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“COMPARATIVO NUMERICO EN EL CALCULO,DE CURVAS RESIDUALES REACTIVAS
PARA PRODUCCION DE ETER METIL TERBUTILICO (MTBE): TEORIA DE SOLUCIONES
REGULARES Y ECUACIONES DE ESTADO”

Resumen

La tecnologia que integra reactores con separadores, ha logrado avances significativos
en los dltimos afios. En el proceso de destilacion reactiva los productos son creados por reaccion
y destilacion simultanea en el mismo equipo. Actualmente existen varios procesos que contienen
columnas de destilacion reactivas con aplicaciones comerciales de acetato de metilo y
combustibles de MTBE, por nombrar algunos ejemplos. A pesar de que la comprension y el
modelado de los procesos de destilacion reactiva se ha desarrollado lentamente, se ha
demostrado recientemente la importancia de su estudio para propdsitos de disefio y optimizacion
de algunos procesos. Se ha desarrollado un modelo que incorpora el efecto cinético en las
curvas residuales reactivas para destilacion reactiva. Este modelo concuerda con resultados
conocidos para casos especiales en el equilibrio quimico de la reaccion y con una estimacion
finita de la reaccion siguiendo una politica de calentamiento particular. Se ha demostrado que
este calentamiento tiene un efecto en la estructura del modelo y en sus curvas residuales
reactivas.

Las curvas residuales reactivas generadas, pueden ser descritas con un solo parametro,
el nimero de Damkhdler, pues es un indicador de la relacion entre la cantidad de reaccion y la
remocion de producto.

Las curvas residuales obtenidas a partir del estudio de procesos de destilacion reactiva
por lotes a evaporacion abierta, son una herramienta muy poderosa para representar el
comportamiento de fases en un sistema reactivo.

En este trabajo se realiza un comparativo numérico en el calculo de curvas residuales
reactivas para la produccion de metil terbutil éter (MTBE), obtenidas a través de coeficientes de

actividad con respecto a las que se obtienen mediante coeficientes de fugacidad.



. Antecedentes

1.1 Estado del Arte

En las ultimas dos décadas ha habido un interés permanente en el
desarrollo de procesos hibridos que combinen mecanismos de reaccion y
separacion en un solo proceso simultaneo.

La combinacion de la reaccion quimica y la separacién en un solo equipo da
importantes ventajas, entre los que se encuentran el ahorro de energia, reduccién
en costo de capital, incremento de rendimiento en las reacciones quimicas, asi
como reduccién de limitaciones termodinamicas que presentan ciertos fenbmenos,
entre ellos los azeotropos. (Kenia et al, 2004; Doherty y Malone, 2000).

El proceso de destilacion batch o por lotes es una operacién unitaria
frecuentemente usada en la industria quimica, un ejemplo del uso de este proceso
se encuentra en la produccion a pequefa escala de farmacéuticos y quimicos
especiales. El proceso de destilaciéon por lotes, independientemente de brindar
viabilidad econdémica, aporta flexibilidad al proceso y mayor operabilidad en el
manejo en el equipo. Una sola unidad de columna de destilacion reactiva puede
separar multiples componentes y puede ser operada simultaneamente a través de
varias alimentaciones con diferentes composiciones.

Actualmente existen diversos procesos que incluyen columnas de
destilacion reactiva en su operacidén con aplicaciones comerciales, tales como los
casos de produccion de acetato de metilo (Agreda et al, 1990) y éter metil-
terbutilico (MTBE).

El proceso para obtencion de acetato de metilo fue optimizado al haberse
incorporado en él el proceso de destilacion reactiva. La reaccidon de metanol y
acido acético para la obtencion del acetato de metilo se considera dificil debido a
las limitaciones en el equilibrio de la reaccién y la formacion de azéotropos de
bajos puntos de ebullicion entre el acetato de metilo con metanol y el acetato de

metilo con agua. En el estudio de Agreda y sus colaboradores (1990), se llegé a la



conclusion de que el acetato de metilo no puede ser obtenido en una primera
columna de destilacion reactiva y una segunda columna es necesaria para separar
el acetato de metilo del azedtropo acetato de metilo-metanol. Para perfeccionar el
proceso se debieron ajustar y recalcular varios parametros, como lo fueron, las
dimensiones del reactor y corrientes de recirculacion, el retiro de impurezas y el
uso de vacio en las columnas de destilacion para manipular los puntos de
ebullicién y composicion de los azéotropos, entre otras consideraciones. Otro de
los beneficios de este estudio fue el ahorro de hasta un 50% en la cantidad de
catalizador usado en la reaccién quimica.

Se ha demostrado en los ultimos afios la importancia del estudio de la
destilaciéon reactiva para propositos de diseio y optimizacion de procesos
quimicos, como en los ejemplos ya mencionados.

En este trabajo se reproducen los mapas de curvas residuales reactivas
para el sistema ternario isobuteno-metanol-MTBE a través de un proceso de
destilacion reactiva por lotes y las variaciones que produce el uso de dos modelos
termodinamicos distintos en el calculo y determinacién del equilibrio de fases del
sistema.

Este trabajo esta basado en el modelo matematico que proponen
Venimadhavan y sus colaboradores en el articulo “Effect of Kinetics on Residue
Curve Maps for Reactive Distillation” (1994), para generar las curvas residuales
que describen el proceso de destilacion reactiva para la obtencion del compuesto
MTBE.

1.2 Tecnologia para obtencién de MTBE

El éter metil terbutilico, MTBE (CsH120), es un producto quimico que se ha
utilizado en la gasolina para aumentar su octanaje, mejorar la combustion, y
reducir las emisiones de monoxido de carbono a la atmosfera.

El MTBE también contribuye a reducir las emisiones de compuestos
organicos reactivos, y la proporcion de contaminantes aromaticos, sulfuro, olefina

y bencina, en la fabricacién de gasolina. EIl MTBE normalmente representa entre



un 10 y 15 por ciento del volumen final de la gasolina.

La introduccion de este producto quimico surgid como alternativa a la
eliminacién del tetraetilo de plomo (TEP) en la gasolina. Sin embargo, en la
actualidad se han hecho estudios que exponen al MTBE como un compuesto
nocivo para la salud y un agente contaminante de mantos acuiferos. El MTBE se
acumula y libera como vapor a la atmésfera y al diluirse facilmente en agua, llega
a depdsito pluviales. También se han hecho estudios que determinaron que la
sobre exposicion a este compuesto causa irritacién, dafio al higado, rifiones y
efectos negativos sobre el sistema nervioso. (Agency for Toxic Substances and
Disease Registry, 2007)

No hay ninguna evidencia de que el MTBE genere cancer en humanos, sin
embargo en diversos estudios practicados en ratas y ratones se ha encontrado
que hacerlos inhalar altos niveles de MTBE durante largos periodos de tiempo, les
ha provocado la aparicion de cancer de riidn e higado. (Agency for Toxic
Substances and Disease Registry, 2007)

El Departamento de Salud y Servicios Humanos (DHHS), La Agencia
Internacional para la Investigacién de Cancer (IARC, por sus siglas en inglés) y la
EPA (US Environmental Protection Agency) no han clasificado a este compuesto
como cancerigeno. Sin embargo la EPA elevé al congreso de Los Estados Unidos
una propuesta para reducir significativamente el uso del MTBE. Actualmente se
plantean nuevos compuestos como alternativas del MTBE, como lo serian el
etanol y el etil terbutilico (ETBE). (Agency for Toxic Substances and Disease
Registry, 2007)

El MTBE se obtiene por medio de una reaccidn de esterificacion donde se
combina al metanol con una olefina reactiva. La reaccibn mas conocida para su
produccion es aquella en donde el isobuteno y el metanol se combinan en

presencia de un catalizador, una resina acida de intercambio i6nico, por ejemplo.
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Fig. 1. Reaccion Metanol-Isobuteno-MTBE

El MTBE se produce cuando la resina 4&cida retira selectiva y
cuantitativamente el isobuteno de la corriente de olefina C4, reaccionando con el
metanol en el intercambio iénico catalitico. (Beckman et al, 1991)

Este proceso se lleva a cabo en una unidad de craqueo catalitico fluido
(FCC, Fluid Catalytic Cracking Unit).

La figura 2 muestra un esquema de dos reactores con un sistema de
enfriamiento intermedio que maximiza la conversion, siendo este proceso basico y

comun para la fabricacion de MTBE.
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Fig. 2 Adaptacion tipica de MTBE en una planta FCC de gas insaturado. (Beckman et
al, 1991)

El tiempo para recuperar la inversion de una unidad adaptada, como el de
la figura 2, suele ser inferior a un afio. En 1991 se podian observar precios entre
75-90 centavos de dolar/gal de MTBE. (Beckman y colaboradores, 1991) Como

este proceso existen otros alternativos para la produccion de MTBE.
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Fig. 3 Destilacion reactiva para sintesis de MTBE de la reaccion catalitica entre el metanol y el
isobuteno. (Taylor et al, 2000)

En la figura 3 se muestra el proceso de destilacion reactiva en una columna
para el sistema reactivo que se estudia en este trabajo.

Los reactivos para la produccion del MTBE son obtenidos del gas natural
por lo que el alza en el precio de este, afecta de manera directa el del MTBE. A
continuacién una grafica que ilustra el comportamiento del precio del MTBE en
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Fig. 4 Comportamiento del precio en USD del MTBE. (Liderlale, S/F)



En la Figura 4 se observan constantes cambios en el precio del MTBE y
por lo tanto también en los de la gasolina. El aumento en el costo del MTBE es
consecuencia del incremento en el precio de sus materias primas, el butano y
metanol, encontrados en el gas natural. Un ejemplo de la repercusion se observa

en el cuarto trimestre del afio 2000, donde el precio del gas natural casi se duplicé.

