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RESUMEN

El modelo que se presenta, es una alternativa que permite correlacionar
con aceptable margen de error el comportamiento del equilibrio de fases
sobre una isoterma a presiones bajas, presiones moderadas y en algunos
€asos a presiones altas.

Para poder construir este modelo, capaz de correlacionar datos de
equilibrio de fases adecuadamente, la base fundamental se ha encontrado
en la teoria del estado gaseoso y del estado liquido, las cuales han sido
revisadas minuciosamente con el fin de aplicarlas de manera acertada.

A partir del entendimiento individual de cada fase y de las ecuaciones y
modelos que reproducen valores experimentales en cada fase, se ha optado
por utilizar para el estado gaseoso, ecuaciones clbicas de estado
ampliamente utilizadas como son: Ecuacién Clbica de Estado de Soave-
Redlich- Kwong y Ecuacion Culbica de Estado de Peng Robinson.
Adicionalmente, para algunos sistemas se ha utilizado la Ecuacién Cubica
de Estado de Mathias, que es una variante de Ecuacion Clbica de Estado
de Soave-Redlich-Kwong y en menor proporcion conocida.

La fase liquida se ha correlacionado con el Modelo Termodinamico de
Contribucion de Grupos UNIFAC DORTMUND, el cual es un modelo
versatil, de aplicacion para muchos sistemas y sobre todo debido a su
funcionalidad que lo convierten en el modelo termodinamico de mayor
confiabilidad para el tratamiento de datos de la fase liquida.

Ademas se ha trabajado con las Reglas de Mezclado de Wong-Sandler,
que es una regla de mezclado disefiada especialmente para el tratamiento
de equilibrio de fases mediante la aplicacion de ecuaciones cubicas de
estado y correlaciones o modelos extrapolables a regiones de mayor presion
o0 temperatura para la fase liquida.

Es aqui donde la combinaciéon de la ecuaciones cubicas - de estado, el
UNIFAC DORTMUND, y las reglas de- mezclado .usando el . UNI:FA"‘C
DORTMUND han permitido predecir el eqU|I|br|o Ilqmdo vapor para

sistemas polares Y no polares a dlferentes preSIones y temperaturas L



I. INTRODUCCION

Existen innumerables procesos gue involucran la distribucidén de
componentes en las fases liquida y vapor, ademas algunas reacciones
quimicas se llevan a cabo con un intimo contacto entre un gas o vapor y
una fase liquida; por ende las aplicaciones del equilibrio liquido vapor
(EVL), las técnicas para el calculo y determinaciones experimentales de
este tipo han sido desarrolladas mas que ningun otro caso.

Teniendo como interés principal los métodos matematicos para la
descripcion del EVL y desde una perspectiva practica, actualmente son

las ecuaciones de estado cubicas para el volumen como variable

termodindmica la que se utiliza en la simulacion y optimizacién de
procesos industriales, y en la investigacidn cientifica.

Pero; para un correcto uso de las ecuaciones cubicas de estado es
necesario contar con reglas de mezclado capaces de ayudar a predecir
variables termodindmicas con pequefias desviaciones con respecto a las
reales. Es asi, que Wong y Sandler, propusieron una nueva clase de
reglas de mezcla con bases tedricas para ecuaciones cubicas de estado.
Estas reglas de mezclado requieren de valores experimentales de

coeficientes de actividad a dilucién infinita para cada par i binaria,

energla libre de Gibbs de exceso, capacidad calorifica de exceso y el

uso efectivo de estos datos para extrapolarlos a temperaturas mas
elevadas.

Debido a la escasez de datos experimentales que se requieren para
aplicacion las reglas de mezclado de Wong-Sandler es necesario
encontrar una sustitucion sencilla, practica y mejor aun tedrica que
excluyan el uso de valores experimentales mencionados anteriormente
para la obtencion de parametros de mezclado que permitan una
aceptable prediccion del EVL.



II. OBJETIVOS

2.1.- OBJETIVO PRINCIPAL

Predecir el equilibrio liquido vapor a partir de las ecuaciones cubicas de
estado usando las reglas de mezclado de Wong-Sandier y UNIFAC
DORTMUND.

2.2.- OBJETIVOS ESPECIFICOS

2.2.1) Calcular los valores de k; y k; a dilucidn infinita y ky a partir de
las reglas de mezclado de Wong-Sandler utilizando parametros de la
especie pura y el UNIFAC DORTMUND para los calculos de coeficientes

de actividad a dilucion infinita.

2.2.2) Calcular los valores de mezcla @ y b a partir de las reglas de
mezclado de Wong-Sandler y predecir el equilibrio liquido vapor
simultdneamente usando el UNIFAC DORTMUND para los calculos de
coeficientes de actividad para cada especie pura y la energia libre de
Gibbs en Exceso.

2.2.3) Comparar mediante graficas p-xy y estadisticamente los valores
experimentales y los valores obtenidos por simulacion a temperatura
constante.



III. TERMODINAMICA DE LA FASE VAPOR Y FASE LIQUIDA

3.1 TERMODINAMICA DE LA FASE VAPOR

La representacion de propiedades volumeétricas y del EVL de fluidos
puros y sus mezclas, en el dominio de densidades y temperaturas de
interés practico es importante en varios procesos de ingenieria. En las
Ultimas décadas se han propuesto muchas ecuaciones de estado vy .
métodos matematicos para la correlacion del estado vapor vy sus
aplicaciones para el equilibrio de fases. Las ecuaciones de estado juegan
un papel relevante en lo que se refieren al tratamiento de la fase vapor.

Desde ei punto de vista préctico, actualmente son las ecuaciones de
estado clbicas para el volumen como variable termodindmica las que
mas se utilizan en las industria quimica, refinacidn de petréleo vy
petroquimica; en el desarrollo de simuladores numéricos y optimizacién

de procesos.

Si la literatura reportara datos de equilibrio confiables, estos se podrian
utilizar directamente, pero frecuentemente ocurre que no es asi, ya sea
debido al sistema particular objeto de estudio o a la diferencia entre las
condiciones de operacion experimentales y las que se pretenden que rijan
en funcionamiento de la unidad. En tales circunstancias, cabe el recurso
de la experimentacion directa que por lo general es lenta y costosa o la
predicciéon de los datos necesarios mediante métodos que rednan las
caracteristicas de generalidad, fiabilidad y sencillez.

Entonces; de acuerdo con la necesidad de contar con datos de equilibrio
adecuados para el uso en las diversas ramas de la ingenieria donde
sean requeridos, aparece la obligacion cada vez mas eXigehte'de contar
con valores que generalmente difieran en magnitudes muy pequefias con
respecto a los valores reales. Es aqui donde; para la fase vapor aparece
el coeficiente de fugacidad, que no es mds que un factor de correccién
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de las desviaciones de la idealidad y que necesariamente debe ser usado
para obtener valores confiables.

3.1.1 Ecuaciones Cubicas de Estado

Desde la publicacion de la primera version de la ecuacion de estado
(EoS) de Van der Waals (mas de un siglo atrds) muchas modificaciones
han sido propuestas para mejorar las predicciones volumeétricas,
termodindmicas y de equilibrio de fases. Sin embargo, la ecuacion de
Van der Waals no es exacta para la mayoria de las aplicaciones, pero
debe ser considerada como la mayor contribucidon en el intento de
reproducir valores del comportamiento de las variables PVT a partir de
las contribuciones hechas por Boyle en el siglo XVII.

Muchas més complejas y mds exactas ecuaciones de estado han sido
propuestas a través de los afios y varias teorias han sido ideadas para
obtener mejores representaciones de PVT y propiedades de EVL.
Complejas ecuaciones de estado molecularmente basadas han sido
propuestas y muchas veces han recibido especial atencidn sus
aplicaciones y usos. Sin embargo, no se han publicado similares
cantidades de articulos cuestionando sus resultados y aplicaciones de
este tipo de ecuaciones.

No importando los diferentes tipos de ecuaciones de estado publicadas y
sus nuevas aplicaciones, hoy en dia aun se siguen uséndo ecuaciones
de estado cubicas del tipo de Van der Waals en predicciones de
fendmenos de equilibrio, en disefio de procesos y en simulaciones.

3.1.1.1 Propuesta de Van der Waals

Antes de la propuesta de Van der Waals, se hicieron algunos intentos
para poder representar el real comportamiento de los gases. El
principal inconveniente fue que no se considerd el volumen finito
ocupado por las moléculas; el cual es el caso de los gases ideales.

La idea de incluir el volumen de las moléculas fue sugerida por
Bernoulli' a finales del siglo XIX pero fue ignorado por mucho
tiempo.
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Dentro de las consideraciones de Van der Waals figuran:

El volumen V fue reemplazado por (V-b), donde b representa el
volumen ocupado por las moléculas; también b es llamado
“covolumen”

Sin embargo, todos estos esfuerzos no fueron suficientes para poder
explicar el real comportamiento de los gases.

Fue hasta que Van der Waals con su célebre Tesis Doctoral “The
Continuity of the Liquid and Gaseous Status” y otros trabajos
derivados a partir este que se dio origen a la mas simple vy
generalizada Ecuacion de Estado.

Van der Waals? propuso en su tesis la siguiente ecuacion:

(P + ?"?)(V— b)=Rl+a-T)

3.1

En esta ecuacion:
> P: Presion externa.
» V. Volumen molar.
> b: Multiplo del volumen molecular.
» a: Factor de atraccion especifico.
» o :Constante conexa de la energia cinética de las moléculas.

Esta ecuacion llegd a convertirse en lo que ahora conocemos como la
ecuaciéon de Van der Waals:

P= - | 3.2

Los pardametros a y b o también llamados constantes de Ecuaciones
de Estado, inicialmente fueron calculados usando datos de presion,
Volumen y temperatura (PVT) pero después fueron ajustados
aplicando la condicidn de continuidad de la isoterma critica en el

punto triple
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Estas propiedades permiten que las constantes sean obtenidas y
también dan el valor constante para el factor de comprensibilidad
critico Ze (€¢=0.375)

La ecuacion de Estado Van der Waals y sus ideas sobre fuerzas
intermoleculares han sido el soporte de muchos estudios a través de
los afios.

Los conceptos desarrollados por Van der Waals sobre la separacion de
fuerzas cohesivas causados por el tamafio molecular a partir de
fuerzas cohesivas por atraccion molecular aun siguen siendo
considerados como las bases de varias teorias concernientes a la
prediccion de propiedades de fluidos y de simulaciones
computarizadas sobre mecanica estadistica.

Classius®, contrariamente a lo expuesto por Van der Waals; reconoce
qgue el término atractivo debe ser dependiente de la temperatura.
También se modifico la dependencia en el volumen del término
atractivo.

Su propuesta fue:

a
_RT T
V-b (V+C) 33

Classius arribd a esta ecuacion tras considerar que las moléculas a
bajas temperaturas no se mueven libremente pero forman
conglomerados de moléculas con los cuales ocurren fuertes

atracciones. (El termino de Van der Waals % es demasiado pequefio

a bajas temperaturas). Esta ecuacion, también ha sido considerada
como soporte de varios estudios a través de los afios y se han
encontrado algunos argumentos contradictorios acerca de su

exactitud®>°

3.1.1.2 Propuesta de Redlich -Kwong (RK)

En el momento en que se publico la propuesta de Redlich y Kwong’
habia alrededor de 200 EoS. Otto® brindo una lista de 56 Ecuaciones;
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la mayoria de ellas modificaciones de la ecuacién de Van der Waals.
También, en el libro publicado por Vukalovich y Novikov® se cita una
lista de 150 EoS publicadas hasta el afio 1944 vy en el libro publicado
por Walas®*® se da una lista de 60 Ecuaciones de Estado publicadas
antes del afio 1949.

El renovado interés en las Ecuaciones del tipo de Van der Waals vino
afios mas tarde de la contribucion de Redlich y Kwong; quienes
certeramente mostraron el camino de como mejorar en el estudio de
las E0S pero sobre las ideas de Van der Waals.

Es asi que Prausnitz!! escribid:

“La mas grande contribucion de Redlich fue revivir el espiritu de Van
der Waals”.

Redlich y Kwong fueron mucho mds concerniente en la limitacién del
comportamiento de las EoS. Ellos querian corregir representaciones a
baja y alta densidad por lo que propusieron la siguiente ecuacion:

a o
= RT ¢ ..3.4
V-b V({+b)
Donde:
a
a(T) = 705 3.5
Q RTY
¢ = P 3.6
Q. RT
b — b ¢
P 3.7
Q,=04278

Q, =0.0867
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Es necesario recalcar que Redlich y Kwong estuvieron interesados en
desarrollar una EoS que genere buenos resultados, solo para gases.
En su trabajo original no se encuentra aplicacién alguna para liquidos.

3.1.1.3 Propuesta de Soave (SRK)

Wilson? hizo una gran contribucién en el intento de generalizar la
ecuacion de RK.

Consideré las variaciones de comportamiento de diferentes fluidos a
la misma presion reducida y temperatura reducida mediante la
introduccion del factor acéntrico de Pitzer (w) en el término atractivo.
La ecuacién de Wilson fue largamente ignorada hasta 1972, tiempo
en que se didé conocer la propuesta de Soave!®, Soave propuso una
version mejorada de la idea de Wilson. Para esto redefinid la funcién
o(T) por a(Twa’) y se mantuvo la funcionalidad de volumen

propuesto por RK.

Esta nueva ecuacion llegé a convertirse en corto tiempo en una de las
mas populares ecuaciones de estado en la industria de los
hidrocarburos.

Durante los ultimos afios de la década de 1960 llegaron a ser muy
populares los paquetes de simulacién en computadoras y hubo una
gran necesidad para una simple, generalizada y razonablemente
exacta EoS para la gran demanda de calculos repetitivos en procesos
de simulacién.

La EoS de Soave, cominmente conocida como la Ecuacion de Soave
-Redlich -Kwong (SRK), ha sido capaz de satisfacer la necesidad de
contar con una ecuaciébn capaz de predecir datos termodindmicos a
escala confiable en el tiempo.

También, a mediados de los afios 1970 la optimizacion de procesos
industriales llegd a ser extremadamente importante debido a la
llamada crisis del petrdleo y la ecuacion de Soave fue otra vez de
gran ayuda en la optimizacion de algoritmos de calculo.
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La Ecuacion de SRK es la siguiente:

RT ac.a(Tr,a))

= - 3.8
=y s vV +b)
2.5
a =0.4270 RTg ..3.9
¢ C
. =loml-1 ]
+.3.10
b = 0.08664 RT
Pc 311
m=0.480+1.5740 — 0.176%2 .3.12

3.1.1.4 Propuesta de Peng Robinson (PR)

Después de la propuesta de Soave se presentaron muchas
modificaciones de las EoS con el objetivo de mejorar las predicciones
de una u otra propiedad.

Estos Trabajos no fueron limitados para proponer nuevos modelos
para a(T,w) y considerar modificaciones en la dependencia del

volumen del término atractivo. La mds popular de todas estas
modificaciones es la propuesta por Peng y Robinson*

Peng y Robinson -mejoraron la ecuacién .de Soave al reformular la
funcion a(T,ca) y modificar la dependencia de volumen del término
atractivo.

Estos cambios permitieron obtener mejores resultados par volimenes
de liquidos 'y mejores representaciones del equilibrio liquido vapor
para muchas mezclas.

" La Ecuacion de -'Pengj‘ Robinson es:
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a ol o :
p=RL "¢ ( r?) .3.13
V-b VV+b)+V{(V-b)

RT,2
a =0.45724, —= ..3.14
c Pc

. 05 \F
Xr.o) = [1 T m(l —T, )]Q ..3.15
b=007780 L ‘ .3.16

Pc

m=0.37464 —1.54226 —0.269922w> 3.17

~ Las EoS de SRK y PR son las més populares ecuaciones cubicas de
" estado usadas en 1a mvestugacnon ‘simulaciones 'y optimizaciones en
la que son requeridas propiedades termodinamicas y calculos del
equilibrio Ilqu1do vapor. _
En los primeros afios de la década de 1980 aparecieron las llamadas
EoS de tres pardametros y el desarrollo de nuevas reglas de mezclas.
Sin embargo los mas modernos paquetes de simulaciones a través de
computadoras como: CHEMCAD, Aspen Plus, Hysim y PRO/II incluyen
las EoS de SRK y PR entre las opciones termodindmicas,

3.1.1.5 Ecuacion de Mathias.

La ecuaciéon de Mathias es una modificacién de la ecuacién de
Soave, la cual es una EoS del tipo de RK.

Mathias, reconoce que la EoS de SRK ha sido muy efectiva para la
correlacién de datos de equilibrio de fases para sistemas que
contienen componentes no polares y sistemas que contienen
componentes Ilgeramente polares : _

Mathzas, introduce ‘modificaciones - que guardan la s:mphcadad y la
capacidad de la ecuacidn de Soave pero extiende sus aplicaciones a
... Sistemas _que estén conformados por componentes altamente

polares como el agua.
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La ecuacion de Soave es:

RT a

po _ ..3.18
Vb V({F+b)

Con el propésito de reproducir la temperatura critica y la presion
critica, las constantes a y 4 vienen dadas por:

- RT?
a,(T)=a,= 0.42747P—“ ..3.19

ci

b, ";-~(§;-08664R—]1”" .3.20

<]

' Siguiendo los conceptos de Soave, Mathias guardé a & como una

constante e hizo de « una funcion dependiente de la temperatura,
la cual correlaciona la presibn de vapor de la sustancia pura
adecuadamernite, asi:

ai'(T) = aciai(T)

Donde «,(7T) es un factor adimensional que toma el valor de la

unidad cuando T =T, . Una buena correlacion para «; viene

dada por:
a, =1+ m(-13°)- p,0-T, X0.7- T, )} .3.21

EI‘ segundo término del lado derecho de la ecuacién anterior fue

introducido por Soave para reproducir la presién de vapor de

sustancias no polares.

Soave correlaciond la constante caracteristica m como una funcion

del factor-acentrico.

La correlacién que usd Mathias fue ligeramente mejor que la usada
por Soave debido a que fue correlacionada a partir de una base de

* datos mds amplia.

La correlacidon para m viene dada por:

m, = 0.48508 +1.551910, — 0.156130> .3.22
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Mathias hace - enfasns que. la temperatura crltlca y la presnon cntuca _

son los meJores datos experlmentales que sé pueden usar; y el

mejor valor tomado para el factor acéntrico es aquel que reproduce

Ia'presic’)n de vapor experimental a temperatura reducida de 0.7

usando la ecuacién de Soave.

Finalmente el valor de parametro polar pfue ajustado para datos de

presiones de vapor experimentales.

El parametro polar pmtrodumdo en esta ecuacion es altamente
empmco Es mverosmll que p pueda correlacmnarse en termmos de

otras cantidades como el momento d|polar debido a que este valor es

probablemente un mal resultado de diferentes efectos, incluido la

inadecuacion de la ecuacion de RK. ' |

El valor de o para regiones supercriticas es desconocido debido a

que « fue obtenida al relacionar datos de componentes puros a

condiciones bajo la regién critica. Se recomienda usar la misma

expresion para o . o

Boston y Mathias (1980), sugieren la siguiente extrapolacidon a

temperaturas supercriticas:

0.5 . di !
a, =exp[c,. (I—T,,. )] .3.23
Donde:
¢ =1+3’2i+o.3p,. .3.24
4 =51 .3.25
C

3.1.1.6 Modificaciones sobre las Ecuaciones de SRK y PR

‘Después de-las ‘propuestas ‘de Soave y Peng ‘Robinson {a inclinacién
en la investigacion acerca de las Ecuaciones de Estado Clbicas han
seguido tres rutas bien definidas.

a) Modificaciones del factor o(T,0)en el término atractivo de

las Ecuaciones de SRK y PR.
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Las modificaciones ‘de 1a funcién -delpendié'hté de la temperatura-

ofT ) en el término atractivo de las Ecuaciones de SRK y PR han

sido principalmente .bropuestas .para rhejorar las correlaciones Yy

predicciones de la presidon de vapor de fluidos polares.

La mas popular de todos los modelos generalizados es el modelo
de Soave.

Existen otros tipos de factores que contienen parametros

dependientes de sus componentes; dentro de ellas podemos citar

‘el de Soave

Existen otro tipo de factor que contienen parametros

d_ependientes de sus componentes, dentro de ellas podemos citar

el de Soave y Almeida et all’ &l cual ha sido extensamerite

estudiado:

Las expresiones son:

a(T,)=1+(1-T,)(m+—T"’—) .3.26
Ty =explpA-T)A-T)" +qT ™ -1) - .3.27
Respectivamente.

Los parametros m. y n para el modelo de Soave y p'y ¢ para el

modelo de Almeida et all. estan disponibles para alrededor de

50_0 sustancias para las Ecuaciones de SRK, PR y Patel -Teja-
- Valderrama (PTV).

Es necesario recalcar que las EoS cubicas de dos pardmetros

pueden ser ajustadas para dar buenos resultados de propiedades
“.de -PVTde -fluidos puros al modificar a funcionalidad de 1a

temperatura del término atractivo.

b) Modificacionés de la funcionalidad del volumen en el
término atractivo de presién.
El concepto de “Volumen Cambiado” fue inicialmente sugerido
por Martin *® y desarrollado por Peneloux et all*’.
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Peneloux et all. propusieron una consistente correccién del
volumen en la ecuacion de Estado de SRK, la cual mejora las
predicciones del volumen sin cambios en las condiciones de
equilibrio liquido vapor.

El método consiste en usar un volumen corregido

V=V +t, ..3.28

Donde t es un pequefio factor de correccién del volumen molar.
"Asi ‘para la’ EoS ‘de "Van der ‘Waals "la ‘expresién obtenida es la
siguiente:

RT a
P= -
V+t (¥ +1)*

w3.29

El método ha sido altamente recomendado para el cilculo de
fases y el comportamiento volumétrico de mezclas de
hidrocarburos vy fluidos a condiciones de almacenamiento.

Tsai y Chen'® desarrollaron una EoS denominada volumen-
cambiado-PR o VTPR (de: volumen Translated Peng Robinson) en
la cual la dependencia de temperatura de los parametros de
energia de la EoS fueron regresionados por una expresion
mejorada que da mejores resultados de presiones de vapor.

Mas recientemente, Cabral- et all.*®* usaron. resultados de:
simulaciones moleculares para estudiar la performance de la EoS
denominada’ VTPR. Los autores enfatizaron en los efectos
especiales de la combinacion de reglas para las mejores
predicciones de EVL y propiedades de exceso usando la Ecuacién
de Estado VTPR-Leonard-Jones.

A pesar de los progresos hechos sobre este tipo de
-.modificaciones, -las .EoS del tipo de VTPR .no han llegado a ser
populares para usos practicos.
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¢) Ecuaciones de Estado de Tres Pardmetros

Se han mencionados varias veces que unos de los mayores
inconvenientes de las EoS del tipo de Van der Waals es que ¢l
factor de comprensibilidad critico se toma sobre valores ajustados
indiferentes de la sustancia; asi:

Zc EoS
0.375 Tvaw
0.333 RK y SRK
0.307 PR

Para superar esta deficiencia, se ha sugerido que el valor

calculado de Z. sea reemplazado por un pardmetro critico

ajustable, dependiente de la sustancia.

Himpan®® hizo la mayor contribucién en esta direccién, pero la

idea no gand popularidad especialmente por el éxito de otras
' ecuaciones -mas simples.

Patel y Teja® volvieron a trabajar la ecuacién previamente

propuesta por Heyen® para obtener:

RT aca(T)

P= - ..3.30
Vb V(¥ +b)tc(V—b)

Las constantes @ by ¢ son determinadas como funciones de dos

parametros dependientes de las sustancias: /;c y F. Valderrama®

ha generalizado esta ecuacién usando el factor acéntrico (@) v el

factor de compresibilidad critico (Z2c) como parametros
generalizados. _

“Como ‘consecuencia ‘se ‘ha obtenido fla mejor ecuacidén -para
predecir el VLE del CO; a condiciones de almacenamiento sin usar
parametros de Interaccién.

2127
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3.1.2 Aplicaciéon de las ecuaciones de Estado cabicas a Mezclas.

Hasta hace algunos afios la mayoria de las aplicaciones a mezclas de las
- E0S contemplaban el uso de reglas de mezclas clésicas. ,

Con el fin de mejorar las predmmones de mezclas se ha mtroduudo un
parametro de interaccién dentro del término de fuerza en las EoS del
tipo de Van der Waals.

Sin embargo, se ha observado que aun con el uso de parametros de
' '-'lnteracaén las reglas-de mezclado cldsicas de Van der Waals para un
fluido, no proveen valores con aceptable exactitud para sistemas
complejos
“Durante los 20" uitlmos afios, se -han hecho esfuerzos con el fin de
extender la aplicabilidad de las EoS cubicas a la representacion exacta
de equmbrlo de fases para. . S|stemas altamente polares, mezclas
” asoaadas y otros tlpos de sistemas complejos.

Las diferentes aproximaciones presentadas en la literatura incluyen el
uso de multiples parametros de interaccion en reglas de mezclado
cuadréticas, la introduccién del concepto de Compo.éiciiﬁn Local, la
conexion entre modelos de energia de libre de Gibbs Y Eo0S, y el uso de
reglas de mezcla no cuadraticas.

3.1.2.1 Reglas de Mezclas Clasicas.
En el pasado se utilizaron simples reglas de mezclado en la EoS del
tipo de VdW en la mayoria de las aplicaciones. Estas reglas de

mezclados conocidas como reglas de mezclado cldsicas son las
siguientes:

i j

b= > xxb, ..3.32
T
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c=)) xx;c, ..3.33
P

Comunmente, la media geometria ha sido usada para calcular el

parametro de fuerza ¢ y la media aritmética ha sido usada para el

calculo de los pardmetros de volumen b,y C; .

Tres parametros independientes de la concentracion han sido

introducidos dentro de & ,b,]-yc,']- con el fin de mejorar Ia

correlacidn de equilibrio de fases.

a; = jaa,(1-k;) ..3.34

1
by =2 (0 +b;)(A = B;) ..3.35

1
i =5(C,- +¢;)1-9;) ..3.36

Estas modificaciones guardan la dependencia cuadrdtica en la
.composicion -de los .parametros de las EoS y la dependencia
cuadratica en la composicion del segundo coeficiente de Virial.

La introduccion de los parametros k,-j, B, y J; no mejoran las

correlaciones en algunos caso como se encuentran en los procesos
que contienen fluidos supercriticos y en los procesos de destilacion
del vino.

Los parametros k;,f, y &, usualmente son calculados mediante

analisis de regresion de datos experimentales de equilibrio de fases.
-La-idea principal -en el -analisis ~de~regrési6n -es -aplicar-la -EoS -en :el
cédlculo de una propiedad particular y minimizar las diferencias entre
el valor calculado y el experimental.

" Los “valores “de los pardmétros “de interaccién “que “minirmizan las
diferencias son los valores dptimos de los parametros de interaccion.
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3.1.2.2 Reglas de mezclas dependientes del volumen.

