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SUMARIO

Las oportunidades de empleo para los ingenieros quimicos se mueven
entre las petroquimicas, petroleras y nuevas aplicaciones como proceso de
materiales, farmacéuticas y alimentos entre otros; pero los destiladores Flash
se mantienen en una posicion muy importante dentro de un proceso quimico;
son esenciales para las mejoras de los procesos ya existentes y para el
disefio de otros nuevos. Hoy y en el futuro los ingenieros quimicos deben
estar en capacidad de usar sus conocimientos de destilacién en combinacién

con otras herramientas.

Para el desarrollo del proyecto, se extrajeron datos termodinamicos
del Programa PRO II, el cual es un software que permite simular casi la
totalidad de los procesos quimicos que se conocen en la actualidad.
Siguiendo los criterios que permiten obtener una mejor separacion de la
mezcla Acetona con Ciclohexano se procede a especificar los rangos de
trabajo a la cual el destilador Flash operara durante la simulacién, se haran
las respectivas simplificaciones y suposiciones cuando sea necesario para
poder aplicar, cuando la mezcla esté en equilibrio, las ecuaciones de los
distintos sistemas termodinamico como la Ley de Raoult, Peng Robinson,
Redlich-Kwong-Soave, Método de Wilson, y la ecuacién de Gibas-Duhem.
Las condiciones de trabajo del separador Flash fueron obtenidos mediante el

uso de los diagramas de equilibrio Liquido Vapor presentado por el PRO II.

Las especificaciones se hicieron para aplicarlas a presion constante y
a temperaturas constantes; teniendo en cuenta la importancia del estudio de
la factibilidad del proceso a esas condiciones; con la ayuda del programa se
obtuvieron las composiciones de la mezcla en el estado de equilibrio (a la
salida del destilador Flash). Ya con estas primeras especificaciones se
procede a obtener las constantes de interaccion binaria entre las moléculas
de los dos compuestos que forman la mezcla, se realizd este calculo para

tres puntos diferente de equilibrio de la mezcla, empleando como sistema



termodinamico las ecuaciones de Peng Robinson, el cual es uno de los

métodos que mas precision permite obtener.

Para verificar si los datos obtenidos por el simulador son consistentes
termodinamicamente se procede a comparar los datos experimentales con

los tedricos mediante el uso de la ecuacion de Gibbs-Duhem.

Para un futuro estudio de la separacién de las mezcla de Acetona con
Ciclohexano se realizan algoritmos que especifican paso por paso como se
puede obtener los valores o condiciones necesarias para obtener el equilibrio

de la mezcla.

Para las comparaciones del comportamiento de la mezcla segun cada
método con la idealidad, se efectuaron los calculos de la solucién en forma
ideal y la misma como gas ideal, este estudio permite establecer las

desviaciones que presenta la mezcla de a las condiciones especificadas.

La existencias de diversos tipos de destiladores Flash, nos
proporciona un amplio grupo de resultados para la determinacion del
equilibrio, por ello se verifico el comportamiento para dos de estos tipos de

destiladores como es el isotérmico y el adiabatico.

Finalmente, se presentan las graficas de equilibrio liquido vapor a
partir del rango de trabajo obtenidos aplicados para cada sistema

termodinamico a estudiar.
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INTRODUCCION

En la industria de los procesos quimicos, los ingenieros a expensas
de muchas horas de trabajo e investigacion han logrado optimizar ciertas
operaciones con cambios, que en algunos casos incluyen sustitucion de
equipos por otros totalmente distintos que cumplen con la misma finalidad,
pero sin importar que cambios se efectuen, el destilador, ocupa una posicion
central en todo proceso. Alrededor de este se encuentran los equipos para el
tratamiento fisico de las corrientes de alimentacion y salida, tales como
bombas para transporte de fluidos, intercambiadores de calor, equipos de

separacion y mezclado entre otros.

Usualmente la coexistencia de fases mas encontradas en la practica
industrial son la de liquido-vapor, aunque también puedan presentarse los
estados liquido-liquido, vapor-sélido, y liquido-sdlido, de alli la importancia de
este informe, pues siendo la coexistencia de fases mas comun, es idoneo
poseer un buen manejo y conocimiento del equilibrio de mezclas de este tipo,
partiendo de una solucion de dos o mas componentes para su posterior
separacion determinando finalmente el equilibrio entre las fases de cada

mezcla.

En el presente informe se analizara la naturaleza del equilibrio de una
mezcla binaria de acetona-ciclohexano, con ayuda de un programa
especializado (PROII) se simulara la separacion en una etapa simple de dicha
mezcla (equivalente a la operacion de un tanque flash) empleando la ecuacién
de estado de Peng-Robinson, Redlich-Kwong-Soave y el modelo de Wilson,
para ello se partira de las graficas T-X-Y o P-X-Y con el fin de obtener la mejor
composicion a la entrada del destilador ,esto es donde ocurra la mayor

separacion de la mezcla de entrada.



