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INTRODUCCION

Un medio eficiente para generar datos de equilibrio de fa-
ses constituye una parte escencial para el cédlculo del disefio de co-
lumnas de destilacidén, empleando para ello técnicas de computacién.-
Con frecuencia, dichos datos de fases son surinistrados por relacio-
nes analfticas entre coeficientes de actividad y composicidn por me-
dio de expresiones tales como las de Margules, Van Laar, etc. Con -
estas relaciones, normalmente dos (y frecuentemente tfes) se derivan
los pardmetros dependientes de la temperatura para cada par de compo
nentes a partir de mediciones experimentales en sistemas binarios; -
se aproximan a un arreglo de nx, pardmetros para un sistema de - -
n componentes. Lste procedimiento es eficiente y esta termodinami-
camente fundamentado. En efecto, no solo se obtiene la construccidn
de los puntos de composicidn sino que se proyectan en sistemas multi

componentes, en la mayoria de los casos adecuadarente.

En este trabajo se describe e ilustra un procediriento ade
cuado dentro del cual, de una manera mis importante, proporciona una
base para proyectar en sistemas fuera del conjunto especifico de cég
ponentes para los cuales se tienen datos disponibles. Esto esta - =
acompafiado de una extensidn de ideas en el tratamiento de mezclas en

términos de interacciones estructurales de grupos.

Una reduccién adecuada de coeficientes de actividad obteni
dos experimentalmente para lograr dos pardmetros para cada par bina-
rio de grupos estructurales en un sitema especifico o grupos de sis-

temas. Estos parlmetros son un poco andlogos a los del procedimien=-



to convencional, pero son pardmetros de grupos en vez de pardme - -
tros por moléculas. Para mezclas simples que contienen un nimero ma
yor de grupos que especies moleculares, el arreglo de los parametros
puede ser un poco mayor que un convencional, sin embargo, para mu --

chos casos practicos, este es substancialmente mencr.

El uso de estos pardmetros de manera inversa, no solo cons
tituye los puntos en base a los sistemas originsles, sino que los ==
proyecta‘dentro de otros sistemas que contienen los mismos grupos es
tructurales, la precisidén de tales proyecciones varia un poco de ca-
so a caso dependiendo de estos factores y de la validez de los datos
base, la longitud de las proyecciones y las limitaciones inherentes-
del procedimiento; no obstante, dicho método muestra una gran prome=-
sa como un medio para manejar datos de fases en el calculo de proce-

sos de separacidn tales como destilacidén y absorcién.

lLos pardmetros asociados con pares de grupos estructurales
generados a partir de un nimero minimo de datos experimentales para-
calcular los coeficientes de actividad con cavbios en estructura y =
composicidn. El método pernite la estimacién del comportamiento de-
practicamente cualquier mezcla compuesta con grupos para los cuales-

se han determinado pares de parémetros.

Ya que la prediccidn de este método esta fundamentada ter-
modindnicarente, la correlacidén puede ser incorporada por el ingenie
ro de proceso en prograras de destilacién o extraccidn para el cdlcu

lo del equilibrio con un requerimiento minimo de datos experimenta -



les, lo cual trae consigo un ahorro considerable de trabajo y costos

de exverirentacidn.

Este método es de naturaleza muy general y el tipo de - --
cdlculc es muy laborioso desde el punto de vista numerico, por lo =--
tantc, es necesario explear técnicas de computacidén en la solucién -
del equilibtrio empleando para ello algoritmos de convergencia, por -
ejemplo, que podrian significar un fuerte obsticulo desde el punto -
de vista de cdlculo. Es eviderte que este problema desaparece si se
dispone de computadoras de alta velocidad que hagan posible la solu-
cidén de dicho problema disminuyendo notablemente el trabajo y el - =
tiempo empleados en el procesamiento de datos que facilmente se pue-
der traducir en términos de mayor flexibilidad, precisidén y potencia
en el disefo y simulacidn de equipos de separacidén que constituyen -

una parte fundamental en la ingenieria de procesos.



CAPITULO 1II

DISCUCION DE LAS ECUACIONES DE EQUILIBRIO.

Termodinamica del Equilibrio.

El estudio termodinamico del equilibrio se fundamenta en
el concepto del potencial quimico y se dice asi, que una fase liqui-
da y una fase vapor estan en equilibrio termodinémico, cuando la tem
peratura en ambas fases es la misma y el potencial quimico de cada -
uno de los componentes presentes es también el mismo en cada fase. -
Lewis demostrd que existe una variable mas significativa desde el --
punto de vista fisico y mas facil de mane jar, equivalente al poten--
cial quimico que puede ser obtenida por medio de una transformacion,
es8 la fugacidad, que tiene unidades de presidén. Se puede pensar en -
la fugacidad como una presidén termodinamica dado que en una mezcla -
de gases ideales la fugacidad de cada componente es igual a su pre--
sién parcial corregida para un comportamiento no-ideal.

cuando las dos fases estdn a la misma temperatura, la ---

ecuacién de equilibrio para el componente i se puede expresar en ---

funcibén de la fugacidad fi como:
v _ L
fi - fi . Ll . (l)

en donde el superindice V representa la face vapor y L la fase liqui
da.

La ecuacidén (1) es de poco interés practico a menos gque -

las fugacidades puedan ser relacionadas con otras variables experi--



mentuvles mas accesibles tales como x, y, T y P, €n donde x es la ===
compcsicidén (expresada ep fraccidén mol) en la fase liquida, y para -
la composicidén en la fase vapcr (también expresada en fraccidm mol),
T es la temperatura absoluta y P la presidén total del sistema que se
supone es la misma en ambas fases. La relacidén entre las fugacidades
y las variables experimentales medibles esta dada por @ y { » ---

siendo la primera de ellas el coeficiente de fugacidad que relaciona

a la fugacidad f! en la fase vapor con la fraccibém mol y; en la fase
vapor y la presidén total del sistema P :
!
Yi = o o o (2)
P
¥y

El coeficiente de actividad “i se relaciona a la fugaci

dad IL en la fase liquida con la fraccién mol x; en la misma fase y

i
a la fugacidad en un estado de referencia denotado por fgL :
f
{, =—F— . ..(®
i x.fOL
i'i

Combinando las ecuaciones (1), (2) y (3) se tiene la siw-
guiente ecuacidén para cualquier compomente i :
@uIP = YK I e e (8)
que es la ecuacidén fundamental de equilibrio.

COEFICIENTE . DE FUGACIDAD.

Existe una relacidn rigurosa entre la fugacidad de un com
ponente en lz fase vapor y las propiedades volumétricas en dicha --
fase, que puedcn ser expresadas mediante una ecuacidén de estado. Hay
dos tipos de ecuacidén de estado, una de ellas expresa al volumen ---

como una funcidn de la temperatura, presidén y nimero de moles (ecua-



cidn explicita en volumen) y la otra expresa a la presidén como una -
funcidén de la temperatura, volumen y nimero de moles (ecuacidn expli
cita en presidén). La primera es la was comin y la que se usara en -~
adelante. Fl coeficiente de fugacidad en términos de una ecuacién de

estado explicita en presidn, estd dada exactamente por Beattie:

lnw, = 1 QP - RT] AV - 1n(z) . . . (5)
B ﬁ'.[,[(i?;)r,v.nj 7 :

para cualquier j # 1

en donde n, es valida para el namero de moles del componente i, V es

i
el volumen total de la mezcla de vapor y z es el factor de compresi-
bilidad ( z = Pv/nTRT ) de la mezcla vapor, en donde P es la presiodn
total del sistema y n, el nimero total de moles; nj en la ecuacidn -
(5) Bignifica que el nimero de moles debe ser constante para todos -
los componentes excepto para ng.

Para obtener resultados numéricos, ec necesario substituir
una ecuacidn de estado en la expresidn (5) y a densidades moderadas-
(presiones bajas y medias) la ecuacidn virial proporciona uma buena-
representacion de laspropiedades volumétricas de una mezcla vapor. -
La ecuacidén virial truncada es la siguiente:

z=Pv=1+38 « o+ (6)

RT v

en donde v = V/nT ( volumen molar de vapor ) y B es el segundo coefi
ciente virial como una funcién de la temperatura y composicidm, inde

pendiente de la presidén o densidad. Para un sistema de N componentes

la dependencia de B con la composicidén estd dada por la ecuacidn:



N N
E = iZ=1 J; yiyJBIJ e o o (7)

en donde BiJ = Bji‘

para una mezcla binaria se tiene:
B = 2B 2 B, + 2B (7a)
=¥t NI t Y2 vt
en donde BiJ depende solamente de la temperatura y de los componentes
i y j en consideracidén. Cuando las ecuaciones (6) y (7) se substitu-

yen en la ecuacidén (5), el coeficiente de fugacidad esta dado por:
N

ln @, = 2 > Y85y - 1n(z) . o o (8)
v J}1

Una vez establecida la composicidén en la fase vapor, el -
volumen de ésta fase y los coeficientes viriales a partir de las --
ecuaciones (6), (?7) y (8), se ruede calcular el coeficiente de fuga=-
cidad. Dado que los coeficientes viriales son funcidn de la tempera-
tura, esta debera también estar definida. posteriormente se hara una
discucidén més detallada acerca de los coeficientes viriales y de fu-
gacidad.

COEFICIENTE DE ACTIVIDAD.

Como se expresd en la ecuacidn (3), el coeficiente de ac-
tividad queda completamente definido solo cuando se establece la fu-
gacidad de referencia fgL. Sin embargo la definicidn de fgL es un ==
tanto arbitraria y por lo mismo establecida solo por conveniencia. =
Es necesario que la fugacidad del componente i, fgL esté a la misma-
temperatura que la solucidén para una composicidn fija y a una pre---
8ién especificadas; también la eleccidén de éstas dos altimas varia--
bles (xi y P) es arbitraria.

En la definicidén de la fugacidad de referencia se han --

hecho ciertas consideraciones por conveniencia, las cuales provienen



de dos circunstancias importantes. La primera de ellas es la necesi-
dad de un comportamiento termodinamico Gnico para los compomentes no
condensables en soluciones liquidas y la segunda es la relacidn entre
los coeficientes de actividad dados por la ecuacidn diferencial de -
Gibbs-Dlhem. La primera de éstas consideraciones nos conduce a la =--
normalizacidén de los coeficientes de actividad para los componente s-
no condensables que es diferente a la usada para los condensables --
mientras que la segunda consideracidn nos conduce a la definicidén y
uso de los coeficientes de actividad como independientes de la pre--
sidén llamados también coeficientes ajustados.

CONVENCIONES SIMETRICA Y NO SIMESRICA PARA LA NORMALIZA-

CION.

La normalizacidén de los coeficientes de actividad es una-
especificacidén de estado en donde éstos adquieren um valor unitario.
Para componentes condensables (subcriticos) que son aquellos cuyas -
temperaturas criticas estan arriba de la temperatura de solucidn, es
costumbre normalizar los coeficientes de actividad de la siguiente -
manera:

‘i—ol cuando xi—*l . o o (9)

Para tales componentes, la fugacidad se hace igual a la -
fraccién mol multiplicada por la fugacidad de referencia, cuandc la-
composicidn de la solucidém se aproxima a la del liquido puro. En éste
caso, la fugacidad del liquido puro i. Cuando tcdos los componentes-
en una mezcla son subcriticos, se tratan de una manera similar y --
entornces se dice que la normalizacidn de los coeficientes de activie

dad sigue la convencidn simétrica, siendo empleada la ecuacidn (9Q) -



para todos los componentes.

Cuandc la solucién liquida contiene cuando menos un compo
nente no ccndensable (supercritico), la normalizacidén dada por la =~
ecuacién (9) no es aplicable para aquel componente dado que en un --
liquido, un componente supercritico puro es desde el punto de vista-
fisico imposible. Es necesario introducir rl concepto de liquido ==
supercritoco hipotético puro y evaluar sus propiedades por extrapola
cidén, siempre y cuando el componente en cuestidn no esté muy por =--
encima de su temperatura critica. Este concepto en realidad es poco-
Gtil y se discutira posteriormente. Se hari referencia a éstos liqui
dos hipotéticos como componentes condensables siempre que sigan la -
convencidén de la ecuacidén (9). Sin embargo para un componente alta--

mente supercritico (ejem: H_, NZ’ etc. a temperatura ambiente) e¢i -

2
concepto de liquido hipotético es de poco usc ya que la extrapola---
cidn de las prcopiedades de un liquido puro en éste caso es tan exce=-
siva que pierde por completo su significado fisico, por tanto es con
veniente usar una normalizacidn diferente a la de la ecuacién (9) y

en su lugar ha de usarse la suguiente:

Y;—» 1 cuando x, —» 0 o o « (10)

el asterisco se usa paradiferenciar la normalizacién.

De manera que al usar la ecuacifn (10) la fugacidad del =
componente i se convierte en el productc de la fraccidém mol por la =
fugacidad de refercncia de dicho componente, cuando éste se encuentra

ipfinitamente diluido. En la zona de concentraciones en donde el coe
ficiente de actividad de un componente diluido es (escencialmente) -

igual a la unidad es llamada solucidén diluida ideal o zona de la ley
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de Henry, y la constante caracteristica para la solucién diluida --
ideal es la constante de Henry definida como:
L

Htlim_f_i_ ooo(ll)

xro xg

Cuando una solucidn binaria liquida contiene un componente
no condensable y otro condensable, es costumbre referir al primero -
como solutc y al segundo como disolvente. La ecuacidén (9) se usa para
la normalizecidén del coeficiente de actividad del disolvente; dado =
que no es ls misma para ambos se dice que siguen la convencidn no si
métrica. La fugacidad en el estado de referencia del disolvente es -
la fugacidad del liquido puro mientras que la fugacidad en el estado
de referencia del soluto es la constante de Henry.

El uso de la constante de Henry para la fugacidad de refe
rencia implica necesariamente que para un componente no cocndensable,

su fugacidad en dicho estado depende no solo de la temperatura sino=

también de la natursleza del disolvente. Esta es la caracteristica =~

de la convencion no simétrica, ecuaciones (10) y (11), que viene a

ser su mayor desventaja y debido a la misma hay que tener especial

cuidado al usar é:zta convencidén en soluciones multicomponentes. Ya -
que H depende del disolvente, { que procedimiento se debera seguir -
en el caso de una mezcla de disolventes ?. Es mis conveniente defi--
nir a la fugacidad de los no condensables como la constante de Henry
en un disolvente puro (de referencia) que sea un componentepresente-
en la mezcla disolvente, asi, en una solucidén multicomponente, p:.ra-
un componente condens:ble:

¥1-+-1 cuando x;~1 vy fgL = fugacidad del lig.

puro i.
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Mientras que para un componente no condensable:

cuando x,—+ 0

b i OL
Yi—*'l y £, =B (en r puro)
y xr-—vl
en donde:
fL
Hy (en r puro) = 1lim i
xif’o xi
X -1
r

ECUACION DIFERENCIAL DE GIBBS - DUHEM.

La fugacidad de referencia para cualquier componente puede
ser evaluada a la misma temperatura que la solucidn independientemen
te de que se ume la convencidn simétrica o no simétrica para la nor-
malizacion de los coeficientes de actividad.

A bajas presiones, el efecto de la presidn en las propie-
dades termodinamicas de las fases condensadas es despreciable y bajo
tales condiciones las fugacidades en el estado de referencia son ---
cscenciainente independientes de dicha presidén., A altas presiones, =-
sin embargo, ésto no es tan cierto.

La presidn a la cual las fugacidades de referencia pueden
ser estimadas de una manera mis conveniente estid basada en las condi
ciones de la ecuacidn de Gibbs - Dilhem que establece que a presidn y

temperatura constantes:
N

g_l xid(lnYi) = 0 ( P, T = ctes. ) e o o (13)

La ecuacidén (13) se aplica igualmente a los coeficientes-
de actividad normalizados independientemente de la convencidn que se

haya usado. Esto sucede solo en la forma integrada de la ecuacidén de
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Gibbs - Difhem en donde el tipo de normalizacidén interviene como una-
condicidén de frontera.

Se han obtonidq formas mas generales de la ecuacidén de --
Gibbs - Dihem que permiten variaciones en la presidén, temperatura o-
en ambas simultaneamente, pero su utilidad es una funcidén directa de
la dificultad de integracidn de dicha ecuacidén. El uso principal de-
la ecuacidén (13) esta fundamentado en el hecho de que existen varias
formas algebraicas relativamente simples que relacionan al 1n“i con

x,, las formas mds comunes y conocidas son las soluciones de Margu--

i
les y Van-Laar aunque existen otras. La ecuacidn empleada en el pre=-
sente trabajo es la de Wilson, en tanto que es un poco diferente a -
las otras dos ecuaciones, la de Wilson es también una solucidén a la-
ecuacidn diferencial de Gibbs - Diihem.

En el caso general, si se desea variar la composicidn de-
una mezcla de dos fases en todo el intervalo de composicidén a tempe~
ratura constante, la presidén no permanecerad entonces constante, en =
consecuencia, si las formas integradas de la ecuacidn de Gibbs - Di-
hem se usan para correlacionar datos de coeficientes de actividad i-
sotérmicos, es necesario que todos los coeficientes de actividad sean
evaluados a la misma presidén. Desafortunadamente, los coeficientes =
de actividad isotérmicos obtenidos no éstan todos a la misma presidn
y es por tanto que deben ser corregidos a partir de la presidn expe-
rimental total P a la misma presidén de referencia (arbitraria) deno-

tada por P*. Esto se logra mediante la siguiente relacidén termodi---

ndmica a temperatura y composicidén constantes:

(P") (P) ¥ L
xi = ‘i exp i dP o o o (lu)
P Rr



eu dcnde ;iL eg o] vclumen molar parcial de liquido. La ecuacidén =

(P)
(14) es independiente de la forma de normalizacidm usada para ‘ 5 i
GO T
i i

coeficiente de actividad ajustado por el hechc de ser corregido por-

Fl coeficiente de actividad es llamado
el efecto de la presidn y siendo éste inderendiente de la presidén -=-
experimental P, puede ser usado en la ecuacidén de Gibbs - Dihem en -
cualquiera de sus formas integradas.

FUGACIDAD DE REFERENCIA PARA UN COMPONENTE CONDENSABLE.

Se puede considerar una forma m&is conveniente para repre-
sentar a la fugacidad en la fase liquida para un componente i pri---

mero tomando a un componente condensable:

r P -1L
L (PF) _ oL v
.=\ x f." exp jr i dp o o o (15)
P Rr

Es preferible ésta forma debido a que permite expresar a la fugaci--
dad fi‘ en términos de un coeficiente de actividad ajustado ‘ipr) al
cual se puede relacionmar con la composicidén usando alguna de las so-
luciones de la ecuacidén de Gibbs - Dilhem. La definicidm de fgL se ob
tiene dirsctamente de la ecuacidém (15) utilizando la condicidn de --

normalizacién para un componente condensable usada en la integracidn

r
de la ecuacidén de Gibbs - Diihem, gp l, 1 cuando xi—v-l. De manera
que la fugacidad en el estado de referencia fgL es la fugacidad del-

componente liquido puro i, a la temperatura de solucién y a la pre--
si6n de referencia P*.

La fugacidad en el estado de referencia esta dada por la-

ecuacion:



- 1 =

oL 8 8 S ¥ v h
fi = Pi (ei eXp p. i dpP ¢ o o (16)
i RT
en donde:
P: = Presidn de saturacidén (de vapor) del liquido,

para el componente i puro a la temperatura T.
?:l = Coeficiente de fugacidad del vapor saturado del

componente i puro a la temp. T y a la presién P;.

<
"

Volumen molar de liquido del compomente i puro,
a la temperatura T.

FUGACIDAD DE REFERENCIA PARA UN COMPONENTE NO CONDENSABLE.

Para un componente no condensable se puede escribir:

P

- L

L y%(P") _ oL g v

) = i x, £, exp r i dP o« o o (17)
RT

usando la normalizacidn:
Y‘(Pr) 1 cuando x,~»0 x —+1
g °* i y k

Se tiene ademas que fgL es la constante de Henry para el-
componente i en el disolvente k a la temperatura de solucidm y a la-
presidén de referencia Pr. Experimentalmente, sin embargo, la cons---
tante de Henry se encuentra siempre a la presidn de saturacidén del -

vapor del disolvente k que es P®. La correccién para transformar la-

k
constante de Henry desde la presidn experimental hasta la presidn de

referencia esta dada por la siguiente relacidm rigurosa a temperatura

constante:

(] Pr
) _ (P I .
Y = H, exp b vi,k dp o o » (18)
Kk RT



o«
en donde Vi g 8 €l volumen molar parcial de i ciando se encuentra a
]

4ilucidén infinita en el disolvente «.
La seleccién de la presion de referencia es completamente-

arbitraria y por conveniencia se hace P'=0. Los coeficientes de acti-

(PO)  y*(PO)

i . .

vidad ajustados a presidén cero se denotan como x i

LA FASE VAPOR.

