exceso y también una correccién para el aclido acético
ya que se dimeriza.

En la tabla 1 ee muestran los datos de la configuraci®n vpara
la simulacién del =simtema y los resultados obtenidos de 1la
simulacion. En la figura 4 Bse mnuestra esquemdticamente la
eatructura de la columna y los resultados.
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TABLA 1 RESULTADOS DEL SISTEMA

ETANOL(1), 1-PROPANOL(2), AGUA(3), ACIDO ACETICO(4)

REFLUJ

0:

CONDICIONES DE OPERACISN DR LA COLUMNA

2 DESTILADO:40 mol/hr FPFONDOS:40 mol/hr.
No. DE ETAPAS:30 PRESION:1 atm,

ETAPA DE ALIMENTACION: 7

ALIMERTACION: (1) 0.0000, (2) 12.5, (3) 12.5 (4) 25.0 (MOL/HORA)
ETAPA DE ALIMENTACION: 23

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

FRAC. HOL FRAC, MOL
COMPONENTE DESTILARO PFRODUCTO DE FONDO SISTEMA DE COMPUTO
1 0.5780 0.0080 COMPUTADORA PC

2 0.1240 0.2880
3 0.3000 0.0880
4 0.0000 0.8180
QR = 0.6884E08 cal/hr.
Qc = 0.7708R08 cal/hr.
1 0.5780 0.0080 VAX/750
2 0.1240 0.2860
3 0.3000 0.0890
4 0.0000 0.8190

QR = 0.86684E08 cal/hr.
Qc = 0.7708E08 cal/hr.

L I N

0.5810 0.0050 IBY 370/166 -
0.1250 0.2830 ) ]
0.2940 0.0930

0.0000 0.6180

QR = 0.8700E08 cal/hr.
Qc = 0.7700E08 cal/hr.
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, : -
QL+ 27X 10" Cal/h, - D 40" ol /1

YL = 0.581
Y2 = 0.125
R=2 Y3 = 0.294
) Ya = 0.000
X1 2706 S F23
x2=-0.25] " ETAPA 23
¥3 = 0.25 : .
x4 i, - |509-mal/h
[ 30°ETAPAS
[ Pnds0T X1 0,077
X2 = 0.436
[, LIQ. SAT. | X3 0.475
il : ETAPA 10 x4= 0.012
xpro g FT e 1510 20mal/h
‘x2#.026 | ETAPAT|
X3 0257150 mol/h | i ‘ X1 = 0.005
X4=°0.5 SR X2 = 0.283
%3 = 0.093
X4 : 0.619
B= 40 moi/ h

R+ 67X 10° Cal/h

FIGURA 4.0 ESQUEMA DE RESULTADOS

SISTEMA [ ETANOL (1), I- PROPANOL (2)
AGUA (3} ACtDO ACETICO (4).



“¥.1.2 Bistema n-Octano{(1), Etilciclohexano{2), Btilbenceno(3),
destilacidn extractiva con Fenol(d4]).

Este sistema es particularpente difieil de converger;
debido & una notable variacion de los perfiles de conrecentracion

durante las primeras iteraciones. Este ejemplo corresponde al
ejenple 11.1 de Van Winkie® y los resultados concuerdan con los
aqui presentados. Bl etilciclohexano y el etilbenceno son

dificiles de separar por destilacién simple, Smith'® presenta una
soluci¢n stapa por etapa para un proceso de destilacidn extractiva
con fenol como agente de extraccidn en problemas muy parecidos a
éste en 1os que se separs metilciclohexane de tolueno, wediante
este programa de computo adaptado a la PC se obtienen resultados
bastante satisfactorios de este problema que es especialmente
dificil de converger. ’

Loz datos necesarios pars el calculo del sistema se
encuentran en el spéndice. Se considera fuse de vapor ideal, se
calcularon coelficientes de actividad.

Bn la figuravS se¢ nuestra la configuracidn de la columna
incluyendo las copdiciones de operacidn y los resultados obtenidos
de la simulacién, en le tabla 2 se resumen los resultados gque se
obtuvieron de dicho sistena.
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TABLA 2 RESULTADOS DEL SISTEMA
N-OCTANO(1), BTILCICLOHEXANO (2), ETILBENCENO(3)
DEST. EXT. CON FENOL(4)

RRFLUJO: 8 DESTILADO:T0 mols/hr PONDOS:330 mol/hr.
No. DE RTAPAS:30 PRESION:1 atm.

ETAPA DE ALIMERTACION: 15

ALIMENTACION: (1) 20.0, {(2) 40.0, (3) 40.0 (4) 0.0000 (MOL/HORA)
ETAPA DE ALIMERTACION: 20

ALIMENTACION: (1) 0.0000, (2)0.0000,(3)0.0000,(4) 300.0 (MOL/HORA)

FRAC, MOL FRAC. HOL
COMPONENTE opEsTiLApc PRODUCTO DE FONDO SISTEMA DE COMPUTO
1 0,2880 0.0000 COMPUTADORA PC
2 0.5710 0.0000
3’ 0.0210 0.1170
4 0.1220 0.8830

QC = 1,9473TE05 eal/hr.
QR = 2.1807E05 cal/hr.

1 0.2880 0.0000 VAX/780
2 0.5710 0.0000
a 0.0210 0.1170
4 0.1220 0.8830
QC = 1.94737EO5 cal/hr.
QR = 2.18080E05 cal/hr.
1 0.2857 0.0000 1BM 3707185
‘2 0.5709 0.0001
3 0.0211 0.11867
4 0.1224 0.8830
QC = 1.85E05 cal/hr.

QR = 2.19E05 cal/hr.

u
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) mol/h .

=0.2886
10.57)
0,021
=10.122

X1z02 |
X2 =0.4 | “ETAPA'IS

X3z 0.9 .| 100 mol/h
X4'=0 CLo

B+.330 mol/h

: s Xl=0

~ZQR=2.1908 X 10 Cal/h X2=0
' X3= 0.7
X4::0.883

FIGURA 5._ ESQUEMA DE RESULTADOS

SISTEMA:. N-OCTANO (1), ETILCICLOHEXANO (2).
ETILBENBENCENO{Z), DEST. EXT. CON FENOL {4).



VI. CAS0 DE ESTUDIO:
DESHIDRATACION DEL ISOPROPANOL.

En sate trabajo, y con el programa ds coémputo’ adaptade a una
computadora PC, se propusc realizar la almlacién de la
deehidrataciton del isopropasncl por destilacidn azeotroplea con
ciclohexano.

Las condiciones de operacidén de una columna existente,
fusron obtenidas de la tesis doctoral de Bra,dlay‘ ¥y @88 preaentan
en la figura 8. La columna consta de 38 platos incluyendo
rehervidor, la alimentaclén principal se realiza en el plato 33 vy
una corriente de reflujo me alimenta en »l plato 38. La tabla 3
resume la configuracion de dicha columna.

Para la resolucitSn dsl alatema de purificacidn ds
imopropanol me tomaron en cuenta las siguientes condiciones
baeadas en la tesis doctoral de Bradlay’. los datams complstos
nacesarios para sl cidlculo se encuentran en el apédndice,
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¥1 =0.0000
X2=0.0008
X3 =0.6567
X4 : 0.0034
X5:0.3392

217.86 mol
hr.

F33

—>
ETAPA33

D=209.35 Kmol/hr

X1=0.0042
F 38 X2=0.0038

38

ETAPAS

ETAFA 38 X3= 0.2659
X4: 0.6602
X5z 0.0659

373.68 mol
he

P* 142 atm,

| . B*3B2.19 Kmol
hr

FIGURA 6._ DESHIDRATACION DE ISOPROPANOL CON
CICLOHEXANO. CONDICIONES TIPICAS DE

LA TORRE DE UNION CARBIDE.



TABLA 3. CONDICIONES DEL SISTEMA
DE SEPARACISN DEL I1SOPROPANOL

COMPONENTE ETAPA DE ALIMENTACION COMPOSICION,
. leopropiléter . a3 0.0000
- acstona 0.0005
imsopropanol 0. 85687
ciclohexanc 0.0034
agua 0.3383
FLUJO MOLAR{mol/hr) 217.88

TEMPERATURA 345.2 K

isopropiléter 38 0.0042
acetona 0.0038
isopropanol 0.2859
ciclohexano . 0.66802
agua 0.0859
FLUJO HMOLAR(mol/hr) 373.68
PRESION 1.42 atm. TEMPERATURA 313 X
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Como se muestra en la figura 8, ®l cdlculo Bse realiza sin
coneiderar sl condensador y Unicamente se fija la cantidad de
flujo de vapor al condensador y la corrients de reflujo alimentada
en el plato 38.

El programa original adaptado a la “PC" no pudo realizar el
cdlculo debido & que la funcidn de discrepancia en la Ultima stapa
no es adecuada para el camo en el que no se tenga condensador y se
obtenga como producto del dome de la columna dUnicamente vapor
saturado.

Al cambiar ia funci®n de discrepancia y modifjicar todams lae
ecuacionea necesarias an el programa, se obtuvisron los siguientes
resultados:

TABLA 4 RESULTADOS DEL SISTEMA DE DESHIDRATACION
DEL ISOPROPANOL OBTENIDOS MEDIANTE EL PROGRAMA
DE CCMPUTO ADAPTADO A LA PC

COMPONENTE DESTILADO FONDOS
FRAC. MOL FRAC. MOL
isopropiléter 0.0031 0.0023
acetona 0.0071 0.0000
isopropanol 0.3568 0.5883
ciclochexano 0.5014 0.3500
agua 0.2090 0.0000

QR = 1,53E13 cal/hr.
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Como se pusde observar en la tabla 4, los resultades NO
conctterdan con los valores reportados en la tesis de Bradley{

Lo enterior dio origen a gque se dudara del programa de coémputo
basado en el métode de Naphtali. Esto a su vez, originéd que se
realizara una bisqueds bibliografica mas extensa con relmcion a
este proceso y que se realizaran céleulos c¢onparativos con  tres
sinuladores conercimles, a los cuvales se podria tener sacceso.

Conn la ayuda de personal del IHP y de PENEX relacionsdo con el
area de simulacidén de procesos quimicos, se obtuvieron 1los
resulteados que se muestran el la tabla § y que fueron los mismos
que dieron los simuladores comerciales ASPEN, SIMPROC, y HYSIN.
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TABLA 5, RESULTADOS DEL SISTEMA.
‘ISOPROPILETER(J.). ACETONA(2), ISOPROPANOL(3),
CICLOHEXANO(4), AGUA(S).

DESTILADO:481.74 mol/hr, PRESION:1.42 atm.
FONDO: 129.80 mol/hr.
No. ETAPAS 38

COMPONENTE DESTILADO FONDOS SIST. DE COMPUTO
FRAC. MOL FRAC. MOL
1 0.2760E-02 0.2320E-02 VAX/750
2 0.3325E-02 0.0000 SIMULADOR ASPEN
<] 0.356877 0.69854
4 0.42372 0.39914
6 0.21342 0.0000

QR = 0.177805E11 watt.

i 0.0032 0.0023 PC
2 0.0072 0.0000 SIMULADOR HYSIM
3 0.2407 0.5024
4 0.5514 0,323454
&6 0.1973 0.1487
QR = 1,52878E183 cal/hr.
1 0.0000 0.0000
2 0.0000 0.0000 SIMULADOR SIMPROC
3 0.7288 0.7169
-4 . 0.0277 0.0000
5 0.2434 0.2830

QR = 1.52135 cal/hr.
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En adicién, se encontréd que en una publicacién de la Alche,
Prokopakis et. al., revisan también este problema y encuentran gque
efectivamente loms perfiles de concentracitn, temperatura y flujos
Bon extremadamente sensibles a la seleccion de variables
especificadas en el calculo, y con el algoritmo que usan de
desacoplamiento de ecuaciones, tampoco se puede lograr una alta
pureza de alcochol en el fondo, con laes condiciones de la figura 6.

Por lo que se demuestra que los resultados de la tabla 4
obtenidoe con el programa modificadoc son consistentes. Y un
andlisis completo para la purificacién de este sistema ya fue
realizado por Prokopakis et al.

La figura 7 muestra los resultados obtenidoa de'la simulacién
de dicho sistema.

En este anilisis se encontrd que este sistema ea muy complejo
deade el puntc de vista de simulacién y mse requieren de cambios
sustanciales al programa para realizar un andlisis mds completo de
eate problema, gue ya fue analizado por Prokopakis et al..
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¥l.=.0.0032
LS Tvapye = 0.0072
- iD= 20935 kmol/h Y3 = 0.2407
- —> Ye = 0.5514
: ‘ Ys = 00,1973
F38
ETAPA 38
X! = .0.0042
X1=0 33 X2 = 0.0038
X2 20,0008 ETAPA X3 =.0.2659
X3:0.6567 33 X4 = .0.6602
X4 000346/ X5 = 0.0659
X5=0.3393 38 ETAPAS
373.68 kmol/h
217.86 kmol/h
X1 = 0.0023
X2= 0
X3= 0.5024
; } X4:= 0 3454
OR~ 1.52876 x 10¥ 7¢al. /71 X5= 0. 1457

B=382.19 k mot/h

FIGURA 7._ ESQUEMA DE RESULTADOS
SISTEMA ISOPROPILETER (1), ACETONA {2),
ISOPROPANOL {3),CICLOHEXANO (4), AGUA(S),
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YIX CONCLYUSIONES Y RECOMENDACIONES

Del trabajo realizado se puede concluir lo siguiente:

1.- El programa de cémputo basado en el método de Naphtali
¥ adaptado a una "PC" puede ser utilizado para resolver muchos
problemas reales; altemente no ideales, y que impliquen
dentilacién szeotrépica o destilacién extractiva.

2.- Al modificar el programa de cémputo original se pudieron
obtener muy buenoce resultados de la simulacién de deshidratacién
de isopropancl, loe mismos que fueron comprobados comparandeolos
con los resultados de tres simuladores comerciales, lo que
comprusba que el programa modificado opera adecuadamente,por lo
tanto pueden simumlaree sistemas complejos de una forma micho mas
accesible.

3.- Puede trabajarse con cualquier numero de componentes y
con cualquier ndmero de etapas, la tunica limitante esta en la
capacidad del sistema de cémputo usado.

