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Resumen 

Los procesos de separación son una parte muy importante del sector químico, hay un gran número de 

mezclas que no se pueden separar por los métodos convencionales debido a que presentan azeótropos 

que impiden la obtención de los productos con el nivel de pureza requerido para las diferentes 

aplicaciones en las que sean necesario. 

En este proyecto se realiza un estudio a con la mezcla acetonitrilo-agua que se obtiene como 

subproducto de la obtención de acrilonitrilo. Para encontrar un método eficiente de obtención de 

acetonitrilo (compuesto de gran importancia en la industria farmacéutica y como solvente) se 

comparan diferentes opciones viables de separación de mezclas que presentes un punto azeotrópico, 

donde se ha acabado eligiendo las dos más prometedoras que en este caso son la separación por 

cambios de presión y la destilación extractiva  para diseñar unos procesos optimizando todos los 

elementos que conformen el sistema a través del simulador ASPEN PLUS V12. 

Finalmente, se analizan  diferentes opciones para reducir la energía requerida por las diferentes 

columnas de destilación e intercambiadores de calor y se calculan tanto los costes  como el impacto 

ambiental que puedan tener cada una de las simulaciones para poder discernir qué proyecto 

finalmente sería el más adecuado para llevarse a cabo. 

Conceptos clave – Acetonitrilo, Agua, Procesos de separación, Azeótropo, ASPEN PLUS. 
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Resum 
Els processos de separació són una part molt important del sector químic, hi ha un gran nombre de 

mescles que no es poden separar pels mètodes convencionals pel fet que presenten azeotrops que 

impedeixen l'obtenció dels productes amb el nivell de puresa requerit per a les diferents aplicacions 

en les quals siguin necessaris. 

En aquest projecte es realitza un estudi  amb la barreja acetonitril-aigua que s'obté com a subproducte 

de l'obtenció d’acrilonitril. Per a trobar un mètode eficient de separació d’ acetonitril (compost de gran 

importància en la indústria farmacèutica i com a solvent) es comparen diferents opcions viables de 

separació de mescles que presentis un punt azeotròpic. S’han triat les dues més prometedores que en 

aquest cas són la separació per canvis de pressió i la destil·lació extractiva per a dissenyar uns processos 

optimitzant tots els elements que conformin el sistema a través del simulador ASPEN PLUS V12. 

Finalment, s'analitzen diferents opcions per a reduir l'energia requerida per les diferents columnes de 

destil·lació i bescanviadors de calor i es calculen tant els costos com l'impacte ambiental que puguin 

tenir cadascuna de les simulacions per a poder discernir quin projecte finalment seria el més adequat 

per a dur-se a terme. 

 
Conceptes clau – Acetonitril, Aigua, Processos de separació, Azeotrop, ASPEN PLUS.  
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Abstract 
Separation processes are a key part of the chemical sector. There are a large number of mixtures that 

cannot be separated by conventional methods because they have azeotropes that prevent products 

from being obtained with the level of purity required for the different applications in which they are 

necessary. 

In this project, a study is realized on the acetonitrile-water mixture that is acquired as a by-product of 

acrylonitrile synthesis. In order to find an efficient method for obtaining acetonitrile (a compound of 

great importance in the pharmaceutical industry and as a solvent) different viable options are 

compared for separating mixtures with an azeotropic point, where the two most promising options in 

this case are pressure swing and extractive distillation which are design processes optimizing all the 

elements that make up the system through the ASPEN PLUS V12 simulator. 

Finally, different options to reduce the energy required by the different distillation columns and heat 

exchangers are analyzed as same as the costs and environmental impact of each of the simulations   in 

order to discern which project would finally be the most suitable to be carried out. 

Key concepts - Acetonitrile, Water, Separation Processes, Azeotrope, ASPEN PLUS. 
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Glosario 

 

Acetonitrilo ACN 
Agua H2O 
1-cloropropano 1CLP 
Equilibrio líquido-líquido ELL 
Equilibrio líquido-vapor ELV 
Fracción molar componente i x,y 
Tasa de destilado D 
Relación de reflujo RR 
Número de platos de columna Np 

Columna i CLM 

Condensador C 
Rehervidor (Reboiler) R 
Costes de instalación CI 
Costes de platos CP 
Costes de mantenimiento CM 
Costes de operación CO 
Costes de servició CS 
Costes totales CT 
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1.  Prefacio 

Este apartado sirve como nota de presentación para definir el estudio objeto de proyecto, destacar 

algún aspecto en particular, mostrar su relación con trabajos relacionados o trazar las circunstancias 

históricas que han motivado el proyecto. 

1.1. Origen del trabajo 

El origen del trabajo viene definido principalmente por un concepto que se ha empleado muchas veces 

durante la carrera, el azeótropo, desde el principio de la carrera se ha definido que es un azeótropo y 

lo que conlleva que una mezcla presente un punto azeotrópico en caso de querer separarla. Es por eso 

que se decidió optar por un proyecto donde se tuviera que superar un azeótropo para cumplir el 

objetivo final del mismo. 

No solo es el concepto de azeótropo, también el hecho de entender cómo funciona una columna de 

destilación o todo lo relacionado con los intercambiadores de energía y los procesos de integración 

energética para ahorrar lo máximo posible en la creación de un sistema. En general, han sido una gran 

cantidad de conceptos que se han aprendido durante la carrera en diferentes asignaturas los que han 

propiciado el realizar este tipo de proyecto. 

1.2. Motivación 

La motivación desde el punto de vista personal se basa en la realización de proyectos en asignaturas 

como simulación de procesos químicos o ingeniería de procesos químicos donde a través de un 

simulador se diseñaban diferentes sistemas con elementos como podrían ser reactores, columnas de 

destilación, compresores, bombas, etc. 

Los simuladores como ASPEN HYSYS y ASPEN PLUS son muy utilizados en el sector de la industria 

química y es por eso que desempeñarse con ellos con soltura y facilidad puede ser de gran ayuda para 

el futuro, así que realizar un proyecto de estas características es útil para adquirir la habilidad necesaria 

para poder trabajar con soltura con este tipo de simuladores. 

Desde un punto de vista de interés más global, es decir, en el momento que se tenía claro el tipo de 

trabajo que se quería realizar era necesario especificar  qué tipo de simulación se quería realizar, y en 

ese momento es cuando el director y codirector comentaron el hecho de estudiar una mezcla que 

contenga un azeótropo para realizar una separación de los componentes. Entonces se decidió la mezcla  

acetonitrilo-agua,  debido a sus características como que su sensibilidad a la presión o también por los 
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diferentes usos industriales que tiene el acetonitrilo que lo hacen un componente muy interesante con 

el que trabajar, ya que en muchos casos el acetonitrilo es necesario a niveles de pureza elevados.  



ACETONITRILO-AGUA: ESTUDIO Y SIMULACIÓN DE PROCESOS DE SEPARACIÓN DE UNA MEZCLA AZEOTRÓPICA   

  11 

2. Introducción 

El acetonitrilo es un producto muy utilizado en muchos sectores de la industria que lo hace un 

componente con interés para obtenerlo con altos niveles de pureza y para eso es necesario realizar 

una separación del agua, pero este proceso no se puede realizar con los métodos de separación 

convencionales como puede ser una destilación simple. Han de ser empleados métodos más 

sofisticados que sean capaces de superar la barrera que supone el que la mezcla tenga un azeótropo, 

así que analizando las diferentes opciones se puede extraer un proceso que facilite la elección del 

método más adecuado para esta mezcla. 

2.1. Objetivos del trabajo 

El objetivo de este trabajo consiste en obtener un sistema que consiga separar el acetonitrilo del agua 

y que la pureza del acetonitrilo sea mayor al 99%. Pero no basta solo con que el sistema cumpla esta 

condición, lo que se busca es que se use el método más eficiente de las opciones estudiadas y por eso 

se crean más de una simulación para así compararlas y ver cuáles de las opciones escogidas es la más 

rentable.  

Para cumplir el objetivo principal se tiene que analizar el sistema desde dos vertientes.  La primera es 

analizar la mezcla y sus características para que den una primera idea de que opciones podrían ser las 

mejores. La segunda es investigar todas las opciones posibles con las que la mezcla se pueda separar 

para que el análisis sea más completo. Con toda esa información realizar descartes previos o hipótesis 

de qué métodos son teóricamente los más óptimos. 

Como objetivos secundarios del trabajo se pueden destacar 3. En primer lugar, encontrar un modelo 

termodinámico que fuera capaz de aproximarse lo máximo posible a los valores experimentales de la 

mezcla para que los sistemas se aproximaran lo más posible a la realidad. Otro objetivo era el de 

realizar un análisis de la energía empleada en los dos sistemas y valorar diferentes opciones que 

consigan aprovechar la mayor cantidad de energía posible y finalmente realizar un análisis del impacto 

ambiental y la peligrosidad que puedan tener los productos. 

2.2. Alcance del trabajo 

En este proyecto se pretende realizar una búsqueda de los diferentes métodos que existen para 

superar el azeótropo e implementar la mejor opción en una mezcla en concreto. De todas las opciones 

que existen muchas se descartan previamente debido a la dificultad que representan con las 

herramientas que se tienen para este proyecto. Entonces, con el tiempo que se tiene se ha decidido 
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comparar los dos métodos que  se suponen que podrían ser los más eficientes para la mezcla. En 

resumen, este trabajo pretende encontrar el sistema más eficiente posible para realizar la separación 

y si es posible encontrar un método que facilite la elección para otras mezclas utilizando siguiendo un 

procedimiento parecido para el empleado en este caso. 

Entonces con la mezcla acetonitrilo-agua se podría entender como un proyecto donde una empresa 

que obtiene esta mezcla como subproducto quiere realizar la separación para vender el acetonitrilo 

puro, pero para eso necesitan saber qué método emplear de todos los que hay y en resumen que 

método les proporcionara más beneficio o unos costes menores. 
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3. Marco Teórico 

3.1. Procesos de separación 

La Ingeniería Química desde una perspectiva general se puede dividir en tres tipos de procesos 

industriales básicos: 

 Transporte: procedimiento que se realiza a través de bandas, tuberías u otros conductos 

dependiendo de la fase del producto con el que se esté trabajando. 

 Transformación: método donde se parte de una o más sustancias para acabar obteniendo 

otra u otras completamente diferentes de las originales. 

 Procesos de separación: actividades que tienen como objetivo separar las diferentes 

sustancias que provengan de un flujo de alimentación o materia prima para obtener 

productos distintos. [1] 

Los procesos de separación son de gran importancia en la industria de hoy en día, dado que es muy 

difícil encontrar compuestos o elementos en estado puro de forma natural. En las técnicas de 

separación es fundamental aprovechar ciertos fenómenos o condiciones con las que se pueda producir 

una segregación en las composiciones de los compuestos. En la actualidad existen una gran cantidad 

de métodos de separación de componentes que se pueden recoger en tres grandes categorías:  

 

 Separación por velocidad: se basa en aprovechar la diferencia de velocidad de 

transferencia entre los diferentes componentes de la mezcla a través de una membrana, 

como podría ser el caso de la diálisis, donde un soluto atraviesa una membrana porosa y 

gracias a un gradiente de composición se impide que las sustancias de mayor tamaño pasen 

por el poro. Otra opción sería la de aplicar un campo como por ejemplo en la electrólisis 

que se crea un campo eléctrico que descompone a uno de los componentes en función de 

la presencia de isótopos. [2]  

 Separación por métodos mecánicos: se utilizan principalmente propiedades como la 

densidad (decantación de compuestos  inmiscibles donde uno es más denso que el otro 

para poder separarlos),  el tamaño de las partículas (filtración  para retener las partículas 

de un tamaño superior) o el magnetismo a través de imanes (separación magnética). 

 Separación de equilibrio: este tipo de proceso se fundamenta en la distribución de los 

diferentes componentes entre las fases, como la diferencia de volatilidad, en la presión de 

vapor o en la solubilidad en la fase líquida. Las separaciones de equilibrio son las que tienen 
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una mayor importancia en este proyecto, por lo que se realiza una explicación en 

profundidad. 

3.2. Equilibrio 

Para comprender el concepto de la separación de equilibrio es importante conocer que es el estado de 

equilibrio de una mezcla. Una parte importante de las operaciones de separación de mezclas se basan 

en crear o añadir una nueva fase. El equilibrio representa la máxima diferencia de concentraciones 

entre las fases coexistentes donde el objetivo es obtener dos o más fases claramente diferenciadas 

dependiendo de la cantidad de componentes en la mezcla. Para el diseño de procedimientos de 

separación, la mayoría de los métodos utilizan el concepto de equilibrio, para delimitar la 

concentración máxima alcanzable. [2] 

Por tanto, es necesario conocer los fenómenos relativos al equilibrio de fases. El equilibrio es una 

condición estática en la cual no ocurren cambios en las propiedades macroscópicas de un sistema, esto 

implica un equilibrio de todos los potenciales que puedan causar algún cambio en el sistema. La 

temperatura, la presión y la composición de las fases alcanzan valores finales en los cuales permanecen 

fijas, por ende el conjunto no presenta variación. 

3.2.1. Equilibrio líquido-vapor (ELV) 

El equilibrio líquido-vapor es descrito como un sistema donde una sola fase líquida está en equilibrio 

con su fase vapor, en condiciones de temperatura y presiones bajas y moderadas a la vez que se 

encuentren alejadas del punto crítico viene dado por [3]: 

                                        𝑦𝑖 · 𝑃 = 𝑥𝑖 · γ𝑖(𝑇, 𝑋) · 𝑃𝑖
𝑆𝑎𝑡(𝑇)     𝑖 = 1,2 … 𝑛                                         (Eq. 3.1) 

Dónde:       

   -  𝑥𝑖  , 𝑦𝑖  : Composición del líquido y el vapor del componente i. 

   -  𝑃, 𝑇    : Presión y temperatura del sistema. 

   -  𝑃𝑖
𝑆𝑎𝑡  : Presión de saturación del componente i. 

