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EL EQUILIBRIO TERMODINAMICO

1-1. DEFINICION DEL EQUILIBRIO TERMODINAMICO

El concepto de equilibrio termodinamico denota una comdigétatica o la
ausencia de cambio en las propiedades termodinamicas dstamas El equilibrio se
presenta cuando hay igualdad de propiedades en areas distintasndemo sistema,
considerando al menos la presencia de dos fases ertoofites superindices I, 1l y Il
representan las distintas fases).

El equilibrio termodinamico esta constituido por otrosestrequilibrios
fundamentales:
« Equilibrio mecanico: BP'=P"=...
« Equilibrio térmico: TT"=T"=...
« Equilibrio difusivo (para cada componentg)=p;"=p;" =...
Al resolver problemas de equilibrio liquido-vapor, es imgate verificar que los
datos sean congruentes, es decir, que ni sobre nirffdrenacion. Para ello se usa la
Regla de Fases de Gibbs que indica que el numero de gradbsrtedk es igual al

namero de variables menos el nimero de ecuaciorsey su valor viene dado por 2
menos el numero de fasgsnas el nUmero de componentes n:

A=v-€=2-¢+n (1-1)
v=2+(MN-1¢ (1-2)
€=(¢-Dn (1-3)

Para un sistema bifasico: grados de libertad 22 n = n, por lo tanto, para una
mezcla binaria basta conocer 2 parametros indep@rdi para que el sistema quede
totalmente determinado, es decir, con cero (O)agae libertad.
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1-1.1. Presiéon

El equilibrio de presion se logra muy rapidamente. El greslida presion es la
fuerza impulsora béasica para el intercambio de mat8iida presion, a nivel de la
interfase, fuera superior a la del vapor, en seguida utidade materia se escaparia del
liquido para compensar este vacio. A su vez, un vaporbeapsesion sobre un liquido
tiende a incorporarse en este Ultimo hasta la igualdaded®pes. Notese que en la fase
gaseosa la aproximacion de igualdad de presion en todangbres valida. Sin embargo,
en la fase liquida, el valor elevado de la densidad hacka guesion cambia en el liquido
en funcién de la profundidad por debajo de la interfase. festemeno es faciimente
observable por ejemplo en agua que empieza a hervir. tas d® vapor se forman en el
fondo de la olla y son de pequefio tamafio. A medida quesni@acenso, va aumentando
de volumen ya que la presion estatica esta decreciendedidarue se acerca de la
superficie.

1-1.2. Temperatura

El equilibrio térmico se logra muy lentamente en companaal equilibrio
mecanico. Esto se debe a que el fendbmeno de convdeo&manismo dominante de
transferencia de calor en los fluidos en movimientadch homogeneizar la agitacion
molecular de ambas fases. Este proceso de transmididregiergia por medio de choques
entre moléculas resulta en una “cadena” muy pesada pasaitia la informacion. Una
de las formas tradicionales usadas para alcanzar dicHibrémaérmico consiste en una
permanente recirculacion de ambos fluidos con contatitgoi.

1-1.3. Potencial quimico

El equilibrio termodinamico corresponde en su expresi®geaeral a la igualdad
de las energias de Gibbs en cada fase. Al tener adivenia la igualdad de presion y
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temperatura mencionada anteriormente, de las reladieng&stermodinamica, se deduce
gue la igualdad de energia de gibbs se logra cuando el potguti@to de cada
componente en cada fase es igual. Esto a su vez, se psaderra la igualdad de las
fugacidades parciales en solucion de cada componente eiasada

N

fil = f:” (1-4)

Al igual que el equilibrio térmico, alcanzar el equilibde potencial quimico es lento. Es
importante garantizar un fuerte intercambio entredaed para facilitar dicho equilibrio.

El disefio de los aparatos usados en procesos de sepasi@iosiempre orientado a
garantizar grandes superficies de contacto entre las faskiertes agitacion para

homogeneizar las fases en una parte del proceso seguida tiseme separacion de las
mismas.

1-2. EL EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR

El equilibrio liquido-vapor se caracteriza por aprovechaliferencia de volatilidad
de cada una de las especies presentes en la mezclgerRolp ea una presion dada, se
sabe que el etanol cambia de fase a una temperatura quenef agua. Esto se traduce
por una mayor facilidad del etanol para escapar de la an@zokdida que se calienta. Por
ende, se puede entender que en la fase vapor correspond@nteina mayor
concentracion de etanol que de agua que la que hay enligdidz Esta a su vez, tiende
a hacerse mas rica en agua ya que pierde en forma prednatanol. Es este concepto
fundamental de volatilidad que explica la diferencia de coicipasentre la fase vapor y la
fase liquida. Dicha relacién entre cada una de las cooqmues de cada componente
permite definir el coeficiente de distribucion, a vek@vado coeficiente de reparto entre
las dos fases.
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K =% (1-5)
)(i

La composicion de la fase vapor suele ser representada lptiay mientras que
la letrax corresponde a la fase liquida. Se puede apreciar que pacanip®nentes
volatiles, la composicién en la fase vapor es superilar unidad, mientras que para los
componentes pesados, la proporcién en la fase liquidayes oze aquella de la fase
vapor, razén por la cual su coeficiente de distribucidinfesor a la unidad. Para tener un
equilibrio liquido-vapor, es imprescindible tener comporentelaties y otros mas
pesados.

Un dltimo parametro importante en la descripcion del égiililiquido-vapor
consiste en la volatilidad relativa. Este pardmetralefene como la relacién entre dos
coeficientes de distribucion.

K
a. =—L 1-6
[} KJ ( )
Un componenté mas volatil que el componerjtee caracteriza por una volatilidad
relativa superior a la unidad, mientras que un componeamtes pesado quetiene una
volatilidad relativa inferior a la unidad. La volatilideglativa del componenjees unitaria
por definicion.

1-2.1. Descripcion del equilibrio LV

Para los componentes puros de la naturaleza, la tempedatwambio de fase a
una presion dada es Unica. Para las mezclas, este fem@mealgo mas complejo. De
nuevo, si se considera una mezcla etanol-agua liquida yeumepseza a calentar, se capta
facilmente que la temperatura a la cual la primera budsujampor va a nacer va a ser mas
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baja que la del agua pura debido a la presencia del alcoholsipeembargo, parece
l6gico que sea superior a la del etanol puro, justamentta poesencia del agua. De la
misma forma, si se empieza a enfriar una mezcla vdpamisma composicion que la
anterior, la temperatura a la cual aparece la primeraujaude vapor es inferior a la
temperatura del agua pura pero superior a la del alcohol pera@ostata que la
temperatura a la cual aparece la primera burbuja de vapeiempre superior a la
temperatura a la cual aparece la primera gota de liquidos Bgs puntos corresponden a
valores extremos de la presencia del equilibrio liquido+vgpreciben los nombres de
punto de rocio y punto de burbuja respectivamente. A cuakguigreratura intermedia,
comprendida entre la temperatura de burbuja y la tempedduracio, coexisten la fase
vapor Yy la fase liquida. La infinidad de puntos intermedéosasacterizan por tener una
fraccion vaporizada distinta y composiciones de la Yaper y liquida también distintas.
La fraccién vaporizada viene definida en base a lziéelade las cantidades de materia
presentes en la fase vapdry la alimentacionF (el liqguido L sale por el fondo del
equilibrio):

=== (1-7)

Un punto de rocio se caracteriza por una gota infinisdglmnliquido y por ende su
fraccidn vaporizada es unitaria. La composicién de mdtaera gota de liquido esta en
equilibrio con la composicién del vapor, la cual a suegmual a la de la alimentacion
por el caracter infinitesimal de la gota. En contrapagt punto de burbuja se caracteriza
por una gota infinitesimal de vapor, razon por la custblecion vaporizada es nula. De la
misma forma, la burbuja de vapor esta en equilibrio ttiguedo que se confunde con la
alimentacién debido a la infima cantidad de la gota vapor.

Se ha hecho el razonamiento comparando un procesoiésolbcual se le afiade
o retira calor y se ha seguido la evolucion de la tertyreraUn experimento muy similar
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puede realizarse manteniendo la temperatura constardeigndo variar la presion. De
nuevo en este caso llegara el momento donde aparedmédaigogota de liquido (presion
de rocio) o el momento donde aprece la primera burbujaplar (presion de burbuja).
Esta vez, se tiene la certeza que la presion de burbuygyor que la presion de rocio
(recuerde que en el caso de la temperatura la comparagifnvertida). De nuevo, si la
presion del sistema esta comprendida entre estas dosnpsesxtremas, se puede
observar un equilibrio liquido-vapor, el cual se separaoana espontanea en sus dos
fases.

1-2.1.1. Mezclas binarias

Como se menciond al principio, para una mezcla binasagrados de libertad son
iguales a dos, razén por la cual basta en especificameoie dos parametros
independientes para definir completamente el estado terémidb. Esta peculiaridad
permite manejar sencillamente el caso en forma grafic

Para una mezcla binaria de componentes A (méas voldgil\menos volatil), las
fracciones molares globales de cada uno de los compsrsentdefine por:

N
z, = A (1_8)
NA + NB
N
zZ; -_ B (1_9)
NA + NB

donde N y Ng representan la cantidad de materia total en la meZslabvio
constatar que la suma de las composiciones es unitaria:

z,+z; =1 (1-10)



J.M. Ledanois, C. Olivera-Fuentes

De la misma forma, se pueden definir las fraccionesneslen el liquido y en el
gas. Se obtienen las relaciones:

L
X, = —Na__ (1-11)
Ny +Ng
Ny
—_ A 1-12
yA NX + Ng/ ( )

siendo por supuesto, por la ley de la conservacion detéxima\, =N."+N,". La
restriccion que tienen las composiciones molares parhiharios se presta muy bien a la
utilizacion de una de las composiciones como parametiepéndiente. Conocer una
composicion es obviamente conocer la otra. De aqei laggosibilidad de expresar algun
pardmetro termodindmico en funcion de la composiciérbeQasaltar que, en estos
graficos, la composiciora=0 corresponde al componente mas pesado puro mientras que
xa=1 corresponde al componente volatil puro.