Una vez determinada la composicion y la temperatura o presion en el que
trabajara el flash se procede a determinar el equilibrio de las mezclas de salida,
cuyo resultado serd analizado por comparacion con los distintos métodos
verificando: consistencia termodinamica, idealidad de la mezcla aplicando Ley
de Raoult, interaccion molecular proporcionada por los parametros de Wilson.
Se analizara también la variacion de los resultados al utilizar un flash isotérmico

y uno adiabatico.

Cuando la termodinamica se aplica al equilibrio vapor-liquido, el
objetivo es encontrar mediante calculos las temperaturas, presiones y las
composiciones de las fases de equilibrio, en este caso se hizo un estudio
termodinamico partiendo de la ecuacion virial aplicada al método
seleccionado (Peng Robinson en este caso) para obtener conjuntamente con
la aplicacion de Wilson los coeficientes de fugacidad para el liquido y el vapor

cuya comparacién permitié la determinacién del equilibrio (f-=f") .

Aprovechamos la oportunidad para dar gracias a todas aquellas personas

e instituciones que brindaron su ayuda para hacer posible este proyecto.



MARCO TEORICO

Destilacion Flash

Destilacion Flash es un proceso tipicamente usado para separar una
mezcla de componentes. El proceso involucra calentamiento y expansion del

flujo a alimentar en una valvula manteniéndolo a baja presion.

Una unidad de destilacion calcula el estado termodinamico de cualquier
flujo de entrada cuando dos especificaciones (por ejemplo temperatura y
presion) son dadas. Una vez que el equilibrio de fase es determinado, las fases

pueden ser separadas en distintos flujos de salida.

En la destilacion gobierna la diferencia relativa de volatilidad; el vapor que
sale de la parte superior contiene en mayor proporciéon el compuesto de mayor
volatilidad.

Un proceso de destilacion binaria involucra un equilibrio entre dos fases
liquido y vapor. Para una mezcla, un equilibrio de fase existe sobre un rango de

temperatura, (Ver Figura N° 3, Anexos)

Donde:
F = Flujo de entrada (Mezcla Binaria).
V = Flujo de Salida (Vapor).
L = Flujo de Salida (Liquido).
Zi = Composicién en F.
Xi = Composicién en L.
Yi = Composicién en V.
P = Presion.
T = Temperatura.

Flujos de Entrada y Salida




La unidad de Flash puede tener cualquier cantidad de flujos de
alimentacion. Las posibles fases de los productos son vapor, liquido, agua
decantada (segunda fase liquida), una mezcla liquido vapor, y solidos. Una
unidad Flash no hace ningun calculo de equilibrio para la fase sdlida, pero puede

ser removido como un flujo de salida si se quiere.

Convenciones Generales de Alimentacién de Entrada

Para alimentaciones de liquidos la entrada se ubica en la parte superior

del Flash y la alimentacién de vapor es por la parte inferior.

Balance de energia en Destilador Flash

Cuando se requiere calcular el equilibrio liquido vapor que se produce en
un proceso de destilacion se realiza un balance de energia en el destilador flash

(Ver Figura N° 3, Anexos). Este consiste en:

Balance Total de Masa F =\ + [ !(Sandler, 1989)

Balance Por Componente F.Zi=V.Yi+ L.Xj 2Swdler1959)

Equilibrio  Yi = Ki.Xi SYi-YXi=0 3ander195)

ZI 4(Sandler, 1989)

Flash Isotérmico Xi = ——
(Ki - I)E +1

Equilibrio Termodinamico




Cuando una mezcla o una solucién esta en equilibrio termodinamico, se refiere a
que las propiedades macroscopicas de un sistema no cambian con el tiempo.
Esto se evidencia cuando las fugacidades, potencial quimico, coeficientes de
fugacidad, presién y temperatura de cada componente son iguales en cada
fases.

Consistencia Termodinamica

Para la determinacion del equilibrio liquido vapor en una unidad de
destilacion Flash se requieren hacer calculos teodricos siguiendo un sistema
termodinamico o una ecuacion que permite modelar las propiedades de la
mezcla a separar. Estos valores obtenidos por correlaciones de estado pueden
ser relacionados a los valores obtenidos experimentalmente mediante la
ecuacion de Gibbs-Duhem empleando su forma diferencial, la cual permite
laborar una prueba de consistencia que deben satisfacer los datos del
coeficiente de actividad, y por lo tanto se puede emplear para aceptar o rechazar
los datos experimentales. Esta consistencia termodinamica es muy importante y
esencial para los estudios de separacion de mezclas multicomponentes

permitiendo analizar y verificar la veracidad del proceso de destilacién realizado.

