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Resumen 

En este tr(lb(ljo se /Jl'esentan los resultados de correlaciól/ IIIl1ltipl'opie(/(ul pam el 
sistema biliario bellceno+hepulllo, l/Iili:lIIu/o UII fIIode/o matemálico empirico est(lblecido 
para la junciólI de Gibbs de exceso l= "'-p. r.,r), La dependencia con la composiciól/ se 
reali:a a 11'(I\'és de la del/ominada fracción actÍl'(j :" (/I((! está relacionada COI/ la ji-acciól/ 
molar X ¡ de los compol/elltes de la solución, El modelo proplles/o /iene la siguiente 
eJ.presión genérica, 

g'(p.r.,)= o(x{l-o(x)]D,(p,T),' donde 
¡·o 

Las o/ras cantidades termodinámicas (le mezcla dislill las de ¡- se de/erminall pOI' la 
deriración matemática cOl/siderando en el proceso corre/a/il'o mlO/'es experimell/a/es ell 
silllaciol/es iJobúricas o isolérmiC(lS_ UI/a correlación sill/ul/ál/ea se lleva a cabo con rarí(ls 
de ellas /)(lra las que exislen llalos exper¡melllale,~ en la litera/u/'(¡ del sis/em(l 
bencello+heplllllo. en 1111 amplio rango (le lemperalllras y presiolles, La corre/ación global 
se cO/lsidera aceptable. El /IIodelo se implemel1ta en 1/1/(/ simulaciim !)(/rcia! de /1//(/ 

eOll1 mll(/ di! des/i laóo/! P(11"l1 ~·I!pa ,.ar /a binal'ia ¡"¡uli cada y los resu/lados se comparan COII 
los es/imadas por (los software comerciale.~. el Aspell PlllsC; )' e/ DisfiUC . Los resultados de 
estos paqueles SOIl similares (1 los emi/idos COII el modelo propuesto, sill embargo. en 
limbos casos exis/ell diferencias COII la.f eSlÍlI/flciol/es (Iel modelo UN/FAC. 

Abstraet 

111 IMs I\'ork Ihe f'eSUIIS obraillell hy (1 1III1IIipro¡Jer(J1 corre/mioll for (he bil/{II)' 
s)'sfem ben=elle+heplalle ¡s presented, lI,fillg (/// empirictll lI/aI!Jemttf;Cll/ moe/el fol' ,he 
eJ.·cess Gibbl· filllc/ion, lB~, r,x). Depelldellce 011 Ihe compositioll is achiel'ed /hrollgh 
lile so-called flc/il 'e fraclioll. =¡, which. in 111m, is rela/ell 10 ¡he molar fi'aclioll Xi o/ rhe 
componen/s of tlle SO/lIIion, TIIe model proposed fol' Ihe cxcess Gibbs fimCfion adop/s /lte 
fo1l0l1·i1l8 gel/cric expressioll, 

() , T g" T' g, p,r =g,l +g,:P-+g,J p +r+g" -
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Olher mlxlIIg Iher"uxJY/llIII/ ;C qUlIlI/;ties differem 10 g~ are obra;/lel/ "Ül m(llhelllllticlIl 
der;\'ario/l cO/lsider¡l/g Ihe exper¡mel//a/ ,'afiles ;1/ Ihe corre/Olive "rocess Jor IWO imporralll 
sil/lal;Olls, isoharie al/d isothermal. T{¡ell a símll/tal/eous corre/alioli is carried 0111 011 
se l'eral oJ (/¡em Jo/' Il'hicll experimcllfl'¡ dala Jor bCI/=ellc+hepralle s),stem exisl il/ li,cm{Ul'e 
(l/u/m a lI'ide n/llge oJ lemperatures al/(/ pressures. Tite global corre/mioll is accep¡able. 
Tlle mode/ is ¡IIIplemellted ill 1I plmial simula/ioll oJ a dislillmion eoluIIIII Jor .seporC/le the 
billary abol'e (lmltlte resufls (lre cOlI/pared wi¡1t Ihose eSfilll(t/ed by bOl" AS¡JeIl-PllIs al/d 
Di.S/iIl cOllllllercial softwares. nle resulls e$limmed by bOlll packages are similar fa filase 
obU/il/elJ by ¡he proposed model. hOll"el·er. ill bolll cases exisl differellces It"illt lite 
prcdicliolls calCllllller! by UNIF AC. 

1. Introducción 

1.1. Aspectos fundamenta les de un proceso de destil ación 
El papel que desempeñan las operaciones de separación en una planta química es 

destacado ya que, en muchos casos. las correspondientes unidades de proceso suponen 
un porcentaje superior al 50% del coste [1 ,2] total dc la planta. El ingen iero debe asumir 
la tarea del correcto diseño de estas operaciones con el fin de 10grM un func ionamiento 
óptimo de la instalación que proyecta, Un proceso de scparación es aquel que 
transfom13 un nujo, compuesto por varios compuestos en dos o más corrientes, cuyas 
composiciones difieren de la primera. utilizando para ello un agente de separación. Por 
tanto, el esquema más simple de un proceso de separación scría el siguiente: 

Agente separación 
(materia o ener¡:¡la) 

Alimentación 

E e Corrientes de 
UN I DAD DE salida con 

S EPARACIO N X composiciones 
IA'-~'\...--::::::::::::':::"'_,...¡----'-'-. diferentes 

~ R 

Figura 1. Esquema general de un proceso de sepnración 

Uno de los procesos de separación más estud iados y empleados en el campo de la 
ingeniería química es la destilación. Si nos referimos al esquema de la Fi gura 1, la 
destilación se fundamenta en la evaporación que se provoca a un líquido (alimentación, 
A) mcdiante el suministro de energía (E) para fonnar una fase vapor (e), rica en los 
componentes más volátiles y un producto residual liquido (R) y. en los casos en los que 
pueda ser conveniente, varias corricntes de composición intennedia (X). Se generan así 
dos fases en equilibrio. con composiciones diferentes, que permiten una sep¡¡ración. Por 
lanto, el alllHisis riguroso del equilibrio líquido-vapor (EL V) en determinadas 
condiciones de presión y temperatura de una di solución de varios componentes, es 
básico en el diseño de una columna de destilación. 

La práctica industrial de la mencionada operación se lleva a cabo en grandes torres 
alimentadas por el fluido a separar, ver Figuras 2 y 3(a). En el interior de la columna, 
Figura 3(b), los componentes se distribuyen en una fase vapor ascendente, que se genera 
por un medio calefactor situado en la parte inferior de la torre y una fase liquida 
descendente, de lorma que por la parle superior de la col umna se extrae ulla destilado, 
rico en los componentes más ligeros, mientras que por la parte inferior se extraen los 
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f igura 2. Torres de destilación en refincrla 

componentes más pesados (2]. El diseño de estas columnas de destilación, por tanto, 
debe basarse en el análisis del EL V de los componentes dc la disolución a tratar o, dicho 
con otras palabras, de las composiciones límites que alcanzan la fase líquida y vapor dc 
una mezcla ITas permanecer en contacto un largo tiempo, a unas delennmadas 
condiciones de tempemtura y presión. 

tk~¡'od. 
"".n,utarión 

t"",ltodo 

=======~;:::::o,--

(.) 