1-2.1.1.1.Diagramal vs.xyy P vs.xy

Tal como se ha descrito en el punto general del equiligti@o-vapor, uno de los
experimentos tradicionales que se puede realizar corresgbradentamiento de una
mezcla de composicibn conocida a presidn constantenefi se sabe que los
componentes Ay B puros tienen temperaturas de cambaseédificas y distintas, siendo
la temperatura de ebullicién del mas volatil inferida é&emperatura de ebullicion del mas
pesado. Supdngase que se tiene una muestra de compasicibitada en liquido
comprimido (punto B. Al iniciar el calentamiento se observa que la teatpea de la
mezcla va en aumento. Este proceso sigue hasta que aparpamera burbuja de vapor
(punto B"). Este punto, como ya se ha mencionado se llama tatapede burbuja. La
composicion de la burbuja de vapor es distinta de la daddigucontiene mayor cantidad
de producto volatil que la fase liquida. Por esta razése sepresenta la evolucion de la
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temperatura con respecto a la composicion del compovelatéd, en el punto de burbuja,

la composicion del vapor esta a la derecha de la congosiel liquido (puntos £y
P,’).

L
NA;PZ

L L
NA;PZ + NB;PZ

Xnap2 = (1'13)
Al analizar lo que ocurre para la fase liquida, se puededmtgue dicha fase ha

perdido una cierta cantidad infinitesimal de moléculasdsida proporcion relativa de

componente volati mayor que la de cantidad de componergadge(dNa-/Na"-

>dNg"/Ng"). La composicion del componente volatil en la meliglsida evoluciona de la
forma siguiente:

(N5 +NEJNE - NEd(NS + NS) _ NydNs - NEaNg
(N5 N ) (NN )

dx, = (1-14)
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Figura 1-1: Equilibrio liquido-vapor para binario a presioénstamte.

Se puede apreciar quesdes negativo si el numerador es negativo, es decir si la
siguiente ecuacion se cumple:
dNL _ N; X
A> A=A (1-15)
dN; Ng Xg
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De esta expresion, se deduce que si la mezcla es capaadieipren forma
diferencial, una mayor proporcién de componente A que dp@aente B en una relacion
superior a la de composiciones (es la nocién de producsovoiatil en su concepto
esencial) la mezcla tendra obligatoriamente que ir erap@ndose en el componente A.
Por ende, de esta ecuacion se deduce directamente queplasimiin de la fase liquida
en el punto P es menor que la composicion de la fase liquida en el pBnto
Adicionalmente, se puede entender que si dicha mezcl&ieentha mayor proporcion de
componente pesado, la temperatura de burbuja a la cualaara el proceso va a ser
mayor que la anterior, es dedig>T,. También se entiende que la composicion de la
burbuja de vapor que nace de este equilibrio va a teneroumaosicion menor que la
anterior {3<y,, la deduccién es directa escribiendo también la ecudd&nencial para la
fase fapor). En el punto,Ha composicion de la fase liquida era igual a la comiosite
la mezcla originalx;=z), sin embargo, esto no es el caso para la composieide fase
liquida. La sencilla escritura de un balance de mateegdedor del equilibrio conduce a:

F,=V,+L
{ 1 3 3 (1'16)
F.z =V,y, +L;x,
Reemplazando la primera ecuacién en la segunda y despejanuloeden obtener
varias expresiones, de las cuales se han selecciolasdotias como J[F, o Ls/V3 se
obtienen directamente a partir de estas dos):

VaoamX (1-17)
Fl Ys =X

y
Vs_z-X (1-18)
L, ¥;-2
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Estas dos ecuaciones corresponden a la tradicionaldeddapalanca en el grafico
T vs. xy. La primera describe la fraccién vaporizgglda cual se define como la relacion
entre el vapor y la alimentacién, siendo su valor cengtido entre 0 y 1 (0O corresponde
al punto de burbuja y 1 corresponde al punto de rocio). La da@auacion indica la
proporcién vapor a liquido de la mezcla. Su valor esta andjuto entre 0 (burbuja) y el
infinito (rocio). Cabe sefalar que esta ecuacion emmilede ser aplicada al punto En
este caso la cantidad de vaportiénde a cero, razén por la cual la composigidiiende
a la composiciom; (liquido saturado).

Si se sigue el proceso de calentamiento, el fendmemoseguir ocurriendo en el
mismo sentido, es decir el liquido se empobrece paulatmaraa componente volatil y, a
su vez, el vapor tendrd también una composicion cadaneeor. Este fendmeno se
detiene en el momento en el que la composicién dedavéasor se hace exactamente igual
a la composicién del punto inicial de partida (vapor satyrdgkie punto, notados®n el
grafico, se caracteriza por una fraccién vaporizada mgualo, es decir corresponde al
punto de rocio. La composicion de la Gltima gota de liquidel evomento en el cual va a
desaparecer esta ubicada en el grafico en el pynto P

Continuando el proceso de calentamiento mas alla depaste corresponde a
elevar la temperatura de un vapor sobrecalentado. Ya abtienen dos fases como entre
las temperaturak; y T,;. En el ejemplo grafico, el calentamiento se detuvel @anto E.

Si se repite el experimento empezando con otra compogiistinta, se obtiene
otro segmento de curva de burbuja y de rocio. El conjunttodes los elementos
conduce a una forma caracteristica conocida como jEnt@ menisco o ¢??7??) de
equilibrio. Por debajo de esta zona se tiene la zotiguddo comprimido. Por encima, a
temperatura mayor, se observa la zona de vapor schrerhd. Entre ellas dos, se
observa la zona de equilibrio liquido-vapor, delimitada &eaupor las lineas de liquido
saturado abajo (burbuja) y de vapor saturado arriba (rdCée insistir que la zona de
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equilibrio liquido vapor es una zona de inestabilidad y cualquieto ubicado en esta
zona va a transformarse de forma espontanea en dos paemtificados por la isoterma
gue pasa por el punto interno al lente. La fase liquiddtemdra en el lado izquierdo del
segmento horizontal (siendo su composicion la intei@@ccon la curva de liquido
saturado) mientras que la fase vapor se obtendra del ladchdedel mismo segmento
(siendo su composicion la interseccion con la curvaapervsaturado). La aplicacion de
la regla de la palanca o del balance de materia medciandica la proporcion de liquido
y de vapor obtenido. Los puntos internos a la zona debeguilquido-vapor pueden ser
vistos como puntos ficticios o virtuales ya que, enafuraleza, no se puede conseguir
una fase homogénea que tenga esta composicion y estaadempdérecuérdese que se
estudia un proceso a presion constante). Lo que si se phselwar es la presencia de
fases homogéneas a la mismas condiciones de presipertdura y composiciones
soluciones del balance mencionado.
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T=cte.

Liquido comprimido

Burbuja

Vapor sobrecalentado

XA’ yA

Figura 1-2: Equilibrio liquido-vapor para binario a temperatorsstante.

Ahora bien, se puede repetir el mismo tipo de experimgmeop esta vez
manteniendo la temperatura constante y variando ladpreSie obtiene el mismo
comportamiento general, es decir se observa, a unareom@edada, una presion de
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burbuja y una presién de rocio distintas para una compogioidocida. A diferencia del
caso anterior, la presion de rocio es inferior a é&sipn de burbuja (recuérdese que la
presion y la temperatura varian en forma opuesta cotalasamente expuesto en la ley
de los gases ideales). Esto significa que la zona de valemtado esta en la zona inferior
del grafico (menor es la presion, mas facil es pamaolkécula llegar a la fase vapor) y en
oposicién la zona superior corresponde a la fase de liquodaprimido. La zona
intermedia de equilibrio liquido-vapor se ve delimitado encsa superior por la curva de
burbuja y, en la zona inferior, por la curva de rocio.

Es importante recalcar que el aspecto general de esteoged menos
pronunciado, en cuanto a curvatura, que el grafico a presidgstante. De hecho, para
una mezcla cuyo comportamiento es esencialmente ldealrva de rocio tiende a ser
lineal. Este hecho concuerda completamente con loscipientos termodinamicos
vigentes.

Por ultimo, cabe sefialar que cada uno de los tipos de dagremcionado
anteriormente cambia con la presién o con la temperaka evolucion de cada tipo de
grafico se muestra en la figura siguiente. A medida que aan@eptesion, la temperatura
de ebullicion de los componente puros se hace cada vez,maon por la cual los lentes
de equilibrio se ubican cada vez en una posicibn masrakhgrafico. Puede ocurrir que
la presion del gréafico esté por encima de la presidioade uno de los componentes. En
este caso, la curva se ve mermada y no llega a la siidpo pura de uno de los
componentes. En el caso del grafico a temperatura obaska secuencia de graficos esta
invertida. Un lente de equilibrio a mayor temperaturaesponde presiones de ebullicion
menores que las anteriores.
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T, P = cte. P, T = cte.

»
»

|

P>P T>T,

? : 0
’\\/
0
N
0
N
y
1

n

XA’ yA XA’ yA

Figura 1-3: Evolucién del equilibrio liquido-vapor con la prasida temperatura.

1-2.1.1.2.Diagramay vs. X

En los diagramas anteriores, el equilibrio termodinamiene dado por una curva
horizontal (una isoterma en el diagrama a presion aotesb una isobara en el diagrama a
temperatura constante). Las composiciones se ledrcarce de dicha horizontal y de las
curvas de liquido y vapor saturados. Es decir que se puede, ateragaratura
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comprendida entre las temperaturas de ebullicion de lopaentes puros, generar pares
de composiciox y y en equilibrio. Cabe sefialar que la evaporacion del cotappesado
puro ka=0) genera un vapor también puya=0) y que, de la misma forma, al evaporar el
compuesto mas volatil purasEl) se obtiene un vapor igual de puye=1). Por ende los
puntos extremos de la relacién de equilibrio se caraategiempre por incluir los pares
{0;0} y {1;1}. La construccion del diagramavs. x suele hacerse mediante proyeccién de
un gréfico sobre el otro como se muestra en la figgraesite.
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A

P = cte.

