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چکیده
سیالات فوق  بحرانی به خاطر دارابودن طبیعت قابل تنظیمشان کاربردهای بسیاری در استخراج و فرایندهای واکنشی 
و جداسازی دارند. ازآنجایی که کاربردهای سیالات فوق  بحرانی در حال افزایش و استفاده از آن ها در حال تجاری شدن 
است، فهم بنیانی رفتار فازی این سیالات نیز مورد توجه بیشتری قرار گرفته است. با توجه به دشواری و هزینه بر بودن 
برای  را  آزمایشگاهی موردنیاز  تعداد داده های  ترمودینامیکی می توان  از مدل های  استفاده  با  اندازه گیری های تجربی، 
یک مسئلۀ موردطراحی مشخص کاهش داد. در پژوهش حاضر از مدل های درجه سوم معادلات حالت به همراه قوانین 
اختلاط استاندارد واندروالس استفاده شده و با استفاده از داده های بحرانی مواد، تعادل فازی و شیمیایی برای فرایند 
استریفیکاسیون استیک اسید با اتانول در حضور CO2 فوق  بحرانی مورد مطالعه قرار گرفت. با توجه به نتایج می توان 
گفت که هر دو مدل KRS و RP برای پیش بینی فرایند شامل CO2 فوق  بحرانی به خوبی عمل نموده اند. هر دو مدل 
وجود دو فاز مایع و گاز نسبتاً متراکم را در شرایط موردبررسی K 333 و bar 85/6 پیش بینی نموده اند که با نتایج 
تجربی کاملًا مطابقت دارد. مقادیر ثابت تعادلی به دست آمده توسط هر دو مدل در دو دما نیز در بیشترین حالت 4درصد 

با مقادیر تجربی اختلاف داشته اند.

کلمات کلیدی: تعادل شیمیایی، تعادل فازی، استریفیکاسیون، استیک اسید، اتانول، 
                       دی اکسیدکربن فوق  بحرانی

1- مقدمه
بحرانی  فوق   سیالات  تکنولوژی  روی  بنیادی  تحقیقات 
به خاطر کاربردهای فراوان آن در عرصه های گوناگون صنعتی 
اهمیت فراوانی دارد. به عنوان مثال، بدون فهم بنیانی رفتار 
فازی ترمودینامیکی کافئین در دی اکسیدکربن فوق  بحرانی 
این  مزایای  و  بهینه  شرایط  بتوان  نیست  ممکن   1)SC(
مورد  جایگزین  روش های  دیگر  با  و  ارزیابی  را  تکنولوژی 
فوق  بحرانی  سیال  تکنولوژی  موفقیت  داد.  قرار  مقایسه 

1. Supercritical 

ازجمله  می شود؛  دیده  گوناگون  کاربردهای  در   2)SCF(
صنایع غذایی، دارویی، نساجی، تصفیۀ پساب ها، پاک کنندگی 

دقیق تجهیزات الکترونیکی و صنایع پالایشگاهی.
و  دما  در  فوق  بحرانی  سیالات  تعریف،  اساس  بر 
بحرانی  فشار  و  دما  مساوی  یا  بزرگ تر  فشاری 
دی  اکسیدکربن برای  مثال،  )به عنوان  هستند   سیال 

 .(Pc=73.76 bar و Tc=304.2 K 

بحرانی  فوق  شرایط  در  ترکیبات  از  بسیاری  انحلال  قابلیت 

2. Supercritical Fluid 
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کاملًا معمولی است. به عنوان مثال، در فشار بسیار زیاد تغییری 
اندک در دما موجب افزایش حلالیت شده و از طرف دیگر در 
فشارهای پایین اثری معکوس دیده می شود. بر اساس چنین 
را  خالص سازی  و  فرایندهای جداسازی  انحلالی  خصوصیات 
عامل  به عنوان  بحرانی  فوق  سیالات  از  استفاده  با  می توان 
استخراج طراحی نمود. این سیالات رفتار ویسکوز و نفوذی 
مشابه گاز و دانسیتۀ مشابه مایع دارند ]1[؛ بنابراین ترکیب 
چنین خصوصیاتی منجر به فرصت های جالبی در جداسازی، 

فرایندی و واکنشی خواهد شد.
بحرانی خصوصیات  فوق  سیال  یک  شد  ذکر  که  همان گونه 
از  فیزیکی بین مایع و گاز دارد. این سیالات بسیار آسان تر 
کشش  چون  می شوند  پخش  سطح  روی  واقعی  مایع  یک 
سطحی کمتری نسبت به مایعات دارند. درعین حال، سیالات 
فوق بحرانی این قابلیت آب که مواد را در خود حل کند را، 
برخلاف گازها، دارا می باشند. سیالات فوق بحرانی یک رفتار 
توانی از قابلیت انحلال وابسته به فشار از خود نشان می دهند؛ 
توان حل شدن  این  بیشتر.  انحلال پذیری  توان  بیشتر،  فشار 
مشابه حلال های آلی اما با ضریب نفوذ بیشتر و ویسکوزیته 
و کشش سطحی کمتر می باشد. توان حل شدن را می توان با 
استفاده از تغییر فشار یا دما و یا به کاربردن دیگر حلال های 
همراه با سیالات فوق بحرانی )مثل متانول یا اتانول( تنظیم 

نمود ]1، 2[.
بالقوۀ تکنولوژی سیال فوق بحرانی می توان  از میان مزایای 

موارد زیر را برشمرد ]2، 3[:
سیالات فوق بحرانی )همچون CO2( را می توان به عنوان 

حلال های بدون خطر مورد استفاده قرار داد.
در مقایسه با تقطیر، جداسازی با استفاده از سیالات فوق 