   -  γ𝑖  : Coeficiente de actividad en la fase líquida del componente i. 
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Si el valor del coeficiente de actividad es igual a 1 significa que la mezcla es ideal, si el valor es inferior 

o superior a 1 es que las mezclas ideales presentan desviaciones positivas o negativas de la ley de 

Raoult-Dalton. Si las desviaciones que se presentan son tan grandes que la temperatura de ebullición 

o la presión de vapor presentan un punto extremo en valores de temperatura y presión constante, 

significa que la mezcla es azeotrópica. [3] 

El ELV es clave para poder diseñar procesos de separación y entender bien el comportamiento que 

tienen entre sí los productos de la mezcla, y para eso es importante entender los gráficos  ELV que 

presenten los sistemas con los que se trabaje. Estos diagramas sirven para evaluar el estado 

termodinámico, propiedades y composición de la fase líquida y vapor de la mezcla  a presión o 

temperatura constante. Los gráficos representativos de una mezcla binaria constan de tres fases 

principales (de arriba abajo en base a la Figura 3.1) 

1. La zona de vapor sobrecalentado (Superheated vapour). 

2. La zona donde están presentes vapor y líquido (Vapour and liquid). 

3. La zona de líquido comprimido (Subcooled liquid). 

Estos equilibrios también se pueden representar en diagramas X-Y donde los que forman un azeótropo 

difieren de los gráficos de mezclas binarias ideales. [4] 

 

Figura 3.1. Diagrama T-X-Y de un equilibrio vapor-líquido. [4] 

3.2.2. Equilibrio líquido-líquido (ELL) 

Este tipo de equilibrio se basa en dos líquidos que son incapaces de mezclarse por completo, estos 

pueden ser parcialmente miscibles o inmiscibles, y que acaban derivando en dos fases líquidas 

coexistentes de diferente composición.  
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Entender los datos de un equilibrio líquido-líquido es esencial para poder realizar una separación 

eficiente de la mezcla y por eso es primordial realizar un análisis sobre el balance de masa y de los 

cálculos de transferencia de masa cuando se quiera realizar un diseño óptimo del sistema de 

separación. [3] 

 

3.2.3. Mezclas ideales 

Una mezcla ideal es una solución en la que su valor de entalpia es igual a cero, cuanto más se aproxime 

una mezcla a este valor más se acerca a tener un comportamiento ideal. Para confirmar que una 

disolución es ideal  el valor del coeficiente de actividad de la fase líquida ha de ser igual a 1. 

 Una mezcla ideal también tiene que cumplir las siguientes características [3]: 

 Las fuerzas intermoleculares promedio de atracción y repulsión en la solución no cambian al 

mezclar los componentes.  

  El volumen de la solución varía linealmente con la composición.  

 No hay absorción ni evolución de calor al mezclar los componentes. Sin embargo, en el caso 

de gases que se disuelven en líquidos, este criterio no incluye el calor de condensación del gas 

al estado líquido. 

  La presión total de vapor de la solución varía linealmente con la composición expresada en 

fracción mol. 

3.3. Azeótropos 

Un azeótropo es una mezcla de como mínimo dos sustancias volátiles que forman fases en equilibrio 

de líquido-vapor que puestas en unas condiciones de presión, temperatura y composición, se 

comportan como si fueran un único componente. La composición en la que ocurre este fenómeno es 

conocida como punto azeotrópico y es una limitación para poder realizar la separación deseada por el 

hecho de que no hay diferencia entre la fase vapor y la fase líquida, provocando que los métodos de 

separación convencionales como la destilación simple no sean aptos. [5] 

Los azeótropos se pueden categorizar según el nombre de compuestos que caracteriza la mezcla 

(binario y ternario), según su miscibilidad (heterogéneos y homogéneos) y su punto de ebullición 

(positivos y negativos). 

 Azeótropos binarios: son mezclas azeotrópicas formadas por dos compuestos. 

 Azeótropos ternarios: mezclas constituidas por tres compuestos. 
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 Azeótropos heterogéneos: consiste en un azeótropo donde la fase vapor coexiste con dos 

fases líquidas debido a que en fase líquida los dos componentes son inmiscibles entre sí. 

 
Figura 3.2. Diagrama de un azeótropo heterogéneo. Fuente: tok.wiki. Heteroazeótropo Ejemplos de 

heteroazeótropos y Destilación heteroazeotrópica continua. Recuperado 25 de noviembre de 2022, de 

https://hmong.es/wiki/Heteroazeotrope 

 Azeótropos homogéneos: en este caso los constituyentes de la mezcla sí que son miscibles y, 

por lo tanto, solo existe una fase líquida. 

 Azeótropos positivos: presentan desviaciones positivas en la ley de Raoult y el punto de 

ebullición es menor que el de los compuestos por separados. Un ejemplo podría ser la mezcla 

etanol-agua en el punto de 96% etanol y 4% agua  a presión atmosférica, donde el azeótropo 

está situado a 78.15 ºC y si observamos a los productos por separado el agua hierbe a 100.02 

ºC y el etanol a 78.40 ºC. [6] 

 

Figura 3.3. Diagrama de un azeótropo positivo. [3] 

 Azeótropos negativos: son los que presentan desviaciones negativas en la ley de Raoult, otra 

característica es que el azeótropo se encuentra a una temperatura más elevada que la de los 

componentes de la mezcla por separado. Un ejemplo sería la mezcla anilina-fenol cuando la 

composición es de 58% de anilina y 42% de fenol y a presión atmosférica el azeótropo se 

encuentra a 186.2 ºC y el fenol y anilina puros a 1 atmosfera tienen su punto de ebullición a 

181.7 ºC y 184.1 ºC respectivamente. 
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3.3.1. Mapas de curvas residuales 

Una curva de residuo describe el cambio de composición de la fase líquida de una mezcla durante un 

proceso de vaporización continuo en condiciones de un equilibrio líquido-vapor. Un conjunto de curvas 

residuales forman un mapa de curvas residuales. 

Estos mapas sirven para analizar lo apto que puede ser un agente de separación para una mezcla 

azeotrópica. En el mapa se pueden ver representados los puntos de ebullición de los componentes en 

estado puro y de las mezclas binarias y ternarias. Las trayectorias de las curvas se mueven desde el 

componente menos volátil hasta el más volátil, al igual que las temperaturas indicadas por las flechas. 

El diagrama avanza según la temperatura va aumentando y la fase líquida se va volviendo más rica en 

el componente pesado, y se puede ver afectado por la cinética de las reacciones en caso de que haya 

en el sistema. [4] 

Para explicar cómo se dibuja un mapa de curvas de residuo se considera una mezcla ternaria de los 

componentes A, B, C y que forman dos azeótropos binarios y ninguno ternario. En los vértices se 

marcan los componentes puros y su temperatura, también se marcan en el mapa los azeótropos que 

existan con sus respectivas temperaturas. Las curvas de residuo se originan en la mezcla ligera 

(azeótropo AB) y se dirigen hasta el componente más pesado entre el B o el C creando un límite 

imaginario que conecta los dos azeótropos binarios, la curva divisoria se conoce como límite de 

destilación. Es importante comprobar el comportamiento del sistema, ya sea un equilibrio líquido-

líquido o vapor-líquido. [4] 

El comportamiento de las curvas de residuo en las proximidades depende de su estabilidad. Si todas 

las curvas apuntan con la flecha hacia los puntos fijos, ese es un nudo estable. En el caso de que todas 

las flechas apunten en dirección contraria al punto, se le conoce como nudo inestable. En caso de que 

algunas flechas apunten hacia el punto y otras en dirección contraria, se conoce como punto de silla. 

[7] 

 

Figura 3.4.  Ejemplos de Nudo estable (a), Nudo inestable (b), Punto de silla (c). [7] 

Para saber que un componente es factible como agente de separación se tienen que dar las siguientes 

condiciones en la estructura del mapa de curvas residuales [4]:  
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 El agente de separación no debe dividir los componentes de la mezcla en diferentes regiones 

de destilación. 

 El agente de separación induzca una fase de separación líquido-líquido, en otras palabras, que 

exista una línea de interconexión que cruce el límite de destilación. 

Si se cumplen estas condiciones y el agente de separación es apto, se tiene que comparar con otros 

solventes que también cumplan las condiciones y escoger el más prometedor para la simulación. 

3.4. Métodos de separación de equilibrio 

Una vez explicado los diferentes conceptos del equilibrio es importante explicar los diferentes métodos 

que existen en las separaciones de equilibrio, centrándose en las técnicas de separación de azeótropos 

donde se explicaran los procedimientos más utilizados en la industria.  

3.4.1. Medidas de la separación 

Antes de explicar las diferentes técnicas es importante conocer las diferentes medidas de separación 

de azeótropos que existen y que sirven para poder cuantificar el grado de separación alcanzado en un 

proceso y así poder comparar las diferentes soluciones posibles para un problema. Las diferentes 

medidas que se utilizan son [2]: 

 Pureza: Cantidad relativa del componente o componentes que interesa como producto final 

que está expresada como concentración, fracción molar o másica, etc. 

 Factor de separación: Es la relación entre fracciones molares de ambos en el producto 1 

dividida por la relación en el producto 2 para los componentes i y j.                                                                 

                                                                α𝒊𝒋 =
𝒙𝒊

[𝟏]
/𝒙𝒋

[𝟏]

𝒙𝒊
[𝟐]

/𝒙𝒋
[𝟐]                                                            (Eq. 3.2) 

Dónde: 

   -  α: Factor de separación. 

   -  x: Fracción másica, concentración o caudal. 

En caso de que αij = 1 la separación entre los dos componentes en los productos es inexistente. 

Cuanto mayor sea el valor de αij o de 1/ αij, mayor es la separación conseguida, en el primer 

caso es i el que se concentra en el producto 1, mientras que en el segundo lo hace el 

componente j. El orden de los productos se elige para que el factor de separación de un valor 

mayor a 1. 

En caso de tener un ELV el factor de separación es conocido como volatilidad relativa, que es 

igual al cociente de las relaciones de equilibrio para los dos componentes. 

                                                         α𝑖𝑗 =
𝑦𝑖/𝑦𝑗

𝑥𝑖/𝑥𝑗
=

𝑦𝑖/𝑥𝑖

𝑦𝑗/𝑥𝑗
=

𝐾𝑖

𝐾𝑗
                                                (Eq. 3.3) 
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 Rendimiento de la separación: Es la relación entre la cantidad obtenida de un componente en 

un producto frente a la cantidad que se encuentra presente en la alimentación. 

                                                                η𝑖 =
𝑓1𝑖

𝑓1𝐴
· 100                                                          (Eq. 3.4) 

 Eficacia: Relación entre la separación que se ha obtenido y la máxima posible. Esta relación se 

suele utilizar para observar la eficacia de etapas concretas de un proceso. Para un componente 

i en el producto o fase 1, sería: 

                                                              𝐸𝑀1𝑖 =
𝑥1𝑆,𝑖−𝑥1𝐸,𝑖

𝑥1𝑆,𝑖
∗ −𝑥1𝐸,𝑖

                                                       (Eq. 3.5) 

Dónde: 

   -  E: Entrada. 

   -  S: Salida. 

   -  *: máxima concentración posible bajo las condiciones consideradas.  

La eficacia mide el efecto de variables de la operación o diseño en la separación ideal que se 

podría obtener, lo que implica determinar cuál sería esa separación ideal.  

3.5. Técnicas de separación de azeótropos 

Para poder obtener las composiciones de los productos deseadas cuando existe un azeótropo  una 

destilación simple no es suficiente y por eso existen métodos más complejos para poder superar el 

azeótropo de la mezcla. Actualmente, se sigue investigando para obtener métodos  cada vez más 

eficientes para separar estas disoluciones con la mayor efectividad posible y un coste reducido. Las 

soluciones que se utilizan actualmente podrían dividirse en tres tácticas. La primera, es realizar 

oscilaciones de presión de la mezcla, la segunda se basa en añadir un tercer componente para poder 

romper el azeótropo y en la última se utiliza una membrana que sea más permeable que uno de los 

dos productos para separarlos. Es importante destacar que en muchos casos se realizan combinaciones 

de las diferentes técnicas que se utilizan en la industria, dado que es necesario para obtener la pureza 

deseada o para aumentar la eficiencia del proceso. 

3.5.1. Cambios de presión/Pressure Swing 

La destilación por cambios de presión se basa en el desplazamiento del azeótropo, efectuando una 

modificación suficiente de la presión, tanto aumentarla como disminuirla, para poder alejarlo de la 

región de interés de la separación que se esté realizando. Para algunas mezclas, realizar este cambió 

de presión puede suponer un gran cambio en la composición del azeótropo para poder completar la 

separación. Para que el proceso sea viable sería necesario una variación del punto azeotrópico de como 

mínimo el 5%. [8] 
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Figura 3.5. Diagrama temperatura-presión para un azeótropo sensible a los cambios de presión. [8] 

El proceso se inicia introduciendo el corriente de entrada por la columna de baja presión, de la primera 

columna se obtiene un corriente de residuo con un nivel de pureza relativamente alto de uno de los 

dos componentes y un destilado que se sitúa cerca del azeótropo. Con el destilado de la anterior 

columna se realiza un cambio de presión a partir de una bomba o calentador y se introduce en la 

segunda columna, columna de alta presión. En este punto el corriente ha conseguido “esquivar” el 

azeótropo y ya se encuentra a su derecha y en este caso en el destilado se encuentra el azeótropo que 

en la gran mayoría de las ocasiones se suele recircular al inicio del proceso para mayor eficiencia del 

proceso, el flujo de residuos de la segunda columna es donde se encuentra el segundo componente 

con una pureza considerablemente alta. Es decir que los dos productos de interés se obtienen por el 

corriente de residuo de las dos columnas. [8] 

 

Figura 3.6. Secuencia del proceso de destilación con cambio de presión. [8]  
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3.5.2. Destilación con agente de separación 

La destilación azeotrópica con agente de separación se basa en añadir un nuevo componente a la 

mezcla que consiga romper el azeótropo, así que para poder realizar un sistema eficiente es necesario 

realizar una búsqueda exhaustiva del mejor componente posible donde el comportamiento del 

sistema es clave. Se pueden observar tres tipos de agentes según su punto de ebullición [4]: 

 Heavy entrainer: agente de separación que tiene un punto de ebullición mayor que el de los 

dos componentes de la mezcla azeotrópica. 

 Intermediate entrainer: el punto  de ebullición del agente se sitúa entre los puntos de los 

componentes de la mezcla. 

 Light entrainer: la temperatura de ebullición de este tipo de agente es inferior respecto a la 

de los dos componentes a separar. 

Otro factor importante es tener en cuenta que procedimiento se emprenderá debido a que según el 

método que se utilice se introducirá el agente en diferentes puntos del sistema, así que es importante 

también explicar algunos de los métodos más importantes que utilicen un agente de separación para 

disolver el azeótropo. 