G®
d(ﬁ) = de In 7+ In ]/ldxi + de In V) — In }/zdx1 5(Sandler,1989)

G e — H e TS e 6(Sand1er,1989)

_ 7(Sandler,1989)
dx, = —dx,

Mediante combinaciones de las tres ecuaciones anteriores se llegd a la

siguiente ecuacién que es la expresion minima que se obtuvo, la cual permite



comprobar la consistencia termodinamica de los datos del coeficiente de

actividad:

x1=0

x1=1
J‘ In 72 dx, =0 8(Sandler,1989)
71

Como los datos de trabajo son experimentales, estos mismos arrastran
errores los cuales no permiten que la ecuacion anterior cumpla con exactitud la
igualdad. Sin embargo, existe otra forma similar de verificar la relacion anterior,

esta es (Ver Figura N°4, Anexos):

00 < |areal| - |areall|

< 0 02 9(Sandler, 1989)
~ [areal|+[areall| ~

Energia de Interaccién

Esta energia viene expresada por los parametros que se encuentran en
la ecuaciéon de Wilson (1), para su calculo se parte de una ecuacion cubica, que
permiten con gran eficiencia determinar los coeficientes de actividad con los
cuales se pueden buscar la energia de la interaccidén binaria, como por ejemplo
Peng-Robinson y Redlich-Kwong-Soave, desarrolladas de manera especificas

para equilibrio liquido vapor, la cual viene expresada de la siguiente manera:

Z=p+(Z+ehZ+ aﬁ)(—l u qﬂ ﬂ_ Zj 10(Emith. 2009

Donde: los parametros b y a(T) dependen de la ecuacidon cubica

seleccionada (Ver respectivas ecuaciones cubicas)



B= b_P 11(Smith, 2003)
RT

_ a(T)  12(smith, 2003)

| bRT

Y los valores de &0 dependiendo de la ecuacion de estado estan

tabulados (Ver Tabla N°1, Anexos).
Usando de manera eficiente la ecuacion 10, se puede encontrar una

relacion de esta con los coeficientes de actividad. Esta relacion se aprecia en la

siguiente ecuacion:
ln}’i — b_I(Z _ 1) _ Zi +1-1n (Z _ﬂ) _Eli +qi Ii 13(Smith, 2003)
b (Zi - ﬂ. )
Donde:
Los simbolos sin subindices son propiedades de la mezcla.

Los simbolos con subindices son propiedades de la sustancia pura de i.



BREVE DESCRIPCION DE LAS ECUACIONES
Ecuaciéon de Peng Robinson

La ecuacion de estado Peng Robinson (PR) es una modificacién de la
ecuacion de estado de Redlich-Kwong y fue publicada por Peng y Robinson en
1976. Es similar a la ecuacién de Soave-Redlich-Kwong desde muchos puntos
de vista y fue disefiada para mejorar la pobre prediccién de la densidad de
liquidos del método de SRK.

Fue reemplazada en la ecuacién de SRK el término de a/T2 por un

término mas general de pendiente de temperatura, a(T). La expresion es la

siguiente:

RT a(T) 14(PROVIL, 2002)

p: —
V-b) [NV +b)+bV -b)]

Donde:

b= Z X -bi 15(PRO/II, 2002)
Tci, Pci = Temperatura y presion critica del componente i.

a(m) = Z Z XX, (aiaj )1/2(1 —k, j) 16(PRO/IL, 2002)
i

17(PRO/I, 2002

1 CI—™1

_ 0'45724( RTci )2 18(PRO/II, 2002)
ci
P

ci




a045 =1+ ni (1 _-I-CiOAS) 19(PROV/IL, 2002)

n, = 0.7464 +1.542260, +0.269920> 2/FPROM.2002)

o, =Factor Acéntrico del componente i.

k; =Constante de interaccion binaria para el componente iy j.

La introduccién del término alfa fue con el objeto de mejorar la prediccidn

de la presion de vapor para componentes puros.

La combinacién de férmula fue hecha con la intencion de mejorar la

prediccion de las propiedades de la mezcla.

Al usar la formulacion de Peng-Robinson para predecir las propiedades
de las mezcla implica dos pasos. Primero, el componente del factor acéntrico, y

segundo el término de k;, que es determinado a partir de datos experimentales.

Se ha conseguido mucha precision de prediccion para mezclas no polares
de hidrocarburos; pero no tiene mucha precisidon para las predicciones de

componentes polares.