Vapor a 1 plalo Sil rlor 

Baj antc 

Liqllido!tl plalo inferior 

(b) 

Figura 3. (a) Esquema de unidad de destilación y elementos auxiliares. (b) Detalle de platos en columna 

Una dirección que puede tomar las invcf;tigaciones en este campo para llevar a 
cabo dicho análisis es la teórica, con modelos empíricos principalmente, o bien 
empleilndo fundamentos de dinámica molecular. Sin embargo, actuahnente no existe 
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ningun procedimiento capaz de predecir con absoluta certeza las propiedades de un 
sistema fluido concreto, por errar en cuestiones primarias. por lo que la única manera 
fiable de llevar a cabo un estudio que garantice la validez de los resultados de un 
proceso de separación mediante dest ilación es ut il izando la vía experimental. Aun así, 
los datos experimentales necesi tan un adecuado procesamiento que pennita la 
interpolación o extrapolación de valores cuando fuese necesario, evitando en algunos 
casos la costosa experimentación. La modelización puede ser extendida suficientemente 
con el fin de recoger la tmíxima información de los sistemas nuidos que son anal izados. 
En esta vía se encamina este trabajo que supone una contribución al objetivo antes 
planteado, pero con un respaldo científico al emplear fundamentos rigurosos de la 
Tennodinámica. 

1.2. El papel de la función de Gibbs en el diseño de procesos de separación 
Como se apuntó, la importancia de la destilación en la industria química ha 

provocado una enonne acti vidad investigadora para determinar los ELVs, y otras 
propiedades termodinámicas, parll gran cantidad de sistemas de mayor o menor 
comp1cjidlld e imeres industrial [3]. La inrormación generada ha provocado el desarrollo 
de modelos matcmáticos, o modificaciones de otros existentes, para afrontar la mejor 
representación de los equilibrios liquido-vapor de detemlinados sistemas y su posterior 
empleo en estudios y diseños de equipos de separación. 

a t p.T.xr.x~ ..... x~ 

~ , p.T . xP.x~ ..... x~ 

Figura 4. Equilibrio clIlrc dos fases (). y ¡J 

Cuando dos fases están en cOnlacto, ver 
Figura 4, al alcanzarse el equi librio cada 
una de ellas mantiene composiciones fijas 
de cada componente de la solución para 
valores const,l1ltcs de presi6n y 
temperatura. Las variables que intervienen 
son claras y ap"recen en el esqucma, si n 
embllrgo, es prec iso encontrar una ecuación 
que las relacione; la funcíón que las liga es 
la de Gibbs. 

Para que el problema quede perfectamente definido es preciso disponer de un 
n(¡mero de ecuaciones con la restricción de equilibrio, que igullle al n(¡mero de 
variables. La Tennodinámica plantea dicha restricción a tmvés de la igualdad de 
potenciales químicos (función molar parcial de Gibbs) para cada componente y cada dos 
rases, es decir, para el caso genérico planteado según el esqucma d la Figura 4: 

,w(p.r.xr,x~, .... x~)= Jl~ (p,T.xr .. r! ..... xn . Pero, a partir de aquí aparecen los 

verdaderos problemas. ya quc cs preciso encontrar las relaciones planteadas. Se 
introducen los conceptos de fugacidad y de actividad pero no son sufi cientes por parte 
de la Tennodinamica clásica. por lo Que la irrupción de la Termodinámica molecular 
aporla algunas soluciones. En cualquier caso, parece claro que los resultados numcrieos 
que se precisan deben ser lransfonnados con la uti lización de las matemáticas a un 
lenguaje de realidad fi siea. Aqui es donde este trabajo supone una aportación, en el que 
se establece un procedimiento donde una investigación sobre equilibrios de rases se 
proyecta a una realidad de prediseño para un proceso de separación . 

La modelización del ELV se lleva a cabo mediante la correlación de cantidades 
relativas ¡¡ cada componente de la mezcla, como los coeficientes de lIetividad /'" que 
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miden la desviación dcJ sistema respecto a la ley de Raou lt, propia de las disoluciones 
ideales. Asi. el In Y, resulta ser la propiedad molar parcial de la función adimensional de 

Gibbs de exceso (gEIR7), que se consigue a partir del proceso de mezcla [4J 

verificándose que (gE I RT)= ¿ x, II/ Yi' Entonces, la modelización de un sistema l/-ario 

es posible a partir de la función de Gibbs obtenida via coe fi cientes de actividad y su 
adecuada relación matemática. Sin embargo, la mayoria de los modelos existentes en la 
actualidad [S-S] no penniten relacionar de manera efi caz los coe fi cielHes de actividad 
con lodas las variables de las que aquellos depende (p, T, .\""r ,.\""~ , ...• x~), errando 

especialmcnte al obviar la presión lo que complica incluso su fonnato cuando se trata de 
analizar funciones derivadas. 

La contribución de este trabajo se dirige hacia el campo de la simulación pero 
utilizando un modelo matemático 19-16] de gran capacidad correlativa que permite una 
representación aceptable de varias propiedades temlodimimicas de manera simu ltanea 
cuya verificación se realiza previamente. El presente estudio se plantea en dos partes 
perfectamente diferenciadas que detallamos: 

a) En primer lugur, en este trabajo se realiza un proceso de corre lación 
multipropiedad para el sistema beneeno+heptano, con una propuesta de modelo para la 
función de Gibbs elaborada por los autores [9J. El sistema elegido ha sido bastante 
estudiado por muchos investigadores, ya que, con frecuencia. dichos compuestos se 
encuentran fonnando pane de procesos petroquímicos relevantes. como el refino de la 
nafta [I7J, o en el proceso Fischer-Tropsch [181, entre otros, siendo su modelización de 
gran interés industrial. Sus estudios han dado lugar a densas bases de datos para varias 
propiedades segun veremos. La calidad obtenida en la descripción del modelo para las 
propiedades de mezcla ex istentes, peml ite calificar la utilidad del modelo para su uso 
posterior en la simulación de un proceso de separación. 

b) Logrado el paso anterior, el modelo propuesto se utiliza en la simulación 
particu lar de un proceso de destilación para conseguir una separación definida de la 
mezela benceno+heptano, utilizando paru ello un método annlitico clásico. el McCabe­
Thiclc, que dcfinu el numero de platos teóricos necesarios y las condiciones de 
opcración de los mismos. La eficacia del modelo propuesto se contrasta al Comp<lrdr los 
resultados con los emitidos por dos simuladores comerciales, el Aspcn PlusO y el 
Disti llC , analizando las diferencias que proporcionan uno u otro método en cuanto al 
diseño de la columna (numero de etapas) y a los perfiles de composición y temperatura 
por plato/etapa de separación. 