بحرانی را می توان در دماهای پایین تری انجام داد.
فوق  سیالات  از  استفاده  در  فازی  تفکیک  و  استخراج 

بحرانی سرعت زیادی دارد.
معنی  بدین  هستند،  قابل تنظیمی  حلال های  معمولاً 
که حلالیت حل شونده های مختلف در سیالات فوق بحرانی 

محدودۀ تغییر بسیار زیادی دارد.
قابل تنظیمشان  طبیعت  به خاطر  بحرانی  فوق  سیالات 
واکنشی ]4[  فرایندهای  و  استخراج  در  بسیاری  کاربردهای 
و جداسازی ]5، 6[ دارند. صنایع پالایشگاهی نیز از استخراج 
با سیال فوق بحرانی و کروماتوگرافی سیال فوق بحرانی در 
ترکیبات  از  تعدادی  شناسایی  و  شیمیایی  کلاس  تخمین 
می شود  استفاده  می باشند،  خام  نفت  از  بخشی  که  غیرفرار 

]7[. پروت1  به طور کلی کاربردهای حاضر سیال فوق بحرانی 
این  در  پیشرفت های صنعتی  آیندۀ  و مسیر حرکت  بیان  را 

زمینه را به خوبی ترسیم کرده است ]8[.
از هر  برنامه های کاربردی صنعتی در استفاده  در پس تمام 
تکنولوژی اطلاعات علمی گسترده ای وجود دارد که محاسبۀ 
ازآنجایی که  می سازند.  میسر  را  هزینه ها  و  عملکرد  خواص، 
کاربردهای واقعی ملاکی برای نشان دادن شکست یا موفقیت 
از  تکنولوژی  کاربرد  که  است  لازم  هستند،  تکنولوژی  یک 
زوایای گوناگون مورد بررسی قرار گیرد. این امر شامل مطالعۀ 
ترمودینامیک، سینتیک، محاسبۀ  بنیادی همانند  جنبه های 
فرایند جدیدی، محاسبات  و مشابه هر  انتقال جرم  خواص، 
مطالعات  که  اینجاست  می باشد.  اولیه  مراحل  در  اقتصادی 
برای  عالی  ابزاری  مدل سازی  تکنیک های  و  تجربی ضروری 
ارزیابی  و  زمان  در  صرفه جویی  فیزیکی،  پدیده های  ارائۀ 
بحرانی  فوق  سیال  مختلف  جایگزین  فرایندهای  مزایای 
در  بحرانی  فوق  سیالات  کاربردهای  ازآنجایی که  می باشند. 
از آن ها در حال تجاری شدن است،  استفاده  افزایش و  حال 
فهم بنیانی رفتار فازی این سیالات نیز مورد توجه بیشتری 
قرار گرفته است. فورناری2  و همکاران ]9[ و دورن و برونر3  
]1۰[ مروری کلی بر روش های تجربی که برای بررسی تعادل 
فازی سیال فشار بالا با سیالات فوق بحرانی گسترش یافته، 
انجام داده اند. آن ها دشواری و هزینه بر بودن اندازه گیری های 
از  استفاده  با  که  کرده اند  تأکید  و  داده  نشان  را  تجربی 
مدل های ترمودینامیکی می توان تعداد داده های آزمایشگاهی 
موردنیاز را برای یک مسئلۀ موردطراحی مشخص کاهش داد، 
اگرچه بعضی داده های تجربی برای تنظیم پارامترهای دوتایی 

مدل ضروری هستند.
سیالات  کاربردهای  ازآنجایی که  شد،  اشاره  که  همان گونه 
هستند،  تجاری شدن  حال  در  و  افزایش  به  رو  بحرانی  فوق 
قرار  بیشتری  توجه  مورد  نیز  آن ها  فازی  رفتار  بنیادی  فهم 
گرفته است. به طور خاص محاسبات تعادل فازی و شیمیایی 
در طراحی فرایند مهم بوده و نقش مهمی در تعیین شرایط 
می کند.  ایفا  سیستم  درون  فازها  ترکیب  و  فازها  عملیاتی، 
هم زمان  شیمیایی  واکنش  بدون  یا  با  فازی  تعادل  دانش 
از  گسترده ای  طیف  تجزیه وتحلیل  و  طراحی  در  به وضوح 
ازجمله رآکتورها و واحدهای  فرایندهای شیمیایی،  عملیات 

جداسازی برای شرایط فوق بحرانی، مهم است ]11[. 

1. Perrut 
2. Fornari 
3. Dohrn & Brunner 
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حتی درمورد واکنش هایی که ازنظر سینتیکی محدود هستند 
رفتار  از  بینشی  می تواند  شیمیایی  و  فازی  تعادل  دانش 
سیستم را با اشاره به محدودیت های ترمودینامیکی در درصد 

تبدیل های موردانتظار ارائه دهد ]12[.
از میان تمام مباحث موردمطالعه برای فهم بهتر سیالات فوق 

بحرانی در این پژوهش بر محورهای زیر تمرکز شده است:
اهمیت  و  بالا  فشار  فازی  و  شیمیایی  تعادل  مطالعۀ 

اعتبارسنجی ریاضیاتی تعداد فازها و ترکیب پس از واکنش
برای پیش بینی خواص  بررسی مدل های ترمودینامیکی 

در یک فرایند در حضور سیال فوق بحرانی 
در پروژۀ حاضر از مدل های درجه سوم معادلات حالت به همراه 
قوانین اختلاط استاندارد واندروالس استفاده شده و با استفاده 
از داده های بحرانی مواد، تعادل فازی و شیمیایی برای فرایند 
استریفیکاسیون استیک اسید با اتانول در حضور CO2 فوق 

بحرانی مورد مطالعه قرار گرفته است.