Fn la prediccidn del equilibrio liquido-vapor es necesario
calcular separadamente la fugacidad de cada componente en cada una de
las fases.

en ésta fase, cuando se han traspuesto las condiciones ==
criticas, la fase vapor esta caracterizada por su densidad relativa--
mente baja, las moleculas se encuentran mas separadas unas de otras e
interaccionan con menos frecuencia que comc lo hacen dichas moléculas
en la fase liquida que es mucho mas densa. Esto causa una simplifica-
cién debidc a la no-idealidad que existe en el equilibrio dentro de -
la fase liquida; la fase vapor puede, con muy buena aproximacidn, ser
tratada como un gas ideal. La simplificacién es todavia mads importante
debido a que se hace el calculo en la fase vapor més sencillo; la fu-
gacidad de un componente cualquiera en éste caso esta dada por su --
presién parcial multiplicada por su fraccidn mol y; en fase vapor y «
por la presidén total P. Una simplificacidén algo menos restrictiva es-
la regla de la fugacidad de Lewis que establece que la fugacidad de i
en la fase vapor de la mezcla es propercional a su fraccidn mol en la
fase vapor; la constante de propcrcicnalidad es la fugacidad del ===
compoaente i puro en la fase vapor a la presidén y temperatura de la -

mezcla. Esta simplificacidu reduce enormemente el esfuerzo desde el -
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punto de vista computacional pero trae consigo el problema inherente-
de la evaluacidén de la fugacidad de una substancia ficticia ya que al
menos uno de los componentes condensables no puede, en genersl, exis-
tir como vapor puro a la presidén y temperatura de la mezcla.

Con el advenimiento de las computadoras electrénicas no es
necesario efectuar suposicidnes para posteriores simplificaciones que
impliquen restricciones drasticas en ambas, tendientes a reducir el =
cadlculo a proporciones facilmente manuables. Bajo ciertas condiciones
favorables, la suposicidén del gas ideal es solo aproximadamente valida
para todos los componentes y la regla de Lewis es so0lo buena para ===
aquel componente en exceso en la fase vapor. En un ejemplo tipico de-
equilibrio es verdad que la no-idealidad en la fase 1liquida es casi =
siempre lo que predomina, pero en muchos casos la no-idealidad en la-
fase vapor no es tan despreciable. Se tieme entonces la necesidad de-
establecer un método general para determinar las no-idealidades en la
mezcla vapor conteniendo un nlmero cualquiera de componentes; éste --
método estd basado en la ecuacidén virial de estado, misma que se va =
a describir posteriormente. El método antes mencionado estd limitado-
a presiones moderadas seme jantes a las que se encuentran comunmente -
en el equipo de ingenieria quimica tipico, y deberan ser usadas fuera
de las condiciones criticas de la mezcla.

COEFICIENTE DE FUGACIDAD.

v
i

relacionada con su fraccidén mol y; en dicha fase y con la presiba --

La fugacidad f, de un componente i en la fase vapor estd -

total del sistema P por el coefici:nte de fugacidad como:
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El coeficiente de fugacidad es una funcidn de la temperatu
ra, de la presidn total y de la composicidn en la fase vapor y puede-
ser calculada a partir de datos volumétriccs de la mezcla. Tales da--
tos son frecuentemente expresados por medio de una ecuacidn de estado
explicita en presidm tal como:

P = f(T.V.nlina. i .,nN) e o o (2)
en donde V = volumen total conteniendo ny moles del componente 1, o,
moles del componente 2, etc..

El coeficiente de fugacidad puede ser calculado empleando-
una ecuacidén de estado a partir de la ecuacidn de Beattie.

_ECUACION DE BEATTIE.

Se sabe que un gas a presiones muy bajas tiende a compor=--
tarse idealmente debido a que sus moléculas se encuentran lo suficien
temente separadas para que no haya interacciones entre ellas por lo -
tanto:

si P—=»0 entonces Qi—vl ¢ & % A1)
pero la energia libre de Gibbs estad dada por:

dG = V4P - 84T . o0 (2)

y a temperatura constante dT = O entonces:

dG = VdP T = cte. . » e (3)
para nT moles se tiene:
N
nT=z n, oo (W)
i=1

combinando las ecuaciones (3) y (4) para o moles:

N
dGg = z n1VdP e s e (5)
i=1
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perc el velumen molar parcial es:

e (0)

Y, = OV
i \___
-Bni )'1‘.P.n.1’li

V en términos de P y T pura €l caso ideal:

V = RT e s o £7)

en cuyo caso la energia libre de Gibbs esta dada por:

4G = RT 4P . . . (8)
P

sl la energia libre molar parcial estd definida como:

G, = ¥ = v,dp e (9)
3.,i

VdP = RT g = RT d(lnP) e o o (10)
P

dado que en el caso ideal la fugacidad es igual a la presidn parcial:

RT d(ln(f‘i’)) - RT d(ln(pi)) = v, dP - RT dP

i
P
eV -
RT d(ln i ) = v, dP - RT dP o o« (12)
Py P
eV
d( 1n 4 ) = 1 oV - RT
= G ey, T
P, RT Bni L V'S P

.

. (11)

]dP e o o (13)

como ya se definio anteriormente al coeficiente de fugacidad en fase -

vapor como:

Vo
\fit i o-o(ll‘)

Pyi

y ademés 8¢ tiene que:
Py = Py

d(lnipi)x_l_lkgv - RT
RT 2 ) P,T,n
ng 1#) P

. o (15)
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integrando la Ultima ecuacidén diferencial desde P = O. hasta la presion

de operacidn P:

P
1n\91=_1_g[‘3v - RT \dp . v . (16)
RT P=0 -ani P'T'nuj P.\

que escrita en funcidén del volumen queda como:

ln , = _.'_L_S 9P - RTlav - 1n(z)
- v[(b ) v,rn v-\

n, ifj
- - L] (1?)
siendo z el factor de compresibilidad de la mezcla vapor:
L = PV e o @ (18)
(nlfllz’-oo) RT

Si la mezcla vapor esta constituida por gases ideales, entonces la in
tegral de la ecuacidn que define al 1n L4 i vale cero, z es igual a 1 -~
para todas las composiciones y \pi = 1 para todos los componentes. A
bajas presiones, sean pues menores de 1 atmdsfera es una buena supo--
sicibén hacer \pi = 1, pero ain asi a presiones moderadas 1$¢P$10 -
atmosferas el coeficiente es significativamente diferente especial---
mente 81 el componente i es polar,

Con fines ilustrativos, las siguientes figuras muestran los
coeficientes de fugacidad calculados a partir de la ecuacidén virial -
de estado para mezclas de propano-acetona y argdén-nitrometanc. Las =
desviaciones respecto a la idealidad no son muy grandes, perov a pre=-

siones superiores las desviaciones se hacen considerablemente mayores.
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LA ECUACION VIRIAL DE ESTADO.

Se ha propuesto un gran nimero de ecuaciones de estado pero
la Gnica con une base teérica firme es la ecuaciin virial.

La ecuacidn virial de estado se expresa como una serie de -
potencias:

=1+B4§_ + eoe 001(19)
v

en donde v es 6l vclumen molar de gas, B es el segundo coeficiente ==
virial, C el tercero, etc.. Otras ecuaciones de estado explicitas en-
presidén existen, pero la ventaja importante de la ecuacidn virial es-
que da una relacidén valida desde el punto de vista tedrico entre las-
propiedaies volumétricas de una mezcla y su composicidén. Para un vapor
puro los cceficientes viriales son solo funcidén de la temperatura; --
para una mezcla dichos coeficientes viriales también son funcidn de la

composicidén y esta dada por las siguientes relaciones rigurosas:

N N
Buezcla * 221 ;Ei Y4¥3B5 5 v o o (20)
N N N
Cuezcis ™ EE& ;El Egi yi’j’kci,j,k .« o o (21)

en donde los coeficientes viriales individuales B son-

c
1,3 7 Fa3.k
funciones solamente de la temperatura. Cuando se emplean dichas ecua-
cicnes en la de Beattie para encontrar el coeficiente de fugacidad -

en la fase vapor se obtienme la siguiente expresidn:

N N N
o PO I IR SR /A IR
v =1 2v j=1 k=1

e o t(22)
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Se dispone de una cantidad de comocimientos tedricos y da-
tos experimentales para el caso de los segundos coeficientes viriales
Bi,j (ambos tanto como para i=j como de j=i) pero solo se conoce ==
poco acerca del tercero ci,j,k' Casi nada se sabe acerca de los coe--
ficientes viriales superiores. La principal desventaja de ésta ecua=-=
cién de estado se debe a que solo se puede usar a presiones bajas o =
moderadas aunque en principio la ecuacidn es valida para presiones -
superiores pero se requiere de un nimero mayor de coeficientes viria-
les para obtemer una representacidn adecuada. Sin embargo la mayoria-
de los equipos de separacidén liquido-vapor es operadc a presiones ==
bajas o moderadas por tanto ésta desventaja en tal caso no es més im-
portante.

A densidades moderadas, es posible despreciar todos los -=-
coeficientes viriales superiores a partir del tercero obteniendose -
una buena aproximacién. Esta representacidn deberd usarse solamente -
a densidades alrededor de la mitad de la densidad critica. Esto signi
fica que como una regla aproximada, la ecuacidn virial truncada dese-—
pues del segundo término es valida para un rango de presidén P dado =

por la siguiente expresiodn:

N
2 y,Pe
p<Ti=lii 000(23)
= 5 N
>
y.Tc
ial i1

en donde Pc, y Tci son la presidn y temperatura criticas respectivamen

i

te para el componente 1.



Para operaciones industriales clasicas tales como destila-
cidén, absorcidn o separaciones flash, la ecuacién anterior prueba ser
satisfactoria. Para el caso en que se usa la ecuacidén virial truncada
hasta después del segundo coeficiente, para la fase vapor, el coefi--

ciente de fugacidad esta dado por:

@, = 2 Egi y;B;; = n(z) v v = (2B)

en donde z y v estan relacionados por:

N N
> 3 ¥;¥.B,.
gel+ fof $ui > 9% « » o (29)

v

Estas dos Gltimas ecuaciones son las fundamentales mismas-
que son usadas en los programas de computacidén que se describirdn --
posteriormente. Como ya se indicdé éstas no deberan ser usadas a pre--
siones y tenperaturas fuera del rango descrito anteriormente.

CORRELACIONES PARA LOS SEGUNDOS CCEFICIKNTES VIRIALES.

Para lograr valores precisos de los coeficientes viriales-
Bii y Bjj para los componentes i y j puros es necesario tener datos =«
volumétricos precisos para el gas puro i y para el gas puro j ademas-
de datos volumétricos para la mezcla i-j de donde obtener Bij' Sin -
embargo, talegdatos no se encuentran disponioles, es necesario esti--
mar los coeficientes viriales a partir de correlaciones. Estas corre-
laciones son variables ;n cuanto a precisidn y en general es posible-
obtener los segundos coeficientes viriales de gases puros no polures-
con la sufici-nte exactitud para mezclas dc gases siempre y cuando =
los componentes i y j tengan tamafios moleculares  volatilidades simi

lares. Los segundcs coeficientes viriales de gases polares se pueden-
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estimar con buena precisidn especialmente si el gas tiene tendencia a
asociarse (ej. las uniones hidrdgenc), o bien si los componentes i ©
j (o ambos) son componentes polares. Cuando se tiener datos volumétri
cos para um gas purc o mezclado, se han de usar preferentemente dichos
datos volumétricos en el calculc de los coeficientes viriales espe-=~=
cialmente en aquellos casos en que se tengan gases polares. Afortunada
mente el equilibrio liquido-vapor a presiones normales (ej. 5 o 10 atm
) no es considerablemente sensible a los coeficieptea de fugacidad em
la fase vapor y por lo tanto éstos no intrcducen un error que pueda -
ser significaltivo en el calculo del equilibrio de fases. Sin embargo-
a menos que la presidén sea baja, es me jor utilizar valores todavia -
aproximados para los segundos coeficientes viriales que suponer com-=-
portamientos ideales en la fase vapor o la regla de la fugacidad de -
Lewis.

GASES PUROS.

En el caso de gases nc polares puros Pitzer y Curl han ---
dado una excelente correlacion basada en la teoria de los tres parame

trcs de los estados correspondientes. Esta correlacion tieme la forma

siguiente:
PesByy = ¢y w e (r) ... (26)
— B R i"B R
RTc,
i
en donde:
Pc, = Presidn critica del componente i,
Tc1 = Temperatura critica del compunente i,
wy = Factor ascéntrico del componente i y

TR = Temperatura reducida para el componente i.

La temperatura reducida del componente i se define ccmo?
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T. = T i + o (27)

y el factor ascéntrico como:

8
\J)i & - ln( pl/ Pcl) - 1.0 e o o (28)

en donde Pi es la presidn de saturacidén de vapor del componente i a =
TR = 0,7 .
. A (0) (1)
Las funciones empiricamente definidas tB (TR) y fB (TR)

son las siguientes:

(0) _
fy (TR) = 0.1445 - 0.33 - 0.1385 - 0.121 .« o« (29)
Ty 12 P>
R R
fél)(TR) 2 0.73 + 0.46 = 0.50 - 0.097 - 0,007 . . . (30)
2 3
8 : : 4 o

dicha correlacjion proporciona muy buenos resultados para una gran va=-
riedad de gases no polares.

Para gases polares puros se ha desarrollado una nueva corre
lacidnbasada en una extensidn de la teoria de los estados correspon-

dientes y tiene la forma:

Pc,B (0) (1)
w
441 = f7(Tp) + HifB (Tg) « £y (p R'TR) ¢ ’liflﬁ(TR)
R‘!'ci
. e a(}l)
el simbolo Wy es el factor ascéntrico para los componen=-
i

tes polares homomérfos. Un homomérfo de una molecula polar es una mo-
lecula no polar que tiene aproximadsmente el mismo tamafio y forma que
la molecula polar. For ejemplo el homomérfo de la acetona es el isobu

tano.,
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Las funciones fgo)(TR) y t;l)(TR) se han definidc ane--
teriormente mientrss que la funcidn fr (/P R’TR) para el momento --

dipolo reducido:

5 2
10 Pc
/“R“ /“;1 o« o o (32)
Tci
en donde: Mg = 2 e o e (33)
Tci

)Ji‘representa el momento dipolo del componente i expresado en Debyes
en tanto que la presidn critica esta dada en atmosféras y la tempera-

tura critica en grados Kelvin.

t,‘. (/« R.TR) = =5.23722 + 5.665807 1n,a R
-2.1338 (1n p R)"- + 0.2525373 (1n/u R)3

T
R e e e (3W)

¢ 2.28327 (1n p R)2 - 0.264907 (1n/«R)3 )

+ 1 ( 5.76977 - 6.181427 ln/A -

La constante de asociacidn Wy &8 un término que refleja
la tendencia de un componente (ej. un alcohol) a asociarse con otra -
mclecula de él mismo para formar dimeros. La funcidn de asociacidén -
f.(TR) est4 dada por:

f‘(TR) = exp( 6.6(0,7 - TR) ) o o« o (35)
las contribuciones polares de éstas dos Ultimas funciones scn Gtiles-

a temperaturas reducida de 0.95 pero deben ser despreciadas a tempers
tura reducidas superiores en donde las interacciones scn pequedas. Si
f*R e8 menor de 4,, la ecuacidn que define a la funcidn £ ( )‘R‘TH)
no es aplicable por lo tanto dichas contribuciocnes deberin ser igno-=-

radas.
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La ecuacidén (31) fue desarrollada usando coeficientes vi-
riales para 50 substancias, 17 de las cuales no tenian constante de -
asociacién. En éstas se incluyeron compuestos tales como acetona, =~
diéxido de azufre, y dicloro-difluorometano. En algunos compuestos ==
representativos de asociacidén son etanol, metil-amina y acetato de --
metilo. La mayoria de los compuestos polares considerados son mencio-
mados después. Los errores promedio de los coeficientes viriales fue-
ron menores del 10 porciento y 10 cc/g-mol (O'Connell, 1967).

A temperaturas cercanas a la de Boyle, el segundo coeficien
te virial es negativo. Ya que la temperatura de Boyle es alrededor de
2.5 veces la temperatura critica, los segundos coeficientes viriales-
encontrados en el equilibrioc liquido-vapor son casi csiempre negativos
excepto en aquellos casos en donde los comyonentes dominantes en la -
fase vapor son muy ligeros (hidrdégeno, helio, neén). El segundo coe==
ficiente virial es una indicacidén de las fuerzas de atraccidm entre -
moléculas, y, en consecuencia, & cualquier temperatura Jada las mole-
culas més largas y las mds polares poseen segundos coeficientes viria
les mayores y negativos que las moléculas pequefias o no polares, en -
la siguiente fugura muestra los sugundos coeficientes viriales para -

etano, agua y nitro-metano comc una funcidn de la temperatura.
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Segundos coeficientes viriales
T para tres gases
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Los coeficientes parael nitro-metano altamente polar son -
los mas negativos. A temperaturas cercanas al punto de Boyle, ¢l --
valor absoluto del segundo coeficiente virial siempre decrece con una
elevacidén de temperatura. A temperaturas abajo del punto normal de -
ebullicidén, el segundo coeficiente virial es muy sensible a la tempe
ratura y su valor absoluto es frecuentemente muy grande.

EL COEFICIENTE COMBINADO.

Para estimar los coeficientes ccmbinadces BiJ sy las ecug=~=
ciones de correlacidén previamente mencionadas para componentes puros
han de ser usadas mediante reglas de combinacidén apropiadas para los
diferentes parametrcs.

Para el caso en que ambos componentes i y j sean gases no=-
polares, las ecs. (26), (29) y (30) dan B1J en donde Pcij reemplaza-

a Pci; Tcij reemplaza a Tci; Yy W 1j reemplaza a u)i. Las siguientes

reglas de combinacidén se recomiendan:

_ 1/2
Tcij = ( Tcich ) s & v (36)
wis L(wi'f QJ) -n-(}?)
2

VG . .VC 1 1,3

Pcij = “Tcij [ Pcz'c1 + Pchu&] (vci/3 + ch )3 s i @
Te, Te .

b8 J

en donde vc es el volumen critico,

Estas reglas de combinacidén se ve que dan buencs rcsults=-
dos en donde los componentes i y j tienen Lamafio y volatiiidades ei-<
milares. Cuandc los componentes i y j son muy diferentes en cuunto &

temafio y volatilidad, se requiese uns modificacidn smylrice ern la --—
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regla de las combinaciones.

Para el caso en donde i es una molecula polar y j es no ==

polar, las ecs. (26), (29) y (30) proporcionan B la ec (26) se -=—

ij’
usa para Tcij; la ec. (39) para W iyt
W = _1_(\\) + W ) * o o (39)

i) H J
> i

y la ec. (2) para Pcij.

Para el caso en donde ambos sean polares i y j, la ec. (31)

se usa para calcular Bij' En la ec. (31) 'l'ci es reemplazada por 'l‘ciJ
Pc, por Pc Yy w por W .
i i3] Bi Hij Yy yli por wlij' El momento dipo--

lo reducido esti dado por:

Py ® 100 M MiPy5 ... (40)
Tcij

Ademas se usan las siguientes reglas de combinacidn:

W = l(u (CV] ) l.l(ul)
Hij 5 81 + HJ

para Tc, K se usa la ecuacidén (36). Para PciJ la ec. (38) y para vlij

'vliJ= i(ni’ ylj) ...(42)

b}

La ecuacidén(42) no es confiable en donde hay alguna interaccién esps
cifica entre los componentes i y j como, por ejemplo, en el sistema-
cloroformo-acetona. Sin embargo se puede tener una buena sproxiamacidn
que concuerda con los datos experimentales por la adicidén de una =--
constante de interaccidn especifica a n g

Estas reglas de combinacidén son aproximadas y deberan ser-

usadas solo cuando no se tenga otra informacidn disponible.



LA NO-IDEALIDAD DE LA FASE VAPOR.