Ecuacién de Redlich-Kwong-Soave

La ecuacion de estado de Redlich-Kwong-Soave (SKR) es una
modificacion de la ecuacién de estado de Redlich-Kwong (basada en la ecuacién

de van der Waals) y fue publicada por Georgi Soave en 1972. Soave reemplaz6

i a . , o
el término de — > en la ecuacion de Redlich-Kwong por un término general

dependiente de la temperatura, a(T). Su expresion modificada es la siguiente:

RT a(T) 21(PRO/IL, 2002)

P = _
V —b) V(V +b)

Donde:
b — Z Xi ~bi 22(PROV/II, 2002)

b — 0.08664RTC; 23RO/, 2002)
' Pc;

Tc,, Pc, = Temperatura y presion critica del componente i.
a(T) — Z Z Xixj (aiaj )1/2(1 _ ki j) 24(PROV/IL 2002)
i

aO.S =1+ mi (1 _TCiO.S) 25(PROV/II, 2002)

26(PROVIL, 2002
q; =a,q, ( )

m, =0.48+1.54@, +0.1760," TR0

o, =Factor Acéntrico del componente i.



k; =Constante de interaccion binaria para el componente iy j.

Al usar la formulacion de Redlich-Kwong-Soave para predecir las
propiedades de las mezcla implica dos pasos. Primero, el componente del factor

acéntrico, y segundo el téermino de k;, que es determinado a partir de datos

experimentales.

Se ha conseguido mucha precision de prediccion para mezcla no polar de
hidrocarburos; pero no tiene mucha precision para las predicciones de

componentes polares.

Modelo Wilson

La ecuaciéon de Wilson fue el primer concepto incorporado al concepto de
la “composicion local”. La idea basica es que, por las diferencias de las fuerzas
intermoleculares, la composicion de moléculas especificas en la solucion sera
diferente a la del liquido promedio. La expresion para el coeficiente de actividad

es:

K

N H Xk A(i
Iny, = l_anXjAlj _ZN— 28(PRO/IL, 2002)
a XA
=1

Donde:

Aij = %
)= V—Lexp T 2(PROML202)  (Gyando la unidad de Sij es K)



L

v a,
Alj :V'_LGXP —é 3UPROML2002) - (Cyando la unidad de &ij es KCAL)
]

L
Vi Es el volumen liquido molar del componente i.

Desarrollada para cada componente es:

Ap, _ A, j

Iny, =—In(X, + A, X, )+ X
1 ( 1 12 2) 2 X1+A12X2 X2+A21X1

A A
Iny, = —ln(X2 +A21X1)— X, 2 21
X +ALX, X, +ALX

31(PROV/II, 2002)

v A=A
A, =—2exp ——2 !
v p( RT j
Az1 — —1exp(— 221 _Zzzj
v, RT
32(PROV/IL, 2002)
Donde:
A = Coeficiente de Interaccion Binaria.
a

ij Representa la energia de interaccion entre las especies i y j. No hay

ninguna dependencia explicita de la temperatura en la ecuacion de parametros
de Wilson; la derivacion de esta es tal que la ecuacion puede ser usada con

confianza sobre un amplio rango de temperatura.

Y es mucho mas exitoso en las correlaciones de mezclas que contienen

componentes polares. Es facil de emplear pero matematicamente no puede



predecir la separacion de un liquido en dos fases parciales miscibles, por lo que
es completamente indebido usarlos para problemas que involucren equilibrio

liquido - liquido.

Ley de Raoult

Esta ecuacion de Raoult es generalmente aplicado a sistemas los cuales
exhiben un comportamiento cercano a la idealidad en la fase liquida. Una
solucion ideal a temperatura y presion constantes, la fugacidad de cada

componente es proporcional a su fraccién molar.

La ley de Raoult permite reducir los calculos de Equilibrio Liquido Vapor

basandose en dos suposiciones:

- La fase de vapor se comporta como gas ideal.

- La fase liquida se comporta como solucion ideal.

La primera suposicion implica que la ley de Raoult se aplica solo a
presiones bajas a moderadas. Y la segunda suposicion tiene validez aproximada

siempre y cuando los componentes que los componen son semejantes.

Para cada componente i, la siguiente relacion fundamental de equilibrio

termodinamico muestra:

—h
<
I

f. I 33(PROV/IL, 2002)
i

fvV= y, P 34erOM, 2002
|



fiI =X, f Ipurei =X |:)isat 35(PRO/IL, 2002)
La ley de Raoult establece que:

Y, P = X. |:)i5""t 36(PRO/IL, 2002)

Donde:

| — Propiedades del compuesto en la fase liquido.

V= Propiedades del compuesto en la fase de vapor.

fi = Fugacidad.
P =Presién en el sistema.

Xi = Composicion del compuesto i en la fase liquida.

yi = Composicién del compuesto i en la fase de vapor.



Informacion Basica de los compuestos y sus propiedades.

Acetona (C3;HsO/CH;-CO-CH3)

La acetona es un compuesto sintético que también ocurre naturalmente
en el medio ambiente. Es un liquido incoloro de olor y sabor faciles de distinguir.
Se evapora facilmente, es inflamable y es soluble en agua. También se le
conoce como dimetil cetona, 2-propanona y beta-cetopropano. La acetona se
usa en la fabricacién de plasticos, fibras, medicamentos y otros productos
quimicos. También se usa para disolver otras sustancias quimicas. Se encuentra
en forma natural en plantas, arboles, gases volcanicos, incendios forestales, y
como producto de degradacion de las grasas corporales. También se encuentra
presente en los gases de tubos de escape de automoviles, en humo de tabaco y
en vertederos. Los procesos industriales aportan una mayor cantidad de acetona

al medio ambiente que los procesos naturales.