مدل سازی تعادل فازی فوق بحرانی 
هدف و مزیت مدل سازی، هم مرتبط کردن نتایج موجود به 
یکدیگر است و هم توانایی پیش بینی تعادل فازی در نواحی ای 
که نتایج آزمایشگاهی موجود نمی باشند. در مدل سازی تعادل 
دارد؛  وجود  عمده  مشکل  چندین  بحرانی  فوق  سیال  فازی 
و  بالا  تراکم پذیری  سیستم،  مولکولی  تقارن  عدم  ازجمله: 
مدل های   .]13[ ریاضیاتی  ازنظر  بحرانی  نقطۀ  منفردبودن 
موجود برای تعادل فازی فوق بحرانی به چند دسته تقسیم 
می شوند. رایج ترین روش، با سیال فوق  بحرانی به عنوان یک 
گاز متراکم برخورد کرده و از یک معادلۀ حالت برای محاسبۀ 
روش  این  در  می کند.  استفاده  فوگاسیتۀ حل شونده  ضریب 
فاکتور  و  برهم کنش  انرژی های  به  اغلب  به دست آمده  نتایج 
و  مخلوط  اندازۀ  تخمین  برای  است  نیاز  و  اندازه حساس اند 
را  قوانین اختلاط  انرژی موردنیاز معادلۀ حالت،  پارامترهای 
بهبود بخشید ]14[. روش دیگر مدل سازی با فاز سیال فوق 
 .]15[ می کند  برخورد  منبسط  مایع  یک  به عنوان  بحرانی 
همچنین تعداد زیادی روابط نیمه تجربی و همچنین روابطی 
برای شبیه سازی کامپیوتری توسعه یافته اند که در اینجا بحث 

بیشتر بر روی موضوعات با رویکرد معادلات حالت است.

معادلات حالت درجه سوم
فازی  تعادل  مدل سازی  برای  روش  رایج ترین 
است.  حالت  معادلۀ  یک  از  استفاده  بحرانی  فوق 

با است  برابر  ایدئال  گاز  یک  در  حلالیت   مقدار 
 .y2=(p2^sat Φ2^sat)/P 

بنابراین افزایش حلالیت به مقدار زیاد در سیالات فوق بحرانی 
 Φ2^sat از  کوچک  مقادیر  به خاطر  ایدئال  گاز  یک  همانند 
فوگاسیتۀ  ضریب  مقادیر  حالت  معادلۀ  یک   .]13[ می باشد 

حل شونده در فاز سیال فوق بحرانی را محاسبه می کند.
به طور  و  بوده  ساده  بسیار  درجه سوم  حالت  معادلات 
قابل ملاحظه ای در مدل کردن رفتار فازی سیال فوق بحرانی 
بررسی  در  را  استفاده  بیشترین  همچنین  بوده اند،  موفق 
داده های تجربی دارند. ساده ترین معادلات حالت درجه سوم را 
می توان از مدل اغتشاش درجه اول کرۀ سخت به دست آورد. 
معادلات ردلیش-کوانژ )RK(1  و پنگ-رابینسون )PR(2  با 
تعریف دما و چگالی به صورت توابعی از پتانسیل بین مولکولی 
محدودیت وجود دارد،  غالباً  اگرچه  آمده اند ]16[.  به دست 
اما معادلۀ حالت PR تصویر کیفی خوبی از نوع رفتار فازی 
سیال فوق بحرانی ارائه داده و نتایج منطقی برای سیستم به 
دست می آورد ]17[. در واقع با مقایسه با چند معادلۀ دیگر، 
معادلۀ PR حتی از معادلات پیچیده تر به دست آمده از مدل 
کرۀ سخت برای حوزۀ حلال های فوق بحرانی به خوبی جواب 

می دهد ]18، 19[.
  3)SRK( توسط ساو RK و تصحیح شدۀ معادلۀ PR معادلات
فوق  سیال  فازی  تعادل  مدل کردن  برای  گسترده ای  به طور 
بحرانی به کار رفته اند. کورنیک4  و همکاران اطلاعات حلالیت 
بحرانی  فوق   CO2 و  اتیلن  در  آروماتیکی  هیدروکربن های 
برازش شده  دوتایی  پارامترهای  تعریف  با  و  موفقیت  با  را 
 .]2۰[ آورده اند  دست  به  برخورد،  انرژی  تخمین  برای 
تابع  دوتایی  پارامترهای  که  دریافته اند  پژوهشگران  اغلب 
درجه حرارت می باشند. اشمیت و رید5  با حذف پارامترهای 
دوتایی و برازش پارامترهای اندازۀ حل شونده و انرژی به جای 
به دست آوردن آن ها از خواص محاسبه شدۀ بحرانی، به نتایج 

خوبی دست یافتند ]21[.
معادلات حالت PR و SRK به طور گسترده ای در کاربردهای 
صنعتی مورد استفاده قرار می گیرند ]22[. مزیت این معادلات 
به دست آوردن  در  بالا  دقت  نیز  و  آن ها  از  استفاده  سهولت 
یا  دو  در سیستم های  فازها  ترکیب  و  فشار  دما،  بین  روابط 

چندتایی است ]23[. 

1. Redlich-Kwong 
2. Peng-Robinson 
3. Soave-Redlich-Kwong 
4. Kurnik 
5. Schmitt & Reid 
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در استفاده از این معادلات، تنها به خواص بحرانی و ضریب 
بی مرکزی برای پارامترهای تعمیم یافته احتیاج می باشد.

