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Resumen

En este trabajo se presentan los resultados de correlacion multipropiedad para el
sistema binario benceno+heptano, utilizando un modelo matematico empirico establecido
para la funcion de Gibbs de exceso g"=yp.T.x). La dependencia con la composicion se
realiza a través de la denominada fraccion activa z;, que estd relacionada con la fraccion
molar x; de los componentes de la solucion. El modelo propuesto tiene la siguiente
expresion genérica,

gE(p‘T‘x}=:(‘t[]ﬂ:(‘r)Eg|(P‘T)zi dm!de g1(p?T) gul +gl p +gin+?+g1<T
=0l

Las otras cantidades termodinamicas de mezcla distintas de g© se determinan por la
derivacion matematica considerando en el proceso correlativo valores experimentales en
situaciones isobaricas o isotérmicas. Una correlacion simultanea se lleva a cabo con varias
de ellas para las que existen datos experimentales en la literatura del sistema
benceno+heptano, en un amplio rango de temperaturas y presiones. La correlacion global
se considera aceptable. El modelo se implementa en una simulacion parcial de una
columna de destilacion para separar la binaria indicada y los resultados se comparan con
los estimados por dos software comerciales, el Aspen Plus© y el Distill©. Los resultados de
estos paquetes son similares a los emitidos con el modelo propuesto, sin embargo, en
ambos casos existen diferencias con las estimaciones del modelo UNIFAC.

Abstract

In this work the results obtained by a multiproperty correlation for the binary
system benzene+heptane is presented, using an empirical mathematical model for the
excess Gibbs function, g"=(p,T.x). Dependence on the composition is achieved through
the so-called active fraction, zi, which, in turn, is related to the molar fraction x; of the
components of the solution. The model proposed for the excess Gibbs function adopts the
following generic expression,

¢ (pTx)= \‘)[l z(x |§g (pT)z where g (p.T)= g-.=+g,-:p2+g..-pT+§;i+ga.«T3
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Other mixing thermodynamic quantities different to g" are obtained via mathematical
derivation considering the experimental values in the correlative process for two important
situations, isobaric and isothermal. Then a simultaneous correlation is carried out on
several of them for which experimental data for benzenetheptane system exist in literature
and at a wide range of temperatures and pressures. The global correlation is acceptable.
The model is implemented in a partial simulation of a distillation column for separate the
binary above and the results are compared with those estimated by both Aspen-Plus© and
Distill© commercial softwares. The results estimated by both packages are similar to those
obtained by the proposed model, however, in both cases exist differences with the
predictions calculated by UNIFAC.,

1. Introduccion

1.1. Aspectos fundamentales de un proceso de destilacion

El papel que desempeiian las operaciones de separacion en una planta quimica es
destacado ya que, en muchos casos, las correspondientes unidades de proceso suponen
un porcentaje superior al 50% del coste [1,2] total de la planta. El ingeniero debe asumir
la tarea del correcto disefio de estas operaciones con ¢l fin de lograr un funcionamiento
optimo de la instalacion que proyecta. Un proceso de separacion es aquel que
transforma un flujo, compuesto por varios compuestos en dos o mas corrientes, cuyas
composiciones difieren de la primera, utilizando para ello un agente de separacion. Por
tanto, el esquema mas simple de un proceso de separacion seria el siguiente:

Agente separacion E C Corrientes.de
(materia o enerqla) UNIDAD DE salida con
composiciones
Alimentacion A—b SEPARACION —XF di?erentes

I

Figura 1. Esquema general de un proceso de separacion

Uno de los procesos de separacion mas estudiados y empleados en el campo de la
ingenieria quimica es la destilacion. Si nos referimos al esquema de la Figura 1, la
destilacion se fundamenta en la evaporacion que se provoca a un liquido (alimentacion,
A) mediante el suministro de energia (E) para formar una fase vapor (C), rica en los
componentes mas volatiles y un producto residual liquido (R) y, en los casos en los que
pueda ser conveniente, varias corrientes de composicion intermedia (X). Se generan asi
dos fases en equilibrio, con composiciones diferentes, que permiten una separacion. Por
tanto, el andlisis riguroso del equilibrio liquido-vapor (ELV) en determinadas
condiciones de presion y temperatura de una disolucion de varios componentes, es
basico en el disefio de una columna de destilacion.

La practica industrial de la mencionada operacion se lleva a cabo en grandes torres
alimentadas por el fluido a separar, ver Figuras 2 y 3(a). En el interior de la columna,
Figura 3(b), los componentes se distribuyen en una fase vapor ascendente, que se genera
por un medio calefactor situado en la parte inferior de la torre y una fase liquida
descendente, de forma que por la parte superior de la columna se extrae una destilado,
rico en los componentes mas ligeros, mientras que por la parte inferior se extraen los
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Figura 2. Torres de destilacion en refineria

componentes mas pesados [2]. El disefio de estas columnas de destilacién, por tanto,
debe basarse en el analisis del ELV de los componentes de la disolucion a tratar o, dicho
con otras palabras, de las composiciones limites que alcanzan la fase liquida y vapor de
una mezcla tras permanecer en contacto un largo tiempo, a unas determinadas
condiciones de temperatura y presion.

Condensador

Vapor al plato suPcriur
_____ Deposito de -

----- acumulacion

Seccion de
rectilicacion

_Bajante

Secclin de {

agotamiento

Liguido al plato inferior

(e

Producto
residual

(b)

Figura 3. (a) Esquema de unidad de destilacion y elementos auxiliares. (b) Detalle de platos en columna

Una direccion que puede tomar las investigaciones en este campo para llevar a
cabo dicho analisis es la tedrica, con modelos empiricos principalmente, o bien
empleando fundamentos de dindmica molecular. Sin embargo, actualmente no existe
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ningun procedimiento capaz de predecir con absoluta certeza las propiedades de un
sistema fluido concreto, por errar en cuestiones primarias, por lo que la Ginica manera
fiable de llevar a cabo un estudio que garantice la validez de los resultados de un
proceso de separacion mediante destilacion es utilizando la via experimental. Atn asi,
los datos experimentales necesitan un adecuado procesamiento que permita la
interpolacion o extrapolacion de valores cuando fuese necesario, evitando en algunos
casos la costosa experimentacion. La modelizacion puede ser extendida suficientemente
con el fin de recoger la maxima informacion de los sistemas fluidos que son analizados.
En esta via se encamina este trabajo que supone una contribucion al objetivo antes
planteado. pero con un respaldo cientifico al emplear fundamentos rigurosos de la
Termodinamica.

