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ENTRODUCCION 3 

INTRODUCCION 

Los balances de masa y energia, asi como las relaciones de equilibrio de fases, forman ta 

base de todos los calculos de disevio en equipos de destilacién, absorcién y extraccién. Mientras que 

los balances de masa y energia se pueden establecer sin mucha dificultad, el ingeniero de proceso se 

encuentra con e! obstaculo de elegir entre una gran variedad de modelos para describir et equilibrio 

de fases. principalmente cuando trabaja con sistemas fuertemente no ideales como los que contienen 

un alcano y un alcohol, en las distintas etapas del proceso. En afios recientes, se han desarrollado 

muchos modelos nuevos y prometedores, desde un punto de vista practico, Estos modelos estan 

contribuyendo a mejorar la descripcion del equilibrio liguide-vaper en sistemas binarios y 

multicomponentes. 

E! propésito de este trabajo es comparar la regla de mezclado de Sandoval-Vera, \a cual es 

una regla de tres parametros, con los modelos de coeficientes de actividad ( Wilson, NRTL y 

UNIQUAC ), para sistemas altamente no ideales como los que presentan un alcano y un alcohol. 

En el capitulo uno se presenta, una recopilacién de los fundamentos termodinamicos 

necesarios para comprender e! equilibrio de fases. En el capitulo dos se presentan las ecuaciones 

cubicas de estado mas importantes en la actualidad. En el capitulo tres se muestran las reglas de 

mezclado mas estudiadas recientemente y se destaca una en particular que es la propuesta por 

Sandoval y Vera en 1989, y en la cual se sustentara principalmente este trabajo. En los capitulos 

cuatro, cinco y seis, se muestran los principales modelos de coeficientes de actividad, mencionados 

ya con anterioridad. En el capitulo siete se presentan tablas comparativas de dieciocko sistemas 

ternarios y sesenta y dos sistemas binarios y algunas grdficas representativas para los modelos de 

Sandoval-Vera, Wilson y NRTL, En este mismo capitulo se presenta también un andlisis detallado 

de los resultados presentados en las tablas y graficas antes mencionadas. En el capitulo ocho y 

ultimo se presentan las conclusiones y recomendaciones pertinentes, asi como también 

establecemos que los modelos de reglas de mezclado, en este caso el de Sandoval-Vera, puede 

competir satisfactoriamente con los mejores modelos de coeficientes de actividad como son los de 

Wilson. NRTL y UNIQUAC y en algunos casos puede hasta superarlos como se observa en los 

sistemas binarios que presentan un alcano lineal con una cadena de carbonos superior a diez y un 

alcoho! primario como el /-Propanol. 
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CAPITULO PRIMERO 

“FUNDAMENTOS DEL EQUILIBRIO LiQUIDO-VAPOR.” 

Algunos procesos industriales importantes como destilacién, absorcion y extraccién, 

trabajan con dos fases en contacto. Cuando las fases no estén en equilibrio, existe transferencia de 

masa entre etlas, la rapidez de transferencia de cada componente es funcién de la desviacion que 

presenta el sistema respecto al equilibria y su tratamiento cuantitativo necesita el conocimiento de 

los estados de equilibric ( ¥, P y composicién ) del sistema. 

En la mayor parte de tos procesos industriales las fases que coexisten son vapor y liquido, 

aunque también se encuentran sistemas, liquide / liquide, vapor / sdlido y liquido / solide. En este 

capitulo se presenta un resumen de los principales conceptos telacionados con e! equilibrio 

liquido-vapor. 

LA NATURALEZA DEL EQUILIBRIO 

El equilibrio es una condicién estatica en la que no ocurren cambios en las propiedades 

macroscépicas de un sistema con el tiempo, esto implica un balance de todos los potenciales que 

podrian causar un cambio. En la ingenieria aplicada, esta hipdtesis de equilibrio se justifica cuando 

permite obtener resultados de precisién aceptable, por ejemplo, es comtin suponer e} equilibrio 

entre las fases liquide y vapor en el hervidor de una columna de destilacién, lo cual para una 

rapidez de vaporizaci6n finita, es una aproximacién que no introduce un error significative en los 

calculos de Ingenieria. 

Si un sistema que esta completamente aislado contiene cantidades fijas de compuestos 

quimicos y consiste en las fases, liquide y vapor en contacto intimo, con el tiempo no va a 

presentar ninguna tendencia al cambio. La temperatura, la presién y la composicién de las fases 

alcanzan sus valores finales, que en adelante permanecerdn constantes: el sistema esta en 

equilibrio, Sin embargo, a nivel microscépico, las condiciones no son estaticas, las moléculas que 

se encuentran en una fase en un momento dado no son las mismas en esa fase un instante despues. 

Moléculas cercanas a la interfase, con velocidades suficientemente altas, vencen las fuerzas 

superficiales y pasan a la otra fase; no obstante, el flujo promedio de las moléculas es ¢l mismo en 

ambas direcciones y no hay una transferencia de materia neta entre las fases. 
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TERMODINAMICA DEL EQUILIBRIO LiQUIDO-VAPOR 

Consideremos un sistema multicomponente Ilevado a una situacién energética en la cual 

espontaneamente se forman dos fases, una liquida y otra vapor, como se muestra en la figura J: 

  

VAPOR 

Yo Vives Ye 

  PLT 

Liquivo 

X ry Xryerey Ke     
  

Figura I. 

Donde P y T son la presidn total y la temperatura a las que se encuentra el sistema, x, 

Xy..., X, son las fracciones molares en la fase liquida y y,, y»-.-, y. las fracciones molares en la fase 

vapor. 

En estas condiciones la regla de las fases establece que existen tantos grados de libertad 

como componentes tiene el sistema. Si denotamos por C al nimero de componentes. fo anterior 

implica que podemos determinar en forma independiente o arbitraria C variables intensivas. 

Al fijar la composicién de ta fase liquida, ¢ C-1 ) fracciones mol y la temperatura del 

sistema T. el problema consiste en encontrar la composicién de ta fase vapor y la presién det 

sistema. Esto ultimo constituye lo que se denomina el problema fundamental del equilibrio de 

fases. 
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Existen dos enfoques extremos que permiten abordar el problema. Uno de ellos consiste en 

determinar experimentalmente todas las propiedades en el equilibrio. Sin embargo. dado el numero 

de determinaciones que se requieren en sistemas ternarios y superiores, el enfoque experimental 

resulta totalmente impractico en tiempo y costo. En la actualidad existen datos de equilibrio 

liquido-vapor para pocos sistemas multicomponentes, y su principal utilidad es validar la 

confiabilidad de los modelos teérico-empiricos empleados en los procesos de prediccién. 

Ei segundo enfoque consiste en combinar los principios de la termodinamica clasica con el 

desarrollo de modelos completamente tedricos, basados en el conocimiento de los potenciales de 

interaccién molecular y las caracteristicas de las moléculas que constituyen la mezcla. Aunque este 

enfoque resulta sumamente atractivo y prometedor, la falta de un conocimiento apropiado de los 

potenciales moleculares limita su aplicacién a sistemas y condiciones de escaso interés practico. 

En la practica se usa un enfoque intermedio. Se utiliza el marco de la termodinamica 

clasica para proponer modelos con caracteristicas muy diversas. Algunos presentan cierta base 

tedrica a nivel molecular mientras que otros son totalmente empiricos, los mas sofisticados 

contienen normalmente uno o varios parametros de interaccién binaria que se determinan con datos 

de equilibrio diquido-vapor de los sistemas binarios que constituyen fa mezcla. 

La universalidad de estos modelos tedrico-empiricos depende de su bondad para 

correlacionar los datos de sistemas binarios y predecir los sistemas ternarios y superiores a partir 

de los sistemas binarios que los constituyen. 

Lo anterior puede ser descrito en términos de lo que Praussitz ( 1986 ) llama el nivel 

abstracto y el nivel real. En el nivel abstracto buscamos la respuesta a la pregunta: gcudles son las 

condiciones gue caracterizan a un sistema en equilibrio? La respuesta ta encontramos en la 

termodinamica clasica en términos de conceptos abstractos como el potencial quimico o ta 

fugacidad y su validez es de caracter universal. 

En ef nivel real necesitamos interpretar el resultado abstracto en términos de tas 

propiedades medibles como presién, temperatura y composicién. Es en este proceso de 

interpretacién en donde intervienen los modelos tedrico-empiricos mencionados antertormente y el 

resultado de dicho proceso depende de la validez de los modelos. 

Como se desprende de lo anterior, los resultados de la termodinémica clasica conforman la 

base que sustenta el desarrollo y aplicacién de los modelos empleados en el calcuto del equilibrio 

de fases. En funcién de esta importancia, plantearemos de una manera sintética los antecedentes 

que nos permiten establecer Jo que constituye la ecuacion fundamental del equilibrio de fases. 
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EQUILIBRIO EN SISTEMAS CERRADOS 

Desde el punto de vista termodinamico, el sistema mas simple es aquel constituido por una 

sola fase. cuya composicién permanece constante y en el que no existe intercambio de masa con 

sus alrededores, es decir el sistema es homogéneo cerrado. 

Antes de pasar al andlisis formal del equilibrio en este tipo de sistemas, vamos a tratar de 

describir lo que se entiende por un estado de equilibrio. De una manera general podemos decir que 

un sistema se encuentra en estado de equitibrio cuando sus propiedades macroscépicas no cambian 

con respecto al tiempo. 

En este punto es conveniente aclarar que en todo momento nos estaremos refiriendo a 

sistemas en equilibrio estable. Aquellas situaciones que involucran estados de equilibrio 

metaestable o inestable no son contempladas en el tratamiento que se plantea. 

También cabe aclarar que los sistemas bajo estudio no se consideran efectos tensiles ni la 

presencia de campos de fuerza como el gravitacional, eléctrico o magnético. 

Para caracterizar el equilibrio en términos matemilicos, existen varias expresiones 

equivalentes que dan lugar a lo que se conoce como los criterios de equilibrio y las ecuaciones 

fundamentales de la termodinamica. 

La primera de estas expresiones puede ser obtenida combinando ta primera y la segunda 

leyes de la termodinamica: 

dU=8q-5W (hl) 

3Q < Tas (12) 

dUSTdS-PdV (1.3) 

A entropia y volumen constantes tendremos: 

(dU),,5 0 (14) 

Esto implica que un sistema cerrado, en el que se mantienen la entropia_ y el volumen 

constantes, la energia interna tiende hacia un minimo en un proceso espontaneo y se mantiene 

constante en un proceso reversible. 
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De esta manera queda establecido que para un sistema cerrado en equilibrio, no hay cambio 

en el valor de la energia intema y que este valor es el minimo posible, dados los valores del 

volumen y la entropia. 

Esie criterio es sumamente util desde el punto de vista conceptual, sin embargo su 

utilizacién directa reviste cierta dificultad dada la naturaleza de las variables involucradas, Resulta 

dificil encontrar situaciones en las que se lleva a cabo un cambio de estado manteniendo constante 

la entropia y el volumen del sistema. 

Existen tres expresiones equivalentes a la anterior, que se pueden obtener a partir de la 

definicién de nuevas funciones de energia, denominadas entalpia, energia de Helmholtz y energia 

de Gibbs y que conducen a criterios de caracter mas practico. 

Para la entalpia tenemos: 

H=U+PV (1S) 

dH < TaS + VaP (1.6) 

(dH) p50 (17) 

Para la energia libre de Helmholtz: 

A=U~-TS (18) 

dA $ -SdT - PdV C19) 

(dA), SO (1.10) 

Finalmente para la energia libre de Gibbs: 

G=H-TS CLil) 

dG $-SdT + VdP C142) 

(4G); 9 $0 (113) 
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En un sistema cerrado que sufre cambios en sus propiedades de manera reversible, se 

pueden aplicar los criterios anteriores, siendo valido en este caso el signo de igualdad. De este 

modo se obtienen las cuatro ecuaciones fundamentales de la termodinamica, que se presentan a 

continuacion: 

dU = TdS - Pav (114) 

dH = TdS +VdP (115) 

dA = -SdT - PaV (1.46) 

dG = -SdT + VdP (L47) 

Como fue establecido al inicio de este tema, las expresiones anteriores son validas para 

sistemas homogéneos cerrados, y nuestro interés esta centrado en situaciones que se caracterizan 

por la presencia de dos o mas fases que intercambian masa hasta que se alcanza el estado de 

equilibrio. En el siguiente tema analizaremos las expresiones para este tipo de sistemas, 

denominados heterogéneos. 

EQUILIBRIO EN SISTEMAS HETEROGENEOS 

La extension de las ecuaciones fundamentales a sistemas abiertos puede hacerse al 

considerar que la energia interna para estos sistemas es funcién de] numero de moles de cada 

componente ty My.., H, ademas de la entropia y del volumen. En términos matematicos: 

U=UCS,V, my Bynes Ae) (1.18) 

a 
ay =(e2) as+( 2) av+{ oY dn, +A (119) 

es dan, ev Sen, Gn, YAwa, 

Si se comparan las dos primeras derivadas con sus similares en la ecuacion ( 1./4 ), y se 

define p, como el potencial quimico del componente é, tenemos: 

L, = ou (1.20) 
én, Sia, 

dU = TdS — PdV + Yu, da, (1.21) 
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De una mancra similar podemos desarrollar las expresioncs en términos de H. A y @. 

dH = TdS + VdP + Spa dn; (1.22) 

dA =-SdT — PdV + Sys; dn; (123) 

dG = -SdT + VdP + Dy; dn; (124) 

Estas cuatro ccuaciones constituyen cl conjunto de ecuaciones fundamentales para el caso de 

sistemas heterogéneos cerrados y son de gran utilidad cn cl tratamiento del equilibrio de fases. 

El equilibrio de fases puede ser descrito al considerar que cl sistema es cerrado y esta 

formado por dos 6 mas subsistemas abiertos, es decir, constituye un sistema heterogénco cerrado. 

Aun cuando los criterios de equilibrio desarrollados previamente para sistemas cerrados son 

de gran utilidad, cllos se encuentran expresados en términos de propiedades extensivas y para 

sistemas heterogéneos ¢s mas conveniente expresarlos en términos de propiedades intensivas. 

Con el objeto de establecer estos criterios, consideremos un sistema formado por una fase 

liquida (_L ) y otra vapor ( V) en las que se distribuyen dos componentes de distinta volatilidad. 

Para ej sistema global en cl equilibrio tencmos: 

(dU)s.,=0 (1.25) 

Como fa cnergia interna es una variable extensiva. la cnergia total para cl sistema compuesto 

esta dada por la suma de la energia asociada a cada fase. 

dU =dU" + du" (1.26) 

Las fases son consideradas subsistemas abicrtos, por lo que haciendo uso de la ecuacion 

(1.21 ) tenemos: 

aU! = Td! — Pha + py’ dng’ + pay’ daze’ (1.27) 

dU" = T’as’ — Phd + ph dry + po" dn* (1.28) 
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Aplicando las restricciones de volumen, entropla y ntimero de moles constantes: 

dS = dS' + dS” =0 (1.29) 

dV=dV' +dV"=0 (1.30) 

dn, = dn! + dn," =0 (131) 

dn, = dn} + dn; =0 (1.32) 

Reagrupando términos y substituyendo en la ecuacién ¢ 1.26 ): 

dU = (T= dS" — (PY ~ PP dV + (pay! = pay’ dy" + (pa = pas dz" 1.28) 

De esta ecuacién podemos ver claramente que las condiciones necesarias para que dU = 0 son: 

r-T=0 (1.34) 

P’-P=0 (135) 

br" wy = 0 (1.36) 

wy - pt =0 (1.37) 

Este resultado puede ser generalizado para sistemas multicomponentes: 

r= (1.38) 

P’ =P (1.39) 

w= pe (1.90) 

Las ecuaciones ( 1.38 ) y ( 1.40 ) son las ccuaciones basicas del equilibrio de fases vy el 

punto de partida para las aplicaciones en este campo. 

COMPORTAMIENTO DE LAS FASES PARA SISTEMAS LIQUIDO-VAPOR   
E] equilibrio vapor / liguido ( ELV ) se reficre a sistemas donde una sola fase liquida esta 

en equilibrio con su vapor. En este trabajo, el estudio sc va a enfocar principalmente a sistemas 

constituidos por dos compuestos quimicos, puesto que Ios sistemas de mayor complejidad no pueden 

Tepresentarse graficamente de forma adccuada, 
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Cuando N = 2, la regla de fases queda F = 4 - x. Como debe existir al menos una fase 

(x =7 ), el namero maximo de variables de la regia de fases que debe especificarse para fijar el 

estado intensivo de! sistema es tres: a saber P, Ty una fraccién molar { @ de masa ). Todos los 

estados de equilibrio del sistema pueden, por tanto, representarse en un espacio tridimensional de 

composicidn P - T. Dentro de este espacio, los estados de dos fases que coexisten en el equilibrio 

(F =4-2=2) definen superficies. 

La figura 2. Muestra un diagrama esquematico tridimensionat de esas superficies para EVL. 

Esta figura muestra esquemdticamente las superficies de composicién P-7 que representan 

estados de equilibrio de vapor saturado y de liquido saturado para sistemas binarios. La superficie 

inferior, PTy, representa los estados de vapor saturado. La superficie superior, PTx, representa los 

estados de liquido saturado. Estas superficies se intersectan a Jo largo de las lineas UBHC, y KAC,, 

que representan las curvas de presién vapor en funcién de T para los componentes puros I y 2. 

Ademis, las superficies superior ¢ inferior forman una superficie continua redondeada en la cima 

del diagrama entre C, y C>, que son los puntos criticas de los compuestos puros / y 2; los puntos 

criticos de las diversas mezclas de / y 2 se localizan a lo largo de esa linea redondeada entre las 

superficies C, y C;. Este lugar critico se define con los puntos donde tas fases liquida y vapor en 

equilibrio se vuelven idénticas. 

La regién situada por arriba de la superficie superior de la figura 2, corresponde a la region 

de liquido subenfriado, en tanto que fa regién que esta por debajo de la superficie inferior es la 

tegién de vapor sobrecalentado. El espacio interior entre estas dos superficies es la region de 

coexistencia de las fases liquida y vapor. Si se comienza con un liquido en F y se reduce la presién 

a temperatura y composicién constantes a lo largo de la linea vertical FG, la primera burbuja de 

vapor aparece en el punto £, que se encuentra en la superficie superior; por tanto, L es un punto de 

burbuja y fa superficie superior es ta superficie de los puntos de burbuja. E] estado de equilibrio de 

ta burbuja de vapor con el liquido en L, debe representarse con un punto en la superficie inferior a 

fa temperatura y presién de ZL, el cual aparece indicado por la letra V. La tinea YZ constituye un 

ejemplo de las lineas de union, que relacionan Jos puntos y representan asi fases en equilibrio. 

Como la presién se sigue reduciendo a }o largo de Ja linea FG, cada vez mas liquido se 

vaporiza, hasta que el proceso se completa en W. De esta forma, W se encuentra en la superficie 

inferior y representa un estado de vapor saturado con una composicién igual a la de la mezcta. 

Como W es e] punto donde desaparece la ultima gota de liquido ( recio ), es un punto de rocio y la 

superficie inferior es una superficie de puntos de rocio. Reducciones posteriores de la presién sdlo 

conducen al interior de la regién de vapor sobrecalentado. 
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Dada la complejidad de ta figura 2, los detalles caracteristicos de un EVE binario se 

Tepresentan usualmente por medio de graficas bidimensionales que desplicgan lo que sc observa en 

varios planos que cortan al diagrama tridimensional. Los tres planos principales, cada uno 

perpendicular a uno de los ejes coordenados, se muestran en la figura 2. Asi pues, un plano vertical 

perpendicular al cje de la temperatura sc delimita como ALBDEA. Las tincas de este plano 
representan diagramas de fases Pxy a T constante. Si se proycctan las lineas de varios de estos 

planos en un solo plano paralelo, sc obticne un diagrama, el cual muestra graficas Pxy a tres 

temperaturas diferentes; la Temperatura 7a se representa en la seccién ALBDEA de la figura 2, Las 

lineas horizontalcs son lincas de unién que determinan la composicion de las fases en equilibrio. La 

temperatura Tb esta entre las dos temperaturas criticas de los componentes puros, identificadas como 
C; y Cz en la figura 2; la temperatura Td cs superior a ambas temperaturas criticas. Por 

consiguicnte, las curvas de estas dos tempcraturas no se extienden por doquier en el diagrama; sin 

embargo, la primera pasa por un punto critico de la mezcla y la segunda por dos de esos puntos. Esos 
tres puntos criticos se han representado por C y cada uno es un punto tangente donde una linea 

horizontal toca la curva; esto se debe a que todas las lineas de unién que conectan fases en equitibrio 
son horizontales y la linea de union que conccta fases idénticas ( fa definicion del punto critico ) 

debe ser la ultima linea que corta el diagrama. 

  
Figura 2: Diagrama PTxy Para equilibrio liquido-vapor. 
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COMPORTAMIENTO REAL 

Las propiedades de las mezclas de los gases ideales y soluciones ideales dependen tan sélo 

de las propiedades de los componentes constitutivos puros y se calculan a partir de éstas mediante 

ecuaciones relativamente simples. Aunque esos modelos dan un comportamiento aproximado de 

ciertas mezclas fluidas, no son adecuados para representar el comportamiento de muchas 

soluciones de interés para los ingenieros quimicos: en general la ley de Raoult no es una relacién 

del equilibrio figuido / vapor de acuerdo con la realidad. Sin embargo. estos modelos de 

comportamiento ideal: gas ideal. solucién ideal y ley de Raoult, proporcionan referencias 

convenientes para comparar el comportamiento de soluciones reales, 

Para el tratamiento general del equilibrio figvido / vapor se requiere el uso de dos 

propiedades termodinamicas auxiliares relacionadas con la energia libre de Gibbs, !lamadas 

coeficiente de fugacidad y coeficiente de actividad. Esas propiedades se refieren directamente a las 

desviaciones del comportamiento ideal y sirven como factores de corteccién para transformar la 

ley de Raoult en una expresion general, valida para el equilibrio figuido / vapor. Sus definiciones 

dependen del desarrollo dei concepto de fugacidad. que representa una alternativa del potencial 

quimico como criterio de equilibrio de fases. Este tratamiento requiere primero fa introduccién de 

una nueva clase de propiedades termodinamicas conocidas como propiedades parciales, cuya 

detinicién matematica las dota con todas las caracteristicas de las propiedades de los componentes 

individuates cuando existen en solucion. 

PROPIEDADES PARCIALES 

Una propiedad molar parcial se define en forma semejante para cada propiedad 

termodinamica extensiva. Si M representa el valor de tal propiedad, la ecuacién general que define 

!as propiedades molares parciales se escribe como 

  

8 (uM [2a] (nat) 
en 

. Pt 

Donde M, puede representar ta energia interna molar parcial,U, . la entalpia molar 

parcial H, , la entropia molar parcial S, , la energia de Gibbs molar parcial G, , ete. 

Comparando la ecuacién ( 1.47 } con la ¢ 1.42 ) escrita para la energia de Gibbs, se 

encuentra que el potencial quimico y la energia de Gibbs molar parcial son idénticos es decir, 
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x _[ 2c) 
- H on, 

  

(1.42) 
Pin, 

La ecuacién anterior define el potencial quimico como la derivada de uG respecto al 

numero de motes, 1o que sugiere que tales derivadas pueden tener un uso particular en la 

termodinamica de soluciones. Por ejemplo se puede escribir 

dav) 

On, 

  

(1.43) 
Pts, 

Esta ecuacién define el volumen molar parcial Y, de los componentes é en la solucion. el 

cual corresponde simplemente a la respuesta volumétrica del sistema a la adicion de cantidades 

diferenciales del componente i, a T y P constantes. 

La definicién de una propiedad molar parcial, ecuacion ( 1.47 ), permite calcular las 

propiedades parciales a partir de los datos de las propiedades de la solucién. Implicita en esta 

definician se encuentra una segunda ecuacién, igualmente importante, que permite calcular las 

propiedades de ta solucién a partir del conocimiento de las propiedades parciales. La derivacién de 

esta segunda ecuacién comienza al observar que las propiedades termodindmicas de una fase 

homogénea son funci6n de la temperatura, presién y numero de moles de un compuesto particular 

contenido en la fase. Para la propiedad termodinamica M, se escribe 

M=>ox,M, (144) 

La ecuacién ( 1.44 ) implica que las propiedades molares de las soluciones estan dadas por 

la suma de sus partes y que M, es una propiedad molar del componente # como se encuentra en la 

solucién. 