Para el desarrollo de este tipo de reglas de mezclas se ha utilizado el
concepto de composicién local y aplicaciones de las ecuaciones
clibicas de Estado a sistemas altamente no ideales.

Mathias y Copeman® introdujeron algunas modificaciones al trabajo
realizado por Mollerup.

Mollerup, derivé un modelo composicién local que podia ser aplicado
-a-las EoS.de .del tipo VdWw.

Su derivacion fue basada sobre una expresion generalizada del
modelo termodindmico NTRL para la energia residual al introducir
’pia rametros de-energia dependientes de fa-densidad.

Mathias y Copeman demostraron que el modelo de Mollerup
denominado: DDLC (density —dependent Jocal composition) extendido
“a'la EoS de PR, predecia inadecuadarrente cosficientes ‘de fugacidad
para mezclas no polares con diferentes tamarios moleculares.

El modelo que propusieron Mathias y Copeman denominado DDLC
para la ecuacién de Estado PR fue lo que consideraron demasiado
caro para cadlculos computacionales por lo que formularon el
siguiente modelo truncado:

Am=ZZx,xjal.j(l—-kij)-
L

L [Z +B(1‘“/5)].zx~_ai2{z.x-idy.2ﬁ-(g—xidg.)zJ ..3.37

28 RINZ | Z+BA+2)| 5 1 |5 -
Con:
&, =k,
d,=d,
k= d, =0

w

Con este modelo se han reportado buenos resultados de EVL para
sistemas binarios liquidos vapor y liquido-liquido, y sistemas agua-
hidrocarburos.
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Sin embargo muchos investigadores como Sandler y otros reconocen
que 1a importancia del trabajo de Mollerup radica en el desarrollo de
mejores reglas de mezclados para EoS.

3.1.2.3 Reglas de mezclas no cuadraticas.

Las reglas de mezclado cuadraticas son usualmente suficientes para
la correlacion de equilibrio de gases de sistemas simples. _
-Para -el tratamiento -de sistemas.mds-complejos, -Panagiotopoulus y
Reid?® introdujeron un segundo pardmetros de interaccién al hacer el

parametro %k, dependiente de la concentracién. Asi la regla se

transforma en una regla de mezclado no cuadratico.

a. = a.a.[l—k..f(k..—k..)x.] 3.38
-y 1J y y gy

Con:

kii = k,ﬂ

Expresiones similares a la de Panagiotopoulus y Reid han sido
presentadas por-Adachiy Sugie®-y-otros.
Las reglas de mezclas cldsicas y no cuadraticas pueden ser

resumidas en términos de dos parametros &, y J,.

Asi:
kg =0,X, + 5.,'-"?,' ..3.39

3.1.2.4 Reglas de Mezclado: EoS—Energia Libre de Gibbs.

Entre las aproximaciones modernas publicadas en la literatura para
Qescribir el equilibro de Fases en mezclas, los métodos “Ecuaciones
‘de Estado + Energia Libre de Gibss”, se pefﬁlan como los mas
apropiados para el modelamiento de mezclas con componentes
altamente asimétricos.
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Estos modelos han sido extensamente usados y abli-cados‘ a mezclas
Vapor-liquidos a bajas y altas presiones, a Equilibrio Liquido-Liguido
y Equilibrio Gas-Sdlido.

Existen muchas investigaciones que han contribuido en esta 4rea.
Wong y Sandier? propusieron una regla de mezclas para EoS cuibicas
de dos pardmetros consistentes con los requerimientos de la

mecanica estadistica.
> -Reglas de Mezclado-de Wong-Sandler.

Esta nueva regia de mezc:lado para ecuaciones cubicas de

---estado relaciona’ 1'a er'rergra flibre - de “exceso™ de - Helmholtz ‘a
presion infinita a partir de una EoS con la obtenida a partir de
un modeio de coeficiente de actividad. ,

”EI uso de’la energia Ilbre de Helmholtz asegura que el ségundo

coeficiente de virtal calculado a partir de una EoS tenga una
dependencia cuadratica en la composicidn como requiere la
me'cénica estadistica. Consecuentemente esta regla de mezcla
produce los limites correctos a bajas y altas densidades sin ser
dependiente de la densidad.
Esta nueva clase de Reglas de mezcias es independiente de la
densidad en Iaé que el parametro de Energ.ia" any el parédmetro
de Volumen excluido b, de una EoS cubica son determinados
para dar la correcta dependencia de la composicion del
seguhdo coeficiente de Virial. |

Teoria de las reglas de mezclado de WONG-SANDLER

Para aplicar una EoS a una mezcla; los pardmetros a;, y b, de
dicha ecuacién son hechas funciones de la composicién usando
una regla de mezclado del siguiente modo:

a, = zz.x,.yja,.aj ...3.40
i
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bm = zzxiyjbibj ..3.41
P .

Sin embargo, las siguientes reglas de combinaciones son
generalmente asumidas

a.= laa.(1-k.) 3.42
i i i

bt.+b.
;= 1y ..3.43

-Donde - kij -es -un parametro - de -interaccion - caracteristica - de

cada par binario.
La relacion entre el segundo coeficiente de virial B(T) vy los

parametros de la ecuacidon de estado es:

B(T)=b—— ..3.44
RT

También se tiene a partir de la mecanica estadistica una

funcién del segundo coeficiente de viral con dependencia

cuadratica -de. la -composicion.

By(T) =33 xx,B,(T) ..3.45
i
Por lo que se puede obtener:
b, —om a
= =) 2 XX (b——).. ..3.46
" RT Z; T
La siguiente expresion fue planteada como digresion por los
autores:
a
xx.(b—-—)..
EExn -y
bm = 7 3,47
)
RT
a =b F ...3.48
m “m (x)

Donde Fx) es una funcidn arbitraria de composicion.
Para componentes puros la ecuacion del segundo coeficiente de
Virial de términos cruzados puede ser escrita como:
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a.
o, ——)+(b —L

a J- '
(b - —R?)U = 5 RT a- klj) ...3.49

En esta ecuacién k; es el pardmetro de interaccién binario del

segundo coeficiente de virial.

Luego de seguir una serie de analisis termodinamicos se llega a
las expresiones que se conocen como las reglas de mezclado
-de Wong-Sandler:

%.%‘. x ( —Ef)ll |
b = = .3.50
1+ A ( i %
(=)~ Z‘ (b RT
a. :
= in‘bi._AooE(x) ..3.51
1 7

Adicionaimente estas reglas de mezclado pueden ser aplicadas
a mezclas que previamehte no han sido descritas
adecuadamente por una EoS.

Existe la posibilidad de usar la energia libre de Gibbs de exceso
por la energia libre de Helmholtz de exceso.

La relacién entre estas dos propiedades es:

GE =A% + PVE ..3.52

La relacién de Energia Libre de Gibs de exceso son usados
generalmente a presiones bajas donde VB es usualmente

pequefia por eso la diferencia entre G* y 4* es pequefia.

Como una excelente aproximacion se tiene:

G (1.x,P=baja) = A" (T x, P=baja) = A (T,x,P=0) 3.53
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3.1.2.5 Reglas de Mezclas de Mansoori et all.

Un nuevo concepto para el desarrollo de reglas de mezclado para EoS
consistente con la Teorfa de la mecénica esta_distica de las reglas de
mezclado de Van der Waai’s fue introducido por Benmekki y
Mansoori®®
Este concepto esta basado en los argumentos de la mecanica
_ estadistica y de hecho estas reglas son para constantes de EoS y no
- para cualquaera funcuon termodindmica de estado que podrian
aparecer en una EoS.
~ Para estas reglas de mezclado, las EoS clibicas deberén ser rescritas.
~Por eJempfo la-E0S de PR es reformulada -COMO:
xr 4, +RTd, —2[a d KT

P= - |
,_.V-==b_m : V(V+bm)+bm(y_bm)- ...3.54

Donde:

"n n
a, = szixjaij ..3.55

=1 f=1

n n

=sziijij ...3.56

i=1 j=1

n n

dm = szixjdij ..3.57

i=1 j=1

Las combinaciones de reglas para aij’bij Y dij son dados por Kwak-

Mansoori (KM) y son:



30

a; =a(Tw.)(lﬂl=‘mi)2 ...3.58
0.07780RT .
bl- = —‘P—‘i .-.3-59
L.
a(T ym.?
dl = —%—l' ...3-60
ci '

pl/3 4p 173
i

. — J N3 3.
b _‘,(__2.__) -8 3.62
dl/34+4 1/3
! J 3 ,
d,ij"( ; )° (@ 5{,},) ..3.63

3.1.3 Aplicaciones de las ecuaciones cibicas de Estado a fluidos
en Condiciones de Almacenamiento.

Las aplicaciones de las EoS para correlacionar el EVL y la propiedad de
fluidos almacenados han recibido especial atenciéon.
~ Sorprendentemente las EoS ‘clibicas han mostrado buena capacidad -
para correlacionar el EVL y propiedades volumétricas de complejos
fluidos almacenados.
Dos planteamientos son usualmente usados en estas aplicaciones.
Uno de ellos tiene que ver con el uso de pseudo-componentes, esto es
agrupar las mezclas en un limitado nimero de fracciones y cada
fraccion tenga propiedades criticas especificas y factor acéntrico
especifico. o T o
Estas lpropiedad'es;sorf calculadas usando las conocidas correlaciones
estandares.
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El otro planteamiento es la representacion de las propiedades
naturalmente como se encuentran las mezclas almacenadas a- través de-
una continua distribucién usando algunas propiedades caracteristicas
como el peso molecular o la temperatura normal de ebullicion.

Este método es conocido como “continuidad termodindmica”, un
concepto que ya fue usado por Bowman-Edmister?® *°

Xy et al®® y Danesh et all *%evaluaron la performance de varias EoS
para predecir el comportamiento de fases y propiedades volumétricas
.de fluidos-almacenados.

Presiones de saturacion, densidades de gases y liquidos, y relaciones de
equilibrio de varias mezclas multicomponentes fueron correlacionadas
-usandoEoS ‘seleccionadas.

Las principales conclusiones obtenidas a partir de estos trabajos son:

a) La ecuacion modificada dé Patél-Teja-Valdérrama (PVT) y la
ecuacion de Zudkevitch-Joffe-RK son  superiores a todas las
demas EoS para el tratamiento de mezclas almacenadas.

b) La capacidad de las Ecuaciones de Estado SRK y PR para predecir
densidades de liquidos fueron mejoradas al ser incluidas el
concepto de volumen cambiado.

¢) Los volumenes de las fases obtenidas mediante calculos de flasheo

. erron--»insatisfechos~con-todas-lastoS- probadas.

d) La concentraciones de las fases fueron razonablemente predecidas

por todas las ecuaciones usadas y en todas condiciones.

3.1.4 Apiicaciones de las Ecuaciones Cabicas de Estado a
Mezclas que Contienen Componentes Supercriticos.

Las ecuaciones de Estado son usualmente empleadas para correlacionar
datos de equilibrio de fases a altas presiones que generalmente son
- sistemas: que contienen:componerites supercriticos.

El primer esfuerzo para modelar el comportamiento de fases en
sistemas que contienen componentes supercriticos fue hecho usando
‘fas “ecuaciones" de ‘Virial, {os-cuales -no fueron “exitosos. ‘L0s" mejores
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resultados fueron obtenidos usando las EoS ctbicas como la de PR*? y la
de SRK3,

Se han empleado varias combinaciones entre EoS cubicas y reglas de
mezclado sin embargo ninguno de los trabajos representa un estudio
completo sobre el problema de equilibrio de fases en sistemas que
contienen fluidos supercriticos.

Asi, el problema que aun no esta consumado y existe un amplio espacio
para investigaciones sobre los diferentes aspectos del modelamiento
.del-equilibrio de fases.

En general, todas las investigaciones parecen sefialar que de acuerdo al
conocimiento actual del problema se necesita incluir mas de un
- pardmetro -de-interaccién -aun -en-modelos ‘complejos como ‘los del
grado de dificultad de las reglas de mezclado de Wong-Sandler.

En la practica comin en varias aplicaciones de las EoS cabicas}a
ThézZclds quie “Coritierien “fluidds “supercriticos ‘Se Ha analizado Ios
resultados en términos del solvente supercritico en la fase gas, y,.
Algunos informes y conclusiones optimistas encontrados en la literatura
son usualmente reportados al analizar la concentracién del solvente en
la fase vapor (generalmente CO,) y no la concentracién del soluto, y,,
como debe ser para probar la exactitud de una EoS.

Los estudios presentados en la literatura reportan desviaciones en los
calculos de la concentracion del solvente en la fase gas (Estas

- concentraciones: son generalmente mayores:-que-0.999) menores-al-1%

y las desviaciones de los calculos en la concentracion del soluto (estas
concentracaones son generalmente cercanas a cero) pueden alcanzar

aibres mayores que “200%, cuando“al porcentaje’ de- desviacién -se

expresa como:

yexp _ycal
yexp

Estas altas desv:acnones obtemdas en la concentracnon del Soluto en la

fase gas ( y2) ‘usualmente no son- reportadas y: drscutndas -en-trabajos

publicados acerca del modelamiento del equilibrio de fases en mezclas

que contienen componentes supercriticos usando EoS.
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3.2TERMODINAMICA DE LA FASE LIQUIDA

3.2.1 Soiuciones Regulares y Correlaciones de Chao Seader.

Esta teoria se puede aplicar a mezclas no polares utilizando
solamente propiedades de los componentes puros.

Existen correlaciones que se pueden aplicar a mezclas que contienen
componentes polares siempre que se dispongan de datos
experimentales que permitan calcular los parametros de
interconexion b’iharia que son partes de las correlaciones. Caso
contrario se pueden utilizar para realizar estimaciones los métodos
de contribuciones de grupos. o

vk‘Péra especies' menos voldtiles en una ‘mezcla la dependenciade los
valores de K con respecto a la composicién se debe principalfnente al
comportamiento no ideal de la solucién liquida.

Prausnitz, Ednister y Chao® demostraron que la relativamente simple
teorfa de soluciones regulares de Scatchard y Hildebrand® se puede
utilizar para estimar las desviaciones del comportamiento ideal de las
mezclas liquidas de hidrocarburos.

Expresaron el valor de K del siguiente modo:

0
Wgum

b, ..3.64
i

Debido a que las correlaciones sencillas basadas en coeficientes de

K, =

actividad (y) generalmente no son exactas se utiliza la teoria de

soluciones regulares para mezclas de hidrocarburos.

Esta teorla se basa en el principio de noidealidad debida a las
diferencias de fuerzas de Van der Waals de atraccién dé las fuerzas
presentes. Las soluciones regulares tienen un calor de mezcla
endotérmico y todos los coeficientes de actividad son superiores a
uno.

“Las fuerzas atractivas désiguales entre parejas de moléculas
similares y diferentes tienden a provocar segregacion de las mismas.
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Sin embargo, puede suponerse que esta segregacion tiende a ser
contrarrestada  por la énergia térmica dando Iugar é’ que las
concentraciones moleculares locales sean idénticas a las
_concentraciones globales de la solucion”

Por tanto, ia entropia en exceso es cero de forma que la entropia de
soluciones regulares es igual a la de soluciones ideales, en las que las
moléculas estan dispersas al azar. También, una solucion atérmica es
aquella cuya entalpia en exceso es cero.

" Para-una- solucién- real -la -energia libre-molar - g -es la -suma -de -las
energias libre molares de la solucién ideal y la energia libre molar en
exceso g” debido a los efectos de no idealidad.

Para una solucion liquida:

g= i x,.'g,. +'RTZc:‘xi‘Lh(x;.) + "gE
i=1

i=l

= Z (x,g, + RTx,Ln(x,)) + g° ..3.65

]

Donde la energia libre molar en exceso es la suma de las energias
libres parcialés friolarés en excaso.

La energia libre molar en exceso esta relacionada, segin la
termodindmica cldsica®’, con el coeficiente de actividad de la fase

liquida por:
-E ’_a ﬂth ' l—a ‘I’lth
z RT e RT
L) S| =By
RT _ on RT <~ ox,
L _JP,T,nj | L _1"",T,xF

..3.66



35

Donde:

JEiL, T2k reiy ki

El problema radica en encontrar cada uno de los términos de la
ecuacion anterior para el caso de soluciones reales, las ecuaciones
mas conocidas son: Margules de una constante, Margules de 2
.constantes, Van-lLaar -de -dos .constantes, -Scatchard — -Hammer de
dos constantes, Wilson de dos constantes, NRTL de dos y tres
constantes, UNIFAC y sus modificaciones®®

3.2.2 Modelo de Van Laar.

Es un modélo flexible, sencillo y con capacidad de ajustarse a
muchos sistemas.

La ecuacién de Van Laar® fue aplicada ampliamente a la préctica.
Las constantes de interaccion de Van Laar Ay y Aj son en teoria,
solamente constantes npatfa una -particular .pareja binaria a una
temperatura dada.

En la préctica, con frecuencia se calculan a partir de datos isobaricos

-que - cubren-un-intervalo- de tem peratura.
Van Laar indica que Ay varia de la siguiente manera con la

temperatura.
o Yy
7 RT ...3.67

La teoria de soluciones regulares y la ecuacion de Van Laar son

équivaléentes para una $olucion binaria asi:

_ Vs sy
A4, = RT (6,-9,) ..3.68

La teoria de Van Laar puede ajustar curvas de composicion-
coeficiente de actividad tanto para desviaciones positivas como
-negativas que presentan-maximos y - minimos.
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Para mezclas’ multicomponentes es frecuente despreciar las
interacciones ternarias y superiores para suponer un sistema pSeudo
binario. _

La expresion que resulta para el coeficiente de actividad depende
solamente de la composicién y de las constantes binarias.

Zx Al .x Zx A
Ln(y,) =42——|1-

I-x, x,.zc:( ) (1 x)ZxA

J=l

..3.70
Esta ecuacion esta restringida para condiciones en las que todas las
parejas Ay y Aj; son del mismo signo.
‘Se considera A; = Aj;j= 0.
Hala ét all.* y Holmes y Van Wilke*t pr agantan amplias tabulaciones
de constantes de Van Laar.

Cuando Ay < 0.01, 7, esdel orden de 1.00+ 0.01 y es razonable

admitir que la solucién es ideal.
Cuando no se’ “dispone de las” constantes bmanas ‘de Van Laar se
recomienda los siguientes pasos:

a) Para isdmeros y parejas de sustancias homoélogas que tienen
puntos de ebullicibn cercanos se admite que forman
soluciones ideales, A; = A;;= 0.

b) Para parejas de hidrocarburos no polares y que se ajustan
a la teoria de soluciones regulares se puede utilizar la ecuacion
3.29 para estimar Ay y Ay. ,

¢) Para pareJas polares y/o no .ideales las constantes de Van
Laar pueden detérminarsé a partir de coeﬁaente dé actividad
calculados a partir de datos experimentales.

d) Cuando existen datos para parejas intimamente relacionadas
se puede recurrir a interpofacién o extrapolacién.
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Cuando los datos son isotérmicos o isobdricos en un estrecho
intervalo de tefriperatura, la determinacién de las constantes de
Van Laar se realiza en forma directa .

3.2.3 Modelo de Wilson y el Concepto de Composicion Local.

Las mezclas de moléculas polares auto asociadas con moiéculas no
polares pueden presentar una fuerte no idealidad con desviaciones
positivas.

Para una solucién __de composici_én global e:qu,im‘olar de dos
componentes, el ordénamiento de las moléculas  del tipo 1 y tipo 2,
no se origina al seguir una regla establecida, sino que las moléculas
~ se agrupan en funcién. a las. mteracc;ones exnstentes entre ellas, de
tal forma que generalmente la composncmn local dlﬁere de la
composicion global*?

Wilson*® encontré una nueva expresién para representar la energia
libre de una mezcla la cual tiene la ventaja de que un sistema
con “m" componentes, probablemente puede ser ajustado con
n{n-1) parametros obtenidos de los pares binarios.

Esta ecuacion, la cual cumple con las leyes de Raoult y Henry en los
“fimites” X;=1 y - X;= O es:

GE
O S-S,

Donde:
X; =fraccibn molar del componente I,

AJ-/,- = parametros ajustables‘(A,-,,- =0, Aﬂ, # A,-;-; )

Como resultado para una mezcla binaria tenemos:
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G* |
7= —x,Ln(1— 4,,,x,)~ x,Ln(l~ 4,,,x,) 3,72

F

Los dos parametros Az/: y As/2 son positivos si la desviacién de la
idealidad es positiva y los componentes son negativos si la desviacion
“es a partirde la “‘id‘e‘al’i‘d‘ad“hegativa.

En algunos casos los parametros pueden tener signos opuestos.
La desviacion a partir de la idealidad dependerd del componente que
“tiene al mas grande efecto y pbdh’a‘tahﬁbién cambiar el signo.
Valores de los parametros iguales o mayores que la unidad
producirian valores imaginarios para la energia libre de exceso en
algunas composiciones.

Sélo valores menores que la unidad son requeridos en este caso,
sin embargo un parametro cuyo valor es la unidad, tiene un
significado de cero interaccién entre dos moléculas.

A partir de la ecuacién (3.30) el coeficiente de actividad de un
componente es determinado como:

Ln(}/i)=—Ln[l—Zx J,,J+1 2 ( ’/')

w3.73
1 Z.kkAk,J

Para una mezcla binaria, esta ecuacion luego de un reordenamiento

‘de términos se puede expresar asi:

p
x, A x, A
La(y,))=—-Ln(l- 4,,x,) + x,| ——2— - 121 ) 3.74
2 \I_Alllxl 1-4,,x,
' 7
x,A x, A .
Ln(y,)=—-Ln(l— A, x)+x | —212 71720 | .
(72) ( 1/2 1) 1\1_1‘1“23‘:1 1—A2,1x21 ..3.75

Wilson propone que a partir de una relacién similar a la ecuacién de

Flory — Huggins se puede definir la siguiente ecuacion:
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gi—8i
4, =1-| 1 { o J
A 14 € ..3.76
Donde:
Ai/jiAj/i

¥V, = volumen molar del componente X

A disolucién infinita:
Ln(y))=1=Ln(A4,,,) = Ln(A4,,,) .3.77

Ln(yy)=1-Ln(4,,)-Ln(4,,,) ..3.78

Ventajas del Modelo de Wiison

a) Representacion segura de base de datos a partir de pocos
parametros. ‘

b) Predicciéon de propiedades para sistemas multicomponentes a
partir de parametros obtenidos para mezclas binarias.

c) Se obtiene una semitedrica interpretacion de los datos
obtenidos.

Limitaciones del Modelo De Wiison.

Dentro de los datos sistemas liquido-liquido analizados por Wilson
se obtuvo resultados poco adecuados y adema4s la ecuacién presenta
problemas para predecir inmiscibilidad, por lo que se usa un
pardmetro empirico para vencer este probiema y la ecuacion de
Wilson queda expresada asi:

RT =_sziLn(;xjAj/iJ ..3.79

i
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El pardmetro C puede ser igual a la unidad'-‘en"m‘uchos casos, sin
embargo para predecir separacién de fases deberia ser mayor que la
unidad.

' 3.2.4 Modelo NRTL (non random two liquid)

El concepto de composicidon de Wilson (1964) dio como resultado a
una ecuacion cualitativamente diferente. | ' |
Ademas provee un método conveniente para la introduccion de non
randomnes dentro de modelos para el tratamiento de mezclas
liquidas.

Sin embargo la ecuacién de WiISon también contienen algunas
propiedadeé poco deseables; especialmente importante es su
inaplicabilidad & mezclas liquidas con $6lo miscibilidad parcial.

En un esfuerzo por solucionar esta desventaja fue desarrollada una
nueva ecuacion para correlacionar la energia libre de Gibbs.

Esta ecuacion es llamada ecuacion NRTL .(non random two liquid)

(1968) desarrollada por Renon y Prausnitz*4®

representa una
extension aceptada de Wilson. La ecuacion NRTL es aplicable a
sistemas -multicomponentes - liquido-vapor, liquido-liquido -y -liquido-

liguido-vapor.

La "energia "libre én "exceso ‘para ‘el “sistema ‘liquido "se “expresa
mediante una extension de la teoria de celda de Scott donde
solamente se considera las interacciones de dos moléculas.

G E c ¢ '
ﬁ :.; xl Z xj,.Tﬁ | ...3.80

Las ecuaciones son las siguientes:
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Para sistemas multicomponentes

Z T,Ga%; |
Ln(y;) = Flc T Z
| Z'Gkixk g

k=1

¢ \
pREMEE
X Gij k=1 '

e I R |
2.Gy% 2G|
k=1 J

= \

..3.81
Donde:
G. = e(ajirji)
ji = ..3.82
Los coeficientes T vienen dados por:
_ gij - gji
Ty = T ..3.83
g . = g
[ _j'ﬁ]—,—y ..3.84

8i;»-8 ;i : energia de interaccién entre parejas de moléculas.

G,2G

1."'9

7, #27,,G, =G, =0 y 7,=7,=0

ji?

Para sistemas binarios

(=] —20n ., uCn 385
(xl + szzl) (xz + leIZ)
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| 1,GL 7,G ;
Ln(y,) = x; { . B2 .3.86
(xz + lelz) (xx + szzl)
Dilucion infinita
Ln(ylw) =Ty T7), 'eXp(_a'lzfu) ...3.87

Ln(y,) =T+ Ty exXp(—a751) ...3.88
3.2.5 Modelo UNIQUAC

El modelo UNIQUAC (universal quasi — chemical ) (1975) propuesto
por Abrams y Prausnitz*®47%® establece los coeficientes de actividad
sobre una base mas simple aunque mas tedrica .

Para su desarrollo se utilizé la mecanica estadistica con el fin de
deducir nuevas expresiones de la energia en exceso. Es un modelo
con” “aplicabilidad ‘a mezclas de moléculas que difieren
apreciablemente tanto en la forma como en el tamafio.

UNIQUAC utiliza el concepto de concentraciones locales en vez de
“fracciones ‘en volumen focales y fracciones molares focales. Esta
ecuacion utiliza la fraccion de érea local 6y como variable primaria
~de concentracion, que se determina representando una molécula
mediante un conjunto de segmentos unidos.

Adicionalmente se considera dos pardmetros estructurales:

a) El ndmero relativo de segmentos por molécula, r, pardmetro
de volumen y

b) La superficie relativa de la molécula, g, parametro de
superficie.

Estos valores son calculados a partir de datos experimentales.