1.3 Procesos alternativos de destilacion

Cuando dos o mas componentes poseen puntos de ebullicién que difieren en
menos de 50°C aproximadamente y forman una solucién liquida no ideal, la
volatilidad relativa puede ser menor a 1.10. Cuanto mayor sea el valor de
volatilidad relativa mas facilmente se llevara a cabo la separacion. Entre mas
cercano sea el valor de la volatilidad relativa a la unidad, la separacion se dificulta.
Por ello, con el valor anterior, una destilacién ordinaria no seria econdmicamente
viable y seria practicamente imposible en presencia de un azeoétropo. En estos
casos, es necesario proponer otras alternativas para realizar la destilacién, a

continuacioén exploraremos algunas:

1. Destilacion Extractiva- En este método se utiliza una gran cantidad de un
solvente de un punto de ebullicién elevado, para alterar los coeficientes de
actividad en la fase liquida de la mezcla. Con lo anterior, se logra que la
volatilidad relativa de los componentes clave sea mas favorable. El solvente
se introduce a unos platos por debajo de la parte superior de la columna de
destilacién por arriba de la entrada de la alimentacién, su salida es por la
parte inferior de la columna, sin causar la formacion de azéotropos. Si en la
alimentacion de la columna hubiera un azeétropo, el solvente lo romperia.

El solvente puede invertir volatilidades.

2. Destilacion con sales (Salt Distillation)- Es una variacion de la Destilacidon
Extractiva, en donde la volatilidad relativa de los componentes clave es
alterada al disolverse una sal idnica en el reflujo superior. Al no ser volatil,

la sal se queda en la fase liquida hasta llegar a la parte baja de la columna.



3. Destilacién por Oscilacion de Presion (Pressure-Swing Distillation)- Es un
meétodo de separacion de azéotropos sensibles a la presion que utiliza dos

columnas operadas en secuencia a dos diferentes presiones.

4. Destilacion Azeotrépica Homogénea- Es un método de separacion de
mezclas en el que se anade un acarreador que forma un azeodtropo
homogéneo de minimo o maximo punto de ebullicion con uno o mas de los

componentes alimentados.

5. Destilacion Azeotropica Heterogénea- Es una destilacion en donde un
azeotropo heterogéneo de minimo punto de ebullicion es formado como
acarreador. El azedtropo se divide en dos fases liquidas en el condensador
superior del sistema. Una de las fases es enviada de regreso a la columna
como reflujo, mientras la otra fase liquida es enviada a otro separador o

puede ser un producto.

6. Destilacion Reactiva- Es un método donde se afiade un agente separador
para reaccionar selectiva y reversiblemente con uno o mas componentes de
la alimentacion. El producto de la reaccion es destilado subsecuentemente
de los componentes no reactivos. La reaccién es entonces invertida para
recuperar el agente separador y los otros componentes reactivos. Esta
destilaciéon también puede ser referida para el caso donde una reaccion
quimica y una destilacion de multiples etapas son efectuadas en el mismo
equipo para producir otros compuestos. Esta operacion a veces esta
referida a una destilacién catalitica, si un catalizador es usado. Es
especialmente adecuada para las reacciones quimicas en donde el
equilibrio quimico es una limitante, ya que uno o mas de los productos de la

reaccion son continuamente separados de los reactivos.



1.4 Proceso de destilacidn reactiva por lotes

En un proceso de destilacidon reactiva por lotes se carga a un recipiente
(destilador, que en este caso es también un reactor) una mezcla de liquido con

una determinada composicion, como el que se presenta en la figura 5.

DY

Fig. 5 Esquema de un proceso de destilacion reactiva

Durante el proceso las fases se separaran continuamente; el vapor sera
retirado y condensado para su recuperacion y en el seno del liquido se verificara
una reaccion quimica.

A cada instante se registraran diferentes composiciones en las dos fases y
conforme el tiempo transcurra la fase liquida estara menos enriquecida de los
componentes con mas bajo punto de ebullicién.

El caso mas simple para una operacién reactiva por lotes, corresponde con
la operacion de un destilador simple que considera las siguientes suposiciones:

v" No existe reflujo
v" En cualquier instante, el vapor que abandona el recipiente de destilacion se
asume en equilibrio quimico y fisico con el liquido que permanece en el

destilador; por lo que existe una sola etapa reactiva. (Granados, 2008)

Los procesos de destilacion reactiva son deseables en reacciones quimicas
donde existe un desfavorable equilibrio quimico (conversiones bajas debido al
equilibrio quimico), calor de reaccion muy alto y una significativa velocidad de

reaccion. (Granados, 2008)



En una destilacion reactiva, se lleva a cabo una destilacién y una reaccion
quimica simultaneamente. Comunmente, la reaccion quimica se lleva a cabo en la
fase liquida o en la superficie de un catalizador solido en contacto con la fase
liquida.

En este tipo de destilaciéon no existe un estado constante, en todo momento
habra un cambio en las composiciones de las fases liquido y vapor. Los procesos
de separacién son a menudo procesos intensivos.

Destilaciones ordinarias resultan impracticas en algunas condiciones, por
ejemplo, para obtener una pureza de 99%mol en ciertos productos obtenidos a
partir de una alimentacién equimolar, se necesitarian mas de 500 etapas teoricas.
(Seader et al, 1998)

Una aplicacion de la destilacidon reactiva es el endulzamiento de gas natural
mediante el retiro de gases acidos, sulfuro de hidrogeno y didxido de carbono, por
medio de la absorcidn en soluciones acuosas salinas.

Otro tipo de aplicacion de la destilacion reactiva es para deshacerse de
reacciones quimicas no deseables que podrian ocurrir durante la destilacion.

Algunos ejemplos de la aplicacion de la destilacidn reactiva en la industria son:

1. La esterificacidén de acido acético con etanol para producir acetato de etilo y
agua

2. Lareaccion de formaldehido y metanol para produccion de methylal y agua,
usando acido sulfurico como catalizador.

3. Produccién de MTBE por medio de isobuteno y metanol.

Las operaciones por lotes son utilizadas para obtener ventajas en las
siguientes circunstancias:
1. Cuando las instalaciones sean muy pequefias para permitir la continua
operacion a una velocidad practica.
2. Es necesario debido a demandas estacionales; para destilar con una sola
unidad diferentes materias primas para produccion de compuestos

diferentes.



Cuando se requiere manufacturar nuevos productos en una unidad de
destilacion para evaluacion de los potenciales compradores.
Cuando la alimentacion contenga sélidos o materiales que formen solidos,

breas o resinas que obstruyen la columna de destilacion reactiva.

El proceso mas espectacular como ejemplo de los beneficios de la

destilacidn reactiva es el de la produccion de acetato de metilo. (Taylor et al, 2000)

1.5 Ventajas y desventajas en el uso del proceso de destilacidon
reactiva

Algunos de los beneficios de la destilacion reactiva se enuncian a continuacion:

a)

b)

f)
g9)

La simplificacion o eliminacién de sistemas de separacion que brindan
ahorros de capital significativos.

Mejora la conversion de los reactivos, cercano al 100%. Este incremento en
la conversion brinda una reduccién en costos de reciclaje.

Incrementa la selectividad. Retirando uno o mas productos de la mezcla de
reaccion o manteniendo una baja concentracién de uno de los agentes,
puede reducir la velocidad de reaccién de reacciones secundarias o
incrementa la selectividad a los productos deseados.

Reduce significativamente las cantidades de catalizador requeridos para los
mismos grados de conversion.

Desplaza azéotropos. La destilacion reactiva es particularmente ventajosa
cuando el producto es una mezcla de especies que puede formar uno o
varios azéotropos. Una ventaja se observa por la formacion de productos
que pueden abandonar el lecho del liquido, también modifica la
concentracion de reactivos y/o productos en el liquido v,
consecuentemente, modifica el comportamiento de los azéotropos.

Reduce la produccion de compuestos secundarios.

Beneficios para la integracion del calor. Cuando la reaccion es exotérmica,



el calor de reaccién puede ser utilizado para proveer el calor de

vaporizacion y reduce el trabajo del re-hervidor.

h) Elimina puntos en donde se concentra el calor, utilizando la vaporizacion de

Por

liquido como capacitor térmico.

otro lado podemos encontrar limitaciones vy dificultades en Ila

implementacion de la destilacion reactiva. A continuacion algunos ejemplos:

a)

Restricciones de volatilidad. Los productos y los reactivos tienen que
tener una volatilidad adecuada para mantener altas concentraciones de
reactivos y bajas concentraciones de productos en la zona de la reaccion
quimica.

Tiempo de residencia de los reactivos. Si el tiempo de residencia de la
reaccion es largo, se necesitara una columna de destilacién grande por lo
que podria ser mas economico usar un arreglo de reactor separador.
Flujos grandes. Es dificil disefiar procesos de destilacion reactiva para
grandes flujos, por los problemas que la distribucién del liquido puede
acarrear en columnas empacadas de destilacion reactiva.

Condiciones no adecuadas en el proceso. En algunos procesos, las
condiciones 6ptimas de temperatura y presion para la destilacién, pueden
estar lejos de las condiciones éptimas para realizar la reaccién quimica y

viceversa.

Lo anterior debe ser motivo de estudio y genera un analisis exhaustivo para

hacer de la destilacion reactiva un proceso exitoso y redituable. Adaptar o

modificar equipos para llevar a cabo un proceso de destilacién reactiva es una

tarea ardua, sin embargo si se toman en cuenta los puntos anteriores, se pueden

lograr beneficios importantes para el proceso.
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Fig. 6 Esquemas de procesos para la reaccion A+B«—C+D donde C y D son productos
deseables. (a) Configuracién tipica de un proceso convencional, que consiste en un reactor
seguido de un tren de destilacion. (b) Configuracion de destilacion reactiva. Los componentes
A, C, D y B tienen puntos de ebulliciéon en orden creciente. La parte gris indica la seccion
reactiva de la columna. (Taylor et al, 2000)

En la figura 6 se muestra la ventaja en cuanto a numero de equipos
necesarios para obtener dos productos, en este ejemplo es notable la diferencia

en dimensiones entre ambas opciones de destilacion.