En realidad, los componentes de una solucién estan intimamente entremezclados y, debido 

a las interacciones moleculares, no pueden conservar sus propiedades particulares; sin embargo, se 

les puede asignar valores, de tal forma que las propiedades molares parciales, definidas por la 

ecuacion ( 1.4/7 ), tienen todas las caracteristicas de las propiedades de los compuestos 

individuales como existen en la soluci6n. 

Las propiedades de la solucién, representadas por el simbolo Mf, pueden expresarse con 

base en la unidad de masa o en base molar. Las ecuaciones que relacionan las propiedades de la 

solucién son de la misma forma; simplemente se reemplazan las diferentes #, que representan a las 

moles, por las m, que representan a la masa; entonces se habla de propiedades especificas parciales 

en lugar de propiedades molares parciales. Para incluir ambos conceptos, en genera! se denominan 

simplemente propiedades parciales. 
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FUGACIDAD Y COEFICIENTE DE FUGACIDAD 

Para un fluido a composicién y temperatura constantes, la ecuacién 

(dG = VdP - SdT ) se convierte en 

4G = VdP (T constante) (145) 

Un problema inherente al uso de ta energia de Gibbs tiene su origen en esta ecuacién. La 

Integracién, a temperatura constante, desde el estado del gas a baja presién P* hasta el de alta 

presién P, da 

P 

G=G- fv aP (1.46) 
: 

En el limite, cuando P* tiende a cero, V se hace infinito, haciendo infinita también a la 

integral. Por tanto, 

lim, ,,G = G—-~ (147) 

Si se tienen valores finitos de G a presiones positivas, entonces la energia de Gibbs tiende 

hacia un limite incémodo de -co cuando P* tiende a cero. 

Sin embargo, se puede definir una propiedad auxiliar que tenga un mejor comportamiento 

matematico. Un indicio de la naturaleza de tal propiedad se encuentra en la ecuacién ¢ 1.45 } escrita 

Para un gas ideal: 

RT 
dG" = VedP= pa ( T constante ) 

dG? " RT dinP (T constante ) (1.48) 

Aunque sélo es correcta para un gas ideal, la simplicidad de esta ecuacién sugiere escribir 

otra, con la misma forma exactamente, para un fluido real, la cual define una nueva propiedad f que 

también tiene dimensiones de presién: 

aGaRTdinf { T constante ) (1.49) 

La ecuacién (1.49 ) sirve como una definicién parcial de fy recibe el nombre de fugacidad. 
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Restando la ecuacién ( 1.48 ) de la ( 1.49 } se obtiene: 

dG -dG@" =RT dinf-RT din P 

d (G- G* = RT d\n £ (T constante ) 

De acuerdo a la definicién de la ecuacién ( G* = G - G* ), es ta energia residual de Gibbs. 

G*. la relacion adimensiona! f/ P es una propiedad de mezcla llamada coeficiente de fugacidad, a 

ta que se da el simbolo ¢. Asi, 

dG =RTd Ing (T constante) (150) 

donde 

o
 ny (LSI) 

ta
ls
 

Integrando la ecuacién ( 1.57 ) se obtiene la relacién general 

Gt=RT ing + C(T) (1.52) 

Donde la constante de integracién es funcién sélo de Ja temperatura. La definicién de 

fugacidad se completa asentando que la fugacidad de un gas ideal es igual a su presién: 

fie (1.53) 

Asi. para el caso particular de un gas ideal, G" = 0, = / y la constante de integracién de ta 

ecuacion ¢ 1.52) se desvanece. Por tanto, C (7) = 0 y la ecuacién ( 1.52 ) se escribe: 

a 

RT = Ind (154) 

Esta ecuacion general se aplica a una mezcla. 

Para el caso particular del componente / puro, la ecuaci6n ( 1.49 ) se escribe: 

dG,;= RT din f; { T constante ) (155) 

  

ANALISIS DEL EQUILIBRIO LIQUIDO - VAPOR EN SISTEMAS ALCANO — ALCOHOL 

 



  

CAPITULO 1; FUNDAMENTOS DEI. EQUILIBRIO LiQUIDO-VAPOR 18 

y la ecuacién ¢ 1.54 } queda en este caso 

R 

—=In 1.56 RT o, (1.56) 

donde 

so
ls
 

%,= (157) 

La identificacion del I § con G*/ RT permite escribir la ecuacion 

Gog dP 
Rr = { (2-15 (T constante ) (1.58) 

como 

dP 
Ind = (@-)5 (T constante, x ) (159) 

Los coeficientes de fugacidad y por tanto las fugacidades se evaluan por esta ecuacion 

mediante los datos PVT 0 por itita ecuacién de estado. 

La ecuacién ¢ 1.55 ), que define !a fugacidad de un componente i puro, puede integrarse 

para el cambio de estado que va de un liquido saturado a un vapor saturado, ambos a la 
sat 

temperatura T y a \a presién de vapor f 

Gi-G!= RT In 

De acuerdo con la ecuacién ( G® = G?). Se dice que, G - G! = 0: por Jo tanto: 

f = fiz f" (1.60) 

Donde f“ indica tanto el vator para el liquido saturado como para el vapor saturado. E! 

coeficiente de fugacidad correspondiente es 

(1.61) 
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por tanto 

o=o;=0" (1.62) 

Como las fases en coexistencia, liquido saturado y vapor saturado, estén en equilibnio. la 

igualdad de las fugacidades, expresada por las ecuaciones ¢ 1.60} y ( 1.62 ), es un criterio del 

equilibrio liguido / vapor para componentes puros. 

Dada ta igualdad de las fugacidades del liquido y del vapor saturados, el cdlculo de la 

fugacidad para el componente i como liquide comprimido se realiza en dos pasos. Primero se 

catcula el coeficiente de fugacidad del vapor saturado ¢ }= $ }" mediante una forma integrada de 

la ecuacién ¢ 1.59). evaluadaa P= P* . Entonces, por las ecuaciones. ( 1.60) y (1.61 ): 

fi! =f" =o" pe 

El segundo paso es la evaluacién de! cambio en la fugacidad del liquido debido a un 

aumento en la presién por arriba de P™ . La ecuacién requerida se obtiene directamente de fa 

ecuacion C155}: 

dG, =RT dinf, (T constante ) 

Junto con Ja ecuacién ¢ 1.45 } escrita para el componente / puro: 

aG,= V,dP (T constante, x ) 

por lo tanto 

V, 
dinf,= pre (T constante ) (1.63) 

La integracion desde el estado de liquido saturado al de liquido comprimido da: 

  

Como V,, el volumen molar de !a fase liquida, es una funcién muy débil de P a 

temperaturas muy por abajo de T,, con frecuencia se obtiene una excelente aproximacién cuando la 

evaluacién de la integral se basa en la consideracién de que V,, es constante e igual al valor para el 

\iquido saturado, V/': 
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Vi P-P inf; -VAP=2") 
I RT 

Sustituyendo f°" =¢;" 2°" v resolviendo para fi, s¢ obtiene 

vi(p- P=) 
S,=9¢" P™ exp— * (1.64) i” P RT 

El exponencial se conoce come el factor de Poynting. 

FUGACIDAD Y COEFICIENTE DE FUGACIDAD PARA COMPONENTES i EN SOLUCION 

Recuérdese que el potencial quimico 44 es idéntico a la energia molar parcial de Gibbs para 

los componentes en solucién: por tanto, la ecuacién ( yw” = G* + RTIny,) para un gas ideal se 

escribe: 

G*=GF + RTIny, 

Diferenciando a temperatura constante resulta 

dG*=G*+RTdiny, (I constante) 

La cual, al combinarla con fa ccuacion ( 1.48 ), sc transforma en 

dG ®=RTd\ny,P — (T constante) { 1.65) 

Para el componente i en una solucion real, sc procede por analogia con la ecuacién 

(1.50) y se escribe la ecuacién de definicién: 

dG = RTdinf, (T constante ) (1.66) 

Donde f; es la fugacidad del componente i en solucién. Sin embargo, ésta no es una 

propiedad parcial, por to que se le identifica con un circunflejo en lugar de la barra. 

Una aplicacion inmediata de esta definicién muestra su utilidad potencial. Se encontré que el 

potencial quimico proporciona un criterio para cl equilibrio entre fases de acuerdo a la ecuacién: 

Biapisees yt (9=1,2,...,N) (1.67) 
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Una altemativa, que es un criterio igualmente general, se obtiene de la ecuacién ( 1.66 }; 

como ff, = G,. esta ecuacién puede escribirse: 

du j= RTd inf, ( T constante ) 

Integrando a temperatura constante se obtiene: 

u,= RTdinf,+a(1) 

Donde ta constante de integracién sélo es funcion de la temperatura. Puesto que todas las 

fases en equilibrio estan a la misma temperatura, la sustitucion de los diferentes 1 de la ecuacion 

{ 1.67) conduce a 

ftafha aft (= 1,2,05N) (1.68) 

Asi, multiples fases estan en equilibrio a la misma T y P cuando la fugacidad de cada 

componente es uniforme en tado el sistema. Los ingenieros quimicos aptican con frecuencia este 

criterio de equilibrio en la solucién de problemas de equilibrio entre fases. 

Para el caso especifico del equitibrio figuido / vapor de multicomponentes, la ecuacién 

{1.68 } queda asi: 

fo=fl  (i=42.N) (1.69) 

La ecuacién ( 7.60 ) resulta como un caso particular cuando esta relacion se aplica al 

equilibrio liquide / vapor de un componente i puro. 

La definicion de la energia residual de Gibbs expresada por la ecuacién (G* = G-G*") re 

pidamente se combina con la ecuacién ( 1.47 ). la definicién de una propiedad parcial; para dar una 

ecuacion que define ta energia residual parcial de Gibbs. Asi, multiplicando por a la ecuacion 

(G" 3 G-G*), queda: 

aG* = nG -nGF 

Esta ecuacién se aplica a m moles de la mezcta. Diferenciando con respecto aaj, a T. Py nj 

constantes, se obtiene 
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Al cotejar con la ecuacion ( 1.4/7 ) se ve que cada termino tiene la forma de una propiedad 

molar parcial: por tanto. 

=k = Tei 
GieGe-G: (1.70) 

Ecuacion que define la energia residual parcial de Gibbs, Restando la ecuacién ( 1.65) de la 

(1.66 ) se obtiene: 

a(G- a") =RTd\n VP (T constante } 

Por la ecuacion ( 1.70). G,- Ges la energia residual parcial de Gibbs(;,*: la relacin 

adimensional f; /y;P recibe el nombre de coeficiente de fugacidad del componente / en la solucién, 

cuyo simbolo es ¢;. Entonces: 

dG: =RT ding, (Tconstante) (1.71) 

donde 

   

3% P 

  

  

(1.72) 

La integracién de la ecuacién ( 1.71 ) a temperatura constante conduce a la ecuacién general 

Gi = RT in 6+ B(1) 

Donde Ja constante de integracién es una funcion de T. Sin embargo, si esta ecuacién se 

aplica a un componente puro, se reduce a la ecuacion ( 1.56) y 8 (7) = @: por tanto 

RT B
e
 

=In (1.73) 

Este resultado general es andjogo a las ecuaciones ( 1.54) y ( 1.56 ), que relacionan a ¢ con 

G" ya ¢;con Gi. Para un gas ideal, Gi" es necesariamente igual a cero; por lo que ¢” = Fy 

  

SP = yP (1.74) 

Entonces. la fugacidad de cada componente en una mezcla de gases ideafes es igual la 

presion parcial de cada componente. 
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Como Gi far es una propiedad parcial respecto a G" / RT, las ecuaciones ( 1.73 ) y 

(1.74) muestran que ia ¢; es una propiedad parcial respecto a fa ¢. Como resultado de las 

ecuaciones ( 7.41) y { 1.44 ) se tienen las siguientes relaciones importantes: 

Ing= (ning) (1.75) 
on Pa, 

y 

Ing=>, xIng (1.76) 

Ademas también existen correlaciones generalizadas para e} calculo de coeficientes de 

fugacidad. 

LA ENERGIA DE GIBBS EN EXCESO 

La energia residual de Gibbs y el coeficiente de fugacidad se relacionan directamente con 

datos PVT experimentales mediante las ecuaciones ( 1.58 ) y ( 1.59 ); cuando estos datos son 

cortelacionados adecuadamente por ecuaciones de estado. las propiedades termodinamicas se 

determinan ventajosamente a partir de éstas y otras propiedades residuates. A decir verdad, si fuese 

posible un tratamiento adecuado de todos los fluidos por medio de las ecuaciones de estado, Jas 

telaciones de las propiedades termodinamicas que se acaban de presentar serian suficientes; pero las 

soluciones liquidas con frecuencia se tratan mas facilmente mediante propiedades que miden sus 

desviaciones. no del comportamiento de gases ideales sino def de soluciones ideales. 

Asi, el formalismo matematico de las propiedades en exceso es andlogo al de las 

propiedades residuales. 

Si M representa el valor molar de una propiedad termodinamica extensiva ( por ejemplo V, 

U, H, S, G, ete. ), entonces una propiedad en exceso M" se define como Ja diferencia entre el valor 

de Ja propiedad real y el que tendria si fuese una solucion ideal a las mismas temperatura, presién y 

composicién, Asi, 

M’ = M-M*" (1.77) 

Donde el superindice si denota el valor de la solucién ideal. Esta definicién es andloga a la 

brindada por fa ecuacion ( M" = M-M®* ) para las propiedades residuales, Sin embargo, las 

propiedades en exceso no tienen sentido para componentes puros, en tanto que las propiedades 

residuales existen tanto para componentes puros como para mezclas. 
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La iinica propiedad en exceso de interés inmediato es la energia de Gibbs en exceso, 

Gs G-G* (4.78) 

Multiplicando esta ecuacién por a y diferenciando con respecto a m;, a T, Py nj constantes, 

se obtiene una relacion andloga a la ecuacion ( 1.70 ). ta cual se derivé exactamente de la misma 

manera: 

G=G6-G (1.79) 

La ecuacién ( 1.79) define la energia en exceso parcial de Gibbs. 

La ecuacién ( 1.66 ) se puede integrar a T y P constantes, para un cambio en el componente 

i desde su estado puro, donde G, = G, y f, = f,, hasta su estado en solucién a una fraccién molar 

arbitraria x; 

Gi-G,= Rent (1.80) 

Como el potencial quimico 4; y la energia molar parcial de Gibbs son iguales, la 

ecuacién ( 7 = G, + RT In.x, ) da Ja energia molar parcial de Gibbs para el componente i en una 

solucién ideal: 

Gi - G,= RT Inx, 

La diferencia entre esta expresion y la ecuacién ( 1.80) es: 

7 ow 4 Ai 
G-Gi = RTin JZ Si nm XS 

De acuerdo con la ecuacion ( 1.79), G: - G es la energia en exceso parcial de Gibbs G 

la relacion adimensional f |x J, recibe el nombre de coeficiente de actividad del componente i 

en solucién y esta representado por el simbolo y;. Asi, por definictén, 

7 nes cst) 
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Gi = RT\ny, 

  

(1.82) 

La comparacién con la ecuacion ( 1.73 ) muestra que la ecuacién ( 1.82 ) relaciona 7; con 

ah an + ; TR 
G; exactamente como la ecuacion ( 1.73) relaciona ¢ , con G, . 

Para una solucion ideal, G = 0 y, por consiguiente, 7; = /. En este caso, la ecuacion 

{ 1.81) queda 

(1.83) 

  

Esta expresion se conoce como regla de Lewis / Randall. 

Como G? / rr es una propiedad parcial con respecto a G*/ RT, por 1a ecuacion ( 1.82) 

se ve que in y; también es una propiedad parcial con respecto a GF / RT. Como resultado de fas 

ecuaciones (1.41). (144) y( vx d M,=0, a temperatura y presién constantes ), se obtienen 

las siguientes relaciones importantes: 

[ae ‘rr) 
Iny,= = (1.84) 

en PT tt, 

(1.85) 

  

> x,dIny ,=0 (T,constanteP) (1.86) 

La utilidad de estas ecuaciones se debe a que los valores de 7% son accesibles 

experimentalmente para los datos de equilibrio vapor /liquido ( EVL ). 
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COEFICIENTES DE ACTIVIDAD A PARTIR DE DATOS EVL 

La figura 3. muestra un recipicnte con una mezcla de vapores y una solucién liquida que 

coexisten en equilibrio. La temperatura T y la presién P son uniformes cn todo el recipiente y pueden 

medirse con los instrumentos apropiados. Sc toman muestras dc las fases vapor y liquida para su 

analisis, lo que proporciona los valores experimentales para las fracciones molares en cl vapor { yi f ¥ 

las fracciones molares en cl liquido { x; }. Para el componente i en la mezcla de vapor, la ecuacién 

{ 1.72) se escribe: 

Fo = yd ,P 

y para el componente / en Ja solucién, ta ecuacién ( 1.87 ) queda: 

  

    
     

    

       

Vapor 

T, Pat yi} 
  

  

   
Liquide 

T, Pt a}     
  

Figura 3. Representacion esquemdtica de un estado de equilibria vapor / liquido - 

De acuerdo con la ecuacién ( 1.69 ), estas dos expresiones deben ser iguales, por lo cua! 

yb ,P =x f, (=L2-.N) (187) 

Los exponentes » y / sc han omitido aqui, sobrecntendiéndose que 6 se refiere a la fase 

vapor y que % y fi son propiedades de la fase liquida. Sustituyendo fj la ecuacién ( 1.64 ) y 

resolviendo para J, se obtiene: 

  

ANALISIS DEL EQUILIBRIO LIQUIDO - VAPOR EN SISTEMAS ALCANO — ALCOHOL 

 



  

CAPITULO 1; FUNDAMENTOS DEL EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR 27 

y,0,P vi r= ps (151,2..,N (1.88) 

donde 

v,(r- re") 1.89 
RT (1-89) 

  

Naturalmente los valores de @, se pueden calcular por fa ecuacidn ( 1.89 } para condiciones 

de EVI a baja presién, y combinarlos con los valores experimentates de P, T, xi y yi para evaluar los 

coeficientes de actividad mediante la ecuacion ( 1.88 ). Sin embargo, a bajas presiones ( hasta 7 

har ), las fases vapor se suelen considerar gases ideales. para fos que é =O" =1y el factor de 

Poynting ( representado por la exponencial ) difiere solo en algunas milésimas de Ja unidad. Mas 

aun, los valores de ¢é 7 ¥ @7" se diferencian alin menos entre si que respecto a la unidad y su 

influencia en la ecuacion ( 1.89 ) tiende a cancelarse. De ahi la consideracién de que Oo=1 

introduce poco error en el EVE a baja presion, y asi la ecuacion ( 1.88 ) se reduce a: 

yP . Ne pw EAA ND) (1.90) 

Esta sencilla ecuacién es adecuada para el objetivo actual, al permitir un calcuto facil de los 

coeficientes de actividad a partir de los datos experimentales de EVL a baja presion. En 

comparacién, cuando un sistema obedece a !a ley de Raoult, y, P=, Py w=. 

PUNTO AZEOTROPICO, PUNTO DE BURBUJA Y PUNTO DE ROCIO 

PUNTO AZEOTROPICO 

Para componentes puros, e! punto critico est4 a la temperatura y a la presién maximas a las 

que las fases liquido y vapor pueden coexistir; pero en las mezclas, en general, éste no es el caso. 
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A pesar de que el EVI. en la region critica es de importancia considerable, particularmente 

en las industrias de! petroleo y del gas natural. muchos procesos quimicos se realizan a presiones 

bastante mas bajas. Como se indicé anteriormente. la primera causa de desviacién de la fey de 

Raoult para sistemas a presiones bastante inferiores a la presion critica, es que las soluciones 

liquidas rara vez se ajustan al comportamiento de Ia solucién ideal. Por tanto, el comportamiento de 

las fases a presiones bajas y moderadas se clasifica por comodidad de acuerdo al signo y magnitud 

de la desviacién respecto a la fey de Raoutt. 

° Los datos para un sistema binario a temperatura constante y a una presion dada, se muestran 

en ta figura 4. En este caso, la curva de los puntos de burbuja, Px, en un diagrama Pxy esta por 

debajo de la relacién lineal Px proporcionada por ta ley de Raoult y, por consiguiente, el sistema 

exhibe desviaciones negativas. Cuando la desviacin se hace bastante grande respecto a la diferencia 

entre las presiones de vapor de los dos componentes puros, fa curva Px presenta un minimo, como 

se ilustra en la figura 4b para el sistema, ahi mismo se ve que la curva Py también tiene un minimo 

en el mismo punto. En este punto, donde x = y. las curvas de los puntos de rocio y de los puntos de 

burbuja son tangentes a !a misma linea horizontal. Un liquido con esta composicién en ebullicion 

  

produce vapor con la misma composicién exactamente y, por consiguiente, el liquido no cambia su 

composicion al evaporarse. No es posible efectuar la separacion de los componentes de una solucion 

semejante, en ebullicién constante. por destitacion. Para describir este estado se utiliza el término 

azeotropo. 

Los datos para un sistema binario a temperatura constante y a una presién dada, se ilustran 

en la figura 4c y proporcionan un ejemplo de un sistema que muestra una desviacion positiva 

pequefia de la fey de Raoult, ahora bien, el sistema presenta una desviacion positiva suficientemente 

grande como para tener un maximo en la curva Px. como se observa en la figura ¢d para una 

temperatura constante. Asi como el minimo en la curva Px representa un azeotropo, asi Jo hace 

también el maximo; es por ello que existen azeotropos a presiones minimas y a presiones maximas. 

En cualquier caso, las fases vapor y liquida en los estados azeotrépicos tienen composicién idéntica. 

A nivel molecular, fas desviaciones negativas apreciables de la fey de Raoult reflejan, en ta 

fase liquida, fuerzas de atraccién intermolecular mas intensas entre pares de moléculas diferentes 

que entre molécutas semejantes. En cambio, resultan desviaciones positivas apreciables para 

soluciones en las que las fuerzas intermoteculares entre moléculas semejantes son mayores que entre 

las moléculas diferentes: en este ultimo caso. las fuerzas entre moléculas semejantes pueden ser tan 

intensas que eviten la miscibilidad completa y el sistema forma dos fases tiquidas separadas en 

cierto intervalo de composiciones. 
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Figura 4. Diagramas de Pxy a temperatura constante. Lineas punteadas: relacidén Px por la ley 

de Raoult. 

Los calculos para un caso general se realizan cxactamente igual que para la ley de Raoult, 

pero con ecuaciones de mayor complejidad. La relacion de equilibrio expresada por la ecuacion 

(1.88 ) se escribe: 

yO, Pax, Ph (CK SGwN) (191) 

Donde @ sc definio por la ccuacién ( 1.89 ). Para presiones desde bajas hasta modcradas, el 

factor de Poynting cs muy Cercano a la unidad y la ccuacion ( 1.89 ) se simplifica hasta 

o,=24 (1.92) 
f ss

 

La aplicacion sistematica de las ecuaciones ( 1.91 ) v ( 1.92 ) depende de ta disponibilidad 

de las correlaciones para los datos de los cuales se puede obtencr los valores para PO vn. 
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Las presiones de vapor de los compuestos puros cominmente se calculan con ecuactones 

que dan. P“". en funcién de la temperatura. La ecuacion usada con mas frecuencia es la de 

Antoine. ecuacion (in P“ = A- al( T+ ‘) ), que, para los componentes k. se escribe como 

B, 
InP = A, - Ree (1.93) 

A 

PUNTO DE ROCIO Y PUNTO DE BURBUJA 

PRESION DE VAPOR 

Los términos vapor y gas se utilizan demasiado indefinidamente. A un gas que se encuentra 

a una temperatura menor que la critica generalmente se le llama vapor debido a que puede llegar a 

condensarse. Cuando un gas puro se comprime continuamente a temperatura constante, siempre y 

cuando esta temperatura sea inferior a ta critica, se llega a una presidn a la cual el gas empieza a 

condensarse formando un liquido. Una compresién adicional no provoca un aumento de Ja presion 

sino que unicamente incrementa la fraccién de gas que se condensa. La inversion de este 

procedimiento causaré que el liquido quede sujeto a un proceso de transformacién al estado gaseoso 

nuevamente. Desde ahora, al decir “vapor”, se estara describiendo un gas que se encuentra debajo 

de su punto critico en un proceso donde el cambio de fase es de gran interés, mientras que el término 

“gas” 0 “gas incondensable” se utilizara para describir un gas que se encuentra arriba de su punto 

critico o un gas en un proceso tal que no puede condensarse. 