4.~ Los modeloe termodinimicos utilizadoo son adecuados
para la mayoria de los sistemas, sain embargoe, es posible
modificarlos de manera relativamente sencilla, pues las subrutinas
se manejan externamente.

5.~ La simulacién hecha con el programa preeentade de los
doa siptemas dados como ejemplos presentaron resultados
completamente confiables, éstos saistemam fueron escogidos, el
primore por su alta desviacion de la idealidad, y el segundo por
su dificultad para converger, lo cual eignifica que no existe
ningdn obsticulo para manejar ningun sistema complejo.

8.- El programa estd disefiado de tal forma gque el usuario
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puede famjliarizarse rapidamente con 1, pudiendo utilizarle
inmediatamente.

7.- El programa reportado estd limitado en los casos que me
presenten doe fases lfquidam, as! como en aquellos en que deba
fijarse como variable independiente el "boil up”.

B.- Aungue la mayoria de los problemas convergen en diez
iteraciones ¢ menos, es conveniente que cuando el usuario no tenga
un conocimiento muy amplio del sistema qua vaya a simular con é¢ste
programa, se de un nimero de iteraciones permitidas de 30.

9.- El requerimiento minimo de capacidad de) mistema de
cémputo para poder ejecutar el programa es de 512 K.



- APENDICE. I

I Datos para el problema de aseparacidn del isopropanal de la

mezcla:
NK 5
1.~ isopropiléter.
2.~ acaetona.
3.~ isopropancl. nombre de loes componentes
4.~ ciclohexano.
5.~ agua .
1 1 0 0 O NOAC, NOFUG, NOEX, NODIM, NDIM.

Constantes ds Antoins
{una por ranglén, A, B, y C para cada componente)

A B c
1.-isopropiléter 6.84953 11358.340 2318.742
2.-acetona T.11714 1210.595 229.884
3.-~isopropanol 8.87829 2010.330 252.838
4.~ciclohexano 6.86146 1208.470 223.138
5.~agus . 8.07131 1730.830 233.428

Entalpia.
Las entalpias para las epecies son determinadas por ia
integracidén del calor eapecifico.
Para ¢ate problema, en particular, lae correlacionee usadas
para el calor espec!fico como una funcidén de temperatura son:
Cpil = ald + 823JT + a3JT" + a4yT .para el liquido.
v .
CpIV = blj + b23T + b3FT" + bagr® + b3/ T T .
para el vapor.
Las conetentes pars ambas expresiones son:

alj a2jx16° a3jx10° adjx10”
1.-imopropiléter 92,115 348.28 204.45 0.0
2.-~acetona 35.982 352.59 -135.82 0.0
3.~isopropanol 38.88 522.68 -173.39 0.0
4.~clelchexano 407.42 -1925.80 3548.90 0.0
5.~agua 50.83 213.02 -831.21 848,55
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blj Bb23x10° b33x10° b4jx10”

1.-isopropiléter 20.03 527.08 -218.30 20.208
2.-acetona 13.978 226.58 -74.861 -2.1077
3.-1isopropanol 17.814 318.84 -171.81 38.288
4.-ciclohexano  -55.334 817.97 -281.53 0.0

5.-agua 33.913 -3,014 15.188 -4.857

b5j = 0.0 para todas las especies.
Lae entalpiae en el estado de referencia a 298 K y baja presidn

son: hiL" hgv*

1.-isopropileter 0.0 30898.8
2.-acetona 0.0 31481.0
3.-~isopropancl 0.0 45588.2
4.-ciclohexanc 0.0 32484.9
b.-agua 0.0 44529.3

La temperatura se da en K y la entalpfa.
T

H' = Ho  + f Cp dT.
TO

se da en Jjoulem/ gmol.
Deade luego debe tenerse la expresion correspondiente para Cpils
y CpiV dependiendo de la mezcla de gue se trate.

Pardmetros UNIQUAC. R Q XL
1.-isopropiléeter

2.~acetona

3.-isopropanol 2.78 2.51 -0.43
4.-ciclohexano 3.97 3.01 1.83
6.-agua 0.920 1.40 -2.32
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Especificaciones de la columna:

NET 38

NFEED 2
NEL 0
NSV 0
NCON 2
NITP 20
P 1.42
ESC o}
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-APENDICE TII

I1 Datos para el problema de la mezcla etanol(1l),
1-propanol{(2), agua(3), acido acético(4).
NK 4
1.-Etancl
2.-1-Propanocl
3.-Agua

4.-Acido acético.
2 2 2 2 4
Constantes de Antoine.

A B c
1.-etanol 8.04494 1554.3 222.685
2.-1-propanol 7.99733 1589.7 208.50
3.-agua 7.96681 1668.2 228.00
4.-4cido acetico  7.18807 1418.7 211.0
Conetantes de entalpia
Para el liguido
al a2 ad a4
1.~ -3032.320 37.904 0.0 0.0
2.~ -2B812.80 36.18 0.0 ' 0.0
3.- -1440.0 18.00 0.0, . 0.0
4.- -2245.40 28.09 0.0 0.0
Para el vapor
bl b2 b3 b4
1.- 7903.72 18.878 0.0 0.0
2.- T7722.40 28.770 0.0 B 0.0
3.- 9230.82 8.705 0.0 0.0
4,- 4374.75 17.920 0.0 0.0

Las constantes de ontalpla pzlu'a. este sistema sstén contenidaa
en las siguientes expresiones:

Cpil, = al + a2T + a3T + adT". para el llquide
Yy .

CpV = bl + b2T + bL3T + b4T". para el vapor.
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Las entalpiap de referencia se consideran cero para égste caso y

entalpia se da en cal/gmol.
Coeficientes viriales

Calculados a Tt = 353 K y Ta = 373 K.
AT = 353 K
1 2 3 4
-920.083 =477 .755 -223.882 -816.148
-477.755 -1160.935 -262.530 -763.736
~223.882 -252.530 -852.3688 -323.959
-328.105 -394.054 -183.889 -1160.955
ATz = 373 K
1 2 3 4
~727.402 -418.917 -164.041 -539.903
-418.917 -931.5564 -2195,081 -688.275
-194.041 -219.091 -479.628 ~804.094
~285.070 -344.738 -159.758 -931.554
Parametros UNIQUAC
Q R XL
1.97189 2.10550 ~-0.437899
2.51200 2.77990 -0.44038
1.40000 0.92000 -2.32000
2.07200 2.20240 -0.55038
Ai(0) y As(l) en la expresidn:
Ti = AR(O) + AR(1l) T.
Ai(0)

1 2 3 4
0.10000EQ01 0.12273E01  0.19283E00 -0.216891E00
0.77161R00 0.10000E01 0.87732E00 0.33483E-01L
0.18128E01 0. 20593E00 0. 10000E01 -0.87430E-01
0.41135E01 0.27283E01 0.29816E01 0.10000E01
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AR(l)

1 2 3 4
1 0.00000R00 -0.20330E-03 0.90927E-03  0.1395E-02
2 0.13147E-02 0, 00000R00 -0.24B44B-03  0.112432-02
3 -0.1173BE-02 0.968188-03 0.000C0EDD 0.13032E-02
4 -0.48BBBOE-0Z2 -0.25138E-02 =0.37084E-02  0.00000E0Q

Bepecificaciones de la columna
NBT 30 DBST 40 MU 2
NFEED 2 RFLX 2 Mus 0.7
NB8L 1 P 1
NEV [¢] T 80
NCON 2 TB 100
NITP 10 COND 2
TSUB ©
BSC ©

NE 7 NP 23 NF 10
T{NR) B85 T(NF) 110 SL 20
FEV 0 FEV 1
FBTR(NF,I) O FETR(NF,I) 26

12.5 12.5

12.5 12.5

26.0 0
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APENDICE III.

III. .Datos para el problema de

etilciclohexano(2), etilbenceno(3),

fenol(4). NK
1.-n-octano
2.-etilciclohexano
3.-etilbenceno
4.-dest.ext.con fenol
1 0 o0 o0 [}
Conastantes de Antoine

A
1.-n-pctano 6.92374
2.-atilciclohexano 6.87041
3.-etilbenceno 6.95719
4.-fenol 7.13617

Conatantes de entalpia
Para el liquido

al a2
1 -245.09563 Q.0
2 -245.0853 0.0
3 -245.0983 0.0
4 -245.0953 0.0

Para el vapor

bl b2
1 102.850585 0.0
2 102.685055 0.0
3 102.65055 0.0
4 102.685055 0.0

B
1366.128
1384.038
1424.255
1518. 100

a3
0.0
0.0
0.0
0.0

b3

0.0
0.0
0.0
c.0

4

la mezcla: n-octano(l),

destilacién extractiva con

c .
209.518
215.128
213,208
175.000

ad
Q.0
0.0
0.0
0.0

b4

0.0
0.0
0.0
0.0

Las constantes de entalpia para éste sistema estian contenidas

on las siguientee expresiones:

Cpil = al + a2T + a3T* + adT . para el liquido

CpiV = bl + b2T + b3+ bat’. para el vapor.
Las entalpias de refersncia se consideran cero y la entalpia se

da en cal/ gmol.
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Puesto qus se considera ideal la fase de vapor no as necesitan
coaficisntes viriales
Parametros UNIQUAC
Q R XL
1 4.938 5.8486 ~0.2856
2 4.318 5.3944 0.8978
3 3.508 4.5972 1.84881
4 2.880 3.5617 1.80881
AR(O)
1 2 3 4
1 7 0.10GODECL G.10000E01 0.685737800 -0.78136E-01
2. . '0,10CO0EQL G.10000E01 0.65737TE00 ~-0.781358~01
3 0.12782E01 G.12782E01 0, 10000800 0.42844E~01
4 0.18837E0L 0.18837E01 0.17925E01 0.10000801
CAR{L)
1 2 3 4
1 0.00C00E0C 0. 00000E00 0.38239E-03 0.42878E-03
2 0.00000EQQ 0.00000E00 0,38248E-03 0.42878E-03
3 -0.314B4E~03 -0-31475E-03 0.00000E00 0.90209E00
4 -0.7528E-04 0.75320E-04 0.86317TE-03 0.00000E0C
Especificacionea de la columna
NS?T 30 DEET 7o NF 15
'NFERD 2 RFLX 8 T(NF} 140
NSL o] P 1 FKV 0
NSV o) T 115 PSTR(NF,1) 20
NCOR 1 T8 160 40
NITP 40 COND 2 40
TSUB 'O 6.0
ESC - ©
RF 20 IR
T(NF) 145
FEV. 0 ]
FSTR(NF,1) 0.0 0.0 .
0.0

. 300.00°
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APENCICE 1V
PROGRAMA DE COMPUTO, ARCHIVOS DE ENTRADA Y DE SALIDA DE DATOS
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*  PROGRAMA PRINCIPAL
* : : : o E C .
REEARCATF AR SRS ERA R I RILRERRRERBRER KRR R ER IR KRR RS bt s A

DIMENSTONAMIENTOS

CLS

SDYNAHMIC

DIM Q{5),R{5),XL(5),PARAM(5,5,2)

DIM BI1(S5,5),BI2(5,5),ANT(3,5),ENP(5,8),HL(30),HV(30)

DIM AMAT(11,11),BMAT(30,11,11),01(22,22),FVV(830,5),FLL(30,5)
DIH XFK{30,5},FL{30),FV{30),FEED(8),PROD(2,.30,5),FIMAX(5)
DI SL{30}),5V(30),FKV(30),FSTR(30,6),A(11,22)

DIM D{30,11).DEX{(30,8),Y(30)

DIM T(30),FUHAX(5) ,ANTM(2,5),FINM(2,30,5)

DIM MU(30),.DFK(30,5,30),HF(30),TF{30),HVV(30,5),HLL{30,5)
DIM DEXH{30,8) HHE(30},CL(30).CV{30)

DIM DFAC{(30,5,11),.XKF(30,5),HE(30),ATE(30), TEM{30),TE(20)

SE INCLUYEN LAS SUBRUTINAS PARA EL PROGRAMA PRINCIPAL DONDE SE AL~
MACENAN LOS DATOS Y SE CALCULAN LOS COEFICIENTES DE ACTIVIDAD Y FUGA-
CIDAD Y LAS CORRECCIONES QUE SEAN NECESARIAS.

$INCLUDE “A:KFAC1.INC"
$INCLUDE "A:ENTL.INC"

$INCLUDE "A:EXCES1.INC"
$INCLUDE “A:EXCOR1.INC”
$INCLUDE “A:GAUSL1.INC”

THMAX ES LA DESVIACION MAXIMA DE TEMPERATURA ENTRE ITERACIONES
THMAR=10.

HK ES EL HUMERO DE COMPONENTES

OFEN "A:DATOS.DAT" FOR INPUT AS #1

SE ABRE EL ARCHIVO DE RESPUESTAS “DEET.DAT"
OPEN "C:DEST.DAT" FOR OUTPUT AS #80

LECTURA DE DATOS

INPUT#!.NK

PRINT#80, " NK ES EL NUMERC DE COMPONENTES
FOR I = 1 TG NX

INPUT#1,NK$(1)

PRINT#S0, "COMPONENTE ", : PRINT #90.USING “##";I,:PRINT #90,NKs{I)
NEXT 1

S$1 LAS CONSTANTES ABAJO MENCIONADAS SON MAYORES QUE CERO,
COBFICIENTES DE ACTIVIDAD,COEFICIENTES DE FUGACIDAD,FACTOR DE CO~
RRECCION POR DIMERIZACION, Y ENTALPIAS DE EXCESO SERAN CALCULADAS.
NDIM ES EL NUMERO DEL COMPONENTE QUE SE DIMERIZA.

