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CF>PITULO I 

!r.t~oducci 6~, 

Objetivo 

En este trabajo -:;.e desat rolla un método global riguroso de 

simulación de ~oui:>os Ce sep.;:i.raci On mul tietapas para sistemas 

rnul ticomponentes c:ue operan a régimen permanente donde 

simult3neamente pueden ocurrir un.3 o varias reacciones quimicas, 

tanto en la fase vapor como en la fase liquida. 

El programa desarrollado en este trabajo permite simular 

absorbedcres, agotadores. absorbecores con rehervidor y torres de 

destilación con condensador ~arcíal o total, con o sin reacciones 

quiwicas. El equipo simulado puede tener cualquier número de 

adiciones o e~=racc~o~es de calor y de materia. Ademas se pueden 

manejar vdrias especificaciones en las etapas terminales 

(condensador y rehervidor). Se pueden incorporar en el cálculo 

ef icicncias de Mu rphree referidas a la fase vaoor para cada 

componente en cada etaoa. Las zonas de reacción en cada fase se 

pueden limitar a una o varias etapas determinadas. 



La inicializ.3ción de las variables independientes es llevada ~ 

caho aut.omát.icamente dent.ro del programa. Cn estos calculas no se 

hace~ supcs:c1~~es ce icealida~. Asl se garantiz~ ~ue los ~~lor~s 

de inicio est.én cerca de la solución y que se logre convergencid 

c-on una mayor seguridad. Se pretende que el usuario no necesite 

proporcionar datos no esenciales para la resolución del problem3 

tales como la condición tCrmica de las alimentaciones y estimados 

iniciales de cada una de las variables independientes. 

El eouilibrio liquido - vapor se maneja rigurosamente con Lina 

ver si On madi ficada de la ecuación de est.;i.do de Peng - Robinson 

(Melhem et al .• 1989). Existe también la opción de considerar al 

vapor como gas ideal. Otras ecuaciones de estado y modelos de 

coeficientes de actividad pueden ser incorporados al sistema como 

subrutinas adicionales. 

La versión estándar del programa permite simular eQuipos de 

hasta 25 etapas teoricas y 10 componentes. No se m~neja ia 

existencia y equilibrio de 2 fases liquidas. Puede haber en cada 

fase hasta 3 reacciones controladas cinéticamente (oue no alcanzan 

el equilibrio). Los núrneros de etapas teóricas, componentes y 

reacciones en cada fase se pueden variar fácilmente compi lande 

otra vez el programa. Adicionalmente, el método propuesto se puede 

usar para simular equipos en los QUe no ocurran reacciones 



químicas. 

EQuipo utili~ado 

Este traba;jc se reali.;:6 en el centro de cómp1.;tc de L .. :i. Escuel.;. 

de Cuimica de la Universidad La S;:i.Jlt .. •. Se u~ .. :::¡,1-on }.;:¡,-¿, siguiente-$ 

herramienta$ de desarrollo: 

- Llna comput.ador.J. personal HP Vectra OS/ lt.:>S con coprocesadof' 

matemático. sísterr1a. nperativo DOS 4.0 y l Mb de mernor·ia. 

Compilador f:'ORTPAr~ 77 F77-E.M/32 versión 3.01 de Lahey 

Computer System3 Inc. 
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5i111ult3.ne.:imcntc Ocurren P.eL::i.i:.cione:: CJuimicas 

r ... ntecedentes y 0eneral1dades 
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En 1921, A. '~- B.•ckhaus hi=o auiz~ la p1·in1~1a referenci~ a !a 

dc~til~tción re;'lr:t1va. public;;i.da en unJ patente desc1-ibiendo un 

proceso de esterif icación llevado a cabo en una columna de 

destilación. L~yes y Othmer (19~15} y Berma.ns et al. (1948) 

e-:.tudiaron una re,<t.cción de es.terific3ción en una columna de 

destilación y utilizaron datos e~.perin1entales de eouilibrio 

liquido-vapor y relaciones cinéticas) de equi!ibrio quiMicc para 

obtener solucione$ numéricas para este tipo de problemas. Con el 

tiempo. han aparecido nuevas apl icacior.es de la des ti laci 6ri con 

reacci 6n y se h·~ e ..... tendido el uo;;o de es:o técnica a otras 

operaciones de sepa1·aci ón mul ti etapas, como 13 absorci On y la 

~xtr .:i.cción. 

Las operacione$ de sepa1·aci ón niul ti etapa-: con reacción o 

reacciones qu imicas. presentan come verdaderas ventajas las 

siguientes: 



(l crec:"imiénto en el ~:ir<"-•.:io dP- ¿¡.•.1;incc do:- re.).ccione.::, •je 

"tcuerdo al princü:do de L1:! Chctelier. .J.l estar !;epa.rancio 

cor,tinu-~1ri~nt:~ los p,..ctluctc.", 101rn.;;.c!c~~ • .;.•i.:-~::1e-.-fdC· ;.'3i ·~we so::: t1er,o:. 

J.1 eauilibrir1 y PE'ff11it iendo ur•d ru;t 1
101 1..onv':.~1~ior1 <J"::' los '""~;.Ctivo-;: .. 

- El tlaCet· p0sible o ma$ eficiente ta s~oaracion dd mezcla~ 

por la introducción de un agente adicional aue reacciona 

;.el~.:ctivamentt.:o con .... l]yuno fJe los coniJ;·?nentes de l.?l me2:cla .. , 

separar. r>.'.:lr:--.. Jdi 1111 r~n.:'lduc:to con una vol.:? t::.dad r-el¡,t:iv.:¡. cue 

facilita lci. sep.3ración. 

La n:.;,i.:.ci ón y se~ar-.,ci óri siC1tul t.fJ.nea~ son especialmente 

favorables. por lo t~nta. e11 si~temas con 1eacciones relativamente 

lent.as. donde la temperatura y ~resión de l~ re3c-::i6'1 y de la 

separación sean compatibles. 

Aplicaciones industriales 

a ) DP.s t i l ac i 611 

Nurneros3s aplicaciones han sido propuestas (MikitenKo. 1966). 

Las más vi e ja-:. conc i ~rnen a des ti l.:ici ón con re.;¡cciones en fase 

l j QU ido homog éne.3 corno: 



- Reacciones de ester if-ícación entre ~l ac1do -.-i.CéLlcci y algún 

alcohol. como met-"mOl. c•Ulnol. bu t..,..1101 o but.i lengl icol. 

de out.ilo o acioo t::'::.tc.:ár icv con acet.:-i.to de vi11ilo. 

- Reacciones 1je h1d1 ólisis. como la del anhidrido acética o , 

la del ó~ido a~ r!ttJ~no cri ~tilcngl1col. 

- Reacciones de ::.:~rionifica.ción. como 1 .. t producción de óxido 

de propilcno a p.,.1.rtir <je pr·opilen:::-lorhidrin.3. y cal (Carra 

t-~t al .• t979). 

Las aplic.;:1.ciones má<.:. recientes de la destilacion con reacción 

se refieren especial1nent.e a reacciones bo.z.ad~"ls en catálisis 

he te rog énea . 

L.3 primera fue la síntesis del metilterbutiléter (MT8E} a 

partir de isobut.ano y rr.etanol. El catalizador es ur.a resina 

$Ul fónica. Otros ejemplos incluyen reacciones de esteri f icaci On, 

como la formación de teramilétcr ~ partir de metanol e isoamileno. 

reacciones de cracking. inver~as de reacciones 

e$terificaci6n. y reacciones de alquilaci ón. como la fonn;1ci ón de 

cumeno a purtir de tJenceno y t:.Jropileno. En todos estos ca:so"=>. el 

problema más importante a resolver es la disposición del 

catolizador en la zona re3ccionante de la columna. 

b) Absorción 
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ücotro dt.~ l;i.s ap] ic.acione-;; de L:t. absorción con re<Jcci 6n se 

tienen: 

1·ernoc i ór, de (O 

" 
u~aniiu .:-tlcanol<.i.miri<l. 

(monoet.anolaminJ.l, diet~nolamina, etc.), del g~s oue se usa 

para después producir amoniaco y metanol. 

- L.'1. purificación C-: 9·3S r.,;.tural mediante la absorción de H S 
2 

r en ·-"Prove(.hando '!l.J r.=-.jcci On cor• alcanolamj nas. 
z 

- La el~boración d~ ácido ~:trico. 

Entre la-:: dplicacior.es de la extracción con reacción se pueden 

mencionar la. extracción de lSobuteno con ácido sultúrico y la 

separ·ación de lo$ ;.ilenoo;:. usando una mezcla de trifluoruro de boro 

y ~c1do fluorhidrico. 

El modelo matematico 

fn e-.;.le trab.:i.jo, }ils ecuaciones que describen equipos 

continuos de separación mul ti etapas para mezclas rnul ti componen tes 

:-.e han tomado del modele de Naphtali y Sandholm (1971) y se han 

111odif ir_;1ao para permitir 1-"t inclusión de reacciones quimicas cuy.::.. 
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velucid ... 1.d está controlada c1nética111ente en cuaJquier fase:. Se h~ 

intent.;t.dO hacer un rnodelo lo más flei-:ible y gener·al posible. Entre 

Manejar con 01ismo modelo absorbedores, aaotadores. 

torres de de<;;.t i 1 a.e i ón y absarbedores con ret-;ervidor. 

- El manejo 1 iguro~o oe soluciones altarnen""~e no ideales sin 

cambios en el n1étodu. 

Cu.Jlquier cantid3d de alimentaciones. e .... tra·::ciones t: 

intercambio-:. de calor en etapas intermedias. 

Incluir eficiencias de Mur phree parn describí r el 

co1noortamiento de cada etapa. 

Se considera que el equipo oue se desea simular es un 

separador continuc, or}erando en régime~ pe:-manente. que ::cnsiste 

en un nümero total de etapas US, arregladas en cascada, q·.Je opera 

a contracorriente. La etapa l es la etapa superi~r del equipo. En 

torre$ oe oes=:.ili"lción, esta etapa representa al condensador . El 

nümero de componentes presentes en la mezcla es ~C. Estos 

componentes pueden o no intervenir en una o más reacciones 

qulmica~. las cuAles ~ueden tener lugar en la fase liquida o en la 

fase vapor, en toda~. las etap¿¡s del equipo, o sólo en etapa:s que 

conforman zonas de r-eacción especificas dt:ntro del misrro. 
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Se h~ .:!i'.:.,umido qv~ cada: Pt.a.Pá ~n dc.mde ocurren reacciones se 

compo1-ta con10 un re.:1ct-or de mezcla completct (CSTR). El grado de 

av.;,nce de c~d~ 1eacción esta <:!a.do r.:.or :<'\s ~·i:·re-;:;iones cinéticas de 

velocidad de 1eacc.iQn. Par.:i C.J.d<:t rectcción lo~ coeficientes 

estequiométricos son nego.tivos para las reactivos y posi tivo"s para 

L11s eKtrai:ciones en cualquier et¿,pa j se especifican por la 

fr'1CCión Slj (e...:tracción llquida) o SVj (extracción vapor) que 

representan con respecto al flujo dF! lti corr·iente Qui:! permanece en 

el equipo de$pués de la extracción. 

La al iment,1ci6n del comnonentc en cualquier etapa se 

reµre~.enta por el t lujo t.ctal fV •.J (.J1imentaci6n vapor) o F'L 1 ~J 
(alimentación l 1~uid~). Para cada corriente de alimentación se 

asume Que la presión con la que entra a la torre es la misma que 

la presión en la etapa j de la torre. Los intercambios de calor en 

cada etapa j se representan como CJ. Su valor es mayor a O si se 

trata. de adiciones )-' menor o O si son e}(tracciones. 

Para las etapas en las que ocurren reacciones qu imicas. es 

necesario conocer el volumen disponible de reacción en cada fase: 

VH J es el volumen para reacciones en fase vapor en la etapa j y 

LHJ e5 el volumen disponible para reacciones en fase llouida en la 

etapa j. 
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Para cada reacción qu lmica r oue ocur-re en cualquier etapa y 

en cualquier fase ~e uuede calcular una velccidad de reacción I)~. J 

con respecto a un componer.te sistema sele~c:.onad.:> 

arbitrariamente como referencia. Lo$ moles netos de cada 

componente i del sistema QUP, reaccionan en la. reacción r en la 

etapa j se calculan como: 

LH V r¡ 
J r,I r,J 

o VH J vr, I ílr, J 

dependiendo de la fase la que ocurre la reacción r. El 

coeficiente estequiométrico de i en la reacción r es v 
'·' 

Las ecuacione-:;. de Naphtal i y Sandholm que describen el 

comportamiento de una etapa cualquiera del separador. 

modificadas para incluir la presencia de reacciones qulmicas. ~on 

de tres tipos: 

l. Balances de materia por componente (NC ecuaciones). 

M 
1,J 

Donde 

-(l+SV) V 
J l,J 

1 + f 
i.J i,J 

+ 1 
1.j-1 

el flujo molar liquido por componente es 1
1

.J 

el flujo molar de vapor por componente es v 1.J 

f es la alimentación total (liquido +vapor) de 
l,J 
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en la etapa j. 

rv y rl son los indices del número de reacciones 

en la~ fases vapor· ~ liquida. respectivamente. 

II. Balance ·de energ1a ( 1 ecuación). 

E 
J 

-(l+SVJ) VJ H: 

L HL ... Q 
J-1 j-1 J 

Aqu 1. L y V representan los flujos molares totales de las 

fases liquida y vapor respectivamente. F
1 

es el flujo molar 

de al imcntaci ón en Ll etapa j y H J es la entalp ia molar de 

cada corriente. 

III. Relaciones de equilibrio liquido - vapor para cada 

componente {NC ecuaciones). 

EO 
1,J EFl,J K1,J ll,J VJ / LJ 

(1 - EFJ,J) vi,J•l Vj / VJ+t 

V + 
l,J 

Aaul. EFl,J es la eficiencia de Murphree respecto a la fase 

vapor del componente i en lo. etapa j, y K,
01

es la constante 

de equilibrio liquido - vapor del compuesto i en la etapa j. 
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Fig l. Representación esouematica de una etapa de equilibrio 

F~ 
J 

s v. 
J 

v. 
J 

T 

l e-----·-
P. T. 

J J 

l 

SLj 
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Análisis de gr-ados de l ibert.;.d 

Se pueden hacer di fe rentes ~eleccione$ de variaoies 

independientes (Holland, JG81). Para este trabajo se han 

seleccionado como v.:1ri~"ibles iridependicr·,teo;:;. 10'3. flujos molares por 

etapa y por componente en l.:.i.s fa~cs liquid.::i y "apor 1 y 
•,J 

asi como las temper.:i.t1Jra-:: de todas L .. --s etapas T.- Tambié11 son 
J 

independientes la presión en cada etapa P J' los flujos molares de 

alimentación 1 iquid3 y v.:i~-or de c~.:i.rj21 componente en .:::ada etap.3 

FL y FV 
i,J l,J 

las temperaturas de cada corriente de alimentación 

TFL J y TFV J' las cantidades de calor Q J intercambiadas en cada 

etapa. las eficiencia~ de Murphree por componente y por etapa 

EFl,J' y las relaciones de extracción de liquido y de vapor en 

cada etapa SL J y SV J. A diferencia de otros modelos ( Holland, 

1961). no se introducen nuevas variables independientes al incluir 

los términos que describen las reacciones qu !micas que pueden 

tener lugar en cada etapa. 

De acuerdo al pl~nteamiento anterior, se tienen las ~iguientes 

v3riables y relaciones independientes. lo que permitirá conocer el 

nümero de grados de libertad para el sistema. 



I. variables independiente~ 

Flujos de liquido por componente 

y por etapa 

Flujos de vapor por componente 

y por etapa 

Temperaturas en cada etapo 

Presiones por etapa 

Relaciones de extracción liquidas 

Relaciones de extracción vapor 

Alimentaciones liquidds por 

con1ponente y por etapa 

Alimentaciones como vapor por 

componente y por etapa 

Temper3tura de cada alimentación 

l lquida 

Temperatura de cada alimentación 

vapor 

Intercambios de calor por etapa 

Eficiencias de Murphree por 

componente y por etapa 

Total de variables independientes 

V 

p 

SL 

SV 

FL 

FV 

TFL 

TFV 

Q 

EF 

15 

cantidad 

NS x ~~C 

t~S x l'<IC 

tlS 

NS 

NS 

NS 

NS x NC 

NS x NC 

NS 

NS 

us 

NS x NC 

NS ( 5 NC + 7) 



II. Variaoles independient<:'$ especificadas 

Presi 6n en cada et~p .. 't. 

Extracciones l iqui•jd.s 

E'o(tracciones de v<".par 

Aliment.:¡cíones l iqu:id.:\.s poi 

componente y por etapa 

Alimentaciones como v~por pot 

componente y por etapa 

Temperatura de cada alimentación 

llauida 

Temperatura de cada alin1entaci6n 

vapor 

Eficiencias de Murphree por 

componente y por etapa 

Intercambios de calor en cada 

etapa intermedia 

- Torres de destilación 

- Absorbedores con rehervidor 

- Absorbedores 

p 

SL 

sv 

n 

FV 

TFL 

TFV 

EF 

Q 

Total variables independientes especificadas: 

- Torres de destilación 

16 

cantid?.d 

NS 

NS 

NS x NC 

NS x NC 

tlS 

NS 

NS X NC 

NS - 2 

NS -

NS 

NS (3 NC + 6) - 2 



- Absorbedores con rehervidor 

- Absorbedores 

III. Relaciones adicionales 

Balances de materia por 

componente y por etapa_, 

Balances de energia por etapa 

Relaciones de equilibrio por 

componente y por etapa 

Total relaciones adicionales 

M 

E 

EQ 

17 

NS (3 NC + 6) - l 

NS (3 NC + 6) 

cantidad 

NS )( NC 

NS 

NS x NC 

NS ( 2 NC + l) 

Grados de libertad variables independientes 

variables independientes especificadas 

relaciones adicionales 

Para cada tipo de equipo Que puede ser simulado con este 

modelo los grados de libertad son: 

Absorbedores o 

Absorbedores con rehervidor 
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Torres de destilación 2 

Las V3riables independientes es;:iecificadas son dd.LOS 

~roporcionados por e~ usuario. Las diferencias en ]O$ gr~dos de 

libertad entre los diferentes eauipos se deben a aue las cargas 

térmicas del reher•1idor (en absorbedores con rehervido1· y colu01r1as 

de destilación) y del condensador (en columnas de destilación) no 

necesitan ser conocid3S y especificadas como datos por el usuario 

para poder resolver el problema. 

El modelo propuesto permite obtener como solución los valores 

de los flujos de liquido y de vapor por etapa y por componente y 

las temperaturas en cada etapa. También permite conocer el número 

de moles de cada componente que se producen o consumen en cada 

reacción au1mica que ocurre en cada etapa. Finalmente, para 

absorbedores con rehervidor, calcula el valor de la carga térmica 

del rehervidor y para colum~as de destilación. obtiene las cargas 

térmicas en el condensador y en el rehervidor. 

Para sim•Jlar una torre de destilación con condensador total. 

l.:is funciones error no cambian. si se asume que el destilado 

liquido sale del condensador en su punto de burbuja. 

De los anteriores análisis. se deduce que para simular un 

absorbedor r.o se requieren especificaciones adicionales; para 

absorbedores con rehervidor se necesita una esoeci f icaci ón 
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adicional y para torres de destilación~ dos especificaciones 

adicionale~. Se ha buscado que el algoritmo permita simular 

eouiDOS con una ·.1ariedad de especificaciones terminales. Para 

absor~edorcs con rehervidor se requiere que la especiticac1~1 se 

retiera a ld última etapa (el rel1ervidor). En torres de 

destilación l~s dos especificaciones pueden referirse a Ja 1ni5ma 

etapa terminal o bien una al condensador y otra al rehervidor. Las 

especiticaciones posibles son 

1) Rela:::ión de r·eflujo 

2) Flujo total de producto (destilado o fondos) 

3) Reflujo 

Todas estas especificaciones son válidas para cualquiera de 

las dos etapas terminales de una torre de destilación y para el 

rehervidor en un absorbedor con rehervidor. 