A

X3

17



Repasos termodinamicos

Figura 1-4: Equilibrio liquido-vapor a presion constante (progay vs.X).

Este diagrama contiene directamente el valor del éemtfic de distribucion al
dividir entre si dos valores de la curva obtenida. Haraneponente volatil, la relacion es:

Ya = KX, (1-19)
mientras que para el componente pesado se tiene:
Ve = A-Yy,) =K @—X,) = KgXg (1-20)

Los coeficientes de distribucion varian con la terapura como se puede observar
del ejemplo dibujado. Sin embargo la variacionKdey Kg es sensiblemente la misma,
sobre todo si los componentes presentes en la ansad de la misma familia (por
supuesto no es el caso de mezclas con fuertesadiesds a la idealdad). Por ende la
relacion entreK, y Kg debe variar mucho menos con la temperatura (ordaidm,
dependiendo de cual gréfico o lente de equilibeo usiliza) que cada uno de sus
parametros fundamentales. Introduciendo la valatlirelativaaas como la relacion entre
estos dos parametros y haciendo la division deldasecuaciones anteriores, se obtiene
(en una mezcla binaria, se suele siempre referirolatilidad relativa al componente
pesado, razon por la cual el uso del subingjcge hace inatil y por ende se llamara a la
volatilidad relativan):

Ya - KAXA - axa
(1_yA) KB(l_ XA) (1_XA)

Despejando el valor de la composicion de la fapeivde esta expresion conduce

(1-21)

a.

y — KAXA — m(A
AKX KX (@-Dx, +1

(1-22)
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La primera forma de la expresion anterior indica que danposicion del
componente volatil en la fase vapor es un valor irgdimnentre la capacidad de cada uno
de los componentes presentes (A y B) a generar vapaedunda ecuacion, que es la
gue se usa tradicionalmente, describe con un solo pacaetemuilibrio de punta a punta.
Se puede en efecto cerciorar que pard, ya=0 independientemente del valor deDe
la misma forma, para,=1 se obtiene tambiéy,=1 cualquier sear. Esta relacion es
mucho mas practica que la relacién con los coeficiatgegistribucion. Adicionalmente,
dado que en la préactica se observa una muy moderada vadaqi¢ un valor constante
puede ser tomado como valor aproximado para la representsmicilla del equilibrio
liquido-vapor (caso de las mezclas con poca desviac#iedlidad).

De la misma forma que se ha despejado la composiciénfaelaapor en funcion
de la fase liquida, se puede generar la relacion que expresamposicion de la fase
liquida en funcion de la composicion de la fase vaporelagion es:

Ya

X, =—a = Y (1-23)
Yo, Ve (-a)y.+a
KA KB

Esta ecuacion, reciproca de la anterior, ha sido pawdaesn la literatura y sin
embargo puede ser muy util a la hora de resolver un prolbleraquilibrio liquido-vapor
binario.

1-2.1.1.3.DiagramaH vs.xy

Para el estudio de la destilacion es necesario comba@EmMmportamiento de los
diagramas de entalpia en funcién de las concentraciones:
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Para trazar las isotermas se deben conocer las coiopes de liquido y vapor a
esa temperatura:
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A

P = cte.

A

X3
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Figura 1-5: Equilibrio liquido-vapor para binario (diagrama lpitt@).

Como se observa en la gréafica anterior, a partir ddataH vs. x-y se puede
elaborar la curva correspondiente al equilibdig con el mismo método usado en los
graficos de temperatura en funcion de las composiciones.

Si se desea conocer el valor ge a una temperatura intermedia que no se
encuentra graficada, se puede recurrir a realizar unpafaeidon grafica o bien construir
una linea auxiliar la cual se usa sélo en el caso elagjimtermas sean paralelas.

En el caso de soluciones ideales, el diagrama de ergatpi@ompuesto por lineas
rectas, cualquier desviacion de estas representa larnexdstle entalpias en exceso.

Los gréficos anteriores pueden ser expresados numérieamagdiante las
siguientes ecuaciones:

HV (YA) = HX EVA + H\é Ull— yA) + Ya Ull— yA) DZ QDY (1'24)

h"(x,) = hs Ox, + I 01— %)+ % Q1- %), COx (1-25)

El dltimo término de estas ecuaciones pertenece aloputnque describe la
entalpia en exceso, don@gy C” son las capacidades caldricas de los componentes puros.

1-2.1.2. Mezclas multicomponentes

El sistema multicomponente ternario puede ser visualizad®ién en forma
grafica tri-dimensional. Si bien esta representacior@wser Util para ayudar a imaginar
los equilibrios que se puedan formar, es totalmente inpdslcer una lectura real sobre
este tipo de grafico. Su construccion se basa en la agmpbe tres diagramas binarios
tomados 2 a 2. Estos tres diagramas se retnen para toranbase triangular equilatera.
El volumen creado en el medio, con el aspecto de un somninicornio, representa la
zona de equilibrio liquido vapor. Los limites con las sot@ vapor sobrecalentado y de
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liquido comprimido son ahora superficies (y no lineas c@moel caso binario). Su
posicion superior o inferior depende si la representaesdad asociada a un diagrama a
presion constante o a temperatura constante. Cada lamagas del prisma visualiza la
misma informacion que se tenia en los diagramas binario

B
Figura 1-6: Equilibrio liquido-vapor para ternario (visualipacsD).
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Para las mezclas de mayor nimero de variables, ningumasentacion grafica
puede ser concebida. Es por ende necesario proceder ianggldodas las ecuaciones
solamente mediante ecuaciones que describen el fenéAmtes.de todo, es conveniente
relacionar los coeficientes de distribucion con paréseetjue puedan ser calculados
mediante ecuacion, aln si a veces estas ecuacionalgsaomplejas.

Las relaciones que a partir de aqui se van a diferengianden de la opcién con
la cual se va a calcular la fugacidad parcial en solucibcada componente. Se puede
representar la fugacidad parcial en funcion del coeficidatéugacidad tanto en la fase
vapor como en la fase liquida, dando asi la familia dentodelos llamadog -@ Existe
también la posibilidad de expresar la fugacidad parcial kriéo del coeficiente i en
funcion de su coeficiente de actividad, siendo esta atieanuna buena seleccién cuando
las mezclas liquidas desvian fuertemente de la idealdddmiila de estos modelos suele
llamarsey-@

1-2.1.2.1.Modelos@-¢@
Para la fase vapor:

q;I Ei (1-26)
y.P
Para la fase liquida:
(-

o= (2-27)

x P

De aqui se deduce la expresion del coeficiente de distnibucio
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S,

K =

~ (1-28)
(pV
El calculo de los coeficientes de fugacidad de los compesergn solucion se

lleva a cabo mediante formulas propias del modelo seted. Unos ejemplos de
formulacion se propone en el parrafo “relaciones temdamaicas”

1-2.1.2.2.Modelosy-@
Para la fase vapor:

N fAV
=L 1-29
@ v P (1-29)
Para la fase liquida:
fr fr
V== | (1-30)
X. f_O L _ psat
t X fisateX[{V' (P P )j
RT
De aqui se deduce la expresion del coeficientastiébd cion:
L _ pDsat
yi fisat eX[{Vi (P P )j
RT
K, = - (1-31)

\'%

¢ P

25



Repasos termodinamicos

indicando que, de forma general, el coeficiente de distdibues funcién de la
presion, de la temperatura, de la composicion de laiépsdd (a través del coeficiente de
actividad) y de la composicién de la fase vapor (a trdeésoeficiente de fugacidad en
solucién):

K, =K (P,T,%..X,,Y,..,) (1-32)

En el caso de soluciones ideales y de mezclas de gaaks,dd coeficiente de
actividad asi como el coeficiente de fugacidad en faservaguden a la unidad. La
fugacidad de saturacién es equivalente a la presion de s@&udat componente i. Por
fin, el término exponencial, llamado factor de Poyntsuele ser también cercano a la
unidad (la presién es cercana a a la presion de satusaeibwolumen molar liquido es
pequefio). La expresion se transforma entonces endeidariey de Raoult.

Psat
Ki =_1

P

Esta expresion permite apreciar que, en primera apro¥imael coeficiente de
distribucion es funcién principalmente de la presion yademperatura:

K, =K, (P,T) (1-34)

(1-33)

El conjunto de ecuaciones presentadas anteriormenterangest la relacion entre
las fases puede siempre ser expresada a través delemefide distribucién. La
formulacion matematica de dicho coeficiente puede ser gangilla 0 muy compleja,
dependiendo del modelo termodinamico utilizado para la raepees@n de cada uno de
los términos. Sin embargo, la presentacion genéridasdalgoritmos de solucion de los
diversos problemas no tiene por que depender del modelodieémico (en realidad,
ciertos modelos muy sencillos, Raoult en particular, pusdenesueltos de forma mas
corta que el algoritmo genérico).

26



J.M. Ledanois, C. Olivera-Fuentes

1-2.1.3.Azebtropos

En esta parte, se analizaran los casos atipicos destesias binarios. Entre ellos
se encuentran los azed6tropos los cuales son compogestescierta composicion tienen,
a presion constante, la misma temperatura de ebullgién de rocio. Esta mezcla
particular se comporta como si fuera un componente puwrae@esentacion grafica es la
siguiente:
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Figura 1-7: Ejemplo de homo-aze6tropo.