C=" # # (COMPONENTE QUE SE DIMERIZA) "
INPUT#1, NOAC NOFUG NODIH NOEX NDIN
PRINT#SO NOAC. NOFUG NODIM NOEX NDIM"



IS

BO1
802
803
804

PRINT#90,USING C$;NOAC,NOFUG, HODIM, NOEX, NDIM
NEO=NK

REL1=NK+1

NE2=2%NK+1

NK11=NK1+1

NR21=NK2-1

NNN=4

NN1=2*NNN+1

NN2=2xNN1

LLZ=NNN+1

MMM=50

LLi=2

LL3=8

LL4=3

IF NOAC > 0 THBN GOTO 801

PRINT %80, NCLUYE COEFICIENTES DE ACT]VIDAD °
IF NOFUG > O THEN GOTO 802

PRINT #80, INCLUYE COEFICIENTES DE FUGACIDAD N
IF NODIM > O THEN GOTO 803

PRINT %90, INCLUYE DIMERIZACION -

1P NOEX » © THEN GOTO 804

PRINT#QO, *“ INCLUYE ENTALPIA DE EXCESO N

LECTURA DE LAS CONSTANTES DE ARTOINE

FOR J = 1 TO NK

FORK =1T0 3
INPUT#1,ANT(K,J)

NEXT K

NEXT J

FOR J=1 TO HK
ANTM(1,J)=ANT(1,J)
ANT(1,J)=2.3025B5%(ANT(1,J)-2.880B14)
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=1T0 8

INPUT#1, ENP(J,K)

NEXT X

NERXT J

LECTURA DE LAS ESPECIFICACIONES DE LA COLUMNA

333 REM

INPUT#1, NST,NFRED,NSL,NSV,NCON,NITP
IF NCON=0 THEN GOTO 55 5
INPUT #1,DEST,RFLX,P,TT,TB,COND,T8URB,EBSC

NITP NUMERO DE ITERACIONES PERMITIDAS (SI NITP = NO
HAY LIMITE EN LAS ITERACIONES)
NITE NUMERO DE ITERACICONES EFECTUADAS
COND ESPECIFICACION DEL TIPO DE CONDENSADOR:
{+] PARCIAL

{ 1 TOTAL
ESC ESPECIFICACION DE TIPO DE IHPRESION DESEADA :



T e a d e

0.0 RESULTADOS DE CADA ITERACION Y FINALES

1.0 FUNCIONES DE DISCREPANCIA Y CORRBCCIONES
A LAS VARIABLES (INCLUYENDO ESC=0.)

2.0 MATRICES DE DERIVADAS PARCIALES BMAT Y
AMAT (INCLUYENDO ESC=0.,1.)

LEER EFICIENCIAS DE ETAPA DE MURPRHEE. SI KMU ES POSITIVA, SE
LEE UNA CONSTANTE DE EFICIENCIA EN CADA MUS

INPUT#1, KHU

IF KMU < 0 THEN GOTO 1001
IF KMU = 0 THEN GOTO 1001
IF KMU > O THEN GOTO 1002

1001 REHY

1002

1004

203

FOR 1 = 2 TO NST
INPUT #1,MU(I)

INPUT#1, MUS

FOR 1=2 TO NST

HU(I)=MUS

NEXT 1

HU(1)=1.

IF COND < 0.0 THEN MU(NST) = 1
FOR I=1 TO NST

ESTR(I,NK1}=0.
FOR J=1 TO KK
FSTR(1,J)=0.
NEXT J

NEXT I

FOR 1=1 TO NST
HF(I)=0,

NEXT 1

LECTURA DE LAS ESPERCIFICACIONES DE ALIMENTACION

FOR 1 = 1 TO NFEED

INPUTH1,NF

INPUT#1, TE(NF)

INPUT#1, FKV(NF)

FOR J = 1 TO NK

INPUT#1, FSTR(NF,J)

HF (NF)=HF (NF)+FSTR(NF, J ) (FKV(NF }% (ENP(J,5)+ENP(J, 8 )*TF(NF ) +ENP_
(J,7)+TF(NF)"2+ENP(J,B8)*TF(HF)~3)+(1 - FKV(NF))*(ENP(J,1)+ENP_
(J,2)*TF(NF)+ENP (J,3)*TF(NF) "2+ENP(J,4)*TF{NF)"3})
FSTR(NF,NK1)=FSTR(NF,NK1)+FSIR(NF,J)

NEXT J

NEXT 1

IF NSL = 0 THEN GOTO 203

FOR 1=1 TO NSL

INPUTHY, NF

INPUT#1, SL(HF)

NEXT I

IF NSV = 0 THEN GOTO 204
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FOR I=1 TO NV
INPUTH1, NF
INPUT#1,SV(NF)
NEXT 1

CLOSE#1

PRIMERA APROXIMACION DE LOS FLUJOS DE COMPONENTE Y FLUJOS TOTALES.

LOS FLUJOS TOTALES SON EBTIMADOS SUPCHIBNDO FLUJO CONSTANTE DE
ETAPA A ETAPA EN CADA SECCION DE LA COLUMNA
PARA LOS FLUJOS DE COMPONENTE, LAS PRIMERAS APROXINACIONES SON HE-
CHAS POR LAS SIGUIENTES ECUACIONES.
FVV(1,J)=FEED(J)/FEED(NK1)*FV(1}, ¥
FLL(I1,J)=FRED(J)/FBED(NKI)*FL{1), DONDE
NK1=NUMERO DE COMPONENTES +UNO
FEED(NK1}=ALIMENTACION TOTAL
FV=FLUJO TOTAL DE VAPOR
FL=FLUJO TOTAL DE LIQUIDbO

204 FV(NST)=DEST
FL(NST )=DEST*RFLX
FY(NST-1)=FL(NST)-FSTR(NST, NK1)+BV(NET )+EL(NST )+DEST
FOR II=3 TO NST
IF NST <= 2 THEN GOTO 210
I=NST+2-11
FL(L)=FL(I+1)-SL{I)+(1.~FKV(I))*FSTR({I,NKL)
:;&}-%%:FV(I)+SV(I)-FKV(I)‘FSTR(I,NKl)

210  FL(1)zFL{2)-8L(1)+(1 - FRV(1))*F5TR(1,NK1)

PL(1)=FL(1)~FV(1)

FOR J=1 TO NK1L
FEED(J)=0.

FOR 1=1 TO NST

FEBD(J )=FEBD(J)+FSTR(I,J)
NEXT 1

NEXT J

BU=0.

FOR J=1 TO HKOC
BU=BU+FEED(J)

NEXL J

XDEST=0.

FOR 1=1 TO NST
XDRST=XDEST+EV (1)+SL(I)

WBXT I
BU=BU-DEST- XDEST
Rec“gdd sagegdngd, pug SERBHRBES wa gRduasnng gy

AugnRndag ded
;g;“g ﬁsg " CSHPOSICION DE LA ALIMENTACION Y CONSTANTES DE ANTCINE
Sg%gT #90, USING R$;J,FEED(J), ANTH(1,J),ANTM(2,J),ANT{3,J)

J

DESVIACIONES MAXIMAS DE LOS FLUJOS DE COMPONEHTE ENTRE ITERACIONES

FOR J=1 TO NK
FVMAX(J)=FEED(J)*RFLX
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215

500

FLIMAX(J)=FEED(J)*RFLX
NEXT J

RE5$="#¢ LERES 108 20 suudigs da EEEEEEE ] EEER T 0 1 sRanadg B

RES$=" uinding o4 #unadeg g8 HHEBUAS B8 #ReSRHE, 20"

X53= “HEE  RRdgese nag LEERETEIS 2 1

X55%="dnpeand, wug EEELEE 21 1 EEEETE N 210 EEREEE L 101
PRINT #980," NUMERO DE ETAPAS",:PRINT#80,USING “##";NST

PRINT #80," DESTILADO",:PRINT#90,USING "##, 88" ;DEST

PRINT #90," REFLUJO™, :PRINT#90, USING "#u.#8";RFLX

PRINT #90," PRESION TOTAL ", :PRINT#Q0,USING "a#t du" ;P

PRINT #80," COND ", :PRINT#80,USING "#";COND

IF COND < 0.0 THEN GOTO 214 ELSE GOTO 215

PRINT #90,” CONDENSADOR TOTAL CON ",:PRINT#SQ,USING "###.##";TSUB,
:PRINT#90Q, "GRADOS DE SUBENFRIAMIENTO"

PRINT #80," CONFIGURACION DE FLUJO "

PRINT #80," 1 FL FV SL sV FKV FEED STREAMS
FOR I = 1 TO NST

PRINT#90, " *

PRINT#90, * "

PRINT #380,USING R53;I,FL(I),FV(1), SL(I) sV(1), FKV(I),.FOR J=1 TO NK _,
:PRINT#80,USING R55$ FSTR(I J),.NEXT
NEXT 1

APROXIMACION DEL PERFIL DE TEMPERATURA EN LA COLUMNA.

TINC = (TT - TB)/(NST - 1)
FOR I=1 TO NST
T(I)=TB + (I-1)*TINC

K
FVV(1,J)=FRED(J)/FEED(NK1)*FV(1)
FLL( I,J)=FEED(J)/FEED(NK1)*FL(1)
NEXT J
NEXT I
NITE = 0
NITE = NITE + 1
PRINT “ITSRACION #";NITE
IF NITP > O AND NITE > NITP THEN GOTO 333
IF COND < 0.0 THEN T(NST) = T(NST) + TSUB
CALL KPACL1(NK,NST,T{ ).FLL( ),FVV( ),ANT( ),P,XFK( ),DER( ),
HKO,NODIM,NDIM,NOAC, NOFUG)
CALL ENT1(NK,NST,T( ),FLL( },FVV( ),HLL( ),HW{ ),HL( ),HV( ),
CL{ ),CV( ),ENP({ ))
CALL EXCES1(NK,NST,T( ),FLL( ),HHE( ),NOEX,Q( ),PARAM( ),TE())
CALL EXCOR1(NK,NST,T(),FLL( ),DEXH()},NOEX,Q( ),PARAM( ),TE(),ATE())
IF COND < 0.0 THEN T(NST) = T(NST) - TSUB
SEGMENTACION DEL PROGRAMA

D(I,J) ES LA MATRIZ CONSISTENTE EN LAS FUNCIONES DE DISCREPANCIA
CALCULADAS EN EL PLATQO 1 PARA EL COMPONENTE J.
PARA EL PLATO I, D(I,J) CONSISTE DE
BALANCES DE MATERIA POR COMPONENTE(J=1,NK)
- RELACIONES DE EQUILIBRIO (J=NK+l,
24NK-1)
BALANCES DE ENTALPIA (J=2¢NK+1)
NOTE QUE PARA 1=1, E I=NST (NST=NUMERO DE PLATOS)EXISTEN RELA-
CIONES ESPECIALES PARA DEFINIR LOS BALANCES DE ENTALPIA.
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325

27

28

29

800

FOR I=1 TO NST
FOR J=1t TO NKO
D(I,J) FUW(1,J)»(1. +SV(I)/FV(I))+FLL(1 PALIGW +SL(I)/FL(I)) FSTR(I,_

IF I » 1 THEN D(I,J)=D(I1,J)-F¥W(I-1,J)

IF I < NST THEN D(I.J)=D(I.J)-FLL(I+1,J)

NEXT J

IF I = NST AND COND < 0.0 THEN GOTO 321

FOR J=NK1 TO NK21

K=J-NKO

DI, J)=MU(I1)*XFK(1,K)*FV(I*FLL(I,K)/FL(1)~-FVV(I1,K)

IF I > 1 THEN D(I,J3)=D(1,J)+(}. -MU(I))‘FVV(I -1, R)*FV(1)/FV(I-1)
NEXT J

GOTO 325

BALANCES DE EQUILIBRIC BACLUSIVAMENTE PARA CONDENSADOR TOTAL
SUM = 0.0

FOR J = 1 TO NKQ

St = BUM + XFK(1,J)*»FLL{I,J)/FL(1)

NEXT J

D(I,NKL) = (BUM - 1, )*FV(I)

FOR J = NK11 TO NR2

K= J - NKO “
D(I,J) = FLL{I,R)/PL(I)*FV(I) - FVWV(I,K) : } :

1 THEN GOTO 27
IF I = NST THEN GOTO 28

D(I,NK2)=(1.+8V(I1)/FV(I))*HV(I)+(1. +SL(I)/FL(I))*HL(I)—HF(I)-HV(I-
1)-HL(I+1)+(FL(I)+SL(I))tHHE(I) FL{I+1)*HHE(I1+1) .
GOTO 2 o
D1, NKZ)—BU :

FOR Jz1 TO N : - e
DOLNK2)-D(T  PRZ)-FLLC1,3) .

NEXT J e

G016 29

D(I,NK2)=RFLX*DEST

FOR J=1 TO NKO

D(I,NK2)=D(1,NK2)-FLL(NST,J)

NEXT J

GOTO 29
REM CONTINUB
NEXT 1

IF ESC >= 1 THEN GOTO 800

goto 888

PRINT#80, " FUNCIONES DE DISCREPANCIA EN LA ITERACION
FOR I = 1 TO NST

FOR J = 1 TO NK2

PRINT#90,NITE,D(1,J)

NEXT J

NEXT I

DEFINICION DB LA MATIRZ JACOBIANA. CONSISTE DE LAS DERIVADAS PAR-
CIALES DE LAS FUNCIONES CON RESPECTO A LAS VARIABLES EN EL PLATO 1

EN LA DESCRIPCION DE LA MATRIZ JACOBIANA(B-MATRIX) LAS FUNCIO-
gga SERAN IDENTIFICADAS COMO F Y LAS VARIOABLES INDEPENDIENTES
o V.
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F=BALANCES DE MATERIA
V=FLUJO DE COMPONENTE EN FASE LIQUIDA

BMAT(1,J,K)=-FLL(1,J)*SL(1)/(¥L(1)"2)
NEXT K
BHMAT(1,J.J)=BMAT(I1,J,d)+(FL{I1)+8L(1))/FL(I)

F=BALANCES DE MATERIA
V=TEMPERATURA

BHAT(1,J,NK1)=0.
FOR KK=RK1l TO RK2

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

K=KK-NK1

BMAT{(I,J,KK)==FVV(1,J)%8V(1)/(FV(1)"2)

NEXT KK
BMAT(I,J,J+NK1)=BMAT(1,J,J+NK1)+{(1.+6V(1)/FV(I))

NEXT J

FOR JJ=NK1 TO NK21
J=JJ-NKO

FOR K=1 TO NKO

F=RELACIONES DE EQUILIBRIO
V=FLUJO DE COMPONENTE EN FASE LIQUIDA

BMAT(1,JJ,K)=MU(1)*FV(I)*FLL(1,J)/FL(I)}*(DFK(I,J,K)-XFK(I,J)/FL(1)..
)

NEXT

BMAT(I J+NKO, J ) =BHAT (I, J+RKO,J }+HMU (I )*FV (1) *XFK(1,Jd)/FL(I)

F=RELACIONES DE EQUILIBRIO
V=TEMPERATURA

BMAT(1.JJ,NK1)=MU(I}*FV(I1)*FLL(I.J)*DFK(1,J,NK1)/FL(1}
FOR KK=NK11 TC NKZ

F=RELACIONES DE EQUILIBRIO
V=FLUJO DE COMPONENTE EN FASE VAPOR

R=KK-NK1
BMAT(I,JJ,KK)=MU(I)*FLL(1,J)*(XFK(1,J)+DPFK(I,J,KK)*FV(1))/FL(1)

IF 1 > 1 THEN BMAT(I,JdJ,KK)=BMAT(I,JJ,KK)+(1.-MU(I))}*FVV(I-1,J)/FV(I_

-1)

NEXT KK
BYAT(1,J+NKO,J+NK1)=BMAT(I,J+NKO,J+NK1)-1.
NEXT JJ

IF 1T < > NST OR COND >= 0.0 THEN GOTO 485

DERIVADAS DE RELACIONES DE EQUILIBRIO PARA CONDENSADOR TOTAL
FOR K = 1 TO NK2

FOR JJ = 2 TO NKO

J = JJ + NKO

!



