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Resumen

Se evaluaron las predicciones del equilibrio liquido —vapor de mezclas hidrégeno-solvente
usando ecuaciones de estado cubicas con las reglas de mezcla de Van der Waals, y varias fun-
ciones de cohesién y parametros de interaccién binaria propuestos en la literatura. La ecuacién
de estado de Peng-Robinson-Stryjek-Vera reprodujo mejor los datos experimentales reportados
en la literatura, por lo cual se recomienda para predecir los equilibrios de fases de los sistemas
involucrados en la hidrogenacion selectiva de 1,3-butadieno. Se sugiere asi mismo el uso de este
modelo para estimar las entalpias de las fases y densidades de las mezclas gaseosas, y del méto-
do de Hankinson y Thomson (COSTALD) para predecir las densidades de las mezclas liquidas.
Como aplicacién, se estudi6 la influencia de benceno, tolueno y hexano como solventes sobre el
rendimiento del proceso de hidrogenacién, encontrandose que ambos compuestos aromaticos
ayudan a reducir el consumo de hidrégeno, y aumentan la selectividad hacia el producto desea-
do de la reaccion, 1-buteno.

Palabras clave: hidrogenacién selectiva, butadieno, equilibrio liquido-vapor, ecuacién de
estado, estimacién de propiedades termodinamicas.

Prediction of thermophysical properties
in the selective hydrogenation of 1,3 butadiene.
(I) Thermodynamic properties

Abstract

The vapor-liquid equilibrium of hydrogen-solvent mixtures was predicted using cubic equa-
tions of state with Van der Waals mixing rules and several cohesion functions and binary inte-
raction parameters proposed in the literature. The Peng-Robinson-Stryjek-Vera equation of state
gave the closest reproduction of the experimental data and is therefore recommended for the
prediction of phase equilibria of the mixtures involved in the selective hydrogenation of 1,3-bu-
tadiene. It is suggested that this model be used to estimate also the enthalpies of both phases
and the densities of the gaseous mixtures, with liquid densities obtained from the Hankinson
and Thomson (COSTALD) method. The effect of hexane, benzene and toluene as solvents on the
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yield of the 1,3-butadiene hydrogenation process was studied. It was found that both aromatic
compounds help lower the hydrogen consumption and increase the selectivity toward the desired

reaction product, 1-butene.

Keywords: Selective hydrogenation, butadiene, vapor-liquid equilibrium, equation of state,
thermodynamic property estimation.

I. Introduccion

La reacciéon de hidrogenacién selectiva
de 1,3-butadieno (BD) involucra la conver-
sién de la diolefina a 1-buteno (1BE), sien-
do deseable un minimo de pérdida de éste
por isomerizacién a cis- y trans-2-buteno
(c-2BE, t-2BE) o por hidrogenacién comple-
ta a n-butano (BA). Cuando la reaccién se
efectaa en fase gas, se presentan problemas
de desactivacion del catalizador a causa del
incremento de la temperatura. Para dismi-
nuir estos problemas, se ha estudiado la
reaccion en fase liquida, en presencia de un
solvente cuyo rol es promover la absorcién
del hidrégeno y ayudar a la remocién de los
productos depositados sobre la superficie
del catalizador. En esta modalidad, la tem-
peratura de operacion es baja (290-330 K) y
hay tres fases presentes dentro del reactor:
reactivos, productos y solvente en fases li-
quida y vapor, y catalizador en fase sdlida.
Los solventes de los cuales se espera mayor
selectividad hacia 1BE son el benceno y el
tolueno, que se adsorben en los sitios acti-
vos del catalizador y por la planaridad de
anillo aromatico interfieren con las reaccio-
nes no deseadas.