PR معادلۀ حالت
با  و  آلبرتا1   دانشگاه  در  در سال 1976   PR معادلۀ حالت 

اهداف زیر به دست آمد ]24[:
پارامترها باید در قالب خواص بحرانی و ضریب بی مرکزی 

قابل بیان باشند.
مدل باید دقت قابل قبولی در نزدیکی نقطۀ بحرانی داشته 
و چگالی  تراکم پذیری  محاسبۀ ضریب  در  )به خصوص  باشد 

مایع(.

در استفاده از قوانین اختلاط نباید بیش از یک ضریب 
دوتایی به کار گرفته شود، که این ضریب باید مستقل از دما، 

فشار و ترکیب فاز باشد.
فرایندهای  در  تمام خواص سیال  محاسبۀ  برای  معادله 

فراوری گاز طبیعی قابل استفاده باشد.
معادلۀ حالت PR به صورت زیر می باشد.

 )1( p=RT/(ν-b)-aα/(ν^2+2bν-b^2 )

 1 جدول  شرح  به  معادله  این  در  موجود  پارامترهای  که 
می باشند.

SRK معادلۀ حالت
معادلۀ حالت ردلیش-کوانژ )RK( به عنوان یک معادلۀ حالت 
بسیار  فرایند  طراحی  کاربردهای  برای  که  کارآمد  و  ساده 
دقیق و مؤثر می باشد، شناخته شده است ]25[. معروف ترین 
تصحیح معادلۀ حالت RK توسط ساو2  ارائه شده است ]26[. 
ساو یک مفهوم به نام تابع آلفا معرفی نمود که پارامتر انرژی 

1. Alberta University 
2. Soave 

ترکیب خالص )ai( را به یک پارامتر وابسته به دما تصحیح 
می کند، که مقدار دقیق تری برای فشار بخار ترکیب خالص 

ارائه می کند. معادلۀ حالت SRK به صورت زیر می باشد.
)2(

 p=RT/(ν-b)-aα/(ν(ν+b))
 2 جدول  شرح  به  معادله  این  در  موجود  پارامترهای  که 

می باشند.

قواعد اختلاط
برای  حالت  معادلات  تعمیم  برای  واندروالس  اختلاط  قواعد 

مخلوط استفاده می شود. 

نیز  و   a یعنی  انرژی  پارامتر  روی  درجه دوم  اختلاط  قواعد 
روی پارامتر مربوط به حجم یعنی b به اجرا درمی آیند ]16[.

)3(
 a=∑i∑jxi xj (ai aj )^0.5 (1-k_(a,ij)) 

)4(
 b=∑i∑jxi xj  ((bi+bj ))/2 (1-k(b,ij)) 

قواعد اختلاط برای هر دو پارامتر شامل یک ضریب دوتایی 
وابسته به دما می باشند.

)5(
 k(a,ij)=k(a,ij)^0+k(a,ij)^1  T/1000

)6(
 k(b,ij)=k(b,ij)^0+k(b,ij)^1  T/1000

از  استفاده  با  یا  و  نمود  محاسبه  می توان  را  دوتایی  ضرایب 
برازش داده های تجربی تعادل فازی دوتایی آن ها را به دست 

آورد.

فرمول توضیحات پارامتر

a=(0.457235R^2 T_c^2)/p_c پارامتر انرژی a

b=(0.077796RT_c)/p_c پارامتر حجم b

α=(1+k(1-T_r^0.5 ))^2 α

k=0.37464+1.54226ω-0.26992ω^2 k

T_r=T/T_c دمای کاهش یافته T_r

PR جدول 1- پارامترهای معادلۀ حالت
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استریفیکاسیون در CO2 فوق بحرانی
اسید  استیک  استریفیکاسیون  از  و آب  استات  اتیل  تشکیل 
همراه  چه  و  خالص  به صورت  چه  مایع  فاز  در  اتانول  با 
است.  محدود  تعادلی  ازنظر  غیرواکنشی  حلال های  با 
ازآنجایی که پیشرفت این واکنش بسیار آهسته است، معمولاً 
اسید  یا  سولفوریک  )اسید  قوی  اسیدی  کاتالیست  یک 
واکنش  تا سرعت  می گردد  اضافه  واکنش  به  هیدروکلریک( 
را افزایش دهد. بااین حال، استفادۀ بیش از حد از کاتالیست 
ممکن است موجب هیدروژن زدایی الکل و یا ایزومریزاسیون 
هستند  خطرناک  و  خورنده  اسیدها  این  همچنین  شود، 
ثابت  به ذکر است که حضور کاتالیست اسیدی  ]27[. لازم 
تعادل واکنش، که تنها تابعی از دما می باشد، را تغییر نداده 
و  نمی دهد  تغییر  نیز  را  واکنش  تبدیل  درصد  بنابراین  و 
تنها روی سرعت واکنش اثر دارد ]28[. مؤثرترین راه برای 
محصولات  از  یکی  حذف  واکنش  این  در  محصول  افزایش 
آن  انجام  با  که  آب(  معمول  )به طور  است  واکنش  در طول 
به طور مؤثری تعادل واکنش به سمت راست )تولید محصول 
بیشتر( هدایت می شود. یکی از گزینه ها برای انجام این  کار 
تقطیر واکنشی است. بااین حال، ترکیبات موجود در واکنش 
سیستم موردبحث مخلوط های مایع بسیار غیرایدئال با امکان 
]29، 3۰[. هدف  آزئوتروپ شکل می دهند  تشکیل چندین 
این پژوهش بررسی و مدل سازی واکنش استریفیکاسیون در 
حضور CO2 با فشار بالا و اثر آن بر واکنش محدود تعادلی 

استریفیکاسیون بدون حضور کاتالیست می باشد.
ثابت تعادلی، تنها تابعی از دماست اما حتی برای واکنش های 
تک فاز فشار می تواند درصد تبدیل را تحت تأثیر قرار دهد. 
ثابت تعادلی واکنش در فاز گاز )یا گاز مایع با چگالی پایین(، 
زیر  معادلۀ  به صورت  معادلۀ حالت مدل می شود،  با یک  که 

می باشد ]16[.