PO I

Ve o

485

103

104

BMAT(I,NK1,K) = BMAT{(I1,HK1,K) + BMAT{L,J:K}
NEXT JJ - e
HEXT K

CONS1 = FV(I)/FL(1)

FOR JJ = NKi1 TO NK21

NKO
CONS2 = FLL(1,J)/FL(I)
FOR K = 1 TO NKO

BMAT(1,J3,K) = -CONS2xCOHS1

NEXT K

BMAT(1,JJ3,4) = BMAT(I,JJ,J) + CONS)
BMAT(I,JJ,NK1) = 0.0

FOR KK = NKll TO NK2

BMAT(1,JJ,KK) = CONS2

HEXT KK

BYAT(I,JJ,NK1+J) = BMAT(I,JJ,RKi+J) - 1.0
NEXT JJ

NOTE LA ECUACION BSPECIAL PARA I=1 E I=NST

IF I = 1 THEN GOTO 103
IF I = NST THEN GOTO 103
FOR K = 1 TO NKO

F=BALANCES DE ENTALPIA
V=FLUJO DB COMPONENTE EN FASE LIQUIDA

BMAT(Y, NK2, K)=-HL(1)*SL(1)/(FL(I)"2)+(1.+5L(I)/FL(I))sHLL(I,K)+HHE_
(1)+(FL{I)+5L(1))*DEXH(I,X)
NEXT K

F=BALANCES DE BNTALPIA
V=TEMPERATURA

BMAT(T,NK2,NR1)=CV(1)*(1.+SV(1)/FV(I))+CL({1)*{1.+SL(1)/FL(1))+(FL(_
1)+SL(1))*DEXH(I,RK1)
FOR KK=NK1l TO NK2

F=BALANCES DE ENTALPIA
V=FLUJO DE COMPONBNTE EN PASRE VAPOR

K=KEK-NK1

M(I , NK2, KR )=-HV (1)*SV(T)/(FV(1) “2)+ (1. +SV(I)/FV(1))*HVV(1,K)
GOTO 104

FOR K=1 TO NK2

BMAT(1,NK2,K)=0.

NEXT K

FOR K=1 TO NKO

BMAT(I,NK2,K)=~1.

NEXT K

NEXT I

IF ESC < 2.0 THEN GOTO 738

FOR I = 1 TO NST

PRINT#80,"MATRIZ B PARA EL PLATO",

PRINT#BD,I;

PRINT#90," -

FOR K=1 TO NK2 : FOR J=1 TO NK2 :PRINT#90, BMAT(I,J,K);:_
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NEXT J : NEXT K
NEXT

DRFINICION DE LA PRIMERA MATRIZ JACOBIANA CONSISTENTE DE LAS DERI-
VADAS PARCIALES DEL I°ESIMO PLATO CON RESPECTO A LAS VAIRABLES EN

EL PLATO I-1(A-MATRIX,I=1)

NOTE QUE LA PROXIMA MATRIZ JACOBIANA(I=2,3....) SE DEFINE EN EL

CICLO NUMERC 50
° $SEGMENT

FOR J=1 TO NK2
FOR K=1 TO NK2
AMAT(J,K)=0
NEXT K

NEXT J

FOR J=1 TO NKO

P=BALANCES DE MATERIA
V=FLUJO DE COMPONENTE EN FASE VAPOR

AMAT(J,J+NK1)= ~%
NEXT J

F=BALANCES DE ENTALPIA
V=TERMPERATURA

AMAT (NK2,NRK1j=~CV(1)
YX=(1-MU(2})*FV(2)/(FV(1)"2)

P=RERLACIONES DE EQUILIBRIO
V=FLUJO DE COMPONRNTE EN PASR VAPOR

FOR JJ=NK1 TO NK21
J=JJ~NKO

FOR KK=NK11 TC NX2
R=KK-NK1
AMAT(JJ,KK)=~YX*FVV(1,J)
NEXT KK

)AJHAT(J*NKO »J+NK1)=AMAT(J+NKO, J+NK1 }+YXsFV (1)
BXT JJ
FOR KK=NK11 TO NKZ

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

R=KK-NK1

AMAT(NKZ RKK)=-HVV(1,K)
NEXT K

IF ESC »>= 2.0 THEN GOTO 561
GOTO 582

PRINT#90, “"MATRIZ A PARA EL PLATO 2"
FOR 1 = 1 7Q NK2

FOR J = 1 TO BK2
PRINTH#S0,AMAT(I.J};

REXT J

NEXT I

NOTE QUE EL SIGNO DE D(I,J) ES CAMBIADO DERIDO A L& ECUA-

CION DE NEWTON-RAPHSON.
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R I=1 TO HST
FOR J=1 TO RK2
D(1,J)=~D{1,J}
NE 3
NEXT I

SOLUCION DEL BLOQUE TRIDIAGONAL DE ECUACIONES.

FOR I = 2 TO NST
FOR J=1 TO HK2

QLGEB—HATRIZ Y LA A-MATRIZ SON ALMACENADAS EN LA HATRIZ CH. ROTE

AMBAS, A Y B SON ALMACEHADAS EN PORMA TRANSPUESTA.

FOR K=1 TO NK2
CH{J,K)=BMAT(1-1,K,J)
NEXT K

HEXT J

POR R=1 TO NK2
KK=K+RK2

FOR J=1 TO NK2
CH(J, KK)'AHAT(K J)
HEXT J

NEXT K

FORMACION DE LA A~MATRIX.

FOR J=1 TO NK2
FOR K=1 TO NK2
AMAT(J,K)=0.
HEXT K

HEXT J
IF I = N8T THEN GOTO 8%
FOR J=1 TO NKO

F=BALANCES DE MATERIA
V=FLUJO DE COMPONENTR BN PASE VAPOR

AMAT(J,J+NK1)=~-1.

NEXT J

FIN DE DERIVADAS PARA CONDENSADOR TOTAL

IF I = NST-1 AND COND < 0.0 THEN GOTO 85
X=(3 ~ HU(I+1) I¥EV(I+1) /(FV(I)™2)

FOR JJ=NRK1 T0 NK21

F=RELACIONES DR EQUILIERIC
v=FLUJO DE COMPONENTE EN FASE VAPOR

J=33-NK

FOR KK= NKll TO NK2

K=KK-NK1

AMAT(JJ, KK )=~X*FVV{1,J)

NEXT KK

AMAT(J+NKO, J+NK1)=AMAT{ J+HKQ, J+NK1 )+ X*FV(1)
NEXT JJ

ROTE QUE PARA EL PLATC NST (DOMO DE LA COLUMNA),SE TIENEN
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RELACIONES ESPECIALES (GO TO 85).
IF I = NST-1 THEN GOTQ 885

P=BALANCES DE ENTALPIA
V=TEMPERATURA

AMAT (NK2,NK1)=-CV(1)
FOR KK=NK11 TO NK2

F=BALANCES DE ENTALPIA
V=PLUJO DE COMPONENTE FASE DE VAPOR

X=KK-NK1

AHAT(NKZ RE)=-HVW{I,K)
NEXT K

Ir ESC < 2 0 THEN GOTO 88
Ml =14+

PRINT#S0, MATRIZ A PARA EL PLATO”
PRINT#80,111;

FOR Ii= 1 TO NK2

FOR Ji= 1 TO NK2
PRINTHS90,AMAT(11,31);
NEXT Ji

NEXT I

SOLUCION & @=A . IB " iINVERSA).
HOTE QUE LA SOLUCION ES TRANSPUESTA.

CALL GAUSLl(NHl NN2,NK2,NK2,CM())
FOR J=1 TO N

FOR K=1 TO NKZ

KE=HK2+K

CM(X,J)=C(J . KK}

NEXT K

NEXT J
ALINEAMIENTO DE LAS MATRICES PARA ELIMINACION

NOTE QUE LA MATRIZ JACOBIANA, CONSISTR DE LAS DERIVADAS PARCIA-
LES DE LAS FUNCIONES DEL I°'ESIMO PLATO CON RESPECTO A LAS VA~
RIABLES EN EL PLATO I+1, RO ES ALMACENADA, PORQUE 50U ESTRUCTURA

ES SIMPLE.

FOR J=1 TO NK2

FOR K=1 TO NKO

IF I = 2 THEN BMAT(I,J,K)=BMAT(I,J,K)+CM(J,K)
IF I = Z THEN GOTO 58

BMAT(I,J,K)=BMAT(1,J,K)+CH(J,K)+CH(J,NK2)x (HLL(I,K)+HHE({)+FL{I}*_

DEXH(I,K))

REH

NEXT X

NEXT J

1F 1 = 2 THEN GOTG 150
FOR J=1 TQ NK2

BMAT(I,J,NK1)=BHMAT{I,J . HK$)+CM(J ,NKZ)*(CL(1)+FL{I)*DEXH(I,NK1))

NEXT J
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FOR J=1 TO NK2

FOR K=1 TO NK2
D(1,2)=D{1,J)-CH(J,K)y*D{1~1,K}
NEXT K

NEXT J

NEXT I

CORRECCION DE LAS VARIABLES DE ACUERDO AL METODO DE NEWTON-RAPHSON
LA BSTRUCTURA SIMPLE DE LA MATRIZ JACOBIANA COMPLETA ES LA UTILIZADA.

FOR KKzl TO NST
I=NST+1-KK

FOR J=1 TO NK2
CH(J,RK2+1)=D(1,d)
FOR K=1 TO NK2
CM(J,K)=BHAT(I,J,K)
NEXT K
NEXT J . :
IF I-NST < O THEN GOTO 662 !
IF 1-NST = O THEN GOTO &3 :
IF I-NST > O THEN GOTO 83

FOR J=1 TO NKO

CM(J, NEZ+1)=CH( T, NK2+1)+D(T+1,J)

NEXT J

I¥ I = 1 THBN GOTO 83

FOR J=1 TO NXQO
CM{NK2,NK2+1)=CH(NK2,NEK24+1)+D(I+1,J )% (HLL(I+1,J)+HHE(I+1 )+ FL(I+1) %
DEXH(I+1,3))

E

NEXT J
CH(NKZ,NK2+1)=CM(RE2,NK2+1)+D{ I+ , NEL)*(CL{I+1 ) +FL{I+1 }*DRXH({1+1,NK1_

})

CALL GAUSLL(NNJ. NN2,NK2,1,CH())
R J=1 TO NK2

D(I J)=CM(J,NKZ2+1)

NEXT

dJd
FOR J=1 TO NKO

EVALUACION DE LAS CORRECCIONES. $1 SON GRANDES, ENTONCES

SON LOS LIMITES ESPECIFICADOS PARA LAS CORRECCIONES DE FLUJO Y
TEMPERATURA. (FLMAX, FVMAX,TMAX)

QQ=1.

IF (ABS(D(I,J})~FLMAX(J)) < O THEN GOTO 222
IF (ABS(D(1,J))~FLHAX(J)) = 0 THEN GOTG 222
IF {ABS(D(1.,J))-FIMAX(J)) > O THEN GOTO 223
QQ=FIMAX(J)/ABS(D(I,J))

REM CONTINUE

FLL(I,J)=FLL(I,J)+QQ*D(1,J)

NEXT J

QQ=1.

IF (ABS{D{I,NK1))-TMAX) < 0 THEN GOTO 233

IF (ABS{D(I,NK1))-TMAX) = O THEN GOTO 233

IF (ABS(D(I.NK1))-TMAX) > O THEN GOTO 234
=TMAX/ABS{D(I,NK1})

REM CONTINUE

TLI)=T(1)+D(I,NK1)*QQ

FOR JJ=NK1l1 TO NK2

J=2JJ-NKL

QQ=1.
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1F (ABS(D(1,JJ))-FVHMAX(J)) < 0 THEN GOTO, 243
IF (ABS(D(1,JJ))-FVMAX(J)) = O THEN GOTO 243
IF (ABS(D(1,JJ))-FVHAX(J)) > O THEN GOTQ 244
QQ=FVMAX(J)/ABS(D(1,JJ)}

REM CONTINUR

FUV(I,3)=FVV(I1,3)+D(1,JJ)+QQ

NEXT JJ

FOR J=1 TO NKO

LOS SIGNOS DE LAS VARIABLES SON REVISADOS.

I1F FLI(I,J) ¢ O THEN GOTO 121
IF FLL{(I,J) = O THEN GOTO 121
IF FLL(I,J) > O THEN GOTO 122
FLL(I1,J)=0.0001

REM CONTINUB

IF FVW(IL,J) < O THEN GOTO 131
IF FVV(1,J) = ¢ THEN GOTO 131
IF FVV(1,J) > O THEN GOTO 132

FVV(1,J)=0.0001

REM CONTINUE

HNEXT J

NEXT KK

IF BSC > = 1 THEN GOTO 801
GOTO 888

PRINT#80, "CORRECCIONES A LAS VARLABLES EN LA ITERACION"
PRINT#90,NITE

BOR I = 1 TO NST
FOR J=1 TO NK2
PRINT#80,D(1,J)

NEXT J

NEXT 1

FOR I=1 TO NST
FL{1)=0.

FV(1)=0.