Para modelar el proceso, es necesario
conocer la cinética de las diversas reaccio-
nes involucradas, y las propiedades de las
fases bajo las condiciones de operacion. Di-
versos mecanismos de reaccién y expresio-
nes cinéticas han sido propuestos en la lite-
ratura con base en estudios experimentales
con distintos catalizadores (1-6). En cambio,
no se encuentran datos reportados sobre las
propiedades termofisicas de los mezclas C4
(BA, 1-BE, c-2BE, t-2BE y BD) con hidrége-
no y solvente, por lo cual deben ser estima-
das a partir de modelos teéricos. El objetivo
del presente trabajo es comparar modelos

para la prediccién de las propiedades ter-
modinamicas (densidades, entalpias y equi-
librios de fases liquido-vapor), y seleccionar
aquéllos que se consideren mas confiables
para ser incorporados en simulaciones del
proceso de hidrogenacion selectiva de BD.
Como una aplicacién directa de este anali-
sis, se evaltian los desempefos de benceno
y tolueno como solventes, en términos de la
selectividad predicha para un reactor ideal
de flujo pistén.

I.A. Ecuaciones de estado cubicas

Las ecuaciones de estado (EdE) cubicas
son ampliamente utilizadas para predecir los
equilibrios entre fases fluidas, ya que, pese a
su simplicidad algebraica, proporcionan es-
timados consistentes y precisos con solo un
reducido numero de parametros ajustados
expresamente para los componentes y mez-
clas en estudio. Para mezclas de hidrocar-
buros se ha propuesto una amplia variedad
de EdE cubicas en la literatura (7); las mas
usadas en ingenieria se pueden representar
de modo general como:

RT a.«a

P= ) 2
v-b v +kbv+k,b

donde P es la presion, T la temperatura, v
el volumen molar y R la constante univer-
sal de los gases. Este tipo de EdE emplea
dos parametros propios de cada sustan-
cia pura: el parametro de atraccién a y el
parametro de covolumen b, de los cuales
solo el primero depende de la temperatura
y toma el valor caracteristico a_ a la tem-
peratura critica T.. Las constantes a_y b se
obtienen comunmente de las propiedades
criticas del fluido:
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2m2
a, =0, Bl p-q, X 2]
PC PC

donde los valores de Q y Q, dependen a
su vez de las constantes universales k, y k,
que caracterizan a cada EdE. Por ejemplo, la
asignacion k, = 1, k, = 0 genera EdE ctbicas
de tipo Redlich-Kwong, incluyendo la forma
original RK (8) y las modificaciones de Soa-
ve, RK-S (9) y de Gibbons y Laughton (10),
en tanto que k, = 2, k, = -1 define las de
tipo Peng-Robinson, como la versién original
PR (11) y la modificada por Stryjek y Vera,
PR-SV (12).

Enlaec. [1], a es la funcién de cohesion
que depende de la temperatura reducida T..
Se han propuesto numerosas formas de esta
funcién para la prediccién del equilibrio de
fluidos polares y no polares. Las expresio-
nes estudiadas en este trabajo se muestran
a continuacion:

Soave (S) (9, 11):

a(T) = +m- T (3]

Gibbons-Laughton (GL) (10):

a(T,)=1+m(T, - 1)+n({T, 1) 14

Stryjek-Vera (SV) (12):

oT) =1+ m - JT.)+n(-T.X0.7 - T,)f 15]

donde las funciones para calcular los valores
de m y n son caracteristicos de cada EdE.

Para mezclas, los parametros a y b se
hacen funciones de la composicién a través
de las llamadas reglas de mezclado. Las mas
ampliamente usadas en calculos de ingenie-
ria, por su simplicidad y adecuacién para
compuestos no polares o de baja polaridad,
son las reglas de van der Waals (13):

a =

™M=

I
—

N N
inxj‘/al.aj(l—ky.) b= inbi (6]
i=1

J=1

siendo x las composiciones en fraccién mo-
lar, y kij los parametros de interaccién bina-
ria. Para modelar la hidrogenacién de BD,
Seth y col. (5) usaron la EAE RK con las ecs.
[3] y [6] con parametros de interaccién es-
pecificos de sistemas con hidrégeno (14).
Galiasso Tailleur y col. (6) utilizaron la EAE
PR sin dar detalles de la funcién de cohesion
o reglas de mezclado; de hecho, no incorpo-
raron la EAE propiamente tal en su modelo
del reactor, sino un polinomio empirico ajus-
tado a valores calculados con un simulador
comercial. Alves et al. (1, 2) y Ardiaca et al.
(3) usaron la EJE RK con funcién de cohe-
sién y reglas de mezclado notablemente mas
complejas, apropiadas mas bien para com-
puestos fuertemente polares.