Este esquema corresponde a lo que se llama homo-azedRa@olos homo-
azeotropos, el valor de la volatilidad relativa es menta unidad cuandg es inferior ax
(en es ejemplo a la derecha del aze6tropo) y superouriidad cuandg es superior a.
Cuando se esta realizando una destilacion de este tipcezidamno hay forma de ir
superar la composicion del punto azeotrdpico por lo que npusden obtener los
compuestos puros como producto de este proceso.

Por otra parte, se consiguen en la naturaleza mezolasab que no pueden
coexistir en ciertas proporciones y se separan erafegpontanea en dos componentes de
composicion bien especifica. A este tipo de mezcli&e denomina hetero-azebtropo y su
representacion grafica es como sigue:
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Figura 1-8: Ejemplo de hetero-azedétropo.

Los hetero-azedtropos se diferencian de los homo+apas por la existencia de
una zona de inmiscibilidad donde se observa una discontinaitida curva de equilibrio
x-y. En este casa tiene dos comportamientos distintos: uno en la zdedadn a la recta
de inmiscibilidad y otro en la zona superior.

1-2.2. Relaciones empiricas y gréaficas

1-2.2.1. Expresiones para la volatilidad relativa

Una de las aproximaciones que se pueden hacer para ol#enarva, es:
a=aq,+q Dk+0’25(2 +a; D<°’+...+q1 [X (la mayoria de los modelos matematicos existentes
truncan esta aproximacion polinémica hasta su teromire).

En los casos en que la data no se pueda ajustar a un polifpmmn ejemplo al
constatar que ciertos puntos conocidos con precisioaproducidos adecuadamente con
un polinomio de aproximacion) se puede recurrir al métodatdgpolacion de plantillas
cubicas (conocido a veces como método de “spline” culgnogl cual se obtiemess
como una funcién por segmentosxde

Una expresion sencilla para representar un homo-apedtea funcién de la
composicién se muestra a continuacion:

a=1+(x—>g)(ag +a k+a, X +a, X +..+a, D(‘) (1-35)

Dondex, es la composicion del punto de azeotropia .

Dos ecuaciones son necesarias para describir un leedtropo y una funcién légica ha
de ser usada para saber en que zona se esta predicieoidtilidad.

31



Repasos termodinamicos

1-2.2.2. Polinomios tipo Redlich-Kyster para entalpiasnptratura

El polinomio de Redlich-Kyster es una forma de polinoque se apoya en dos
puntos conocidos con precision. Los puntos intermediabtiEnen como una diferencia
calculada a partir de la tendencia general entre los ddssgpoonstruidos. Por supuesto,
la diferencia entre la aproximacion lineal y la cocién ha de ser nula en los puntos
conocidos. La expresion matematica general, construata de los puntosx, yi} y

{Xz, yz} es.

y=y1+&__)% (o) +x-x)xx & +a Ha +aé +.. +a.X) (1-36)
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1-2.2.3. Diagramas de “de Priester” y de “Scheibel & Jenny”

El diagrama de “de Priester”, conocido también bajéretino de Scheibel y Jenny
segun la literatura, representa de forma sencilla et @&l coeficiente de distribucién (K
equilibrio) a partir solamente de la presion y de la teatpe. En este diagrama,
conociendo los dos parametros antes mencionados, se lpeeddirectamente en el
grafico el valor de la K para cada uno de los componeapestados en este diagrama.
Una representacion de dicho nomograma se muestra auamidin:
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Figura 1-9: Nomograma de “de Priester” para la K de equilibrio
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1-2.2.4. Diagramas de Maxwell

En el célebre libro “Databook on Hydrocarbons” de Melkwse han propuesto
diagramas describiendo para numerosos hidrocarburos el cammmto del coeficiente
de fugacidad como una funcion de la temperatura a distintammes. A pesar de no
tener uso masivo actualmente sigue representando un mitla eepresentacion dl
equilibrio de los HC
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Figura 1-10: Ejemplo de representacion del diagrama de Maxwell.
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1-2.2.5. Diagramas de la GPSA

El diagrama de la GPSA (Gas Processors Suppliers Assatiamcluye un
parametro muy importante en el célculo del coeficientdistebucion. Es el concepto de
presion de convergencia en donde la K de equilibrio tierdde a
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Figura 1-11: Ejemplo de representacion del diagrama de GPSA.
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1-2.2.6. Diagramas para mezclas (GPSA)

El diagrama de GPSA ha sido extendido para mezclas queeinguwmcipalmente
hidrocarburos liviano Cerca de la presidbn de convergedeiacada uno de estos
hidrocarburos se ha desarrollado un metodologia para eValeaolucién de las K de
equilibrio cerca de los puntos criticos.
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Figura 1-12: Ejemplo de representacion del diagrama de K debequplara mezclas.
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1-2.2.7. Diagramas de entalpia

Ciertos autores han elaborado para numerosos hidrocarbnos diagrams que
permiten evaluar la entalpias de estos componentes puebsvam conocidos sus
condiciones de presion y temperatura.. Estos diagramasdaade particular importancia
para el calculo de intercambiadores en procesos pesolero
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1-2.3. Relaciones termodinamicas

1-2.3.1.Calculo del coeficiente de fugacidad
1-2.3.1.1.Ecuacién de estado de Redlich-Kwong

Formas basicas:

poRT___a
V-b  JTv(v+b)

\Y a

“V-b RTE(v+b)

Formas polinémicas:

v-RTz +1(i—bRT— szjv—a—b =0

P PVT PJT

z*-7*+(A-B-B?)Z-AB=0
Célculo del coeficiente de fugacidad:
Lng, =Z -1-Ln(Z - B)——g Ln[1+9j
%

Parametros:
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a: a C
P P
b= ,RT. 008664RT,
P R (1-41)
_aP _ 042748
- R2T 25 - T 25
B = bP _ 008664
RT T,
Esta ecuacion es aplicables a compuestos gdhZ33.
1-2.3.1.2.Modificacion de Soave a la ecuacion de estado de Reédhcimg
p=-RT__oca (1-42)
v-b v(v+b)
Formas polinbmicas:
RT 1 aoo
vP-—Vv*+=(aa -bRT-Pb*N— =0
P P( y (1-43)
Z®-7*+(A-B-B*)Z-AB=0
Célculo del coeficiente de fugacidad:
Lng =Z-1- Ln(Z—B)—gLn[1+§j (1-44)

Parametros:

a7
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. Q,R?*T.” 0.42748RT’

P, P
b= QRT, _ 0.08664RT
PC PC

o= [1+ (048508+155171- 0156137 } (1—Tr°'5)]2
A AP0 _ 0427480

- R2T 2 - T 2
5 - bP _ 008664
RT T

1-2.3.1.3.Ecuacion de estado de Peng-Robinson
_RT_ o0a
v-b Vv + 2bv-E?
Formas polinémicas:

z°-(1-B)z2 +(A-3B%-2B)z - (AB-B? -B?)=0

Célculo del coeficiente de fugacidad:
A [ + Z+ 2,414Bj

Lne =Z-1-Ln(Z-B)-—=—Ln|1
@ (z-8) 2J2B Z -0414B

Parametros:
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oz Q.RT” _ 0.4274R°T/}

R R
b= Q,RT, _ 00778&RT,
R R
05 \[2
o = [+ (037464+1542260- 0260927} (1T, (1-53)
_aPkPa _ 042748 a
- R2T 2 - Tz
B = bP _ 00778,
RT T
Esta ecuacion se aplica para compuestos geh3D74.
1-2.3.1.4.Ecuacién de estado de Patel-Teja
p= RT __ a() (1-54)
(v-b)  v(v-b)+c(v-b)
Parametros:
Q. (RT)
a(m= —’“‘( °) (1-55)
p= 2oRT (1-56)
I:>C
C:@ (1-57)

C
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{=0.329032-0.076799w+0.021947w
Q=1-3,
Q=[327+3(1-Z) QutQu*+QJ[1+m(1-T,*)]?
y Qp es igual a la raiz positiva mas pequefia de la ecuacion:
Qu+(2-F) Qb +3L* QL =0
1-2.3.2.Calculo del coeficiente de actividad
1-2.3.2.1.Coeficiente de actividad por el modelo de Margules

Una constante:

g E
A=—— (1-58)
RTX X,
Iny;=AX,” Iny=AX:>  donde A=liy,;"= Iny,"

Dos constantes:

= Xy Xo[An X, + AL X, ] (1-59)

3t

INy1=X5"[A 1+2(Ao1-A12)X1]  INY=X1[A 21+2(Aso-Az1) X
A= Iny,” Azi= Iny,”
1-2.3.2.2.Coeficiente de actividad por el modelo de Van Laar

E

9" __ Auhy (1-60)
RT A12xl+A21x2
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Iny, = A&{H ":‘122;:1 ] (1-61)
Iny, = A%H%] (1-62)

A= Iny,” Azi= Iny,”
Este modelo se aplica bien en compuestos con tamalécular semejante.
Ademas predice separacion de fases.

1-2.3.2.3.Coeficiente de actividad por el modelo de Wilson

% = Xlln(xl +X2/\12)-X2In(X2 +X1/\12) (1'63)
o

A =Ye EXP[- Lj (1-64)
VlL RT
-

A, =2 Exp{-ﬁj (1-65)
VZL RT

Supone que las concentraciones locales de unaardifieten de la concentracion
global, debido al ordenamiento y a las fuerzasodta@lcance.