La vaporizacion y la condensacién a temperatura y presion constantes son procesos en 

equilibrio, y ta presion de equilibrio se denomina presién de vapor. A una determinada temperatura 

solamente existe una presion a la cual jas fases liquida y vapor de una sustancia pura pueden existir 

en equilibrio. Es evidente que cualquiera de las fases puede existir sola dentro de un amplio 

intervalo de condiciones, 

La presion de vapor y los procesos de vaporizacién y de condensacién pueden 

comprenderse mejor con la ayuda de la figura 5. Esta figura es un diagrama amplificado de la 

relacién P-T para el agua pura. Para cada temperatura es posibte leer la presion correspondiente a la 

cual el vapor de agua y el agua liquida existen en equilibrio. Esta condicién de equilibno ocurre 

muchas veces. Por ejemplo, en el proceso de ebulticién. Cualquier sustancia tiene un numero infinito 

de temperaturas de ebullicién aunque, por costumbre se dice que el punto de ebullicion “normal” es 

la temperatura a la que se verifica la ebullicién cuando la presion es de J atm (760 mmHg 

). A menos de que se especifique otra presion, se considera a I atm. y el término punto o 

temperatura de ebullicion se utiliza para representar el] “punto de ebullicién normal”. 
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E] punto de ebullicién normal para el agua se presenta cuando la presién de vapor del agua 

iguala a la presion de ta atmdsfera que se encuentra encima del agua. Por ejemplo se sabe que a 

100°C el agua hierve ( se vaporiza ), y que la presién sera de 760 mmHg o de una atmésfera 

(punto B ). Supongase que se calienta agua en 76.66°C ( punto A ). en un cecipiente abierto, {qué 

pasara? Se stipondra que el vapor de agua en el recipiente se encuentra en todo momento en 

equilibrio con el agua liquida. Este es un proceso a presién constante puesto que el aire que se 

encuentra alrededor de] agua actiia en forma similar a un piston en un cilindro para mantener una 

presién equivalente a la atmosférica. A medida que aumenta la temperatura permaneciendo 

constante ta presién de confinacién, no ocurre nada notable en particular hasta que se alcanzan los 

100°C, momento en el cual empieza a hervir el agua, es decir. a evaporarse. E} agua empujara la 

atmésfera y cambiar totalmente el estado liquide a vapor. Si calentado el agua en un recipiente 

cerrado, y una vez que se lograra la evaporacién total en e} punto B, se continuara catentando el 

vapor de agua formado a presién constante, seria posible apticar las leyes de los gases en la region 

B-C (y a mayores temperaturas ). La inversion de este proceso causaria que el vapor se condensara 

en el punto B para formar liquido. La temperatura en el punto B representaria en estas 

circunstancias el punto de rocio. 

Supdngase que se asciende a !a cima del monte Pikes y se repite el experimento, jqué 

sucederia? Todo volveria a acontecer en la misma forma ( Puntos D-E-F ), con excepcion de la 

temperatura a la cual el agua empezaria a hervir o a condensarse. Puesto que la presion atmosférica 

en Ja cima del monte Pikes seria probablemente menor de 760 mmHg, el agua empezaria a 

desplazar al aire, o a hervir, a una temperatura mas baja. No obstante el agua todavia ejerce una 

presién de vapor equivalente a 760 mmHg cuando la temperatura es de 100°C. Se puede observar 

que (a ) a cualquier temperatura, el agua desarrolla una presidn de vapor ( en equilibrio ), (b) a 

medida que aumenta la temperatura de equilibrio también se incrementa la presién de vapor, y (¢ ) 

no existe diferencia entre el hecho de que el agua se vaporice en el aire, en un cilindro cerrado con 

un pistén o en un cilindro al vacio a cualquier temperatura seguira ejerciendo la misma presién de 

vapor equivatente, siempre y cuando el agua esté equilibrio con su vapor. 
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Figura 5. Curva de ta presién de vapor de agua. 

El proceso de vaporizacién o de condensacién a temperatura constante se ilustra mediante 

las lineas G-H-I 0 I-H-G, respectivamente, en la figura 5. El agua podria vaporizarse 0 condensarse 

a temperatura constante a medida que la presion !legara al punto H en la curva de presién de vapor. 

La linea de la presién de vapor representa la separacién de Jas regiones tanto del s6lido 

como de liquido de la region del vapor, y se extiende hasta una serie de condiciones bastante 

apartadas de las que se muestran en la figura 5. Incluyendo a las correspondientes a la temperatura y 

la presion critica (a0 se encuentran en Ia figura 5 ). Arriba de la temperatura critica, el agua sdlo 

puede existir como gas. Un término que se aplica cominmente a la porcién vapor y liquide en la 

curva de presién de vapor es la palabra saturado. Significa lo mismo que vapor y liquido en 

equilibrio entre si. Si un gas se encuentra en condiciones de empezar a condensarse formando la 

primera gota, entonces el gas estara saturado; si el liquido esta listo para vaporizarse constituye un 

liquido saturado. Estas dos condiciones también se conocen con el nombre de punto de rociv y 

punto de burbuja respectivamente. 

Si se tiene una mezcla de guido y vapor en equilibrio ( denominada gas hiimedo ), se dice 

que tanto el liquido como el vapor se encuentran saturados en estas condiciones. Por lo tanto, la 

linea de presién de vapor en la figura 3 representa ef estado de un componente puro que se designa 

con varios términos especiales, dependiendo de cual sea el aspecto del estado fisico que tenga mayor 

importancia: 
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(a) el tiquido saturado. 

(b) el vapor saturado. 

(¢)} el punto de burbuja. 

(d) ef punte de rocio. 

La zona situada a la derecha de la curva de presion de vapor en la figura 5, se denomina 

region de sobrecalentamiento, y la que se encuentra a la izquierda de la curva se lama region de 

subenfriamiento. 

CALCULO DEL PUNTO DE ROCIO Y PUNTO DE BURBUJA 

Aunque es posible encontrar problemas EV. con otras combinaciones de variables, aquellos 

que presentan un interés particular en ingenieria son comunmente los calculos de punto de rocio y 

de punto de burbuja, los cuales se clasifican en cuatro tipos: 

BURB P: Caleular {yw} y 

ROCIO P: Calcular {x} y 

BURB T: Calcular ty} y 

ROCIO T: Catcular {x} y 

P, dados {xi} y T 

P, dados {yx} y T 

T,dados {xu} y P 

T, dados {y,} y P 

Por tanto. se especifican ya sea T 0 P, ademas de la composicién de fa fase liquida bien de 

la fase vapor, fijando 1 + (.N - 1) o sea N variables de la regla de fases, exactamente ef numero 

requerido por la regla de fases para el equilibrio vapor / liquido. Todos estos calculos requieren 

esquemas iterativos. dada Ja compleja funcionalidad implicita en las ecuaciones ( LOT) y C192). 

En particular, siguiendo las relaciones funcionales para el EVI. a baja presion: 

D,= OT, Pyyn va yer) 

  

Y= VOT, Xn Xn Net) 

nt esf(r) 
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Por ejemplo, al despejar / ys ? y P no se tienen los valores necesarios para calculas ®, y 

cuando se despejan {x4 / y T. no se pueden evaluar ni ?"" ni %. En los parrafos siguientes se 

describen los procedimientos de iteracion simples que penniten Soluciones eficientes para cada uno 

de los cuatros tipos de problemas, En todos los casos, la ecuacién ( /.9/ ) sirve de base para los 

cAlculos. Esta ecuacion, valida para los componentes & en un sistema multicomponente, se escribe 

en alguna de las formas siguientes. 

  

ay ee 
Mae > ; (1.94) 

‘ 

0 como: 

D,P po th (1.95) 
rel 

Puesto que Dy, = 1 y 2x, = J. también se tiene: 

=> eT 
H  O,P 

° 

ay, Be 
Ps gaa’ (1.96) 2, 

Y 

> 

eye 
TOE: 

° 

1 Pee (1.97) 
iw er 
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Cuando »% = ® = I, las ecuaciones ( 1.96) y ( 1.97) se reducen a las expresiones de la ley 

de Raoutt. ecuaciones (1.98) y (1.99). 

P=>ix, Pe (1.98) 
& 

  

  
  

ANALISIS DEL EQUILIBRIO LIQUIDO - VAPOR EN SISTEMAS ALCANO — ALCOHOL



  

CAPITULO 1; FUNDAMENTOS DEL EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR 

NOMENCLATURA 

A, By C = constantes de Antoine. 

P = presion. 

T = temperatura. 

U = energia interna. 

G = energia libre de Gibbs. 

A =energia libre de Helmholtz 

S = entropia. 

H = entalpia. 

V=volumen. 

p= potencial quimico. 

M = propiedad molar parcial. 

f= fugacidad. 

$= coeficiente de fugacidad. 

y= coeficiente de actividad. 

yy x=fraccién molar en el liquido y el vapor. 
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SuBiNDICES 

i, jy k= componentes, 

SUPERINDICES. 

sat, = saturacion. 

L = liquido, 

V = vapor. 

E = propiedad exceso. 

R = propiedad residual. 

gi = gas ideal. 

si = solucién ideal. 
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CAPITULO SEGUNDO 

“ECUACIONES CUBICAS DE ESTADO” 

RELACIONES FUNDAMENTALES 

Para calcular fugacidades parciales por medio de una ecuacién de estado, se parte de la 

siguiente expresién basica: 

f,=P vo, (20) 

De esta manera, para evaluar la fugacidad de un componente, debemos expresar el 

coeficiente de fugacidad parcial QO ; en términos de la composicién y las propiedades volumétricas 

del sistema. De 1a definicién de fugacidad parcial, ecuacion (dj, = RT d in f,) y las propiedades 

del potencia! quimico tenemos: 

= dp 
dl = —t 22 nS. = pr (2.2) 

op 
at =yy 23 (Se), 0 

Donde v, ¢s el volumen molar parcial del componente #. Al combinar estas dos ecuaciones 

resulta: 

dinf =—UiaP : (24) 
‘RT ” 

Lievando esta expresién al limite donde aplica el comportamiento de gas ideal, cuando 

P30, f Py. 

din fio) (0-7 dP (2.5) 
Py, RT P 

Si identificamos al coeficiente de fugacidad parcial como: 

(2.6) 
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y sustituimos en Ia ecuacién ( 2.5 J, resulta: 

   
(«-2 dP (2.7) 

— 1 av RT Ing, = — = -——|apP 28 
ne. arf (# P 8) 

Esta ecuacién nos permite calcular el coeficiente de fugacidad cuando tenemos una 

ecuacién valida en el intervalo de interés y explicita en el volumen, sin embargo la mayor parte de 

las ecuaciones son explicitas en ta presién, por lo que es necesario hacer algunas transformaciones 

para obtener 1a expresién equivalente: 

- 1 ap RT ing, = ff 2P] - RF lav 29 
oi RT (# \. v nz (29) 

* 

Como podemos apreciar de la ecuacién precedente, la forma de la expresién final para el 

coeficiente de fugacidad depende de Ia estructura particular de la ecuacién de estado seleccionada, 

por Jo que discutiremos brevemente las tendencias mas importantes en este campo y analizaremos 

las ecuaciones mas relevantes. 

IMPORTANCIA DE LAS ECUACIONES DE ESTADO 

Hace mas de un siglo que Van der Waals propuso su famosa ecuacién, cuyo impacto en el 

ambito teérico repercute hasta nuestros dias. A partir de entonces se han propuesto una gran 

cantidad de nuevas ecuaciones y modificaciones basadas en los mas diversos enfoques. Tenemos 

ecuaciones desarrolladas con fundamento en ta termodinadmica estadistica, otras que provienen de 

enfoques semiteéricos y muchas otras mds de caracter empirico con estructuras matematicas 

simples y complejas. Ecuaciones con dos parametros y multiparamétricas que Negan a contener 

hasta cuarenta parametros ajustables. 

No obstante lo anterior, cada ecuacién posee en mayor o menor medida limitaciones 

severas en términos del tipo de sustancias que puede representar, 0 el intervalo de presién y 

temperatura en el que se puede emplear. 
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Como puede ser apreciado en este planteamiento. no existe !a ecuacién unica que pueda 

representar todas las sustancias en el intervalo completo de condiciones PVT y en el fondo de 

muchos investigadores existe la sensacién de que no es muy probable que una ecuacién con estas 

caracteristicas y de complejidad moderada pueda ser descubierta. 

Aunque el objetivo basico de uma ecuacién de estado es brindar una representacién 

adecuada de las propiedades PVT, ya que una vez logrado esto las propiedades resultantes pueden 

ser evaluadas por medio de las relaciones matematicas establecidas por la termodinamica, ja 

imposibilidad de contar con esta ecuacién de estado de caracter universal pone de manifiesto 

objetivos adicionales que ayudan en el andlisis de ecuaciones de estado. Dentro de estos objetivos, 

los de mayor importancia en el Ambito aplicativo son: 

* El calculo de propiedades derivadas como entalpia, entropia y fugacidad. 

* La prediccién de propiedades de fluidos puros a partir de unos cuantos datos experimentales. 

* La prediccién del equilibrio fguido-vaper a partir de datos experimentales de los componentes 

puros y mezclas binarias. 

Este ultimo punto constituye el nticleo central de los estudios desarrollados hasta la fecha. 

Para efectos practicos, el desarrollo de ecuaciones de estado puede dividirse en dos 

categorias. En la primera de ellas encontramos a las ecuaciones cuibicas que son el modelo mas 

sencillo y en e] que encontramos entre dos y cinco parametros. 

En el segundo grupo estan las ecuaciones multiparamétricas, con una estructura matematica 

mas compleja y cuyo mimero de pardmetros es generalmente superior a diez y puede llegar hasta 

cuarenta como mencionamos anteriormente. 

Las principales ventajas de las ecuaciones multiparamétricas son su exactitud y la 

  

posibilidad de representar adecuadamente muchas propiedades. Entre sus principales desventajas 

encontramos la complejidad y el tiempo requerido para realizar los calculos. 
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Las ecuaciones cibicas por su parte, son sencillas pero no pueden representar 

adecuadamente todas las propiedades utiles para efectos practicos. 

ECUACIONES MULTIPARAMETRICAS 

Aun cuando esta tesis no esta orientada hacia el analisis del comportamiento de ecuaciones 

complejas, resulta instructivo describir de una manera cualitativa sus principales caracteristicas con 

relacién al calculo del equilibrio figuido-vapor. 

Como fue establecido anteriormente, se requiere que la ecuacién de estado sea aplicable 

tanto a la fase liquida como a Ja fase vapor. Una de las primeras ecuaciones de tipo practico que 

cumplié con este requisito fue ta ecuacion de Bennedict, Webb y Rubin ( BWR ), ( 1940 ). Esta 

ecuacién fue desarrolla con fa finalidad de mejorar la propuesta por Beattie y Bridgeman y 

constituy6 un gran avance en su tiempo. 

Es una ecuacion explicita en la presién y contiene ocho constantes caracteristicas de cada 

sustancia, fue concebida basicamente para hidrocarburos ligeros y algunos gases inorganicos. Su 

extensi6n a mezclas se realizé usando reglas de combinacion para cada una de las constantes. 

La ecuacién BWR tuvo un éxito razonable para la descripcién del equilibrio iiguido-vapor 

de sistemas formados por parafinas y olefinas, peso su extension a sistemas mas complejos enfrentd 

un importante problema, la necesidad de incluir nuevas constantes de interaccién, incrementando de 

esta manera su complejidad. Ademéas de lo anterior se encontraba el problema original, de que no 

habia un conjunto unico de constantes para representar de una manera déptima el equilibrio 

liguido-vapor y el comportamiento volumético de los componentes puros. 

Esta ecuacién ha sido modificada por varios autores y la mas importante de estas 

modificaciones es Ja realizada por Starling ( 1971, 1973 ). Con et incrementé el numero de 

parametros a once y esos pardmetros fueron correlacionados en términos de las propiedades criticas 

y el factor acéntrico de los componentes puros. Estas modificaciones han sido ampliamente 

aceptadas en la industria y en algunos casos son superiores a las ecuaciones cubicas, en particular 

para cdlculos a presiones elevadas 6 bajas temperaturas. 
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ECUACIONES CUBICAS 

Dentro de las principales caracteristicas de las ecuaciones cibicas podemos mencionar que 

son potinomios explicitos en la presién, de tercer grado en el volumen y son las ecuaciones mas 

simples con la capacidad para describir las propiedades tanto de la fase liquida como de la fase 

vapor. Ademds son muy apropiadas para el c4lculo del equilibrio fiquide-vapor en procesos de tipo 

repetitivo. 

EI esfuerze realizado para describir e] equilibrio figuido-vapor con ecuaciones de estado 

cUbicas puede ser agrupado en dos dreas importantes. En la primera tenemos todo el trabajo 

realizado para contar con una ecuacién capaz de proporcionar presiones de vapor de componentes 

puros con un alto nivel de exactitud. En la segunda tenemos el desarrollo de reglas de mezctado con 

la capacidad para correlacionar datos de equilibrio de sistemas binarios y de predecir con exactitud 

las condiciones de equilibrio en sistemas multicomponentes. E! resto de este capitulo estara 

dedicado a la primera de estas areas y las reglas de mezclado seran analizadas en el capitulo 

siguiente de la presente tesis. 

A continuacion describiremos algunas de las ecuaciones cibicas mas utilizadas, analizando 

su eficacia para correlacionar y predecir propiedades de componentes puros. 

Existen en la literatura tratamientos generalizados para analizar las ecuaciones cubicas 

como los propuestos por Martin ( 1979 ) y Abbot ( 1979 ). El de Abbor parte de la expresion 

RT xt ) 
P=—- 216 

v-b (v ) vi +5 vte ‘ , 

Donde 4, 9, , 5, y © son parametros cuyos valores dependen de los componentes presentes 

general: 

en el sistema. 

Esta ecuacién general puede reducirse adoptando la forma de ecuaciones famosas si se 

seleccionan valores adecuados para cada constante. Por ejemplo cuando @ = a, n= 6, 5 = 6, ye=0 

puede recuperar la ecuacién de Van der Waals. 
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En esta tesis estamos particularmente interesados en ecuaciones po Peng-Robinson, asi 

que procederemos a describir sus antecedentes inmediatos. 

ECUACION DE REDLICH-K WONG 

Podemos decir que la mayoria de las ecuaciones cubicas que funcionan con éxito 

actualmente, tienen su origen en la ecuacién de Redlich-Kwong ( 1949 ). Al momento de su 

introducci6n, esta ecuacién represento un gran avance, y lo que es mas importante, abrié el camino 

para que las ecuaciones cibicas fueran utilizadas para calculos ingenieriles, particularmente en 

problemas relacionados con equilibrio fiquide-vapor. 

A pesar del gran avance que representaba, la ecuacién no fue realmente apreciada sino hasta 

Ja segunda mitad de 1a década de Jos sesentas ( Horvath 1974 ). Sin embargo una vez reconocido su 

potencial, generé una atencién impresionante que puede ser medida en términos del ntimero de 

publicaciones aparecidas, que contintan hasta ta fecha. 

La expresién matematica se puede obtener de Ia ecuacién cubica general asignando, 

n=b=5,c= & 

RT afJT 

vb v(v+b) 
  

  

(231) 

Donde a y 4 son constantes que se obtienen aplicando las restricciones clasicas para el 

  

punto critico: 

( =) =0 (2.12) 
T 

2 

(35) =06 (213) 
ov}, 

EI resultado es: 

BPs 

a = 0.42748 RQ (2.14) 
Pe 
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(2.15) 

  

La ecuacién predice un valor universal para el factor de compresibitidad en el punto critica 

igual a 2/3. Ain cuando este valor es un poco alto comparado con el promedio para la mayoria de 

compuestos de interés industrial, representa un compromiso que permite describir apropiadamente 

tas propiedades volumétricas en intervalos mas amplios. 

La expresion para el coeficiente de fugacidad de un componente puro se obtiene aplicando 

la ecuacién (2.9) y esta dada por: 

z+B 
  ing, = (z-1}+In (2-8 )- 3 In (2.16) 

z 

Donde z es el factor de compresibilidad para la fase en cuestién y A, B son parametros 

adimensionales definidos por: 

  Az (217) 
(aT¥ ‘ 

pF (2.18) 
RT 

De la estructura de la ecuacién se deduce que es una modificacién a la ecuacién de 

Van der Waals, de 1a cua} toma el término de repulsion y modifica el de atraccién. 

Esta modificacion es completamente empirica, ya que no se conoce ninguna base tedrica 

que la soporte. 

Dos aspectos son dignos de mencionar en !a modificacién, primero, en el denominador del 

término de atraccién, se introduce et término lineal en el volumen, que complementa al cuadratico 

existente en la ecuacion de Van der Waals. Este término linea! o alguna variante de él aparece en ta 

mayoria de las ecuaciones ctibicas desarrolladas posteriormente. 
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En segundo lugar podemos mencionar que si bien la idea de incluir el efecto de Ja 

temperatura en el término de atraccién no fue original, puesto que la necesidad de esta dependencia 

fue identificada poco después de la aparicion de ta ecuacién de Van der Waals y fue incluida en 

ecuaciones como las de Rankine, Berthelor y otros mas, la ortginalidad radicé en la forma de la 

funcién. Aunque la funcién de temperatura propuesta por Redlich y Kwong puede parecer burda 

cuando se le compara con funciones propuestas posteriormente, la idea de usar el término T ** 

subyace en todas ellas. 

En el campo de las aplicaciones podemos decir que ta ecuacién de Redlich-Kwong 

funciona bastante bien para fluidos simples a presiones bajas y moderadas. En fa zona supercritica 

proporciona resultados razonables y en general, para calculos en la fase gaseosa es comparable a la 

ecuacién virial truncada al segundo coeficiente. 

Otro mérito importante es que fue la primera ecuacion cubica en ser aplicada amptiamente 

para describir el equilibrio figuido-vapor en mezclas. 

Dentro de las principales limitaciones tenemos su incapacidad para reproducir 

satisfactoriamente las propiedades de fluidos con valores de] factor acéntrico muy distinto de cero. 

Esta limitactén proviene de que las constantes @ y 5 estan expresadas en términos de Pc y Te. 

Modificaciones posteriores han incluido la presencia det factor acéntrico en estas constantes. 

Tampoco reproduce adecuadamente las propiedades de la fase liquida. 

Una limitacion de particular importancia para el calculo del equilibrio figuido-vaper, es que 

no reproduce con suficiente exactitud la presién de vapor de los componentes puros en amplios 

intervalos de temperatura. Esta ultima limitacién ha sido ampliamente superada por trabajos que se 

mencionaran posteriormente. 

ECUACION DE SOAVE 

El esfuerzo realizado en tomo a la idea de mejorar la ecuacién de Redlich-Kweng culmino 

con lo que podriamos considerar e! paso mas importante en la descripcién de! equilibrio figuido~ 

vapor con ecuaciones ciibicas, la modificacién de Soave ( 1972 ). 
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Soave identificé que ei principal problema de la ecuacién de Redlich-Kwong al aplicarla a 

mezclas radicaba, no en las reglas de mezclado, sino en ta deficiencia de la ecuacion para reproducir 

las presiones de vapor de los componentes puros, y en este punto incidié su modificacién. Partiendo 

de la ecuacién de Redfich-Kwong, modifica el término de atraccién de acuerdo a: 

RT a(T,w) P= _ aN! 
v-b v(v+b) 
  (259) 

Soave deja invariante el parametro 8 y sustituye la funcién a /-/7 por una funcién mas 

general en términos de la temperatura y el factor acéntrico de Pitzer w dado por: 

a(T,w)=aca(T,w) (2.20) 

Donde a¢ es igual a ta constante @ usada por Redlich-Kwong y af T, w ) la funcién de 

temperatura y el factor acéntrico. 

a(T,w)= [1+ (0.480 + 1.574w -0.176w I-79) 62.27) 

Las expresiones para calcular ac, 6 y zc asi como e! coeficiente de fugacidad se mantienen 

idénticas a las de Redlich-Kwong ya que la funcionalidad respecto al volumen no resulta 

modificada. 

Como mencionamos al principio del capitulo, este trabajo consolidd sin duda tos esfuerzos 

de muchos investigadores, en particular es importante hacer alusion al trabajo de Wilson ( 19646, 

ver referencia en la pag. 144. ), quien ya habia sugerido la idea de correlacionar el parametro @ en 

términos de T y w por medio de la expresién: 

1 
a=e,|teG.s7 1a 2] (2.22) 

Debido 2 la naturaleza de Ja correcci6n realizada por Soave, su ecuacién reproduce de una 

manera bastante aceptable la presién de vapor de compuestos no polares, to mismo se puede decir 

de las relaciones de equilibrio K; ( X; = y/x; ) y de las densidades de la fase vapor. También 

proporciona valores aceptables para la desviacién de la entalpia. 
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Las principales deficiencias del modelo son su imposibilidad para reproducir presiones de 

vapor de compuestos polares y de compuestos no polares a bajas temperaturas reducidas. Los 

valores predichos para la densidad de la fase liquida tampoco son de gran exactitud. Otra limitacién 

importante es que no aplica para mezclas que contienen hidrégeno ya que a temperaturas 

suficientemente altas a alcanza el vator de cero. 