1.2. El papel de la funcién de Gibbs en el diseiio de procesos de separacion

Como se apunt6, la importancia de la destilacion en la industria quimica ha
provocado una enorme actividad investigadora para determinar los ELVs, y otras
propiedades termodindmicas, para gran cantidad de sistemas de mayor o menor
complejidad e interés industrial [3]. La informacion generada ha provocado el desarrollo
de modelos matematicos, o modificaciones de otros existentes, para afrontar la mejor
representacion de los equilibrios liquido-vapor de determinados sistemas y su posterior
empleo en estudios y diseios de equipos de separacion.

Cuando dos fases estan en contacto, ver
Figura 4, al alcanzarse el equilibrio cada

( o 1. P XN X8 ] una de ellas mantiene composiciones fijas
! de cada componente de la solucion para
L B 2, T 2ol s xR J valores  constantes de presion vy

temperatura. Las variables que intervienen
son claras y aparecen en el esquema, sin
embargo, es preciso encontrar una ecuacion
que las relacione; la funcion que las liga es
la de Gibbs.

Para que el problema quede perfectamente definido es preciso disponer de un
numero de ecuaciones con la restriccion de equilibrio, que iguale al nimero de
variables. La Termodindmica plantea dicha restriccion a través de la igualdad de
potenciales quimicos (funcion molar parcial de Gibbs) para cada componente y cada dos
fases, es decir, para el caso genérico planteado segin el esquema d la Figura 4:

w (p.T x5 xe) =l (p.7,20 x4, x8 ). Pero, a partir de aqui aparecen los

Figura 4, Equilibrio entre dos fases oy 3

verdaderos problemas, ya que es preciso encontrar las relaciones planteadas. Se
introducen los conceptos de fugacidad y de actividad pero no son suficientes por parte
de la Termodindmica clésica, por lo que la irrupcion de la Termodindmica molecular
aporta algunas soluciones. En cualquier caso, parece claro que los resultados numéricos
que se precisan deben ser transformados con la utilizacion de las matemdticas a un
lenguaje de realidad fisica. Aqui es donde este trabajo supone una aportacion, en el que
se establece un procedimiento donde una investigacion sobre equilibrios de fases se
proyecta a una realidad de prediseiio para un proceso de separacion.

La modelizacion del ELV se lleva a cabo mediante la correlacion de cantidades
relativas a cada componente de la mezcla, como los coeficientes de actividad y;, que
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miden la desviacion del sistema respecto a la ley de Raoult, propia de las disoluciones
ideales. Asi, el /ny, resulta ser la propiedad molar parcial de la funcién adimensional de

Gibbs de exceso (g“/RT), que se consigue a partir del proceso de mezcla [4]
verificandose que (g /RT Fz.\‘, Iny,. Entonces, la modelizacion de un sistema n-ario

es posible a partir de la funcion de Gibbs obtenida via coeficientes de actividad y su
adecuada relacion matematica. Sin embargo, la mayoria de los modelos existentes en la
actualidad [5-8] no permiten relacionar de manera eficaz los coeficientes de actividad
con todas las variables de las que aquellos depende (p,T,x{,x4,....x¢), errando
especialmente al obviar la presion lo que complica incluso su formato cuando se trata de
analizar funciones derivadas.

La contribucion de este trabajo se dirige hacia ¢l campo de la simulacion pero
utilizando un modelo matematico [9-16] de gran capacidad correlativa que permite una
representacion aceptable de varias propiedades termodinamicas de manera simultanea
cuya verificacion se realiza previamente. El presente estudio se plantea en dos partes
perfectamente diferenciadas que detallamos:

a) En primer lugar, en este trabajo se realiza un proceso de correlacion
multipropiedad para el sistema benceno+heptano. con una propuesta de modelo para la
funcion de Gibbs elaborada por los autores [9]. El sistema elegido ha sido bastante
estudiado por muchos investigadores, ya que, con frecuencia, dichos compuestos se
encuentran formando parte de procesos petroquimicos relevantes, como el refino de la
nafta [17], o en el proceso Fischer-Tropsch [18], entre otros, siendo su modelizacion de
gran interés industrial. Sus estudios han dado lugar a densas bases de datos para varias
propiedades segiin veremos. La calidad obtenida en la descripcion del modelo para las
propiedades de mezcla existentes, permite calificar la utilidad del modelo para su uso
posterior en la simulacién de un proceso de separacion.

b) Logrado el paso anterior, el modelo propuesto s¢ utiliza en la simulacion
particular de un proceso de destilacién para conseguir una separacion definida de la
mezcla benceno+heptano, utilizando para ello un método analitico clasico, el McCabe-
Thiele, que defina el nimero de platos tedricos necesarios y las condiciones de
operacion de los mismos. La eficacia del modelo propuesto se contrasta al comparar los
resultados con los emitidos por dos simuladores comerciales, el Aspen Plus© y el
Distill©, analizando las diferencias que proporcionan uno u otro método en cuanto al
diseno de la columna (numero de etapas) y a los perfiles de composicion y temperatura
por plato/etapa de separacion.

2. Modelizacion matematico-termodinidmica
2.1. Fundamentos termodindmicos

La funcion de Gibbs [4], Williard J. Gibbs (1847-1903), se erige como una
funcién potencial termodinimica que se presenta en funcion de las dos variables
medibles directamente, como son la presion y la temperatura; para una sustancia pura se
escribe la funcionalidad G =G(p,T). Sin embargo, cuando se trata de disoluciones de
varios componentes -el caso mis comin- dicha relacion general puede ponerse como:
G=G(p.Tn;) indicando con n; al nimero de moles de cada una de las especies o
sustancias que intervienen en un sistema multicomponente. La variacion de la funcion
de Gibbs, puede expresarse matematicamente por:

57



oG JdG Z[ aG -
1G=| — | dTH —| d — dn,
§ (aT )p.n +[ ap )]‘_“ p+ ' al”l ]P-Tv"iti "r {] )

Pero como se cumple que G=gn, puede llevarse a cabo un desarrollo sencillo sobre la
ecuacion (1) para conseguir una nueva forma en funcion de cantidades intensivas. Las
definiciones formales de la Termodindmica (ver ref [4]) permiten escribir:

dg =—sdT +vdp + 2 gidx; = =sdT +vdp + Z Hidx, (2)

Las ecuaciones (1) y (2) claramente relacionan a la funcién “g” con la presion p, la
temperatura 7. y la composicion. El tltimo sumando recoge la propiedad molar parcial
correspondiente (o el potencial quimico ), pero para el trabajo con soluciones dicho
término no resulta muy practico. Por ello, para acercarnos al objetivo que se pretende, el
Gltimo sumando se transforma como una funcion de la composicion. Las descripcion se
realizo en un trabajo previo [14].

