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INTRODUCCION

En . la prudﬁ;tidm dél acrilonitrilc se obtiene, a la salida del
reactor - qé'rslntesié. una- mezcla de acrilonit?ilu—agua-a:idu
cianhldricu;a:etuniérilu; sfendo todos ellos compuestos que  forman
mezclas valtamente no ideales. Para el anélisis del procesa de
separacién de dicha mezcla es necesario contar con un modelo que

prediga el equilibric liquido-vapor.

Los métodos que mas se utilizan en l1a prediccién de eguilibrios
de fases son:a) los que emplean algdn modelo de coeficientes de
actividad para la fase liquida y una correlacién o ecuacidén de
estado para la fase vepor y b) aquellos &n que Se usa una Bcuacidén

de estado para ambas fases fluidas.

lLos modelos de coeficientes de actividad se aplicam para un gran
numerc de compuestos {incluyendo polares), pero sdélo hasta
presiones moderadas debido a que no toman en cuenta la dependencia
del coeficiente de actividad con la presién. Ademas de que tienen
la desventaja de necesitar un estado de referencia para el calculo
de fugacidades en la fase liquida vy si un componente es
supercritico en la fase liquida a }la temperatura del sistema, el

estado de referencia s hipotético.

Las ventajas que tienen las ecuaciones de estado en el cdlculo de
propiedades termodindmicas sobre otros métodos son: a) se utiliza

un s&lo procedimiento para el cidlculo de propiedades de las fases



1{quido y vapor, V; sea’ para campbnentes puros o mezclas, b) no se
necesita un est’édd‘_de f-efar‘en:ia para calcular fugacidades en la
fase’ xiquida; o 'vapor, ‘:) ‘para- calcular entalpfas y entropfas se
requiere. ‘sélnr::cuﬁél:ref" las Vt:'apacridades caloriffcas a presidén
constante de .los :umpunentés pl’.lr'DkS camo g;ses ideales (Cp.),:d')lar
ecuacidn de:estado.contiene implicitamente (con la ayuda del Ep.)
la informa.:ién del Cp' ;ypara gaées reales o lf{quidos y calores de

mezclado. : : S e o

Se han propuesto cientos dve~ ecuaciones de estado de diversos
enfoques, con expresiones  mateméticas simples o complejas;
teniendo, todas estas e:ua}:innes. en mayor o menar medida
limitaciones en cuanto al tipo de propiedades o sustancias que
pueden representar o el intervalo de presién y temperatura en el

que son aplicables.

En particular, las ecuaciones de estado cubicas en el volumen se
han utilizado extensamente y con gran éxito para determinar
propiedades termodinadmicas, tants de compuestos puros como de
mezclas a través de las denominadas reglas de mezclado, de
sustancias no polares. Debido a su simplicidad y a las ventajas
que por ello presentan se ha buscado, en los ultimos aNos adaptar
estas ecuaciones con el fin de incluir componentes polares vy
desarrollar reglas de mezclado con la capacidad para correlacionar
datos de sistemas bimarios y de predecir las condiciones de
equilibric de sistemas multicomponentes no cercanos a la

idealidad.



El objetivo de este trabajo es el de aplicar la ecuaci®n c@bica
de estado de Peng-Robinson, con extencidn de Stryjek-Vera para
compuestos poelares, con- diferentes reglas de mezclado; & para
determinar asi,que regla correlaciona mejor. los datos biparios de
las parejas qﬁé '%érﬁ;h los ~ compuestos -agua, acrilonitrilo, .
acetonitrilo y‘écidu‘c{?nhidrico entre ellos, Yy apliéar'di:ﬁi

regla en laisimylé:ién de équipes de separaﬁién. ¢




cAPITULO 1

ECUACION DE ESTADO DE PENG—ROBINSON-STRYJEK-VERA

Y REGLAS DE MEZCLADG

1.1 Ecuacién de Estado.

Las propiedades termodinamicas, como la energfia interna y 1la
entalpfa con las que se calculan el calor y el trabajo requeridos
por los procesos industriales, se pueden aobtener directamente
mediante datos volumétricos. Para sentar las bases de esos
cdlculos, se necesita describir el comportamiento
presidn—volumen—temperatura (PvT) de las sustancias puras por
medio de un modelo matemitice al que se denomina ecuacion de

esrtado (EJE), el que se puede expresar por la ecuacién funcional

f(P,u,T) =0 (1.1)

Esto significa que una EdE permite encontrar una de las tres
cantidades P,uv o T como funcidn de las otras dos. Debido a 1la
compresidn incompleta de las interaciones que ocurren entre
mpléculas, particularmente en los estados liquido y sélido, se han
utilizado sétodos empi{ricos para desarrollar muchas de las EdE de

uso general.

A la fecha se han propuesto cientos de EdE; algunas son largas vy



complicadas, otras son cortas y sencillas; pero . las ecuaciones
polinomiales, que son cUbicas respecto al volumen molar,
constituyen un término medio entre la generalidad y simplicidad
adecuado para muchos propésitos. De hecho, las ecuaciones cubicas
son las mis simples y capaces de representar el comportamiento

tanto de lfquidos como de vapores.

ta funcién descrita por la ecuacidén (1.1) contiene parametros
caracteristicos de cada sustancia y formalmente se puede expresar
por la ecuacién funcional

fP,u,T,a,br=0 (1.1a)

donde a y b son los pardmetros caracteri{sticos de cada sustancia

pura.

Siguiendo el formalismo de van der Waals, 1a extensién a mezclas
se loagra poniendo los pardmetros a y b en funcién de la
composicidn

A = @(X14X24000a) (1.1b)
b = biXtyX24.0c0) (1.1g)
donde xi es la fraccidén mol del componente ¢ en 1la mezcla. Con

esto se logra que la ecuacidn funcional (1.1) pueda aplicarse a

mezClas, Yy se sXxpresa por:



FP L, Ty Xt xR yeu e aXi) =0 (1.1d)

Se examinarin a continuacién algunas de 1las EdE cdbicas mas

usadas; primero para compuestos puros y mis adelante su extensidédn

a mezclas.
1.2. Ecuacién de Estado de van der Waals.

ta primera ecuacidn cibica de estado general +fué propuesta por

J.D. van der Waals (VW) en 1873; dicha ecuacién difiere de la ley
de los gases ideales en que toma en consideracidn tanto el volumen

ocupado por las propias moléculas como las fuerzas de atraccidn

entre ellas.

— 1.2)

daonde
P = presidn absocluta
T = temperatura absoluta
v = volumen molar

R = constante universal de 1os gases

Aqui ‘‘a’’ y "‘b’’ son constantes positivas. Cuando son iguales a

cero se obtiene la ecuacién del gas ideal.

L1 término ‘° b ‘'’ se incluyd para tener en cuenta la naturaleza



y el tamafo finito de las moléculas del gas o volumen molecular.

En el término ‘‘a/v’‘’ se consideran las fuerzas de atraccién que

existe entre las moléculas.

Para determinar las constantes “"a‘’ y "‘b°’ de la ecuacidén (1.2)

sin recurrir a datos PVT especi{ficos de cada sustancia se sigue el
siguiente procedimiento. Los datos experimentales P-v de todas las

sustancias reales, en su temperatura critica indican que 1la

isoterma P-v pasa por un punto de inflexidn horizontal en 1la

presién critica de la sustancia, segtn se muestra en la figura

(1.1). Esto significa que la primera y segunda derivadas de P con

respecto a ‘'’ v °' a temperatura constante se anulan en el punto

critico, es decir:

o P &P
[ ]=[ ]=o (1.3
v T ERVS

Sustituyendo la ecuacidn de van der Waals, en estas relaciones,

se ecuentra que a y b estin relacionadas con la presidn y

temperatura criticas de la sustancia, mediante 1las siguientes

ecuaciones:

. 27R'TE
al(Te) = 3Pl = — (1.4)
64 Pc

10



Figura 1,1 Gréf ica Presién-Volumen : :

: envolvente exper;nental de la zona’
de dos fases, - - -: isotermas. e*{oer‘ imentales
- ¢ ~-: ec. de van der Waals). E
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‘e “ RTe

Th(Te) e e : 1.5
VLGRS LT 0 BPe ;

(1. 6y

donde

Pe

[}

presién critica
Te = temperatura critica
ve = volumen critica

Zc = fFactor de compresibilidad critico

El #xito de la ecuacidn (1.2) consistié en conectar en forma
ont{nua los estados liquide y vapor de las sustancias, asi como
21 hecho de que una expresién sencilla proporcionara una
sescripcidén cualitativa aceptable del comportamientec PuT; ademas

1% una base de las teorlas de estados correspandientes.

El resultado numérico para Zc = 0.375 ( gque se encuentra muy por
arriba de los valores experimentales, entre 0.24 y 0. 30 ), trajo
como consecuencia que el desarrollo posterior de EdE, basados en
la forma de van der Waals, intentaran disminuir el valor predicho
de Zc para acercarlo a valeres mis préximos a los reales. Por otro
lado el parametro ‘‘a’’ se modificé para hacerlo dependiente de la

t=mperatura y as{ lograr una mejor representacidén de la presién de

12



vapor.

1.3. Ecuacién de Estado de Retllich-Kwong-Scave.

De las diversas modificaciones que ha sufrido la ecuacidn (1.2},
destaca la propuesta por Redlich~Kwong (RK) en 1949, la que dié
erigen a otras dos ecuaciones cthicas que actualmente gozan de
buena aceptacidn debido a gue,aparte de su simplicidad y gue son
capaces de predecir cuantitativamente datos PuT, propiedades

termodindmicas y equilibrio de fases para compuestos no polares.

La ecuacidén de Redlich-Kwong (RK) se expresa como:

RT alT )
P = - - (1.7)
(v ~ b) Y T v(u+h)

La inclusién de 1la expresidn v (v+h) en lugar de ¥ en el

denominador del segundo término del lado derecho logra que el
factor de compresibilidad critico se reduzca de 0.375 a 0.333. La
inclusidn del término ¥ T mejora la prediccidn de la presién de
vapor, aungue no lo suficiente para 1los requerimentos de

ingenieria.

La ecuacién de Redlich—Kwong la modificd 6. Socave (22) en 1972
reemplazando la dependencia de la temperatura, en el término
asyY T por la funcidn a(T,w) que involucra tantc a la temperatura

como al factor acéntrico de Pitzer.

13



RT.

pi=

EPINE e e (1.7a)
(v .~ b)) Tplvab)

donde

=.presién: absoluta

- v

= fgmperatura abspluta

.

volumen molar
canstante universal de los gases

= parimetros especi{ficos para el compuesto en cuestidén

£ X 2 %
L]

= +{actor acéntrico de Pitzer, o de caracterizacidn

molecular; 21 cual se define como:

p°

w = ~ Logio TP 1 Tr=aut 1 (1.8

donde P° es 1a presién de vapor a Ta = 0.7.

Los parametros a y b tienen el wmismo significade que en la

ecuacidn de VW. La funcidn atT,w) permite a la EdE reproducir las

presiones de vapor experimentales de hidrocarburos. Scave obtiene

la siguiente expresidn para el parametro a =

rRETE
atT,w) = o.azna(—-—--a= ]a (1.9
donde B
Oun 2.
o -[1+ n(l—Tr')] (1.10}

14



m = 0.480 + 1.574 w - 0.174 &* €1.11)

Tr se define como la temperatura reducida ( Tr =T 7/ Te ).

Los coeficientes de la ecuacidén (1.11) fueron modificados por
Grabosky y Daubert (5} en 1978, con objeto de mejorar 1la

prediccién de las presiones de vapor de 1los hidrocarburos vy

sustancias no polares. La nueva expresidn para ‘' m "’ es:
m = 0.4B50B + 1.5517 w -~ 0.15613 w? (1.12)
Grabosky y Daubert proponen una expresidén diferente para *" a °°

cuando el componente en cuestisn es el hidrdgeno

2
a = [ 1.096 exp(~0.15114 Tr) ] (1.13)

El pardmetro b es constante y se obtiene a partir de datos del

punto critico mediante la siguiente ecuacidn:

RTe
b = 0.086464 [ —s ] (1.14)
Pe

A la modificacién hecha por Socave a la ecuacidn RK se le conoce

como la ecuacidn de estado de Redlich-Kwong—-Soave (RKS).