Este modelo no predice separacion de fases.
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1-2.3.2.4.Coeficiente de actividad por el modelo de Scatchard-H#aheld

0° _ XXV, (8, -5,)° (1-66)
RT X1V1+X2V2
v_l:volumen molar del componente puro @ T y P detsiat
] - AU,
d=parametro de solubilidad. 0, =——=
Vl
v, [ X,v,(8,-3,)]
Iny, = 4 { 22101 _2} (1-67)
RT lel + x2V2
v, [ X,v,(5,-5,)]
Iy, = —2 | 21Y% =%, (1-68)
RT lel + x2V2

Este modelo se aplica para soluciones regulareeasdonde:
ASF=0; AVE =0; por lo tantoAgE =AHE
Un ejemplo de solucion regular es una mezcla deodeédburos de tamarfio

parecido.
1-2.3.2.5.Coeficiente de actividad por el método de Chaad&ea

La ecuacién de equilibrio es:
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K, =Y® (1-69)

@' se determina por la ecuacién de Redlich-Kwong.

yi- se determina por el modelo de Scatchard-Hildebrand.
@" se determina de la por la siguiente ecuacion:
log(@")= log(@") + w log(@")*

donde log@")" y log(@")* se calculan segun férmulas polindmicas expuestas en el
Prob. de Termodinamica Il y Ill del Prof. Hernan Guerr&abla 9.1.

En el caso de tener una presién baja o moderada, podewmes la siguiente
simplificacion:@"=f,"/P, donde:

L SAT
fl= PiSAT(pISATEXF{Vi (PR_TR )j (2-70)

donde @' se lee de las Tablas de Lee-Kesler;3/"Pcalculado por cualquier
modelo.
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1-2.4. Calculo del equilibrio LV

1-2.4.1. Caso especial de los binarios

En el caso de las mezclas, el nimero de grado de lilgatada determinacion del
equilibrio liquido vapor teniendo la fraccion vaporizadaliescta. La solucion puede ser

obtenida de forma muy sencilla en un gréfico de voladilicdativa.

Las ecuaciones que dictan el equilibrio se obtienen diresite a partir del
balance de materia (global, por componente y de enatggdedor del tanque flash.

F=L+V (1-71)
Fz,z = Lx, +Vy, (2-72)

F[H F +%j = LH" +VH" (1-73)

Introduciendo la fraccion vaporizada, se obtiene unaioeldipica de “regla de la
palanca” para evaluar la fraccién vaporizada en un diagFfareax-y.

[HF +QJ_HL

VvV _z,-X%x, _ F

'B_E_yA—xA_ HY -H" (1-74)
A A
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> V’>/V1HV
> (e
F, z, H %
N
» L, x ,H

Figura 1-14: Representacion de un flash.

Despejando el valor de la composicibn en la fase vapoifuecion de la
composiciéon de la alimentacion, de la composicién geidd y de la fraccion vaporizada,
se obtiene:
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Yoz 224 x{l—%} (1-75)

B

En el diagramg vs. X, esta ecuacion corresponde a una recta que se caeacteriz

por pasar por el puntos de coordenada .} cualquier sea el valor de la fraccion
vaporizadaf. La pendiente de la recta depende solamente del valoa dmckion

vaporizada (comprendida entre 0 y el infinito).
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Figura 1-15: Representacion de la fraccién vaporizadadiagghmay vs. x.

1-2.4.2. Punto de burbuja para mezclas multicomponentes

Los puntos de burbuja pueden ser de dos tipos: calculo de peertdora de
burbuja a una presion dada, o calculo de la presion de barbug temperatura dada. En
ambos casos, la composicion global de la mezcla escperiente conocida. Como se ha
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explicado anteriormente, en el punto de burbuja, apargmémara burbuja de vapor en
equilibrio con el liquido. Al tener una cantidad despreciaglevapor (caso limite), la
cantidad de liquido es igual a la de alimentacion y, por émdemposicion del liquido es
también la misma que la composicién global inicial. lagas incognitas corresponden a
la temperatura (o presion) y a la composicion de la Yagmr. La técnica genérica
corresponde a un proceso iterativo. Se trata de calouleneficiente de distribucion para
poder obtener la composicion del vapor a partir de ldqiaedlb. Si el vapor obtenido es el
adecuado, debe cumplir con la caracteristica fundamentas a®mposiciones, es decir
gue su sumatoria debe ser unitaria. El proceso iteragiMe ssa técnica:

Se propone una temperatura inicial y una composicion hipeide la fase vapor.
Con estos dato$(T,x...,y...) se evallua el coeficiente de distribucion. En un priamy,
se mejora la evaluacién de la fase vapor hasta que dicqém de losy obtenidos se
mantengan constantes. Se comprueba que la sumatoria deydazhmpla con el criterio
de composicion, es decir sume uno. En la negativa se supaneueva temperatura (0
presion) hasta lograr este objetivo.

El lazo sobre las composiciones no conlleva ninguneultid#d. El modelo arroja
unas K que permiten calcular psa partir de lax. Estasy se “normalizan”, es decir se
divide caday; por la sumatoria con el fin de garantizar cierta catn@a en el momento de
volver a calcular la&. El lazo de la variable principal es mucho mas delicaddorma
de obtener nuevos valores de temperatura o presion puedeftomas distintas segun
distintos autores. Por ejemplo, para la presién, en msuchasos, basta en multiplicar la
presion por la sumatoria (antes de la normalizacionsppuesto) de las composiciones
vapor. Otros prefieren utilizar un método de extrapolacidadratico o un método de
Newton-Raphson (mono o multivariables). En el castasléemperaturas, la correccion
por composicion no puede ser aplicado. El uso de un métodewl®mNRaphson sobre
la funcion objetivo a la cual se le aplica el logaritpareciera acelerar el proceso de
convergencia.
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Datos P (0 T)
X

A A

Suponer T o (P)

'y

Suponer y

Y

Calcular K

A J

Calcular y=K, x

lterar T (0 P) Normalizar y

A J

2y, = constante
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Figura 1-16: Diagrama de flujo para el célculo del punto de burbuja
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1-2.4.3. Rocio
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Datos P (0 T)
Yi

Y

Suponer T o (P)

Iterar T (0 P)

"y

i
Suponer x

Y

Calcular K

Y

Calcular x=yi/K;

2 X, = constante

Resultados T (o
X;

‘=>,

Normalizar x

4




J.M. Ledanois, C. Olivera-Fuentes

Figura 1-17: Diagrama de flujo para el calculo del punto de.rocio

1-2.4.4. Flash

Para el estudio de las propiedades del equilibrio liquido-vagxiste una
metodologia similar a los procedimientos vistos pacalello de los puntos de burbuja y
rocio, conocida como Procedimiento de Rachford-Ricée BEtodo se basa en la
simulacién de un “flash”.

Procedimiento de Rachford-Rice

Ecuaciones:

1.
2.
3.
4.

Ec. Equilibrio: Yi=KiXi (Ley de Raoult)
Balance de masa por componente 3= (1-3)Xi
Ec. constitutivazXi=ZYi

Balance de Energia: @h"-+Bh’-H™-q=0

dondep es el factor de separaci@dxV/F

Manipulando las ecuaciones (1), (2) y (3) podemos llegar a:

5.

_y (Zil-Ki)) _

1= Z[3(Ki ~1)+1 0
Zi

B(Ki -1)+1

El procedimiento consiste en el uso de las ecuesidb), (4), (5) y (6) como se
muestra en el siguiente ejemplo:
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Datos T y P (Flash isotérmico), obtefiey q (Xi, Yi):
1. Obtener Ki (en este caso Ki=PiP

2. Calcularf3 de la ec. (5). Esto requiere un método iterativo excegtuah
caso binario donde se despeja como:

- Z, + Z,

1-K, 1-K;
3. Calcular Xide la ec. (6) y Yide la ec. (1).
4. Calcular g de la ec. (4). Fin

B
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Datos P (0 T)
X

A 4

Suponer T o (P)

"y

i
Suponer y

A 4

Calcular K

A J

Calcular y=K, x

lterar T (0 P) Normalizar y

A

4

2y, = constante
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Figura 1-18: Diagrama de flujo del flash isotérmico.

1-2.5. Descripcion diferencial del equilibrio liquido-vapor

El proceso de destilacion discontinua o0 “batch” co@sist cargar una cierta
cantidad inicial de liquido en un calderin y calentarldehabullicion. EIl vapor formado,
gue esta en equilibrio con el liquido, se retira y condeastinuamente. La operacion
discontinua presenta ventajas cuando la capacidad de opeesciuy pequefia como
para realizarla en un equipo de destilacion continua, ydoguexjuipos industriales como
bombas, rehervidores y sistemas de tuberias tienegapzaidad minima de operacion
bajo la cual no es posible trabajar. En realidad, ldilat®én “batch” encuentra su
verdadera aplicacion practica en destilaciones a pequedia esalizadas en la industria
guimica.

En este tipo de operaciones no se alcanza el estadoiosatio, pues la
composicién de la carga en el calderin cambia contimt@meDurante la operacion, el
liquido que permanece en el recipiente de destilacion sebeaggoen el componente mas
volatil que esta presente en la mezcla y se enriqueeknedis pesado. La temperatura en
el calderin aumenta continuamente como consecuencia de mezcla es cada vez mas
rica en componentes de menor volatilidad.

La primera porcién del destilado es la mas rica enrapomente mas volatil, pero
a medida que se desarrolla la destilacién el producto evhipesra mas pobre en este
componente. Si se toman muestras de destilado cada tigenpo, la composicién de
cada muestra sera diferente porque la concentracion diddtegs funcion del tiempo.
En este desarrollo solo se consideran mezclas l@naria

Consideremos el siguiente esquema de operacion en el geettascantidad de
mezcla binaria se calienta y el vapor se retira yc@edensa recolectandose en un
recipiente.
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Figura 1-19: Destilacion diferencial simple.

(todas las composiciones son del componente mad)volati

F ... cantidad de liquido alimentado [moles o Kg]

L ... cantidad de liquido en el caldefinoles o Kg]

W .. cantidad de liquido residuo al terminar la operaci@igsno Kg]

D ... cantidad de destilado recolectado [moles o Kg]

XL ... composicion en el liquido que permanece en el calderin

Xg ... cOmposicion en la alimentacion

Xw ... composicion del liquido residuo

Xp ... composicion del vapor

Yo ... composicion del destilado obtenido al condensarpairva

Xp=Yb

Xpprom--- COMpoOsicion promedio del destilado recogido al ternénaperacion
Se tiene asi que:

en t=0, L=F x=x¢

en t=tf, L=W X=xw

donde tf es el tiempo de operacion.