Para una mezcla liquida multicomponente el modelo UNIQUAC
conduce a la siguiente expresion para la energia libre en exceso.
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Zq,x Ln ZHJ ji | ..3.89

‘En el segundo miembro de esta ecuacion, los dos primeros términos
toman en cuenta los efectos combinatoriales debidos a diferencias
de tamaﬁo y forma de las moléculas, y el dltimo término representa
una ontnbucuon residual debido a diferencias de fuerzas

mtermoleculares

Donde:
_ xiri
Vi=— : Fraccién de segmento. ..3.90
Z xibri
i=1

o _ %4,
i . : Fraccién de area. ..3.91

> xq,
i=1

Z = numero de coordinacién de red, que se toma igual a 10

o Uy ~ uii‘
T.=€XPp ———m
i =P T TR :3.92

Las ecuacnones par cdlculos de coeficientes de actividad son los
snguu‘-:ntes



Sistemas Multicomponente,

Lnty)= Ln(r?)+ Lar )

7 2
[W:J-:- ZQ'IJ{% )+ L, —y/—’Z(ijj)_F

X, x'!- jfl

H

__ ooy of e )
L ~L oT, |- | =LY o
ql H n[; J Ji) ; ‘ ngkT,‘j i ..3.93
=1

L 2‘[%]("1 - ‘?f)_h(rjhl_l) 394

Sistema Binario

Ln(y,) = Ln[lyl] _qan[Q J+W1[ iLz]_
*1 2 ¥ s

T, T
q,Ln{@, +0,t +9q( e 12 J
1 ( 1 2 21) 291 9, +8,7,, @, +0,1,

395

Ln(y,)= L'{ﬁ) + qub{ﬁ}é %[Lz ~2, )—
X2 2 v, A
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L, o | T T
0. +0:7:)+ 0.4 12 _ 21 |
q; n( 2 1712) 192(62_'_612_12 91_*_922_21)

..3.96

Sistema a Dilucién Infinita.

L”(?’l) Ln( )"‘ %Ln(qlrz)""[ 1——’:1‘—L2:l+q1(1—Ln2'21—2'12)
r 2 q>h Fy

..3.97

o Y Z " q,7, ’ 7.
Ln(2y=Ln| 2 |+ Zq,1n 20 || L, -2 L, |+4,(1- Lnz), - 7,,)
\n) 2°° ) no
.3.98
" Los autores encantraron que ‘para sistemas va p.b'f"-’“l iquido la -ecuacion

UNIQUAC es tan exacta como la ecuacion de Wilson, pero la ventaja
importante es que la ecuacion UNIQUAC es aplicable a sistemas

o tiquide-liquido.

Se ha desarrollado un metodo llamado UNIQUAC—A basado en la
te0r|a de Werthem ‘en el cual eI enlace hldrogeno es tratado
como una fuerte interaccion fisica mas que una reaccion quimica.
Este modelo UNIQUAC-A, puede ser usado para la prediccion del EVL
“binario en mezclas asociadés_; Aadiciona_lmeht:e este"r’nodelo incorpora
un tercer término en el calculo de coeficientes de écﬁvidad.

Ln(y,)=Ln(y;™ )+ Ln(y; ) + La(y;™) ..3.99

"-Donde 1os pardmetros de interaccién 'se calculan a partir de la-energia
libre de Helmholtz.
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3.2.6. Modelo UNIFAC

Este modelo permite predecir los coeficientes de actividad en fase
liguida- aun cuando no se disponga de .détos experimentales del
equi’i‘i’br'io entre fases ni sea valido el concepto de soluciones
regulares debido a que estén presentes compuestos polares .
Para tales predicciones Wilson y Deal y después Derry Deal en
los aﬁps de la década de 1960, presentaron..n]é_tqdos basados en el
. tratamiento de una solucién  como una mezcla de grupos
funcionales en vez de moléculas .
La exactitud de la representacién molecular es direc__tamente
-"propékt:ional al ndmero .~de'-g'|?ljpos -ytilizados en cambio ‘disminuye
la ventaja del método de contribucién de grupos debido a que es
necesario una mayor cantidad de grupos; en la practica se puede
" tilizar 50 grupos funcionales para presentar miles de ‘mezclas
liguidas multicomponentes .
El meétodo UNIFAC (UNIQUAC Funcional -~ Group Activity
Coefficients) de contribucidon de grupos, presentado por primera vez
por Fredenslund, Jones y Prausnitz*® y desarrollado después para su
aplicacién préctica por Fredenslund et all.>° también por Fredensiund,
Gmehling y Rasmussen® posee muchas ventajas.

Ventajas del Modelo UNIFACS2

a) Predice el ELV sin emplear datos experimentales.

b) Los pardmetros Ry Q se encuentran con gran facilidad vy
con estos se puede predecir el EVL para sistemas
multicomponentes.

c) Predice azeotropia binaria.

d) Modelos modificados permiten predecir EVL, ELS y ELL de
sistemas multicomponentes.

Desventaja de! Modelo UNIFAC®®

El modelo UNIFAC estandar no predice adecuadamente el equilibrio
“fiquido =fiquido.
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El modelo UNIFAC esta basado en el modelo UNIQUAC, donde los
parametros moleculares de volumen y de area en los términos
combinatoriales se sustituyen por:

Q)
”}=FZU R, ..3.100
£k

0
=X 00, ..3.101
k

k

4 i 7 - 3 7
Siendo U, el nimero de grupos funcionales tipo K en la molécula

i,Y RyYy Qi los parametros de volumen y area respectivamente para
el grupo funcionai de tipo K.

Las ecuaciones estan dadas por:

Ln(y,) = Ln(y;) + Ln(y;") .3.102

Ln ‘(7?’) —1-Ji+ Ln(J,)~ Sq,[l Y, (—J—ﬂ ..3.103
L L

In(y®) = Z o@|Ln(r,) - In (@ ®)] 3,104

Donde I k es el coeficiente de actividad residual del grupo funcional

() . .
K en la zona mezcla real y 1_; es la misma magnitud pero en

una mezcla de referencia que solamente contiene mezclas del tipo i.

() = Oy |1- I (3 0, T ) - ZZ?BT’;‘

..3.105
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- X0, o
= ..3.106

ZX Qn

Z‘ v,"%,
X = > ]Z 0Px,) ..3.107
;o

o ay
T4 =eXP(——;, ) ..3.108
Dbndé':

19{:,,, = fraccién de drea de grupo m
X, = f‘ré‘c’cié‘r.\"moll'é"r‘d'el {.jr‘ub'o m en la solucién

T k- = parametro demteraccmndegrupo

| amk * a,,
Se dlspone de ampllas tablas de vanres par. Rk » Q A amk y akm

Aunque los vafores de R y Qk son -diferentes para cada grupo

funcional, los valores de @, son iguales para todos los subgrupos

de un grupo principal.
3.2.7 MODIFICACIONES DELMODELD UNIFAC.

El modelo UNIFAC estandar fue aplicado por primera vez por
Fredeslund y otros, para el disefio computarizado de columnas de
destilacién para lo cual se utilizd 16 grupos UNIFAC, existentes hasta
la fecha.

Skold y otros, hicieron una revisibn del modelo UNIFAC,

incrementando a 34 el mismo grupo UNIFAC.
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Jensen y otros utilizaron el modelo UNIFAC para' calcular la presion de
| vapor de sustancias puras; Magnusen et. all., utilizaron el modelo
UNIFAC para la determinacién del ELL usando 32 grupos UNIFAC, Ben
y otros, realizaron una extension del método‘ de contribucion de
grupos para la prediccion de la presi'én de vapor de sustancias puras.
El método UNIFAC ha sido constantemente revisado, con el propésito
de mejorarlo y/o incrementar el nimero de grupos UNIFAC.

Gmehling y otros, revisaron los parémetrps y presentaron la revision
y -extension 2, donde -se -tiene »alreded‘or‘-de 40 '-grlupos UNIFAC. Una
afio mas tarde los mismos autores revisaron el trabajo anterior
poniendo énfasis a los grupos C=C y CCl, incrementaron a 41 el
‘numero-de-grupos-UNIFAC.

Tiegs y otros, hicieron una revisién de los trabajos anteriores
especialmente de los grupos anilina, N-metil pirrolidonas y fueron
ifitaduicido “Corrio un ‘grupo  fiievo. Aderias “fleron “modificados o
parametros de interaccidon de otros 5 grupos importantes.
Posteriormente, en 1991, Hansen y otros revisaron una nueva
revision y extensiéon del modelo UNIFAC en los cuales se preséntan
74 parametros de interaccidon binaria y fueron adicionados 6 nuevos
grupos conteniendo clorofluorurohidrocarburos, amidas, glicoles,
éteres, sulfuros, morfolinas y tiofenos.

‘Numerosas aplicaciones del método UNIFAC, en las predicciones del
ELV y ELL han sido presentadas. |

El modelo UNIFAC, también permite predecir la entalpfa de niezcla‘s.
Dang y otros realizaron la prediccién de entalpias deé mezclas de
sistemas binarios y multicomponentes con excelentes resultados.
Larson y otros modificaron el modelo UNIFAC para la prediccion del
ELV y calores de mezcla, estos cambios corresponden a iguales
_parametros de interaccién, no son independientes de la temperatura
y la contribucion del término combinatorial fue modificado
sustancialmente. ‘

- El - modelo -UNIFAC también - es »v-'util»iza-do ventajosamente -para la

prediccion de los coeficientes de actividad a dilucién infinita.
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Una modificacién importante del modelo UNIFAC fue presentado por
Weidlich y Otros, donde el pardmetro de interaccion binaria esta dado
por: ‘

2
_ a,, +b,,T +c, T
Twn = €XpP | — T 2 ...3.109

Y en la parte combinatorial:

3
F;4

V=

[4
Z X ;¥
j=1

Este modelo fue utilizado para la prediccion del EVL, la entalpia

..3.110

Blw

residual y el coeficiente de actividad a dilucién infinita.

Una categoria especial de mezclas lo constituyen los &cidos
carboxilicos y alcoholes; un estudio detallado de este tipo de mezclas
fue presentado por Yuan-Hao y Otros, donde el modelo UNIFAC fue
modificado sustancialmente dando como resultado el UNIFAC-AG
UNIFAC-AM; el primero considera que la interaccién es entre grupos
funcionales y el segundo que la interaccion es entre moléculas;
ambos modelos permiten calcular el coeficiente de actividad

mediante:

Ln(y;) = Lﬂ(?’fomb )+ Ln(?",-m )+ | Lﬂ(?’fm ) .3.111

El término asociativo es determinado mediante la energia molar
residual de Helmholtz. Los resultados obtenidos son ostensiblemente
mejores que los proporcionados por el modelo UNIFAC Standard.

Gmehling y otros, réalizaron un éstudio éxhastivo dél modeloUNIFAC
y presentaron un nuevo modelo denominado UNIFAC DORTMUND que
permite correlacionar el EVL, #®, =, y ELL; presenta sus propios

parametros de interaccidn con un total de 43 grupos UNIFAC;
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posteriormente en 1998 Gmehling y otros presentaron la revisién y
extension del trabajo anterior.

“3.2.8 MODELO UNIFAC DORTMUND

Este modeloc fue publicado como una modificacion del modelo
UNIFAC, bajo el titulo de.“A MODIFIED UNIFAC MODEL. 2.
Present Parameter Matriz and Results for Different
Thermodinamics properties®*”, , _

Aparte de consegurr resultados mas reales para las aplicaciones
mdustnales, este modelo presenta un amplio rango de aplicabilidad.
La matriz de parémetros  existentes para el modelo UNIFAC
DORTMUND fue ampllamente extendido con la ayuda del la base de
datos de Dortmund (DDB) (DORTMUND DATA BASE) vy las rutinas
de ajuste integradas.

Los resultados fueron entonces chequeados con el auxilio de una
larga base de datos y ampliamente comparados coh los resultados

de otros métodos de contribucion de grupos.
E! modelo UNIFAC medificado (UNIFAC DORTMUND)

En el modelo UNIFAC (DORTMUND) como en el modelo UNIFAC
originai, el coeficiente de actividad es la suma de la parte
comibinatorial y residual: .
Iny,=lny’ +Iny" 3112

La parte combinatorial fue cambiada de manera empirica para

hacer posible abarcar componentes con diferencias de tamafios
considerables.

AR V.
InyC =1-V/ +mV/ =5¢.|1-"2 +Ln| -~
e ; Skl R 7 ..3.113

i i

De acuerdo con el modelo original:
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r I - A
El parametro V, puede ser calculados a partir de los volimenes

H

relativos de Van der Waals R, de los diferentes grupos.
7,3'/4
yi—_—1
i . 23/4 «3.114
LA

Los demas parametros son Calculados de la misma manera que en
el modelo UNIFAC original, la Gnica diferencia es que la siguiente:
J, vy L;, fueron cambiados en el UNIFAC DORTMUND por V, y F,

respectivamente.
A ..3.115
25T
J
r=> VPR, .3.116
..3.117

4
ijqj
ZV,E”Qk | | .3.118

"La parte re5|duai puede ser obtemda mediante el uso de las
siguientes relaciones:

Iny?=>% v (lnl"k —lnf‘f)) .3.119
~k

InT, =0, 1=h1(26’,,,l//mk) ZZ%WZ‘ ..3.120
S\ ) nk :

Donde el grupo de fraccion de area 6, y &l grupo dé fraccion molar
: Xm v’iéheh ~.dados "por' las siguientes ecuaciones:
6 _ QinXm 2
m ..3.121
2.0.%,
n .
LDy
Zvn‘z’- xj
- 4 _
X, ‘,_Z_Zyspxj ..3.122
Jj n
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En comparacion con el modelo UNIFAC original, las propiedades de
Vanh der Waals fueron cambiadas ligeramente, al mismo tiempo que
fueron introducidos parametros dependientes de la temperatura para
permitir una mejor descripcion del real comportamiento (coeficiente
de actividad) como una funcion de la temperatura.

a, +b T+c, T

=exp| —
Y om P( T ] ..3.123

En comparacion con el modelo UNIFAC original fueron agregados
cuatro nuevos grupos principales (Hidrocarburos ciclicos, éteres
. ciclicos, cloroformo y acido formico) con el 'prOpésito de obtener
resultados mds reales para sistemas que contienen los mencionados
componentes. | | . _
Mienttas que en le primér trabajo realizado y presentado por
Weidlich y Gmehling (1987) fueron presentados 15  grupos
- combinados y 06 grupos principales; en el UNIFAC DORTMUD se
disponen datos para 45 grupos princi'paies y 530 grupos pares.

El modelo UNIFAC DORTMUND, permite mejores = predicciones del
real comportamiento de de sistemas no electrolitos que otros
métodos de contribucién de grupos.

_Esto fue pOSib!‘e -mediante el-uso-de la parte-combinatorial cambiada,
grupos principales adicionales y parametros dependientes de la
tempe‘ratgraAIos cuales_,f_u_eron ajustados para toda los datos

" disponibles deequilibrios de fases -almacenados -en fa BASE DE

DATOS DE DORTMUND.
Al mismo tiempo el amplio rango de datos garantiza un amplio rango
“de aplicabilidad.
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IV. EQUILIBRIO LIQUIDO VAPOR (EVL) A PARTIR DE ECUACIONES

CUBICAS DE ESTADO,

“4.1.- Descripcién del ELV a partir de EoS
La determinacién del equilibrio liquido vapor dé la mezcla es, en
‘principio, la miéma“qué para el cdiculo: del EVL® de- especies puras,

pero es mucho mas complejo. Dado que ¢ es una funcion de 7, Py

{»,}, Y ¢ esunafunciébndeT, Py {x,}.

Las fases a la misma T y P estdn en equilibrio cuando la fugacidad de
cada especie es la misma en todas Ias_-fases.' 'De modo gue para el
EVL, éste requérimiento se puedé escribir asi:

A A -
fr=f! | 4.1

Al introducir el coeficiente de fugacidad en la ecuacién (4.1) resulta:

yiP¢iv =xiP¢iI . 4.2
8 =x0 .43

Y para el caso de especies puras i, se convierte en:
A I\I ) .
"¢,‘v =¢, . ...4.4

Para mezclas:

b = £(T,P,y,) 45
4 = F(T,P,x) ‘ 46

A

U e e n L ;U..‘ '_ e g e ,;\A_:,,.\:;_ , e e P ',’; D T PN ‘._ .
Los valores de ¢/ 'y 4,/ , Se pueden encontrar a partir de ‘ecliacionés

de estado. Para ecuaciones que expresan el factor de
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compresibilidad, Z, como funcion de T y P se puede desarrollar y

utilizar la siguiente ecuacion:
Ln(q/é\ i)= _f:(Z— 1)d?P (T = constante) 4.7

Pero las ecuaciones de estado cubicas y de orden superior llevan a
expresiones para £ como funciones dede Ty V.
La derivacién de una ecuacién en la cual la variable independiente es

V, en lugar de P, empieza con la ecuacion:

,d[-?g J - "}? dP—_,’g;: ar +,ZLn(25,.)d(ni) 4.8
Definiendo una propiedad parcial del siguiente modo:

MR = M-M* 4.9
Donde M es el valor molar (o de unidad de masa) de la propledad
""termodmamlca de un fIU|do y ‘MIés el vanr gue Ia prop|edad tendrla_
siel ’ﬂuxdo fuese un gas ideal de la mlsma ‘co‘mpOSICIc’)n ala misma T
Cy P |

Haciendo uso de la definicion de una propiedad parcial se puede

escribir lo siguiente:

VE=y-v#
yr _RI . RT
P P
RT
VE=(Z-D—
( )P

Y al reemplazar las tres ecuaciones anteriores en la ecuacion (4.8)

nos lleva a la siguiente ecuacion:

"d(’fTJ ”(}‘; DdP ni” a’T+ZLn(¢ Yd (i) 4,10
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La divisién de la ecuacion (4.10) por d(ni) y la restriccion a7, nV, y

ny (j = i) constantes lleva a:

_a[nGR )_
" RT n(Z-1)({ oP
Ln(g)=| ——— S ( ) 411
Oni P ONi )7 s
L AT #V 5ij
Pero P = (nz# Yy por consiguiente;
Rn

2). 2 K
\ oni ravy VL OW lp ., BV \Oni

3., ] o
\ oni TV nZ| Ooni 'T,n,,’”j w412

Al combinar las ecuaciones (4.11) y (4.12) obtenemos:

) “(Con T = cte)
T nV wj

In(g) =

413

[nGR J_
ol 2
ART)) _Zh ra(nZ.)]
oni A L oni 1y

L AT v i

Esta ecuacion (4; 13) no puede :s:‘e‘r" utilizé'da“ expresada asi debido a'su

grado de complejidad, por lo que se requiere encontrar la derivada

-del - primer- término -del -lado - derecho; -en cambio-la- derivada -del

segundo término del lado derecho d_e la ecuacién (4.13) es factible

conocerlo y dependerd Unicamente de la EoS a utilizarse.

Para poder desarrollar ia expresién:

I 6[ nG*~ J
RT

oni

=

L _J TV jj
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Haremos lo siquiente:

De las relaciones entre propiedades para fases homogéneas se
obtiene: |

d(nl])=T*d(nS)- P*d(nV) | ..4.14
."Es‘tell ecua&:i’én (4.14), se ap'licé a cﬁalqmer procesol'(;eversib'{e 0
irréversible) én Un sistema de masa constante que dé como resultado
un ‘ca‘n'.\:bi.o diférenciél de un estado de-equilibrio-a otro.

El sistema puede estar fofmédo por una éola fase o varias faées;‘
.puede ser quimicamente inerte o puede experimentar una reaccién
quimica.

Los Unicos requisitos son que el sistema sea cerrado y que el cambio
ocurra entre estados de equilibrio.

Esta ecuacién (4.14) incluye todas las propiedades termodinamicas
primarias como son: PV, T,Uy 5.

Se define también:

H=U+PV ..4.15
A=U-TS 4,16
G=i{-1I§ .4.17

Las que conducen a las siguientes expresiones:

dU = TdS - PdV 418
dH =TdS +VdP | 410
dA = —Pdy - SidT ' 420
“dG-=VdpP—SdT | 421

La ecuacion (4.21) expresa la relacion la relacion funcional

G=G(p,T},-ast
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d(ﬁ-];LdGm O ar .4.22
R ) RTYTRT

-Al -sustituir -d&- por VdP - SdT y-G por -H =TS -en-ia ecuacion (4.22)

se obtiene:
;i[i] =L wap —sar) - [ H - fS JdT
RT )~ RT RT

d[G) Voap- S g oar e S ar

RT) RT ~Rr RI* T RT
d(ﬁ - ar 423
RT)"RTY TRT

De acuerdo con las propiedades residuales
G*=G-G* ..4.24

La ecuacioén (4.23) para el caso de un gas ideal se convierte en:

fGeY ve. . HY
d =—-dP - dr
(RT] RT RT? w423

Y al restar la ecuacion {(4.25) a la ecuacion (4.23) se tiene:

[GEY_VE HE
d(-——'i} =& = 4,26

Esta relacion de propiedades fundamentales para propiedades
residuales se aplica a los fluidos de composicién constante; a partir

de ella se obtiene de inmediato:

L)
|

oP RT
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. a(”GﬂJ .
. RT HE
-6T - RT? 428

L AT

La conexi6n directa con los experimentos se obtiene cuando:

R R
d G_ =V ap
RT ). RT
Al integrar desde una presién cero hasta una presién arbitraria P, se

“tiene que:

GR

VR
j-—d (T= cte)
RT 3 RT

[ Ed L . 7 i GR .
Donde el limite inferior E;=O; sobre la base que a P=0, es un

estado de gas ideal.

Ademads ya se demostr6 que V* E(Z—I)E;g—1 fo que lleva a:

z _ j'(z_l)? (T= cte) ..4.29

Mediante la ecuacidon general PV =ZRT vy diferencidndola a 7T
constante se obtiene:
PdV +VdP = RTdZ ; a cual se puede escribir como:

4
aP_RI . &V

7 T
ar_dz_dr y que al sustituiria en la ecuacion (4.29) da:
P Z vV
vV
G— j Z-1 fig—d—V]- Al desarroliar esta expresion se liega a:
RT - zZ ¥
GR

¥V
m— =1L -1 (Z-1DdV .4.30
=7 @) !( )
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Con la ecuacidn (4.30) podemos conseguir | . Oni

L ST .8V 5

La ecuacion (4.30) al ser multiplicada por », se convierte en:

<R v
nlfT = nZ—n—nLn(Z)—f(rzZ—n)dV, luego se tiene lo siguiente:
\ RT B - e, av
: =—TInZ —n-nln(Z) = =—\nZ-n S
5m aﬂl[ ( )]T AV ;[ aﬂl( )T,nV,n] V
L Jf‘[',nV,nj

() oo ey o)

TV o

L AT a4V 1f

i

- Oni

=Ty

L AT w7y

; : .
Z oni T ¥ oni TV ¥

L AT.nV wj
..4.31

Reemplazando la ecuacién (4.31) en la ecuacién (4.13):

oz nez)  Hded)] v
nz) {Z oni Z&ni}rﬂ@. J{[@m’ j},,;n,,;nj 1}
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r (Z-1Y dnz) o a(nZ):l _ c_z'_I{_(Z—l)[B(nZ)}
Ln(¢i)_( A )\: anl }T,nV,Jy' Ln(Z) J{[ anl T 1V nf 1 V Z ) 511! i’,nV,nj

Ln(g,)=~Ln(Z)~ j{[%’,f—)} | _—1}%” 432

En donde la derivada y Ln(Z), se evaluan a partir de una EOS.

La EoS de estado original de Redlich-Kwong, rara vez es satisfactoria
para el calculo del EVL.

Por consiguiente, mejores resultados se consiguen con las ecuaciones
de estado cubicas para el volumen de Soave-Redlich-Kwong (EoS
SRK), Peng-Robinson (EoS PR) y Mathias (EoS Mathias).

Las EoS SRK, EoS PR Y EoS Mathias, escritas para la especie pura i

son:
., Pri Vi - a,(T)Vi |
li=——=—— - — _ -.4.33
RT Vi—b, RI(Vi+eb \Vi+ob,)
Donde:
2 2
a,(T) = Qo 0,)RT, .4.34
£
p = 2RTa .4.35

g, o, Q,y Q, son constantes especificas de cada EOS.
Para la EOS SRK:

(T, 0) = [1+(0.480 +1.5740, —0.1760,2 o -1,/ .4.36



Para Ia EoS PR:

(T, 0,) = |1+ (037464 +1.542260, - 0269920 J1 - 7, | 437

Para la EoS Mathias:

Bajo la temperatura critica:

a(@,,0)=f+mQ-1,"%)- p,a-1,Y07-1,)f ..4.38
Para componentes supercriticos:

o(T,,m,) = Explci (1 -T% )] .4.39
El pardmetro m, es corre|acionad9 como funcién del factor acéntrico.
m, = o.4ssos+1ﬁssi71(oi —0..1561360,.2 440

Y-losparametros supercriticos ¢, y d, estan dados por:

d =1+ ”2"' +03p, 441

4

C: :—-—'—— ...4-42

Estas ecuaciones escritas para una mezcla se convierten en:

sV a(TW
V-b RTW +eb)y +ob)

..4.43

En donde a y b son valores de mezcla relacionados con a; y b, por
" 1as Feglas de mezclado que se utilicen.

‘Desarrollando la ecuacion (4.32) se llega a:

Ln(qZ,.)=ﬁ(2—1)-Ln{(V'b)Z}+', @ 148 2 Ln(Vf‘,’b)..A.M
b v | BRTG-6) & b | \V+ab
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Donde:

a; y b, son “parametros parciales” para la especie i, definida por:

&=F@Q]_ ..4.45

on,

b; =[§£@l | .4.46

on,

Al resolver la ecuacién (4.44), para ¢, a T y P dadas, requiere de la

resolucion previa de la ecuacion de estado,. ecuacion (4.33) para V, a

partir del cual se encuentra:

Z =1;—;. Para la especie pura i, la ecuacion (4.44) queda reducida

asi:

Ln(¢)=(Z,-D-Ln .-z, + % 1 it ..4.47
V. - bRT(e—-0) \V,+e&b

I

-Para-aplicar-el-método-de-ecuaciones- de-estado- para-predecir-el -EVL,

es limitado debido a las inadecuadas reglas de mezclado siguientes:

a= ZZy,..y.ja,.j ..4.48
i

Con a; =a,

b, = yb, 4,49
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4.2 OBTENCION DE LAS ECUACIONES PARA EL CALCULO DE

LOS PARA‘METROS DE INTERACCION A PARTIR DE LAS
REGLAS DE MEZCLADO DE WONG-SANDLER PARA

ECUACIONES COBICAS DE ESTADO.

Wong y Sandler, desarrollaron una nueva clase de reglas de
~‘mezclado-con -base tedrica para-ecuaciones clbicas-de -estado.

Estas reglas de mezclado han expandido grandemente el uso de las
ecuaciones cubicas de estado para predecir el EVL.

Ademas demostraron que la nueva regla de mezclado podia ser
aplicada para un amplio rango de mezclas no ideales previamente
estudiadas por modelos de coeficientes de actividad.

Con esta regla de mezclado no hay necesidad de contar con datos de
equilibrio de fases; pero los datos de coeficientes de actividad
reportados, por ejemplo en el banco de datos DECHEMA, pueden ser
usados directamente para la prediccion de cada parametro de

interaccién,

'Las reglas de mezclado de Wong=Sadfer constan de dos partes:
» La primera regla relaciona las diferencias entre » y %, a las

diferencias correspondientes para la especie pura:

a
b—‘R—T=Z;x,ijij 4,50

i

En donde:

1 a, a;’
E.=—1b-—+p ——L {1—F. ..4.51
v 2(‘ RT 7 RT]( ”)




65
Los pardmetros de interaccién k, se determinan para los pares
ij (i # j), a partir de los datos experimentales.
ky=k, ¥y ky=k; =0.
El lado izquierdo de la ecuacion (4.50) representa el segundo

coeficiente de virial como predice la ecuacion (4.33) y su base

esta en la siguiente ecuacion:
B: Zzy'ijy 4.52
i

La que expresa la dependencia cuadratica del segundo

coeficiente de virial de la mezcla sobre la fraccion mol.