Para las ecuaciones de RK y RKS el valor del factor de

compresibilidad critico es tUnico, como en todas las ecuaciones de

15



dos parametros, y tiene un valor universal de 2e¢ = O0.3333. Se
observa una mejor prediccién de que con respecto a la obtenida con
la ecuacidn de van der Waals, ademis, de que proparciona  buenas
estimaciones para las densidades y entalpias de gases, as{ como el
equilibrio lf{quido—-vapor, de mezclas multicomponentes de

compuestos no polares.

El uso de la ecuacién RKS para componentes puros requiere pues,
del conocimiento de tres constantes Tey, Pc Yy @ a partir de las

cuales 5e pueden determinar los parimetros a y b,
1.4. Ecuacidén de Estado de Peng—Robinson.

D.Y. Peng y D.B. Robinson (153 (PR) exponen en 1976 que la
ecuacisn de RKS predice valores poces satisfactorios para 1la
densidad de liquidos; por lo que proponen una nueva modificacidn a

la ecuacién de RK.

La ecuacidén de PR, como funcién explicita de la presison, tiene la

forma siguiente:

RT a(T,w)
P = _ (1.15)

v — b v + b) + bv - b))

Peng y Robinson utilizan la misma expresidn de a(T,w)que Scave vy
nuevamente los parimetros a y b se obtienen a partir de los datos

de Te, Pe y w. Para esta ecuacién el Ffactor de compresibilidad

16



Los parametros. a ,y B

ecuacidénes:

donde .

m = 0.37864 + 1.54226 = 026990 (1.19)

Peng y Robinson realizan un ajuste de la presidn de vapor en un
rango de temperaturas que va desde el punto de ebulliciédn normal
al punto critico. La ecuacidn (1.15) proparciona datos mis
confiables para las densidades de ligquidos y mejora la prediccién

de la presién de vapor y la entalpia de los compuestos puros.

1.5 Ecuacién de Estado de Redlich-Kwong-Soave-Mathias.

Como se ha hecho mencién, las EdE presentadas son Gtiles en la

obtencién de propiedades termodinamicas de hidrocarburos Y

compuestos no polares; sin embarge, estas ecuaciones conducen a



grandes errores cuando se traga de obtener las presiones de vapor

de compuestos polares.

La comparacidn con datos experimentales de sustancias polares
muestra que la ecuacidn de RKS sobre predice la presidén de vapor a
temperaturas reducidas entre 0.7 y 1.0 y obtiene presiones de
vapor muy bajas a temperaturas reducidas menores a 0.7. Para que
la ecuacidn (1.7) pudiera ser aplicable a compuestos polares,
Mathias(10) plantea en 1983 una wmodificacidn al c&lculoc del
paridmetro + a -, cambiando la expresidén de o dada por la ecuacidn
(1.10) por una nueva expresidn que incluye un parametro adicignal
que caracteriza a las sustancias puras. Para temperaturas abajo de
la temperatura critica la nueva expresiédn es:

9.5

2
a = [l +m 1 - T } =mp (1 -~ Tr )C 0.7 = Tr )] (1.20)

donde:
p = es el parimetro polar de Mathias de la sustancia en
cuestion
m = corresponde a la ecuacidn (1.12)
El parametro polar, = p - y &5 una constante de naturaleza

empirica que se obtiene de la regresidn de datos experimentales de
presiédn de vapor — temperatura. En el capitulo I1]1 se presenta la

metodologia para obtener este coeficiente.

18



La ecuaciédn de RKS-MATHIAS (RKSM es aplicable a compuestos
polares y proporciona buenas predicciones de datos de eqguilibrio
de compuestos puros. Para temperaturas arriba de 1la temperatura

critica la expresién para a propuesta por Mathias es:

e 2
a = [ axp [ N1 = {TLTe) j] ). {1.21)

siendo
o= 1 ¥ mis2 4 0.3p (1.22)

n=(e-1)le (1.23)

1.6 Ecuacién de Estado de Peng—Robinson-Stryjek—-Vera.

La dependencia del término " a ‘° de la ecuacién de PR con 1la
temperatura y el factor acéntrico, fueren modificados por R.
Stryjek y J.H. Vera (25) en 1986 para dar origen a la EJE de
PR-Stryjek-Vera (PRSV). La ecuacidén (1.15) presenta desviaciones
en el cilculo de las presiones de vapor a bajas temperaturas
reducidas para compuestos con valores grandes de factor acéntrico;
por lo que se sugiere una moadificacién al termino ‘“'m'* de 1la

ecuacién (1.17):

19



Lm=mo g TR0 5T Ll (1.24)

0.378893 +.1.485 0:171318480%:+-0: 01965540 (1. 25)

d;nﬁe: g
q es un parémetrbrcara:terlsficn de cada compuestao.

Al igual que " p '’ en la ecuacidén (1.21), el parametro *° q °
se obtiene de la regresidn lineal de dates experimentales de
presién de vapor-temperatura. La introduccién de un nuevo
parametro ajustable abajo de la temperatura reducida de 0.7,
permite el uso de la EdE en la region de baja temperatura
reducida; as{ como el obtener las presiones de vapor tanto de
compuestos no polares como polares con un error del 1% abajo de

1.5 kPa

Por 1o que la expresidén para o es:

O.5

2
a = [ 1 + mo(l —Tr"7) +q (0.7 — Tr){1 -~ Tr)] (1.25a)

1.7 Reglas de Mezclado.

En la reselucidn de problemas de ingenierf{a quimica es coman la

necesidad de estimar las propiedades de infinidad de mezclas.Para

20



que la EdE para componentes purosyéevpﬁéde;sé'apii;ar— a ‘mezclas,

es necesario calcular el valor de’los hir}méttq"ﬁué”fépéieten';gn

la ecuacién por medio de relaciones éspeélfi enbminadas,ﬁeglas

de Mezclado. et T g

Las reglas de mezclado tienen el propdsito  de representar, por
medio de una expresién matemitica, la propiedad de una mezcla en
términos de la composicidén, las propiedades de 1los compuestos
puros y los parametros asociados a las diferencias existentes
entre las moléculas que 1la consti tuyen.Dependiendo de la
propiedad, la composicién puede estar expresada en fraccién mol,

valumen o peso.

Todas las reglas de mezclade que han sido utlizadas para 1la
obtencidén de los parimetros de las EdE cibicas,son casos

particulares de la expresidén cuadritica siguiente:

Gm = 2 2 *x (1.28)
donde *° Gm " es el valor del pardmetro de la wmezcla y 1la
cantidad °*’ G '’ caracteriza las interacciones exixtentes entre
las especies i y j, cumpliendo la relacidén de simetria v = Rji.

En el caso de i=j se recupera 1 valor del parimetro del
componente puro @i = Gi. Es deseable que el pariametro i se
pueda calcular a partir de los parimetros de los compuestos puros.

i.a seleccidn de esta expresidén cuadritica, tiene como Ffundamento

a1



el hecho de que, tedricamente se ha demostrado que el ssgundo

coeficiente virial (''B.) bara una mezcla se encuentra dadeo pors

(1.27)

ecuacidén’ (1.24)°alos té minosfff a > y *° b ‘" de una EdE

cdbica, e tiene:z -

a=33Y EAS N i : (1.29)
! [ o S

b = EZ xxb ’ (1.30)
Para determinar el valor de "bu" se toma la media aritmética:
bi + bj
b = ———— (1.31)
9 2

Reduciendose la  expresién cuadratica correspondiente a una
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expresisn lineal:
b=3 xb (1.32)

Esta regla de mezclado para e1 pardmetro b (1.32)ha sido
utilizada‘'en la mayorf{a de las aplicaciaones. A continuacidén se
presentarin las reglas de mezcaldo utilizadas en este trabajo para

a.
1.8 Regla Modificada de Berthelot.

La primera expresidn reportada para el término a‘j fué propuesta

por Berthelot; consiste en la media geométrica

a = (aa ) (1.33)

Cuande esta regla se usa en combinacién con una de las EdE que
reproducen adecuadamente la presidn de vapor de los compuestos
puros, es posible obtener descripciones aceptables del equilibric

liquido—vapor en sistemas con moléculas quimicamente similares.

Zudkevitch y Joffe en 1970 (31) introdujeron la utlizacién del
factor ( 1 - hh’ para mejorar la media geométrica de la ecuacidén
(1.33). Esta regla establece que el término a,u, es independiente
de la composicién y de esta manera mejora la correlacién de datos
de equilibrio 1lfquido-vapor para wmezclas de hidrocarburos vy

cosponentes no polares.
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o8 s L . o
"i.j = aiaj )’ {1 - kur:) 2 ST i ?%'3"’

Por los requerimentos de simetria se tiene gque hu=‘hﬁ' “Para . un

componente puro hﬁ= 0.

€1 pardmetro de interaccidén binarija °° hij "
totalmente empirica, se obtiene a partir del ajuste (regresién) de

s+ cuya naturaleza es
datos de equilibrie liquido-vapor de mezclas binarias.
1.9 Regla de Stryjek—Vera-Margules.

R. Stryjek y J. H. Vera(2S5) encuentran que el parimetro aij de
mezclas binarias de compuestos polares no ideales se puede
calcular por medio de la ecuacién (1.34), pereo requiere de dos
constantes empiricas para cada pareja i—j. Una para representar el
comportamiento de la mezcla en un extremo de composicién (Xi - 1),
y otra para el otro extremo de composicidn (X; - 1). Lo anterior

implica que .U debe ser funcidén de la composicién.

Respondiendo a estos lineamientos, la ecuacidn {1.33) E1-)

generaliza de la siguiente manera:

a. =taa 1% 1 -0 (1.35)
3 v y

dande % es funcidén de la composicidn.
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Stryijek y:Vera preséntan 19846 ‘una;;fagla cuya funcién de

cnmﬁoéi:ién ('5.

(1.36)

o, CxR+ KR

i oy R
donde los wvalores de ki; Y hﬂ 50N 'caFactgfiséicus; de los
componentes i, ; vy de las condiciones del sistema. . La  ecuacién

{1.34) sigue la relacidn de sinetria

Para mezclas no ideales los valores de hu y h» son diferentes.

Para mezclas de compuestoes ho polares los valores de kU Y kh son
muy parecidos y si se hacen iguales se recupera la ecuacidén (1.34)

para una mezcla binaria, pero no para mezclas multicomponentes.

1.10 Regla de Stryjek—-Vera-Van Laar.
Usando una analogia similar a la utilizada

para la regla de
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Margules, Stryjek y Vera 125):{pr6pdnen

Laar para calcular a . ‘a parti} del

ecuacidn

2E -
(1.34), pero no para mezclas multicomponentes.

Para sistemas binarioes con &

1.11 Regla de Sandoval-Vera.

Sandoval y Vera (1989) (20) establecen que que la regla propuesta
por Srtyjek y Vera, ecuacién 1.36, proporciona resul tados
aceptables para sistemas binariocs, mientras que para sistemas
multicomponentes conduce a resultados muy pobres; ya que muestra
una mala dependencia de la composicidén que se traduce en valores
inapropiados para los ceeficientes de fugacidad y este efecto se
acentia a medida que uno de los componentes se diluye. La

expresidén para au que proponen Sandoval y Vera es la siguiente:

o = [R,,+Ah,,(x_—x) ] (1.38)
i} Hyoi b

definiendo
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T (1.39)

Ak = k= R (1.40)

En el caso de sistemas binarios tanto la regla de mezclado de
Strykej-Vera-Maargules (1.36) y la de Sandoval-Vera (1.38) son
idénticas; en el caso de sistemas multicomponentes las ecuaciones

son distintas.