ECUACION DE PENG-ROBINSON 

Dado ef éxito tan grande que tuvo la ecuacién de Soave, nuevos esfuerzos se realizaron 

para tratar de mejorarla. En 976 Peng y Robinson propusieron una nueva ecuacién cubica que 

retiene !a idea fundamental de Soave y modifica su funcionalidad respecto al volumen. La nueva 

ecuacién puede ser recuperada de la expresién general si se sustituye: 8 = 4, n = b, 8 = 2b, 2 =-87, 

RT a(T,w 
- 2.23 

v-b vi + 2bv-b? (223) 
    P 
  

Como se ve claramente, la ecuacién sufre una modificacién en el denominador del término 

de atraccién, que 4 como resultado un factor de compresibilidad critico mas cercano al promedio 

de los valores reportados para los fluidos de interés. 

Las expresiones para las constantes ac y 5 se pueden obtener de la misma manera que fue 

hecho con la ecuacion de Redlich-Kwong, con el siguiente resultando: 

RTe 

c 

a, = 0.45724   (2.24) 

RT b = 0.0778 (2.25) 
x. 

El valor universal para e} factor de compresibilidad critico es de 0307 y la expresion de! 

coeficiente de fugacidad para componentes puros esta dado por: 

  Ing, = (<-1)-In (2-8)- fe In af Le (2.26) 
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La funcionalidad de @ con la temperatura esta dada por una expresién similar a la de Soave: 

a(T,wj=aca(T,w) (2.27) 

a(T,w)= [+e 0-7°°)} (2.28) 

k = 0.37464 + 1.54226 w — 0.26992 w? (2.29) 

Esta modificacién incidié en dos aspectos basicos, mejorar fa reproduccién de la presién de 

vapor y predecir de una manera mas exacta la densidad de la fase liquida. En forma global los 

autores reportan que los objetivos establecidos al inicio de su trabajo requerian que la ecuacién 

tuviera las siguientes caracteristicas: 

“ La ecuacién debia ser clibica en el volumen. 

> El modelo debia representar una mejora significativa en el comportamiento cerca de la regién 

critica, en particular para el catculo de zc y la densidad del liquido. 

«> Las constantes debian ser expresadas en términos de la presién critica, la temperatura critica y 

el factor acéntrico. 

“Las reglas de mezclado debian contener un solo parametro ajustable. 

“ La ecuacién debia ser lo suficientemente general para aplicarse a la produccién de 

hidrocarburos y mezclas relacionadas. 

Con respecte a su predecesora mas importante que es la ecuacién de Soave, el modelo de 

Peng-Robinson mejora !a reproducibilidad de la presién de vapor de compuestos no polares, mejora 

también la capacidad predictiva para la densidad de la fase liquida y se comporta mejor cerca de la 

region critica. Para la evaluacién de densidades en la fase gaseosa y desviacién de la entalpia 

presentan un desempeiio similar, lo mismo podemos decir de tos coeficientes de fugacidad para la 

fase liquida y vapor ( Lin y Daubert 1980 ). 
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Las principales limitaciones del modelo son, su incapacidad para reproducir adecuadamente 

la presion de vapor de fluidos polares y de no polares a bajas temperaturas reducidas. También 

resulta importante mencionar que atin cuando resulta mejor que la ecuacion de Seave para calcular 

densidades de !a fase liquida. los errores pueden ser superiores a 10% principalmente para 

hidrocarburos pesados y fluidos polares. El error crece considerablemente al aproximarse a la 

temperatura critica, incluso para hidrocarburos ligeros. 

Por tiltimo podemos decir que su habilidad para predecir el segundo coeficiente virial no es 

lampoco apropiada. las desviaciones respecte a los valores experimentales reportados son 

apreciables, en particular para los fluidos polares. 

ECUACION DE MATHIAS 

La extensién a fluidos polares propuesta por Mathias ( 1983 ) modifica la funcionalidad del 

parametro a, que ha sido el camino de mayor éxito cuando se trabaja en equilibrio liguide-vapor. 

Mathias introduce de una manera ingeniosa la combinacién de dos factores que mejoran 

sensiblemente el comportamiento de la funcién. 

El primero es un parametro denominado factor de polaridad y el segundo una funcidn de 

temperatura que mejora la prediccién en el intervalo de temperaturas reducidas inferiores a 0.7 

donde las ecuaciones de Soave y Peng-Robinson producian los errores mas altos. 

Al igual que Soave, Mathias parte de la ecuacién de Redlich-Kwong, 

RT a(f, w,p) fF _ ao) 2.30 
pP v-b v(v+) ‘ , 

y de la funcion: 

a(T.w,p) =aca( Tp) (2.31) 

La nueva funcion para a esta dada por: 

a(T,w,p = iva (i-7)- pQ-7 (07-7 P6232) 
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Donde p es el parametro de polaridad y & !a funcién del factor acéntrico dada por: 

k = 0.48508 + 1,55191w— 0.156130? (2.33) 

Las expresiones para ac, 6, zc y @ son las mismas que para la ecuacién de Soave y la de 

Redlich-Kwong. 

La modificacién propuesta por Mathias permite teproducir, mediante una ecuacién cubica. 

la presion de vapor de compuestos como agua, acetona o metanol, con errores promedio inferiores a 

0.5 %, para todo el intervalo, desde el] punto triple hasta el critico. 

Con esta modificacién, las ecuaciones cibicas logran el objetivo de correlacionar la presion 

de vapor de compuestos puros con una exactitud suficiente para cualquier propésito aplicativo. 

La ecuacién fue desarroilada con el propdésito de obtener mejores resultados en el calculo 

de! equilibrio figuido-vapor, ésta puede ser una de las razones por las que Mathias partio de la 

ecuacién de Soave y no de la de Peng-Robinson, que para propiedades volumétricas es ligeramente 

superior; ya que el aspecto dominante en ese campo es la forma de la funcién a ( T, w }, mientras 

que la estructura de la ecuacién tiene un efecto marginal. Esto fue demostrado por Adachi y Lu 

( 1984 }, quienes lograron buena reproducibilidad det equilibrio figuido-vapor de mezcias binarias 

usando la ecuacién de Van der Waals con el parametro @ en funcién de la temperatura, 

Por lo que respecta a otras aplicaciones, ta ecuacién de Marhias presenta ventajas y 

limitaciones similares a las del modelo de Soave. 

ECUACION DE STRYJEK-VERA 

Stryjek y Vera ( 1986a, ver referencia en la pag. 144. ) combinan los aspectos relevantes 

de las ecuaciones cubicas existentes y logran un modeto de gran confiabilidad para el manejo de 

fluidos polares. Parten de la ecuacién de Peng-Robinson, ¢ incluyen una funcién modificada de! 

factor acéntrico: 

AT _a{T, wk) Pe 7 7 
v-b vi +2bv-b° 
  (2.34) 
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donde: 

a(T,whi)=acal Tw, ky ) (2.35) 

y la variable a esta dada por: 

a(Tiwk, = f+ [ey +k G47 )007-T)]G-2)¥ 0236) 

Donde k, representa una funcién generalizada, en términos del factor acéntrico, tal que 

reproduce exactamente la presién de vapor experimental a 7, = 0.7. De esta manera se obtiene una 

sola curva para ke en funcién de w, independientemente de la polaridad, grado de asociacion 0 

complejidad de la molécula. La funcién reportada es: 

Ko = 0.378893 + 1.4897153 w - 0.1713 1848W" + 0.0196 5540? (2,37) 

k, es un parametro ajustable caracteristico de cada sustancia, es de naturaleza totalmente 

empirica y puede ser positivo o negativo, adopta valores absolutos inferiores a uno como regla 

general. 

Los autores informan de errores promedio inferiores, al 1% para mas de ochenta fluidos, en 

intervalos de temperatura que dependen de la disponibilidad de datos experimentales para cada 

sustancia y en algunos casos cubren el intervalo completo. En general la presién de vapor de fluidos 

no polares, polares o asociados, puede ser reproducida con una exactitud comparable a la ecuacién 

de Antoine. 

Sin embargo, tal como lo establece Abbor, no se debe esperar que una ecuacién cubica 

pueda reproducir todas las propiedades termodindmica de una manera exacta. Al reproducir bien la 

presién de vapor se estén sacrificando otras propiedades. Cuando se desea un alto grado de 

exactitud en todas las propiedades es mas conveniente utilizar ecuaciones multiparamétricas. 

Especificamente en e! cdlculo de la densidad para la fase liquida, del segundo coeficiente 

virial y de la desviacién de la entalpia se tienen errores similares a los de la ecuacién de 

Peng-Robinson. 
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Con el objeto de mejorar aun mas la generosidad, para reproducir la presién de vapor de 

componentes puros, Stryjek y Vera { 1986c, ver referencia en la pag. 344, ), propusieron una 

segunda modificacién a la funcién que describe la dependencia con Ja temperatura en el término de 

atraccién. Esta modificacién incluye el uso de tres parimetros ajustables ky, kz, ky cuyos valores son 

caracteristicos de cada sustancia. 

Los autores proponen la misma estructura para la funcién del factor acéntrico &s y proponen 

que ta funcién a sea evatuada mediante: 

a=[i+eQ-r')} (2.38) 

kak, +ly+& (4-7-7 Sue 07-7) (238) 

Donde a &; le asignan el mismo valor numérico que tenia en la ecuacion { 2.36) y ky ky 

adoptan nuevos valores que oscilan alrededor de !a unidad, para la mayoria de las sustancias. 

Como se puede apreciar, en el caso particular en el que k, = 9, la funcién recupera la 

estructura origina! propuesta para la primera modificacién. 

En general se observa mejora en 1a correlacién de la presién de vapor para ta mayoria de los 

compuestos, y esta mejora permite obtener mayor calidad en el ajuste de los datos de equilibrio 

liguido-vapor de las mezclas binarias que se forman, no obstante, esta mejora es dificil de apreciar 

en la prediccién de los datos correspondientes a sistemas ternarios. 

Como ha sido repetido por numerosos autores, la condicién escencial para correlacionar y 

predecir el equilibrio liguido-vapor es ‘a buena reproduccién de la presién de vapor de los 

componentes puros a la temperatura de interés. 
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NOMENCLATURA 

ab= pardmetros en las ecuaciones de estado. 

A, B = pardmetros adimensionates ( ecs. 2.17 y 2.18 ). 

S = fugacidad. 

= numero de moles. 

P = presién. 

R = constante universal de los gases. 

T = temperatura. 

» = volumen molar. 

V=volumen total 

y =fraccién molar en el vapor. 

2 = factor de compresibilidad. 

CARACTERES ESPECIALES 

a = funcidn de la temperatura reducida y el factor acéntrico. 

(8, 1, 5, ©) = pardmetros en la ecuacion cubica general. 

k = funcién de la temperatura reducida y el factor acéntrico. 

ky = funcion del factor acéntrico. 

kj23 = pardmetros caracteristicos de cada componente. 

p = potencial quimico. 

w = factor acéntrico de Pitzer. 

53 
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p =factor polar de Mathias. 

© = coeficiente de fugacidad. 

Susinbtces 

i, j = componentes. 

© = propiedad en el punto critico. 

r= propiedad reducida. 

SUPERINDICES 

L = liquido. 

V = vapor. 

E = propiedad de exceso. 
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CAPITULO TERCERO 

“METODO DE SANDOVAL-VERA” 

REGLAS DE MEZCLADO 

FINALIDAD DE LAS REGLAS DE MEZCLADO: 

El uso de las ecuaciones de estado se puede extender para representar e] comportamiento 
de mezclas si se toma como base Ia teoria de un fluido. Esta teoria establece que una ecuacion de 
estado para componentes puros puede ser aplicada a mezclas calculando el valor de los parametros 
que aparecen en la ecuacién mediante relaciones especificas denominadas Reglas de Mezclado. 

Las Reglas de Mezclado se definen como expresiones matematicas que relacionan el valor 
de tos pardmetros de los componentes puros con fa composicién de la mezcla con los parametros 
empiricos asociados a las diferencias entre las moléculas que las constituyen. Como ejemplo de 

este tipo de diferencias podemos mencionar, entre las mas importantes, las diferencias de tamafio y 
tipo de interaccién energética. Estas diferencias no se separan claramente en los modelos 
estudiados a lo largo de esta tesis, no obstante se encuentran incorporadas en los parametros de 

correccién. 

El calculo del equilibrio figuido-vapor es altamente sensible a la eleccién de las Reglas de 
Mezclado, en particular a la del parametro conocido como a, y en algunas ocasiones resulta mas 
importante que la seleccién de la ecuacién de estado ( Adachi y Sugie 1986 ). En virtud de lo 
anterior, desde la época de Van der Waals se ha intentado establecer lo que pudieran ser las reglas 
éptimas para la obtencién de los parametros de la mezcla. Este intento se ha realizado mediante la 

combinacién directa de los pardmetros de los componentes puros o bien haciendo uso de 
propiedades pseudoctiticas de la mezcla. 

Este ultimo enfoque transfiere el problema de las Reglas de Mezclado a ta evatuacion de 

las propiedades pseudocriticas. 

La evidencia experimental indica que el primer enfoque resulta mas practico y es por cierto 
el que ha ganado mayor aceptacién en el campo de las ecuaciones cubicas. 

Las Reglas de Mezclado propuestas hasta la fecha carecen de un fundamento tedrico 

suficientemente sdlido y en consecuencia todas tienen en mayor o menor medida un componente 

de empirismo e€ intuicién. 

Todas las Reglas de Mezclado que se han usado con éxito, en combinacién con ecuaciones 

ctibicas, son particulares de la expresién cuadratica: 

Pa = LEX X Py (3.1) 
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Donde p, es el valor de un parametro cualquiera de la mezcla y p, representa el parametro 

de interaccién entre las especies i y j. 

Aunque esta expresién cuadratica tiene un buen fundamento en el hecho que e! segundo 

coeficiente vinal para una mezcla esta dado por: 

B,, = LL x, x, By (3.2) 

Es importante notar que las reglas propuestas en los tiltimos afios, a pesar de reproducir 

con un buen grado de exactitud el comportamiento de mezclas binarias de compuestos altamente 

polares, no cumplen con la funcionalidad del segundo coeficiente virial ( Panagiotopoulos y Reid 

1985, Adachi y Sugie 1986 ). 

De cualquier manera, esta expresién general constituye un excelente punto de partida para 

la construccién de nuevas reglas y el que se ha usado por la mayoria de los investigadores. 

Aplicando la ecuacién (3.2 ) a una ecuacién cubica resulta: 

B.-L E ab -#| (3.3) 

8. = D045 - Ly (3.4) 

‘a 
B,=b- RT (3.5) 

De donde obtenemos las expresiones: 

a=DY x, x44 (3.6) 

b= LY x, x) by (3.7) 

El siguiente paso consiste en establecer la funcionalidad para los parametros de interaccién 

a,, by. Este paso es precisamente el mas importante ya que determina el nivel de acierto de la regla. 

Para el parametro by ha sido practica comin desde la época de Van der Waals, e| adoptar 

una media aritmética: 

  b= t (3.8) 
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Reduciendo de esta manera Ja expresién cuadratica a una lineal. 

b= Dx, b 39) 

Esta expresién tiene la ventaja de asociar 4 en forma aproximada con el tamaiio de las 
motéculas y practicamente todos tos métodas exitosos la usan. No obstante existen otras opciones 
como relacionarlo con la forma de las moléculas. ( Prausmitz, 1986 ). 

Es interesante notar que al igual que en el caso de las modificaciones a la ecuacién de 
Van der Waals, donde e} término de repulsién propuesto originalmente, ha permanecido sin 
cambio en la mayoria de las ecuaciones utilizadas con éxito. fa Regla de Mezclado para et 
parametro & también se ha conservado. 

La analogia se repite con el término de atraccidn, en este caso tanto en las ecuaciones de 
estado como en las regias de mezclado se han presentado modificaciones importantes. 

En los parrafos siguientes se describiran las modificaciones introducidas en el calcuto del 
parametro de interaccién ay, mismas que han permitido fa correlacién y prediccién del equilibrio 
liquido-vapor con niveles de exactitud que antes sélo podian ser alcanzados utilizando modelos 
para el coeficiente de actividad en la fase liquida. Pero antes resulta conveniente analizar ta manera 
cn que a, interviene en el cdlculo del equilibrio iquido-vapor. 

Como se menciono anteriormente, la variable central en problemas relacionados con ef 
cAlculo det equilibrio es ta fugacidad y como una medida de ésta, el coeficiente de fugacidad. 

En funcién de !o anterior, resulta importante establecer la relaci6n que guarda el 
coeficiente de fugacidad con los parametros de la mezcla a y } para las ecuaciones analizadas 
anteriormente, 

Al aplicar la ecuacién generat siguiente:   
ing, =~ cf(22) RT av -1 (3.10 
"= RT | n),, v nz 10) 

Es posible obtener Ja expresion de ®, para las ecuaciones ctibicas estudiadas. Existen 

varias expresiones equivatentes reportadas para cada ecuacién, e incluso expresiones generalizadas 
que proporcionan el coeficiente de fugacidad de cualquier ecuacién cubica, sin embargo para tales 
fines adoptamos las siguientes: 

Van der Waals: 

a 
wa, = (e-1)-m@-0)- 4] 1-8] an) 
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Redlich-kwong y sus modificaciones. 

Wa, = (ent) na) 4] a   

  

+B 
|r = (3.12) 

Peng-Robinson y sus modificaciones. 

(3.13) 
=~ be . A [a 5 z+(i+J2 )B 

Ing, 25 G-1)-n(-8)- wet Ea 

Donde z es el factor de compresibilidad de la mezcla para la fase en cuestién, A y B 

parametros adimensionales definidos por tas ecuaciones (4 =aP / (ary) y (8 = Pb/R T). 

a, y b son derivadas respecto a la composicién, definidas por: 

(314) 

  

  

> @ nb 
i, -(22) (3.95) 

TPani 

Como se puede apreciar de las ecuaciones ( 3.1] ) y ( 3.13 ), el valor del coeficiente de 
fugacidad es afectado por el valor de los pardametros de la mezcla a y 6 asi como por el de sus 

derivadas a, y b; , por lo que procederemos a establecer las expresiones para estas ultimas. 

  
En el caso det parametro 6, la Regia de Mezclado es lineal, ecuacién ( 3.9} y la derivada 

es muy sencilla: 

é nb 
(a=) =b (3.16) 

TP, 

  

(3.17) 

Para el pardmetro a, la expresin es cuadratica y la derivada correspondiente puede llegar a 
ser bastante compleja, particularmente en tos casos en los que el término de interaccién ay varia con 
ta composicién. En virtud de lo anterior, se mostrara la expresién de la derivada para cada regla en 

particular. 
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REGLA DE STRYJEK-VERA (A } 

Casi en forma simultinea a la presentacion de la regla de Panagiotopoulos-Reid. fue 
presentada una regla similar cuya funcién de composicién guarda cierta similitud con el modelo de 

coeficiente de actividad utilizado en la ecuacién de Margules ( Stryjek y Vera 1986 ). La expresion 

para el término de interaccién es: 

a, = (a,4,) (-k, x,-k, x,) (3.18) 

A primera vista, esta regla parece equivalente a la propuesta por Panagioropautos y Reid, 
y para sistemas binarios en realidad lo es sin embargo al aplicarlas a sistemas multicomponentes la 
regla de Panagiotopoules y Reid produce resultados aceptables, mientras que la de Stryjek y Vera 
produce resultados muy pobres. Estas diferencias seran analizadas a profundidad al discutir la regla 
generalizada de dos parametros. 

Como consecuencia de lo anterior, para sistemas binarios la regla de Margules tiene las 
mismas ventajas y limitaciones que la de Panagiotopoulos y Reid y para sistemas 
multicomponentes no es aplicable, 

El valor de la derivada a esta dado por: 

a= 23x, (a,)- a+ 2d x, x, Gy a, [:, kyr (i-x, | 
7 me 

(3.19) 

+ 2y, > x, % (a, an) [x ky +x,k, ] 
Pet > pei 

REGLA DE STRYJEK-VERA (B) 

Mediante una analogia similar a ta utilizada para la regla de Margules. Stryjek y Vera 
(1986 ) proponen una regia tipo Van Laar cuya expresién es 

5 kk 
= |-——_+—_ 3.20 a, (a, | k,x,+k, -| (3.20) 

y tiene la siguiente expresién para la derivada a, : 
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a =2}e (a, }- 0+2dns(aa,) ki ka 

  

(3.21) 

5 ys on(z,a.J" —tnta | 
fae mb rmes XK Xn kar | 

La regla es simétrica y en algunos casos Hega a dar resultados superiores a los producidos 
por la de Panagiotepoulos y Reid, o su equivalente Margules en sistemas binarios, por ejemplo 
para el sistema etanol-agua estudiado por Stryjek y Vera, no obstante, en términos generates es 
menos confiable que !a primera. Como comentario adicional podemos decir que durante el 
desarrollo de este trabajo se estudiéd el comportamiento de la regla de Van Laar para sistemas 
multicomponentes y los resultados no fueron satisfactorios. 

REGLA DE ADACHI-SUGIE 

La regla propuesta por Adachi y Sugie ( 1986 } constituye otro intento por dar a las reglas 

de mezclado mayor soporte tedrico. Un intento similar lo constituye la regla de Huron y Vidal, sin 
embargo en algunos aspectos las suposiciones fundamentales para el desarrotlo de la regla son 
discutibles. No obstante, su desarrollo constituye un ejercicio interesante y aporta elementos para 

analizar la aplicabilidad a sistemas multicomponentes. 

{Los autores parten de una expansién similar a a de Redlich y Kister para la energia libre 
de Gibbs de exceso, y relacionan el valor de @ con la composicién de acuerdo a: 

= Deat+Ldss| 4+a(s-x,)+ c(x 

  

Jra| (3.22) 

Sugiere que el ndmero éptimo de parametros en la reg!a es dos y desarrollan la estructura 

para el término de interaccién ay, que esta dada por: 

= (aa,) fi- +m, x, -x,) (3.23) 

E] articulo no se expresa claramente en cuanto al uso de los parametros ajustables J,, my. 

Pero de un analisis de simetria se infiere que fj = 4; y que my = -m,; para que la regla no sea 

simeirica, no obstante debemos recordar que !a simetria no es una condicién necesaria para que una 
tegla funcione apropiadamente, la propuesta por Panagiotopoules y Reid no cumple con esta 
condici6n y trabaja en forma aceptable, por lo que fue necesario comprobar la suposicién mediante 

los resultados incluidos en la publicacién original. 
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Adachi y Sugie reportan que su regla es equivalente con la de Panagiotopoulos y Reid 

para sistemas binarios y que para multicomponentes la primera es mejor, esto es discutible y sera 

analizado posteriormente. 

La expresion para la derivada a, es: 

oa 5 [an (s-» 1) 

ET ence) foals -s J] 
DL mo Emre 

  

(3.24) 

Para el andlisis de sistemas multicomponentes definen un parametro de cohesién correctivo 

4,, que esta dado en términos del pardmetro a de la mezcla y los valores a; de los componentes 

puros. 

a,=a-)>, xa, (3.25) 

Expandiendo este pardmetro correctivo mediante el método de Whol, demuestran que la 

regla es aplicable a sistemas multicomponentes. Esto ultimo es de particular importancia puesio 

que la finalidad de todos Jos métodos es la prediccién de sistemas multicomponentes partiendo de 

las propiedades de componentes puros y parametros binarios. 

Adachi y Sugie reportan resultados para la prediccién de sistemas ternarios, que incluyen 

la presencia de componentes polares, donde los errores porcentuales en la presién se encuentran 

entre J y 3%. La Unica diferencia con la regla de Panagiotopoulos y Reid es ta aparentemente 

distinta funcionalidad en términos de la composicién, por lo demas tienen las mismas ventajas y 

limitaciones. 

REGLA DE BERTHELOT 

Una vez establecido que la funcionalidad del segundo coeficiente virial es cuadratica con la 

composicion y que el parametro 6 de la mezcla es una funcién linea} de la misma, resulta claro que 

et parametro @ debe ser una funcion cuadratica de la composicion. 

De Jo anterior se desprende que en la expresién general, ecuacidn 3.6 ), el parametro ay 

debe estar representado por alguna expresion distinta de la media aritmética empleada para 5,. 

La primera expresién que se encuentra en la literatura es Ja propuesta por Berthelot. Esta 

expresién fue adoptada posteriormente por Van der Waals para su trabajo con mezclas de gases. 