Un componente en una mezcla vapor muestra un comportamiento
no-ideal comc resultado de las interacciones moleculares; solo cuando
éstas interacciones son muy débiles o poco frecuentes se alcanza el -
estado ideal. E1 coeficiente de fugacidad Q i °8 una medida de la no
idealidad y la desviacidn de 4 i respecto a la unidad es una medida-
de la capacidad con que una molecula i interacciona con sus moléculas
vecinas. El cueficiente de fugacidad depende de la presifn, tempera--
tura, y composicidén en la fase vapor; ésta dependencia, en la regién-
de presiones moderadas descrita por la ecuacidn virial truncada esta
usualmente definida como sigue:

a) A temperatura y composicidn constantes, un increnento en
lapresién casi eiempre produce una desviacidn de @5 respecto a la --
unidad usualmente en la direccidn @44 1.

b) A presidn y composicidn constantes, un incremento en la-
temperatura casi siempre hace que ‘fi se aproxime a la unidad.

c) A presién y temperatura constantes, el efecto de la com
posicion sobre Qi es mas significativo cuando yy o8 pequeiia. Si ¥y =
esté cerca de la unidad, un cambio en la composicidén tiene relativa--
mente poca influenciasobre Q i Sin embargo, no es necesario que Q i
esté cercano a la unidad cuando y; se incrementa. En efecto, para un-
compcnente i pesado ea;i mezclado con un componente j ligero, sucede-
frecuentemente que ¢ i es muy cercano a la unidad cuando yg es nas -
Fequeiio que yJ.

A presibm, temperatura y composicion constantes el efecto =

de una molecula j sobre Q i es mas pronunciado siempre que j sea ===
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quimicamente muy diferente de i. En mezclas polares, en donde se pro
ducen interaccionee especificas seme jantes a las uniones de hidrageno
el efecto de la composicidn puede ser muy grande; un ejemplo bien -
conocido es8 el sistema es el sistema eter dietilico-cloroformo en =
donde las uniones hidrdgeno tiene lugar entre moléculas diferentes -
pero no entre moléculas iguales.

ya que en algunos casos el error introducido al no consi--
derar la no-idealidad es poco apreciable, y ya gue la temperatura --
puede tomar facilmente en cuenta tales no-idealidades, se recomienda
que las correcciones en la fase vapor sean siempre incluidas en los-
calculos del equilibrio liquido-vapor.

Fara ilustrar la importancia de las correcciones en la fa-
se vapor la siguiente tabla da los coeficientes de fugacidad en la -
fase vapor a lo largo de la linea de saturacidén liquido-vapor para -
los sistemas ternarios, uno a temperatura constante y el otro a pre-
8idén constante. Si bien, las presiones no son grandes, los coeficien
tes de fugacidad difieren de la unidad en 5-10 %. En el primer sis=-
tema las desviaciones significativas respecto al comportamiento ie=-
deal de los gases son una consecuencia debida a que los componentes-
(acetona,metanocl ,agua) son materiales polares capaces de formar =e--
uniones hidrdgeno unos con otros. En el segundo caso, los componentes
constan de moleculas no polares relativamente simples, (nitrdgeno, -
argdn, oxigeno) sin embargo, las desviaciones respecto a la idealidad

no son despreciables dado que siempre éstos materiales simples po---

seen segundos coeficientes viriales grandes a bajas temperaturas co-

rrespondientes a condicicnes de saturacidm.
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EFECTOS DE LA NO IDEALIDAD EN LA FASE VAPOR
SISTEMA: ACETONA(1)-METANOL (2)=AGUA(3) A 373.15 G.K,

FRACCION MOL VAPOR

PRESION
ATM. Y1 Y2 Y3 PHIL PHI2 PHI3
3.872 04635 0.326 0.039 0.903 0898 0.950
3.715 0,907 0.061 0.032 0.907 0.900 0.953
3.70¢ 0.317 04635 0.048 0.908 00904 0.949
3.348 0.458 60.36 20.18 20.91 80491 30.95
3.089 0,283 0.522 0.195 0.925 0.921 0.957
2.865 0.170 0.614 0.216 0.930 0.927 0.959

1.987 0.339 0.143 0.518 0,953 00949 0.971



LFECTOS CE La NO IDEALIDAD EN LA FASE VAPOR
SISTEMA: NITROGENO(1)-ARGON(2)-0XIGENO(3) A 143558 ATM.

FRACCIUN MUL VAPOR

TF P e

GeKae Yi Y2 Y3 FHI1 PHi2 PHI3
235 9583 « 0395 «0022 «G951 949 942
R3.2 o 7946 1214 50R40 954 «951 « 946
Y445 « 13806 « 1538 1366 957 «953 «949
R9 ey 336 2948 4016 963 « 960 «957

J1e3 o 1999 e 0048 e 7453 e 966 963 «9€0



LA FECUACION DF STIBBES=DUHEM.

Seg M uba propiedad extepsiva de unm aistems para una fase-
homogénew, M es funcidén de l& presidén P, de la temperatura T y del =-
pimerc de moles n, entcuces:

La diferencial total de M esta dada por:

N
dr + Bn + Y (2x dn
k )Pv — )'r.v 1_1\ 3n ‘P.'r.jfi &
e o @ (“3)
definiendo a ;1 como:
3 oM o oo (Lb)
"5 " )P JT, 344

entondes :

N
dn:kan) dr+\3M)Tudp+ Zi.dn o oo (45)
A7 *“n

dicha propiedad extensiva M esta relacionada con sus propiedades mola

M., « « o« mediante el teorema de Euler:

res parciales m >

1

M| =

m.n o v o (46)

M= i%i

")
"

1

diferenciandc la ecuacidn (46) oe tieme:
N

deZ 1 2_ldm e o o (47)

i=1 i=1
combinando las ecuaciocnes (45) y (47) dan como resultado:

N

\_.abhﬁ)pv dT O\L)P ‘ dP + _2-_ llil'lll1 = 0 ¢« o 0 (‘+8)
B '"n

i=1
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En el caso de que M = G, siendo G la energia libre de Gibbs:

\ é(}) = -S e o @ ("9)

’bT P.Vn
\ QG) = v e o o (50)

aP 'l'.VIl

\ G = i » e: e (51)

28,0 P

en donde f& es el potencial quimico, entonces la ecuacidn (48) da:
N
-SdT dF = .d = 0 o ¢ o 2)
+ v ii;_.l ny /‘1 (5

que puesta en términos de las funciones en exceso y para 1 mol de

mezcla:
nT=1
X, = ni = n
i~ - i
B
entonces:
E E . E
Sd'r-vdP~ind/ui=o e o (53)
i=1

pero dado que el potencial quimico puede relacionarse con el coefi--

clente de actividad de la siguiente manera:

de la ecuacidn (52) a T= cte. dr=0:

N
4G = Z_nid/Ai = wvaP Ce . (5W)
i=1 !
entonces:
Gy 2
[\ [¢] = vdP ¢« o o (55)
G=G1 p:p1
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para un gas ideal:

'-.I_RT_ 0-0(56)
P
substituyemdo (56) en (55):
P
AthR‘r g_P 000(57)
PlP

efectuando la integracién:

) . - . (58)

P

AG = nRT 1n
1

Lewis demostrd que los sistemas no-ideales pueden ser mane
jados partiendo de las ecuaciones sencillas deducidas para los gases
ideales, introduciendo dos nuevas variables termodinamicas que son =
la fugacidad y el coeficiente de actividad.

La fugacidad se relaciona con la energia libre de Gibbs --
para un estado inicial que se denominara con el indice 1 mediante la
siguiente expresidn:

G, =RT1lnf, +C e oo (59)
en donde C es8 una constante dependiente de la temperatura y de la na
turaleza de la substancia solamente. Debido a que no se pueden esta-
blecer valores absolutos para G se ha de elegir una energia G° que -
sirva de referencia para el cual exista también una fugacidad f° pars
dicho estado de referencia:

G° = RT 1n £° + C « v o (60)
restando (59) y (60) se tiene que para n moles:

G, - G° = nRT 1n fl . o . (61)

1
fo

de mamera que para n moles se temdra:
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6= n( G =-G°) . .o (62)
en donde G es el cambio de energia libre de Gibbs para pasar del =
estado de referencia al estado 1.

Si se conviene en definir al coeficiente de actividad como
la relacidén de fugacidades de cualquier estado termodinamico con la-
fugacidad en el estado de referencia se tiene:

y-_T . o » OB3)
tﬂ

entonces la ecuacidém (61) se transforma también para n moles en:
GanTln‘i .o-(6")
en donde G esta definido con el mismo significado que en la ecuacidm
(62).
De manera que para todos los componentes desde i=1 hasta =

N se tiene:

N
Gzz_niRTlnxi o s o (65)
i=1
Diferenciando la ecuacidn (65) respecto a n,:
N
}Ai=\gs\”n =m%11nh s » » (66)
», YUY A
tomando la funcién en exceso y substituyendola en la ecuaeidn (53):
: N
sfar - vFaP+ 2 xd(RT1a Y, ) = O ... (67
i=1

perc para P y T constates:

N

RT > xid(lnYi) = 0
i=1

N

> xa(lny,) = 0 ... (68)
i=1 i x :



- 39 -

LA FASE LIQUIDA.

Mientras la descripcidn termodinamica de las soluciomes -
liquidas no ha alcanzado todavia su objetivo final, se ha desarrolla
do hasta el grado de proporcionar una estructura usual y eficiente -
para calcular las propiedades de una mezcla liquida usando solo una-
cantidad minima de informacidn experimental usando teorias aproxima-
das de las soluciones ( Guggenheim (1952); Hildebrandt y Scott (1962
-1964); Rowlinson(1959);Prigogine (1957) ). En particular, un modelo
termodinémico puede proveer una herramienta muy eficiente para la -=
organizacidn y correlacién de los datos experimentales para lograr -
buenas estimaciones de las propiedades de los liquidos multicompo=--
nentes a partir de datos experimentales sobre sistemas binarios sola
mente. En ésta parte se describe el calculo de las fugacidades de =--
los componentes en mezclas liquidas multicomponentes.

LA FUGACIDAD EN LA FASE LIQUIDA.

La fugacidad de cualquier componente i en la fase liquida-

estd relacionada con su fraccidén mol x, también en fase liquida por-

L
la siguiente expresidn:

L OL

fi = ‘ ixifi s o w» (1)
en donde x i 8 el coeficiente de actividad del componente i mien--
Ok es la fugacidad del componente i en el estado de refe--

i

rencia denotado por el superindice O. Dicho estado de referencia es-

tras que f

un poco arbitrario, aiin cuando su temperatura debe ser la misma que
la de la solucidm , ambos, su presidén y compcosicidén pueden ser ele--
gidas arbitrariamente; para simplificar la notacidén, se va a omitir-

el superindice L y sinplemente se usara como fg .
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¥l coeficiente de actividad depende de la composicidn, tem
peratura, y presion de la solucidn liquida asi como del estado de re
ferencia elepido. La eleccidén del estado de referencia determina la-

normalizacion del coeficiente de actividad; cuando la presidnm, tem--

0
i

que definer al estado de referencia, Y i debe tener un valor bien -

peratura y composicion que determinan a f; corresponden a las mismas
definido.

Pars comronentes condensables (sub--criticos o ligeramente
supercriticos) que pueden existir como liquidospuros a temperatura -
igual a la de solucidén, es conveniente usar la normalizacidn ‘ i-bl
y para ccmronentes no-condensables (supercriticos) que no pueden -=
existir como liquidos puros a la temperatura de la solucidn, es con-
veniente usar la normalizacién ‘if*l cuando xi—ro Yy xf—vl.en donde
r es valido para algin suvlvente de referencia (arbitrario). Los com-
ponentes no-cordensables son discutidos un poco adelante.

CUEFICIENTES DE ACTIVIDAD , DEPENDENCIA DE LA PRE-

SION Y LA ECUACION D¥ GIBBS-DUHEM.

A temperatura constante, el coeficiente de actividad depen
de de la composicidén y de la presidén. Es deseable separar los efectos
de éstas dos variables independientes y ésto puede ser logrado usando

la siguiente relacidn termodinamica:

sk
dlny .- = Y3 s & = (2)
\ Bpxl)T'x RT

en donde ;i es el volumen molar parcial de i en la solucidén liquida.

La ecuacidn (2) proporciona la dependencia del coeficien--

te de actividad con la presidn. Esta puede ser usada para calcular -

el coeficiente de actividad Xi'a la presidn del sistema P a partir-
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de x ; 8 una presidn de referencia (arbitraria) P*, siempre ¥y cuando
la temperatura y composicidén sean las mismas.

La dependencia del coeficiente de actividad con la composi
cién no puede ser expresada mediante una relacidn termodindmica ana-
loga a 1la ec. (2). Sin embargo, la termodindmica da alguna informa--
cidn sobre la relacidn de los coeficientes de actividad y la compo--
8icidn por medio de la ecuacidén de Gibus-Dithem. Cuando todos los coe
ficientes de actividad en una mezcla de N componentes son evaluados-
a la misma temperatura T y presidn P’, estan relacionados uncs con -

otros por:
55 x,d(1n Y ipr)) = 0 T=cte. e« = £3)
i=1

para los propositos de computacidén, es deseable expresar los coefi--
cientes de actividad como funciones analiticas de las fracciones mol
usando solo tantas constantes empiricas como sca mecesario. Se han -
propuesto numerosas funciones con éste propdsito; las funciones de -
Margulles y Vam Laar son soluciones de la ecuacidén diferencial de --
Gibbs-Diihem, ec. (3) sujeta a condiciones (arbittarias ) de frontera
que determinan la solucidn de acuerdo con la normalizacidn empleada-
para los coeficientes de actividad. Sin embargo, en la utilizacidn -
de unafumcidén analitica para representar la dependencia de la compo-
sicibdn con los coeficientes de actividad, es necesario que todos los
coeficientes de actividad dados por aquella funcidn estén a 1. misma

tempersiura y presidén. Por lo tanto es mas conveniente escribir la ==

ecuacidn (1) ccmo:

r
i = ipo)xifg(P ) exp P N )]

RT

r
P
En la ecuadida (&) X ; @8 el coeficiente de actividad del
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ccmponente i a la temperatura de la solucién T, la fraccidém mol X 9=

y la presidn de referencia Pr. Yy para los componentes subcriticos, -«
r
fg(P ) es la fugacidad del liquido puro i a temperatura T y a presidn

r
P'. El cceficiente de actividad ‘ iP ) es, a temperatura constante--

una funcién solamente de la composicidn y no de la presidn de la solu

cidn. La ecuacidén (&) implica que Xiprla.l cuando xi-l.

Por conveniencia P’ se escogera como presidm cero y ;i se -
supone que no es funcidém de la presidén para componentes subcriticos.
Para éstos componentes en condiciones ale jadas de las criticas, se -
o -

el volumen molar saturado del liquido i puro a la temperatura T de la

introduce sclo un pequefio error 8i se supone que ;E es igual a vL

solucidn. La ecuacidén (4) se transforma en:
L

fg(Po) exp i r e e (5)
RT

fL = x ipo) x

i i

en donde el superindice PO designa a la presidn cero. La ecuacidn (5)
se usa para ccmponentes liquidos (subcriticos). Por conveniencia se-
ha de omitir el superindice PO en el coeficiente de actividad de ===
aqui en adelante.

LA _FUGACIDAD DE REFERENCIA.

La fugacidad de un liquido i saturado puro a temperatura T
es igual a la fugacidad del vapor saturado de i puro a la misma tem-

peratura T:

o(p?) _ s_8
fii-QiPi N (-

en donde (p g es el coeficiente de fugacidad del vapor puro de i a la

temperatura T y a la presién de saturacidm P;. Si Pz esta muy abajo -
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de la presidm critica Pci. (e : puede ser calculado a partir de la =

ecuacidm virial:

8 8
n Q] = 2' Byy - 1n(s}) e e e (D
L
en doade :
8 8
2f = Fi¥ = 1 + By
RT v;

Yy v: es el volumen molar saturado del vapor puro del componente i.
Un método alternmativo para calcular @ ; es el de la corre
lacidén de los estados corraespondientes de los tres parametros de --
Lyckman, Eckert, y Prausnitz (1965). Este método permite el calculo-
de @ : a temperaturas mucho més cercacas a la temperatura critica -
de i, mejor de lo que se logra con la ec. (7). La forma de ésta co--

rrelacion es:

log ‘Qi = (log&Q:)(o)+ W, (log ‘Q;)(l) .« o . (8)

9@y eg g HY

en donde W, e8 el factor ascéntrico, y (log

3
son funciones generalizadas de la temperatura reducida.

Se emplea una forma analitica de la ec. (&) para todas las
temperaturas reducidas entre 0.56 y 1.0 mientras que para bajaz tem-
peraturas se puede usar la ec. (7).

La fugacidad de referencia es la fugacidad de i liquidc¢ --

puro a la temperatura T y & la presidn de ref rencia arbitrariamente

elegida como cero. Utilizando la relacidn termodinamica para un liqui
do puro i:

(

d(ln £
dAp

vL
i

e oo (9)

L
1’):
T g
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La ecuacidén (9) puede obtenerse de la siguiente manera:

Como ya se dijo antes, para que exista el equilibrio entre
una fase liquida y otra vapor, el potencial quimico i debe ser el
mismo para cada componente en las dos fases. E1l término"potencial" -
es la fuerza motriz que hace posible la transferencia de material de
una fase a otra. La igualdad del potencisl en las dos fases para =--
cada componente indica que no hay tendencia de transferencia de masa
¥ ésto puede ser expresado como?

P : = )&I o » w (%)

Gibbs definid al potencial quimico de un componente puro -
como:

My =0= BH-TS ... (id)
en donde la entalpia y la entropia se refieren a 1 mol de material.
La energia libre por mol es equivalente al potencial quimico y es =
tal vez lo que mas se usa en general.

Como ya se ha mencionado antes, el uso del potencial qui-=
mico es un poco inconveniente, de manera que se va a buscar una -
transformacidén que sea equivalente a é1 pero mas manuable.

Si se diferencia la ec. (ii) y se combina el resultado con
la primera y segunda ley de la termodinamica, se tieme que para un =
componente puro:

d 4 = dH - TdS - SdT o oo (441)
de la primera y segunda ley se tiene:

dH = dUu + d(PV) = TdS + VdP o e -(iv)
de manera que

d/A:-SdTyvdp e oo £3)
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y para um procesc a temperatura constante dT = 0, y:

\BE )s = Y o o o (vi)

Ap T

La ecuaciém (vi) muestra que a bajas presiones el potencial quimico-
decrece rapidamente cuando la presidén también decrece. Si el potencial
quimico es finito a 1 atm. , éste tomar& valores negativos muy gran-
des a presiones cercanas a cero debido a que el volumen tiende & in-
finito. De otra manera, si /u es finito a bajas presiones, éste -—
tendra un valor positivo muy grande a presiones ordinarias. Esta con
sideracidén es importante dado que a presiones muy bajas ciertas gene
ralizaciomes (la ley de los gases ideales por e jemplo) pueden ser --
buenas sin considerar el comportamiento de las substancias. Esta -—
consideracidén permite relacionar a otra variable con el potencial =--
quimico y dicha variable viene a ser la fugacidad f, introducida por
Lewis y parcialmente definida como:

P = RT1n(f) + b o o o (vii)
en donde b es uma funcidn de la temperatura solamente y /1 esta re-
ferido a 1 mol de material. La ec. (vii) no determina el valor abso-
luto de la fugacidad, excepto en términos de la constante desconoci-
da b. La definicidn se puede completar si se toma como condicibén el-
comportamiento a presiones cercanas a cero.

Diferenciando la ec. (vii) a temperatura constante y com-
binando el resultado con la ec. (vi) se obtiene el resultado deseado

que para un componente i se puede escribir como:

L L
3(1n fi)) = Y3
3ap T RT

que es la ecuacidén escrita anteriormente comn el nimero (9)



= 4§ =

de donde finalmente s8¢ obtiene:

Lp

3
@3 Py exp(-_ti i
RT

fQ(PO)
i

) & o = (10)

La ecuacidén (10) es la ecuacidén de trabajo para el calculo
de la fugacidad de referencia para cualquier componente i puro en la
fase liquida. Los datos requeridos a cualquier temperatura T son:
Presidén de saturacidén de vapor, volumen molar liquido y datos volu--
métricos para la fase vapor. En las siguientes figuras se muestran -
las fugacidades y presiones de saturacidém como una funcidén del re---
ciproco de la temperatura para benceno y para el agua. A temperaturas
abajo del punto normal de ebullicidén hay una pequefia diferencia entre
la fugacidad del liquido y la presidn de saturacién pero a tempera--
turas superiores la diferencia se hace apreciable, cerca de la tempe
ratura critica la diferencia puede ser un factor de dos O mas.