3.5.3. Destilación azeotrópica heterogénea 

La destilación azeotrópica heterogénea se realiza cuando existe un equilibrio líquido-líquido en la 

mezcla que se quiere separar, el agente de separación se concentra en la parte superior de la columna 

en estado de vapor para que cuando se condense provoque que se genere una segunda fase líquida 

que se pueda decantar y después recircular a la  como un corriente de reflujo. El proceso es posible 

por el hecho de que el agente divide las fases en diferentes regiones que pueden separarse en un 

proceso de destilación. La otra fase líquida de la mezcla se obtiene como producto en la segunda 

columna del proceso en el corriente de residuo. [7] 

 

Figura 3.7. Ejemplo de una secuencia del proceso de destilación azeotrópica heterogénea. [7] 
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Este es un método donde controlar el comportamiento dinámico y el estado estacionario de la 

secuencia es complejo y difícil de controlar; sin embargo, es un procedimiento eficiente para mezclas 

azeotrópicas y específicamente las que tienen una volatilidad relativa baja. Otra ventaja es que si el 

agente separador está situado en la misma región de separación que el azeótropo heterogéneo, la 

cantidad que se requiere para poder romper el azeótropo es pequeña. [3]  

3.5.4. Destilación azeotrópica homogénea 

La destilación azeotrópica homogénea se basa en que el agente de separación sea completamente 

miscible con los componentes de la mezcla inicial, adicionalmente en un diagrama ternario tiene que 

formar una estructura con un equilibrio líquido-vapor que sea prometedora para la separación, es 

decir, que en el diagrama se pueda observar que se ha roto el azeótropo que presentaba la mezcla 

original.  

Comparada con la destilación azeotrópica heterogénea, el proceso es más simple debido a que no se 

utiliza un decantador, ya que en este proceso solo existe una fase líquida. También cabe decir que en 

el caso de la destilación azeotrópica homogénea hay un menor número de alternativas y además al no 

tener un equilibrio líquido-líquido el número de destilaciones normalmente es mayor. 

3.5.5. Destilación extractiva 

La destilación extractiva es un método donde se necesita realizar una separación de dos componentes 

alterando su volatilidad relativa a partir de una interacción con un compuesto relativamente no volátil. 

El agente de separación ha de ser introducido de forma continua en la columna por la parte de arriba 

de la columna para que en todo momento la concentración en todos los platos se mantenga estable. 

En el proceso que se utiliza se necesitan dos columnas (considerando  el caso más simple, el de una 

mezcla binaria), una que será la columna de destilación extractiva y una segunda que su función será 

la de recuperar el agente de separación o solvente. La función de la primera columna es conseguir 

separar uno de los compuestos de la mezcla y que por el otro conducto quede una solución con el 

componente restante y el solvente que se introduce en la segunda columna, que como su nombre 

indica sirve para conseguir el segundo componente puro además de poder recuperar el agente de 

separación. Finalmente el agente se recircular al inicio para no desperdiciarlo  y así no desperdiciarlo, 

además de conseguir el segundo componente puro. 
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Figura 3.8. Secuencia del proceso de destilación extractiva con dos columnas. Fuente: Lei, Z., Li, C., & Chen, B. 

(2003). Extractive distillation: A review. Separation and Purification Reviews, 32(2), 121–213. 

https://doi.org/10.1081/SPM-120026627 

3.5.6. Destilación por sales 

La destilación por sales es un tipo de destilación extractiva donde el agente de separación son sales 

que se añaden directamente en el reflujo líquido y que posteriormente se separan del producto de 

fondo con una evaporación y una cristalización. Otra forma de introducir el solvente es a partir de una 

salmuera donde esté la sal disuelta, algunos posibles beneficios es que puede incrementar el efecto 

absorbente y reducir la volatilidad de uno de los compuestos. El componente que se ve afectado es el 

que sea más soluble de los dos y además de variar su volatilidad relativa se ve reducida la presión de 

vapor. 
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Figura 3.9. Secuencia del proceso de destilación por sales. Fuente:  Huang, H. J., Ramaswamy, S., Tschirner, U. 

W., & Ramarao, B. v. (2010). Separation and purification processes for lignocellulose-to-bioalcohol production. In 

Bioalcohol Production: Biochemical Conversion of Lignocellulosic Biomass (pp. 246–277). Elsevier Inc. 

https://doi.org/10.1533/9781845699611.3.246 

3.5.7. Destilación con líquidos iónicos 

La destilación con líquidos iónicos se basa en que el solvente que interactúa con el azeótropo es un 

líquido iónico. Un líquido iónico es una sal orgánica, en la que sus cationes y aniones pueden variar 

virtualmente a voluntad para cambiar sus propiedades químicas y físicas, una característica 

fundamental es que estas sales fundidas tienen que tener un punto de fusión inferior a 100 ºC. Para 

comparar con otros compuestos iónicos el NaCl tiene un punto de fusión de 801 ºC. [9] 

Las principales características que hacen de los líquidos iónicos unos solventes muy interesantes para 

la industria son las siguientes [10]: 

 El inmenso número de combinaciones que se pueden obtener al unir cationes y aniones para 

obtener los ajustes deseados en algunas propiedades claves en la mezcla da una gran variedad 

de opciones para poder optimizar la eficiencia y coste del proceso. 

 Una gran cantidad de componentes que incluyen orgánicos, inorgánicos y hasta poliméricos 

son solubles en líquidos iónicos, este hecho puede jugar un papel importante para incrementar 

la volatilidad relativa de los componentes en fase líquida. 

 Una volatilidad prácticamente nula a temperatura ambiente que provoca que sean 

componentes con potencial para ser reutilizados y sencillos de recuperar en un proceso de 

evaporación en un tanque. 
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 Presión de vapor negligible a temperatura ambiente y condiciones de presión, esto minimiza 

las probabilidades de perdida hacia la atmosfera y asimismo una reducción de los problemas 

de exposición de los trabajadores y la contaminación ambiental.[11] 

El proceso más usado en caso de usar un líquido iónico como agente de separación es una 

destilación extractiva, ya que no precisa de ser vaporizado y puede ser separado fácilmente en una 

segunda destilación. [11] 

3.5.8. Destilación reactiva 

 La destilación reactiva es una técnica de intensificación de procesos que se basa en la sinergia que se 

genera al integrar reacciones químicas y una destilación en un solo elemento. Al realizarse todo en una 

sola unidad y al mismo tiempo tiene que haber una buena compatibilidad entre los parámetros de 

operación de la reacción y la destilación. Para poder superar el azeótropo, este método se basa en la 

diferencia en las velocidades de las reacciones de las sustancias, formando un azeótropo con otro 

reactivo que suele ser un catalizador que en algunas ocasiones es sólido. Uno de los dos componentes 

de interés reacciona para formar otros productos que sean más sencillos de separar por destilación 

que los originales de la mezcla, para después una vez ya separados a partir de una reacción reversible, 

volver a obtener la sustancia original. La columna puede llevar incorporada un decantador si se 

necesita separar la mezcla inmiscible, un azeótropo heterogéneo, formada después de la reacción 

obtenida en la columna. [12]  

 

Figura 3.10. Ejemplo de una columna de destilación reactiva simple (izquierda) y una con decantador 

(izquierda). [12]  

El proceso para realizar esta destilación presenta algunas ventajas interesantes frente a la secuencia 

tradicional de reactor y columna [2]: 

 Si la reacción llevada a cabo es exotérmica, se puede aprovechar la energía para la destilación. 
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 Se reducen el número de equipos y las separaciones necesarias a posteriori. 

 Se evitan las restricciones que surgen en la separación debido a azeótropos o líneas frontera. 

 Conseguir la conversión total de la reacción incluso en las reversibles, ya que se pueden 

eliminar los productos de la zona de reacción. 

3.5.9. Chemical Drying (Destilación y acción química) 

El proceso de secado azeotrópico  es para sistemas con materia prima cargada de humedad que 

formen un azeótropo con agua usando como solventes agentes de separación vaporizados, es decir, 

es un procedimiento donde el objetivo es realizar un secado a un componente con un alto nivel de 

humedad. Con evaporar la humedad del componente a separar lo que se consigue es una variación de 

la volatilidad relativa que tenía previamente. El agente másico que como ya se ha dicho es un vapor, 

se combina con un aporte de calor para facilitar la vaporización de la materia prima. [13] 

3.5.10. Pervaporación 

La separación por membranas es el proceso de separar mezclas de líquidos o de gases usando una 

membrana semipermeable como agente de separación. En el proceso se introduce un canal de 

alimentación que es separada en dos, el retenido, que es la parte de la alimentación que se ve retenida 

por la membrana, y el permeado que consigue pasar a través de la membrana. 

La pervaporación es el método de separación de mezclas líquidas por medio de vaporización parcial, 

utilizando una membrana no porosa que permitirá la separación de la mezcla. Se trata de un proceso 

en donde se alimenta una mezcla líquida y esta entra en contacto con la membrana, lo que permite la 

eliminación de uno o más componentes de la mezcla líquida en una corriente de vapor al otro lado de 

la membrana. [14] 

La alimentación se calienta hasta llegar a la temperatura de operación de la mezcla con la que se esté 

trabajando y a continuación se pone en contacto con el lado activo de la membrana. El componente 

más permeable atraviesa la membrana en fase vapor (permeado) y una vez ya pasada la membrana a 

partir de un proceso de condensado se completa la separación de los componentes. [14] Este proceso 

de transferencia de masa se puede dividir en tres pasos fundamentales [14]: 

1. La sorción de los componentes permeables de alimentación. 

2. El transporte de los componentes a través de la membrana por difusión, según la ley de Fick. 

3. La desorción en el lado del permeado, hacia la fase del vapor en vacío. 

El proceso del vapor traspasando la membrana crea un gradiente de concentración a ambos lados y es 

el que actúa como fuerza motriz del proceso. El gradiente de concentración que se genera en el 
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proceso de pervaporación se expresa de una mejor manera en términos de presión parcial de vapor. 

[14] 

 

Figura 3.11. Esquema de un proceso de pervaporación. [14]  

3.6. Acetonitrilo 

El acetonitrilo es el compuesto objetivo de este proyecto, donde lo que se busca es obtenerlo de la 

forma más eficiente posible y con una pureza elevada. También conocido como Cianuro de metilo, 

cianometano y etanonitrilo y de fórmula molecular C2H3N  es el nitrilo orgánico más simple, es un 

disolvente no halogenado, un hidrocarburo alifático y es miscible con el agua y la mayoría de solventes 

orgánicos. El acetonitrilo actualmente se obtiene principalmente como un subproducto de la reacción 

de obtención del acrilonitrilo (utilizado en la producción de plásticos y otros polímeros). El método más 

común actualmente de obtención del acrilonitrilo es conocido como Proceso Sohio y se basa en una 

oxidación en fase gaseosa  de propileno y amoniaco con la ayuda de un catalizador. El acetonitrilo se 

obtiene con otros subproductos de la reacción que son principalmente agua y ácido cianhídrico entre 

otros, en el Proceso Sohio se realiza una recuperación de acetonitrilo que principalmente se realiza 

para facilitar la purificación del acrilonitrilo, ese acetonitrilo se suele vender por parte de las empresas 

a un nivel de pureza menor provocando que el precio no sea muy elevado pero así obtienen algo más 

de beneficio. [15] 

La reacción secundaria del proceso donde se obtiene el acetonitrilo es la siguiente: 

                                        𝐶3𝐻6 + 𝑁𝐻3 +
9

4
𝑂2 → 𝐶2𝐻3𝑁 +

1

2
𝐶𝑂2 +

1

2
𝐶𝑂 + 3𝐻2𝑂                             (Eq. 3.6)  

El monóxido y dióxido de carbono en el proceso se desprecian pero en esta reacción se observa como 

con el acetonitrilo se forma con agua en una relación de 3 a 1. 
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La producción de acetonitrilo se espera que aumente  durante los próximos años debido a su alta 

demanda como solvente en la industria farmacéutica, en la industria cosmética, en productos de 

cuidado personal y en el ámbito de la biotecnología. En la actualidad el sector donde es requerido una 

mayor cantidad de acetonitrilo es la ya mencionada industria farmacéutica para la síntesis de 

antibióticos, ciertas vitaminas, ADN, etc. El segundo mercado está enfocado en el uso del acetonitrilo 

como solvente en técnicas analíticas como el HPLC (Cromatografía líquida de alta resolución) o la 

espectroscopia UV, a continuación el sector agroquímico para la extracción de ácidos grasos de aceites 

vegetales y animales, otro sector done tiene una gran importancia es en la industria de la separación 

de compuestos como solvente en algunas mezclas. 

3.6.1. Azeótropo Acetonitrilo-Agua 

En muchos sectores donde es necesario el uso del acetonitrilo es preciso que el solvente sea lo más 

puro posible, sobre todo para técnicas como el HPLC, para obtener acetonitrilo puro con una gran 

eficiencia es clave poder realizar la separación con el agua debido a que como, se ha explicado con 

anterioridad, del proceso donde se obtiene actualmente la mayoría del acetonitrilo el agua está 

presente en la mezcla. 

 

Figura 3.12. Diagrama TXY de la mezcla acetonitrilo-agua. [17] 

En la Figura 3.12 se puede observar como el azeótropo de la mezcla acetonitrilo-agua es homogéneo 

y positivo, además de observar que con un aumento de presión de 1 atmosfera a 5 el desplazamiento 

del azeótropo es considerable, así que queda demostrado que esta mezcla es muy sensible a la 

variación de la presión. 
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4. Metodología 

Este es un apartado previó a las simulaciones donde se explica la metódica realizada durante el proceso 

de la parte experimental del proyecto y las simplificaciones que se han realizado para facilitar la 

realización del mismo.   

4.1. Software: ASPEN PLUS V12 

El programa que se ha utilizado en las simulaciones es ASPEN Plus V12 debido a la variedad de 

herramientas otorgadas por el programa para realizar el diseño de los sistemas y poder graficar con 

precisión las curvas de equilibrio de los diferentes casos.  

ASPEN Plus V12 es un software especializado en la simulación de procesos químicos que es empleado 

en los artículos en los que se basa este proyecto para crear los dos métodos.  

4.2. Validación del modelo termodinámico 

ASPEN Plus V12 cuenta con una gran de paquetes termodinámicos a su disposición y para realizar 

correctamente los procesos es esencial escoger el modelo adecuado. Para eso se utilizan una serie de 

criterios previos para elaborar una preselección de un conjunto de modelos termodinámicos 

adecuados para el sistema. Los criterios a seguir son [16]: 

 Operaciones unitarias utilizadas: Este factor depende de diferentes propiedades de los 

componentes: 

- Equilibrio de fases: el simulador ha de ser capaz de representar con precisión el 

equilibrio entre las fases existentes y los intercambios de calor. 

- Propiedades termodinámicas: cálculos de transferencia de calor y de eficiencia del 

proceso han de poder ser medidos. 

- Propiedades de transporte: el método tiene que poder realizar cálculos del tamaño 

de  diferentes equipos utilizados, además de las caídas de presión en el transporte de 

la mezcla. 

- Propiedades volumétricas: diseño de elementos del sistema como pueden ser 

decantadores, columnas de destilación, etc. 

 Naturaleza de los componentes: Los componentes se clasifican en 4 categorías: 

- No polar: mezclas de dos componentes no polares se desvían poco de la idealidad. 
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- Polar: mezclas de dos componentes polares pueden presentan una desviación 

considerable de la idealidad. Si la mezcla es entre un componente polar y uno no 

polar, las dos fases en la mayoría de casos no son miscibles. 

