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RESUMEN

Tradicionalmente en la formacion universitaria del futuro profesional de ingenieria quimica, el equilibrio
termodinamico de fases en un proceso de destilacién es enfocado mediante correlaciones de la constante
de equilibrio (K) en funcién de la temperatura. Sin embargo, éste es un método aproximado y falla
tremendamente cuando la presién tiende a aumentar o cuando los componentes tienen una marcada
diferencia en su estructura quimica. Por lo que se presenta un estudio riguroso considerando el uso de la
ecuacion de estado no cubica PC-SAFT para el calculo del equilibrio usando el enfoque ¢- ¢, para los
sistemas n-pentano, n-hexano, n-heptano y n-octano; n-hexano, 2-metilpentano, 3-metilpentano y 2,2-
dimetilbutano.

La ecuacion de estado no cubica PC-SAFT necesita de tres parametros por componente puro, los cuales
fueron calculados mediante regresion, usando datos de presién de vapor y de densidad de liquido saturado.
Los resultados fueron comparados a iguales condiciones de operacion tales como: nimero de etapas,
presion en el tope, caida de presion entre platos, reflujo, composicion de alimentacién, etc. con el método
riguroso modificado de Amundson-Pontinen y con los obtenidos mediante el simulador ChemCAD V.5.3. Se
observa que con el método propuesto se obtiene similares resultados a los obtenidos con ChemCAD y muy
diferentes a los obtenidos con el método de aproximacion.
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1. INTRODUCCION

El disefio de una columna de etapa multiple para la separacion de mezclas multicomponentes requiere una
determinacion rigurosa de las temperaturas, presiones, flujos de las corrientes, composiciones y velocidades
de transferencia de calor para cada etapa. Esta determinacion se realiza resolviendo los balances de
materia y energia (entalpia), y relaciones de equilibrio para cada etapa [1][2].

Calculos como la densidad, presiones de vapor, entalpias, concentraciones en las fases, etc, requieren
disponer de correlaciones exactas para el disefio de equipos de separacion multicomponente. Su
importancia esta bien discutido en la literatura, por ejemplo el efecto del coeficiente de distribucion K y de
entalpia (H) sobre los requerimientos de calor en el reboiler (Qr) y condensador (Qc) 6 el efecto de la
correlacion de la entalpia sobre el consumo de vapor de una columna para separar etano de una mezcla de
hidrocarburos [2].

En el caso del comportamiento termodinamico del equilibrio de fases en un proceso de destilacién, su
enfoque tradicional ha estado centrado en el uso de correlaciones de la constante de equilibrio K. Sin
embargo, este método suele usarse como calculo preliminar sobre todo cuando la presién tiende a
aumentar o cuando los componentes tienen una marcada diferencia en su estructura quimica.

Para mezclas multicomponente y multietapa complejas, es mas riguroso hacer uso de simplificados
modelos suministrados por la termodinamica clasica ¢ mejor aun a partir de la termodinamica molecular,
por ejemplo Peng Robinson y PC-SAFT, respectivamente [2][6][10].

A la fecha no hay investigacion en el campo del equilibrio de fases y de procesos de separacién, que deje
de lado el modelado y la simulacion, por lo que es imperativo que esta se implemente con métodos que
reproduzcan datos altamente confiables para su validacion final con la realidad del proceso [3].

En este trabajo usamos el método de Amundson-Pontinen, el cual pertenece a los llamados métodos de
correccion simultanea; la idea es modelar una columna de destilacion, inicialmente con compuestos de
mediana complejidad en su estructura quimica. Posteriormente, afinaremos el método para modelar una
columna de destilacion como la que se usa en procesos de separacion con fluidos supercriticos, en los
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cuales se aplica gases alrededor de su punto critico, como la extraccion liquido-liquido o la absorcion,
haciendo uso de solventes [4][5].