Las tres reglas de dos parametros presentadas anteriormente se
reducen a la regla clisica de un solo pariametro cuando kﬁ= hﬁ
para mezclas binarias.

La regla de mezclado de Sandoval-Vera también se reduce a la
regla clasica de un parametro (ecuacidn ¢1.34)) cuando hq = kﬁ
para mezclas multicomponentes, no as{ las otras reglas como Sse
indicéd anteriormente. Este hecho puede ser una de las razones por
las que la ecuacidén (1.38) se ha encontrado superior a las
ecuaciones (1.36) y (1.37). En esta tesis se adopta la regla de
mezclado de Sandoval-Vera para representar las mezclas

multicomponentes.



~CARITULD. 11

ERUILIBRIO LIGUIDD ﬁQR A‘PRRT!R DE ECUACIONES DE ESTADD

2.1 Naturaleza &él'Eﬁuxlibfio{

El equilibrio es. una céndiciﬁn'apareﬁtemente estitica en la que
no. ocurren cambios con. el tiempo en las propiedades mascroscdpicas
de un sistema con el tiempo; esto implica un balance de todos 1los
potenciales que podrian causar un cambio. En ingenieria, esta
hipdtesis de equilibrio se justifica cuando permite obtener

resultados de precisidn aceptable.

Si un sistema que esta completamente aislado contiene cantidades
fijas de compuestos guimicos y consiste en las fases ligquido vy
vapor en contacto {ntimo, con el tiempo no va a presentar ninguna
tendencia al cambio. La temperatura, la presidén y la composicidn
de las fases alcanza sus valores finhales, gQue en adelante
permanecerdn constantes: el s1s5tema esta en equilibrao. Sin
embargo, a nivel microscdpico, las condiciones no son estdticas;
las moléculas que se encuentran en una fase en un momento dade no
son las mismas 2n esa fase un instante después. Moléculas cercanas
a la interfase, con velocidades suficientemente altas, vencen las
fuerzas superficiales y pasan a la otra fase; no obstante, el
+lujo promedioc de las mole¢culas es el mismo en amhas direcciones y

no hay una transferencia de materia neta entre las fases.
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2.2 Descripcién del Equilibrio Lfiquido-Vapor.

El equilibrio liquidu-vapor (ELV) se refiere a sistemas donde una
fase ll{quida esti en equilibrio con su vapor. En esta presentacién
cualitativa, el estudio se va a limitar a sistemas constituides
por dos compuestos quimicos, puestoc que los sistemas de mayor
nimero de componentes no pueden representarse grificamente  en

forma sencilla.

La representacién grafica completa de una mezcla bina;ia requiere
un diagrama tridimensional como el de la Ffigura 2.1.  La c;rva
seNalada pa es la curva de presidn de vapor del compuesto A, cae
completamente en el planc de composicidén x = 1;0 donde x
representa la fraccidn mol del componente A. La curva se extiende
desde su puntc critico Ca hasta su punto triple Ta. De manera
parecida, la curva p2 es la presidn de vapor del compueste B puro,
y se encuentra en 21 plane x = 0.0. Las regiones del liquido y del
vapor entre x = 0 y 1.0 estin separadas por una superficie doble

que se extiende desde pa hasta pms.

Muchas de las aplicaciones priacticas se realizan ya sea a
temperatura constante o a presidn constante y se pueden estudiar
adecuadamentente por diagramas, tales come los mostrados en la
figura 2.2. lLos puntes C, D, E y F representan la conducta de Ios
componentes puross; las lineas horizontales entre las l{neas de
equilibrio vapor y liguido conectan composiciones en equilibrio

con valores dados de temperatura y presidn.
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Las composiciones vapor-lf{iquido en ‘el equilibrio también se
pueden mostrar sobre un diagrama de composiciédn ( x ve. ¥ ) como
el de la figura 2.3, donde la l{nea segmentada representa la recta

=y,

2.3 Termodindmica del Equilibrio de fases.

El tratamiento termodinimico del equilibrio de fases de mezclas
multicomponentes, introducido por J. W. Gibbs, esti basado en el
concepto de potencial quimico. Dos o mids fases estan en equilibrio
termodinamico cuando la temperatura y la presién de una fase son
iguales a la temperatura y presién de las otras fases y cuando el
potencial quimico (o la energia molar parcial de Gibbs)de cada
componente de la mezcla, es el mismo en cada fase presente en el
sistema. Para propésitos de ingenierfa quimica, el potencial
qufmico es poca 4til, debido a su poca realcién con la realidad
fisica. G. N. Lewis demostré que se puede trabajar con sistemas no
ideales modificando las ecuaciones simples deducidas para sistemas
ideales. Para tal objeto introdujo una nueva variable denominada
fugacidad, la cual, tiene unidades de presién. Bazda {2 menciona

que la fugacidad tiene las mismas caracteristicas de utilidad
como criterio de equilibrio que el potencial quimico, perc tiene
un sentido prictico mis importante puesto que es una cantidad

absoluta que no depende de valores de referencia arbitrarios °°.

Fisicamente es conveniente pensar en 1la fugacidad como una

presién termodinamica, para una mezcla de gases ideales, la
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fugacidad de cada componente es igual a la presién parcial.
una mezcla de gases reales, la fugacidad se puede considerar

una presién parcial corregida por el comportamiento no ideal .

Para una fase determinada (superindice I) en equilibrio con
fase (superindice II), a la misma temperatura, la ecuacidn
equilibrio termodinimico para cada componente 1 se expresa

términos de la fugacidad {i como:

o= f (£=1,2,....n) (2.1)

siendo
f: la fugacidad del componente ( en la fase [
f? la fugacidad del componente { en la fase Il

n el numero de componentes presentes en ambas fases.

2.4 Coeficiente de Fugacidad a partir de dates P-v-T.

Para

como

otra

de

en

La fugacidad fi de un componente ¥ en una fase (lfquida o vapar)

se encuentra relacionada con su fraccidn mol en dicha Ffase vy

presién total por el coeficiente de fugacidad:

¢ =~ (2.2)

donde
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¢1 es el coeficiente de fugacidad
fi la fugacidad de ¢ en una fase
w es la fracciédn mol de { en la fase

P es la presion total del sistema

Un componente de una mezcla presenta un comportamiento no ideal
como resultado de las interacciones moleculares; sélamente cuando
estas interacciones son muy débiles o poco frecuentes se considera
como ideal. El coeficiente de fugacidad ¢‘ es una medida de la no
idealidad y la diferencia con la unidad es una medida de las
interacciones de la molécula ¢ con sus vecinos. El coeficiente de
fugacidad es dependiente de la temperatura, la presidn total y 1la

composicidén.

En la fase vapor el coeficiente de fugacidad se puede
determinar dependiendo de las condiciones que prevalezcan en

el sistema, de la siguiente forma:

a) A presiones bajas, las fases vapor se suelen considerar como

gases ideales, ¢i = 1.

b) Para mezclas de compuestos quimicamente similares a presiones
moderadas, ¢i se puede aproximar por el coeficiente de fugacidad
del  componente puro calculade por el teorema de estados

correspondientes a T y P.

c) Para mazclas de compuestos polares a presiones moderadas, ¢i



se calcula por medic de la ecuacidn virial.

d)' Para mezclas de compuestos no polares y tambidén para compuestos
polares a presiones altas, los coeficientes de fugacidad (y por
tanto las fugacidades) se evaltan a partir de datos experimentales

PVT o utilizando una EdE explicita en presifn:

P = F‘(T,V,n‘,nz,.....nm) (2.3

donde V es el vulﬁmen tnf:al' teniendo n, moles de 1, n, moles de 2,

atc. o

El coeficiente de fugacidad se calcula a partir de una EdE usando

la relacién termodinimica (Beattie 1949):

1 o P RT
In ¢ = momm [ _____ ] - ——|av-1nz a8
¢ v T,V,n v

donde Z es el factor de compresibilidad de la mezcla,

PV PV

zZ = =
{n + n_ +...+n IRT RT
1 2 m

(2.5)

2.5 Cilculo del Coeficiente de Fugacidad con la ecuacién de estado

PRSV.
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El cAlculo del coeficiente de fugacidad de un componente ¢t en 1la

mezcla, a partir de la ecuacién PRSY, se determina sustituyende en

la ecuaciédn (1.15) (& de { se calcula con la ecuacidn (1.25a)) con

las reglas de mezclade de la seccidn (1.9),(1.10),(1.11), en 1la
ecuacién (2.4)., Se Definen las siguientes cantidades
adimensionales:
aP
a = —_— (2.6)
CRT )
b P
B = (2.7)
RT

Para el compuesto i en una mezcla se obtiene 1la siguiente

expresidn:
b,
i
1n¢i= {(Z - 1) - 1n(Z - B)
A b, a ] z + a+’2)8
+ — —_— L J in —= 2.8)
2“/ 2B b a Z + (31— v/2 B
donde

a= 22 x‘ ay - 2xLz ij a;a; A h&j

+ z Z x_\xj'f——aiaj_' Coc Bk 4 A ) 2.9)



b se‘calcula,ﬁur;meﬂin ﬁekla ecuacién’ (1.32)

La-ecuacidén (2 BL‘esf§élida para las fases gaseosa y lfquida, a
presidnes bajaé y:alt§sly para mezclas de cualquier ndmero de

componentes.

El1 factor de compresibilidad Z se obtiene al resolver la ecuacién
de estado (1.15) sustituyendo datos de T y P y calculando v. En el
apéndice A se presenta el cilculo de propiedades térmodindmicas a

partir de la ecuacién de PRSV.
2.6 Relacién de Equilibrio.

Al calcular la fugacidad del componente ¢ a partir de la ecuacién
{(2.2), para cada fase, l{quido y vapor, y sustituir el valor en la
relacién de equilibrio termodinimico expresada por 1la ecuacidén

(2.1), se tiene:

) =y P €2.10)

£ =xe P (2.11)

v

=y

i it it

(2.12)

Al reagrupar términoes en la expresién anterior, se obtiene:
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(2.13)

donde. el K_L es alyéuéficieﬁte de reparto del componente entre
las fases( en este caso liquida y vapor), siendo ¥ la fraccion
mol de ¢ en la fase va;or Yy % la fraccién mol del componente i en
la fase liquida. Esta constante es por tanto funcién de la

temperatura, presién y composicién de ambas fases.

Para el caso particular del componente 1{ pure, =l criterio de

equilibrio expresado por la ecuacién (2.12), se puede escribir:
& = ¢ (2.14)

LLa aplicacién de una EdE ctibhica a una isoterma subcritica T, a
una P espec{fica, permite calcular un volumen tanto para el
lf{guido como para el vapor. Dado que la EdE implica una expresién
para ln ¢, se pueden calcular los valores de 1n ¢" y 1In ¢9
correspondientes; si esos valores satisfacen la ecuacidn (2.148),
entonces P = Psat. y por medio de un diagrama P-V obtener laos

estados liquideo y vapor saturados, a la temperatura T.
2.7 Algoritmo del Calculo del Punto de Burbuja y Rocfo.

Los problemas de ELV que presentan un interés particular en

ingenier{a quimica son los cilculos de punto de rocf{o y punto de



burbuja, los cuales se clasifican en :uaﬁro tipos:

Presién de Burbuja(PBURBU): Calcular Y. Y P dados %Y T

Presidn de Rocfo (PROCIO) : Calcular X, ¥ P dados Y. v T

Temperatura de Burbuja(TBURBU): Calcular Y. Y T dados X, ¥ P

Temperatura de Rocio (TROCIO): Calcular XY T dados Y‘ y P

Por tanto, se especif{can ya sea T o P, ademis de la composicidén

de la fase liquida o bien de la fase vapor, fijando 1 + (N-1) aQ

sea N exactamente el ndmero requerido por la regla de 1las fases

para el ELV. Todos estos cilculos requieren esquemas iterativos,

dada la compleja funcionalidad de las ecuaciones.