2. Modelización matemático-termodinámica 
2.1. Fundamentos termodinámicos 

La función de Gibbs [4], Williard J. Gibbs ( 1847-1903), se erige como una 
función potencial tennodinámica que se presenta en función de las dos variables 
medibles directamente, como son la presión y la temperatura; paru una sustancia pura se 
escribe la funcionalidad G = G(p, T). Sin embargo, cuando se trata de disoluciones de 

varios componentes -el caso más común- dicha relación general puede ponerse como: 
G=G(p.T ,11,) indicando con lIi al numero de moles de cada una de las especies o 
sustancias que intervienen en un sistema multicomponentc. La vari ación de la fu nciún 
de Gibbs, puede expresarse matemát icamente por: 

57 



dG=(JG ) dT+(JG ) dP+.,.(JG) d". 
JT ,. Jp T '7\ UII¡ T "" 

.ft p .. nJ"' 

(1) 

Pero como se cumple que G=gn, puede llevarse a cabo un desarrollo senci llo sobre la 
ecuación (1) para consegui r tina nueva forma en función de cantidades intensivas. Las 
definiciones formales de la Termodinámica (ver ref[4]) pcmlilcn escribir: 

dg =-sdT+vdp+ L g¡(['<j = - sdT + wlp + LP,dx, (2) 

Las ecuaciones (1) y (2) clar..ullcntc relacionan a la func ión "g" con la presión p. la 
temperatura T. y la composición. El último sumando recoge la propiedad molar parcial 
correspondiente (o el potencial químico ¡Ji), pero para el tmbajo con soluciones dicho 
ténnino no resulta muy práctico. Por ello, para acercamos al objetivo que se pretende. el 
último sumando se transfonna como una función de la composición. Las descripción se 
realizó en un trabajo previo [14]. 

Bajo un punto de vista matemático, esta ecuación puede asimilarse a la d erivada 
de UIlII función multivariable del tipo g(p, r, XI, -'"2, ....• )==0 que surge a l transformar la 

función extensiva "G" en intensiva considerando el número towl de moles 11. 

dg=(Jg ) dT+(Jg) dp+ If Jg) d,", (3) 
JT ,. Jp T k.;\il'k T 

, J '~j p .. ltJ •• .c 

Apuntar que todo este planteamiento es aplicable a la correspondiente magn itud de 
exceso gE, en cuyo análisis se concentran los estudios de equilibrio entre fases, por lo 
que también esta presentación debe dirigirse a las aplicaciones sobre dicha cantidad. 

La energía de Gibbs molar de una solución multicomponente se expresa también 
en fo rma adimensional como: g = el Rr = e E 

/ RT + e HJcrJ. / RT = gE + ¿ x,g, + L X, 111 Xi 

donde la cantidad de exceso juega un papel en la suma indicada y estos valores se 
obtienen por experimentación, Por ello, en la mayor parte de los estudios sobre 
disoluciones la modelización se aplica sobre las cantidades de exceso en lugar de sobre 
la flmción de Gibbs total. g. 

Varias son las razones que justifican la elección de la función de Gibbs como 
cant idad/magnitud de referencia termodinámica, Por ello, en este momento parece 
conveniente plantear el estado del arte, conocer los antecedentes en este campo y lo que 
puede llevarse a cabo para, o bien modificar alguno de los modelos existentes, o aportar 
nuevas contribuciones. Es importante considerar la dependencia de la función de Gibbs 
con p, T Y Xi, tal como se refleja en las ecuaciones anteriores ( 1-3). Sin embargo, la 
mayoría de los modelos actualmente empleados son independientes de la presión al 
considerar mínima la influenc ia de dicho parámetro sobre el estado líquido, pero ello no 
resulta suficiente cuando se pretende conseguir un modelo general para su 
implementación en simulación de procesos de separación. 

En el apéndice se recogen las expresiones de los modelos de Wilson [5] y NRTL 
(6], dos de los modelos más utilizados y conocidos por los investigadores en este campo 
y que también se encuentran implementados en los simuladores comerciales que se 
usaron este trabajo. Nuestra particular contribución es, como se indicó en la sección 
1,2" evaluar la participación de un modelo que se detalla a continuación en la 
simulación de procesos de separación, analizando la eficiencia de su implementación. 
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2.2, Un modelo para la función de Gibbs 
En trabajos anteriores [15,16} se propuso el desarrollo y empleo de un modelo 

matemátieo-temlodinamico para la función de Gibbs de sistemas multicomponentes, 
vólido también para sus funciones derivadas. Dicho modelo se relaciona con la 
composición, temperatura y presión, dando lugar a una expresión final con las tres 
variables intensivas indicadas; de esUI ronm, se consigue una expresión general g(p, T, 
XI, X2 , .. ,,)='0 que en la sección anterior se indicó como objetivo. El modelo propuesto 
para una binaria es: 

g' ({" T,x,) = o, (1-0,) fg, (p, T),: (4) ,-, 
donde =. se refiere a la Uamada 'fracción activa" que es runción de la rracción molar 
del primer componente de la mezcla XI , y de un parámetro k a detcmlinar mediante: 

(5) 

detalles particulares sobre el cálcu lo del parámetro k(p,7) han sido expuestos en 
publicaciones mlleriores [9, l O]. Para simplificar, en este trabajo el parametro se 

consideran'l independiente de p y T, Y su valor se obtendrÍl para cada una de las 
propiedades como UlUI variable más en el proceso de ajuste. Los parámetros g¡ (p. T) 
adoptaron una ronna runcional que se considerÓ adecuada con la inclusión de p y T, a 
traves de la relación: 

() , g", (6) g, p,T = gil +g.!P +g.J PT +r+g,sT 

Una de las ventajas del modelo, con la ronna polinómica de sus expresiones (4) y 
(6), es que pennite deducir otras cant idades derivadas, como son los coeficientes de 
actividad, entalpías, capacidndes térmicas, ctc . Cualquier obra de Temlodináll1ica 
rundamcntal r4] mucstra como la runción de energía de Gibbs es capaz de generar las 
correspondientes para otras cantidades tennodinámicas: 

lI=e_.,.(ae ) e =_J a'e] v=rae ) A=e_{ae ] s~ 11 _ e =-(ae ) (7) 
' l aT . ' • ' Lup ,' iJp l' up l' T T iJT p 

estas relaciones son aplicables a las correspondientes cantidades de exceso. Así, 
teniendo en cuenta la función de Gibbs expuesta antes, las exprcsiones paniculares para 
las cantidades de exceso como se indican en (7) son: 

hE =' :(1-=) t (g,¡ + gd/ + 2g¡. - giSTl) Zi (8) 
izO T 

' : =o(I - ,)f -2(g,; +g"T) " (9) 
;-0 T 
• 

,.' = ,(I - z) ¿ (2g"p+g"T),' (10) 
,~ 

a' = o( 1-') f [g, _(dg
, )]=' 

;..(1 dI' 
(11) 

S' =-Z(I-Z)~( ~~ )Z' (12) 
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dc cstas cantidades, la función de Gibbs se consigue con valores experimentales directos 
sobre equi librio entre fases, principalmente de los ELVs. Otras cantidades derivadas, las 
tres primeras del conjunto (8-12), también pueden ser obtenidas por ex:perimentación, 
directa o indirecta, mientras que [a función de Helmholtz y la de entropía son calculadas 
a partir de las anteriores. Además de las referenciadas arriba existen otras que no se han 
presentado para no alargar innecesariamente el artículo. 

La propuesta de un nuevo modelo viene impulsada por el inconveniente que 
presentan los modelos clásicos [5,6] para conseguir correlaciones aceptables cuando se 
tratan varias propiedades de un mismo sistema. Dichos modelos sobre la función de 
Gibbs son reseñados en el apéndice y contienen a las variables composición y 
temperatura, pero las derivadas matemáticas dan lugar a expresiones muy <.:omplejas. 
disminuyendo claramente la capacidad regresara del modelo. Otro inconveniente de los 
modelos clásicos es que no contienen a la variable presión, no pudiendo obtenerse 
algunas de las expresiones Illostradas antes (8- 12). 