La segunda regla de mezclado de WONG-SADLER relaciona las
proporcidnes de 2 3 b
RT

a

—=1-D ..4.53
bRT
En donde:
GE a
D=1+ -y x —! ..4.54
&RT Zx‘ RTS, '

E

G . Ly
El valor de ey esta dada por una correlaciéon adecuada para

la energia de Gibbs en exceso de la fase liguida, y se evalla en
la composicion de la mezcla, no teniendo en cuenta si la
mezcla es un liquido o un vapor, pero teniendo en cuenta la
composicion de la misma.

S, esté definido como:

si-(1-D))= E‘;Ex,xf E,
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5=—1—22xixj E. «4.55
D55 Y
-Como E‘,j-de~fa~forma-en~queest—é -dada por-fa ecuacién (4.51)
es una funcién de T, b también depende de T.
"Sin “"embargo, "en el limite para la especie pura i, la ecuacién
(4.55) da b,, la cual no depende de la T.
'De esto se puede concluir que » para las mezclas es una
funcidon muy débil de T.
- El'pardmetro- de° mezcla -« -se-deduce -a- partir-de -la -ecuacion
(4.53).
@ =bRT(1-D) | . 4.56
Ahora, las ecuaciones (4.45) y (4.46) se pueden aplicar para la

. evaluacion de los-pardmetros parciales aiy bi .

— 1 Lny, a

bi=—42 - I ~hl 1+ L ..4.57

’ D{ 2% By [ C b,RT]}

Y

pri bRT 4. . L.y, tq 3.:bi___1 ..4.58
bRT C b

Los coeficientes de fugacidad para la especie pura iestan dados por
la ecuacién (4.47), la cual se puede aplicar separadamente a la fase
liquida y a la fase vapor para dar los valores de la especie pura ¢, y
9.

Para el ELV ¢/ = ¢/si y s6l0 si es una especie pura.
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Dados los pardmetros a,y b,, para la presién P en la ecuacion 4.44
gue hace igual a estos 2 valores es P™, la presion de vapor en

equilibrio de la especie pura i, como predice ia ecuacién de estado.

Las correlaciones de « (7,,®,) dadas por las ecuaciones (4.38) y
(4.39) estan disefladas para obtener valores de a, que den la
presién de vapor de la especie pura, los cuales en promedio estan
razonabtemente de acuerdo con ios experimentos.

No obstante, se dispone de correlaciones confiables para B’ como

funcién de la temperatura para muchas especies puras.

Asi, cuando se conoce P para una temperatura dada, se debe
evaluar a, de modo que la ecuacion de estado pueda predecir

correctamente este valor conocido.

El procedimiento es escribir la ecuacién (4.47) para cada una de las
fases, combinando las dos ecuaciones de acuerdo con ia siguiente
relacién:

¢’ =@/ ; Condicidn l6gica de equilibrio y se puede escribir como:

ln@ﬁ;) = ln@#)
Para el vapor;

a,

}.n(¢:) - Z;: _1_1 (.V; “bi)zi + bl ln 171 +6bf
v ] V] + &b,

Para el liquido:
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(V! —b)Z! %RT [V +8b
In(g) = Z —1-In| A0 |4 L —n| L ——
v, -8 |V +eb,

Igualando se tiene:

a

i+,

Tw: ~syz; %RT v +3b ‘ vioszl] b
Ziv_ln(i*i)i 4 In ; T ob; =Z:_ln(i"’z‘)i 1o Inl
v £~& |V +eb, v, £-6

H

V! +gb,

ai
—~RT
L v I ! I v
.Z; - -Z: _ 111 (.V'i bi )Zi +l (.V; ll)x‘ )Zi = bl‘ ln I/il + 61)! _ ln I/i + Jbi
v ¥, £-4& V, +&b, VY +eb,

ai
{ { v _RT 1 v
2t | Vi | ZL VL b O+ )+ eb)
SRR | 172N 7l R e 2B s

Gpr 7 -7 +1n|:Vi b’}

b, V-5,
e=8 | T+ )] +eb)
V| + &b )V, +3b,)
S ‘b,
b,RT (& - 5){2;’ A +-1n[———p:’v ! ]}
' Vi _bi
a, = _ .4.59
1ol W+ 8BV +b,)
(¥ + &b, )V, +6b,)
donde:
g BT g1 BV
' RT : ‘ RT

Los valores de V' y ¥/ provienen de la solucién de la ecuacion
(4.43) para cada fase con P =P ala temperatura T .
Para el cdlculo de g, se requiere un proceso iterativo con un valor

inicial para «, a partir de la correlacién apropiada para o = (Tri,wi).

|
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Los parametros de interaccién binaria k, se evaldan a partir de las
correlaciones de G* de la fase liquida para las i/ binarias.

El procedimiento mds satisfactotio es aplicar a dilucién infinita la
relacién entre el coeficiente de actividad de la fase liquida y sus

coeficientes subyacentes de fugacidad.

Por definicion: 3 E% ..4.60
4, =L 461
x, P
Donde:

¢, : Coeficiente de fugacidad de la especie pura i.

45,: Coeficiente de fugacidad de la especie pura i en solucién.
/.1 Fgacidad de la especié pura 1.

f fF’ﬁga"c'.idadde Ié és’pecﬁe ‘z‘ en soI‘u'c.i‘én.

: Al dividir‘la eduaéién"@.ﬁi) por la ecuacién (4.60)

A

?—i?—j /s ..4.62
4 xf,
Ademés por definicién: y, = /. ..4.63
x, f;

Donde: y,= coeficiente de actividad de la especie i en solucién.

Al comparar la ecuacion (4.63) a dilucién infinita obtenemos:

28 4 .4.64
¢1 ’

A
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El reacomodo de la forma logaritmica produce;

In(¢=) = In(y) + In(¢,) : ..4.65
En donde Iny, viene de la correlaciéon de G* de la fase liquida para
las ij binarias y In(g,) esta dado por la ecuacion (4.47) escrita para
fase liquida.

La ecuacion (4.65) proporciona un valor para 1n(;3,"°), el cual cuando
se utiliza la ecuacion (4.47), lleva facilmente a los valores para £,

como se muestra a continuacién.

Para un sistema binario compuesto de las especies i y j, las
ecuaciones (4.47), (4.58) vy (4.65) se pueden escribir para la
especie i a dilucion infinita.

Las tres ecuaciones que resultan son:

s T, -8)z, %RT‘ b [ [V,
A . . —0.)L . . . * .+ 0D,
m(¢i“)=b_'(zj—1)—1n[ { J]+ L1+ 2D ln[ J J}
b, v, £-0 a, b, V,+é&b,

4,66

c_zfsbjRT i—=}n—(&—) +a, b—i=1 ..4.67

Y () = 17) +1(6,)

" En la ecuacién (4.67)

§=§+1_61RT a; =1nyi°°
' |bRT C

a; bj. a,

Luego reemplazando en la ecuacién (4.66)
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. BT v, -b)Z 1,  bRT[ =1 [V, +8b
ln(¢ioo)=bl (Z]—l)—ln ( J ‘ j) j}_‘_ “_aj _ J {ai _ln]’, ]111[] \jil
b, Bz bRT(s-8) a, |BRT C | |V, +éb,
N Tw.s)z.~ lNa =] [V +,
ln(¢iac)=b1 (Z.—l)—ln ( - _/) j + 1 a; _In?/i In g i
5, TN Ty |Tems|bRr T C ||V, v,

En esta ecuacién se reemplaza en la ecuacion (4.65) para obtener:

T 5 V,—b)Z, . =1 [V, +6b
'1n7:>+1ﬁ(¢,.)éb—'(zj—1)—1n(J 70 PO IR W

J

W, -3z 1 [ & t1ay=] [V, +6b,
e Iny”+In(g)+In W, =bpz, | 1 @ __Iny, _lln .
v, s-8|bRT  C | |V, +a,

b, Z,-1)

Si definimos:

V.-b)Z. . © V. +6b,
M, =1 & 2T N O L Yl A L .4.68
‘ v, | e-6|bRT C | |V, +éeb,
Obtenemos:
by tinGg)+ M, .4.69
b, Z; -1
Ahora necesitamos una funcion para eliminar —%—i=, entonces la
J

ecuacion (4.57) la escribimos para la especie i a dilucion infinita

By =_1_I 2E, _b‘i'l}';lﬂ'jﬁ_ a, }}

D| C  bRT
~“a dilucién infinita 7,30 " D=1-—2
b,RT
P R Ty
bi _ b .4.70
b, __q,
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Ahora igualando las ecuaciones (4.69) v (4.70).

2E; —1=w+ % -
€ BRT In(y?)+Inig) + M,
b,RT

2E, _ | In(z;") +1n(g,) + M, 1% +1+ln(y,.°°)* a;.
b, Z,~1 ‘

J
De la ecuacion (4.61):
a;

b.RT

g

2Ey= bi=‘ +bj=ﬁ (1](”)

'm(y:")-+1n(¢,:>‘+'MJ[1_ 4 }'Hgn(y:’)_ a }b

: £
,-1) b,RT C BRI

[b,.-iﬂubj—i}[i—kﬁ]:

RT RT

f )

-y C  BRT
b—2ip
Rr VT RT

k;, =k, Debido a que a dilucion infinita &, - 0 entonces tenemos:

,,[ln(r;’“)+ In(g,) + M, }[,, _i}L ,,3.;[1.+ In(y) L]
k=1

() +In(g)+M, [, a, In(») g,
[ b, ‘ﬁ +b,/1+ - ]
1- ky = :

Z,-1 7 RT C b,RT
= - «4.71
b—yp ——L
RT '’ RT
En donde:

In(g,) se deduce de la ecuacion (4.47).

Todos los valores de la ecuacidén (4.71) son para la fase liquida a
P=Pjs"’.

La ecuacién andloga para %,, el valor de la dilucién al infinito de £,

a x; >0, se escribe:
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Iny” +In(¢,)+ M, [bi_i}_bi 1+ln(;yf’)_ a,
. Z,-1 RT C  bRT

k= - L a7
b, ——L+b, - g
RT RT
M=t B84 | 1) 4 InGo) ), Vi + 8 .4.73
v, | e-8|bRT C | |V,+e,

Todos los valores de la ecuacidn (4.72) son para la fase liquida a
P=P",

Una Ventaja de este procedimiento es que k;, y £, se encuentran
directamente a partir de los parametros a,a;, by b;, de la especie

pura.

Ademas los valores de ln(yf’)y ln(y;") se pueden hallar a partir de
datos  experimentales para el sistema binario i,
independientemente de la expresion de correlacion utilizada para
G*.

A partir del procedimiento, aplicado a dilucion infinita de cada

especie proporciona los valores de k; a partir de los cuales se

pueden generar una funcién dependiente de la composicion.

ky =k, +kx, .4.74,
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4.3 Diagrama de flujo para la obtencion de resultados

( Pburbuja)

Leer T7,{x}, Pardmetros

Ecuaciones de Estado y
UNIFAC DORTMUND,
estimaciones de 2,{y,}

| Calcular {¢1}I{¢1 }I{Kz} yZKixi ) < _ Ajustar P

| Calcular {y,}= Kx;

ZK,.x,.

V.
i

Recalcular{;ﬁ },{K,}yZKix,

No

Es|> K,x -1KTOL

/Imprimir P,{y,}/
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V. RESULTADGS Y DISCUSION

5.1.- RESULTADOS

Los resultados dependeran directamente de la capacidad de la EoS,
la regla de mezclado y el modelo termodindmico para la
correlacion de liquidos que se utilicen; esto se refiere a la
aplicacion individual a cada componente, su respectiva fase, y la

' combinacién de estos para reportar datos de EVL.

~ ECUACIONES CUBI"AS DE ESTADO
'~Las EoS cub:cas para ef volumen por Io general presentaﬁ ias
siguientes caracteristicas®™ durante su aplicacién:
R Para la gran mayorla de Ias aphcacnones las EoS pueden
- 'reproducnr con bastante exactltud cualqur prop|edad
volumeétrica o termodindmica.

> La extension a mezclas se hace relativamente facil usando
reglas de mezclado de cualquier tipo de complejidad.

» Las EoS son apropiadas para la aplicacion de modernas reglas
de mezclado que incluyen modelos de energia libre de Gibbs o
pardmetros dependientes de la concentracion. |

» Las EoS no pueden predecir todas las propiedadés
termodinamicas de un fluido sobre la totalidad de los diferentes
rangos de presién y temperaturas.

UNIFAC DORTMUND:
Las principales ventajas del UNIFAC DORTMUND?®® son:

» - Una meijor descripcion de la dependencia de la temperatura y el
real comportamiento en la regiéon diluida y su aplicacidon
confiable en sistemas que envuelven moléculas de tamafios
-muy diferentes.

> Para los valores de y* de especial importancia en el presente
estudio, se consigue mejores resultados cuando son calculados
con los pardmetros del UNIFAC DORTMUND; en comparacidn
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con resultados reportados por otro método de contribucién de
- grupos.
Por otro lado al aplicar el UNIFAC DORTMUND, se debe tener
en cuenta que se puede esperar resultados confiables en _Ios-
rangos de temperatura en los que se ha dispuesto de datos
experimentales (de acuerdo a DDB: DORTMUND DATA BASE),
la extrapolacidn de datos puede arrojar valores no confiables;
en el presente estgdip en el caso de sistemas Alco‘hoI/agua se
‘ha “forzado ‘al -modelo para obtener 7° 'y 7 a altas

temperaturas.

REGLAS DE MEZCLADO DE WONG SANDLER®’:

Esta regla de mezclado desarrollada. para su uso en ecuaciones
cubicas de estado iguala la energia libre de exceso de
Helmholtz a presidén infinita obtenida a partir de una ecuacion
de estado con-la obtenida a--partif -de un modelo ~de‘-cbeﬁcien-te
de actividad. El uso de la energia libre de Helmholtz asegura
que el segundo coeficiente de virial calculado a partir de una
‘ecuacién ‘de ‘estado tenga una ‘dependencia cuadrética de la
composicion, como es requerida por la mecanica estadistica.
Consecuentemente, esta regla de mezclado reproduce los
correctos limites a'baja y alta densidad sin ser dependiente de
la densidad.

Esta regla de mezclado y una simple ecuacién de estado ctbica
-pueden -ser .usadas -con exactitud -para .correlacionar -datos de
EVL para mezclas binarias. Indiferentemente a las reglas de
mezclado empiricas previas, esta regla de mezclado

--tedricamente -basada-es-igualmente-aplicable -y-exacta para
simples mezclas que contienen hidrocarburos y gases
inorgé_nicos; y en mezclas que contienen especi_es polares,

“especies” aroméaticas 'y “especies “asociadas “sobre un ‘amplio
rango de presion.
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ES claro hacer notar también que debido al desconocimiento
de las interacciones moleculares de moléciilas no semejantes
la mayoria de reglas de mezclado y combinaciones de mezclas
son empiricas vy _usUaImente requieren parametros de
interaccion. Esto implica que-a mayor grado de complejidad de
las mezclas se requieren mayor cantidad de parametros de
interaccion aun cuando se utilicen modernas reglas de

mezclado.

En sintesis, el modelo usado en el presente estudio, no esta sujeto
. a un sistema binario en particular, es aplicable sobre un ampliq
rango de mezclas binarias. No obstante, el uso del modelo esta
limitado a sustancias que contengas grupos principales vy
subgrupos UNIFAC DORTMUND.,

Los sistemas usados en este estudio, se ajustan a las
caracteristicas y condiciones expuestas y no han sido seleccionados
por alguna caracteristica fisicoquimica especial; su uso obedece a
la disponibilidad de datos experimentales.

Los pasos a seguir para correlacionar el EVL se detallan

~ -claramente en el apéndice.

Todo software 0 modelo matematico proveniente del modelamiento
" de un fenémeno fisico, debe ser consistenciado para demostrar su
validez. Para lograr esto, se requiere datos experimentales
confiables. En este estudio, obtener estos datos experimentales no
'hé sido sencillo, pues el mod‘e'lo'ha‘sido desarrollado para predecir
el equilibrio liquido vapor a presiones altas hasta de 40 bars. A
estas condiciones se disponen de pocos datos experimentales y los
que se muestran en los items lineas abajo, son los que se han
podido obtener luego de una intensa busqueda:

Por otro Iado, dada la generalidad del rhodelo, este deberia ser
capaz de reproducir los datos de equilibrio de otros sistemas.



5.1.1- Sistema Metanol (1)/Agua (2) a 373.15 K.
a) EoS: Peng-Robinson

Analisis de datos P-x-y.
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Tabla 1.1
Xlexp' | Yi.exp F(’E:’;‘; X1.8¢% | Yi.cal '(35:?)‘ ('bA;')

- - - 0 0| 1,01325 _
0,03536 | 0.19095 1,21 | 0,03536 | 0.23273| 1,21162| 0,00162
0,05516| 0.24328 1,35 | 0,05516 | 0.31417 | 1,33221 | 0,01779
0,07638 | 0.31117 1,4 | 0,07638 | 0.38047 | 1,44829 | 0,04829
'0,42023 | 0.4314 165 | 0,12023 | 0.47684 | 1,65377 | 0,00377
0,16266 | 0.49505 1,75| 0,16266 | 0.54048 | 1,8181| 0,0681
0,27723 | 0.63083 2| 027723 | 0.64832 | 216402 | 0,16402
0,34653 | 0.65771 2,15 | 0,34653 0.693 | 2,33103| 0,18103
0,51485 | 0.74682 25| 051485 0.77880 | 268109 | 0,18109
0,60113 | 0.79066 27| 060113 | 0.81812| 2,84815| 0,14815
066478 | 0.8232 2,85| 066478 | 0.84652 | 2,97008 | 0,12008

0,82603 | 0.91089 3,15 | "0,82603 | '0.91886 | 3,28051 | 0,13051
- - - 1 1| 34478
~-DAP({IAPI)°=.0,062595
GRAFICO 1.1 SISTEMA: METANOL(1)/AGUA(2) 373.15K
~ EoS PR con reglas de mezclado de WS y UNIFAC DORTMUND
k; =0.094393x; +0.097954x

4- Datos Exp. Griswold and Wong (1952)
~ 37 K
) & X.exp,P.exp
é 8 y.exp,P.exp
e 2 —>¢&=x.expl,P.cal

=&vy.cal,P.cal
1% , ,
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
X1,Y1

! Zexpe= magnitud experimental.
? Valores para la composicion de la fase liquida a partir del cual se calcularon los valores de P (bar) e y.

? Desviacién Absoluta Promedio I_Z 4 , X - ¥ l
- .



Analisis de datos x-y.

‘ Tabla 1.2
X1.exp Y1.exp X1.BC Y1.cal Ayl

- - 0 0
0.03536 | 0.19095 | 0.03536 | 0.23273 | 0.04178
"0.08576 | "0.24328 | "0105516°| 0.31417 | 0.67089 |
- |0.07638 | 0.31117.] 007638 | 0.38047 | 0.0693
0.12023 | 04314 | 012023 | 0.47684 | 0.04544
0.16266 | 0.49505 | 0.16266 | 0.54048 | 0.04543
0.27723 | 063083 | 027723 | 0.64832 | 0.01749
0.34653 | 0.65771 | 0.34653 0.693 | 0.03529
0.51485 | 0.74682 | 0.51485 | 0.77889 | 0.03207
060113 | 0.79066 | 0.60113 | 0.81812 | 0.02748
066478 | 0.8232 | 066478 | 0.84652 | 0.02332
0.82603 | 0.61089 | 0.82603 | 0.91886 | 0.00767

— - — ry

DAP(lAy!) = 0.015191
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Y1

1
0.8

0.6 1

0.4

0.2

GRAFICO 1.2 SISTEMA: METANOL(1)/AGUA(2) 373.15K
EoS PR con reglas de mezclado de WS y UNIFAC DORTMUND

ky =0.094393x, +0.097954x,

Datos Exp. Griswold and Wong (1952)

& X.exp,y.exp
—H—X.exp,y.cal

0.2 0.4 0.6 0.8 1
X1

b) EoS: SRK.
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Analisis de datos P-x-y.

Tabla 2.1

Xt.exp | Yiexp '?52’:_';’ ~ X1.BC fsgf)' Y1.cal ('é‘;')

0] 1.01325 0
0.03536 | 0.19095 121 | 003536 | 117507 | 0.23876 | 0.03493
0.05516 | 0.24328 135 | 0.05516| 120561 | 032144 | 0.05439
0.07638 | 0.31117 14| 007638 | 141168 | 038845 001168
012023 | 04314 165 | 0.12023 | 161733 | 04853 | 0.03267
0.16266 | 0.49505 175| 0.16266 | 1.78294 | 05489 | 0.03294
027723 | 0.63083 2 | 027723 | 212868 | 065598 | 0.12868 |
0.34653 | 065771 |  2.15| 0.34653| 22961 | 070006 | 0.1461
0.51485 | 0.74682 25| 051485 | 264704 | 078429 | 0.14704
060113 | 0.79066 27| 060113 | 281461 | 082259 | 0.11461
066478 | 0.8232 2.85| 0.66478 | 2.93699 | 0.85028 | 0.08699
0.82603 | 0.91089 315 | 0.82603 | 3.24909 | 0.92079| 0.09909

1] 3.4478 1

DAP(1AP!) = 0.043188

GRAFICO 2.1 SISTEMA: METANOL(1)/AGUA(2) 373.15K
EoS SRK con reglas de mezclado de WS y UNIFAC DORTMUND

k; =0.092323x, +0.094431x,
Datos Exp. Griswold and Wong (1952)

P(bars)

¢ x.exp,P.exp
2 y.exp,P.exp
=¢=X.exp,P.cal
—i¢—vy.cal,P.cal

o 0.2 0.4 0.6 0.8 1
X1,Y1
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Angalisis de datos x-y.

Tabla 2.2

X1.exp Yiexp | X1.BC | Yi.cal 1Ayl

0] 0y

0.03536 { 0.19095 | 0.03536 | 0.23876 | 0.03493

0.05516 | 0.24328 | 0.05516 | 0.32144 | 0.05439

0.07638 | 0.31117 | 0.07638 | 0.38845| 0.01168

0.12023 0.4314 | 0.12023 0.4853 | 0.03267

~0.16266 | 0.49505 |0.16266 | 0.5489 [ 0.03294

0.27723 | 0.63083 | 0.27723 | 0.65598 | 0.12868

0.34653 | 0.65771 | 0.34653 | 0.70006 0.1461

0.51485 | 0.74682 | 0.51485 | 0.78429 | 0.14704

0.60113 | 0.79066 | 0.60113 | 0.82259 | 0.11461

0.66478 0.8232 | 0.66478 | 0.85028 | 0.08699

0.82603 | 0.91089 | 0.82603 | 0.92079 | 0.09909

1 1

DAP(IAyl) = 0.016473

GRAFICO 2,2 SISTEMA: METANOL(1)/AGUA(2) 373.15 K
EoS SRK con reglas de mezclado de WS y UNIFAC DORTMUND

k; =0.094393x, +0.097954x,
Datos Exp. Griswold and Wong (1952)

¢ X.exp,y.exp
—o—x.exp,y.cal

0.2 0.4 0.6 0.8 1
x1
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¢) EoS: Mathias.
Anaiisis de datos P-x-y.

Tabla 3.1

Xlexp { Ylexp. ?be::;) . X1.BC 53:?; { Ylcal (L_’Lﬂal:)l

0] 1.01328 0
0.03536 | 0.19095 1.21| 0.03536 | 1.22205| 022643 | 0.01205 |
0.05516 | 0.24328 1.35] 0.05516 | 1.33995| 0.30865] 0.01005
0.07638 | 0.31117 . 1.4 007838 ! 1.45353 | 0.37234 | 0.05353
0.12023] 0.4314 165] 012023 | 1.65479 | 0.46847 | 0.00479 |
0.16266 | 0.49505 175] 0.16266 | 1.81694 | 0.53235| 0.06694
0.27723 | 0.83083 2| 027723| 21557 | 0.64132| 01557
0.34653 | 0.65771 215 | 0.34653 | 2.31977 | 068660 0.16977 |
051485 0.74682| 25| 051485| 266299 | 077408 | 0.16299
-0.60113 | -0.79066 2.7 | 060113 | -2.82622 | 0.81405 | 012622
0.66478 | 0.8232 2.85| 0.66478 | 2.94504 0.843 | 0.09504
0.82603 | 0.91089 315 0.82603 | 3.24833 | 0.916886 | 0.09633 |

1] 3.4478 1

DAP{IAP]) = 0.045717

GRAFICO 3.1 SISTEMA: METANOL{1)/AGUA({2) 373.15 K
EoS Mathias con reglas de mezciado de WS y UNIFAC DORTMUND

- k, =0.092323x, +0.094431x,
4.5 | Datos Exp. Griswold and Wong (1952)
3
2.5 -
g 5 o y.exp,P.exp
§ o x.exp,P.exp

=& vy.cal,P.cal
== x.exp,P.cal

0 a.2 0.4 0.6 0.8 i
xl,y1




Anélisis de datos x-y.

Tabla 3.2

Xtexp | Yiexp | X1.BC | Yi.cal 1Ayl
O 0
0.03536 | 0.190895 | 0.03536 | 022643 | 0.03548
0.05516 | 0.24328 | 0.05516 | 030665 | 0.06337
0.07638 | 0.31117 | 0.07638 | 037234 | 0.06117
0.12023 | 0.4314 ) 0.12023 | 046847 | 0.03707
016266 | 049505 | 0.16266 | 053235 | 0.0373
0.27723 | 0.63083 | 0.27723 | 064132 | 0.01049
0.34653 | 0.65771 | 0.34653 | (68669 | 0.02898
0.51485 | 074682 ) 0.51485) 077408 | 0.02726
0.60113 | 0.79066 | 0.60113 | (.81405 | 0.02339
0.66478 | 0.8232 | 0.66478 0.843| 0.0198
0.82603 | 0.91089 [ 0.82603 | (0.91686 | 0.00597
. _ T . .