Los datos de presidn de siruracidén se pueden relacionar --
con precisién mediante la ecuacién de Riedell que tiene la forna ===
general:

mP = c. + %2 . gT + G

C) + T

STZ + C6ln'l' e o o (ll)

eu domde , en general C, son constantes empiricas. Aln cuando éstas

> 1
constantes no estan escencialmente justificadas, ésta forma permite-
el uso de varias expresiono. de presidn de vapor existentes haciendo
algunas de las constantes igual a cero. Por ejemplo la ecuacidém de -
Anteine es una forma especial de la ec. (11) cuando 04 = C5 = 06 =0,

Se dispone de datcs de densidad para muchos liquidos comu-

nes, en condiciones de saturacidén. El volumen molar de liquido se en

cuentra a partir de la relacion simple:



-‘{»7-

vi = Peso molecular de i o » o (12)

Densidad del liq. i



Oy
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801
604
404
20+

1

Atmbsferas

- Fugacidad de referenc;a 6 s (»p’)
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8+
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2

or '
y presibn de saturacxg_n p® para
benceno

4
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1 4 I i
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2
$
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y presibn de saturacidén p® para 06+
el agua 04+

X
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02 (I T AN 1 N . 3 e
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1/Tx103 (°kt)

363°K




- 49 -

LA _ FUGACIDAD DE REFFRENCIA A PARTIR DE LOS ESTADOS

CORRESPONDIENTES.

Para liquidos que satisfacen el teorema de los tres parametros

de los estados correspondientes de Pitzer (1955) se ha desarrollado -

0(PO)

una correlacidén generalizada de f por Lyckman, Eckert y Praugse--

nitz (1965), la correlacién tiene la forma:

0(PO)
f _ (0) (1)

i = fR T + w i fR T ° s o (13)
P°1 Tci Tci

en donde Pci y Tci son, la presiém y la temperatura criticas respec-
tivamente para un componente i en tanto que Ww i €8 el factor ascén--
(0) (1)

trico de i. Las funciones fR y fR dependientes de la temperatura

reducida T / Tc.se han dado en forma tabular por Lyckman. Esta corre

i
lacién fue preparada por Pitzer (1955) usando datos generalizados para
temperaturas reducidas que fluctian entre 0.5 y 1.0.

Se usa una funcidn analitica para la correlacidén que calcula
las fugacidades de referencia para cualquier componente cuya tempera-
tura critica esta solo ligeramente abajo de la temperatura del siste-
ma y para la cual s8e usa la convencidén simétrica para los coeficientes
de actividad. Fn éste caso el volumen molar parcial usado para corre=-
gir el coeficiente de actividad a la presidn del sistema es un volu--
men molar parcial estimgdo a dilucidn infinita. La correlacidén parti-
cular usada en dicha estimacidn se discute um poco mas abajo.

La eficiencia de éste tratamientoc para componentes ligera--
mente supercriticos puede ser ilustrada con datos para el sisteﬁa -

nitrigenc-metano para obtener los parametrcs del coeficiente de acti-

vidad en un rango amplio de temperatura. Las correlaciones para la -
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fugacidad de referencia y los volumenes molares parciales estimados,
junto con los parametros de correlacidén de la ecuacién de Wilson para
los coeficientes de actividad, fuéron adecuados para conectar los da-
tos de presidn total de Cines (1953) con una desviacidén promédio de -
1.5 % sobre un rango de temperaturas reducidas de 0.79 a 1.23 para ni
trogeno. Por otra parte, el mayor error en la fraccién mol en la fase
vapor para éste sistema fue de 0.019, y la mayoria de las diferencias
entre los resultados calculados y experimentales fuéron menores de -
0.01., Sin embargo no hubo datos multicomponentes para establecer una-
comparacidén y ésto hace parecer que dicho tratamiento es el me jor de-
entre los que se encuentran disponibles para atacar el problema de --
los componentes a temperaturas arriba de su temperatura critica.

COEFICIENTES DE ACTIVIDAD.

El coeficiente de actividad para el componente i a presidn-
& (PO)
ero se denota ahora por ‘ i en ves de i para mayor facilidad
en cuanto a su representacidén. En los parrafos siguientes se entendera
que ‘ i siempre se referira a un coeficiente de actividad corregido
a presidn cero como se ha dicho anteriormente.
La variacién de los coefi:ientes de actividad com la compo-
sicidén se ve mejor expresado a través de una funcidn auxiliar gE que

es el exceso de energia libre de Gibbs definida por:

F N
& = Z xilnxi e o o (14)
RT

i=l
Se puede demostrar que cualquier coeficiente de actividad--

esta relacionado con el exceso de energia libre de Gibbs por:

RT 1n =( 9% '3 . . (15)
x o K ) T,P,n )

9 n, i

en donde:



L nimero de moles del componemte i.
ap = numero total de moles,

n
xi = i

By

SOLUCIUNES IDKALES.

Una solucidén liquida ideal es aquella en donde, a tempera--
tura y presién constantes, la fugacidad de cualquier componente i es
proporcional a la concentracidon de la que usualmente se toma la frac-
cién mol. Esto es, que a una temperatura T y a una presidn total del
sistema P, para cualquier componente i en una solucidén ideal se tiene:

fi = 8 x o » » (1)
en donde C{ i ¢8 una constunte de proporcionalidad dependiente de la-
temperatura T y de }a presidn P pero independiente de la composicidn-

xi'
Kay que hacer notar que de la ecuacidn:

L 0
f = leifi o.o(ii)

i
ya discutida con anterioridad, si se hace fg = R i entonces ‘ " 1
y s8i la ecuacién (i) es valida para un rango entero de composicidénm (

desde x; = O hasta x, = 1 ), se dice que la solucidén es ideal en el =~

sentido de Raoult. Para tal solucidén se cumple que a partir de la condi

cién inicial en xg = 1 que la constante de proporcionalidad R 8 -

igual a la fugacidad del liguido puro i a la temperatura de solucidn,
en cuyo caso las fugacidades son iguales a las presiones parciales, de
donde se obtiene la ecuacidn conocida como ley de Raoult.

En muchos casos la proporcionalidad simple entre f; Yy x. es

i

cierta solo para un rango pequefio de comprosicidn. Si X, es cercana a
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cero, todavia es posible tener una solucibén ideal de acuerdo con la -
ec. (i) 8in tener que igualar a R‘i con la fugacidad del liquido i -
puro, en cuyo caso se les llama soluciones diluidas ideales, circuns-
tancia que conduce inmediatamente a la ley de Henry.

La definicidn estricta de una solucidén ideal requiere que -
la ec. (i) sea valida no solo en las condiciones especificas de pre--
sién y temperatura de los datos experimentales sino también a tempera
turas y presidénes en su vecindad inmediata. Este hechc trae consigo =
una conclusidn interesante en lo concerniente a los efectos debidos a
cambios de calor y volumen de mezclado para una solucidn ideal en el-
sentido de Raoult. Para éstas soluciones se tiene que para cualquier
Py T:

fi(T, P) = fi(puro)(T"P)xi o o o (iii)

en donde por conveniencia se ha omitido el superindice L. Fntonces:

k}ln f, - :'1
2P )T' % RT
s o s Civ)
K d1n fi(puro)) = __'i
P x RT

siendo ;i el volumen molar parcial de i mientras que \ el volumen --

molar de i puro.

ACTIVIDAD Y COEFICIENTE DE ACTIVIDAD.

La actividad de un componente i a una temperatura T, a una-
presidén total P y a una composicidn x, esta definido como la relacidn
de la fugacidad de i en tales condiciones entre la fugacidad de i en-
el estado de referencia que se encuentra a la misma temperatura T de-
la mezcla pero a ciertas condiciones de presidn PO y composicidn L -

especificadas previamente:
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a,(®, B, x) = _Talfs Prx) c e (W)
& 0 .0
fi(T‘ P, x)
El coeficiente de actividad i 8 la relacidén de la activi

dad de i entre la la concentracidén de i de la que se toma usualmente =

la fraccidon mol de éste.

‘13 .i ..-(Vi)

La relacidn entre la energia parcial de Gibbs en exceso y el
coeficiente de actividad se obtiene primero recalcando la definicidén -
de fugacidad. A temperatura y presidn constantes, para un componente i

en solucidn:

8i(real) ~ Bi(ideal) it ri(idenl)

Se sabe adeuas que la energia libre de Gibbs en exceso esta

= RT 1ln f,

1(!‘0&1) * o o(Vii

dada por la siguiente ecuscién:

GE = Gysclucidén real, - G solucidén ideal a o o o (wiid)
{ > ¢ )

aT, P, y x la misma T, P, y x

diferenciando la ecuacidén (viii) respecto a n,, a T y P constantes se-

i

obtiene la energia parcial en exceso EE :

- B - E - E

i % Bi(real) -~ Bi(ideal) = s o Lix)
que substituyendo en la ec. (vii) se obtienes:
EiE = RT 1n fi(real) o o » ()

fi(ideal)

y substitayendo éste resultado en la ec. (i) se obtiene:

EiL = RT 1n fi o o o (xi)

Qx,
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De acuerdo con la ec. (i) , una solucidén ideal es aquella =--
en que el coeficiente de actividad es igual a la fraccidén mol; si se ==

hace que la fugacidad de referencia sea igual a R-i s8e tiene:

a, = Y % = i o o o (xii)

Para una solucidén ideal la ec. (i), £, es igual a R-ixi y -
por tanto, para una solucidén ideal, 4 =lya =x. La substitucidn
de la ec. (xii) en la ec. (xi) proporciona un resultado que ademas de -

ser importante es muy atil:

21’3 = RT 1a Y, e e v (xddd)
la substitucién en la ec. (xiv) definida en relacidn a la de Gibbs-Dlhem

pero para una funcidn en exceso:

N

ol EE niiiE o & & (%iv)
i=1

da la siguiente relacidén de igualdad muy importante:
N
- B <
g, = RT ZL_ x. 1ln i o o« (XW)
i =i £

en donde gE es la energia molar parcial de Gibts para M = G.

COEFICIENTES DE ACTIVIDAD A PARTIR DE LAS FUNCIONES

EN EXCESO PARA MEZCLAS BINARIAS.

A unatemperatura fija, la energia molar parcial de Gibbs en-
en exceso gE en una mezcla depende de la composicidén de la mezcla y --
haciendo una pequefia extensidén, también deperde de la presidén. A pre---
siones bajas o moderadas, lejos de las condiciones criticas, el efecto-
de la presidn es suficientemente pequefio para poder ser desyreciado y =
por lo tanto no se considera en ésta parte.

Si se considera ahora una Pezcla binaria en donde la propieda



des en exceso se toman con referencia a una solucidn ideal en dénde la-
fugacidad de referencia para cada componente es la del liquido puro a =
la temperatura y presidn de la mezcla. En éste caso, cualquier expresidnm
para la energia molar de Gibbs en exceso debe cumplir las siguientes dos

condiciones de frontera:

g = 0 cuando x, = 0

g = 0 cuando x, = 0
La solucién no-trivial mas simple que obedece tales condiciones de fron
tera es la siguiente:
gE = AXy X, oo (xvi)
en donde A es una constante empirica con unidades de energia, caracte--
ristica de los componentes 1 y 2, que depende de la temperatura aunque-
no de la composicidn.

La ec. (xvi) inmediatamente da la expresidn para los coefi-=-
cientes de actividad Y'l y 12 por substitucidn de ésta en la ecua-
cidén que relaciona a los coeficientes de actividad con la energia libre
de Gibbs en exceso que es la ec. (xiii):

Se tiene que de la ec. (xv) para un componente i :

E :
g = RT x, ln Y 1 e o o (xvii)

pero también:

x = 1 . o o o (xviii)

que substituida en la ec. (xvii):

E
p &i < Rr 1n { 5 . o . (xix)

y derivando parcialmente la ec. (xix) respecto a n, a presién y tempera



tura constantes:

E - E
&Bn'l‘gi) =gi=RT1n‘i ¢ & n (xx)
-ani Ty P, nj#i
de donde:
RT 1 (2o 8
Yy = 2l2E
3n1 Fu By nj;!i

ecuacidén que aparece con el nlimero (15).

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 mode-
los (ver Hala (1958) ) y se puede hacer ficilmente dentro de la termodi
namica y estructura computacional de éste trabajo. Aun cuando éstos mo-
delos 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 ecuacidn es una generalizacidén semiem--
pirica de la ecuacidn de Flory-Huggins que se tratara en detalle al ver
la solucidén del problema usando la teoria de grupos. La ecuacidén de ==

Wilson contiene dos parametros ajustables por par (mezcla binaria):

N N
E —
= - S x,1ln X, .« .. (16)
-~ 2. N Y.%ll\ij il

RT 1

en donde:

P\ij

L
vy exp{'()\i;j § kii)] . s 5 (19)
vi RT

En la ec. (17), v? y v? son los volumenes molares de liqui
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do de los comvoneiter juros y & x'ij - )'ii) es un término de energia
determinado eupiricamente y que esta relacionado con la diferencia de =
energias cohesivas entre los pares i-j e i-i. Para una buena aproxima--
cidn, ésta diferencia de energias se considera independiente de la tem-
peratura en un rango modesto de temperaturas.

Cuando se substituye la ec. (16) en la ec. (15) la expresidn

resultante para el coeficiente de actividad es la siguiente:

lnxi-l.-ln[ x; N ij\ }_ k/\ki ... (18)

}_:1 X5 Ny

Solo aparecen constantes binarias en la ec. (18); los parame
tros ,\ii’ /\jj' A . etc. son iguales a la unidad. Para una soclucidn

binaria la ec (18) se reduce a :

1n Yl s - ln(xl 4 Al.le) * xz& A l|2 = A 211 \X
x; +N; 2% Xy *&a 1%y
. L] . (19)
- N Ny - P
ln ‘ 2" ln(x2 + ”‘2,1*1) X, 1,2 ——2al
Xy *Ny %3 Xy ®ip 1%
e « o (20)

la figura siguiente miestr: los coeficientes de actividad para tres =-=-
sistemas binarios calculados con las eca. (19) y (20). Una solucidén ji--
deal es aquella en que A 12 ° I\‘,_l = 1; la desviacion de los parametros

respecto a la unidad es una indicacidén de la no-idealidad de la solucidn.
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Si ambos A 1.2 ¥ A, | son mayores que la unidad, la solucidén ==e-=
] ]

E< 0), si -~

muestra desviaciones negativas respecto a la idealidad ( g
ambosson menores que la unidad las desviaciones son positivas respecto-
& la idealidad ( gE) O ). Es posible que un parametrc pueda ser mayor -
que la unidad mientras que el otrc no, en tal caso, las desviacicnes ==

respecto a la idealidad nc son grandes.

VENTAJAS DE LA ECUACION DE WILSON.

La ecuacidén de Wilson tiene dos caractrristicas que la hacen
particularmente G(til en aplicuciones de ingenieria.

Primero, ha sido desarrollada como una funcidén dependiente -
de la temperatura, por lo tanto tiene al menos un significado tedrico -
aproximado; como una buena aproximacidén se puede considerar a las canti

dades ( N\ n..) oy (N ij " »~ "j) comc independientes de la tem-
J

iy ~ ii
peratura scbre un intervalo modesto de temperatura., Esto significa que-
los parametros cbtenidos a partir de los datos a una temperatura pueden
ser usados con razonable confianza para predecir los coeficientes de ac
tividad a otra temperatura cercana a la de los datos, una ventaja impor
tante en el disefio de equipo de destilacién a presidn cinstante en donde
la temperatura varia de plato a plato.

Cuando la temperatura es constante, la ecuacidn de Wilson sa
tisface la ecuacidén diferencial de Gibbs-Diihem a regimen isotérmico e =
isobarico: N

E&l x,d(laY )y p =0 . . . (21)

sin embargo, cuando T no es constacte, ls ecuacidén de Wilsen también sa

tisface la ecuacidn diferencial de Gibbs-Diihem a regimen isobarico:



N

:Z_ x4 ¥n x S hE o o & £22)
i1 1 L] —3
e RT
en donde:
N
p - o
Ah - L(mezcla) %;l xi hi

siendc h; = entalpis iel compcnente i en su estadc de referencia.

La dependencia de la tecperatura con la energia libre de --
Gibve en exceso gE de acuerdo con la ecuacidén de #ilson hace posible ==
estimar el calor de mezclado a partir de los datos isotérmicos de la --

energia libre de Gibbs mediante 1a relacidn exacta:

he = - 72 B(EE;‘T)) C.(23)
‘aT P, X
cuando se supone que ( Tk ii) y ( ij = jj) son independien

tes cCe la temperatura, el caior de mezcladc para una mezcla binaria es:
p F

E _ XA AN j
B = xl[ ST \(xl'z SNE xzx ) \(X‘...(z

X, +A\ x }~xz
X1 *Ag 2 2 2 1%

ecuacidn que parece dar resultados burdos pero razonables especialmente
para sclucicnes no-ascciativas (Orye (1965) ).

Segundo, el modelo de Wilson para una solucidn multicompo---
rente requiere solamente de parametrcs que rueden ser obtenidos a partir
de datos de mezclas binarias. Esta caracteristica proporciona una venta
ja econdmica importante ya que el trabajo experimental requerido para -
caracterizar a una mezcla multicomponente se ve considerablemente dismi
auido. La extensidn de la ecuacidn de Wilson para una mezcla multicompo
nente a partir solamente de datos tinarios no requiere de suposiciones

adiciovnales.
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Para una mezcla de compcnentes i y j, los dos parametros --
N ij Yy ’\ji pueden ser obtenidos a partir de datos de equilibrio --
liquido vapor binarios. En principio solo se requiere un punto experi--
mental (x, y, T, y P) y algunas veces es posible obtener una buena esti
macidén de los parametros a partir solamente de la composicidén azeotro--
pica y punto de ebullicidén. En general sin embargo, es necesario tener-
una serie de datos putuales ya sea isotérmicos o isobaricos.

Se han calculado parametros de Wilson para alrededor de un -
centenar de sistemas (incluyendo sistemas que contienen componentes su-
percriticos tratados en forma no-simétrica) completamente miscibles y -
binarios para los cuales se tenian datos disponibles reales. Estos sis-
temas incluyendo hidrccarburos, alcoholes, éteres, esteres, cetonas, --
agua y nitrégeno incluyendo ccmpuestos sulfurados y halogeunados. En to-
dos los casos se encontrd que la ecuacidén de Wwilson pudo representar --
muy bien a los datos experimentales. Parece ser jue €6 la e jor ecuae===
cidn de dos parametros, mas apropiada para una gran variedad de mezclas
y se ha observado que cuando se comparan 1os resultados de ésta ecuacidu
con las de Margulles y la de Van Laar de dos parametros se encuentra qu
la ecuacidn de Wilson es tan buena como las otras dos y en muchos .asce
hasta me jor.

Las ecuaciones de Van Laar de dos parametros scn:

1n ‘ 1= A -
(1 + Axl/BxB)
o = % (29)
1n x z * B

2
(1 + Bxa/Axl)

Las ecuaciones de Margullesde des parametros son:



.y

[\ ¥ N

ln Y, = ( Al.z + 2‘1(‘2,1 - Al'z) )

. . . (26)

x

ln 2 ( A2,

+ 2x2(A1'2 - Az'l) )

1

en donde ‘1 > Y A, son los valores limitantes de 1ln Y§, ¢uando la-
A L]

composicidén del componente considerado tiende a cero por ejemplo para -

1n ¥ 1 se tiene:

Al.Z = 1na ‘ 5 cuando xl =0
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COMPOSICIONES VAPOR CALCULADAS A PARTIR DE DATOS
X=T A UNA ATMOSFERA DE PRESION,

SISTEMA: ETANOL (1) -HEXANO(2)

EXPERIMENTAL Y1l CALCULADA

X1 TysGKe Yl WILS. VAN L
0.045 333.3 0.255 0.248 0,202
0.102 332.3 0290 0.304 0.304
0.235 331.6 0.325 0.333 0.368
0,275 331.4 0,330 0,336 0.370
0.330 331.1 04340 04340 0.368
0.412 331.2 0350 04347 0.362
0,548 331.5 0,360 0,360 0.352
0,667 331.8 06370 0,379 0.359
0,750 332.5 04395 04403 0,381
0.848 334.9 0,468 0,464 0.453
0.920 339.0 0.580 0,573 0.583
0,940 340.5 0.635 0.627 0.645
ERROR ABS.PROM, 0.006 0.021
LAMDA(1+2) = 0.9522 A = 0,021

LAMDA (2+1) 0.2713 R 1.570



COMPOSICIONES VAPOR CALCULADAS A PARTIR DE DATOS
X-T A 318,15 GRADOS K.