~dicionalmente. el algoritmo permite especificar tem~eraturas 

en etapas intermedias. En estos casos. la especificación de la 

temperatura sustituye a la ecuación de balance de energla en esa 

etapa. 

En general. para cualquier especificación, la función que 

describe la relación y que en la solución del problema debe valer 

CE:ro es: 
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fles.pec..i f icaci ón} v3lor real de la variable - valor especificado 

Para la r~~oluci6, de ~n problema de simulación en cualquiet·~ 

•:ir~ los ~·:.•Jir•r•-::, de 5ef:\araci Qn mencionados. las funciones s•'! a.gr up.:tn 

por etap~:i.. F.sto significa que en una etapa j las primeras NC 

tunciones son los b ... 1lances de materia por componente. después 

aparece la función de balance de energla y finalmente las NC 

relaciones de eouilibrio. 

Si el ea1.1ipo no P.'5 •Jn ¿¡h5orbedor. después del ordenamient.c• 

para las NS ( 2NC + 1) funciones anteriores (los balances de 

n1.3tr-·r i.:i por componente. los balances de energla y las relaciones 

de equilibrio por componente para todas las NS etapas) se agregan 

Ja o leos dos tunciones de especificación terminales necesarias 

para que el ~istema de ecuaciones a resolver ouede completamente 

determinado. 

El modelo del balance de materia para una etapa 

En general. se puede decir oue en la solución del problema, 

par.;\ cada función de bdlance de materia. el n(Jmero de moles del 

compuesto i que entran a la etapa j desde las etapas adyacentes 

j-1 (como vapor) y j+l (como l iouido). más el número de moles de i 

al iinentadas .;.. la etapa j (como l iauido y como vapor) desde el 

exterior, má~ el número neto de moles de i formadas en la etapa j 
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por las reacciones qulmicas que ah! ocurran es igual ~J nlmlero de 

moles de i que salen de la etapa j. 

Expresiones cinéticas 

Las reacciones qu imicas que pue•jen ocurrir en una etapa se 

pueden reoresentar de .;¡cuerdo a : 

a A bB---+ ce+ a:::i 

Se considere para este ejemplo que A y B son reactivos y e y O 

son productos. Esta ecuación se ouede transformar en una expresión 

del tipo de un balance de materia: 

a A b 8 e e + d o o 

Los coeficientes de los reactivos. a y b. son considerados 

negativos y los de los productos. e y d. positivos. 

Si se exoresa el balance anterior en función de un mol de un 

componente de referencia. en base al cual estan dados los datos de 

velocidad de reacción. se tiene: 

v A • o 



Por ej~tnplo. si A es e} componente de referencia: 

d/ ¡a 1 

Al introducir ! os da toe:.. cinéticos al ~imulador se debe elegir 

coeficiente-=. estequioniétricos. son divididos entre el valor 

absoluto del coeficiente estequion1étrico de reterencia. 

La e>'presi ón p.:11·z1 l.:i velocidad de la re.1cción r· vi en-: dada poi· 

la siguiente ecuac:i ón cinética: 

k e>··p (-E a 
o ' 

/RT) n, 
m e l,r 
1 

1, •.. , NC 

Aqui. l'Jr es el numero de mole-z del compuesto de referencia oue 

se consumen o se forman por unidad de tiempo y unidad de volumen. 

k
0

r es el factor de frecuencia. y Ear es la energla de activación 

de la reacción. La concentración de cada componente en moles por 

unidad de volumen es C 
1

• El exponente al que está elevada la 

concentración de Cada componente i en la expresión cinética de la 

reacción r es m Este valor indica el orden de la reacción r 
'·' 

respecto a i. 

La concentración de un reactivo o producto en una etapa dada j 

está expres3da en función del flujo molar de ese componente 

(1 iquido o vapor) en la etapa j, del flujo molar total de la fase 



donde ocurre la reacción r en la etaoa y del volumen molar 

especifico vL o vv de la fase donde tiene lugar la reacción en 

eso etapa: 

asi: 

e 
i,J 

J f (V L L ) 
i,J j j 

o e 
"j 

V 
l,J 

(V V V ) 
j j 

La expresión cinética par<l la misma reacción de ejemplo queda 

K e><p (-Ea /RT) 
O r r 

íl, ( n
1 
t{N v)) 

. 
'·' i ~ 1 •••• , NC 

Aqui. r\ es el flujo malar de cada componente en una fase y 

etapa dadas~ N es el flujo total molar de la misma fase en la 

misma etapa y v es el volumen molar de la fase en la etapa dada. 

Las reacciones reversibles se modelan como dos reacciones 

separadas donde la reacción inversa tiene siempre un valor de k
0 

menor a cero. Los coeficientes estequiométricos en una reacción 

inversa mantienen los mismos signos que en la reacción directa. ¿¡ 

componente de referencia es también el mismo en la reacción 

inversa que en la directa. 

Se pueden general izar las bases anteriores para. permitir la 

representación de reacciones qu irnicas múltiple$ en cada etapa. 

Sólo es necesario Considerar las expresiones cinéticas de todas 
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1.<-..s re.:t.cciont:$ en cad¿¡; fao;.e aue tienen lug.ar en una etapa dada. 

El número neto de moles de un comporienLe í que se forman por 

r·-?3.ccionc-s qu !micas. en U"l.E.\ er3¡:-.a d~d3 J se incluye dentro 'je los 

Lti .l Í:rl vrl,1 r¡rt,j 

~qui. c~da sumatori3 es p~r~ todas las reaccione! rv en fase 

vapor y rl en fa~e 1 iqui•:1a', '' son loor. coeficientes 
'·' 

estequiomét1-icos del con1poner,te i en cada reacci. ón referidos al 

compuesto de r~ferencia y LliJ y VH son 
J 

los volúmenes oue ocupan 

las f~ses li~uida y vapor en la etapa j. Estos volllmeneG son datos 

proporcion~do:. por el usu.;1rio con b..lse en datos de diseño del 

equipo que se desea simular, como son el diámetro de la columna. 

la distancia entre etapas y la altura del liquioo sobre la etapa. 

Cálculo de entalpias 

En este trabajo se considera que la entalp ia molar de una 

corriente 11Quida o vapo~ en l~ etap~ j se puede expresar como la 

suma de dos partes: 

H H 1 + t.~ 
J J j 

El primer término en el miembro derecha de la ecuación es la 
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entalpia mola1· de la rnezcla como g.;i.s ideal a la temperatura de la 

etapa j y a la presión de una atmósfera. Esta cantidad está a su 

vez dada por la ecuación~ 

T 
+ I J Cp dT} 

T
0 

1 

Aqui, n
1 

es el flujo molar por componente en una fase dada y 

N J es ·el flujo molar total en esa fa~e en la etapa j. H ~ es el 

valor de la entalpia de formación del componente i corno gas ideal 

a una temperatura de referencia T 
0 

y J Cp 
1 

dT es el cambio de 

entalpla de i como gas ideal entre la temperatura de referencia y 

la temperatura real de la etapa TJ, a la presión de 1 atm. Tanto 

T
0 

cotno H~ son proporcionad.3.s por el usuario. 

El segundo término del miembro derecho de la expresión para HJ 

es la entalpia molar en exceso de la mezcla. a la temperatura T J y 

con la composición de la mezcla en esa etapa. respecto a la 

entalpia de la mezcla considerada como gas ideal en las mismas 

condiciones. Si la fase vapor se toma como gas ideal. la entalpla 

en exceso vale cero. Si 1a mezcla 11quidd se considera ideal, y no 

es afectada por la presión. la entalpia molar en e>'ceso para el 

liquido equivale al calor latente de vaporización molar de la 

mezcla liquida. con signo negativo. 

Si las mezclas (tanto de vapores como de liquidas) se 

consideran no ideales, entoncec;;; la entalp 1a en exceso para una 
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fase dri.da se puede calcular a p,J.rt(r de la forma apropiada ~e la 

ecuación de Gibbs-Helmholtz 

ti' 
1 

= - R r'- ¡¡ ( ln t 
1

) ¡a T 

y de aqu 1: 

La fugacid.:td p.ó\rci<Jl d~l componente i en una fase determinAda 

es f 1, R es la constante universal de los gases, T es la 

temperatura absoluta, n
1 

es el número de moles de i presentes en 

la fase de interés y N e$ el tutal de u1oles en la misma fase. 

La expresión para la fugacidad dt> cada componente se puede 

obtener de una ecuación de estado ( Soave, Peng Robinson. 

Benedict - Webb - Rubín, etc.). de correlaciones ernplricas basadas 

en datos eyperimentale~. y en el caso de los liquidas, también a 

partir de modelos de coeficientes de actividad (ec. de Wilson, 

ASOG, UNIFAC, NRTL, UNICUAC). 

Relaciones de equilibrio 

En equipos de separación reales generalmente no se alcanza un 

estado de equilibrio entre las fases liquida y vapor que abandonan 

cada etapa. Una medida de la no idealidad en esta situación es la 
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eficiencia de MurD-hr·ee referida a la fase vapor. la cual está 

definida como: 

EF 
l,J 

En la ecuación anterior las variables y i,J' y l,J+t deriot~n las 

fracciones mol reales del componente i en el vapor aue s~le de las 

etapas j y j+l, y el producto K1,j x 1.J es la fracción mol de i en 

el vapor que saldr ia de la t::tapa j si las fas.es l lquida y v.:-ipor en 

dicha etapa estuvieran en equilibrio. 

Para ~l modelo propuesto se requieren como datos las 

et iciencias de Mur·phree por componente y por etapa. Estos valores 

pueden ser conocidos individualmente. o se puede USdr una misma 

eficiencia de Murphree en cada etapa o bien se puede suponer un 

comportamiento ideal, asignando a todas las eficiencias de 

Murphree un valor de l. 

El calculo de las constantes de equilibrio 1 iquido-vapor de 

cada componente en cada etapa se puede hacer a partir de la Ley de 

Raoult si se supone idealidad en ambas fases, de la evaluación de 

coeficientes de fugacidao usando ecuaciones de estado en una o en 

las dos fases, de datos experimentales. y correlaciones empiricas 

y, mediante un método mi'lo::to~ utilizando un modelo de coeficiente 

de actividad para el liquido y obteniendo la fugacidad del vapor 

con una ecuación de estado o suponiendo que es un g~s ideal. 

;¡ 

I 
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CAP lfULO 111 

El Algoritmo de Resc-lución 

Generalidades 

De manera general. los :=t.lgoritmos para simular 1:<J11ipos de 

::eparación multietapas se 1nc;luyen dentro de estos t.ii:-,o-::: 

Métodos cortos 

Métodos rigurosos 

métodos rigurosos simplific~dos 

métodos emp1ricos 

etapa por etapo 

wétodos de partición 

métodos de relajación 

métodos globales 

En general. los métodos cortos sirven r-arR resolver 

problemas de separación en sistemas ideales o con muy poca 

desviación de la idealidad. as! como para generar valores 

aproximados iniciales de las variables de diseño. 

De entre los métodos rigurosos, los métodos et,:¡,pa por etapa, 

como el de Lewis - Matheson y el de Thiele - Geddes se emplearon 
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mucho en el pasado. antes del uso intensivo de las computadoras 

para resolver estos problemas. Los métodos de partición, como los 

de W-.::.ng - Hen~.e y Bur-ningham - Otto. al resolver y corregir 

secuencialmente las variable-;. independientes.. cequie1 en de poc.3 

memoria .. 11 usarse en una comouta•jora y emplean técnicas muy 

eficientes para la resolución de ecuaciones: sin emb.:lrgo, no son 

tlexibles al n1anejar distintas especificaciones y tienen problemas 

de convergencia en sistem3s altamente no ideale5. Los métodos de 

relajací ón ofrecen seguridad en la convergencí.a. pero al 

aproxim.::i.rse a la solución. se vuelven progresiva.mente más lentos 

para llegar a ella. 

El algoritmo de simulación propuesto en este trabajo es un 

algoritmo riguroso de solución global. Esto significa aue todas 

las ecuaciones se resuelven simulté.neamente. Los métodos de este 

tipo son recomendados para sistemas cuyos componentes forman 

soluciones altamente no ideales y para equipos con gran nú:mero de 

etapas. gran número de alimentaciones y extracciones laterales, y 

relativamente pocos componentes. Permiten manejar con facilidad un 

gran número de especificaciones diferentes y su velocidad de 

convergencia es muy rápida al irse apro~imando a la solución. Su 

principal desventaja es la necesidad de buenos estimados iniciales 

para garantizar la 

1·emediado en este 

convergencia. 

trabajo con 

inicializ~ción automática interna. 

Este 

un 

inconveniente se 

algoritmo robusto 

ha 

de 
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Los métodos para resolver sistemas de ecuaciones simultáneas 

no lineales generalmente llegan a la solución i:erativa'Tlente a 

partir de un estimado inicial para los valor·es de l~:is ir•t:IY,Jrlitas. 

En los últimos dñoi;:; se han des.:..i.rrollado divers,:1s técnic3.S p.:tr .. =i. 

resolver este tipo de sist.emas, .3poyadas en el rreciente ~0 1je1 1..ie 

cálculo de los equipos de cMlputo. En gener~l. si se cons1dera un 

~istema de n ecuaciones algebraicas no lineale~ con n incógnitas. 

entonces, en ld solución se tiene: 

FC XJ O 

donde F' es el vector de las ecuaciones. y X es el vector- de los 

valores de las incógnitas. Todos los procedimientos iterativos de 

resolución se basan en el uso ae correcciones sucesivas para cada 

solución aproximada generada en la iteración anterior. El vector 

de correcciones es una transformación lineal del correspondiente 

vector de funciones F. 

La nueva solución apro><imada es: 

X X - 11 F t 
1 +1 l 1 l i 

donde i es el contador de iteraciones. F 
1 

11 es una 
1 

matriz de tamaño n >< n determinada por la téenica empleada y t 
1 

es 
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un factor de escalamiento. cuya inclusión. aunque reouiere de 

cálculos adicionales, hace más esta.ble el algoritmo y facilita su 

converoencia. 

Si el Jacotii. ... =.110 del vector de funciones F se representa por J. 

se pueden definir, entre otras. las siguientes técnicas de 

resolución: 

Método de Newton-Raphson 

Métcdo de descenso acPlerado 

Método de Levenberg-Marquardt 

li 

11 

11 

1"' 

J T t 

(JT J + 

1.0, ). 

matriz 

> o 

). 1)-1 JT 

"'º· 
identidad 

En los métodos anteriores se puede sustituir la evaluación 

anal 1tica de las derivadas parciales contenidas en el Jacobiano 

por la diferenciación numérica. Además. puede sustituirse la 

evaluación numérica o anal 1tica del Jacobiano en cada iteración 

por métodos de actualización aproximados como los de Broyden. 

Broyden - Householder y Schubert. Una alternativa final en este 

aspecto son los métodos hlbridos para actualizar el Jacobiano. en 

los que las derivadas parciales diflciles o imposibles de calcular 

se aproximan con alguno de los métodos anteriores y las derivadas 

restantes se obtienen anal iticamente (Lucia y Macchietto. 1983; 

Lucia. lq85). El Jacobiano se obtiene finalmente sumando la matriz 
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d,._. L:1!; derivadas calculadas y la matriz de las derivadas 

apro...-imadas. 

En particular, el método de Newton - Raphson ha sido la base 

para r~c:.olver por l.argo tiempo, lo$ problemas de simulación en 

eq1..1ip0~ d(· se,:.:lr .. "lción rnult.ieta.pas. Este método es confiable si se 

dispone de un buen e<:..timado inicial para las incógnitas. En las 

cercan las de la soluci ó:l converge cuadráticamente si el Jacobiano 

se evalú3 (analiticd o numéricamente) en cada iterAción . Esto 

signific~ ~~e el ~rror en una iteración es proporcional al 

cuadrado del error en la iteración anterior. Si se usan métodos de 

aciro.""im;)CÍ ón para el Jacobiano, la convergencia es s6lo 

'=.uperline.:i.l. 

El método de descenso acelerado tiene un mayor rango de 

convergencia que el método de Hewton-Raphson. Esto significa que 

puede llegar a la solución a partir de peores estimados iniciales 

oue el método de Newton-Raphson. Sin embargo. su convergencia 

hacia la solución es sólo lineal. Esto lo hace demasiado lento. 

El uso del factor ajustable ). permite al método de Levenberg

M:irquardt corntiin,"lr las mejores caractcr isticas de los métodos de 

Newton-Raphson y de descenso acelerado. Si ). vale o. entonces se 

convierte en el método de Newton-Raphson y al incrementar su 

valor, tiende a convertirse en el método de descenso acelerado. En 

aencral. resulta un método confiable y rápido. Presenta como 
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de$V·~nl.J.ja-;; t!l riesgo de poder converger hacia un minimo local 

donde t~tX) no "E.ea cero. el oue ). no pueda ser determinado 

analiticame11te, y ~l hecho de aue si J es una matriz dispersa. el 

producto J1 J por 10 general no ser~ otra matriz dispersa. 

Todo$ loo::. n1étodos ;,nteriores se caracterizan por tenr.!r una. 

regí on de conver']encia local, o extendida en el mejor de los 

casos. E)(i~ten nuevos métodos Que permiten garantizar la 

convergenci.:l hacia la solución sin importar qué tan lejos estén 

los est1madrJs inJ.ciales. de l..-1s soluciones finales. Entre ellos 

están los métodos de homotoo la. 

l:jásicamente, una horno top 1a es una tr.:'insformaci ón o deformación 

de un sist~ma de n ecuaciones di f 1ci les de resolver que podemos 

representar como F(X) ':. O, usando otro sistema cuya solución es 

conocida o ft:l.cil de calcular G:i(X) O. La uni 6n entre ambas 

funciones se reali;:a mediante un parametro adicional t, que se 

introduce como medida en el seguimiento de la curva que une los 

estimados iniciales X
0

• t
0

, con la solución final X, t. La 

homotop1a li(X,t) debe cumplir entonces con estas condiciones: 

lllX
0

, t
0

) ' <UlX
0

) 'O 

lllX. t) ' t'(X) ' O 

(inicio} 

(solución) 

Dos ejemplos especificas de homotoo1as son: 

- la homotopla de punto fijo, li(X, t) = t F(X) + ll - t)(I - 1
0

) 
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- ld homotopl.:t de Newton. llt X. t) t F(X) + (1 - t)(F(X) - F(X
0
ll 

O, y en la solución. t l. 

i:1 uso dt> los métodos de homotopla implica el subdividir el 

prohlem.'-1 pi-incip~:i.1 en v.:.rio~ subproblemas. cuya res.olucjón es el 

recorrido gradual dt> l.::. trayectoria de la homotopia desde los 

QSLimados iniciales hasta lA solución final. 

La homotopfa de Newton ~e ha usado cara simular columnas de 

destilación con reacciór1 (t~hang y Seader, 1988). Sin embargo, es 

menos eficiente y más lenta que el algoritmo desarrollado aqu 1. 

lmplRntación del algoritn10 

En este trabajo se ha buscado desarrollar un algoritmo a la 

vez rápido, flexible y seguro para simular equipos de separación 

con reacciones químicas simultáneas. Se han·buscado aprovechar las 

car·acter isticas de rápida convergencia del método de 

Ncwton-Raphson oara resolver estos problemas. Para contrarrestar 

lo que se considera la mayor debilidad de este método. se ha hecho 

una forma de inicialización eficiente y que demostró ser altamente 

confiable al resolver los problemas de prueba del algoritmo. 

Se deben determinar cuáles son los datos que debe proporcionar 



el usuario y su forma de entrada; seleccionar el o los métodos de 

calculo de propiedades termodinámicas y establecer los criterios. 

de converge~cia. También se deben fijar la forma de inicializar 

las vari~bles independientes. el número máximo de iteraciones 

permitido y la forma y frecuencia con que se actualiz~ el 

Jacooianu. 

aJ La construcción del Jacobiano 

El método de Newton - Paphson, propuesto en este trabajo para 

resolver el sistema de ecuaciones no lineales que describe 

completamente al equipo que se desea simular. usa el Jacobiano del 

sistema. La estructura de esta matriz está determinada por el 

ordenamiento que se haga de las ecuaciones y las variables del 

sistema. Haphtali y Sandholm ( 1971) propusieron agrupar las 

ecuaciones y las variables por etapa. En este trabajo las 

funciones F y las variables 1 también se agrupan por etapa. pero 

con algunas variantes respecto al ordenamiento original. 