Matematicamente esta dada por la media geométrica: 
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(3.26) 

  

Aunque posteriormente se le han buscado justificaciones teéricas, originalmente fue 

presentada como una relacién empinica. 

Sustituyendo 1a expresién para el parimetro de interaccién a, en la ecuacion ( 3.6) 

obtenemos: 

a=[Dx Jaf 0327) 

El valor de 1a derivada que se requiere para calcular el coeficiente de fugacidad esta dado 

por: 

a,=2).x,a,-a4 (3.28) 
7 

Cuando esta regla de mezclado se usa en combinacién con una de las ecuaciones cubicas 

que reproducen adecuadamente la presién de vapor de los componentes puros, es posible obtener 

descripciones aceptables de! equilibrio figuido-vapor en sistemas con moléculas quimicamente 

similares, como los formados por hidrocarburos ligeros. La regla trabaja pobremente con sistemas 

cuyas moléculas difieren mucho en tamaiio y el problema se agudiza con Ja introduccién de 

compuestos polares. 

REGLA DE BERTHELOT MODIFICADA 

En e! periodo en que la ecuacién de Redlich-Kwong comienza a cobrar interés y se la usa 

principalmente en el calculo del equilibrio /iquido-vapor, se introduce el uso de las constantes de 

inmteraccién binaria ky cuya naturaleza es totalmente empirica. La principal funcién de estas 

constantes es mejorar ta descripcién de! equilibrio liquide-vapor. 

E} primer intento para introducir estos parémetros de correccién en el término de 

mteraccién a, fue reportado por Zudkevitch y Joffe ( 1970 ). Ellos propusieron utilizar el factor ( 

I- ky} para mejorar la media geométrica propuesta por Berthelot y usada por Redlich y Kwong en 

su tratamiento de mezctas: 

5. 

a, = (a,J (-4,) (3.29) 

Esta practica sin embargo tiene un antecedente en el trabajo de Chueh y Prausnitz quienes 

propusieron la utilizacién de un término similar para el calculo de la temperatura pseudocritica de 

mezclas. Esta temperatura era posteriormente utilizada para calcular el parametro a de la mezcla en 

fa ecuacién de Redlich-kwong. 

El uso de este tipo de factores de correccién se ha utilizado para otras propiedades y otros 

parametros, encontramos incluso en ecuaciones multiparamétricas como BWR-Starling. 

La expresion para el calculo de la derivada a es igual a la obtenida para la regla original 

de Berthelot, ecuacion ( 3.28 ): 
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a, =2)3,4,-4 
7 

Inicialmente se traté que Jas constantes k, fueran independientes de la temperatura y de la 
presion, pero la evidencia empirica sugiere que existen cierta correlacién que depende de ta 

naturaleza de cada sistema binario. 

Acoplando esta regla de mezclado con una ecuacién cubica eficiente, como !as presentadas 
anteriormente, se pueden correlacionar datos isotérmices de equilibrio figuido-vapor de sistemas 
binarios formados por hidrocarburos, con un error promedio inferior a 1%. No obstante. en general 
se obtienen mejores resultados para este tipo de sistemas usando coeficientes de actividad 

derivados de un modelo de energia libre de Gibbs de exceso en ta fase liquida. 

Para sistemas formados por un componente polar y uno no polar o por dos polares. los 
métodos que usan coeficientes de actividad son definitivamente superiores, por lo que en general, 
para estas situaciones no se recomienda esta Regia de Mezclado. 

REGLA DE HURON Y VIDAL 

La regla propuesta por Huron y Vidal en ( 1979 ) introduce los modelos de energia libre de 
Gibbs de exceso como un paso intermedio para determinar la forma de la Regla de Mezclado 
aplicable al parametro a. Otras caracteristicas importantes son: 

* Involucra el valor de los parametros 6; de los componentes puros asi como el de & de la 
mezcla durante el calculo del parametro a. 

   
* Es la primera en introducir una funcién de composi 

interacci6n ay. 
i6n en la determinacién del término de 

« Contempla el uso de dos 0 mas constantes empiricas que son determinadas a partir de datos 
binarios y son aplicables a sistemas multicomponentes. El desarrollo parte de identificar 
que los parametros determinados en el comportamiento de una mezcla son el co-volumen 5 

y el parametro energético a/b. Posteriormente establecen una relacién termodinamica entre 

ésios y la energia libre de Gibbs de exceso g*. Considerando que g* tiene limite cuando la 
presion tiende a infinito y que el pardmetro b de 1a mezcla esta dado por la ecuacién ¢ 3.9). 

b= 4X,b, 

Establecen la relacién: 

=-(2-DSs)6 (3.30) 

Donde c, es una constante cuyo valor depende de Ja ecuacién de estado utilizada, y ge es. 

el valor de la energia libre de Gibbs de exceso cuando la presién tiende a infinito. Los valores de c, 
para Jas ecuaciones mas comunes se incluyen en la tabla siguiente: 
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VALORES DE LA GONSTANTE C, PARA DIFERENTES ECUACIONES: 

  

  

  

  

    

EcuaciOn Cc, 

Van der Waals i 
Redlich-Kwong in2 

Peng-Robinson 24.2 

ns 
2 aR 2-J2     

  

De la ecuacidn ¢ 3.30) podemos obtener fa expresién para a: 

E 
4 & =b > a8 , XD | (3.31) 

Esta expresion puede ser interpretada en términos de la regla cuadratica, ecuacién ( 3.6 ): 

a= x, x; 4, 

Tomando una expresion apropiada para ay, que resulta ser ¢ Stryjek y Vera 1986 ): 

1 5, 4, a 
a=f]apeot|- 2e, en (3.32) 

Ei nimero de constantes empiricas asociadas a esta Regla de Mezclado depende del 

modelo utilizado para deseribir g*. En el articulo original, los autores utilizaron la expansién de 
Redlich-Kister con tres parametros y el método NRTL de Renon y Prausnitz ( 1968 ), también con 

tres parametros, obteniendo comportamientos similares para ambos. 

Et valor de la energia libre de Gibbs de exceso para este modelo esta dado por: 

  

  

Ag, G, 42,,G,, 
eats oes 3. 

x,G, +x, * x,4+.x,G,, (3.33) 

donde 

03 Ag, 
6, =| - RT (3.34) 

Ag, y 4g, son los dos parametros ajustables del modelo. 
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La diferencia mas importante con respecto a tas reglas anteriores es que para la regla de 

Huron-Vidal, a, es funcién de ta composici6n y por Io tanto: 

é “| 6 
{ an, # (3.35) 

En consecuencia, la expresion final para a, se obtiene aplicando las siguientes 

Testricciones: 

aa, 2 a, ) . 
7 =a | (3.36) 
Gn, én, 

(5 “) 0 

én, ~ 63.37) 

    

Con el resultado final: 

a= 2¥ 72420 a5(n54| (3.38) 
Pr 

donde 

    
da, \ 1 

()- 2ng (ua + Ol ony 

En general esta regla mejora los resultados obtenidos con la regla modificada de Berthelor 

y proporciona resultados aceptables para la mayoria de las mezclas de interés industrial. No 
obstante las desviaciones pueden Hegar a ser mayores que 5% para algunas mezclas aliamente no 

ideales de acuerdo a lo informado por Jos autores. 

  

REGLA DE PANAGIOTOPOULOS-REID 

Como antecedente podemos mencionar que la regla de Huron y Vidal establecié dos 
hechos importantes, en primer término, que era posible mejorar ta correlacién del equilibrio 
liquido-vapor con una regla que no satisfacia la funcionalidad cuadratica del segundo virial y en 
segunda instancia, que se requeria al menos dos constantes empiricas dentro de la regla de 

mezctado para reproducir las condiciones de equilibrio de sistemas altamente no ideales con las 

ecuaciones cubicas disponibles. 
Respondiendo a estos lineamientos, Panagiotopoulos y Reid (1985), proponen una regla 

que continta con la tinea establecida por Bertheter un siglo atras. La regla contiene una funcion 

lineal que corrige 1a media geométrica clasica de acuerdo a la siguiente expresion: 

,=(0,0,) [i-k+(&-#)s | (3.40) 
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Donde &, y k,,, son dos constantes empiricas cuyos valores son caracteristicos de los 

componentes i,j y de las condiciones del sistema. 
i 

La expresién para la derivada a, , se obtiene empleando un proceso similar a] usado para la 

regia de Huron-Vidal, con las siguientes igualdades: 

  (22) -G fe -ayeo] isan} 

a 

  (32). Go) [1 \60)] sae} 

  

4 ‘= - (oe) [(.- « \(x,)] (3.43) 
on, 

  

( 

(3 ‘a ~ unsS [ ~ &)&)] 
(3.44) 

a, = 2 x, (, + a, @ *Lan@ ay’ [ee Noes 7) 

+E L ynlaay [(%-e )G.-2 Df 
11 m> poe 

(3.45) 

La principal ventaja de esta regla es que se reduce a la regla clasica de un solo parametro 

( Berthelot modificada ), cuando k, = kK , esta caracteristica resulta importante ya que la regla 

clasica describe apropiadamente el comportamiento de un ntimero apreciable de sistemas que se ve 
incrementado con la adicién del segundo paraémetro. 

Al igual que la regla de Muron-Vidal produce resultados aceptables para aplicaciones a 

nivel industrial. Su principal deficiencia es la falta de simetria, esto implica que cuando invertimos 

los indices #j, la expresién se modifica provocando que a, # a,. Otra deficiencia consiste en no 

reproducir ta funcionalidad para el segundo virial de la mezcla, pero como es discutido por los 
autores, este efecto no es significativo en el cdlculo de! equilibrio figuide-vapor, por otro tado, la 

mayoria de las reglas con dos o mas pardmetros padecen det mismo problema. 

  

ANALISIS DEL EQUILEBRIO LiIQUIDO-VAPOR EN SISTEMAS ALCANO-ALCOHOL. 

 



  

Capiteto 3: METODO DE SANDOVAL-VERA 67 

REGLA DE R. SANDOVAL, G. WILCZEK-VERA Y J. H. VERA 

Las modificaciones realizadas por Stryjek-Vera a la ecuacién de estado de Peng-Robinson, 
con las formas simples de ( PRSV ) y la modificada de ( PRSV2 ) dependientes de ta temperatura, 
han sido estudiadas para la prediccién del equilibrio figuido-vapor en sistemas temarios. Varias 

teglas de mezclado, independientes del volumen y dependientes del volumen. Han sido usadas al 
combinar diferentes reglas de mezclado en tos sistemas binarios constituyentes. Algunas veces el 
uso de Ja mejor regla de mezclado para cada sistema binario no produce el mejor resultado para un 
sistema ternario. Al comparar favorablemente los resultados de las ecuaciones cubicas de estado 
con aquellos obtenidos con los modelos de Wilson y NRTL, para coeficientes de actividad. 

Los esfuerzos para mejorar las ecuaciones cubicas de estado, el uso practico de tos calculos 

en e! equilibrio diguido-vapor, puede ser dividido en dos amplios grupos: 

La reproduccién exacta de las presiones de vapor para componentes puros. 

E} desarrollo de las reglas de mezciado para correlacionar los datos binarios y predecir el 
comportamiento de los sistemas multicomponentes. 

La ecuacién cibica de estado de Peng-Robinson ( Peng y Robinson 1976 ), con la 

modificacion del parametro a por Stryjek y Vera ( 1986 a, 6, c ). Por ejemplo la ecuactén ciibica de 

estado ( PRSV ) y la ecuacién cubica de estado ( PRSV2 ), dan una descripcién exacta de las 

presiones de vapor para componente puro sobre un amplio intervalo de temperatura. En el campo 

de desarrollo de las Reglas de Mezclado, los intentos mas satisfactorios han introducido un término 

cruzado dependiente de la composicién, para el coeficiente de interaccién a. 

Nosotros consideramos el co-volumen, como el parametro 6 para una ecuacién ctibica de 

estado. como la suma de tos términos x, , y el parametro de interaccién a, que esta dado por la 
forma cuadratica. 

a=>> x,x,(a,a,)’(1-8,) (3.46) 

La diferencia entre los diferentes tratamientos es el camino para expresar 6, como una 

funcion de la composicién. Para Panagiotopoulos y Reid ( 1985 }, (5, = ky -(k - ky, }. ) 

Para Adachi y Sugie ( 1986 ), ( 6, = 1, +m, (x,- x) ). Para la expresién de Margules, 

(Stryyjek y Vera, 1986 b ): 

8, =k, x tk x; (3.47) 

Si bien para la expresién de Margules, 8, = 5, para ta forma de Panagiotopoutos y Reid, 
5, = §; y para la forma de Adachi y Sugie, 8, = 8,, pero ellos requieren e! uso de my = - my. Ellos 
consideraron que el termino mds importante en la ecuacion ( 3.46 ) no es 8, pero si 

5, = (6 utd, yp , desde que ellos introdujeron el coeficiente 2 x, x,, ellos pudieron ver que estas 

tres regias de mezclado son perfectamente equivalentes para los sistemas binarios. Los tres juegos 

de parametros binarios estan relacionados por k, =k, =/,+m, y k, =k, = 1, +My. 
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Para la expresion de Huron y Vidal (1979 ), 5, tiene una forma ligeramente mas compleja 
como se muestra en ( Stryjek y Vera, 1986c }. 

Para sistemas ternarios o superiores, las Reglas de Mezclado de Adachi-Sugie y 

Panagiotopoulos-Reid son perfectamente equivalentes. La forma de Margules es diferente de las 

otras dos’ y ella predice malos resultados para sistemas temarios. Un forma de extender la 

expresién de Margules a sistemas multicomponentes, evitando el uso de 5; # 5; 6 de my = - m,. 

Ellos propusieron la siguiente forma equivalente, para una ecuacién de la Regla de Mezclado 

generalizada de Margules con dos pardmetros. 

  

“+ Ax, +X, = ky + Ak x, + Ak, x, (548) 

Donde (ky, = (, +k, y2. Ak, =k, -Ki yak, =k, -k,.)  ambas —_ formas 

equivalentes son perfectamente simétricas. la primera muestra que para los sistemas binarios, 

ecuacién ( 3.48 ), se reduce a la ecuacién ( 3.47 ). La segunda forma muestra mas claramente que 

dos términos dependen de la composicién que dando fuera cuando Ay = k,. Este no es el caso, si la 

expresion de Margules es aplicada directamente a sistemas ternarios o mas grandes. Para estos 

sistemas la ecuacién f 3.48 }, es cquivalente para las expresiones de Adachi-Sugie ( 1986 ) y la de 

Panagiotopoutos-Reid ( 1985 ). 

En un intento de mejorar la prediccién de los sistemas termarios, ellos han probado 

adicionalmente tres expresiones nuevas, presentadas de la ecuacién ¢ 3.49 ) a la ecuacién ( 3.5! ). 

La Regla de Mezelado generalizada de Margules con tres pardmetros, ecuacion ( 3.49 ) y 

considerando 4; = J. Ellos también probaron ta capacidad de predecir de la siete Reglas de 

Mezclado discutidas previamente, ( Wilczek-Vera y Vera, 1987 }. De estas, la expresion de 

Margules ecuacion, ( 3.47 ) y sus expresiones dependientes del volumen son mostradas en la 

ecuacion ( 3.52) y ( 3.53). Para los sistemas binarios las Reglas de Mezctado ecuacién ( 3.47) y 

(3.48 J. son idénucas pero para los sistemas ternarios, ellas son diferentes y al mismo tiempo que 

la expresién ( 3.47 ) da pobres resultados. La ecuacién ¢ 3.48 ), con los mismos valores de los 

parametros binarios es extremadamente confiable. La ecuacion ( 3.53 ) y la ecuacion ( 3.57 J, son 

también idénticas para sistemas binanos y diferentes para sistemas temarios 0 mas grandes. 

8, = Fy +k, x, 40k, 8,44, [x (I-4,)+ x,(-x,)} (3.49) 

8, =k, +(o' /v) [ak, x, +44, x, | (3.50) 
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8, =A, + (* i) (Ge =k, )e AK, x, + Ak , x,| (3.51) 

8, = (" /v)[&, x, + Ak, x,] (3.52) 

8 <6 +(e /y) [hte ki] (3.53) 

Para la expresion del coeficiente de fugacidad, con la ecuacion ( 3.48). (4, =4, = 0) y con 

Ja ecuacién ( 3.49), (4; =4,), el termino a, esta dado por: 

a, = 2» X,4,-a+ 2¥5,(3 a,) [ak,(s-x,-1)] 

+20 D0 xx. (a,,) [at (-=)] 
yerom>ey 

(3.54) 

-2> ils x, (a2,)° (1-35, 42x? ~x, +207) 
jn 

+2) > Lin [s, se(a,a,J (x, - 2x7 + x, - 2x) | 
per ome 
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NOMENCLATURA : 

a, b = pardmetros en las ecuaciones de estado. 

a.b = derivadas ( ecuaciones ( 3.14} y (3.15)). 

A, B = pardmetros adimensionales. 

A‘, BY, C’ = parametros ( ecuacion ( 3.22 ) ). 

¢, = constante en la ecuacion ( 3.30). 

f£ = energia libre de Gibbs molar. 

G = energia libre de Gibbs total. 

k, 1, m = consrantes en las regias de mezclado. 

n= ntimero de moles. 

P,, = propiedad de una mezcia. 

P= presidn. 

R= constante general de los pases. 

T = temperatura. 

v= volumen molar. 

V = volumen total. 

x=fraccién molar en el liquido. 

y =fraccion molar en el vapor. 

2 = factor de compresibilidad. 

8 = factor de correccién para las reglas de mezclado. 

a, =( 8na/n,). 

70 
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CARACTERES ESPECIALES 

a = constante en la regia de Whiting-Prausnitz. 

B = segundo coeficiente virial. 

G = pardmetro definide por la ecuacién { 3.34 ). 

© = coeficiente de fugacidad. 

SuBinDICES 

i, j, m = componentes. 

¢ = pardmetro de cohesion. 

SUPERINDICES 

L=liquido, 

  

Vapor. 

E = propiedad de exceso. 

  
  
ANALISIS DEL EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR EN SISTEMAS ALCANO-AL.COHOL.



  

CariTULO 4; METODO DE WILSON 2 

CAPITULO CUARTO 

“METODO DE WILSON” 

“COEFICIENTES DE ACTEVIDAD A PARTIR DE LAS FUNCIONES EN EXCESO PARA 

MEZCLAS BINARIAS” 

Como se ha indicado el calculo del equilibrio figuido-vapor puede efectuarse con modelos 

diferentes para cada una de Jas fases, es decir utilizando un modelo de ecuacién de estado para la 

fase vapor y un modelo de coeficiente de actividad para la fase liquida. En el capitulo anterior ya se 

analizé en detalle los modelos provenientes de ecuacin de estado, por lo que el presente capitulo se 

dedicara a los modelos de ta fase tiquida asociados a coeficientes de actividad. 

A una temperatura fija, la energia molar parcial de Gibbs en exceso g® en una mezcia 

depende de la composicién de la mezcla y haciendo una pequefia extensidn, también depende de la 

presién. A presiones bajas o moderadas, lejos de las condiciones criticas, el efecto de Ja presion es 

suficientemente pequefio para poder ser despreciado y por Jo tanto no se considera en esta parte. 

ESTADOS DE REFERENCIA 

La expresién para calcular la fugacidad en la fase tiquida se puede obtener en términos de la 

fugacidad en un estado particular denominado estado de referencia, del valor del coeficiente de 

actividad y la composicién del sistema. 

Fiawxt? (40 

El coeficiente de actividad y; se encuentra intimamente ligado al estado de 

referencia por !o que su valor carece de significado si no se establece de una manera precisa 

el estado de referencia al que se relaciona. 
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Los dos estados de referencia utilizados con mayor frecuencia en problemas relacionados 

con el equilibrio figuido-vapor son: 

a) El componente puro a las mismas condiciones de presidn, temperatura y fase de la mezcla. 

b) El componente en una solucién infinitamente diluida a las mismas condiciones del sistema. 

El primero resulta sumamente util cuando la solucién esta formada por compuestos que se 

encuentran debajo de su temperatura critica a fas condiciones del sistema, es decir cuando Ja 

temperatura de la solucién es inferior a la temperatura critica de todos los componentes. Este tipo de 

situacién la encontramos frecuentemente en problemas de destilacién. En ei caso de encontrar 

sustancias cuya temperatura critica ha sido excedida, es posible conservar el enfoque definiendo la 

existencia de un liquido hipotético mediante !a extrapolacién de la curva de presién de vapor. 

El segundo enfoque resulta mAs practico para situaciones que involucran la solubilidad de 

gases o cuando se encuentra la presencia de sélidos disueltos. 

La fugacidad de referencia para cada componente es la fugacidad det liquido puro a la 

misma temperatura y presién de la mezcla, y esta dada por: 

  

(4.2) 

Donde P’; es la presién de vapor del componente puro, que puede ser evaluada mediante 

una correlacién empirica. La mas sencilla de ellas es la de Antoine y fue la utilizada para este 

trabajo: 

B 

T+C 
InP? = A-   (43) 

@3" es el coeficiente de fugacidad del componente i puro a la temperatura det sistema y a 

la presién de vapor de é, El valor de este coeficiente esta dado por la expresién: 
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y se puede evaluar mediante e! uso de una ecuacién de estado o de una correlacién basada en el 

principio de estados correspondientes. 

El término asociado a la integral es llamado correccién de Poynting. 

i 
v, 
— dP 4.8 RT (4.5) 

y en calculos a baja presién no es muy significative ya que su valor es cercano a la unidad. 

Finalmente »; representa el volumen del liquido puro a la temperatura del sistema. 

Una vez determinada la forma de la expresién para calcular la fugacidad parcial de un 

componente en la fase liquida, se puede utilizar el criterio de igualdad de fugacidades. 

  

L 

Po, y, = POM YK fs dP (46) 

Para los calculos se toma esta ultima expresion y se simplifica considerando que a bajas 

presiones la correccién de Poynting es igual a uno y que la relacién de coeficiente de fugacidad 

vy . . . a. 
9; {om también tiende a uno en la zona de bajas presiones. De acuerdo a esto la expresion final 

es: 

Py, = Poy,x, (4.7) 

E! coeficiente de actividad y; es en principio, funcién de la presién, la temperatura y la 

composicién de! sistema. Ademés por la forma como se definié, su valor representa el grado de 

desviacién respecto del comportamiento ideal de la fase tiquida. 

A continuacién analizaremos e! concepto de solucién ideal y posteriormente describiremos 

los principales modelos que vinculan al coeficiente de actividad con la composicion y la 

temperatura. 
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SOLUCION IDEAL Y PROPIEDADES DE EXCESO 

En el estudio de las soluciones liquidas como en muchos otros campos del conocimiento. se 

ha empleado el concepto de idealidad. En este caso tenemos !o que se conoce como una solucién 

ideal. 

En términos generates podemos definir una solucién ideal, como aquella cuyas propiedades 

se pueden obtener conociendo las propiedades de los componentes puros y la composicién de !a 

mezcla. 

Una definicién mas precisa desde el punto de vista termodindmica nos dice que una 

solucién ideal es aquella en la que, a presién y temperatura constantes, 1a fugacidad de cada 

componente es proporcional a la fraccién molar o cualquier otra medida de la composicién 

( Prausnitz 1986 ). 

f,= Rx, (4.8) 

Cuando esta condicién de idealidad es valida en todo el intervalo de composiciones 

tenemos una solucidn ideal que sigue la ley de Raoult. En este tipo de soluciones la fugacidad 

parcial del componente é es proporcional a la fugacidad de! liquido puro a la misma temperatura y 

presién de la mezcla y en consecuencia el coeficiente de actividad es igual a uno. 

fieh?x, (4.9) 

En la mayoria de las situaciones de interés practico, las soluciones no se comportan de 

acuerdo a este modelo ideal por lo que es conveniente definir un conjunto de variables que nos 

permitan representar las desviaciones respecto de este modelo ideal. Con esta finalidad se definen 

las propiedades o funciones de exceso. 