DAP(lAyl) = 0.013668

GRAFICO 3.2 SISTEMA: METANOL(1)/AGUA(2) 373.15 K
EoS Mathias con reglas de mezclado de WS y UNIFAC DORTMUND

k; =0.092323x, +0.094431x;
Datos Exp. Griswold and Wong (1952}

15

¢ X.exp,y.exp
—o—x.exp,y.cal

0.8 1




5.1.2 Sistema Metanol (1)/Agua (2) a 473.15 K.

a) EoS: Peng-Robinson

Analisis de datos P-x-y.
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Tabla 4.1
X1.exp | Yi.exp '?5‘;’& X1BC | Pcal | Yica | LapI
0| 1554715 0

0.00707 | 0.03182 16.3 | 0.00707 | 16.18804 | 0.04143 | 0.11196
0.03182 | 0.12588 18 | 0.03182 | 18.00881 | 0.15358 | 0.008814
0.09901 | 0.26874 20.5| 009901 | 21.91201 | 0.32718 | 1.41201

0.2042 | 0.50919 264 | 02942 | 28.26893 | 0.53758 | 1.86893
0.59123 | 0.70721 32| 050123 | 34.34044 | 0.72079 | 2.34044
0.90382 | 0.92362 37.5| 090382 | 39.5319 | 0.92504 |  2.0319
0.93352 | 0.94201 38| 0.93352 | 39.96856 | 0.94816 | 1.96856
0.96181 | 0.9703 30| 0.96181 | 40.37234 | 0.96986 | 1.37234

DAP(IAPI) = 0.668748




Analisis de datos x-y.

Tabla 4.2 _
X1.exp Yiexp | X1.BC Y1.cal 1Ayl
0 0

0.00707 | 0.03182 | 0.00707 | 0.04143 | 0.00961
0.03182 | 0.12588 | 0.03182 | 0.15358 0.0277

02942 | 0.50919.| 0.2942 | 0.53758 | 0.02839
059123 0.70721°(°0.59123 '0.72079 | '0.01358"

0.93352 | 0.94201 ; 0.93352 | 0.94816 | 0.00615

0.09901 | 0.26874 | 0.09901 | 0.32718 | 0.05844 |

0.80382 | 0.92362 | 0.90382 | 0.92594 | 0.00232 |

0.06181 | 0.9703 | 0.96181 | 0.96986 | 0.00044

DAP(iAyl) = 0.014886
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Y1

GRAFICO 4.2 SISTEMA: METANOL(1)/AGUA(2) 473.15K
EoS PR con reglas de mezclado de WS y UNIFAC DORTMUND

14 ; = 0.138219x, +0.082573x;
Datos Exp. Griswold and Wong (1952)
0.8 - - "
0.6

0.4

0.2

¢  X.exp,y.exp
==X XD,y .cal

0 0.2 0.4 0.6 0.8

X1




b) EoS: SRK
Analisis de datos P-x-y.

Tabla 5.1

X1exp | Yiexp _Zfa’;;’_ X1BC | Pcal | Ytcal | 1P|
- 0] 1554715 0

0.00707 | 0.03182 16.3 | 0.00707 | 16.2079 | 0:04154 | 0.0021
0.03182 | 0.12588 18 | 0.03182 | 18.21568 | 0.154 | 0.21568
000901 | 026874 |  205| 009901 | 2208527 | 0.3282 | 1.58527
0.2042 | 0.50019 26.4 |  0.2042 | 28.55589 | 0.53941 | 2.15589 |
059123 | 0.70721 32| 059123 | 34.73477 | 0.72179 | 2.73477
090382 | 092362 | 375 090382 | 39.94474 | 0.99558 | 2.44474
0.93352 | 0.94201 38 | 093352 | 40.3747 | 0.94785 | 2.3747
 0.96181 | 0.9703 39 | 0.96181 | 40.77007 | 0.96964 | 1.77007 |

DAP(IAPI) = 0668748
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GRAFICO 5.1 SISTEMA: METANOL(1)/AGUA(2) 473.15K
EoS SRK con reglas de mezclado de WS y UNIFAC DORTMUND

k, =0.135398x, +0.075290x,

43 .
Datos Exp. Griswold and Wong (1952)

39 4

35 -

31 4

27 - ¢ x.exp,P.exp
B y.exp,P.exp

23 ==x.exp,P.cal

=¥==y,cal,P.cal
19 -
15 L T ¥ 1

X1,yi
0 0.2 0.4 ’ 0.6 0.8 1
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Analisis de datos x-y.

Tabla52

X1exp | Ylexp | X1.BC | Yi.cal lAyl
- _ 0 0 .
0.00707 | 0.03182 | 0.00707 | 0.04154 | 0.00972
0.03182 | 0.12588 | 0.03182 0.154 | 0.02812
0.09901 | 0.26874 | 0.09901 | 0.3282 | 0.05946
02942 | 050919 | 02042 | 053941 | 0.03022 |
0.59123 | 0.70721 { 0.59123 | 0.72179 | 0.01458
0.90382 | 0.92362 | 0.90382 | 0.92558 | 0.00196
.0.93352 | 0.94201 0.93352 | 0.94785 | 0.00584
0.96181 | 0.9703 | 0.96181 | 0.96964 | 0.00066

DAP(layl) = 0.015335

GRAFICO 5.2 SISTEMA: METANOL(1)/AGUA{2) 473.15K
EoS SRK con reglas de mezclado de WS y UNIFAC DORTMUND

k; =0.135398x, +0.075290x;
Datos Exp. Griswold and Wong (1952)

&  x.exp,y.exp
3= x.exp,y.cal

0 71% T T L T

0 0.2 0.4 X1,¥1 0.6 0.8




c) EoS: Mathias |
Anaiisis de datos P-x-y.

Tabla 6.1

xtexp | Yiep | (5 | x18C | Peal | Ytcal | WP
0| 16.54715 0| 0.09447

0.00707 | 0.03182 16.3 | 0.00707 | 16.20553 | 0.0414 | 0.10338
0.03182 | 0.12588 18| 0.03182 | 18.10338 | 0.15353 | 1.43157
0.09901 | 0.26874 205 | 0.09901 | 21.93157 | 0.32743 | 1.93119
0.2942 | 050919 26.4 | 02042 | 28.33119 | 0.53865 | 243749
0.59123 | 0.70721 32 | 0.50123 | 34.43749 | 0.72136 | 2.07316
0:90382°| ‘0.92362 |  37:5( ‘0:90382 | 30:57316 | 0:92552 | 1.99605
0.93352 | 0.94201 38| 0.93352 | 39.00605 | 0.94781 | 1.38468
096181 0.9703 39| 096181 | 40.38468 | 0.96963 | 0.09447

'DAP(IAPI) = 0677992
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23 A

19 -

GRAFICO 6.1 SISTEMA: METANOL(1}/AGUA(2) 473.15K

EoS Mathias con reglas de mezclado de WS y UNIFAC DORTMUND

Datos Exp. Griswold and Wong (1952)

k, = 0.135398x, +0.075290x,

¢ x.exp,P.exp
y.exp,P.exp

=3¢=Xx.exp,P.cal
=35=y.calP.cal

15 %

X1,Y1




Andlisis de datos x-y.

Tabla 6.2
Xi.exp Yi.exp X1.BC | Yi.cal 1Ayl
- - 0 0

0.00707 | 0.03182 | 0.00707 0.0414 | 0.00958
0.03182 | 0.12588 | 0.03182 | 0.15353 | 0.02765
0.09801 | 0.26874 | 0.09801 | 0.32743 | 0.0586%

0.2942 | 050219 0.2942 | 0.53865 | 0.02946
0.59123 | 0.70721 [ 0.59123 | 0.72136 | 0.01415°
0.90382 | 0.92362 | 0.90382 | 0.92552 0.0019
0.93352 | 0.94201 | 0.93352 | 0.94781 0.0058
0.96181 | 0.9703 ) 0.56181 ) 0.96963 | 0.00087

DAP(iAyl) = 0.015084
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vyl

GRAFICO 6.2 SISTEMA: METANOL(1)/AGUA(2) 473.15K
EoS Mathias con reglas de mezclado de WS y UNIFAC

DORTMUND
k,; =0.135398x, +0.075290x;

14 Datos Exp. Griswold and Wong {1952)

&  X.exp,Y.exp
== X.exp,y.cal

0.8 1




5.1.3 Sistema Etanol (1)/Agua (2) a 423.15 K.

a) EoS: PR

Analisis de datos P-x-y.

Tabla 7.1
X1.exp Y1.exp F()b::? X1.BC P.cal Y1.cal AP
_- - - 0 4.76915 0 _
0.01111 ] 0.15333 | 5.67420 | 0.01111 | 5.19901 | 0.10665 | 0.47519
0.04444 | 0.28667 | 6.38348 | 0.04444 ) 6.30168 | 0.27875| 0.08179
0.07333 036 | 7.09275| 0.07333 | 6.90464 0.35273 01 8811
0.15111 | 0.43333 7.59038 | 0.15111 7.';'8047 0.44692 0.18110
0.17556 | 0.45556 | 8.10600 | 0.17556 7.9452 | 0.46411 0. 1 6080
0.22444 | 0.48778 | 822750 | 022444 | 8.20276 | 0.49173 0.62483
0.26444 | 0.53778 | 8.33905 | 0.26444 | 8.37119 | 0.51083 | 0.03214
0.33333 | 0.59778 | 8.51130 | 0.33333 86154 | 0.5413 | 0.10410
0.47333 | 0.69556 | 9.11925 | 0.47333 9.028 | 0.60651 0.09125
0.56667 | 0.74667 9.22058 | 0.56667 9.26103 | 0.65746 0.;)4045
0.64444 0.8 ] 9.47389 | 0.64444 9.4272 | 0.70582 | 0.04669
0.77778 - | 9.52455 | 0.77778 | 9.64308 | 0.80217 | 0.11853
0.86333 -| 9.62588 | 0.86333 | 9.73231 | 0.87299 1 0.10643
0.92222 -| 9.920985 | 092222 | 9.77147 | 0.9257 | 0.15838
- - - 1 9.18684 1

DAP(IAPY) = 0.073888
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Analisis de datos x-y.

Tabla7.2
X1.exp Yiexp | X1.BC Y1.cal 1Ayl
0 0

0.01111 ( 0.15333 | 0.01111 | 0.10665 | 0.04668
0.04444 | 0.28667 | 0.04444 { 0.27875| 0.00792
0.07333 0.36 { 0.07333 | 0.35273 | 0.00727
0.15111 | 0.43333 | 0.15111 | 044692 | 0.01359
0.17556 | 0.45556 { 0.17556 | 0.46411 | 0.00855
0.22444 | 0.48778 | 0.22444 | 0.49173 | 0.00395
0.26444 | 0.53778 | 0.26444 | 051083 | 0.02695
0.33333 | 0.59778 | 0.33333 0.5413 | 0.05648
0.47333 ; 0.69556 | 0.47333 | 0.60651 | 0.08905
0.56667 | 0.74667 | 0.56667 | 0.65746 | 0.08921
0.64444 0.8 1064444 | 0.70582 | 0.09418
0.77778 -10.77778 | 0.80217 -
0.86333 -10.86333 | 0.87299 -
0.82222 - 1 0.92222 0.9257 -

1

1

DAP(layl) = 0.03161074
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GRAFICO 7.2 SISTEMA: ETANOL (1) / AGUA (2) 423.15K
EoS PR con reglas de mezclado de WS y UNIFAC DORTMUND
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b) EoS: SRK
Analisis de datos P-x-y.

Tabia 8.1
Xtexp | Ylexp jﬁi’g’ X1BC | Pcal | Yica | 1aP
0| 4769145 0
0.01111 | 015333 | 567420 | 0.01111 | 515614 | 0.10737 | 0.51806
0.04444 | 028667 | 6.38348 | 0.04444 | 526026 | 0.2808 | 0.12322
007333 | 036 7.00275| 0.07333 | 6.86715 | 0.35518 | 0.22560
0.15111 | 043333 | 759938 | 0.15111 | 7.75635 | 0.45042 | 0.15698
017556 | 0.45556 | 810800 | 0.17556 | 7.92505 | 0.46784 | 0.18095
0.22444 | 0.48778 8.22759 | 0.22444 8.18947 0.4958 0.03812
0.26444 | 0.53778 | 833905 | 0.26444 | 8.36268 | 0.51508 | 0.02363.
0.33333 | 0.59778 | 851130 | 0.33333 | 861368 | 0.54562 | 0.10238
0.47333 | 069556 | 9.11925| 047333 | 9.03741 | 06103 | 0.08184
0.56667 | 0.74667 | 9.22058 | 0.56867 | 9.27757 | 0.66052 | 0.05700
0.64444 0.8| 9.47380 | 0.64444 | 0.44977 | 0.70816 | 0.02412
0.77778 .| 952485 | 0.77778 | 9.67533 | 0.80326 | 0.15078
0.86333 _| 962588 | 086333 | 076931 | 0.87345 | 0.14344
0.92222 | 992085 | 0.92222 | 9.81064 | 0.92585 | 0.11921
] ] ] 1| 9186835 1

DAP(IAPI) = 0.07744224
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GRAFICO 8.1 SISTEMA: ETANOL (1) / AGUA (2) 423.15K
EoS SRK con reglas de mezciado de WS y UNIFAC DORTMUND

Datos Exp. Barr David and Dodge {1959}
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Andlisis de datos x-y.

Tabla 8.2
Xiexp Y1.exp X1.BC Y1.cal 1Ayl
0 0

0.01111 | 0.15333 | 0.01111 | 010737 | 0.045985
0.04444 | 0.28667 | 0.04444 0.2806 | 0.00607
0.07333 0.36 { 0.07333 | 0.35518 | 0.00482
0.16111 | D.43333 | 0.15111 | 0.45042 | 0.01708
0.17556 1 0.45566 | 017556 046784 | 0.01228
0.22444 | 0.48778 ; 0.22444 0.4958 | 0.00802
0.26444 { 053778 | 0.26444 | 0.51508 0.0227
0.33333 | 0.59778 [ 0.33333 | 0.54562 | 0.05216
047333 | 0.69556 | 0.47333 0.6103 | 0.08526
0.56667 | 0.74667 | 0.56667 | 0.66052 | 0.08615
0.64444 0.8 064444 | 0.70816 | 0.09184
0.77778 -1 077778 | 0.80326 -
0.86333 - 10863331 0.87345 -
0.92222 -1 092222 1 0.82585 -

- - 1 1 -

DAP{lAyl) = 0.02997223
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GRAFICO 8.2 SISTEMA: ETANOL (1) / AGUA (2) 423.15K

EoS SRK con reglas de mezclado de WS y UNIFAC DORTMUND
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¢) EoS: Mathias
Analisis de datos P-x-y.

Tabla 2.1
Xtexp | Ylexp j{;‘)’ X1BC | Pcal | Yical | IAPI
0| 4769145 0

0.01111 | 015333 | 667420 [ 001111 | 521405 | 010491 | 0.48015
0.04444 | 028667 | 638348 | 0.04444 | 630238 | 027544 | 0.08111
0.07333 036 | 700275 | 007333 | 690051 | 0.34038 | 0.19224
0.15111 | 043333 | 7.59938 | 0.15111 | 7.77702 | 044434 | 0.17765
0.17556 | 0.45556 | 8.10800 | 0.17556 | 7.94338 | 048179 | 0.18262
0.22444 0.48778 8.22759 | 0.22444 8.20413 | 0,48988 0.02348
0.26444 | 0.53778 | 8.33905| 0.06444 | 837485 | 050928 | 0.03580
033333 | 059778 | B.51130| 033333 | 86218 | 0,54009 | 0.11050
0.47333 | 069556 | ©11025| 047333 | 0.03578 | 060544 | 008347
0.56667 | 0.74667 | 9.22058 | 0.56667 | 9.26738 | 065621 | 0.04678
0.84444 0.8 | 947389 | 064444 | 943099 | 07044 | 004290
0.77778 .| 952455 | 077778 | 963913 | 0.80064 | 011458
0.86333 .| oeoses| 086333 | 9.72048 | 087171 | 008460
0.92222 | oopoes| 092002 97506 | 0.92481| 017795

] ] ] 1| ©.186835 1 ]

DAP(IAPI) = 0.07513337
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GRAFICO 9.1 SISTEMA: ETANOL (1) / AGUA (2} 423.15K
EaS Mathias con realas de mezclado de WS y UNIFAC DORTMUND

k; =0.243614x; +0.250093x;
Datos Exp. Barr David and Dodge (1959)
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Analisis de datos x-y.

Tabla 9.2 _
Xlexp | Yiexp | X1.BC | Yical 1Ayl
0 0

0.01111 | 0.15333 | 0.01111 | 0.10491 | 0.04842
0.04444 | 0.28667 | 0.04444 | 0.27544 { 0.01123
0.07333 0.36 | 0.07333 | 0.34938 | 0.01062
0.15111 | 0.43333 | 0.15111 1 0.44434 | 0.01101
0.17556 | 0.45556 | 0.17556 | 0.46179 | 0.00623
0.22444 | 0.48778 | 0.22444 | 0.48988 0.0021 |
0.26444 | 053778 | 0.26444 | 0.50928 0.0285
0.33333 | 058778 | 0.33333 | D.54009 | 0.05769
0.47333 | 0.69556 | 0.47333 | 0.60544 | 0.09012
0.56667 | 0.74667 | 0.56667 | 0.65621 | 0.08046
0.64444 0.8 | 0.64444 0.7044 0.0956
0.77778 -10.77778 { 0.80064 -
0.86333 -10.86333| 0.87171 -
0.92222 -10.92222 | 0.92481 -

- - 1 1 ,

DAP(iAyl) = 0.03215355
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GRAFICO 9.2 SISTEMA: ETANOL (1) / AGUA (2) 423.15K
EoS Mathias con reglas de mezclado de WS y UNIFAC
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5.1.4 Sistema Etanol (1)/Agua (2) a2 473.15K.
a) EoS: PR
Analisis de datos P-x-y.

Tabla 10.1

X1exp | Yi.exp F(’SZ’:;’ X1.BC P.cal Y1.cal AP

0| 15.547147 0

0.022059 | 0.133824 | 17.81818 | 0.022053 | 17.055966 | 0.009502 | 0.73927
0.030882 0.175 | 18.87273 | 0.030882 | 17.523624 | 0.128267 | 1.319983
0.047794 | 0.220588 | 20.00000 | 0.047794 | 18.284694 | 0.172939 | 1.675122
0.066176 | 0.264706 | 20.94546 | 0.066176 | 18.965098 | 0.211076 | 1.932449
0.088235 | 0.301471 | 21.78182 | 0.088235 | 19.644693 0.24788 | 2.082934
0.110294 | 0,338235 | 22.90909 | 0.110294 | 20.223103 | 0.278442 | 2.625916
0.152941 | 0.382353 | 23.45455 | 0.152941 | 21.160509 0.32719 | 2.228892
0219118 | 0.425 | 24.87273 | 0.219118 | 22.349100 | 0.388813 | 2.456176
0.207794 | 0.469118 | 25.09001 | 0.207704 | 23.538348 | 0.451972 | 1.486675
0.345588 | 0.497059 | 26.80000 | 0.345588 | 24.185030 | 0.487723 | 2.550344
0.389706 | 0.535294 | 26.32727 | 0.389706 | 24.745109 | 0.519777 | 1.520046
0.480882 | 0.580882 | 28.00000 | 0.480882 | 25.801223 | 0.584769 | 2.146383
0.497059 | 0.588235 | 27.56364 | 0.497059 | 25975764 |  0.59625 | 1.536514
0.585294 | 0.638235 | 28.50909 | 0.585294 | 26.863080 | 0.659445 | 1.600796
0.692647 | 0.720588 | 29.16364 | 0.692647 | 27.796412 | 0.739247 | 1.333974
- | 0.829412 | 30.18182 0.8 | 28.560844 | 0.824105 | 1.597202
- | 0.933824 | 2074546 0.9 | 29.110303 | 0.909084 | 0.626329
- 0.97 | 29.396522 | 0.972086 -

DAP(IAPI) = 0.4579421
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Analisis de datos x-y.

Tabla 10.2

X1.exp

Y1.exp

X1.BC

Y1.cal

1Ayl

0

0

0.022059

0.133824

0.022059

0.099502

0.034322

0.030882

0.175

0.030882

0.128267

0.046733

0.047794

0.220588

0.047794

0.172939

0.047649

0.066176

0.264706

0.066176

0.211076

0.05363

0.088235

0.301471

0.088235

0.24788

0.053591

0.110294

0.338235

0.110224

0.278442

0.059793

0.152841

0.3823583

0.152941

0.32719

0.055163

0.219118

0.425

0.219118

0.388813

0.036187

0.297794

0.469118

0.297794

0.451972

0.017146

‘| 0.345588

0.497059

0.345588

0.487723

0.009336

0.389706

0.535294

0.389706

0.519777

0.015517

0.480882

0.580882

0.480882

0.584769

0.003887

0.497059

0.588235

0.497059

0.59625

0.008015

0.585294

0.638235

0.585284

0.659445

0.02121

0.692647

0.720588

0.692647

0.739247

0.018659

0.829412

0.8

0.824105

0.005307

0.933824

0.9

0.909084

0.02474

0.97

0.972086

DAP(layl) = 0.01725312
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GRAFICO 10.2 SISTEMA: ETANOL (1) / AGUA (2) 473.15K
EcS PR con reglas de mezclado de WS y UNIFAC DORTMUND
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b) EoS: SRK
Analisis de datos P-x-y.
Tabla 11.1

Xiexp | Yi.exp sz:\);? X1.BC P.cal Y1.cal 1AP|
- - - 0| 1554715 0 .
0.022059 | 0.133824 | 17.81818 | 0.022059 | 17.17967 | 0.00892 | 0.638512
0.030882 |  0.475| 18.87273 | 0.030882 | 17.65458 | 0.12763 | 1.218147
1 0.047794 | 0.220588 | 20.00000 | 0.047794 | 18.42008 | _0.17235 | . 1.57092
0.086176 | 0.264706 | 20.94546 | 0.066176 | 19.12329 ] 0.21065 | 1.822165
0.088235 | 0.301471 | 21.78182 | 0.088235 | 19.81867 | 0.24771 | 1.963148
0.110204 | 0.338235 | 22.90909 | 0.110204 | 2041157 | 0.27850 | 2.497521
0.152941 | 0.382353 | 23.45455 | 0.152941 | 21.37488 | 0.32792 | 2.079665
0219118 | 0425 | 2487273 | 0219118 | 205085 | 039028 | 2.274207
0.207794 | 0.460118 | 25.00091 | 0.207794 | 23.82271 | 0.45396 | 1.268199
0.345588 | 0.497059 | 26.80000 | 0.345588 | 24.48842 | 048982 | 231158
0.389706 | 0.535294 | 26.32727 | 0.380706 | 25.06236 | 0.52185 | 1.264913
0.480882 | 0.580882 | 28.00000 | 0.480882 | 26.14312 ]  0.5864 | 1.85688
| 0.497059 | 0.588235 | 27.56364 | 0.497059 | 263212 | 0.50778 | 1.242436
0.585204 | 0.638235 | 28.50008 | 0.585204 | 27.22322 | 0.66024 | 1.285871
0.692647 | 0.720588 | 29.16364 | 0.692647 | 28.16096 | 0.73901 | 1.002676
- | 0.820412 | 30.18182 0.8] 2891114 | 082318 | 1.270678
- | 0.933824 | 20.74546 09| 2042331 | o0.90808 | 0.322145
| - 0.97 | 2066692 | 097168 .

DAP(IAPI) = 0.49326185

31 -
29 4
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GRAFICO 11.1 SISTEMA: ETANOL (1) / AGUA {2) 473.15K
EoS SRK con reglas de mezdado de WS y UNIFAC DORTMUND
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Analisis de datos x-y.

Tabla 11.2
Xi.exp Yt.exp Xi.BC Y1.cal 1Ayl

- - 0 0 -
0.022059 | 0.133824 | 0.022059 | 0.09892 | 0.034904
0.0308872 0.175 1 0.030882 ; 0.12763 | 0.04737
0.047794 | 0.220588 | 0.047794 | 0.17235 | 0.048238
0.066176 | 0.264706 | 0.086176 } 0.21085 | 0.054056
0.088235 | 0.301471 | 0.088235 | 0.24771 | 0.053761
0.110294 | 0.338235 | 0.110294 | 0.27859 | 0.059645
0.152941 | 0.382353 | 0.152941 | 0.32792 | 0.054433
0.218118 0.425 1 0.219118 ] 039028 | 0.03472
0.297794 | 0.469118 | 0.297794 | (.45396 | 0.015158
0.345588 | 0.497059 | 0.345588 | 0.48582 | 0.007235
0.389706 | 0.535204 | 0.388706 | 0.52185 | 0.013444
0.480882 | 0.580882 | (.480882 0.5864 | 0.005518
0.497059 | 0.588235 | 0.497059 | 0.59778 | 0.009545
0.585294 | 0.638235 | 0.585204 | 0.66024 | 0.022005
0.692647 | 0.720588 | 0.692647 | 0.73901 | 0.018422

- 1 0.828412 0.8] 0.82318 | 0.006232

- | 0.933824 0.8 { 090808 | 0.025744

- - 0.97 | 097168 -

.DAP(lAyI) = 0.01728503
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EoS SRK con reglas de mezclado de WS y UNIFAC DORTMUND
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¢) EoS: SRK
Analisis de datos P-x-y.

' Tabla 12.1
Xtexp | Yiexp 'zb:’;')’ X1.BC P.cal Y1.cal AP
; ; : 0| 15.547147 0 :
0.022059 | 0.133824 | 17.81818 | 0.022059 | 17.08701 | 0.09903 | 0.731172
0.030882 | 0.175| 18.87273 | 0.030882 | 17.55977 | 0.12776 | 1.312957
0.047794 | 0.220588 | 20.00000 | 0.047794 | 1833065 | 0.17251 | 1.66935
0.066176 | 0.264706 | 20.94546 | 0.066176 | 19.02158 | 0.21083 | 1.923875
0.088235 | 0.301471 | 21.78182 | 0.088235 | 19.71343 | 0.24791 | 2.068388
0.110294 | 0.338235 | 22.00000 | 0110294 | 203036 | 0.27879 | 2605491
0.152941 | 0.382353 | 23.45455 | 0.152941 | 2126218 | 0.32813 | 2.192365
0219118 |  0.425 | 24.87273 | 0.219118 | 224798 | 0.30049 | 2.392027
0.207794 | 0.469118 | 2509091 | 0.207794 | 2369808 | 0.45416 | 1.392829
0.345588 | 0.497059 | 26.80000 | 0.345588 | 2436061 | 0.49002 | 243939
0.389706 | 0.535204 | 26.32727 | 0.380706 | 24.93185 | 0.52205 | 1.395423
0.480882 | 0.580882 | 28.00000 | 0.480882 | 26.00763 | 0.58658 | 1.99237
0.497059 | 0.588235 | 27.56364 | 0.497059 | 26.18491 | 059797 | 1.378726
0.585294 | 0.638235 | 2850900 | 0.585204 | 27.08271 | 0.66042 | 1.426381
0.692647 | 0.720588 | 29.16364 | 0.692647 | 28.01696 | 0.73916 | 1.146676
- | 0.820412 | 30.18182 08| 2878426 | 0.82320 | 1.417568 |
- | 0.933824 | 2074546 00| 2027560 | 0.90814 | 0.469765
; 097 | 2051931| 09717 ;

DAP(1AP1)=0.48571286

100

31 -
29 |
27 -
25 -
23 -
21 -
19 -

P(bar)

GRAFICO 12.1 SISTEMA: ETANOL (1) / AGUA (2) 473.15K
E0S Mathias con regias de mezciado de WS y UNIFAC DORTMUND
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Analisis de datos x-y.