- Puentes de hidrógeno: componentes capaces de formar puentes de hidrógeno. 

- Electrolitos: sustancias que formen enlaces iónicos. 

 Rango de trabajo: esencial conocer los valores mínimos y máximos con los que se trabaja en 

el sistema para conocer qué tipo de aproximación beneficia a la mezcla: 

- Aproximación heterogénea: Tiene en consideración la fugacidad en fase líquida de los 

componentes puros y corrige la desviación respecto a la idealidad. Respecto a la fase  

vapor se utiliza la ecuación de estado. No se debe utilizar al superar los valores críticos 

de uno de los componentes de la mezcla. 

- Aproximación homogénea: todas las fases usan el mismo modelo, la ecuación de 

estado. Permite llegar a las condiciones críticas de temperatura y presión de las 

sustancias. 

 Disponibilidad de valores experimentales: un modelo requiere de un conjunto de parámetros 

de los componentes puros y de la interacción entre las diferentes sustancias de la mezcla que 

han de ser obtenidos a partir de una base de datos o la literatura o se pueden calcular con 

métodos predictivos como última opción. 

 

Una vez ya realizada la preselección de los paquetes se debe realizar una comparación con los 

datos experimentales para discernir qué modelo se adecua más a la realidad.  

 

4.3. Simplificaciones 

Antes de empezar con las simulaciones se expondrán una serie de simplificaciones realizadas para 

facilitar los procesos y los cálculos de costes de los diferentes elementos: 

 En todas las tuberías se despreciará la fricción, la resistencia y los posibles desprendimientos. 

 No se realizará un cálculo de costes de las tuberías de los procesos. 

 Las bombas de transporte y los tanques de almacenaje entre elementos se desprecian de los 

sistemas. 

 Se ha impuesto que todos los intercambiadores serán de carcasa y tubo 

 Los costes del mezclador se consideran nulos porque se percibe como la unión de dos tuberías. 

 Los costes del agua de refrigeración de 32.2 ºC se utilizarán para agua de refrigeración de 

menor temperatura. 
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 Para la temperatura de rocío del condensador se utilizara la temperatura en la que se 

encuentre el condensador de la columna 

 Los costes de la columna con decantador se calcularan igual que las otras columnas de 

destilación. 

 El decantador se supondrá que es perfectamente cilíndrico para realizar los cálculos. 

 Los costes del agua se consideran negligibles. 
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5. Simulación de los procesos de separación 

5.1. Método 1 (Pressure Swing) 

5.1.1. Elección del método 

Para poder obtener un sistema donde se obtenga acetonitrilo con un nivel alto de pureza primero es 

necesario realizar una búsqueda para poder encontrar distintas formas de llevar a cabo el proceso con 

los distintos métodos explicados en el marco teórico o incluso realizar una combinación de los mismos. 

En la mezcla acetonitrilo-agua, como se puede observar en la Figura 3.12, la presión ejerce una 

variación significativa y eso es significativo para indicar la viabilidad de ejecutar el proceso realizando 

un cambio de presión, como se ha dicho con anterioridad para que el modelo sea viable es necesario 

que la variación del punto azeotrópico sea como mínimo del 5%. En la Tabla 5.1 se puede observar que 

con un aumento de presión de 1 a 5 atmosferas el punto varía en 12.64%, una cifra muy por encima 

del valor mínimo necesario, y es por eso que se decidió que uno de los sistemas estuviera ejercido con 

un cambió de presión. 

Tabla 5.1. Efecto de la presión en la mezcla acetonitrilo-agua. [17]  

Presión 

(atm) 

Temp. 

Ebullición 

ACN. (ºC) 

Temp. 

Ebullición 

H2O. (ºC) 

Temp. Ebullición 

Azeótropo (ºC) 

Concentración en el 

azeótropo (x,y) 

ACN H2O 

1 81.48 100.0 76.40 0.6971 0.3029 

2 105.3 120.7 98.06 0.6438 0.3562 

3 120.9 134.1 112.0 0.6116 0.3884 

4 132.8 144.2 122.6 0.5886 0.4114 

5 142.5 152.4 131.2 0.5707 0.4293 
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5.1.2. Paquete Termodinámico 

El primer paso a realizar en una simulación es obtener un paquete termodinámico adecuado para el 

sistema y que sea lo más parecido posible a los valores experimentales de la mezcla obtenida. A partir 

de los pasos explicados en el apartado 4.2 se ha llevado a cabo un descarte inicial. En este caso se busca 

un modelo que sea capaz de representar el equilibrio de fases entre dos componentes polares en un 

rango de presión y que puede llegar hasta las 10 atmosferas sin desviarse en exceso de la realidad.  

 A continuación, se ha realizado una búsqueda para poder ver en documentación que paquete 

termodinámico se han utilizado para simulaciones con la mezcla acetonitrilo-agua, el paquete 

termodinámico empleado en el artículo [17] es el Wilson. Antes de aplicar el modelo se realiza una 

comparación gráfica para poder concluir que Wilson es un paquete termodinámico adecuado. Los 

valores experimentales se han obtenido del Dortmund Data Bank. [18] 

 

 

Figura 5.1. Gráfica XY para la mezcla acetonitrilo-agua para 1 atmosfera de presión. Fuente propia 
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Figura 5.2. Gráfica TXY para la mezcla acetonitrilo-agua para 1 atmosfera de presión. Fuente propia 

En las dos anteriores gráficas se compara los valores experimentales con los valores obtenidos en el 

simulador con el paquete termodinámico Wilson con una presión constante de 1 atmosfera. El objetivo 

es que los valores sean similares, sobre todo en la zona del azeótropo para que la simulación sea lo 

más parecida posible a una situación real y como se puede observar los gráficos presentan un punto 

azeotrópico con valores muy similares, también se ha realizado una comparación con otros paquetes 

termodinámicos aptos para la simulación, pero al ser valores muy similares a los obtenidos con Wilson 

se ha decidido seguir con el paquete que recomendaba  el artículo, aparte también se ha realizado un 

estudio con diferentes valores de presión (20 kPa y 40 kPa) para asegurarse el correcto funcionamiento 

del paquete termodinámico a diferentes presiones. Los valores de las gráficas anteriores juntamente 

con los gráficos y tablas de los diferentes paquetes termodinámicos y los que presentan una presión 

diferente se encuentran en el apartado de Anexo A. 

5.1.3. Esquema del sistema 

Antes de explicar en detalle el sistema que se ha realizado, se introduce un esquema para facilitar la 

explicación del proceso que se realiza a continuación. En este caso el sistema consta de 2 columnas 

(CLTM), dos intercambiadores de calor (un calentador (Heater) y un refrigerador (Cooler)) y un 

mezclador (MIXER). 
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Figura 5.3.Esquema del proceso de pressure swing. Fuente propia 

5.1.4. Explicación del sistema 

El proceso se inicia con un cabal (1) de 500 kmol/h de 0.8 de agua y 0.2 de acetonitrilo, es decir, con 

400 kmol/h de agua y 100 kmol/h de acetonitrilo, el objetivo final es ver cuántos de esos 100 kmol/h 

se pueden recuperar de la mezcla e intentar que ese valor sea lo más próximo al 100%, además de que 

la pureza sea la mayor posible, como mínimo del 99%. 

Primero se mezcla el cabal 1 con la recirculación (8) de la segunda columna (CLM2), la solución obtenida 

(2) está compuesta por 217.687 kmol/h de acetonitrilo y 500.423 kmol/h de agua a una presión de 1 

atm y a una temperatura de 24.51 ºC. El objetivo en la primera columna (CLM1) es obtener por 

destilados una solución que se acerque lo máximo posible al punto azeotrópico para posteriormente 

facilitar el siguiente proceso de destilación y a demás separar la mayor cantidad de agua posible en 

este primer proceso que también provoca que en la siguiente columna el procedimiento sea más 

sencillo de realizar. En destilados (3) la composición de la mezcla es de 31.70% de agua y 68.30% de 

acetonitrilo que es un valor bastante próximo al punto azeotrópico de 1 atmosfera, no es necesario 

aproximarse más debido a que eso hará que el coste de energía sea mucho mayor que el beneficio que 

se obtenga. El acetonitrilo perdido por colas es de 0.00032 kmol/h que es un valor que se podría 

considerar negligible. 

Las variables empleadas para el cálculo de la columna han sido el número de platos, el plato de 

introducción de la alimentación, la tasa de destilado (Distillate Rate, D) y la relación de reflujo(los 

valores se han obtenido a partir de una optimización basándose en conseguir la mayor cantidad de 

acetonitrilo en la corriente 7  con una pureza mayor de 99%): 
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Tabla 5.2. Variables de la columna CLM1. 

 Núm. Platos Plato entrada D RR 

CLM1 10 5 318.7 0.88 

El destilado (3) de la columna CLM1 se introduce en una bomba (PUMP1) para aumentar su presión 

hasta las 10 atmosferas de presión y en la Figura 5.4 se observa que en el punto donde está situada la 

mezcla y con el aumento de presión el azeótropo se ha superado y se puede realizar la segunda parte 

del proceso. 

El trabajo necesario para realizar el proceso de aumento de la presión es la siguiente:  

Tabla 5.3. Trabajo requerido por PUMP1. 

 Work (kW) 

PUMP1 8.119 

Inicialmente, la idea era realizar el proceso con unos valores de presión menores a los utilizados, pero 

en el momento de realizar la simulación no se podía completar el proceso con la segunda columna 

(CLM2) trabajando a menos de 10 atmosferas en el condensador y vaporizador. 

 

 Figura 5.4. Gráfica XY para la mezcla acetonitrilo-agua para 10 atmosfera de presión. Fuente propia 

Una vez aumentado la presión del corriente (5) se introduce como alimentación en CLM2 donde por 

destilados (6) se obtiene una mezcla de acetonitrilo y agua que se sitúa en el punto azeotrópico y que 

para no desperdiciar ese acetonitrilo se recircula hasta la primera columna. Por el cabal de residuo (7) 

se obtiene el acetonitrilo debido a que como se observa en la Figura 5.1 la volatilidad del acetonitrilo 
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una vez superado el azeótropo es menor a la del agua. El cabal tiene una pureza de acetonitrilo del 

99.41% que es un valor superior al marcado y se obtienen 99.995 kmol/h, es decir, que se recupera 

casi todo el acetonitrilo de la mezcla inicial. 

Como en la anterior columna, el objetivo para optimizar ha sido el obtener la mayor cantidad posible 

en el canal de residuo. Los valores que se han utilizado en las variables de la columna son los siguientes: 

Tabla 5.4. Variables de la columna CLM2. 

 Núm. Platos Plato entrada D RR 

CLM2 8 3 218.1 1.1 

Siguiendo con el destilado de CLM2 antes de recircular se utiliza una bomba y un intercambiador de 

calor para refrigerar para reducir la temperatura y presión hasta 25ºC y 1 atmosfera de presión, el 

trabajo y energía consumidos por cada uno de los componentes son los siguientes: 

Tabla 5.5. Trabajo requerido por PUMP2. 

 Trabajo (kW) 

PUMP2 -1.245 

 

Tabla 5.6. Energía consumida por el refrigerador. 

 Energía (kW) 

Cooler -802.1 

 

Finalmente, se conecta  el corriente (8) con el conducto inicial a través de un mezclador, como se ha 

dicho con anterioridad, y así finalizar la recirculación del proceso y no desperdiciar nada del acetonitrilo 

introducido en el sistema. 

Los valores de presión, temperatura y los cabales de acetonitrilo y agua de todos los corrientes del 

sistema están resumidos en la siguiente tabla: 
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Tabla 5.7. Resumen valor de las corrientes de la simulación. 

Corriente  Temp. (ºC) Presión (atm) Cabal ACN 

(kmol/h) 

Cabal H2O 

(kmol/h) 

1 25.00 1 100.000 400.000 

2 24.51 1 217.687 500.423 

3 76.53 1 217.687 101.013 

4 100.02 1 0.00032 399.411 

5 77.49 10 217.687 100.013 

6 160.79 10 117.692 100.418 

7 176.02 10 99.9947 0.5945 

8 160.79 1 117.692 100.418 

9 25 1 117.687 100.423 

En el Anexo C1 se encuentra unas heurísticas con posibles mejores energéticas del sistema. 

5.1.5. Costes del sistema 

Para poder comparar los diferentes métodos es necesario realizar un análisis de los costes de los 

sistemas para definir qué método es más eficiente de los dos, en este caso se dividen los costes entre 

costes de servicio, costes de las columnas, coste del intercambiador y costes de las bombas. Para los 

costes se ha de tener en cuenta de que las horas de operación por año son de, 8500 según [20]. 

5.1.5.1. Costes de servicio 

En este apartado se explican los costes de energía  según el tipo de servicio (CS) que se requiera cada 

componente del sistema, los costes de servicio se extraen de la siguiente tabla [20]: 
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Tabla 5.8.Costes de servicio. 

Servicio 

Coste 

($/millón kcal) 

Vapor (28.23 atm) 4.29 

Vapor (11.22 atm) 3.24 

Vapor (4.08 atm) 2.40 

Vapor (1.70 atm) 1.75 

Agua de enfriamiento (32.2 ºC) 0.28 

Amoniaco (1 ºC) 6.91 

Amoniaco (-17.78 ºC) 12.43 

Amoniaco (-21.67 ºC) 16.59 

A partir de esta tabla solo se necesita saber la energía necesaria de todos los elementos para calcular 

el coste de energía anual del sistema. Para enfriar a 25ºC se supondrá que el coste de refrigeración es 

el mismo que el del agua de enfriamiento de 32.2ºC. Por lo tanto los costes de servicio son: 

Tabla 5.9. Costes energéticos del sistema. 

Equipo Elemento 
Cabal 
Energ. 
(kW) 

CS ($/año) 

CLM1 
C1 -5601.89 71649.27 

R1 6614.33 13535.76 

CLM2 

 

C2 -3884.09 91975.72 

R2 4697.04 9612.175 

Cooler 

 
- -802.09 1645.419 

   186772.9 
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5.1.5.2. Costes de columnas de destilación 

Antes de calcular los costes es necesario conocer las dimensiones de las columnas. 

Dimensionado 

Diámetro de la columna, DC: 

                           𝐷𝐶 = [(
4

πV
) · (𝐷) · (𝑅𝑅 + 1) · (22.2) · (

𝑇𝐷𝑉

273
) · (

1

𝑃
) · (

1

3600
)]

1/2
                           (Eq. 5.1) 

Donde: 

                                                                          𝑉 = 0.761 (
1

𝑃
)

1/2
                                                               (Eq. 5.2) 

- DC: Diámetro de la columna, m. 