Bajo un punto de vista matematico, esta ecuacion puede asimilarse a la derivada
de una funcion multivariable del tipo g(p, T, x, x2, .....)=0 que surge al transformar la

funcion extensiva “G™ en intensiva considerando el nimero total de moles n.

g Jg S 9%
lo=| — dT+| = d = dx; 3
* [arjp_,‘i +( ap }T.x p+kz'—'l( axk Jp.T.x;.L-c k N

Apuntar que todo este planteamiento es aplicable a la correspondiente magnitud de
exceso g, en cuyo analisis se concentran los estudios de equilibrio entre fases, por lo
que también esta presentacion debe dirigirse a las aplicaciones sobre dicha cantidad.

La energia de Gibbs molar de una solucién multicomponente se expresa también
en forma adimensional como: g =G/RT =G*/RT+G"“*[RT = g" + Y x.g,+ Y xInx,

donde la cantidad de exceso juega un papel en la suma indicada y estos valores se
obtienen por experimentacion. Por ello, en la mayor parte de los estudios sobre
disoluciones la modelizacion se aplica sobre las cantidades de exceso en lugar de sobre
la funcion de Gibbs total, g.

Varias son las razones que justifican la eleccion de la funcion de Gibbs como
cantidad/magnitud de referencia termodinamica. Por ello, en este momento parece
conveniente plantear el estado del arte, conocer los antecedentes en este campo y lo que
puede llevarse a cabo para, o bien modificar alguno de los modelos existentes, o aportar
nuevas contribuciones. Es importante considerar la dependencia de la funcion de Gibbs
con p, Ty x;, tal como se refleja en las ecuaciones anteriores (1-3). Sin embargo, la
mayoria de los modelos actualmente empleados son independientes de la presion al
considerar minima la influencia de dicho pardametro sobre el estado liquido, pero ello no
resulta suficiente cuando se pretende conseguir un modelo general para su
implementacion en simulacién de procesos de separacion.

En el apéndice se recogen las expresiones de los modelos de Wilson [5] y NRTL
[6], dos de los modelos mas utilizados y conocidos por los investigadores en este campo
y que también se encuentran implementados en los simuladores comerciales que se
usaron este trabajo. Nuestra particular contribucién es, como se indicé en la seccion
1.2., evaluar la participacion de un modelo que se detalla a continuacion en la
simulacion de procesos de separacion, analizando la eficiencia de su implementacion.
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2.2. Un modelo para la funcién de Gibbs

En trabajos anteriores [15,16] se propuso el desarrollo y empleo de un modelo
matematico-termodinamico para la funcién de Gibbs de sistemas multicomponentes,
valido también para sus funciones derivadas. Dicho modelo se relaciona con la
composicion, temperatura y presion, dando lugar a una expresion final con las tres
variables intensivas indicadas: de esta forma, se consigue una expresion general g(p, 7,
X1, X2,....)=0 que en la seccion anterior se indicd como objetivo. El modelo propuesto
para una binaria es:

g“(p,T--\'r):—'x(l-z[)gg.(p,?’):é (4)

donde z; se refiere a la llamada “fraccion activa™ que es funcion de la fraccion molar

del primer componente de la mezcla xy, y de un parametro & a determinar mediante:

b
Z=—— =2 (5
U ox +k(p.T)x,
detalles particulares sobre el célculo del parametro k(p,7) han sido expuestos en
publicaciones anteriores [9,10]. Para simplificar, en este trabajo el parametro se

considerard independiente de p y 7., y su valor se obtendrd para cada una de las
propiedades como una variable mas en el proceso de ajuste. Los parametros g (p.7')

adoptaron una forma funcional que se consideré adecuada con la inclusion de py 7, a
través de la relacion:

gl»t

g (p.T)=gu+gnp’ +gupT +22 - +giT? (6)

Una de las ventajas del modelo, con la forma polindémica de sus expresiones (4) y
(6), es que permite deducir otras cantidades derivadas, como son los coeficientes de
actividad, entalpias, capacidades térmicas, etc. Cualquier obra de Termodinamica
fundamental [4] muestra como la funcion de energia de Gibbs es capaz de generar las
correspondientes para otras cantidades termodinamicas:

G 0°G G G H G (3G
=< et | (]
s T{arl . T[ar] 4 [ap], =3 p[ap} T T a:r]F @

estas relaciones son aplicables a las correspondientes cantidades de exceso. Asi,
teniendo en cuenta la funcion de Gibbs expuesta antes, las expresiones particulares para
las cantidades de exceso como se indican en (7) son:

m 2
h* = (1—-)Z[g,.+gap +—}~—g,«'f} (8)
E_ E g 4
e; =2(1-2)3, 2(T2 J 9)
vi=z(1- )Z(Zg. p+g.T)z (10)

a* =z(l—z)g[g‘—[i—iﬂz' (1)
£ =-3(I—z)i[§%}z' (12)
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de estas cantidades, la funcién de Gibbs se consigue con valores experimentales directos
sobre equilibrio entre fases, principalmente de los ELVs. Otras cantidades derivadas, las
fres primeras del conjunto (8-12), también pueden ser obtenidas por experimentacion,
directa o indirecta, mientras que la funcion de Helmholtz y la de entropia son calculadas
a partir de las anteriores. Ademds de las referenciadas arriba existen otras que no se han
presentado para no alargar innecesariamente el articulo.

La propuesta de un nuevo modelo viene impulsada por el inconveniente que
presentan los modelos clasicos [5,6] para conseguir correlaciones aceptables cuando se
tratan varias propiedades de un mismo sistema. Dichos modelos sobre la funcion de
Gibbs son resenados en el apéndice y contienen a las variables composicion y
temperatura, pero las derivadas matematicas dan lugar a expresiones muy complejas,
disminuyendo claramente la capacidad regresora del modelo. Otro inconveniente de los
modelos cldsicos es que no contienen a la variable presion. no pudiendo obtenerse
algunas de las expresiones mostradas antes (8-12).