Las funciones error utilizadas son: 

NS x UC balances de materia por componente y etapa (H
1
.J) 

NS balances de energia por etapa (EJ) 

NS x NC relaciones de equilibrio por componente y 
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etapa ( EQ. ) 
.. J 

NC es el número de componentes en el sistema: 

NS e·s. el nUmero de etapas teórica'!. en el equipo 

L~s varlabl~s independientes son: 

NS x NC flujos molares de vapor poi· componente y etapa 

NS temoeraturas por etapa 

NS x NC flujos molJres de l iQuido por componente y etapa 

SagUn el tipo de equipo. después de las NS (2 NC 1) 

ecuaciones anteriores se añaden l o 2 específicaciones ~erminales 

(ES
1 

o ES
1 

y ES
2
). Si es.to sucede. también se agregan lo 2 

vari~ble$ independientes adicionales al vector X (QMS o Q 1 Y 0"5). 

El ordenamiento de las variables sei\ala el orden en el que cada 

función ns diferenciada para construir el Jacobiano. 

X {(v1,Jº'''•v>tC,J" TJ, i,,J·····lwc,j)J•1,, .. ,MS" e,. º•s)T 

Para una etapa dada j. las ecuaciones de balance de materia 

por componente M~.J· las ecuaciones de balance de energia EJ y las 

<elaciones de equi 1 ibr io por camconente EQ dependen solamente 
1,J 
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de las variables independientes de las etapas j - l, j y j + 1- Al 

diferenciar estas tunciones para todas las etapas en el orden 

propuesto, se gener.J. Jacobiano con estructura de bloques 

tridiagonal cac:i en banda tllamada mEitríz BTD), donde cada bloque 

es una sLJbmatriz de t.arn<..tño (~ NC + 1) x (2 NC + l). Los 1·estantes 

elemento-:. del Jacobiano son todos cero y no necesit.;1.n ser 

almacen:'ldos ni t3mpoco tom.J.dos en cuenta durante el proceso de 

resoluci On. 

El Jacobiano con estructura BTD está formado por tres tipos de 

submatrices. En todos los casos, i = 1, ... , NC. 

- Las submatrices "J (j 

derivadas de las funcione<j 

2, NS) están formadas por las 

E J Y EC 1, J con respecto a las 

vari. ... ~bles independientes de la. etapa j - 1: vi,J- 1, TJ·,· 1
1
,J. 1 

- Las submatrices BJ (j =- l. NS) están formadas por las 

derivadas de M 
l,J' 

E y EO 
J 1,J 

con respecto a las variables 

independientes de la etapa j' V 
l,j' T J, 1 10 J 

- Las s.ubma trices ir 
J 

( j l, NS - l) están formadas por las 

derivadas de M E y EQ 
l,J J 1,J 

con respecto a las variables 

. independientes de la etapa j + l: 
i,J+1 

Si el equipo Que se desea simular es un absorbedor. el 

Jacobiano completo tiene una estructura BTO. Si se trata de un 

absorbedor con rehervidor o de una torre de destilación, entonces 
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Pl Jacobiano dP-be incluir también las derivadas de la o las 

ecuacione<.;; de especificación terminales necesarias. Siguiendo el 

procedimiento de tluz ... i Perraris (1Q81), :.e agregan esta.5 

F~CHdCiones como til....1s ésl fín,"ll del Jacobiano y las variables 

i ndeoc~ndl ente-:: adicioni\le<::". como columnas a la derecha del mismo. 

11n trat~lml···1to ~·.:1c:t~ment".".!" igu3l permitir ja agregar ecuaciones que 

r~lacion;otr.:.in V<étf L:1bles en etap.:'.S no adyacentes, incluyendo 

."'1Quél la-:. que de$Cr itii r tan culumn.:i.s interconectadas* y ecuaciones 

Si se requiere agregar ecuaciones para las especificaciones 

terminales, el Jacobianc completo tiene entonces una estructura de 

bloques tridi~gonal casi en banda con bordes (una matriz BBTO). En 

este ca~c aparecen la$ $iguientes nuevas submatrices: 

- La submatriz S. uue contiene 1.;i.s derivadas de la o las 

ecuaciones de espcci f icaci ón terminales con respecto a las 

variables v • T y 1 . Sus dimensiones pueden ser 1 1C NS (2 NC 
t,j J i,J 

+ 1) o 2 • llS ( 2 NC + 1). 

- La ~.ubmatril R, QUe contiene las derivadas de las ecuaciones 

Ml,J' E
1 

y EOi,J con resp~cto d las variables independientes ºws o 

c
1 

y OHS Sus dimen$íones son de NS (2 HC + 1) x 1 o NS (2 NC + 1) 

)( 2. 

- La submatriz T. aue contiene las derivadas de la o las 

ecuaciones de especificación terminales con respecto a las 

variables º~so o, y ºws Sus dimensiones son 1 ~ 1 o 2 x 2. 
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Fig. 2 El Jacobiano como una matriz tridiagonal de bloques 

con bordes (matriz BBTD) 

ll a: 

1\ ll a: 

1\ ll a: 

" ll a: 
R 

1\ ll a: 

1\ ll a: 

1\ ll a: 

1\ ll a: 

ll a: 

s T 

Los elementos fuera de las areas del Jacobiano señaladas como 

las submatrices A. B. ~. R. S o T. valen O. 
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Las submatrices que fornw.n ~l Jacobiano 

Las subm~triceo:::;. /\, By cr: son todas de tamaño (7 NC + l) x (2 

NC +l). Para todos los tipos de derivadas que forman estas 

submatrices, i = 1 •... , r..iC; k = l •...• NC; j = l, ...• NS. Las 

submatrices A1 y CHS no evi~tP11. 

es la llamada delta de Kronecker: 6 = l 
1 •• 

si i = k 

6 = o 
1,k 

si i 't. k 

L J El 11, J 

VJ El V 1,J 

K
1
.J es la constante de equilibrio liquido-vapor del 

componente i en la etapa j. 

&iv son 
J 

los valores de la entalp la en exceso de la 

mezcla en la fase liquida y vapor en la etapa j, respectivamente. 

l'J.-.J es nUmero de moles del compuesto de referencia formadas o 

consumidas en la etapa j por la reacción r por unidad de volumen y 

unidad de tiempo. 

LH J y VH J son los vol limenes en la e tapa j ocupados por cada 

fase donde tienen lugar la o las reacciones quimicas. 

EF i,J es la eficiencia de Murphree reterida al vapor para el 

componente P.n l;i ct;ip~ j. 

Cp
1 

es la capacidad calor ifica del componente como gas ideal 
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a presión constante de 1 atm. 

H~ es la entalp la molar de formaci on de i como vapor a la 

presión de 1 atm y a una temperatura dada de ref~rencia T
0

. 

La submatriz A 

élM ta V o 
l,J k,J-1 

élM ta T o 
i,J J-1 

élM ta l ó 
1,J k,J-1 1 •• 

a E/él v•.J-l =O 

a E/ª TJ-1 ¿, º•.J-1 Cp,J + LJ-1 a <IH~_,ta TJ-1 

a E ta i 
J k, J-1 

T 
H 

0 + J J- 1 e P• dT + L a .iH L /a l + .iH L 
k T

0 
J-1 J-1 k,J-1 J-1 

a EQ 1,/a v•.J-l = O 

a EIJ /a T = o 
'· J J-1 

a EIJ ta i = o 
i,J k,J-1 

La submatriz B 

a M ta v 
1. j k, J 
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a M1./ª TJ VHJ rrv (vrv,I d r¡rv./ª T j) 

LH J E, 1 (V". J il ''". / il T J) 

T 
a E / a v - < i + sv > < H 

0 
.. J J e p d r + v a tJi vJ; a v + b.Y vJ J 

J k, J j k T
0 

k J k, J 

il F/il TJ -(1 + SVJ) (E, (v 1 .J Cp,l + vJ il l>Y:/il TJ) -

(1 + SLJJ CE, 11 1,, Cr 1J + LJ a t>Y~/il TJ) 

il EC /il v 
l,J k,J Efl,J 1 1 ,J (Kl,J + VJ éJ K 11 /d vk,J) /LJ - ól,k + 

(l-EF )v IV 
1,J J,j+1 J+1 

il EC 1,/il lk,J (EFl,J VJ /LJ) (Kl,J ól,k + ll,J il K 1,/il lk,J 

K l /L ) 
1,J 1,J J 

La submatriz q; 

iJ M /il V Ó 
i.,J k,J•1 J,k 
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¡/ 
a M /a T = o 

i. J J + t 

a M1,/a lk,Jt1: O 

ií 
( 

T 
a E ¡a v = H 

0 + J J" e"• ctT + v a tiH v ¡a v + llH v 
j k,j+1 k T

0 
J"'t j'f'-1 k,j+1 J+1 

; 
í 

() EQ /a T O 
1. j j+1 

a EQ 1,/o lk,J•I O 

Las derivadas de las expresiones cinéticas para una reacción 

en cualquier fase están dadas por: 

11, E, (m,,, to,,, In, - (1 /v) a v/a º• - l /N)} 

a r¡/8 T -(l /v) TJ, ca v/a T) E, (m,,, + Ea, /(R T 2J) 

Aqui, n
1 

representa el flujo molar de i en cualquier fase y N 

E, n,. El volumen molar de la fase es v. y m es el exponente 
r • l 
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de en la e~presión cinética de la reacción r. 

Las expres1ones para las derivadas del volumen molar a v/O nk 

y a v/a T dependen del modelo termodinámico empleado. 

La submatriz. R sólo forma parte del Jacobiano si el eQuipo a 

simular no es un absorbedor. Todos sus elementos son O excepto: 

Las funciones error para las especificaciones terminales 

adicionales permitidas son las siguientes: 

l. Relación de reflujo del condensador (L
1 

/O) 

L 
1 

- ( SL, L 
1 

+ \1 
1

) SP 

2. Flujo molar total de destilado (O) 

SL 
1 

L t + \1 
1 

- SP 

3. Reflujo del condensador 

L t - SP 

4. Relación de reflujo del rehervidor (VNS /8) 

V fllS ... ( SV NS V NS + L NS) SP 

5. Flujo molar total de fondos (B) 

5\1 V + L - SP 
ICS NS NS 

6. Reflujo del rehervidor 

\1 - SP 
•s 
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SP se refiere al valor de la variable especificada. Las 

especificaciones 3 se refieren a la etapa y las 

especificaciones 4 a 6, a la etapa NS. Las especificaciones en la 

etapa no son válidas si el equipo es lJn a.bsorbedor con 

rehervidor. SL \ y SV NS son relaciones de extracción de liquido en 

la etapa 1 y de vapor en la etapa NS, respectivamente. Para una 

torre de destilación. el valor de V 
1 

es siempre cero, y el 

destilado liquido equivale 31 producto SL L • 
1 1 

La submatriz S sólo existe si el equipo a simular es un 

absorbedor con rehervidor o una torre de destilación. El valor de 

sus elementoz depende de la o las especificaciones terminales 

seleccionadas. Sin embargo, para cualquiera de las 

especificaciones anteriores. las derivadas con respecto a 

cualquier variable de las etapas 2 a NS-1 valen cero. Además. si 

la especificación se refiere a la etapa l. las derivadas de esa 

ecuación respecto a las variables de la etapa NS son cero. Si la 

especificación se refiere a la etapa us. sus derivadas respecto a 

las variables de la etapa l valen cero. 

Si a la ecuación de especificación se le llama ES y al valor 

de la variable especificada se le llama SP. la submatriz S se 

construye con los siguientes elementos: 



Especificación 

2 

3 

4 

5 

6 

a ES/a V = - SP 
k,1 

a ES/ a T o 
1 

a ES/a 1 l - SP SL 
11,1 1 

a ES/ a V 
k,1 

a ES/a T o 
1 

a ES/a 1 SL 
11,1 1 

a ES/ a V 
• , 1 

o 

a ES/ a T 1 o 

a ES/ a 1.. 1 

a ES/ a V 
k, MS 

a ES/a T NS o 

- SP SL 
NS 

a ES/a 1 - SP 
k, MS 

a ES/ a V •• ws = SV NS 

a ES/a T •S o 

a Es/a i 
k, MS 

a ES/ a v = i 
k, MS 

a ES/a T •S o 

a ES/ a i o 
k ,MS 

En las expresiones anteriores, k = 1 • ... , NC. 

46 

Al igual que las submatrices R y S, la submatriz T sólo existe 
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si el equipo no PS un absorbedor. Si e~iste. sus elementos valen 

siempre O, ya que ninguna de las derivadas de las funciones error 

de especificación deDenden de O o Q 
1 OS 

Al programa se le pueden agregar muchas otras funciones de 

especificación terminale~. Para este trabajo se incluyeron sólo 

J as más usu,3les. Otros ejemplos de especificaciones ter mi na.les 

son, entre otros. carga térmica, temperatura, fracción mol de 

algün componente particular, flujo nielar de algún componente, etc. 

El planteamiento original de Naphtali y Sandholm sustituye el 

balance de energta en la etapa para absorbedores con rehervidor 

y los balances de energia en las etapas 1 y NS para torres de 

destilación por la o las funciones de especificación. Para que el 

Jacobiano del sistema sea siempre disperso. en torres de 

destilación se debe usar una especificación de la etapa l y otra 

de la etapa NS. En este trabajo. º•so c 1 y º•s se han mantenido 

como variables independientes para poder manejar especificaciones 

referentes a la misma etapa terminal en torres de destilación. 

Esto se logra agregando las especificaciones como ecuaciones y 0"
5 

o c
1 

y º•~ como variables adicionales formando los bordes del 

Jacobiano. 

Finalmente. en algunos casos. como en absorbedores con 

rehervidor. es deseable controlar el perfil de temperaturas 

i no:.er tanda cambia.dores de calor en etapas intermedias. Se puede 

especificar una temperatura TSJ para una etapa intermedia j ( j = 



48 

2 •.•.• HS-IJ. LC.$ submatrices AJ, BJ y a:J son modificadas en lo 

referente .<:~ las derivadas de la función E J' ya que esta ecuación 

se sustituye por la especificación ET : 

Todas lns dcrivddas de EJ en l\i. BJ y G:'J son sustituidas por 

o excepto a E /a T oue 
J J 

se sustituye por: a ET/ª T J TS J /T~. 

b) Procedimiento de resolución 

Pard cada iteración en el método de Newton-Raphson se 

resuelve el si$tema 

J 6X -F 

donde J es el Jacobiano del sistema. 6X es el vector de 

incrementos de las variables indeoendientes y F es el vector de 

funcione~ error del sistema. Al obtener el nuevo vector 6X los 

valores de las variables independientes son corregidos asi: 

Aqul, el contador de iteraciones es i, y el escalar t
1 

se usa 

para optimizar el tama~o de la corrección y dar asi mayor 



... 
estabilidad al calculo. 

Los calculos iterativo~ inician con un estimado para las 

var i.:i..ble-z. 1
0 

y terminan cuando la norma euclidi3na de las 

funciones error 11 F 11 es menor oue un valor de tolerancia 

preestablecido c. 

En el algoritmo propuesto. el Ja;cobiano se i-eevalúa en ca.da 

iteración. Al correr los problemas de prueba se comparó la 

velocidad de ejecución evaluando el Jacobiano en cadQ iteración y 

evaluándolo cada 2 y cada 3 iteraciones sin detectar mayor rapidez 

en estos últimos modos. 

Existen varios motados para calcular y actualizar el 

Jacobiano. Para el modelo propuesto todas las derivadas se 

calculan anal1ticamente. incluyendo las deriv~das de las 

prop1edades termodinámicas. Esto no afectó la velocidad de 

ejecución del programa y permite ~ue los célculos se hagan usando 

precisión simple. 

Para hacer· mas estable y seguro el algoritmo. antes de hacer 

la resolución en cada iteración. se hace un escalamiento del 

.Jacobiano. Esto es necesario. ya Que en muchos casos las 

magnitudes de las variables y de las funciones son muy diferentes 

entre si. El procedimiento usado aqu1 consiste en ,hacer un 

escalamiento de variables seguido de un escalamiento por filas 

(Holland. 1981). Por lo tanto, en cada iteración el sistema se 
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resuelve usando el Jacobiano y l.:!o;:; flrnciones esc.:-tlad.:i.-=:.. 

El Jacobiano del sistc-ni¡¡ es siempre una matr L: dispersa de 

tipo BTD o 8BTD. E~1sten algor·itmo~ niuy eficientes pdra inve1·tir 

matrices dispersas aprovechando esta caracteristica. Asi. es 

innecesario alrn.Jcenar o uti 1 L::ar en el manejo numérico todos los 

elementos que son r.t~.n1 y oue c$t án fuera de i.-{ b~"lnd.:i. tr idiagonal 

de bloques y de lCJs. bordes. En particular, para. el presente 

trabajo se usó una. e>:tensión del método desc1·ito por Stadtherr 

(1979J para la inversión de matrices triangulares de bloques con 

bor..:tes. Lo que se busca can esta tt_.cnica es eliminar los bordes de 

la matriz 8BTD tla~ submatrices ~. S y T) para convertirla en una 

matriz: BTD (sin bordas-). L.:'l resolucíón de un sistema donde el 

Jacobiano es de la forma BTD se hace aplicando el algori tma de 

Thomas para matrices tridiagonales (Holland. 1981) donde cada 

elemento es realmente una submatriz o bloque y las operaciones de 

divisl 6n son reemplaz.adas por inversiones matriciales. Por 

supuesto, si el eouipo simula1Jo es un absorbedor (sin rehervidor). 

el Jacobiano resultante no tiene bordes y no hay necesidad de 

eliminarlos primero. 

Si consideramos que las subn1atrices ~J. e
1 

y u:
1 

forman una 

submatriz ~de forma trídi~gonal de bloQues (BTD). y aue el vector 

de funciones error con signo negativo -F se puede dividir en dos 

pd.rtes a: y D~ el sistema que se debe resolver en cada iteración 
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del método de Newton-Raphson es: 

-·· [+] 
Aqu 1, a: es un vector de dimensión NS ( ~ l~C + 1) y D tiene el mismo 

numero de elementos que el núinero <ie renglones dt" S y T (1 o 2), 

dependiendo d~l núrnero de e<;>peci f icacion~s terminales dadas de 

acuerdo al tipo de equipo. Siguiendo .:i. Stadtherr, el sistema se 

transformo en: 

Gt1 l ll 
T - S 11-l G-

con el procedimiento anterior se elimina la submatriz S. Ahora 

se puede resolver f3cilmente el sistema de. como máximo. 2 

incógnitas rcpre~entado en la parte inferior de J" y del vector 

-F111
• Conociendo los valores de estas inc&Jnitas, se elimina la 

-:.ubmatriz R. cueda asi una matriz BTD que se resuelve con la 

ext.ensión del algoritmo de Thomas para llegar al resultado final. 

Este último algoritmo se debe usar también en los pasos 

intermedios par.::t. resolver 11M 1 R y ttM 1 Q:. 
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Una vez invertido el Jacobiano se dispone de un nuevo vector 

de correcciones t.:#.. De acl1erdo a especificaciones del usuario, 

cada variable pL1ede tomar o no valores negativos. En general, los 

flujos molares por· componente y 1as temper·aturas absolutas no 

pueden ser- negativos. Considerando las 2ldiciones de calor 

po~itivas y las extra.r:cinnes negativas, l...:i C.J.rg.:\ térmica de un 

rehervidor es positiva, mientras que la de un condensador es 

negativa. 

Todos los incrementos propuestos A~ 1 se verifican inicialmente 

de la siguiente forma: 

- Si el valor de la variable x
1 

puede ser negativo, se actualiza 

provisionalmente asl: 

Y, X + [>,<. 

' ' 

- Si x
1 

no puede ser negativa entonces: 

y
1

=x
1

+&<
1 

y 

El vector Y tiene la misma dimensión oue el vector X y sirve 

para almacenar valores provisionales de las variables 

independientes. La idea p3ra prevenir que algun~s (o todas) las yl 

tomen valores negativos es debida a Uaphtali (1964). 