En el presente trabajo, se compararon
solamente alternativas basadas en las ecs.
[1]-[6], que son adecuadas para mezclas de
hidrocarburos (15). De hecho, los parame-
tros de interaccién entre hidrocarburos pue-
den aproximarse a cero (16, 17). Se ha suge-
rido que lo mismo es valido para las interac-
ciones H, -hidrocarburo (17), pero ello parece
dudoso dada la asimetria de estos pares mo-
leculares. Diversos autores (14, 18, 19) han
obtenido parametros 6ptimos no nulos para
estos casos, y los han presentado en forma
de correlaciones que seran también compa-
radas y evaluadas en el presente estudio.

I.B. Prediccion de propiedades
termodinamicas

I.B.1. Determinacion de entalpias

Usando EdE cubicas, la entalpia se cal-
cula para ambas fases como una suma de
dos contribuciones:

H=H% + HR (7]

donde los superindices GI y R representan
las propiedades de gas ideal y residuales,
respectivamente. Para la EJE PR con las re-
glas de mezclado de la ec. [6] la expresion
para la entalpia residual es:
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HR=RT|z-1-|_ 4 (1—dlnaj «
242B dInT

In Z+ 1+\E (8]
Z+{1-v2

donde
_PU, :a—PQ,y B=bi (9]
RT (RT) RT

1.B.2. Determinacién de densidades

Las EdE cubicas han sido empleadas
con buenos resultados para el calculo de vo-
Iamenes especificos de gases y sus mezclas.
Para liquidos, en cambio, las EdE cubicas
predicen densidades menores que las reales,
ya que hay un error sistematico asociado a
la prediccién incorrecta del volumen critico.
Se recomienda por ello emplear técnicas de
estimaciéon independientes para las densi-
dades de liquidos. Spencer y Danner (RSD)
(20) modificaron la ecuacién de Rackett y ob-
tuvieron una correlacién para estimar densi-
dades de mezclas liquidas de hidrocarburos
con errores menores a 1% con respecto a los
datos experimentales. Hankinson y Thomson
(21) proponen una correlaciéon para estimar
densidades de liquidos con errores menores
a 1,4% para mezcla de hidrocarburos.

II. Metodologia

II.A. Equilibrio de fases

Las ecuaciones de estado se evaluaron
en funcién de su capacidad para reproducir
los datos experimentales de solubilidad del
H, en hexano (22), benceno (23) y tolueno
(24). Se realizaron calculos de separacion
“flash” para determinar las composiciones
de liquido y vapor a cada T y P experimental,
aplicando las EdE RK-S (9) y PR (11) con pa-
rametros de interaccién binaria calculados
por la correlacién de Moysan y col. (14).

Se compararon ademas, las prediccio-
nes de los equilibrios usando la EAE PR (11)
con los parametros de interaccién calcula-
dos con las correlaciones de Moysan y col.
(M) (14), Valderrama et al. (VC) (18) y Valde-
rrama y Reyes (VR) (19).

Finalmente, se determiné la influencia
de las funciones de cohesion (ecs. [3]-[5]) so-
bre la prediccién del equilibrio liquido-vapor
de las mezclas binarias H, -solvente, usando
la EAE PR (11). El parametro caracteristico
m en la funcién de Soave (ec. [3]) depende
so6lo del factor acéntrico de cada componen-
te (9, 11). Para los parametros m y n de las
funciones de cohesién SV y GL se usaron los
valores 6ptimos obtenidos por Figueira y col.
(25).