Una funcién exceso o propiedad de exceso se define como la diferencia entre la propiedad 

en una solucién real y el valor para una solucién ideal a las mismas condiciones de presién, 

temperatura y composicién. En et caso de la energia libre de Gibbs tenemos 

G* = Gsowuciow nen. - Gsowucion toe, — (4.10) 
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Otras propiedades de exceso que también son de utilidad, estan definidas de manera similar 

y se reducen a las siguientes igualdades: 

HP = ANwezceswwo (4.11) 

VF = AVuezers,0 (4.12) 

UP = AUyezcravo (413) 

Las propiedades de exceso se relacionan de la misma manera que las propiedades totales: 

He = UF + Pv (4.14) 

Gi =H . TS (445) 

y lo mismo podemos decir de sus derivadas, que en el caso de la energia de Gibbs son: 

  
£ 

(% } =-S* (4.16) 
PS 

& & (2S) --2 am 
PS 

  
£ 

(2 } =v (4.18) 
TLS 

Estas dos ultimas expresiones son sumamente itiles para determinar la variacion det 

coeficiente de actividad con la presién y la temperatura, una vez que se establece la relacién entre 

dicho coeficiente y la energia libre de Gibbs de exceso. 
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RELACION ENTRE EL COEFICIENTE DE ACTIVIDAD Y Gc 

  

La relacion entre el coeficiente de actividad y fa energia libre de Gibbs de exceso es 

particularmente util, ya que nos permite obtener modelos de una variable con escaso significado 

fisico. como el coeficiente de actividad, en términos de las interacciones energéticas y las 

propiedades de jas moléculas que forman Ja solucion. En forma Paralela, esta relacién proporctona 

un camino alterno para obtener valores numéricos de la energia libre de Gibbs de exceso en funcion 

de los valores experimentales de los coeficientes de actividad. 

Para obtener la energia de Gibbs de exceso debemos recordar que G es una propiedad 

extensiva y que las propiedades molares parciales se obtienen al diferenciar las propiedades 

extensivas con respecto al numero de moles de cada componente manteniendo la presion. la 

temperatura y el numero de moles de los demas componentes constantes. En este caso. fa energia 

libre molar parcial es e} potencial quimico. 

».-(22] (419) 

o bién en términos de propiedades de exceso: 

& 

BY -(%") (4.20) 
On, PLT on, 

También debemos recordar que las propiedades molares parciales se comportan siguiendo 

la regla de actividad que aplicada a la energia libre de Gibbs de exceso esto lleva a: 

GeV al (4.21) 

6 bién por moi de solucién da: 

  

gi => xnt (4.22) 

E] potencial quimico en exceso ut queda definido por: 

u” = Usorucion reat ~ Hsowucion wea. (4.23 ) 
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y ésta se ha relacionado con el coeficiente de actividad mediante: 

     

  

=RTIn £ (4.24) 

i, 

Sustituyendo 1a ecuacién ( 4.8) en 1a ( 4.24 ) se obtiene: 

wf RT Inte (4.25) 
Rx, 

donde: 

f =a (4.26 R ) 

aes la actividad definida por la ecuacion( a, = f, / f°): 

pe =RT In — (4.27) 
x, 

uf =RT Iny, (4.28) 

Cuando combinamos esta ultima expresién con la ecuacién ( 4.20). Se obtiene la siguiente 

relacién: 

ny, = 
£ 

\ a } (4.29) 

RT\ Gn, Pn, 

Sustituyendo la ecuacién ¢ 4.28 ) en las ecuaciones ( 4.2 ) y ( 4.22 ) se obtiene: 

GF =n, RT ny, (4.30) 

y para una mol de solucién: 

gi => x, kT iny, (4.31) 
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MODELOS DE ENERGIA LIBRE DE GIBBS DE EXCESO 

Como se menciono anteriormente, !a principal utilidad de la energia de Gibbs de exceso es 

proporcionar la base para el establecimiento de modelos, que posteriormente dan origen a las 

expresiones que definen los coeficientes de actividad. 

Hasta la fecha se han propuesto muchas ecuaciones para correlacionar la energia libre de 

Gibbs de exceso con la composicién, algunas de ellas mediante enfoques semitedricos y otras con 

base puramente empirica. En la mayoria de los casos la composicién esta expresada en términos de 

fracciones molares, sin embargo para sistemas con moléculas que difieren sustancialmente en 

tamafio o polaridad ha resultado util la inclusién de fracciones volumétricas 0 fracciones de 

superficie. 

Si se considera ahora una mezcla binaria en donde las propiedades exceso se toman con 

referencia a una solucién ideal en donde !a fugacidad de referencia para cada componente es la de! 

liquido puro a la temperatura y presién de la mezcla. En este caso, cualquier expresién para la 

energia molar de Gibbs en exceso debe cumplir las siguientes dos condiciones de frontera: 

o ge’ = 0 cuando x, = 

gf 0 cuando x; " 2 

La solucién no-trivial mas simple que obedece tales condiciones de frontera es 1a siguiente: 

gi = AMX (432) 

En donde A es una constante empirica con unidades de energia, caracteristica de los 

componentes J y 2, que depende de !a temperatura aunque no de la compesicién. 

La ecuacién ¢ 4.32 ) inmediatamente da la expresién para los coeficientes de actividad 

Ys ¥Y2 por substitucién de ésta en la ecuacidn que relaciona a los coeficientes de actividad con la 

energia libre de Gibbs en exceso, que es la ecuacién de: 

g, =ATiny, 

~e Nn 
Se tiene que de Ja ecuacion. g, = RT <* Iny , para un componente i: 

ial 
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gy =RT x,iny, 

pero también: 

que substituida en la ecuacién ( 4.33 ): 

é 
Ry &i 

fn 
= RT Iny, 

380 

(4.33) 

(4.34) 

(4,35) 

y derivando parcialmente la ecuacién ( 4.35 ) respecto ha n,a presién y temperatura constantes: 

dn, 

de donde: 

& 

RT Iny, = (See Bi 
n, 

£ 

(= } = 3g) = RT Iny, 
TP an, 

(4.36) 

(4.37) 

El exceso de energia libre de Gibbs se puede expresar en términos de las fracciones mol de 

todos los componentes de acuerdo con las diferentes teorias de las soluciones. Se han propuesto 

muchos modelos ( Ver Hala 1958 ) y se puede hacer facilmente dentro de !a termodinamica y 

estructura computacional de este trabajo. Alin cuando estos son adecuados, se piensa que hay otro 

modelo de gran importancia que es relativamente nuevo y flexible, adecuado para una gran 

variedad de mezclas no-ideales; fue sugerido por Wilson en 1964, y posteriormente discutido por 

Orye (1965). Esta ecuacién es una generalizacién semiempisica de la ecuacién de Flory-Huggins. 

La ecuacién de Wilson contiene dos parametros ajustables por par ( mezcla binaria ): 

  

Nn 
x, mn] Sa, 

t 
(4.38) 
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en donde 

{ 4.39) 

  

En la ecuacién f 4.39) vi y vi son los voliimenes molares de liquido de los componentes 
puros y ( Ay - Ay ) es un termino de energia determinado empiricamente y que est4 relacionado con 

la diferencia de energias cohesivas entre los pares ¢j  i-i. Para una buena aproximacién, esta 

diferencia de energias se considera independiente de la temperatura en un intervalo modesto de 

temperaturas. 

Cuando se substituye la ecuacién ( 4.37 ) en la ecuacién ( 4.36 ) la expresién resultante para 

el coeficiente de actividad es la siguiente: 

    Ds, a.| > pi ne (4.40) 
wT DS a, 

7 

Iny, =I-In 

Solo aparecen constantes binarias en la ecuacién ( 4.40 J; los Parametros Ajj Ag Atay €tC. 

Son iguales a la unidad. Para una solucién binaria la ecuacion ( 4.40) se reduce a: 

Iny, =-In&,+ Auk     

Aya Ady Iny, =- Inf, + Ay XJ> Xy) ———_ - 
% . u y ites x, +A;, 
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Una solucién ideal es aquella en que A;; = Az, = J; la desviacién de los parametros 

respecto a la unidad es una indicacién de la no-idealidad de !a solucién. Si ambos A,,2 y Az, son 

mayores que 1a unidad, la solucién muestra desviaciones negativas respecto a la idealidad fg <0) 

s1 ambos son menores que la unidad, las desviaciones son positivas respecto a la idealidad (g">0). 

Es posible que un parametro pueda ser mayor que la unidad mientras que el otro no. en tal caso, las 

desviaciones respecto a la idealidad no son grandes. 

VENTAJAS DE LA ECUACION DE WILSON 

A pesar de ser una ecuacién de dos parametros, permite el calculo de sistemas 

multicomponentes, con el sélo conocimiento de los parametros de interaccién binaria. Ademas de 

esto, produce una representacién superior de los datos de equilibrio figuido-vapor cuando se te 

compara con modelos que contienen un numero similar de parametros. En la coleccién de 

Gmehling et AL ( 1977-1984 ) se puede encontrar una compilaci6n de mas de tres mil sistemas 

binarios que fueron correlacionados mediante la ecuacién de Marguiles, Van laar, Wilson. NRTL 

y UNIQUAC. 

La ecuacién de Wilson tiene dos caracteristicas que !a hacen particularmente util en 

aphcaciones de ingenieria: 

Primero. ha sido desarrollada como una funcién dependiente de la temperatura, por lo tanto 

tiene al menos un significado teérico aproximado, como una buena aproximacién se puede 

considerar a las cantidades { Ay - Ag) y ( Ay - Ay) como independientes de la temperatura sobre un 

intervalo modesto de temperatura. Esto significa que los parémetros obtenides a partir de los datos a 

una temperatura pueden ser usados con razonable confianza para predecir los coefictentes de 

actividad a otra temperatura cercana a la de los datos, una ventaja importante en el disefio de equipo 

de destilacién a presién constante en donde la temperatura varia de plato a plato. 

Cuando ta temperatura es constante. la ecuacién de Wilson satisface 1a ecuacion de 

Gibbs-Duhem a régimen ssotérmico e isobarico: 

N 

Yix,d(iny,); =0 (4.43) 
ist 
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Sin embargo, cuando T no es constante, la ecuacién de Wilson también satisface ta 

ecuacién de Gibbs-Duhem a régimen isobarico: 

* ae 
«d(\ny,),=- = 4.44 > dN dp =F (4.44) 

en donde: 

& . 
Mi = enecy — XM (445) 

= 

Siendo /, = entalpia del componente i en su estado de referencia 

La dependencia de la temperatura con la energia libre de Gibbs en exceso g’ de acuerdo 

con la ecuacién de Wilson hace posible estimar el calor de mezclado a partir de los datos 

isotérmicos de la energia libre de Gibbs mediante {a relacién exacta: 

hea T (7) (4.46) 
Pos 

Cuando se supone que ( Ay - Au) y (Ay - Ay) son independientes de fa temperatura, el calor 

de mezclado para una mezcla binaria es: 

A x Aan ) hy (4.47 Tray | uneaa) ) 

  

La ecuacién que parece dar resultados burdos pero razonables especialmente para 

soluciones no-asociativas ( Orye (1965) ). 

Segundo el modelo de Wilson para una solucién multicomponente requiere solamente de 

pardmetros que pueden ser obtenidos a partir de datos de mezclas binarias, Esta caracteristica 

proporciona una ventaja econdmica importante ya que el trabajo experimental requerido para 

caracterizar a una mezcla multicomponente se ve considerablemente disminuido. La extensién de la 

ecuacién de Wilson para una mezcla multicomponente a partir solamente de datos binarios no 

requiere de suposiciones adicionales. 
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Para una mezcla de componentes / y j, tos dos parametros Ag y Aj pueden ser obtenidos a 

partir de datos de equilibrio /iguide-vapor binarios. En principio sdlo se requiere un punto 

experimental (x, 5, 7, » P) y algunas veces es posible obtener una buena estimacién de los 

parametros a partir solamente de la composicion azeotropica y punto de ebullicién. En general. es 

necesario tener una serie de datos puntuales ya sean isotérmicos 0 isobaricos. 

Se han calculado parametros de Wilson para alrededor de un centenar de sistemas 

{ incluyendo sistemas que contienen componentes supercriticos tratados en forma no-simétrica } 

completamente miscibles y binarios para los cuales se tenian datos disponibles reales. Estos 

sistemas incluyendo hidrocarburos, alcoholes, éteres, esteres, cetonas, agua y nitrégeno, incluyendo 

compuestos sulfurados y halogenados. En todos los casos se encontré que la ecuacién de Wilson 

pudo representar muy bien a los datos experimentales. Parece ser que es la mejor ecuacién de dos 

pardmetros, mas apropiada para una gran variedad de mezclas, y se ha observado que cuando se 

comparan Jos resultados de esta ecuacién con las de Margulles y !a de Van Laar de dos parametros 

se encuentra que !a ecuacién de Wilson es tan buena como las otras dos y en muchos casos hasta 

mejor. 

Las ecuaciones de Van Laer de dos parametros son: 

  

ny, (4.48) 

  

(4 Ax Bx 

B 

mY (rag / Ax) 
(4.49) 

Las ecuaciones de Margulies de dos parametros son: 

(4,,42,(4,,.-4,)) 450) 

  

Iny, = 

Iny, = 37 (4,425 (4,.-Aa 0457) 

En donde A,» y Ap, son los valores limitantes de im y, cuando la composicién del 

componente considerado tiende a cero por ejemplo para in y, se tiene: 

Aj2 =iny, cuando x,=0 
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La ecuacién de Wilson de dos parametros parece ser la mas adecuada para 

representar los datos de equilibrio figuido-vapor y amplia el conocimiento de} 

comportamiento de fases a partir de datos fragmentados. Esto es parcialmente verdadero 

para sistemas de soluciones de alcoholes con hidrocarburos, sistemas que no pueden ser 

descrilos con precisién por medio cualquier otra ecuacion de dos parametros. 

SIGNIFICADO DE LOS PARAMETROS 

Aunque ja diferencia de energias 4, - Au de la ecuacién de Wilson no tiene una definictén 

rigurosa y no puede ser calculada a priori, es sin embargo posible ver la tendencia en esta canudad. 

Los pardmetros son siempre negativos dado que en la fase liquida la energia potencial es siempre 

menor que la de un gas cuya energia potencial es cero. 

LIMITACIONES DE LA ECUACION DE WILSON 

La ecuacién de Wilson posee tres desventajas que sin embargo no son muy Serias: 

  

Donde P” es la presién cero. 

La principal limitacién de la ecuacién de Wilson es su incapacidad para explicar sistemas 

donde se presenta la formacién de dos fases liquidas. Esta limitacién proviene de la estructura para 

la expresion de G". y a este respecto se han propuesto varias modificaciones que permiten la 

representacion del equilibrio figuido-liguido ( Hiranuma 1974, Nagata 1975, Tsuboda y Katayama 

1975 ). No obstante, para esta tesis hemos preferido comparar los resultados obtenidos con el 

método Sandoval-Vera con los valores publicados en la coleccién Gmehling et Al. Donde se 

reportan resultados de} equilibrio tiguido-vapor utilizando la ecuacién convencional de Wilson !a 

cual ha sido ampliamente probada. 

  

ANALISIS DEL EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR EN SISTEMAS Al.CANO-ALCOHOL 

  

 



  

Capirut.o 4: METODO DE WILSON - 86 

Segunda, la ecuaci6n ( 4.52 ), no es muy apropiada para mezclas de liquidos parcialmente 

miscibles. Si la ecuacién ( 4.38 j es substituida en las ecuaciones clasicas de Ja termodinamica. se 

encuentra que la ecuacién de Wilson no puede tomarse en cuenta para un sistema de miscibilidad 

limitada. pero atin predice en el punto de con-solucién que es inmiscible, sobre el intervalo entero 

de composicién. Wilson ( 1964 ) ha demostrado como su ecuacién puede ser modificada a expensas 

de incluir un tercer parametro, y Orye ( 1965 ) ha propuesto una ecuacién similar a fa de Wilson que 

puede predecir la inmiscibilidad sin mas parametros adicionales y que conserva las mismas ventajas 

que la de Wilson. 

Tercera, no es posible encontrar valores para los pardametros de MWilsen que reproducen 

maximos y minimos en los coeficientes de actividad. Este comportamiento se encuentra en mezclas 

de cloroformo con alcoholes, afortunadamente esto no constituye un defecto serio ya que las 

ecuaciones proveen una buena aproximacién para el coeficiente de actividad esencialmente sobre 

todo el intervalo de composicién. Se han encontrado conjuntos de pardmetros de Wilson que 

conducen a maximos y minimos en el in ¥, pero tal comportamiento parece estar confinado a 

sistemas virtualmente ideales, y a una banda estrecha de valores de én y entre 0.8 y 1.2. En esta 

region existen otros conjuntos de parametros que dan una dependencia monotonica de y sobre x. 

( Incidentaimente las ecuaciones de Van Laar no permiten ni maximos ni minimos en los 

coeficientes de actividad aunque las ecuaciones de Margulles, Black y la de Van Laar modificada 

silo hacen ). 

COEFICIENTES DE ACTIVIDAD Y LA CONVENCION NO-SIMETRICA 

Se han desarrollade muchas expresiones a tavés de los afios para utilizar los datos de 

equilibrio figuide-vapor experimentales disponibles en la literatura a fin de predecir et 

comportamiento multicomponente uno de los mas recientes es el de Wilson. Por esto la ecuacion de 

Wilson ha encontrado una amplia aplicacién, tanto en la correlacién de datos binarios, como en fa 

prediccién det equilibrio multicomponente. Su popularidad se basa en su simplicidad asi como su 

precision, comparable a la obtenida con otros modelos mds complejos y ademas que en algunos 

estudios se logra obtener buenos resultados atin simplificando alguno de los pardmetros de la 

ecuacién de Wilson. 

Shreiber y Ecker ( 1971 ) y Hankinson ( 1972 ), mostraron que se puede alcanzar una 

aproximacion razonablemente buena del comportamiento del equilibrio liguido-vapor al simplificar 

la ecuacion de Wilson a un sdlo parametro. 
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La ecuacién de Wilson ecuacién ( 4.40 j, es una ecuacién en dos parametros para una 

mezcla binaria. Los datos de equilibrio iguido-vapor no estan cercanos a las condiciones criticas y 

por ello mismo son lo suficientemente precisos para justificar el uso de dos parametros en adicién a 

la constante de Henry. Por lo tanto, se decidié simplificar fa ecuacion de Wilson a un parametro 

haciendo A; = 0, en donde é es el soluto supercritico gaseoso, y jf es el disolvente. Esta 

simpliticacién atin siendo arbitraria, puede ser parcialmente justificada ya que Aj << Aj. 

Para componentes no condensables, la convencién no-simétrica para los coeficientes de 

actiwidad puede ser usada. E] coeficiente de actividad de un componente no condensable en una 

mezcla multicomponente esta dado por: 

. A,, x 
Iny | =In -- fi. (4.53) Zz x ~ 

DAwx | DAS, 
i rl 

  

En donde Aj, es el parametro de Wilson para el componente no condensable en el 

disolvente elegido de referencia r. 

El modeto para la determinacién del parametro de Wilson para las interacciones no 

condensables, se va a usar el volumen molar parcial a diluci6n infinita para el componente no 

condensable. 

v, Ayn, 
A, = 25 exp}- (4.54) 

En donde j es un componente condensable. 

ESTIMACION DE LOS PARAMETROS DE WILSON 

O‘comnell demostré en 1964 la siguiente relacién termodinamica: 

os 
4, lim 1 )esoreney = lim Caren { } assy 
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entonces: 
. 

A, = A, fac (4.56) 

De manera que si se tiene un parametro de Wilson para un par particular éf la ecuacién 

{ 4.56} puede ser de utilidad para calcular el parametro requerido A, partiendo de fas dos constantes 

de Henry, Hi, y Hy. y el parametro binario Aj, en donde r es el disolvente de referencia. 

La ecuacién ( 4.56 } es una relacién termodinamica rigurosa basada en la ecuacién de 

Wilson de un parametro, Sin embargo, debido a la naturaleza aproximada de la ecuacion ( 4.53 }, 

los parametros binarios para un gas en dos disolventes diferentes obtenidos a partir de los datos 

experimentales binarios, pueden no obedecer esta relacién. La experiencia sin embargo muestra que 

para calculos en el intervalo completo de concentracién para uno o mas componentes condensables, 

el uso de la ecuacién f 4.56) conduce a mejores resultados. E] disolvente de referencia debera ser el 

componente condensable mas pesado para el cual haya los mejores datos binarios para componente 

condensable, no-condensable. En el intervalo medio de concentraciones, el uso de todos los 

parametros de Wilson disponibles, puede presentar a menudo mejores resultados. 

En la practica, sin embargo, los parametros se estiman por regresién de todos los datos 

binarios disponibles con ta ecuacién de Wilson hasta que alguna funcién objetivo es minimizada. 

La funcién objetivo se establece como el residuo entre los valores experimentales y los calculados 

de alguna variable de interés. Partiendo de un estimado de los valores de los parametros, la 

subrutina de regresion los cambia hasta que se obtiene un valor minimo de la funcién objetivo. 

Tanto Nagahama { 1971 ) como Verhoeye ( 1970 ) mostraron que los estimados de los parametros 

son insensibles a la manera en que son variados en la rutina de regresién. Sin embargo, son muy 

sensibles a la forma de la funcién objetivo. 

La evaluacion de parametros también puede Ilevarse a cabo por el principio de maxima 

verosimilitud. se ha reportado recientemente ( Shjold-Jorgensen, 1983 ), sin embargo, que de una 

aproximacién tal no implica que dé mejores predicciones para sistemas multicomponentes que los 

modelos convencionales. 
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SIMBOLOGIA 

a=Actividad( a, =f, 6 f° ) 

SJ = Fugacidad. 

& = Energia libre de Gibbs molar. 

G = Energia libre de Gibbs total. 

A = Entalpia. 

n = Numero de moles. 

P = Presion. 

P° = Presién de vapor. 

R= Constante de los puss. 

S = Entropia. 

T = Temperatura. 

U = Energia interna. 

v = Volumen molar. 

x = Fraccién molar en el liquido. 

J = Fraccién molar en el vapor. 

N 

Fraccién de grupo = vn, k, /> n vs, . 
i= fet iat 

Xk 

Xj Fraccién mol = —~ , Ry Ma, 

89 
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CARACTERES FSPECIALES 

y¥ = Coeficiente de actividad molecular, 

H = Potencial quimico. 

A = Pardmetro. 

A = Pardmetro. 

Ht = Constante ( ecuacién 4.8 ). 

SuBinDICES 

ij = Relaciones con las moléculas i y j. 

k,i = La presencia del grupo k en la molécula i. 

SUPERINDICES 

E = Propiedad de exceso. 

L = Liquido. 

o = estado de referencia. 

V= Vapor   
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CAPITULO QUINTO 

“METODO DE NRTL” 

ECUACION DE RENON Y PRAUSNITZ ( NRTL, 1968 ) 

La ecuacion NRTL ( Non Random Two Liquids ) es un modelo semitedrico basado en 

suposiciones similares a las realizadas en Ja teoria cuasiquimica de Guggenheim y en Ja teoria de dos 

liquidos de Sco#. La ecuacién, onginalmente propuesta por Renon y Prausnit, ( 1968 ), combina 

suposicianes provenientes de las tearias mencionadas, con el concepto de composicidn local propuesto por 

Wilson ( 1964 ). El modelo resultante contiene tres parametros y es apropiado para la descripcién tanto del 

equilibrio figuido-vapor como del equilibro liguido-liquido. La ecuacién de Wilson puede ser extendida a 

sistemas de liguidos inmiscibles, al introducir un tercer parametro binario evaluado a partir de datos 

experimentales. 

Renon y Prausnitz toman las consideraciones bdsicas realizadas por Wilson ( 1964 ) y Scott 

{ 1956 }) y proponen que una solucién binaria esta constituida, no por un conjunto de moléculas 

distribuidas en forma aleatoria, sino por un conjunto que contiene dos tipos de celdas. En las celdas del 

primer tipo encontramos moléculas de tipo I rodeadas por motéculas de tipe I y tipe 2 en una proporcién 

determinada por las interacciones energéticas J-7 y /-2. Las celdas del segundo tipo presentan un arreglo 

similar pero con una molécula de Apo 2 en el centro. 