La ecuacién (2.13) se puede escribir de nueve como

N . (2.15
i (AN

Dado Que para la fase vapor 2 y =1, es ﬁn;lple escribir

“como
resul tade de la ecuacidn (2.15)

1= Y Kk (2.16)
Entonces, para el cdlculo del punto de burbuja, donde se conocen

los X0 el problema es encontrar el conjunto de valores K‘que

satisfagan la vcuacidn (2.14).



La‘ecuacidn (2.15)

como Ex.‘ = 1“'

(2.17)

Por tantao, para cilcules del punto de roc{o, donde se conocen los
Yoy el problema esti en encontrar los valores de Kt que satisfagan

la ecuacién (2.17).

Dada 1la complicada forma funcional de los valores K\,
generalmente estos cidlculos requieren procedimientos iterativos
apropiados para la solucién tanto del punto de burbuja come el de

rocio.
2.8 Cilculo de Evaporacién Instantanea.

Otro problema de equilibrioc liquido-vaper es el de la
evaporacién instantinea (flash). El origen del nombre se debe al
cambio que ocurre cuando un liquido a presién pasa por una valvula
hasta una presién 1o suficientemente baja para que algo del
liquido se vaporice sdbitamente, produciendo una corriente

difdsica de vapor y l{quido en equilibrio.

Para una alimentacién F, de composicién global conocida ~ EN 3,
dadas T y P, @1 problema es calcular la cantidad del sistema que

es vapor, V, y la cantidad que es lfiquida L, as{ como 1las
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composiciones de a'lilﬁais' }.-Para cada . componente

el balance de 'ir:a:erié" co reéponde.a» larsiguiente expresidn:

(z2.18)

mientras que el balance de equilibrio se calcula por medio de la
ecuacisn (2.15). La combinacién de estas ecuaciaones y la

introduccidén de 3 = V/F, la fraccidn vaporizada, las condiciones

flash son:

= Zyi - le =0 (2.19)

Por lo que la ecuacidén para el flash es:

o= =0 (2.20)

{(2.21)

7 se encuentra por aproximacicnes susecivas y con este valor se
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determina la composicidn de:cada fase,isggﬁn‘lé'ecuaﬁién (2.22).

y una vez obtenidas la

ecuacisn (2.15).
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CAPITIRO I1I

OBTENCION DE PARAMETROS

El uso de de la ecuacidn PRSV para el cdlculo de propiedades
termodinimicas de mezclas; requiere de la evaluacidn, tanto de los
paridmetros de Mathias (g ecuacidn 1.24) para cada uno de 1los
compuestos a tratar, as{ comeo de las contantes de interaccidn

binarias (hi’) para la regla de mezclado.

El parimetro de Mathias se obtiene de 1la regresién de datos
experimentales de presidn de vapor—temperatura. La versatilidad de
las EJE en la prediccidn de equilibrios lfquido-vapor de sistemas
multicomponentes depende, como ya fue seffialado, de las reglas de
mezclado utilizadas para " a ** y " b *’; las reglas de mezclado
cantienen parametros (hij) que al igual que el parimetro polar es
una constante empirica que se determina a partir del ajuste de
datos experimentales de ELV de mezclas binarias y asi es posible
utilizar estos parametros, sin ninguna informacidn adicional, para

predecir el comportamiento de mezclas multicomponentes.

En este capfitulo se presenta, en forma general, el wmétodo
empleado para el ajuste de los datos experimentales vy la
determinacién de los parimetros mencionados.

El método de ajuste o regresidn de los datos consiste en tratar
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correctamente Vel comportamiento estadi{stico

asociados con el trabaje experimental;’

mejores pardmetros empiricos estimadusﬁf

funcidén error, la que, es una medida de

.entre los datos y los valores.calculados pnn;lé,écuat§én:w"

En este trabajo se utilizd el método denominado °° Principio de
Mixima Probabilidad "' o de ‘' MAxima  Verosimilitud °°, este
método propone que los pardmetros empiricos a ajustar deben
seleccionarse de tal forma que las observaciones experimentales
tomadas en forma global, se puedan describir de la mejor manera
pasible, por lo gque asume que en todas estas mediciones esta
presente el error aleatorio. Este método, descrito en el libro de
Prausnitz et al.(14), fué desarrollado originalmente para 1la
estimacién de los pardmetros ajustables de 1os modelos de
coeficientes de actividad; siendo modificade por Garcia Negrete
{&) para que fuese posible estimar los pardmetros con EdE. Se
realizaron ciertas modificaciones al programa original de
computadora para poder realizar los cidlculos con la ecuacidén PRSV

y las reglas de mezclado con dos pardmetros de la seccidén 1.9.

3.1 Determinacidn del Parametro de Mathias.

Para determinar el parimetro de Mathias de un componente dado es
necesario contar con datos de presidén de vapor del componente purg
a distintas temperaturas. Estos datos de equilibrioc pueden ser, ya

sea experimentales, o bien , generados a través de una ecuacién
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que reproduzca dichos datosyexperimentales satisfactoriamente.

En

este anilisis, se optd por la segunda alternativa empleandose 1las
ecdacinneﬁ de Wagner, Harlacher y Antoine; que a continuacidn se
presentan:
Ecuacidn de Wagner.
Ln (Pv/Pe) = (1 - x)"‘[wPA)x +(wPBI T e (VPEI P+ (vi?mx“]
- BSOS - 1 3 )
con :
T o
® =1L~ (3.2)
Te : y
Ecuacién de Harlacher. =
Ln Pv = VPA = (VPB/T) + (VPCILn T.+ (QPD) Py /T (3.3
Ecuacién de Antoine. - o e = =
Ln Pv = VPA = VPB /7 ( VPC + T ) (3.4)
donde
Pv es la presién de vapor en bars
T es la temperatura en Kelvin
f< es la presidén critice del compuesto
Te es la temperatura cri{tica del compuesto
VPA, VPB, VPC y VPD son constantes, para cada una de las
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ecuaciones de la presidén de vapor,que dependen del campuesto

Para utilizar la ecuacidn PRSV se requiere de: temperatura
critica, presidén critica y factor acéntrico de cada compuesto a
estudiar. Las propiedades de componentes purogs, como lo son las
propiedades cri{ticas, as{ como las constantes del Cp como para las
ecuaciones utilizadas para generar los datos de presién de vapor

se tomaron del apéndice del libro Reid et al. (17).

Come una medida de comparacidén, los valores de parimetra polar de
los cuatro compuestos se obtuvieron tanto para la ecuacidén RKS~M
(sececidn 1.5), cuyos valores se presentan en la tabla I, as{ como
por medio de la ecuacisn PRSV (seccién 1.6), enfoque gque se emplea
en estd tesis y que se muestran en la tabla lI. Se tabula también

en cada tabla el intervalo de temperaturas,el error ponderado para

el ajuste °‘s’’,definida en la siguiente ecuacidn:
12
N o .o
t (P - B (3.5)
== N LZ o*
't ».
i
donde Pi e la presiédn de vapor de {(, mientras que los

superindices ‘e Yy

‘e’ ‘denotan valor estimado y experimental.



L0518

481+/-0.017098

©.271040+/-0. 043321

0.290046+,-0. 005047

N TABLA 1I

Parametro Polar con PRSV

COMPUESTO PARAMETRO POLAR Tmin. Tmax 0T @
® 3

u,0 ~0. 064887+ -0. GO0 281. 5 c1e. 6 o.zr;ao 52

HEN ~0. 418542+ -0, 01400 se. & 430.7 3. 2900 as

G H N -0, 1P6S52+/-0. 011473 205, ¢ 548.2 2. 1808 40

CH N -0.162800+,/-0. 0044 260. 4 a7e. 2 1.87720 23
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Se observa un mejor ajuste de los valqres de parimetro polar con
la ecuacidén de PRSV, no . obstante que presenta una variacién
relativamente grande para el valor del error ponderado(s). En 1las
griaficas 3.1 a 3.4, se muestran la desviacidn porcentual relativa
de la presidén de vapor calculada como una funcidén de la
temperatura, para cada uno de los compuesteos en estudio. E1 error
en la presidén de vapor no excede el uno porciento en el caso del

agua y es menor al cinco porciento para los compuestos restantes.

3.2 Obtencidén de los Parametros de Interaccidén Binarios (ku).

Las reglas de mezclado wutilizadas contienen parametros que
dependen solamente de la interaccidn entre pares de moléculas, 1lo
que permite que su evaluaciédn requiera exclusivamente de datos de
ELV de mezclas binarias. Para el caso de una mezcla de cuatro
componentes, como la que forman los compuestos a estudiar
acrilonitrilo, acetonitrilo, &cido cianhidrico y agua, se tiene,
la necesidad de evaluar las constantes de interaccién binarias

correspondientes a las parejas siguientes:

Acido Cianhfdrico-Acrilonitrilo (23)

Acrilonitrilo-Acetonitrilo (23,30)
Acrilonitriloeo—Agua 12,17,30)
Acetonitrilo—-Agua (3414,256,29)
Acido Cianhidrico-Agua 13

Acetonitrilo—Acido Cianh{drico
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ACRILONITRILO

N Déavlaclén porcentual reiativa {Pcal-Pexp}/Pexp 100

N

L - e v v T — - :
250" 276 - 300 a6 360 a76 U400
: Temperatura {K) . EE ] S

FIGURA 3.1

ACETONITRILO

Dasviacion porcentust relativa {(Pcal-Pexp)/Pexp*100

18
0
-1k
280 a20 360 400 440 480 620
Temperatura (K)
FIGURA 2.2
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ACIDO CIANHIDRICO

Desviacion porcentual ralativa (Pceal-Pexp)/Pexp*100

9700 3w <, ‘850 380 430"

Tamperatura (K)
FIGURA 3.3

AGUA

Desviacion porcentual relativa (Pcal-Pexp)/Pexp*100

: ) 1 ) I L 1 : :

.2

260 . 300 340 380 420 460 500 540 580 620
Temperatura (K)
FIGURA 3.4
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-Los numercs entre paréntesis corresponden.a. . las ,reféiencias “de

los datos experimentales de equilibrio ELY 'queksa:ﬁtilxléan pari'

para cinco de ellas; para la pareja  restante t(écétpnitrxlu—

“cianhfdrico) se tuvo la necesidad de desarrollari:un

obtener los coeficientes de interaccidn "binarios;:

'expundré en 'la siguiente secciédn.

En'las tablas III a VIl se presentan los datos expefiﬁehfélgs
"i{quido—vapor de los sistemas binarios que incluyen datoes  tanto

isoiérmi:os como. isobaricosy utilizados en.el ajuste de. las, 'h”,

en todas las tablas X(1) es. la fraccidn mel del componente uno.  en

el ‘1{quido,’ en taﬁtn; ﬁuénY(l);géxLé fraccién del :nmpunenté und

en el “vapor. i

Se puede abservaf. a p;rtir'de »dichps' datos, une‘ los ;itehés
acr;ldnitriln(l)—agu;(Z) .y —-acetonitrilo(l)-agua(2) bré#ehtan
gesviaciones pnsit;;;src;h }é;pecturérlé ley de ﬁauiiriﬂtiéaén “un
punto de ebullicidén constante (azeotraopo); mientras que las
mezclas binarias 4cido cianhidrico(l)-acrilonitrila(2), acide
cianhidrico(l)—-agua(2) y acrilonitrilo(l)—acetonitrilot2) forman

soluciones de comportamiento cercano a la idealidad.

los casos se utilizd la ecuacidén PRSV con los parameiros

pojiar-< obtenidos en la seccidén anterior.