Adicionalmente, los incrementos para las temperaturas de cada 
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etapa son verificados para que su valor absoluto no sea 

mayor al 2 % del valor de la temperatura en la iteración 

anterior. Esto se hace para evitar que estas variables tomen 

valores poco realistas que puedan causar problemas al calcular las 

propiedades termodinamicas. De acuerdo a esto: 

LIT 
J LIT J y 

LITJ <- !LITJ! /LITJ (0.02 TJ) 0.02 T 
J 

El truncamiento en los incrementos de temperatura da 

estabilidad al algoritmo. Esto se comprobó al intentar resolver 

problemas de prueba. Sin usar este truncamiento. en varios casos 

las corridas terminaron anormalmente al sal ir alguna temperatura 

del rango de validez de los modelos de cálculo de propiedades 

termodinamicas. Durante el desarrollo del programa se investigó 

también si truncamientos de la misma forma para los flujos molares 

favorecen la convergencia. En lodos los casos estudiados de este 

tipo siempre se necesita ron mé.s iteraciones para llegar a la 

solución en comparación de cuando no se usaron truncamientos. Por 

lo tanto, el algoritmo sólo maneja truncc:tmientos arbitrarios en 

los incrementos de temperaturas. 

Después de la validación individual de cada incremento 

propuesto !l.:-:,, para hacer más eficiente el algoritmo. se busca el· 
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factor t Que optimice el tamaño de pa~o propuesto ya validado. El 

criterio de optimización es la minimización de la no1-ma euclidiana 

de las funciones error 11 F 11. La búsqueda de t se basa en el 

método de Fibonacci con 15 f;!:<reri.n1Pnto-=... lo que aar¿.¡ntiza que el 

valor final de t es el óptimo con un rná.><imo del 0.1013 se.. de error. 

El interv~lo de búsqueda d~ e-:ta entre o y l. En cad~ 

experimento los valores provi-:.ionales de las varia.bles 

independientes se calculan como: 

Después de calcular Y se calcula el vector de funciones error F(Y) 

y su norma euclidiana 11 F 11. asl co1no la norma euclidiana del 

vector de correcciones 11 t l1X 11. 

Al terminar la bÚSQUeda de t se tiene el mejor conjunto de 

valores de V, los cuales se convierten en los valores actualizados 

para X: 
l = " 

Con las normas euclidianas de los vectores de funciones error 

y de correcciones de las variables de iteración se verifica si se 

t"1a alcanzado convergencia. Se declara convergencia si la norma 

euclidiana de las funciones error es menor a un valor de 

tolerancia preestablecido y si la norma euclidiana del vect.or de 

correcciones a las variables de iteración es menor al 1 % de la 

norma euclidiana de todas las variables de iteración. Esto es: 
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llFll<c y 11 t llX 11 < (0.01 11 X lll 

con e 

Si se satisfacen los criterios de convergenci3. la ejecución 

termina con la presentación de resultados. Si no hay éonvergencia, 

se verifica si no se h.:i. excedido el número maximo de iteraciones 

permitido. que es de 25. Si este valor ha sido excedido. se 

suspenden los cálculos y se presentan los mejores resultados 

obtenidos. De lo contrario, se reevalüa el Jacobiano y se continúa. 

con el método de Newton-Raphson hasta obtener conver·gencia o 

exceder el limite de iteraciones permitido. 

Los resultados se escriben en dos archivos: 

El archivo WEG contiene. para cada iteración. la norma 

euclidiana de las funciones error y la norma euclidiana de los 

incrementos de las variables independientes. 

- El archivo Z!EL incluye los resultados de la inicialización 

interna y los resultados finales: 

Perfil de temperaturas, flujos molares totales por fase y por 

etapa, flujos molares por componente, por fase y por etapa, 

fracción mol de cada componente en cada fase y etapa, cargas 

térmicas del condensador y rehervidor (si los hoy). velocidad de 

cada reacción QU 1mica en cada etapa respecto al componente de 
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referencia, flujos molares por componer1te de cada e-<tr .. 1cción y 

norma euclidiana de las funciones error. 

e) Inicialización 

Una debilidad importante dP.1 método de: Newton-Raph$On es L"l 

necesidad de buenos estimados iniciale$ de cada v~riable de 

iteración para garantizar la convergencia. E$ dificil definir lo 

oue es un "buen estimado inicial... Con t recuencia, si los 

componentes forman mezclas no ideales. los rangos de valores 

iniciales para las variables de iteración con los que se logra 

convergencia son muy estrechos. Usualmente se resuelve el sistema 

con métodos simplificados para obtener los es timados i nici..iles. 

Sin embargo. estos métodos generalmente suponen un comportamiento 

ideal o casi ideal de las mezclas. Los valores iniciales que 

generan. al usarse dentro de algoritmos rigurosos. pueden dar 

soluciones f lsicamente irreales o ninguna solución final. 

Venkatamaran y Lucia (1988) proponen una inicialización con la que 

las inconsistencias fisicas pueden ser evitadas, independiente de 

las especificaciones dadas por el usuario. Al comenzar el 

desarrollo de este trabajo se utilizo este Procedimiento. 

modificado para usarlo en equipos con reacciones Q1Jimicas. Sin 

embargo. nunca se logró convergencia al emplearlo en los problemas 
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de prueba. Se diseñó entonces un nuevo método. el cual se usa en 

la version final del progr3ma. 

En este trabajo la inici.;\lizaciór'I es automktica. Asl. el 

t1suat"io he debe hacer cfJ,lculos previos para resolver· el problema. 

$e consideran en todo el procedimiento las no idealidades del 

~istema y se usan l~s espccific~ciones p~r~ mejorar los estimado$. 

los resultados en lo$ problemas de pr·ueba indican que la 

inicialización obtenida de esta forma $iempn? fue cercana a la 

solución final, lograndose convergencia tacilmente. 

Durante toda la inicialización se usan métodos rigurosos para 

evaluar las propiedades termodinámicas. El proceso comienza con el 

cálculo de las entalpias de todas las corrientes de alimehtaciOn. 

Si alguna alimentación esta especificada sólo como liquido o vapor 

saturado. el pregrama calcula primero la temperatura de burbuja o 

rocio correspondiente. 

Se calcula después la presión promedio en el equipo y una 

alimentación global hipotética sumando todas las corrientes de 

i'llirnentación. Esta alimentación global es sometida a un flash 

adiabtltico con reacción a la presi 6n promedio de la columna. Las 

ecuaciones para resolver este tlash son las mismas que las usadas 

para de$cribir una etapa de eQuilibrio en el e~uipo: 

- NC balances de materia por compol"lente 

- l balance de energia 
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- NC relaciones de equilibrio por componente 

Las variables san: 

- NC flujos molares de vapor por componente 

- 1 temperatura. 

- NC flujos molares de 1 lquido por componente 

El fla'5h se resuelve usando el método de Ncwton-Raph-=.on. Los 

valores iniciales para el c~lculo son los flujos molare-;. de 

l 1ouído y vapor por cofllponente en la alimentación global y una 

temperatura ponderada de todas las alimentaciones según su 

entalp ia. 

La composición del vapor resultante del flash se asütt1c como la 

composición de la corriente que sAle de la etapQ y la 

composición del liquido. como la composición de la corriente de 

salida de la etapa NS. Para generar un perfil de temperaturas en 

el equipo. se calcula el punto de burbuja del liquido y el punto 

de roela del vapor. Si el eouipo es una torre de destilación con 

condensador total. se calcula la temperatura de burbuja del v.1por 

y no la de recio. Estas dos temperaturas sirven par~ calcular las 

temperaturas de las e tapas intermedias por interpolación lineal. 

Al calcular las temperaturas supuestas en las et.'lpas terminales 

del equipo. se dispone también de los valores de las constantes de 

equilibrio K para cada componente. Estas valores también son 
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interpolados para dar un oerf i 1 de constantes de cqui l ibrio en 

cada etapa para cada compo~ente~ La interpolación no es lineal ya 

que los valores de K, supuestos inicialmente independientes de la 

composición, siguen esta dependencia aproximada respecto a 

temperatura y presión: 

Aqu1. Ci Y E
1 

son constantes espectficas de cada cvmpuesto. 

Se ~tilizan la o las especificaciones dadas (si existen) y la 

suposición de flujos molares totales por fase constantes, p3ra 

generar lo'$ flujos molare$ totales por fase en cada etapa .. Este 

perfil sólo es discontinuo donde hay alimentaciones o 

extracciones. 

Se plantea entonces para cada componente una matriz 

tridiagonal conteniendo los balances de materia en cada etapa y se 

resuelve para las fracciones mol de 1 iquido xi,J usando el método 

de Thomas. Este proceso es similar al primer paso del método de 

Wang-Henke (1966), con la diferencia de que los balances de 

materia incluyen la contribuci 6n debida a la o las reacciones 

qulmicas en cada etapa. El balance de mat.eria en función de 

fracciones mol liquidas tiene la forma: 
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1 
donde: 

A L 
j J-1 

o -ti + sv j) K V - (l . SL ,, L 
J l.J J J 

e K V 
J l,J•t J'1 

D - (FL + FV + LH E,, " f} r 1. j 
+ VH E,. " T}rv,j ) 

j 1. j •.J J rl,1 J rY, i 

Los valores de las f rae.e iones mol liquidas son normal izados 

tras resolver las matrices tridiagonales de todos los componentes. 

X •.J 

Con estos nuevos valores de Y se calcula el punto de burbuja de 
i.,J 

cada et.ipa para generar un nuevo perfil de temperaturas y de 

constantes de equilibrio. 

El proceso de generación y resolución de la matriz tridiaganal 

por componente~ y la corrección del perf·i 1 de tempera turas. se 

hace 3 veces. En cada ocasión se recalculan las velocidades de 

reacción y se incorporan a los balances de materia. 

Después de conver·tir las fraccione~ mol l 1quidas a flujos 
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molares oor comoonente, se estiman. si existen. las cargas 

térmicas del condensador y rehervidor resolviendo balances de 

energla para las etapas l y NS. 

La inicialización termina con la evaluación de las funciones 

error y st1 norma euclidiana. 

d) Cálculo de propiedades termodinámicas 

Existen diversas formas para calcular las propiedades 

termodinámicas de un sistema. Espec if icamente, la simulaci 6n de 

equipos de separación mul tietapas utiliza los valores de las 

constantes de eauilibrio liquido - vapor para cada componente y la 

entalpía de cada corriente liauida y vapor. Los c~lculos se pueden 

hacer 

- Asumiendo idealidad en una o las dos fases. 

Utilizando directamente datos experimentales sobre el 

c:omportarniento tennodinámico del sistema en una o las dos 

fases. 

Empleando correlaciones empiricas basadas en datos 

experimentales. 

- Utilizando ecuaciones de estado. Algunas de éstas pueden ser 

aplicadas en las dos fases y otras sólo en una de ellas. 

- Para la fase llauida se puede usar un modelo de coeficientes 



de actividad. 

Cn e-:.te tu1bajo s.e ha. busc~do que el error en el algoritmo sea 

dt~bido 56lo al error contenido en el paouete tt:rmodinámico 

~mplcado. Para la versión final del programa se eligió como modelo 

termodinátnico ril]uroso ln ecuación de estado de Peng-Robinson. 

modific.,do. por Melh·~rn. Saini y Goodwin (1989). Se puede aplicar 

tanto ,;:. la fase l 1quid.3 como vapor y maneja bien sistemas cor, 

comuuestos polares o en condiciones ..:.upercr itic.:i.s. Se pueden 

agregar nuevos modelos ter·modin:ámicos como subrutinas 

independientes. sir\ modificar la estructura del programa. 

En todos los casos consultados de operaciones de separación 

con re.:lcciones qu 1micas simult~neas. la fase l 1quida es 

fuertemente no ideal. En la fase vapor. el grado de no idealidad 

varia según el sistema y las condiciones de operación. De acuerdo 

a lo anterior·, el programa permite calcular las propiedades 

termodin:unicas en la tase vapor considerándola como gas ideal, o 

bien utilizando la ecuación de estado de Peng-Robinson modificada 

por Melhem et al. (1Q89). En el 11.quido se a'3urne no idealidad y se 

utiliz.:i sie1npre la ecu'3ción de e-;:.tado de Peng-Robinson modificada. 

La ecuación de estado de Peng-Robinson para compuestos puros es 

do la form.:': 
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P R T / (V - b) - a a / {V (V + b) + b (V - b)) 

con 0.45724 R 2 T~ /Pe y b = 0.0778 R Te /Pe 

AQui. Te y Pe son la temperatura critica y la presión critica del 

compuesto. respectlvamentP; P,V y T son la presión. volumen mol.:i.r 

y temperatura respectivamente. y R es la constante u11iversal de 

los gases. 

Para mezclas. la ecuación toma la forma siguiente: 

p R T /(V - s.) - A./(v {V+ s.)+ s. (V - Bol) 

con Bo l/N L¡ n
1 

b
1 

El número de moles presente de cada componente en una fase 

determinada es n
1 

y N es el total de moles en la fase. 

La mayorla de las modificaciones propuestas para la ecuación 

original de Peng-Robinson (y para las ecuaciones cúbicas de estado 

en general) afectan la forma de evaluación de las cantidades a y 

A ... En particular. la modificación de Melhem. Saini y Goodwin. 

utilizada P.n este programa, propone: 

ln a 
1 
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donde r 
1 

y s son const~mles p3r3 cada compuesto. y 

aº <a, a a a J) 112 
l,J J ¡ 

a a o (1 - k + (k - K J,IJ n, /N) 
1,J 1 .J i .J i,J 

A. 1 /N2 }":, ¿J n n a 
¡ J i,J 

donde i. son dos componentes cualesquiera del sistema. Los 

pa.rAmetros de interacción binaria k
1
,J y kJ.l son diferentes entre 

si y deben ser determinados experimentalmente para cada par del 

sistema. El arttculo original de Nelhem et al. (1989) contiene las 

constantes r y s para mas de 100 compuestos~ y los parámetros de 

interacción binaria para 257 pares de compuestos. 
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CAPITULO IV 

Casos de Estudio 

No existen muchos ejemplos distintos en la l i terat.ura acerca 

de simulación de operaciones de separación multietapas acompañadas 

de reacciones aulmicas (Ch.:i.ng y Seader, 1qaa: Carra et al .• 1979; 

Holland, 1981). El caso más estudiado es la destilación del 

sistema ácido a.cético-et~nol-acetato de etilo-agua, donde tiene 

lugar una reacción reversible de esterif icación en la fase 

liquida. El algoritmo propuesto en este trabajo se probó con 

varias ejentplos sobre este si$tema presentados por Holland (1981) 

y Chang y Seader (1988). los cuales fueron resueltos por métodos 

diferentes. 

El sistema estudiado es altamente no ideal debido a la 

presencia de moléculas polares. Las mezclas binarias de acetato de 

etilo-agua. ~cido acético-agua y etanol-agua. asi como la mezcla 

ternaria acetato de etilo-ácido acético-agua. forman azeótropos. 

El orden de volatilidad decreciente es acetato de etilo, etanol, 

agua y acido acético. Idealmente, con una conversión completa de 

los reactivos, el des ti }¡.¡do estar la compuesto por acetato de etilo 

y la corriente del fondo ser 1a agua. Los datos cinéticos de 

l~ reacción de esterif ic~ción que ocurre en este sistema son: 



o bien: 
.. 

A + e !::::==::; e + o 
' 

Si el ácido acético es el componente de referencia. lJ velocidad 

de la reacción es: 

donde: k = 29000 e~p (-7150 /T) 

k' = 7380 exp (-7150 /T) 

T esta dada en K 

C
1 

es la concentración de 

dada en gmol /1 

/(<,;¡mol min) 

/(gmol rnin) 

en la fase liquida 

Los ejemplos presentados están tomados de los datos de Holland 

(1981) y Chang y Seader (1988). Se refieren a una torre de 

destilación de 13 etapas teóricas. que opera a una presión 

uniforme de l atm. No hay intercambios de calo"r ni extracciones de 

materia en las etapas intermedias. La eficiencia de Murphree para 

todos los componentes en todas las etapas ··es igual a 1. El volumen 

de liQuido en cada etapa es de 0#3 l. excepto en el rehervidor~ 

donde es de 1.0 l. 

El caso I presentado aqu 1 corresponde al caso l de Chang ·y 

Seader y al ejemplo 8-1 de Holland. Los casos Il y III son 

variantes en las que se cambia el tipo de condensador en la torr·e 
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y se dan distintas especificaciones t1:?rmin ....... les, respectivamente. 

Los casos IV. v. VI y VII cor-responden a los casos 3. 6. 10 y 9 de 

Chang y Seader, respectivamente. En los casos IV y V se examina el 

efecto de tener más de una alimentación a la torre. En los casos 

VI y VII, además. de lo anterior, uno de lo5 react.ivo=. se introduce 

en exce~.o. 

Para los casos I y VII se presenta la r·esol ur:1 ón completa del 

problema. Esto es, los valores generados por la inicialización 

interna y los resultados finales de las variables de iteración y 

de las velocid3des de reacción, as 1 como el comportamiento del 

algoritmo en cada iteración hasta lograr convergencia. Para los 

casos Il al VI, se incluyen sólo los resultados finales con los 

flujos molares por componente únicamente en las etapas terminales, 

y el comportamiento del algoritmo en cada iteración. En todos los 

casos. los componentes 1, 2, 3 y 4 corresponden al acido acético, 

etanol, acetato de etilo y agua, respectivamente; la reacción 

directa es la reacción l y la reacción inversa es la reacción 2. 