Realizando un balance de masa en un instante cualquilerdetgilacion, se tiene:
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Tabla 1-1: Balance de materia diferencial.

Global comp. volatil
Entrada 0 0
Salida dD ¥dD
Acumulacién 0-dD=dL OxdD=d(Lx.)
=Ldx, +x.dL

En cuanto a los balances realizados, recordemos que mdingenta material
durante la operaciéon. La salida dD se entiende como ubajbute vapor que sale, se
condensa y cae en el recipiente de recoleccién, asipie representa una pequefia parte
del destilado recogido: es un diferencial del destilado Dadiamulacion es negativa ya
gue en el alambique el liquido L disminuye desde F hasta Whgestante notar que la
acumulacion en términos del destilado edlX y en relacion al liquido es d(Dx Esto se
expresa asi porgue la gotita de vapor considerada tieneonmagosicion instantanea
uniforme en toda su masa, que esta en equilibrio cau@ldi del que proviene; en ningin
momento esta composicion se relaciona con la gota glie antes. En tanto, al
contabilizar la variacion del componente en el caldestamos tomando en cuenta toda la
masa de liquido que permanece en el recipiente y se esidezando lo ocurrido durante
todo el proceso.

Tomando el ultimo balance:

-XpdD = Ldx_ + x.dL como dL = -dD,
xpdL = Ldx_ + x.dL agrupando,
Ldx, = xpdL - x dL = (Xo-x.)dL separando variables,
dL dx, _
—=— integrando desde t=0 hasta t=tf,
L (Xp—X.)
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d ¢ dx _
—= r L resolviendo,
F Xp (XD - XL)
dx
WA _ | M . . . .
In( %:) =% -x) Esta es la ecuacion de Rayleigh, quien fue el primero

en obtenerla.

Es importante recordar que las composiciones dentro datelgral estan en
equilibrio en todo momento, por lo tanto pueden relacgmndraciendo uso de de
coeficientes de distribucion, volatilidad constante @quilibrio grafico. Si el equilibrio a
presion constante se decribe bien utilizando una \wéatirelativa promedia dentro del
intervalo de concentraciones que se considera, la éoudeiRayleigh se transforma en:

w/_ 1 xF(l—xW)j (1—ij
n[We) = (a—1)'”(xw(1—xF) I,

De cualquier otro modo, es necesaria la integracioncgrde la ecuacion. Para
realizarla, es util disponer los datos de la siguientador
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Tabla 1-2: Ejemplos de conversidn binaria
1

==

XL xD
XF

/\I AV4 \
\D AL

Xw

Se tiene entonces que la composicion de liquido en elricaldaria desde x
(cuando introduzco la alimentacion) hasta(&uando la destilacion se termina y considero
el liquido residuo). En la columna adyacentena es mas que la composicion de vapor
en equilibrio con ese liquido (y* como suele denotarsek yintegral se calcula
multiplicando las cantidades de la ultimas columna porrdgposicion correspondiente de
liquido en la primera columna por la composicién correspgotelide liquido en la primera
columna y sumando los subtotales obtenidos se tendi@adbajo la curva sombreada:

=
i XF

Figura 1-20: Ejemplo de representacion del diagrama de entalpia.
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Fijémonos ahora en que se ha hablado de una composiciddestidgado
instantanea, siempre refiriéndonos a la burbuja de v@p®resta saliendo del equipo de
destilacion. Sin embargo, estas gotas se reunenregigknte colector y todas juntas
tienen una composicion promedio denotada cogpemX

x,dD
XDprom:T DD

0

La primera burbuja de vapor condensado era muyericeomponente volatil y la
Ultima es bastante pobre, pues ya se ha agotaslo@sponente en el liquido del calderin.
La composicion del conjunto obtenido estd entre aamipmposiciones y se observa
realizando un balance de masa una vez terminaifzlacion de destilacion

Fxe = Wxy + DXoprom
alimentaciéon = residuo liquido + destilado recogido

1-3. EL EQUILIBRIO LIQUIDO-LIQUIDO
E.

1-3.1. Descripcion del equilibrio LL Ternario

1-3.1.1.Diagramas triangulares
E.
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Soluto

Diluente Solvente

1-3.1.1.1Diagramas triangular equilatero
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Soluto

Zona de miscibilidad

Zona de inmiscibilidad

Refinado /’/ .
’ \\ Extracto
, Punto de pliegue _\ /
/) esemo N

Diluente Solvente

Figura 1-21: Representacion del equilibrio en un diagramaytianequilatero.

1-3.1.1.2Diagramas triangulares rectanqulares
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Figura 1-22: Representacion en un diagrama triangular rectangula

1-3.1.2.Clasificacion de los equilibrios
E.
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Tipo | Tipo Il Tipo I

A A A
A A A

Figura 1-23: Representacion en los distintos tipo de equiternario..
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1-3.1.3.0tros diagramas
1-3.1.3.1Diagramas de Janecke (libre de solvente)

Figura 1-24: Representacion de un diagrama tipo | en coordetadasecke.

1-3.1.3.2Diagramas de distribucion

Figura 1-25: Representacion en un diagrama de distribucion.

1-3.1.3.3Diagramas de selectividad

Figura 1-26: Representacion en un diagrama se selectividad.

1-3.2. Relaciones empiricas
E.
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1-3.3. Relaciones termodinamicas
E.

1-4. EJEMPLOS RESUELTOS

1-4.1. Representacion de un equilibrio a partir de datos expmentales

En la 4ta edicion del “Chemical Engineering Handbook” de 1%&3ry ha
compilado los datos del equilibrio liquido-vapor de la menofdanol-agua a presion
atmosférica.

Se desea conseguir una forma matematica equivalente yitaa e uso del
gréfico. Para seleccionar la formulacion mas adecuadapmpararan varios casos. El
primero corresponde a una sencilla regresion polindriedY(grado).

a X

M-

y:

i=0

Esta expresion se caracteriza por no pasar por los pdetosordenadas {0;0} y
{1;1}. Para obligar a que esta condicién se cumpla, se praoipgpalinomio tipo Redlich-
Kyster del tipo:

bx

M-

y=x+x(1-x)

i=0

Finalmente, se probara utilizando un polinomio #egdado para representar la
volatilidad relativa en funcion de la composici@ domponente mas volatil.
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El analisis comparativo de cada una de las alterngpeasitira elegir la mejor
aproximacion.

Los datos de equilibrio son:

Tabla 1-3: Datos del equilibrio liquido-vapor del metanota Btm (Perry, 1963).

Punto X Y Temperatura (°C)
1 0.02 0.134 96.4
0.04 0.23 93.5
3 0.06 0.304 91.2
4 0.08 0.365 89.3
5 0.1 0.418 87.7
6 0.15 0.517 84.4
7 0.2 0.579 81.7
8 0.3 0.665 78
9 0.4 0.729 73.5
10 0.5 0.779 73.1
11 0.6 0.825 71.2
12 0.7 0.87 69.3
13 0.8 0.915 67.6
14 0.9 0.958 66
15 0.95 0.979 65

Solucioén:
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Se usard un programa apto para hacer regresiones alpagbla de datos. Las
hojas de célculo son muy adaptadas para esto. Para el sggeingwocero polinomio, se
deben realizar cambios de variable para calcular lgges®wnes que deben ser

correlacionadas. Dichas expresiones son:

— 3 i_ Y—X
Z_;‘b'x _x(l—x)

4 K, _y(@-x)
a=)cx =—r=2

; I K., X(l_y)

Los resultados de cada regresiéon son:

Tabla 1-4: Resultados de diferentes aproximacipaes el equilibrio metanol-agua.

| 0 1 2 3 4 R?

a 0.0431 4.6715 -12.089 14.223 -5.8647 0.9964
b 6.1694 -32.832 84.616 - 98.439 41.425 0.9953
G 7.7248 - 13.749 13.557 - 6.2073 1.0936 0.9989

Si ahora se comparan los datos del equilibrio usel@ calcular la raiz cuadrada del
error promedio cuadratico (RMSE) para selecciomanéjor formulacion.
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Tabla 1-5: Comparacion del error con diferentes aproximes para el equilibrio
metanol-agua.

I X yexp ya yb yc eelzya')/exp e():Yb'yexp e::yc'yexp
0 0 0 0.0431 0.0000 0.0000 | 0.0431 0.0000 0.0000
1 0.02 0.134 | 0.1318 0.1287 0.1321 | -0.0022 -0.0053 -0.0019
2 0.04 0.23 0.2115 0.2314 0.2307 | -0.0185 0.0014 0.0007
3 0.06 0.304 | 0.2829 0.3129 0.3072 | -0.0211 0.0089 0.0032
4 0.08 0.365 | 0.3465 0.3770 0.3684 | -0.0185 0.0120 0.0034
5 0.1 0.418 | 0.4030 0.4274 0.4186 | -0.0150 0.0094 0.0006
6 0.15 0.517 | 0.5169 0.5117 0.5121 | -0.0001 -0.0053 -0.0049
7 0.2 0.579 | 0.5982 0.5626 0.5776 | 0.0192 -0.0164 -0.0014
8 0.3 0.665 | 0.6931 0.6387 0.6664 | 0.0281 -0.0263 0.0014
9 0.4 0.729 | 0.7376 0.7205 0.7285| 0.0086 -0.0085 -0.0005
10 0.5 0.779 | 0.7679 0.7979 0.7793 | -0.0111 0.0189 0.0003
11 0.6 0.825 | 0.8061 0.8491 0.8256 | -0.0189 0.0241 0.0006
12 0.7 0.87 0.8599 0.8744 0.8703 | -0.0101 0.0044 0.0003
13 0.8 0.915 | 0.9233 0.9000 0.9144 | 0.0083 -0.0150 -0.0006
14 0.9 0.958 | 0.9761 0.9519 0.9578 | 0.0181 -0.0061 -0.0002
15 0.95 0.979 | 0.9883 0.9826 0.9791 | 0.0093 0.0036 0.0001
16 1 1 0.9839 1.0000 1.0000 | -0.0161 0.0000 0.0000
R? 0.9982 0.9992 1.0000
RMSE 0.0184 0.0124 0.0018
Min -0.0211 -0.0263 -0.0049
Max 0.0431 0.0241 0.0034
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Como se puede observar en la tabla anterior, la apgoiim a través de la
volatilidad relativa da una precision mayor (se gana aerode magnitud en el error
RMSE).
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Equilibrio de la mezcla Metanol-Agua a P=1 atm
1 _
0.8
0.6 - & yexp
> — Tya
- - - yb
0.4 yC
0.2
O v I I I I 1
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
X
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Figura 1-27: Ejemplo de representacion del diagrama de idaldtil

1-4.2. Equilibrio binario a partir de un modelo termodindmico sacillo

Una mezcla binaria AB contiene dos componentes déstaarfamilia. Los Unicos
datos conocidos son la temperatura normal de ebullicidws yalores de presion y
temperatura del punto critico. Los datos son:

Thn (K) | Tc (K) Pc (MPa)
Comp A 353,3 562 4,9
Comp B 383,71 593,1 4,2

Se desea establecer las curvas de equilibrio liquido vapoes#n atmosférica
para esta mezcla.

