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1- Gases Reales

Los gases ideales estan basados en la teoria cinética de los gases. Para ello postula una serie de hipdtesis como
el que las moléculas gaseosas tienen un volumen despreciable frente al total, no manifiestan fuerzas atractivas y
sus choques son elasticos. Estas moléculas se mueven y chocan contra las paredes con una fuerza que
macroscépicamente se manifiesta como presion.

Para una mol de gas la expresién queda:
Pxv=RxT

Siendo P la presion total absoluta del sistema, vel volumen molar, T la temperatura absoluta y R la constante de
los gases en unidades acordes a las anteriores.
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Van der Waals
Con el objetivo a la aproximacién de la ecuacién de los gases a la realidad se han propuesto varios modelos
como ser Van der Waals, Redlich-Kwong, etc.

En el primero se postulan 2 ideas. La primera es que las moléculas no son puntuales sino que tienen un volimen
no nulo lo que hace que el espacio disponible para el movimiento se reduzca. Esto impacta sobremanera cuando la
presién aumenta, esto es, cuando la cantidad de moléculas aumenta para un mismo voumen. El término adoptado
es el llamado covolumen y denotado con la letra b.
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Por otro lado se admite que existe interaccidén intermolecular. Asi una molécula en el seno de un gas se vera
igualmente atraida en todas las direcciones. A medida que, en su movimiento constante, se aproxime a la pared del
recinto que lo contiene, la cantidad de moléculas que lo “tiran” desde adelante disminuye al disminuir su nimero
mientras que las que lo hacen de las otras direcciones permanecen constantes. La resultante es un efecto de
frenado que hace que impacte con menor velocidad y, por lo tanto, la presion es menor. El termino adoptado para
dicho efecto es a.

A continuacion se expresa la ecuacion de Van der Waals y los coeficientes de la misma expresados en funcion de
las cosntantes criticas.

[P+%Jx(;—b)=RxT

1%

27 R? xTc? RxTc
a=—— y b=
64 Pc 8x Pc

A fin de caracterizar el grado de alejamiento del comportamiento ideal se define el factor de compresibilidad Z.
Si bien el mismo puede obtenerser de tablas o diagramas debe disponerse de gran cantidad de los mismos o
adoptar el método de los estados correspondientes que iguala el valor de Z para todos los gases a igual
temperaturay presién reducidas (Tr=T/Tcy Pr=P/Pc).

No obstante, el método grafico ademas de ser engorroso y conllevar un importante error no es compatible con
la posibilidad que tiene el modelado y simulacién de procesos.
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v a

£= (\_z—b)_RxTX\_/

La ecuacion cubica en voliumen queda:

(P)x\_/3 +(P><b—R><T)><\_/2 +(a)><v—(a><b):0
Redlich-Kwong

Es es apenas una de las tantas posibles (ver tabla). Tiene la ventaja de no requerrir parametros adicionales a los
criticos y poder predecir no sélo el estado gaseoso sino también el liquido.

P_RxT_ a
Cv-b \_zx(x_/+b)><ﬁ

e 0,42748%x R* x T* = 008664 Rx Te
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P= - ===
v—b vx(v+b)xﬁ v
7 VX RXT vxa
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(\_/—b) (1_/+17)><R><T3/2

La ecuacion cubica en volumen queda:

(Pxﬁ)x;s—(RxT%)x;z+(a—Pxﬁxb2 +R><T%xb)><\_z—(axb)=0

Mezclas de gases.

Mezcla de gases ideales:
Algunas mezclas de interés practico cumplen esta aproximacién como el aire himedo (aire +vapor de agua
recalentado).

El nimero de moles de la mezcla (N) es igual a la suma de moles de cada componente:
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La ecuacion de estadod e gases ideales:
PxV =nxRxT
La presion parcial de cada componente:

n, xRxT

P =
V

Segun la Ley de Dalton, la suma de las presiones parciales es igual a la presidn total.
Fracciéon molar:

ni NC
X, =— tal que in =1

n

i=1

Peso molecular medio:
NC
— m
M=—=>%xxM
no s

La Ley de Amagat-Leduc establece que la suma de los volumenes parciales es igual al volumen total.

NC X RxT V.
V.o=xxV V.=V Vl:u l i
P P V

Mezcla de gases reales:
En general cumple la ley de Dalton y no la de Amagat o viceversa pero raramente ninguna. Cuando se aplican
son mds exactas que la de gases ideales incluso a altas presiones.

Van der Waals
Los coeficientes a y b de la mezcla se calculan:

NC 5 NC
am:|:2(x[x\/ai):| Y bm:zxixb[
i=1 i=1
Redlich-Kwong
Los coeficientes a y b de la mezcla se calculan iguales que para Van der Waals:

amZ[f(xix\/a_i)z} y bmzNZC:xl.xbl.
i1

i=1

Prof. Adj.: Ph.D. Néstor Hugo Rodriguez
Aux 1°: Ing. Mabel Andrea Dupuy



Ejemplo: Aire. Tc=132,5 [2K], Pc=37,2 [atm]
Van der Waals
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Factor de compresibilidad (Z)

Redlich-Kwong
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Diagrama generalizado del factor de compresibilidad.
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Superponiendo esta Ultima con una carta de Z aplicando los estados correspondientes:

Redlich-Kwong
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Diagrama generalizado del lactor de compresibilidad.
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Redlich-Kwong [Hysys]
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2- Equilibrio de fases

Sea un liquido en equilibrio con su vapor. Como se sabe del estudio de los grados de libertad, conocida la
composicion, presion y temperatura de una mezcla, se puede determinar su condicién.

En el caso del equilibrio liquido-vapor, los componentes se distribuyen entre ambas fases en funcion de un
término llamado constante de equilibrio. Este se define:

k=21 i=1-NC

Para una mezcla binaria el nimero de componentes (NC) es igual a 2.

I

Vapor

En el punto de burbuja. Toda la masa esta como liquido (de composicidn xi) habiendo una minuscula fraccion
de vapor (de composicidn yi). En este caso se cumple la condicidn:

Y =k; xx,
NC

NC
zyi = Zki X X;
i=1

i=1

Para una mezcla binaria:
keyxx, +k,xx, =1

kyxx+hk,x(1-x)=1
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Vapor

El punto de Rocio se caracteriza por estar conformado por una fase vapor en equilibrio con un infinitesimal de
fase liquida. En este caso se tiene:

Para mezclas binarias:

T

Vapor

NC
1=

N Y
ki ky

Liquido
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a) Equilibrio Liquido-Vapor Ideal

En este caso la constante de equilibrio es funcidon de la presion y temperatura:

Siendo:

i

Pv;: presion de vapor del componente i

T: temperatura del sistema

P: presion del sistema

Caso de Aplicacion:

o Pu(r)
P

para todos los componentes

Graficar las curvas de puntos de burbuja y de rocio para el sistema benceno-tolueno a una presién de 1 bar.
Graficar la curva de equilibrio liquido-vapor (composiciones)

Ecuacidon de Antoine

loglO(PVap) =4

B

_T+C

Los coeficientes correspondientes al benceno y tolueno con T en 2Cy Py,, en bar son:

Aux 1°: Ing. Mabel Andrea Dupuy

A B C
Benceno | 3,98523 1184,24 | 217,572
Tolueno | 4,05004 | 1327,62 | 217,625
Resolucién con planillas Excel
Implementar el siguiente modelo
A B C D E F G
1 Benceno | Tolueno
2 a 3.98523 | 4.05004
3 b 1184.24 | 1327.62 P 1 bar
4 217.572 | 217.625
5
6 |x1 X2 TeC Pvl Pv2 k1 k2
7 10 =1-A7 110 =107 ($B$2-SBS3/(C7+5BS4)) | =107 (SCS2-SCS3/(C7+5CS4)) | =D7/SFS3 | =E7/SFS3
8 [=A7+0.01 |=1-A8 110 =107($B$2-SBS3/(C8+5BS4)) | =107 (SCS2-5CS3/(C8+5CS4)) | =D8/SFS3 | =E8/SFS3
9 |[=A8+0.01 |[=1-A9 110 =107($B$2-SBS3/(C9+5BS4)) | =107 (SCS2-5CS3/(C9+5CS4)) | =D9/SFS3 | =E9/SFS3
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A B C D E F G
10| =A9+0.01 |=1-A10 |110 =107($B$2-$BS$3/(C10+5B%4)) | =107($C$2-$C$3/(C10+$CS4)) | =D10/$FS$3 | =E10/$F$3
11| =A10+0.01 |=1-A11 |110 =10M($B$2-$BS$3/(C11+5B%4)) | =107 ($C$2-$CS3/(C11+$CS4)) | =D11/$FS$3 | =E11/$F$3
12| =A11+0.01 |=1-A12 |110 =107 ($BS2-$BS3/(C12+$BS4)) | =107 ($CS2-$CS$3/(C12+5CS4)) | =D12/SFS3 | =E12/$F$3
13| =A12+0.01 |=1-A13 |110 =107($B$2-$BS$3/(C13+5B%4)) | =107 ($C$2-$CS3/(C13+$CS4)) | =D13/$F$3 | =E13/$F$3
14| =A13+0.01 |=1-A14 |110 =107 ($BS2-$BS3/(C14+$BS4)) | =107 ($CS$2-$CS3/(C14+5CS4)) | =D14/SFS3 | =E14/SF$3
15| =A14+0.01 |=1-A15 |110 =107 ($BS2-$BS3/(C15+$BS4)) | =107 ($CS$2-$CS$3/(C15+5CS4)) | =D15/SF$3 | =E15/SF$3
H | J K

1

2

3 | =SUMA(H7:H107) func obj

4 | =MAX(H7:H107) max 0.1

5

6 |Balance yl y2 suma

7 =ABS(F7*A7+G7*B7-1) =F7*A7 =G7*B7 =I7+)7

8 =ABS(F8*A8+G8*B8-1) =F8*A8 =G8*B8 =|8+J8

9 |=ABS(F9*A9+G9*B9-1) =F9*A9 =G9*B9 =19+J9

10 | =ABS(F10*A10+G10*B10-1) =F10*A10 |=G10*B10 |[=110+J10

11 [=ABS(F11*A11+G11*B11-1) =F11*A11 |=G11*B11 |=I11+J11

12 | =ABS(F12*A12+G12*B12-1) =F12*A12 |=G12*B12 |=112+J12

13 | =ABS(F13*A13+G13*B13-1) =F13*A13 |=G13*B13 |=113+J13

14 | =ABS(F14*A14+G14*B14-1) =F14*A14 |=G14*B14 |=114+)J14

15 |=ABS(F15*A15+G15*B15-1) =F15*A15 |=G15*B15 |=I15+J15
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Que resuelto queda:

A B C D E F G H I J K
1 Benceno Tolueno
2 |a 3.98523 | 4.05004
3 1184.24 | 1327.62 P 1|bar 0.000135624 | func obj
4 217.572| 217.625 3.1355E-06 | max 0.1
5
6 [x1 x2 TeC Pvl Pv2 k1 k2 balance yl y2 suma
7 0 1 110.18| 2.35505| 1.00000| 2.35505| 1.00000 1.494E-06 0.000|1.000|1.000
8 0.01 0.99 109.71| 2.32687| 0.98660| 2.32687| 0.98660 1.148E-06 0.023|0.977|1.000
9 0.02 0.98 109.24 | 2.29925| 0.97348| 2.29925| 0.97348 1.918E-06 0.046 | 0.954 |1.000
10 0.03 0.97 108.77| 2.27219| 0.96065| 2.27219| 0.96065 1.328E-06 0.068|0.932|1.000
11 0.04 0.96 108.32| 2.24567| 0.94810| 2.24567| 0.94810 1.742E-06 0.090|0.910|1.000
12 0.05 0.95 107.86| 2.21968 | 0.93580| 2.21968| 0.93580 1.765E-06 0.111|0.889|1.000
13 0.06 0.94| 107.42| 2.19419| 0.92377| 2.19419| 0.92377 1.767E-06 0.132|0.868|1.000
14 0.07 0.93 106.97 | 2.16921| 0.91199| 2.16921| 0.91199 2.064E-06 0.152|0.848|1.000
15 0.08 0.92 106.53| 2.14471| 0.90046| 2.14471| 0.90046 1.246E-06 0.172|0.828|1.000
107 1 0 79.59| 1.00000| 0.38291| 1.00000| 0.38291 1.252E-06 1.000 | 0.000 | 1.000

Para obtener la solucion del punto de burbuja del sistema se debe calcular la temperatura que a una presion de
1 bar satisfaga:

Jeyxx+hk, x(1-x)=1

Esto es, cada celda de la columna H desde la fila 7 hasta la final (107). Esto puede hacerse con el solver de
Excel. Puesto que se desea calcular todas las soluciones simultanemente se procura minimizar la suma de todos
esos balances de tal manera que el mayor desvio no supere cierta tolerancia. Esto se implementa:
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Parametros de Solver

Celda objetivo: Eli:; [ T ]
Walor de la celda objetivo; [ Corrar ]
O Méximo (3 Minima () Yalores de: ICI
Zambiando las celdas
$CET4CH107 Estimar
. o o [ Qpciones, .. ]
| Sujetas a las siguientes restricciones:
1 [EHE4 <= $244 foreqat,..
: [ Cambiar, .. ] [ Restablecer todo ]
] [ Elirninar ] [ Avuda ]
Para el punto de rocio se agregan las siguientes celdas:
M N 0] P Q
1
2
3
4
5
6(T2C |Pvl Pv2 k1 K2
7|110 |=107($B$2-$BS$3/(M7+5BS4)) =107 ($CS$2-SCS3/(M7+5CS54)) =N7/5FS3 =07/SFS3
8110 |=107($BS$2-$BS$3/(M8+SBS4)) =107 ($CS$2-SCS3/(M8+5CS4)) =N8/SFS3 =08/SFS3
91110 |=107($B$2-$BS$3/(M9+5BS4)) =107 ($CS$2-SCS3/(M9+5CS4)) =N9/SFS3 =09/SFS3
10{110 |=107($BS2-$B$3/(M10+SBS4)) |=107($CS$2-5CS$3/(M10+5CS4)) | =N10/SFS$3 | =010/SFS3
11/110 |=107($B$2-$B$3/(M11+SBS4)) |=107($C$2-SCS3/(M11+5CS$4)) |=N11/SF$3 |=011/SFS3
121110 |=107($B$2-$B$3/(M12+SBS4)) |=107($C$2-SCS3/(M12+5CS4)) |=N12/SF$3 |=012/SFS$3
131110 |=107($B$2-$BS$3/(M13+SBS4)) |=107($CS$2-SCS3/(M13+5CS$4)) |=N13/SFS$3 |=013/SFS3
141110 |=107($B$2-$BS$3/(M14+SBS4)) |=107($CS$2-SCS3/(M14+5CS4)) |=N14/SFS3 | =014/SFS3
15110 |=107($B$2-$B$3/(M15+SBS4)) |=107($CS$2-SCS3/(M15+5CS$4)) |=N15/$F$3 |=015/SFS3
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R S T U