52



TABLA III

Sistema : Acido Cianhidrico (1)

'~ Acrilonitrilo (2)

Presion : &00 mmMg. Sokolov. N. M. C1969D
Temperaturac®c> XC1> yed
66.50 0.0530 0.1520
62.00 0.1070 0.2790
58.10 0.1650 0.4130
53.00 0.2270 0.5100
4B.40 0. 30460 0. 6490
43.30 0.3880 0.7320
36. 40 0.5600 0.8760
34.30 0.46210 0.9070
28.50 0.7520 0.95&40

53




TABLA TV

 Sistema : Acrilonitrilo (1) — Aguas

Preston : 760 mmHg. ; Valbicé’[t( 6. C19672 )
Temperaturac®c> X1 yeid>
98.50 0.0005 0.0320
97.40 0.0008 0.0480
97.00 0.0013 0.0750
96.50 0.0015 0.1030
95.40 0.0020 0. 1240
?4.00 0.0030 0.1750
93.00 0. 0040 0.2080
Q0.60 0. 0050 0.2750
88.50 0. 0080 0.3040
85. 10 0.0100 0.4020
80.70 0.0150 0.5240
78.90 0.0180 0.5300
72.20 0.9350 0.8510
73.30 0.9590 0. 8930
73.50 0.9720 0. 9240
74.50 0.9850 0.9540
Presion : 760 mmMg. Nigro L.S. c1978>
Temperaturac®c X< 12 ye1
98.50 ©0.0100 0. 4020
B80.70 0.0150 0.5240
72.20 0. 9350 0.8510
73.50 0.9720 0.9240
Prestion : 760 mmMg. Taramasso M. (19867
Temperaturac®c> XC 1> yei>
98.70 0. 0005 0.0225
98. 40 0.0005 0.0350
98.00 0.0006 0.0351
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Sis (em.a.‘;

Preston . :

Temperaturac®cs LLXC1S w1
98. 00 0.0007 0.0380
97.70 0.0008 0.0445
97.00 0.0012 0.0825
97.20 0.0013 ©0.0630
96.70 0.0014 0.0860
96.30 0.0015 0.0980
96.50 0.0015 0.1090
96.10 0.0017 ©0.1000
96.00 0.0018 0.1150
96.00 0.0018 0.1170
964.00 0.001% 0.1112
9&.00 0.0019 0.1155
95.30 0.0020 0. 1200
95,00 0.0024 0.1490
95.20 0.0025 0.1375
94.30 0.0030 0.1780
93.50 0.0034 0. 1940
93.00 0.0038 0.1955
92.80 0.0036 0.2200
93.00 0.0030 0.2085
94.00 0.0041 0.1765
93,20 0.0041 0.1920
92.00 0.0042 0.2410
92.90 0.0043 0.2120
91.00 0.0048 o.2788
90.30 0.0049 ©0.2880
89.50 0.0058 0.2995
8B. 40 0.0043 0.2990
91.20 0.0074 0.2655
88,90 0.0080 0.3040
a8. 40 0.0084 0.2985
80.80 0.01@3 0.5155
71.70 0.9060 0.8030
72.30 0. 9320 ©.8340
72.50 0.9372 0.8265
73.60 0.9557 0.8742
73.40 0.9640 0.9060
73.20 0.9685 0.9150
73.40 0.9690 0.9240
74.00 0.9765 0.9424
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LTABLA IV cont. ]

: 'Préstén v': 760 mmHg.“

“Temperdt urac®ec> -

XC1d

73.80 09790 L - 0. 9330.
75.00 [0.98ss I e 0, 9823
74.70 0.9840 0.9560
76.00 0.9940 0.9850

TABLA V

Sistema : Acrilonitrilo

(1) - Acetonitrilo (2)

Preston : 200 mmMg

Sokolov N.H. (19672

Temperatural °c>

43.40
42.50
42,30
41.40
41.00
40.80
40,30
40.20
39.90
3%9.70

XC1> Y<io
0.0360 0.0460
0. 1020 0.1260
0.19&0 0.2320
0.3050 0.3450
0.3970 0.4370
0. 4920 0.5290
0, 6080 0.46390
0.7210 ©0.7450
0.8920 0.9010
0.9480 0.9710

Prestion : 400 mmHg

Sokolov N. M. C1967>

Temperat urac®c>

&2.20
£0.90
60.50
60.20

X< 1o YC1o
0.0210 0.0270
0. 1280 0.1550
0.2200 0.2570
©0.3340 0.3720
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TABLA -V  cont.

Sistema : Acrilonitrilo (1) — Acetonitrilo (2)

Presion : 400 mmHg

Sokolov N. M. C1967>"

Tempera turac®c>

59.80
58.90
58.70
568. 50
$8. 40

(@ Y<is

0.4360 0.4700
0.5530 0.5820
0. 6800 0.7020
0.8190 0.8320
0.9480 0.9520

Presion : &00 mmHg

Sokolou N. M. C1967>

Tempera turac®c>

73.70
73.50
72.20
71.60
71.30
71.20
70.%90
70. 60
70.30

X<1> Y<1o>
0.0470 0.0590
0.1040 0.12&60
0. 1960 0.2290
0.2980 0.3330
0.40460 0.4400
0.5300 0.5580
0.6410 0.6650
0.7920 0.80&0
0.9130 0.9200

Preston : 760 mmHg

Volpecillil G.C1967>

Tempera.l.uru(oc)

80.80
80.50
80.30
79.50
7%.40
79. 40
79.00
78.80
78.50
78.50
78.10
77.%0
77.50
77.20

Xc1> Y1
0.0170 0.0220
0.0310 0.0380
0.0540 0.05630
0. 1430 0.1600
0.1770 0.2000
0.1950 0.2140
0.2380 0.2680
0.3180 0.3500
0.3600 0.3920
0. 3560 0.3920
0. 4450 0.4840
0. 4830 0.5120
0.5450 0.5780
0.6030 0.6320




TABLA V cont.

Ststema : Acrilonitrilo (1) - Acetonitrilo (2)

Presion : 760 mmig Volpecilli G.C1967>

Temperaturac®c) X<1> Ye1o
77.00 0. 4610 0. 46880
74.80 0.7100 0.7350
76.50 0.7350 0.7640
76.50 0.8250 0.8450
76.40 0.8450 0.8730
74.40 0.9200 0.9250

TABLA VI

Sistema : Acetonitrilo (1) — Agqua (2)

Preston : 150 mmHg. Othmer D.F. C1947>
Temperaturac®c) XC1> ye1y
$58.70 0. 0030 0.0640
44,80 0. 0520 0.5070
36.70 0.1680 0.7320
34.50 0.5130 0.8100
34.10 0.7720 0.8350
34.60 0. 9000 0. 85600
35.00 0.9550 0.9100
Presion : 300 mmHg Othmer D.F. 19475
Temperaturac®c> XC12 Y1y

73.50 ©0.0080 0.1070
64.70 0.0300 0.4200
54.00 0.1180 0. 4860
51.70 0.3110 0.7320
51.40 0.5200 0.74&0
S5t.l0 0.7000 0.7720
S51.20 0.8400 0.8080
S51.460 0.9140 0.8350
52.30 0.5800 0.9140
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TABLA VI cont.

sistema : Acetonitrilo (1) - Agua(2)

Presion : 300 mmHg

Othmer D. F." C1947)

Temperaturac®cs
53.90

X1 Y<io
0.9%00 Q.9500

Presion : 760 mmig

Blackford D.S. (19652

Temperaturac®e> Xc1> Y1
86.50 0.0290 0.2630
81.10 0.0930 0.5050
80.00 0. 1420 0.5590
78.60 0.2540 0.6170
77.40 0.4020 0.6550
76.70 0.5070 0.6640
76.50 0.5270 0.4730
76.00 0.7180 0. 7280
76.60 0.8390 0. 7800
76.80 0.8560 0.7&10
80. 40 0.9860 0.9450

Temperatura : 30 °¢ Vierk A.L. C1950>
Presion CmmHg> XC1> Ycio
g0.00 0.0300 0.6300
101.00 0.0700 0.7200
115.00 0.1700 0.7700
119.00 0.4400 0.7970
120.00 0. 6500 0.8000
119.40 0.8700 0.8300
119.00 0.5200 0.8700
Temperatura : 60 °c Sugt H. C1978>
Fresion CmmMg> XC1> Y<i1o
254.00 0.0300 0.4209
322.90 0.0658 0.5410
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TABLA  VII . eont.

Sistema : Acetonitrilo (1) = Ag"ué’(Zk)",\

Temperatura :

60 ¢

-« Sugtl H.:C1978).

XC 1D

Presion CmmHg> Ycio
367.20 0.1127 0.5989
392.00 0.1844 0.6355
401.30 0.2530 0. 6550
410.90 0.4147 0.6732
414.10 0. 4843 0.4792
418.20 0.5%940 0.4922
420.20 0.4720 0.7111
421.70 0.7280 0.7280
421.10 0.7489 0.7354
419.50 0.8004 0.7543
412.00 0.87846 0.8099
394.00 0.9471 0.8939

; TABLA: VII
Sis‘tema : Acido Cianhf{drico (1) — Agua (2)
Presion : 760 mmMNg. Opykhtina M. A. C19360
Temperaturac®c) Xc1> ye1
26.90 0.0030 0.1210
92.70 0.0060 0.2240
89.20 0.00%0 0.2930
80.90 0.0170 0.4480
71.30 0.0280 0.6700
53.50 0.0590 0.84630
41.80 0.1180 0.9370
34.50 0.1650 0.9210
33.20 0.1780 0.9540
34.30 0.2750 0.9480
33.40 0.3920 0.9540
31.50 0.6820 0.9620
30. 10 0.6410 0.9700
29.50 0.7930 0.96460
28,00 0.8770 0.9750
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»7emperdthra(96

28.30
27.30 Foy 0:9700,
26.60 0.39730 " 0.9890
Como se menciond antericrmente, el valor de la(s) hq(s) no

tiene(n) bases tedricas; es decir son coeficientes totalmente
empiricos cuyo papel es el de superar deficiencias en la EdE para

que represente mejor al equilibrio liquido-vapor.

Con el propésito de observar las diferencias cuantitativas que
hay en el ajuste entre las diferentes reglas de mezclado que
han sido discutidas anteriormente; asf{ como el de determinar cual
de esas reglas correlaciona mejor los datos de equilibrio, se
presentan, de la tabla VIII a la X los resul tados obtenidos pare
lai{s) ku de las diferentes parejas. El error ponderade para el

ajuste del equilibrio ELV se define por la siguiente funcién:

&1



donde lo% superindices " e °*'°* y *° o ‘* denotan al valor
experimental y la estimacidon del valor " ‘verdadero’ ‘,
correspondiente a cada punto medida; o s la varianza estimada

para cada una de las variables medidas y N es el namero de datas

experimentales ( P, T ,x, y ).

En la tabla VIII, se encuetran los valores de los coeficientes de
interaccién binaria obtenidos para 1la regla propuesta por
Zudkevitch et al (31)j;ecuacidn (1.34).Como se puede observar, no

todas las parejas convergen para dicha expresién como es caso del

par binario formado por el acrilonitrilo(l) — agua(2), por otra
TABLA VIII
a, = (aa))"®w -k
i i ¥
Sistemna Parametro de interaccion =]
HCN(1) — C3IH3IN(2) kl2= ~0.04254+/-0. 00753 23.442
C3H3N(1) - H20¢(2) NO HAY AJUSTE
CIHIN(1) —C2HIN(2) k‘== 0.00981+/-0.00171 12.329
C2HIN(1Y ~ H20((2) h12= ~0.174890+/-0.0058% 49.335
HEN(1) — H20(2) h‘2= -0.184637+/-0. 00399 37.6469
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TABLA IX

,.,‘)0.5 L (h‘J+ hji) _ « kij~ kjl) n xv ,
K] 2 2 i 3

LiSistema Parametro de interaccion s

= —0.0473%+/-0.010445
HCN(1).. =" CIH3N(2) 15.914

= -0.01080+/-0.01200

= 0.04450+/-0.01105
C3IH3N(1) - H20(2) 12,773

= ~0.19196+/~0.01709

N
-

0.02730+/-0.00305

»
N

C3IH3IN (1) ~C2ZH3IN(2) 9.072

= ~0.006%94+/-0.00304

= -0.07253+/-0.00573

s

C2H3N(1) ~ H20(2) 2 17.683

= -0.22324+/-0.003460

= ~0.14446+/-0.00770

"
®

HON(1) - H20(2) 22.837

x xlx xlx x|lx ¥ix x
n

= ~0.21073+/-0.00592

parte los valores de la funcidén error de las mezclas restantes en
comparacién con las obtenidas por las reglas de dos parametros son
mayores. Por lo que se concluye que la regla de un parametro no
correlaciona en forma apropiada los datos de ELV para los sistemas

binarios estudiados.