)7(
K=∏(f_i/(fi^0 ))^(vi ) =∏(fi )^(vi )=∏(yi _i P)^(vi ) 

فوگاسیتۀ حالت استاندارد fi^0، برای ترکیب خالص در فشار 
ضریب   ،yi مولی  جزء  توسط   fi و  می آید  دست  به   1bar

فوگاسیتۀ ϕ ̂i و فشار به دست می آید. ضرایب استوکیومتری 
مثبت  محصولات  برای  و  منفی  واکنش دهنده ها  برای   vi

هستند.
بنابراین برای واکنش هایی که تعداد مول ها در طول واکنش 
اجزای  بر  زیادی  بسیار  تأثیر  می تواند  فشار  می کند،  تغییر 
مولی تعادلی )درصد تبدیل( بگذارد. بااین حال تعداد مول ها 
تغییر  اتانول  با  اسید  استیک  استریفیکاسیون  طول  در 
دیگر،  سوی  از  نمی باشد.  مهم  اثر  این  بنابراین  و  نمی کند 
فوگاسیتۀ  ضرایب  به طور چشمگیری  می تواند   CO2 حضور 
چهار واکنش دهنده و محصول را تغییر داده و درنتیجه تبدیل 
تعادلی را تغییر دهد. روش دیگری که افزودن CO2 فشار بالا 
ممکن است بر روی درصد تبدیل اثر بگذارد ازطریق تشکیل 
چند فاز تعادلی است. اگر یکی از محصولات ترجیحاً به یک 
فاز اضافی منتقل شود این امر موجب افزایش درصد تبدیل 
به محصولات می گردد. برای مثال تشکیل یک فاز مایع غنی 
از آب به احتمال زیاد موجب بازده بیشتر خواهد بود. استفاده 
محیط زیست،  با  سازگار  ترکیب  یک  بالا،  فشار  با   CO2 از 
فراهم  را  بازده  یا  واکنش  میزان  تغییر  برای  مکانیسمی 
می کند. این کار در مقایسه با اضافه نمودن کاتالیزور اسیدی 
خطرناک است که تنها سرعت واکنش را تغییر داده و اثری 

روی تبدیل تعادلی ندارد.
اتانول  با  اسید  استیک  )استری شدن(  استریفیکاسیون 
بحرانی  فوق   CO2 در  آب  و  استات  اتیل  تشکیل  در 
شرایط  در  برینک1   و  بلانچارد  توسط  تجربی   به صورت 

1. Blanchard & Brennecke 

فرمول توضیحات پارامتر

a=(0.427R^2 Tc^2)/pc پارامتر انرژی a

b=(0.08664RTc)/pc پارامتر حجم b

α=(1+k(1-Tr^0.5 ))^2 α

k=0.48508+1.55171ω-0.15613ω^2 k

Tr=T/Tc دمای کاهش یافته Tr

SRK جدول 2- پارامترهای معادلۀ حالت
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6۰OC و  atm 57/8 مورد مطالعه قرار گرفته است ]31[. 

آن ها نشان دادند که، در مقایسه با واکنش فاز مایع که تنها 
از CO2 فوق بحرانی  به 63درصد تبدیل می رسد، استفاده 
تبدیل به اتیل استات را تا 72درصد افزایش می دهد. آن ها 
همچنین دو فاز تعادلی را حین آزمایش گزارش نمودند. در 
کار حاضر این سیستم را با معادلات حالت PR و SRK مدل 
نموده و پارامترهای تعادلی متعددی برای این سیستم مورد 

بررسی قرار گرفته است.
اتانول،  اسید،  استیک  واکنشی  ترکیب  چهار  دارای  سیستم 
اتیل استات و آب بوده و ازآنجایی که تغییر مشهودی در مقدار 

CO2 در طول آزمایش وجود ندارد، به عنوان گاز بی اثر فرض 

می شود. واکنش مستقل موجود در سیستم به شرح زیر است:
واکنش )1(

C2 H4 O2+C2 H5 OHC4 H8 O2+H2 O

خوراک شامل 35درصد مولی اتانول، 35درصد مولی استیک 
از  بحرانی  خواص  می باشد.   CO2 مولی  3۰درصد  و  اسید 
پژوهش رید و همکاران ]32[ به دست آمده و در جدول 3 

لیست شده اند.

ω Pc (bar) Tc (K) ماده

644/۰ 5971/6۰ 9/513 اتانول

447/۰ 1429/57 7/592 استیک اسید

362/۰ 7992/37 2/523 اتیل استات

344/۰ 3۰47/218 3/647 آب

239/۰ 8349/72 1/3۰4 دی اکسیدکربن

جدول 3- مقادیر ثوابت بحرانی و ضرایب بی مرکزی مواد حاضر

مقادیر kij که با استفاده از داده های دوتایی تعادل مایع-بخار 
)VLE( به  دست آمده اند و نیز منابع مورداستفادۀ داده های 

VLE در جدول 4 داده شده اند.