Con relaci6n a as interacciones energéticas proponen que la energia libre de Gibbs de exceso esta 

dada por dos contribuciones. La primera representa la energia de Gibbs residual asociada al proceso de 

transferir x, moléculas de una celda de liquido puro I a una celda de solucién. La segunda representa la 

asociada a la transferencia de x; moléculas de una celda de liquido puro 2 a una celda de solucién. En 

1éminos matematicos: 

  gf =x (oe - ohh, ex, (g- eSho) O 
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Para calcular la energia residual de Gibbs de una celda de tipe | 6 tipo2, se combinan el concepto 

de composicién local con las interacciones de dos cuerpos y resulta: 

g =x 8y + Fy 8n (52) 

  

(5.3) 

Donde x,, es !a fraccién molar local de moléculas 7 en la celda / y x), es la fraccién molar local 

de las moléculas 2 en la celda /. Estas fracciones molares estan relacionadas mediante: 

Ny, X= 1 (5.4) 

Xt Fy =1 (5.5) 

y se pueden calcular mediante una expresién similar a la propuesta por Wilson: 

Xn _ %: &XP [-en gn RT} = (5.6) 

xy x exp fang / RT | 

sexpfeonge/®8T] p55, 

  

Xn ¥, Exp [-«,, 8 / RT 

En estas expresiones se considera que g77 = £7 

Expresando la composicién local en términos de fracciones mol en lugar de fracciones de 

volumen, Prausnitz y Renon ( 5.8 ) desarroilan una ecuacin para !a fraccién mol local de la especie i en 

una solucion liquida ocupada por una molécula de i en el centro: 

xexpeayty ) (5.8) 
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Para el par binario, t,ty son pardmetros ajustables y f a, = ay) es un tercer pardametro que puede 

encontrarse a partir de la energia libre excesiva; para un sistema liquido se expresa por una extension de la 

teoria reticular de Scort en la cual sélo se consideran las interaciones entre dos moléculas: 

& 
& 

RT M
e
 

= «(Ser (5.9) 

Las expresiones para el coeficiente de actividad se pueden expresar como: 

  

teeta) gg e828 ta) + ‘s0) 
Eenep Carn FB tyep Cont) 

  

Iny,= 2 5 2 2 
“bo txexp(ont: Po" by +rexp(-ants TP 

{. ew(-2a5t,) co(-renta) | is 

Combinando estas tres ecuaciones obtenemos una expresién general para el coeficiente de 

actividad: 

c c 

X6,", x). (x,¥,) Yt, %,) 
T 

  
iny, = + - ee (5.12) 

CH, X,) ” yO, %, ) x.) 
i= iat = 

Donde 

Wy = exp (- Gi Ti) (S533) 
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Los coeficientes t son dados por: 

(g,-g,) ,=o oS 5.14 ‘% RT (5.14) 

(z,-8.) 
5.15 ” RT (5.15) 

Donde gj y gy son ta energia de interaccién entre pares de moléculas. En !as ecuaciones anteriores, 

Bet Py y% to Pes Py ely tasty sd 

La diferencia con respecto a !a expresién propuesta por Wilson radica en a constante a2 que fue 

incorporada con e! objeto de representar una medida de la no aleatoriedad de la distribucién en la mezcia. 

En el terreno practico sin embargo, resulta ser una constante empirica cuyos valores pueden ser desde 

negativos, alrededor de -/ hasta valores positivos altos. No obstante, los valores de los coeficientes de 

actividad suelen ser poco sensitivos a este parametro y por razones de conveniencia muchas veces en un 

vator constante alrededor de 0.3-0.4, reduciendo el modelo de tres a dos parametros. 

Al combinar ecuaciones, podemos obtener para x7;° 

  

x, exp [-on (gn - gu RT) 

  

xy = ER hen eu TT 6516) 
x, #2 exp [on (en - 8u)/ RT| 

De ta misma manera tenemos para x72: 

nexpfon(gn-gnVRT] sayy 

  

x, +X exp [-e,. (a1 - 82)/ RT] 
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Si combinamos las ecuaciones anteriores obtenemos finalmente para la energia de exceso: 

    

(5.18) 

(5.19) 

(5.20) 

Wy = exp (- i722) (5.29) 

Bay = exp ( - O12 Tr } (5.22) 

Las expresiones para los coeficientes de actividad derivados de este modelo son: 

  wrest ta¥i tn Pe = (5.23) 
Gren Gi Yate Y 

ty Pp Ty Pa Iny,= td 
mee (eey . Gy tx, P)? 

  

  | (5.24) 

Las ecuaciones pueden generalizarse para sistemas multicomponentes mediante el siguiente 

sistema de ecuaciones: 

& Syta Ps 

fae Dx 4 (5.25) 
A vx Vy 

€ 
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> (5.26) 

Pi = exp (- Oy ty) (5.27) 

y el coeficiente de actividad en este caso, esta dado por: 

x a PLS, xv a, 
Iny, = Ws - ~ (5.28) 

  

Pak 7 2» me vB, 
z i 

E) pardmetro ay caracteriza la tendencia de las especies i y j a ser distribuidas en forma no 

aleatoria, Cuando aj = 0, la fraccién mol local es igual a la fraccién mol global de 1a solucién. 

Generalmente ay es independiente de la temperatura y depende solo de las propiedades de las moléculas. 

Atn cuando a, puede ser tratada como un pardmetro ajustable, determinado a partir de datos 

experimentales, lo mas comin es determinasla a partir de las siguientes regias: 

    yj = 9.20 para mezctas de hidrocarburos saturados y especies polares no asociadas. 

2. a, = 0.30 para mezclas de compuestos no polares, excepto fluorocarbonos y parafinas; mezclas de 

especies no polares y polares no asociadas, mezclas de especies polares que muestran desviaciones 

negativas de la ley de Raoult y desviaciones positivas moderadas: mezclas de agua y especies polares 

no asociadas 

3. ay = 40 para mezclas de hidrocarburos saturados y fluorocarburos homdlogos. 

4. a, = 0.47 para mezclas de un alcohol y otras especies fuertemente asociadas con especies no polares; 

mezclas de tetracloruro de carbono con acetonitrilos o nitrometano: mezclas de agua con butilglicol o 

piridina. 
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Cuando a, < 0.426 se predice la inmiscibilidad de 1a fase. Para sistemas binarios, la ecuacién 

(5.13) se reduce a la ( 5.9) oa las siguientes expresiones en términos de Pi: 

Iny,= 22 ta Pn + ty Yo (5.29) 

ue (x 4x, ¥n ¥ (x, +x, Hy y 

2 2 
ty Po Ta Pn 

ieee . ay} (530) 

  

Iny =, 

  

Para soluciones ideales t= 0. 

Las formas binarias y ternarias de la ecuacién NRTL fueron evaluadas y comparadas con otras 

ecuaciones para aplicaciones de equilibrio figuide-vapor por varios autores ( Leach, 1977; Prausnitz y 

Renon, 1968; Tassios y Larson, 1972; Tassios y Marina, 1973; Tsuboka y Katayama, 1975 ). En 

general, la precision de la ecuacién NRTL es comparable con la ecuacién de Wilson. 

Los dos parametros de la ecuacién NRTL que involucran las diferencias de energia, pueden ser 

obtenidos utilizando tas expresiones de coeficientes de actividad a dilucién infinita y las reglas para ay. 

Las ecuaciones ( 5.29) y ( 5.30) se reducen a: 

dan yy = Tap + Ue exp (- O12 Tre} (5.31) 

da yp = U2 F Tay exp (- Giz Tar) (5.32) 

La ecuacién NRTL es aplicable a sistemas multicomponentes liguido-vapor, liguido-liquide y 

liquido-liquido-vapor, pata ello se requieren unicamente constantes de datos experimentales 

correspondientes a cada par binario. 

Para sistemas cuyo comportamiento no se aleja demasiado del mostrado por el modelo ideal, la 

ecuacién de NRTL produce resultados similares a ecuaciones convencionales como las de 

Van Laar o Marguiles. En cambio para sistemas fuertemente no ideales, en general este método 

proporciona mejores resultados. 
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El método de NRTL se comporta ligeramente mejor que el método de Wilson en el caso de 

sistemas acuosos. Ademas posee la flexibilidad de poder usarse con dos o tres parametros ajustables, 

cuando ay se fija en un valor constante alrededor de 0.3. Esta situacién es util para 1a comparaci6n contra 

ecuaciones de estado que usan regla de mezclado con dos y tres parametros ajustables. 
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NOMENCLATURA 

g = eneryta libre de Gibbs molar. 

R= constante universal de los gases. 

x = fraccién molar en el liquido. 

CARACTERES ESPECIALES 

a = pardmetro de no aleatoriedad. 

y =coeficiente de actividad. 

= pardmetro, 

Y = pardmetro. 

SUBINDICES 

ij,k = componentes. 

SUPERINDICES 

E = propiedad de exceso. 
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CAPITULO SEXTO 

“METODO DE UNIQUAC" 

UNIQUAC ( UNIVERSAL QUASI CHEMICAL ( ABRAMS Y PRAUSNITZ, 1975; 

PRAUSNITZ, 1978 )). 

Cuando una fase liquida se encuentra en equilibrio con su fase vapor. las composiciones de 

ambas fases se relacionan por medio de la expresién. 

OY PHYS (61) 

Los coeficientes de fugacidad de la fase vapor se calculan por medio de una ecuacién de 

estado. A presiones bajas y moderadas, se emplea una ecuacion de estado que considera solamente 

interacciones entre dos cuerpos; en ef caso de componentes que interactian ligeramente, la ecuacién 

que se aplica es ja virial truncada después del segundo término y para sistemas que interactuan 

fuertemente, se emplea una ecuacién basada en la hipdtesis de dimerizacién (guimica). El método 

propuesto es el mismo que dan Hayden y O Connell ( 1975 ). 

Los coeficientes de actividad de 1a fase liquida relacionan a la energia libre molar excesiva de 

Gibbs. g", a través de: 

gi =RTD, x,Iny, (6.2) 

a & 

[a2] = RTIny, (63) 
on 

TP on, 

donde R es la constante de los gases; 7 es la temperatura absoluta; #; es el numero de motes del 

componente i: ay es el numero total de moles, y x;= Aj/ r. 
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La fugacidad del estado estandar se toma como la fugacidad del liquido puro é a la Presion y 

temperatura del sistema. sta depende primeramente de la presién de vapor de! liquido Puro 

{ Prausnitz, 1969 ). 

A presiones bajas 0 moderadas g* depende solamente de x y T ya que P tiene poco efecto. La 

ecuacion UNIQUAC para la energia excesiva molar de Gibbs consiste de dos partes: 

ae” =" ( Combinatorial ) + af (residual } (6.4) 

para una mezcla binaria: 

£ 
Secombinsrorsat 4, , ( } 8, 6, 

= x,in— + x, In In— +q,2, In (65) RT xin + mins axing taxing” 

n
i
n
 

£ 
S resutunt aT qx, in ©@ 46), )- 92%, 'n (8, +0; t, ) (6.6) 

Donde el numero de coordinacién z se hace igual a 10 y la fraccién segmento, 9, fracciones 

area, 8 y ®’son dados Por: 

    x (6.7) 
Rta 

@,=—ht 9,-—e2h_— (6.8) 

MOE 

Gy (6.9) 
ht 
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Los parimetros r, g y 9’ son constantes de estructura molecular del componente puro que 

dependen del tamafio molecular y de tas dreas superficiales externas. En la formulacién original 

( Abrams y Prausnitz, 1975 ) q = q’. Para obtener un mejor ajuste con agua o alcoholes, los valores de 

q’ para estos compuestos han sido obtenidos empiricamente, para aplicarse a una variedad de sistemas 

que los contienen como constituyentes. Para alcoholes, la superficie de interaccién es menor que la 

superficie extema geométrica ( q’ y q respectivamente ), lo que indica que para éstos la atraccién 

intermolecular es determinada primeramente por el grupo OH”. 

Para cada combinacién binaria en una mezcla multicomponente, hay dos parametros 

ajustables, t,;y tz;. Estos a su vez, son dados en términos de energia caracteristicas Uj; y U;, por: 

T =exp( - 442) exp( - 22} (6.10) 
" RT T 

(-#) T 

Que dan ej efecto primario de la temperatura sobre los pardmetros ajustables. Las energias 

Ava) 
Ty = exp Rr I & x Bo

 

caracteristicas frecuentemente tienen una débil dependencia con la temperatura. Los coeficientes de 

actividad estan dados por: 

y= mt s((Jomed+o.[1- a e 1! 1)) = ai n@; +0515) 

  

0. { tn _ ta } 
2M OT eOit, 05 +8;t5 

int w& «(Fame +o,(4-24)] - gy in(3 +9 4%,)+ 
z x; q 

0: 9( Ta - e } 

NO, 484% 8, +82Tr 
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donde 

n-(=) (n-aG- 1) 

bE) @-a) @-9 

E] procedimiento para el caleulo de equilibrio vapor-Jiguido ha sido delineado por Prausnitz 

{ 1969, 1967 }. La ecuacién ( 6.2 ) se aplica a cada componente i y su coeficiente de actividad y se 

encuentra a partir de la ecuacién ¢ 6.3 ) usando alguna expresién conveniente para la energia libre 

excesiva de Gibbs. Para una mezcla multicomponente. la ecuaci6n UNIQUAC es: 

Scent =¥x, ing +($) Xa x, noe (6.11) 
7 x, 

Seta =- Dax. In (se, t, /) (6.12) 

donde la fraccién segmento $ y las fracciones 4rea 6 y 0’ estan dados por: 

  

  

o,= att (6.13) 

Ls 7 

Q,=-—t (614) 
D4, ; 

x4, (6.15) 
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Para cualquier componente i, el coeficiente de actividad esta dado por: 

o, (2 8, 4, : : Iny, = we «(2) ginge tha Dx, 1-4, in Se: + 

; (6.16) oo. OFT fd De 
7 8, Ty 

7 

donde 

1-(2) (-aG-1) (6.17) 

La ecuaci6n ( 6.16 ) requiere solamente parametros binarios y de componente puro. 

No idealidades de Ja fase vapor y fugacidades de referencia de componente puro. 

A presiones bajas o moderadas, la forma truncada de la ecuacién virial explicita en el volumen 

puede emplearse para representar la fase vapor. 

PY BP Py |, 8P (6.18 
RT! * RT ; 

Donde B es el segundo coeficiente virial de la mezcla de m componentes. B se calcula a partir 

de los coeficientes viriales de componentes puros y cruzados, por medio de: 

B=) yy, By (6.19) 
7 i 
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El] Coeficiente de fugacidad 9, se obtiene por substitucién de Ja ecuacién de estado en la 

relacion termodinamica apropiada. Para la ecuacién f 6.78 } obtenemos: 

ote 
Ing = whe 5 -a| ren 

En la correlacién generalizada de Hayden-O’Connell (1975), los coeficientes de componente 

puro y cruzados son sumas de contribuciones de pares libres de moléculas, para metaestables. pares 

enlazados fisicamente y pares enlazados quimicamente: 

By = ( Brtsedy + ( Bnetesastey + ( Bente dy + (Beuini (6.21) 

  

Hayden y O'Connell presentan ecuaciones de correlacion para cada contribucion. 

Para mezclas que contienen uno o mas componentes fuertemente interactuantes, tales como 

acidos Carboxilicos, el cdlculo de Coeficiente de actividad se basa en una constante de equilibrio de 

dimerizacién ( quimica ). En tales Casos e} Coeficiente de fugacidad esta dado por: 

P (Bure ), 
6, = G ly, Jexp IT (6.22) 

Donde z es la fraccién mol verdadera de ta especie i ( mondmero i o dimero ij ) en el 

equilibrio. La fraccién mo! verdadera z difiere de y, que representa la fraccién mol estequiométrica 

como si no ocurriera dimerizacion. El calcuto de z’s para una mezcla requiere del conocimiento de las 

constantes de dimerizacién para todas las especies moleculares. kj, como se discute en Nothnagel et. al. 

( 1973 }. Las constantes de dimerizacién son dadas convenientemente en términos de fas varias 

contribuciones a los segundos coeficientes virtales: 

vy PB? 
ky = ah exp |Z (8) + (Buse ) + (Bm. } (623)   

donde y = 1 cuando i=j, y y= 2 cuando f+ j. 
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El coeficiente B? es la suma de Jas contribuciones metaestables, de enlace y quimica al 

segundo coeficiente virial de la interaccion ij. 

Fugacidades de referencia. Las fugacidades para la fase liquida de estado estandar, se calculan 

a partir de: 

exp > a2 
RT 

  

=f" (6.24) 

  

v, = vol. molar de i (6.25) 

Donde el superindice P, se refiere a !a presién cero, P* es la presién de vapor ( @ saturacién ) 

de i, y 65 es el coeficiente de fugacidad a la presién PS. Aun cuando f,“es una funcién de la 

temperatura y la presién, ,"’es una funcién soto de la temperatura. En un trabajo de Hsiek y Eckert 

( Universidad de Illinois, 1976 ) se correlaciona f° como una funcién de la temperatura para 90 

fluidos. Esta correlacién emplea el método de Hayden-O’Connell para calcular $’s y el método de 

Lyckman ( 1965 ) Para calcular las fugacidades de referencia para temperaturas reducidas por encima 

de 0.85. 

La ecuaci6n UNIQUAC no sélo es una generalizacién de] modelo de Guggenheim, sino que 

provee también una generalizacién de casi todas las expresiones comunmente usadas para la energia 

excesiva de Gibbs. Cuando se realizan simplificaciones apropiadas en el modelo, la ecuacién 

UNIQUAC se reduce a tales ecuaciones, como se indica: 

  

ANALISIS DEL EQUILIBRIO LIQUIDO - VAPOR EN SISTEMAS ALCANO - ALCOHOL , 

 



  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

Capitulo 6: METODO DE UNIQUAC 107 

Tabla I. Relacién del modelo UNIQUAC con otros. 

SUPOSICIONES RELACION RESULTANTE 

ec €5) ec. (6) 

Hers (iy Uy) =0 Atérmica de Flory-Huggins 

Qe rr (tty - 177) =O 

Qr2rr H=nal Wilson 2 pardmetros 

Pied 

Qh QrQrae Wilson 3 pardmetros 

qi Fr 
a 

g*q7=0 Nh FG Hn NRTL 

B  rsituat = BE 

1=q=0 Expansién en términos de Van Laar con: 

(du /RT). Aa (-2uy + a ten gi 

Truncada después del 
=(_ -1 

término lineal. Ba(-2uy + a tun or 

SUPOSICIONES RELACION RESULTANTE. 

97 q92=0 ibid, truncada después Scatchard-Hamer con: 

del término cuadratico Qs = 5 92 = ¥2 

G=H=0 ibid, truncada después Tres sufijos de Margules 

del término cuadrdtico 

Gi = G2 

g=q=0 ibid, runcado después Scatchard-Hildebrand con: 
2 

del término lineal By = uy 

Wy = My ty 8 = uy 

ay 

q2 = V2 

Qisrr ibid, truncado después Flory-Huggins con:: 

G22 rr del término lineal   xe (Qu, tu, +t) 

7 RT 

gi vy 

q2 = ¥2 
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La principal ventaja de la ecuacién UNIQUAC es que con solo dos parametros ajustables por 

binario, brinda una buena representaci6n de equilibrio tanto vapor-tiquido como liquido-tiquide para 

una variedad de mezclas liquidas de no electrolitos. 

Las ecuaciones de Abrams y Prausnitz son ampliamente usadas para calcular los coeficientes 

de actividad. Los pardmetros ( 4; - 422) y { ux - #1, ) se determinan para mezclas binarias por un 

método de minimos cuadrados de ajuste a datos de equilibrio liguido-vapor. Los parametros son 

dependientes de la temperatura. Abrams y Prausnitz, han indicado una dependencia lineal con la 

(temperatura: 

Wyz7 My = y2 + 6,27 (6.26) 

Hyr- Uy = ay + by, T (6.27) 

Mientras que Anderson y Prausnitz han sugerido: 

By2- Un Ant+by,/T (6.28) 

Wye Uy = Ay t+ by, /T (6.29) 

Las constantes empiricas @)2, 6;2, a2, 621, necesitan ser determinadas a partir de} mejor ajuste a 

!os datos sobre un cierto intervalo de temperatura. Muchos investigadores han trabajado con intervalos 

de temperatura moderados y cortos de 30 a 60°C, lo cual hace dificil decidir qué juego de ecuaciones 

€s mejor. Schette ha encontrado que las ecuaciones ¢ 6.28 ) y { 6.29) son mejores en intervalos de 

temperatura tan amplios como de 60°C o mas. 

Desafortunadamente, muchos de tos datos de la literatura han sido medidos a presién 

atmosférica, a una sola temperatura, o sobre un intervalo de temperaturas estrecho. Por ello no es 

posible estimar valores realisticos de las constantes ya que los resultados pueden reflejar mas las 

incertidumbres de las medidas que la verdadera dependencia con la temperatura. Este es un problema 

importante debido a que la informacion de equilibrio Mguido-vapor necesita frecuentemente ser 

estimada a temperaturas que son muy diferentes de aquellas para las cuales se han efectuado las 

mediciones, 
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Skjold-Jorgensen introdujeron un mimero de coordinacién dependiente de la temperatura en 

las ecuaciones UNIQUAC, que permite el uso de pardmetros independientes de la temperatura en fa 

teoria UNICUAC. Este ha sido un desarrollo importante, puesto que los datos de equilibrio son 

requeridos sélo a una temperatura. Este método es absolutamente aceptable, pero se limita a mezclas de 

componentes no-asociados y no se aplica a todas las temperaturas. 

La teoria UNIQUAC supone que la particién reticular es el producto de un factor combinatonio 

( ntimero de formas de arreglo entre las moléculas ), w (8 ), y un término de energia potencial: 

z=) w(0 Jero{ - 22] (6.30) 
kT j 

Abrams y Prausnite consideran solamente la dependencia de ta energia potencial en la 

composicién. Muchos trabajos se han dirigido y siguen siéndolo hacia el desarrollo de expresiones para 

la energia potencial. 

Por eyemplo la teoria original de Van der Waals supone: 

Ug= (631) 

< 
[tm

 

Un potencial, basado sobre la ecuacién de Redlich-Kwong, es mucho mejor: 

  E ( vb ) 
Ug = pe In y { 6.32} 

Esta ecuacién indica que Up decrece algo mas que T~**al incrementar la temperatura debido al 

término aditivo del volumen. Sin embargo. la ecuacién ¢ 6.32 ) es inadecuada. Un problema es que la 

ecuacién ( 6.37 ) contiene solamente la parte atractiva de la energia potencial y carece de la parte 

repulsiva, Diferentes correcciones empiricas para la temperatura se han investigado; una correccion 

adecuada debe tener continuidad para todas las temperaturas, y no debe contener constantes arbitrarias, 

que pueden cambiar con el tipo de compuestos de las mezclas. Una expresién adecuada parece ser: 
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Ug = 

s
m
 

oen la forma final para la ecuaci6n UNIQUAC: 

Myp- Wy = by /T (6.33) 

Hyp Uyy= by, /T (6.34) 

Es interesante notar que las ecuaciones mas generales ( 6.28 ) y ( 6.29 ) se reducen a las 

(6.33) y (6.34) haciendo a,» y a2, iguales a cero. 

Se requieren datos de equilibrio lguido-vapor a una sola temperatura para determinar las 

constantes empiricas by, y 527; debe notarse que los parametros UNIQUAC, ( tt; -t122) y ( Mz-tay,) Se 

emplean a su vez en e! cdlculo de los valores de t,; y ty de las ecuaciones: 

_ (en TM ) 
T, = exp RT 

(4-40) Tt, =exp|] -~—T 
RT 

Estas ecuaciones muestran que existe ain una mayor dependencia con !a temperatura a! 

estimar los valores de t; al mismo tiempo se ha considerado como el unico efecto significativo. 

Para mezclas binarias fuertemente no ideales, tales como soluciones de alcoholes con 

hidrocarburos, !a ecuacién de Wilson es probablemente la mas usual debido a que, a diferencia de la 

ecuacién NRTL, contiene sélo dos parametros ajustables y es matematicamente mas simple que la 

ecuacién UNIQUAC. Para tales mezclas, la ecuacién de tres sufijos de Margules y la ecuacion de 

Van Laar representan los datos con mucha menor precision, especialmente en la region diluida con 

respecto al alcohol, en la cual, la ecuacién de Wilson es particularmente apropiada. La ecuacién de 

Margules de cuatro sufijos no tiene ventajas significativas sobre la ecuacién NRTL de tres parametros. 
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La ecuacién de Wilson no es aplicable a mezclas que exhiben una regién de inmiscibilidad; 

ésta es inherentemente, incapaz. alin cualitativamente, de considerar ta separacién de fases. Sin 

embargo, la ecuacién de Wilson puede ser empleada para tratar aque!las mezclas donde la miscibilidad 

es incompleta previendo su aplicacién a la regién de una fase solamente. 

A diferencia de la ecuacién de Wilson, las ecuaciones de NRTL y UNIQUAC se aplican tanto 

a equilibrio figuido-vapor como liquido-liguido. Por tanto, pueden emplearse datos de solubilidad 

mutua para determinar los parametros de las ecuaciones NRTL y UNIQUAC pero no de Wilson. Aun 

cuando UNIQUAC es matematicamente mas compleja que NRTL, tiene tres ventajas: 

1. Tiene sdlo dos parametros ajustables. 

2. Debido a su mejor base tedrica, los parametros UNICUAC frecuentemente tienen una pequefta 

dependencia con la temperatura. 

3. Debido a que ta variable de concentracién primaria es una fraccién superficie, UNIQUAC es 

aplicable a soluciones conteniendo moléculas grandes o pequefias, incluyendo polimeros. 