SISTEMA: NITROMETANO(1)=-TETRACLORURO DE CARBONO(2

EXPERIMENTAL Y1 CALCULADA

X1 PyATM Y1 wILS. VAN L
L0459 .3782 0.130 0,147 0.117
.0918 .3910 0.178 0.191 0.183
.19564 . 3986 0.222 0.225 0.247
.2829 .3981 0.237 0.236 0.262
.3656 .3966 0.246 0.243 0.264
<4659  ,3932 0.253 0.251 0.261
<3366 .3906 0.260 0.258 0.259
<6065 .3859 0.266 0.266 0.259
.6835 3778 0.277 06279 0.266
.8043 . 3682 0.314 0.318 0.304
<9039 L2824 0.408 04410 0.611
<9488 .2249 0.528 0.526 0.540
ERROR ABS,PROM, 0,006 0.011
LAMDA(1+2) = 1156 B = 2.230

LAMDA(291) = .2879 B = 1,959
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COMPOSICIONES VAPOR CALCULADAS A PARTIR DE DATOS
X=T A UNA ATMOSFERA,

SISTEMA: ACETONA(1)=AGUA(2).

EXPERIMENTAL Y1 CALCULADA

X1 TeGK, Yl WILS. VAN L
0,010 361.0 0.335 0.314 0.288
0.023 356.2 0,462 04494 0,476
0,041 349,2 0,585 0.618 0.613
0.120 339.4 0.756 0,756 0,772
0.264 335.0 0.802 0,801 0.810
0,300 334,3 0.809 0.807 0,812
0,446 333.2 0.832 0,825 04817
0,506 332.9 08370 «8320 822
0,538 332.7 0.840 0,837 0.825
0.609 332.1 0.847 0.847 0.836
0.661 331.7 0.860 0.857 0.R47
0.793 330.6 0.900 0.884 0.888
0,850 330.3 0.918 0.908 0.911
ERROR ABS.PROM, 0.010 0.018
LAMDA(1+2) = 41173 B = 24392

LAMDA(241) 4227 B = 1.479
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La tabla No, 2 presenta las composiciones de vapor calcula=--
dag para el sistema etancl-hexanoc a una atmésfera de presidn. Los cdalcu
lvs fueron hechos con las ecuaciones de Wilson y Van laar; los parame--
tros en ambos casos fueron obtenidos aplicando técnicas de minimos cua-
drados a partir de datos x-T a presidén constante. La tabla No. 3 presen
ta calculos similares para el sistema nitro-metano y tetracloruro de --
carbeno a 40 °C arriba de su temperatura critica de solucidn. Para éste
sistema, igualmente que en la tabla No. 2, la ecuacidén de Van Laar pre-
dice la separacidn de faa’s que es, por supuesto incorrecta. La tabla -
No. &4 presenta las composiciones de vapor calculadas para un sistema =
isobarico acetona-agua que tiene un rango de ebullicidén de 30 °C. Las -
tablas Nos. 2, 3 y 4 muestran que la ecuacidm de Wilson da una buena -

representacidén de los datos, mejor que la de Van Laar.
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La ecuacidn de Wilson de dos parametros parece ser la mas a-
decuada para representar los datos de equilibrio liquido-vapor y amplia
el conocimiente del comportamiento de fases a partir de datos fragmenta
dos. Esto es especialmente verdadero para sistemas de soluciones de al-
coholes con hidrocarburos, sistemas que no pueden ser descritos con pre
s8icidn por medio de cualquiera otra ecuacidén de dos parametros. Como =
ilustracidén posterior se considera la mezcla etanol- 1, iso octamo 2 a
50 °C. Los datos son de Kretschmer. A ésta temperatura, el sistema mues

tra azeotropia a P= 3}8.mm Hg y X, = 0.5941. Las presiones de vapor -

s
3t

despreciando la imperfeccidn de la fase vapor e igualando la fugacidad-

de los componentes puros son P. = 220.9% mm Hg. y P; = 146.47 mm Hg. ,
de los componentes puros a la presidn de saturacidénm de vapor P: s los -
coeficientes de actividad en el punto azeotrdpico son:

b =y ¥ L
P

()

= 2,18

Y2

N‘u. I.U

Los valores de los parametros de Van Laar A y B pueden ser -
facilmente determinados a partir de los coeficientes de actividad azeo-
trépicos. Se encuentra que A = 2.20 y B = 2.23. Estos parametros co-
rresponden a los coeficientes de actividad a dilucidén infinita: x;>=
9.0 y ‘;: 9.3. La determinacidén de I\l.2 y I\?_'1 de la ecuaciodn-
de Wilson es mas complicada y requiere de soluciones por medio de algo-

ritmos de convergencia mas elaborados; los parametros de Wilson a pare--

tir de los datos azeotrdpicos se encuentra que A = 0.1y h\a 1 =
L] ,

0.25. Estos parametros corresponden a los coeficientes de actividad a -
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dilucidn infinita ‘;°= 2.1y :>= 9.9, aunque en éste caso se han-
obtenido valores razonablemente precisos de los pardmetros de Wilsom y
Van Laar a partir de los datos azeotrdpicos ya que el azedtropo formado
estd cerca del punto medio del rango de concentracidén. La siguiente fi-
gura muestra una comparacién de los coeficientes de actividad observa--
dos contra les calculados para el etanol en un rango de dilucidén de al-
cohel de x £O.4. Las predicciones estan basadas en datos azeotrdpicos.
Se han dibujado tambien las curvas comparativas de composicidén de vapor
calculadas de los datos isotérmicos x-P por las ecuaciones de Wilson
y Van Laar. La superioridad de la ecuacidn de Wilson se hace evidente y
se ve que la ecuacidn de Vam Laar predice erroneamente la separacidn de
fases para el sistema etanol- iso,octano a éata temperatura. Los parége
tros usados para las curvas son A = 2.79 y B = 1.879 para la ec. de
Van laar mientfns que para la de Wilsom se tiene que A 1,2 = 0.0765 y

N = 0.2506.

2.1
SIGNIFICADO DE LOS PARAMETROS.

Aunque la diferemcia de energias )'ij - *‘11 de la ecuacidn
de Wilson no tiene una definicidn rigurosa y no puede ser calculada a -
priori, es sin embargo posible ver la tendencia en ésta cantidad. Los -
parémetros 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.

Por ejemplo la reduccidén de los datos isotérmicos x-P para-

un nimero de mezclas de acetona muestra que los psrametros de Wilson --

entre 45-50 °C. varian de acuerdo con lo cualitativamente se prevee:
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Estos parametros muestran que la interaccidén 1-2 como pro--
cede a partir del disolvente fisico tetracloruro de carbono, con ben-
ceno (en donde se cree que tiene lugar una interaccidén débil) a los -
componentes que forman uniones de hidrégeno con la cetona. Las magni-
tudes relativas de las energias de interacciéa se muestran en la si--

guiente figura.



K)

xperimental (°

1

- 73 -

92.0 T : T Y T
Sistema ternario isotérmico
Nitrbogeno <
90.0 - Argém ol =
Oxigeno 4
P=1000.0mm Hg
880 | FEcuacidn de Wilson [e7a) -
Femperaturas de punto de burbu-
o ja de datos binarios . 83.8. 1L
DBA solamente
860 | =
(o]
8ao | & .
820 | 4
9
80.0 gé) | ip ] e A
82.0 84.0 86.0 88.0 90.0 92.0
T Calculada (" K)
=l 5 5 T L L 13 T T LE
ook Sistema ternario tsotérmico
: 5 Titr:’)p_vnu "
Argon 00
0.8 Oxfgeno B ]
oq} 1ose-o0 Ry
Comparacién de resultados, cal ’ ]f “)(?(}””” H‘u-
culados y experimentales usando Ilcuacion de Wilson 0
la ¢cuacién Wilson 0.6
é)
0.5} 0
041
©
03} . »
0.2
(0]
011
0 I 1 1 1 L 1 | 1 I
O 01 02 0304 05 06 07 08 09



- P -

Primero se considera un sistema ternario formado por aceto--
na-acetato de metili-metancl a 50 °C. los datos han sido reducidos a la
obtencidén de los parametros de las ecuaciones de Wilson y Van Laar. Los
parametros estan dados en la tabla No. 5. Las composiciones del vapor -
ternario y las presiones totales fueron calculadas, primero usando la =
ecuacidn de Wilson y la de Van Laar para los coeficientes de actividad.
En las siguientes dos figuras de hace una compara:idén entre los resulta
dos calculados y los experimentales en la que &e muestra que la ecuacidm
de Wilson predice mucho mejor la composicién en la fase vapor que la ec.
de Van Laar. Los datous experinentales fueron obtanidos por Severns (1955
). Los datos del mismo autor sirvieron para determinar tambiém los pa=--
rametros de las ecs. de Wilson y de Van Laar para tres pares binarios -
que componen el sistema acetona-clorcformo-metanol. Para los ternarios-
ycalculadas sus composiciones vapor basadas en datos binarios solamente,
también se comparan con los valores experimentales usando figuras. Este
sistema es particularmentebueno para probar las propiedades predictivas
de la ecuaciém de Wilson ya que la mezcla ternaria consiste de un bina-
rio con desviaciones negativas respecto a la idealidad (acetona-cloro--
formo) y dos con desviaciones positivas. El eqiolibrio liquido-vapor ha
sido correlacionado con la ecuacibén de Margules, pero se requirié un ni

mero mayor de constantes.
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COMPOSICIONES DE VAPOR CALCULADAS PARA UN SISTEMA DE TRES
COMPONENTES USANDO LOS PARAMETROS OBTENIDOS DE DATOS BINARIOS.

SISTEMA: ETANOL (1)=-METIL CICLOPENTANO(2)=-RENCENO(3) A 1 ATM,

EXPERIMENTAL ' CALCULADO
T4GK, coMP, X Y Y WIL
336.1 1 0,067 0.25R 0.258
2 0.846 0.658 0.661
3 0.107 0.084 0.081
338.8 1 0,747 0.497 0.502
2 0.075 0.232 0.223
3 0.178 0.271 0,275
335.8 1 0.690 0.643? 0.436
2 0.182 0.403 04401
3 0.128 0.165 0.165
340.8 1 0.879 0.594 0.603
2 0.068 0.296 0.2R3
3 0,053 0.110 N.ll6
337.1 1 0.124 0.290 0.300
2 0.370 0.365 0.365
3 0.506 0.345 0.335
334.0 1 0,570 0.386 0.383
2 0.359 0.538 0.562

3 0.071 0.076 0.075
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LIMITACIONES Dk LA ECUACION DE WILSON.

La ecuacidm de Wilsom posee dos desventajas que sin embargo
no son muy serias:

Primero, la ec. (10) no es muy apropiada para mezclas de 11
quidos parcialmente miscibles. Si la ec. (16)es substituida en las ecua
ciones claésicas de la termidinémica, se encuentra que la ecuacién de -
Wilson no puede tomarse en cuenta para un sistema de miscibilidad limi
tada, pero ain predice en el punto de consolucidn que es inmiscible, -
sobre el rango entero de composicidén, Wilson (1964) ha demostrado como
su ecuacidén puede ser modificada a expensas de incluir un tercer para-
metro, y Orye (1965) ha propuesto una ecuacidén similar a la de Wilson-
que puede predecir la inmiscibilidad sin ma@s parametros adicionales y-
que conserva las mismas ventajas que la de Wilson. Con respecto al e--
quilibrio multicomponente, sin embargo, se ha restringido en éste tra-
bajo a todos aquellos sistemas cuyo equilibrio liquido-vapor puede ser
descrito completamente por la ecuacidn (16).

Segundo, no es posible encontrar valores para los parame---
tros de Wilsen que reproducen maximos y minimos en el coeficiente de -
actividad, Este comportamiento se encuentraen mezclas de cloroformo --
con alcoholes, afortunadamente ésto no constituye un defecto serio ya-
que las ecuaciones proveen una buena aproximacidn para el coeficiente-
de actividad escencialmente sobre todo el rango de composicidn y como-

se mostrd para el sistema acetona-cloroformo-metanol, los parametros =

obtenidos dan una descripcidén muy adecuada del equilibrio de fases ---

para éste sistema ternario. Se ham encontrado conjuntos de p arametros-
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de Wilson que conducen a maximos y minimos en el 1ln x y, pero tal com=-

portamiento parece estar confinado a sistemas virtualmente ideales, y

a una banda estrecha de valores de n{ entre 0.8 y 1.2. En ésta regidn
existen otros conjuntos de parametros que dan una dependencia monoe--

ténica de Y sobre x. (Incidentalmente las ecuaciones de Van Laar no

permiten ni maximos ni minimos en los coeficientes de actividad aunque
las ecuaciones de Margules, Black y la de Van Laar modificada 8i lo =

hacen).

COMPONENTES NO-CONDENSABLES EN LA FASE LIQUIDA.

La fugacidad de un componente no-condensable en la fase li-

quida estd fundamentado en los modelos antes mencionados:

P
L _ * (PO) oL v,.dP
fi 2 i x; fi exp 5 . v w (27)
RT
en donde, de la misma manera:
& 0
(P) -
OL _ (PO) r vy® dP
fi = Hi.r = Hi,r exp[ . i,r 5w e (28)
P. RT
» (p0)/. - .
i = Coeficiente de actividad del componente i tratado en forma
no simétrica corregido a presiodon cero.
2 = Fraccidén mol del componente i en la fase liquida.
;i = Volumemr molar parcial del componente i en la fase liquida.
H§P°) = constante de Henry para el componente i en el disolvente
i,r
de referencia r a su presidn de saturacidn.
(P}
Bi 5 = Volumen molar parcial & dilucidén infinita del componente
L]

i en el disolvente de referencia r.



Fn donde se supone que el velumen molar parcial de un com--
ponente no condensable es el volumern molar parcial a dilucidn infini-
ta, y éste es independiente de la presiém pero depende de la composi-
cidn del disolvente mezclado.

Las constantes de Henry pueden ser determinadas a partir de
los datos de solubiliidad.

VOLUMENES MOLARES PARCIALES A DILUCION INFINITA.

Resulta dificil encontrar datos de volumenes molares par---
ciales. Lyckman (1965) ha presentadc una correlacidén semiempirica que

tiene la2 forma:

5 00
kR, . f(p"zT\ ... (29)
R’Ifc2 Cl'rc2

en donde:

f = Una funcién universal.

;5’= Volumen molar parcial a dilucidén infinita del componente (2)
en el disolvente (1).
Pc2 y T02 = Presién y temperatura criticas del componente no conden
sable (2).
T = Temperatura de la solucién.,
R = Constante de los gases.
C1 = Densidad de energia cohesiva del disolvente (1),

( C es ¢l cuadrado del parametrc de sclubilidad).
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La funcidén f fue determinada a partir de datos reales limi-
tados. Dado que la presicidn de la ecuacidn (29) no es muy buena, de-
berad ser suficiente sin embargo, dado que el equilibrio liquido vapor
usualmente no es muy sensible a v, excepto a muy altas presiones.

En la siguiente figura se muestra la funcién f.
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Para una sclucién multicompcnente, el volumern moiar parcial
se supone que €& una fraccidn volumétrica promedic del disolvente de-
los volumenes de log volumenes molares parciales binarios a dilucién-

infinita:

N
x, v, v®
) J.L:l ivi'ig
v? = e« o o« (30)
N
% &
I
en donde j se suma scbre todos los componentes condensables desde 1 -
hasta N.
COEFICIENTES DE ACTIVIDAD Y LA CONVENCION NO - SIME
TRICA.

La ecuacidn de wilson ec. (18), es una ecuacidén en dos pa--
rametros para una mezcla binaria. Los datos de equilibrio vapor-liqq&
do no estan cercanos a las condiciones criticas y por ello mismo son-
lo suficientemente precisos para justificar el uso de dos parametros
en adicidn a la constante de Henry. Por lo tanto, se decidid simpli-- .
ficar la ecuacidn de Wilson a un parametro haciendo A = 0, en ==
donde i @s el soluto supercritico gaseoso, y j es el disolvente. Esta
simplificacidén aln siendo arbitraria, puede ser parcialmente justifi-
cada ya que A J<§ Aij'
Para componeﬁtee no-condensables, la convencidn no-simétri-

capara los coeficientes de actividad puede ser usada. El coeficiente-

de actividad de un compomente no condensabl€en una mezcla multicompoe

nente esta dado por:

1n ‘: = ln[ '\i,r \ - x; e o o (31)
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en donde ’\ix es el parametro de Wilson para el componente no con-
densable en el disolvente elegido de referencia r.

BEl modelo para la determinacidén del parametro de Wilson -
para las interacciones no condensables es el mismo que se definid -
antes excepto que en éste caso se va a usar el volumen molar parcial
a dilucidén infinita para el componente no condensable.

v A
I\ij= - b oxp[- )‘i]- 11\ . .. (32)
v>® RT
i,J
en donde j es un componente condensable.

DOS COMPONENTES NO - CONDENSABLES EN SOLUCION.

Para la interaccidn entre dos componentes no condensables
iy j en la fase liquida (y también para um condensable con un hipo
tético), se supone que la diferencia en energia es cero:

)*13'7“11‘)*i3°)‘33‘° e oo (33)
e
I\ij- i e oo (34)

Vi

Ay vy ... (35)
J

en donde ;i Yy ;; son los volumenes molares parciales a dilucidnm

v

infinita de loa componentes no condensables i y j en la fase liqq&

da multicomponente.

ESTIMACION DE LOS PARAMETROS DE WILSON.

O'connell demostrd en 1964 la siguiente relacibén termodi-

namica :
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8% = 7

& |
. L H
Lim (Y Dajsorvente 3= 12 (X gigorvente r{ -2d)
xi~00 x{'O Hir
entonces: - o« (36)
gy ® Nyl Mo c . (D)
H, .

ij
de manera que 8i no se tiene un parametro de Wilson para un par par
ticular i,j 1la ec. (3P) puede ser de utilidad para calcular el pa-
rametro requerido A 15 partiendo de las dos constantes de Henry =
Hir y Hij' y el pardmetro binario A‘ir' en donde r es el disole--
vente de referencia.

La ec. (37) es una relacién termodinamica rigurosa basada
en la ecuacidén de Wilson de un parametro. Sin embargo, debido a la-
naturaleza aproximada de la ec. (31), los parametros binarios para
un gas en dos disolventes diferentes obtenidos a partir de los da--
tos experimentales binarios, pueden no obedecer ésta relacidn. La -
experiencia sin embargq, muestra que para calculos en el rango com=-
pleto de concentraciones para unc o mas componentes condensables, =
el uso de la ec. (37) conduce a mejores resultados. El1 disolvente -
de referencia debera ser el componente condensable mas pesado para-
el cual haya los mejores datos binarios para componente condensable
=no condensable. Fn el rango medio de concentraciones, el uso de to
dos los parametros de Wilson disponibles, pueden dar a menudo me jo-

res resultados.

Las siguientes tres tablas presentan un ejemplo para un -
sistema multicomponente conteniendo un componente no condensable. =
Para éste sistema ternario metano-n-butano-n-decano, los datos de -

Sage y Lacey suavizados y extrapolados se usan para la comparacidn.
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COMPOSICIONES DE VAPOR CALCULADAS PARA UN SISTEMA DE TRES
COMPONENTES USANDO LOS PARAMETROS OBTENIDOS DE DATOS BINARIOS,

SISTEMA: METANO(1)=N BUTANO(2)=N DCAND(3)

EXPERIMENTAL

X Y
0.109 0.948
0.178 0050
0.713 0.002
0.104 0.893
0.358 0.105
0.538 0.002
0,099 0,827
04541 0,172
04360 0.001
0,095 0,737
0.724 0.262

0.181

0.001

CALCULADO
Y
0.928
0.070
0.002
0.857
0.141
0.002
0.784
0.214
0.002
0,710
0.289

0.001

A 27.218 ATMs344.26 GK,
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COMPOSICIONES NDE vaPOR CALCULADAS PARA UN SISTEMA DE TRES
COMPONENTFES USANDO LLOS PARAMETROS OBTENIDOS DE DATOS BINARIOS

SISTEMA: NITROGFNO(1)=METANO(2)=N DECANO(3) A 68,046 ATM,

EXPERTMENTAL CALCULADO
T 6K comp, X Y Y
310.9 1 0122 0994 .1203
2 .2392 .900 .8786
3 L7486 <0006 .0011
1 0870 .8997 <9084
? .0262 100 <0911
3 .8868 .0003 .0005
46,2 1 0528 <4990 5237
2 J1225  .500 <4740
3 JR247 <0010 .002?
377.6 1 0540 <6965 5222
2 .1126 500 .4713
) R334 0035 L0064
410.9 1 0120 0895 1050
2 .2010 .900 8750
3 <7870 «0-10 5.020
1 0960 8937 8917
2 L0216 100 L0941

3 «8824 « 0063 «0142



Los parametros binarios para los tres sistemas binarios se obtuviéron
ajustando los datos de Sage y colaboradores. El parametro de Wilson -
para la interaccidn metano-butano se obtuvo usando la ec. (37). Mien-
tras los resultados de la primera de éstas tablas no son extremadamen
te buenos, debido a la sensitividad de las concentraciones en la fase
vapor que da pegquefios errores en la concentracién de metano en el 1i-
quido, sin embargo los resultadcs scn satisfactoriamente buenos.