FOR J=1 TO NKO
FL(I}=FL(1)+FLL{I,J)
FY(1)=FV(1)+FVV(I1,J)
NEXT J

NEXT I

LOS FLUJOS DE COMPONENTE SON MODIFICADOS DE MODO QUE LOS FLUJOS TOTALES

EAN LOS MISHOS QUE LOS SUPUBSTOS DE ANTEMAKO (ALREDEDOR DEL DOMO Y FONDO)
PRINT#90,

PRINT#90, "

PRINT#80," ETAPA TEHP. FLUJO TOTAL FLUJO DE COHPONEHTE ”

PRINT#90,”(TODOS LOS FLUJCS SON FLUJOS DE LIQUIDO)
FCR 1 = 1 TO NST

PRINT#90, " b
PRINT#80,USING X5$;1,T(1),FL(I); :FOR J=1 TO NRKO : _
PRINT#90,USING X55%; FLL(I,J);: NEXT J

HEXT I

PRINTHOOQ, ~ "
PRINT®90, "

PRINTHS0," ETAPA  TEMP. FLUJO TOTAL  FLUJO DE COMPOHENTE
PRINT#30,“(TODOS LOS FLUJOS SON FLUJOS DE VAPOR)™

FOR I = 1 TO HST

PRINT#OO, ™ "



ael

PRINT#H0,USING X5%;1,T(1),FV(I); :FOR"I=1"T0. NKO
PRINT#80,USING N58%; FVV(I,J);: NEXT J .
NEXT 1
RES=0.
FOR I=1 TO NST . : g
SUMA DE 1OS CUADRADOS DE LAS CORRECCIONES A LAS VARIABLES INDEPENDIENTES

FOR J=1 TO NK2
RES=RES+(D(I1,J)"2)
NEXT J
NEXT 1
Eg= “sssn gpuday,
PRINTH#OD, "
PRINT#50,
PRINT#S0, " RESIDUD = ,:PRINT#90,USING E$:RES
PRINT "RESIDUO=";RES
IF (ABS(RES)-1) < O THEN GOTO 600
IF (ABS(RES)-1) = O THEN GOTD 600
TF (ABS(RES)~1) > O THEN GOTO 500

600 FOR I=1 TO NST
POR J=1 TO MK
PROD(1,1,d)*FLL{L,3)*8L{1}/FL(1)
PROD(2,1,J)=FW(I,J)*SV(1}/FV(I}
NEXT J
NEXT 1
FOR J=1 TC NKO
PROD(1,1,J)=FLL{1,J}
PROD( 2, NST, J)=FVV(NST,J)
NEXT J
FOR K=1 TO 2
IF X = 1 THER GOTO 614
IF X = 2 THEN GOTO 815

614 PRINTHSO,” -

PRINTHSO, “
PRINT#SO " FLUJO DE PRODUCTO, FASE LIQUIDA

815 PRINT#QO.”
PRINT#90, * "
PRINTﬁSD. "FLUJD DE PRODUCTO, FASE VAPOR "

818 FOR I = 1 TO

PRINT#90
PRINngg JUSING X5%; I;:FOR J=1 TO NKO :PRINT#90,USING X55%;PROD{K,I.J)

HEXT I
NEXT K
603 PRINTH90,”
PRINT#8G, ~ .
PRINTH#S0," PERFIL DE FACTOR-R EN LA COLUMNA ~
FOR I = % TO NST
PRINT#90Q,™ -
PSINTﬁQO USING X5%; [;:FOR J=i TO NKO :PRINT#90, USING X55%; XFK(I.J);_
HEXT I
FOR I=1 TO NST
KI=0.

YI=0,
FOR J=1 TO NK




723

724

725

XT=XT+FLL(1,J)

YT=YT+FVV(1,J)

HEXT J

FOR J=1 TO NX

FINM(1,1,3)=FLL(1,J)/XT

FINM(Z,1,J)=FVV(1.J)/¥T

NEXT J

HEXT I )

FOR K=1 TO 2

iF K = 1 THEN GOTO 723

IF K = 2 THEN GOTO 724

PRINT#90," : "

PRINT#90, © i

PRINT#80, PERFIL DE FRACCION HOL EN LA COLUMNA (FASE LIQUIDA)Y

GOTO 725

PRINT#980," "

PRINT#20, "

PRINT#80, ~ PERFIL DE FRACCION MOL EN LA COIAUMNA (FASE VAPOR) "

FOR I = 1 TO RST

PRINT#90," .

PRINT#20, USING X6%; [;:FOR J=1 TO NK :PRINT#S0,USING X55$;FINM(K,I,J)
:NRXT J

[

NEXT I
NEXT X

LAS CARGAS TERMICAS DRBIDAS AL REHERVIDOR Y AL CONDENSADOR SON CALCULADAS.

555

CALL ENTI{NK,HST,T( ),FLL{ J},FVWW({ },HLL( J,HVW{ ),HL( 3,HV( ),
CL{ ),C¥{ },BNP( )}

Qc= HV(NST~1) -HL{NST)-HV{NST)

QR=HV{1}+HL(1)~HL(2)

28= "Hsgde ssdeey "

PRINT#90, " "

PRINTHOO, " "

PRINT#90, " EL CALOR SUMINISTRADO EN EL REHERVIDOR ES ", :PRINTH#80,
USING 28:QR, :PRINT#S0," (CAL/HR) "

PRINT#90," "

PRINT#90, - b

PRINT#90, “RL CALOR ELIMINADO POR EL CONDENSADOR ES”, :PRINTH#90,USING_
28; QC..PRINT#QO " (CAL/HR)

CLOSE#390

SS;NT "EJECUCIOH TERMINADA"
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SUBRUTIHA XFAC(NST,NKO,T,ANT,P, FLL,FVV, XKF,DFAC)

3233233332332 2503235208220 2322323322205+ 833 3222 Y S

TEMPERATURA EN GRADOS CELSIUS

ESTA SUBRUTINA CALCULA EL FACTOR DE SEPARACION Y LAS DERIVADAS
PARCIALES DEL FACTOR DE SEPARACION CONW RESPECTO AL FLUJO DE COM-
PONENTE EN LA FASE VAPOR, AL FLUJO DE COMPONENTE EN FASE LIQUI-
DA Y A LA TEMPERATURA.
EXCEPTO PARA LA DEPENDENCIA DE LA TEMPERATURA, TODAS LAS DERIVADAS
SON EVALUADAS NUMERICAMENTE.
EN EL CALCULO DE DERIVADAS, SE ASUME QUE LA DEPENDENCIA DE
L0S COEFICIBNTES DE ACTIVIDAD (FASE LIQUIDA), LOS COEFICIENTES
DE FUGACIDAD (FASE VAPCR) COM RESPECTO A LA TEMPERATURA SE PUE-
DEN DESPRECIAR, EXCEPTO EN EL CASO DE DIMERIZACION.
EN ESTE CASO LA DERIVADA SE HACE NUMERICAMENTE
$INCLUDE “A:MQUACL.INC”
SINCLUDE "A:FUGL.INC"
$SINCLUDE "A:OHEDI1.INC”
SUB KFAC1(NK,NST,T{1),¥LL(2),FVV(2),ANT(2),P, XKF(2),DFAC(3),NKO,
HODIM,NDIM,NOAC,ROFUG)
LOCAL XX(),PAR(),X{)
JGAMO) ,GAMX( ), YY (), (), FI(),FIM(},FIRI()
DIM XX(6),PAR(5),X(5)
»GAH(5),GAMX(5),YY(5),Y(5),FI(5),FIM(5),FIXM(5)

NK1=NKO+1
CALCULO DEL FACTOR DE SEPARACION,

FOR I=1 TO NST
=0.

YT=0,

FOR J=1 TO NKO

YT=YT+FUV{I,J)

XT=XT+FLL(1,J)

PAR(J)=BXP{ANT(1,J)-ANT(2,J3)/{T(1)+ANT(3, J)))/P

HEXT J

FOR J=1 TO NKO

YY{J)=FVV(1,3)/YT

Y(J)=YY(d)

X%(J)=FLL(1,J}/XT

NEXT J i

CALL MQUACL(NK,T(I)+273.18, XX( ),GAM({ ),NOAC)

IF NODIM > O THEN CALL ONEDIL(P,T(I)+273.18,Y(NDIM),AKA,ZDIM,ZNODIN)
IF NODIH > O THEN PAR(NDIM)={SQR(1 +4 *AKA®PAR(NDIM)»P)-1 )/2/ AKA/P

CALL FUGL(NK,T(1)+273.18,P,YY{ )},FI( ).PARC ),NOFUG,NODIH,NDIH)

FOR J=1 TO NKO
XKF(I,J)=PAR(J)*GAM(J)/F1(J)
NEXT J

S1 NOAC ES MENOR QUE UNQ,SE ASUME QUE LA FASE LIQUIDA FORMA




[ TSRS

P

111

40

41

42

UNA MEZCLA IDEAL. EN ESE CASQ LAS DERIVADAS PARCIALES DEL -FAC-
TOR DE SEPARACION CON RESPECTO AL FLUJO DE COMPONENTE EN FASE -
LIQUIDbA SON CERO ( GO TO 1)

IF NCAC < 1 THEN GOTO 111

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

FOR ¥=1 TO NKO

FOR J=1 TQ NKO

XX(J)eFLL{1, 3}/ (KT+1 )

NEXT J

XX(K)=(FLL(Y K)+1)/(XT+1;

CALL HQUACI(NK,T(I)+273.18,XX( ),GAMX( ),HOAC)
FOR J=1 TO NKO

DFAC(I,J,K)=PAR(J )*GAMX(J)/FL(J)~XKF(], J)
NEXT J

NEXT K

GOTO 40

FOR J=t TO HKO

FOR K=1 TO NK

DFAC(I,J,K)=0.

NEXT K

NEXT J
REM CONTINUE

S$1 HOFUG ES MENOR QUE UNO, SE ASUME QUE LA FASE DE VAPOR FORMA
UNA MEZCLA IDEAL, ENTONCES LAS DERIVADAS PARCIALES DEL FACTOR
DE SEPARACION CON RESPECTO AL FLUJO DE COMPONENTE EN FASE DE VA-
POR SON CERO.( GO TO 41j.

IF NOFUG < 1 THEN GOTO 41

CALCULO DE LA DERIVADA DEL FACTOR DE SEPARACION CON RES-
PECTG AL PLUJO DE COMPONENTE EN FASE VAPOR.

FOR K=1 TG NK
FOR J=1 TO NK

YY{J)=FVV(1.3)/(¥YT+1.)

HEXT J

YY(X)=(FVV(L,R)+1.)/(¥T*1)

CALL FUGL(NK.T{I)+273.16,P.YY{ ),FIM( ),PAR{ },NOFUG,NODIM,NDIM)
FOR J=1 TO NK
DEAC(1,J,K+1+NK)=PAR(J ) *GAM(J )/FIN(J)-RKF(I,J)
NEXT J

NEXT X

GOTO 42

FOR J=1 TO NKO

FOR K=1 TO NKO

DFAC(I J,K4+NKO+1)=0

NHXT

NEXT J
REM CONTINUE

CALCULO DE LA DRIVADA DEL FACTOR DE SEPARACION COM RES-
PECTO A LA TEMPERATURA.



R
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FOR J=1 TO NKO
DFAC(I J NKO+1)=XKF(1.,J)*ANT(2,J)/(T(I)+ANT(3,J))"2
NBXT

S1 HODIY ES MENOR QUE UNO,SE ASUME QUE RO HAY DIMERIZACION
POR LO TANTO NO HAY CORRECCION PARA LA DERIVADA.

IF HODIM > O THEN CALL ONEDIL{P,T(I)+278.15,Y(HDIM),AKAS,ZDIMM,2ZNO)

1F RODIM > O THEN PAR(NDIM)=EXP(ANT(1,NDIM)-ANT(2,RDIM)/(T(I)+5.+ANT(_
3,NDIM) )

1% NODIM > O THEN PAR(NDIM)=(SQR{1.-4.~*AKAS*PAR(NDIM))-1.)/2./AKAS/P
IF NODIM > 0 THEN CALL FUGI(NK,T(I1)+278.16,P,Y( },FIXM( },PAR( )

» HOFUG ,NODIt,NDIM)

CALCULO DE LA DERIVADA DEL FACTOR DE SEPARACION CON RES-
PECTO A LA TEMPERATURA EN CASC DE QUE EXISTA DIMERIZACION.

IF NODIM > 0 THEN DFAC(I,NDIM,NK1)=(PAR(NDIM)*GAM{NDIM) /FIXM(NDIM)-_
XKF({J,RDIM)) /5.

NEXT I

BND SUB
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* SUBRUTINA ENT(NST,T,FLL, FVV,HLL,HVV,HL,HV,CL,CV)

x
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ESTA SUBRUTINA CALCULA
1A ENTALPIA DEL COMPONENTE FPURC.
LA ENTALPIA TOTAL DE UNA FASE.
LAS DERIVADAS PARCIALES DE LA ENTALPIA TOTAL
CON RESPECTO A LA TEMPERATURA.
LA ERTALPIA ES CALCULADA POR
H=HO+C*T.
NOTE QUE EN LA ENTRADA DE DATOS,LOS PARAMETROS DEL LIQUIDO
SOHN LEIDOS PRIMERQ QUE LOS PARAMETROS DEL VAPOR.
LAS ENTALPIAS DE EVAPORACION ESTAN REFERIDAS A LA MISMA
TEMPERATURA .

SUB BNT1(NK,NST,T(1).FLL(2),FVV(2),HLL(2), HVV(Z) HL(1),HY(1),
CL(1),CV({1), ENP(Z))

FOR I=1 TO NST

HL(I)=0

HV(I)=0

CL(1)=0

CV(I1)=0

FOR J=1 TO NK

HLL(I,J)=ENP(J,1)+ENP(J,2)*T(I)+ENP(J, 3):T(1)~2+ENP(J 4y*T(1

HVV(1,J)=ENP(J,5)+ENP{J,8)*T(I}+ENP(J,7)*T(1)"2+ENP(J,B8)*T(1

BL(I)=HL(1)+HLL(I,J)*FLL(I,J)

HV(T)=HV (I )+HVV(I,J)*FVV(I,3)

CL(1)=CL(1)+(ENP{J,2)+2%ENP(J,3)*T(1)+3*ENP(J,4)*T(I) 2)*FLL({I,J)

sg(1)=CV(1)+(ENP(J.B)+2:ENP(J,7)*T(I)43*ENP(J,B)*T(I)‘Z)*FVV(I,J)
XT J

NEXT I

END SUB
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SUBRUTINA EXCOR(NST,TEM,FLL,DEX)

ARFREBFERFKKKFRRAFEREEFFERERABERFEFECR KA R R ER AN R AR ERRERER RN

550

780

TEMPERATURA EN GRADOS CELSIUS

ESTA SUBRUTINA CALCULA LAS DERIVADAS PARCIALES DE LA ENTALPIA
DE EXCESQO CON RESPECTO AL FLUJO DE COMPONENTE EN FASE LIQUIDA Y TEMPE-
RATURA. AMBAS SON EVALUADAS NUMERICAMENTE.