Punto de ebullicién: 56°C Densidad relativa de la mezcla

vapor/aire a 20°C (aire = 1): 1.2
Punto de fusién: -95°C

Punto de inflamacion: -18°C c.c
Densidad relativa (agua = 1): 0.8 .
Temperatura de autoignicion:
Solubilidad en agua: Miscible 465°C
Presion de vapor, kPa a 20°C: 24

Limites de explosividad, % en
Densidad relativa de vapor (aire = volumen en el aire: 2.2-13
1):2.0

Para mas informacion sobre Acetona (Ver Tabla N° 2-3, Anexos)

Nota Importante: Antes de destilar hay que comprobar si existen

perdxidos; en caso positivo, eliminarlos.




Ciclohexano (C¢H12)

Ciclohexano, liquido volatil e incoloro con olor penetrante, de féormula
C6H12, que se produce por hidrogenacién del benceno y por destilacion del

petréleo.
Se usa principalmente como disolvente para resinas, aceites, pinturas y
barnices, asi como intermedio en la fabricaciéon de otros productos quimicos

industriales y fibras de nailon.

Para mas informacion sobre la Ciclohexano (Ver Tabla N° 4-5, Anexos).

Punto de ebullicién: 81°C Densidad relativa de la mezcla
vapor/aire a 20°C (aire = 1):
Punto de fusion: 7°C 1.2

Densidad relativa (agua = 1):  Punto de inflamacion: -18°C
0.8 (c.c.)

Solubilidad en agua: Ninguna Temperatura de autoignicién:
260°C

Presion de vapor, kPa a 20°C:

Limites de explosividad, % en

12.7 o
volumen en el aire: 1.3-8.4
Conductividad eléctrica: 0.22

Densidad relativa de vapor pS/m

(aire=1):2.9




Rango de Trabajo

Para la seleccion del rango de trabajo se estudiaron los principales
factores que afectan la separaciéon de una mezcla en un destilador Flash, estos
son las condiciones de presion y temperatura de operacioén del Flash. Para el
primer caso el valor de presion escogido es de 1 atm; se escogio este valor
porque es la presion atmosférica y esto permite reducir los costos de separacion
de la mezcla; con esta presion constante se varid la temperatura de operacion
del Flash, hasta obtener una temperatura donde se obtiene mayor separacion.
Para un segundo caso se escoge un valor de temperatura, la escogida es de
25°C, la razon por la cual se escogié esta temperatura es porque ésta es la
temperatura del ambiente, lo que hace que la destilacion de la mezcla sea a

bajos costo.



METODOLOGIA

La especificacion del rango de trabajo, simplificaciones y de suposiciones
adecuadas suele proporcionar un punto de partida para el proceso en el
algoritmo de resolucion para el proceso de destilacién. Sin embargo, estas
deben ser razonables y, en general, se hace un estudio previo de los

componentes de que se emplean, el proceso en si, y la factibilidad econémica.

Para empezar a trabajar, se debe primero hacer un detallado estudio de
las propiedades de cada una de los compuestos, de acuerdo a estos estudios se
procede a establecer las condiciones de las alimentaciones y las del destilador

Flash Isotérmico.

Para hacer esto se estudia las graficas de equilibrio de la mezcla a la
Presion constante escogida variando temperatura ¢ estudiar las graficas de
equilibrio de liquido vapor de la mezcla a Temperatura constante variando la
presion; en ambos casos se debe escoger la mejor, esto es, la que produce la

mayor separacion del compuesto i mas volatil del la mezcla.

Luego de tener las mejores condiciones para el proceso de destilacion se
procede a calcular el equilibrio liquido vapor. Esto se hace mediante un balance

de masa en el destilador Flash.



Algoritmo N°1: Determinacion de condiciones de operacion.

EMPEZAR A TRABAJAR

Estudiar y escoger Presion y/o Temperaturas a la
cual el Flash va a trabajar.

Ejecutar PROII, escoger
el sistema
termodinamico.

Con el uso del Programa obtener los
diagramas de equilibrio liquido vapor ,
a presion y temperatura constante cada

una por separado.

Manteniendo T const. Manteniendo P const.
Conseguir la la Presion Conseguir la Temperatura
donde se produzca donde se produzca mayor

mayor separacion separacion




Algoritmo N°2: Determinacion del Equilibrio.

Dada Xi, T,Py F.