Otro ejemplo de un sistema multicomponente conteniendo no--
condensables se ilustra en la segunda de las tablas. En ésta, el sis-
tema ternario nitrdégeno-metano-n-decano contiene dos compcnentes no=-
condensables. Los datos ternarios obtenidos por Azarnoosh (1963) em -
donde dos de los conjuntos se tomdron de los datos de Sage (1950) para
metano-decano y de Azarnoosh (1963) para nitrdgeno-decano. Aqui otra-
vez las composiciones de vapor predichas son extremadamente sensibles
a pequefios errores en las composiciones liguidas, sin embargoc los re=-
cultados son bastante satisfactorios.

Desafertunadamente no hay suficientes datos aplicables para
probar adecuadamente ésta éstas correlacionés para sistemas contenien
do componentes no condensables. Perc se piensa que para sistemas mul-
ticomponentes, se pueden obtener resultados moderadamente buenos ya =
basados en la experiencia. Se considera que el factor limitante es la
precisidn a la cual el sistema puede ser tomado antes de que éste no-
pueda estar completamente descrito para las idealidades de la fase va

por por la ecuacidén virial truncada hasta el segundo término,

TEORIA DE GRUPOS Y ESTRUCTURA MOLECULAR PARA EL

CALCULO DE LOS COEFICIENTES DE ACTIVIDAD,

Una forma alternativa de calcular los coeficientes de activi
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dad de una mezcla multicompcrente no ideal es la siguiente, conoci-
da como teoria de grupos, eh la cual se trata a una solucién como =
una mezcla de grupos que forman a los componentes de una mezcla. ==
Dicho método proporciona una forma de calcular los coeficientes de-
actividad teniendo datos para otras mezclas en las cuales interven-
gan los mismos grupos estructurales en otras moléculas y en otros -
medios. Por ejemplo las mediciones simples de un sistema binario al
cohol-parafina pueden ser empleados para estimar los coecifientes «
de actividad en cualquier concentracién y para cualquier sistema al
cohol-parafina con una desviacidén maxima dentro del 10 porciento -
en el log del coeficiente de actividad.

Este es un medio itil de relacionar a los coeficientes de -
actividad con la estructura molecular y de haer estimaciones practi
cas de equilibrio de fases para procesos de separacidn, para siste-
mas difficiles de medir y para checar puntos experimentales indivi--
duales.

En algunos trabajos publicados tales como el de Deal, C. H.
, Deer, E.L., Papadopulus, M.N.; IND. ENG. CHEM. FUNDAMENTALS, (
1962) muestran las ecuaciones para correlacionar coeficientes de ac
tividad a dilucidn infinita en base a las estructuras de un soluto-
y un disolvente. Estos modelos sugieren que en cualquier medio di=--
solvente el exceso molal parcial de emergia libre de solucidn de --
una molecula como soluto se puede tomar como la suma de las contri-

buciones individuales de cada uno de sus grupos y de éstas contri--

buciones dependen de alguna manera del nimero y clase de grupos es-

tructurales que forman el medio.
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Redlich, Deer, Pierotti y Papadopulus ( ) han tomado recien
temente un modelo similar de la interaccidn de grupos para calores --
de solucidén que correlaciona calores de mezclas hidrocarbonadas y ha
resultado algo satisfactorio que ademas prueba ser Uutil en sistemas -
polares. o habia extensidn de un modelo de grupos para el exceso de-
energias libres o coeficientes de actividad, sin embargo aparecid =--
recientemente ( ).

Este trabajo sugiere un modelo a las soluciones de grupos --
a partir del cual s: puede estimar el coeficiente de actividad en -=-
base a las contribuciones de grupos no solo a dilucidn infinita sino-
que también es aplicable a concentraciones finitas. Fstas estimaciones

son en general menos precisas que las de Pierotti pero requieren --

menos datos.

SOLUCION DE GRUPOS.

Con la idea de que un grupo es cualquier unidad estructural-

tal como -CHZ- , -OH , -CH

en las cuatro suposiciones siguientes:

2OH y etc. el presente modelo se fundamenta

1) E1 exceso de energia libre molal parcial o simplemente -=-
el logaritmo del coeficiente de actividad de un componente, es supues
to como la suma de dos contribuciones, una asociada con las interac==
ciones de los grupos estructurales, mientras que la otra estad asocia-
da con las diferencias de tamafio molecular. De manera que para el so-

luto molecular j en cualquier solucidén estd dada por:
_ s G
lnfy= 1n ¥ j + 1n 1 3 s« o« (1)

I1) La contribucidn asociada con las diferencias de tamafio -
molecular se supone que estd dada por la relacidén de Flory-Huggins -

expresada en términos del nimero de atomos constituyentes diferen---



tes de hidrdégeno. Para el soluto j en solucidn con los componentes-

i:
8 n n
1n X i = 1n 5 Ii + 00“343 1. - = II e o o (2)
S x.n S x.n
= 1 i1 fx1 > - &
en donde:
B, = Nimero de Atomos (diferentes de hidrdgeno) en el com-
ponente molecular i.
x, = Fraccidén mol molecular del componente i.

i

Y la suma se efectila sobre todos los componentes en la solucidn.
III) La contribucidén producida por las interacciopes de los

grupos moleculares se supone que es la suma de las contribuciones -

indivuduales en el estado convencional de referencia del medio cir-

cundante. Para el soluto molecular j conteniendo los k:

lnY(i:z.!vkj(lnrk-ln\"'K) e e oo (3)
k=1
en donde:
ij = Nimero de grupos del tipo k en el componente solu=-=
to j.
rk = Coeficiente de actividad del grupo k en la solucidm
referida a un estado arbitrario de referencia.
[‘; = Coeficiente de actividad del grupo en el medio, en

su estado de rererencia. Vicho coeficiente de actividad estd refe--
rido al mismo estado que ( e
Aunque la nuevs clase de estadc de referencia al cual estan

referides los coeficientes de actividad individuales por grupo es =

artitrariv y en realidad no ce requiere que esté definido, normal--
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mente sera supuesto como una mezcla de grupos puros, igual que el es-

tado de referencia para el soluto molecular j como un soluto puro.

IV) Finalmente las contribuciones individuales por grupo --

(r k) en cualquier medio conteniendo grupos de clases dadas son su

puestas solo como una funcidén de la concentracidén de los grupos:

T = 20X 4 ceen X)) e . (W)
en donde: %

_ V) X

x = funcion del grupo k = j=1 kj 3

M

&
H
)

i

Asi por ejemplo, el medio de la solucidn presentado por el

alcohol n-heptilico puro, es considerado como el mismo formado por =

una mezcla equimolal de metamol y hexano, ya que las concentracio=e-

nes de grupos hidroxilo y metileno ( metilo = metileno ) son las --=-

mismas en las dos mezclas.
La distincidn entre los postulados I, II y III entre dos

clases de contribuciones al 1ln ‘ j es necesaria, ya que el exceso

entropia de mezclado causado por los efectos del tamafio no pueden

asociados con la: interacciones de los grupos. Asi el postulado II -

representa a aquella parte asociada con la diferencia en tamafios mo-

leculares de soluto y su medio circundante y es un término de entro-

pia. Se podrian hacer algunos perfeccionamientos al postulado II en-

la evaluacidn del efecto del tamafio, sin embargc la evaluacidén empi-

rica dela contribucidn del postulado III compensa cualquier error.

Consecuentemente, el volumen se supone que es proporcional al nlmero

de atomos (diferentes de hidrigeno) en una molecula.

Las contribuciones de interaccidn de grupos del postuladc III
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estan deriv-das de la suposiciin de que la emergia libre total causa
da por lacs inte:racciones de grupcs es dependiente solo del grupo del
medic circundante y, de acuerdo con ésto, es independiente de como -
o de que manera estén conectados los grupos. Esta suposicidn parece-
estar de acuerdo con el hecho de que las fuerzas interatdémicas son -
de corto alcance y la interaccidn significativa ocurre solo entre --
las moléculas vecinas mas cercanas, que sSon en su mayor parte grupos
no limitados. Hay que hacer notar que solo a través del postulado II
se hace una distincidn entre medios que tienen la misma constitucidn
de grupos pero diferentes constituciones moleculares.

La suposicidén de que solo las contribuciones de grupos in--
dividuales son funciones solo de las concentraciones de los grupos -
(postulado IV) que permite que los datos experimentales sean aplica-
bles de un sistema a otro diferente que contenga a los mismos grupos.
La forma de ésta funcidn de composicidn estd abierta a la izquierda
para evitar distorcicnes innecesarias que podrian ser introducidas -
si se usara una expresidn tan restringida como por e jemplo la de Van
Laar. En la practica es satisfactoria una relacidén grafica de compo-
sicidn derivada directamente de un conjunto apropiado de datos expe-
rimentales., Se pueden hacer interpolaciones y extrapolaciones de las
curvas de 1ln ( g con la ayuda de la restriccibén de Gibbs-Dithem y -
que muestra que se aplica si loa coeficientes de actividad calcula--
dos a partir de las curvas de { son termodinamicamente consisten-

Kk
tes.

El uso de éste modelo es bastante directo. Esto implica el

uso de los postulados I, IJ, y III a un conjunto apropiado de datos
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TABLA 1, COMPARACION ENTRE LOS CUEFICIENTES bt ACTIVIDAD LIMITANTES
CALCULADUS Y MEDIDOS PARA ALCOHOLES Y PARAFINAS EN AGUA,

LOL.OE GAMA

COMPUESTO MEDIDOU CALCuULADL
METANOL Ue28 0.29
ALCOHOL ETILICO Ve6b 0,75
ALCOHOL N=PROPILICO 1.19 l.26
ALCOHOL N=BUTILICO l.68 1.77
ALCOHOL N=-AMILICO ce28 2.28
ALCOHOL N=GCTILICO 3.97 3.85
ALCOHOL N=-DECILICO 5.18 4,88
N=PENTANO 3.70 3.71
N=HE XANU 4423 4,30
N=HEPTANO 4e74 4,88
N=0CTANO S5.62 5,46

A 16 OGRADOS C,
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de Y ; para eatablecer un conjunto de puntcs de 1ln [ . in {-1; -
para cada grupo implicado; construyendo las curvas T g para cada ==
grupo, que por conveniencia, son extrapoladas para incluir el rango
entero de concentraciones de grupos y normalizadas de manera que =-
rk = 1 cuando xk = 1; finalmente aplicando éstas relaciones de --
[ con los postulados I, II y IIl para estimar los valores de ‘ i
en algin sistema nuevo que contenga los mismos grupos. Generalmente
el sistema base mas aproriado es aquel que cubre el rango mas amplio
de concentraciones de grupos de manera que minimiza extrapolaciones
subjetivas. Por otro lado la eleccidn de un sistema base que sea todo
lo aproximado posible en caracteristicas al sistema para el cual se-
van a hacer las estimaciones, por supuesto se espera que dé me jores-

resultados.

PRUEBAS DEL MODELO.

Las pruebas del modelo con un nimero limitado de casos, ==
los cuales sin imyportar, cubren un rango muy amplio de tipos de solu
ciones comc lo muestra la tabla de la hoja siguiente. Las estimacio-
nes caen generalmente dentro del 10 por ciento del valor del 1n j*

Mezclas de grupos metileno-hidroxilo. En base a datos bina

rios de metanol-agua de Ferguson ( ) en la fig. 1, las curvas de -
ln T o contra i‘ mostradas en la fig. 2 fueron determinadas por me=-
dio de los postulados del I al IV.

De éstas curvas se obtienen buenas estimaciones de los va--

lores de 1n | 4 en una variedad de sistemas. Se compararon estimaes
ciones binarias de mezclas de alcohol etilico - heptano en la fig. 3
con los datos de Ferguson, Freed y Morris ( ) que estan dentro del

rango de alrededor del 15 porciento del 1ln ‘ j a traves de todo el -
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TABLA II, COMPARACION ENTRE LOS COtFICIENTES DB ACTIVIDAD LIMITANTES
CALCULADOS Y MEDIDUS PARA AGUA EN ALCOHULES.

H20 = 1.5 GRUPU =0H

LOG.VE GAMA

ALCOHOL MEDIVLO CALCULADO
METANOL 0,25 0,23
ALCOHOL ETILICO 0642 0e42
ALCOHOL N=PKOPILICO 0e49 0.52
ALCOHOL N=BUTILICO Ved5 0,60
ALCOHOL N=OCTILICO 0.63 075

ALCOHOL N-DECILICO 0.63 0,79
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rago de concentraciin las mayores desviaciones ocurren en los limites
( la cilucili: iulizita ) para una serie de alcoholes en heptano y --
viceversa, que estan de acuerdo con los datos de Fierotti, Deal y --
Deer ( ) como se mue:ztra en la fig. (4), aunque hay algunas desvia-
ciones sistematicas.

Los valores limitantes para las parafinas en alcahol etili-
co y etilen - glicol se comparan en la fig. (5); estén muy de acuer=
do para las parafinas en alcohol etilico pero no esta tanto para el-
etilen - glicol que estuvo dentro del 25 por ciento del 1ln x 3* Esta
GQltima discrepancia podria deberse a la suposicidém de que los grupos
metilenc en etilen- glicol son equivalentes a los grupcs metiio del-
metanol. |

Dado que las curvas mostradas en la fig. (Z) incluyen el 100
por ciento de grupos hidroxilo, prueba que es interesante comparar =
éste medio con agua pura. Consecuentemente, con la suposicidn de que
el aygua es equivalente al 10C por ciento de grujos hidroxilo, una ==
comparacion de coeficientes de actividad limitantes calculados por =
medic de éste metodo y medidos para alcoholes e hidrocarburos en agua
s¢ muestran en la tabla I. Fn vista de las aproximaciones que se ===
han hecho, la precisién es sorprendentemente buena, confirmando asi-
las dos suposiciones y la val.idéz de las curvas [ para éste caso. -
¥l mgua disolvente corresponde a grupos hidroxilos puros y se supone
posteriormente gque una molecula de agua disolvente es equivalente a-
1.5 hidroxilcs, en una compuracifn de coeficientes de actividad calcu
lados y wedidos para el agua en alccholes estéd dada por la tabla II-

en Jonde lus resu.tades son bastanie buenos.
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Este método no esta limitsdo a mezclac binarias, lus coefi-
cientes de actividad de los correspondientes calculados en una mez=--
cla terciaria compuesta por agua, n-propanol y n-octano concuerdan =
muy bien con los valores medidos como se indica en la tabla IIT.

Mezclas de grupos nitrilo y metilero. Las interacciones de

los grupos nitrilo - metileno y otros grupos nitrilo deberan diferir
in poco de aquellas para grupos hidroxilo. Asi en éste caso, una prue
ba del modelo de soluciones por grupos prcbaréd ciertos aspectos no -
encontrados en el caso de los grupos hidroxilo - metileno antes men-
ciomado.

Para llevar a cabo dicha prueba, los coeficientes de activi
dad de los grupos nitrilo y metileno han sidc calculados a partir de
datos experimentales en los compuestosbinarios de acetonitrilo y pen
tano, mismos que se muestran en la fig. (6), y los coeficientes de =
actividad por grupc aparecen en la fig. (7). Las comparaciones entre
los coeficientes de actividad limitantes tanto medidos como calcula-
dos, estédn dados en la tabla IV, en donde, se aprecia que ambos es--
tan de acuerdo.

Grupos mas complicados. Sin embargo solo se han considera-

do grupos relativamente simples, un grupo puede ser tomado como ===
cualquier estructura simple pero conveniente, como se menciond antes
en consecuencia, si una molecula puede ser dividida en dos o tres -=-
grupos, para los cuales se conocen sus cceficientes de actividad de-

la molecula original en éste medio. Varios ejemplos se han calculado

y la comparacidn de los coeficientes de actividad medidos muestra =--

que estan de acuerdo { tabla V ).
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TABLA V. COMPARKACION vt LOS CUEFICIENTES vk ACTIVIUDAD LIMITANTES CALLULADOS
Y MEDIUOS vk SULUTUS POLIFUNCLUNALES EN UISOLVENTES ACUUSUS.

TEMP .

G.Ce

17
60
60

25
80

25

25

SULUTO POLI-
FUNCIONAL A=-8

ACETOACET.ETIL
CH3CUCHZCUUC2HS
gUTCELLOSULVE
C4HZ=U=C2H4UH
PARA=ALDEHIDO
(CH2CHV) 3
ADIPATO LE ETIL
DIETIL «F URMALD,
CHZ (uCeHS5) 2
ETER VIMETLOLIC
(CHZ2=0CH2) 2
DIETIL FURMALD.
CHZ (0CeH5) 2

UISULVENTE

g-

AGUA
AGUA
ALUA

AGUA
AGUA

METANOL

MEIANUL

URUFUS SULUTU
AUB
ACETOUNA

cTIL FUKMATO

ALCOUHOL ETILICU
eTER OIETILICU
ETek DIMETILICO

PRUPIONGETILU
eTER DIMETILICU
METIL=-ETIL ET,
ETerk DIMETILICU
eTek DIMETILICO
ETek DIMETILICO
METIL=-ETIL ET.

LG OM
A OB

[V -1}
le72
065
2el>
leld

Ce&b
le20
l.68
0e34
Vede
0e34
Ue43

LO GAMA A=y

CaLC.

MED o

1.75
le74
2404

3,42
2o 09

Oece



SOLUCIUN ANALITICA DE  GRUPOS.

Como ya se dijo antes, existe otra forma alternativa de cal
cular los coeficientes de actividad mediante la solucién analitica -
de grupos que viene acompaiiada de una extensidén de ideas en el trata
miento de mezclas en términos de interacciones estructurales de gru-
pos que emn detalle son los siguientes:

1) Una reduccidn adecuada de los coeficientes de actividad-
obtenidos experimentalmente para lograr dos parametros por par bina-
rio de grupos estructurales en un sistema especifico o grupos de =---
sistemas. Estos parametros son un poco analogos a los del procedi---
miento convencional descritc antes al tratar a la fase liquida usando
la ecuacion de Wilson por moleculas,la diferencia esti en que para =-
el presente caso se emplean parametros por grupos no por moleculas.-
Para mezclaé que contienen un nimero mayor de grupos que de especies
moleculares el arreglo de los parémetros puede ser um poco mayor que
el convencional, sin embargo para muchos casos practicos, éste es --
substancialmente menor.

2) Fl uso de éstos parametros de una mamera inversa no solo
construye los puntos base a los sistemas originales sino que los pro
Yecta dentro de otros sistemas que tienem los mismos grupos estructu
rales. La precisidn de tales proyecciones varia un poco de caso a =--
caso dependiendo de éstos factores y de la validéz de los datos base,
lalongitud de las proyecciones y de las limitaciones inherentes del-
procedimiento. No obstante, dicho método muestra una gram promesa ==
como uu medio para mane jar datos de fases en el célculo de procesos-

de separacidn.
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Simbolos usados.,

" M

GE =

n

q = (af-sFBr)
2.3RT

Superindices.

FH =

Subindices.

-
L=
"

Parametros por grupos, para los grupos k y 1.
Energia libre en exceso.

Namero de moles.

- FH
FH > x. ¥
Relacién de tamafios. = Vi / (i=1 = i) 5

Entrdpia por asociacién de tamafio ( de mezclado)

N
Fraccién de gruvo = Zni i’/ Zl > R
i=1 i=1
- N
Fraccidn mol = i . z
n, i=1

Coeficiente de actividad por grupo.
Coeficiente de actividad molecular.
Nimero de grupos.

Contador del nimero de tamafios en la molec. i.

Referente al contador de tamaros.

Relacionados con las moleculas i y j.
Relaciomados con lcs grupos Kk, 1 y m,

La presencia del grupo k en la mclecula i.

Dichas variables pueden estar expresadas en cualquier siste

ma de unidades en el cual la fuerza y la masa no estan definidos de-

una manera independiente.



SOLUCION ANALITICA Dk GRUPOS.

Conceptualmente la solucidn analitica de grupos ( ASOG ) -
surge de la solucidén de grupos de Wilson, un poco aproximada y su ==
descripcidn tiene muchos elementos comunes particularmente en las --
etapas iniciales. E1l potencial quimico o simplemente el 1ln del coefi
ciente de actividad de un componente i en solucidén es tratado como -
la suma de dos términos como ya se dijo antes:

G

1n Y 3= 1ln x iH + 1ln x 3 o & o« (1)

no obtante éstos dos términos pueden ser tomados como dominantemente
entrdpicos y entalpicos respectivamente, ésto es debido a que la se=-
paracidén de ellos es evidentemente clara desde el punto de vista ppéc
tico.