3. El modelo propuesto en la correlacién de datos de la binaria benceno+heptano

El modelo planteado antes tiene como uno de sus objetivos el empleo en
simulacion de un proceso de destilacién. Tal como se menciona en la introduccion, el
camino para conseguirlo requiere dos pasos. El primero, dirigido a comprobar la
utilidad del modelo en la correlacion de las multipropiedades caracteristicas de una
determinada mezcla y que, logicamente. estan relacionadas a través de las
correspondientes expresiones (8-10) que proporciona el formalismo termodinamico. El
segundo paso se refiere a la implementacion del modelo en la simulacion tedrica de una
columna de destilacién para conseguir una separacion previamente establecida. Con el
fin de provocar la mayor exigencia del modelo se necesita un sistema densamente
experimentado. Se procede por tanto a una intensa busqueda bibliogréafica con el fin de
escoger un sistema concreto, con una base de datos accesible, para analizar la capacidad
del modelo propuesto. El resultado de la bisqueda se representa en la Figura 5, en un
diagrama de barras en 3D con aquellos sistemas que ofrecen el mayor volumen de datos
experimentales, todos ellos mezclas binarias con hidrocarburos aromaticos.

W de sistemas estudiados

Figura 5. Representacion en 3D de datos de propiedades con la mayor informacion de binarios
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Se observa que el sistema benceno+heptano ofrece la mayor cantidad de datos de
ELV (isotérmicos e isobaricos) y de entalpias, siendo por tanto el mejor candidato a la
modelizacion que se pretende, con la correlacion conjunta de las diferentes propiedades
termodinamicas usando un modelo Gnico. En la Tabla 1 se reflejan las referencias
utilizadas en la generacion de la base de datos del sistema benceno+heptano, como paso
previo para desarrollar el procedimiento de correlacién. Alli se indican las condiciones
de operacion (presion y temperatura), asi como la propiedad termodindmica encontrada.

Para llevar a cabo la correlacion simultanea de los datos extraidos de la literatura y
el conjunto de ecuaciones (4-10), se empled un algoritmo genético (AG) utilizando un
procedimiento de minimos-cuadrados. En todos los casos, el parametro k se considerd
distinto para cada una de las propiedades y se sometié en el algoritmo al mismo
procedimiento de ajuste con el fin de minimizar las diferencias entre las estimaciones
del modelo y los datos experimentales.

Tabla 1. Datos experimentales de diferentes propiedades termodinimicas encontradas en la literatura
para el sistema binario benceno+heptano utilizados en procesos de correlacion de este trabajo.

Propiedad p/kPa  T/K dadcs Referencia Propiedad p/kPa  T/K dzos Referencia
ELV -~ 29315 22 Ref[l9] ELV 1013 — 22 Ref.[28]
ELV - 29813 10  Ref[20] h 1013 288.15 14 Ref.[29]
ELV -~ 31294 10  Ref[20] hE 101.3 293.15 15 Ref[30]
ELV —~ 31815 15  Ref[21] hE 1013 29815 17  Ref[30]
ELV —~ 32815 18  Ref[22) hE 101.3 303.15 15 Ref.[30]
ELV — 33315 12 Ref[23) ht 1013 308.15 15 Ref.[30]
ELV — 34815 11 Ref.[24] h* 101.3 31815 15 Ref.[30]
ELV - 3531 U Refl[25] ct 1013 293.15 9 Ref[31]
ELV 24.0 ks 9 Ref.[26] c 1013 298.15 9 Ref[31]
ELV 40.0 - 8 Ref.[27] e 101.3 30315 9 Ref[31]
ELV 533 e 8 Ref[28] vE 101.3 283.15 15  Ref[32]
ELV 66.7 - 7 Ref.[27] Ve 101.3 29315 10 Ref[33]
ELV 80.0 = 8 Ref.[27] vf 1013 298.15 14  Ref[33]
ELV 933 = 8 Ref [27] WE 1013 303.15 10 Ref[33]
ELV 96.0 i 23 Ref[28] v 101.3 30815 13 Ref.[32]
ELV 95.6 - 18 Ref[28] v 101.3 318.15 17 Ref.[32]

La funcion objetivo establecida para conseguir una optima minimizacion fue:

5 m — o m 2 ;:i,cm ’1mL1|
et

n=l m n.m m 1“

Escal ° Eexp _ L, Ll
+ C |) ||1 - pm + z Vi
Z Eexp l e*cp

[i m m

(13)

La utilizacion de una potente herramienta matemdtica como es el AG viene
aconsejada por algunas razones. En primer lugar, por el elevado niimero de parametros
que incluye el modelo propuesto. que también da lugar a un alto nimero de variables’en
la expresion (13), y la posibilidad de que ésta sea no-convexa con la presencia de varios
extremos locales. Segundo, comentar que ¢l empleo de algunos métodos numéricos
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clasicos no siempre resulta adecuado, ya que en su propio procedimiento de regresion
utilizan complejos sistemas de ecuaciones no lineales que complican la obtencion de
pardmetros que proporcionen el mejor ajuste posible (minimo global del error). Estos
inconvenientes pueden resolverse, al menos parcialmente, empleando un AG elaborado
expresamente y ya utilizado por los autores en un trabajo anterior [16]. Los resultados
numéricos conseguidos en el ajuste se presentan en la Tabla 2.

Los valores de los errores estandar que se muestran en dicha Tabla 2, asociados al
ajuste de cada una de las cantidades termodindmicas que en este trabajo se han
representado genéricamente por Y°, se han determinado mediante la expresion que
establece la desviacion estandar, ecuacion (14), y donde ny representa al nimero de
puntos experimentales de la propiedad considerada.

e . 2
.g(yﬁ){z( ,.Ex,,-}ﬁ,.l.)'m\l (14)

j=t

Nota: En todo el manuscrito se emplean minisculas para representar las cantidades
termodinamicas. Sin embargo, se ha escogido la letra ¥ para representar una funcion genérica de
exceso en la ecuacion (4), en lugar de _1-"". para evitar confusiones con el simbolo de la
composicion en fase vapor muy utilizada en estudios de equilibrio entre fases.