1

2

3 | =SUMA(R7:R107) func obj

4| =MAX(R7:R107) max

5

6 | balance x1 x2 suma

7| =ABS(A7/P7+B7/Q7-1) =A7/P7 =B7/Q7 =S7+T7

8| =ABS(A8/P8+B8/Q8-1) =A8/P8 =B8/Q8 =58+T8

9| =ABS(A9/P9+B9/Q9-1) =A9/P9 =B9/Q9 =59+T9

10| =ABS(A10/P10+B10/Q10-1) | =A10/P10 |=B10/Q10 |=S10+T10

11| =ABS(A11/P11+B11/Q11-1) | =A11/P11 |=B11/Q11 |=S11+T11

12| =ABS(A12/P12+B12/Q12-1) | =A12/P12 |=B12/Q12 |=S12+T12

13 | =ABS(A13/P13+B13/Q13-1) |=A13/P13 |=B13/Q13 |=S13+T13

14| -ABS(A14/P14+B14/Q14-1) | =A14/P14 |=B14/Q14 |=S14+T14

15| =ABS(A15/P15+B15/Q15-1) | =A15/P15 |=B15/Q15 |=S15+T15

Que resuelta queda:

M N 0 P Q R S T U

1

2

3 0.0001415 | func obj

4 2.6597E-06 | max

5

6|TeC Pvl Pv2 k1 K2 balance x1 x2 suma
71110.179| 2.355| 1.000| 2.355| 1.000| 2.141E-06 0.000| 1.000| 1.000
81109.976| 2.343| 0.994| 2.343| 0.994| 1.222E-06 0.004| 0.996| 1.000
91109.772| 2.331| 0.988| 2.331| 0.988| 1.670E-06 0.009| 0.991| 1.000
10/109.567 | 2.319| 0.983| 2.319| 0.983| 1.560E-06 0.013| 0.987| 1.000
11/109.361| 2.307| 0.977| 2.307| 0.977| 1.110E-06 0.017| 0.983| 1.000
12/109.154| 2.294| 0.971| 2.294| 0.971| 1.446E-06 0.022| 0.978| 1.000
13/108.945| 2.282| 0.965| 2.282| 0.965| 1.486E-06 0.026| 0.974| 1.000
141108.736| 2.270| 0.960| 2.270| 0.960| 1.921E-06 0.031| 0.969| 1.000
15/108.525| 2.258| 0.954| 2.258| 0.954| 1.404E-06 0.035| 0.965| 1.000
107 | 79.585| 1.000| 0.383| 1.000| 0.383| 9.872E-07 1.000| 0.000| 1.000

El solver se configura asi:

Prof. Adj.: Ph.D. Néstor Hugo Rodriguez
Aux 1°: Ing. Mabel Andrea Dupuy

16



Parametros de Solver

Celda objetivo: E'!i:;

Yalor de la celda objetivio:

O Méaximo (&) Minima () Yalores de: ICI

Cambiandn las celdas

| $METiEMEL07 Estimar [

Sujetas a las siguientes restricciones:

4 <= 84

X]

[ Resolver ]
[ Cerrar ]
Opciones. .. ]

[ Zambiar. ..

Restablecer todo ]

[ Eliminar

Ji |
Ji |

Ayvuda ]

Las graficas que resultan son:

Curvas de Equilibrio Benceno-Tolueno
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Comparacién con el simulador Hysys®

Curvas de Equilibrio Benceno-Tolueno
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Resolucion con simulador EMSO

OCOoONOUBEAWNEPR

A A DB PPAEABHBWWWWWWWWWWNNNNNNNNNNRRRRRPRRRRR
VUPAEWNRPRPOOOMNOUA,WNROOUOONOOTUBADWNPREROOVLONOGOUEAWNIERERO

Y
[+)]

#* Equilibrio *#
using "types";
FlowSheet equilibrio

PARAMETERS
P as Real(Brief="Presion total");

VARIABLES

kb(2) as Real (Brief="cte eq");

pvb(2) as Real(Brief="presion de vapor");
Tb as Real(Brief="pto burb",Unit="C');

xb as Real(Brief="fracc molar 1");

yb as Real(Brief="fracc molar 1");

kr(2) as Real (Brief="cte eq");

pvr(2) as Real(Brief="presion de vapor");
Tr as Real(Brief="pto burb",Unit="C');

yr as Real(Brief="fracc molar 1");

xr as Real(Brief="fracc molar 1");

EQUATIONS
pvb(1)=(107(3.98523-1184.24/(Th+217.572)));
pvb(2)=(107(4.05004-1327.62/(Tb+217.625)));
kb(1)=pvb(1)/P;

kb(2)=pvb(2)/P;

xb*kb(1)+(1-xb)*kb(2)=1;

yb=xb*kb(1);

xb=time;

pvr(1)=(10/(3.98523-1184.24/(Tr+217.572)));
pvr(2)=(107(4.05004-1327.62/(Tr+217.625)));
kr(1)=pvr(1)/P;

kr(2)=pvr(2)/P;

yr/kr(1)+(1-yr)/kr(2)=1;

xr=yr/kr(1);

yr=time;

SET
P=1;

INITIAL

GUESS
Th=70*'C’;

Prof. Adj.: Ph.D. Néstor Hugo Rodriguez
Aux 1°: Ing. Mabel Andrea Dupuy
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47
48
49
50
51
52
53
54
55
56
57
58

k(1)=1;
k(2)=1;

OPTIONS

TimeStart=0;
TimeEnd=1;
TimeStep=0.01;
TimeUnit="s";
DAESolver(File="dassl");
Dynamic=true;

end

Reesultados:

100 4

95.0 4

90.0 4

85.04

30.0

= Punto de Burbuja ['C]
== Punto de Rocio ['C]

0200 0.400 0.600

0.800

1.00 4

0.800 4

0600

0.400 4

0.200 4

0.00 4

= | jquido
—apnor

000

0200 0.400 0.600
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Resolucion con simulador dwsim
Usando un flowsheet como el de la figura y variando paramétricamente la relacién de flujos de los

componentes puros (por lo tanto su composicidn) se divide la corriente mezcla en 2. Una se calienta al punto de

burbuja y la otra a la de rocio.