En este estudio, la ecuacion de estado Perturbed-Chain Statistical Fluid Theory, PC-SAFT [6] es usada para
generar factores de separacion y entalpias de mezclas de la fase liquida y vapor en el modelado de una
columna de destilacion de mezclas multicomponentes usando el método riguroso de Amundson-Pontinen
[7]. Los resultados son comparados con los obtenidos por el simulador comercial ChemCAD V.5.3 [8].

2. MODELADO DE UNA COLUMNA DE SEPARACION

La solucién de un problema de separacion con multiples etapas requiere de balances de masa, balances de
energia y condiciones adecuadas de equilibrio en cada etapa del proceso. Las ecuaciones simples son a
menudo basicas, pero la operacion en contracorriente interconecta todas las etapas, originando un sistema
de ecuaciones simultaneas no lineales [7] describieron el problema como la solucién de un conjunto de
ecuaciones simultaneas no lineales.

Para un sistema con N etapas y NC componentes, las expresiones matematicas que describen los procesos
de separacion en contracorriente y multiple etapa son derivados del balance de materiales y de energia
alrededor del plato jth del modelo (Figura 1). Se asume que en las etapas se ha alcanzado el equilibrio
tedrico, esto es:

M ecuaciones (balance de materiales)

Mij =ViaVija +LjaXi jo — (Vj +SVy)yi = (L +SLy)x; ; + Fjz; ;=0 (1)

E ecuaciones (relaciones de equilibrio)
=0 (2)

Ei,j =Vij—KijXij

S ecuaciones (sumatorias de las fracciones molares)

NC

S;:zxi'j —1=0 (3)
i=1
NC

$Y=>yi;-1=0 (4)
i=1

H ecuaciones (balance de energia)

Estas ecuaciones son convencionalmente llamadas como ecuaciones MESH [9] donde x;j, yi; and z;j son las
fracciones molares en las corrientes liquida, vapor y de alimentacion, respectivamente; K;; es el factor de
separacion del componente i en la etapa j, el cual es definido como [10]:

Yii

Vv
Xi, | ¢i,j

Ki,j =

(6)

donde ¢;es el coeficiente de fugacidad del componente i en la fase liquida (L) o de vapor (V) en la etapa j; L;,

Vj, SL; y SV, son los velocidades de flujos de las corrientes del liquido, vapor, lateral del liquido y lateral del
vapor dejando la etapa j; y h;, H; y HJ-F son las entalpias del liquido, vapor y de la alimentacion,
respectivamente. Los coeficientes de fugacidad y las entalpias dependen de la temperatura (T;), presion
(Ny), composicién de las corrientes del liquido (x;;) y del vapor (y;;) de la etapa j.
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Figura 1. Representacién esquematica de un proceso en contracorriente de N etapas

El conjunto de N(2NC+3) ecuaciones (ecs. 1-5) deberian ser resueltas para las n(2NC+3) incognitas (L, V;,
T,, xi; Y Vij)- En la practica comun, existen 3 estrategias llamadas métodos de correccion simultaneos (CS)
([11][12]), método 2N ([13][14][15][16]) y métodos de desacoplamiento ([7][9][13][17]) (MD). EI criterio para
seleccionar el método a usar, esta basado en el modelo termodinamico a ser aplicado antes que en los
métodos numéricos. Cuando se trata de separaciones liquido-vapor que involucran mezclas fuertemente no
ideales, el método CS combina la estabilidad y velocidad computacional mas eficientemente. Para
separaciones liquido-vapor de mezclas ideales o medianamente no ideales, el método 2N es efectivo para
manipular mezclas que contienen componentes de diferentes caracteristicas. Para separaciones liquido-
vapor de mezclas ideales, donde los valores de los factores de separacién casi no dependen de la
composicion, el método MD es una buena alternativa para acelerar los calculos computacionales.

Por otro lado, para resolver el problema de la posibilidad de aumentos significativos en las variaciones de

las densidades debido a pequefias variaciones de temperatura, se requieren de factores importantes que

pueden ser hallados considerando:

a) Una buena rutina termodinamica para calcular los factores de separacion K, asi como también las
respectivas entalpias en la fase vapor o liquida,

b) Un modelo matematico que sea capaz de dar una solucién rapida al sistema de ecuaciones MESH.