Tabla 2. Valores de los parametros del modelo (4-6) ajustado a los
datos del ELV, isotérmico e isobarico, entalpias, capacidades
térmicas, y volimenes exceso, del sistema binario benceno+hepta-
no, extraidos de referencias de tabla 1, junto a sus errores estandar,

Soi £ij 83
f=1 -633.9 236 135.5
j=2 8.09x10°  -1.07¢10* 1.40%10"
j=3 3.98x10" 3.79x10" 1.40x10”
j=4 408687.1 445459.7 3829.9
j=35 2.92x10" -9.82x10" 5.84x107
s(g"/RT) 0.010

s() 0.049 k.= 0815
s(h") 44 k= 0.829
s(ep) 0.2 k.= 1.049
s(V) 21 k=1235

Al mismo tiempo, toda la informacion resultante del tratamiento matematico se
recoge en las figuras que se comentan a continuacion. En las Figuras 6 (a-f) se muestra
¢l grado de representacion del modelo frente a los datos experimentales de diferentes
cantidades de mezcla para el sistema estudiado. utilizando el conjunto de parametros
obtenidos. En general, los resultados conseguidos pueden considerarse aceptables y esta
calificacion se confirma més adelante cuando se comparan los resultados con los
estimados mediante otros modelos. Las representaciones en las Figuras 6 (a-f) se han
llevado a cabo en forma tridimensional con el fin de acoger la méxima informacion de
distintos casos (diferentes condiciones) para una tnica propiedad. Especificamente, las
tres primeras, Figuras 6(a-c) recogen la informacion de entalpias, capacidades térmicas
y volumenes de exceso, determinados a varias temperaturas, siendo bastante aceptable
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Figura 6. Representacion de distintas propiedades de mezcla en 3D obtenidas para ¢l sistema benceno+
heptano, en funcion de la composicion del aromatico. Datos experimentales de la literatura (), y ( )

correlacion obtenida mediante el modelo propuesto. (a) entalpias /4" a varias T (b) ¢t a varias T, (¢) v* a
varias 7, (d) y vs x,, a varias T, (¢) (¢"/RT) a varias p, (f) #a varias p.
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la bondad del ajuste de todas ellas que han sido obtenidas con el mismo modelo y con
un (nico juego de parametros.

La Figura 6 (d) recoge la representacion de composiciones y vs x, obtenidas de
un ELV isotérmico para varias temperaturas. No se han mostrado las curvas
correspondientes a los equilibrios isobaricos para evitar duplicidades, ya que estas seran
utilizadas en el proceso de simulaciéon que se realiza para este trabajo y utilizadas
seguidamente. Por razones analogas, la Figura 6 (e.l) recoge la variacion de la funcion
de exceso adimensional de Gibbs frente a la composicion y a la presion,
correspondiendo en este caso las distintas curvas a experiencias de ELVs isobdricos a
las presiones indicadas en uno de los ejes horizontales.

Adicionalmente, ¢l modelo permite la construccion 3D del comportamiento de la
mezcla aqui considerada, con un diagrama de las variables intensivas p-7-x,) obtenidas
en la experimentacion directa. Se generan asi unas superficies que engloban a los casos
isobdricos e isotérmicos, si bien para una mejor vision se han separado ambos casos en
las Figuras 7(a) y 7(b), respectivamente.
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Figura 7. Diagramas p-T-x,» de los datos experimentales (#) v la correlacion obtenida mediante el
modelo propuesto (——) para: (a) casos isobaricos, (b) casos isotermos.

4. Simulacién de un proceso de destilacion

En esta seccion se plantea la resolucion de otro de los objetivos de este trabajo.
Considerando que previamente se ha conseguido una adecuada modelizacion para ¢l
sistema benceno+heptano empleando el modelo propuesto para la funcion de Gibbs, se
plantea la simulacion de una columna simple de destilacion para la separacion de la
binaria y con las condiciones siguientes impuestas al proceso.

a) Alimentacion de entrada con composicion de 0,45 en fraccion molar
de benceno, en estado de liguido saturado y presion atmosfeérica.

b) Despreciables pérdidas de presion a lo largo de la columna

¢) Eficacia del 100% para cada plato

d) Valor de la relacion de reflujo: 2,8, siendo 1,89 el valor minimo.

¢) Una calidad para el destilado de 0,9 en fraccion molar de benceno

) Composicion de colas de 0,01 en fraccion molar de beneeno
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La simulacion termodindmico-matematica forma parte del disefio global de una
columna de destilacion (que incluye disefio geométrico, mecdnico y econémico) pero
constituye un paso previo e imprescindible que consiste en definir el nimero de platos
necesarios de la columna para lograr la separacién planteada. En cada plato se establece
una situacion particular de equilibrio de fases liquido-vapor como el que se aprecia en el
esquema de la Figura 3(b). Otras cuestiones adicionales que deben tenerse en cuenta a la
hora del diseno/funcionamiento final de la columna son:

El destilado se recogera en un condensador completo, recirculando la cantidad
necesaria para cumplir con la relacion de reflujo.

La experimentacion de la mezcla muestra un estrechamiento de la curva y-x en la
zona rica en benceno que complica la separacion en esta region, ya que limita la calidad
del destilado impuesta en el apartado (¢) de las condiciones.

Las colas de la columna se envian a un calderin tipo kettle, en el cual se alcanzan
condiciones de equilibrio, considerandose una etapa de separacion adicional.

Como método complementario al modelo se emplea un procedimiento grafico
conocido, muy 1til en el campo de la ingenieria quimica, como es el de McCabe-Thiele
[1.2]. El método, planteado analiticamente resulta simple de resolucion y pertenece a los
denominados procedimientos de etapas de equilibrio [34], los cuales, al contrario que
los métodos de no-equilibrio, basados en velocidad de transferencia, se fundamentan en
la tendencia natural de las fases presentes en cada plato a evolucionar hacia condiciones
de equilibrio. Ello da lugar a una eficacia de cada plato que consiste en una relacion que
compara las composiciones reales que se alcanzan en el plato y las de equilibrio
experimental. Mas detalles del método pueden encontrarse en cualquier obra elemental
de procesos de separacion [2].

El resultado de la simulacion llevada a cabo con la reproduccion de los datos de
ELV a p=101.32 kPa de la literatura [27] mediante el modelo (4-6) y con los parametros
de la Tabla 2, indica la necesidad de establecer 21 platos tedricos, siendo introducida la
alimentacion en el plato que ocupa el lugar 12. Las concentraciones de ambas fases y la
temperatura en cada plato se recogen en la Tabla 3, en la que se ha sefialado la posicion
del plato de alimentacion.