SUB EXCORL(NK,NST,TEM(1),FLL(2),DEX({2),NOEX,Q(1),PARAM(3),TE{1),ATE(1})

LOCAL FL2{),FL3(),FLM()},HBE(),HEX(),TEMX()
DIM FL2(30,5),FL3(30,5),FLM(30,5),HE(30),HEX(30),TEMX(30)
NX1=NK+1
IF NOEX < 1 THEN GOTO 550
for izl to nst
for j=1 to nk
£12¢1,3)=f11(4,3)
FL3(I1,3)=FLL(1,J}
next J
next 1
CALL EXCES1(NK,NST,TEM( ),£12( ),HE( ),NOEX,Q( ),PARARM( ),TE())
for m=1 to nst
for n=1 to nk
flm{m.,n)=0.0
NEXT N

NEXT ¥

FOR J=1 TO NK

FOR I=1 TO NST

FOR K=1 TO NK
FIM(I,K)=FL3(I.X)
NEXT X
FIM(I,J)=FL2{I,J)+1.
NEXT 1

CALL EXCES1(NK,NST,TEM( ),PIM{ },HEX( ),NOEX,Q( },PARAM{ ),TE())
FOR I = 1 TO NST

DEX(I,J)=HEX(I)-KE(I)

NEXT 1

NEXT J

FOR I=1 TO NST

TEMX(I)=TEM(I)+20

NEXT 1

CALL EXCES1{NK,NST,TEMX( ),FL2( ),HRX( ),NOEX,Q( ),PARAM( },TE())
FOR I=1 TO NST

DEX(I,NK+1)=(HEX(I)-HE(I))/20

NEXT I

GOTO 780

FOR I=1 TO NST
FOR J=1 TO NK1i
DEX(I,d)=0.
NEXT J

NEXT 1
END SUB
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*
* SUBRUTINA EXCES(NST,ATE,FLL,HE}
*
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TEMPERATURA EN GRADOS CELSIUS

ESTA SUBRUTINA CALCULA LA ENTALPIA DE EXCES0 DE LA MEZCLA LIQUIDA,
LA ENTALP1A DE UNA MEZ2CLA ES5 DEFINIDA COMO LA ENTALPIA IDEAL +EL
EXCESO DE ENTALPIA. EL CALCULO ESTA BASADO EN LOS PARAMETROS UNIQUAC.

NOTE QUE ESTE METOLO NO ES 1O MAS EXACTO PARA PREDECIR ENTALPIAS
DE EXCESO.

SUB EXCESL(NK,NST,ATE(1),FLL(2),HE(1),NOEX,Q(L},PARAM(3),TE(1})

IF NOEX < 1 THEW GOTO 790

OPEN “A:UNIQ.DAT" FOR INPUT ASal1}
FOR I =1 T0 KK
INPUTﬁll.Q(I).R(I).XL(l)

NEXT I
FOR K
FOR 1
FOR J 1 TO NK
INPUTS1),PARAM(I,J,K)
NEXT J

NEXT I

NEXT K

CLOSE#11

FOR I=1 TO NST
HE(I)=0
TE(1)=ATE(1)+273.18
N

170 2
1 TO NK

(13 (I )}

EXT I
FOR K=1 TO NST
Xr=0

FOR J=1 TO NX

YP=XT+FLL(K,J)

NEXT J

FOR J=1 TQO NK

X{J)=FLL(K,J)/XT

NEXT J

THETS=0

FOR I=1 TO

THETS= THETS+Q(:)*X(I)

NEXT I

FOR J=1 TO NK

THETA(J) Q(J)*X(J}/THETS

NEXT J

FOR I=1 TO NK

HFAC(1)=0

HHFA(1)=0

FOR J=1 TO NK
HFAC(I)-HFAC(I)+TH£TA(J)*(PARAH(J 1,1)+PARAM{J,I,2)*TE(K)}*_
LOG(PARAM(J, I, 1)+PARAM(J, 1 2)*TE(K))



HHFA(1)=HHFA(1)+THETA(J )% (PARAM(J, T, 1 J+PARAM(I, T, 2) $TE(KY) * -
HEXT J BRI et vt e
NEXT 1 ' :

FOR I=1 TO NK
HM(I)= Q(I)*X(l)‘HFAC(I)/HHFA(I)
NEXT 1

FOR I=1 TO NK

HE(XK)=HE(K)-1. 98721TE(K)*HM(I)
NEXT I

HEXT K

790 FOR I=1 TO NST
HE(1)=0
NEXT 1

999 END SUB
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SUBRUTINﬂ MQUAC(TEMP, X, GAM)

x
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ESTA SUBRUTINA CALCULA LOS COEFICIENTES DE ACTIVIDAD EN LA FASE

LIQUIDA DE ACUERDO AL HODELO UNIQUAC.
SUB MQUACL(NK,TEMP,X{1},GAH( 1), NOAC)

. LOCAL PAR()

3

DI PAR(5.5}
IF NQAC < 1 THEN GOTO 5

OPEN “A:UNIQ.DAT” FOR INPUT ASH#11
FOR 1 = 1 TO RK
INFUT#13,GQ¢1),R{1), XL(T)

NEXT 1
FOR K
FOR I
FORJ = 1 TON
INPUTﬂll PARAN(I J,K3

NEXT J

HEXT 1
NEXT K
CLOSE#11

1 T0 2
1 T0O NK

1w

THETS=0

PHS=0.

X1,S=0.

FOR I=1 TO NK

THETS = THETS + QUT)*XR(1)

PHS = PHS + R{I)*«X(I)

LS = XLE + XL(I)*X(I}

NEXT I

FOR I=1 TO NK

THETA(I) = Q(IY+X(1)/THETS

PHI(l} = X(1)*R{1)/PHS

NEXT 1

FOR I=1 TO NK

THS(1)=0.

FOR J=1 TO NK

PAR(J, I )=PARAM{J, I, L +TEMP*PARAN(J,1,2)
THS({I)= THS(I} + THETA(J)*PAR(J 1)
NEXT J

NEXT 1

FOR I=1 TO NK

GA = LOG{R{J)/PHSY + 5 ¥Q(1)*LOG(Q(I)}/R(I)*PHS/THETS)
GA=GA+XL(1)-R(1)/PHS* XLS

GB = t ~ LOG(THS(I))

FOR J=1 TO NXK

GB = GB - THETA(J)*PAR(I.J)/THS(3)
NEXT J

GAM(T) = EXP{GA + Q(1)%GB)

HEXT 1

GOTO 100

FOR J=1 TO NK

100 END suUB
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*
* SUBRUTINA FUG(TT,P,Y,FI,PAR)
x
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TEMPERATURA EN KELVIN

BIl Y BI2 SON LOS SEGUNDOS COEFICIENTES VIRIALES A LAS TEMPERATU~
RAS T1 Y T2, AMBAS EN KELVIN.

ESTA SUBRUTINA CALCULA LOS COEFICIENTES DE FUGACIDAD EN LA FASE
DE VAPDR. EL EFBCTO DE DIMERIZACION ES INCLUIDO EN EL CALCULO.
108 COEFICIENTES DE FUGACIDAD SOM EVALUAROS POR MEDIO DE LA ECUA-
CIOH VIRIAL.

SINCLUDE “A:ONEDI2.INC”
SUB FUGL(NK,TT,P,Y(1),FI{1).PAR(1),NOFUG,NODIH,NDIM)

IF NOFUG < 1 THEN GOTQ 7
OPEN “A:FUG.DAT" FOR INPUT ASS12
FOR I = 1 TO NK

FOR J = { TO HNK
INPUT#12,BII(1,J)

NEXT J

NEXT [

FOR 1 = 1 TO NK

FOR J = 1 TO NK
INPUT#12,BI2(I,J}

NEXT J

NEXT I
INPUT #12,TL1,T2
CLOSE#12

FOR I=1 TO RK

FOR J=1 TO NK

B(I, J) BII(I,J)+(B12(1,J)-BIi(I, J))/(TZ-TI)*(TT-TI)
NEXT J

NEXT 1 : SR
BMIX=0. . o
FOR I=%t TO NK

FOR J=1 TO N

BMIX—BHIX+Y(I)*Y(J)*B(I J)

NEXT J

NEXT 1

FOR J=1 TD NK

FIFAC(J)=0.

NEXT J

FOR J=1 TO NK

FOR K=1 TO N

FIFAC(J) FIFAC(J)+Y(R):B(J K)

NEXT K

NEXT J
FOR J=1 TO NK




FI1(J)=EXP((2.+FIFAC(J)-BMIX)*P/B2.05/TT~-B{J,J)*PAR(J)*P/B2.05/TT)
NEXT J B S PP U P S ST S
IF HODIM < 1 THEN GOTO 200 ) :
GOTO 8
7 FOR J=1 TO RK

FI(J)=1.
HEXT J :
IF NODIM < 1 THEN GOTO 200 .

8 IF NObIM > O THEN CALL ONEDIZ(TT P Y(RDIH) ZDIH ZNOD)
FOR J=1 TO HK
FI(J)=FI1{J)+ZNOD
NEXT J
FL(NDIM}=ZDIH

200 END SUB
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SUBRUTINA ONEDI(P,ATEM,Y,AKA,ZDI,ZNODI)

*
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TEMPERATURA EN KELVIN

ESTA SUBRUTINA CALCULA LAS CORRECCIONES DE DIMERIZACION EN FASE
DE VAPOR CUANDO HO HMAS DE UN COMPONEUTE SE DIMERIZA.

PARA LA DIMERIZACION DE UN CCMPONENTE, EL COEFICIENTE DE FUGACIDAD
ES MODIFICADO POR EL FACTOR ZD1. PARA TODOS LOS OTROS COMPONENTES
EL COEFICIENTE DE FUGACIDAD ES MODIFICADO POR EL FACTOR ZNODI.

SUB CNEDI1(P,ATEM,YY,6AKA,2DI,ZNODI)
OPEN "A:DIME.DAT" FOR INPUT AS #9
INPUTH9,AA,BX

CLOSE#9

IF (YY-0.0001) < O THEN GOTO 120
IF (YY-0.0001) = O THEN GOTO 120

IF (YY-0.0001) > O THEN GOTO 220
AKA=EXP((2.8B0B14~AA+BX/ATEM)*2.302585)

AKOR=4 *AKAAP*YY*(2 -YY)

ZDI=(SQR(1 +AKOR)-1j}*2/AKOR

ZNODI=2_ x(1-YY+SQR(1 +AKOR))/(2 ~YY)/(1 +SQR(1 +AKOR))
GOTO 330

ZDI=1

ZNODI=1

REM CONTIHUE

END SUB



L S TSR VPR

11

13

50

55

58
57

20

th;04‘0‘!00O»!vv&4c¢Vtﬂtt!;‘Qc;'&*y;*i#otttti*****#u#****#t*y*l&t

i SUBRUTINA GAUSL(ND NCDL N NS A)

* .
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< LA~ SUBRUTINA GAUSL RESUELVE N ECUAC!ONES ALGEBRAICAS LINEALES

POR LA TECNICA DE ELIMINACION POR PIVOTEO.

ERREKFKEE

SUB GAUSLI(ND,NCOL,N,NS,A(2))
LOCAL X

Hi=N+1

NT=N+H5

IF ¥ = 1 THEN GOTO &0

COMIENZA LA ELIMINACION

EOR 1=2 TO N o - _
[Pzi~1 e B
I1=1P

X=ABS({A(11,I1))

FOR J=1 TO R

IF ABS(A{J,I1)) < X THEN GOTO 11
X=ABS(A(J.I11))

IP—J

NEXT

IF IP = It THEN GOTO 13

INTERCAMBIO DE RENGLONES
FOR Js11 TO NT ’

X=A(11,3)
ACLL,J)=A(IP,J)
ACIP,J)=X
HEXT J

FOR J=I TO N

X=A(D, Il)/A(Il 11
FOR K=I T0
A(J,K)=A(J, K) X*ALTL,K)
HEXT K
NEXT J
NEXT

ELIMINACION TERMINADA.

FOR IP= L TO N

1= Ni-IP

FOR K = NL TO NT

AL Ky= A(L.K)/A(T,1)

IF I= 1 THEN GOTO 20

11=I-1

FOR J=! TG Ii

ALJLR) = ALT,KY ~ A{T,K)y*x A(J. 1)
CHM(J,K)1=A(J,K)

END 8UB



ARCHIVC DATOS,.DAT. CONFIGURACIbNYDE L§‘COLUHNA

4
ETANOL
PROPANOL

AGUA
ACIDO~ACETICO
2 2

§.04494
1554, 30005
222.64999
7.99723
1589, 69995
20930000
7.956661
1666 . 19995
228.00000
7.18807
1416.69885
211.00000
303232007
37.90400
0.00000
0.00000
7803.72
18.678
0.00000
0.00000
-2812.800
35. 160
0.0000
0.0000
7722.39990
26.77000
0.00000
0.00000
~1440.00000
18.00000
00.080000
00.00009
9230.62012
8.70500
0.00080
0.00000
~2248.40 S
28.09000 =
00.00000
£0.00000
4374.75000
17.82000
0.00600
0.00800
30
2
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ARCHIVO FUG.DAT. COEFICIENTES VIRIALES.

-920.083
~477.755
~223.862
-6186.148
~477.755

~1160.835
~252.530
-783.736
-223.862
~252.530
-652,368
-323.859
-326.105
-394.054
-183.889

~1160.955
~727.402
-418.817
~194.041
-539.903
-418.970
-931.554
-219.091
-8B8.275
~184.041
-219.081
-479.628
~604.084
-285.070
~344.738
-159.758
-931.554
353

373



ARCHIVO UN1Q.DAT. PARAMETROS URIQUAC.