3. El modelo propuesto en la correlación de datos de la binaria benceno+heptano 
El modelo planteado antes tiene como uno de sus objetivos el empleo en 

simulación de un proceso de destilación. Tal como se menciona en la introducción, el 
camino para conseguirlo requiere dos pasos. El primero, dirigido a comprobar la 
utilidad del modelo en la correlación de las mullipropiedades características de una 
detemlinada mezela y que, lógicamente, están relacionadas a través de las 
correspondientes expresiones (8-10) que proporciona el formalismo tennodinamico. El 
segundo paso se refiere a la implementación del modelo en [a simulación teórica de una 
columna de destilación para conseguir una separación previamente establecida. Con el 
fin de provocar la mayor exigencia del modelo se necesiw un sistema densamente 
experimentado. Se procede por tanto a una intensa búsqueda bibliográfica con el fin de 
escoger un sistema concreto, con una base de datos accesible, para analizar la capacidad 
del modelo propuesto. El resultado de la búsqueda se representa en la Figura 5, en un 
diagrama de barras en 3D con aquellos sistemas que ofrecen el mayor volumen de dalOS 
experirnenlH[es, todos ellos mezelas binarias con hidrocarburos aromáticos. 

Figura 5. Repr(.'sentación en 3D de dalos de propi(.'claclcs con la mayor infonnaeión de binarios 
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Se observa que el sistema bcnccno+heptano ofrece la mayor cantidad de datos de 
EL V (isotérmicos e isobáricos) y de entalpias, siendo por tanto el mejor candidato a la 
modelización qlle se pretende, con la correlac ión conjunta de las diferentes propiedades 
termodinámicas usando un modelo único. En la Tabla 1 se reflejan las referencias 
utilizadas en la generación de la base de datos del sistema benccno+heptano, como paso 
previo para desarrollar el procedimiento de correlación. Allí se indican las condiciones 
de operación (presión y temperatura), así como la propiedad termodinámica encontrada. 

Para llevar a cabo la correlación simultánea de los datos eXImidos de la literatura y 
el conjunto de ecuaciones (4-10), se empleó un algoritmo genético (AG) ut ilizando un 

procedimiento de mínimos-cuadrados. En todos los casos, el parámctro k se consideró 
distinto para cada una de las propiedades y sc sometió en el algoritmo al mismo 
procedimiento de ajuste con el fin de minimizar las diferencias entre las estimaciones 
del modelo y los datos experimentales. 

Tabta 1. Datos experimentales de diferentes propiedades tennodinámicas cncontmdos en la literatura 
paro cl sistcma binario bcneeno+hcptano utilizados en procesos de correlación de este trabajo. 

Propiedad " lliPa TIK 
N" 

Referencia 
datos 

Propiedad p/liPa TIK 
N" 

datos 
Referencia 

ELV 293.15 22 Ref.[19] ELV 101.3 22 Ref.[28] 
ELV 298.1J 10 Rcf.[20j }¡ ~ 101 .3 288.15 14 Rel:[291 
ELV 312.94 lO Ref.[20] h' 101.3 293.15 15 Rcf[30] 
ELV 318.15 15 Ref.[21 J Ir 101.3 298.15 17 Rcf.[30] 
ELV 328.15 18 Ref.[221 h' 101.3 303.15 15 Rcf.[30) 
ELV 333.15 12 Ref.L23J h' 101.3 308. t5 15 Ref.[30) 
ELV 348.1 5 11 Ref.!24) 1.' 101.3 318.15 15 Ref.(30) 
ELV 353 .1 5 11 Ref.(25) 

" , 101.3 293.15 9 Ref.[31] 

ELV 24.0 9 Ref.[261 ," • 101.3 298. 15 9 Ref.[3 I) 

ELV 40.0 8 Ref.(27) .. '. 101.3 303.15 9 Ref.L3Jl 
ELV 53.3 8 Ref.[28J 

" 
101.3 283.15 15 Rcf.[32] 

ELV 66.7 7 Rcf.[2 7] \,l 101.3 293.15 10 Ref.[3)] 
ELV 80.0 8 Ref.[27j 

" 
101.3 298.15 14 Ref.[33] 

ELV 93 .3 8 Rcf.[271 .. ' 101.3 303.15 10 Ref.[33] 
ELV 96.0 2J Rcf.[281 \.F. 101.3 308.15 13 Ref.[32] 
ELV 98.6 18 Rcf.{281 ,,1": 101 .3 318.15 17 Ref.[321 

La función objetivo establecida para conseguir una óptima minimización fue : 

, (¡{''' -t.»' (h'"'' -h'~')' FO(g,j, k&, k~,kok,. )= ¿¿ n.m.p .. m + ¿ "' E .. ,P.u + 
n~l m r:.'", '" hm 

(1 J) 

( e"'" - e"''' J' ( .. """ -..... ')' +¿ , • . ,. +¿ . • 
c~·.e<P Vl:.,<~p 

",p.'" mm 

La utilización de una potente herramienta matemática como es el AG viene 
aconsejada por algunas razones. En primer lugar, por el elevado número de parámetros 
que incluye el modelo propuesto. que también da lugar a un alto numero de variables en 

la expresión (13), y la posibilidad de que ésta sea no-convexa con la presencia de varios 
extremos locales. Segundo. comentar que el empleo de algunos métodos numéricos 
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clásicos no siempre resulta adecuado, ya que en su propio procedimiento de regresión 
utilizan complejos sistemas de ecuaciones no linelLles que compl ican la obtención de 
parámetros que proporcionen el mejor ajuste posible (mínimo global del error). Estos 
inconvenientes pueden resolverse, al menos parc ialmente, empleando un AG elaborado 
expresamente y ya utilizado por los alllores en un trabajo anterior [16). Los resultados 
numéricos conseguidos en el ajuste se presentan en la Tabla 2. 

Los valores de los errores estándar que se muestran en dicha Tabla 2, asoc iados al 
ajuste de cada una de las cantidades termodinámicas que en este trabajo se han 
representado genéricamente por yF, se han determinado mediante la expresión que 
establece la desviación cstándar, ecuación (14), y donde ny representa al nümero de 
puntos experimental es de la propiedad considerada. 

s(y')=[t.(y,~,,-y,~,) ' I n, r (14) 

Nota: En todo el manuscrito se emplean minüsculas para representar las cantidades 
tcnnodinlimicas. Sin embargo, se ha escogido la letra Y para representar una función genérica elc 
exceso en la ecuación (4). en lugar de l, para evi tar confusiones con el símbolo de la 
composición en fase vapor muy utiliz3da en estudios de equi librio entre fases. 