1.6 Calculo de curvas residuales reactivas

Una curva residual es la representacion grafica del cambio en las
composiciones en fase liquida con respecto al tiempo, como resultado de una
destilacién simple.

Ahora bien, ese cambio en las composiciones de un sistema, puede verse
modificado no sdlo por una separacion, sino también por el efecto de una reaccién
quimica. Entonces, la curva residual reactiva es la representacion grafica del
cambio en las composiciones respecto al tiempo, que ocurre como consecuencia
de una separacion y una reaccion quimica simultaneas.

Los resultados que se obtienen del cambio en las composiciones en la fase

liquida, se conocen como curvas residuales reactivas una vez que se grafican.



Representan la composicion del liquido restante o retenido en el reactor-
destilador.

Un conjunto de varias curvas residuales reactivas (CRR) forman un mapa
de curvas residuales reactivas (MCRR) a una presion constante del sistema. Cada
curva posee una composicion inicial que varia respecto al tiempo por una
separacion fisica de los componentes, por el consumo de los reactivos y
generacion de los productos en la reaccion.

El interés en la reproduccion de mapas de curvas residuales reactivas
radica en la necesidad de disponer de informacion del comportamiento de
sistemas comunes en la Industria. Ademas indican la presencia de azeodtropos
reactivos y no reactivos en el proceso.

El conocimiento de la topologia del diagrama de curvas de residuos de un
sistema dado permite modificar procesos existentes y alcanzar conversiones altas
de los reactivos. (Luetich, 2001).

Cada curva trazada en el mapa de curvas residuales reactivas representa a
nuestro sistema a una composicion inicial dada. La trayectoria de cada curva esta
en funcién de las condiciones iniciales, dadas por su composicion inicial, la presion
del sistema, politica de calentamiento, posible presencia de azeétropos y el

numero de Damkohler.

1.7 Uso de Diagramas Triangulares

La composicion de mezclas ternarias puede ser representada en un
diagrama triangular, ya sea en uno equilatero o rectangulo, donde los tres vértices
del triangulo representan los componentes puros.

Cada punto en el diagrama representa el equilibrio de la fase liquida en un

instante durante la destilacion.



Methanol Methanol
(128.5°C)

o

MTBE Tiscbulene Isobutene MTBE Xisobulene Isobutene
(122.5°C) (62.0°C) {122.9*C) (62.0°C})

(a) (b)

Fig. 7 Diagramas triangulares de destilacion reactiva

Comunmente se pueden observar las temperaturas de ebullicion de los
componentes junto a los vértices en los diagramas triangulares, como se observa
en la figura 7.

Si una mezcla de componentes, por ejemplo la de metanol, propano y
etanol, es destilada, en el diagrama se observara una sola region. EI numero de
regiones en un diagrama de destilacion puede aumentar, por ejemplo, si hay

presencia de azéotropos.



Mchomz

Fig. 8 Curvas de destilacion para composiciones de sistemas ternarios a 1 atm. (a)
Mezcla que no forma azeétropo. (b) Mezcla que forma un azeétropo de punto de ebullicion -
minimo. (c) Mezcla que forma dos azéotropos de punto de ebullicion minimo.

En la Figura 8c podemos observar dos regiones, generadas por la
presencia de dos azéotropos. Las regiones dentro de un diagrama representan
limites de destilacion; en funcion de las condiciones iniciales de cada curva de
destilacion, éstas se ubicaran en una determinada regioén dentro del diagrama.

En la Figura 8b a pesar de que existe la presencia de un azéotropo sélo se
genera una region, todas las curvas se dirigen a él. En la figura 8a no tenemos
presencia de azéotropos, y también hay una sola region dentro del diagrama
triangular.

Las curvas residuales reactivas y no reactivas a parte de formar regiones en

un diagrama, dentro del MCRR se pueden dirigir y/o desplazar hacia y desde



puntos en comun en el diagrama.

Los casos mas comunes de desplazamiento de las curvas residuales

reactivas y no reactivas en un diagrama son:

Caso 1: Este punto es alcanzado cuando ¢ tiende a infinito. Es un punto en
donde terminan todas las curvas en una region determinada; es el componente o
azeodtropo con el punto de ebullicibn mas alto en la regién. A este punto se le
conoce como nodo estable, porque es el punto mas bajo del valle, es el punto

donde, por ejemplo, una pelota en movimiento encontraria una posicion estable.

Caso 2: Este es el punto desde el cual las curvas residuales de una region
se originan. Entonces, es el componente o azedtropo con el punto de ebullicién
mas bajo de la region. Este punto es conocido como un nodo no estable porque es
como la zona mas alta de una colina, desde el cual, por ejemplo, una pelota

rodaria para encontrar una posicién estable.

Caso 3: Este punto es en donde las curvas dentro del triangulo son atraidas
y antes de llegar al punto cambiaran de direccion. Estos puntos son conocidos
como puntos silla. Para una determinada region de destilacion, todos los
componentes puros asi como los azéotropos, intermediarios entre un nodo estable

y un nodo no estable, son puntos silla.



A continuacién algunas figuras, que nos permitan entender Ilas

explicaciones anteriores:

LA L

Nodo Establa NodD Establa

i\ _

Lot .
Punto Silla o Punto Silla
a\!\ f L.'w";‘ "”i
b))
Punto Silla A Punto Silla
Y — s |
I
f @ :ﬁzﬁr’;ﬁﬁ”
HiIHIuE:aiama : :*:'“"“m“ l“)J;vunmsiua
(c)

Fig. 9 Patrones de curvas residuales (a) cercanos a los vértices de componentes
puros; (b) cercanos a azéotropos binarios; (c) cercanos a azéotropos ternarios. (Seader et al,
1998)



1.8 Motivacién y objetivos

Los modelos matematicos para la reproduccién de curvas residuales
reactivas como los que se presentan en esta tesis describen procesos actuales y
son una alternativa para encontrar mejores condiciones para predecir el
comportamiento de reacciones quimicas en procesos de destilacion reactiva.

En este trabajo realizaremos un comparativo numérico en el célculo de
curvas residuales reactivas para la produccién de éter metil terbutilico (MTBE),
concretamente, en el calculo del equilibrio de fases, obtenidas a través de
coeficientes de actividad con respecto a las que se obtienen mediante coeficientes
de fugacidad.

Compararemos los resultados obtenidos de ambos métodos y analizaremos
sus ventajas y desventajas para la obtencion de mapas de curvas residuales
reactivas del sistema ternario, lo que nos permitira emitir algunas

recomendaciones.



Il. Modelado del proceso de destilacion reactiva para
produccion de MTBE

Se desarrollara un modelo matematico que incorpora el efecto cinético en
las curvas residuales reactivas para destilacion reactiva. Este modelo concuerda
con resultados conocidos para casos especiales en el equilibrio quimico de la
reaccion y con una estimacion finita de la reaccion siguiendo una politica de
calentamiento particular. Se ha demostrado que este calentamiento tiene un efecto
en la estructura del modelo y en sus curvas residuales reactivas.

Las curvas residuales obtenidas a partir del estudio de procesos de
destilacién reactiva por lotes a evaporacidon abierta, son una herramienta muy
poderosa para representar el comportamiento de fases en un sistema reactivo.
Tienen la ventaja de indicar la presencia de azedtropos no reactivos que
sobrevivan a las reacciones, de azeotropos reactivos y de fronteras de destilacion
para procesos de destilacion continua a reflujo infinito. También brindan
informacion del comportamiento termodinamico de la mezcla y sus limites de
separacion tanto en columnas de destilacion continua y semi-continua, como en el

caso de destilacion por lotes.

2.1 Sistema reactivo

El siguiente es el sistema reactivo que utilizaremos para la obtencion de

mapas de curvas residuales reactivas:
Isobuteno + Metanol <~ MTBE

Para fines practicos numeraremos a los componentes de nuestra reaccién
de estudio como 1, 2 y 3 para isobuteno, metanol y MTBE, respectivamente.

Esta reaccion resulta viable en un rango de temperaturas entre 40 y 100°C
usando una resina de intercambio iénico o acido sulfurico como catalizadores.

Consideraremos que esta reaccion es la unica en la fase liquida. La reaccion es



exotérmica y finaliza con una alta conversion del MTBE (97%). No se hace
ninguna distincion en las moléculas de los componentes para efectos del estudio
de este trabajo, aun cuando por la naturaleza de los enlaces, éstas se podrian ver
agrupadas de alguna manera. Las moléculas por tanto en las fases liquida y vapor
del sistema estaran agrupadas al azar.

Los coeficientes estequiométricos de la reaccion son, para cada componte:

v, =-1
v,=-1
v, =+1

Se determina un coeficiente “total” de la reaccién v, como la suma de los

coeficientes estequiométricos de los componentes de la reaccion:

Ve=v,+v, +v,=-1 1

2.2 Modelo cinético

La evolucién de una reaccion se puede representar a través de un modelo
cinético. Para construir el nuestro, planteamos las velocidades de reaccion

tomando en cuenta los coeficientes estequiométricos de la reaccion quimica:

La ley de accidon de masas establece que la velocidad de reaccién de una
reaccion quimica es proporcional al producto de las concentraciones de los
reactivos. La velocidad de reaccion se puede definir como la velocidad con la que
se consume o produce un componente.

Las velocidades de reaccion de cada componente se plantean con las
reacciones quimicas y para el modelo matematico unicamente se toman en cuenta
los reactivos en la reaccion quimica.

La velocidad de reaccién del MTBE, componente 3, tomando en cuenta el

avance de la reaccion y la reaccion reversible es:



-1y =k aa, —kya, 3
Donde:
e 1, eslavelocidad de reaccién respecto al componente 3.
e a,,a,Y a, son las actividades de los componentes isobuteno, metanol y

MTBE respectivamente.

e k, es la constante de reaccion para produccién de MTBE y k, es la

constante de reaccion reversible.
La constante de equilibrio de una reaccion quimica, se plantea dividiendo las
constantes de las reacciones, que a su vez corresponden a las actividades de

cada componente:

aa, k,
Despejando k, de la ecuacion 4 tenemos que:

k.
/ 5

k2=?