3. FUNDAMENTOS TERMODINAMICOS

De la ec. (6), los coeficientes de fugacidad pueden ser calculados de acuerdo a la ec. (7):

gt == [|| -2 _RT lgv_inz* 7)
" RT on A
! i )TV, v

i#]

donde A =V (fase vapor) o L (fase liquida), v es el volumen molar, n es el nimero de moles totales, n; es el
numero de moles del componente i, y Z* es el factor de compresibilidad (Z* = PV'/RT). La diferencial de la
presion con respecto al numero de moles puede calcularse a partir de una EdE [9]. La EJE PC-SAFT es una
de la pocas ecuaciones tedricas que ha tenido éxito en calcular diferentes tipos de equilibrios como en el
caso de sistemas complejos, donde las moléculas tienen una gran diferencia de tamano, la forma y fuerzas
intermoleculares y por tanto las interacciones molécula-molécula juegan un papel importante en el equilibrio
de fases. Esta EdE fue creada a partir de la ecuacion SAFT, la cual es computacionalmente muy dificil de
programar. La PC-SAFT es mas eficiente y mas facil de manejar. Por tanto, la EJE PC-SAFT es capaz de
representar propiedades termodinamicas con mucha exactitud como es el caso del calculo de las entalpias.

3.1. PERTURBED-CHAIN STATISTICAL ASSOCIATING FLUID THEORY, PC-SAFT

La EJE PC-SAFT [6] tiene dos términos, uno para la contribucion de la cadena de esfera dura de referencia
y otro relacionado con la perturbacién o dispersion,

res ahc +3 pert (8)
donde @ = A/NKT y T, A, Ny k son la temperatura, energia libre de Helmholtz, nimero total de moléculas
y la constante de Boltzmann, respectivamente.

La contribucion de la esfera dura [18] esta basada en la teoria de la perturbacién termodinamica de primer
orden y es definida como:

ah-a" =ma" - in (mi _1)-|n gi?s (O-ii) (9)

donde x, my ghS son la fraccion molar de las cadenas, numero de segmentos en la cadena y la funcién de
distribuciéon par radial para segmentos. Los efectos del sistema de esfera dura incluyen el nimero de
densidad total de moléculas y el diametro de segmento dependiente de la temperatura.

La contribucién debido a la perturbacion [19] esta representada por,

akt=a +a, (10)

donde 51 y 52 contienen las relaciones adoptadas para las reglas de mezcla de un fluido del tipo VdW y

extienden los términos de la perturbacion a mezclas. Reglas de combinacion convencionales son también
usadas para determinar los términos de cruzamiento:

Gij :1/2(0'” +GJJ) , ‘9ij :1"9”8]] (1—'(”) (11)

donde o, &y k; son el diametro del segmento, parametro de atraccion y el parametro de interaccion binario,
respectivamente. Los parametros de componente puro de la EAJE PC-SAFT sonm, c y ¢.

3.2. CALCULO DE LA ENTALPIA

La entalpia molar residual h' es obtenida de la derivada de la energia libre de Helmholtz con respecto a la
temperatura, de acuerdo a:
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el término (65 res laT) es calculado numéricamente, asi por ejemplo:

p, X =cons tantes (13)

_ Fres _Fres
oa" _ T+AT T-AT
oT , 2*AT

iXj
pero de la definiciéon de una funcién termodinamica residual [20]:

id
X(rﬁv,N) = X(T,V,N) - X(IT,V,N)

id
Xrvny =XTvny X Ty
asi, la entalpia puede ser calculada de la siguiente manera:
h=h"_ht (14)

4. RESULTADOS Y DISCUSIONES

En este trabajo se estudia el modelado de una columna de destilacion usando el método modificado de
Amundson-Pontinen [7] para mezclas multicomponentes usando el modelo termodinamico PC-SAFT [6]
para calcular las relaciones de equilibrio y las entalpias de la fase liquida y de la fase vapor. Los parametros
de componente puro para la EAE PC-SAFT de los componentes usados en este trabajo fueron calculados
usando presiones de vapor y del volumen del liquido saturado obtenidos de la literatura [21], los cuales son
presentados en la Tabla 1.