Ben

Tol

— > =S
Cte1 HEAT-010 BenTol-R
ESTR-012
p—=
MIX-002 BenTol-F SPLT-007
i @ =
Cte2 Cted BenTol-B
ESTR-006

Aca los resultados en forma grafica:

Temperatura [2C]

Curvas de Equilibrio: Benceno-tolueno

120.0
110.0
100.0
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80,0
70,0
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-"""-..._-..._____ :H“‘-—‘.
""‘"-“"-\—-ﬁ,

000 010 020 030 040 050 060 070 080 090 100
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b) Equilibrio Liquido-Vapor No ideal

Asumiendo no idealidad en la fase liquida y si en la fase vapor, resulta que la expresién del caso anterior no es

valida, en este caso, la constante de equilibrio es funcidn, no solo de la temperatura y presiéon del sistema sino

también, de la composicién de la fase liquida.

Siendo y;: el coeficiente de actividad del componente i.

Ejemplo de Aplicacién

Graficar las curvas de puntos de burbuja y de rocio para el sistema etanol-agua a una presion de 1 bar.

k, =

l

¥, x Py,(T)

P

para todos los componentes

Graficar la curva de equilibrio liquido-vapor (composiciones). Comparar los resultados del modelo ideal vs

real.

Ecuaciones del Modelo de actividad de Van Laar

Siendo los coeficientes de interaccién binarios:

Para x desde 0 hasta 1 hallar:

ln(PV

)4

Los coeficientes correspondientes al etanol y agua con T en 2Ky Py,, en KPa son:

B
T+C

Iny, :AIZX(

Iny, :A21x(

A B C
Etanol 16,19 3424 -55,72
Agua 16,54 3985 -39,00
4, xx,

Ay xx, + A4y X x,

Ay x x|

Ay xx, + Ay % x,

Jz

:

Etanol Agua

Coeficientes Modelo Van Laar

1,6798 | 0,9227

kyxx+k,x(1-x)=1

Prof. Adj.: Ph.D. Néstor Hugo Rodriguez
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k= P
Siendo 7, % Py, (T
k, =
P
A, Xx ’
— 21 2
7, =4, X(Alz X x, + A, xxzj
2
A, X x,
Iy, = 4y X(Alz X x, + A, xxzj
Resolucién con planillas Excel
A) Considerando la mezcla como ideal
A B C D E
1 Etanol Agua
2|A |16.19 16.54
3B [3424 3985 P
4/c |-55.72 -39
5|A12|1.6798
6|A21|0.9227
7
8 Etanol |T Pvl Pv2
9 0 373.175166228625 | =EXP(SBS2-$BS3/(C9+5BS4)) | =EXP(SCS2-SCS3/(C9+5CS4))
10 =0.1+B9 |369.996007479063 | =EXP(SBS2-SB$3/(C10+5BS4)) | =EXP(SCS2-SCS3/(C10+5CS4))
11 =0.1+B10 | 367.148538465131 | =EXP($B$2-$BS$3/(C11+5BS4)) | =EXP($C$2-5C$3/(C11+5CS4))
12 =0.1+B11 | 364.576351163135 | =EXP($B$2-$BS$3/(C12+5BS4)) | =EXP($C$2-5C$3/(C12+5CS4))
13 =0.1+B12 | 362.236526771542 | =EXP($B$2-$BS$3/(C13+5BS4)) | =EXP($C$2-5C$3/(C13+5CS4))
14 =0.1+B13 | 360.093968186685 | =EXP($B$2-$B$3/(C14+5BS4)) | =EXP($C$2-5CS3/(C14+5CS4))
15 =0.1+B14 | 358.121556267713 | =EXP($B$2-$BS$3/(C15+5BS4)) | =EXP($C$2-5C$3/(C15+5CS4))
16 =0.1+B15 | 356.29592909023 |=EXP($BS2-SBS$3/(C16+5BS4)) | =EXP(SCS2-SCS3/(C16+5CS4))
17 =0.1+B16 | 354.599173051537 | =EXP(SBS2-SB$3/(C17+5BS4)) | =EXP(SCS2-SCS3/(C17+5CS4))
18 =0.1+B17 | 353.015883133879 | =EXP($B$2-$BS$3/(C18+5BS4)) | =EXP($SC$2-5CS3/(C18+5CS4))
19 =0.1+B18 | 351.533015190808 | =EXP($B$2-$B$3/(C19+5BS4)) | =EXP($C$2-5C$3/(C19+5CS4))

101

HAlWINP
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H

=SUMA(H9:H19)

0.0001

=MAX(H9:H19)

k1

k2

Ol N|O|U»n

=D9/$FS$3

=E9/$F$3

=ABS(F9*B9+G9*(1-B9)-1)

10| =D10/$FS$3

=E10/SFS$3

=ABS(F10*B10+G10*(1-810)-1)

11| =D11/$F$3

=E11/SFS3

=ABS(F11*B11+G11*(1-B11)-1)

12 | =Dp12/$FS$3

=E12/SFS$3

=ABS(F12*B12+G12*(1-B12)-1)

13 | =D13/$FS$3

=E13/SFS3

=ABS(F13*B13+G13*(1-B13)-1)

14 | =p14/SFS$3

=E14/SFS3

=ABS(F14*B14+G14*(1-B14)-1)

15| =p15/$FS$3

=E15/SFS$3

=ABS(F15*B15+G15*(1-B15)-1)

16| =D16/$F$3

=E16/SFS3

=ABS(F16*B16+G16*(1-B16)-1)

17|=D17/5FS$3

=E17/SFS3

=ABS(F17*B17+G17*(1-B17)-1)

18 | =D18/$FS3

=E18/SFS3

=ABS(F18*B18+G18*(1-B18)-1)

19 | =D19/$FS$3

=E19/SFS$3

=ABS(F19*B19+G19*(1-819)-1)

Para resolverlo se aplica Solver modificando la columna C (temperaturas) minimizando la suma total de

los errores (H5) con la restriccion de que el maximo de esos errores se acote (celda H6):

Parametros de Solver

%]

Celda objetiva: b H45| [ e ]
Yalor de |a celda objetivo; [ Cerrar ]
O Maximo (&) Minima () valoresde:  |o
Cambiando las celdas
scisscio
Qpei
d Sujetas alas siguientes restricciones: [ = ]
ke < bt
[ Zambiar. .. ] [ Restablecer todo ]
[ Elirninar ] [ Ayuda ]
La planilla resuelta queda:
A B C D E F G H
i Etanol | Agua
2(A 16.19 16.54
3B 3424 3985 P 101

Prof. Adj.: Ph.D. Néstor Hugo Rodriguez
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A |B C D E F G H
4/c | -55.72 -39
5 A12(1.6798 5.10162E-05
6| A21(0.9227 0.001| 1.46033E-05
7
8 etanol |T Pvl Pv2 k1 k2
9 0| 373.18| 222.34| 101.00| 2.20| 1.00 4.239E-06
10 0.1| 370.00| 199.36| 90.07| 1.97| 0.89 1.460E-05
11 0.2| 367.15| 180.46| 81.13| 1.79| 0.80 5.375E-06
12 0.3| 364.58| 164.67| 73.71| 1.63| 0.73 6.601E-06
13 0.4| 362.24| 151.31| 67.46| 1.50| 0.67 2.463E-06
14 0.5| 360.09| 139.87| 62.13| 1.38| 0.62 3.634E-08
15 0.6| 358.12| 129.97| 57.55| 1.29| 0.57 8.951E-06
16 0.7| 356.30| 121.33| 53.56| 1.20| 0.53 7.465E-07
17 0.8| 354.60| 113.73| 50.06| 1.13| 0.50 4.911E-06
18 0.9| 353.02| 107.00| 46.97| 1.06| 0.47 3.089E-06
19 1| 351.53| 101.00| 44.23| 1.00| 0.44 1.296E-09

Tomando x como y y modificando la ecuacién de balance por la correspondiente (columna H) se

puede obtener la curva de rocio. La graficas quedan:

Temperatura [2K]

375

370

365

355

350

Equilibrio Etanol-agua (Modelo Ideal)

e R OCIO
= Burbuja

N
N TS

sy

Fraccion molar de Etanol

~ N
~

\

0

01 02 0

304 05

06 07 08

Fraccion molar de etanol

0.9

1

Equilibrio Etanol-agua (Modelo Ideal)

1
0.9

0.8
0.7

Liquido
Vapor

P

0.6
0.5

0.4

/|

0.2

4

0.2

01

0 .