نتایج و بحث
خطا  میزان  ازنظر  را  آن ها  باید  مدل ها  از  استفاده  از  قبل 
برای  کرد.  مشخص  را  مدل ها  دقت  و  نموده  بررسی 

اعتبارسنجی کار حاضر از نتایج پژوهش واگنر و پاولیچیک1  
تعادلی  اطلاعات  استفاده شده است. آن ها در پژوهش خود 
سطح  سه  در  را   CO2 و  استات  اتیل  مخلوط  بخار-مایع 
دمایی 15/3۰3، 15/313 و K 15/323 و در فشارهای بین 
2 تا MPa 9 به دست آوردند ]37[. شکل 1 نتایج تطبیق 
داده های به دست آمده توسط دو مدل PR و SRK با نتایج 

آزمایشگاهی را نشان می دهد.

1. Wagner & Pavlicek 

شکل 1- نتیجۀ تطبیق نمودارهای
323/15 K با نتایج تجربی در دمای SRK و PR به دست آمده از دو مدل Pxy 
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تجربی  داده های  با  مدل  دو  هر  تطابق   1 شکل  به  توجه  با 
برای ترکیب درصدهای بالای CO2 و به عبارتی روی نمودار 
 PR به خوبی مشهود است. این به خاطر ماهیت مدل های Py

بیشتر  که  است  تعادلی  داده های  به دست آوردن  در   SRK و 
که  گفت  می توان  بنابراین  هستند.  قابل کاربرد  گازها  برای 
 CO2 برای مدل سازی مسئلۀ حاضر با SRK و PR مدل های
فوق بحرانی قابل کاربرد و تا حد بسیار زیادی دقیق هستند. 
مک دونالد و فلوداس1  در پژوهش خود بهینه سازی و بررسی 
تابع انرژی آزاد گیبس را با استفاده از معادلات UNIFAC و 
ویلسون2  مورد مطالعه قرار دادند. آن ها به عنوان یک مورد 
بررسی، استریفیکاسیون استیک اسید با اتانول با استفاده از 

معادلۀ ویلسون را مطالعه نمودند. 

1. McDonald & Floudas 
2. Wilson 

آن ها گزارش نمودند که در دمای K 358 و فشار atm 1 با 
خوراک با ترکیب مولی یکسان از استیک اسید و اتانول در 
در  درحالی که  داشت؛  وجود خواهد  بخار  فاز  یک  تنها  انتها 
دمای کمی پایین تر از آن یعنی دمای K 355 دو فاز بخار و 
مایع وجود خواهند داشت ]39[. در اینجا برای شرایط مشابه 
با پژوهش مک دونالد و فلوداس معادلات PR و SRK به کار 
گرفته شده اند تا تشکیل فازها با استفاده از این معادلات مورد 

بررسی قرار گیرد.
معادلات PR و SRK و پارامترهای آن ها در قسمت های قبل 
مورد بررسی قرار گرفتند. ویلسون در سال 1964 معادلۀ زیر 

را برای تابع انرژی آزاد گیبس اضافی ارائه داد ]4۰[:
)8(

(g^E (x))/RT=-∑iCxi ln∑jCxi Λij

منبع kij جفت ماده

]33[ ۰/۰917 دی اکسیدکربن - اتانول

]34[ ۰/۰363 دی اکسیدکربن- استیک اسید

]35، 36[ -۰/۰923 دی اکسیدکربن - آب

]37[ -۰/1339 دی اکسیدکربن- اتیل استات

]38[ -۰/144۰ آب - استیک اسید

]38[ -۰/۰935 آب - اتانول

]38[ -۰/28۰۰ آب - اتیل استات

]38[ -۰/۰436 اتانول- استیک اسید

]38[ ۰/۰22۰ اتانول - اتیل استات

]38[ -۰/۰226 استیک اسید - اتیل استات

جدول 4- ضرایب دوتایی مورداستفاده برای هر جفت ماده در محاسبات

آب اتیل استات استیک اسید اتانول پارامتر

۰/15347 ۰/7767۰ 2/2818۰ ۰/1 اتانول

۰/26838 ۰/6179۰ ۰/1 ۰/27558 استیک اسید

۰/12353 ۰/1 ۰/89277 55۰46/55۰46 اتیل استات

۰/1 ۰/149۰7 1/22642 ۰/92۰38 آب

جدول 5- مقادیر ضرایب دوتایی Λij معادلۀ ویلسون برای سیستم حاضر ]41[
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که در این معادله C نمایانگر تعداد ترکیبات و Λij یک پارامتر 
معادله  این   .Λii=1 که  می باشد   j و   i بین  نامتقارن  دوتایی 
پیشرفتی مهم در ارائۀ تعادل بخار- مایع سیستم های بسیار 
مسئلۀ  برای  ویلسون  معادلۀ  دوتایی  پارامترهای  بود.  زیادی 

حاضر در جدول 5 موجود می باشند.
با  فاز  نوع  و  تشکیل شده  فازهای  درصد  ترکیب   6 جدول 
استفاده از مدل های PR و SRK و نتایج پژوهش مک دونالد 
نیز   7 جدول  می دهد.  نشان  را   )Wilson )مدل  فلوداس  و 
مقایسۀ بین انرژی آزاد گیبس تشکیل ترکیبات در فاز بخار 
بر اساس مدل PR و پژوهش مک دونالد و فلوداس ]39[ را 
فاز  در  ترکیبات  تشکیل  گیبس  آزاد  انرژی  می دهد.  نشان 
بخار با استفاده از انتگرال گیری از معادلۀ وانت هوف از دمای 
K 298 تا دمای سیستم )K 355( محاسبه شده  اند. معادلۀ 

وانت هوف به صورت زیر است:

 )9(
((∂∆G(fT)^0)⁄T)/∂T=-(∆H(fT)^0)/T^2 

که در این معادله ∆H(fT)^0 نیز تابعی از دما می باشد که از 
معادلۀ کیرشهف به دست می آید. داده های موردنیاز در این 
محاسبات از پژوهش رید و همکاران ]32[ به دست آمده اند.