En la tabla IX se presentan los resultados obtenidos para 1la
regla de dos parametros del tipo Margules sugerida por Sandoval Y
Vera ( ecuacidén 1.38). A partir de dicha tabla se observa, una
mejor correlacién de los datos binarios tanto isctérmicos como

isobaricos de las cinco parejas.
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TABLA X
IS A 0.5 : L3l
Sao=ilacal) [ 1 - TR R ]
:; [ ] xijhij + ”ji i
Sistema Paramstro de interaccion
PR k, ,= —0.02173+/-0.00408 S
HCN{(1) -~ C3H3N(2) 13.472:
kz;= ~0. 12720+/-0. 05532 :
kaz= 0.33452+/-0. 14144
CIHIN(1) = H20(2) 15.412
k:‘= 0.01073+/-0.00570
C3IH3IN (1) —C2H3IN(2) NO HAY AJUSTE
k‘2= ~0.240214+/-0.00716&
C2H3IN(1) — H20(2) 19.717
k11= =0.11101+/-0.002797
h:z= —0.214624+/~0.00778
HCN(1) — H20(¢2) 22.609
k“= -0, 15375+/-0. 00498

En la tabla X se muestran los valores de las kU y kjl de la regla
propuesta por Stryjek y Vera del tipo Van Laar (ecuacidn 1.37); vy
que a pesar de que en algunos casos llega dar mejores resultados
de ‘‘S*°* no presenta ajuste para el sistema compuesto por

acrilonitrilo(l)-acetonitrilo(2).

Del anilisis de los resultados anteriores se infiere que la regla
de dos parimetros de Sandoval-Vera s la que mejor describe el ELV
de los sitemas binarios estudiados. En la figura 3.5 y 3.6 se
grafican las diferencias entre los valores experimentales y 1los

calculados de los datos P-T-x-y de la wmezcla binaria 4cido
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cianh{drico(1l)~agua(2) contra la composicidén en la fase 1liquida
del HCN, a fin'de determinar la magnitud del error experimental vy
5i existe error sistemitico o falta de ajuste del modeloj; si el
modelo es el apropiado y no hay error sistemitico, las grificas
deben mostrar a los residucs distribufdos de manera aleatorfa en

torno a un valor promedio de cero.

En 13 figura 3.7 se han trazado las de los datos experimentales; y
de los datos que genera la ecuacién PRSV con la regla de mezclado
de Sandoval y Vera, de temperatura tontra composicidn del lf{quido
y el vapor del sistema HCN(1)-H20(2). En ellas se ve claramente
que el modelo proporciona un buen ajuste del ELV para dicho

sistema.

Una vez determinados los valores de los parimetros kq, estos s
pueden utilizar para la prediccidn de las condiciones de
equilibrio en sistemas multicomponentes. Velpicelli G. (30) reporta
observaciones experimentales para el ELV de la wmezcla ternaria
compuesta por acrilonitrilo(l)—acetonitrilo(2)~aguat(3); la
prediccidn del ELV es apropiada como se muestra en la tabla XI, en

las que se reportan algunos de los datos.
En el apéndice B se encuentran los resultados obtenidos de 1la

regresidén de los datos experimentales de las cinco mezclas

binarias con la regla de Sandoval-Vera.
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SISTEMA HCN(1)-H20(2)

P exp. - P calc.
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FIGURA 3.5
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SISTEMA HCN(1)-H20(2)

DIAGRAMA DE TEMPERATURA vs. COMPOSICION

Temperatura (C)

e
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Composicion ac. cianhidrico .
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—8— Experimental —* PRSV

PRESION 1 atm

FIGURA 3.7




TABLA X1

Sigtemas Acrilonttrilo(1)-Acetonitrilo(2)-Agual3}

DATOS EXPERIMENTALES

P = 1 atm,

TK) Xeed xX¢2) X9 Yyt yizy TOTKY x(i)j

350,25 0.065 0.842 0.093 0.0768 0,742 350.73 0;0623

350,05 0.300 0.070 0.900 0.380 0.282 348.98 0.3429

348,15 0.080 0.422 0.450 0.154 0.530 350.04 0,1233 0. g
349. 15 0.100 0.300 0.800 0.235 0.4342 349.52 0.2133 0.4176
347.15 0.180 0.412 0.398 0.263 0.423 348.40 0.2857 0.4081 '
347.15 0.323 0.471 0.200 0.353 0.402 3a7.78 0, 36682 0, 3889
345.65 0.400 0.300 0,300 0.452 0.242 345.84 0.4757 0.2274
344.55 0.830 0.180 0,210 0.562 0.111 344.01 0.5985 0.1084
347.25 0.827 0.132 0.041 0.8t4 0,088 347.59 0.7551 0.1233
345,45 0,765 0.143 0,082 0.696 0,080 345.57 0.8775 0.1151




3.3 Estimacidén de los Parimetros de Interaccién Bimarios para el

Sistema Acetonitrilo-Acide Cianhidrico.

Como no se dispone de los valores experimentales del eguilibrio
l{quido-vapor para el sistema binario acetonitrilo—-icido
cianhidrico y para evitar asignar valores nulos de los parimetros
de interaccidén correspondientes a dicho sistema, se procedid a
trazar una grafica utilizando los valores de los coeficientes de
interaccién binarios hkji obtenidos en los ajustes de los datos
experimentales con la regla de Sandoval y Vera, de las mezclas
binarias que forman el Acido cianhidrico (1) con el H20, CaHaN Y
C«HsN, v los sistemas que forma el acetonitrilo 1) con H20 Y
CaHsN contra la relacidén de los volumenes criticos
(Vay/Ved) de las sustancias. Lo anterior estia basado en la
correlacién propuesta por Plocker, Knapp y Prausnitz ilééy, donde
el parimetro de interaccién AU se hace funcidén de la relacidn de

volumenes criticos, para la familia de hidrocarburos.

Para una relacién de volumenes criticos entre 1 y 3, la
correlacién es pricticamente lineal. En la figura 3.8 se muestra
las parejas utilizadas para generar la correlacidn y los
resultados de 1los parimetros buscados para la pareja 4acido

cianhf{drico(l)-acetonitrile(2).

k = —0.05390
AR

k= -0.08940
21
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Ve(2)/Ve(l)

—— a C2H3N(1)-H20{2)  — ¢ HON(1)-H20(2)

b C2ZH3N(1)-C3H3N(2) d HCN(1)-C3H3N(2)

© HCN(1)-C4HBEN(2)
FIQURA 3.8




TABLA XII

%

+ R, (ki.-h)

(R .
a = (iia‘)o's[ 1 - 1%} i _ 3 it

3 2

Sistema Parametro de tnteraccion s

R, ,= —=0.06739+/-0.01044

HCN(1) — C3IHIN(2) 15.916
k,,= —0.01080+/-0.01200
k, ,= 0.04450+/-0.01105

CIHIN(1) — H20(2) 12,773

. k, = =0.19196+/-0.0170%

k= 0.02730+/-0.00305

CIHINC1) ~C2HIN(2) 9.072
k, = —0.00494+/-0.00304
k,,= —0.07253+/-0.00573

C2HIN(1) - H20(2) 2 17.683
k, = —0.22324+/-0.00350
k,,= —0.18666+/-0.00790

HCN(1) - H20(2) 22.837
R, = =0.21073+/~0.00592
K, = —=0.05390

HEN(1) — C2H3IN(2) —_—
k, = —0.08940
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CAPITULO IV

SIMULACION DE COLUMNAS DE DESTILACION

4.1 Método y Secuencia

En el capitule III se determind que la regla de mezclado de dos
parametros de Sandoval y Vera, con la ecuacidn PRSV, es la que
mejor correlaciond los datos experimentales ELV de 1las mezclas
binarias estudias. Utilizandc este modelo, se procedi$ a efectuar
la simulacién de algunos equipos de separacidén l{quido-vapor. En
este capitulo se presenta el tipe de simulador empleado y los

resultados obtenidos en cada caso.

4.2 Simulacidn de Procesos.

No es objetiva de este trabaijo describir los fundamentos vy
caracteristicas de un simulador de equipos y procesos, por lo que
se recomienda al lector interesado en el tema consultar el trabajo
realizado por Guadarrama y Morones(7). Agul sélo se presentan las

definiciones de interés.

ta simulacién de un proceso quimico es la actividad mediante la
cual se busca representar el comportamiento de dicho proceso
utilizando wmodelos matematicos, bajo ciertas condiciones 1
alcances definidos. La simulacién se divide en dos tipos: La

simulacién en estado estacionario y La simulacidén dindmica. La
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primera trata el comportamiento ‘de un proceso a régimen
permanente, mientras que. la segunda:se épli:a al comportamiento de

un procéso en el "arranque, paro-o caondiciones de emergencia.

~La simula:xén de equipus en: estadu estacionario presenta cuatro

ramifx:acxones que S50 La simulac;én simple, la simulacién de

'prn:esos‘;on cartxenge de rgci‘culacxén. la simulacién controlada

y optimizacién.

El simulador utilzado en este estudio fuZ el HYSIM (propiedad del
Departamento de Ingenierfa Quimica de la Divisién de Estudios de
Posgrado Facultad de fGuimica), el que maneja la técnica de

sinulacidn simultidnea modular; siendo sus principales ventajas:

a) Cuenta con dos niveles de cémputo en los que se ahsorben
todos los ciclos iteratives gque pudiera presentar cualquier
problema de simulacidn, lo que reduce considerablemente el tiempo

de computo.

b) El Jacobiano aproximade a nivel proceso es mucho mis

pequefio, por lo que la capacidad de memoria requerida es menor.

4.3 Descripcidn de la Seccidn de Purificacién del Proceso de

Obtencidn del Acrilonitrilo.

Se procedid a efectuar la simulacién simple, en estado

estacionarioc, de las torres de destilacién DA-1068 y DA-107 que
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conforman la seccidn de purificacidn del proceso de obtenciédn del
acrilonitrilo con que cuenta Petrdleos Mexicanos en sus
instalaciones de Tula, Hidalgo, la cual es una adaptacidn hecha
por la compafila japonesa Nigata Engineering Ce., del proceso
desarrollado por Standard 0il Company of Ohio. Para una
descripcidén mis detallada de dicho proceso se recomienda consultar
la tesis de Hidalgo y Ortega (9). A continuacion se describe

brevemente dicha seccidn:

La corriente gue proviene de la columna de recuperacidén (seccion
de recuperacidén) contiene una mezcla de acrilonitrilo, 4cido
cianhidrico y agua. Esta corriente se alimenta a una columna
llamada de cabezas (DA-104), de la que se obtienen tres

corrientes, a saber:

a) Por el domo se extrae una corriente compuesta principalmente
por Acido cianhidrico y una pequefia cantidad de agua, la que se
envia al incinerador de la seccidn de tratamiento de

desperdicios,una vez que ha sido condensada.

b) Lateralmente se extrae una mezcla de acrilonitrile, 4acido
cianhidrico y agua, la que se alimenta a la columna de apagade de

la seccidén de recuperacién.
c) En el fondo se obtiene una corriente rica en acrilonitrilo con
una pequefifsima cantidad de agua que se suministrada a la columna

de producto final (DA-107).
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De la columna DA~107 se aobtiene nuevamente tres corrientes: For
el domo se tiene una corriente compuesta por acrilonitrilo y agua,
que se envia a la corriente de alimentacién de la columna de
recuperacidén. De la parte inferior se obtiene una corriente de
acrilonitrilo que alimenta a la columna de apagado en la seccidn
de recuperacidn; mientras Hue se extrae lateralmente la corriente
media compuesta por acrilonitrile producte que se envia a un

tanque de almacenamiento ( ver figura 4.1).