Tabla 1. Parametros 6ptimos de componente puro para el modelo PC-SAFT

PC-SAFT
Componente m/PM P e/k
(mol.g)”" A K AP Av
2,2-dimetilbutano 0.030169 4.0038 243.44 0.25 0.62
n-pentano 0.037215 3.7718 231.08 0.32 0.74
2-metilpentano 0.034004 3.8531 235.54 0.22 0.59
3-metilpentano 0.033462 3.8610 240.43 0.23 0.65
n-hexano 0.035492 3.7978 236.72 0.18 0.48
n-heptano 0.034742 3.8029 238.08 0.29 0.63
n-octano 0.033408 3.8354 242.42 0.33 0.74

Las desviaciones porcentuales en la presion de vapor (AP) y del volumen (Av) del liquido saturado para
calcular los pardmetros de componente puro de la EdE PC-SAFT, fueron calculadas usando el siguiente
criterio:

1 Np Pe?(a;)t,i - csae}f:,i
AP=— — *100 (15)
Np i Pexp,i
Np Vsat_ _Vsalt _
PP o) il BT (16)
Np i Vsat

exp,i

donde Np representa el numero de datos experimentales de la presién de vapor y de volumen del liquido
saturado.

Se consideran dos ejemplos en este trabajo para mezclas de 4 componentes. En un caso, mezcla de
isbmeros y en el otro se presenta una mezcla de hidrocarburos lineales, a determinadas condiciones de
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presion (en un ejemplo la presion tendiendo al vacio y en el otro la columna opera a presiones alrededor de
la atmosférica) y temperatura determinadas. La eficiencia en cada etapa se a considerado ser de 100.00%.
En cada ejemplo también se ha considerado que el valor del parametro de interaccién binario (k;) que usa la
EdE PC-SAFT sea igual a cero, esto por que la forma y tamafio de las moléculas que se usan para el
modelado en cada ejemplo son muy semejantes unas a otras. En el caso de que las moléculas difieran
mucho en tamario y forma, el k; tendria que calcularse separadamente para cada sistema binario usando
sus respectivos datos experimentales. EI modelo termodinamico usado en el software comercial del
ChemCAD fue la EJE Peng-Robinson (PR-ChemCAD)

4.1. PRIMER EJEMPLO NUMERICO

La columna de destilacidon propuesta en este ejemplo, consta de 49 platos teéricos (N = 49), siendo que el
alimento entra en el plato 21 (M = 21) y que este consta de 4 componentes (Nc = 4) cuya composicion (zg)
es presentada en la Tabla 2. La presion de tope en la columna (Topp) es de 100.0 mmHg y se supone que
en cada etapa hay una caida de presion (PDPTR) de 7.0 mmHg. Se pretende obtener un destilado (Top) de
26.0 Ibmol/h y un producto de fondos (Bott) de 74.0 Ibmol/h, haciendo que la velocidad de alimentacion a la
columna (F) sea de 100.0 Ibmol/h, a una temperatura (Treep) de 100.0 °F teniendo una entalpia(Hreep) de
5963.8 BTU/Ibmol.

Tabla 2. Fracciones molares en el alimento para la mezcla propuesta en el ejemplo 1.

Componente ZF
1 n-hexano 0.25
2 2-metilpentano 0.25
3 3-metilpentano 0.25
4 2,2-dimetilbutano 0.25

La Tabla 3 muestra los factores de separacion obtenidos en el plato de tope y en plato de fondo, obtenidos
usando la EdJE PC-SAFT en combinacion con el método de Amundson-Pontinen y los obtenidos también
con el software comercial ChemCAD. Se puede notar la semejanza en los valores obtenidos de estas
relaciones para cada componente en ambas etapas de la columna. La Figura 2, presenta en forma grafica
una comparacion entre los perfiles de temperatura obtenidos en cada etapa por la EdE PC-SAFT aplicando
el método de Amundson-Pontinen y por el PR-ChemCAD. Se puede apreciar la misma tendencia que sigue
el perfil de temperaturas en funcion del numero de etapas. Iguales resultados se obtienen cuando se
comparan las presiones ejercidas en cada etapa.