CASO I 

TORRE DE OESTILACION 

TOLERANCIA DE RESOLUC!ON 

CONDENSADOR TOTAL 

ESPECIFICACION 

ESPECIFICAC!ON 

ALIMENTACIONES 

ETAPA 6 FASE LIQUIDO 

TEMPERATURA (K): 366.87 

O. lOOE-04 

L(l)/D 

D 

O .10000E+02 

0.34667E-03 gmol/s 
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FLUJO (gmal/s)• 0.17967[-02 

COMPONENTE FLUJO (gma!/s) 

2 

3 

4 

0.89167E-03 

0.8638BE-03 

O.OOOOOE+OO 

0.41167E-04 

ARCHIVO DE RESULTADOS 

1. RESULTADOS DE LA INICIALIZACION 

TEMPERATURAS Y FLUJOS MOLARES TOTALES 

CTAPA T (K) L (gmol/s) V (gmol/s) 

345.09 0.346667(-02 O.OOOOOOE+OO 

2 346.23 0.346667E-02 0.38l333E-02 

3 347.66 0.346667E-02 0.381333E-0'2 

4 349.22 0.346667(-02 0.381Z.33E-02 

5 351. 01 0.346667E-02 0.3Sl333E-02 

355.49 0.526~38E-02 0,381333E-02 

7 355.58 0.52633BE-02 0.381333E-02 



B 

9 

10 

11 

12 

13 

355.55 

355.SS 

35~.74 

356.72 

360 .03 

368.21 

0. 5:::!t>338E-O:' 0.381333E-02 

O.S:'o338E-O:' 0.381333E-02 

0. 526338E-O::' 0.381333E-02 

O. 5~o33BE-0'.2' 0.381333E-02 

O. 52633BE-0:? 0.381333E-02 

O. l4500SE-02 O. 3EH.333E-02 

FLUJOS MOLARES POR COMPONENTE EN EL DOMO Y EN EL FONDO 

COMPONENTE rll i) (gmol/sl b(i) (gmol/s) 

¡>-, 0.7884004E-07 0.75o3040E-03 

2 0.2016835E-03 0.5201910E-03 

3 0.12.10175E-03 0.1594290E-04 

0.2390220E-04 0.1576ll9E-03 

CARGA TERMICA EN EL REHERVIDOR C(NS)= 0.1503165E+03 J/s 

CARGA TERMICA EN EL CONDENSADOR C(l)= -0.1283139E+03 J/s 

NORMA EUCLIDIANA DE LAS FUNCIONES ERROR = 0.3581722E-03 
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DESTILADO LIQUIDO FLUJO TOTAL {gmol/s)= 0.3466321E-03 

COMPONENTE 

l 

2 

4 

FLUJO (gmol/s) 

0.2884004E-07 

0.2016835E-03 

0.1210175E-03 

0.2390220E-04 

VELOCIDADES DE REACCION FASE LIQUIDA (gmol/s m-3) 

ETAPA 

2 

REACCION 

O. 3'l88390E-05 

0.2123919E-04 

REACCION 2 

-0.4920943E-03 

-0.4108752E-03 
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3 O.l498487E-03 -O. 2946454E-03 

4 O. 1102433E-02 -o. l861469E-03 

5 0.6819968E-02 -O. l 165684E-03 

6 0.28Bl735E-OI -O. 8183021E-04 

7 0.2890112E-Ol -0.9004890E-04 

8 0.2879614E-Ol -0.9630076E-04 

Q 0.2887025E-Ol -o.101c:.n2E-03 

10 0.2970749E-Ol -O. 1069556E-03 

11 0.3382206E-Ol -O.ll.3641BE-03 

12 0.4705790E-Ol -0.1197412E-03 

13 0.6Q9Q388E-01 -O.ll37668E-03 

2. RESULTADOS FINALES 

TEMPERATURAS Y FLUJOS MOLARES TOTALES 

ETAPA T (K) L (gmol/s) V (gmol/s) 

345.06 0.346667E-02 O.OOOOOOE+OO 

2 345.98 0.33585BE-02 0.381340E-02 

3 347.43 0.32563BE-02 0.370534E-02 

4 349.02 0.318395E-02 0.360312E-02 

5 350.97 0.312363E-02 0.353069E-02 

6 35S.7<i O. 489350E-02 0.347035E-02 

7 355.77 0.488950E-02 0.344348E-02 

8 355.77 0.488544E-02 0.343947E-02 

9 355.83 0.487904E-02 O .343539E-02 

10 356.05 0.48715BE-02 0.342898E-02 

11 356.92 O. 485579E-02 0.342154E-02 

12 360.04 0.483792E-02 0.340575E-02 

13 367.93 0.145005E-02 0.338789E-02 

FLUJOS MOLARES POR COMPONENTE y POR ETAPA 
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ETAPA 

COMPONENTE v(i) (gmol/s) y(i) 1( i) (gmol/s) x(i) 

O.OOOOOOOE+OO O.OOOOE+OO 0.2876600E-06 0.8298E-04 

2 O.OOOOOOOE+OO O.OOOOE+OO O. 1997904E-02 0.5763E+OO 

3 O.OOOOOOOE+OO O.OOOOE+OO 0.1231529E-02 0.3552E+OO 

4 O.OOOOOOOE+OO O.OOOOE+OO 0.2369454E-03 0.6835E-Ol 

[TAf'A ;> 

COMPONENTE v( i) (gmol/s) y(i) l ( i) (gmol/s) x(i) 

0. ! 7009BOE-06 0.4461E-04 O.ll07967E-05 0.3299E-03 

2 0.2197587E-02 0.5763E+OO 0.2299107E-02 0.6845E+OO 

3 0.!354855E-02 0.3553E+OO 0.8340l66E-03 0.2483E+OO 

4 0.2607913E-03 0.6839E-01 0.2243472E-03 0.66BOE-Ol 

ETAPA 3 

COMPONENTE v( i) (gmol/s) y( i) l(i) (gmol/s) x(i) 

0.8754035E-06 0.2363E-03 0.5527240E-05 O. l697E-02 

2 0.249869BE-02 0.6744E+OO 0.254932BE-02 0.7829E+OO 

3 0.9574575E-03 0.25B4E+OO 0.4B79472E-03 O. l49BE+OO 

4 0.248309BE-03 0.6701E-Ol 0.2135799E-03 0.6559E-Ol 

ETAPA 4 

COMPONEIHE v(i) (gmol/s) y(i) l ( i) (gmol/s) x(i) 

0.5252Bl0E-05 O. 145BE-02 0.3142l57E-04 0.9869E-02 

2 0.274BB61E-02 O. 7629E+OO 0.268265BE-02 0.8426E+OO 

3 O.bll4193E-03 O .1697E+OO 0.2694941E-03 O.B464E-Ol 

4 0.2375B25E-03 0.6594E-Ol 0.2003737E-03 0.6293E-Ol 
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ETAPA 5 

COMPONENTE v( i) (gmol/s) y(i) l(i) (gmol/s) x(i) 

0.3144282E-04 0.9906E-02 0.1676:?36E-O!. 0.5366E-OJ 

2 0.2882499E-02 0.8164E+OO 0.2616049E-02 0.8375E+OO 

3 0.392670SE-03 0.1112E+OO 0.J545747E-03 O. 4049E-Ol 

0.2'240818E-O~ O. ó3·17E-Ol 0.185ZB46E-03 0.5935E-Ol 

ETAPA 6 

COMPONENTE v( i) (gmol/s) y( i J 1 ( i) (gmol/s) x(i) 

O. 1697968E-03 0.489!.E-Ol O. l 04631 bE-02 0.213BE+OO 

2 0.2818014E-02 0.8120E+OO 0.3433166E-02 0.7016E+OO 

3 0.2755973E-03 0.794JE-Ol 0. !512715E-0.3 0.3091E-Ol 

4 0.2069392E-03 0.5963.E-Ol 0.2627475E-03 O. 5369E-OJ 

ETAPA 7 

COMPONENTE v(i) (gmol/s) y( i) l( i) (gmol/s) x(i) 

O.l658730E-03 0.4817E-OJ O. J034911E-02 0.2117E+OO 

2 0.2780296E-02 0.8074E+OO 0.3407684E-02 0.6969E+OO 

3 0.2632360E-03 0.7644E-OJ O.J4440BOE-03 0.2953E-Ol 

4 0.2340766E-03 0.6798E-Ol 0.3024981E-03 0.6187E-Ol 

ETAPA 8 

COMPONENTE v(iJ (gmol/,,;) y(i) J(i) (gmol/sJ ~e; J 

O. l634787E-03 0.4753E-Ol O .102•761E-02 0.2098E+OO 

2 0.2763818E-02 0.8036E+OO 0.338024BE-02 0.6919E+OO 

3 0.2473573E-03 0.7192E-Ol 0.1344958E-03 0.2753E-Ol 

4 0.2648114E-03 0.7699E-Ol 0.345939JE-03 0.7081E-Ol 

ETAPA 9 
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COMPONEN1E v( i l (gmol/s) y( i) l ( i) (gmol/•.J x( i) 

0.1623282E-03 0.4725E-Ol 0.1019723E-02 0.2090E+OO 

2 0.2745370E-02 0.79'>1€+00 0.3341315E-02 0.684BE+OO 

3 0.2284416E-03 0.6650C-Ol O. l 2268:'2E-03 0.2514€-01 

4 0.':992.\82E-03 0.8711E-Ol 0.3953242€-03 0.8102E-Ol 

ETAPA 10 

COMPONENTE v( i) (gmol/s) y(i) l ( i) (gmol/s) x( i) 

0.1663515[-03 0.4851E-Ol 0.1037368E-02 0.2129E+OO 

2 0.2715•191E-02 0.79lqE+OO 0.3270655E-02 0.6714E+OO 

3 O. 2075c:.68E-03 0.6053E-Ol O. l096961E-03 0.2252E-Ol 

4 0.3395716E-03 0.9903E-Ol 0.4538568E-03 0.9316E-Ol 

ETAPA 11 

COMPONEHTE v(i) ( g1nol/s) y( i) l(i) (gmol/s) x(i) 

0.1933229E-03 0.5650E-Ol 0.1148068E-02 0.2364E+OO 

2 0.2654171E-02 0.7757E+OO 0.3091073E-02 0.6366E+00 

3 O .1852597E-03 0.5415E-Ol 0.9499826E-04 O. l956E-Ol 

4 0.3887849E-03 O. l 136E+OO o. 5216476E-03 0.1074E+OO 

ETAPA 12 

COMPONENTE v( i) (gmol/s) y(i) 1( i) (gmol/s) x(i) 

0.3144471E-03 0.9233E-Ol O. l 561384E-02 0.3227E+OO 

2 0.2485015E-02 0.7297E+OO 0.262232BE-02 0.5420E+OO 

3 0.1601369E-03 0.4702E-Ol 0.7789224E-04 0.1610E-Ol 

4 0.4461510E-03 0.1310E+OO 0.5763152E-03 0.1191E+OO 

ETAPA 13 

COMPONENTE v(i) (gmol/s) y(i) l( i) (gmol/s) x(i) 



2 

3 

0.741835BE-03 

0.2030344E-02 

0.1289600E-03 

0.4Bó748'2E-03 

0.'21q0[+00 

0.5q93E+OO 

0.3007E-Ol 

O .1437E+OO 

0.7507481E-03 

O. 5231BB6E-03 

O.J77386BE-04 

0.1583754E-03 
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0.5177E+OO 

0.360BE+OO 

O. 12~3E-Ol 

O. 1092E+OO 

CARGA TERMICA EN EL REHERVIDOR C(NS)= O.J352542E+03 J/s 

CARGA TERMICA EN EL CONDENSADOR Q(l)= -0.1359109E+03 J/s 

NORMA EUCLIDIANA DE LAS FUNCIONES ERROR = 0.2761384(-05 

DESTILADO LIQUIDO 

COMPOr<ENTE 

2 

3 

FLUJO TOTAL (gmol/s)= 0.3466320E-03 

FLUJO (gmol/s) 

O. 287631'2E-07 

O .1997705E-03 

O. 1231406E-03 

0.2369217E-04 

VELOCIDADES DE REACCION FASE LIQUIDA (gmol/s m-3) 

ETAPA REACCION REACCION 2 

0.3801B59E-05 -0.49123B5E-03 

2 0.2164415E-04 -0.4045821E-03 

3 O. l 57BOB7E-03 -0.2970212E-03 

4 0.1177787E-02 -0.1920091(-03 

5 0.7302976E-02 -0.121447BE-03 

6 0.3029001E-Ol -O.B528971E-04 

7 O . .!.Ol4754E-Ol -0.9503052E-04 

B 0.3013381E-Ol -O. 1030033E-03 

9 0.303231BE-Ol -O. 1098424E-03 

10 0.3120509E-Ol -0.1165273E-03 

11 0.3486457E-Ol -0.1238969E-03 



12 

13 

0.4701631E-Ol 

0.6892491E-Ol 
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-O.t311794E-03 

-o.1::S4568E-03 



CASO l 

TORRE DE OESTILACION 

TOLERANCIA DE RESOLUC!O" 

CONDENSADOR TOTAL 

76 

O. ll)OE-04 

REGISTRO PROGRESIVO DE LA CONVERGENCIA HACIA LA SOLUCIOH 

METODO DE t<EWTON-RAPHSON 

ITERACION NORMA EUC. FUNCIONES NORMA EUC. CORRECCIONES 

o 0.358l72E-03 

FACTOR DE TRUNCAMIENTO : 0.992908E+OO 

0.694SS:;:E-05 O. l681BSE+02 

FACTOR DE TRUNCAMIENTO : 0.618034E+OO 

0.276138E-05 0.765098t-Ol 
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CASO I I 

TORRE DE DESTILACIDN 

TOLERANCIA OE RESOLUClON 

CONDENSADOR PARCIAL 

O. lOOE-04 

ESPECI FlCAC !ON 

ESPECIF 1'.'AC!ON 

ALIMEHTACJONES 

ETAPA 6 FASE LHlUIDO 

TEMPERATURA (K)= 366.87 

Ll l )/[> 

[• 

0.10000E+02 

0.34667E-03 gmol/s 

FLUJO (gmol/s)= O.l7967E-02 

COMPONENTE FLUJO (gmol/s) 

1 

2 

3 

4 

0.89167E-03 

0.86388E-03 

O.OOOOOE+OO 

0.41167E-04 

ARCHIVO DE RESULTADOS 

2. RESULTADOS FINALES 

TEMPERATURAS Y FLUJOS MOLARES TOTALES 

ETAPA T (K) L (gmol/s) V (gmol/.,¡ 

345.92 0.346667E-02 0.346672E-03 

2 347. 34 0.336060E-02 0.381340E-0'2 

3 348.80 0.329102E-02 0.370730E-02 

4 349. 94 0.324935E-02 0.363771E-02 

5 351.43 0.320694E-02 0.359603E-02 

6 355.90 0.498260E-02 0.355362E-02 



7 

8 
q 

10 

11 

12 

13 

ETAPA 

COMPONENTE 

2 

3 

4 

355.7"1 

355.76 

355. 7q 

355_9q 

356.85 

359_q9 

367.92 

FLUJOS MOLARES 

v(il (gmol/s) 

0.4063704E-08 

O. l976113E-03 

0.1239866E-03 

0.2507039E-04 

ETAPA 13 

COMPONENTE 

2 

3 

4 

v(i) (gmol/s) 

0.7619673E-0.3 

0.2093776E-02 

0.12B2325E-03 

0.4971192E-03 

0.498074[-02 

0.4"17763E-02 

o.4q7zasE-02 

0.496574E-O::? 

0.49502t.E-OZ 

O. 493112E-02 

O. 145005E-02 

POR COMPOUENH. 

y(i) 

O. 1172E-04 

0.5700E-t00 

0.3576E+OO 

O. 7232E-Ol 

y(i) 

0.2189E+OO 

0.6015E+OO 

0.3684E-Ol 

O. 142BE+OO 

y 

0.353254E-O~ 

0 . .353066E-02 

O. 3S::'.754E-O:! 

0.3523~7E-0.:> 

0.3515GqE-0'.2 

0.350024E-O: 

0.348109E-02 

PC'R ETAPA 

lli) (gmol/s) 

O. 3021187E-06 

0.23510o4E-02 

0.8684905E-03 

0.~468100E-03 

l(i) (gmol/s) 

0.7504879E-03 

0.5::?50946E-03 

0.171Q142E-04 

O. l 572756E-·03 

78 

x(iJ 

0.B715E-04 

0.6782E+OO 

0.2505E+OO 

O. 7120E-Ol 

x(i) 

O. 5176E+OO 

0.3621E+OO 

O.ll86E-Ol 

O. 1085E+OO 

CARGA TERMICA EN EL REHERVIODR O(NS)= O.l3Q0363E+03 J/s 

CARGA TERMICA EN EL CONDENSADOR Q(l}= -0.1273970E+03 J/s 

NORMA EUCLIDIANA DE LAS FUNCIONES ERROR = 0.3659515E-05 

VELOCIDADES DE REACC!ON FASE LHlUIDA (gmol/s m-3) 

ETAPA REACCION REACCIOtl 2 



2 

3 

4 

5 

7 

8 

9 

10 

ll 

12 

13 

0.5657405E-05 

0.3109292E-04 

0.2041387E-0.3 

O.l341729E-02 

0.766470=[-02 

0.3065635€-01 

0.3017666E-Ol 

0.2997l95E-Ol 

0.3006l08E-Ol 

0.3098723E-01 

0.3457979E-Ol 

0.4693472E-Ol 

0.6911451E-Ol 

79 

-0.32147~8E-03 

-0.:"!094283E-03 

-o. 13052~9E-03 
-O.S9e5369E-04 

-0.7092382E-04 

-0.840<:.5::'.:6E-04 

-o' 94:29297[-0<1 

-O .1026954E-03 

-O. li02671E-03 

-O. l 181B94E-03 

-O. l256782E-03 

-0.1206761E-O~ 



CASO II 

TORRE DE OESTILACION 

TOLERANCIA DE RESOLUCION 

CONDENSADOR PARCIAL 

80 

O. lOOE-04 

REGISTRO PkOGRESIVO DE LA CONVERGENCIA HACIA LA SOLUCION 

METODO DE NEW10N-RAPHSON 

ITERACIDN NORMA EUC. FUNCIONES NORMA CUC. CORRECCIONES 

o 0.796897E-03 

FACTOR DE TRUNCAMIENTO : 0.997974E+OO 

0.827951E-05 0.207046E+02 

FACTOR DE TRUNCAMIENTO = 0.618034E+OO 

2 0.365951E-05 0.451l77E-OI 
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CASO III 

TORRE DE DESTILACION 

TDLERAtlCIA DE RESOLUC!ON 

CONDENSADOR TOTAL 

O. lOOE-04 

ESPEC!F!CAC!ON 

ESPECJFJCAC!ON 

ALIMENTACIONES 

ETAPA 6 FASE LIQUIDO 

TEMPERATURA (K)= 366.87 

V(N)/B 

8 

0.23300(+01 

0.14SOOE-O~ gmol/s 

FLUJO (gmol/s): 0.179b7E-02 

COMPONENTE 

l 

3 

4 

FLUJO (gmol/s) 

0.89167E-03 

0.86388E-03 

O.OOOOOE+OO 

0.41167E-04 

ARCHIVO OE RESULTADOS 

2. RESULTADOS FINALES 

TEMPERATURAS Y FLUJOS MOLARES TOTALES 

ETAPA T (K) L (gmol/s) V (gmol/s) 

:S42.94 0.342212E-02 O.OOOOOOE+OO 

2 :S45.98 0 . .334802E-02 0.376890E-02 

3 :S47.43 0.324652E-02 0.3é9484E-02 

4 349.01 0.317409E-02 0.359331E-02 

s 350.97 0.311433E-02 0.352090E-02 

6 355.80 0.488362E-02 0.346106E-02 

7 355. 78 0.487989E-02 0.343365E-02 



B 355.7"') 

q 355.85 

10 .:!.50.07 

11 356.q:!. 

12 360.04 

!!; ~61.qz 

FLU,lOS MOU~RES 

ETAPA 

COMPONENTE v(i) (gmol(s) 

0.0000000E+OO 

2 O.OOOOOOOE+OO 

3 0.0000000E+OO 

O.OOOOOOOE+OO 

E1APA 13 

COMPONEN1E v\i) (gmol/s) 

1 0.7402627E-03 

2 0.2023724E-O~ 

3 O.l2B-,870E-03 

4 0.48SS477E-03 

0.4S7S96E-02 

0.487031E-O:' 

0.48615bE-02 

O.·IB4695E-02 

0.482650E-02 

O. 145000E-02 

COR COMPONENTE y 

y(i) 

O.OOOOE+OO 

O.OOOOE+OO 

O.OOOOE+OO 

O.OOOOE+OO 

y(i) 

0.2191E+OO 

0.5'>90E+OO 

0.3818E-Ol 

t). 1437E+OO 

0.3429g0f.-O~ 

0.3~25QoE-02 

O. 3•l2030E-02 

0.34ll57E-02 

0.339697E-02 

0.33785::?E-O:Z 

POR E1APA 

l( i) {gmo1/s) 

0.26791 llE-06 

0.197292QE-O~ 

O. 1:?1495t.iE-O:' 

0.2339o33E-03 

l( i) (gmol/s) 

0.7506815E-03 

0.5230051E-03 

O. l 7B7654E-04 

0.15B4354E-03 

62 

x(i) 

0.7829E-04 

0.5765E+OO 

0.3550E+OO 

0.6B37E-Ol 

x(i) 

0.5177E+OO 

0.3607E+OO 

0.1233E-01 

O. l093E+OO 

CARGA TERM!CA EN EL REHERVIOOR Q(NS)• O.l348810E+03 J/s 

CARGA TERMICA EN EL cmmrnSADOR Q( 1)' -o. 1356595E+03 J/s 

NORMA EUCLIOIANA DE LAS FUNC!OtlES ERROR = O. 5B07275E-05 

DESTILADO LIQUIDO 

COMPONENTE 

FLUJO TOTAL (grnol/s): 0.3465579E-03 

FLUJO (gmol/s) 

0.271313BE-07 



3 

0.1997Q87f-0.3 

0.1:'30.~86E-03 

0.2369.348E-04 

83 

VELOCIDADES DE REACCION FASE LIQUIDA lgmol/s m-3) 

ETAPA Pf ACCIOH REACClON 2 

o .. 7.17'~•144f-OS -o. 4_i-;51264E-03 

2 0.2141246[-04 -0.4045540E-03 

3 0.1580482l-0.3 -0.296Q454E-03 

4 0.1181B::SE-0:? -0.19211B9E-03 

s 0.7320ti70E-02 -0.12162B9E-03 

6 0.3035314E-Ol -0.6553489E-04 

7 0.301897RE-Ol -O.q544813E-04 

B 0.30171B'.2E-Ol -O. 1035592E-03 

9 0.3035885[-01 -O.llOSOOOE-03 

10 0.3124533E-Ol -O.ll717o3E-03 

11 0.3491069E-Ol -O. l 246577E-03 

12 0.4704649E-Ol -0.1318956E-03 

13 0.6BB5497E-Ol -0.1264201E-03 



CA~O Il! 