-1.89720
2.1055
-03.4380
2.5120
2.7799
-0.4404
1.4000
0.8200
-2.3200
2.0720
2.2024
~0.5504
0.100CEOL
0.12273E01
0.19283E00
-0.21691
0.77161
0.10000E01
87.73200E-02
33.46300E-03
0.1812B0E+01
20, 59300£-02
00.1000DE+01
-0.67430E-01
41.13500E-01
27.2B6300E-01
28.81600E-01
0.10000E+01
0.0000DOED
~-20.33000E-05
80.82700E-05
13.85000E-04
13.14700E-05
0.00000EQQ
-2.,4B44E-004
11.24300E-04
-~1,1735E-003
98.81800E-05
0.00000EQD
13.03200E-04
-4.,9680E-003
-2.5139E-003
~-0.37084E-02
0.0000000EQO



NK ES Ef. NUMEROC DE COMPONENTES

COMPONENTE
COMPONENTE
COMPONENTE
COMFONENTE

NOAC

~

INCLUYE
INCLUYE

LETANOL
2ZPROPANOL

SAGUA

AACIDO~ACETICO

NOFUG

NODIM

NOEX

NDIM
2 4 {(COMPONENTE GUE SE DIMERIZA)
INCLUYE CDEFICIENTES DE ACTIVIDAD
INCLUYE COEFICIENTES DE FUGACIDAD

CORRECCION POR DIMERIZACION
ENTALF1A DE EXCESO

COHPUS!GIDN DE LA ALIMENTACION Y CONSTANTES DE ANTOINE
1594.300
1569,700
1668, 200
1414.700

BN -

25,000
25,000
23.000
2%5.000

NUMERO DE ETAPAS

DESTILADD
REFLUJIO

FPRESION YOTAL

COND

CONFIGURACION DE FLUJO

H FL

1 4G.00

110,90

110,00

110.00.

2
3
F
.5.110,00"
& 110.00
7 110.00
a 60.60
®  ad.oe

10 60.00

FV

70.00
70.09
“70.00

70,60 7
;70,00
70.60

70.00
76G.60
76,00
70,00

20,00

B8.045%
7.997
7.967
7.188
30
40,00
2.00
1.00
2
s sv
6.00 " 0:00
0.00 " 0.00
0,00 0.00
600 -2-6:00
0,00  0.00
70,00 . 0.00
0.00 * - 0.00°
a.00 . 0.00
9.00 . 0.00
6.00

FRY

'0.00
9,00
0.00

0.90

T0.00

0.00

© 000

Q.00

LIOu0n
0,00

0.00
0.00
0.00

0.00

0,00
~0.00
0.00
.0.00
.00

'0.00

£.00
0.00
Q.00
9.00
6.00
Q.00
12.50
0.00
0.00
4.00

0.00
0.00
Q.00
0.00
.00
0.00
12.30
0.06
.00

G.00

222.65Q
20%.500
228.000
211.Q00

COMPOSICION DE ALIMENTACION

0.00
Q.00
0.00
0.00
H.00
9.00
25.00
G.00
N.00
0.00




1l
12
13
13
15
16
17
18
19
20
21
22
23
24
25
26
27
28
29

30

'80.00

80.00° . 70,00 . 0,00

80.00 ... 70,00 .

‘B0.00 - 70,00
80:00 " ib.qoif:
80.00 79,0@’
an.00 70,007
80.00  70.00
80.00 © :70.00

g0.60  70.00
80.00  70.00.
80.00  70.00
80.00  120.00
80.00  120.00

80.00  120.00

B0O.00O 120.00
80.00 170.00

80.00 120.00 0.06

80.00  120.00  ©.00

BQ.00 40.00 0.00

ETAFA TEMP,
{TODOS LOS FLUJIOS SON FLUJOS DE LIGQUIDO)

107.494
102,134
?7.162
97.001
93.999
94,753
94.26%
88.589
86,981
86.225
85.940
85.772
85.439
85.510

0.00

FLUJD TOTAL

40,000
i21.914
117.535
114,301
112,269
111,060
110,363

S5B.411

57.689

©7.271

77.119

77 .069

77.062

77.072

0.248
1.298
1.612
1,883
2,114
2,314
2.492
2.603
3,662
4.868
8.014
F.464
10.948
12.484

0,007

Q.00

0.00°-0,60

0.00

0.00 0.00

COMPONENTE EN EL FLUJO

11,435
41.075
40.899
40,003
3?2.013
I8.182
37.969
24.06%
24.684
24.540
32,824
32,264
31.637
30,966

3.971
20.343
26.286
31.180
34.717
37.067
38.9511
25.055
27.064
27.054
35.927
25.215
34.433
33.608

0.00

f0L00

24,7667

$9.199
48.738
41.20%8
J&. 428
33.497
31.7491
5.4684
2.278
0.728
Q.X54
O.126
0.045
0,014

0,00 7

o}




ETAPA

1 107.4%4
2 102.134
3 99,142
4 97.001
3 93,595
) 94.753
7 P4.,2634
8 88,989
L] 86,981
10 84,225
11 €5.940
12 85,772
13 85,639
14 B85.510
15 85.375
le 85.228
17 85,048
18 84,993
19 84.764
20 84,500
21 84,284
22 84.058
23 B83.825
24 g3.747
235 83.637
26 83.507
27 83.330
28 83.073
29 82.495
30 8z.131
RESIDUD =

B85.37%
85.228
85.068
84.893
84.704
84,500
84,284
84,058
8Z.82%
83.7487
83.637
83,307
8I.330
B3.073
82,4695
82,151

TEMP.

77.089
77.111%
77.136
T7.L63
77.1%4
77.228
77.2564
77.30%
77.743
79.803
79.796
?9.802
79.817
77.830
79.706
80.G00

14.08B%
15.759
17.5L0
19.340
21.247
23.227
25.269
a7.3%58
29.475
29.654
30,007
30.480
31.828
I3.659
36.443
40.512

FLUJO TOTAL
(TODOS LOS FLUJOS SON FLUJQS DE VAPOR)

81.915
77.535
74,301
T72.28%9
71.0460
70.363
&8.441
&7 . 689
&7.270
&7.119
67.049
67,062
&7.072
67.08%
47,111
&£7.136
&7,163
67,194
&7.228
&7.264
&7.303
67.345
119.803
119.796
119,802
119,817
119.850
119.906
129,000
40,000

1.050
1.3863
1.435
1.868
2.045
2.244
2.395
3.814
4,620
&.056
7.515
B8.999
10.536
12.137
13.6810
15,.56L
17,39
19,299
21.279
23,324
25.410
27.326
52.70%
oT.058
8T.72I2
54.880
S6.710
59.495
43,563
23.052

3987 .8L&L62E-D6

FLUJD DE FRODUCTD, FASE LIOUIDA,

TG 2SY
25,520
T8.747
27.944
27.111
I6.253
25.377
24,490
23.602
22.037
20.572
192.266
17.986&
16.580
14.a80
2.712

29.539
29,4864
28,569
27.578
24.747
26.134
25,135
25.739
25.706
25.285
24.725
24,097
23.426
22.720
21.580
21.208
20,304
19.572
18.714
17.837
14.950
14,063
26.958
25.533
24,227
22,944
21.540
19.840
17.673

/.961

22,739
J1.83L
30.878
2%.880
28.836
27.747
26.818
25.45&
24,26%
28.113
29.247
29.8995
30.003
29.431
28.583
26.776

COMPONENTE EN EL FLUJD

16.772
22.715
27.589
31.185
33.496
34.940
34.983
39.993
35.9463
35.415
34.703
33.921
33.094
32.227
31.319
30.344
29.368
28.324
27.235
26.106
24.944
23.757
40,100
41.205
41.843
41.991
41,599
40,371
38.764
11.968

0. G0B6
0,002
0,001 -
0.000
0.000
0.000
0,000

" 9,000

o.0N0
D000
0.000
0,000
0,000
0.000
0.000
2.000

34.453
23.993
16.509
11.480
8.752
7.085
5.938
2.532
0.982
0.354
0.124
0,045
0.044
0.004
0.002
0,001
Q,000
0.000
0.000
0,000
0.000
0,000
0.000
0.000
£.000
©.000
Q.000
0.000
Q.Q00
0.000



R I o B A S I

¢.248
0. 000
0.000
¢. 000
0.000
0.000
0. 000
0.000
0.000
1.700
0.000
0.000

* 0.000
‘0.000 -
G000 !

11.835
Q. 000
0,000
0.000
0.000
0.000
0.000

0.000°

0.000
B8.605
0.000
0.000
0,000
0.000
0,000
0.000
0,900
0.000
0.000
0,000
0,000
0.000
0. 000
0,000
0.000
0.000
0.000
0,000
0,000
0.000

“FLUJO DE PRODUCTO, FASE VAPOR.

DONCADUN -

0.000
0,000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0,000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000

0,000
0.000
0.000
0,000
0.000
0.000
0,000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0,000
6,060
0.000
0.000

1,571

Q000
0.000
0.000
0.000
. Q00
Q.000
D000
0. 000
2.441
.000
2.000
0.000
3,000
.000
Q.000
0.000
©.000
Q. 000
Q.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
G.000
0.000
0.000
0.000
0.600

0.000
0.000
0.000
0.000
0. 000
0.000
Q.000
0.000
0.000
0.000
0,000
©.000
0.000
0.000
2.000
0.000
0.000
0. 000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0,000

28,746
< 0.000

0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
2.000
0.253
Q.00
0,000
0.000
0.000
Q.000
0.000
Q.000
0,000
0.000
0.000Q
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
Q.000
0.000
0.000
0.000

Q. 000
0.000
0.000
0.000
0.000
Q.000
0.000
0.000
0.000
0.000
Q.000
0.000
0.000
0.00C
0.000
0.000
0.000
0.000
Q.000
Q.000
0.000
(2 [ala}
D000
3,000
0.000



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

GOSN BUN -

Goonn -
0.000.0 . .

0,000
0.000

esles2 :
PERFIL DE-K-FACTOR EN LA’ COLUMNA.

Z. 0648
1.844

1.686
“1.618
1.589
1.573
1.788
1.205
1.172
1.168
1.170
1,175
1.180
1.1895
1.189
1.192
1.194
1.198
1,196
L.199
1.193
1.190
1.31%5
1.199
.202
1.203
1.200
1.193
1.178

0.006
0.011
0.014
2.016
0.019
0.021
0.023
0.045
0.063
0,085
0.104
0.123
0.142
0.162
0.183
0.208
0.227

L1782

SDV000 7

0,000

0,000 7

0000
80961

1.266
1,154

to1Ly
1.087:°
1,077

1,074
1.074
0.937
0.893
0.870
0.898
¢.Bag
0.840
0,831
0.822
0.812
0.801
0.789
0.777
0.763
0.7a%
0.735
0.720
0.753
0.766
0.774
0.775
0.767
0.749
0.718

0.286
0.337
0.348
0.350
0,347
0.244
Q.240
0.412
0.429
Q.430
0.424
0.41%
9.411
c.4a02
0.393
0.383
0.373

L8207

0,089
0.167
0.224
0.272
0.309
0.334
0.349
0.448
0.469
6,472
0. 868
0.457
0,447
0.434
0.428
0.413
0.400

jo.moorV‘
QL0000

Q000
0.000
0.000

D680

‘0.53%
0.4486
0.378
0.32%
©.299
0,282
0.157
0,122
0.100
0.092
0.089
0.088
0.088
0.088
0.088
0.088
0.089
0,089
0.089
0.089
0.08%9
0.088
0,089
0,090
0.090
0.091
0,091
0.090
0.090

0.619
0.486
0.415
0.361
0.324
0.302
©.288
0.097
©.039
0.013
0.005
0.002
0.001
0.000
0.000
0.000
G000



g . 0.25L .. ey : Q.387 . 0.000

19 0,275 0.358 . 0.374 : [
20 0301 0.340 G.359 - 0.000
1 0.327 ©.328 0.345 a.000 L
22 0.354 0.317 0.329 n.000
23 0.381 0,305 " 0.314. 5 L 0.000
24 0.372 0.276 9.352 - Q.000
25 . 0.376 0.258 0.366 . 0.000
26 0.384 0.241 . L 0.374 0.000
27 0.399 " .225 0.376 S 0,000
28 0.4322 0.208 L0.371 ‘Q.000"
29. 0.45% . ©i1B4 0,388 000D

30 0.506 0.159. - 0.335 T 6.000
'PERFIL DE FRACCION MOL EN LA COLUMNA (FASE VAPGR) :

L 0.0L3 0.362 0,205 0.421

I
2 0.018 - 0.380 . - 0.293 ... 0.308_ -
3 0.022 0.384 : 0.371 0,222 7~
4. 0.024 0.382 0.431 oo Q.162
) 0.029 0.376 : 0,471 T Q012
b 0.032 0,374 0.497 0.100
7 0.034 0.367 0.511 Q.087 "
-] 0.050 4,380 0,532 Q.037
L4 0.069 0,382 0.53% 0.015
10 0.0%0 0,377 0.528 Q.003
1t 0.112 0.36% 0.547 D.002
2 0.134 0,359 0,506 0.001
L3 0.157 Q0,349 0.493 0.000
14 o.181 0.33% Q,480 Q.000
15 + 204 9.328 Q0,447 " QL0000
1& <232 0.31i6 0.452 0.0060
17 0.259 0.304 0,437 0,000
i 0.287 0.291 0,422 0.000
i9 Q.317 0.278 0,405 Q.000
20 ©.347 . 265 0.288 Q.000
21 0.378 . 252 0.371 0,000
22 0.409 0.239 0,353 0.000
23 0.440 0.2285 0.338 Q.000
24 0.443 0,213 0.344 Q.00
25 0.449 2.202 0,349 D.000
26 Q.458 0,192 0,350 0.000
27 0.473 0,180 0.347 9.000
28 0.494&4 0.1585 0.338 0,000
29 0.320 0,147 0,323 Q.000
30 0.576 0.124 0. 300 Q.000
EL CALOR SUMINISTRADD AL REHERVIDOR ES 6£65638.28125DE+01 (CAL/HR)

EL CALOR ELIMINADO POR EL CONDENSADOR ES 77056.787500E+01 (CAL/HR)



ARCHIVO DE DATOS DATOS.DAT
4
1-H-0CTARO
2-ETILCICLOHEXANO
3-BTILBENCENO
4-pR5ST-EXT~CON-FERQL
i 0 0 s}
6,92374
1355.12800
208.5186
8.87041
1384.038
215.128
6.85718
1424,255
213.208
7.13617
15148.1
175,00
~245.0853
0.0

0.00000
0.00009
102 .85055

g
~245.0853
0.00

Q.00
102.85055
0.00000
.00000
G. 00000
-245,0853
0. 00000
0.00000
9. 00000
102.85055G0
0. 00000
G.00000
0.00000
-245.085300
0.0000 .
0.00000
0, 00000
102.8500535
0.00000
G.00000
0.00000
30
2
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ARCHIVO DE DATOS UNIQ.DAT. PARAHETROS UNIQUAC.