Calcular: ., _ Pi*

P

Suponer un valor inicial de V/F

Suponer otro
V/F

Sino

Xi =

Calcular

Y,
Ki—1)—+1
(Ki—DH=+
Yi=Ki*Xi

Zi

2Yi

Calcular

-2 Xi

Verificar :

SYi-YXi<1x107°

Calcular:
7" usando Xi, T y P para

encontrar T i

—L

Calcular:
7" usando Yi, T y P para

encontrar f i

—V

_Viz?Li

Solucion

+ NUEVO +VIEJO
Ki =Ki *

(K

o

—h




RESULTADOS Y ANALISIS

El programa PROII permite la simulacion de procesos de destilacion, la
cual puede ser efectuada para diferentes sistemas termodinamicos. Al
especificar las condiciones de operacion del destilador Flash, PROII, realiza
calculos iterativos, siguiendo las leyes del sistema termodinamico escogido, para

determinar y realizar calculos en el punto de equilibrio de la mezcla.

Luego de haber simulado la separacién de una mezcla de Acetona con
Ciclohexano para tres diferente sistemas termodinamicos se obtuvieron los
siguientes datos de equilibrio liquido vapor en las diferentes corrientes de salida

del destilador:

DESTILACION FLASH ISOTERMICO a P=1atm

Para hacer comparaciones de esta operacion, se varioé la temperatura
manteniendo la presion del Flash y las composiciones de alimentacion, a
continuacion se presentan los resultados obtenidos para cada sistema

seleccionado.

Tabla N°1: Composicién de Acetona y Ciclohexano en la fase liquida y vapor.

Redlich-Kwong-Soave P=1atm X;°=0,5

Aunque la variacion de los datos con las distintas temperaturas es poca,

es en 70 C donde se obtiene la mayor separacion de los componentes de la



mezcla, para una temperatura mayor a esta, los resultados no superaban los

obtenidos anteriormente.

Tabla N°2: Composicion de Acetona y Ciclohexano en la fase liquida y vapor.
Peng Robinson P=1atm X;°=0,5

Aunque se vario el modelo termodinamico, el criterio con que se selecciond la
temperatura fue el mismo y como la diferencia de los resultados no es muy

grande conlleva a seleccionar 70C como la temperatura mas adecuada.

Tabla N°3: Composicion de Acetona y Ciclohexano en la fase liquida y vapor.
Modelo de Wilson P=1atm X1°=0,25

Para este modelo, con la presién que se selecciondé se obtuvo un punto
azeotropico, sin embargo pese a que el criterio de seleccion de esa presion fue

por la factibilidad econdémica, los resultados muestran que a pesar de la



presencia del punto azeotropo es posible la separacién de la mezcla para esta

presion y 70 C la cual nos da la mayor separacion posible.

DESTILACION FLASH ISOTERMICO a T=25°C

Para propésitos de comparacion del funcionamiento de los diferentes
meétodos termodinamicos se simuld el proceso de destilacion a temperatura
constante y las composiciones de entrada, variando la presién de operacion. Se

obtuvieron los siguientes resultados de equilibrio termodinamico:

Tabla N°4: Composicion de Acetona y Ciclohexano en la fase liquida y vapor.
Redlich-Kwong-Soave T=25°C X1°=0,5

La mayor separacion se obtuvo para una presion de 0,176 atm, siendo el criterio

de seleccion de temperatura la factibilidad econémica.

Tabla N°5: Composicion de Acetona y Ciclohexano en la fase liquida y vapor.
Peng Robinson T=25°C X1°=0,5




0,334 0,503 0,341 0,511 0,348 0,518
0,666 0,497 0,659 0,489 0,652 0,482

La presidn seleccionada que proporciona la mayor separaciéon es de
0,184 atm, la variacion de esta con respecto al resultado anterior se asume es

por la aplicacion de modelos termodinamicos diferentes.

Tabla N°6: Composicion de Acetona y Ciclohexano en la fase liquida y vapor.
Modelo de Wilson T=25°C X1°=0,25

En forma general, para una operacién Flash a presion constante se

evidencié que al aumentar la temperatura dentro del rango de mezcla liquido
vapor en equilibrio la cantidad de Acetona (mas volatil) formada en la fase de
vapor es mayor. Por otra parte se pudo verificar que los diferentes métodos de
termodinamicos dan resultados distintos de equilibrio para la mezcla. Por otro
lado se sabe que el método de Wilson se emplea para mezcla preferiblemente
de compuestos polares y el de Peng Robinson se emplea preferiblemente en
mezclas de compuesto no polares. Como la mezcla de Acetona con Ciclohexano
contiene un compuesto no polar y un compuesto polar no se puede afirmar cual
sistema termodinamico modela con mayor precision el comportamiento de la
mezcla en la destilacion, esto es debido a que no se tienen las tablas de
equilibrio de los datos experimentales para hacer las comparaciones
respectivas.