Tabla 12.2

X1.exp Y1.exp X1.BC Y1.cal 1Ayl

- - 0 0 -
0.022059 | 0.133824 | 0.02205¢ | 0.09903 | 0.034794
0.030882 0.175 | 0.030882. 0.12776 0.047244
0.047794 | 0.220588 | 0.047794 | 0.17251 | 0.048078
0.066176 | 0.264706 0.0661 76| 0.21083 ; 0.053876
0.088235 | 0.301471 | 0.088235 | 0.24791 | 0.053561
0.110294 | 0.338235°| 0.110294 | 0.27879 | 0.059445 |
0.152841 | 0.382353 | 0.152941 | 0.32813 | 0.054223
0.219118 0.425 | 0.219118 ] 0.39049 | 0.03451
0.297794 | 0.469118 | 0.207794 | 0.45416 | 0.014958
0.345588 | 0.497059 | 0.345588 | 0.49002 | 0.007039
0.389706 | 0.535294 | 0.389706 | 0.52205 | 0.013244
0.480882 | 0.580882 | 0.480882 | 0.58659 | 0.005708
0.497059 | 0.588235 | 0.497059 | 0.59797 | 0.009735 |
0.585294 | 0.638235 | 0.585294 | 0.66042 | 0.022185
0.692647 | 0.720588 | 0.692647 | 0.73916 | 0.018572

- | 0.829412 0.8 _ 0.82329 | 0.006122 |

- | 0.933824 0.9 0.90814 | 0.025684

- - 0.97 0.8717 -

DAP(lAyl) = 0.017201156
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GRAFICO 12.2 SISTEMA: ETANOL (1) / AGUA (2) 473.15K
EoS Mathias con reglas de mezclado de WS vy UNIFAC DORTMUND
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5.1.5 Sistema Acetato de Metilo(1)/Acetaldehido(2) a 323.15K

a) EoS: PR
Andlisis de datos P-x-y.
Tabla 13
X2.exp | Y2.exp 'zt')‘;’:g’ P.cal (bar) | Y2.cal IAPI Ayl

0 0 0.78 0.7908 0| 0.0108 -
0.1257 |  0.3148 1.01 00977 | 03011 | 0.0123| 0.0137
0.3606 0.642 1.43 1.3841 0.6253 [ 0.0459 |  0.0167
0.5258 |  0.7783 1.73 1.6697 |  0.7682 | 0.0603 |  0.0101
0.6893 |  0.8749 2.03 1.9691 0.8719 | 0.0609 0.003
0.8297 0.9387 2.29 2.2386 0.9394 0.0514 0.0007
0.0023 |  0.9666 2.43 23807 | 09679 | 0.0493 | 0.0013
1 1 2.61 2.5715 1] 0.0385 -

DAP(IAPI) = 0.015481

DAP(lAyl) = 0.005859




b) EoS: SRK
Analisis de datos P-x-y.

Tabla 14
x2exp | Y2exp | P | pcalar) | Y2cal AP Iyl
_(bar)

0 0 0.78 0.781 o| 0.001 0
0.1257 | 0.3148 101| 09896 03042 00204] 0.0106
0.3606 |  0.642 143| 13706| 06289 00504] 0.0131
0.5258 | 07783 173]  1.6679 0771| o00621| 0.0073
0.6893 | 0.8749 2,03 197| 08736 0.06 |  0.0013
0.8207 | 09387 220| 22416| 09403| 00484 o0.0016
0.0023 | 09666 243| 23847| o00683| 00453| 0.0017

1 1 261| 25767 1] 00333 0

DAP(IAPI) = 0.016409

DAP(IAyl) = 0.0044
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5.1.6 Sistema Acetato de Metilo(1)/Acetaldehido(2) a 373.15K

a) EoS: PR
Analisis de datos P-x-y.
Tabla 15
X2exp | Y2exp | TP | peal(bar) | Y2cal IAPI 1Ayl
(bar)

0 0 3.68 3.6897 0| 0.0097 0
0.1591 | 0.3018 4.52 45327 | 03007 | 0.0127{ 0.0011
0.32908 | 0.5276 5.44 54803 | 0.5284 | 0.0403 | 0.0008
0.5254 |  0.7136 6.53 66514 | 07187 | 04214 0.0051
0.6605 | 0.8132 7.3 75239 | 08204 | 0.2239| 0.0072
0.7692 0.8813 7.93 8.2641 0.8886 0.3341 0.0073
0.9156 |  0.9601 8.79 9.3058 | 09641 | 0.5158 0.004

1 1 9.3 9.9199 1] 06199 0

DAP(IAPI) = 0.191406

DAP(iAyl) = 0.002712




) EoS: SRK
Analisis de datos P-x-y.
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Tabla 16
X2.exp Y2.exp l?b:):gn P.cal (bar)  Y2.cal APl Ayl
0 0 3.68 3.6897 0 0.0097 0
-0.1691 .0.3018 -4.52 4 5754 0.3019 | -0.0554 -0.0001 .
0.3298 0.5276 5.44 5.5397 | 0.53 0.0957 0.0024
0.5254 |  0.7136 6.53 6.7319 0.7201 0.2019 | 0.0085
0.6605 0.8132 7.3 7.6195 0.8214 0.3165 0.0082
0.7692 0.881’3 7.93 8.3716 0.8893 0.4416 0.008
0.9156 0.9601 8.79 9.4285 0.9643 0.6385 0.0042 |
1 1 9.3 10.05086 1 0.7508 0
DAP(IAPI) = 0.222938 DAP(iAyl) = 0.00305
GRAFICO 16.1 SISTEMA: ACETATO DE
METILO(1)/ACETALDEHIDO(2) 373.15K
£0S SRK con reglas de mezclado de WS y UNIFAC DORTMUMD
¢ x.exp,P.exp
11 - 6 y.exp,P.exp kﬁ =0.028236x, +-0.010425x ;
10 4 = xexp,P.cal Datos Exp.: Leu and Robinson (1999) 4
9 { =H=y.calP.cal TS

GRAFICO 16.2 SISTEMA: ACETATO DE
METILO(1)/ACETALDEHIDO{2) 373.15K
EoS SRK con reglas de mezclado de WS y UNIFAC DORTMUND

k, = 0.028236x, +—0.010425x,

1 Datos Exp.: Leu and Robinson (1999)
0.8 1
o 0.6 -
0.4 1 ®  X.exp,y.exp
0.2 - == X.exp,Y.cal
0¥ . T T T T —
0 0.2 0.4 ' 0.6 0.8 1

x2
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5.1.7 Sistema Eter Metil t-Butilico(1)/Isobutileno(2) 323.15K

a) EoS: PR
Analisis de datos P-x-y.
Tabla 17
X2.exp | Y2.exp F(’t':;’;;’ P.cal (bar) | Y2.cal IAPI Ayl

0 0 0.86 0.8613 0| 0.0013 0
0.1331 |  0.4911 1.47 1.4657 |  04775| 0.0043 | 0.0136
0.2839 | 0.7121 2.24 21812 | 07016 0.0588| 0.0105
04534 |  0.8349 3.09 3.0274| 08307 | 0.0626| 0.0042
0.5887 | 0.8963 3.79 37207 | 0.8931| 0.0693 | 0.0032
0.7326 |  0.9409 4.56 45257 | 09418 | 0.0343| 0.0009
0.8825 | 0.9786 5.42 5.3843 0.978 | 0.0357 | 0.0006
1 1 6.08 6.0802 1] 0.0002 0

DAP(IAPI) = 0.023534

DAP(iayl) = 0.003981
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b) EoS: SRK
Analisis de datos P-x-y.

Tabla 18
X2.exp Y2.exp F(’bea:’)) P.cal (bar) Y2.cal AP tAyt

0 0 0.86 0.8555 § 0 0.0045 0
0.1331 D.4511 1.47 1.4687 £.4825 0.0003. 00086
0.283% 0.7121 2.24 2.1959 0.7057 0.0441 0.0064
0.4534 0.8349 3.09 3.0539 0.8334 0.0361 0.0015
0.5887 0.8963 3.79 3.7564 0.8949 0.0336 0.0014
0.7326 0.8409 4.56 4.5717 0.9429 0.0117 0.002
0.8825 0.8785 542 54412 0.9784 0.0212 0.0002

1 1 6.08 6.1457 1 0.0657 0

DAP(1API) = 0.017725

DAP(lAy!) = 0.002494

GRAFICO 13.1 SISTEMA: ETER METIL t-
BUTILICO(1)/ISOBUTILENO(2) 323.15K
E0S SRK con reglas de mezciado de WS y UNIFAC DORTMUND
6 kﬁ = 0.030024x, + 0.0336923:,.
Datos Exp.: Leu and Robinson (1999)
¢ x.expP.exp
— 4 5  y.exp,P.exp
E ==y exp,P.cal
o ~¥e=—y.cal,P.cal
o
2 _i
);
O T T T T 1
It 0.2 0.4 0.6 0.8 1
X2,Y2 |
GRAFICO 18.2 SISTEMA: ETER METIL t-
BUTILICO(1)/ISOBUTILENO(2) 323.15K
EoS SRK con raglas de mezclado de WS y UNIFAC DORTMUND
]
0.8
k,.j = 0.030023x, + 0.033692xj
g 0.6 1 Datos Exp.: Leu and Robinson (1999)
0.4 - ¢ x.exp,y.exp
== x.exp,y.cal
0.2 -
O . T ¥ T T 1
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
X2
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5.1.8 Sistema Eter Metil t-Butilico(1)/Isobutileno(2) 353.15K

a) EoS: PR
Analisis de datos P-x-y.
Tabla 19
X2.exp | Y2.exp '?5‘;’;;’ P.cal (bar) | Y2.cal AP Iyl

0 0 212] 213906 o| o019 0
0.1591 | 04723 353| 33024| 04463 01376  0.026
0.2088 | 0.6619 483| 45004| 06455| 02396] 0.0164
0.4496 | 0.7865 68| 59962 o07779] 02838| 0.0086
0.6701 |  0.8985 853| 82836| 08976 02464| 0.0009
0.8524 | 09593 | 1051| 103981 | 09617| 04119 0.0024
0.9564 | 0.9891 1171 11694| 09807| 0.016| 0.0006
1 1 12.24 | 12.2546 1] 00146 0

DAP(1API) = 0.093163

DAP(IAyl) = 0.007603




b) EoS: SRK
Analisis de datos P-x-y.

Tabla 20
X2.exp | Y2.exp *z:a’g’ P.cal (bar) | Y2.cal IAPI Ayl
0 0 2.12 21505 . o! 00305 0
0.1591 | 0.4723 353| 34212 04484) 01088| 0.0239
0.2088 | 06619 483| 46356| 06474| 01944 0.0145
0.4496 | 0.7865 6.28 6.0605| 07794 | 0.2195| 0.0071
0.6701 | 0.8985 8.53 8.3795| 0.8985| 0.1505 0
0.8524 |  0.9593 1051 | 105249 | 09621| 0.0149 | 0.0028
0.9564 |  0.9891 1171 11.8394| 09898 0.1204| 0.0007 |
1 1 1224 | 12.4074 1] 0.1674 0

DAP(IAPI) = 0.056644

DAP(lAyl) = 0.006781

GRAFICO 20.1 SISTMA: ETER METIL t-
BUTILICO(1)/ISOBUTILENO(2) 353.15X
EoS SR con reglas de mezclado de WS y UNIFAC DORTMUND

12 4 g = 0.007314x, +0.013259xj
10 - Datos Exp.: Leu and Robinson {1999) )
-~ ¢ x.expP.exp -
g 81 =@ y.exp,P.exp
g =3==x.exp,P.cal
a 6-
—3¥-—=y.cal,P.cal
4 -
2 ; )
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
X2,Y2
GRAFICO 20.2 SISTEMA: ETER METIL t-
BUTILICO(1)/ISOBUTILENO(2) 353.15K
EoS SRK con reglas de mezclado de WS y UNIFAC DORTMUND
1 -
0.8 -
0.6 - ky =0.027932x, +0.031201x,
g Datos Exp.: Leu and Robinson (1999}
0.4
0.2 ¢ X.exp,y-exp
x.exp,y-cal
0 ¢ . . + —~ s
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1




5.1.9 Sistema 2,Metil-Propeno(1)/Etanonitrilo(2) 358.15 K

a) EoS: PR
Analisis de datos P-x-y.
Tabla 21.1
X1exp | Yiexp '?g;’:;’ P.cal (bar) | Y1.cal N

0 0 1.09 1.1169 0| 0.0269
0.0614 | 0.7012 4.01 4.483 | 0.7403 0.473
0.1069 0.786 5.68 6.3818 | 0.8172| 0.7018
0.1352 | 0.8111 6.55 7.3251 0.8389 |  0.7751
0.1599 |  0.8283 7.21 8.0504 | 0.8537 | 0.8404
0.2459 |  0.8564 8.91 97434 | 08779 | 0.8334
0.2962 | 0.8653 9.62 | 10.3531 0.8851 |  0.7331
0.3627 |  0.8721 103 | 108279 | 0.8896 | 0.5279
04519 | 0.8854 11| 11.3219| 0.8984 | 0.3219
0.5849 | 0.8941 11.67 | 116414 09044 | 0.0286
06703 |  0.9052 124 |  11.9051 09123 | 0.1949
0.7965 |  0.9233 12.64 | 124337 | 09298 | 0.2063
0.8989 | 0.9463 13.13| 13.0044 | 09548 | 0.1256
0.9532 | 0.9669 13.44 13.417 | 0.9751 0.023
1 1 13.66 | 13.7282 1| o0.0682

DAP(IAPI) = 0.28542

110

P(bars)

GRAFICO 21.1 SISTEMA: 2-METIL PROPENO(1)/ETANONITRILO(2)
358.15 K
EoS PR con reglas de mezclado de WS y UNIFAC DORTMUND

14 7 k; =0.237596x; +0.337514x;
12 4 Datos Exp.: Leu and Robinson (1999
®
10 -
+ X.exp,P.exp
8 1 s y.exp,P.exp
6 - ~—>x.exp,P.cal
—x—y.cal,P.cal
4 -
2,
0 1 T T T T 1
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1

X1,Y1




Analisis de datos x-y.

Tabla 21.2

Xiexp | Yiexp | Yi.cal IAyl
0 0 0 0
0.0614| 07012| 07403 | 0.0391
0.1089| 0786| 08172 00312
01352 | 08111| 08389| 00278
01500 | 08283 0.8537| 0.0254
02459 | 08564 | 08779 00215
02962 | 0.8653| 0.8851| 0.0198
. 0:3627 | 08721 | - 0.8896 | 0.0175
04519 | o08854| 08984| 0013
05849 | 08941 | 09044| 00103
06703| 00052 | 09123| 00071
07965| 09233| 09298 0.0065
08989 | 09463| 09548| 0.0085
09532 | o09669!| 09751 o0.0082
1 1 1 0

DAP(iAyl) = 0.009628
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yl

GRAFICO 21.2 SISTEMA: 2-METIL PROPENO(1)/ ETANONITRILO (2)

0.8

0.6

0.4

0.2 4

EoS PR con reglas de mezclado de WS y UNIFAC DORTMUND

358.15 K

y =0.237596x, +0.337514x;
Datos Exp.: Leu and Robinson (1999)

©  X.expy.exp

—o— X .exp,y.cal

°f

0.2 0.4 0.6 0.8
x1




b) EoS: SRK
Analisis de datos P-x-y.

Tabla 22.1
X1.exp | Ylexp '?:a_’,‘,i P.cal (bar) | Y1.cal IAPI
0 0 109 | 11252 0] 00352
0.0614 | 0.7012 4.01 44449| 07359 | 0.4349
01069 |  0.786 568| 63181 08138| 06381
04352 | C0'8111.).. . 655 .. 7.2496 .. 08357 | 0699
0.1599 | 0.8283 7.21 79651 | 08508 | 0.7551
0.2450 |  0.8564 8.91 96344 | 08753| 07244
02962 | 0.8653 062| 102338| 08826 0.6138
03627 | 0.8721 103] 107006 | 0.8872| 0.4006
04519 | 0.8854 11| 11.1864| 08926| 0.1864 |
0.5849 |  0.8941 14.67 | 115086 | 0.9024 | 0.1634
06703 | 0.9052 124 11.7713] 0.9106| 0.3287
0.7965| 09233| 1264| 122089| 09286| 0.3411
0.8989 | 0.9463 13.13 | 12.8588 0954 | 02712
09532 | 0.9669 1344 | 132625| 09747| 04775
1 1 1366 | 135713 1| 0.0887

DAP(1API) = 0.204325
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P{bars)

FIGURA 22.1 SISTEMA: 2,METIL PROPENO(1)/ETANONITRILO(2)

EoS SRK con reglas de mezciado de WS y UNIFAC DORTMUND

358.15K

16 - k; =0.247033x; +0.345898x,
14 | Datos Exp.: Leu and Robinson (1999)
12 1
10 |
o y.exp,P.exp
8 o x.exp,P.exp
6 —>—vy.cal,P.cal
4 - —¢-x.exp,P.
. -
0- o U —

0.8
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Analisis de datos x-y.

Tabla 22.2
Xi.exp Y1.exp Y1.cal 1Ayl

0 0 0 0
00614 07012 07359 | 0.0347
01069| o07s6| 08138 00278
01352 | 08111| 08357 | 0.0246 |
01599 | 0.8283| 0.8508| 0.0225
02450 | 0.8564 | 0.8753| 0.0189
02962 | 08653| 0.8826| 0.0173
03627 | 08721| o08872| 00151
04519 08854 08926] 0.0072
05849 | 08941 0.9024| 0.0083
06703| 0.9052| 0.9106| 0.0054
0.7965 | 09233 | 09286 0.0053
0.8989 |  0.9463 0954 | 00077
09532 | 09869 | 09747 | 0.0078 |

1 1 1 0

DAP(lAyl) 0.008847

Yi

GRAFICO 22.2 SISTEMA: 2,METIL-PROPENO(1)/ETANONITRILO(2)
358.15 K
EoS SRK con reglas de mezclado de WS y UNIFAC DORTMUND

1 -

0.8 -
ky. =0.247033x, + 0.345898x 5
0.6 1 Datos Exp.: Leu and Robinson (1999)
0.4+ / ¢  X.exp,y.exp
=j—Xx.exp,y.cal

0.2 4

0 WA T T T T 1

0 0.2 0.4 x1 0.6 0.8 1
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5.1.10 Sistema 2,Metil-Propano(1)/Etanonitrilo(2) 358.15 K
a) EoS: PR
Analisis de datos P-x-y.

Tabla 23.1
X1.exp Y1.exp szﬁ P.cal (bar) Y1.cal IAPI

0 0 1.1 1.1011 0 0.0011
0.0299 0.6872 4.1 4.2134 0.6847 0.1134
0.031 0.6935 4.2 4.4254 0.6899 0.2254
0.0565 0.7868 6.33 6.6987 0.7889 0.3687
0.0814 0.8201 8.03 8.4201 0.8197 0.3901
0.0898 0.8259 8.53 8.9821 0.8253 0.4521
0.1055 0.8397 9.33 9.9015 0.8409 0.5715
0.1475 0.8584 10.92 11.3654 0.8572 0.4454
0.1681 0.8645 11.53 11.7524 0.8685 0.2224
0.2262 0.8753 12.68 13.0012 0.8731 0.3212
0.4013 0.8928 13.9 14.0894 0.8957 0.1894
0.581 0.8957 14.17 14.4963 0.8981 0.3263
0.6563 0.9014 14.26 14.7025 0.9032 0.4425
0.774 0.9061 14.49 14.8214 0.9089 0.3314
0.8534 0.9213 14.73 14.9716 0.9274 0.2416
0.9147 0.9337 14.91 15.0893 0.9381 0.1793
0.9646 0.9636 14.97 15.1248 0.9677 0.1548
1 1 14.91 15.0895 1 0.1795

DAP(1API) = 0.11901667




Analisis de datos x-y.

Tabla 23.2
X1.exp Yi.exp Y1.cal Ayl
0 0| 0| 0|
0.0299| 06872 06847 0.0025
0.031| 06935| 06899 0.0036
0.0565| 0.7868| 0.7889 | 0.0021 |
0.0814| 0.8201 | 0.8197 | 0.0004
0.0898 | 0.8259| 0.8253| 0.0006
0.1055| 0.8397 | 0.8409 | 0.0012 |
0.1475| 08584 ! 0.8572| 0.0012
0.1681) 0.8645| 0.8685 0.004
0.2262| 0.8753| 0.8731] 0.0022
0.4013| 0.8928 | 0.8957 | 0.0029
0.581| 0.8957 | 0.8981 | 0.0024
06563 | 09014 09032| 00018
0774 09081 | 0.9089| 0.0028 |
0.8534| 0.9213] 0.9274| 0.0061
09147 | 0.9337 | 0.9381| 0.0044
0.9646 | 0.9636| 0.9677 | 0.0041
1 1 1] 0|

DAP(lAyl) = 0.00129444
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Y1

GRAFICO 23.2 SISTEMA: 2,METIL-PROPANO(1)/ETANONITRILO(2)

358.i5 K
EoS PR con reglas de mezclado de WS y UNIFAC DORTMUND

1 <
=& S
0.8
k; =0.323571x, +0.428638x
0-6 1 Datos Exp.: Leu and Robinson (1999)
0.4 - ; o X.exp,y.exp
0.2 ;,‘ == x.exp,y.cal
f
O T T T T -1
0 0.2 0.4 X1 0.6 0.8 1




b) EoS: SRK
Analisis de datos P-x-y.
Tabla 24.1
Xlexp | Yiexp ';52’;')5’ P.cal (bar) | Yi.cal AP
0 0 11] 11169 o| 00169
00299 | 06872 41| 41900 0685 | 0.0999
0.031 | 06935 42| 44516 06972 | 02516
0.0565 | 0.7868 6.33| 67284| 07892| 0.3984
0.0814 | 0.8201 803| 81625| 08192| 01325
0.0898 |  0.8259 853| 88521| 08249| 03221
0.1055 | 0.8397 033| 07805| 08401 | 04595
01475| 08584| 1002| 11.3852| 08565| 0.4652
01681 | 08645| 1153| 11.9236| 08695| 0.3936
02262 | o08753| 1268| 129926 08734| 03126
0.4013| 0.8928 139| 141203| 08959 02203
0.581| 08957| 1417 145612| o08984| 03912
06563 | 09014| 1426 146905| 09027 | 0.4305
0.774| 09081 | 1449| 148012 | 09001 | 03112
08534 | 09213| 1473| 150124 09262 | 0.2824
09147 | 09337 | 1491| 150085| 09378| 0.1885
09646 | 09836 | 1497| 151845| 09673| 0.1945
1 1 1491 | 151037 1] 01937

DAP(IAPI) = 0.10589259
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GRAFICO 24.1 SISTEMA: 2,METIL-PROPANO{1)/ETANONITRILO(2)
358.15 K
EoS SRK con reglas de mezclado de WS y UNIFAC DORTMUND

k; =0.3335916x, +0.438203x,

16 -
Datos Exp.: Leu and Robinson (1999
14 - P <
12 4 ~ o x.exp,P.exp
o y.exp,P.cal
:“.7 10 1 =¢x.exp,P.cal
g 8 - —3vy.cal,P.cal
o 6 -
4 -
2 -




Andlisis de datos x-y.

_ Tabla 24.2
Xlexp | Yiexp Y1.cal 1Ayl
0 0 o D
0.0299 | 0.6872 0.685 | 0.0022
0.031{ 06935| 06972| 0.0037
0.0585| 07868 07892 | 0.0024
0.0814| 08201 08192 0.0009
0.0898] 08259 0.8249 0.001
0.1055 | 0.8397 | 08401 0.0004
01475| 08584 08585]| 0.0019
0.1681) 08645, 08695| 0.005
02262 | 08753 | 08734 00019
0.4013] 0.8928 | 0.8959 | 0.0031
0581 | 0.8957 | 0.8984 | 0.0027
06563 | 0.9014 | 09027 | 0.0013
0.774| 0.9061 | 0.8091 0.003
085341 09213| 09262 0.0049
09147 | 08337 09378 0.0041

0.9646 | 0.9636 | 0.9873| 0.0037
1 1 1 0

DAP{lAyl) = 0.00127778
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GRAFICO 24.2 SISTEMA: 2, METIL-PROPANO(1)/ ETANONITRILO(2)
358.15 K
EoS SRK con reglas de mezclado de WS y URIFAC DORTMUND

1 %*M

A [ah3
0.8 1

i = 0.3335916x, + 0.438203):1
Datos Exn.: Leut and Robinson {1999}

0.6 -
0.4
¢ X.exp,y.exp
0.2 - ==X.exp,y.cal
0 3 1 T T 1
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5.2. DISCUSION DE RESULTADOS.

5.2.1.- Se han estudiado diversos datos de equilibrio a
temperatura constante de los cuales se tienen datos
experimentales, estos datos experimentales se han comparado
con los resultados obtenidos por el modelo propuesto; el cual es
el uso de las ecuaciones cubicas de estado de Soave-Redlich-
Kwong; Peng Robinson y Mathias, en las ‘cuales se ha hecho uso
‘de "-la'-s‘re'gi'as‘de' -me?;cla‘dof‘déang-Sandler: y el uso del:UNIFAC
DORTMUND para el calculo de los coeficientes de actividad.

5.2.2.- Los ‘cdiculos deé equifibrio ‘se realizaron ﬁ'jando 1a
temperatura y la composiciéon molar de la fase liquida; se obtuvo
como resultado la presién vy la composicién de la fase vapor.

5.2.3.- En la tabta N° 25 se presentan los sistemas de estudio
junto con las ecuaciones de estudio utilizadas, se observa que a
temperaturas mads elevadas el modelo presenta mayor
desviacion tanto en composicion de la fase vapor como en
presién. ‘

Para ‘el. sistema aicohol/fagua a 473.15K se obtuvo menor
desviacién con la EoS ‘de PR tanto en presion como en
composicion de la fase vapor. |

Para el sistema Etanol/Agua a 473.15 se obtuvo menor
desviacién para la composicién con la ecuacién de Mathias vy
menor desviacion para la presidn con la ecuacion de SRK.

Para los demds sistemas a . temperaturas mas bajas las
desviaciones son menores y siempre los mejores resultados se

observa con la ecuacion de SRK.

5.2.4.- Como puede verse, el modelo propuesto, predice el EVL
a presiones bastante elevadas de airededor dé 40 bares, cuya
prediccion no es posible con los métodos comunes de célculo;
adicionalmente los resultados a presiones moderadas y bajas
son bastante aceptables.
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5.2.5.- Se ha conseguido demostrar la validez del modelo
émpleado a presiones bajas ¥ moderadas. Las correlaciones de
datos experimentales mediante el modelo utilizado en algunos
casos (componentes menos polares) han sido bien
correlacionadas, en otros casos como los sistemas alcohol-
-agua, podemos aceptar las diferencias de acuerdo al estado
termodinamico de la mezcla, obviamente se consigue mejorar
las correlaciones a medida que la mezcla se hace mas ideal. En
lo que Trespecta a la aplicacién del modelo a mezclas
azeotropicas no se reportan datos, debido a gue se obtuvieron
resultados pobres.