Sustituyendo la ecuacion 5 en la ecuaciéon 3 tenemos:
k

-7 :kfalaz—?fa3 6

Reordenando:

-1 = kf[ala2 - CIZ;J 7



Por lo que finalmente tenemos:

2.3 Equilibrio de fases

La segunda ley de la termodinamica establece que un sistema aislado
alcanzara el equilibrio incrementando su entropia y el estado de equilibrio es un
punto estacionario de la maxima entropia. (Michelsen y Mollerup, 2004)

El anadlisis en equipos de separacion frecuentemente involucra la
consideracion de equilibrio de fases, expresado en términos de la energia libre de
Gibbs, potenciales quimicos, fugacidades o actividad. Para cada fase en un

sistema multicomponente, la energia libre de Gibbs total es:

G =G(T,P,N,,N,....N,) 9

c

Donde N; son las moles de la especie i. En el equilibrio, la G total para
todas las fases es minima, existen métodos para la determinacién de éste minimo,
conocidos como las técnicas de minima energia-libre.

La energia libre de Gibbs es también el punto de inicio de la derivacion de
las ecuaciones mas comunes para expresar el equilibrio de fases. De la

termodinamica clasica, la derivada de G esta dada por la siguiente expresién:

C
dG =—Sdt +VdP +)_ u,dN, 10
i=1

Donde u; es el potencial quimico o parcial molar de la energia libre de Gibbs de
las especies i. La ecuacion 10 se aplica a un sistema cerrado de dos o mas fases
en equilibrio a una temperatura y presion uniforme y donde cada fase es un

sistema abierto capaz de transferir materia a otra fase; se considera entonces que:



N
dGsistema = Z|:

p=1

i lui(p)le_(p) } 11
i PT

i=1

Donde el subindice (p) se refiere a cada N fases del sistema. La conservaciéon de

las moles de cada especie requiere que:

N
dN® ==Y dN{ 12

p=1

Sustituyendo la ecuacion 11 en la ecuacién 12 tenemos:

ﬁ:{i lui(p)dNi(p)} =0 13
PT

p=1li=1
Con el término dN/" eliminado de la ecuacién anterior, cada dN/” puede variar
independientemente de cualquier otro término dN®. Esto requeriria que cada
coeficiente dN,” en la ecuacion 13 sea cero. Por lo tanto:

/Ji(l) = /J,'(Z) = /Ji(S) == /ui(N) 14

Asi, el potencial quimico de una especie especifica en un sistema

multicomponente es idéntico en todas las fases, en el equilibrio fisico.



En la tabla de la figura 10 se resumen ecuaciones generales y significado

fisico de algunas propiedades termodinamicas para su mejor comprension.

Cantidad

Termodinamica

Definicién

Significado Fisico

Valores  limite
para gas ideal y

en solucion ideal

Potencial Quimico oG La parcial molar de la | 4 =g,
= (8]\71.]”% energia libre de
Gibbs, g,
Fugacidad parcial Je Cexp[ % j Presion termodinamica | f,, = y,P
f. =xP
Coeficiente de fugacidad i Derivada de la| ¢, =i
para especies puras /= P fugacidad respecto a | ps
la presion P = p
Coeficiente de fugacidad S Derivada de la| ¢, =i
parcial para especies en I = yP fugacidad respecto a | ps
mezclas 7, la presion y v = p
P = x, P composicion
Actividad 4 f Presion termodinamica | a,, = y,
- relativa a, = x
Coeficiente de actividad _a, Derivada de la| y, =1.0
T = Vi fugacidad respecto a y, =1.0
. la composicion
7, =

Fig. 10 Cantidades Termodinamicas del equilibrio de fases (Seader et al, 1998)

El equilibrio de fases se expresa con valores de K en términos de liquido-

vapor y liquido-liquido, que se obtienen en base a coeficientes de fugacidad y

actividad.




2.4 Modelos termodinamicos

Los modelos termodinamicos son utiles para la representacion matematica
del comportamiento de sistemas ideales, semi-ideales y no ideales.

Obtener informacién termodinamica de los sistemas es vital para la
Ingenieria Quimica. En la literatura son varios los modelos termodinamicos para
determinar propiedades quimicas y fisicas de los sistemas y sus componentes.

Mientras que para componentes puros existen modelos termodinamicos
generalizados que permiten obtener propiedades termodinamicas, para los
sistemas multicomponente semi-ideales y no ideales, los modelos termodinamicos
necesitan de datos termodinamicos, obtenidos experimentalmente, de los
componentes del sistema, para determinar sus propiedades termodinamicas.

Ecuaciones de estado de caracter universal han sido un codiciado objetivo
para muchos cientificos. Las ecuaciones de estado nos ayudan a imprimir en los
modelos termodinamicos variedad y mayores recursos para representar el
comportamiento de los sistemas.

Sin embargo, las ecuaciones de estado también tienen limitaciones para la
descripcion del equilibrio liquido-vapor, dadas por los rangos limites de presion,
volumen y temperatura en que podemos utilizarlas.

En sistemas multicomponentes, el potencial quimico para un componente
es la variacion de la energia interna en funcion del numero de moles del
componente, donde el resto de variables (entropia, volumen y moles del resto de
componentes) se mantiene constante.

Podemos escribir el potencial quimico para mezclas como la parcial molar

de la energia de Gibbs del componente i:
u,(T,P,n)=G,(T,P,n) 15
La energia de Gibbs y por lo tanto el potencial quimico, se definen en

relacion a la energia interna y la entropia, ambas cantidades primitivas para las

cuales se desconocen valores absolutos. Como resultado, no tenemos valores



absolutos inequivocos para el potencial quimico. En tanto que las caracteristicas
no impiden el uso de potenciales quimicos, la aplicacion de los criterios de
equilibrio se facilita por la introduccién de la fugacidad, una magnitud que toma el
lugar del potencial quimico. (Smith et al, 1996)

El potencial quimico no puede ser expresado en cantidades absolutas, y
sus valores numéricos son dificiles de relacionar con propiedades fisicas mas
sencillas.

En un proceso de destilacion reactiva se asume que el sistema se
encuentra en equilibrio de fases, por lo que para evaluar la composicion en fase
vapor es necesario resolver el problema del equilibrio liquido-vapor del sistema
reactivo multicomponente bajo investigacion, para lo cual empleamos la relacidon
de equilibrio que subroga la fugacidad parcial en lugar del potencial quimico
(Michelsen y Mollerup, 2004):

/Ji:/uiljfivzf}il 16
en virtud de que

,u:,uO(T)+RTlnf 17

A

en donde Y representa la fugacidad parcial del componente i en la mezcla y los
superindices v y | indican la fase vapor o liquida a la que pertenecen. La fugacidad
parcial en una fase dada para cada compuesto, se determina a través del

coeficiente de fugacidad:

YiP A Xi P 18



por lo tanto, la relacion de equilibrio liquido-vapor se puede expresar en la forma

»4 =x4! 19

El equilibrio de fases implica que la temperatura del sistema
multicomponente corresponda con su temperatura de ebullicion Tb, la cual
depende fuertemente del vector composicion X=(x1,X2...Xn); por lo tanto, los
coeficientes de fugacidad son funcién de Tb y X. Entonces, las fracciones mol del
vapor en equilibrio se evaluan a partir de la siguiente relacion en el punto de

ebullicion:

, X
’ ¢(XT) 20

Consecuentemente, la ecuacion apropiada para determinar la temperatura
de ebullicion, Tb, es una combinacién de la relacion de equilibrio anterior y la

suma de las fracciones molares en la fase vapor:

i1 21
que se expresa en la forma:

Z hXT)

14 (X,T, ) 29

Dado que esta ecuacion no puede resolverse explicitamente para Tb, es
necesario emplear un método iterativo apropiado. (Granados, 2008)

Para el método de coeficientes de fugacidad utilizaremos la ecuacién de

estado de Peng-Robinson, cuya expresién es la siguiente:

P RT _ a : 23
v—b v +2bv->b




El comportamiento no ideal de las soluciones es explicado en términos de
fuerzas fisicas intermoleculares. EI modelo de soluciones regulares, la teoria de
estructura y aquellas basadas en la teoria de estados correspondientes,
relacionan el coeficiente de actividad a parametros fisicos que reflejan la medida
de las moléculas y las fuerzas de interaccion operando entre ellas. Una
aproximacion alternativa para el estudio de las propiedades en las soluciones, esta
basado en una premisa diferente, esto se refiere a que las moléculas en una
solucién liquida interactuan con otras en tal direccion que forman nuevas especies
quimicas, por lo que la no idealidad de la solucién es una consecuencia de las
reacciones quimicas.

Para corregir las desviaciones del comportamiento de las soluciones

liquidas ideales respecto del real, se definen los coeficientes de actividad.

L oL
Jio =1 Xy,

J(iL
0L
i i

es el coeficiente de actividad.

Donde y, =

Los coeficientes de actividad son propiedades termodinamicas bien
definidas. Pueden determinarse  experimentalmente  utilizando  datos
experimentales de equilibrio a determinadas condiciones. También pueden
utilizarse correlaciones empiricas o0 ecuaciones con fundamento tedrico.
Numerosas expresiones, con o sin base tedrica, han sido postuladas para calcular
coeficientes de actividad en mezclas moderadamente no-ideales o altamente
ideales. Existen modelos termodinamicos como los de UNIFAC, Wilson,
UNIQUAC, entre otros como ejemplo de expresiones termodinamicas postuladas.

El modelo de Wilson, por su parte, describe eficazmente los sistemas
homogéneos, mientras que para los sistemas heterogéneos se prefiere el modelo
de UNIQUAC.