TORRE DE DESTILACION 

10LERANCIA DE RESOLUCIOt< 

COtlDENSAOOR TOTf\L 

84 

O. lOOE-04 

REGISTRO PROGRESIVO QE LA CONVERGENCIA HACIA LA SOLUCIDN 

METODO DE NEWTON-RAPHSON 

ITERACION NORMA EUC. FUNCIONES NORMA EUC. CORRECCIONES 

o 0.360381E-03 

Ff\CTOR DE TRUNCAMIENTO : 0.582573E+OO 

0.141500E+02 

FACTOR DE TRUNCAMIENTO : 0.991895E+OO 

2 0.580727E-05 O. 825327 E~ Ol 
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CASO IV 

TORRE DE DESTILACION 

TOLERANCIA DE RESOLUCIOr< 

CDNDEtj5ADOR TOTAL 

D. lDOE-04 

ESPECIFICACION 

E.SPECIFICACION 

AlIMEtHACIQtjES 

ETAPA 6 FASE LIQUIDO 

TEMPERATURA (KJ: 392.14 

ETAPA 12 íASE LIQUIDO 

TEMPERATURA (K): 351.76 

O. lOOOOE-t 02 L( 1 )/O 

D := O. 3·16o7E-03 gmol /s 

FLUJO (gmol/s)= O.B9833E-03 

COMPONEtHE 

2 

3 

4 

FLUJO (gmnl/s) 

0.89833E-03 

O.OOOOOE+OO 

O.OOOOOE+OO 

O.OOOOOE+OO 

FLUJO (gmol/s): 0.89833E-03 

COMPONENTE 

2 

4 

FLUJO ( gmol/s) 

O.OOOOOE+OO 

0.89B.33E-03 

O.OOOOOE+OO 

O.OOOOOE+OO 

ARCHIVO DE RESULTADOS 

~ RESULTADOS FINALES 

TEMPERATURAS Y FLUJOS MOLARES TOTALES 

ETAPA T (K) L (gmol/s) V (gmol/s) 



344.65 

2 345.20 

3 34t.>.~9 

4 348.00 

5 350.88 

6 357.85 

358.0q 

8 35b.:2 

9 358.32 

10 358. 46 

11 358.83 

12 35Q.83 

13 367.39 

FLUJOS MOLARES 

ETAPA 

COMPONENTE v(i) (gmol/s) 

O.OOOOOOOE+OO 

2 O.OOOOOOOE+OO 

3 O.OOOOOOOE+OO 

4 O.OOOOOOOE+OO 

ETAPA 13 

COMPONEtHE 

2 

3 

4 

v(i) (!Jmol/s) 

O. 69163':l6E-03 

0.2088552E-02 

0.1172453[-03 

0.3870894E-03 

0.346667E-02 

0 . .338007E-02 

0.3272o4E-O:? 

0.317::!61E-02 

0.308017E-02 

0.390742E-02 

O.JBQ540E-0:' 

0.3B8b44E-02 

0.3877q3E-O:' 

0.396B90E-02 

0.385777E-02 

O .•173452E-02 

O. 145000E-02 

POR COMPONENTE 

y(i} 

O.OOOOE+OO 

O.OOOOE+OO 

O.OOOOE+OO 

O.OOOOE+OO 

y(i) 

0.2106E+OO 

0.6359E+OO 

0.3570E-Ol 

0.1179E+OO 

y 

O.OOOOOOE+OO 

0.381334E-02 

0 . ..37:'o74E-02 

0.:)e.,,1931E-O: 

0.351928E-02 

O. 34::!o83E- O:! 

0.335575E-0'2 

0.3343i3E-02 

0.33.3477(-02 

0 . .3.3:.:"u:'t.,E·O:~ 

0.331723E-02 

0.3.306lOE-02 

0.320453E-02 

POR ETAPA 

1 ( i) (gmol/s) 

0.3Q85319E-06 

O. l 739868E-02 

0.1422863E-0'.2 

0.3035378E-03 

l(i) (gmol/s) 

0.7390761E-03 

0.5651311E-03 

O .169::??15E-04 

O. 1288634E-03 

86 

x(i) 

0.1150E-03 

0.5019E+OO 

0.4104E+OO 

O. 8756E-O 1 

x(i) 

0.5097E+OO 

0.3897E+OO 

0.1168E-Ol 

0.8887E-Ol 

CARGA TERMICA EN EL REHERVIDOR Q(NS): 0.1313387(~03 J/s 
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CARGA TERMICA EH EL CONDENSADOR Qfl)= -0.133D5e4E+03 J/~ 

NORMA EUCLIDI~NA DE LAS FUNCIONES ERROR = 0.~048S3¿E-05 

DESTILADO LIQUIDO 

COMPONENTE 

4 

FLUJO TOTAL (gn1ol/s)= 0.34663~0E-03 

FLUJO ( gmol/s) 

0.39849'.20E-07 

O. l422720E-03 

O. 3035075E-04 

VELOCIDADES DE REACC'ION FASE LIQUIDA (gn1ul/s m-.~) 

ETAPA REACCION REACCION 2 

0.4279470E-05 -0.6783350E-03 

2 0.2356162E-04 -0.6022717E-03 

3 0.1806q39E-03 -0.5081209E-03 

4 0.1517440E-02 -O.Z816791E-03 

5 0.1005591E-Ol -0.2623776(-03 

6 0.3820410E-Ol -o. 1830703E-03 

7 0.3942120E-01 -0.1670371E-03 

8 0.4009448E-Ol -0.1534815E-03 

9 0.4057993[-01 -O.l3q8960E-03 

10 O. 4 l :?7432E-Ol -O. 1244493E-03 

11 0.4294236E-Ol -O. l061630E-03 

12 0.4723047E-01 -O.B450982E-04 

13 0.6983446E-Ol -0.9282367E-04 



CASO IV 

TORRE DE OESTILACION 

lOLERANCIA DE RESOLUCION 

CONDENSADOR TOTAL 

88 

O. lOOE-04 

REGISTRO PROGRESIVO DE LA CONVERGENCIA HACIA L~ SOLUCION 

METODO DE NEWTON-RAPHSON 

ITERACION NORMA EUC. FUNCIONES NORMA EUC. CORRECCIONES 

o 0.141545E-02 

FACTOR DE TRUNCAMIENTO : 0.996960E+OO 

0.471367E-04 0.370085E+02 

FACTOR DE TRUNCAMIENTO : 0.995947E+OO 

2 0.204854E-05 0.414462l+OO 



CASO V 

TORRE DE DCSTILACION 

TOLERANCIA DE RESOLUCION 

CONDENSADOR TOTAL 

ESPECIFICACION 

ESPECIF!CACION 

ALIMEtHACIONES 

ETAPA F ABE L !CUIDO 

TEMPERATURA (K): 392.14 

ETAPA 10 FASE VAPOR 

TEMPERATURA (K): 351.78 

O. IOOE-04 

L(l)/D 

D 

O. 10000E+02 

0.34667E-03 gmol/s 

09 

FLUJO (gmol/s)= 0.89833E-03 

COMPONENTE FLUJO (gmol/s) 

3 

4 

0.89833E-OS 

O.OOOOOE•OO 
0.00000[+00 

O.OOOOOE+OO 

FLUJO (gmol/s): O.B9833E-03 

COMPONENTE 

2 

3 

•I 

FLUJO (gmol/s) 

O.OOOOOE+OO 

0.89833E-03 

O.OOOOOE+OO 

O.OOOOOE+OO 

ARCHIVO DE RESULTADOS 

~ PESULTADOS FINALES 

TEMPERATURAS Y FLUJOS MOLARES TOTALES 

ETAPA T ( K) L (gmol/s) V (gmol/s) 



2 

3 

4 

5 

7 

8 

9 

10 

11 

12 

13 

ETAPA 

COMPONENTE 

2 

3 

ETAPA 

COMPONEtlTE 

2 

3 

CARGA 

344.73 0.346t:.67E-02 

.3-'5.4b 0.336837E-0::" 

347.95 0.320624E-O::! 

3SS -~¿ 0.3~7205E-02 

356. 77 0.3Q2989E-02 

;;:,7. 47 0.390391E-02 

357 .84 0.388750E-02 

357.97 0.387585E-02 

357.º2 0.3Bo712E-02 

357.57 0.386296E-02 

3$/.94 0.3858llE-02 

3.60.19 0.384660E-0:2 

3~6.97 0.145000E-02 

F'LUJOS MOLAREG POR COMPONENTE y 

v(i) (gmol/s) y(i) 

O.OOOOOOOE+OO O.OOOOE+OO 

O.OOOOOOOE+OO O.OOOOE+OO 

O.OOQOOOOE+OO O.OOOOE+OO 

O.OOOOOOOE+OO O.OOOOE+OO 

13 
.,¡ i) (gmal/'<) y(il 

0.4885333E-03 0.2038E+OO 

O. l 4 7'~4·18E-02 0.6173E+OO 

O.ll9ll94E-03 0.4970E-Ol 

0.00QS016E-03 O. l29lE+OO 

TERMlCA EN El REHERV!DOR Q(NS)= 

qo 

O.OOOOOOE+OO 

0.381334t-o~ 

0.371505E'-02 

0 . .355:-!qlE-O:" 

0.342039E-02 

0.337823E-O:! 

O. 3352':4C-O:! 

0.333583E-O~ 

0.332418€-02 

0.331545(:-0~ 

O. 2·11296E-o:.: 

0.2408llE-O~ 

0.239660E-O~ 

POR ETAPA 

l(i) (gmol/s) x(i) 

0.6059986E-OS 0.1748E-02 

0.1751382E-02 O.S052E+OO 

0.1456406E-02 0.4201E+OO 

0.2528187E-03 0.7293E-Ol 

l ( i) (gmol/s) x( i) 

0.7203496E-03 0.5023E+OO 

0.5538184E-03 0.3619E+OO 

0.237355SE-04 O. lt.37E-Ol 

0.1440964E-03 0.9938E-Ol 

0.9539492E+02 J/s 
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CARGA TERMICA EN EL CQtlDENSADOR C(l): -0.1335946E~03 J/s 

NORMA EUCLIDIAtlA Dl LAS FUNCIONES ERROR = 0.1571540E-05 

t•EST 1 LADO L IOU!DO 

COMPONENTE 

3 

4 

FLUJO TOTAL (gmol/s)~ 0.3466320E-03 

FLUJO (gmol/s) 

0.60S9380E-06 

0.1751:'07E-03 

0.1456~60E-03 

0.2527934E-04 

VELOClDADES DE REACCION FASE LlClUIDA (gmol/s m-3) 

ETAPA REACCION REACCION 2 

0.64010B2E-04 -O. S6Sl379E-03 

2 O .60S5949E-03 -0.4906129E-03 

3 O.S213956E-02 -0.4157809E-03 

O. 2757680E-Ol -0.3113462E-03 

s O. 3299432E-01 -0.2531244E-03 

6 0.365605BE-Ol -O. 1"'77637E-03 

7 0.3853B98E-Ol -0.1557621E-03 

8 0.394~249E-01 -O. 1244354E-03 

9 O. 3941906E-Ol -0.9858375E-04 

10 0.3812BB2E-Ol -0.7508368E-04 

11 0.3940<>75E-Ol -0.1069903E-03 

12 0.4770727E-Ol -O. 1330266E-03 

13 O.o666o24E-Ol -O. l438477E-03 



CASO V 

TORRC Df. DESTILACION 

TOLERANCIA DE RESOLUCION 

CONDENSADOR TOTAL 

O. lOOE-04 

REGISTRO PROGRESIVO DE LA CONVERGENCIA HACIA LA SOLUCION 

METODO DE NEWTON-RAPHSON 

I TERACIOt~ NORMA ELJC. FUNCIONES NORMA EUC. CORRECCIONES 

o 0.957830E-O:!: 

FACTOR DE TRUNCAMIENTO = 0.995947E+OO 

0.250716E-04 0.252303E+02 

FACTOR DE TRUNCAMIENTO = 0.965552E+OO 

2 0.157154E-05 0.268384E+OO 



CASO VI 

TORRE Df. DCSTILACION 

TOLERANCIA DE RESOLUCIOtl 

CONDENSADOR TOTAL 

ESPECif ICACION 

ESPECIF ICAC ION 

AL lMENTAClONES 

ETAPA 4 FASE L lCllJlDO 

TEMPERATURA (K)= 392.14 

ETAPA 10 FASE VAPOR 

TEMPERATURA (K)= 351.78 

O. lOOE-04 

L(l)/D 

D 

O. lOOOOE+02 

0.3~6b7E-O~ gmol/• 

FLUJO (gmol/s)= 0.81483E-03 

COMPONENTE 

1 

2 

3 

4 

FLUJO t gmo1 /s) 

0.81483E-O.!. 

o. ooooot f ci~) 

O.OOOOOE<CO 

O.OOOOOE+OO 

FLUJO (gmol/s)= O.q8183E-03 

COMPONENTE 

l 

3 

4 

FLUJO (gmol/s} 

O. OOOOOE+OO 

0.98183E-03 

O.OOOOOE+OO 

ü.OOOOOE+OO 

ARCHIVO DE RESULTADOS 

2. RESULTADOS FINALES 

TEMPERATURAS Y FLUJOS MOLARES TOTALES 

ETAPA T (v.) L (gmol/s) V (gmol/s} 
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344 .85 0.346667E-02 0.000000E+OO 

2 345.74 0.335710[-02 0.381334E-02 

3 348.28 0.320218E-02 0.370377E-02 

4 355.43 0.389703E-02 0.354885E-O:! 

5 356.41 0.386149E-02 0.342886E-02 

6 356.97 0.384088E-02 0.339333E-02 

7 357.23 0.382719[-02 O. 33727lE-02 

8 357.31 0.381760[-02 0.335Q02E-O:! 

9 357.24 0.380944E-02 0.334943(-0~ 

10 356.87 0.380658E-02 0.334127E-02 

ll .357 .03 0.380335E-02 0.235658[-02 

12 358. 73 0.379028E-02 0.235335E-02 

13 364. 82 0.145000E-02 0.23402BE-02 

FLUJOS MOLARES POR COMPONENTE Y POR ETAPA 

ETAPA 

COMPONENTE v(i) (gmol/sJ y(i) l( i) (gmol/s) x(iJ 

O.OOOOOOOE+OO O.OOOOE+OO 0.5400004E-05 O. 1558E-02 

2 O.OOOOOOOE+OO O.OOOOE+OO 0.1849572E-02 0.5335E+OO 

3 O.OOOOOOOE+OO 0.0000E+OO O .1360396E-02 0.3924E+OO 

4 O.OOOOOOOE+OO O.OOOOE+OO 0.2512999E-03 0.7249[-01 

ETAPA 13 

COMPONENTE v(i) (gmol/s) y( i) l ( i) (gmol/s) x( i) 

0.3882939E-03 0.1659E+OO 0.6551093E-O~ 0.4518E+OO 

2 0.1570710E-02 0.6712E+OO 0.6376940[-03 0.4398E+OO 

3 0.1114815E-03 0.4764[-01 0.2314241E-04 0.1596[-01 

4 0.2697906[-03 O. 1 l53E+OO O .1340542E-03 0.9245E-Ol 

CARGA TERMICA Et< EL REHERVIOOR C(NS)= 0.9313465E+02 J/s 
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CARGA TERMICA EN EL CONDENSADOR 0(1)= -0.1345854E+03 J/s 

NORMA EUCLIDIANA DE LAS FUNCIONES ERROR = O. 1343188E-05 

DESTILADO LIQUIDO 

COMPONENTE 

3 

FLUJO TOTAL (gmol/s)= 0.3466320E-03 

FLUJO (gmol/s) 

0.5399464E-06 

0.1849387E-03 

0.1360259E-03 

O. 251274BE-04 

VELOC!DAOES DE REACCION FASE LIQUIDA (gmol/s m·3) 

ETAPA REACCION REACCION 2 

0.6269534E-04 -O. 546l 139E-03 

2 0.6194461E-03 -0.4687826E-03 

3 0.5358091E-02 -0.3775182E-03 

4 0.2793273E-Ol -0.2666214E-03 

5 0.3240532E-Ol -0.2075386E-03 

6 0.3504561E-Ol -O. 1592695E-03 

7 0.3637844E-Ol -O .1249615E-03 

8 0.3684006E-Ol -0.9938749E-04 

9 0.3663129E-Ol -O. 7789726E-04 

10 0.~501424E-Ol -0.5795198E-04 

11 0.3567683E-01 -0.8462098E-04 

12 0.4261588E-Ol -0.1061605E-03 

13 0.6271614E-Ol -0.1185241E-03 



TORRf C,C OCSTILhC10N 

TOLERANCIA DE RE'.;OLlJCJON 

CONDEHS1'°'00R TOTAL 

O. JOOE-04 

PEG!STPO f'~OGP.E:.IVO [1E LA CONVERGE!~Cli\ HACIA LA SOLVCJON 

METOOO DE NEWTQf./-RAPHSON 

ITERACION NOPMA FUC. FUNCIONES NORMA EUC. CORRECCIONES 

o o. 5686".',4(-03 

FACTOR DE TRUNCAMIENTO = 0.994934E+OO 

0.20947ZE.-04 0.215180E+02 

FACTOR DE TRUNCAMIENTO = 0.987842E+OO 

2 0.241598E+OO 



CASO VII 

TORHE ílf.: DE$íILAClOH 

TOLERANCIA DE RESOLUCION 

CONDENSADOr< TOTAL 

ESPECIFICACION 

[::;P[CIFICACIOrl 

AL IMDHACIONES 

E TAPí-. FASE LlOUil10 

TEMPERATURA (K)' 392.1• 

ETAPA 10 FASE VAPOR 

TEMPERATURA (K)= 351.78 

O. IOOE-04 

L(IJ/D 
(> 

O. IOOOOE+02 

0.34667E-03 gmol/s 
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FLUJO (gmol/sJ= 0.98183E-03 

COMPONENTE FLUJO (gmol/sJ 

3 

4 

O. 90183E-03 

O. OOOOOE+OO 

O.OOOOOE+OO 

O.OOOOOE+OO 

FLUJO (gmol/sJ= 0.81483E-03 

COMPONENTE 

2 

3 

FLUJO ( gmol/s) 

O.OOOOOE+OO 

0.81483E-03 

O.OOOOOE+OO 

O.OOOOOE+OO 

ARCHIVO DE RESULTADOS 

l. RESULTADOS DE LA INICIALIZACION 

TEMPERATURAS Y FLUJO~ MOLARES TOTALES 

ETAPA T (K) l. (gmol/s) V (gmol/s) 



344. 6.) 0.34é.io67E-02 O.OOOOOOE+OO 

2 .345.42 0.346667E-02 0.381333E-o:: 

3 348.00 0.34b667E-02 0.3Sl~33E-02 

4 355.71 0.·1-1-18SOE-O:' 0.:..21.3?·3[··0: 

5 356.81 0.444850E-O:? 0.3Bl333E-O:' 

" 357.52 O. 4•l4850E-02 •).28133.3E-O:' 

7 357.Gl O.<l44850E·-Q2 0.381.333E-O::: 

8 357.80 0.444850E-02 O . .:.;Gl..3.3.3E-O:' 

9 357.75 0.4.1.19•.:.oE-o:: o.::.t11~3..3E-O:· 

10 357.45 0.444850E-02 O . .?,Pl333E··02 

11 358.37 0.444850E-02 0.'2Q9850E-0:_> 

12 361.87 0.444'JSOE-O:" 0.29Q850E-02 

13 3t.t:i. 77 O. 145000E-02 O. '2Q9850E-O'..::! 