4.938
.8486
.2856
.318
.3844
.8878
.508
.5972
.84881
.88
.5517
.80681
.1000E01
.1000ED1
.65737ECO
,781356E-01
. 10000E01
.10000E01
.85733E00
.78135E-01
.12762E01
.127B82E01
. 10000E01
.428458-01
18837E01
.18837E01
.17825E01
.10000E01
.000000EC
.00000EQ
.38239E-03
.42876E-03
.00000EQD
.00000E00
.38248E-03
.42876E~03
.31484E-03
.31475E-03
.00D00EQD
.980208E-03
.75283E-04
0.75320E-04
-0.86317E-03
0.0000000B00

t

000000000 0CO0000DO0000CO00O00VOrRWNBWOLLEOWL

1
o



NK ES EL. NUMERD DE COMPDONENTES

COMPONENTE 1-N-OCTAND
COMPONENTE 2-ETILCICLOHEXANO
COMPONENTE S-ET ILBENCEND
COMPONENTE 4-DEST~-EXT-CON-FENOL
NOAC NOFUG NODIM NOEX NDIM
1 Q 0 4] O (COMPONENTE QUE SE DIMERIZA)

INCLUYE COEFICIENTES DE ACTIVIDAD

COMPOSICION DE LA ALIMENTACION Y CONSTANTES DE ANTOINE

1 20,000 &.924 135%5.126 209,518
4 40.000 6.870 1384.0386 215.128
3 AD L0000 &.757 1424.255 213,206
4 300.000 7.138 1518.100 . 175.000

NUMERD DE ETAPAS 30

DESTILADO 70.00

REFLUJO .00’

PRESION TOTAL 1.00

COND 2

CONFIGURACTON DE FLULJO

1 FL FVv 0 sL . osvi

<'FKV- ~COMPOSICION DE LA ALIMENTACION

1 330.00 5630.00 0.00. 0.00 0.00°  0:00 0.00 0.00 0.00

2 960.00  &£30.00 ©,00 - 0,00, QQoo' 70,00 0.00 0.00 0.00
3 960.00 630,00  ©0.00 0.00 0.0 0.00 0.00 0.00 0.00
4 950.00  &30.00 0.00 o.oo,fmd.oﬁif,p;oo‘ '0.00° 0.00 0.00
5  980.00 430,00  0.00 §.ooj 0.00 0.00 . 0.00 0.00 0.00
&  960.00 &30.00  0.00 - 0.007 Qiqﬁirﬂo.oo L 0,00 0.00
7 960.00 630.00  0.00  ©0.60 7 0.00 L:o;oor' 0.00  0.00 0.00
8 960.00 630.00 0.00 0.00  0.00 . 0.00- :0.00° 0.00 0.00
9 960,00 430,00  0.00 0,00 . 0.00° 0.00. 0,00 0.00 0.00

10 960,00 630,06 ©0,00.00.00° " 0.00° 0.00- 0.00 0.00 0.00



i1 960.00
12 960:66?:1H
13, 980,60 -
14 960.00
15 960.00
16 040.00
17 - 860.00
18 B40.00
19 B860.00 -

20  B&O.00 4

21 560,00 2430
22 560.00. -
23 580,00 -

28 840500 _:

25 580,00
26 860.00
27  560.00
28 5&0.00

29 $&60.00

30 560,00

ETAPA TEMP. FLUJD TOTAL COMPONENTE EN EL FLUJO

(TODOS LOS FLUJOS SON FLUJOS DE LIGUIDO)

1 145.434 330,000 0.000 0.035 38.533 291,438
2 150.101 9460.000 0.000 0.416 317.839 &41.745
3 143,754 960,000 0.001 0.998 494.007 464,993
4 142.317 960.000 0.003 1.751 551.825 404.421
S 14:.995 60.000 .0.007 2.790 564.000 393.202
& 141,880 60 .000 0.017 4,340 §65.297 390,347
7 141,781 240,000 0.03% £.692 563.678 389.591
a8 141,645 F40.000 0.088 10,247 560,469 3IB?.1795
9 144.4882 960.000 0,202 15,671 $35.436 3I88.691
10 141.134 F60.000 0.458 25.79%9 $47.79= 3IB7.990
11 140.4674 q60.000 1.02% 35.4682 526.342 386.747
12 139,995 463,000 2.275 52.85& 519.455 385.414



[ B T e
14 137.479
15 135.922
16 135.4685
17 134.931
18 13T3.04Z
19 131.420
20 129.810
21 128.278
22 128.11%9
23 127.852
24 127,570
2% 127.274
2 126.964
27 1246.4637
2B 126.290
29 125.921
30 125.524

ETAPA TEMP.

(TODOS LOS FLUJOS SON FLUJOS DE

165.4324
150.101
143,751
142.317
141.995
141,880
141.781
141,645
141.442
10 141.134
11 140.674
12 139.995
13 139.020
14 137.475
15 135,822
16 135.485
17 134.9531
18 133.042
1% 131.420
20 129.810
21 128.378
22 128.11%9
23 127.852
24 127.570
25 127.274
26 126.964
27 126.637
28 126.290
29 125.921
30 125.924

DODNOULDEAN -

RESIDUD =

Fi.UJ0 DE PRODUCTO,

ot L ]
&0 Q0 10,299
L0, 000 2n.589
B&0. QOO 18.712
B&O. 00 210137
860,000 25.095
B840.000 30.97&
B&O. OO0 39.298
D& O 51.012
SHD 000 55.716
S60.000 §?.601
960.000 b4,339
D& .00 70.429
Sau . 00 78,262
560,000 88.272
560,000 100.947
$560.000 116.804
S560.000 134,349
FLUJO TOTAL

&30, 000 0.000
&30.000 0.001
630,000 0,003
630.900 0.007
430,000 0,017
630,000 0,039
&£30.000 0,088
£30.000 @, 202
630.000 0.458
630,000 1.029
630.000 2,278
&30.000 4.920
&30.000 10.299
630.000 20.589
431, 000 3B8.712
&30.000 41.137
£30.000 45,095
&30.000 50.936
630,600 5%.294
630,000 71.012
&30, 000 75.716
630. 000 79.501
£30.000 84.339
&630.000 99,429
630,000 98.262
630,000 108.272
630.000 120,947
£30.000 136,804
630.000 156,349

70.000 20,000
2744 .087763E-0%

T&LTI0
108.185
136,476
147.746
179.082
218.338
261.310
302.827
337.265
354,284
361.830
366.979
370.215
371.098
369.035
363.413
I5T.644
339.210

499,135
A461.338
41b6.761
322,112
285.317
244,824
199.965
154.185
114.811
7.615
84.734
72.340
60,596
49.660
39,738
30.958
23.378
16,990

COMPONENTE EN EL FLUJO

VAPOR)}

0.381
0.963
1.716
2.755
4,305
&.457
10,232
15.636
23.724
35.4647
52.821
76.495
108,150
146.401
187.711
217.047
258,301
301.275
242,792
377.230
394,249
401.795
4046.944
410,180
411,063
407,000
403.378
393.609
379.175
39.9469

FASE LIOUIDA.

2792.3086
455.474
513.292
525.4467
526.7864
525.144
521,935
5146.902
5309.240
a497.809
480,922
456,602
427,805
378.227
3I2T.579
286,783
286.290
201.431
155,651
113.278
99.081
86.200
7z.827
62,063
81,126
41,205
32.425
24.844
18.458
1.44&7

zB3.714
Ig0.178
376.214
371.429
374,468
371.7453
367.789
363.4693
599.91L
52,385
593.835
56.322
58.7&60
60,980
62,955
&4, 682
b6.174
&7.452

350,313
173,562
114.990
101,771
98.915
98,160
97.744
97,260
96,559
95,516
93,982
91.783
88.747
84,783
79,998
83.033
80.313
76.358
72.261
68.480
60.954
62.404
44.890
67.329
69,549
71.523
73.254
74.742
76.020
8.569



D@0 UGN

0,000
0.000

. 0.000
.0.000

0.000
0.0Q00
0.000
0.000
0,000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.00¢
0.Q00
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000

0.000

0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000

0,035
0.000
Q.000

0.000. .

0.000
0.000
Q.000
0.000
Q.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0,000
2,000
0.000
0.000
0,000
0.000
0.000
0.000
0.000
0,000
0.000

-0.000

0.000
0.000
0.000
0.000
0.000

FLUJD DE PRODUCTO, FASE VAPOR.

GONDPADWAN "

0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
2.000
0.000
0.000
0.300
Q.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
Q.000
0.000
0.000
0,000
0,000
0.000
0.000
0.000
2.000
0.000

0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0,000
0.000
0.000
0.000
0.000C
9,000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000

» 0.000

0.000
0.000
0,000
0.000
0,000
0.000
0.000
0.000

0,000

39,533

. 07000
0,000

0.000

0.000
0.000

9,000

0.000
0.000
0.000
0.000
0,000
0,000
0.000
0,000
0,000
0.000
0,000
0.000
0.000
0.000
0.000
0,000
0.000
0,000
0.000
0,000
0,000

Q.000
0,000
0.000
Q.000
0.000
0,000
0.000
0,000
0.000 "
Q.000
0.000
0,000
0.000
0.000
0.000
0.000
0,000
0.0
0.000
Q.000
0.000



26 e.000 - ‘0.000 0,000 0,000 - -

277, S 0000 T L 0.000 Q.000 . ¢.000
-28 - 04000 - 0,000 0.000 . 0.000 "
2g T 0,000 0.000 €. 000 . 10,000

30 20.000 : 39.965 1.887 8,369
PERFIL DE K~FACTOR. EN LA COLUMNA.

2.798 5.701 3.797 0.430

1

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 0.382
5. 3.531 2.351 1.423 0.383
& 3.508 2,338 1.816 0.383
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 . 0.379
10 3.422 2.286 1.385 0.375
11 3.370 2.256 1.367 0.370
12 3.296 2.211 1.330 0.363
13 3.190 2,148 1.301 0,333
.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 0.293
18 2.771 1.884 1.123 ©.280
19 2.616 1.791 1.063 0.268
20 2,467 1,700 1.003 0.257
21 1.319 1,039 0.788 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
28 1.240 ° 0,987 0.750 1,052
26 1.230 0,980 0.738 1.043
27 1.218 0.972 0.725 1.034
28 1,205 0.963 0,713 1.027
29 1.190 0.953 0.702 1.021
30 1.173 0.943 0.691 1,016

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

1 0.000 0.000 0.117 0.883
2 0.000 0.000 0.331 0.668
3 0.000 0.001 0.515 0.484
4 0,000 0,002 0.578 0.423
S5 0.000 Q.003 0.588 0.410
& 0.000 0,005 0.589 0.407
7 0.000 0,007 0.587 0.306
] 0.000 0.011 0.584 0.405
? 0.000 0.016 0.579 0,305
10 0,000 0,025 0.571 0,404
13 0.001 0.037 0.359 0.403
12 0.002 0.055 0.541 0,401
1z 0.005% 0.680 0.518 0,399
14 0.011 0.113 n.481 0.396
15 0.021 0,153 0.424 0.392
1s 0.022 0.172 0.27% 0,432

17 0.025 0.208 0.332 0.435




18 -o0.029 0.254 @ . 0.285

‘19 L 0,036 - - 0,304 S 0.233

20 0046 0,352 - S0.179
21 0.091 0,602 0.200
22 0.099 . 0.633 ~0.174

. =3 0.106 - 0. 648 00151

24 0,115 0.65% 0.129 :
25 . 0.124 0.661 0.108

26 0. 140 0,663 - 0,089

27 0.158 0.659 0,071 .7
28 0.180 0. 649 0,085 0
29 0.209 0.632 0,042

30 0,243 0. 406 Q.030
PERFIL. DE FRACCION MOL EN LA COLUMNA (FASE VAFOR}Y.

0.000 0.001 0.443 ¢ 0,996

1
2 0.000 0.002 0.723 0.275
3 0.000 0.003 0.815 - 0.183
4 0.000 0.004 0.834 Q. 162
3 0,000 0.007 ©.836 0.157
& 0.000 0.011 0.834 0.156
7 0.000 0.0146 0.B828 0. 155
a8 0.000 0.025 ©.B8z20 0.154
e 0.001 0.038 0.808 0.153
10 N.002 0.057 0.790 0.152
11 0.004 0.084 0.763 0.149
12 o.n08 0.122 0.725 0.146
i3 0.016 0.172 0.671 0.141
14 0.033 0.232 3.600 0.135
15 0.0&1 0.298 0.514 0.127
16 0.065 0.348 @.45% 0.132
17 0,072 0.310 0.392 0.127
ie 0.081 0.478 0.320 0.121
19 0.094 0.544 0.247 0.115
20 0.113 0.399 0.180 0,109
21 0.120 0.626 0.157 0,097
22 0.126 Q.638 0.137 0.099
23 0.134 0.646 0.117 0.103
24 0.144 0.651 ©.0979 0.107
2% 0.154 0.652 0.081 0.110
26 0.172 0.5649 0.065 0.114
27 0.192 0.640 0.051 0.116
28 0.217 0.625 0.03%9 0.11%9
29 0.248 0.602 0.029 0.121
30 0,286 0.571 0,021 0.122

EL. CALOR SUMINISTRADO AL:REHERVIDOR ES 21907.989063E+01 (CAL/HR)

EL CALOR ELIMINADD POR EL CONDENSADOR ES 19473.76404L3E+401 (CAL/HR)
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