Solucién

Si se tiene acceso a una base de datos, se podriacaibigarecision cuales son los
componentes A y B y obtener asi expresiones de ladprdsi vapor. En la negativa, se
podria usar una ecuacion generalizada para la predicciémpassian de vapor.

Siendo los componentes de una misma familia, se puediel@@nsgue hay poca
desviacion a la idealdad en la mezcla y por ende un meetetmdinamico muy sencillo
podra ser usado para el célculo de los coeficientes ddutighn. La ecuacion que se
usara es:
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sat

K, = PIP

A partir de los conocimientos termodinamicos, se sple la presion de vapor

varia con el inverso de la temperatura absoluta. Urmaafesencilla de obtener unos

estimados de presiones de vapor de los componentes A ydB pereobtenida a partit de

los 2 puntos que conocemos. Se recuerda solamente quepleragma normal de
ebullicién corresponde a la temperatura de cambio defaspresion atmosférica.

Iog(Psat) = _rr_n +b

Los puntos de apoyo de cada recta se obtienen directaemelatéabla siguiente:

T P 1T log(P)

Comp A 353.3 101325| 0.002830456 11.52608845
562.0/ 4890000] 0.001779359 15.40270286
Comp B 383.7 101325| 0.002606203 11.52608845
593.1] 4210000] 0.001686056 15.25297321

Los coeficientes m y b se obtienen directamente &r g esta informacion,
arrojando los siguientes valores:

log(Ps*) = '%Biﬂ% 21.9652705
log(Ps) = '405(1&5 22.0820357

Para obtener los coeficientes de distribucidon a difeseitemperaturas (los
extremos son las temperaturas de cambio de fase aslarpdel sistema, es decir las
temperaturas normales de ebullicion aqui), basta enraonsata tabla con la evaluacion
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de las presiones de vapor a cada una de estas temperalivieslgs por la presion del
sistema Patm en este caso.). Una vez conocida¥|ase pueden calcular faciimente las
composiciones del equilibrio a cada una de estas temperdtasaecuaciones son:

Ya = KAXA y (1_ yA) = KB(]‘_ XA)
De donde se obtiene:

1-K,
Xy = ———
K,y—Kg
Las tablas y las curvas que se obtienen son laesigs:
log(P) log(P) Psat Psat KComp K Comp
T UT CompA | CompB | CompA CompB A B X y
353.3 | 0.00283 | 11.5261 | 10.6178 | 101325 40855 | 1.000000 0.403211 [ 1.0000  1.0000
354.82 | 0.002818 | 11.5708 | 10.6669 [ 105959 42912 | 1.045735 0.423507 | 0.9265  0.9689
356.34 | 0.002806 | 11.6151 | 10.7156 | 110763 45053 | 1.093145 0.444639 | 0.8564  0.9361
357.86 | 0.002794 | 11.6591 | 10.7639 | 115741 47282 | 1.142273 0.466632 | 0.7894  0.9017
359.38 | 0.002783 | 11.7027 | 10.8117 [ 120898 49600 | 1.193166 0.489514 | 0.7255  0.8656
360.9 | 0.002771 | 11.7459 | 10.8592 | 126238 52011 | 1.245869 0.513310 | 0.6644  0.8277
362.42 | 0.002759 | 11.7888 | 10.9063 [ 131766 54518 | 1.300428 0.538048 | 0.6059  0.7880
363.94 | 0.002748 | 11.8313 | 10.9530 | 137487 57123 | 1.356890 0.563757 | 0.5500  0.7463
365.46 | 0.002736 | 11.8734 | 10.9992 | 143406 59829 | 1.415304 0.590465 | 0.4965  0.7027
366.98 | 0.002725 | 11.9152 | 11.0451 | 149527 62639 | 1.475717 0.618202 | 0.4452  0.6570
368.5 | 0.002714 | 11.9567 | 11.0907 | 155856 65557 | 1.538178 0.646996 | 0.3961  0.6093
370.02 | 0.002703 | 11.9978 | 11.1358 [ 162397 68585 | 1.602737 0.676878 | 0.3490  0.5593
371.54 | 0.002692 | 12.0386 | 11.1806 | 169156 71726 | 1.669444 0.707879 | 0.3038  0.5072
373.06 | 0.002681 | 12.0790 | 11.2250 | 176138 74984 | 1.738349 0.740030 | 0.2604  0.4527
374.58 | 0.00267 | 12.1191 | 11.2691 [ 183348 78361 | 1.809504 0.773362 | 0.2187  0.3958
376.1 | 0.002659 | 12.1589 | 11.3128 | 190791 81861 | 1.882962 0.807907 | 0.1787  0.3365
377.62 | 0.002648 | 12.1984 | 11.3561 | 198473 85488 | 1.958773 0.843699 | 0.1402  0.2746
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379.14 | 0.002638 | 12.2376 | 11.3991
380.66 | 0.002627 | 12.2764 | 11.4418
382.18 | 0.002617 | 12.3149 | 11.4841
383.7 | 0.002606 | 12.3532 | 11.5261

206398
214573
223003
231693

89244 | 2.036993
93133 | 2.117673
97159 | 2.200869
101325 | 2.286635

0.880770
0.919154
0.958886
1.000000

0.1031
0.0675
0.0331
0.0000

0.2101
0.1428
0.0729
0.0000

Y el gréfico del equilibrio es:
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350
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Se puede observar la suavidad de la curva, forma que se mgizete por el
modelo simplificado que se ha usado.
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1-4.3. Composicion del punto de burbuja, rocio y flash de una mda binaria con
volatilidad relativa conocida

Una mezcla binaria AB es conocida exclusivamenteagé$r de su volatilidad
relativa expresada a través de una funcionalidad compazicion de la fase liquida. La
expresion es (A es el componente volatil y la vidaiil que se da es la de este
componente):

a =2123- 0,73x
Si se tiene una mezcla de composicion global @ busca predecir la composicion

del vapor en el punto de burbuja, la composicidnligeido en el punto de rocio y de
ambas fases si la fraccién vaporizada es 0,4.

Solucién

La ecuacion basica que describe el equilibrio LV femcién de la volatilidad
relativa es:
ax

o= (a-Dx+1

En el caso de un punto de burbuja, la composic®tadase liquida es la misma
gue la de la alimentacion (solo hay una burbujaiieéimal de gas cuya composicion esta
en equilibrio con el liquido).

Ya que la volatilidad relativa es una funcion dedanposicion de la fase liquida, se
tiene:

a=2123-07/3x05=1758
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Se deduce directamente el valor de la composicion delsgat@ado a este liquido
en el punto de burbuja.

g L758<05
(1758- 1)05+1

=0,6374

Para calcular la composicion del liquido en el pué burbuja, se debe tener una
expresion de como una funcidén dg La expresion a usar es:

x:—y
l-a)y+a

Ahora es el vapor que tiene la misma composici@lgalimentacion, ya que hay
s6lo una gota infinitesimal de liquido en equitibcon este vapor. Sienada incognita, se
esta en la imposibilidad de evaluar la volatilidaethtiva. La Unica forma de resolver este
problema es mediante un procedimiento iterativo.v&ea suponer un valor para la
composiciéon del liquido, evaluar la volatilidadat@la, obtener una nueva composicion del
liquido y asi sucesivamente. En primera aproxinms& supondr&=z, obteniendo asi un
primer valor para=1,758. De aqui, se obtiene:

‘o 05
(1-1758)05+1758

=0,3626

El nuevo valor de es:
a =2123- 0,73x0,3626= 18583
Al final de pocas iteraciones, se obtiene:

05
X= =
(1-18685)05+ 18685

0,3486
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La tercera pregunta estéd relacionada con un célculo sle 1@ ecuacion de
balance de materia que relaciona las composicionda é@tcion vaporizada es:

L= =X 0 escrito bajo la forma =z +(1 —1Jx
y-x B \B

La segunda versién describe la recta reoperacion dél fissta recta cruza la
curva de equilibrio. El problema consiste el punto dedetzion de estas dos funciones
(una lineal, la otra no). Se debe de nuevo aplicar urepooiterativo en este caso. La
técnica del punto fijo da muy buenos resultados en estéaigpdanteamiento (las formas
de las curvas garantizan un proceso convergente es@e&lpropone suponer una
composicién liquidx, evaluar el equilibrio para obtengy volver a despejat del balance
de materia. Como primer valor, se suporx#@,5, y por endg=0,6374. Del balance de
materia se obtiene:

z-py 05-04%0,6374
1-4 1-04
Esta vez, el proceso de convergencia es sustasoi@nmas lento que el caso
anterior (rocio). Sin embargo el proceso es comvegg llegando finalmente al valor:
= 05-04%0,5875 _
1-04
Los tres resultados pueden ser representadosvasnab grafico, siendo la vertical

la recta del punto de burbuja, la horizontal lar@epntacion del punto de rocio y la recta
inclinada la representacion del flash.