II.B. Eleccion del solvente para
hidrogenacion

Se comparo la selectividad de la reac-
cién de hidrogenacién usando benceno, to-
lueno y hexano como solventes, a fin de de-
terminar el mas adecuado desde este pun-
to de vista, haciendo una simulacién de un
reactor ideal de flujo pistén en lecho fijo a
313 Ky 1000 kPa, con una cinética publica-
da en la literatura (4) (tabla 1) y una alimen-
tacién tipica al proceso (0,06 molar de BD,
0,36 molar de 1BE y 0,58 molar de BA) (6).
Los equilibrios de fase se calcularon con la
EdE PR-SV con los parametros de interac-
cién mas apropiados para cada solvente.

II.C. Propiedades termodinamicas

Se calcularon las propiedades termodi-
namicas a la presién de operacion del reac-
tor (1000 kPa), en un rango de temperaturas
entre 313 K y 340 K con las composiciones
de equilibrio previamente determinadas a
lo largo del mismo. Por tratarse de mezclas
reactivas, para el calculo de entalpias se usa-
ron las ecs. [7]-[9] y los estados de referencia
se tomaron como las entalpias estandares de
formacion de los componentes a 298,15 Ky
1 bar.
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Modelo cinético propuesto por Ardiaca et al. (3) para la hidrogenacion selectiva de 1,3-butadieno

Expresion Constantes
kox,,(x, V2
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Se us6 la ecuaciéon PR-SV para deter-
minar la densidad de la mezcla de gas. Para
la fase liquida se usaron los modelos de
Spencer y Danner (RSD) (20) y Hankinson
y Thomson (COSTALD) (21) y sus prediccio-
nes se compararon con valores obtenidos de
la base de datos DIPPR (26).

III. Resultados y discusion

III.A. Comparacion de las ecuaciones
de estado en la prediccion de los
equilibrios de fases H,-solvente

Se compararon las predicciones de los
equilibrios H,-solvente usando ecuaciones
de estado cubicas los resultados se mues-
tran en la tabla 2. Para fines ilustrativos,
se incluyen también las composiciones pre-
dichas mediante la versién original RK (8),
que utiliza una funcién de cohesién univer-
sal no orientada hacia la prediccién éptima
del equilibrio de fases fluidas. Claramente,
las EAE RK-S y PR reproducen las conductas
experimentales mucho mas fielmente que la

RK; se puede concluir por ello que esta ulti-
ma ecuacioén es inadecuada, y se la descarta
para el resto del trabajo.

En el caso de la mezcla H,-benceno,
usando las EdE RK-S y PR se obtienen erro-
res de prediccién inferiores a 4% en las com-
posiciones del liquido, y a 1,3% en las del
vapor, para todas las presiones. Las diferen-
cias entre los resultados de ambas EdE son
pequenas, siendo la RK-S levemente supe-
rior. En cambio, para la mezcla H,-tolueno,
las predicciones de PR son ligeramente me-
jores que las de RK-S para presiones por de-
bajo de 5 MPa, con errores menores a 8%
en las composiciones de liquido, y a 2% en
las del vapor. Finalmente, para la mezcla H,-
hexano se obtienen errores algo mas altos
que para las anteriores (aunque inferiores
a 11%), siendo preferibles las predicciones
con la EdE PR. No se realizaron comparacio-
nes de las composiciones del vapor para esta
mezcla, ya que los estudios experimentales
no reportan estos valores.

Puesto que la hidrogenacion industrial
se desarrolla a presiones entre 1 y 3 MPa,

Tabla 2
Prediccion de las fracciones molares de H, en el vapor de las mezclas H -solvente
usando diferentes EdE cubicas

Sistema Hz-benceno (433,15 K)

P(MPa) Connolly (21) RK-S PR

2,094 0,6147 0,5075 0,6209 0,6214
3,238 0,7376 0,6638 0,7463 0,7447
5,212 0,8285 0,7769 0,8359 0,8325
9,018 0,8897 0,8572 0,8993 0,8944
11,511 0,9081 0,8812 0,9182 0,9130

Sistema H,-tolueno (461,85 K)

P(MPa) Simnick et al. (22) RK-S PR

2,027 0,6674 0,5245 0,6572 0,6577
3,030 0,7678 0,6656 0,7642 0,7627
5,036 0,8425 0,7843 0,8527 0,8494
10,112 0,9064 0,8772 0,9214 0,9165
15,187 0,9284 0,9080 0,9444 0,9390
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la EdE PR aparece como una buena opcién
para predecir el equilibrio liquido-vapor de
las mezclas H2-solvente. En lo sucesivo se
us6 esta ecuacion de estado para las predic-
ciones del equilibrio de los sistemas involu-
crados.