FLUJOS MOLARES POR COMPONENTE EN EL DGMO Y EN EL FONDO 

COMPONENTE 

2 

3 

4 

d(i) (gmol/s) 

0.5729476E-06 

0.1704574E-03 

0.1505049[-03 

0.25096B2E-04 

b(i) {gmol/s) 

0.8129398E-03 

O. 465461BE-03 

O. l">B0697E-04 

0.1517911E-03 

CARGA TERMICA EN EL REHERVIDOR Q(NS)= 0.11B387BE+03 J/s 

CARGA TERMICA EN EL CONDENSADOR 0(1): -0.1195235E+03 J/s 

NORMA EUCLIDIANA DE LAS FUNCIOtlES ERROR ' 0.1020305E-02 

98 

DESTILADO LIQUIDO FLUJO TO!AL (gmol/s): 0.3466321E-03 

COMPONENTE 

2 

FLUJO (gmol/s) 

0.5729476E-06 

0.1704574E-03 

O. 15050·19E-03 

0.2509bB:?E-04 



99 

VELOCIDADES DE REACCION FASE LlOUIDA (gmol/s m-3) 

ETAPA PEACCION REACCION ~ 

0.5762771E-0·1 -0.56718q5E-03 

2 0.57793:l.1E-O:. -0.5095734E-03 

3 0.5::?7o377E-•J: -0.'1.388608E-03 

o. :?f-J'):~:-- l 7 [ - o 1 - 0 . ..3:2497-17E-O:. 

5 O. 3331 lOlE-01 -0.2to14:!44E-03 

6 0.366D37gE-01 -0-~054156E.-03 

7 0.37837S9E.·Ol -O. 1622440E-03 

6 0.38ol011E-Ol -0.1334301E-03 

9 0.3859177E-01 -o. 1097830E-03 

10 0.~774q.11E-ül -0.66l0859E-04 

11 0.4108043[-01 -0.1188403(-03 

12 0.5309813E-Ol -0.143::!81·'1E-03 

13 0.7101733E-Ol -O.l435967E-03 

2. RESULTADOS FINALES 

TEMPERATURAS Y FLUJOS MOLARES TOTALES 

ETAPA T (K) L (gmol/s) V (gmol/s) 

344.63 0.346667E-02 O.OOOOOOE+OO 

2 345.27 0.337991E-02 0.361334E-02 

3 347.70 0.321401E-02 0.37::659E-02 

4 355.88 0.405383E-o: 0.35(.,068(-02 

5 357.09 0.400405E-02 0.341867E-02 

6 357.95 0.397269E-02 0.33o868E-02 

7 358.·13 0.395352E-O::' 0.333752E-02 



a 358.64 0.39401QE-OZ 0.3.3183DE-02 

9 358.64 0.3".l:'qQ/f-02 0.330SO:t::-O:? 

10 358.35 0.3q24:'4E-02 0.3~Q480E-OZ 

11 359.0:' O. ,!.íHBOSE-0~ 0.2474'24E-02 

I::' 3til.t:M O. 39101·1E-02 0.246B05E-0'2 

t3 369 .32 o. 145000(-0:' 0.~•\601-1E-02 

FLUJOS MOLARES POR COMPONENTE y POR ETAPA 

ETAPA 

COMPONEtHC vt i) (grnol/s) y( i) lli) (gmol/s) :•(i) 

O.OOOOOOOE+OO O.OOOOE+OO O. '>774875E-05 O. 1 S.54E-C~ 

2 O.OOOOOOOE+OO O.OOOOE+OO o. 16664 l lE-02 0.4807E-+00 

3 O. OOOOOOOE+OO 0.0000E+OO O. 15~7~160E-O:' O. 4435E+OO 

4 O.OOOOOOOE+OO O.OOOOE+OO o. 2560199(-03 O. 7385E-Ol 

ETAPA 2 

COMPONENTE v(i) (gmol/s) y(i) l( i) (gmol/s) ><( i) 

O. 7296479E-05 0.1913E-02 0.4629054E-04 O .1370E-Ol 

2 O. J B32897E-02 0.4807E+OO O. l858399E-D2 0.5498[+00 

3 o. 1691365E-02 0.4435E+Oo O. l:?4::!236E-02 0.3675E+OO 

4 0.28177B4E-03 0.7389E-Ol 0.2329881E-03 0.6B93E-Ol 

CTAPA 3 

COMPONENTE v(i) ( gmol/s) y( i) l( i) (gmol/s) X( i) 

0.4b83792E-04 Q. 12S7E-01 0.2619376E-03 0.8150E·Ol 

::' 0.20:'491SE-O:' 0.5434E+OO 0.1927175E-02 o.s99t:iE~oo 

3 O. i.:/l61 l8E-O:? 0.3746E+OO O.B050546E-03 0.2505E+OO 

4 0.2S872l4E-03 0.6Q4.3E-Ol O.:?l98386E-03 0.6840E-O\ 
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E1APA 

COl1PONCHTE v(i) (gmol/$) y(¡) 1( i) (gmal/s) ' ( i) 

O. :'t . .3B5o9E-03 0.7410E-Ol O. 1239144E-02 0.3057E+OO 

2 o. 20'"..1506:'![-0:'! 0.5BB-lE+OO 0.2044557E-02 0.5044Et-OO 

.3 0.9575t·33(-•.)3 O. 2o6'?E+OO O.tJl3895.lE-0.3 O. t:?oRE+OO 

4 ·~. :~44:'{.103[. os O.t.UC,6[· Ol O. 2:>r,::'.304E-03 O.o3:'1E-01 

[lt\PA ':-

COMPOHENTE vli) (gn,al/,;J y(i) l(iJ (gmal/sJ --<ti) 

o. ~07158~1:.-0~"; 0.7Bl5E-Ol 0.12336q4E-02 O. ,?.081E+OO 

:' 0.2:?:!037::E-02 O.e..4QSE+UO 0.::?151542E-02 0.5373E+OO 

3 0.65B4732E-03 O. 1926E+OO 0.3::?56045E-03 O.Bl32E-Ol 

4 O.:'l:-'t:.617E-03 o. 7976[-01 0.'2932071E-03 O. 73::?3E-Ol 

ETAPA 

COMPOtlENTC V(¡) (gn.ol/s) y(i) 1( ¡) (gmal/s) x(i) 

0.':71515:?E-0.3 0.8060E-01 0.1222432E-02 0.3077E+OO 

2 0.2'337lo3E-O~ 0.693BE+OO 0.2215160E-02 0.5576E+OO 

3 O .•16037.:!GE-03 0.1367[+00 0.212Bl84E-03 0.5357E-Ol 

4 0.2998302(-03 O.B<>OOE-01 0 . .3Z~2774E-03 O.Bll:?E-01 

ETAP1; 7 

,·nHPr.u~Ft~TF •,dj) f ·_·rr:o\ /~,) y(i) J(i) rgmol/$) >'l i) 

Q.~71·1464E-O.:!. 0.813.3E-01 0.1206736E-02 0.3052E+OO 

2 O. 24 11,...-F"i'.:i[··O~ 0.7227E+OO 0.2256067E-02 0.5706E+OO 

3 0.3363ql7E-03 O.!OOBE+OO O. 1494997 E-03 0.3781E-Ol 

0.317704SE-03 0.9519E-01 0.3412219E-03 0.8631E-Ol 

ETAPI\ B 
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COMPOHtrnE v(i) (~me!/o;..I y(i) 1( i) (gmol/s) x( i) 

o.:?6777q.:E. .. o~ 0.8070E-Ol 0.118L>398E- 0"2 0.3011[+0(l 

2 O. :'.·16~qO~E-O:' 0.74::'8E-+OO 0.22q~OQ~E-O~ 0.5817Ciü0 

3 0.:?610·1S6E-03 0.7867E-Ol •). l 134687E-03 0.~880E·Ol 

4 0.3246'217f·O.! 0.9783E-Ol O. 3~e.::'3SSf-03 0.8838E-Ol 

f.TAPA 9 

COMPot~(HTE v( i) (gmol/s) y(i J l(i) (gmol/s) ~(i) 

0.259894:'.E-03 O. 78C4E-Ol 0.1157425E-02 0.2Q45E+OO 

2 0.2513386(-02 0.7c.05E..+00 0.2339426E-02 0.5953E+OO 

3 0.2125621(-03 O.t.431E-Ol O.Ql40792E-04 0.2326E-01 

4 0.31Ql82t..E-03 0.9657E-Ol 0.3417095E-03 0.8695E-OJ 

ETAPA 10 

COMPONENTE v(i) (gmol/s) y(i) J(i) (gmol/s) x( i) 

0.2435018E-03 0.7390E-Ol 0.1105588E·02 0.2817E+OO 

2 0.2573299E-02 0.7810E+OO 0.2421462E-02 0.6171E+OO 

3 O. l 779219E-03 O. 5400E-Ol 0.7645864E-04 0.1948E-Ol 

4 0.3000774E-03 0.9108E-Ol 0.3207334E-03 0.8173E-Ol 

ETAPA 11 

COMPONENTE v( i) (gmol/s) y( i) l ( i) (gmol/s) ><( i) 

0.20400BOE-03 0.8245E-Ol O. l 187213E-02 0.3030E+OO 

2 o .1852844[-02 0.7489E+OO 0.2263372E-02 0.5777E+OO 

3 O .1506303E-03 0.6088E-Ol 0.84962BOE-04 0.2168E-Ol 

4 0.266759:?E-03 0.1078E+OO 0.3825025E-03 0.9763[-01 

ETAPA 12 

COMPONENTE v(i) (gmol/s) y(i) l(i) (gmol/s) x( i) 



., 

EíAPf'i 13 

C.0Mí'Ot4ENTE 

4 

0.2986082E-03 

O. l 707nOE-02 

O. l4r:.1591E-OZ. 

0.3155530E-03 

v(i) (gruol/s) 

O.t>135993E-03 

O. 1.569918E-02 

0.1245358E-03 

0.3520849E-03 

O. l~lOE+OO 

O.t.:..9l'Jfi00 

o.sq~:2E-ül 

y(i) 

0.2494E+OO 

0.5So.8E+OO 

0.5062E-Ol 

0.1431E+OO 

0.1486366E-02 

O.l909721E-02 

0.7º1778QE-04 

O. 43487'28E-OZ. 

l ti) tgrnol/s) 

0.8036084E-0.3 

0.4706452E-03 

0.2380025E-04 

0.1519461(-03 
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0.3801Ei00 

0.4864E+OO 

o.2o:c.:::-01 

Y(i) 

0.5542E+OO 

0. !041(-01 

0.104SE+OO 

CARGA TERMICA EN EL REHERVIDOR O( r~s) = o. ~729398E+02 J/s 

CARGA TEP.MICA EN EL CONDENSADOR Cl{l)= -0.1327924E+03 J/s 

NORMA EUCLIDIANA DE LAS FUNCIOl~ES ERP.OR :: 0.2137662.E-05 

DESTILADO LIQUIDO 

COMPONENTE 

2 

3 

FLUJO TOTAL (gmol/s)= 0.3466319E-03 

FLUJO (gmol/s) 

0.6774197E-06 

O .166624SE-03 

0.1537306E-03 

0.2559943E-04 

VELOCIDADES DE REACCION FASE LIQUIDA (gmol/s m·3) 

ETAPA REACC!ON REACCION 2 

0.6597292E-04 -0.5853!:.98E-03 

0.5949739E-03 -O. 50q4 ! •.JOE-03 

3 0.5017156E·02 -0.4476~89[-0! 



6 

7 

8 

10 

l1 

l:.! 

13 

O.':t.77588L· ül 

0.3:<'.f7U3~E-Ol 

0.3753383E-Ol 

0.40::'7620(-01 

0.4165S91E-Ol 

o .. l~OS179E-Ol 
O. ·11 ~4q01 E-Ol 

0.4:!.3Bl 73E-Ol 

O. S:!:C.5563L 01 

O.c93.3l'..?o'Jf-Ol 

104 

-0.3':>..11-183E-O!. 

-o. :::o 184':¡5(- \_: .. ~ 

·0.:'41°:7'?E··0.3 

-o. 1q:oo07E-03 

-0.15·103SOE-03 

-o. l:-'34·16qE-03 

-0.9615478E-04 

-0.133518BE-0.3 

-e. lt..3·l704E-03 

-O.lt..Bóq95E.-0.3 



r;.:,o VII 

fOPRE DE DESllLAClON 

TJL€RANClt"\ OC RE~.OLIJCION 

CONDENSADOR TOTAL 

105 

O. lOOE-0·1 

f<EGlSTHO PP.Q(,RESIVO DE LA COUVtRGCNCIA HACIA LA SOLUCIOU 

METOOO DE NEWTON-RAPHSON 

lTERACJ0•1 NORMA EIJC. FUNC !DN ES NORMA EUC. CORRECCJONES 

o O. 102031E-02 

FACTOR DE TRUNCAMIENTO : 0.997974E+OO 

0.294891E-04 o.244561E+02 

FACTOR DE TRUNCAMIENTO : 0.945289E+OO 

2 0.213766E-05 0.281887[+00 
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Comentarios sobre ~os prot•lemas de prueba 

Los re~.ul t .. =tdos ot·!enidos conctJer d .. -in t•ien con los de Chang y· 

Seader (19881. L~ dit~~encia promedio en las temperaturas de las 

etapas entre lus ~0$ :rabajos es de 1.7 K. co11 Lln n1a~imo de 3.~ ~

La difer-encia t.iro111edio en L..'ls fr-.;1.cciones mol <-:"S de 5.70 .... con un 

máximo de ti. 0·1 ~~ en el caso IV. Estas diferencias se deben 

principalmente al uso de distintos procedimientos para el cAlculo 

de propiedade<::. termodinámicas. Para el eouilibrio llquido-v.).por, 

Chang y Seader asumieron idealidad en la fase vapor y utilizaron 

las ecu~ciones de Margules y Antaine para obtener las fugacidades 

en el l 1quido. Ademas, usaron la ecuación de Benedict-Webb-Rubin 

para calcuL.·-tr las er1talpi.'.\s en exceso en el vapor y obtuvieron la 

entalpla en exceso del liquido a partir de los calores latentes de 

vaporizaci 6n corregidos con la corrclaci 6n de Watson. En este 

trabajo se aplicó 13 ecuación de Peng-Robinson. modificada por 

Melhem. Saini y Goodwin (1999), en ambas fases. 

De acuerdo al orden rle voli'\tilidad de los componentes en el 

sistema. donde el acetato de etilo y el etanol son más volátiles 

que el ác1do acético y el agua. se esperarla que la mayor parte de 

la reacción ocurriera en la parte media de la columna. Sin 

Bmbargo. en los ejem~los presentados, hay etanol presente en 

proporción importante en las etapas inferiores de la torre. Dado 

que la esteri.ficación es un proceso endotérmico, la conversión en 

los productos agu~.,, y acetato de etilo se favorece al aumentar la 
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temperat.ura.. como sucede en la porción inferior de la. t.orre. De 

hecho. predomina la reacción inversa en las. etapas superiores de 

la columr1a. aunoue su c•.:rntribución no es significativa. El :':leido 

acético es mucho menos vol áti 1 Que los otros componentes y por 

esto ca-=..i nn eYjc;:.te nn lA"'. primera~ etap .... =ts, lo cual impide que se 

forme ah1 acetato de etilo. En general, la conversión es baj3 y el 

prodL1cto deseado, acet.:_-J.to de etilo, no SP obtiene puro en el 

destilado. 

Las caracterjsticas anterio1·es del sistema originaron la 

búsqueda de variantes (casos IV. V, VI y VII) respecto a la 

local i zactón y coniposici 6n de las alimentaciones. para apt imi zar 

el rendimiento de la reacción y aumentar la proporción de acetato 

de etilo en el destilado. Si se introduce una alimentación rica en 

ácido acético en la mitad superior del equipo y otra rica en 

etanol en la mitad inferior, se tienen concentraciones adecuadas 

de los dos reactivos en la zona donde ocurre la mayor parte de la 

reacción y a la vez, hay un mayor nmero de etapas disponibles 

para separar el acetato de etilo. 

En los ca.sos IV y V se observan rendimientos ligeramente 

mejores, asl como un~~ mayor proporción de acetato de etilo en el 

destilado (Al y 42 ~ en lugar de 35.S % en el caso I). 

En los casos Vl y VII, ~demas de emplearse 2 alimentaciones, 

se alimentan etanol en exceso y acido acético en e)(Ceso, 

respectivamente. En ambos casos el exceso es de 20 % respecto al 

requerimiento estequiométrico. Mientras mayor sea la proporción de 
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ácido acCtico respecto al etanol. se produce mas acetato de etilo. 

Como el etanol se distribuye más uniformemente que el :leido en 

todo f'l equipo, el etanol en exceso no se concentr~ 

particuL:s.rmente en la zona donde ocurre la reacción. Por esto, en 

~l caso VI no hay mejoras ni en el rendimiento ni en la pur·eza del 

.:-tcet.:lto de etilo, respecto al caso V (39.2 "t de acet3to de etilo 

en el des ti l..i.do en el caso VI. 42 ~,, en el cao;,o V). [n c.~rnbio. en 

el caso VII. el ácido acético en exceso se acumula en la zona de 

reacción, y se logra meJor rendimiento y pureza de acetato de 

etilo que en cualquiera de los otros casos (44.4 % de acetato de 

etilo en el destilado). 

Comportamiento del al!Jor j tmo e·· 1\...•-;.. pr agramas de pruebó 

En todos los problemas de prueba se obtuvo convergencia con 

sólo dos iteraciones del método de Newton-Raphson. Aunque los 

casos son parecidos entre si, Chang y Seader (1988) señalan que 

para los mismos ejemplos no obtuvieron convergencia con este 

método. Por esto debieron resolver los problemas con un método de 

homotopia. Dentro de este método se utiliza el método de 

Newton-Raphson para generar las soluciones intermedias al recorrer 

Ja trayectoria de la homotopia. Su caso 1, que corresponde al caso 

I de este trabajo, requirió en total 69 iteraciones con el método 

de Newton-Raphson para llegar a la solución. El caso l presentado 
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.::1qu1 s~ compc..ra lamt.1én favorablenrerJte con las 16 iteraciones 

necesarias usando el método 6 de Holland (1981} en su ejemplo 8-1. 

La raoid.-1 conve1•.;1enc1a obtenida ,'lqul con el rnétodo de 

UeHton-RapllsCJn o;:-.e debe esencialmente a que los resultados de la 

inicialización interna son cercano~ a la solución final y a que 

los perfiles de f lujo<Z. y tempera tu ras corresponden 

•.:ualit~tiv""wenle .-J los perfiles finales. Ademas. la optimi.~.-.ición 

p11 Al t.:.m.:..füi de 1~5 correcciones con la búsqueda de Fibonacci. 

ayud.:-1 a reducir el nUmero de iteraciones requerido para alcanz.)r 

la solución. 

El tiempo promedio de ejecución para cada uno de los ejemplos 

presentados fue de 26 s. La inicial i.zaci on· tomó aproximadamente 

6. 5 s en cada caso y cada i te raci 6n con el método de Newton 

consumió entr·e 8.5 y 9.J s. 
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CAl"'IlULO V 

Conclusiones 

Oe .:icuerdo a los fljemplos presentados y algunos otros 

problen1.:\~. rE:>s.uel tos duretnte el des.ar rol lo de este traba )o. se 

puede afirmar que el algoritmo propuesto es eficiente en la 

-;;.imuL.'\t i ón de operacione-;: mul ti etapas de separaci On donde 

simult;lneamente ocurren reacciones Quimicas. Sus carocterlsticas 

mas importantes son: 

A. El disponer de un procedimiento de inicialización 

automática interna que considera las no idealidades del sistema de 

una manera tan rigurosa como es posible y que evita al usuario el 

hacer cálculos previos y el introducir datos adicionales para 

poder resolver el problema. 

1) El uso de un flash adiabático con reacción en 

una alimentación globa.l hipotética demostró ser muy titil para 

generar buenos estimados de composición en las corrientes de 

salida de las etapas terminales. A partir de estas composiciones 

se calculan las temperaturas en dichas etapas y por interpolación 

lineal se obtiene un perfil razonablemente correcto de 

teruperaturas en todo el equipo. 

2) Al resolver una matriz tridiagonal por 
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componente con lo~ bal3nces de materia incluyendo los términos de 

reacción, se genera un perfil de flujos cualitativamente correcto. 