0

01 02 03 04 05 06 07 08 09

Fraccién molar de Etanol

1

no idealidades a través de los coeficientes de actividad. Como modelo se usaré el de Van Laar.

En la curva no se aprecia la existencia de mezcla azeotrépica, pero como se sabe el agua y el etanol
si presentan una mezcla de este tipo (punto minimo de ebullicidn).

Esto se debe a que se despreciaron las no idealidades del comportamiento de la fase liquida.

A fin de obtener una curva de burbuja mas realista se analizard la misma mezcla considerando las

Prof. Adj.: Ph.D. Néstor Hugo Rodriguez
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Resolucion con simulador EMSO

OCooONOOULL D WN PP

A AP PRAPWWWWWWWWWWNNNNNNNNNNRPRRRPRERPRPRREPPRERELRPR
PR WNRPOOONIOTULDNWNRPROOONOOTULDNE WNPFPOWOLONOOULLDA WNPRKELO

#* Balance *#
using "types";
FlowSheet equilibrio

PARAMETERS

P as Real(Brief="Presion total",Unit="bar');

VARIABLES

kb(2) as Real (Brief="cte eq");

pvb(2) as Real(Brief="presion de vapor",Unit='bar');
Tb as Real(Brief="pto burb",Unit="C');

xb as Real(Brief="fracc molar 1");

yb as Real(Brief="fracc molar 1");

kr(2) as Real (Brief="cte eq");

pvr(2) as Real(Brief="presion de vapor",Unit="bar');
Tr as Real(Brief="pto burb",Unit="'C');

yr as Real(Brief="fracc molar 1");

xr as Real(Brief="fracc molar 1");

EQUATIONS

pvb(1)=(107(3.98523-1184.24/(Th+217.572)));
pvb(2)=(10(4.05004-1327.62/(Tb+217.625)));
kb(1)=pvb(1)/P;

kb(2)=pvb(2)/P;

xb*kb(1)+(1-xb)*kb(2)=1;

yb=xb*kb(1);

xb=time;

pvr(1)=(107(3.98523-1184.24/(Tr+217.572)));
pvr(2)=(107(4.05004-1327.62/(Tr+217.625)));
kr(1)=pvr(1)/P;

kr(2)=pvr(2)/P;

yr/kr(1)+(1-yr)/kr(2)=1;

xr=yr/kr(1);

yr=time;

Prof. Adj.: Ph.D. Néstor Hugo Rodriguez
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45
46
47
48
49
50
51
52
53
54
55
56
57
58
59
60
61
62
63
64
65

SET
P=1e-5*'bar’;

INITIAL

GUESS
Th=70*'C};
k(1)=1;
k(2)=1;

OPTIONS

TimeStart=0;
TimeEnd=1;
TimeStep=0.01;
#TimeUnit='s";
DAESolver(File="dassl");
Dynamic=true;

end

Resultados

1.00

0.800 4

0.600 4

0.400 4

0200

| jguido
m— apar

0200
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105 A

100 4

95.0 4

90.0 4

85.04

30.0 4

== Temperaturas de Rocfo ['C]
== Tomperaturas de Burbuja ['C')

0.00

0200 0400 0800 0800

Resolucion con simulador dwsim

Usando el mismo flowsheet y paquete de estimacion de propiedades (ley de Raoult) pero cambiando

los componentes:

Temperatura[2C]

100,0

95.0

90.0

85.0

80,0

75,0

Curvas de Equilibrio: Etanol-Agua

\:;:-.. I lezl'o
'M..\

=B urhuja

T~
""-\1‘!-.

T~
s Wi

000 0210 020 0,30 040 050 060 070 0,80 090 1,00
Fraccion molar de Etanol
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Curvas de Equilibrio: Etanol-Agua

1.0

_-..........

0.9
0.8

0,7

0,6

0.5

0.4

0,3 v

Temperatura [2C]

0.2 Nl

Liquido

0.1 /

—\apor

0.0

000 010 020 030 040 050 060 070 080 090 1,00

Fraccion molar de Etanol

B) Considerando la mezcla como no ideal

A B C D
1 Etanol Agua
2 16.19 16.54
3 B 3424 3985
4 C -55.72 -39
5 A12 1.6798
6 A21 0.9227
7
8| Etanol Temp Pvl Pv2
910 373.175255092174 | =EXP($B$2-$BS$3/(B9+SBS4)) | =EXP(S$C$2-$C$3/(B9+5CS4))
10| =0.1+A9 359.805543783787 | =EXP(S$B$2-$BS$3/(B10+5BS4)) | =EXP($CS$2-5CS$3/(B10+5CS4))
11/=0.1+A10 |356.41363965187 |=EXP($BS$2-$B$3/(B11+$BS4)) |=EXP($C$2-$C$3/(B11+5CS4))
121 =0.1+A11 |354.903498485687 |=EXP(SB$2-$B$3/(B12+$BS4)) |=EXP($CS$2-$C$3/(B12+5CS$4))
131 =0.1+A12 |353.915739473387 |=EXP(SB$2-$B$3/(B13+$BS4)) |=EXP($CS$2-$C$3/(B13+5CS$4))
141 =0.1+A13 |353.123092571969 |=EXP(SB$2-$B$3/(B14+5$BS4)) |=EXP($CS$2-$C$3/(B14+5CS4))
151=0.1+A14 |352.457622755359 |=EXP(SB$2-$B$3/(B15+$BS4)) |=EXP($CS$2-$C$3/(B15+5CS$4))
16| =0.1+A15 |351.928823216503 |=EXP(SB$2-$B$3/(B16+5$BS4)) |=EXP($CS$2-$C$3/(B16+5CS4))
17|=0.1+A16 |351.569320549954 |=EXP($BS$2-$B$3/(B17+$BS4)) |=EXP($C$2-$CS3/(B17+5CS4))
18 |=0.1+A17 |351.421028046636 |=EXP($BS$2-$B$3/(B18+5$BS4)) |=EXP($C$2-$CS$3/(B18+5CS4))
19| =A18+0.01 |351.419718445362 |=EXP(SB$2-$B$3/(B19+$BS4)) |=EXP($CS$2-$C$3/(B19+5CS4))
20| =A19+0.01 |351.42108659808 |=EXP(SB$2-$B$3/(B20+$BS$4)) | =EXP($CS$2-5CS$3/(B20+SCS4))
21| =A20+0.01 |351.424955664313 |=EXP(SB$2-$BS$3/(B21+$BS$4)) | =EXP($SCS$2-$CS$3/(B21+$CS4))
22| =A21+0.01 |351.431539058515 |=EXP($B$2-$B$3/(B22+$BS$4)) | =EXP($SCS$2-5CS$3/(B22+$CS4))
23 | =A22+0.01 |351.441248838746 |=EXP($SBS$2-$B$3/(B23+5BS4)) |=EXP($C$2-$C$3/(B23+5CS4))
24| =A23+0.01 |351.453469752097 |=EXP($BS$2-$B$3/(B24+5BS4)) |=EXP($CS$2-$C$3/(B24+5CS4))