III.B. Comparacion de los modelos
para los parametros de
interaccién binaria

Los parametros de interaccién calcu-
lados con las correlaciones estudiadas y los
correspondientes resultados de la EAE PR se
muestran en la tabla 3. Se puede observar
que la eleccién del modelo para ky, no tiene
influencia apreciable en las composiciones
del vapor, pero incide significativamente so-
bre las del liquido. Ninguna de las correla-
ciones resulta netamente superior para esta
fase: los mejores resultados se obtuvieron
con la correlacién de Moysan y col. (M) (14)
para el sistema H,-benceno, con la de Valde-
rrama y col. (VC) (18) para H,-tolueno, y con
la de Valderrama y Reyes (VR) (19) para H,-
hexano. Teniendo en cuenta este resultado,
en el resto del estudio se emple6 la correla-
cién que mejor se ajusto al solvente especifi-
co de cada caso, y se supuso que era aplica-
ble también a las interacciones del H, con los
demas hidrocarburos.

III.C. Comparacion de los modelos para la
funcion de cohesion

Se compararon los modelos de Soa-
ve (ec. [3]), GL (ec. [4]) y SV (ec. [5]) en la
prediccion de los equilibrios y H,-solvente.
Como el H, se encuentra en condiciones
altamente supercriticas en estas mezclas,
con temperaturas reducidas entre 8,7 y 9,9
aproximadamente, las funciones de cohesion
deben ser extrapoladas para este componen-
te mucho mas alla de su regién de validez
(T. = 1). La dependencia con la temperatura
predicha por cada funcion para el parametro
de cohesion del H, se ilustra en la figura 1.
Las conductas extrapoladas difieren nota-
blemente entre si. Por su forma matematica,

las funciones de Soave y SV predicen valo-
res positivos a las condiciones senaladas (y
a cualquier otra temperatura reducida). Por
contraste, la funcién GL toma valores nega-
tivos para T. > 5,0. Aunque existe evidencia
tedrica y experimental de que tales valores
son fisicamente correctos (27), resultan in-
compatibles con el promedio geométrico
(raiz cuadrada) empleado en la ecuacién 6,
y no se dispone hasta la fecha de una regla
alternativa que permita manejarlos. Por ello,
la funcién GL ha sido dejada de lado en el
presente trabajo.

El efecto de las funciones de cohesion
de Soave y SV sobre la prediccién del equi-
librio de las mezclas H,-benceno, H,-tolueno
y H,-hexano se muestra en la tabla 4. Para
las composiciones del vapor, la selecciéon de
la funcién de cohesién no tiene un impacto
crucial; los errores promedios son cercanos
a 1% en todos los casos, siendo ligeramente
mejores las predicciones con la funcién de
Soave a las presiones de interés. Ninguna de
ambas funciones resulté tampoco claramen-
te superior para la fase liquida; la de Soave
es preferible para el solvente alifatico, y la de
SV para los aromaticos. Se usé esta ultima
en los calculos que siguen.

IIL.D. Eleccién del solvente
para la reaccion de hidrogenacion

Se simuld un reactor flujo pistén ideal
y se determiné la selectividad hacia los pro-
ductos usando diferentes solventes. Se ob-
servé que con hexano se logra una concen-
traciéon de hidrégeno en la fase liquida a la
entrada del reactor (0,63% mol H,) mayor
que con benceno (0,35% mol H,) o tolueno
(0,38% mol H,). Sin embargo, esta mayor
solubilidad favorece la hidrogenacién de los
butenos. Como consecuencia, aunque con
hexano se obtiene mayor selectividad ha-
cia t-2BE (0,201) que con los otros solven-
tes (0,174 y 0,168 para tolueno y benceno
respectivamente), también se incrementa la
producciéon de BA (compuesto indeseado) y
el consumo total de H, (74% de conversion).