Tabla 3. Factores de separacion (K =y / x) obtenidos por el PR-ChemCAD vy por la EAJE PC-SAFT para la
primera y ultima etapa de la columna de destilacién, segun los datos del ejemplo 1.

K=y/x
Componente PR-ChemCAD PC-SAFT
Etapa Etapa Etapa Etapa
1 50 1 50
n-hexano 0.5700 0.7976 0.5145 0.7970
2-metilpentano 0.8136 1.0532 0.7187 1.0637
3-metilpentano 0.7220 0.9554 0.6433 0.9670
2,2-dimetilbutano 1.3028 1.4877 1.1854 1.5196

4.2. SEGUNDO EJEMPLO NUMERICO

En este segundo ejemplo, la columna tiene 18 etapas tedricas (N = 18) siendo que el alimento entra a la
columna en la etapa 10 (M = 10) y también, el numero de componentes es 4 (Nc = 4) Las condiciones de
operacion de la columna son las siguientes: La presion en el primer plato (Topp) es de 760.0 mmHg, siendo
que la caida de presion entre cada etapa (PDPTR) es 10.0 mmHg. El alimento entra con un flujo (F) de
100.0 Ibmol/h a una temperatura (Tregp) de 80.0 °F y con una composicién mostrada en la Tabla 4. El flujo
de destilado (Top) a obtener es de 50.25 Ibmol/h y productos de fondos (Bott) de 49.75 Ibmol/h operando a
un reflujo (Reflux) de 0.99. La Tabla 5 reporta los factores de separacion por componente obtenidos en la
primera y ultima etapa tanto como para el modelo PC-SAFT con el método de Amundson-Pontinen como los
obtenidos por el PR-ChemCAD. Hay una ligera variacion entre los valores de estos factores de separacion
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entre los dos métodos, muy probablemente derivado del método usado por el ChemCAD asi como por las
propiedades fisicas de los componentes que usa este paquete comercial.
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Figura 2. Perfil de temperaturas y presiones en funcion del numero de etapas obtenidos con el PR-
ChemCAD y con la EJE PC-SAFT para los datos del ejemplo 1.

Tabla 4. Fracciones molares en el alimento para la mezcla propuesta en el ejemplo 2.

Componente ZF
1 n-pentano 0.15
2 n-hexano 0.35
3 n-heptano 0.40
4 n-octano 0.10

Tabla 5. Factores de separacion (K =y / x) obtenidos por el PR-ChemCAD vy por la EAJE PC-SAFT para la
primera y ultima etapa de la columna de destilacién, segun los datos del ejemplo 2.

K=y/x
Componente PR- ChemCAD PC-SAFT
Etapa Etapa Etapa Etapa
1 18 1 18
n-pentano 0.9462 2.0896 1.1128 2.5714
n-hexano 2.5275 5.0338 2.6490 4.7413
n-heptano 0.3623 1.0246 0.3323 0.9838
n-octano 0.1549 0.4863 0.1452 0.4627

La Figura 3 muestra en forma cualitativa, el perfil de temperaturas y presiones en funcion del nimero de
etapas tedricas, obtenidas por la EAE Pc-SAFT en combinacién con el método de Amundson-Pontinen y por
el PR-ChemCAD. Se percibe que la tendencia de las temperaturas obtenidas por el ChemCAD son similares
al comportamiento que presentan las temperaturas obtenidas por la EdJE PC-SAFT y Amundson-Pontinen.
En cuanto el comportamiento de las presiones en cada etapa es ligeramente diferente uno de otro método.