Prof. Adj.: Ph.D. Néstor Hugo Rodriguez
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A B C

D

25

=A24+0.01 |351.468692141832

=EXP($BS$2-$B$3/(B25+5B%4))

=EXP($C$2-5C$3/(B25+5CS4))

26

=A25+0.01 |351.48711461187

=EXP($BS$2-5B$3/(B26+5BS4))

=EXP($C$2-5C$3/(B26+5CS4))

27

=A26+0.01 |351.508515739961

=EXP($B$2-$B$3/(B27+$BS4))

=EXP($C$2-$C$3/(B27+5CS4))

28

=A27+0.01 |351.532888976539

=EXP($BS$2-$B$3/(B28+5BS4))

=EXP($C$2-5C$3/(B28+5CS4))

101

gl

g2

OO N[O| U P W N

=EXP($BS5*($BS6*(1-A9)/($BS5*A9+S$BS6*(1-A9)))A2)

=EXP($BS$6*($BS5*A9/(SBS5*A9+$BS6*(1-A9)))A2)

[
o

=EXP($BS5*($BS6*(1-A10)/(SBS5*A10+$BS6*(1-A10)))2)

=EXP($BS$6*($BS5*A10/(SBS5*A10+$BS6*(1-A10)))A2)

=
[y

=EXP($BS5*($BS6*(1-A11)/(SBS5*A11+$BS6*(1-A11)))2)

=EXP($BS$6*($BS5*A11/(SBS5*A11+$BS6*(1-A11)))A2)

=
N

=EXP($BS5*($BS6*(1-A12)/(SBS5*A12+$BS6*(1-A12)))2)

=EXP($BS6*($BS5*A12/($BS5*A12+$BS6*(1-A12)))A2)

13

=EXP($BS5*($BS6*(1-A13)/(SBS5*A13+$BS6*(1-A13)))12)

=EXP($BS6*($BS5*A13/($BS5*A13+$BS6*(1-A13)))A2)

14

=EXP($BS5*($BS6*(1-A14)/(SBS5*A14+$BS6*(1-A14)))A2)

=EXP($BS6*($BS5*A14/(SBS5*A14+$BS6*(1-A14)))A2)

15

=EXP($BS5*($BS6*(1-A15)/(SBS5*A15+$BS6*(1-A15)))A2)

=EXP($BS$6*($BS5*A15/(SBS5*A15+$B$6*(1-A15)))A2)

16

=EXP($BS5*($BS6*(1-A16)/(SBS5*A16+$BS6*(1-A16)))42)

=EXP($BS$6*($BS5*A16/(SBS5*A16+$BS6*(1-A16)))42)

17

=EXP($BS5*($BS6*(1-A17)/(SBS5*A17+$BS6*(1-A17)))2)

=EXP($BS$6*($BS5*A17/(SBS5*A17+$BS6*(1-A17)))A2)

18

=EXP($BS5*($BS6*(1-A18)/(SBS5*A18+$BS6*(1-A18)))2)

=EXP($BS6*($BS5*A18/($BS5*A18+$BS6*(1-A18)))A2)

19

=EXP($BS5*($BS6*(1-A19)/(SBS5*A19+$BS6*(1-A19)))2)

=EXP($BS6*($BS5*A19/($BS5*A19+$BS6*(1-A19)))A2)

20

=EXP($BS5*($BS6*(1-A20)/(SBS5*A20+$BS6*(1-A20)))2)

=EXP($BS6*($BS5*A20/($BS5*A20+$BS6*(1-A20)))A2)

21

=EXP($BS5*($BS6*(1-A21)/(SBS5*A21+$BS6*(1-A21)))2)

=EXP($BS$6*($BS5*A21/(SBS5*A21+$BS6*(1-A21)))A2)

22

=EXP($BS5*($BS6*(1-A22)/(SBS5*A22+$BS6*(1-A22)))2)

=EXP($BS6*($BS5*A22/($BS5*A22+$BS6*(1-A22)))A2)

23

=EXP($BS5*($BS6*(1-A23)/(SBS5*A23+$BS6*(1-A23)))2)

=EXP($BS$6*($BS5*A23/(SBS5*A23+$BS6*(1-A23)))A2)

24

=EXP($BS5*($BS6*(1-A24)/(SBS5*A24+$BS6*(1-A24)))2)

=EXP($BS6*($BS5*A24/(SBS5*A24+$BS6*(1-A24)))A2)

25

=EXP($BS5*($BS6*(1-A25)/(SBS5*A25+$BS6*(1-A25)))A2)

=EXP($BS6*($BS5*A25/($BS5*A25+$BS6*(1-A25)))A2)

26

=EXP($BS5*($BS6*(1-A26)/(SBS5*A26+$BS6*(1-A26)))2)

=EXP($BS6*($BS5*A26/($BS5*A26+SBS6*(1-A26)))72)

27

=EXP($BS5*($BS6*(1-A27)/(SBS5*A27+$BS6*(1-A27)))A2)

=EXP($BS6*($BS5*A27/($BS5*A27+$BS6*(1-A27)))A2)

28

=EXP($BS5*($BS6*(1-A28)/(SBS5*A28+$BS6*(1-A28)))2)

=EXP($BS6*($BS5*A28/($BS5*A28+$BS6*(1-A28)))A2)