TabtR 2. Valores de los paramelros dd modclo (4-6) ajustndo Q los 
datos del ELV. isoténll1cO e isobárico. ~ntlllpía~, capacidndc~ 
témlicns, y volúmenes exceso. del sislellul binario benecllo+hepta. 
oo. extnlidos de referencias de labia l. junto a sus errores est¡'mdar. 

g. glj g 2j 

j - l -633.9 -23.6 135.5 
j = 2 8.09><10..9 -1.07><10.8 1.40>< 1 0.9 

j=3 3.98><10.9 3.79x 10.9 1.40>< I O·~ 

j - 4 408687.1 445459.7 3829.9 
j - 5 2.92 >< 10') -9.82 )( IO-J 5.84 )( 10-) 

s(gElRn 0.010 
s(}';) 0.049 k~ =0.815 

s(ll) 44 k~ = 0.829 

s( e;' ) 0.2 k<=1.049 

.«,~) 21 k,.= 1.235 

Al mismo tiempo, toda la infonllación resultante del tratamiento matemático se 
recoge en las figuras que se comentan a continuac ión. En las Figuras 6 (3-f) se muestra 
el grado de representación del modelo frente a los datos experimentales de diferentes 
cantidades de mezcla para el s istcma estudiado, utilizando el conjunto de parámetros 
obtenidos. En general. los resultados conseguidos pueden considerarse aceptables y esta 
calificación se confinna más adelante cuando se comparan los resultados con los 
est imados mediante otros modelos. Las representaciones en las Fi guras 6 (a-!) se han 
llevado a cabo en forma tridimensional con el fin dc acoger la máxima información de 
distintos casos (diferentes condic ioncs) para una única propiedad. Específicamente, las 

tres primeras l Figuras 6(a-c) recogen la infonnación de entalpías, capacidades ténnicas 
y volümcnes de exceso, detcmlinados a varias temperaturas, siendo bastante aceptable 
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Figura 6. Representación de distintas propiedades de mezcla en 3D obtenidas para el sistema bcnecno+ 
hcptano. en función de la composición del aromático. Datos experimentales de la literatura (. ). y (--) 

correlación obtel1ida mediante el modelo propuesto. (a) entalpias hE a varias T(b) c~ a varias T. (e) ve a 
varias T, (d)y ' ;fx,y, a varias T,(e) (lml) a variasp, (f) na variasp. 
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la bondad del ajuste de todas ellas que han sido obten idas con el mismo modelo y con 
un unieo juego de par{nnetros. 

La Figura 6 (d) recoge la representación de composiciones y l iS x, obtenidas de 
un ELV isoténnico para varias tempemrums. No se han mostrado las curvas 
correspondientes a los equi librios isobáricos para evi tar duplicidades, ya Que estas serán 
utilizadas en el proceso de simulación que se realiza para este trabajo y ut ilizadas 
seguidamente. Por razones análogas. 1;1 Fi gura 6 (e.f) recoge la variación de la función 
de exceso adimcnsional de Gibbs frente a la composición y a la presión, 
correspondiendo en este caso las distintas curvas a experiencias de EL Vs isobáricos a 
las presiones indicadas en uno de los ejes horizontales. 

Adicionalmente, el modelo pennite la construcción 3D del comportamiento de la 
mezcln nqui considerada, con un dingram3 de las vu!'iubles intensivas p-T-x,y obtenidas 
en la experimentación directa. Se generan así unas superficies que engloban a los casos 
isobáricos e isoténnieos, si bien para una mejor visión sc han separado ambos casos en 
las Figuras 7(a) y 7(b), respectivamente. 
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figu ra 7, Diagramas p.T';(J' dc los datos experimentalcs (. ) y la correlación obtenida mediante el 
modelo propueslo (-_ ) pnru: (a) casos isobllrieos. (b) casos i~Olcmlos. 

4. Sim ulación de un proceso de destilación 
En esta sección se plantea la resolución de otro de los objetivos de este trabajo. 

Considerando que previamente se ha conseguido una adecuada modelización para el 
sistema benceno+heptano empleando el modelo propuesto para la funciÓn de Gibbs, se 
plantea la simulación de una columna simple de destilación para la separación de la 
binaria y con las condiciones sigu ientes impuestas al proceso. 

a) AlimenlfwiólI de elllrat!a ColI eompo~'iciól1 ,le 0,45 el/ji'acción molar 
de benceno, en e~'/{/{Iv de líquido SO/lirado y presión a/lllvsféricll, 

b) Despreóables pérdit/as de I','esiólI a lo {argo de {a columllu 
e) Eficocio del IOD% para ca,kl p/(l/O 
ti) Vn/or de /a relució" de refll/jo: 1,8. siemlo /.89 e/I'a/or míl1;lIIo. 

e) Una calitllltl pam el tlestilado dc 0,9 en fracción mofar de bellceno 
1) ComposiciólI (le colas de n,OI ell fá¡cciólI 1II0{(II" de hencel10 
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La simulación leonodimimico-matemática forma pane del diseño global de una 
columna de destilación (que incluye diseño geométrico, mecánico y económico) pero 
constituye un paso previo e imprescindible quc consiste en dcfilllr el número de platos 
necesarios de la columna para lograr la separación planteada. En cada plato se establece 
una situación panicular de equilibrio de fases líquido-vapor como el que se aprecia en el 
esquema de la Figura 3(b). Otras cuestiones adicionales que debel1tel1crsc en cuenta a la 
hora del diseño/funcionamiento final de la columna son: 

El destilado se recogerá en un condensador completo. recirculando la cantidad 
necesaria para cumplir con la relación de reflujo. 

La experimentación de la mezcla muestra un estrechamiento de la curva y-x en la 
zona rica en benceno quc complica la separación en esta región, ya que limita la calidad 
dcl destilado impuesta en el apanado (e) de las condiciones. 

Las colas de la columna sc envían a un calderin tipo kcule, en el cual se alcanzan 
condiciones dc equilibrio. considerándose una etapa de separación adicional. 

Como método complementario al modelo se emplea un procedimiento gráfico 
conocido, muy útil en el campo de la ingenicria química, como es el de McCabe-Thielc 
[1,2]. El metodo, plallleado analíticamcnte resulta simple de resolución y pertenece a los 
denominados procedimiemos de etapas de equilibrio [34], los cuales. al contrario que 
los metodos de no-equilibrio, basados en velocidad de transferencia, se fundamentan en 
la tendencia natural de las fases presentes en cada plato a evolucionar hacia condiciones 
de equilibrio. Ello da lugar a una eficacia de cada plato que consiste en una relación que 
compara las composiciones rcales que se alcanzan en el plato y las de equilibrio 
experimental. Más detalles del método pueden encontrarse en cualquier obra elemental 
de procesos de separación [2]. 

El resultado de la simulación llevada a cabo con la reproducción de los datos de 
ELV ap= I01.32 kPa de la literatura [27J mediante el modelo (4-6) y con los parámetros 
de la Tabla 2, indica la necesidad de establecer 21 platos teóricos, siendo introducida la 
alimentación en el plato que ocupa el lugar 12. Las concentraciones de ambas fascs y la 
temperatura en cada plato se recogen en la Tabla 3, en la que se ha señalado la posición 
del plato de alimentación. 