La simulacion también se realizé mediante el software comercial Distill© (ver A.
7.2.), el cual utiliza una version analitica del método McCabe-Thiele, En dicho software
se encuentran implementados varios modelos clasicos de correlacion, incluyendo el de
Wilson [5], ecuaciéon (A.1) y NRTL [6], ecuacion (A.4), los cuales han sido utilizados
de manera independiente para reproducir los datos de ELV en el proceso de simulacion.
Los pardmetros de estas expresiones, proporcionados por la base de datos del propio
software, se muestran en la Tabla 4 junto a las desviaciones estandar determinadas
mediante la expresion (14). Estas desviaciones, como era de esperar, resultan algo
inferiores a las conseguidas con el modelo que aqui se ha propuesto, Tabla 2, pero es
preciso tener en cuenta que los modelos de la Tabla 4 solo correlacionan datos de ELV
isobaricos a 101.32 kPa por lo que, al contrario que el modelo propuesto en las
ecuaciones (4-6), aquellos no tienen en consideracion el resto de propiedades del
sistema en estudio ni las condiciones de este trabajo. Los resultados de la simulacién
con estos modelos estan reflejados en la Tabla 3 y dan lugar a un total de 21 platos
tedricos, siendo el de alimentacién el que ocupa el lugar 12. La Tabla 4 muestra los
valores de los parametros de cada uno de los modelos.

El software Distill© también permite el empleo del modelo de contribucion grupal
UNIFAC, version de Weidlich y Gmehling [7], el cual predice valores del ELV del
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sistema en cuestion en el rango completo de composiciones de ambas fases. El método
UNIFAC estima la alimentacion en el plato 13 y un total de 22 etapas para lograr la
separacion, con diferencias en las propiedades con respecto a los anteriores.

Tabla 3. Detalle del nimero de platos tedricos y la situacion del plato de alimentacion, con los valores
de las composiciones de ambas fases y temperatura en cada etapa, obtenidos en el procedimiento de
disefio de una columna de destilacion para la separacion de la mezela benceno(1)+heptano(2) y
empleando el método McCabe-Thiele, La correlacion de datos experimentales de ELV de la literatura
[27] se realiza mediante las ecs. (4-6) y con parametros de la Tabla 2. También se expresan los
resultados obtenidos con los modelos de Wilson y NRTL, con parimetros de la Tabla 4. Las tres
altimas columnas recogen los resultados del modelo predictivo UNIFAC. La situaciéon del plato de
alimentacion para cada caso se sombrea en la Tabla.

Plato Ecuaciones (4-6) Wilson NRTL UNIFAC
X V| TIK x| ¥ TIK X) Vi TK X ¥y T/K
1 0875 0900 35378 0.874 0900 353.86| 0.874 0.900 353.80 | 0.881 0900 353.60
2 0.849 0882 35396| 0847 0881 354.06| 0.846 0.881 35409 0.861 0886 353.71
3 0821 0863 235416 0817 0.861 35429| 0.816 0.860 35433 | 0.839 0871 353.83
4 0789 0.842 35442 0.783 0.839 35458 | 0.782 0.838 35462 | 0.816 0.856 35399
5 0754 0818 35473| 0.745  0.814 35494 | 0.742  0.813 35499 | 0789 0.838 354.19
6 0713 0792 35512 0.701 0,786 35539 0.698 0,784 35545 0.758 0.818 35445
7 0.667 0.762 35562 | 0.653 0.754 35596 | 0.647 0751 35604 | 0721 0795 354.78
8 0616 0728 35623| 0.599 0718 356.64 | 0593 0.714 356.74 | 0.678 0768 355.21
9 0.562 0691 35696| 0544 0.678 35743 | 0536 0.673 35756 | 0.629 0.737 355.77

10 0508 0.651 357.77| 0491 0.638 35828 | 0482 0.632 33844 | 0.575 0.700 356.47
Il 0459 0611 35860 | 0443 0599 359.13 | 0433 0592 35932 | 0517  0.660 357.30
0.415 0.574 35938 | 0.402  0.563 359.91 | 0.392 0.556  360.11 | 0462 0.618 3582]
13 0361 0.524 36047 | 0343 0508 361.15] 0329 0495 36146 | 0412 0577 359.13 |
14 0294 0455 36194 | 0274 0433 362.80 | 0.257 0415 36323 | 0350 0521 36042
15 0222 0371 363.73| 0202 0345 364.74| 0.185 0324 36588 | 0275 0442 36224
16 0155 0279 365.61 | 0.138 0253 366.70 | 0.124 0.233 367.15] 0.196 0346 36444
17 0099 0.194 36736 | 0.088 0.173 36838 ) 0.078 0.155 36875 0.129 0247 366.64
I8 0.059 0.123 36876 | 0.054 0.109 369.65| 0.047 0097 36992 | 0.079 0.161 36849
19 0033 0072 36976 | 0.031 0066 370.52| 0.027 0.057 370.70 | 0.045 0.097 369.83
200 0017 0,039 37040 0.017 0.037 370108 | 0.015 0031 37118 | 0,025  0.055 370.70
21 0008 0019 37079 | 0,009 0019 37143| 0,007 0016 37150 0.013 0029 37122
22 0.006  0.014 371.53

o]

Tabla 4. Valores de los parametros de los modelos de Wilson [3], ec.
(A.1), y NRTL [6], ec. (A.2.), obtenidos en la correlacion de los datos del
ELV isobdrico del sistema benceno+heptano de la literatura [27], utiliza-
dos en la simulacion de la columna de destilacion realizada mediante los
software comerciales Distill y Aspen Plus, junto a sus errores estandar.