Scientific Journal from the Experimental Faculty of Sciences,
at the Universidad del Zulia Volume 21 N° 4, October - December 2013



231

“ed]y uo uoTSaI,

Rodriguez, M.]. et al. / Ciencia Vol. 21, N® 4 (2013) 224 - 235

- - - 90°1 701 ({0Nt 29°0 29°0 0.0 wo1d
- - - 0L9'C C'1 1 ‘1 L8T1°G1 70 70 G0 TIGTT
- - - 00€°‘C C'1 11 ‘1 CI1°'01 70 70 G0 8106
- - - 0S9°1 60 60 80 9¢0°S 70 70 <)o) (AR
- - - 063°1 90 90 L0 0€0°g 60 60 60 8€C'S
- - - ovc'1 A 71 A L20°'C 01 01 1 ¥60°C
OA UA N xd OA A N wd OA UA N «d
(I £'¥¥€) ouexay-H (3 68°T9¥%)ouan|o)-"H (3 ST°gE¥)ousduag-H
Jodep
1224 961 (qay 8Ev 8TV 9g°S 96°g or1°‘g 44 woad
6°¢ €0 '8 0L9°C G'e 9°¢ Sy L8T1°GI Gg'e 0‘¢ 10 TIG1I
] L1 L9 00€°C I'e (Y 'y ¢I1'o1 v 6°¢ 60 810°6
LT 60 G'6 0S9°1 (47 84 'S 9¢0°S 8°g g ¥'C 4
8V 1 1°L 0621 9 g9 YL 0€0‘¢ L9 €9 e 8€C'E
0L 9°¢ 9V ovZ'1 (474 eV ‘s L20°C vL 69 6°¢ ¥60°C
wd xd xd
€870 12440 6S€°0 1250 0TS0 60S°0 45740 LEY0 TLY'0 i’}
OA dA A OA UA A\ OA dJA A\
(I €'¥¥€) ouexay-H (3 €8°19¥%) ouan[o)-°H (3 S1°gE¥) ouaduaqg-"H
opmbr

(DA) "1 1o eureraplep A ‘(JA) SOANY A ewrerroprep “(JA) ‘J¥ 49 UBSAOIA P SOUOIDEALIOD Se] A Y[ J P e[ uod
JUDA[OS-I] seppzaw sef ap ouqimba o us ‘[ ap sarejow sauoOeIy Se[ dp sauodIpaid sey ud (o) 1011y
€ elqeL

Scientific Journal from the Experimental Faculty of Sciences,
at the Universidad del Zulia Volume 21 N° 4, October - December 2013




Prediccién de propiedades termofisicas en la hidrogenacion selectiva de 1,3-butadieno. (I) Propiedades termodindmicas

232
1.5
1
05 -
0 : . ; ; ‘ ‘ ‘
3 10 15 20 25 30 35
5 05
= A —+—Soave
i &SV
-1.5 4 —_GL
2
25
34
Tr (Hz)

Figura 1. Funciones de cohesion predichas para
el H, en funcion de su temperatura re-
ducida.

Esto incide desfavorablemente sobre el costo
del proceso y la calidad del producto.

Los resultados obtenidos usando ben-
ceno y tolueno como solventes difieren muy
poco entre si, mostrando en ambos casos ma-

yor selectividad hacia el 1BE (0,283 y 0,299
para tolueno y benceno respectivamente),
producto buscado en el proceso, y menores
pérdidas de hidrégeno (54% de conversion
usando tolueno y 52% usando benceno) por
la produccién de butano. Considerando por
altimo los riesgos ambientales asociados al
uso de benceno, se puede recomendar en de-
finitiva el uso de tolueno como solvente.