Para soluciones liquidas no ideales que contienen componentes polares y/o

no polares, ciertos modelos de energia libre como los de Margules, van Laar,



Wilson, NRTL, UNIQUAC y UNIFAC pueden ser usados para estimar coeficientes
de actividad, volumen, entalpia de mezclas, valores de K y entropias de mezclas.
(Seader et al, 1998)

En este trabajo utilizaremos la ecuacion de Wilson para calcular los
coeficientes de actividad de nuestro sistema. Esta ecuacidon se presenta a

continuacion:

N < xX, A, .
In(yi) =1- '”(Z%‘A;,f} - R o
"~ = ijAk,j

Donde los parametros de interaccion binaria se calculan como se indica:

v, 4,
A, =rexp -~ 25
’ V. RT

1

Wilson no es aplicable a mezclas que presentan dos zonas con dos fases
liquidas. Es una eleccion adecuada para mezclas binarias no-ideales, con
diferencias apreciables en la polaridad de las moléculas (alcoholes y diversos
hidrocarburos).

La Teoria de Soluciones Regulares se aplica a mezclas que no tienen
especies polares y solo utiliza propiedades de los componentes puros. Si
existieran componentes polares no pueden aplicarse y las ecuaciones a utilizar ya
exigen parametros de interaccion binaria.

Los parametros de interaccion binaria deben ser computados a partir de
datos experimentales, y con cierto rango de error, estimados a partir de datos y
caracteristicas de la molécula de cada componente interactuante.

El nombre de regular se asocia a la hipdtesis de asumir las moléculas
dispersas aleatoriamente. Las fuerzas de “segregacion” debido a que las fuerzas

atractivas de moléculas distintas son desiguales y por lo tanto existe una



resultante; y en esta teoria se asume que es contrabalanceada por la energia
térmica, que resulta en la situacion en que la concentracion molecular “local” (en
cada punto de la solucion), es idéntica a la concentracion total o “promedio” o
representativa, 0 macroscépica de la solucion.

La entropia de exceso es cero, por lo cual la entropia de las soluciones
regulares no se diferencia de las ideales, en las cuales las moléculas estan
justamente dispersas aleatoriamente.

Las soluciones atérmicas, por el contrario, asumen que la entalpia de
€exceso es cero, por lo que la entropia en exceso es distinta de cero.

Para una solucion real, la energia de Gibbs molar parcial (g) es la suma de

la correspondiente a una solucién ideal mas la de exceso, g”.

NC NC NC
g:le.gl.JrRTle.lnxiJrgE :le.(gl.JrRTlnxi) 26
i1

i=1 i=1

El exceso de la energia libre molar parcial esta relacionado con el

coeficiente de actividad por la termodinamica clasica por

RT on,

1

—F E E E
& {(M’RT)} :g_zx{a(g“?’f)} ”
R,T,n»- R,P,x
Donde j#i, r#k
De la teoria de soluciones regulares g*, se expresa
NC 1 NC NC
gE ZZ(foiL Zzzcbiq)j(é;_é‘j)j 28
i=1 i=1 i=1
Donde @ es la fraccion volumen. Asumiendo volimenes molares aditivos

tenemos:

XV XV

d 29

i = NC =

J v,
§ :XIVI'L
i1



Y o es el parametro de solubilidad, definido por:

1/2
5 /Ij—RT 30
J
Vi

A;es el calor latente de vaporizacion de cada especie

Sustituyendo las ecuaciones 28,29 y 30 en la definicion de y, se obtiene

NC 2
Vit (é‘z - Z ®i5jj
i=1

RT

31

In(y;) =
Generalmente, dado que el factor 1/T expresa la variacion de los vy; con la
temperatura, se toman los v, y los 6, como constantes a una temperatura de

referencia (25°C, por ejemplo). Luego, para el calculo solo se emplean constantes

de las especies puras (v, , &, ). Normalmente, el Ultimo parametro se “ajusta”

experimentalmente por regresion con datos experimentales. Cuando las moléculas
tienen tamanos diferentes, puede utilizarse la correccion por tamafo de Flory-

Huggins para soluciones atérmicas.

NC 2
Vil 8= 2 @0,
= 4 Ln(V’LJ Vi 32

RT v, v,

v = Exp

Utilizaremos también otro modelo termodinamico para calcular la presién de

saturacion, la ecuacion de Antoine:

B
T+C

33

IN(P') = A+



2.5 Formulaciéon del modelo: Proceso de destilacion reactiva por
lotes

A continuacion describiremos la obtencion del modelo matematico que
describe los cambios que ocurren dentro de un destilador por lotes, al cual nos
referiremos en adelante como el sistema, que se encuentra a una cierta politica de
calentamiento establecida.

Para calcular los MCRR de nuestro problema consideraremos el siguiente
sistema:

R
NN

H.x > 0,4, =0

T

Fig. 11 Proceso de destilacion simple (Venimadhavan et al, 1994)

La figura 11 representa una olla que opera como un destilador por lotes.
Contiene una mezcla liquida con isobuteno y metanol, sometida al calor de un
serpentin. Conforme el tiempo transcurra nuestro sistema experimentara cambios
que se deben a la generaciéon del producto MTBE por la reaccién antes
mencionada y al “escape” de la fase vapor V de nuestro sistema. En ambas fases
tendremos los componentes de la reaccion isobuteno, metanol y MTBE.

Para empezar la representacion de nuestro sistema tomaremos la velocidad
de reacciéon de la ecuacion 8. Para facilitar el método de resolucion se usaran
fracciones mol de tal manera que sea mas sencillo tanto el balance como los
modelos de equilibrio liquido-vapor del sistema.

El balance de materia global de una destilacion simple es el siguiente:



dH

oy 34
d

El balance de materia por componente se representa como:

a) Para la fase liquida:

H, = Hx;, 35
b) Para la fase vapor
dH .
L=— 36
di Vi

donde =12

Sustituyendo la ecuacion 35 en la ecuacién 36 tenemos:

dHx.
L=—Py, 37
d Vi

El modelo de la ecuacion 37 representa lo que esta ocurriendo a nivel separacion
en el sistema, es decir una destilacion simple. Sin embargo para obtener una
expresion que represente lo que ocurre con nuestro sistema reactivo

necesitaremos un término () que nos indique lo que ocurre con la generacion de

producto en nuestra reaccion a la par con la separacion fisica de nuestras fases

liquido y vapor. Por lo tanto tenemos:

dHx
dt

i

=—Vy. +r, 38



Resolviendo y sustituyendo la ecuacién 35 en la ecuacion 38 tenemos:

H@—x[V:—Vyi+ri 39
dt
Factorizando:
dx.
H—=V(x -y )+r 40
dt ( 1 yl) 1

El término 7, es decir el término que representa la reaccion del sistema, esta

compuesto como sigue:
as
v, = Vl.ka a,a, ——K 41

Donde v, es el coeficiente del componente i de nuestra reaccion, H el retenido

liquido en el sistema y el resto de la ecuacion es nuestro modelo cinético.

Incorporando la ecuacion 41 a la ecuacion 40 tenemos:

dx, a
H; =V(x,—y,)+ vinf(ala2 - Kaj 42

Dividimos por V la ecuacién 42 tenemos:

dx. Hk
[I;];,;l :V(xi_yi)*'vin(alaz_aSJ 43



Se tienen las siguientes ecuaciones

de = (det 44
H
kf min
Da=H, 45

Donde de¢ es el tiempo deformado, adimensional o caracteristico y Da el nimero
de Damkohler.

Las curvas residuales reactivas que se generaran, pueden ser descritas con
un solo parametro, el numero de Damkodhler, pues es un indicador de la relacion
entre la cantidad de reaccioén y el retiro de producto. Otra manera de explicar el
numero de Damkohler es como la velocidad relacionada con el flujo que se retira
de reactivos y productos, respecto al flujo que se tenia al inicio del proceso en el
reactor. Dar una velocidad de reacciéon con unidades reciprocas de tiempo, da la
ventaja de obtener un numero adimensional de Damkdhler para todos los 6rdenes
de reaccion.

Interpretando el numero de Damkohler podemos llegar a las siguientes
aseveraciones:

» Un valor alto del numero de Damkdhler corresponde a un flujo de
vapor inicial bajo

> Si se tiene un valor bajo del numero de Damkohler es porque el flujo
del vapor inicial es alto.

» Un valor cero del numero de Damkohler implica que no existe una
reaccion en el sistema, unicamente existiria una destilacion simple

en él.



De acuerdo a los resultados que obtuvieron Venimadhavan y sus
colaboradores (1994), de las curvas residuales reactivas del comportamiento del

numero de Damkohler y la constante de equilibrio K:

Resumen de la relacién entre Day K

Da K Comentarios

Avance de reaccién lento; Reaccion reversible

Bajo Bajo rapida; Poca o nula formacion de productos.

Avance de reaccion lento; Reaccién reversible
Bajo Alto menos rapida; Se observa formacion de

productos.

Répido avance de reaccion; Reaccion
reversible un poco mas rapida;, Se observa
Alto Bajo poca formacion de productos; Se observa casi
un tridngulo equilatero en la forma del

diagrama de curvas residuales reactivas

Rapido avance de reaccion; Reaccion
Alto Alto reversible lenta; Esencialmente una reaccion

irreversible instantanea.

Fig. 12 Relacién nimero Da y constante K (Venimadhavan et al, 1994)

Para resolver nuestro sistema necesitamos especificar un modelo
matematico de politica de calentamiento. Por “politica de calentamiento” nos
referimos al ajuste hecho, como lo seria una velocidad de calentamiento, para
controlar la velocidad en que el vapor se retira del retenido (Venimadhavan et al,

1994). Una opcidn es hacer:

r_fa 46
Vo H,




Este modelo matematico al igual que otros representa el proceso de
destilacion a una politica de calentamiento especifica. Lo que el modelo
matematico de la ecuacion 46 representa fisicamente, es el control hipotético de la
relacion de retiro del flujo de vapor del reactor manteniendo el flujo inicial del
vapor. En otras palabras conservar la relacion entre lo que habia en un inicio en el
reactor y lo que retiramos de él.