La experiencia ha mostrado que e! equilibrio multicomponente lguido-vepor usualmente 

puede ser calculado con precision satisfactoria usando la ecuacién de Wilson, la NRTL o la 

UNIQUAC, previendo que se ejerza cuidado en la obtencién de los parametros binarios. 
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iNIQUAC 

NOMENCLATURA 

y = coeficiente de actividad. 

6 = coeficiente de fugacidad. 

g = energia libre molar de Gibbs. 

T = temperatura. 

P= presion. 

i= ntimero de coordinacion. 

{= pardmetro. 

SusinDICES 

i yj = componentes. 

SUPERINDICES 

E = propiedad exceso. 

S = saturacion. 

Py = presion cero. 
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. CAPITULO SEPTIMO 

RESULTADOS Y ANALISIS DE RESULTADOS 

El objetivo fundamental de esta tesis es mostrar que es factible usar modelos de reglas de 

mezclado para la descripcién del equilibrio liguido-vapor de sistemas binarios y multicomponentes. 

altamente no ideales ( alcano-alcohol ), y obtener resultados cuya exactitud es comparable o mejor. 

a los obtenidos con fos modelos de coeficientes de actividad mas usados para la fase liquida y los 

cuales emplean una cantidad similar de parametros ajustables. 

Para Hevar acabo este trabajo se selecciond la regla de mezclado publicada por 

Sandoval y Vera en 1989. Los resultados que se obtienen, se comparan con aquélios obtenidos con 

Jos modelos de coeficientes de actividad, que involucran el uso de dos o tres parametros ajustables. 

los cuales fueron mencionados anteriormente. 

La regla de mezclado de Sandoval y Vera que presenta tres pardmetros ajustables 

reproduce mejor el equilibrio figuido-vapor, que la regia de Sandoval y Vera de dos parametros 

ajustables para sistemas altamente no ideales ( sistemas alcano-alcohol ). 

Para la comparacién se emplearon como criterios fundamentales, el error absoluto 

promedio en la Presién ¢ P ) y en la composicién del vapor ¢ ¥ ), asi como el error maximo en la 

presion ¢ P ) y en la composicién del vapor ( ¥ ), tanto para los sesenta y dos sistemas binarios 

come para los dieciocho sistemas ternarios, ( tanto los sistemas binarios como los ternarios son 

isotérmices ). 

Antes de proceder al andlisis de resultados de los diferentes modelos de coeficientes de 

actividad contra el modelo de regla de mezclado de Sandoval y Vera, es importante tomar en cuenta 

que los factores mas importantes para calcular apropiadamente las propiedades en el equilibria 

tiquido-vapor, en sistemas binarios y ternarios son, en principio, la calidad de los datos 

experimeniales a utilizar, tanto de los sistemas binarios a partir de los cuales se determinan los 

parametros de interaccién binaria, utilizados para la obtencién del ternario y por tltimo la 

confiabilidad de! modelo seleccionado, ( Sandoval y Vera ). 
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De lo mencionado anteriormente, podemos inferir que para situaciones en fas que los datos 

experimentales utilizados son de alta calidad y se combinan con un modelo inapropiado para la 

prediccion de sistemas temarios. se obtendré una prediccién muy pobre, o bien si se dispone de un 

buen modelo para tratar de ajustar datos con grandes desviaciones experimentales, esto nos lleva de 

iguat manera a predicciones muy pobres 0 de baja calidad. 

Como explicamos al inicio de este capitulo, los modelos de coeficientes de actividad de dos 

y tres parametros ajustables, seleccionados para este trabajo fueron el de UNIQUAC, Wilson y 

NRTL. La informacion experimental para los sistemas binarios y temnarios, altamente no ideales 

( alcano-alcohol ), requerida para este trabajo. se obtuvo de Ia literatura de una coleccién que fue 

realizada por uno de los mejores y mas competentes grupos que se dedica a la termodinamica de! 

equilibrio figuido-vapor en el mundo y los cudles se reportan en la serie publicada por Gmehling et 

al, en los afios ochenta. 

Los resultados obtenidos con los modelos de UNIQUAC, Wilson, de dos pardmetros 

ajustables, NRTL de tres pardmetros ajustables y para e| modelo de Sandoval y Vera de tres 

pardmetros ajustables, se presentan en las tablas ( 7.1, 7.2, 7.3, y 7.4.). 

Cuando comparamos los modelos de coeficientes de actividad entre si, y con el modelo de 

regla de mezclado de Sandoval y Vera, para los sistemas binarios, podemos observar que el mejor 

modelo para reproducir el equilibrio figuido-vapor en términos generales, con los criterios de error 

absoluto promedio y error maximo en la presion ( P ), es el modelo de Wilson de dos pardmetros 

ajustables, seguide muy de cerca en la reproduccién de los sistemas binarios, por el modelo de 

Sandoval y Vera de tres pardmetros ajustables y el modelo de NRTL de tres pardmetros 

ajustables. mas alejado en la reproduccién de los sistemas binarios se encuentra el modelo de 

UNIQUAC de dos parametros ajustables. 

Cuando comparamos Jos sistemas binarios de una manera mas especifica, en el error 

absoluto promedio y maximo en el calculo de 1a presién, encontramos que para sistemas allamente 

no ideales ( alcano-alcohol ), los mejores modelos para reproducir los sistemas binarios, son el 

modelo de Wilson de dos pardmetros ajustables y el modelo de Regia de Mezclado de Sandoval y 

Vera de tres pardmetros ajustables, al ser estos los que mejor reproducen a los sistemas binarios 

altamente no ideales, para ef modelo de Wilson de dos pardmetros ajustables, se graficaron dos 

sistemas altamente no ideales representativos y su comportamiento se puede apreciar en los 

graficos 7.1 y 7.2 del apéndice. 
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Para este tipo de sistemas se observo que el modelo de NRTL de- tres pardmetros 

ajustables, es menos apropiado para describir adecuadamente ef comportamiento de Jos sistemas 

altamente no ideales y en esta ocasién se quedo alejado de los modelos de Wilson y Sandoval y 

Vera. Con respecto al modelo de UNIQUAC de dos parametros ajustables, \os resultados 

obtemdos son menos satisfactorios para reproducir sistemas altamente no ideales. 

Para los sistemas ( alcano-alcohol ), se puede observar que el modeto de regla de mezclado 

de Sandoval y Vera de tres pardmetros ajustables, se comporta mejor conforme la cadena det 

alcano se hace mas larga. esto se puede apreciar en la tabla ( 7.5 ). 

Con respecto a los sistemas ideales ( Hexano-Ciclohexano ) y ligeramente no ideales 

( Etanol-1-Pentanol ), encontramos de nueva cuenta que los mejores modelos para reproducir el 

comportamiento de los sistemas arriba mencionados, son el modelo de Wilson de dos pardmetros 

ajustables y el modelo de Sandoval y Vera de tres Pardmetros ajustables, con respecto at modelo 

de NRIL de tres pardmetros ajustables se encontrd que también reproduce satisfactoriamente los 

sistemas antes mencionados, para los modelos de Sandoval y Vera y NRTL de tres parametros 

ajustables. se graficaron tres sistemas ideales y siete ligeramente no ideales representativos y su 

comportamiento se puede apreciar del grafico 7.3 al grafico 7.12 del apéndice. este tipo de 

sistemas también se analizé con el modelo de UNIQUAC de dos pardmetros ajustables, 

encontrandose que este modelo es menos eficiente para realizar esta tarea. Todos estos resultados se 

pueden ver en la tabla ¢ 7.1). 

Analizando los sistemas binarios de manera general, tomando como criterio el error 

absoluto promedio y maximo en la composicién en el vapor ( Y ), observamos que los mejores 

modelos para la reproduccién de los sistemas binarios en la composicién del vapor ( ¥ j, son los 

modelos de Sandoval y Vera de tres pardmerros ajustables, Wilson de dos pardmetras ajustables y 

NRTL de tres pardmetros ajustables. Con respecto al modelo de UNIQUAC de dos pardmetros 

ajustables, podemos decir que este reproduce tos sistemas binarios de una forma menos apropiada, 

que los modelos anteriores, para la composicién del vapor ( Y). 
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Realizando este mismo analisis de manera mas especifica encontramos que para los 

sistemas binarios altamente no ideales ( afcano-alcohol ), de nueva cuenta los modelos que mejor 

reproducen la composicién del vapor ( ¥), son los modelos de Sandoval y Vera de tres pardmetros 

ajustables, Wilson de dos pardmetros ajustables y NRTL de tres pardmetros ajustables y con 

respecto al modelo de UNIQUAC de dos pardmetros ajustables, podemos decir que este reproduce 

los sistemas binarios con menor exactitud que los tres modelos anteriores, en la composicién del 

vapor ( ¥ ). Para e! caso de la composicién del vapor en los sistemas ( alcano-alcohol ), se puede 

observar que el modelo de Regla de Mezclado de Sandoval y Vera de tres pardmetros ajustables, 

se comporta mejor conforme 1a cadena del atcano se hace mas larga, esto quiere decir que entre mas 

larga sea la cadena del alcano mejor es la reproduccién del binario. Esto se puede apreciar en la 

tabla (7.6 ). 

Con respecto a los sistemas ideales ( Benceno-Heptano ) y ligeramente no ideales 

( Cloroformo-Etanol ), encontramos el mejor modelo para reproducir el comportamiento de los 

sistemas arriba mencionados, en la composicién de! vapor ( ¥ ), es el modelo de Sandoval y Vera 

de tres pardmetros ajustables y muy préximos se encuentran los modelos de Wilson de dos 

Pardmetros ajustables y modelo de NRTL de tres pardmetros ajustables, se encontrd que también 

reproducen satisfactoriamente los sistemas antes mencionados, este tipo de sistemas también se 

analizaron con el modelo de UNIQUAC de dos pardmetros ajustables encontrandose que este 

modelo reproduce dichos sistemas con menor exactitud. Todos estos resultados se pueden apreciar 

en la tabla {7.2 ). 

En el terreno de la prediccién de los sistemas ternarios, tomando en cuenta como criterios 

de comparacién, el error absoluto promedio en Ia presién y el error maximo en la presién ( P J, se 

encontré que el modelo que mejor predice los sistemas ternarios es ef modelo de Wilson de dos 

pardmetros ajustables, al predecir adecuadamente doce de los dieciocho sistemas ternarios 

seleccionados. ademas de aproximarse en otros cuatro sistemas con desviaciones menores a dos 

milimetros de mercurio considerande ésta como una desviacién aceptable en este campo. 

Posteriormente se puede decir que los modelos de NRTL de tres pardmetros ajustables, predice 

adecuadamente tres de los dieciocho y se acerca a otros seis sistemas con una desviacién menor a 

dos milimetros de mercurio. Respecto al modelo de Regla de Mezclado de Sandoval y Vera de tres 

pardmetros ajustables, se encontrd que éste, sdlo predice satisfactoriamente dos de fos dieciocho 

sistemas ternarios seleccionados y se aproxima al sistema Benceno-Heptano-]-Propanal a menos 

de cuatro milimetros de mercurio de! resultado obtenido con el modelo de UNIQUAC de dos 

parametros ajustables. 
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En lo concemiente a! modelo de UNIQUAC de dos pardmetros ajustables éste predice bien 

s6lo uno de tos dieciocho sistemas ternarios, presentando resultados inferiores a dos milimetros de 

Mercuno en otros cinco sistemas temarios. Todo Io anterior se puede observar en !a tabla ( 7.3 j, de 

este capitulo. 

Analizando tos sistemas ternarios con los criterios de error absoluto promedio y error 

maximo en la composicién de! vapor ( Y ), se encontré que el mejor modelo para predecir los 

sistemas ternarios, sigue siendo el modelo de Wilson de dos pardmetros ajustables, el cual predice 

adecuadamente ocho de los nueve sistemas que presentan estos criterios de comparacion. En esta 

ocasién los modelos de NRTL de tres pardmetros ajustables, Sandoval y Vera de tres pardmetros 

ajustables y UNIQUAC de dos pardmetros ajustables, predicen con menor exactitud nueve 

sistemas ternarios. Todo lo anterior se puede ver en la tabla ( 7.4 ). 

Las diferencias que se presentan con los modetos antes mencionados se pueden considerar 

aceptables, para la prediccién de la composicién del vapor ( Y }, tomando en cuenta que tanto el 

modelo de NRTL y el de Sandoval y Vera de tres pardmetros ajustables respectivamente, son 

modelos que reproducen muy bien los sistemas binarios, tomando en cuenta que a partir de ellos se 

obtienen los parametros de interaccién que se utilizan en la prediccién de los sistemas temmarios. Se 

puede observar que los modelos antes mencionados son buenos para reproducir los sistemas 

binarios, pero esto no significa que sean buenos para predecir los sistemas ternarios como se puede 

observar en las rablas ( 7.3 y 7.4). 

Retomando todo lo anterior surge la pregunta ,Por gué ef modelo de regia de mezclado de 

Sandoval y Vera, reproduce adecuadamente bien los sistemas binarios y no predice 

satisfactoriamente los sistemas ternarios? Si tomamos en cuenta que de los sistemas binarios, se 

obtienen los pardametros de interaccién los cuales son fundamentales para evar acabo la prediccién 

del sistema ternario, esta discrepancia se puede deber primero a que el modelo de Regia de 

Mezclado no sea el adecuado, para predecir los sistemas ternarios que presentan un sistema 

altamente no ideal f alcano-alcohol ). La segunda se puede deber a que los datos experimentales no 

sean lo suficientemente confiables. 
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CAPITULO OCTAVO 

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES 

Esta tesis acerca de] equilibrio iquido-vapor en sistemas alcano-alcohel, no ha hecho mas 

que presentar una breve introduccién a un tema muy extenso en !a Ingenieria Quimica, La variedad 

de mezclas encontradas en ta Industria Quimica es extremadamente grande y excepto para 

ecuaciones termodinamicas generales, no existen modelos que se apliquen rigurosamente a todas las 

sustancias en cualquier intervalo de condiciones. 

En algunos casos es necesario construir un modelo matemiatico apropiado, llamese Regia de 

Mezclado, ecuacion de estado o modelo de coeficientes de actividad, para calcular las propiedades 

adecuadamente. Siempre que sea posible, tal modelo debera estar basado en conceptos fisicos, pero 

ya que nuestra comprension del equilibrio liguido-vapor es muy limitada, cualquier modeto que se 

emplee estara inevitablemente influenciado por el empirismo. Por tanto, la estrategia del Ingeniero 

de Procesos sera el aclarar, mas que ocultar, tal empirismo. Esto implica el uso de un punto de vista 

critico. que s6lo puede lograrse.a través de la experiencia. Al concluir esta tesis, se ha encontrado 

pertinente aclarar algunos aspectos: 

No esperar milagros de la termodinamica. Si se espera contar con resultados confiables, se 

requeriran de datos experimentales fiables. Los datos requeridos no necesariamente deben ser para 

el sistema de interés particular; algunas veces pueden ser de estudios experimentales acerca de 

sistemas similares, y quizd representados por alguna correlacién apropiada. Sdlo en muy pocos 

casos pueden encontrarse propiedades termodinamicas de la mezcla a partir de datos de componente 

puro solamente. 

Las correlaciones proveen una ruta répida, pero deben ser el ultimo recurso y no el primero. 

La etapa inicial debe ser siempre la de obtener datos experimentales adecuados, ya sea de libros. 

revistas, colecciones todas ellas de prestigiados investigadores o a partir del laboratorio. No se debe 

rechazar ta posibilidad de obtener sus propios datos experimentales. E} trabajo de laboratorio es 

mucho mas tedioso que oprimir un boton en una computadora pero, al menos en algunos casos, se 

puede ahorrar tiempo haciendo algunas mediciones en lugar de una multitud de calculos. Un 

pequeito laboratorio con pocos instrumentos analiticos ( especialmente un cromatégrafo de gases o 

un simple aparato de punto de ebullicién ) puede con frecuencia ahorrar tiempo y dinero - 
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Siempre es mejor obtener unos pocos y bien escogidos datos experimentales que obtener 

demasiados de ellos, pero de dudosa calidad y relevancia. ;Cuidado con Ia estadistica! Que debe 

ser el ultimo refugio de un experimentador pobre. 

Recopilar los datos publicados con algiin escepticismo. Muchos datos experimentales son 

de gran calidad, pero otros no. Debido a que un numero es reportado por alguien e impreso por otra 

persona, no puede suponerse que tal numero debe ser necesariamente correcto, 

Cuando se elija un modelo matematico para representar las propiedades de una mezcla se 

debe dar preferencia a aqué} que tenga una mayor base fisica. 

Busquese la simplicidad, téngase cuidado de los modelos con muchos parametros 

ajustables. Cuando tales modelos son empleados para efectuar extrapolaciones sobre todo para 

regiones diferentes a aquellas para las cuales han sido evaluadas las constantes, ya que pueden 

obtenerse resultados altamente erréneos. 

Cuando se labora con ecuaciones cubicas de estado, fa descripcién del equilibno 

liguido-vapor en mezclas binarias, ternarias 6 multicomponentes es, en su mayoria sensible a la 

eficacia del modelo para correlacionar la presién de vapor de los componentes puros, por lo que 

este criterio es el determinante al seleccionar la ecuacién, no necesariamente, desde el punto de 

vista de la Ingenieria de Procesos es conveniente recordar que el comportamiento votumétrico de! 

modelo determina el valor de propiedades como densidad y entalpia, muy utiles en el disefio de 

equipo de separacién, extraccién y destilacién etc. Debido a to anterior, resulta conveniente emplear 

ecuaciones derivadas del modelo de Peng-Robinson ( 1986 ), o alguna otra, que para condiciones 

particulares muestre un mejor desempefio voluméirico. 

En la reduccién de datos experimentales, mantenga siempre presente la probable 

incertidumbre de los datos. Siempre que sea posible, utilizar los datos que tengan mayor peso y de 

los cuales se tenga la razén para creer que son los mas adecuados. 

Cuando se emplee una correlacién, se deberd estar seguro de sus limitaciones. La 

extrapolacién fuera de su dominio de validez puede llevar a un gran error. 
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También se observo el efecto de la temperatura en esta tesis, al comparar el sistema ternario 

( Benceno-Ciclohexano-2-Propanol ), e] cual se tiene a tres temperaturas, ( 313.15, 328.75, y 

342.15 ), observandose que al aumentar ta temperatura, el error promedio y el error maximo en la 

presién aumentan, trdtese del modelo que sea llamese, Sandoval y Vera de tres pardmetros 

ajustables, Wilson de dos pardmetros ajustables, NRTL de tres pardmetros ajustables y 

UNICUAC de dos pardmetros ajustables. Esto también se observa en otros sistemas binarios y 

ternarios. escogiendo el sistema antes mencionado por ser el mas representativo y donde mejor se 

puede observar el efecto de fa temperatura. Todo Io anterior se puede ver de la tabla ( 7.1 } ala 

tabla ( 7.6 ) de este capitulo. 

Dentro de los modelos de coeficientes de actividad podemos recomendar el uso del modelo 

de Wilson de dos pardmetros ajustables para sistemas altamente no ideales ( alcano-alcokal ) 

e ideales ( Hexano-Ciclohexano ), en sistemas binarios, ternarios y multicomponentes. También 

podemos recomendar el modelo de NRTL de tres pardmetros ajustables para la reproduccién de 

sistemas binarios. Porque en los sistemas ternarios su comportamiento no es tan eficaz. 

Con respeto a la Regla de Mezclado de Sandoval y Vera de tres pardmetros ajustables, en 

la cual se centra el estudio de esta tesis mostré que es competitiva con el mejor modelo de 

coeficientes de actividad ( Wilson de dos pardmetros ajustables ) para teproducir los sistemas 

binarios altamente no ideales ( alcano-alcohol ) y los ideales ( Hexano-Ciclohexano }, ya que 

como pudimos observar en ef capitulo anterior los resultados obtenidos por la Regla de Mezclado 

de Sandoval y Vera de tres pardmetros ajustables, notamos que ésta compite a ta par del modelo de 

Wilson de dos pardmetros ajustables. En lo que concierne a los sistemas ternarios podemos decir 

que el modelo de Sandoval y Vera de tres pardmetros ajustables no compite adecuadamente con el 

modelo de Wilson de dos pardmetros ajustables. También se puede decir que en algunos casos el 

modelo de Regia de Mezclado de Sandoval y Vera de tres pardmetres ajustables, reproduce con 

mucha exactitud, los sistemas binarios y predice los sistemas ternarios incluso mejor o muy cerca de 

los obtenidos. con el modelo de Wilson de dos pardmetros ajustables. 

Para finalizar podemos decir que el mejor método para describir !os sistemas 

alcano-alcohol es ei de Wilson de dos pardmetros ajustables y que los métodos de Renon y 

Prausnitz ( NRTL ) y de Sandovat-Vera se pueden usar de manera razonable para calculos 

ingenieriles. 
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Nunca se impresione por los resultados calculados sdle por el hecho de que provienen de 

una computadora. La virtud de una computadora es su velocidad, no su inteligencia. 

Al analizar minuciosamente Jos resultados obtenidos. Debe uno plantearse las siguientes 

preguntas: gs este resultado razonable? ; Otros sistemas similares se comportan asi? Si no se 

cuenta con la experiencia suficiente ayiidese de alguien que la tenga, El equilibrio figuido-vapor en 

sistemas alcano-alcohol no es nada simple. No dude en pedir consejo. 

Para terminar esta tesis podemos decir que todas los metas fijadas sobre el tema del 

equilibrio fiquido-vapor al iniciar este trabajo fueron cubiertas satisfactoriamente. Quedando una 

pregunta, Qué falta por realizar acerca del equilibrio liquido-vapor? Faltan muchos puntos por 

desarrollar acerca de este tema, como por ejemplo el crear nuevas ecuaciones de estado y reglas de 

mezclado con un mayor fundamento teérico. 
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GRAFICA 7.1 
COMPOSICION EN EL LiQUIDO ( X ) vs PRESION (P ) 

PARA EL SISTEMA 1-PROPANOL (1) - HEPTANO (2) 
METODO DE WILSON (25°C ) 
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GRAFICA 7.2 
COMPOSICION EN EL LiQUIDO (X ) vs COMPOSICION EN EL VAPOR ( Y ) 
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GRAFICA 7.3 
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COMPOSICION EN EL LiQUIDO ( X ) vs COMPOSICION EN EL VAPOR (Y ) 
PARA EL SISTEMA HEXANO (1) - CICLOHEXANO (2) 
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GRAFICA 7.4 
COMPOSICION EN EL LiQUIDO ( X ) vs PRESION ( P) 
PARA EL SISTEMA HEXANO (1 ) - CICLOHEXANO (2) 

METODO DE SANDOVAL-VERA ( 40°C ) 
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GRAFICA 7.5 
COMPOSICION EN EL LIQUIDO (X ) vs COMPOSICION EN EL VAPOR (Y) 

PARA EL SISTEMA HEXANO (1) - CICLOHEXANO (2 ) 
METODO DE SANDOVAL-VERA (40°C ) 
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GRAFICA 7.6 
COMPOSICION EN EL LIQUIDO (X ) vs PRESION ( P ) 

PARA EL SISTEMA CLORURO DE BUTILO (1) - 
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. GRAFICA 7.7 
COMPOSICION EN EL LIQUIDO (X ) vs COMPOSICION EN EL VAPOR ( Y ) 

PARA EL SISTEMA CLORURO DE BUTILO (1) - HEPTANO (2) 
METODO DE WILSON (25°C) 
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GRAFICA 7.8 
COMPOSICION EN EL LIQUIDO ( X ) vs COMPOSICION EN EL VAPOR (Y ) 

PARA EL SISTEMA CLORURO DE BUTILO (1) - 1-PROPANOL (2) 
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GRAFICA 7.9 
COMPOSICION EN EL LIQUIDO ( X ) vs PRESION ( P ) 

PARA EL SISTEMA ACETONA (1) - HEXANO (2) 
METODO DE SANDOVAL-VERA (55°C ) 
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GRAFICA 7.10 
COMPOSICION EN EL LiQUIDO ( X ) vs COMPOSICION EN EL VAPOR (Y ) 

PARA EL SISTEMA ACETONA (1 )- HEXANO (2) 
METODO DE SANDOVAL - VERA (55°C ) 
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GRAFICA 7.11 
COMPOSICION EN EL LiQUIDO ( X ) vs PRESION ( P) 
PARA EL SISTEMA ACETONA (1) - ETANOL (2) 

METODO DE SANDOVAL - VERA (55°C ) 
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GRAFICA 7.12 
COMPOSICION EN EL LIQUIDO ( X } vs COMPOSICION EN EL VAPOR ( Y ) 

PARA EL SISTEMA ACETONA (1) - ETANOL (2) 
METODO DE SANDOVAL-VERA (55°C ) 
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