III.E. Determinacion de entalpias

Los resultados de la determinacién de
entalpias se muestran en la tabla 5. Se puede
observar que la parte ideal de la entalpia de
la fase gaseosa aumenta con la temperatura,
pero los aportes residuales son negativos y
crecen en magnitud con la temperatura. Se
esperaria que el gas se aproxime al compor-
tamiento ideal a mayor temperatura, porque
las interacciones moleculares se hacen me-
nos importantes, pero en el presente caso
este efecto térmico es contrarrestado por los
cambios de composicién del gas. A medida
que la corriente gaseosa se desplaza por el

Tabla 4. Error relativo (%) en las predicciones de las composiciones de H,
con la ecuacion de estado de PRy las funciones de cohesion de Soave y SV

Liquido
H,-benceno (433,15 K) H,-tolueno (461,85 K) H,-hexano (344,3 K)

P (MPa) Soave SV P (MPa) Soave SV P (MPa) Soave SV
2,094 3,9 0,42 2,027 5,1 1,5 1,240 3,6 6.8
3,238 3.3 0,13 3,030 7.4 3.9 1,290 1,3 4,5
5,212 2,4 0,99 5,036 5,2 1,9 1,650 0,9 2,4
9,018 0,86 2,44 10,112 4,1 0,9 2,300 1,7 4,9
11,511 0,07 3,35 15,187 4,5 1,2 2,670 0,3 3,6

Vapor
H,-benceno (433,15 K) H,-tolueno (461,85 K) H,-hexano (344,3 K)

P (MPa) Soave SV P (MPa) Soave SV P (MPa) Soave SV
2,094 1,1 0,9 2,027 1,4 2,1 1,240 - -
3,238 1,0 0,9 3,030 0,7 1,0 1,290 - -
5,212 0,5 0,5 5,036 0,8 0,7 1,650 - -
9,018 0,5 0,6 10,112 1,1 1,1 2,300 - -
11,511 0,5 0,6 15,187 1,1 1,2 2,670 - -
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Tabla 5

Entalpias (J/Kmol) de liquido y vapor en el reactor calculadas con la EdE PR-SV
a P=1000 kPa usando tolueno como solvente

T(K) Liquido Vapor
GI Residual Total GI Residual Total

313 5,16 -28549,32  -28544,15 2,22 -112,62 -110,40
315,7 6,15 -28462,75 -28456,60 2,70 -125,08 -122,38
318.,4 7,14 -28377,69  -28370,54 3,21 -138,82 -135,61
321,1 8,15 -28294,33 -28286,17 3,74 -153,92 -150,18
323,8 9,18 -28212,90 -28203,72 4,31 -170,47 -166,16
326,5 10,23 -28133,67 -28123,44 4,92 -188,56 -183.,64
329,2 11,29 -28056,93 -28045,64 5,56 -208,27 -202,71
3319 12,37 -27983,04 -27970,67 6,25 -229,66 -223,41
334,6 13,46 -27912,37 -27898,91 6,97 -252,78 -245,81
337,3 14,57 -27845,37 -27830,80 7,74 -277,68 -269,94

340 15,70 -27782,57 -27766,87 8,55 -304,36 -295,81

reactor, disminuye la composicién de H, y
aumentan las composiciones de BA y 1BE,
con lo cual la mezcla se hace mas pesaday se
aleja del comportamiento ideal. Los efectos
composicionales son claramente importan-
tes en la conducta energética de este sistema.

Para la fase liquida, las contribuciones
ideales son similares a las del gas, es decir
crecientes con la temperatura. La contribu-
cién residual, sin embargo, se ve mas afecta-
da por los cambios de temperatura que por
los de composicién, de manera que decrece
en magnitud a lo largo del reactor. Las ental-
pias del liquido estdan dominadas por la con-
tribucién residual, es decir, por los efectos
de interacciéon molecular, como es de esperar
para una fase densa. En todo caso, la entalpia
total del gas es siempre mucho mayor que la
del liquido, reflejando correctamente el calor
de vaporizacién propio del cambio de fase.