Fl .término del tamafio es tratado de una manera parecida a =
la de Flory-Huggins.

1n 5" =1n R, + 0434 (1-R ) « » 5 %B)

aqi, R, es la relacidén de grupos soluto al nimero total de grupos em
la molecula promedio de liquido:

FH
f,ow Vi c . (3)

%E ;;FHX
AES SN T

en donde V¥ son los numeros del tamafio de grupos en cada una de las-
especies moleculares en la solucidén y la suma se toma sobre todas =-
las especies; sin embargo Ri es analogo a la relacidn de volumen y -
sc ha ienido cuidado al tratar a Y consistentemente igual que los ==
volumenes de grupos reales.

Fl término de interaccidn es tratado como la diferencia ==

entre las contribucicnes por grupo que se originan en la solucidén y-
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en los estados de referencia moleculares; éstas contribuciones se -
suman sobre todos los grupos de interaccidn que rodean a la molecula

soluto de interés. Asi:

= N
lny(i’=‘z_lvki(lnfk-1nfi) Tl

1 donde y ki ®° el nimero de grupos de interaccidén de clase k en -
» molecula i, la suma se toma sobre todos los grupcs de la molecula
>luto, y T es una funcidn sencilla de la comvosicidn de grupos ==
ara ambos, la solucidén T y el estado de referencia de la molecula-
fquida T 1. E1 término ( se toma con el mismo valor para todas --
s mesclas moleculares que contienen la misma composicidén por grupo.
® puede ser intorprefada como un coeficiente de actividad por grupo
eferido a un estado hipotético de referencia constituido solamente-
or gruros puros. Si la funcidén para | satisface la relacidén de --
ibbs-Diihem en términos de gruros, la correspondiente la correspon--
iente | para moleculas también satisface a la misma relacién.

En torno a éste punto, en el presente trabajo se da la ex--
ensidén de la solucibén de grupos tomando una forma analitica defini-
la para la funcidén de ¢ .,

En su forma original,el métodc de solucidn por grupos re--=-
quiere de un rango completo de datos binarios base para definir la =
dependencia de U sobre las fracciones de grupos y esta restringido -
en la practica a sistemas teniendo como maximo dos grupos. E1l uso de
una forma analitica elimina la necesidad de un rango completo de da-
tos base partiendo de sistemas binarios y que puede extenderse a 6is

temas multicomponentes que tengan muchas clases de grupos y hace po-



sibies lus céalculve en la computadora. Sin embargo en principio la--
funcién ypars €  pedria ser coalquier expresidn que fuera capaz de =
repressrtar la tender~ia de la energia libre en exceso, la ecuacidn-
¢e Wilsorn es la que se usa aqui y funciona con un amplio rango de --
sistemacs,

Fn éste caso, la forma de la ecuacidn de Wilson en la repre
tentacilr de lcs coeficientes de actividad por grupos estid represen-
tade por la ec. (5), para un grupc en una mezcla conteniendo a los =
Brupse 1, cy eceey M.

N

N
InF  =-ln Z X, a_. +0.43|1-% % %k ..
.4 3 i ki :

i=1 i=1 N

m:lxm &4m

en donde 8

" representa a los parametros Linarius por grupos qus =
. . g B e . N

son analcges a los parametros binarios para moléculas, las sumas se-

toman sobre tcdos los compcnentes de la mezcla incluyendc K con la =

relacidn a a = 1, eiendo X la fraccidn de grupo. La frac

ke - %0i T Yma
cidén de grupo psra el grupo k estd definida como la relacidén del ni-
merc total de grupcs de todas las clases en la mezcla, Para el grupo

K s€ tiene:

N
X, Y.
X, = __dm? K . & w (8)
N N
Z , Zvy
izl i k=1 ki
«n doade " x " representa & las fraccicnes mol, Yy . estd definida
&i

awi.teri-rpente y las suman se toman sobre todos los grupcs K y 1os ==
ot (nentes i vi la sclucidn.

u

Pars €l caso de una sclucidon conteniendo solo dos grupos, -

«(5)
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la ecuacidén (5) toma la forma:

X X.,a

a0 | = -ln(X + xa‘l.z) + 0.4}‘4[ 1- _ "1 - _T272,1
Ky = Xghy g)  Whg = Agmp )
X X, a
ln ¢ 2 = -1n(1(2 + Xlaz.l) * 00“3!‘[1 = ____2_____ = __&2_ ]
(X2 + Xlaz'l) (Xl + Xzal'z)

. . . (7)

En las figs, (1) y (2) se muestran algunas curvas tipicas -
de 1n [ 1Y i1n ¥ 2 contra xl Yy se nota que somn un poco similares pero
escalonadas en relacion a las curvas de 1ln ‘ contra x y que unen -
satisfactoriamente los valores de | derivados de loc resultados ---
experimentales para los casos presentados. Fn éstos casos incidental
mente son los mismos presentados por Wilson, los trazos implicar jue
las proyecciones similares a todas aquellas presentadas por éstoug ==

autores pueden ser calculadas por el método generalizado agui,
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La aylicecidn de iau ecuaciones desde la (1) hasta la (6) -
requarere de lus tres puntos siguientes:

a) Definicidn de los :rupos que van a ser tratados y su res-
pectivo nimerc de grupos.

b) Calculo de los parametros de grupos a partir de datos ex-
perimentales con los grupos de interés involucrados.

c¢) Calculo de los coeficientes de actividad para la nueva =
mezcla. Ahi hay sin embargo, un rango considerable de elecciones en =
su uso respecto a la numeracidn y definicidn de los grupos que seran
usados respecto a la base experimental de los datos que van a ser con
siderados en un problema dado.

Normalmente, ambos, la interaccidén y el tamafio de los grupos
de una molecula son elegidos de una manera mas facil y me jor como a--
quellos grupos quimicos separables que pueden ser esperados en una =
base quimica para interaccionar unicamente y los grupos respectivos -

\,k,i y Yy fH , 8e toman directamente de acuerdo a la constitucidn
de las moléculas.

En base a los puntos anteriores, la acetona podria estar --
constituida por dos grupos de interaccidn diferentes que son dos gru-
pos metilo y un grupc carbonilico y tres tamafios de grupos. Sin embar
go siempre que la consistencia termodinamica de los resultados con=---
cierna, las iientilades de gruyo y ;onteo de éstos puede ser asignada

en cualquier forma deseada y el tamafio de la cuenta de los grupos no-

necesita ser la suma de los grupos de interaccidn contados. Cualquie-
ra de éstas asigraciones deben, por supocsto, ser consistentemente =

uradas en la leterwinacidn y aplicacidén de los pares de parametros. -
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La acetona podria ser tratada como un par de grupos metils y un grupo
carbcnilico como grupos de interaccidén y cuatro tamafios de grupos ~--
(para dar una medida del tamafio real), o dos metilos, un carbon carbo
nilico como grupos de interaccidn y cuatro tamafios de grupos, ksto =--
proporciona una gran flexibilidad en la conexifn o unién de los resul
tados experimentales; sin embargo como se ilustrara mds abajo, se van
a hacer proyecciones fuera de un sistema dado, es deseable que se ha-
gan elecciones razonables de grupos asi como una numeracién basada en
la naturaleza de las interacciones parecidas y tamafios de las molécu-

las que van a ser tratadas.
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L& forwa de la acuacién (©) es tal que puedcn darse parametros nega-
tivos yeneralmente logaritmos de nime.os negativos. Como consccuencia
soln se considera que tienen significado los parametros positivos. La
situacidn puede dar lugar a asignacicnes de grupos dados y otros datos
también dados para los cuales solo parémetros negativos pueden conec-
ter a los datos en cuestidn. En éstos casos se ha cbservado que se --
pueden alterar las asignaciones y la nuumeracidn para poder obtener --
parametros positivos.

rormalmente, todos los datos experimentales disponibles res-
tringidos a grupos de interés pueden ser empleados en uu problema =-
dado para cbtener u. conjunto de parametros que proporcionen la mejor
conexidén para describir el sistema. Un procedimiento alternativo man-
tiene una cercania con la base fisica de las soluciones de la ivea de
grupos y es generalmente pref_rible. Esto produce la seleccion de un
conjunto minimo de sisteuas y resultados que daran la mayor sensitivi
dad y que permitiradn, cuando son tratados en una secuencia propia, la
evaluacién de un par de parametros. i'or ejemplo, para determinar los
parametrcs para mezclas conteniendo grupos hidroxilo, cianuro y meti-
leno, los dos coeficientes de avtividad limitantes en los sistemas --
hexano-metanol, acetonitrilo-hexano y metanol-acetonitrilo pueden ser
empleados. La seleccidén de los coeficientes de actividad limitantes -
proporciona el ndmero minimo de puntos y maximos efectos en los siste
mas respectivos; la seleccidn de los sistemas partieulares indicados-
proveen medics con las maxiuas concentraciones de gruros accesibles;
tratando el sictema en el orden enunciado, permite la evaluacidn me-
nse msbigua de los parametros primero a CHZ/OH, a UB/CHZ; entonces -
a CE./Cih y a CN/CHZ; y finalmente a través del uso de éstos a CN/OH -

-
[

y a OH/CN.
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Dado que los calculos actuales estan relacionados con la ex-
presidn (5) el 1ln de ! queda implicito en los parametros. Siempre -
en casos binarios simples, se requiere un proceso iterativo para eva=-
luar los parametros y los calculos son tediosos, consecuentemente se-
hacen indispensables los programas para computadoras de alta veloci-
dad en la evlaluacidén y aplicacidén de la solucidn analitica de grupos.

EJEMPLOS ILUSTRATIVOS.

Para ilustrar algunas de las formas en que el método ASOG w=-
puede ser empleado y para dar alguna idea de la precisidn con la que
éste puede ser proyectado, se dan en las figs. de la (4) a la (19) un
buen nimero de comparaciones de datos experimentales y calculados con
éste metodo. Para cada uno de ellos una tabla indica la secuencia de
pasos usados en la derivacidén de los parametros a lo largo de las li-
neas generales y fuera de ellas, los datos base (dos puntos, usualmen
te dos coeficientes de actividad limitantes) para los cuales cada par
de parametros es derivado y los walores de los parametros usados. Fl
conjunto de grupos y los parametros dependientes de la temperatura =
como se muestra en la fig. (3) son comunes a la mayoria de los siste-
mas que tratan con dichos grupos y son consistentes ccn todos los ==
e jemplos mostrados.

Sin embargo la mayoria de los ejemrlos ilustrativos son ya -

por si mismos ilustrativos.
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TAGLA 111, PARAMETPNS PAKA STSTFMAS CETONA=-ALCOHOL-AGUA
A 4 GRANQOS C,

DATOS : ASIGNACION
TS TN =T8S COVELFSTGS e X GAb , CH2 OH c=0 FH
CH? HERPTaM) 0.0 La,7 7.0 3 T.0
c=n ACFTONA NN 4,9 2.0 1.0 3.0
(Hp-
O
CH= AFETAMOL 0.0 1.7R 1.0 1.0 2.0
C=0 METLETLCET NeN 2.13 3.0 1.0 4,0
- AGLA n,on l.4 1.0
MATRIZ NE PARAMETROS
CH? (012] Cc=0
CH? 1.0 ' 0.305 1.333
0o+ 0.0147 1.0 n.668

C=n N.N&N3 0.,R40 1.0
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S51ctemas Farafinas-Alcohcles-Agus.

Las curvas calculadas para los ejemplos en las figs. (4) «=

hasta la (6) estidn tasadas en el par de parametros simples CH_ =OH ==

2
mostrados en la fig. (3) (ver tabla I). La molecua'de agua es, sin em
bargo, tratada como 1.4 veces la interaccidn de los grupos hidroxilo
y 1.0 el tamafio del grupo. Los grupos integradores tienen su fundamen
to de una manera empirica de las posibilidades de interaccidn algo di
ferentes del agua y grupos alcoholicos hidroxilo simples y evitan la-
determinacidén de un conjunto especial de parametros para la interac--
cidn de la molecula del agua.

Se podrian hacer algunos perfeccionamientos si se hicie
ra una distincidén entre los grupos metilo y metileno de una manera si
milar, particularmente si se van a hacer proyecciones en un rango am-

plio.a través de series homdlogas partiendo de datos base para un ho-

mdlogo simple., Fste refinamiento.no se presenta aqui.
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Resulta evidente a partir de las figuras, el conjunto simple
de parametros de los grupos metileno-hidroxilo que dichos pardmetros
son claramente adecuados en la prediccidn de los coeficientes de acti
vidad en mezclas de parafinas, agua y alcoholes simples. Este no es =
el caso, sin embargo, para sistemas que contengan glicol o glicerol =
que tienen la Unica posibilidad de formar cadenas de asociacidén en --
desacuerdo con su similaridad formal hacia el metancl en una base de -
concentracidén de grupos; ha sido afortunadamente mostrado previamente
que el glicerol puede ser mane jado con éste par de parametros hacien-
do un ajuste en la concentracidén de hidroxilos a valores efectivos, -
pero, como se indicd en la fig. (7) éste procedimiento no es efectivo
para glicerol. Sin embargo no es importante, como se indica en la fig
(7) también, la definicidn de un grupo especial de hidroxilo glicerdli
co y la determinacidn de los parametros asociados de los datos del ume
tanol-glicerol prueban dar una buena representacidén del sistema. En -
adicidén , los parametros también suministran estimaciones satisfactc=-
rias para el sistema agua-glicerol-alcohol de una manera general, para
éste caso, en ausencia de datos apropiados la determinacidén de un par
simple de parametros como se recomienda, los datos de la fig. (7) y -
la tabla II fueron usados para generar simultaneamente dos ypares de -
parimetros, metileno-hidroxilo glicdlico e hidroxilo simple-hidroxile

glicdlico.
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laein Ve, DEITERMINACIUN DE PAKAMETROS PAKA SISTEMAS AGUA

CumirubsTus:e

ACETUNL TK,
ACRILUNITK
ACETUNL I K,

NITRILO A 75 ORADOS C.

VATOS

X GAMA . CHe CH

06079 ll.14 31.0
DellrS 14087 leu 1.0
Ve léc 44126

AGUA U.l““ 4,04
MATRIZ DE PAKAMETROS
CHZ CH CN
gz 140 Oate5 0445
o Leld 1.0 ((VERTS

Uvos/ U385 leU

Vi Ue00215 Ve025 04549

ASIGNAC]ON

Civ or

——
*
ccC

OH

0.315
0680
Uel91l

loU



4

i g
7 N
= .' .

021

Carcndaddo

OF “ivritiMe

024
0a}
0 20 Y 60

ETER

-

- Hae
Litnites de
\

cAloula

FloU A ), -

I O M S T

& WS L

s scibilidad

Vo T 3 para las bases de

Voetividades -

ciosistema -

e 8 dle Ballco e wauid o 25% O,

Dioxano=-ctanol

Ver tabla IV para las bases de
célculo

FIGURA 10. - Coeficientesde
actividad para dieteres - al -
coholes.

40

60 80 100



- 127 =

TABLA VI. COEFICIENTES DE AETIVIDAD PARA EL SISTEMA
ACRILCNITRILO-ACETONITRILO-AGUA A 75 G.Ce.

TEMP. COMPUESTOS MOL « CALC. EXP,

75.3 ACRILONITRILO 0.014 3.259 4,34
ACETONITRILO 0.255 24698 2.73
AGUA 0.731 1.153 1.31

75.3 ACRILONITRILO 0,038 2.009 272
ACETONITRILO 0,427 1.723 - 1.60
AGUA 0,535 1.496 1.65

75.0 ACRILONITRILO 0,081 1.884 2,196
ACETONITRILO 0,407 1.650 1.59
AGUA 0.512 1.560 1.59

T4e4 ACRILONITRILO 0.293 1.119 1.19
ACETONITRILO 0.5%0 1.076 1.075
AGUA 0,157 3.912 3.056
# TABLA V
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Sistemas Alcohol-Parafina-Agua-Cetonas.

La incorporacidén de los pardmetros del grupo carbonilo-cetd-
nico con los parametros anteriores metileno-hidroxilo se ilustran en
la tabla III. Se ha hecho una excelente representacidén en un rango to
tal para los sistemas metanol-acetona y agua-acetona en las figs. (8)

y (9).

.Sistemas Alcohol-Parafina-Agua-Eter.

La inclusidn de los parametros para el grupo eter con los --
parametros anteriores metileno-hidroxilo se ilustra en la tabla IV. -
E1l conjunto resultante de proyecciones satisfactorias para el sistema
bindrio etanol-eter dietilico sobre el rango completo de concentracio
nes. E1l uso de los parametros para el sistema mono-eter para ejecutar
proyecciones con el grupo dieter esté incluido. Como se muestra en la
fig. (10), el sistema binario dioxano-etanol puede ser razonablemente
bien calculado; otros calculos adicionales usando parametros para =---
grupos simples en el calculo de coeficientes de actividad para compo-
nentes polifuncionales han demostrado buenos resultados con datos =---
para hexano en etanol-epoxi pero no son muy buenos los resultados ob-

tenidos para los datos de hexano-dioxano.

En adicidén a éstos casos, las curvas de aciividad proyecta==-
das en el sistema eter dietilico-agua mostradas en la fig. (11) indi-
can una regidén inmiscible y da intermiscibilidades aproximadas. En re
lacidn con ésto, es de interés que siemrre a través de la expresidén -
de energia libre molecular de Wilson no se pueden predecir dos fases-
liquidas, su aplicacidn se hace més racil proyectando actividades en-

exceso para una de ellas.
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ALCOHNL=ARNMATICOS A 80 GRADOS C.
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LOJTSU=71 el

DATOS

GAMA, CH?
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7.0 2.0
S.n
Se Se0
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1.0
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TAnLA IXe DETERMINACION DE PARAMETROS PARA SISTEMAS

CHe
BE ]
G

(IR 15 |

CLORURD A 45-55 GRADOS C.

DATOS
COMPUESTOS: X GAMA, Ch2
CICLUAEXAN 060 l.i 400
c=CL4 Ge0 1.1 l1e0
METANOL 045 1,695 l¢0
’ETANOL 0.0 7.9@ le0
CLOROFORMO - 040 2.3 140
£ TANOL —— - 240
MATRIZ DE PARAMETKOS
CH2 on
1e0 029
0(007 1.0
lesch 0.591
1e9 5.077

OH

ASIGNACION

CL  HBH

4.0

3.0 1.0
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0.0722
1.0

1.0
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Sistemas agua-alcohol-nitrilo-olefinas.

Los estudios que implicen la adicidén de pares de parédmetros
para grupos nitrilo y olefinas a los anteriores para metileno e hidro
xilo se resumen en le tabla V. Para un rango total de nuevos parime-
tros para representar al acetonitrilo-agua y acrilonitrilo-agua-aceto
nitrilo estan resumidos en la tabla VII. La representacidn resultan-
te fig. (13) del sistema metanol-acetato de metilo es muy buena en to

do el rango de concentraciones,

Sistemas de ‘farafinas-aromaticas-alcohol-agua.

La tabla VIII resume la base para la generacién de los pari
metros para carbdén aromadtico. La proyeccidn resultante predice el =--
comportamiento del alcohol amilico en tolueno dada en la fig. (14). -
Correlaciones pasadas que relacionan el ccmportamiento de arométicql-
y olefinas sugieren que los psrametros para carbones aromlticos y ole
finfcos pueden ser intercambiados para lecgrar propésitos de aproxima-
cién. “*ara el sistema de alcohol alilico-agua se pueden aproximar de

esta manera.

Sistemas Parafina-alcohol-cloruros.

La base para la incorporacidn de los parémetros del grupo -
cloruro en la matriz de grupos metileno-hidroxilo estd dada en la ta-
bla IX. Un punto conocido simple del sistema metanol-tetracloruro de
carbono permite la prediccidén del rango total del sistema binario - =
fig. (15) y tarbién una representacidn razonable para el sistema bina

rio de etanol-tetracloruro de carbono.

Efecto de la temperatura.