COMPARACION DEL FUNCIONAMIENTO DE UN DESTILADOR FLASH Y UN
DESTILADOR ADIABATICO.

Las separaciones de mezclas especificas requieren de un determinado
tipo de destilador Flash. En el caso de la mezcla Acetona y Benceno se hace la

comparacion de operacion de un Flash isotérmico con uno adiabatico.

Los resultados obtenidos son:

Tabla N° 7: Composiciones de los compuestos i a la salida.

Los datos de la Tabla N° 7 fueron obtenidos mediante el uso del programa
PROIIl, operando a una temperatura de 70°C para ambas unidades de
destilacion. Se puede observar que el destilador adiabatico requiere de
conocimientos de entalpias en las corrientes de salida y en la alimentacion. Se

supuso que la variacion de entalpia entre la entrada y la salida es cero.

AH=0= Z HSaIida - z HEntrada



Se observa que la cantidad de vapor que sale del destilador flash
isotérmico es mas pequeno que la del destilador adiabatico, y ademas la
cantidad de acetona (mas volatil) que se obtiene en la fase de vapor del

destilador adiabatico es mayor que la del destilador isotérmico.
VALORES DE ENERGIA DE INTERACCION

Estos valores de interaccion binaria se representan en la siguiente tabla:

Tabla N° 8: Tabla de Energia de Interaccién Binaria

—4 -
3497107 | LOI9T10™ | 153586 | 2239266 | 62.587,00 | 33.948,00
4,66.107*| 3,74610" 2,85053 | 0,06728 | -18.912,31 | 66.004,96
2:706.10°7 111,582.10™ | 108 92624 | -0,87725 | 122.088,49




VERIFICACION DE LA CONSISTENCIA TERMODINAMICA

FIGURA N°7: Prueba de consistencia termodinamica.

Los datos obtenidos, para cada sistema termodinamico y para cada tipo
de destilador, pueden ser comparados con los valores experimentales
considerando la desviacion que presentan estos datos.

Para verificar si son consistentes los datos, se obtuvo por medio de excel

la mejor tendencia de la curva cuya expresion viene dada por:



Ln)/—2 =108,4X°®+30531X° +327.11X* —-135,27X* +38,973X* —3,3389 X —0,0021
71

La cual se integro por separado para cada area y se verificd la

consistencia de la ecuacion 2, los resultados obtenidos fueron:
AREAI: -0,01135 AREAII: 0,03601

Al sustituirlos en la ecuacion 2:0.03207

|- 0,01135]-
|-0,01135+

0,03601]
0,03601)

b

Cuyo resultado indica que el conjunto de datos que se considera en este
caso muestran una desviacién absoluta promedio mayor que el rango permisible
y por tanto contiene un error significativo y el grado en que los datos fallan al

satisfacer la ecuacion de Gibbs-Duhem se refleja en estos resultados.



COMPORTAMIENTO IDEAL DE LA MEZCLA. APICACION DE LA LEY DE
RAUOLT:

P(Atm).

X1,Y1

FIGURA N°8: Aplicacion de la Raoult.

Tabla N° 9: Ley de Raoult aplicada a la mezcla.

0,80734
0,88468
0,96202
1,03936

1,19404
1,27138
1,34872
1,42606

Puesto que los procesos de destilacion se efectuan con mas frecuencia a
temperatura que a presiones constantes, los diagramas de datos P-X-Y a T
constante son de interés practico, las graficas identificadas como Figura 1-6
presentan en dos de ellas (Método de Wilson) un punto azétropo de temperatura
maxima que comparado con la grafica de Raoult para T constante, este punto

queda por encima de la linea diagonal siendo un maximo en la figura.



CONCLUSION

1.- La mezcla acetona-ciclohexano posee comportamiento ideal, ya que los
coeficientes de actividad de cada sustancia igualaron la unidad, por otro lado, los
coeficientes de fugacidad dieron el mismo resultado.

2.- Los resultados indicaron inconsistencia termodinamica, siendo un limitativo la
falta de los datos experimentales para verificar la veracidad de los mismos.

3.- El uso del Flash adiabatico proporciona mayor separacion de la mezcla que
el Flash isotérmico a las mismas condiciones, de lo que se concluye que el Flash
adiabatico es mas eficiente.

4.- El estudio de tres estados de equilibrio distintos, proporcioné datos que
indican tendencia aproximada de la temperatura con los parametros de Wilson
(energia de interaccién) que se encuentran a partir de los datos para sistemas
binarios, lo que hace que la determinacion de los mismos para los modelos de
composicion local sea una tarea de proporciones manejables.

5.- El uso de los modelos a trabajar dependen de la polaridad de los compuestos
de la mezcla, ya que cada uno modela con mayor precision un tipo determinado,
por ejemplo, Peng Robinson modela con mayor precision muestras no polares.
6.- El componente mas volatil de la mezcla es aquel que se obtiene en mayor
cantidad en la corriente de salida del vapor, para este caso la acetona.