Distill© Aspen Plus©

Wilson NRTL Wilson NRTL
ap 213.88 -360.94 0.500 0.0
by 0.0 0.0 -75.48 404,43
sy 162.94 762.59 -0.500 0.0
by 0.0 0.0 -117.22 -195.03
a 0.302 0.300
s(g"/RT) 0.0061 0.0065 0.0043 0.0043
s(n) 0.043 0.046 0.032 0.035

Para contrastar relativamente los resultados se recurrié también a una simulacién
del mismo proceso utilizando ahora otro software comercial, el Aspen Plus©, que
emplea un procedimiento de calculo mas riguroso, el RadFrac, mas preciso que el de
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McCabe-Thiele. Dicho procedimiento se enmarca dentro de los de etapas de equilibrio
aunque, al contrario que el Distill© realiza un menor nimero de suposiciones,
obteniendo resultados mas proximos a la realidad a cambio de un mayor esfuerzo
computacional. En ocasiones la escasez de datos experimentales hace que los modelos
deban recurrir a métodos predictivos poco fiables que desvirtian las posibilidades de
“calculos rigurosos”. Los procedimientos de esta naturaleza no suelen aportar
resultados muy diferentes a los de los métodos aproximados, siempre y cuando estos se
apliquen en el rango de validez de las simplificaciones realizadas, sin embargo, son
fundamentales su empleo cuando se pretende conseguir resultados en mezclas
multicomponentes. En cualquier caso, siempre aportan una informacién mas precisa del
proceso que se disefia. Para este trabajo se emplearon los parametros proporcionados
por el propio software de los modelos de correlacion, ver Tabla 4.

Tabla 5. Platos tedricos (incluido el de alimentacién), composiciones de liquido vy
vapor, y temperaturas, obtenidas en la simulacion de una columna de destilacion para
la separacion de la mezcela benceno+heptano mediante el método RadFrac del software
Aspen Plus © con la correlacion de datos de ELV [27] utilizando los modelos de
Wilson y NRTL con parametros de la Tabla 4, y el modelo predictivo UNIFAC, El
plato de alimentacion para cada caso es el que se encuentra sombreado,
Wilson NRTL UNIFAC
X) 1) TK X Vi T/K Xy Vi TK

0900 0920 35371 | 0.899 0919 35372 | 0900 0913 35347
0.871 0900 353.90 | 0.871 0.899 35391 | 0883 0900 35355
0.839 0.879 35414 0.840 0.879 35414 0.865 0.887 353.65
0.803 0.855 35444 0.805 0.856 35443 0.845 0.874 353.75
0.761 0.828 354.84 0.764 0.830 354.80 0.824 0.860 353.89
0.712 0.798 355.34 0.717 0.800 35528 0.801 0,844 354.05
0.658 0.762 355.97 0.663 0.765 35590 0.774 0.827 35425
0.599 0.723 356.74 0.604 0,726 356.65 .743 (0.807 354,51
0.541 0.680 357.60 0.544 0.683 357.53 0.707 0.784 35484
10 0.486 0.637 35851 0.487 0.639 358.46 (1.665 0.758 35527
11 0.438 0.597 359.37 | 0.437 0.598 359.35 0617 0727 355.81
12 1 0.399 0.562 360.12 0.397 0.562 360.14 0.566 0.693 35648
13 0341 0.506  361.34 | 0.337 0.504 361.42 0.514 0.635 357.24
14 0273 0432 36293 | 0.268 0.428 363.06 | 0463 0.617  358.07
15 0203 0346 36476 | 0.199  0.340 36492 | 0427 0588  358.71
16 0.141 0257 366.59 | 0.138 0.251 366.74 0.375 0.542 359.75
17 0.092 0.177 368.18 0.090 0.173 368.29 0.307 0.476 361.26
18 0.057 0.115 369.40 0.056 0.112 36947 0.231 0.389 36322
19 0034 0070 370.25 0.033 0.068 370.29 | 0.160  0.293 365.39
20 0.019 0.040 370.80 0.019 0.039 370.82 0.102 0.202 367.38
21 0.010 0.022 371,15 0.010 0.021 371.16 0.061 0.128 368.94

Plato

OO0~ O LA e —

22 0035 0076  370.02
23 0.019  0.042 37071
24 0.009 0021 37112

En el caso de los dos modelos de correlacion empleados (Wilson, NRTL) con
Aspen-Plus©, se obtuvieron disefios de la columna idénticos al caso anterior,
estimandose un total de 21 etapas tedricas, alimentadas en ¢l plato 12. Respecto a la
simulacion con UNIFAC, el software aumenta el nimero de platos hasta un total de 24,
con la alimentacién en el plato 14, En la Tabla 5 se muestra el detalle de los resultados
obtenidos con este software. Una valoracion grafica con la comparacion de resultados,
estimados con el modelo aqui propuesto y los conseguidos con el Aspen Plus© se
muestra en la Figura 8.
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Figura 8. Perfiles de temperatura (a) y composicion de la fase vapor (b) a lo largo de la columna,
obtenidas en la simulacién con el modelo propuesto y con el simulador Aspen Plus © (utilizando Wilson,
NRTL y UNIFAC) en cada uno de los platos/etapas de equilibrio de una columna de destilacion para la
separacion de la mezela bencenotheptano y con las condiciones de operacion fijadas.

5. Conclusiones

Se proyecto realizar un trabajo incluyendo las diferentes etapas que se representan
en el esquema de la Figura 9. La implementacion completa requiere de una tltima etapa
referente al disefio de cuestiones de tipo mecanica y fluido-dinamica de la columna de
destilacion. Por ello. en el esquema se ha remarcado con linea discontinua aquellas
etapas que se han resuelto en éste trabajo, dejando para un trabajo futuro la
correspondiente al “desarrollo™ del sistema completo. Dicho de otra forma solo se ha
llevado a cabo las partes resenadas como objetivos iniciales de este trabajo.
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Figura 9. Esquema de las etapas seguidas en este trabajo para la simulacion de una columna de destilacion
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El resumen del trabajo se concluye en los siguientes comentarios. Se ha
implementado un modelo de naturaleza polinémica para la funcion de Gibbs, con
pardmetros dependientes de la presion y la temperatura, para la correlacion conjunta de
propiedades termodindmicas de mezcla. Se realiza una aplicacion préctica para el
sistema binario benceno+heptano, el cual se presenta en la literatura con una base de
datos amplia sobre diversas cantidades obtenidas en condiciones diferentes de
operacion., La bondad de la correlacion multipropiedad realizada por el modelo
propuesto resulta aceptable, lograndose con este modelo una buena reproduccion de
todas las cantidades correlacionadas. Se ha recwrrido a dos modelos clasicos (Wilson y
NRTL) para comparar la calidad del ajuste del ELV a 101,32 kPa, valorandose la
capacidad de representacion del modelo. Los resultados aconsejan la utilidad del
modelo para su uso en procedimientos de simulacion de torres de destilacion. En la
siguiente etapa, se implementa el modelo para resolver la separacion de la binaria
benceno+heptano (por ser el sistema mas estudiado) con unas condiciones de contorno
establecidas previamente. La simulacion se realiza con el método McCabe-Thiele,
método tradicional conocido en el campo de la ingenieria quimica, que determina el
numero de platos/etapas tedricas necesarias para separar los componentes hasta las
composiciones fijadas. Los resultados de la simulacion proyectada con el modelo se
valoran llevando a cabo una comparacion con los obtenidos mediante dos software
comerciales, Distill© y Apen-Plus© (ver Apéndice 7.2). El primero utiliza el mismo
método de McCabe-Thiele y el segundo el método RadFrac, mds elaborado pero de
mayor precision. Ambos software permiten la estimacion del ntimero de platos y la
caracterizacion de los equilibrios en cada etapa mediante el método de contribucion de
grupos UNIFAC, cuyos resultados también se presentan.