- D: Flujo de destilado, kmol/h. 

- RR: Relación de reflujo. 

- TDV: Temperatura de rocío del vapor en el condensador, K. 

- P: Presión de trabajo de la columna, atm. 

Altura de la columna, HC: 

                                                                  𝐻𝐶 = 0.61 · (
𝑆

η
) + 4.27                                                            (Eq. 5.3) 

Donde:  

                                                                                 𝑆 =  𝑁𝑃 · 𝜂                                                                     (Eq. 5.4) 

- HC: Altura de la columna, m. 

- S: Número de etapas ideales. 

- NP: Número de platos reales de la columna. 

- η: Eficiencia promedio de los platos de la columna, se tomará como valor típico 0,8. 

- Las dimensiones de las columnas son: 

Tabla 5.10. Dimensionado de las columnas. 

   DC (m) HC (m) 

CLM1 2.814 10.37 

CLM2 1.541 9.150 
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Costes 

Una vez conocidas las dimensiones se procede a calcular el coste de instalación (CI) [20]: 

                                                         CI = 4.34 · [7620 · 𝐷𝐶 · (
𝐻𝐶

12.2
)

0.68
]                                               (Eq. 5.5) 

En el caso de que la presión de trabajo sea superior a 3,4 atm usamos el siguiente factor de corrección 

[20]: 

                                           𝐹𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝐶𝑜𝑟𝑟𝑒𝑐𝑐𝑖ó𝑛 = [1 + 0.0147 · (𝑃 − 3.4)]                               (Eq. 5.6) 

También se tienen que calcular los costes de instalación de los platos (CP) [20]:  

                                                                    𝐶𝑃 =  70 · (
𝑆

𝜂
) · (

𝐷𝐶

1.22
)

1.9
                                                       (Eq. 5.7) 

La suma de los costes de instalación de la columna y los costes de los platos es el coste total (CIT) de la 

columna sin tener en cuenta los gastos de mantenimiento. El coste de mantenimiento anual  (CM) de 

las columnas se supone como el 2% del CIT de la columna de destilación. [20] 

Por tanto, los costes de las columnas serían los siguientes: 

Tabla 5.11. Costes de las columnas. 

 CI ($) CP($) CIT($) CM ($/año) 

CLM1 83321.86 3425.328 86747.19 1734.944 

CLM2 45979.95 873.0775 46853.03 937.0606 

 

Se tiene que tener en cuenta que estos cálculos están realizados escogiendo como el material 

empleado en las columnas el acero al carbono, que es un material apto para el acetonitrilo y agua y no 

es material muy costoso, en caso de querer una compatibilidad excelente se podría usar el acero 

inoxidable AISI 304. 

5.1.5.3. Costes de intercambiadores de calor 

En este caso también es necesario conocer las dimensiones del equipo, que en los intercambiadores 

de calor es obtener el área de transferencia. 
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Dimensionado 

En el caso de los intercambiadores de calor para poder realizar los cálculos de costes es necesario 

conocer el área de transferencia del intercambiador [21]: 

                                                                      𝑄 = 𝐴 · 𝑈 · 𝐹 · 𝐷𝑇𝐿𝑀                                                             (Eq. 5.8) 

Donde: 

- Q: Calor intercambiado en kW. 

- A: Área de transferencia del intercambiador en m2. 

- F: Factor de corrección, adimensional. Se tomará el valor como igual a 1 para simplificar los 

cálculos. 

- U: Coeficiente global de transferencia de calor, en kW/m2K. 

                                                     𝑈 =
1

𝐷𝑒
ℎ𝑖·𝐷𝑖

+𝐹𝑠𝑒+
𝐹𝑠𝑖·𝐷𝑒

𝐷𝑖
+

1

ℎ𝑒

                                                               (Eq. 5.9) 

Donde: 

- De Y Di: Diámetros exterior e interior de los tubos del intercambiador, 

respectivamente, en m2. 

- Fse y Fsi: Ensuciamiento exterior e interior, respectivamente, en m2·K/W. Se toma como 

valor constante e igual a 0.0002 m2·K/W para los dos. 

- hi y he: Coeficientes de películas de los fluidos interior y exterior, en W/m2·K. 

- DTLM: Diferencia media logarítmica de temperatura de un intercambiador a contracorriente, 

en ºC. Para calcularlo se utiliza la siguiente expresión: 

                                                    𝐷𝑇𝐿𝑀 =
(𝑇𝑖𝑐−𝑇𝑜𝑓)−(𝑇𝑜𝑐−𝑇𝑖𝑓)

ln (
(𝑇𝑖𝑐−𝑇𝑜𝑓)

(𝑇𝑜𝑐−𝑇𝑖𝑓)
)

                                                   (Eq.5.10) 

Donde: 

- Tif y Tof: Temperaturas de entrada y salida del fluido frío, respectivamente, en ºC. 

- Toc y Tic son las temperaturas de salida y entrada del fluido caliente, respectivamente, 

en ºC. 

 El área de los intercambiadores (A) es la siguiente: 

Tabla 5.12. Dimensionado de las columnas. 

   A (m2) 

COOLER 17.38 

Costes 

Los cálculos de coste de instalación se obtienen con la siguiente ecuación [20]: 
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                                                               𝐶𝐼 = 3.39 [9000 · (
𝐴

92.1
)

0.65
]                                                  (Eq. 5.11) 

En el caso de que la presión de la columna sea superior a 10.2 atm se utiliza un factor de corrección:  

                                          𝐹𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑟𝑟𝑒𝑐𝑐𝑖ó𝑛 = [1 + 0.0147 · (𝑃 − 3.4)]                              (Eq. 5.12) 

También se calculan los costes de operación (CO) donde es necesario conocer los costes de servició y 

los costes de instalación: 

                                                                𝐶𝑂 = (8.500 · 𝐶𝑆 · 𝑄) + 0.02 · 𝐶𝐼                                        (Eq. 5.13) 

En los intercambiadores de calor el material empleado también es el acero al carbono. Y los costes son 

los siguientes: 

Tabla 5.13. Costes de intercambiadores de calor. 

 CI ($) CO($/año) 

COOLER 10319.74 14158.56 

5.1.5.4. Costes de las bombas 

Los costes de las bombas se calculan a partir de la gráfica siguiente: 
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Figura 5.5. Costes de bombas (incluyen coste del motor). [22] 

Teniendo en cuenta que el caudal que entra por las bombas es el siguiente: 

Tabla 5.14. Caudales de entrada de las bombas. 

  Caudal (m3/s) 

PUMP1 0.0043 

PUMP2 0.0031 

A partir de los caudales y los gráficos se obtienen los costes de instalación: 

Tabla 5.15. Caudales de entrada de las bombas. 

 

 

 

 

 CI ($) 

PUMP1 3500 

PUMP2 3000 
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Los valores se han aproximado debido a la falta de precisión. En el caso de los costes de energía que 

consumen las bombas se han considerado negligibles. 

5.1.5.5. Costes totales 

Para determinar los costes del proceso se ha tenido en cuenta una duración de vida de 10 años, y se 

ha utilizado el índice de construcción de plantas Chemical Engineering (valor inicial de 100 en los años 

1957-1959), pero como extrapolar el valor del coeficiente hasta 2032 hubiera sido complicado y 

hubiera arrastrado muchos errores, además de que el objetivo no es conocer el precio exacto de los 

sistemas, sino compararlos entre ellos se ha utilizado como año inicial el año donde están calculados 

la gran mayoría de costes para facilitar este proceso que es el año 2000, es decir, que el último año 

sería el 2010. Los valores del índice son los siguientes se encuentran en el Anexo B1. 

Entonces, para extrapolar los costes a cada año se utiliza la siguiente ecuación: 

                                                                    𝐼𝑡2 = 𝐼𝑡1 · (
Í𝑛𝑑𝑖𝑐𝑒 𝑑𝑒𝑙 𝑎ñ𝑜 2

Í𝑛𝑑𝑖𝑐𝑒 𝑑𝑒 𝑎ñ𝑜 1
)                                                      (Eq.5.14) 

En este proyecto al tener dificultades para encontrar los costes de los productos a nivel industrial, se 

ha decidido seguir un método donde se desconoce el precio del acetonitrilo, pero se calcula a que 

preció se tendría que vender el acetonitrilo para que las pérdidas relacionadas con los costes sean igual 

a 0. El valor que se obtenga de $/m3 no tendrá ningún valor por si solo, pero como el objetivo es 

comparar dos sistemas el que tenga un valor menor significara que vendiéndose a un precio menor ya 

llegaría al objetivo de no tener pérdidas y así se podrán comparar los dos sistemas. 

Los cálculos de los costes teniendo en cuenta la inflación se encuentran en el Anexo B2, los valores de 

la cantidad de acetonitrilo que se ha recuperado durante toda la vida del proyecto y los costes del 

sistema durante los 10 años: 

Tabla 5.16. Cantidad de ACN recuperada durante los 10 años. 

   V (m3) 

ACN 608001.6 

Tabla 5.17. Costes totales del sistema en 10 años. 

  Coste Total ($) 

Pressure Swing 2638484.7 

Conociendo estos valores se realiza la siguiente expresión: 



ACETONITRILO-AGUA: ESTUDIO Y SIMULACIÓN DE PROCESOS DE SEPARACIÓN DE UNA MEZCLA AZEOTRÓPICA   

  47 

                                                         𝐵𝑒𝑛𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑜 = 𝑉 · 𝑃𝐴𝐶𝑁 − 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑒𝑠                                                  (Eq. 5.15) 

Donde el valor del beneficio se supone 0 y PACN (Preció de ACN) en $/m3 es el valor a encontrar. En 

este método el valor es:  

Tabla 5.18.Preció de ACN por m3. 

  PACN ($/m3) 

Pressure Swing 4.340 

El valor en sí como se ha dicho anteriormente carece de importancia y se puede ver a simple vista que 

no es realista porque sería vender el litro de acetonitrilo a 4.34·10-3 $, pero ahora se puede comparar 

con el otro sistema y decidir que método es más eficiente. 

5.2. Método 2 (Destilación Extractiva) 

5.2.1. Elección del método 

En el proceso de decisión de procesos, la primera opción pasa por realizar un cambió en la presión 

durante el proceso que afecte al azeótropo, así que para realizar un sistema que evite grandes 

variaciones de presión y que se sitúe en todo momento alrededor de 1 atmosfera de presión se ha 

decidido optar por un proceso que añada un solvente que haga que en el sistema ternario desaparezca 

el azeótropo de la mezcla. Se ha descartado el utilizar agentes de separación  que sean líquidos iónicos 

o sistemas donde sea necesario el utilizar una membrana para la separación debido a la dificultad de 

simular un proceso con las herramientas disponibles. 

5.2.1.1. Selección del Solvente 

Una vez decidido que se utilizara un agente de separación para realizar el método, es necesario realizar 

una búsqueda bibliográfica para encontrar un compuesto que sea apto, es decir, que cumpla las 

condiciones necesarias  y que en el diagrama ternario se pueda observar que el azeótropo haya 

desaparecido. Para utilizar como solvente hay una gran cantidad de opciones viables donde destacan 

productos como el etilenglicol (que es el más común para realizar la separación), acetato de butilo, 

glicerol, benceno, etc.  

A través de un estudio de todas las opciones  se ha decidido utilizar finalmente el 1-Cloropropano o 

Cloruro de n-propano (1CLP) debido a que es poco soluble en agua y así facilita la separación de las 

fases, además de que observando la Figura 5.6 se llega a la conclusión de la viabilidad de utilizar este 
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compuesto debido a que no existe puntos azeotrópicos y no divide los componentes de la mezcla en 

diferentes regiones de destilación. 

 

 

Figura 5.6.Diagrama ternario ELL de la mezcla ACN-H2O-1CLP con NRTL a 1 atmosfera. Fuente propia 

5.2.2. Paquete termodinámico 

El paquete termodinámico recomendado en el artículo [19] es NRTL donde los parámetros binarios son 

modificados de los originales por un método de regresión para obtener un diagrama ternario que se 

ajuste perfectamente a los valores experimentales. 

Los parámetros binarios utilizados son los siguientes:  

Tabla 5.19.Parametros binarios del paquete termodinámico NRTL. 

Comp. i Acetonitrilo Agua 1-cloropropano 

Comp. j Agua 1-cloropropano Acetonitrilo 

aij -0.5375 22.5775 -5.4753 

aji 0.7547 14.5988 3.6972 

bij (K) 420.5127 -5186.4659 1611.0853 
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bji (K) 326.1765 -1979.0303 -495.5049 

cij 0.3 0.2689 0.3 

eij 0 0 0 

eji 0 0 0 

Una vez introducidos los valores en el programa se grafica para comprobar que sean valores que se 

ajusten a los experimentales: 

 

Figura 5.7. Diagrama ternario ELL de comparación de la mezcla ACN-H2O-1CLP. (Se han eliminado las líneas de 

reparto para facilitar la visualización). Fuente propia 

El resultado del modelo termodinámico en la curva de equilibrio sigue una tendencia muy parecida a 

los valores experimentales y los puntos tienen  unos valores muy similares entre los de NRTL y los 

medidos. Por eso se llega a la conclusión de que el paquete empleado con las variaciones de los 

parámetros binarios es apto para la simulación. 

5.2.3. Esquema del sistema 

Este método está compuesto de tres columnas, una de las cuales contiene un decantador, además de 

un mezclador. Existen dos entradas al sistema, la primera de la mezcla a separar y la segunda que 

contiene el solvente. 
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Figura 5.8. Esquema del proceso de destilación extractiva con 1-cloroporpano. Fuente propia 

5.2.4. Explicación del sistema 

El sistema se inicia con un cabal (1) exactamente igual (500 kmol/h totales con un 80% de agua y 20% 

de acetonitrilo) que el de la otra simulación para que al final poder realizar las comparaciones de 

manera justa  con la misma cantidad de acetonitrilo entrando en el sistema. El cabal 1 se introduce en 

la columna CLM1 y su función es muy similar a la de la primera columna del otro proceso, llegar al 

punto más próximo al azeótropo para poder eliminar de la mezcla la mayor cantidad de agua posible, 

en este caso es para facilitar el proceso extractivo que sigue a continuación a través del solvente 

utilizado que en el caso de no usar esta columna también conocida como columna de pre 

concentración requeriría una dificultad mucho mayor. Las variables de CLM1 son las siguientes: 

Tabla 5.20. Variables de la columna CLM1. 

 Núm. Platos Plato entrada D RR 

CLM1 10 5 149 0.8 

El sistema sigue con la columna del proceso extractivo  donde se introduce  el solvente (9) con una 

cantidad de 145.661 kmol/h (145 kmol/h son de NPC que están fijados en todo momento para que 

este valor no varié) en un plato superior al cabal principal (2) con la mezcla deseada. La columna cuenta 

con un decantador situado en la parte superior que es necesaria para la separación al tratarse de una 

separación con un ELL. 