X == = 0,4084

0,4417
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Al resolver este tipo de problemas con una hoja de oalsel puede resolver el
problema con un enfoque de iteracion por celdas o de idergor programacion
(macros). La segunda es mas elegante, pero la primendsedidactica para entender la
metodologia. Las dos posibilidades han de ser cuidadosaesutiadas. Es importante
recalcar que se puede usar otros métodos mas eficientediegar a convergencia en
estos procesos iterativos.
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Se quiere evaluar el equilibrio liquido-vapor de una mezcld demponentes
presentes en gases de refineria usando el método de FSsdiol+-Kwong. Los datos
criticos y el factor acéntrico se dan en la talgjaisite:

Components P.i [Pa] Tei [K] W
Propano 4249570 369.82 0.1529
i-Butano 3647700 408.13 0.1772
n-Butano 3799690 425.15 0.2013
i-Pentano 3381210 460.39 0.229
n-Pentano 3369060 469.65 0.2506

Para que el modelo sea preciso, se usaran coeficientegedeccion binaria

propuestos a continuacion:

Ki’j
Componentg Propano i-Butano n-Butano i-Pentano n-Pentan
Propano 0 -0.01 0 0.0078 0.0233
i-Butano -0.01 0 0.0011 0 0
n-Butano 0 0.0011 0 0 0.0204
i-Pentano 0.0078 0 0 0 0
n-Pentano 0.0233 0 0.0204 0 0

Se pide evaluar, por el modelo de Soave-Redlich-Kwong, ébmenburbuja. En
segunda instancia, se adaptara el algoritmo al calcufuded de rocio y un flash con una
Los célculos se conduciran pras@n de 600 kPa.

fraccion vaporizada de 30%.
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Soluciéon

La esencia de un métodp@ se basa en el calculo de la fugacidad de cada
componente en cada fase. El coeficiente de distribuigme dado directamente por la
relacion de los coeficientes de fugacidad. Originalmdatecuacion cubica de Redlich-
Kwong (y sus ecuaciones derivadas) representaba el campemto puro. A través de
ecuaciones de ponderacion de los coeficientes (comauno@ri de las composiciones y
de los coeficientes de interaccion), se ha podido extesde uso a mezclas
multicomponentes. Ya que la fase liquida y la fase vapoerni composiciones distintas,
las ecuaciones cubicas que describen la fase vapor asdalifuida son distintas. El
procedimiento que se va a seguir para conducir los calaiEssiguiente:

- Se supone una temperatura de burbuja

- Se estima una K de equilibrio (distribucién) a travésuda ecuacion sencilla
como la de los estados correspondientes con Tc, Rgayancada componente.

- Se calculan las composiciones de la fase vapor (tgpasicion de la fase liquida
es la alimentacion al flash) y se normalizan pacghealculos termodinamicos.

- Tanto para la fase liquida como para la fase vapoalselan losA y B de las
mezclas de la ecuacién cubica para cada fase y se erslosfactores de compresibilidad
Z, una vez para la fase liquida y otra vez para la fgs@rva

- Se calculan los coeficientes de fugacidad para cada cemtgoy para cada fase
para obtener los coeficientes de distribucion (estimadas paso 2).

- Se repite el célculo tantas veces como sea nexdseta que los coeficientes de
distribucion se estabilicen. Normalmente en este pardama de las composiciones no es
unitaria, pero su suma sigue constante entre las distitasiones.
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- Se modifica la temperatura supuesta en el paso 1 buscand sjuea de las
composiciones liquidas sea unitaria al final del procesativo. En este momento, la
temperatura obtenida es la temperatura de burbuja.

Para empezar los célculos, se obtienen los parangimslependen solo de los
datos criticos y el factor acétntrico:

Component§ m a; b

Propano 0.71655 9.5110E-01  6.2691E-P5
i-Butano 0.753386428 1.3495E+00  8.0600E-P5
n-Butano 0.789714383 1.4058E+00 8.0603E-05
i-Pentano 0.831216384 1.8525E+00 9.80868H-05
n-Pentano 0.863391537 1.9348E+00 1.00421H-04

Ahora, se supone un primer valor de temperatura. Este maste ser muy
importante para garantizar convergencia. Se el protdsnde presion de burbuja (y no de
temperatura de burbuja), el primer estimado puede ser caladaumuna ponderacion de
las presiones de saturacion a la temperatura dada. Epr@lskeEma, se tomara el valor de
350 K como valor inicial para los célculos. A partir deeeslor, se puede calcular un
primer estimado de los coeficientes de distribucion arphetlas presiones de saturacion
de la presién total de 600 kPa (dato del problema) y por erdeoamposicion del vapor..

Componente X7 P Ki Y

Propano 0.05 2992322.9774.987204962 0.249360248
i-Butano 0.15 1275894.8172.126491361 0.318973704
n-Butano 0.25 950379.07551.583965124 0.395991281
i-Pentano 0.2 421318.0622 0.70219677 0.140439354
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n-Pentano

0.3500

338802.660®.56467110]

0.197634885

Mezcla

1

1.302399478

Ahora, se debe buscar los coeficientes A y B de lxlmdizjuida y luego de la
mezcla vapor para resolver, en cada fase la ecuacideactdn el fin de calcular los
coeficientes de fugacidad. Para la fase liquido, los réssltson:

Componente

iXZ; a A Bi
Propano 0.05 1.039310235 0.0700345 0.01292%5
i-Butano 0.15 1.114528675 0.1065615 0.0166182
n-Butano 0.25 1.151729678 0.1147144 0.0166187
i-Pentano 0.2 1.224279114 0.1606909 0.0202235
n-Pentano 0.3500 1.250038406 0.1713541 0.0207047
Mezcla 1 0.137726575 0.018585032

La raiz de la ecuacion para la fase liquida da un resultad6.@27929599
Para la fase vapor se tiene:

Componente Vi V¥ a A Bi

Propano 0.249360248 0.191462184 1.039310235 0.0700345 0.0129255
i-Butano 0.318973704 0.244912341 1.114528675 0.1065615 0.0166182
n-Butano 0.395991281 0.304047483 1.151729678 0.1147144 0.016p187
i-Pentano 0.14043935¢4 0.107831243 1.224279114  0.1606909 0.0202235
n-Pentano 0.197634885 0.151746749 1.250038406 0.1713541 0.02Q7047
Mezcla | 1.302399473 1 0.114970214 0.016920R23

La raiz de la ecuacion para la fase vapor da un resultzd6.892956512

Estas dos raices permiten calcular el coeficiente deiflaghde cada componente
en cada fase. Los datos se resumen a continuacion:
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Componente b K b’
Propano 3.575303754 3.761735538 0.950439955
i-Butano 1.67969861| 1.844876485 0.910466Y03

n-Butano 1.384177819 1.532387067 0.903282{107
i-Pentano 0.63564118)/ 0.734736829 0.865127705
n-Pentano 0.546832498 0.636279062 0.85942p43

Estos nuevos valores de los coeficientes de distribym#miten actualizar las
composiciones y por ende la solucion de la ecuacion cahida fase vapor. Después de
unas pocas iteraciones, se observa una estabilidasi@oeficientes de distribucion y una
suma constante de la composicién de la fase vaporekakados son:

Componentg Xx=z Ki Vi V¥

Propano 0.05 3.756186791 0.187809B4 0.154241594
i-Butano 0.15  1.844392258 0.276658839 0.227210746

n-Butano 0.25 1.532118459 0.383029415 0.314569544
i-Pentano 0.2 0.73557977 0.147115954 0.120821463

n-Pentano 0.3500 0.637192029 0.22301421 0.183156653
Mezcla 1 1.21763095Y 1

Esta solucion numéricamente estable no correspondamiiargo a un equilibrio
termodinamico. En este momento, la suma de las conpuescdeberia ser unitaria. El
equilibrio se alcanzara cuando la temperatura sea tah uenatoria sea unitaria.

Se debe hacer un nuevo nivel de iteraciones, hastazaical objetivo. En este
problema, la temperatura del punto de burbuja es:339,46 K.
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1-5. EJERCICIOS

1-5.1. Representacion de un equilibrio a partir de datos expmentales
E.

1-5.2. Equilibrio ternario con modelo ideal

Utilizando la ecuacién de Riedel para la prediccién de ésiggm de vapor y
suponiendo el comportamiento de la mezcla de los gasgsidok ideales, determine la
temperatura del flash a 10 atm de una mezcla de n-butano, (6;86htano (0,4) y n-
hexano (0,3) asi como la composicién de ambas fagadraccion vaporizada es igual
0,5.

Modelo de Riedel:

Logio(P*®)=-f1(T,)-(0tc-7)fo(T)) P (atm) | T (K)

f1(T:)=0,118 §(T,)-7 Logio (T,) n-C, | 37,5 425,2
f2(T()=0,0364 §(T,)- Logso (T) n-C | 33,3 469,5
f3(T,)=36/Tr+42 Ln(Tr) - 35— f n-Ce 29,9 507,3

ote =7+(Loguo(Pe)-f1(T0)/F2(T)

Repita el mismo ejercicio utilizando ahora para la po#ticdel equilibrio el gréfico a
continuacion.
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Figura 1-28 Coeficientes de distribucion para el ejemplo kXX

Si ahora se desea operar este tanque a una temperaturaldéCl2Iproduciendo una
fraccion vaporizada de 0,75, se pide, utiizando exclusivaamieist datos graficos de
equilibrio entregados, obtener la presion de trabajcadglie flash.
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