Existen otras diferentes propuestas acerca de la politica de calentamiento
para resolver el modelo por ejemplo, Venimadhavan y sus colaboradores

mencionan en su articulo la siguiente:

V=7, 47
Tomando en cuenta que:
dﬂ:_H,H(gzo):Ho 48
de
integrando:
" e’ 49
HO

Con la ecuacion 47 y 49 obtenemos entonces:

dx; a .
L=x —y +Dd aa,——=|e° 50
de ' Y [1 2 Kj

La politica de calentamiento de la ecuacidon 47 representa lo que ocurre con
una politica de calentamiento constante (es exacta cuando todos los componentes
tienen el mismo calor de vaporizacion y cuando no haya un calor de mezclado o
de reaccién). (Venimadhavan et al, 1994)

Un modelo termodinamico para la representacion de un sistema se puede
complicar o simplificar, en funcion de la politica de calentamiento que elijamos. En
este trabajo se elegira la politica de calentamiento de la ecuacién 46 y con ello se
simplifica el modelo con el que trabajaremos para reproducir los mapas de curvas

residuales reactivas.



En realidad no todas las politicas de calentamiento se pueden reproducir
con éxito. Las complicaciones fisicas que involucren su funcionalidad son
decisivas para lograrlas. En muchas ocasiones se opta por elegir politicas de
calentamiento sencillas para evitar cambios bruscos en el sistema durante la
operacion.

Considerando las ecuaciones 44, 45 y 46 en la ecuacion 43, obtenemos:

dx,
i X, =y +Da(ala2 —c;;jfv. ol

de

Por otra parte, tenemos que a, = x,y,
Donde x; es la fraccion mol del componente i y y, el coeficiente de actividad del

componente i, entonces tenemos que:

dx, Xa¥s )| Ky
de =X =), +Da[x171x272 - 3Ksjk ! Vi 52

f min

Para un reactor batch cerrado tenemos:

dx, .
" =r(v,-v;x;)) i=Ll..c,+c, 53
PR S SUANE S Y
donde r=k, Ham —EHan 54
m=1 n=1

c, es el numero de componentes en los reactivos de nuestra reaccion, en este
caso ¢, =2 y c,es el numero de productos, en nuestro caso es ¢, =1.
Entonces tenemos para los componentes 1y 2:

dx,

—=r(-1+ 95
di r( x;)



dx,
—==r(-1+x
g D)

Incorporando las ecuaciones 55 y 56 en la ecuacion 54 obtenemos:

dx k, X,
7l:x1_y1+ ! Da(_l+x1)(x171x272_ : 3j
de 7 min K

dx k, X3y
r=x, -y, + / Da(—1+ X, {xlylxzyz = 3]
de 7 min K

y dado que le. =1 donde c=3, por nuestro numero de componentes en la
i=1

., ., dx )
reaccion, obtenemos la solucion de 73med|ante:
t

x%3(8) =1-(x,(8) + x,(¢))

56

57

58

59

Con las ecuaciones 57, 58 y 59 podemos construir los mapas de curvas

residuales para nuestra reaccion de produccion de MTBE. Cada punto

representara lo que ocurre con la composicién de la fase liquida del sistema a

cada instante.

Para resolver el problema se emplearan la ecuacién 60 basada en una

forma integrada de la ecuacion de van't Hoff y la ecuacién 61 de que tienen el

formato de la expresion de Arrhenius que permiten determinar el valor de las

constantes de reaccion:

6,820

In(K) = ~16.33

3187

k, =74.40¢ 7

60

61



Para obtener el modelo cinético de la ecuacion 60 se tomaron datos de la
literatura para la constante de equilibrio termodinamico, K, como funcién de
temperatura para el MTBE. (Al-Jarallah, 1988)

La ecuacion de van’t Hoff se ilustra a continuacion:

In(K) = A}’{(l—lJ 62

En donde AH° es el calor de reaccion y se asume constante. Ty es la temperatura
de referencia y R la constante universal de los gases.

La ecuacién de Arrhenius relaciona la constante de velocidad con la
temperatura a la que lleva a cabo una reaccion. A continuacion la ecuacion de

Arrhenius:

Eu

kf = Ae_RT 63

En donde A tiene las mismas unidades de Ea, que es la energia de activacion y R
es la constante universal de los gases.

La energia de activacion es la consecuencia de la reorganizacion de los
atomos de los reactivos para dar lugar a los productos. Este proceso no se lleva a
cabo directamente, sino a través de una asociacion transitoria de las moléculas o
estado intermedio denominado complejo activado.

En la figura 13 podemos ver paso a paso lo que ocurre con los reactivos

durante una reaccion quimica para obtener los productos.



Complejo activaclo

aﬂé

Energla

an .
Reactivos

Ereroia potencial

Frodudtos

Coordenada de reaccicin

Fig. 13 Consecucion de una reaccion quimica (Ikaskuntz, 2009)



2.6 Constantes de los modelos termodinamicos

Para resolver las ecuaciones 57, 58 y 59 necesitamos de la siguiente

informacion termodinamica de los modelos matematicos para resolver la ecuacion
de Wilson:

Constantes para la ecuacién de Antoine

Componente A B C Vi (m”3/mol)
Isobuteno (1) 20.64556 -2125.74886 -33.16 9.33E-05
metanol (2) 23.49989 -3643.31362 -33.434 4.44E-05
MTBE (3) 20.71616 -2571.5846 -34.42 1.19E-04

Parametros de interaccion hinaria para ecuacion de Wilson
Al11=0 A21=2576.8532 | A31=271.5669
A12=169.9953 | A22=0 A32=-406.3902
A13=-30.2477 | A23=1483.2478 [A33=0
Constantes criticas y factor acéntrico de los componentes de la reaccion quimica

Componente Tc Pc WC

Isobuteno(1) 417.9 39.5 0.19
metanol (2) 512.6 79.9 0.559
MTBE (3) 508.6 34.77 0.239

Fig. 14 Constantes para ecuaciones termodinamicas (Venimadhavad et al, 1994)

Ecuacion de Antoine

Es una correlacion empirica que relaciona la presiéon de vapor con la
temperatura y calcula la presion de saturacion de una sustancia mediante las

constantes de Antoine:

B
T+C

IN(P*) = A+ 64

P [Pal, T[K]

Ecuacion de Wilson



Donde

V. A .
=—Lexpl ——2
p[ RT

In(y,)=1- In(

ixin,jJ - ZC: Billes

j=1 k=1 Z
xjAkyj

J ; V,;[m¥mol], 4, ; [cal/mol]

65

66



lll. Calculo de mapas de curvas residuales

3.1 Método de Euler para solucién de ecuaciones diferenciales

El método de Euler esta basado en el significado geométrico de la derivada
de una funcién en un punto.
Suponiendo una curva soluciéon de una ecuaciéon diferencial y una recta

tangente al punto (Xo,Yo0), €s decir:

Clrva
Solucion

Recta Tangenta

Fig.15 Curva solucién y Curva Tangente (Tapia, S/F)

Tomaremos otra coordenada (X1,y1), cercano a (Xo,Yo), €ste punto es una
aproximacion al valor deseado y(xi1) y lo planteamos porque es un punto cercano

al punto de tangencia.



Curva Solucion

Recta Tangents

v Amonmaiin al valew (X)

Fig. 16 llustracion de la aproximacion al valor y(x1) (Tapia, S/F)

Entonces, planteamos la ecuacion de la recta tangente a la curva dada en

el punto (Xo,Yo):
y=m(X=X%)+Y, 67
Donde m es la pendiente y se calcula:
M= Yl y= s ¥o) 68
Sustituyendo 68 en 67 tenemos:
y = T (X, Yo)(X=%) + ¥, 69

Siendo x; cercano a Xp, podemos plantear a h como la distancia entre

ambos puntos. Entonces podemos plantear la siguiente ecuacion:



X, =X +h 70

Sustituyendo 70 en 69 obtenemos:
y(x) = y(XO-i-h)z f(X0>y0)'(h+yo) 71

La obtencién de resultados méas exactos depende del valor de la variable h.
El valor de h debe ser muy pequefio para evitar errores al aplicar la formula
anterior. Una forma de garantizar resultados utiles, reducir el error y hacer de este
un método iterativo, es dividir el valor de h en n partes iguales.

Entonces obtenemos una nueva h:

_ ‘X1 _XO‘

n 72

h

Del valor de n dependera el nimero de iteraciones que realizaremos,

finalmente obtendremos una expresion general de la ecuacion:
yn+1:yn+h'f(xn=yn) 73

A continuacién un ejemplo de la aplicacion del Método de Euler:

Si se tiene la siguiente ecuacion diferencial:

y'=2xy
y(0) =1
Aproximar y(0.5)

Solucidén analitica:

dy
— =2X
dx Y



Separando variables:

% = 2xdx
y

Id;/:szdx

Resolviendo:
Injy =x*+c

Sustituyendo condicion inicial

X=0—->y=1

In1=0°+c

c=0

Por lo tanto, tenemos que la curva solucion real esta dada:
Iny =x’

elny _ ex2

y=e"

Entonces, el valor real que se pide es:

y(0.5) = e =1.28403

Solucién numérica:

Aplicamos el Método de Euler y para ello, observamos que la distancia
entre Xo=0 y x1=0.5, no es suficientemente pequefia. Si por ejemplo dividimos esa
distancia entre cinco, obtenemos un valor de h=0.1 y obtendremos Ia
aproximacion deseada en 5 pasos:

Tenemos la siguiente informacion:

X, =0
Y, =1
h, = 0.1
f(x,y)=2y
Sustituyendo lo anterior en la ecuacion de Euler, tenemos para el primer paso:

X, =X, +h, =0.1



Y, = Y, +hf (%, Y,) = 1+0.1200)(D)] =1

Nuevamente aplicamos el Método de Euler en un segundo paso:

X, =X +h =02

Y, =y, +hf(x,y,) = 1+0.1[2(0.1)(1)] = 1.02

Y asi sucesivamente hasta obtener ys,

A continuacién comparamos los resultados del método analitico y el de Euler:

N XN y Euler |yanalitica| yanalitica

con con h=0.01
h=0.1

0 0.000 1.000 1.000 1.000

1 0.100 1.010 1.000 1.011

2 0.200 1.041 1.020 1.043

3 0.300 1.094 1.061 1.097

4 0.400 1.174 1.124 1.178

5 0.500 1.284 1.214 1.289

Fig. 17 Resultados del Método analitico vs Método de Euler

yn's

1.400 -
1.300

Meétodo Analitico vs Euler

1.200

1.100

1.000 +—8

—+— yanalitica con h=0.1

-y Euler
yanalitica con h=0.01

0.900

0.800

0.000 0.100 0.200 0.300 0.400 0.500

Xn

Fig.18 Método de Euler




3.2 Ecuacion de Wilson

Una ecuacion que se ha utilizado y mencionado anteriormente en este
trabajo es la ecuacién de Wilson. Se ocupa la ecuacion de Wilson para calcular los
coeficientes de actividad de la fase liquida de nuestro sistema.