7.- Las gréficas P-X-Y y T-X-Y presentaron azotropos solo con el modelo de
Wilson, cuyo punto fue determinante para seleccionar la composicion de

entrada.
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ANEXOS

ESTADO FISICO; ASPECTO  VIAS DE EXPOSICION
Liquido incoloro, de olor La sustancia se puede absorber
caracteristico. por inhalacién y a través de la piel.

PELIGROS FISICOS RIESGO DE INHALACION

El vapor es mas denso que el Por evaporacion de esta sustancia

aire y puede extenderse aras  a 20°C, se puede alcanzar

del suelo; posible ignicién en bastante rapidamente una

punto distante. concentracion nociva en el aire
alcanzandose mucho antes, si se

PELIGROS QUIMICOS dispersa.

La sustancia puede formar

peréxidos explosivos en contacto EFECTOS DE EXPOSICION DE

con oxidantes fuertes tales como CORTA DURACION

acido acético, acido nitrico y El vapor de la sustancia irrita los

peroxido de hidrégeno. ojos y el tracto respiratorio.

Reacciona con cloroformo y

bromoformo en condiciones EFECTOS DE EXPOSICION

basicas, originando peligrode = PROLONGADA O REPETIDA

incendio y explosion. Ataca a los El contacto prolongado o repetido

plasticos. con la piel puede producir
dermatitis. El liquido desengrasa

LIMITES DE EXPOSICION la piel.

TLV (como TWA): 750 ppm;

1780 mg/m® (ACGIH 1993-

1994).

Tabla N°2: Datos importantes de la Acetona



Tabla N°3: Toxicidad y tipo de peligro de la Acetona.

Altamente
inflamable.

Evitar las llamas,
NO producir chispas

Polvo, espuma
resistente al alcohol,

y NO fumar. agua en grandes
cantidades.
Las mezclas Sistema cerrado, En caso de

vapor/aire son
explosivas.

ventilacion, equipo
eléctrico y de
alumbrado a prueba
de explosion. NO
utilizar aire
comprimido para
llenar, vaciar o

incendio: mantener
frios los bidones y
demas instalaciones
rociando con agua.

de cabeza, dolor de
garganta, pérdida
del conocimiento.

respiratoria.

manipular.
Salivacion, Ventilacion, Aire limpio, reposo y
confusion mental, |extraccion proporcionar
tos, vértigo, localizada o asistencia médica.
somnolencia, dolor |proteccién

Piel seca,
enrojecimiento.

Guantes
protectores.

Quitar las ropas
contaminadas y
aclarar la piel con
agua abundante o
ducharse.

Enrojecimiento,
dolor, visién
borrosa. Posible
dafo en la cornea.

Gafas de proteccion
de seguridad o
pantalla facial. No
llevar lentes de
contacto.

Enjuagar con agua
abundante durante
varios minutos.

Nauseas, vomitos
(para mayor
informacion, véase
Inhalacion).

No comer, ni beber,
ni fumar durante el
trabajo.

Enjuagar la boca y
proporcionar
asistencia médica.




Tabla N°4: Datos importantes del Ciclohexano

ESTADO FISICO; ASPECTO

Liquido incoloro.

PELIGROS FISICOS

El vapor es mas denso que el
aire y puede extenderse a ras
del suelo; posible ignicion en
punto distante. Como resultado
del flujo, agitacion, etc., se
pueden generar cargas

electrostaticas.

PELIGROS QUIMICOS

LIMITES DE EXPOSICION
TLV (como TWA): 300 ppm;
1030 mg/m® (ACGIH 1993-
1994).

MAK: 300 ppm; 1050 mg/m?>
(1993).

VIAS DE EXPOSICION
La sustancia se puede absorber

por inhalacion del vapor y por

ingestion.

RIESGO DE INHALACION
Por evaporaciéon de esta
sustancia a 20°C se puede
alcanzar bastante rapidamente
una concentracion nociva en el

aire.

EFECTOS DE EXPOSICION DE
CORTA DURACION

La sustancia irrita los ojos y el
tracto respiratorio. La ingestion
del liquido puede dar lugar a la
aspiracion del mismo por los
pulmones y la consiguiente
neumonitis quimica. La
exposicion por encima del OEL
puede producir pérdida del

conocimiento.




Altamente Evitar las Polvo, AFFF, espuma,
inflamable. llamas, NO |diéxido de carbono.
producir
chispas y NO
fumar.
Vertigo, dolor  Ventilacion, Aire limpio, reposo y
de cabeza, extraccion proporcionar
nauseas. localizada o |asistencia médica.
proteccién

respiratoria.

Enrojecimiento.

Guantes

protectores.

Quitar las ropas
contaminadas, aclarar
y lavar la piel con

aguay jabon.

Tabla N°5: Toxicidad y tipos de peligro.