La simulación también se realizó mediante el software comercial Distill l© (ver A. 
7.2.), el cual utiliza una versión analitica del método McCabe-Thiele. En dicho software 
se encuentran implementados varios modelos clásicos de correlación, incluyendo el de 
Wilson [5], ecuación (A.l) y NRTL [6], ecuación (A.4), los cuales han sido utilizados 
de manera independiente para reproducir los datos de EL Ven el proceso de simulación. 
Los parámetros de estas expresiones, proporcionados por la base de datos del propio 
software, se muestran en la Tabla 4 junto a las desviaciones estándar dcterminadas 
mediante la expresión (14). Estas desviaciones, como era de esperar, resultan algo 
inferiorcs a las conseguidas con el modelo que aquí se ha propuesto, Tabla 2, pero es 
preciso tener en cuenta que los modclos de la Tabla 4 solo correlacionan datos de EL V 
isobáricos a 101.32 kPa por lo que, al contrario que el modelo propuesto en las 
ecuaciones (4-6), aquellos no tienen en consideración el resto de propiedades del 
sistema en eSlUdio ni las cond iciones de este trabajo. Los resultados de la simulación 
con estos modelos están renejados en la Tabla 3 y dan lugar a un total de 21 platos 
tcóricos, siendo el de alimentación el que ocupa el lugar 12. La Tabla 4 mucstra los 
valores de los plIrúmctros de eadll lino de los modelos. 

El software Distill© también pennite el empleo del modelo de contribución grupal 
UN1F AC, versión de Weidlich y Gmehling [7], el cual predice valores del ELV del 
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sistema en cuestión en el rango compl eto de composiciones de ambas fases . El método 
UNIFAC estima la alimenlación en el plato 13 y un total de 22 ctnpas para lograr la 
separación. con direreneias en las propiedades con respccto a los anteriores. 

Tabla 3. Dctalle del número de platos teóricos y la situación del plato de alimentación, con los valores 
de las comllOsiciones de ambas fases y temperatura erl cada etapa, obtenidos en el procedimiento de 
diseño de una eolumn~ de des tilación para la separación de la mezcla beneeno( l )+heptnno(2) y 
empleando elmétooo McCabc-Thicle. La correlación de dulOS ellperimenta lcs de ELV de la lileratum 
[27) se realiza mediame las \!i.:S. (4-6) y eon parámetros de la Tabla 2. También se ellpreS:H1 los 
resultados obtenidos con los modelos de Wilson y NRTL. con parámetros de la Tabla 4. Las tres 
últimas columnas recogen los resultados del modelo prcdicti\'o UNIF AC. La situación del plato de 
al imentación oam cada caso se sombrea en la Tabla. 

Pbto 

I 
2 
3 

• , 
6 
7 
8 
9 
10 
11 

" 13 

" " 16 
17 

" " lO 
21 
22 

Ecuaciones (4-6l Wi lson NRTL UNIFAC 
x 

0.875 
0.849 
0.821 
0.789 
0.754 
0.713 
0.667 
0.6\6 
0.562 
0.508 
0.459 
0041 5 
0.36\ 
0.294 
0.222 
0.155 
0.099 
0.059 
0.033 
0.017 
0.(0); 

,. TlK x ,. TlK , ,. T/K ., 
0.900 353.78 0.874 0900 3H86 0.874 0900 353.89 0.881 
0.882 353.96 O'" 0.88\ 354.06 0.8J6 0.88\ 3501.09 0.1161 
0.863 354.16 0.817 0.861 35-1.:?9 0.8\6 0.860 3501.3) 0.S39 
0.842 354.42 0.783 0.839 354.58 0.782 0.838 354.62 0.816 
0.818 354.13 0.745 0.814 354.901 0.742 0.813 354.99 0.789 
0.792 355.12 0.701 0.786 355.39 Olm 0.7801 355.45 0.758 
0.762 355.62 0.653 0.754 355.96 0.647 0.751 356.()..! 0.72\ 
0.728 356.23 0.599 0.718 356.64 0.593 0.7\01 356.74 0.678 
0.691 356.96 0.544 0.678 357.43 0.536 0.673 357 . .5ó 0.629 
0.651 357.77 0.491 0.638 358.28 0.482 0.632 358.44 0.575 
Mil 358.60 0.443 0.599 359.13 0.433 0.592 359.32 0.517 
0.574 359...38 0.402 0.563 359.91 0...392 0.556 360. 11 0.462 
0.524 360.47 0.343 0.508 361.15 0.329 0.495 361.46 0._112 
0.-155 361.901 0.274 0.433 362.80 0.257 0.415 363.23 0.350 
0.371 363.73 0.202 0.345 364.74 0.185 0.324 365.88 0.275 
0.279 365.61 0.138 0.253 366.70 0.\24 0.233 367.\5 0.196 
0.\94 367.36 0.088 0.173 368.38 0.078 0.155 368.75 0.129 
0. \23 368.76 0.0501 0.109 369.65 0.047 0.097 369.92 0.079 
0.072 369.76 0.031 0.066 370.52 0.027 0.057 370.70 0.().¡5 
0.039 370.40 0.017 0.037 371.08 0.0 15 0.031 J71.I~ 0.025 
0.019 370.79 0009 0.019 371.43 0.007 0.016 371.50 0.013 

0.006 

Tabla 4. Valores de los panimenos de los modelos dc Wilson [S]. cc. 
(A.I). y NRTL [6]. eco (A.2.), obtenidos en la correlación de lo~ datos del 
EL V isobárico del sistema bcnceno+heptano de la li teratum [271, uti liza­
dos en In $imulnción de l a columna de des!il~ci6n realizada mediante los 
software comcreiales Oistill As n Plus .. unto a sus errores cstándar. 

DistillO Aspen PlusC 
W ilson NRTL W ilson NRTL 

at2 2 13.88 -360.94 0.500 0.0 

bl2 0.0 0 .0 -75.48 404.43 

l/11 162.94 

b21 0.0 
a 

s(g"''-/RT) 0 .OQ6 1 , 0 .043 

762.59 
0.0 

0.302 

0 .006 5 
0.046 

-0.500 0.0 
-117.22 -195.03 

0.0043 
0.032 

0.300 

0.0043 
0.Q)5 

,. 
0.900 
0.886 
0.87\ 
0.8.5ó 
0.838 
0.818 
0.795 
0.768 
0.737 
0.700 
0.660 
0.618 
0.577 
0.S2I 
0.-142 
0.346 
0.2017 
0. 161 
0.097 
0.055 
0.029 
0.014 

T/K 
353.60 
353.71 
3H.83 
353.99 
354.19 
354.45 
354.78 
355.21 
355.77 
356.47 
357.30 
358.21 
359,1) 
360.42 
362.24 
J64.-14 
3666' 
368.49 
369.83 
370.70 
371.22 
371.53 

Para contrastar rclativamente los resultados se recurrió tambicn a una simulación 
del mismo proceso ul ilizando ahora otro software comercial. el Aspen Plus~, que 
emplea un procedimicnto de cálculo más riguroso. el RadFrac. más preciso qu e el de 
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McCabe-Thiele. Dicho procedimiento se enmarca dentro de los de etapas de equilibrio 
aunque, al contrario que el DistillO realiza un menor numero de suposiciones, 
obteniendo resultados mas próximos a la realidad a cambio de un mayor esfuer.lO 
computacional. En ocasiones la escasez de datos experimentales hace que los modelos 
deban recurrir a métodos predictivos poco fiables que desvirtúan las posibilidades de 
"cálculos rigllrosos". Los procedimientos de esta naturaleza no suelen aportar 
resultados muy diferentes a los de los métodos aproximados, siempre y cuando estos se 
apliquen en el rango de validez de las simplificaciones realizadas, sin embargo, son 
rundamentales su empleo cuando se pretende conseguir resul tados en mezclas 
multieomponentes. En cualquier caso. siempre aportan una inrormación más precisa del 
proceso que se diseña. Para este trabajo se emplearon los parámetros proporcionados 
por el propio software de los modelos de eorrel!lción. ver Tabla 4. 