El comportamiento no ideal de las soluciones es explicado en términos de
fuerzas fisicas intermoleculares. EI modelo de soluciones regulares, la teoria de
“estructura” y aquellas basadas en la teoria de estados correspondientes,
relacionan el coeficiente de actividad a parametros fisicos que reflejan la medida
de las moléculas y las fuerzas de interaccion operando entre ellas. Una
aproximacion alternativa para el estudio de las propiedades en las soluciones, esta
basado en una premisa diferente esto es “las moléculas en una solucién liquida
interactlan con otras en tal direccion que forman nuevas especies quimicas, por lo
que la no idealidad de la solucién es una consecuencia de las reacciones
quimicas”. (IPN, 2004)

Grant M. Wilson propuso en 1964 un modelo para el calculo de los

coeficientes de actividad del componente i en una mezcla liquida /7. La ecuacién
de Wilson es la alternativa a modelos como el de la ecuacion de van Laar, para
predecir correctamente la separacion de la mezcla en dos fases.

En el modelo de Wilson se toman en cuenta los efectos de tamafio y
fuerzas de atraccién de las moléculas de las distintas especies de un sistema,
mediante un tratamiento basado en el concepto de composicion local. Este difiere

radicalmente del concepto de composicion global. (Scenna, 1999)



4 7 N ' 12 de tipo 1
|III N
— T 2 ¥ TN .
@/ﬁ: /J %ﬁ\] -'i—% \_J 12 de ®ipo 2
=" /SN
. '/\1\1% \:”_{H / El nimero de moléculas del
'.\\H ! ) \ .

tipo 2 que rodean localmente

|

A
- e | .
- ?‘ﬂz‘a’_ Y /;/ alaespecie 1 es 3. Luego, la
i % ; / proporcion local relafiva es
=z Z distinta a la global.
Z
Fig. 19 Simulacion del lugar que ocupan moléculas en un sistema (Scenna, 1999)

Tomando en cuenta el dibujo de la figura 19, el modelo de Wilson no toma
en cuenta el lugar que ocupan las moléculas en un punto dentro del sistema.
Aunque el nimero de moléculas de tipo “1” y “2” sea el mismo en la reaccion,
dentro del circulo que indica un punto dentro del sistema no hay la misma cantidad
de ambas especies. Entonces para Wilson, la fraccion de volumen local sera
funcién de la temperatura y energias de interaccion.

De acuerdo a lo anterior obtenemos la ecuacién 66 para calcular las
interacciones binarias. Para obtener finalmente un modelo mateméatico como el de
la ecuacion 65 para sistemas multicomponente. A continuacién las enunciamos
nuevamente

Ecuacion de Wilson:

\ e | XA,
1n(7i)=1—1n[2xj/\i,jj_ ol
j=1 k=1 ZXJAk’J

Donde calculamos las interacciones binarias con:

Vi A
A :vexp “ T ;V;[m3mol], A ; [cal/mol]



3.3 Ecuacion Peng-Robinson

La ecuacion de Peng-Robinson da buenos resultados para hidrocarburos
livianos y pesados (>C5). Generalmente esta ecuacion da resultados similares a la
de Soave, aunque son mas deseables sus resultados para predecir las
densidades de muchos compuestos en fase liquida.

La ecuacion de estado PRSV presenta una forma esencialmente similar a la

propuesta por Peng y Robinson (1976):

RT a

P= _
v—b v?>+2bv-b?

74

En donde v es el volumen molar, R es la constante universal de los gases y
los pardmetros de componente puro a y b que aparecen en la ecuacion se definen,

de acuerdo con Stryjek y Vera (1986), en la forma siguiente:

0.477235R.T;;
a;, =q 75
P
0.077796 RgTCi
i = 76
I:)ci
2
Q, =[1+mi(1— TJ] 77
Tci
m, = 0.378893 +1.4897153w, — 0.1713184@2 + 0.0196554a)i3 78

Yy k1j €S un parametro caracteristico de componente puro

En donde T, P Y o corresponden con las propiedades de temperatura y
presion criticas y el factor acéntrico de componente puro, respectivamente. Para
las mezclas involucradas en nuestro sistema reactivo se emplean las siguientes

reglas convencionales de mezclado combinadas:



79

en donde X;, x; se refiere a la fraccion mol de componentes i y j, respectivamente, y

los parametros binarios a; y bjj se calculan en la forma siguiente:

a; =./a;; (i- kij), b, =[b" ;b”} 80

siendo k; otro parametro llamado parametro de interaccion binaria de la Ecuacion
de Estado cuyo valor representara la interaccion entre las moléculas de
compuesto i con moléculas de compuesto j. Las reglas de mezclado permiten
correlacionar y predecir satisfactoriamente los sistemas multicomponente, dado
gue han sido disefiadas para predecir el equilibrio de fases.

Los coeficientes de fugacidad para cada componente i en las fases vapor y

liquida se calculan entonces a través de las siguientes expresiones:

o R T \
g = [apvj ~ gy~ Y 81
R,T v\ on — \ nR,T
) R T |
g =" (ale R VA M 82
R, T 51| \Lon, Tk \Y R, T

en donde V' y V' representan el volumen total, n’ y n! el nimero de moles de
componente i y ni’ y ny' el nimero de moles totales en cada una de las fases,
vapor y liquido, indicadas por el superindice correspondiente.

El empleo de las ecuaciones 81 y 82 requiere de una ecuacién de estado
confiable para todo el intervalo posible de fracciones molares en este sistema a
temperatura T y para un intervalo de densidad entre 0 y (nt/V)', esta dltima



condicion es necesaria porgue la integral en la ecuacion 82 se debe evaluar desde

la condicion de gas ideal (volumen infinito) hasta la densidad de liquido saturado.

3.4 Métodos de resolucion

Para realizar el comparativo numeérico en el calculo de curvas residuales

reactivas para la produccion de metil terbutil éter (MTBE), planteamos dos

métodos:

1.

Célculo de equilibrio de fases via teoria de soluciones regulares
(coeficientes de actividad).
Céalculo de equilibrio de fases a través de coeficientes de fugacidad y una

ecuacion de estado. Se utilizé la ecuacion de estado de Peng-Robinson.

3.4.1 Algoritmo para el calculo con coeficientes de actividad

1.

N o 0o MW

Se proponen las composiciones iniciales del liqguido para el sistema
isobuteno-metanol-MTBE (X1,X2 Y Xsz, respectivamente), una presion de
operacion y un nimero Da

Se inicia el proceso suponiendo una temperatura inicial (Tinicia). Con ella
calcularemos la K de equilibrio y la ks

Calcularemos la presion de saturacion (P%*) con la ecuacién de Antoine
Calculamos las fracciones del vapor de cada componente yi1,y2 Y Y3

Con la ecuacion de Wilson calcularemos los coeficientes de actividad
Calculamos la temperatura de burbuja (Tp)

Con toda la informacién termodinamica que se requiere podemos resolver
el sistema de ecuaciones diferenciales (Balance de materia del proceso
batch de destilacion reactiva)

Generamos los puntos de las curvas residuales



a) Diagrama de flujo para el calculo de equilibrio de fases con
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3.4.2 Algoritmo para el calculo con coeficientes de fugacidad

1.

Se proponen las composiciones iniciales del liquido para el sistema
isobuteno-metanol-MTBE (X1,X2 Y X3, respectivamente), una presion de
operacién y un numero Da

Se inicia el proceso suponiendo una temperatura inicial (Tinicia). Con ella
calcularemos la K de equilibrio y la ks

Buscaremos en la literatura las condiciones criticas y factores acéntricos
de los componentes del sistema isobuteno-metanol-MTBE.

Calculamos con la ecuacién de estado Peng-Robinson la presion de
vapor de nuestro sistema

Se calcula el factor de compresibilidad (z) y las constantes de equilibrio
liquido-vapor.

A continuacién calculamos la temperatura de burbuja.

Resolvemos el sistema de ecuaciones diferenciales (Balance de materia
del proceso por lotes de la destilacion reactiva)

Obtenemos los puntos de las curvas residuales



b) Diagrama de flujo para el calculo de equilibrio de fases con
coeficientes de fugacidad
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IV. Resultados y Discusion

Los resultados que se presentan a continuacibn son mapas de curvas
residuales reactivas del sistema Isobuteno-Metanol-MTBE y corresponden a
diferentes valores del numero de Damkohler. Se generaron las curvas residuales
reactivas con los dos métodos presentados en este trabajo, es decir, por medio de
coeficientes de actividad y coeficientes de fugacidad. Para el calculo de las curvas
residuales reactivas se propuso una presion del sistema de 8 atm (810600 Pa).
Los numeros de Da que se ocuparon en los resultados son uUnicamente

ilustrativos.