Prof. Adj.: Ph.D. Néstor Hugo Rodriguez

31

Aux 1°: Ing. Mabel Andrea Dupuy




G H | J K
1
2
3
4
5 =SUMA(K9:K28)
6 0.1 =MAX(K9:K28)
7
8 k1 k2 yl y2 balance
9| =CO*E9/SF$3  |=D9*F9/$F$3  [=A9*G9  |=(1-A9)*19  |=ABS(A9*G9+(1-A9)*H9-1)
10 | =C10*E10/$F$3 |=D10*F10/$F$3 |=A10*G10 |=(1-A10)*110 |=ABS(A10*G10+(1-A10)*H10-1)
11| =C11*E11/$F$3 |=D11*F11/$F$3 |=A11*G11l |=(1-A11)*111 |=ABS(A11*G11+(1-A11)*H11-1)
12| =C12*E12/$F$3 |=D12*F12/$F$3 |=A12*G12 |=(1-A12)*112 |=ABS(A12*G12+(1-A12)*H12-1)
13 | =C13*E13/$F$3 |=D13*F13/$F$3 |=A13*G13 |=(1-A13)*I13 |=ABS(A13*G13+(1-A13)*H13-1)
14| =C14*E14/$F$3 | =D14*F14/SF$3 |=A14*G14 |=(1-A14)*114 |=ABS(A14*G14+(1-A14)*H14-1)
15 | =C15*E15/$F$3 | =D15*F15/$F$3 |=A15*G15 |=(1-A15)*I115 |=ABS(A15*G15+(1-A15)*H15-1)
16 | =C16*E16/$F$3 | =D16*F16/$F$3 |=A16*G16 |=(1-A16)*116 |=ABS(A16*G16+(1-A16)*H16-1)
17 | =C17*E17/$F$3 |=D17*F17/$F$3 |=A17*G17 |=(1-A17)*I117 |=ABS(A17*G17+(1-A17)*H17-1)
18| =C18*E18/$F$3 |=D18*F18/$F$3 |=A18*G18 |=(1-A18)*118 |=ABS(A18*G18+(1-A18)*H18-1)
19| =C19*E19/$F$3 |=D19*F19/$F$3 |=A19*G19 |=(1-A19)*119 |=ABS(A19*G19+(1-A19)*H19-1)
20| =C20*E20/$F$3 | =D20*F20/$F$3 |=A20*G20 |=(1-A20)*I120 |=ABS(A20*G20+(1-A20)*H20-1)
21| =C21*E21/$F$3 | =D21*F21/$F$3 |=A21*G21 |=(1-A21)*I121 |=ABS(A21*G21+(1-A21)*H21-1)
22| =C22%E22/$F$3 | =D22*F22/$F$3 |=A22*%G22 |=(1-A22)*I122 |=ABS(A22*G22+(1-A22)*H22-1)
23| =C23*E23/$F$3 | =D23*F23/$F$3 |=A23*G23 |=(1-A23)*I23 |=ABS(A23*G23+(1-A23)*H23-1)
24| =C24*E24/$F$3 | =D24*F24/$F$3 | =A24*G24 |=(1-A24)*I124 |=ABS(A24*G24+(1-A24)*H24-1)
25| =C25*E25/$F$3 | =D25*F25/$F$3 | =A25*G25 |=(1-A25)*I125 |=ABS(A25*G25+(1-A25)*H25-1)
26 | =C26*E26/$F$3 | =D26*F26/$F$3 |=A26*G26 |=(1-A26)*126 |=ABS(A26*G26+(1-A26)*H26-1)
27| =C27*E27/$F$3 | =D27*F27/$F$3 | =A27*G27 |=(1-A27)*I127 |=ABS(A27*G27+(1-A27)*H27-1)
28 | =C28*E28/$F$3 | =D28*F28/$F$3 |=A28*G28 |=(1-A28)*128 |=ABS(A28*G28+(1-A28)*H28-1)

Prof. Adj.: Ph.D. Néstor Hugo Rodriguez
Aux 1°: Ing. Mabel Andrea Dupuy

32



Que resuelto del mismo modo queda:

A B C D E F G H [ J K
11 ¢ -55.72 -39
2| A12 1.6798 0.000131605
3| A21 0.9227 0.1| 1.19896E-05
4
5| Etanol Temp Pvl Pv2 gl g2 k1 k2 yl y2 balance
6 0 373.18 222.345|101.000 | 5.364 | 1.000 | 11.810 | 1.000 | 0.000 | 0.000 1.068E-06
7 0.1 359.81|138.381| 61.445|3.197|1.026| 4.380|0.624|0.438 |0.394 2.591E-06
8 0.2 356.41(121.875| 53.807(2.211(1.094| 2.668|0.583|0.534 |0.427 1.199E-05
9 0.3 354.90 [ 115.067 | 50.673(1.699|1.194| 1.936|0.599|0.581 | 0.406 1.014E-05
10 0.4 353.92(110.787| 48.707[1.409(1.320| 1.545|0.636|0.618 |0.371 8.484E-06
11 0.5 353.12(107.448 | 47.176|1.235(1.469| 1.314|0.686|0.657 | 0.328 5.019E-06
12 0.6 352.46[104.709 | 45.923|1.128(1.639| 1.170|0.745|0.702 |0.281 9.939E-06
13 0.7 351.93|102.574| 44.947|1.063|1.830| 1.079|0.815|0.756 |0.227 5.314E-06
14 0.8 351.57(101.144 | 44.293|1.025|2.041| 1.026|0.895|0.821|0.164 6.183E-06
15 0.9 351.42 {100.558 | 44.026|1.006|2.270| 1.001|0.989|0.901 |0.090 1.080E-05
161 o0.91 351.42100.553 | 44.023|1.004(2.293| 1.000|1.000|0.910|0.082 7.409E-06
171 0.92 351.42100.558 | 44.026(1.003|2.318| 0.999|1.010|0.919|0.074 2.684E-06
18| 0.93 351.42 {100.574 | 44.033|1.003(2.342| 0.998|1.021|0.929|0.065 5.681E-06
191 0.94 351.43|100.600 | 44.045|1.002|2.366| 0.998|1.032|0.938 |0.056 1.017E-05
20| 0.95 351.44|100.638| 44.062|1.001|2.391| 0.998|1.043|0.948 |0.047 2.175E-06
211 0.96 351.45|100.686 | 44.084|1.001|2.415| 0.998|1.054 |0.958 |0.038 8.098E-06
22| 0097 351.47|100.746 | 44.112|1.000|2.440| 0.998|1.066 |0.968 | 0.029 1.099E-05
23| 0.98 351.49|100.819| 44.145|1.000|2.465| 0.998|1.078|0.978 |0.020 5.431E-06
241 0.99 351.51{100.903 | 44.183(1.000|2.491| 0.9991.090|0.989 |0.010 2.507E-06
25 1 351.53(101.000| 44.227{1.000|2.516| 1.000|1.102 |1.000 |0.000 4.937E-06
26
27
28
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Graficamente:
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Equilibrio Etanol-agua (Modelo No Ideal)

Si graficamos la diferencia entre y y x podemos encontrar el punto en donde se encuentra, esto es, el punto

azeotrépico de la mezcla.
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Equilibrio Etanol-agua (Modelo No Ideal)
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O buscando un punto de ebullicién minimo:

Equilibrio Etanol-agua (Modelo No Ideal)
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Si se compara con un simulador comercial (Hysys®)

- Equilibrio Etanol-agua (Modelo No Ideal)
3! -
<
&os il
'g ///
z
—2 0.6 / /
:§ 0.4 / / Hysys
£ Planilla
02 -

0 T T T T T T T T T
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uw
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Fraccion molar de etanol

Se aprecia que el modelo implementado en Excel aproxima muchisimo al de un simulador riguroso.
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Resolucion con simulador EMSO

OCoOoONOOULES, WN P

A AP DPEAPAEAPEPDWWWWWWWWWWNNNNNNNNNNRPRPRPREPRPRRERPRRRPR
NOUDNWNRPROOONIODUDN WNRPROOONODULANE WNPRFRPOWOVONOOULLDA WNPRELO

#* Balance *#
using "types";
FlowSheet equilibrio
PARAMETERS

P as Real(Brief="Presion total",Unit="kPa');
A12 as Real;
A21 as Real;

VARIABLES

pvb(2) as Real(Brief="presion de vapor");