Tabla 5. Platos teóricos ( incluido el de alimentación). composiciones de liquido y 
va por. y temperaturas. oblenidas e n la s imulación de una columna de destilac ión para 
b, separac ión de 13 mC7.c1a bcnceno+heptano mediantc el método RndFrnc dl'l softwure 
AS¡J<:1l Plus e 1.'011 la correlllción de datos de ELV [27J utih7.ando los modelos de 
Wilson y NRTL con par{unctros de 111 Tabla 4. y el modelo prcdictivo VNIFAC. El 
1 d r ti I 1)]1110 e a I1nent3clon p3fa ca ¡l caso es I: t Que se cncucntra sombreado. 

PililO 
Wilson NRTL UNIFAC 

x ,. TlK x ,. TIK x ,. TIK 
1 0.900 0.920 353.7 1 0.899 0.919 353.72 0.900 0.913 353.47 
2 0.87 1 0.900 353.90 0.871 O.'" 3.53.91 0.833 0.900 353.55 
) 0.1139 0.879 3.54.14 0.11-10 0.879 354. 14 0.865 0.887 353.65 , 0.803 0.855 354.44 0.805 0.856 354A3 0.845 0.874 353.75 
S 0.761 0.828 354.8-\ 0.764 0.830 354.80 0.824 0.860 353.89 
6 0.712 0.798 355.34 0.717 0.800 355.28 0.801 0.844 354.05 
7 0.658 0.762 355.97 0.663 0.765 355.90 0.774 0.11 27 354.25 

• 0.599 0.723 356.74 0.60< 0.726 356.65 0.743 0.807 354.51 
9 0.541 0.680 357.60 0.544 0.683 357.53 0.707 0.784 354.84 
10 0.486 0.637 358.5 1 0.4~7 0.639 358.46 0.665 0.758 355.27 
11 0.438 0.597 35~).37 0.437 0.598 359.3S 0.6 \ 7 0.727 355.81 
12 0.399 0.562 360. 12 0.397 0.562 36(1.14 0.566 0.693 356.48 
13 O.34t 0.506 36 1.34 0.337 0.504 36 1.42 0.51 4 0.655 357.24 
14 0.273 0.432 362.93 0.268 0.428 363.06 0.463 0.617 358.07 
IS 0.203 0.346 364.76 0. 199 0.340 364.92 0.427 0.5811 358.7 . 
16 0.1 41 0.257 366.59 0. 138 0.25 1 366.74 0.375 0.542 359.75 
17 0.092 0.177 368.18 0.090 0.173 368.29 0.307 0.476 36L.26 

" 0.OS7 0. 115 369.40 0.Q56 0. 112 369.47 0.23 1 0.389 363.22 

" 0.034 0.070 370.25 0.033 0.068 370.29 0. 160 0.293 365.39 
20 0.Ot9 O.MO 370.80 0.0 19 0.039 370.82 0.102 0.202 367.38 
21 0.010 0.022 37 1.1 5 0.010 O.Q2t 37 L.1 6 0.061 0.128 368.94 
22 0.035 0.076 370.02 
2J 0.0 19 0.042 370.71 

" 0.009 0.021 37 1.1 2 

En el caso de los dos modelos de correlación empleados (Wilson, NRTL) con 
Aspen-Plus'O, se obluvieron diseños de la columna idénticos al caso anterior. 
estimándose un 10lal de 21 elapas teóricas , alimenladas en el p]¡1I0 12. Respecto a la 
simulaci6n eon UNIF AC, el software aumenta el número de platos hasta un total de 24. 
con la alimentación en el plato 14. En la Tabla 5 se muestra el detalle de los resultados 
obtenidos con esle software. Una valoración gráfica con la co mparación de resultados, 
estimados con el modelo aquí propuesto y los conseguidos eon el Aspen Plus se 
muestra en la Figura 8. 
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Figura 8. Perfiles de temperatura (a) y composición de la fase vapor (b) a lo largo de la columna. 
oblcl1 idas en la simulación con el modelo propuesto y ron el simulador Aspen l' lus O (utiliZ1lndo Wilson. 
NRTL y UNIFAC) en cada uno de los platos/ctapas de equitibrio de lIIl3 columna de destilación pam la 
scparudón de la mezcla bcnccno+hcptano y con las condic iones de operación fijadas. 

5. Conclusiones 
Se proyectó realizar un trabajo incluyendo las diferentes etapas que se representan 

en el esquema de la Figura 9. La implementación completa requiere de una última etapa 
referente al diseno de cuestiones de tipo mecánica y fluido-dinámica de ta columna de 
destilación. Por ello. en el esquema se ha remarcado con línea discontinua aquellas 
etnpas que se han resuelto en éste u abajo, dejando para un trabajo futuro la 
correspondieme al ""desarrollo" del sistema completo. Dicho de otra forma solo se ha 
llevado a cabo las partes reseñadas como objctivos inicialcs de este trabajo. 
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Figura 9. Esquema de las etapas seguid3S en estc trabajo pam la simulación de una columna dc destilación 

68 



El resumen del trabajo se concluye en los siguientes comentarios. Se ha 
implementado un modelo de naturaleza polinómica para la función de Gibbs, con 
parámetros dependientes de la presión y la temperawra, para la correlación conjunta de 
propiedades temlodinámieas de mezcla . Se realiza una aplicación practica para el 
sistema binario beneeno+heptano. el cual Se presenta en la literatura eon una base de 
datos amplia sobre diversas cantidades obtenidas en condiciones diferentes de 
operación. La bondad de la correlación multipropiedad realizada por el modelo 
propuesto resulta aceptable, lográndose con este modelo una buena reproducción de 
todas las cantidades correlacionadas. Se ha recurrido a dos modelos clásicos (Witson y 
NRTL) para comparar la calidad del ajuste del ELV a 101,32 kPa, valorándose la 
capacidad de representación del modelo. Los resultados aconsejan la utilidad del 
modelo para su uso en procedimientos de simulación de torres de destilación. En la 
siguiente etapa. se implementa el modelo para resolver la scparación de la binaria 
benceno+heptano (por ser el sistema más estudiado) con unas condiciones de cont.orno 
establecidas previamente. La simulación sc realiza con el método McCabe-Thielc, 
método tradicional conocido en el campo de la ingeniería química, que detemlina el 
número de platos/etapas teóricas necesarias para separar los componentes hasta las 
composiciones fijadas. Los resultados de la simulación proyectada con el model o se 
valoran llevando a cabo una comparación con los obtenidos mediante dos sofhvare 
comerciales, Disti ll© y Apen-P lus© (ver Apénd ice 7.2). El primero utiliza el mismo 
melado de McCabe-Thiele y el segundo el método RadFrac, más elaborado pero de 
mayor precisión. Ambos software permiten la estimación del número de platos y la 
caracterización de los equilibrios en cada etapa mediante el metodo de contribución de 
grupos UNIFAC, cuyos resultados también se presentan . 