4.1 Gréaficos de Resultados para Coeficientes de Actividad

En las curvas residuales reactivas de la figura 20 que se presenta a
continuacion, se observan dos nodos estables, algunas curvas residuales se
dirigen al vértice del metanol (x,) y otras mas avanzan hacia el vértice del MTBE.
Es importante notar que las curvas que se dirigen al vértice del metanol, un nodo
estable, y realizan suavemente un cambio de curso. Las curvas que se dirigen al
vértice del MTBE tienen una trayectoria casi lineal en este grafico. Este grafico
tiene un valor de Da=0 que en nuestro sistema de ecuaciones diferenciales,
implica que no existe un término de reaccion para el modelo matematico. Este

grafico representa un sistema no reactivo, es decir, ocurre una destilacion simple.



0.2 Da=0
0.8
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0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1
MTEE

Isobuteno x1

Fig. 20 MCRR calculada con el método de coeficientes de actividad @ Da=0

En la figura 20 podemos observar que las curvas se aproximan a la
composicion x,=0.4, esto se debe a que en este punto existe un azeotropo
(13.7°C).

Observamos en la figura 20 dos tipos diferentes de acercamiento a un nodo
estable. Para el nodo estable en el vértice del metanol, se observa que a
consecuencia del azeo6tropo se generan inflexiones en algunas curvas. Por otro
lado, las curvas residuales que se dirigen al vértice del MTBE, el otro nodo

estable, presentan una tendencia casi lineal



En la figura 21 observamos una tendencia similar a la de Da=0. El valor del
namero de Damkohler para la figura 21 es pequefio y siguen existiendo los nodos
estables, los de los vértices del metanol y del MTBE. Las curvas generadas
tienden a acercarse al nodo estable mas cercano al que se encuentren. El
comportamiento de las CRR del grafico de un Da=0.12 confirman la existencia de
un punto silla, que divide al MCRR en dos regiones, con curvas que claramente se
dirigen hacia diferentes vértices de nodos estables.

Metanaol x2

0 = T T T T T T T

a 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.8 0.7 0.8 0.9 1
MTBE

Isobuteno x1

Fig. 21 MCRR calculada con el método de coeficientes de actividad @ Da=0.12



Para el caso de la figura 22 calculamos los MCRR con un Da=0.5 obtenemos
la misma tendencia de los gréficos anteriores. Para coeficientes de actividad
seguimos teniendo dos nodos estables.

La diferencia entre las curvas residuales de la figura 22 y las anteriores es
una trayectoria menos forzada en la trayectoria de las curvas. La flexion que

observamos en las curvas residuales reactivas es suave y ligera.
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Fig. 22 MCRR calculada con el método de coeficientes de actividad @ Da=0.5



En la figura 23 de un Da=50, el comportamiento entre las curvas residuales
reactivas cambia respecto al que se observaba en los graficos anteriores. El nodo
estable del vértice del MTBE, es ahora un punto silla, del que las curvas se alejan
una vez que casi lo alcanzan. El vértice del metanol es un punto muy estable aln
para niameros de Damkdhler altos.
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El T l T T T T
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Fig. 23 MCRR calculada con el método de coeficientes de actividad @ Da=50



4.2 Gréficos de Resultados para Coeficientes de Fugacidad

En el grafico 24 observamos dos nodos estables, uno se encuentra en el
vértice del metanol, mientras el otro se encuentra en el vértice del MTBE. El
cambio del curso de las curvas que se dirigen al vértice del MTBE tiene puntos de
inflexiébn suaves, mientras que las que se dirigen al del metanol tienen un cambio
en su trayectoria precipitado. En este gréfico tampoco existe reaccion quimica,

dando lugar a una destilacion simple en el proceso.
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Fig. 24 MCRR calculada con el método de coeficientes de fugacidad @ Da=0



En el caso del grafico 25 con un Da=0.12 todas las curvas tienden al vértice del
metanol, sin importar su origen, mientras que el vértice del MTBE es ahora un
punto silla. Es claro en esta figura que las curvas forman una Unica CRR, por lo

gue podemos decir que es la curva de equilibrio del sistema.

Moo w2

MTBE

Isobuteno x1

Fig.25 MCRR calculada con el método de coeficientes de fugacidad @ Da=0.12



En las CRR de la figura 26 el vértice del MTBE sigue siendo es un punto silla.
Con el valor de Da=50 seguimos la curva de equilibrio de nuestro sistema con el

método de coeficientes de fugacidad.

Da= 0.3
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Fig. 26 MCRR calculada con el método de coeficientes de fugacidad @ Da=0.5



El MCRR de la figura 27 no tiene curvas residuales reactivas como las que
hemos observado en otros graficos anteriores. De hecho fue dificil obtener
resultados para un Damkohler tan alto con el método de coeficientes de fugacidad.
Sin embargo, observamos que las curvas obtenidas también tienden a la curva de

equilibrio que observamos a un Da=0.5.

T4 Fig. 27 MCRR calculada con el método de coeficientes
de fugacidad @ Da=50
0= 4
0.E 4
0.7
o 0.6 -

1.3 Discusion

Podemos observar que conforme el nimero de Damkdhler aumenta, el nodo
estable del vértice del metanol se acentda y el punto silla del limite del metanol-
MTBE se genera. Las curvas de destilacion reactiva se adentran en el diagrama
triangular en direccién al nodo estable.

Venimadhavan establece que, dado que la reaccion de MTBE 'sobuteno x1
un incremento en la temperatura resulta en un decremento en la constante de
equilibrio, por lo que la curva de equilibrio a presiones bajas estd mas cercana al
vértice de MTBE que la que encontramos a presiones mas altas. Lo anterior
implica que operando en una destilacion continua a una presiéon baja obtendremos
un mejor rendimiento de nuestra reaccion, que operando a presiones altas.

Son pocas las curvas que pudimos obtener para valores altos del nimero de

Da con el método de coeficientes de fugacidad, sin embargo es de gran



importancia que éste método genere curvas de equilibrio desde numeros de
Damkdohler relativamente bajos.

De acuerdo con Venimadhavan y sus colaboradores, conforme aumenta el
nuamero de Damkohler las CRR se dirigiran a la curva de equilibrio, que en el
método de coeficientes de actividad no vislumbramos.

Por otra parte las CRR calculadas via coeficientes de fugacidad para equilibrio
de fases si bien no reproducen con exactitud las generadas a través de los
coeficientes de actividad, si exhiben tendencias fuertemente anélogas.

Lo anterior permite asumir que, disponiendo de un modelo cinético alternativo
gue no requiera el célculo de coeficientes de actividad, en el calculo de MCRR es
factible usar coeficientes de fugacidad y obtener resultados confiables. Esto
repercute en una mas amplia aplicacién de éste método en diversos sistemas
reactivos, en virtud de la gran disponibilidad de propiedades cinéticas que existen

en la literatura.



V. Conclusiones

A partir de los resultados de las curvas residuales reactivas del sistema
isobuteno-metanol-MTBE que obtuvimos por los métodos de coeficientes de
actividad y fugacidad podemos concluir lo siguiente:

0 A través de ambos métodos resolvemos el equilibrio de fases en el
sistema. A diferencia del método por coeficientes de actividad en
donde obtenemos resultados de una fase liquida real y una de vapor
ideal, por el método de coeficientes de fugacidad obtenemos

resultados de dos fases reales.

o0 En los resultados obtenidos de las representaciones de las curvas
residuales reactivas, con calculo de equilibrio a través de coeficientes

de fugacidad, no reproducen los azéotropos con fidelidad.

o Para un estudio posterior al que se presenta en este trabajo en
donde se estimen los parametros de interaccion binaria en las reglas
de mezclado de las constantes de la Ecuacion de Estado y se use un
modelo cinético alterno, podemos suponer que el método de
coeficientes de fugacidad sea capaz de reproducir curvas residuales
reactivas en donde se observen la presencia de azéotropos.

o0 Con el método de coeficiente de fugacidad se obtienen MCRR
eficazmente con informacion termodindmica como lo son las
condiciones criticas, factores acéntricos y constantes de la ecuacion
de estado, disponibles en la literatura. A diferencia de las se ocupan
en el método de coeficientes de actividad, donde dependemos de
resultados experimentales y sus respectivas ecuaciones, que en
general son dificiles de encontrar 0 no tan comunes en la literatura

para todos los sistemas reactivos.



Ambos métodos reproducen curvas residuales reactivas. La
recomendacion que damos para elegir entre los dos métodos
descritos en este trabajo para obtener CRR, estad en funcién de la

informacion termodindmica de la que se disponga.

El numero de Damkdhler es el parametro que describe el avance de

la reaccién quimica respecto al retiro de producto en el sistema.

La politica de calentamiento de un sistema influye de manera
relevante en la solucion del modelo matematico para el calculo de

curvas residuales reactivas.

Los mapas de curvas residuales reactivas son una poderosa
herramienta de la que disponemos para obtener mejores
rendimientos de los procesos industriales. Con los MCRR podemos
desplazar los azéotropos, reducir la produccion de compuestos
secundarios y logramos maodificar las condiciones en el equilibrio

guimico de la reaccion.



VI. Notacion

a, = actividad del componente i
¢, = nimero de productos

Cc, = numero de reactivos

HOka

Da = nimero de Damkohler adimensional

0
H = liquido molar del retenido, mol

H,=liquido molar del retenido inicial, mol
K =constante de equilibrio termodinamica
k, = constante de formacion hacia producto MTBE

K: min =cOnstante de formacion hacia producto MTBE a la temperatura mas baja de
ebullicion en la superficie, (1/tiempo)

k, = constante de formacion reversible respecto al producto MTBE

P =presion total

P** =presion de saturacion del componente i

r. =velocidad de reaccion del componente i

R =constante universal de los gases

t =tiempo

T =temperatura, K

To = T =temperatura de referencia, K

V =flujo molar de vapor, mol/tiempo

V, =flujo molar de vapor inicial, mol/tiempo

X, =fraccion molar del componente i en la fase liquida
y, =fraccion molar del componente i en la fase vapor
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