Sin embargo, debe de hacerse mas pruebés al modefo antes de
que este sea aceptado para usos de ingenieria. Es muy posibile
que la combinacién de las reglas de mezclado de Wong-Sandler
con el UNIFAC DORTMUND y una EoS no sea 'cépaz de predeéir
sistemas altamente no ideales a elevadas presiones vy

temperaturas.

5.2.6.- Es preciso hacer notar también gue una EoS, un modelo
termodinamico para correlacionar liquidos y una regla de
mezclado conjuntamente no pueden proporcionar datos reales
para todas las propiedades volumétricas, termodinamicas y
propiedades de equilibrio para todos los fluidos 0 mezcias. Sin
embargo no podemos esperar mejores désarrollos en modelos
gue describan comportamientos de un fluido o mezcla sin antes
entender como interactuan las moléculas. También es cierto que
dichos modelos matematicos pueden ser ajustados en diferentes
formas para encontrar resultados aceptables y hacer mas
practicas sus aplicaciones.

Pero la impresion es clara y precisa que se desarrollaran
métodos y/o modelos mucho mas sofisticados en el futuro y
estos estarén basados en lo que ahora conocemos como las EoS
cubicas para el volumen, un método de contribucién de grupos
para el estado Liquido y las reglas de mezclado que le dan la

aproximacion reat a una mezcia de fluidos.
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Tabla 25
I EoS ¥ AP ¥ AP
SISTEMA TK)| Ay e T(K)| Ay or
.| Metanol(1)/ agua(2) PR _373.15 | 0.037858 | 0.096769| 473.15 | 0.018329| 1.389369
Metanol(1)/ agua(?) SRK 373.15 0.04408{ 0.080829| 473.15 0.01882 | 1.660403
metanol(1)/ agua(2) Mathias | 373.15 | 0.031844 | 0.092435| 473.15 | 0.018488{ 1.431499
etanol(1)/agua(2) PR 423.15 | 0.040348| 0.12927| 473.15 | 0.030932| 1.779557
etanol(1)/agua(2) SRK 423.15 | 0.039305; 0.13895] 473.15 | 0.030026] 1.522923 |
etanol(1)/agua(2) Mathias | 423.15 | 0.041089| 0.12879] 473.15 | 0.02994 | 1.64445
acetato de metilo(1)/acstaldehido(2) | PR 323.15| 0.005688| 0.041175| 373.15| 0.003188| 0.234725
acetato de metilo(1 Macétaldehido(Z) SRK 323.15 0.00445| 0.040113| 373.15| 0.003675| 0.31 4613
| eter metil t-butilico(1)/isobutileno(2) PR 323.15| 0.004125| 0.033313| 353.15| 0.006863 | 0.133688
| eter metil t-butilico(1)/ isobutileno(2) SRK 323.16] 0.002512 0.02715| 353.15] 0.006125| 0.126925
2-metil propeno(1yetanonitrilo(2) PR 358.15] 0.015727 | 0.392007 - - -
2-metil propeno(1)/etanonitrilo(2) SRK 358.15| 0.013507 | 0.39058 - - -
2-metil propano(1)/etanonitrilo(2) PR 358.16] 0.00235 0.28645 - - -
2-metil propano(1)/etanonitrilo(2) SRK 358.15| 0.002344| 0.281367 - - -
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VI. CONCLUSIONES.

Las principales conclusiones detivadas del desarrollo de trabajo son:

6.1.- A medianas temperaturas y presiones no es necesarib
conocer todos los datos de equilibrio liquido vapor de todas las
mezclas existentes, especialmente sistemas que sus
componentes no son altamente polares. En estos casos se
pueden tomar datos de propiedades fisicas ya publicados, un
modelo confiable para predecir coeficientes de actividad de la
fase liquida, las reglas de mezclado de Wong-Sandler y una
ecuacion de estado para que con un simple cdlculo se pueda

obtener una expresion dependiente de la composicion para k;

que es el primer paso para poder predecir datos de equilibrio
liquido vapor.

6.2.- Es posible predecir el EVL de diversos sistemas polares y
“ho polares, aquellos con diferencia de tamafio molecular grande,
usando el modelo propuesto para presiones por debajo de 40
bares; aunque las desviaciones absolutas medias de presién y
composicion en la fase vapor serdn diferentes para cada
sistema.

6.3.- Es posible establecer un criterio de validez del modelo
para cada sistema, considerando un valor limite de estos

- parametros de desviacion absoluta, con lo cual se puede obtener
una conclusioén razonable de dicha validez.
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VII. RECOMENDACICNES.

7.1.- El modelo no es recomendable para su uso en sistemas

altamente polares y a elevadas presiones y temperaturas
también no es recomendable en sistemas que contienén agua
con esteres pesados debido a que el UNIFAC DORTMUND
presenta limitaciones cuando se aplica a estos sistemas y mas

aun cuando se hacen mas lejanos de la idealidad.

7.2.- Ef modelo no es recomendable para su uso en sistemas
que presentan azeotropia y para sistemas que @ Se
encuentran cerca al punto critico. Se sabe que el UNIFAC
DORTMUND predice azeotropia pero a bajas y moderadas
presiones y las EoS cubicas deben ser modificadas para poder

ser utilizadas en regiones arriba del punto critico.
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IX.- APENDICE

APLICACION PARA EL CALULO DEL EQUILIBRIQ LIQUIDO A PARTIR
" DE’ ECUACTONES CUBICAS DE ESTADO USANDO LAS REGLAS DE

MEZCLADO DE WONG-SANDLER Y UNIFAC DORTMUND.

T =473.15k

CHs - CHz = OH....(1)
T N (2)

De acuerdo con el diagrama de flujo de la Pag. 68 necesitamos primero
calcular el coeficiente de interaccion para el par binario y despues proceder
con el célculo del EVL.

CALCULO DEL PARAMETRO DE INTERACCION BINARIO k,-j

De acuerdo con las ecuaciones 4.71 y 4.72,'-se" deben conocer los
coeficientes de actividad a dilucién infinita, »°, para cada uno de los
componentes; los coeficientes de fugacidad, los volumenes y factores de

comprensubthdad todos eHos para la fase liquida.

Calculo de Y para el 5|stema Etanol (1)/ agua (2), usandc UNIFAC
DORTMUND

Aplicaremos las siguientes fOrmulas, correspondientes al UNIFAC
DORTMUND, a diluci6n infinita

Iny, =lny’ +Iny~ ..3.31

Iy =l )+ infy)

4 V.
my’ =1-V/ +mV/ =59 \1-—L + Ln| -~ :
Vi ; ; —3q, 7 F ..3.32

i

3/4
V/ = rl

i - 374 ..3.33
ij”i
J
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g .3.34
. ijrj
F
n=YvPR, .3.35
F=< ..3.36
ijqj
J
q; = ZV/EOQk
..3.37
CInpR =3 v@(ar, ~InT) ..3.38
P
o.v,
- InI, =0, l—ln[Zle//mk] Z k_ 3.39
n zeank
O X
ZQ X, ..3.40
ZV(J)x
ZZVU)X ..3.41
 a, +b T+c, T’
YW,m =CXp| — ..3.42
T
Calculo de 7
© o
" /2
x =0 x =1
X, =1 x, =0

Los parametros de superficie Q¢ y de volumen Ry se obtienen de Ind. Eng

Chem. Res. 1993,32,178-193, que se encuentra en el Apendice.
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Grupo | Molécula | [ R Q« v L
1 CHs 1 0.6325 | 1.0608 1 0
1 CH, 2 0.6325 | 0.7081 1 0
5 OH 14 1.2302 ;| 0.8927 1 4]
7 H0 16 ~1.7334 | 2.4561 0 1

Parte combinatorial

¥, = x =0

¢« rp=1x0.6325+ 1x0.6325+ 1x1.2302 + 0x1.7334 = 2.4952
r=0x1.0608 + 0x0.6325+ 0 x 1.2302 + 1x1.7334 = 1.7334

e g;=1x1.0608 + 1x 0.7081 + 1 x 0.8927 + 0 x 2.4561 = 2.6616
s (;=0x1.0608 + 0.07081+ 0 x 0.8927 + 0 x 2.4561 = 2.4561

) ‘ 93,"4
e _=1.31418
0%2.49527% +1%1.73347%
.
- 1.7334 |

© 0%2.4952% +1.73347%
oV, =24952/(0*%2.4952+1%1.7334) = 1.43948
Vy =1.7334/(0%2.4952+1%1.7334) =1
26646
' 0%2.6616+1*%2.4561

_ 2.4561 . _
2T 0*2.6616+1%2.4561

o ool of]

=1.08367

1 1

Ln(}ywc)= 1- 131418"‘[172(1,3 1418)_. 5 #26616 1— 1.43948
1.08367

1

Ln(yf"’c)t—- 0.55005

Parte Residual

¥ - 1%0+0%] i
' 10 +1x0 + 1x0 + 0x0 + 0x + 0x1 + 1x1

1.43948 Y
+Ln
(1.08367 ﬂ




IN' e
& o

i

1x0+1xl

S~ 120 + 1x0 + 150+ 0x0 + Oxl + Ox1+ Ixl

. QI *X B 0

» Z QX
o 6,=0 (X, =0)
. 614:0 (XM:O)

o - 2.4561*1 ~

% 1.0608%0+0.7081*0+0.8927*0 +2.4561*1
anm +bnm +Can2

] an =exp - T

T =473.15K

129

Los Subgrupos 1 y 2 pertenecen al grupo principall, el subgrupo 14.

7.

Pertenece al grupo principat 5 y el subgrupo 16 pertenece al grupo principal

Los parémetros de intératcii’)n binaria ay, by ¥ ¢; han sido to’ma'daS' de Ind.

11 = 0.0 b1_1 =10.0 'C:,_ 1 = = 0.0 'q"l.l = 1.0
a2 = 0.0 b2 = 0.0 Ci2= 0.0 W;2=1.0
di.14= 2777 b1;4 = '4.574 Ci14a= 0.1551 x 10-2 UJ1 14 = 0.14529
di.16= 1391.3 b;,m;":. -3.6156 Ci.16 = 0. 1144 X 10-2 UJ1 16 = 1 14318
az1 = 0.0 b,; = 0.0 C21=OO 'L}J21=10
g22=00 . . bzz—O.U Ca= 0.0 W, =1.0
‘8214 = 2777 by14 = -4.674 Ca14 = 0.1551 x 107 W, = 0.14529
g2 = 1391.3 bais= -3.6156 Cais = 0.1144 x 1072 W, 46 = 1.14318
A141 = 1606 bia.1 = -4.746 Cia1 = 0.9181 x 1073 Y 14.1=2.50260
dia3 = 1606 b1'4|2 = '4.746 Cig2 = 0-9181 x 10 -3 LI".MZ =2.50260
d14.14= 0 bi4.14 = 0.0 Ca.14 = 0.0 Wig1a=1
dis 16= -801.9 b14‘15 = 3.8240 1 C14.46 = -0.7514 x 10"1 Wis1=4.16227
g6 = -17.253 | bys; = 0.8389 Cia1 = 0.9021 x 1073 Wis1 = 0.29251
| 8162 = -17.253 | bys> = 0.8389 J€Ca2=0.9021x 1072 | WY, =0.290251
d16.14 = 1460 b15,14= -8.6730 Ci4.14 = 0.1641 x 10_1 me 14 = 0.11337
a1 =0 bis.16 = 0.0 Cia.46 = 0.0 Wiets = 1

1
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Xi=Xa=X1a=0 Xge=1
Zm O e = Oy + O o + 0014 + Oy

6,=0,=0,=0 6,=1
: @
o In(I)=0, {1 - Ln(916W16.1)_ Eﬂ—m‘} = 1.15212
167 16.16
IT,) = 0, 41— Ln(Bgur,e, ) 226¥215 L 0 76906
o In(I)=¢Q, Lr\O,s¥162 0. =0.7690
16¥16.16

O16W 1416 } _ —087947

16¥16.16

hl(f )= Q14 {1 - L"(glsl/’ 15.14) -

0.6¥ 1616 }: 0

916 16.16

In(T,) =0y {l - L”(916V/16.16 ) -

calcuio de In(T'})

Como el etanol CH;~CH,-OH Contiene Subgrupos tanto del grupo principal 1
I< Hlinlr, onr )]

3 " Rw
como del grupo principal 5 entonces Ln(}/i

| Grupo. | Molécula | k.| R Q v | x X, 6,
1 CHs 1 ]10.6325|1.0608 | 1 |0.32634 | 0.32634 | 0.38838
1 CH; 2 10.6325|0.7081 | 1 10.30446 | 0.30446 | 0.24187
5 OH 14 11,2302 {0.8927 | 1 10.369190.36919 | 0.36975

InT'} =0.03877

LnT; =0.02588

InT}, =

e In (;/IRW ): v (ln r” - 1“11,).,.-.,,/; (111172“‘o - 'In’-FZ’-)+«~V1‘4' ’(ln'-Ff: - T, )

-0.03729



In(y{ )=1.01436

in(r7)= e mb)

Lnly=)=1.56441

Calculo de

7. =2 x,=0
e [j-2.4952
e« 3 =1.7334
=« g, = 2.6616
o ;= 2.4561
. Vli =1

. V= 1.73'34%/2.495‘2% = 0.694690
® F1 = 1

F,= 092279

-In {(y;i)c }=..1 ~V} +InV,} 54, {1 - -;2— +Ln[%n

2 2

Ll )=0.41716

PARTE RESIDUAL

1x1+0x0

X = ={.33333
Ix1+1x1+1x1+ 0x1 +3x0x0 + Ox1

1x1+0x0

, = ‘ : . ——— =0.33333
1x1 +1x1 +1x1+0x1+ 3x0x0 + 0x1

X,, = 033333
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X6 =0

1.0608x0.33333

6,=— =0.39856
1.0608x0.33333+ 0.7081x0.33333+0.8927x0.33333+ 2:4561x0
o, < 07081 %033333 _ (o0,
(94
o, = 0.8927x0.33333 039856
1.0608x0.33333 + 0.7081x0.33333 + 0.8927x0.33333 + 2.4561x0

O =0
a, +b,T+c,T’
T

composicién de la solucién; por lo tanto son los mismos cuando se usan
para el calculo de .75, i Y 75

Los valores de ¥, = GXP(— ]; no dependen de la

1- ln(QJ vt 91U/1,1 + 929'/2,1 + 0, 141 )“

InT, =0, Gw,, + O, + 814 1414 }
Oy, + O, + 914W14,1 O 2 + Oy, + OuWin O,y + 00,1 + 0,

1- ln(91W1,2 +0,p,, + 614‘/’14,2)"
Inl; =0, A + 0w 5 + 00145
O O, +OuWuy O 0,0, 04, B, +0,W,, + 8,y

1- IH(HIWLM + 0,1y + OV )“
nl, =0, 614, + W42 4o 6141414 )
WO W O W O W, O W OO W O W
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N=-In(By, ;s + 6,516 + B.Wia16)
In Fw = Qlﬁ 91‘/’1&,1 + 32!;”16.2 + 914‘1/15,;4 )
Oy, + Oy, + 0,1, QW T OWas + 04 Oy + W, 005

ln(}'fm)=f(lnr‘§°,vfs) Porque v =v2 =13 =0y 1n(r;j°°)so debido a que el
agua esta representado por un-solo grupo funcional.

11'1(7_7{{00)= Vie (ln Ti6 — 0) = I(ln PIG)

Laly®” )=3.57637x10°

1) )

Lny? =0.45293

Ecuacién a Utilizar: Peng~Robinson

Po RT a,.(ff')
Vi-b (V. +&b X, +ob,)

E€=1-42 0, =0.457235
o=1+2 0, =0.07779
C = 0.623230
R=82.0578337034 54 _ g3 1451 247 cC
mol - K gmoifK
Q,a(Tri, 0i)R*T?
a,(T) = _
Pci
Q,RTci
hi=""00"7

Pci
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) Rt
o{Tri, i) = [1 +(0.37464+1.5422960i - 0.26992@'2)(1 _Ti ﬂ

Propiedades fisicas del sistema

Propiedad | Etanol Agua
P, ‘(bar) 61.48 220.55
T, (K) 513.90 647.10
o, 0.645 0.345
| T, (K) 1351.40 | 373.15
T, 0.920704 | 0.731185
ParaT= 473.15 K
Etanol Agua
o 1.104329 - 1.269529
a, |14994594.2963 768882.42553
b, 54.067798 118.978342

Sé debe calcular la presiéon de vapor a T=473.15 para cada componente.
Se usara los datos y ecuacion obtenidas por Manguesh P. Wagle
La ecuacion que propone es la siguiente:

T

L .1 =

b

Si se conoce la 7,

&

AmP)+ B @) + ¢ n() + Dn(p)
, para cada componente, entonces es posible conocer la

sat
P alaT de la mezcla.

Etanol Agua
7, (K) 351.45 373.15
A 0.734589 x 10 0.749586 x 10
B '0.713577 x 1072 0.636077 % 1072
C 0.769591 x 107 0.608182 x 107
D 0.365902 x 10™ 0.626433 x 10™

ParaT =

473.15K




135
{Pisat = 28.031943 bar P,s% = 15.547147 bar

+ Como P es conocido (y confiable) se debe evaluar un valor de a,de

modo que la ecuacidn de estado pueda predecir correctamente este

valor conocido.

Ecuacion de Peng-Robinson

p=_ KL _ ai ()
Vi—bi  (Vi+ ebi)(Vi + obi) 3,12
biRT (s - g){m {V_—-b_} Y }
ai = ' | Vit ~ bi
n (Vz" + ab{)'(Vz‘“’ + £bi 4.59
(Vz‘" + Sbi)(Vi" + crbi)
“donde :

) Rsat[/iv ] })isat]'/jl
Z;, =——— y 23. = -
RT RT

Iniciamos un proceso iterativo para a, a partir del primer valor de

a, calculado, y con P=P,m

a, = 14994594.2963 b, = 54.06779348638
a, = 7618882.42553 by = 18.9783418579

Para cada componente: haciendo uso de la Ecuacién (3.12)

83.1451 x 473.15 | 14994594.2963
¥, — 54.067798 (v, — 0.414214 x 54.065848) (V, + 2.414214 x 54.065848)

28:031943 =
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83.1451 x 473.15 7618882.42553

v, 18978342  (V, - 0.414214 x 18.977657) (V, + 2.414214 x 18.977657)

Resolviendo estas ecuaciones para V, se obtiene

V! = 97921198 V) = 25421293
VP = 999.425673 V; = 2345.389073
zl =0.069774 ~ z; =0.010046

2z = 0712145 2! = 0.926894

Con estos valores usando la ecuacion (4.59) se obtiene nuevo valor para ai:

‘1
a

1
a,

15195221.2492
7621427.23781

2da iteracion:

95.804620 V) = 25417348
989.240264 vy = 2345314624
0.068266 zl = 0010045
0.704887 z; = 0.926865
15193377.4078

7621427.08205

3ra iteracién:

if

i

95.822868 Vi = 25417348
989.335222 | vy = 2345314629
0.068279 zl = 0.010045
0.704955 z = 0.926865
15193377.2622

7621427.08203
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4ta iteracion:

V! = 95.822870 V! = 25417348
VY = 989.335229 vy = 2345314629
2/ = 0068279 z = 0.010045

2} = 0.704955 23 = 0.926865

4
a

15193377.2623 A 0.0001
“10.00006

ay = 762142708209

Con los nuevos valores para a, obtenidos a,=15193377.2623 y
a,=7621427.08209, procedemos a calcular los valores de vl oy
Zi, utilizando fa €0S de Peng-Robinson. Adicionalmente se necesita
. o | i -
calcular valores de V] aP=P, y Z; a pP=P,

Con 1a EoS de Peng Robinson.

v, (cc/mol) a P= P™ zZ, apP=p"

Va 98.11810284 | Z, ~ 0.03877612
v, 2:5.‘4-"1.734'810 ‘ Z, | o.0 10'0'449‘0 =
Vy 95.82286961 Zy 0.06827896
v, 25.39329806 "z, | 0.01809409

Para conogcer los valores de £, es necesario conocer valores de In(g,) vy

M, utilizando las siguientes férmulas.

In (¢n) =Zn-1-In l:(V" _;f”) Zn] + @ In [V” Al Gb"]

b e—o)RT |V, +ab,

Tn
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..4.47
V.—b)Z. : @ ; o
Mizln[( ;=020 1 | a,  Iny] n V,+db, 68
Bz §-S8|bRT C | |V, +eb,
: V. ~b)Z. 1 a vy LV )
szln ( i i) il : J __ln(yz ) ln V:+%1 4-73
v, e-6|b,RT C V. +gb,
In(¥?)+In(@.)+ M, . ? :
In(y?)+In(¢)+ M, [b,.—-f"—]+bj 1 0G0 e |
Z,-1 RT C  bRT
k; =1- — = 471
b ——+b, ——L
RT 7 RT
|Iny” +In(g. )+ M, bi—i"+5i‘ o In(7) a; |
Z, -1 RT C  b.RT
k=1~ — ! 4.72
b,— i gp Y
/RT ' RT
Reemplazando valores obtenemos
Calculo de Ln(g,)
" Ln(g)= 0.03877612 ~1~ Ln ( 9811810284 -3 4'06779849) *0.03877612 |+
98.11810284
_ _15193377.2623 gy 98.11810284+(1+J§)*54.06779849
54.06779849* 22 *83.1451*473.15 | 98.11810284 {1 /2 J* 54.06779849 _

=0.29867896
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Ln(g,)=0.01809409-1-Ln 25' 39329806 1,8'978341 86 0.01809409 |+
\ 2539329806

 7621472.08309 v g | 25:39329806 +(1+-72)18.97834186
18.97834186%—2-/2*83.1451%473.15 | 2539329806+ (1 — /2 }*18.97834186 |

=-0.65241189

Caiculo de A7,

M, = In [(25 41734810~ 18.97834186)*0. 01004490} 1 [ 151933772623 I 56441]
25.41734810 —2.J2\54.06779849%83.1451¥473.15  0.62323
&
J2s. 41734810 + (1 +/2)*18.97834186 | _ 367967390
" 2541734810+ (1~ 2 )* 1897834186
Moo Ln[(95.82286961 — 54,06779849 )* 0.06827896} 1 [ 762142708209 0. 45293)
? 9582286961 ~2-/2\18.97834186 *83.1451%473.15  0.62323

* « .
19582286961+ (1+ 2 )*54.06779849 ] _ L0 oo
95.82286961+ (1 - +/2 J* 54.06779849

Calculo de £,

7621427.08209 ][ 1.56441+ 0.29867896 + —3.67967390] .
83.1451%473.15, 0.01004490 "

186783418 6*[1 156441 15193377.2623 )
b =1 062323 54.06779849*83.1451% 473.15
: ~ 15193377.2623 7621427.08209

54.06779849 — — — - +18,97834186 —
83.1451%473.15 83.1451*%473.15

[1 8.97834186 -

=0.23135299
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83.1451*%473.15 0.06827896

54.06779849%| 1 + 0.45293 7621427.08209._ .\
Eo=1- - . 0.62323 18.97834186%83.1451%473.15
2 + 7621427.08209 + 15193377.2623

18.97834186 = +54.06779849 —
83.1451*473.15 83.1451*473.15

[54.06779849 _ 15193377.2623 ](0.45293 +-0.65241189 + 0.25902853J +

=0.13721557

' Todos fos valores en fas ecuaciones para el cdlculo de &, y & ; son para la

fase liquida a P, = P}

- Resumiendo:
Pardmetro i o I
1, 0.29867896 | -0.65241189
M, -3.67967390 | 0.25902853
Ak, - 10.23135299 | 0.13721557

Calculo del EVL
PARA FASE LIQUIDA

x¢=0.022059
X;=0.977941

Con P inicial = 15.822549

Parametro i b
100.615378 25.420758

VY (ce/mol)
2 {cc/mol) 2126.919559 | 2301.136275
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p 1.374349 0.916952
5 0.871530 0.930275
[z 11.576939 | 0.985679

k, = Zx,. k; = 0.139290

P Zx P™ = 15822549

1
v = xsz—i = v =% K% >y = 0034786
1 Koteat
y. = 0.963935
K =¢_
Kioa 9

Necesitamos valores normalizados para y, -»

Aid
Zx T =y = 0034830
y, = 0.965170
Calculo de D
D=1+1ﬁ__ P =1+1G xa xa
¢ RT 5 "b,RT ¢ RT bRT  bRT

G* ' |
—r = 2% ()= xIn () + x, In (r;)

=1+ﬁ[x 1n(7)+len(7)] [ bRT B xz\QZ]

b,RT

D = -9.084147



Célculo de b

= — Z prxq E vy = xnkE, + xxE, + x,0E, + x,x,E,
aq

= xl Eu + 2xxE, + szzz

En” = 1[2 - ﬁ] = - 327085090
2 RT

E, = 1[252— 2% - _174.688721
RT

1 a a "
i = 5[ 1~ T b —R—;J (1 - k) = —215.940983

b = 19.434152
Calculo de a

a = bRT(1-D)
a = 7709749.676150

Calculo de E

7 nr  a |
bi = 2 E, ~b il |
z { 2% ( ¢ biRT)}

— 1 ‘ Iny a e
b, = D {2 (xlElI + X, 12) b[ - L — m}} = 39.677815
— 1 In ¥, a |

by = 5 {2 (%,Ey + 5,E,,) — b (1 + T” - bzﬁj} — 18.977524
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Caleulo de ai:

@i = pRT| B _Inpd By
BiRT c b

e = bR7|-G L
bRT ¢

an—’ - J — 11 798.905. 180000

a, = bBRT|- %2 (r)] | o2 ] 2 7615 512331200
b,RT c b

" PARA FASE VAPOR:

y: =  0.034830
y: =  0.965170 B -
R, = > ¥k =0.140492 (k12§C0nSEante de interaccién)
Ln (v:) =  1.203558
Ln (v2) = 0.006065

Calculo de D

1 ya,  ya, |
D=1+-{yIny +y, Iny) -] 2L &+ 2272 ] = _90)1808¢
C(yl ny +3, n?’z) {: RT RT]

Calculode b

b = B*Z "Z)’ququ - B[nyﬂ + 2y, E, +y22E22]
4 q

I,

E,=b- EJF = —~327.085090

. -, SR
E, =b,——% = -174688721
2 2 " Ry
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1 a
E,=—1b—L+5b -2 ||1- = —215.639389
12 2 t: 1 RT 2 Rle[ Rlz]

b = 19.696735

Calculo de a

a = bRT (1-D) = 7762 731.740950

Calculo de bi:

| (. my a3
> {2 iy + 3yEp) — & [1 +— W)} = 39.689526

-bi

C

‘_‘1_ |
a = gfz (yiElz + yzEzz)_b [1 +

ny, a J} = 18.975252
D

c b,RT

Calcuio de ai:

2 = brr| A BT o) 11845493 351000
bRT ¢ | \b

I

g zerr| B 7} if8 ) = 615396461120
b,RT c b

I

Caiculo de T K,x, £ 14110
T Tolerancia
P — RT _ a(T)
V-b (V+aeb)(V+ob)

A bi a ai  bi
nlg | ="z -)-n@, -b)z, + —2 1+ 221
n(¢1) b(: ) n(: ):+bRT(€_O_)[ +a b}n]:
v, = 26.176708

¥, = 2297.907169
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0.010528

. 0.924216

| = 4.307332
:" = 0:896018
‘Aj - 0.918750
} = 0.930309
K, = 4.802371
K, = 0.987575

Calcuic de K;

| ¢’
‘Kr' v -_> y:
Ky = 4.802371
Kz = 0987575
'y, = 0,098846
y, = 0.901154
D> Kx = 1.0717
n = 2.174192
2 = 1.036027

Como: ZKix! >1

y; K,

ZxK

> P es baja

145

Iteraciéon 1

Iteracion 2 Iteracion 3 Iteracion 4

|P = 15.058827 16.957694 | 17.073323 | 17.078912

| ¥, = 26.176415 ]26.174181 | 26.174018 | 26.174006
V, = 2270.410951 2118.84224 | 2108.49274 | 2107.731451

z, = 0.010619 0.011309 0.011359 0.0113630

_ 1.
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1z, = 0.921022 0.915489 0.915071 0.915040
& - 4271435 4016712 | 3.999378 | 3.998104
I - L ]

9 = 0.893700 [0.886900 | 0.886393 | 0.886356
# = 0.910985 0.855881 0.852132 0.851856

| ¢ = 0.929970 1 0.925443 0.925116 | 0.925091
K: = 4.779496 4.528935 | 4.511969 | 4.510723

K, = 0.979585 [0.924834 | 0.921108 | 0.920834
» = 0.099144 0.099472 | 0.099498 | 0.099502
¥, = 0.900856 0.900528 | 0.900502 | 0.900498

[3Kx, = 1.063407 11.004337 | 1.000319 | 1.000024
Y. = 2.170926 2167352 | 2.167076
Y2 = 1.036198 1.036386 | 1.0364001
S K% - 1] = 0.063407 |0-004337 | 0.000319 | 0.000024

; .