La Tabla 6 muestra los resultados finales referidos al balance de calor, obtenidos en el condensador (Q¢) y
en el reboiler (Qr). Los resultados obtenidos en el balance de calor con la EdJE PC-SAFT confirman que
ademas de ser importante para el equilibrio liquido-vapor a bajas y altas presiones, es capaz de calcular con
gran efectividad las entalpias de mezclas liquidas o gaseosas a condiciones reales de operacion.
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Figura 3. Perfil de temperaturas y presiones en funcion del numero de etapas obtenidos con el PR-
ChemCAD y con la EdE PC-SAFT para los datos del ejemplo 2.

Tabla 6. Resultados obtenidos por el PR-ChemCAD y por la EJE PC-SAFT en el balance de energia en el
condensador y en reboiler (BTU/h) para cada ejemplo propuesto.

PR-ChemCAD PC-SAFT
Ejemplo Qn Qc Or Qc
(Btu/h) (Btu/h) (Btu/h) (Btu/h)
0.399486E06 0.133814E07 0.105185E06 0.127089E7
2 0.17401E07 0.654526E06 0.146166E07 0.801046E6

5. CONCLUSIONES

En este trabajo fue aplicado un modelado riguroso a una columna de destilacién usando una EdE no cubica
(PC-SAFT) en combinacion con el método modificado de Amundson-Pontinen. Los resultados fueron
comparados con aquellos obtenidos con el modelo termodindmico de Peng Robinson del simulador
comercial ChemCAD vy estos corroboran la alta eficiencia de la EJE PC-SAFT, ya aplicada con éxito en el
equilibrio de fases a bajas y altas presiones. La EAE PC-SAFT también se muestra eficiente en el calculo de
las entalpias tanto del liquido saturado como del vapor saturado a condiciones reales de operaciéon de la
columna.

6. ETAPAS FUTURAS DE INVESTIGACION

Tal como se dijo anteriormente, este trabajo forma parte de una investigacion concatenada. El objetivo final
es el modelado riguroso de una columna de destilacion o de extraccién, usando fluidos supercriticos para la
extraccion de solutos que pueden ser productos naturales, quiere decir que la columna de separacion
tendra que operar a altas presiones y temperaturas. Trabajos previos en la literatura [22][23], muestran la
alta eficiencia de la EAE PC-SAFT, no solamente en el campo del equilibrio de fases de compuestos con
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pesos moleculares relativamente bajos, sino también de compuestos con peso molecular alto como es el
caso de polimeros y copolimeros [24][25][26]. Asimismo, la EJE PC-SAFT ha sido poco usada en la
separacion de productos naturales y aun nadie la usé en la implementacion de una columna de separacion.

Lista de simbolos

a : Energia libre de Helmholtz, adimensional
Bott : moles en el fondo de la columna (W)

F : moles en la alimentacion

H : entalpia de la corriente de vapor

Heeep : entalpia de alimentacion

h : entalpia de la corriente del liquido

K : constante de distribucion

k : constante de Boltzmann

Ki : parametro de interaccion binario

L : flujo molar del liquido

M : numero de etapas debajo del plato de alimentacion
m  numero de segmentos

m : promedio del numero de segmentos

N : numero total de etapas; numero total de moléculas
n : nimero de moles

Nc : numero de componentes

Np : numero de puntos experimentales

P : presion del sistema

PDPTR : caida de presion en cada plato

PM : peso molecular

Qc : calor removido en el condensador

Qr : calor cedido en el rebolier

R : constante general de los gases ideales
Reflux : relacion de reflujo

TreeD : temperatura de la alimentacion

Top : moles en el destilado (D)

Topp : presion de tope

\% : flujo molar del vapor

\% : volumen molar

X : fraccion molar en la fase liquida

y : fraccién molar en la fase vapor

VA : factor de compresibilidad

ZF : fraccion molar en la alimentacién

Letras griegas

: parametro de interaccién de energia

: densidad reducida

: densidad total del numero de moléculas
: diametro del segmento

: incremento

@, oS ™

: coeficiente de fugacidad parcial

Superindices

hc : cadeia dura (hard chain)
hs : esfera dura (hard sphere)
id : ideal

pert : perturbacion

res : residual

Subindices

i,j componente
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