Th as Real(Brief="pto burb",Unit="K");

kb(2) as Real(Brief="Cte de equilibrio");

xb as Real(Brief="Fraccion molar de etanol");
yb as Real(Brief="Fraccion molar de etanol");
gamma(2) as Real;

dif as Real;

xaz as Real(Brief="Fraccion molar de etanol");

EQUATIONS

(pvb(1))=exp((16.19-3424.00/(Tb-55.72)));
(pvb(2))=exp((16.54-3985/(Tb-39.00)));
kb(1)=gamma(1)*pvb(1)/P;

kb(2)=gamma(2)*pvb(2)/P;

xb=time;

xb*kb(1)+(1-xb)*kb(2)=1;

yb=kb(1)*xb;
(gamma(1))=exp((A12*(A21*(1-xb)/(A12*xb+A21*(1-xb)))"2));
(gamma(2))=exp(A21*(A12*xb/(A12*xb+A21*(1-xb)))"2);
dif=yb-xb;

if xaz equal 0 then

xaz=1;
else
if abs(xb-yb)<0.001 and xaz>0 then
xaz=xb;
else
xaz=0;
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70
71
72
73
74
75

end
end

SET

P=101;
A12=1.6798;
A21=0.9227;

INITIAL
Tb=373*'K;

GUESS
Th=370*'C;
k(1)=1;
k(2)=1;

OPTIONS
TimeStart=0.000001;
TimeEnd=0.99;
TimeStep=0.001;
#TimeUnit='s";
DAESolver(File="dassl");
Dynamic=true;

End

Resultados:
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O aproximando al punto azeotrdpico se puede observar el cruce de composicion y el punto de ebullicién minimo:
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Implementacion en dwsim:
Se arma un caso con agua y etanol como componentes y 3 bases “Ley de Raoult”, WILSON” por ejemplo:

»

Agua-Etanol-B

>

Agua-Etanol-R

Las corrientes se configuran como se ilustra a continuacion. Mediante el objeto “Spreadsheet” se
implementa una forma de modificar directamente ambas corrientes y recoger las temperaturas de ambas
corrientes (puntos de burbuja y rocio respectivamente).

Mediante la herramienta “sensibilidad” se exploran las curvas de rocio y burbuja para concentracién de
etanol desde 0 a 1. Luego se exportan los resultados a una planilla de calculo para su graficado y andlisis:

Irfarmation |Cor1r1ections| Agua-Etanol-R (Material 5tream) -
General Info Information | Connections
Object Agua-EEhol-B @) General Info
Status Calculated (11/02/2025 11:38-13am) Object AguaBtanoiR ]
lked o Status Calculated (11/02/2025 11:38:13am)
Linked to
Property Package Settings
Property Package Settings
Property Package [Uniguac ) -]
Property Package [Wllson (3) ']
Input Data | Results | Annotations I Cynamics | Floating Tables|
Input Data | Results | Annctations | Dynamics | Floating Tables|
Stream Conditions | Compound Amourts
Stream Conditions | Compound Amounts
Flash Spec P d Vi Fraction {PV/ -
’ s pnabreclion BN ] Flash Spec [Pressure and Vapor Fraction (PVF) V]
Pressure 1 Pressure i
Mass Flow 3600 |kaoh - Mass Flow 3600
Molar Flow 136.203 Molar Flow 136.203
Volumetric Flow 0.00113064 [m3/s - Volumetric Flow 113113
Speciic Enthalpy 353 66 Specic Enthalpy 25,2298
Specific Entropy -3.86014| | kd/Tkg.K] - Specific Entropy 71| |kd/Tkg K] -
‘Vapor Phaze Mole Fraction 0 Vapor Phase Mole Fraction 1
Force Stream Phase Global Definition v] Force Stream Phase Global Definition v]
Spreadsheet:
Prof. Adj.: Ph.D. Néstor Hugo Rodriguez 40

Aux 1°: Ing. Mabel Andrea Dupuy



A B C ]

1
2 FEtanol Agua

3 0.3 07

4 EXPORT QIEXPORT OK [Agua-Etanol-B, PROP_MS_102/Water = 0.7 | PB 80.554316080399
5  EXPORT QIEXPORT OK [Agua-Etanol-R, PROP_MS_102/Water = 0.7 | PR 91.21510255126
6

Estudio de sensibilidad:

Material Streams Spreadsheet Charts Flowsheet Dynamics Manager
Caze Manager Mame and Description (Selected Case)
SACaseD N o
Descrption
oo
Indpendent Variables | Dependent Variables | Resutts | Chart |

Independent Varable 1

. ooy (12 -

lowerlimt 0 MNumberofPoirts |30 |2 Ut

Upperlmt 1 CumentValue

Independent Variable 2

Lower Limit D MNumber of Points Unit l:l
Upper Limit D Cumrent Value | |

Material Streams Spreadsheet Charts Fl Dynamics Manager

Case Manager MName and Description (Selected Case)
Name  SACasel
Descrption
Delete
|'_—4 dent Variables || Dependert Varables |M|[}m |
@ Variables (7) Expression
Add/Remove Variables Expression Parameters
Qe | @@
Object Property Linit Name

» |SpreadshestCell |~ D4 =
Spreadshest Cell |~ D5
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Material Streams Spreadsheet Charts Flowshe

Case Manager i

SACasel

Copy

Save

Delete

| Independent Variables | Dependent Variables | Results | Chart |

[ Start Sensitivity Analysis l | Break Calculation
Rezults
Spreadsheet Cell - " Spreadsheet Cell
A3 -D4g)

0.689655 83.5532 87.1268
0.724138 82 9565 86.3057
0.758621 823743 85.4595
0.793103 81.8059 84 5865
0.827586 81.2508 83,6847
0.862069 80.7083 827519
0.896552 80178 81.7856
0531034 79.6594 80.783
0.965517 79.1521 79.7409
1 78.6555 78.6555

Information

Run #30 completed. ..

Restoring simulation to its original state...

Done!

Material Streams

Charts

o oyt ot | Sy Ay

Case Manager

Varizbles | Dependent Variables | Resuks | Chart

Name and Description {Selected Case)

Name SACasel

Description

¥oAis [Spreadsheet Cell - A3 -
Ve

Spreadsheet Cell - D4 ()

SACase0
105 T
100
95 1
90 F
85 ]
80 1
75 . t . : :
0.0 02 04 06 08 10

Spreadsheet Cell - A3

Prof. Adj.: Ph.D. Néstor Hugo Rodriguez
Aux 1°: Ing. Mabel Andrea Dupuy

42



Material Streams Spreadsheet Charts Flowsheet Dynamics Manager Script Manager Sensitivity Analysis
Case Manage( Name and Description (Selected Case)

Mame  SACasel

Description

—
Delete

| Independert Varizbles | Dependent Vanables | Resuhs Chan

X-Peds Spreadsheet[:el\ M
Y-Auds SDreadshee(Cel\ D50

Spreadsheet Cell - D5 ()

105

100

95

90

85

80

75

SACase0

0.0

02 04 06 08
Spreadsheet Cell - A3

Los resultados se grafican en Excel:

Equilibrio Etanol/agua (Ideal)
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Repetir todo el proceso pero para una mezcla de acetona-agua:
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Equilibrio Acetona/agua (ldeal)
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