Se realizé la simulacién de ambas columnas wutilizando 1los
parimetros de interaccidn binarioeos reportados en la tabla XI1 del
capitulo 111 y se considerd una eficiencia del 100% en las etapas,
ya gue no se contaba con lus datos de disefo de dichos equipos.

Los datos suministrados al HYSIM tantp de las corrientes de

alimentacidn como de las torres estan basados en los datos del

proceso de Tula.

A continuacién, se describiri cada una de las tnrres; asi como los

resultados obtenidos con el simulador.

4.4 Columna DA—-106.

La funcién de esta columna; también denominada como la columna de
cabezas,es la de separar el Acido cianhidrico del acrilonitrilo vy
el agua. Consta de sesenta y dos etapas, un condensador y un
rehervidor, en la figura 4.2 se muestra el esquema que corresponde

a dicha torre.
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El archiveo de datos de esta columna estid contenido en la tabla
XIII. Como se puede cobservar el numero de platos es d; sesenta y
cuatro; es decir, el condensador y el rehervidor cuentan como una
etapa ctada uno; el condensador (EA-11B) se encuentra a una presidén
de 129.759 Kpa a una temperatura se 29°C en tanto que el

rehervidor (EA-116) estad a 188.991 Kpa y 90°C.

Las alimentaciones (corrientes 15, 26 y 27) se introducen por los
platos 21,36 y 39 respectivamente, mientras que se tiene una
extraccidn lateral en el plato 38 con un flujo de lfguido de 37838
Kgs/hr, el productc del domo es lfquido con un flujo de 940 Kg/hr;
la relacidén de reflujo es de 3I.795. Las corrientes de 1los
prnducLus son: 23 para 1la corriente del domo, 25 para la
extraccidén lateral de la etapa 38 y 29 para la corriente de los

fondos.
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Las condiciones de las corrientes de alimentacidn, denominadas
15, 26 'y 27 se muestran en la tabla XIV; en donde la :nrri‘ente 15

se introduce a la torre a 210.6 Kpa vy 60°C. mientras' que:. las

.corrientes 26 y 27 estan a la misma presién que.la: 15 pero a una. .

temperatura de 40°C. También se tabulan los -flujes, las:entalpfas

y composiciones de cada una de ellas.

TABLA XIV

4‘Verélon7
S Prop Fke

Lisauld Frastion

J
Temperature - X

T
L RR=T

P ure - kEew
Flowrate = kamolesh
Enthaipy - i
Acrylolitril - Mols Frac
RZQ = Mole Frac

HCH - Male Frac 61721
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Las condiciones de los productos gue proporciona el simulador se
encuentran reportados en la tabla XV; en esta tabla, =@e observa
que el progucto del domo es una corriente lfguida gque sSlo
contiene Acido cianhidrico a 129.76 Kpa y 32.06°c, en el plato 38
se tiene como producto una mezcla ternaria a 152.8 Kpa vy 79.880(:
mientras que por el fondo se obtiene un liquido formado por

acrilonitrilo a 168.99 Kpa y 95.35°C.

TABLA xv B
Productes Columna DA-106

bz Process Sieulaeor HYSEM - Licenzed o UNAM -Far'ultad de

Late | RL/06/05 vergion . 1,13 Caselame A basing . 1
L3 LisbF1:23 Frop. Pka PR3V Coluan Name A- 1’30 :

444 Fraducts

Wy

E Laving from =taga B ) f RIeat A .
| Froauct Fhas ! S Vapour stiaud Liguig
; 32,06
ISR Ue) 1ZFe TR 1277871
Frac- GoagQa0oT FEETG000N0
~ Males Frao. EERR (R T2 T T TR G D0GR0
- Mole Frac Sl 00000, Liooaado
bzt Flow - Kamoiesh R R 34,73

— -
| Lesvine from staas ) &4
{ Prizduct Phaze Liquad
{ 1= -
\ Fr - kpa

AzryioNitrul - Dlols Frac
\ Hzh = Mole Frac. 0, 000000
{ HC - Mole Frac' . 0. 090000
II Toral Flow - Kamalalin X 131.67




En la tabla XVI se presenta el perfil de presién, temperatura,
flujos de vapor y liquido; as{ como se indican las etapas tanto de
las alimentaciones como de las extracciones, En la tabla XVII se
muestra el perfil de propiedades tanto del vapor como de la fase
l1fquida y finalmente se presenta el perfil de composiciones de las

sustancias para ambas fases ep la tabla XVIII,

En las figuras 4.3, 4.4, 4.5 y 4.6 se trazan las graficas de los
perfiles de temperatura, flujo de las dos fases,composicidn del

lfquido y la del vapor.

En la tabla XIX se comparan los resultados obtenidos del
simulador con los datos de la planta de acrilonitrilo de Tula, se
observa que hay una aproximaciodn relativa entre los resultados del
HYSIM y los carrespondientes al proceso; estp quiza se deba a que
se consideraron todas las etapas como ideales, por otro lado es
posible considerar que la ecuacidén de estado PRSV y la regla de

mezclado de Sandoval y Vera producen resultados satisfactorios.

4.5 Columna DA—107

Tambhién llamada como la celumna de producto, tiene como funcidn
eliminar el agua del acrilonitrilo para obtener a esté¢ como
producto. Esta columna de destilacién binaria posee cincuenta
etapas, adeais de un condensador y un rehervidor, cuyo esquema se

presenta en la figura 4.7
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! {TABLA XVIII:
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. TABLA XVILX cont. 7
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Temperatura . (C) -

--Tu l‘a

(32.060 1< 29.000
Xtacrilonitrita): .1.20.0000 0.0000
X(ae. cianhidrice). - 11,0000 0.9936
Xlagua) 0.0000 0.0064
Fluja Kgmol/hr. 34.780 34.855
EXTRACCION LATERAL
Simulader Tula
Temperatura (C) 79.880 80.000
XKtacritonitrito) 0.7322 0.7328
Xfac. sianhidrico) 0.0157 c.o15
Xtagua) 0.2519 0.2514
Flujo Kgmol/hr. 863.51 B863.056
FONDO
Simulador Tula
Temperatura (C) 95.350 20.000
X(acrilenttrilo) 1.0000 0.9970
Xd{ac. cianhidrice) 0. 0000 0.0000
Xtagual 0. 0000 0.0030
Flujo Kgmeol/hr. 131.67 131.9683
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PERFIL COMPOSICION LIQUIDO
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En-la tabla XX se muestra el archivo de datos para la colusna
DA-107. A partir de esta tahla se observa que el nudmero de etapas;
contando el condensador £EA-120 y el rehervidor EA~119, es de
cincuenta y dos. El domo se encuentra a una presidén de 37.33 Kpa.
y 43°C; en tanto que las condicicnes del fondo son 63.995 Kpa. vy
&64°C. Esta torre tiene una sola alimentacién (corriente 29) sla
que se introduce en el plato cuarenta. Los productos spn li{quidos
que se extraen por el domo con un flujo de 304 Kg/hr. .en el plato

ocho cuyo flujo es de &250 Kgshr y los fondos.

TABLA XX
Especificaciones de la Columna DA-107

Sreaulistor Hy3SiM - prcenzed 1o UNAM -Facuitad de Suimica

[=5 9 B3
Fra PRIV

= Nams FrDA= 107,51
Colun fams LA-La7
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tad Flow eT50, 000

Liauid draw from
“haraszr on =t
TRETDET b
overtead veRoLUr proguct g
Lottom 113urd product
pamping Fachor 1o

Gdpscitications

3 Flow ofF = TLaas } Vapour 1= b be U uONOE+IT Kalh
z: Flow of the zta 1 3128 tiquid iz to 4.000 Kg/h
31 Reflu. Fatlo of =tage 1 12 £o be D2 BHS
41 Flow of the stage 1D Si1de Liquid 1s to be 5250, 00 alih



La corriente de alimentacidn; denominada 29 en el simulador, es
una mezcla liquida de acrilonitrilo y agua a 168.99 Kpa y 90°C con
un flujo de 131.98 Kgmol/hr, para este equipo 1la relacidén de

reflujo es de 32.895. Estos datos se reportan en la tabla XXI.

. TABLA XXI
Corrientes de Alimentacién para la Columna DA51073

ireTe17Eee T Version €101577
Tr JU S 15 L7 Prap Pla FR3Y -
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Entarz. on ztage
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La tabla XXII muestra los resultados de los productos obtenidos
con 81 simulador, en tanto que en la tabla XXIII se tabulan 1los
perfiles de temperatura, presien y los flujos de vapor y liquido
para dicha torre. Al comparar los datos del proceso con los
obtenidos en la simulacidén,tabla XXIV, se observa que la
'temperatura del domo es un poco menor a la reportada por el
proceso,no hay extraccién de agua por 1los fondos ni lateral;
mientras que el simulador cobtiene pequefias cantidades de agua en
la extré:cién lateral y el flujo molar obtenide en el fondo es
mucho mayor al que se reporta. Estas diferencias pueden
atribuirse,como se mencind antes, que se consideraron las etapas

como ideales al momento de realizar la simulacidn.

En las figuras 4.8, 4.9, 4.10 y 4.11 se trazan las graficas de
los perfiles de temperatura, flujes del vapor y el liquido y las

perfiles de composicidn del agua en ambas fases.
Cabhe mencionar aquf, que se realizé la simualcidén de 1la torre

DA-107 danda eficiencias de los platos al azar, sin que se

pudieran mejorar los resultadoes obtenidos en la tabla XXII.
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" TABLA XXIII - L
Perfil ‘de Temperatura, Presién'y Flujo Columna DA-iO’I
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TABLA -XXVI .

+.COLUMNA - DA-107

.. bomo

Stmulador : i‘ul_a :
Temperatura (C) 41.780 {43,000 ¢ i
Xlaeitlonitrilo) 0.9412 0.935%
Xlagua? 0.0587 0.0649
Fluio Kgmol/hr. 5.9600 5.9800 .

EXTRACCION LATERAL

Simulador Tula
Temperatura (C) 51.720 50. 000
Xfacrilonitrilo) 0. 9996 1.0000
X(dgia) 0.0004 “"6.0000
Flujo Kgmal/hr. i17.81 ©117.80

FONDO

Stmulador Tu‘la
Temperatura (L) 64,230 &4.000
Xtacrilonitrilo) 1.0000 1.0000
X(agua) 0.0000 0.0000
Flujo Kgmol /hr. 8.2200

7.0000
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CONCLUSIONES

El andlisis de los resultados obtenidos permite concluir ques

a) LLa modificacidn de Stryjek y Vera (25) a la ecuacidén de estado
de Peng~Robinson (ecuacidén 1.15), ha permitido mejorar la
capacidad descriptiva de las ecuaciones cubicas en relacidén al
equilibrio liquido-vapor de compuestos puros tanto polares como
no polares ( hidrocarburos ); debido a la introduccidén de un
factor de polaridad caracteristico de cada sustancia y a una mejor
funcidén de temperatura para el parametro °'° a ‘. Este modelo
lagra reproducir con errores menores al 1% la presidn de vapor de
compuestos como el agua (figura 3.4) y menores al S5S% para el
acrilonitrilo, acetonitrilo y 3cido cianhf{drico ( figuras 3.1, 3.2

y 3.3).

De este anidlisis se observa que las ecuaciones cGbicas puesden
describir el equilibrio lfiquido—vapor de compuestos puros con una

exactitud suficiente para cualquier aplicacidén prictica.

b) Como se ha heche mencién, los compuestos que se estudiarcon en
este trabajo son compuestos polares y algunas de las mezclas
binarias gque se forman a partir de ellos presentan desviaciones
cansiderables con respecto a las soluciones ideales, incluyendo la

formacién de azedtropos.