IIL.F. Determinacion de densidades

Los resultados de las densidades de los
compuestos puros en el liquido se muestran

en la tabla 6, se observa que el modelo COS-
TALD resulta preferible al RSD para casi
todos los compuestos. Esto coincide con lo
reportado en la literatura (21), donde COS-
TALD muestra desviaciones levemente meno-
res que RSD para densidades de parafinas,
olefinas y diolefinas. En el presente estudio,
la mezcla de liquidos consiste esencialmente
en este tipo de hidrocarburos, por lo que se
recomienda el modelo COSTALD para el cal-
culo de sus densidades.

Las predicciones de densidad de gas y
liquido en el reactor, con tolueno como sol-
vente, se muestran en la tabla 7. Al igual que
para los compuestos puros, las densidades
de las fases disminuyen con el aumento de
la temperatura, es decir, los efectos compo-
sicionales (en particular, la reduccién en el
contenido de H2) no son determinantes. Para
las mezclas de liquido se aprecia que las di-
ferencias entre las predicciones de los dos
modelos comparados son bajas, menores a
0,2% para todo el rango de temperaturas es-
tudiadas.
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Tabla 6
Desviacion (%error) de las densidades de liquidos predichas por los modelos RSD y COSTALD
(COS) con respecto a los valores de la base DIPPR a P= 1000 kPa usando tolueno como solvente

BD 1BE c-2BE t-2BE BA Tolueno
T RSD COS RSD COS RSD COS RSD COS RSD COS RSD COS
313 24 14 0,08 0,3 0.3 0,2 0,1 001 02 0,04 0,1 0,06
315,7 2.4 14 0,06 0,2 0.3 0.3 0,1 001 02 005 02 0,05
3184 24 14 0,05 0,2 0.3 0.3 0,1 002 02 006 02 0,05
321,1 24 14 0,04 0,2 0.3 0.3 0,1 003 02 007 02 0,04
323,8 24 1.4 0,02 0,2 0.3 0.3 0,1 003 02 008 02 0,04
326,5 2.4 1,5 0,01 0,2 0.3 0.3 0,1 0,04 0.2 0,1 0,2 0,03
329,2 24 1,5 0,01 0,1 0.3 0.3 0,1 0,05 0,2 0,1 0,2 0,03
3319 24 1,5 0,02 0,1 0.3 0.3 0,1 0,05 0,2 0,1 0,2 0,02
3346 24 1,5 0,03 0,1 0,2 0.3 0,1 0,05 0,2 0,1 0,2 0,01
337,3 2.4 1,5 0,06 0,1 0,2 0.3 0,1 0,06 0,2 0,1 0,2 0,01
340 24 1,5 0,06 0,05 0,2 0.3 0,1 0,07 0.2 0,1 0,2 0,001
Tabla 7

Densidad (mol/L) de las mezclas de liquido y vapor en el reactor a P=1000 kPa usando tolueno
como solvente

T (K) Liquido Vapor

RSD COSTALD PR-SV
313 9,703 9,694 0,3883
315,7 9,665 9,655 0,3856
318,4 9,626 9,615 0,3830
321,1 9,587 9,576 0,3805
323,8 9,548 9,536 0,3780
326,5 9,509 9,496 0,3757
329,2 9,469 9,456 0,3735
331,9 9,429 9,415 0,3715
334,6 9,389 9,374 0,3695
337.,3 9,348 9,333 0,3676
340 9,307 9,292 0,3658

IV. Conclusiones

Se evaluaron modelos para las propie-
dades termodinamicas de las mezclas liqui-
das y gaseosas involucradas en la hidroge-

naciéon selectiva de 1,3-butadieno. Para la
prediccién de los equilibrios de fases, ental-
pias de ambas fases y densidades de gas se
recomienda la EAE PR-SV. Los calculos para
un reactor simple de lecho fijo y flujo pistén
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sugieren el uso de tolueno como solvente,
para reducir el consumo de H,y favorecer la
selectividad hacia 1BE. Para densidades de
liquido, el modelo COSTALD resulta margi-
nalmente preferible al RSD. Estos modelos
fueron incorporados en la simulacién del
proceso de hidrogenacién en un reactor ca-
talitico de lecho fijo (28).
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