 El acetonitrilo es obtenido en el cabal 5 con una pureza superior al 99.96% y una cantidad de 99.961 

kmol/h que respecto a los 100 kmol/h que se introducen en el sistema se recupera él más del 99.96 % 

del producto un que juntamente con la pureza es un valor más que aceptable.  
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Tabla 5.21. Variables de la columna CLM2. 

 Núm. Platos 

Plato 

entrada 

Cabal 2 

Plato 

entrada 

Cabal 9 

D RR 

CLM2 44 8 36 194.7 4.4 

Una vez ya extraído el acetonitrilo de la mezcla, el cabal 4 (conformado por H2O y 1CLP) se quiere 

recuperar la mayor cantidad posible de 1-cloropropano para recircularlo y así no desperdiciarlo. El 1CLP 

puro se recupera por el cabal  (7) y se recircula hasta la columna CLM2, todo el 1CLP que se pierda 

durante el proceso se introduce nuevamente a través del corriente 8 y se une a partir de un mezclador 

con el cabal 7 para formar la recirculación.  

El objetivo es recuperar aproximadamente todo el 1CLP y para eso se aprovecha que en la salida de 

CLM2 coexisten dos fases líquidas para utilizar un decantador que separe esas fases, como ya se ha 

mencionado antes el 1CLP se consigue por el cabal 7 y el agua restante que no se había conseguido 

separar en CLM1 por el cabal 6. El cabal de 1CLP recuperado es de 144.97 kmol/h, con una pureza del 

99.55 %, los 0,031 kmol/h que se pierden por el cabal 6 son los que se reintroducen al sistema como 

ya se ha mencionado. 

Los valores de presión, temperatura y los cabales de acetonitrilo y agua de todos los corrientes del 

sistema están resumidos en la Tabla 5.22: 

Tabla 5.22. Resumen valor de las corrientes de la simulación. 

Corriente  Temp. (ºC) Presión (atm) Cabal ACN 

(kmol/h) 

Cabal H2O 

(kmol/h) 

Cabal 1CLP 

(kmol/h) 

1 25.00 1 100.00 400.00 0.0000 

2 76.84 1 99.996 49.004 0.0000 

3 100.01 1 0.0040 350.996 0.0000 

4 37.37 1 0.6872 49.013 145.00 

5 81.65 1 99.957 0.0038 3.22·10-30 

6 50.44 1 0.0390 49.000 0.0312 
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7 50.44 1 0.6482 0.0128 144.97 

8 25 1 0.0000 0.0000 0.0313 

9 46.46 1 0.6482 0.0128 145.00 

En el Anexo C2 se encuentra unas heurísticas con posibles mejores energéticas del sistema. 

5.2.5. Costes del sistema 

Los costes de este método se calcularán utilizando las expresiones ya descritas en el apartado 5.1.5 

para los costes de servicio y las columnas, este método cuenta con un decantador a diferencia del 

anterior que se explica el procedimiento de cálculo de los costes. 

5.2.5.1. Costes de servició 

Los costes de servició se obtienen con la Tabla 5.8 y en este método se dividen entre las tres columnas 

del proceso: 

Tabla 5.23. Costes energéticos del sistema. 

Equipo Elemento Cabal 

Energ. 

(kW) 

CS ($/año) 

CLM1 C1 -2518.7 32214.55 

R1 3218.4 6586.288 

CLM2 

 

C2 -8871.61 113469.6 

R2 8818.7 18046.6 

   170317.3 

5.2.5.2. Costes de columnas de destilación 

El proceso para calcular los costes de las columnas de este método sigue los mismos pasos que del 

apartado 5.1.5.2, así que primero toca calcular las dimensiones de las columnas. 
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Dimensionado 

Los valores del diámetro y altura de las tres columnas son los siguientes: 

Tabla 5.24. Dimensionado de las columnas. 

 DC (m) HC (m) 

CLM1 1.88 10.37 

CLM2 3.51 31.11 

 

Costes 

En este caso los costes de las columnas son los siguientes: 

Tabla 5.25. Costes de las columnas. 

 CI ($) CP($) CIT($) CM ($) 

CLM1 55771.64 1597.518 57369.16 1147.383 

CLM2 219542.2 22969.76 242511.9 4850.239 

5.2.5.3. Costes del decantador 

Para obtener los costes del decantador es necesario conocer las dimensiones del mismo, es decir, serán 

necesarios conocer los valores de diámetro y longitud, para poder realizar los cálculos a partir del 

volumen se ha decidido fijar uno de los valores que en este caso es el diámetro. Se supondrá un 

diámetro de 2 metros, que con un volumen del decantador de 17 m3 y la siguiente ecuación que es la 

de un cilindro: 

                                                                               𝑉 = 𝜋 · (
1

2
· 𝐷)2 · 𝐿                                                          (Eq. 5.16) 

Donde: 

- V: Volumen del decantador, m3. 

- D: Diámetro del decantador, m. 

- L: Longitud del decantador, m. 

En este caso las dimensiones con el diámetro fijado son: 
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Tabla 5.26. Dimensiones del decantador. 

   D(m) L 

Decantador 1.00 5.41 

Con estos valores se puede obtener el coste de instalación del decantador [23]: 

                                                           𝐶𝐼 = 17640 · (𝐷)1.066 · (𝐿)0.802                                                    (Eq. 5.17) 

Por lo tanto, los costes de instalación del decantador son: 

Tabla 5.27.Costes de instalación del decantador. 

   CI($) 

Decantador 143054.78 

En el decantador no existen costes de servicio, ya que no requiere de energía y los costes de 

mantenimiento al tratarse de sobre todo un control de seguridad y una limpieza cada cierto tiempo se 

consideran nulos. 

5.2.5.4. Costes totales 

En este apartado se recogen todos los costes calculados anteriormente y se observa el coste que 

tendría el proceso a lo largo de los años y el proceso realizado es similar al utilizado con el método 

anterior, a excepción de que en este caso existe otro componente en el sistema del cual no conocemos 

su coste industrial, eso significa que hay otra incógnita en el sistema, así que la solución ha sido 

encontrar una relación entre el acetonitrilo y el 1-cloropropano para poder llegar a la misma conclusión 

que en el anterior método. Para eso se ha decidido buscar los precios de laboratorio de cada 

componente en la misma base de datos [24] en una cantidad similar y así poder realizar todos los 

cálculos, la relación encontrada es la siguiente: 

                                                                        𝐶𝐿𝑃 = 1.904𝐴𝐶𝑁                                                                  (Eq. 5.18) 

Esta relación se utilizará para que todos los m3 que el sistema necesite de 1CLP durante los 10 años se 

equiparen a los de ACN para restarlos de la cantidad de ACN que se ha conseguido separar para que 

eso cuente como los costes que debería tener la cantidad de 1CLP que se ha ido introduciendo en el 

sistema. Los volúmenes de cada producto son los siguientes:  
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Tabla 5.28. Cantidad de ACN recuperada. 

   V (m3) 

ACN 491009.13 

Tabla 5.29. Cantidad de 1CLP introducida al sistema. 

   V (m3) 

1CLP 236.07 

En este caso, los 236.07 m3 equivaldrían a 123.99 m3 de acetonitrilo que en lugar de estar vendiéndose 

se estarían comprando y por eso se restan a la cantidad de acetonitrilo vendida. Para poder calcular el 

valor del coste de acetonitrilo por m3 se realizan los costes del sistema durante los 10 años que se 

encuentran en el Anexo B3 y el valor total es: 

Tabla 5.30. Costes totales del sistema en 10 años. 

  Coste Total ($) 

Destilación 

Extractiva 
2545248.49 

Utilizando la ecuación 5.14 teniendo en cuenta los m3 de 1CLP en ACN: 

                               0 = ((491009.13 − 123.99) · 𝑃𝐴𝐶𝑁) − 2545248.49                                  (Eq. 5. 19) 

Así se obtiene que el precio al que se tendría que vender el acetonitrilo para beneficio cero es:  

Tabla 5.31.Preció de ACN por m3. 

 PACN ($/m3) 

Pressure Swing 5.185 

Con este valor se puede determinar si este método es más o menos eficiente que el anterior. Al igual 

que en el anterior caso, se puede observar como este precio no es realista debido a que el acetonitrilo 

se tendría que vender a 5.185·10-3 $/L, que es un valor muy bajo. 
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5.3. Futuras mejoras 

Aquí se recogen las diferentes ideas que se podrían haber aplicado en caso de que el proyecto siguiese 

su curso. En primer lugar, se podrían analizar más opciones para obtener acetonitrilo y ver si  algún 

caso es más eficiente que los dos descritos en el proyecto. Ya centrándose en los métodos, sería 

razonable implementar tanques de almacenaje para los componentes de salida, también calcular 

posibles pérdidas en tuberías, además de calcular sus costes para una mayor precisión de los costes de 

los sistemas. También poder implementar las integraciones energéticas que sean posibles, pero sobre 

todo las que se recomiendan en los apartados de los escenarios que propone el ASPEN PLUS.  

Centrándose en el primer caso sería muy beneficioso para la simulación el poder realizar el proceso 

con un valor menor al de 10 atmosferas de presión, ya que según los diagramas debería ser posible 

realizar la separación con menos presión. En el caso del segundo sistema, haber probado con otras 

opciones viables como solvente para poder observar si en algún caso el método hubiera sido más 

eficiente y necesitado menos energía. 

Otro aspecto que sería ideal para el futuro es poder conocer los precios industriales de los 

componentes para saber realmente el coste de los dos sistemas. 
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6. Análisis del impacto ambiental  

En  este proyecto se utilizan productos con un cierto grado de peligrosidad que requieren ser tratados 

y almacenados adecuadamente.  En el caso del acetonitrilo y el 1-cloropropano  al ser compuestos 

altamente inflamables, deben de ser almacenados en tanques que permitan acceder a ellos con 

facilidad para los controles de seguridad. Han de utilizarse materiales adecuados y que no presenten 

un riesgo (para el acetonitrilo el acero al carbono y el acero inoxidable son recomendados), además de 

realizar limpiezas periódicas, tanto externas como internas. En el caso de una posible fuga, estos 

componentes son altamente tóxicos para las personas, sobre todo si se inhalan o se ingieren, para eso 

se tiene que llevar a cabo las precauciones necesarias que son explicadas en el Anexo D. Desde el punto 

de vista ambiental el primer método es mejor que el segundo debido a que no necesita un producto 

nocivo para el medio ambiente como es el 1-cloropropano, aunque en el primer caso se trabaja a 

presiones mayores que pueden ser más peligrosas, pero para la industria química no son muy elevadas 

y no supone un gran riesgo trabajar en ese rango. En el caso del agua por sí sola no es un componente 

peligroso del que se tenga que preocuparse en exceso, pero en este caso al tener impurezas (de 

acetonitrilo y/o 1-cloropropano) del proceso se tienen que realizar los procesos pertinentes para su 

tratamiento.   

También se ha de tener en cuenta  la energía necesaria en cada proceso y en este caso el segundo caso 

requiere de una mayor cantidad de energía para completar el proceso, pero como para calentar se 

trabaja con vapor y para enfriar con agua no son productos tóxicos que supongan un problema 

medioambiental, si se hubiera tenido que utilizar amoníaco en alguna de las diferentes simulaciones 

se tendría que tener en cuenta como producto potencialmente peligroso. 
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7. Conclusiones 

Durante el curso de este proyecto se ha trabajado para obtener dos métodos capaces de separar el 

acetonitrilo del agua a niveles de pureza elevada y compararlos para determinar qué sistema es más 

eficiente. Se decidió emplear la técnica del Pressure Swing debido  a la alta sensibilidad de la mezcla 

con la presión, para el segundo método se decidió utilizar un tercer componente que consiguiera que 

en  el diagrama ternario no existiera azeótropo y se escogió  el 1-cloropropano debido a que el modelo 

termodinámico se ajustaba realmente bien a la realidad. En los dos procesos se ha conseguido obtener 

el acetonitrilo con una pureza mayor al  99.4% recuperando casi todo el acetonitrilo de la mezcla.  

Para realizar la comparación de los casos y al no tener los valores del precio industrial de los productos 

se decidió utilizar un método alternativo: comparar el precio de venta necesario para recuperar la 

inversión durante la vida del proyecto. 

El valor obtenido para el primer método es de  4.340 $/m3 y en el segundo es de 5.185 $/m3. 

En primer lugar, cabe aclarar que estos valores por si mismos no son acordes a la realidad, dado son 

valores demasiado bajos. No obstante, el objetivo de este trabajo reside en comparar que método es 

más eficiente de los dos a partir del mismo cabal inicial, por lo que estos valores cumplen su función a 

la perfección. Se puede concluir que el método del Pressure Swing es más eficiente que la destilación 

extractiva: para recuperar la inversión total de cada método en un periodo de 10 años, es posible 

vender el acetonitrilo a un precio menor en el primer método respecto al segundo.  Por lo tanto, en 

caso de vender el producto al mismo precio, el Pressure Swing proporciona un mayor beneficio. 

En este caso el dato clave es que la diferencia de litros producidos al año entre los dos sistemas que es 

de 11699.247 L, este valor ha resultado ser determinante para que el valor de $/m3 sea menor en el 

primer sistema.  Comparando los costes de los elementos y de servició  durante los 10 años de vida del 

proyecto se puede observar que la diferencia no es muy elevada (aproximadamente del 3,5%) siendo 

el primer caso el más costoso (y sin incluir los costes del agente separador, el 1-cloropropano). 

Por otro lado, se ha de tener en cuenta que todos estos costes están realizados para un proyecto entre 

el año 2000 y 2010. De esta manera, no es necesario extrapolar el valor del índice de Chemical 

Engineering hasta el 2032. Debido a que el objetivo era comparar ambos proyectos, el año de inicio no 

era de importancia mientras que los dos métodos fueran calculados para el mismo periodo de  

Es necesario comentar que en los dos casos el grueso de los gastos se encuentra en los costes de 

servicio, que suponen el 86% y 84% del coste total respectivamente de cada uno de los sistemas. 

Centrándose en las columnas, el coste de instalación de la destilación extractiva prácticamente duplica 
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al coste de instalación del pressure swing. Este hecho puede observarse claramente en los costes de la 

segunda columna; que requiere una cantidad de platos mucho mayor que todas las otras. 

En conclusión, se ha conseguido obtener que método ha sido más eficiente, siendo ese el objetivo 

principal, otros objetivos como el de obtener modelos termodinámicos que sean capaces de 

aproximarse a la realidad y el de realizar un análisis de los diferentes compuestos respecto al medio 

ambiente también se han cumplido. 
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9. Anexo A 

Gráficos y tablas de las valoraciones para los paquetes termodinámicos. 