 PR همان گونه که از نتایج جدول 6 مشخص است مدل های
شرایط  در  حاضر  سیستم  بخار  فاز  پیش بینی  در   SRK و 
T=355 K و P=1 atm به خوبی عمل نموده اند. با این وجود 

مدل PR هر دو فاز بخار و مایع را پیش بینی نموده بااینکه 
مدل SRK در پیش بینی فاز مایع ناکام بوده است، ازطرفی 
عمل  مناسب  بسیار  فازها  ترکیب  پیش بینی  در   PR مدل 

کرده است.

پژوهش مک دونالد و فلوداس SRK مدل PR مدل

مایع بخار بخار مایع بخار فاز پیش بینی شدۀ مدل

ترکیب فاز

۰733/۰ 23۰6/۰ ۰758/۰ ۰657/۰ 2۰42/۰ استیک اسید

۰762/۰ ۰395/۰ ۰758/۰ ۰829/۰ ۰49۰/۰ اتانول

4271/۰ 244۰/۰ 4242/۰ 4541/۰ 1172/۰ اتیل استات

4235/۰ 4859/۰ 4242/۰ 3973/۰ 6297/۰ آب

9853/۰ ۰147/۰ 1 9۰۰3/۰ ۰997/۰ )Kmol/hr( دبی کل

 درصد اختلاف مدل با نتایج پژوهش
مک دونالد و فلوداس پژوهش مک دونالد و فلوداس ]39[ PR مدل

۰/46 -87/3۰31 -86/9۰24 استیک اسید

۰/۰6 -37/۰918 -37/1175 اتانول

۰/46 ۰72/84۰6 -73/1791 اتیل استات

۰/۰2 -54/۰234 -544/۰366 آب

جدول 6- مقایسۀ مدل های PR و SRK در پیش بینی تعادل فازی سیستم حاضر در شرایط
T=355 K  و P=1 atm و نیز مقایسه با نتایج مدل Wilson از پژوهش مک دونالد و فلوداس ]39[

جدول 7- مقایسۀ نتایج Gi^(v,f)∆ )انرژی گیبس مولی فاز بخار )cal/mol(( مدل  PR با پژوهش 
 P=1 atm و  T=355 K مک دونالد و فلوداس ]39[ در پیش بینی تعادل فازی سیستم حاضر در شرایط
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نتایج جدول 7 نیز بیانگر دقت کار حاضر در محاسبۀ انرژی 
آزاد گیبس تشکیل ترکیبات در فاز بخار می باشد. برای دمای 
به خاطر عدم  که  آمده  به دست  مشابهی  نتایج  نیز   K 358
مقدار   K 358 دمای برای  اینکه  نشده اند. ضمن  تکرار ذکر 
دبی مولی به دست آمدۀ مایع بر اساس مدل PR بسیار ناچیز 
نتایج پژوهش مک دونالد و فلوداس ]39[،  با  بوده که دقیقاً 
که وجود تنها یک فاز گاز را گزارش نمودند، همخوانی دارد.

مقدار  مدل ها  دقت  نشان دادن  برای  دیگر  بررسی  به عنوان 
همکاران  و  استول  است.  گشته  محاسبه  نیز  تعادلی  ثابت 

به طور  را  سیستم  دمای  در  گاز  فاز  در  تعادلی  ثابت  مقدار 
تجربی به دست آورده و به صورت رابطۀ زیر نشان دادند ]42[.

)1۰( 
Krxn=(μ(EtAc  ) × μ(H2 O))/(μ(EtOH  ) × μHAc )

ازآنجایی که فاز گاز ایدئال فرض می شود، تعداد مول اجزا را 
می توان جایگزین پتانسیل های شیمیایی موجود در معادلۀ 8 
نمود. با استفاده از این رویکرد مقدار ثابت تعادلی در دو دمای 
355 و K 358 توسط مدل های مختلف به دست آمده و با 
مقادیر تجربی به دست آمدۀ استول و همکاران مورد مقایسه 

قرار گرفته اند. نتیجۀ این مقایسه در جدول 8 موجود می باشد.
همان گونه که از جدول 8 نیز مشخص است مقایسۀ مقادیر 
و   PR مدل  دو  هر  توسط  تعادلی  ثابت  برای  به دست آمده 
SRK و با اختلاف بسیار ناچیز با مقادیر تجربی )در بیشترین 

حالت 4درصد( دقت این مدل ها را به اثبات می رساند.
ترکیب  ویلسون  و   PR، SRK مدل های  از  استفاده  با 

شرایط  در  استریفیکاسیون  واکنش  از  پس  بخار  فاز  درصد 
K 333 و  atm 8/57 به دست آمده و در جدول 9 مشاهده 
برینک ]31[  و  بلانچارد  پژوهش  نتیجۀ  می شوند، همچنین 
در شرایط مشابه نیز در این جدول مشاهده می شود. نتیجۀ 
 1۰ جدول  در  نیز  تجربی  نتایج  با  مدل ها  میانگین  خطای 

قابل مشاهده است.