Los diferentes resultados con el modelo propuesto se comparan con los de los dos
software indicados, mediante el andlisis de los perfiles de temperatura y composicion en
cada etapa/plato de equilibrio. La observacion grafica y analitica indica que el modelo
reproduce bien la simulacién de la columna proyectada si los resultados se comparan
con los estimados empleando modelos clasicos de correlacion (Wilson y NRTL), sin
embargo se alejan de aquellos estimados por UNIFAC, que impone un mayor nimero
de platos (24 frente a 21, implicando un mayor coste para el mismo objetivo) y
diferencias en los gradientes de composicion y térmico a lo largo de la columna.

De este trabajo se obtiene una importante conclusion, como es la utilidad del
modelo y del procedimiento propuesto, que presenta la ventaja sobre otros de
representar varias de las propiedades de un determinado sistema y de su adecuacion a la
simulacién de procesos de separacion que impliquen estudios previos de equilibrio entre
fases y de otras cantidades termodindmicas. Por ello, y en este mismo sentido un
objetivo inmediato seria su implementacién con el procedimiento RadFrac para
conseguir una optimizacion de la simulacion pretendida.
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7. APENDICE
7.1. Modelos clasicos para la funcién de Gibbs

Wilson (1964), introdujo una expresion semiempirica para expresar la funciéon de
Gibbs de exceso, obtenida a partir de la ecuacién de Flory-Huggins.

%(x,,}"] == h'l[.\c1 +x,4, (T)]— X, ln[(.\',/lu (T)+x, )} (A.1)
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El parimetro A; se define de forma diferente en cada uno de los simuladores
comerciales. En Aspen Plus© dicho pardmetro se expresa en forma logaritmica,

AA, b,
InA(T)=—L=a; +— A2
Mientras que en Distill© se relaciona de forma lineal,
by
Ai(T)=A4i=gq +? (A.3)

Renon y Prausnitz (1968) postularon el modelo NRTL (Non Random Two
Liquids), basandose en el modelo de Wilson anterior, que utiliza el concepto de
composicion local. Considera una distribucion no-aleatoria de la posicion de las
moléculas, situandolas por el contrario en posiciones adecuadas. La expresion final para
el modelo tiene la forma:

Gy (T)

}?g;(‘\'l'r):«ﬁl': {rg,(T)erm (1) G,:(T)

G (T)+x ()

donde: G;(T) :cxp[—ar,-_i(?')]

Igual que en el caso anterior, el pardmetro 7, se define de forma diferente en cada

simulador comercial, siendo la forma en Aspen Plus© y Distill©, respectivamente,

A i bi' 'bi' _
I}j[T)=%'-=aU+?f. 7;(T) = Ag; :aij+FJ (A.5)

7.2. Simuladores comerciales

Las aplicaciones informaticas empleadas para realizar la comparacion de los
resultados obtenidos con el modelo propuesto fueron, el modulo Distill 5.00 del
simulador Hysys, desarrollado por Hyprotech y el Aspen Plus V7.0© de Aspentech Inc.
Actualmente, esta ultima empresa ha absorbido a la primera y ahora, tanto el Aspen
Plus como el Hysys se constituyen como un modulo del ApenOne V7©. Por tanto, la
version de Distill© empleada es anterior a esa incidencia.

El Distill 5.00 es un modulo desarrollado exclusivamente para el diseio de
operaciones de destilacion para sistemas binarios o ternarios, incluyendo la posibilidad
de establecer varias etapas de destilacion. En el caso de los sistemas binarios, Distill
5.0© emplea un algoritmo basado en el método grafico de McCabe-Thiele [1,2]. Sin
embargo, este software no incluye un método de calculo riguroso de las etapas de
equilibrio, ni siquiera para el disefio estructural de las columnas, por lo que su
aplicacion se limita exclusivamente a establecer el namero de etapas preliminares del
procedimiento global de disefio.

El Aspen Plus V7.0© constituye la tltima versién de uno de los mas populares
simuladores de procesos quimicos, con aplicaciones a varias operaciones de separacion,
reacciones quimicas y sistemas de bombeo. El software incluye bases de datos y varios
modelos termodinamicos para estimar las propiedades de los compuestos.
Particularmente, para la operacion de destilacion, Aspen Plus V7.0© contiene tres
métodos diferentes: el método de Winn-Underwood-Gilliland, el método Edmister y el
meétodo RadFrac. Este ultimo, utilizado para este trabajo, permite un calculo riguroso de
la columna si bien no realiza su optimizacion, la cual se lleva a cabo de forma iterativa.
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7.3. Algoritmo genético

Los métodos numéricos convencionales a veces no resultan adecuados para
minimizar la funcién objetivo FO planteada en la ecuacion (13), por lo que en este
trabajo se ha utilizado un algoritmo genético (AG), cuyos principios son establecidos en
la literatura especializada [35.36]. Los AG estan basados en los mecanismos genéticos
de reproduccién y de seleccion natural, El AG se inicia a partir de un conjunto de
posibles soluciones aleatorias cuyo tamano elige el investigador. Cada individuo de esas
poblaciones es un cromosoma y representa una solucion del problema de optimizacion a
resolver, que en nuestro caso coincide con una coleccion particular de parametros del
modelo adoptado. Estos cromosomas son sometidos en el AG a operaciones de
cruzamiento y mutacion, dando lugar a cromosomas descendientes (otras soluciones)
que son evaluados para se aptos, hasta converger en la mejor solucién.
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A.8. Esquema de la columna de destilacién para benceno+heptano
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