A1. Método 1 (Pressure Swing) 

Presión 1 atmosfera 

Tabla 9.1. Valores experimentales a 1 atmosfera. [18] 

 T [ºC] x1 [mol/mol] y1 [mol/mol] 

1 86.5 0.029 0.263 

2 81.1 0.093 0.505 

3 80 0.142 0.559 

4 78.6 0.254 0.617 

5 77.4 0.402 0.655 

6 76.7 0.507 0.664 

7 76.6 0.527 0.673 

8 76 0.718 0.728 

9 76.6 0.839 0.780 

10 76.8 0.856 0.761 

11 80.4 0.986 0.945 

 

Tabla 9.2. Valores paquete termodinámico WILSON a 1 atmosfera. 

 x [mol/mol] y [mol/mol] Tx (ºC) Ty (ºC) 

1 0.0000 0.0000 99.997 99.998 
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2 0.0333 0.3237 90.175 99.110 

3 0.0667 0.4544 85.221 98.197 

4 0.1000 0.5217 82.383 97.259 

5 0.1333 0.5618 80.613 96.295 

6 0.1667 0.5880 79.441 95.300 

7 0.2000 0.6062 78.630 94.277 

8 0.2333 0.6197 78.046 93.220 

9 0.2667 0.6301 77.614 92.129 

10 0.3000 0.6385 77.284 91.000 

11 0.3333 0.6453 77.026 89.838 

12 0.3667 0.6513 76.820 88.628 

13 0.4000 0.6566 76.652 87.368 

14 0.4333 0.6615 76.512 86.067 

15 0.4667 0.6661 76.393 84.717 

16 0.5000 0.6705 76.291 83.319 

17 0.5333 0.6750 76.203 81.874 

18 0.5667 0.6797 76.128 80.394 

19 0.6000 0.6846 76.065 78.909 

20 0.6333 0.6901 76.015 77.484 

21 0.6667 0.6961 75.981 76.382 

22 0.7000 0.7032 75.961 75.970 
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23 0.7333 0.7114 75.977 76.126 

24 0.7667 0.7212 76.024 76.569 

25 0.8000 0.7333 76.126 77.167 

26 0.8333 0.7488 76.306 77.838 

27 0.8667 0.7690 76.607 78.565 

28 0.9000 0.7968 77.099 79.320 

29 0.9333 0.8365 77.907 80.090 

30 0.9667 0.8976 79.265 80.868 

31 1.0000 1.0000 81.647 81.648 

 

 

Figura 9.1. Gráfica XY con el paquete termodinámico NRTL a 1 atmosfera de presión. 
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Figura 9.2. Gráfica TXY con el paquete termodinámico NRTL a 1 atmosfera de presión. 

 

Tabla 9.3. Valores paquete termodinámico NRTL a 1 atmosfera. 

 x [mol/mol] y [mol/mol] Tx (ºC) Ty (ºC) 

1 0.0000 0.0000 99.997 99.998 

2 0.0333 0.3275 89.989 99.136 

3 0.0645 0.4526 85.215 98.251 

4 0.0968 0.5137 82.651 97.341 

5 0.1290 0.5485 81.136 96.407 

6 0.1613 0.5710 80.157 95.444 

7 0.1935 0.5871 79.470 94.454 

8 0.2258 0.5996 78.952 93.433 

9 0.2581 0.6102 78.537 92.379 

10 0.2903 0.6195 78.189 91.291 

11 0.3226 0.6280 77.886 90.166 
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12 0.3548 0.6361 77.617 89.002 

13 0.3871 0.6438 77.376 87.796 

14 0.4194 0.6514 77.160 86.547 

15 0.4516 0.6589 76.965 85.256 

16 0.4839 0.6663 76.792 83.919 

17 0.5161 0.6736 76.640 82.544 

18 0.5484 0.6809 76.508 81.141 

19 0.5806 0.6881 76.397 79.744 

20 0.6129 0.6955 76.307 78.433 

21 0.6452 0.7029 76.238 77.339 

22 0.6774 0.7106 76.191 76.568 

23 0.7098 0.7169 76.168 76.197 

24 0.7419 0.7272 76.171 76.242 

25 0.7742 0.7367 76.208 76.613 

26 0.8065 0.7478 76.289 77.179 

27 0.8387 0.7611 76.433 77.841 

28 0.8710 0.7784 76.678 78.563 

29 0.9032 0.8021 77.092 79.317 

30 0.9355 0.8373 77.811 80.088 

31 0.9677 0.8947 79.115 80.867 

32 1.0000 1.0000 81.647 81.648 
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Figura 9.3. Gráfica XY con el paquete termodinámico GLYCOL PACKAGE a 1 atmosfera de presión. 

 

Figura 9.4. Gráfica TXY con el paquete termodinámico GLYCOL PACKAGE a 1 atmosfera de presión. 

 

Tabla 9.4. Valores paquete termodinámico GLYCOL PACKAGE a 1 atmosfera. 

 x [mol/mol] y [mol/mol] Tx (ºC) Ty (ºC) 

1 0.0000 0.0000 100.000 100.001 

2 0.0333 0.2569 92.597 99.157 

3 0.0645 0.3842 88.227 98.291 
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4 0.0968 0.4555 85.550 97.401 

5 0.1290 0.5004 83.786 96.488 

6 0.1613 0.5319 82.533 95.548 

7 0.1935 0.5559 81.585 94.580 

8 0.2258 0.5753 80.831 93.584 

9 0.2581 0.5917 80.210 92.558 

10 0.2903 0.6061 79.684 91.500 

11 0.3226 0.6190 79.231 90.409 

12 0.3548 0.6308 78.839 89.288 

13 0.3871 0.6416 78.497 88.122 

14 0.4194 0.6518 78.199 86.926 

15 0.4516 0.6613 77.939 85.697 

16 0.4839 0.6703 77.714 84.439 

17 0.5161 0.6789 77.521 83.167 

18 0.5484 0.6871 77.357 81.881 

19 0.5806 0.6952 77.218 80.627 

20 0.6129 0.7033 77.104 79.443 

21 0.6452 0.7115 77.014 78.394 

22 0.6774 0.7200 76.947 77.552 

23 0.7098 0.7289 76.906 77.036 

24 0.7419 0.7389 76.894 76.897 
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25 0.7742 0.7502 76.914 77.091 

26 0.8065 0.7633 76.994 77.486 

27 0.8387 0.7796 77.141 78.018 

28 0.8710 0.8001 77.394 78.625 

29 0.9032 0.8270 77.812 79.289 

30 0.9355 0.8640 78.490 79.986 

31 0.9677 0.9176 79.596 80.705 

32 1.0000 1.0000 81.437 81.438 

 

 

Figura 9.5. Gráfica XY comparando los paquetes termodinámicos a 1 atmosfera de presión. 
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Figura 9.6. Gráfica TXY comparando los paquetes termodinámicos a 1 atmosfera de presión. 

 

Presión 20 kPa 

 

Figura 9.7. Gráfica XY con el paquete termodinámico WILSON a 20 kPa de presión. 
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Figura 9.8. Gráfica TXY con el paquete termodinámico WILSON a 20 kPa de presión. 

 

Tabla 9.5. Valores experimentales a 20 kPa. [18] 

 T [ºC] x1 [mol/mol] y1 [mol/mol] 

1 60.2 0 0 

2 58.7 0.003 0.064 

3 44.8 0.052 0.507 

4 36.7 0.168 0.732 

5 34.5 0.513 0.810 

6 34.1 0.772 0.835 

7 34.6 0.900 0.860 

8 36 0.955 0.91 

9 36.6 0.98 0.955 

10 36.7 1 1 

 

Tabla 9.6. Valores paquete termodinámico WILSON a 20 kPa. 
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 x [mol/mol] y [mol/mol] Tx (ºC) Ty (ºC) 

1 0.0000 0.0000 60.065 60.066 

2 0.0333 0.4322 48.908 59.363 

3 0.0667 0.5697 43.914 58.641 

4 0.1000 0.6332 41.225 57.897 

5 0.1333 0.6686 39.607 57.131 

6 0.1667 0.6907 38.565 56.339 

7 0.2000 0.7057 37.856 55.522 

8 0.2333 0.7164 37.355 54.676 

9 0.2667 0.7244 36.988 53.800 

10 0.3000 0.7307 36.712 52.891 

11 0.3333 0.7358 36.498 51.947 

12 0.3667 0.7400 36.329 50.964 

13 0.4000 0.7436 36.193 49.945 

14 0.4333 0.7469 36.081 48.875 

15 0.4667 0.7498 35.985 47.748 

16 0.5000 0.7526 35.903 46.572 

17 0.5333 0.7554 35.830 45.337 

18 0.5667 0.7581 35.765 44.035 

19 0.6000 0.7611 35.706 42.663 

20 0.6333 0.7643 35.653 41.216 
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21 0.6667 0.7678 35.605 39.700 

22 0.7000 0.7719 35.563 38.126 

23 0.7333 0.7767 35.529 36.603 

24 0.7667 0.7825 35.504 35.619 

25 0.8000 0.7899 35.506 35.538 

26 0.8333 0.7996 35.536 35.816 

27 0.8667 0.8128 35.619 36.240 

28 0.9000 0.8317 35.798 36.735 

29 0.9333 0.8605 36.155 37.270 

30 0.9667 0.9086 36.868 37.824 

31 1.0000 1.0000 38.388 38.390 

 

 

Figura 9.9. Gráfica XY con el paquete termodinámico NRTL a 20 kPa de presión. 
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Figura 9.10. Gráfica TXY con el paquete termodinámico NRTL a 20 kPa de presión. 

 

Tabla 9.7. Valores paquete termodinámico NRTL a 20 kPa de presión. 

 x [mol/mol] y [mol/mol] Tx (ºC) Ty (ºC) 

1 0.0000 0.0000 60.065 60.066 

2 0.0323 0.4483 48.291 59.382 

3 0.0645 0.5701 43.784 58.681 

4 0.0968 0.6201 41.685 57.959 

5 0.1290 0.6462 40.544 57.215 

6 0.1613 0.6624 39.833 56.448 

7 0.1935 0.6740 39.332 55.657 

8 0.2258 0.6833 38.938 54.839 

9 0.2581 0.6916 38.603 53.992 

10 0.2903 0.6992 38.302 53.116 

11 0.3226 0.7066 38.025 52.206 

12 0.3548 0.7138 37.765 51.260 
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13 0.3871 0.7210 37.521 50.276 

14 0.4194 0.7280 37.292 49.249 

15 0.4516 0.7350 37.078 48.178 

16 0.4839 0.7420 36.881 47.057 

17 0.5161 0.7488 36.700 45.881 

18 0.5484 0.7556 36.537 44.646 

19 0.5806 0.7622 36.392 43.352 

20 0.6129 0.7687 36.265 41.996 

21 0.6452 0.7751 36.157 40.589 

22 0.6774 0.7815 36.066 39.184 

23 0.7097 0.7878 35.993 37.914 

24 0.7419 0.7944 35.938 36.883 

25 0.7742 0.8014 35.900 36.176 

26 0.8065 0.8091 35.882 35.891 

27 0.8387 0.8182 35.895 36.020 

28 0.8710 0.8299 35.954 36.370 

29 0.9032 0.8462 36.088 36.820 

30 0.9355 0.8714 36.376 37.320 

31 0.9677 0.9147 36.994 37.848 

32 1.0000 1.0000 38.388 38.390 
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Figura 9.11. Gráfica XY con el paquete termodinámico GLYCOL PACKAGE a 20 kPa de presión. 

 

Figura 9.12. Gráfica TXY con el paquete termodinámico GLYCOL PACKAGE a 20 kPa de presión. 

 

Tabla 9.8. Valores paquete termodinámico GLYCOL PACKAGE a 20 kPa. 

 x [mol/mol] y [mol/mol] Tx (ºC) Ty (ºC) 

1 0.0000 0.0000 60.058 60.059 

2 0.0323 0.3982 49.998 59.380 

3 0.0645 0.5213 45.830 58.683 
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4 0.0968 0.5775 43.693 57.965 

5 0.1290 0.6114 42.334 57.226 

6 0.1613 0.6362 41.334 56.465 

7 0.1935 0.6562 40.522 55.678 

8 0.2258 0.6736 39.816 54.866 

9 0.2581 0.6891 39.189 54.026 

10 0.2903 0.7032 38.625 53.156 

11 0.3226 0.7162 38.117 52.253 

12 0.3548 0.7280 37.659 51.317 

13 0.3871 0.7389 37.249 50.343 

14 0.4194 0.7490 36.879 49.328 

15 0.4516 0.7581 36.562 48.271 

16 0.4839 0.7665 36.274 47.168 

17 0.5161 0.7742 36.033 46.017 

18 0.5484 0.7813 35.821 44.817 

19 0.5806 0.7880 35.639 43.570 

20 0.6129 0.7942 35.483 42.283 

21 0.6452 0.8001 35.350 40.973 

22 0.6774 0.8060 35.232 39.661 

23 0.7097 0.8118 35.141 38.369 

24 0.7419 0.8180 35.060 37.143 



  Annexos 

78   

25 0.7742 0.8250 34.992 36.034 

26 0.8065 0.8331 34.943 35.232 

27 0.8387 0.8390 34.914 34.925 

28 0.8710 0.8563 34.933 35.001 

29 0.9032 0.8741 35.015 35.254 

30 0.9355 0.8997 35.217 35.602 

31 0.9677 0.9382 35.636 36.015 

32 1.0000 1.0000 36.461 36.463 

 

 

Figura 9.13. Gráfica XY comparando los paquetes termodinámicos a 20 kPa de presión. 
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Figura 9.14. Gráfica TXY comparando los paquetes termodinámicos a 20 kPa de presión. 

Presión 40 kPa 

 

 

Figura 9.15. Gráfica XY con el paquete termodinámico WILSON a 40 kPa de presión. 
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Figura 9.16. Gráfica TXY con el paquete termodinámico WILSON a 40 kPa de presión. 