Valores a reportar" o \.
-E)Zp’e'rirhéntaif _ “Calculado
P |17.818180 L 17'-_6,789._12
S 0.977941
5 |0.133824 | 0.085502
v, 0.866176 - 0.900498

El procedimiento continiia de la misma manera para cada punto de cada

sistema.
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ANEXGCS

FUNDAMENTO TEORICO DEL MODELO UNIFAC DORTMUND

i -Eng. Chem. Ros 1998, 37, 48764682 N

A Modified UNIFAC (Dortmhnd} Model. 3. Revision and Extension

Jurgea Cmelling, >4 Jurgen Lohunanat Antje Jakeb  Jiding Liit and Raiph Johe
Fr 2503
Phgranmenr of

wieiy Lenliid &

The greup contribution nwthed Modified UNIFAC (Dorvmumnd} is a well-known model For dhe
ealioble prediction of phase equilibria (VLE, LLE. SLE of suteciic systems. amoiropic data and
3 and excess pr. ties (7). Compared to the original UNIFAC methed, Modified UNIFAC

{(Postsaundi provides a nuch better description. of the temperatusre dependencs of the activity

ceefficionts, and a mor reliable presentation of the reol behavior of phose equilibrin in dhe
dilute vegion: in addition, ic also leads to bettor results for asymmiewic mivturss e, those
involving maleculas of very different sizel. Meverthelzss, the paramecars published proviously

sp2tines give poor results, especially a high & 140 "Ci and fowe (=0 °C) temperatares. To

svercome these wealussses. solid—liquid equilibria (SLE) of eutectis systems and enthalpies of .

mixing (75 at high temperatures have been insluded additienally in the database wsed for fitting
the required group interaction parometess in order o ensure reliable resulis ot low and high
temperatures. This paper contoins details of 78 new or revised pairs of greup interaction

parameters for Mod, UMIFAC (Do) covering a large temperature range.

Introduction

Retiable phase equilibrism infomation of the syistem
o be separated is most impodtant for the development,
design and optimization of separation processes. Since
axperimental data age often missing or of poor quality,
graup contribution methods have beosme increasingly
vaduable. The grzat advontase of the group ontribution
cendept is that it 5 possible 1o pidict a lorze numbtsr
of systems usingonly a refatively smaalt number of group
interaction parametens.

The st conuion geoup cantbution methods for the
prediction of phase squilibria are ASOC (Deer and Deat,
16650 Kajima and Tochigh, 1979 Tochini v al., 1900,
UNIFAC Fredenstund et ab., 1975, 1977 Hanzena al,,
1991, Moditizd UNIPAC iDartonmd) (Waidlich ooy
Cmehiling. 1987: Gmeliling ec al,, 1092 Lehsiwin et al.,
19981, and Motified UNIFAC ilyngby) {Larsen eval.,
1687).

While ASOC ol the original UMNIFAC methesd ware
clopesdd teainly for the prodiction of vaper—liquid
equilitwia (VLE} and azectropic data, the mudificd
versions of UNIFAC afss refiably prodict oxcess suthal-
pies (AP solid—liquid oguitibria (SLE1 o« sutectc
systetas, activivy ceelficizats atinfinie dilution ¢~ and
fiquid—fiquid equilibia (LLE). Furmthenmers, tha
scription of asvenawtrls Waxtures bas been aprov
using a madificd combinatorial pare. The values of 3~
wd the selubdlittes for wareralkane and waterdoyrcleal-
kane systems may be ingerrect by a fagtor of 10, This
is caused by the database used for findng. For a dirsec
fir 1o LLE dota, the values achieved {3 22 50000) lad o

* T whe corvesfrond2acs should ta admssad,
Bl address: gawhlinpSediudiem.eat-addesturg, de,
hutprivavuntoldentnrg. deitelmnns,
¥ Canl von Ossivizhy Uivecs st Oldenbirg.
3 Hulds Infrncor Ganddl.
Tsinghua University.
¢ Aventis Research and Technddagy GmbH & Co. KG,

0102 4580347 CCC; £15.00

difficulties in Suing olcoholwater sroup interaction
parameters.  The alkanehuater paranmisters were thus

fitted using phas: equilibrium information from alechiolf
ienke and Gmehiling. 19581 The exact -

water systems
dezeription of LLE in multicomponeat systems is more
difficult than the description of VLE or SLE, since for
VLE and SLE the acviviey evefficients 3 are only o
correction term, while v the other hand the cunpesit

sedely by the acdivity coefficizns iGraetiding and Kalbe,
1902, . :

Chwe &f the main differsaces betwaen original UMNIFAC
ared Mo, UMIFAC ot is the wraduction of tenger-
aturs-dependent interaction parswnters o pormiit a
more reliobde description of che real phase behavior as
a fuoction of Wnperature:

&t

= w

ariginal UNIFAC: W _ = e:-ip[—

WMod. UNIFAC (Do) W, = .

e‘-‘p{- Bt B+ cm?e]
- T

¢ the same time e reliabilicy of the temperacurs
dependence of the Med, UNIFAC (Do) 2roup interaction
poarameters is ensurad using the world's targest collec-

rion of thermodynamic mixture data Dorunund Data

Bank, DDR conwring a lorge wmparawie ranga, For
example, more than 18 000 isabiacis o Isathermal VILE
data =205 as well as 13400 5F data sets are currently
available. Furthermore, it provides the necessane pure
companeit propenies g soructurol infonmation, satu-
sation vapor pressures, eriticol data ete ).

Howaver. the rangsof agpllcability of graup contribu-
ticn metheds is net limited 1o the reliable prediction of
phase equilibria and s progeertios, Group centribu-
tion models con to successfully applied for other wapics

& 908 American Chemical Soctety

Poblishad an Wob L3/I1998

-
ad tasaparaturs depeadence of LLE mast be deseribed
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of industrial interest, e.g.. during the desizn of separa:
tion processes, Groap condribution methods help the
chemical pagineer to decide the following.

fa) whether an alternative separation precess (e,
extroction, crystallizaticn. absorption, adscrption, mem-
brane process, supenritical extraction, eie.) can compate
with the baseline process {distlfation)

{3 whether separation problems {og., aze (I‘ka
p- dres or separation facters near uniw atedn 1 be
onsidered .

S
¥pic

(et how to Saiva separation problams using 3
distillotion piocesses {e.. extractive or oF
distillation, hybrid process, eic)

(d) which solvent is mast suitable for astractive and
azentiopic distillation, extracvion ote, conshdering sepa-
ratien factor, seloctiviny and capacicy (Gmebling and
Kslimann. 19481 )

{e) how to arvange die sequence of separatien units
{what Is the st cconenvical separation ssquetice?)

{#1 how manmy stages (Y ot olusmn heichg) are

vequined for e given yagmra(nm PSS
130

Besides lhew toplies. the knowledas of the real phase
beliavior iy 15 required for the calaulation of chemical
equilibrio (¥ = K553 or safety aspeos such 25 fash
poings.  Furthenvore, octanel~water partition coef-
ficients decivad from 3, peamit an sstimate of the fate
of a chemical in the environment (bisoccwnulation)
AVienke and Gchling, [998),

Prablems

As mentionsd atove, different eypes of phase 2quibib-
rin and excess properties are used for simultonesus

ficting of the aroup interaction paramaters.of Modified

LNIFAC iDortmusd, Thie basis for o successiud fie is
formed by a sufficient manber of VLE, azeotrople, and
oyt Excess sothalpy data ave of particular impor-
tance as sugporting data at bigh wemperatuess, ba

unforruoately mest of the pubhsh»'d oxcess enhalpies

bave been messurad ae or ihise 19 Foom r-,mp. roture
{Fiaure 1).
Adusiber reason for the ase of exesss enthindpies opart
fr-:-m their rele as supporting datn ax high temperatures
available up o 130 “C) is the direct reluticnship
.lw.lv.-,n the partial molar excess enthalpy (i)

and the
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Figues 2. W o5 fncdon of the tomparature mnge covered
dunn@_ the ftting prosedurs,

wemperatuse dependence of the activity cofficient 3y
given by the Gibbs—Helmbioftz equation:

Solid-liguid cguiliboia (SLE) of eutectic systems cover
the wmperatuse range dova @0 —~100°C, Furthermore,
liguit—liquid equilibelum data {L.LE) and excess hear
capacities (") are uselul for Rtting the required proupr
interacticn parasastars.

Acthviey oxflicients ot wfinite diluticn {3 dwlnr-

_minad at various tesperatures net ooy provide infor-

maticn tm the temparature dependence of the acdvig
comtaiiy mfonuation on the mal
tehavior in the dilute 2 pegion, whidh is of special intevest:
because the remaval of the Tast traces of impurities at
e top of o distitlation column requires the grearest
separation cffort. .
Figure 2 shows what can happen if predictions are
accomplishicd sutzide this vamperature range covered by
tha databaso used during the fiuing procedura. In this
plot, W is aiven as a function n{' womperatute, The
Prmrerinof n(s:d:hud UNIFAC Dortand) implies the
temperature dependence of the model leq 2). The
dastved Hines show the coss of 1 ,.gfc-r the i Sroups
1 {alkanos) and 42 oyclic alkanss) Sefire the revision,
The famn'r Lyt N xnren-’tlon paramisters ywere only
Fitied to VLE data, 55 data, and 3 in the tentperaturs
range from 273 wo ur?. K. Oucside this range, the W
termz reach very low and high values, which can l‘:ad
to farge vevors iF the paramaters arz used av thess

Temperatures. Trpical resutts obained are shown in

Figure 34 andd F iguro 4. The predicied axcess enthal-
pie-a especially the temperaturs dependencs) do not
agree with the sxparimentad data,  Censidering the
sofid-liquid equilibsia, the composition and tempera-
ture of the eurectis points are predict=d very poorly. For
this reasen the group interaction parameters have been
refiviad with the help of supgoring dota ac low and high
LOIRp O LUres,

To increase the rompcﬁiurc- vange cover=d by tha
poramernrs, JF-mensurements ot 50 and 140°C 250

" datazetsi and measurenwnts of SLE data (03 dava set5

have been r-ﬂ armed in our Inboracery (Cmshiing, 1903
Jakch er al., 1985 Fiege et al., M306; Lohman et al.,
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-\ hahr-* revizion, B. nfter reviziond. 1 “w ‘Ll
al[ulu_.‘. and Macsh, 19707 {ooed Mad, UNIFAT
i®3 sxperimentsd dots ICmchiling and Keentber,
4 Mod. UHIFAC (D, 142 “C: ings upunru_nml data
meh!m and Krentscher, 1963 =) Mot MIFAC (D9

=]

A

i 8]

Teesuestivan $ 0

K
| igyoihserer v

T ar I
Xy

—hr‘md -qmblrn 2. AV 2.2 8- Trimet ﬁslpcnhnc in
+ L 2 25 @) sxperinventat data Bavtino and .‘\lh’-m.
19583, Mod, LIMIFAC (o). ¢ ~-) b‘lnm revision and (=} after
revizion, (B Hexane (1 + c,(hbermm e«;;-:runmml dato
(Siates et al,, 1579 Rt Ul EFAk i}, § - < before pevition and
£} after revision,

1007 with dhe view 1o the extension amd sevision of
Med. UNIFAC d)Q!,.

Figure 2 shows that the course of Wy, offer the
vevision (solid b rq") is much sere liovas chan b=2fore-
Baad. This revision was. pexfmme,d using additional
SLEA(T= 273 K) and £7 {272 < T < 413 Ki data sars,
sa that relialile results are alsyobrained ot low and high
temperatures. Figuess 38 ond 4 show that much betder
vesults are obtahived not endy for the excess enthalpies
but alsafor the SLE data using the revised purameters.

It is cbvinus thae with the kelp of supporting data at
ko and high vemperatures a refiablz description of the
tamparatuse dependence of the activigy ceefficients is
achizved.

Fitting Procedure

Asofovare package hos beeny dev t‘lﬁ})td forfirtina the
sEoup intersaion pavasztars of the Modified UMIFAC
Dostimundl mathod, Connections to the Dertmund
Data Bank allow the user not only to ohtain the sequired
pure component fonnation {stracuaral informadon,
Arvioine: constants, criticed data, and hears of fusion otc.)
of about 1I200 compounds but alse to obtain dw
necessary phase
software roautines such as fitting reucines, consistency,
and plousibiliey wsts are niplemented, )

The fitting procedure can b2 deseribied in dhe following
oy

After the main greups. for which parameters are o
be ftsd, have been defined and the corrssponding
components avtematically sslecced. the mixtwe dam
frt‘-m the DDB ave searched and cvaluated. Afeer a

equilibrium data.  Furthermore, all.

relinble database has boen built up (wsing ronsistancy
and plausilility testsy, the fiving provedure i started.
The zroup interaction paramsters a2 fitted simufta-
nesusly to as mony reliable ghase equitibrivm daca and
SRECSS pmpenics as passibie.

Only VLE data sets whick pass the Redbich—Kiseer
aven test (Redtich and, Kister; 1048) (complete and

isothenwmal x-v doto) or the consistency 25t of Van

Ness ot al, (10731 in die varsion sugzgested by Freden-
stund 2t al, {1977} (the point test) and refiable isothor-
mial P-x data and isobaric T~wdata are usad tor Reting
the required parametars.,

For the remaining kindds of nrictere data {excess
enthalpies, exvess haat caparitiss 57
at infinite diludon. and selid-Nguid equilitaia), the
nentioned consistensy tests canned be applicd. The
data are checkad using plausibifity wests; ez, similar
dats. s2t5 at "anuu; temiparatuces HiF as furiction of
tenigrature} cou bhe pirtmd tezather of the tempeorature
dependence of the activity .EF cient at infinite dilution
can b comparsd with the artial molar sxcess enthalpy
at infipite dikwtion. Those Jdata sexs, which de not fic s
the majerity of dota, have o b2 excluded fram the fiting
procedure,

Mo data set should be used without E2ing chiecked by
the operator. The evaluation of the database ond
setection of reliable data sets is the most time-consum-
ing part of zeneraning new or rovised gosup interaction
PArdCRers,

H a large emperature range is averd by the
database or reliable information bt the 1 mperaluie
dependence of the activity cosfficizud is available sup-
perting data at low aml high temporames, as men-
ticnad abovel, tempovoture-chepandant parameters &
and ¢, are fitted, I a new group is intreducsd, the

can dor Waals propenties Ry and 2 of the new sub-
groups involved are also fitted, The intention of the
.mtmg pr(acadum iz o minimize die following ohjective
Suncticn 55

14

Fi"r i g 8 .«r’ B S Vi Ri' )r' = min if“ .

In the whjsotive function F the deviations for the
differzat pliase equilibria and excess properties are
onsidered:

= YAVIE + YAAZD + TAsf - YasF 4

YA "+,T_\Ln: S‘MLF =

For VLE data it is niscessany to distinguish between

the differont data types. The contribution to the ebjec:
tive function depends oo the (;,-‘pe. of VLE dasa

Foe ™ Vi, n(ch
[x.y. P 7] AVIE= }
/.

[l
Iv, £ 7] AVLE )
vy, 71 AVLE= i)

whereby

v the following refaticons feqs 3 and 101 ave used
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“Taifte 1. - New Moddificd UNIFAC (Dortaent®t £ and @ Parameters ond Group Assigonsat

group :rfign ment

naain group subgroup ne. ot ample
1 prridmes ACTH2N 7 2] pysitdineg 1AL "H"H 3 ACKH
ACIHH % 1.23%3 Z-methylpyridine t ACTHI, 3.-5Lll ILHx .
. ATz . 39 [ Kirgis 2,5-dimethyipridine l ACZH, SACH. 2 CH:
16 ¢y CIONC QI I—LH; 85 JOHS0 N pyreclidone ~CON-CHyL 3 o-CH:
27 37383 J‘vrdn,!pgnahdon' N—-CHa. 3-:3," H:, ILHI
o] 33368 { ‘mep, {urmhdmw OH-CH 3¢ Cl
B® 2.2008 ! z-toiyipyrrofidone & JI3
A7 ACS 168 LT3 13490 chivphene
[ Lx53 LaZ82 146500 S.methylthivphene
105 18521 [ore il ] 2, 5 dimethylthiophene
for cakulaimn ' dp:pr—hqmd equilibwia 28,
57 & o .
Fe= — A 2
wrs FL - Eia
5 {10 ’
k] pﬁﬂc
B.b5e)

For the remaining nypes of mixwwre data the contrifig.
tion to the ohiective fundlion can be described in the
fallowing ways

AyT L — ian

A €12
Ac {13)

1 okl .
ALLE = — ‘ [TE]]
ASLE = {15)

. = Fracokl .
AAZDY ! G

' Thw results obtained can ha suongly influ
varying the bating Eactors wiin the. eguations given
abiove. The fitted group interatiion parameers are
tostad gmphhaﬂ and nunericatly. I the resules are
satisfactony, the now 2roup ETaction paramstars are
insert=d into the paramcter matrix. i pear resulls are
ohtainod, the database s chocked again. Doa sets
which are not in agresment with the moajerity of data
are excluded for the fitiing procedure. The evaluation
and reduction of data and ehe variation of the weghting
facrors as well a5 the tests of the new paromieters are
the picst time-comsuming steps infitting aesup, interac-
tion paramators,

Results

A s}‘si»:'nmlic ovamination of the porancter mawiy
published carlizr {Cachling et al.. 19935 and a critical
evaluation of the available mixture database and ¢he

Tan s X

Fignrs 5. iAp "‘\"ap:-r—-liquinf cquifibrinm. Cy clopentane i) +

msthiaceyiate (2 @) expericicntal dats @ Chong « al.,

3 Mot URIFAC (Dol 3B} Sotid—tiquid equilibria, Cyelo-
tacuzane 125, (@) operivental dats Oonanska
-al‘lnd Ui’ﬂf:s‘ Tuh. Cyclopentane (1) +

pcnmnr- i
and Kaiaz,

ee-doosns .iv § davsy LA ta awd Kooz,
JBay, . nn FAC 1D0). ) Cyclopetane {13 4 5
hexadecone ld experimental dua Domanska and Kniaz,

19203, i3 Med, UHIEAT Do),

siny
ok
1oy i
.u.é
°F
[ om A
S8 52° 5
W ¥ <
&3, e [
L
T b
HE
19
nef .
£ i
Pk e

Figurs . Vapor—tiquid v.thbnu AL Benzene (1) + Mmettat-
Ev-..:pmlmt.mt* 2y . al -:}:p-*nm-:mal dara (Biceid l‘. and Hira-
dexzhy, 1955 Hrade tzhr‘cl Al S <k Mad UFREFAC (Do,
& Waeer it + .Amnlh,lr) rmhduna 8 'lc‘spetium.mi daea
iLiceol, 156 T Cupta and R‘_\w‘u hcn atal,. 83 Parlos
wt al. 1267

BB
L g 15 15 e,

LN

>,

a3
a s
Figurs 7. Vopor—liquid ~quilibria, (A) Mﬂluuh--l {13 + thiophens
izh (..L...Qinmpﬂmnamal data Teaday, 1953; Toghianioval,,
PEY {, - oo oo - —F Mad. UHIFAC (00}, (B} Etharcl (1) +
chiophes (23 {8, 8, &7 experitnemal dota ﬂ'nnh), 1S3 {m,

w e o) Mo, UMIFAC (o,

rosults of the available parametors showed chat in some
cases lmuch lorgar database. e 2. availability of 5% data
at high temperatures and SLE data of eutectic systems)
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Tante 2. Now or Reviwed Madified UNIFAC i!}m'tmunﬁl Creep IMerastion Paccunters, “hu the Main Craups 1-4%
‘Have Been Defined avionsty {Cmehifing ¢ al.. 1893}
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E3 previously -pub!ishéd parameters

Gmehling, J., Li, J., Schiller, 1., _
ind. Eng. Chem. Res. 32, 178-133 (1983)

new or revised paiameters
(this paper)

no parameters available

Figure 8, Current status of the Mot UNIFAC (180)) ;;.\mmeder marrix,

a revision of the group interaction paramsters should
be carried out. )

Iz particadar the group ieraction pacamsters for the
main groups 18 (pyridinest and 42 {oyelic alkanes) have
bean revised bocause of the poor results obtained at low
temparatures (SLE of sutectic systems) in these cozes.

Howaver, for siain goup 42, andy the group interac-
tion parareeters were revised. the valuss for dhevan der
Waals propenties (7% and {4, Cmehling et of., 1993}
being malntainsd. Some exvamples using ofd and maw
paasicters for modn groups 1 aind 42 (atkanes and cvclic
atkanes) are given in Figures 3 and 4. where predictions
with {he new parameters tead &0 improved resalts,

Becausa the arcup intoractisn parametses betws
main groups | and 42 form the basis for any interacdon
hetween alkanes and cxelic atkanes, vearly all param-
etzrs of anain growp 32 bad o ke revised. Iinproved
msubisfor all sther systems with compounds containing
eyvelic otkane groups (.o, cyclohexanol. cyclohaxanons,
methyloedohaxane, opolopentane see Figure
have beon achieved,

Besides revising old porameters, two new flexibie
main groups hove been inucduced in the currene
parameter mateix: main group 4G (cr-COMC, owelic
amides e.g, for Mmetindpyreotidone (MLP, Metbelpee
relidene INEP) or Almnathyl-Scapralactam (NMC)) and
main group 47 A0S, arematic campounds containing
sullur (2.2, thiophenaii; the corresponding group intesr
action parmineters hove been fited.

Tablz I gives the group assignment for the new main
sroups 36 and 47 as well as for the revised wmadn group

18 and the corresponding subzroups, whils Figures &
aned 7 show a gooed agreement between experimental and
prredicted daca for systams with campaunds conttaining
the nev main goougs. [t is werth mentioning that the
introdhuction of the new flexible main aroup oy-CONC
makbes it possible to predict Mmethylpyerolidone and
Sethyl-G-raprolactam wsing tha sadie paics of oroup
interaction parametars.

In Table 2 ol aew and revisad areup interaction
porametars ave Hsted fr 78 groups of parametse
Figure 5 {the parnmetar maerizi gives an averview of
the current status of the Medified UNIFAC (Dartnund)
miethod. i

=N

CGutlook

A company censertum for the further development
of the aroup contribation methods UNIFAC and Modi-
fiodd UMIEAC {Dortpunedh was founded in 1806 incrder
o cover the costs of the revision and exdension fexpori-
mental equipmant and chemicats, Yaboratary and tech-
nical ossistants for the necessary mzasurements, and
FhD. students) of this methods. :

Within the scope of this vesearch work, itis planned
o imgratuce componets of majer techaical interesy
foides. anhydrides, epovides, carbonates, refrigerants
lucrechiorchivdrocartons), ete} into the curcant pa-
rarneter matnis, The incroduction of neww aromatic main
groups (ACCHD, armmatic aldehydes, and ACCOOH,
arcmatic acidst is alse schaduled, becauzs the belavior

of aromatic compounds strenzly differs from that of
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aliphatics, 'Ihard":-re o darge sumbar of additienal
maasurcmants (YLE SF SLE, LLE. 3 svsentropic daa,
3 witl bave w be pmf)i mod in eur labaratery ¥.

In the course oF this vork, affois wilt be ‘e
shiminats the bnawn weaknesses of graup r-.mu'lhuti{rn
tuerhnds, .., dwe deseription of iswneric or proximity
atfeers.

Momenclature

Siene Do Gt Sefoellfiond LNIFAC iDor Lsismdt sy oup fivdir
action parunciers Debssn mate wouges 23 and 2

AZIy pecowoplrs daia

calz: calenlazed properyy

i"PFz xoess heat capacities

£ dpjective functinn

’.1'" molar excess entlalpy, Fmel” 1

“lactar of conpoasnt |

£ aqnilibrmm constants for chemical &quilthria

LLE: ivguick-tigedd sudibinian

23 nmniber of data palnts dn o data =5t

. MIRDEr oF cwnpoisnts in o data sct

AN musber of thearctical stoges of a (II..UH!&UNI colimin

£ oal pressige, kFa

B SalHIHIGR YOPer prassurs

Sk opelatdve van Jdir Vaals surface of siforoup &

Ay ralmtive van der Waals vohinme of subaroup &

SLE selut-lputd cauilibrim

% otedute tomporabure, 1

Tos: transition wemperavia, K

VLE: vaper—ligued agpatibriam

A masle fraction & compansra £ th the lepdd phose

X male fraction of componari. £ in the vipor phase

s wefabtbig a2t for the fieing procedare

¥ acsivity coafficient ot Infialie dilution

P Ry Copfficient of component S

ol funacky coelliclent of componam £ n the vapar phase

T saturation fgaclty corfticiont £ contpenont 4

W DNIFAC-2brd. UNEFAC (Lo l--nrpﬁr':mr--l-_-lm iegs
! and Iy
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