Del andlisis de los resultados obtenidos con las tres diferentes

105



reglas de mezclado se observo que la regla de mezclado de dos
parametros de Sandoval y Vera. ecuacién (1.38), es la que mejor
correlaciond los datos experimentales de los sistemas binarios
estudiados. Se reportan los valores de los parametros de

interaccidn binarios para dicha regla en la tabla XII del capftulo

I1I.

€} - El .c4dlculo del ELV de mezclas es altamente sensible ‘a 1la

eleccidén de la regla de mezclado a utilizar.

Para 1los sistemas binarios como para 1los multicomponentes,
altamente no ideales, existe una ventaja al utilizar las reglas de
dos parametros; en especial la regla de mezclado sugerida por
Sandoval y Vera (20). Por otre lado, la ecuacidén PRSV con la regla
de mezclado de dos paradmetros, se puede usar para correlacionar
los datos de equilibrio l{quido-vapor para sistemas que solamente

podf{an ser tratades por los modelos de coeficiente de actividad.

En el caso de mezclas de hidrocarburos y compuestos no polares el
empleo de la regla de mezclado clasica (ecuacidén 1.34)
correlaciona de manera apropiada los datos del equilibrio

1fquido-vapor.

d) Del anAilisis de las tablas XIX y XXVI, que corresponde a la
comparacidn entre los resultades gue proporciona e! HYSIM de 1la
simulacién de las columnas de destilacién DA-104 y DA-107 del

proceso de obtencidén del acrilenitrile; utilizando la ecuacidén
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PRSY vy la regla de mezclado de dos parametros de Sandoval y Vera,
con los datos respectivos al diagrama de dicho proceso, se
concluye que el modelo utilizade en este trabajo puede ser
empleado para llevar a caho la simulacidn de equipos de separacidn

liquideo—vapor con los compuestos estudiados, obteniendosé

resultados bastantes aproximados a los datos reportados por el

proceso.

107



APENDICE: ‘A =

CALCULO DE PROPIEDADES TERMODINAMLCAS :CON LA° ECUACION -PRSV

definidas com

A , : . ca-2>

RT . EL . oA

dando coms resultado la EdE en funcidn de.Z

B =0 ca-4>

rem= 220158+ ZCA-3R%-2B> —CAB - B?

cfOB



Por lo que las  ecuacienes’ .C1.203,(1,32) .y ' (1.35)  pueden

reescribirse como

°, depende de la regla . de mezcl:‘ido: ‘seleccionada; eéuabi ones

€1.341,C1.363,C1.37 'y €1738>¢

donde
: S

A= 0, 45724

\ "
L Pe

E Rt o el SR T L ;

Bl = 0.07778| ——— —— CA-9

Pe Te.

EL parametro o se calcula por medi o de la ecuacién

C1.28a),presentada en la seccién 1.6.

Aplicando las relaciones termodiniamicas, que nos permitan conocer
las desviaciones de las propiedades respecto al comportamiento
ideal, enpleando la ecuacién PRSY y usande las variables

adimensicnales definidas, las ecuaciones para el célculo de la
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entalpia, entropia-y 1;; rix'gacidad mezclas, quedén

de la siguiente f‘orir’na

HET. PY~HOCT P

SCT. P -S%CT, P3
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siendo

h? y s® = Entalpia vy Entropf{a de formacidn del ccmpueito puro

f
a as5°% Yy 1 atm.

Cp, = Cp del componente 1

Cuando se tiene una ccla fase. por lo tanto. una sola raiz para
la EdE ; esta puede o no corresponder al volumen (o densidad) de
la fase considerada, el problema a rescolver es dque si la rafz
encontrada corresponde a las condiciones de T-P-x dadas. 51 la
rafiz no es vilida, la solucidn carece de signiticado y a esta
solucidn de le ha denominado solucidn traivial de la EdE. Para una
descripcidn del metodo, para evitar la solucidn trivial se

recomienda consultar el trabajo <de Molina y Romero. (18).
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APENDICE B

En este apéndice se presenta 1os resultados del ajuste de 1los
datos experimentales con el programa de Garcfa Nergrete (), de
las cinco parejas, reportadas en 1 capftulo III Y que
corresponden a la determinacién de los parametros de interaccidén

binarios, que se encuentran tabulados en la tabla XII del mismo.

Para cada sistema binarioc 1los datos reportados llevan el
siguiente orden:

1) Nombre de los compuestos que forman el sistema.

2) Propiedades de compuesto puro; las cuales fueron tomadas del
apéndice A del libro de Reid, Praunitz y Poliing (17). La
temperatura critica (Tclesta dada en Kelvin,la presién critica
(Pc)en Bars y el factor acéntrico{w)

3) Parametros polares de las sustancias que encuentran en la
tabla IT del capitulo III.

4) Ndémero de interacciones realizadas por el programa.

S) Suma de cuadrados de l1ss residuos ponderados y el error
ponderado para el ajuste del ELV, ecuacidn (3.6).

&) Los parametros y los estimados de sus desviaciones estandar.

En las tablas B-1, PB-2, B-3, B-4 y BE-5; dependiendo del
sistema binario, se reportan los valores experimentales, los
calculados por e1 modelo, las diferencias entre ambos valores vy
los valores del factor de compresibilidad (Z) de las fases lfguida

¥y vapcor.
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EXF

TABLA B-1 o

Sistema : Acido Cianhidrieo (i) - Acrilonitrila; (2)

Propiedades de Compuesto Puro

Peso Temperatura Presldn Factor Parametro
Compuesto Formuila Holecular critica critica acéntrico Polar ~. "
K Bar ] ec. (1,24}
Actdo Clanhidrico HCN 27.028 456.70 5§3.90 0. 388 -0.4188423
Acrilonitrile CaHsN 53.084 536,00 45.60 0.350 -0.,1823088
Resumen de |a Regresion
iteraciones Requer!das 5 i .
Suma de Cuadrados de los Residuos Pondurados 2280.00 . - .
Raiz{Suma de Cuadrados de ios Resliduos Ponderados/No. de Puntos) 15.916 ; !

Los Parametros y los Estimados de sus Desviaciones Estandar

k‘:= ~0.06739 +/- 0.01048 kl‘ﬂ -0.01080 +/- 0.01200
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TABLA  B-1. cont.

Sistemn (1) Amido Cianhidric

Seo 11 14-41 1993 pars Page 2

VALORES MEDIDOS,CALCULADDS ¥ DESVIACTOMES (MED -CALC.)

N 4] 0 P ™ 1c ™ xin xe x1p
1 601.46 $6.50  66.43 L0550 © 0437 0113
3 £09.27 62.90  62.00 L1076 L0945 0124
3 €318 58.10  57.%% 1850 1535 811S
. 59541 3.00 5327 2276 2243 0027
s 594 15 4840 8.8 3060 T.3093 0033
‘ 587.63 43.30  43.94 3880 1979 0053
? S18.78 16.49  36.47 5600 .5610 0010
] 404,35 34.30 14,04 §210 5155 005
L] §09.58 26.50  27.97 1520 .T415 L0105

RALCES OE LAS DESVIACIONES CUADRATICAS REDIAS

616 32 . 0988

L9560

L0308

9618

F(Z) Acrilonitrilo



TABLA B-2

Sistema : Acrilonitrite (1) « - Agua: (2}

Propiedades de Compuesto Puro

H Peso Tedperatura Presicn .  Parametro

Compuesto Formula Holecular aritica Polar: ® 7
ec. (1.24)

Acrilonftriio CaHaN 53.084 536.00

244

Agua H20 18.020 647.37

Resumen de ia Regresién

lteraciones Requeridas 5
Suma de Cuadrados de los Residuns Ponderadns 7505.4

k = 0,04450 /- 0.01105 L
(33 21
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TABLA B2 “cont.
Sistema  (1):Acrilonitrilo
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EEER]
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TABLA B-3

Ststema : Acrilonitrito (1) - Acetonitrilo (2)

Propisdades de Compussto Puro

Peso Temparatura Presian Factor Paramatro

Compussto Formula Molecular critlca eritica moéntrico Polar *'»

X Bar w ec, (1.24)

Acrilonitriio CuHaN 53,084 538. 00 45,80 0.350 -0, 1823088
Acetonitrilo CaHaN 41,053 545,50 48.30 0.327 -0.1888522

Resumen de 1a Regresidn

itaraciones Requsridas 4

Suma de Cuadrados de los Residuos Ponderados 3950.7
Rsiz(Susa de Cuadrados de los Residuos Pondarados/No. de Puntos) 9‘.]07122

Los Parametros y los Estimados de sus Desviaciones Estan

Kk, * 0.02730 +/- 0.00305 k= -0.00884 +/-  0.00304

1z 21
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TABLA B-3 cont.

07 12:59 199 v Pag Skri . i1c
i 7 990 parti Page 2 Sistema (1) Acrilonitrilo - (2) Acetonitrilo

UrLEPYS MIDTOLS, CALILADOE ¥ CESVIACIONLS (MEC ~ZALE-)

m " )
< 24 ™ o T il xic x10 LT INEE S TR 1 nin 9P

B L IR TP YR B S YY)
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; L iTABLA B

Sistema : Acetonitrilo (i’)‘i

Pasa Tuup‘er:tg
Compussto Formula Nojocular aerttica
K

Acetonitrilo Ca2HaN 41.053 545,50

Ague M0 18.020 847.37"

Resumen do 1a Regresidn

lteraciones Requeridas 4 5
Suma de Cuadrados da los Residuos Ponderados 15835.0
Rafz{Suma de Cuadrndos da los Residuos Ponderados/Ne, dé“?untés

Los Parsnetros y los Estimados de sus

h"= -0.07253 +/- 0.00S73 1)




ozr

1998 pars

TABLA B-4 cont.

gt}

(1), Acetonitrilo - (2) Agua
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TABLA B-S

Sistems : Actido Clanhidrico (1) - Agua (2)

Proplodades de Compuesto Puro

Paso Temparaturs Freaion Factor Paramstro
Compussto Formula Holecular oritica critica mcentrico Polar " *
Bar (%) mc. (1,24}
Acido Cianhidrico HCN 27.026 4568.70 53.90 0.388 -0.4188‘2}
Agus W20 18. 020 847,37 221,20 0.344 -0.0648871
Resumsn de 1a Regresidn
1teraciones Requeridas 5 '
Suma de Cuadrados de los Residuos Ponderxzdos 9387.8

Raiz(Suma de Cusdrados de )os Residuos Ponderados/No. de Puntos) 22.837; -

Los Parimetros y los Estimados de sus Desviaciones Estan

k _®= -0.14B66 +/- 0.0079 k
12 xt

= =.21073 +/-  0.00592:
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TABLA B-%
. . Sistema (L)_z\gigo C]ianhidrico (2) Agua

£37.CALCULADOS ¥ USSYIZCTGHEL TMED . -CAlf 3

rr mn A it EARd 1453 EAT] i (A4 L)

1 L8030 0020 .oCie 1119 (13} oro7
z .00L0 0045 0015 K3 LN T} (111}
3 .60%0 00T  .0023 3322 -.00%2 0608
1 L0178 0126 ' .0044 5131 -0 oows
> L9280 .0EOY 0073 6787 - oosy  .D0ed
s 0530 (1211 0080 000y
7 180 .9263 0107 .BOfO
L) 1ss0 L3485 ~.0255  .00N1
1 1780 ya81 005y o011
to 2150 3484 -.0004 0013
" 3923 15285 1S 9015
1”2 8820 L9663 -.0041 Q021
13 6410 3845 0055 o020
14 7930 9752 -.00%2  ,po24
1% erre L9534 - 0084 o025
ts 8330 9854 - 0134 0028
1’ 7380 9900 -, 0200 Qoe7
18 L9750 994 -.0058  .oaes
RAICFS DF LAS DESVIACIONFS CUADRAYICAS MEDIAS
[EN Y4 .80 .atez .p21E
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