Los diferentes resultados con el modelo propuesto se comparan con los de los dos 
software indicados, mediante el análisis de los perfiles de temperatura y composición en 
cada etapa/plato de equilibrio. La observación gráfica y analítica indica quc el modelo 
reproduce bien la simulación de la columna proyectada si los resultados se comparan 
con los estimados empleando modelos clás icos de cOlTelación (Wi lson y NRTL), sin 
embargo se alejan de aquellos estimados por UN[FAC, que impone un mayor número 
de platos (24 frente a 21 , implicando un mayor coste para el mismo objetivo) y 
diferencias en los gradientes de composición y térmico a 10 largo de la columna. 

De este trabajo se obtiene una importante conclusión, COIllO es la utilidad del 
modelo y del procedimiento propuesto, que presenta [a ventaja sobre otroS de 
representar varias de las propiedades de un determinado sistema y de su adecuación a la 
simulación de procesos de sepaT<lción que impliquen estudios previos de equilibrio entre 
fases y de otras cantidades temlodinámicas. Por ello, y en este mismo sentido un 

objetivo inmediato sería su implementación con el procedimiento RadFrac para 
conseguir ulla optimización de la simulación pretcndida. 
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7. APE NDICE 
7.1. Modelos clasicos para la fu nción de Gibbs 

Wi lson (1964), introdujo una expresión semiempírica para expresar la función de 
Gibbs de exceso. obtenida a panir de la ecuación de Flory-Huggins. 

!~ (x" T) = -x, 1n[x, + x,A" (T)J-x, 1n [(x,A" (T)+ x, lJ (A 1) 
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El panimctro A;j se define de forma diferente en cada uno de los sim ll ladores 

comerciales. En Aspen PlusO dicho parámetro se expresa en forma logarítmica, 

In A. (r )" LI~; " a . + ~¡ (A.2) 
') RT 1) T 

Mientras que en Distill© se relaciona de forma lineal. 

() ' b'j A'j T =Ó"ij =a,j+¡: (A.3) 

RcnOIl y Prausnitz (1968) postularon el modelo NRTL (Non Random Two 
Liquids), baslindosc en el modelo de Wilson anterior. que utiliza el concepto de 
composición local. Considera una distribución no~aleatoria de la posición de las 
moléculas, situándolas por el contrario en posiciones adecuadas. La expresión final para 
el modelo tiene la forma : 

(AA) 

Igual que en el caso anterior, el parámetro r Ji se define de forma diferente en cada 

simulador comercial, siendo la forma en Aspen Plus© y Distill©, respectivamente, 

( ) 
1Ig;¡ ~j ( ) b;j r·· T =--=a ·+- r. T =ilg . =a .. +-

'! RT 'J T ' 'J '! '! T (A.;) 

7.2. Simuladores comercia les 
Las aplicaciones infonnátieas empleadas para realizar la comparaclon de los 

resultados obteni dos con el modelo propuesto fueron, el modulo Distill 5.0:&:> del 
simulador Hysys, desarrollado por Hyprotech y el Aspen Plus V7.0© dc Aspentech lnc. 
Actualmente, esta última empresa ha absorbido a la primera y ahora, tanto el Aspcn 
Plus como el Hysys se constituyen como un modulo del ApenOne V7© . Por tanto, la 
versión de Distill© empleada es anterior a esa inc idencia. 

El Distill 5.0© es un módulo desarrollado exclusivamente para el diseño de 
opemciones de destilación para sistemas binarios o temarios. incluyendo la posibilidad 
de establecer varias etapas de destilación. En el caso de los sistemas binarios, Distill 
5.0:&:> emplea un algoritmo basado en el método gráfico de McCabe-Thiele [ 1,2]. Sin 
cmbargo, este software no incluye un metodo de cálculo riguroso de las etapas de 
equilibrio, ni siquiera para el diseño estructural de las columnas, por 10 que su 
aplicación se limita exclusivamente a establecer el Il llmero de ctapas preliminares del 
procedimiento global de diseño. 

El Aspen Plus V7.0© constituye la última versión de lino de los más populares 
simuladores de procesos químicos. con aplicaciones a varias operaciones de separación, 
reaccioncs químicas y sistemas de bombeo. El software incluye bases de datos y varios 
modelos temlod inamieos para estimar las propiedades de los compuestos. 
Particularmente, para la operación de destilación, Aspen Plus V7.00 contiene tres 
métodos direrentes: el método de Winn-Underwood-Gilliland, el método Edmistcr y el 
método Rad Frac. Este último, utilizado para este trabajo, pernl ite un cálculo riguroso de 
la columna si bien no real iza su optimización, la cual se lleva a cabo de forma iterativa . 
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7.3. Algoritmo genético 
Los métodos numcricos convencionales a veces no resultan adecuados para 

minimizar la función objetivo FO planteada en la ecuación ( 13), por lo que en este 
trabajo se ha uti lizado un algoritmo gcnético (AG), cuyos principios son establecidos en 
la literatura especializada [35.36 ). Los AG están basados en los mecanismos genéticos 
de reproducción y de selección nmural. El AG se inicia a partir de un conjunto de 
posibles soluciones aleatorias cuyo tamaño elige el in vestigador. Cada individuo de esas 
poblaciones cs un cromosoma y rcpl'csenla una solución del problema de optimización a 

.. resol ver. que en nuestro cuso coincide con una colección particular de parámetros del 
modelo adoptado. Estos cromosomas son sometidos cn el AG a operaciones de 
cmzamiento y mutación, dando lugar a cromosomas descendientes (otras soluciones) 
que son evaluados para se aptos, hasta converger en la mejor solución. 
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A.S. Esquema de la columna de destilación para bcnccno+hcptano 

T = 353 .78 r 
x = 0.8753 Plal01 
y = 0.9000 "' T " 353.96 
T - 354.16 Plato2 X = 0.8492 
x - 0.82 10 y - 0.8818 
Y - 0.8626 T - 354.42 
T - ]54.7] X = 0.7896 
x - 0.7540 y - 0.84IS 
y = 0.8187 T - 355.12 
T - ]55.62 x = 0.7134 
x '" 0.6672 y " 0.7924 
Y = 0.7625 T - 356.23 
T = 356.96 x - O,GIGO 
x = 0.5617 y - 0.7284 
y = 0.6907 T - 357.77 
T = 358_60 x - 0.5078 
x = 0.4579 Plaloll y - 0.6508 
y-0.611 0 T = 359.38 

Ta = 358.98 " x = 0.4149 
XII = 0.4500 Y'" 0.5741 

T - 361.94 

T = 359.38 x - 0.2942 
x = 0.4149 Platol3 Y - 0.4551 
Y - 0.5239 T - ]65.61 
T = 363.73 x - 0.1547 
x = 0.2224 Platol5 y = 0.2796 
Y - 0.]707 T = 368.76 
T - 367.36 x - 0.0591 
x - 0.0992 Plalol 7 y ""' 0. 1232 
y = O_1937 T - 370.40 
T - 369.76 x - 0,0173 
x - 0.0330 Plalol9 y - 0.0392 
y = O.0723 

"' 
T = 370.79 
x - 0.0084 
~ 0.0193 

l3ajantc • 
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