Tabla 9.9. Valores experimentales a 40 kPa. [18] 

 T [ºC] x1 [mol/mol] y1 [mol/mol] 

1 73.5 0.008 0.107 

2 64.7 0.03 0.42 

3 54 0.118 0.686 

4 51.7 0.311 0.732 

5 51.4 0.52 0.746 

6 51.1 0.7 0.772 

7 51.2 0.86 0.808 

8 51.6 0.914 0.835 

9 52.3 0.98 0.914 

10 53.2 0.99 0.953 

 

Tabla 9.10. Valores paquete termodinámico WILSON a 40 kPa. 

 x [mol/mol] y [mol/mol] Tx (ºC) Ty (ºC) 



ACETONITRILO-AGUA: ESTUDIO Y SIMULACIÓN DE PROCESOS DE SEPARACIÓN DE UNA MEZCLA AZEOTRÓPICA   

  81 

1 0.0000 0.0000 75.870 75.871 

2 0.0333 0.3848 65.279 75.097 

3 0.0667 0.5213 60.272 74.301 

4 0.1000 0.5872 57.505 73.481 

5 0.1333 0.6249 55.818 72.638 

6 0.1667 0.6490 54.716 71.769 

7 0.2000 0.6654 53.962 70.871 

8 0.2333 0.6773 53.424 69.943 

9 0.2667 0.6864 53.028 68.983 

10 0.3000 0.6935 52.729 67.987 

11 0.3333 0.6994 52.497 66.955 

12 0.3667 0.7043 52.312 65.887 

13 0.4000 0.7085 52.162 64.770 

14 0.4333 0.7124 52.037 63.600 

15 0.4667 0.7160 51.931 62.384 

16 0.5000 0.7195 51.839 61.113 

17 0.5333 0.7229 51.759 59.783 

18 0.5667 0.7264 51.687 58.392 

19 0.6000 0.7300 51.624 56.941 

20 0.6333 0.7341 51.568 55.432 

21 0.6667 0.7386 51.521 53.904 
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22 0.7000 0.7437 51.483 52.471 

23 0.7333 0.7349 51.460 51.578 

24 0.7667 0.7572 51.459 51.488 

25 0.8000 0.7664 51.486 51.780 

26 0.8333 0.7783 51.562 52.247 

27 0.8667 0.7943 51.715 52.791 

28 0.9000 0.8168 51.999 53.388 

29 0.9333 0.8501 52.511 54.012 

30 0.9667 0.9038 53.454 54.651 

31 1.0000 1.0000 55.294 55.296 

 

 

Figura 9.17. Gráfica XY con el paquete termodinámico NRTL a 40 kPa de presión. 
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Figura 9.18. Gráfica XY con el paquete termodinámico NRTL a 40 kPa de presión. 

 

Tabla 9.11. Valores paquete termodinámico NRTL a 40 kPa. 

 x [mol/mol] y [mol/mol] Tx (ºC) Ty (ºC) 

1 0.0000 0.0000 75.870 75.871 

2 0.0323 0.3955 64.846 75.119 

3 0.0645 0.5208 60.188 74.346 

4 0.0968 0.5763 57.878 73.551 

5 0.1290 0.6063 56.576 72.733 

6 0.1613 0.6251 55.753 71.890 

7 0.1935 0.6386 55.177 71.021 

8 0.2258 0.6493 54.733 70.124 

9 0.2581 0.6584 54.367 69.195 

10 0.2903 0.6667 54.048 68.236 

11 0.3226 0.6745 53.761 67.241 

12 0.3548 0.6821 53.498 66.208 
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13 0.3871 0.6895 53.256 65.135 

14 0.4194 0.6968 53.032 64.018 

15 0.4516 0.7040 52.826 62.855 

16 0.4839 0.7111 52.638 61.642 

17 0.5161 0.7181 52.468 60.375 

18 0.5484 0.7251 52.317 59.058 

19 0.5806 0.7320 52.184 57.688 

20 0.6129 0.7388 52.071 56.285 

21 0.6452 0.7456 51.976 54.907 

22 0.6774 0.7525 51.900 53.658 

23 0.7097 0.7596 51.843 52.678 

24 0.7419 0.7669 51.807 52.025 

25 0.7742 0.7758 51.793 51.795 

26 0.8065 0.7840 51.803 51.956 

27 0.8387 0.7948 51.862 52.353 

28 0.8710 0.8087 51.973 52.864 

29 0.9032 0.8280 52.204 53.437 

30 0.9355 0.8573 52.638 54.041 

31 0.9677 0.9064 53.495 54.665 

32 1.0000 1.0000 55.294 55.296 
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Figura 9.19. Gráfica XY con el paquete termodinámico GLYCOL PACKAGE a 40 kPa de presión. 

 

 

Figura 9.20. Gráfica TXY con el paquete termodinámico GLYCOL PACKAGE a 40 kPa de presión. 

 



  Annexos 

86   

 

Figura 9.21. Gráfica XY comparando los paquetes termodinámicos a 40 kPa de presión. 

 

 

Figura 9.22. Gráfica XY comparando los paquetes termodinámicos a 40 kPa de presión. 
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Presión 10 atm 

 

Figura 9.23 Gráfica XY para la mezcla acetonitrilo-agua para 10 atmosfera de presión. 

Tabla 9.12. Valores a 10 atmosferas de presión. 

 x [mol/mol] y [mol/mol] Tx (ºC) Ty (ºC) 

1 0.0000 0.0000 180.463 180.464 

2 0.0323 0.1894 172.740 179.215 

3 0.0645 0.2901 168.249 177.939 

4 0.0968 0.3510 165.437 176.635 

5 0.1290 0.3913 163.579 175.307 

6 0.1613 0.4198 162.295 173.948 

7 0.1935 0.4410 161.379 172.561 

8 0.2258 0.4576 160.705 171.146 

9 0.2581 0.4710 160.198 169.704 

10 0.2903 0.4823 159.807 168.238 

11 0.3226 0.4922 159.502 166.754 
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12 0.3548 0.5011 159.261 165.259 

13 0.3871 0.5093 159.070 163.775 

14 0.4194 0.5171 158.920 162.312 

15 0.4516 0.5248 158.805 160.941 

16 0.4839 0.5324 158.722 159.762 

17 0.5161 0.5402 158.669 158.941 

18 0.5484 0.5484 158.653 158.654 

19 0.5806 0.5571 158.674 158.897 

20 0.6129 0.5665 158.735 159.526 

21 0.6452 0.5768 158.843 160.408 

22 0.6774 0.5885 159.020 161.460 

23 0.7097 0.6016 159.272 162.608 

24 0.7419 0.6168 159.622 163.829 

25 0.7742 0.6347 160.101 165.094 

26 0.8065 0.6561 160.748 166.384 

27 0.8387 0.6822 161.621 167.686 

28 0.8710 0.7148 162.801 168.993 

29 0.9032 0.7568 164.407 170.298 

30 0.9355 0.8123 166.620 171.597 

31 0.9677 0.8890 169.722 172.887 

32 1.0000 1.0000 174.165 174.167 
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A2. Método 2 (Destilación Extractiva) 

 

Figura 9.24. Diagrama ternario de los valores experimentales a 1 atmosfera de presión. 

Tabla 9.13. Valores experimentales 1 atmosfera. 

 ORGANIC-RICH PHASE WATER-RICH PHASE 

 
x 

1CLP [mol/mol] 

x     

ACN [mol/mol] 

x    

H2O [mol/mol] 

x 

1CLP [mol/mol] 

x     

ACN [mol/mol] 

x    

H2O [mol/mol] 

1 0.7169 0.2620 0.0211 0.0065 0.0680 0.9255 

2 0.4822 0.4544 0.0634 0.0026 0.0944 0.9030 

3 0.2903 0.5774 0.1323 0.0051 0.1212 0.8737 

4 0.2134 0.5997 0.1869 0.0060 0.1348 0.8592 

5 0.1494 0.6103 0.2403 0.0046 0.1554 0.8400 

Tabla 9.14. Valores del paquete termodinámico NRTL a 1 atmosfera. 

 ORGANIC-RICH PHASE WATER-RICH PHASE 

 x  x  x  x  x  x  
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1CLP [mol/mol] ACN [mol/mol] H2O [mol/mol] 1CLP [mol/mol] ACN [mol/mol] H2O [mol/mol] 

1 0.0000 0.4210 0.5790 0.0000 0.7758 0.2242 

2 0.0514 0.3285 0.6201 0.0049 0.8198 0.1753 

3 0.1144 0.2580 0.6277 0.0057 0.8397 0.1546 

4 0.1832 0.2048 0.6120 0.0057 0.8491 0.1451 

5 0.2539 0.1639 0.5822 0.0057 0.8556 0.1387 

6 0.3234 0.1317 0.5449 0.0055 0.8627 0.1318 

7 0.3899 0.1059 0.5043 0.0053 0.8714 0.1233 

8 0.4527 0.0845 0.4628 0.0051 0.8813 0.1136 

9 0.5122 0.0666 0.4213 0.0048 0.8919 0.1033 

10 0.5687 0.0513 0.3800 0.0045 0.9026 0.0929 

11 0.6225 0.0384 0.3391 0.0042 0.9132 0.0826 

12 0.6736 0.0277 0.2986 0.0040 0.9235 0.0725 

13 0.7222 0.0192 0.2586 0.0037 0.9336 0.0627 

14 0.7681 0.0127 0.2193 0.0035 0.9434 0.0531 

15 0.8115 0.0079 0.1807 0.0033 0.9530 0.0437 

16 0.8526 0.0045 0.1429 0.0031 0.9624 0.0345 

17 0.8917 0.0023 0.1060 0.0029 0.9716 0.0254 

18 0.9290 0.0011 0.0699 0.0027 0.9806 0.0166 

19 0.9650 0.0004 0.0346 0.0026 0.9893 0.0081 

20 0.9999 0.0001 0.0000 0.0024 0.9976 0.0000 
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10. Anexo B 

B1. Método 2 (Destilación Extractiva) 

Tabla 10.1.Indice Chemical Engineering des de 1995 hasta 2022. [25] 

   Índice 

1995 381.1 

1996 381.7 

1997 386.5 

1998 389.5 

1999 390.6 

2000 394.1 

2001 394.3 

2002 395.6 

2003 402 

2004 444.2 

2005 468.2 

2006 499.6 

2007 525.4 

2008 575.4 

2009 521.9 

2010 550.8 

2011 585.7 
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2012 584.6 

2013 567.3 

2014 576.1 

2015 556.8 

2016 541.7 

2017 567.5 

2018 603.1 

2019 607.5 

2020 596.2 

2021 708 

2022 813 
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B2. Cálculo de costes del método 1 

Tabla 10.2. Costes del método 1. 

 
A 

HORIZONTE (AÑO) 

 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 

C
O

LU
M

N
A

S 

CIT 
($) 

133600.22 - - - - - - - - - - 

CM 
($) - 2673 2682 2726 3012 3174 3387 3562 3901 3538 3734 

CS 
($) - 186867.68 187483.78 190516.89 210516.42 221890.57 236771.74 248998.94 272695.07 247340.21 261036.57 

C
O

O
LE

R
 

CI 
($) 10319.74 - - - - - - - - - - 

CO 
($) - 14166 14212 14442 15958 16821 17949 18876 20672 18750 19788 

CS 
($) - 1646 1652 1678 1855 1955 2086 2194 2402 2179 2300 

B
O

M
B

A
S 

CI 
($) 6475.35 - - - - - - - - - - 
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B3. Cálculo de costes del método 2 

Tabla 10.3. Costes del método 2. 

- 
CT 
($) 

    

150395,31  

            

205353,04  

      

206030,09  

        

209363,24  

      

231341.17  

       

243840.46  

       

260193.71  

        

273630.46  

        

299670.66  

       

271807.64  

           

286858.88  

- 
CTac 
($) 

    

150395.31  

            

355748.36  

      

561778.45  

        

771141.68  

   

1002482.85  

    

1246323.31  

    

1506517.03  

     

1780147.48  

     

2079818.14  

    

2351625.79  

        

2638484.67  

 
A 

HORIZONTE (AÑO) 

 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 

C
O

LU
M

N
A

S 

CIT 
($) 

299881.10 - - - - - - - - - - 

CM 
($) 

- 6000.67 6020.45 6117.85 6760.07 7125.31 7603.18 7995.81 8756.74 7942.55 8382.37 

CS 
($) 

- 170403.73 170965.55 173731.43 191968.90 202340.93 215910.99 227060.92 248669.31 225548.34 238037.98 
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D
EC

A
N

TA
D

O
R

 

CI 
($) 

108024.31 - - - - - - - - - - 

- 
CT 
($) 

407905.41 176404.40 176986.00 179849.27 198728.97 209466.24 223514.17 235056.74 257426.05 233490.89 246420.35 

- 
CTa

c 
($) 

407905.41 584309.81 761295.81 941145.09 1139874.06 1349340.30 1572854.47 1807911.21 2065337.26 2298828.15 2545248.49 
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11. Anexo C 

En este apartado se explicarán heurísticas para una mejora energética de los sistemas. 

C1. Integración energética del método 1 

En este apartado se planta una posible heurística para ahorrar energía del sistema en un futuro, para 

esta mejora energética no se ha tenido en cuenta el Cooler debido a que comparado con los valores 

de energía de las columnas se ha omitido para facilitar el encontrar una conclusión, y por ese motivo 

no se ha calculado el ∆Tmin. 

A continuación se realiza un gráfico con las entalpías donde de manera arbitraria se decide que la 

primera columna se inicie en un valor de entalpia de 0 kW hasta el valor de entalpia que necesita, 

seguido se introduce la segunda columna con sus valores específicos de temperatura en el 

condensador y el rehervidor. Esto se hace para poder visualizar el consumo de las columnas una detrás 

de otra, es decir, que ninguna columna proporcione energía a otra   y realizar una restructuración del 

sistema para obtener un modelo más eficiente y lo más compacto posible. La energía de las columnas 

está distribuida de la siguiente forma: 

 

Figura 11.1. Valores energéticos de las columnas. Fuente propia 

Entonces lo que se busca es compactar el valor de las columnas para dar una posible idea de donde se 

podría aprovechar la energía, en este caso al tener dos columnas el resultado sería: 
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Figura 11.2. Integración energética de las columnas. Fuente propia 

Realizando este proceso también se puede observar con facilidad que columna es la que requiera más 

energía de todas, en este caso se puede concluir que se podría aprovechar la energía de la columna 2, 

del condensador por ejemplo, para que la aprovechase la columna 1. 

C2. Integración energética del método 2 

Para la integración energética del segundo método se ha utilizado el mismo sistema que para el 

primero, es decir, encontrar si se puede aprovechar la energía de una columna para ahorrar en la otra 

columna, en este caso se obtiene: 

 

Figura 11.3. Valores energéticos de las columnas. Fuente propia 
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Teniendo en cuenta que solo existen dos columnas, el resultado podría ser el siguiente: 

 

Figura 11.4. Integración energética de las columnas. Fuente propia 

En este caso se visualiza como la energía de la columna 1 podría ser aprovechada para la columna 2 

para ahorrar algo de energía, en este caso al ser la columna que proporciona energía menor que la del  

anterior método se debería de poder ahorrar menos energía. 
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12. Anexo D 

En este anexo se encuentran las fichas de seguridad de los compuestos del proyecto. 
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D1. Ficha de seguridad del acetonitrilo 
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D2. Ficha de seguridad del agua 
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D3. Ficha de seguridad del 1-cloropropano 
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