Las tempera tu ras ca lcu 1 ada.s con base en este perfil también 

resulta ron muy cer-canas a la solución final. Ademas. el plantear y 

resolver má"::". de una vez las mat.r ices t ridi dgonales dL1rante la 

inicialización, permitió refinar los estimados iniciales. En 

pruebas hechas con lo~. rni~mos ejemolos p1 esentados en el cap. IV, 

el resolver la matriz tridiagonal sólo una vez generó perfiles de 

flujos mas lejanos de la solución. Por otra parte, al resolver la 

matriz tridiagonal por componente mas de 4 veces no condujo a 

cambios en los resultados respecto a los obtenidos resolviendo la 

n1atriz 3 o 4 veces. 

3) A diferencia de lo propuesto por Chang y Seader 

(1988) y Holland (1981), no es necesario estimar la contribución 

de las reacciones qulmicas para inicializar el oerfil de flujos 

molares por componente. ya que las e><presiones cinéticas pueden 

incorporarse en los balances de materia para construir la matriz 

tridiagonal por componente. 

4) El método semiemp1rico de inicialización de 

Venkatamaran y Lucia ( 1988). basado en las ecuaciones de Fenske y 

Underwood. as1 como en la estimación de la separación de cada 

componente usando fórmulas emp1ricas, fue usado inicialmente en el 

desarrollo de este trabajo. pero nunca permi ti 6 lograr 

convergencia en los problemas de prueba. 
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O. El uso del mP.todo c:'C: newt.on-Raphson con validación y 

aptimí.zación de las correcc1ones a las variables de iteración 

d1:;~111ostró c:~r est.a.t..lo;: y -::.egur-o r:r. los ejemplos estudiados. 

1) Al evitar aue los valores de las variables de 

iteración. tomen valore$ negativos (si esto es f isicamente 

impnsible}. sigui"."'ndo el pr11cr:dimiento de Naphtali (1Q64). se da 

'2•'.tab1lidarJ ~•l a.l1yn itrno, .:.s,pccialmente en el cálculo de 

propiedi'lde~ termodi r1á•nic;1s. 

2) Si se t.runi::-a.n los increment.os de temperatura 

también se da ~stabilidad al algoritmo. ya aue se evita que est.as 

variables tomen •Jalares QU'=, aunque sean positivos, lleven a 

result<:idos irreales al usarse en correlaciones para propiedades 

termodi na.micas. 

E11 pruebas realizadas con los mismos ejemplos del capitulo IV. 

el truncamiP.nto en las correcciones a los flujos molares no mejoró 

la eticiericia del algorit1no. En el caso II. por ejemplo, la 

convergencia u?ando estos truncamientos se alcanzó tras 12 

iteraciones. en luga1· de las 2' necesarias sin truncamientos. Para 

el caso III se reauirieron 25 iteraciones al truncar las 

correccion~s a los flujos mol;:ares y en el caso VI no se alcanzó 

convergencia. Por esto. el programa final sólo incluye 

trunca1nientos a lrlS LOrreccion~s de temperatura. 

:!.) El método de b(r:::queda de Fibonacci reduce el 

númP.ro de iteraciones necesari~s para alcanzar la soluciOn al 

optimizar el tamaño del vector de correcciones (ya validadas). En 
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los casos estudiado~ se r·equirió en promedio el doble de 

iteraciones para llegar a la soluci 6n al no usarse la 

optimización. en comparación con cuando si se usó. 

C. No se introducen variables adicionales al manejar 

reacciones qu imic3s. Al considurar L'l.s e><presiones cinéticas corno 

función de los fl1Jjos mol~""&1·es por· componente en la fase donde 

ocurre la reacción. cada ctap;i, de equilibrio se puede describir 

con e1 mismo numero de ecuaciones y las mismas variables 

independientes que en el modelo de Naphtali y Sandholm (1971) para 

equipos sin reacción. 

D. La estructura del Jacobiano generado. como una matriz 

tridiagonal de bloques con bordes. permite en torres de 

des ti laci ón hacer ~ especificaciones sobre la misma etapa 

terminal. Ademas la misma estructura sin cambios puede ser también 

usada si el algoritmo se extiende par.a simular equipos 

interconectados o para manejar especificaciones en etapas 

intermedias. 

La extensión al algoritmo presentado por Stadtherr (1979) 

permite invertir eficientemente el Jacobiano con bordes. 

aprovechando que es una matriz dispersa. 

Contrariament.e a lo que generalmente se afirma acerca del 
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método de.• Neviton-P.3phson, i.-, ~v.;:1.luación e;-c.plicita del Ja.cobiano en 

cada iteración y su 1nversi6n para conocer P-1 vector de 

correcciones no c.-~u-:;:ar on ejecuciones lentas en los problemas 

e$tudiados. 

El uso 1je de1 lV.·=l(j.~s :.n.:-.i 1tic.:i.s en todos los calcules tampoco 

,;i.l31gó 1os tiP.111¡._,o'.:: de t ... jpr:ución '.! ,;.•~t.. ... má:. permitió m3yor exactitud 

us~ndo sólo precisión si~,ple. 

Estas ültirn3s conclus1ones se relacionan. por supuesto. con el 

uso de comoutador¿.¡-=. cada vez más poderosas. 

Finalmente y en gener ... ü. <::.P puede decir que si se realiza una 

buena inicializ~ción. el método de Newton-Raphson es una forma muy 

segura y eticiente para resolver ecuaciones algebraicas no 

lineales. En particular. el algoritmo desarrollado aqul muestra la 

aplicabilidad del método en la Ingenierla Cuimica sin necesidad de 

recurrir a técnicas más complejas (Hlavacek y van Rompay, 1985). 

Recomendaciones para crecimiento 'futuro 

El algori tn10 presentado en este trabajo puede extenderse para 

manejar, entre otras posibilidRde$: 

- t~uevos modelos para el calculo de propiedades termodinámicas. 

añadiendo subrutinas independientes para cada uno de ellos. 
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- Simulación de equipo~ interconcct~rlos. 

- Otra-s. espiecifir::aciones terminales. 3demas de las ya permitidas. 

- Pe:-1;cc-ío11r,;>s r.UyC:\ V•::docid.:•d no e~ cont1olad.) cinétic .. 'lment~. :sino 

que rtlcanzan ~.,.1 eqL1ilit-rio. En esto-:. casos, la constante de 

eauilibrin genAr~ln1ente es de la forma : 

l n K ~!\ i b T + e 1 n T 1- ri /T 

donde una o mas de le1·:.. coi··-=- tont."'.'s .'l, b. e y d pueden valer o. Esta 

~~presión se puede incluir como parte del balance de 1nateria por 

componente, para no madi.ficar· el nl)rnero de ecu .. 1clones y V<'\ria~le~ 

por etapa, ni el tamaño ni la estructura del Jacobiano resultante. 

Dos fases l iquid~·\s en el condens.;idor de una torre de 

destilación. 
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;:.?(NO!Cf A 

Gu i.J. del Usu~r \o 

El prCJ·]r:::uu;,. p~e~Ent.:uJí.J r>r1 •.~~t.~ tr,-.baJO, 1 ldmado REAC'51M, '$ir V-:! 

par 01 siniul ar· •:·au i r•o·:. ,j(' ·.:.~p,_..r¿,ci ón nt~1 l t iet,:;¡p.!:\~. mu l r.icomponent.e•.:. 

tJOnde pueoen c1:urr tr 5i1uulUine.:.mente re:.iccione~ quimicas en un.3 o 

amb.~s fa.ses. 

A. Requerimiento~ 

Paf'"a utilil.-1r este programa, el usuario debe contar con una 

computadora personal IfsM o compat.ible con procesador 80386, 

coprocesador mdtematico, sist.eri1,;a operativo DOS 3.0 o posterior y 

al menos 1 Mb de mcmorid, 

Si se desea mod:i.ficar el progra1na. o agregar nuevas 

subrutinas. si;:> necesit.:H1 también el compil."'ldor FORTRAN 77 

F77-EM/32 de Lahey Computer ~ystems Inc. y el código FORTRAN del 

programa origin.:ll. E-ste códi9c.. incluye los comentarios necesarios 

para facilitar las modificaciones. 
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B. Instalaci On 

Para correr este programa es muy conveniente copiarlo en el 

disco du1·0 de la computadora y car•.Jar ln desde .;1h 1. Se r1eces1 tan 

unos 400 Kb en el disco dun1. St.'! us.:i. el comando C0f1Y de DOS y el 

archivo 3 ~opiar ~s REACSIM.EXE. El progran1a trl1nbién puede correr 

desde diskette pe1·0 le"!. ejecuc.ión e~: entonce~: ll•L1cho ma~ lenta. 

c. Llamado del r;rograrna 

El programa se ejecuta estando el usuario en la unidad de 

disco (y subdirectorio) donde esta instalado el programa. Ahl se 

debe teclear: 

REACSIM 

y dar entrada. Se cargan entonces el programa y su propio sistema 

operativo en la memoria de la computadora. Después se inicia la 

entrada de datos. 

Si hay problema al cargar el programa. probablemente es debido 

a falta de memoria en la máouina. Esto pueae suceder especialmente 

cuando se han corrido otnis aplic.:i.ciones que se quedan residentes 

en memoria. En este caso debe rearrancar lé\ computadora y volver a 
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cargar el progr3ma. 

C. Entrada de datos 

La entrad<;\ de datos es interac.:t.iva. El program;:i va c.Jidiendo 

los datos Que nE'CC'Sita. De$pu&:, de t~cle ... "r cada dato -¿.e aebe da1· 

entrada. Ou1·ante e"'-' te proceso el pronram.~ peri. ódicamente da 

oportunidad de volver a teclear algún d.::ito que inicialmente se 

hubiera introducido incorrecto. l.os datos pueden estar en varios 

sistemas de unidades. En general. el pr·ogr·ama acepta datos en al 

menos el sistema MKS. el sist-ema inglés de ingeníeria y el sistema 

CGS. Ademas. dependiendo del tipo de dato reQuerido en ese 

momento. pueden usarse otras unidades. las cuales aparecen en la 

pantalla. lnternainente, los c~lculos usan el sistema MKS. Si es 

necesario, el programa hace la conversión de los datos de en~rada 

a este sistema. Para especificar el problema se piden al usuario 

los siguientes datos: 

Tipo de equipo. Si se trata de una torre de destilación. tipo de 

condensador. 

- Nümera de etapas teóricas. 

MUmero de componentes en el sistema. 

Número de reacciones oue ocurren en cada fase. Las reacciones 
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reversibles cuent,¿¡,n cc,no dos. re .. .c.:cione$: la direct;i y la 

í nversa. 

- Temperatura y pr<:.~~.ión cr·itiC.3. de c,--id.:r. com¡::-onente. 

- Datos cinéticos de c.:: .... oa re.:H::ci.On: energi..:i. de .:ictiv.J.ción. factor 

de fr·ecuencia; e~ponente cinér1co y coeficiente estequiométrico 

por componente. P;-irrt (c.;.r::t.ivo:;; .• el coeficiente e~tequiorr1éttico 

es negativo. y pdr3 pro·)~Jctos, ~osir:~o. El v~lor del f~ctor de 

frecu~ncia para la i·c~r~iOn inversa en una redcción reversible 

es de signo negativo y lC·'S coeficientes este~uiotnétricos tienen 

los mismos signos que en la 1 e.:1.c:ci ón di recta. 

- Valores de las c.on~t.ctnt~s r y '5 p.~ra ca.da componente en l.:.i ec. 

de Peng-Rabi nson modj f i..: ;.da ( Mcl hCll• et .. -, l. • l 98Q). 

- Parametros de interacció" bin3rios k
101 

y kJ,i P.:tra cada par 

presente en el sistema. para usar~e en la ec. de Peng-Robinson 

modificada. 

- Oatos de alimentaciones. En cada etapa puede haber una corriente 

de alimentación liquida y otra de alimentación vapor. Para cada 

alimentación se pide c;:u temper.:itura y los tlujos molares por 

componente. Si 13 alimentación $6lo está es~ccificada como 

llauido saturado o vapor saturado. se debe ddr a la temperatura 

de esa alimentac1ón un valor de -l. para que el programa 

interoamentn calcule la temperat11ra de burt•u,Ja o roe lo 

correspondiente. 

- Intercambios de calor en. etapas intermedias. L¿;¡,s adiciones son 



con-s:derad3.s po-:.itiv.il$ y las P•t.raccion~5.. n1:,g.:ttiva5. L.)S 

car~21.s t.érmicas del rehervidor en un a.bsorbedor con rehe1·vjdar y 

del rehervidor y condens.:~dor en un.J. to1 rl· de dcstiloci On <:?.en 

calculadas por el program.3. 

- Pré'~ión en C.:ldd etapa de 1~1 tor·re. H.:-,.y varí~'t~ opciones par3 

pro¡:,.orcionar e<J,tos dato$: 

- Pre;.i ón uni fo1 rne en todo el equipo. 

- Presión e...:pl ici ta f:!'n c ... "l.da etJP~-1. 

- Presión en un.:. et.J.pa te1·minal. calda d~ presión en las 

etapas intermedias (supuesto un ünico v .. "tlor) y ca ida de 

presión en la otra etapa ~erminal. 

- Eficiencias de Mutphree refc1·ida~ al v.:tpor por componente y 

etapa. Las opciones para introducir estos datos son: 

Eficiencias de Hurphree iguales a 

componentes en todas las etapas. 

para todos los 

Ef icíencias de Murphree expl 1ci ta~, etapa por etapa 

iguales para todos los componentPs. 

Eficiencias de Murphree explicita~ para todas los 

componentes en todas las etapas. 

Etapas en las que ocurren reacciones qu1micas. Para 

fase las opciones son: 

- Las reacciones ocurren en todas lrt'S etapas. 

cada 

- Las reacciones 

determinadas. 

ocurren en etapas expl ici tamente 
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- Temperaturas especificadas en eLapas intermedias. 

Da.tos de Cp y entalpi...'1 de formación con10 vapor para cada 

componente. Temper~"ltur.:-l dE:: reffHencia de las entalpias de 

formación. Se asume que la expr·esi ón para el C1, es un polinomio 

de la forma: 

e . ' a + b 
¡ 

+ e T 2 
+ rl T 3 + e r" 

¡ ¡ 

Si la expresión disponitde no u$ .. 1. todas las constantes. dar el 

valor de estas constantes como O. 

Extracciones laterales. Se dan la fase y la etapa de la 

extracción y el valor de léi. rel;;,ción de extracción con respecto 

al flujo que per·manece dentro del equipo después de la misma. En 

torres de des ti laci ón con condens,1dor total. donde el des ti lado 

1 iquido se considera una f:>'><lr.3cci ón de la corriente de reflujo 

del condensador. no es necesbrío dür el valor de esta relación 

de extracción: el programa lo calcula. 

Especificaciones adicion.'lles. Son necesarias si el equipo a 

simular es un absorbedor con rehervidor o una torre de 

destilación. En el primer ca-.=o se necesit.!I una especificación 

referida a la Ultima etapa del equipo (el rehervidor). Para 

torres de destilación se requieren 2 especificaciones referidas 

a cualquiera de las etapas termin.<iles. Las especificaciones 

válidas tanto para la etapa como para la etapa NS son; 

relación de reflujo. flujo n1olar total de salida y reflujo. 
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D. Ejecución 

Después de la entrada de datos. el usudrio no interactila con 

la computadora excepto si se detecta. alguna condición .'inorm.:d en 

la que tiene la decisión <je terni'i.11--'r l.'\ ej1_·cución o cont.inuctrL ..... 

Por· ejemplo, si algún flujo molar total r·esultd negativo durante 

la inicialL:ación. e'=-~ r::·osjbh.• que los d.-itos dP evtraccione-=. o 

especificaciones terminales sean inconsistentes. AQu l ':ie pueden 

dar nuevos datos revisados o bien continuar. 

Al transcurrir la ejecución, aparecen resultados inter1nedios 

en la pantalla. Primero se muestran los resultados del flash 

adiabStico con rracciones uti 1 iza.do como parte de Ja 

inicialización. Al terminar la inicial L:aci ón internes se indica 

esto en la oantal la y apt1rece la norma euclidiana de las funciones 

error iniciales. Después, al término de cada iteración dentro del 

método de Newton-Raphson, se muestran la norma euclidiana de las 

funciones error, la norma euclidiana de la-:: correcciones en las 

variables de iLeración y el factor óritimo de truncamiento 

encontr.J.do medi.::-tnte la búsqueda de Fibonacci. Al final de la 

ejecución, si hubo convergencia. aparece la illtima norm.:t 

euclidiana de las funciones error. Si no hubu convergencia. aaemás. 

de este da.to se muestra un mensaje de no convergencia. 



los resultados intermedio~ y fin~.:i:le$ se <:!Scrlban -e>n ._'u-chiv1..">s 

ASCII en el mismo subdi1-ectorlo dondF! e"Sta ;n-;:ta1MdO el progr."'l.ma.. 

Estos archivos pueden ser impreso':5 o edi t.:i.dos po$ter iormt:.ntf:!. Suo;;. 

nombres no tienen extensión. 

1) El ~rchivo WEG. contiene el re91stro p1og1·f!:..Jvo de los 

calculos hacia la convergencia. P.Mr.;1. c-~da. i ter~ción. a~·-'\rcc.:en Las 

normas euclidianas de lo.-=:. funcion~s error y de 1 ....... s. coi-recciones a 

las variables de iteración, asi corno el facta1· (.ptimo de 

truncamiento~ 

:?) El archivo ZIEL incluye los result¿..dos de la inicL""Ji:ación 

interna y los valores finales de todas l3$ var-i.:tblez. dE- itP.r.:tci6n. 

Tambión contiene los datos generales del equipo zimulado y l.'.\S 

especificaciones adicionales. si las hay# 

3) El archivo UBEL contiene todos los mensajes de advertencia 

enviados por el programa durante la ejecución. 

4) El archivo RFLASH presenta los rezultados del flash 

<1idiab:ttico con reacciones calculado en la inicialización interna 

del programa# 

Si se desea usar el prograrna REACSIM después de una ejecución 

previa. es necesario borrar, cambi<3r de subdirectorio o renombrar 

los ~rchivos WEG. ZIEL. UOEL y RFLASH. ya que en cad~ ej~cución el 

programa crea nuevo5 archiva~ con estos nombres. 



APEND!CE 0 

(lia.gt .. 1mas de Flujo 

A. Al<,Jor-ítino completo 

Entrada de datos 

.-------1 ____ __, 
Inicial L::.)Ci ón 

Resolución 

Método de Newton-Raphson 

1 

Presentación de resultados 1 
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8. Er.tr~da de datos 

lipo de equipo. número de etapas teóricas. 

nútrier·o de componentt-s y d~ reaccíont:=-s por f-3.Se 

l 
1 O~tos termodin~micos por componente 1 

1 
Datos cinéticos por ~eacción 

Datos de alimentaciones y extraccíones 

Datos de intercambios de calor· 

___ l. ___ __, 
Presión en cada etapa del equipo 

tficiencias de Murphree y zona~ de reacción 

Especificaciones odicionales 
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C. In1ciaJi~~cíón automática interna 

(nt.:dp1as y temperaturas de 

Lts corrientes de 3líml?nt~cl ón 

Prf!si ón promedio. Al irrientaci 6n glob.:il 

Flash adil'lbátle:o con re.:.cc.iones de 

la alimentación global 

Temperatt.11·as etaP.)S 1 y NS a partir de las cornposiciones 

re~ultantes del flasn. Perfil lineal de temperaturas. 

Flujos mulares totales por fase y etapa 

Matriz tridiagonal por componente 

para obtener las fracciones mol liquidas. 

Corrección del perfil de temperaturas. 

(3 veces) 

Cargas térmicas del condensador y rehervidor 
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D. Resolución por el método de Ne~.,¡ton-Raphson 

f.valuaci on del Jacobiano J 

1 
Inversión d~l Jacobiano 

v •. =d iOaci ón de la.s cor rece iones propuest3s 

Optimización oel tamafto de las correcciones 

propuestds (búsqueda de Fibonaccl) 

Actualización de las variables de iteración 

Funciones error F y su norma euclidiana 

Pruebas de convergencia 

convergencia no convergencia 
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