نتایج تجربی SRK مدل PR مدل

75/31 31/31 39/32 T=355 K

75/31 34/3۰ 52/3۰ T=358 K

نتایج تجربی Wilson مدل SRK مدل PR مدل

ترکیب فاز )جزء مولی(

۰/۰7928 ۰/۰5143 ۰/۰7499 ۰/۰7852 استیک اسید

۰/125۰6 ۰/۰1464 ۰/۰4971 ۰/۰3552 اتانول

۰/25357 ۰/32322 ۰/29195 ۰/3۰۰29 اتیل استات

۰/272۰5 ۰/32322 ۰/29195 ۰/3۰۰29 آب

۰/27847 ۰/28749 ۰/2914۰ ۰/28538 دی اکسیدکربن

 )K_rxn( جدول 8- مقایسۀ مقادیر محاسبه شدۀ ثابت تعادلی
توسط مدل های مختلف با نتایج تجربی پژوهش استول و همکاران ]42[

جدول 9- مقایسۀ مدل های PR، SRK و Wilson با نتایج تجربی پژوهش بلانچارد و برینک ]31[ در فرایند 
 P=57.8 atm و  T=355 K  فوق بحرانی در شرایط CO2 استریفیکاسیون استیک اسید با اتانول در
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Wilson مدل  SRK مدل PR مدل

34/58 18/55 2۰/77 درصد خطای میانگین

جدول 1۰- مقایسۀ مقادیر خطای میانگین مدل های PR، SRK و Wilson با نتایج تجربی پژوهش 
بلانچارد و برینک ]31[ در فرایند استریفیکاسیون استیک اسید با اتانول در CO2 فوق بحرانی

P=57.8 atm و  T=333 K در شرایط 

مدل  دقت  مناسب بودن   ،1۰ و   9 جداول  نتایج  به  توجه  با 
SRK برای پیش بینی فرایند استریفیکاسیون استیک اسید با 

اتانول در CO2 فوق بحرانی کاملًا مشخص است. لازم به ذکر 
است که در تمامی موارد بیشترین خطای ایجادشده درمورد 
تمامی  همچنین  است.  بوده  اتانول  مولی  جزء  پیش بینی 
مدل ها وجود دو فاز در حال تعادل بخار و مایع را پیش بینی 
نموده اند که با نتایج تجربی بلانچارد و برینک کاملًا مطابقت 
دارد. نتایج جداول 9 و 1۰ همچنین نشان دهندۀ مناسب بودن 
ضریب  مدل  به  نسبت   SRK و   PR درجه سوم  مدل های 
فعالیت Wilson می باشد که دلیل این برتری در بخش های 

پیشین به تفصیل مورد بحث قرار گرفته است.
پس از اطمینان از دقت مدل ها می توان بررسی های متعددی 
رفتار  می توان  مثال،  به عنوان  داد.  انجام  سیستم  روی  بر 
اثر  سیستم در دما و فشارهای مختلف را به دست آورده و 
انواع پارامترها بر روی فرایند را مورد بررسی قرار داد. به عنوان 
بررسی نهایی نمودار فازی1  جریان شامل پنج ترکیب اتانول، 
استیک اسید، اتیل استات و CO2 در شکل 2 با استفاده از 

اطلاعات به دست آمده از مدل SRK رسم شده است.
1. phase envelope 

نتیجه گیری
 PR و SRK با توجه به نتایج می توان گفت که هر دو مدل
به خوبی  بحرانی  فوق   CO2 شامل  فرایند  پیش بینی  برای 
عمل نموده اند. هر دو مدل وجود دو فاز را پیش بینی نموده اند 
که با نتایج تجربی کاملًا مطابقت دارد. در شرایط موردبررسی 
K 333 و bar 6/58 حداقل دو فاز پیش بینی شده اند: یک 
ازآنجایی که  متراکم. همچنین  فاز مایع و یک فاز گاز نسبتاً 
مایع-مایع-بخار  سه تایی  سیستم های  رفتار  حاضر  اجزای 

دارند، امکان تشکیل یک فاز مایع اضافی نیز وجود دارد:
اتانول-اتیل استات-آب در 7۰ و فشار اتمسفری ]43[

 bar و   4۰ و   3۰  ،2۰ در  آب   CO2--اسید استیک 
]5/77-5/48 ]44، 45

 bar 1/1۰3-8/67 آب در 35 و 4۰ و CO2--اتانول
]]46، 47

فرایند  پیش بینی  برای  گفت  می توان  کلی  به طور 
استریفیکاسیون استیک اسید با اتانول در CO2 فوق بحرانی 

مدل SRK دقت بیشتری داشته است.

شکل 2- نمودار فازی جریان شامل اتانول، استیک اسید، اتیل استات و 
SRK فوق بحرانی رسم شده با استفاده از مدل 
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Abstract

Due to their adaptable nature, supercritical fluids have many applications in extraction,  

separation and reactive processes. Since the applications of supercritical fluids are being  

commercialized and their use is increasing, a profound understanding of the phasic behavior of 

these fluids is receiving attention. Due to the difficult and costly experimental measurements, 

using thermodynamic models can reduce the number of needed experimental data for a particular 

design. In this paper, cubic standard equations of state with the Van Der Waals mixing rules and 

materials critical data was used to study chemical and phase equilibria for the esterification of 

acetic acid with ethanol in the presence of supercritical CO2. The results show that both SRK and 

PR models successfully predicts processes containing supercritical CO2. Both models relatively 

have predicted two dense gas and liquid phases in 333 K and 58.6 bar condition, which is in line 

with experimental results. The equilibrium constants obtained from both models in 355 & 358 K 

had up to 4% difference with experimental values.

Keywords: Chemical Equilibria, Phase Equilibria, Esterification. Acetic Acid, Ethanol, 
                    Supercritical CO2