Ya que loe parametros tienden a variar en forma sistemdtica
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NE FARAMETROS FARA FLUORO-COMPUESTOS
A 40 GRADOS C.
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Tasl A XIe DETERMINACION CE PARAMETROS PARA MEZCLAS

CHe

Ch

COMPUESTOS

HEPTANO
ACETONA
HEPTANO
JENCENO
RENCENOQ
ACETONA
XILENO

De1S0-HU,.C

cocoocoecoooOodcoo
cooc oo CcOOoacCOoO O X

e ® 2 ® e o ® & ® © ® ° ¢ o

DATOS

GAMA. TEMP
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con la temperatura fig. (3), resulta dificil extrapolarlos sobre ran-
gos amplios de temperatu-e. For supucsto, las interpolaciones son --
méas seguras. Un ejemplo de la imprecisién de los resultados usando -
una extrapolacidén de temvmeratura grande se muestra en el sistema xile
no-di-iso-butileno, aqui, los vardmetros de la fig. (3) apareados con
parametros para sistemas carbdn aromdtico-carbonilo a partir de aceto
na-benceno predicen el comportamiento a 25 y 60°C adecuadamente. - -
Extrapolando los parémetros a 150°C, sin embargc, da una proyeccidén -
bastante pobre jue se muestra en la fig.(20), y da coeficientes de ac

tividad menores que la unidad.

En general, respecto a los calores de solucién, se mostra -
ron algunas particularidades inicialmente para correlacionar la inter
accidén de grupos de calores de mezclado y una aplicacidén de la corre-
lacién de snlucién analitica de grupos (sin términos de tamaiio), po -
dria esperarse que fuera Gtil. Los calores de mezclado para cetona -
benceno, heptano-benceno y heptano-xileno basados en pardmetros de ca
lor derivados ce 311 cal/mol al médximo en 2l sistema cetona-benceno -
se muestran er la fig. (21). El resultado es bueno excepto para el ca
so xileno-heptano en el que la substitucidén de los niicleos-bencénicos
pueden ser importantes. Sin embargo, es probable que se puedan desa-
rrollar correlaciones independientes de los calores de mezclado por -
un ﬁétodo de solucién analitica de grupos que daria una hase para pro

yectar calores de mezclado y efectos de temperatura.



CAPITULO III1

PROGRAMACION DEL EQUILIBRIO.

Las propiedades termodinamicas de un sistema en equilibrio =
puede estar completamente determinado si se han establecido las N va-
riables inderendientes en donde H es el ninero de ccmponentes en el -
sistema. Sin embargo en la practica es Gtil determinar un nimero ma--
yor de variables. Algunas de las mds usuales son la presidm, la tempe
ratura y las N composiciones ya sea en la fase liquida o vapor. Se =-
tienen por lo tanto 2N +« 2 variables y solamente N de ellas pueden --
estar dadas de una manera independiente, las N + 2 restantes deben --
ser dcterminadas resclviendo las N relaciones de equilibrio con las -
dos relaciones estequiométricas. Una solucidén eficiente de éstas ecua
ciones complejas puede éstar basada en el uso de técnicas matematicas
apropiadas por medio de computadoras digitales de alta velocidad. En
éste capitulo se da la implementacidn de las relaciones termodindmi--
cas tratadas en el capitulo anterior junto con los procedimientos ma-
temdticos para resolver las variables no conocidas en un sistema liif'
quido-vapor en equilibrio. Se pueden usar otros procedimientos sin =--
embargo aqui se presenta uno ya desarrollado y plenamente probado.

Fn la practica se presentan dos problemas fundamentales en el
disefio y simulacién de columnas de separacidn.que son los puntos de -
rocio y burbuja. En el caso del punto de burbuja se conocen la presidn
y la composicidén en la fase liquida; se ha de calcular entonces la -
temperatura y la composicioén en la fase vapor. En el caso del punto de

rccic se conocen la presidén y la composicidén en la fase vapor y se de
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sea la temperatura y la composicidén en la fase liquida. Existen dos-
problemas de menor importancia que son aquellos en los que se conocen
la temperatura y uno de los conjuntos de composicidn ya sea el de la-
fase liquida o el de la fase vapor y lo que se va a calcular es la -~
presidén y el conjunto de composiciones que nc se conoce. Actualmente-
los programas de separacidn calculan la relacién de equilibrio defi--

nida por la siguiente relacidn:

especificando un niumero excesivo de condiciones: La composicidén de =-=-
una fase y ambas, presidén y temperatura. Técnica que puede ser modifi
cada para incorporar éstos programas en los ya existentes para columnas
de destilacidn incluyendo las correlaciones termodinémicas propias ==
para el comportamiento no-ideal en las fases liquida y vapor descritas
anteriormente.,

La solucidén de cada uno de los cuatro problemas mencionados
implica las mismas variables termodinamicas y las mismas relaciones.
Esto es solo en cuestidn de cadlculo ya que las técnicas particulares-
de convergencia son diferentes en cada caso. Es pues conveniente pro=-
gramar cuatro subrutinas principales para efectuar cada uno de éstos-
calculos.

Las N ecuaciones generales de equilibrio se fundamentan en la

igualdad de las fugacidades en las fases liquida y varor para cada =

uno de los N componentes que intervienen en la mezcla:

v _ L
g, = £, ¢« s (1)

en donde para la fase liquida se tiene:
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i |
L _ o(FC) =L
fi = Y1 fi,/’ exp i . w @ K2

-

y para la fase liquida se tiene:

\'4
£.= @y P s o (3)

Las dos relaciones estequiométricas son las siguientes:

x, =1 e o o (&) /
v

yi=l .on(5)

Las cuatro variables termodinamicas son el coeficiente de ac

oPO) | oy ..

volumen molar parcial de liquido ;i y el coeficiente de fugacidad en

tividad ‘i; la fugacidad en el estado de referencia f

la fase vapor g i Estas variables se calculan con las ecuaciones ==
planteadas en el capitulo anterior.

Dado que el cdlculo de éstas variables es el mismo en 108 ==
cuatro casos, se han elaborado cuatro mddulos de computacidén para «-
ellas, siendo solamente el orden de cadlculo el que varia en cada uno-
de los cuatro problemas.

Antes de discutir las cuatro subrutinas de calculo para los-
puntos de rocio y burbuja, se hard una descripcidn de los métodos de-
las subrutinas comunes a las cuatro principales.

SUBRUTINAS.

La discusidn de las subrutinas no estd encaminada a dirigir-
el modelo que cualquier ingeniero de proceso deberd tomar 8ino que ==
estd hecha so0lo para dar una ides de lo que se calcula en cada etapa-
de la solucidén total de un problema especifico. Esta breve discusidn

se ilustra con el diagrama de flujo de cada una de las subrutinas ==
escritas en FORTRAN.
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SUBRUTINA RSTATE.

Esta subrutina calcula la fugacidad de referenciaen la fase

liquida fg(Po) y el volumen molar parcial ;t para cada uno de los com

ponentes en la mezcla. Para componentes subcriticos ( T('rc ), ésta -

subrutina calcula la fugacidad de liquido satvrado corregido a presidm

0(r0)
i

son funciones Gnicamente de la temperatura . Para componentes subcriti

cero f Yy el volunen molar de liquido del componente puro ;?, ambos
cos el volumen molar liquido se usa como una aproximacidén del volumen
molar parcial para corregir la fugacidad del componente puro a la pre
8idn del sistema. Fl volunen molar de liquido puro se usa también en-
el cdlculo de los coeficientes de la ecuacidn de Wilson. A regimen -
isotérmico, RSTATE solo es llamada una vez; a regimen isobgrico debe-
ser llamada varias veces, cada vez con una temperatura diferente.

Para componentes supercriticos ( T»Tc ) se ha elegido el =
uso de dos caminos termodinamicos diferentes dependientes de que tanto
excede la temperatura del sistema a la temperatura critica del compo-
nente. Si la temperatura reducida no es muy grande respecto a la uni-
dad, el componente puede ser tratado como un liguido hipotético o ==
pseudo-condensable, para el cual se usa la convencion simétrica en re
lacibén a los coeficientes de actividad. La fugacidad de referencia se
calcula por extrapolacién y en éste caso el volumen molar parcial es-
un estimado del volumen molar parcial a dilucidn infinita. Sin embar-
go si la temperatura reducida es alta, el componente es tratado comc-
no condensable usandose entonces la convencidn no simétrica para el =
célculo de los coeficientes de actividad. La fugacidad de referencia-

en éste caso es la constante de Henry para dicho componente en un di-
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solvente de referencia elegido, mientras que el volumen molar parcial
en una mezcla multiccmponente es una funcidén de los volumenes parciales
binﬁrios experimentales a dilucidén infinita. Antes de usar el progra-
ma se ha de definir cuales de los componentes dcberan ser tratadios =-
como no condensables usando la convencidén no simétrica y cuales como
condensables usando para ello la convencidn simétrica ya sea como 1i-

quidos hipotéticos o como subcriticos.
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SUBRUTINAS  ACTCOl Y ACTCOZ2.

El proposito de éstas subrutinas es el calculo de 1los coefi-
cientes de actividad de la fase liquida ‘ i Es posible tener varias
versiones para cadauna de las ecuaciones tales comc las de Margules,
Van Laar y Wilson pudiendo ser ésta Gltima por grupos o por moleculas
sin embargo el uso de los modulos principales es el mismo. Los coefi-
cientes de actividad de liguido se han definido anteriormente de mane
ra que sean rigurosamente independientes de‘lapresién y no son fun---
cidén de la composicidén en la fase vapor. Dichos coeficientes ecn fun=
cién de la comrosicidén en la fase liquida y usudmente de la temperatu
ra. Sin embargo en algunos casos tales como en las ecuaciones de Wilson
los parametros de la ecuacidén estan expresados como una funcién de la
temperatura, ya que en algunas ecuaciones como en la de Van Laar, las
constantes se pueden considerar como independientes de la temperatura
o pueden vﬁriar de una manera empirica con ésta si se dispone de datos
que garanticen dicha dependencia.

Como se ha mencionado anteriormente, en el presente trabajo
se pueden manejar de manera independiente los dos modulos ACTCO para
el cAlculo de los coeficientes de actividad en la fase liquida L
ucando la ecuacidén de Wilson por moléculas o bien por grupos. Se reco
mienda especialmente el Gltimo dado que las caracteristicas propias -
del mismo le confieren mayor generalidad y lo hacen muchc més flexible
debido a que se puede armar un nimero mayor de moléculas y coun écto -
también un nGmero nayor de sistemas en equilibric con una cantidad -
bastante menor de datos siempre y cuando se disponga de pardmetros de
#ilson para los grupos que intervengan en las mclécualas de lcs compe-

nentes del sistema.
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SUBRUTINA PHIMIX.

Esta subrutina mediante una ecuacidén de estado calcula los -
coeficientes de fugacidad Q ; para la fase vapor., Esta variable es =
funcién de la temperatura, de la presién y de la composicidén en la fa
se vapor. PHIMIX deberad ser llamada por los mdédulos principales cada-
vez que haya una nueva estimacidén de las variables manipuladas aqui y
que son la temperatura, la presidn o la composicidén en la fase vapor.
Sin embargo para cambios relativamente grandes de temperatura, presidm
o composicidén en fase vapor generalmente trae consigo variaciones muy
pequeiias para ¢ ; circunstancia que favorece y facilita el uso de al
goritmos de convergencia eficientes.

En ésta subrutina se usa como ecuacidén de estado exclusiva--
mente la virial para la fase vapor aunque en principio se pueda usar=-
cualquiera otra, las razones de ello se encuentran tratadas en el ca-
pitulo anterior soportada fundamentalmente por su rango de aplicacidm.
Dado que en ésta subrutina se calcula €2 patir de los coeficientes
viriales Bij que son dependientes de la temperatura solamente, se dis
pone de otro mddulo de cédlculo independiente para calcular los coefi-

cientes viriales,
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SUBRUTINA VIRIAL.

Esta subrutina es llamada solc por la subrutina PEIMIX que =
emplea la ecuacidn virial. Aqui se calculan los coeficientes viriales
BiJ para todos los pares posibles de componentes puros como una fun-=
cién de la temperatura solamente. Esto puede ser hecho bien pcr inter
polacidén de datos ya existentes o de una forma méds amplia mediante -~
alguna técnica que implique la ley de los estados correspondientes,
Los métodos escogidos aqui son los mismos que se han discutido en el

capitulo anterior.
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SUBRUTINA READING.

Esta subrutina lee toda la informacién requerida. Esto inclu
ye nc solo el nimero de componentes y el nombre de cada uno de ellos
8ino que ademas lee sus propiedades fisicas tales como constantos' -
criticas, factor ascéntrico, constantes de presidm de vapor, volume--
nes molares liquidos, etc. . Posteriormente dependiendo del tipo de-«'
célculo para los coeficientes de actividad, se leen los pardmetros --
caracteristicos binarios de Wilson por moléculas o los tamafios de ===
moléculas con sus correspondientes indices de identificacién dentro -
de la matriz que se encuentra en forma de DATA para los diferentes : -
grupos.

Sin embargo las variables independientes para cada caso en -
particular tales como la presidn, temperatura y‘coupoaiciones se leen
dentro de cada médulo principal.

SUBRUTINA IMPRE.

Esta subrutina es llamada solamente por cualquiera de los ==
cuatro mdédulos principales, su propdésito es calcular la relacidn de -

equilibrio definida como:

Ki = Y4 « « » ( ecuacidn clave ).

asi como la presentacidén adecuada de los resultados. Es pues eviden--
te que solo ha de ser llamada una sola vez y es precisamente al final
del calculo de un problema especifico es decir cuando se la logrado -
la convergencia completa del mismo dentro de cuaquiera de los mddulos

principales.



- 155 =

SUBRUI'INAS PRINCIPALrS.

La solucidén de los cuatro problemas de puntos de rocio y bur
buja se resuelven mediante el uso de cuatro médulos principales de -
cdlculo. Cada ugo de éstos es completamente independiente de los otros
tres pero puede ser facilmente modificado para ser incluido en cual--
quier programa de disefio o simulacidn de procesos.

SUBRUTINA BUBLT.

Este es el modulo principal para el célculo del punto de bur
buja en una mezcla multicomponente. Las variables independientes cono
cidas en éste caso son la presidn y las fracciones mol en la fase 1li-
quida; el mddulo calcula los valores de equilibrio de las variables -
dependientes que son la temperaturay la composicidén en la fase vapor.

Para calcular las incdgnitas en tal caso, las ecuaciones que
deberén ser resueltas son las N ecuaciones de equilibrio, ec(l) y la
relacidén estequiométrica ?gl ¥, * 1. Debido a la naturaleza de las -
variables, el calculo es mucho mas sensible a la temperatura que a la
composicidn en la fase vapor. Por lo tanto la solucidn del sistema si
multaneo se lleva a cabo fijando primero una temperatura y mediante -
un método iterativo se calculan las fracciones mol a dicha temperatu-
ra. La diferencia de la suma de las fracciones mol respecto a la uni-
dad se usa para obtener los nuevcs valores de ls temperatura hasta que
la suma es virtualmente igual a 1.0. Con ésta técnica se ha minimizado
el nimero de calculos y por tanto el tiempo de computadora.

La técnica puede ser expresada en términos de un diagrama de

flujo en la siguiente figura:
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Los datos requeridcs paraz la mezcla se leen en la sulrut.na
READING. Se estima un valor inicial de temperatura para la primera -=
iteracidn., Esta estimacidén es muy burda pero no tienme influencia =--
alguna en los resultados. También todos los coeficientes de fugacidad
en la fase vapor @y se igualan a 1.0 como primera estimacidn. Se --
leen las variables P y X

El mddulo inicia una iteracién con la temperatura. Todos loe
cdlculos se han hecho de manera que dependen solc de la presidn P y -
de la composicidn x (conocidas) ademds de la temperatura supuesta., -=
Esto incluye el calculo de los coeficientes viriales Bij (subrutina -
VIRIAL), el volumen liquido y la fugacidad en el estado de referencis
(subrutina RSTATE), y los coeficientes de actividad en la fase liquida

i (alguna de las subrutinas ACTCO), De éstos resultados, se puede-

~galcular la fugacidad de cada componerte en la fase liquida (asi -«
tambiém en la fase vapor).

Una vez que se han calculado las fugacidades a la temperatura
T, el circuito iterativo interno inicia el célculo de la ccmposicidn-
en la fase vapor. Fn la primera iteracidén los coeficientes de fugaci~
dad en la fase vapor @4 8¢ han supuesto como 1.0; se calculan las -
fracciones mol en la fase vapor mediesnte la relacidn:

v, = £ c e (6)

Wp

Yy se suman para obtemer la variable llave SUMY.

N
SUMY = Zyi s v x L7
1=1

En la primera iteracidn, las Yi calculadas pueden ser usadas

inmediatamente, en conjunto con las otras variables ya determinadas -
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para calcuiar 1os valores de los coeficientes de fugacidad (?i (sub-
rutins PHIMIX). Entonces éstos pueden ser usados para cbtener me jores
estimaciones de la composicidén en la fase vapor usando la relacidn:

yi=fi R E))

¢,P

e) nuevo valor resultante se SUMY se compara con el valor anterior --

para detectar un posible cambio en éste. Si es asi, se llama a la sub
rutina PHIMIX nuevamente y el procedimiento continia hasta que-en dos
iteraciones sucesivas el valor de SUMY es escencialmente constante --
aunque no necesariamente igual a 1.0.

Una vez que se ha alcanzado un valor constante para SUMY, --

L =

éste se compara éon el valor de 1.0 dentro de una tolerancia pequefla.
Si ocurre la convergencia de SUMY la temperatura supuesta fue correcta
de no ser a51.>1l temperatura ha de ser modificada y empieza una nueva
iteracidn en el circuito externo con el nuevo valor de temperatura. Se
efectilan estimaciones sucesivas de la temperatura en base a los valo=-
res previos de SUMY usando para ello el algoritmo de Newton, ademas -
se hacem pruebas de validacidn para asegurarse de que el proceso de =
convergencia no proporciocne resultados divergentes.

Cuando el mdédulo eanentra unatemperatura en donde el valor-
estable de SUMY es igual a 1.0 dentro de una tolerancia pequeifia que--
en éste caso es l.x 10.5 , la temperatura y composiciones calculadas
corresponden a los valores en eqilibrio dado ge las N+1 ecueciones -
estin salisfechas. En éste caso el mddulo llamsa lasubrutina IMPRE --
que calcula la relacidn de eguilibrio Ki modianterla relacidn:

oL
| P

xg YiP
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e imprime los resultados emcontrados.

SUBRUTINA DEWT,

El médulo principal de calculo DEWT se encuentra orientado -
a calcular el punto de rocio con su correspondiente temperatura. Las-
variables conocidas en éste caso son la presidu P y las fracciones mol
en la fase vapor mientras que las variables dependientes que se van a
calcular son la temperatura T y la composicidén en la fase liquida.

Esta subrutina 8s muy similar a la anterior ya gque se usa er
ella um procedimiento doble-iterativo. Sin embargo en éste caso el =
circuito imterno converge con las fracciones mol de la fase liquida y
con los coeficientes de actividad en dicha fase. De manera parecida,
la relacion estequiométrica para la fase liquida 2; xi = 1,0 se usa-
como llave para determinar la convergencia del mét:;i iterativc como-
también para hacer los ajustes de temperatura.

El diagrama de flujo del mddulo DEAT se muestra en la siguien

te figura:
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I.cs datos necesarios se almacenan por medio de la subrutina
READING y los pascs de iniciacidn scn el valor e:puaafc de temperatu-
ras y los coeficientes de activided que se toman en ésta etapa como ==
1.C. “ste mSdulo lee lus valores conocidos de las variables indepen--
diertes que son la presidn y las fracciones mol en la fase vapor yy-

la primera iteracidén de temperatura inicia con el calculo de

las variables que nc dependen de la composicidn ligquida x,., Se llama

i
a laz subrutinas VIRIAL, RSTATEk, y PHIMIX para calcular respectiva---

c(p0) -
!1 y vi 7

por melic de la ecuacién (3) se puede calcular la fugacidad para cada

nente Bij' xi para todos los compcnentes. Entonces -=-

coxp.nente en la mez:la a la temperatura supuesta T.
fr. el circiito interno, la composicién ligquida se calcula =--

usaado la relacicén:

f

Xiz i uoo(9)
=L
x. fQ(PO) exp p'i
i 1
RT

en donde ri se ha hecho igual a 1.0 en la primera iteracidn. Igual
que antes, lac fracciones mol se suman para dar la variable clave SUMX

N
ccmo E: x, = 1.0 ¢ w o (10)
=1

En la primera iteracidén se llama a cualgiera de las dos suh:p
tinas ACTCO para calcular los coeficientes de actividad a partir de -
las composiciones liquidas calculalias. Entonces los nuevos valores de

i S¢ usan para recalcular las x, y con ello la nueva SUMX tambiénm.

i
Fate procedimiento se sigue hasta que en dos iteraciones sucesivas se

ep- uenlran velores eccencialmente iguales para SUMX,

Pr:teriormente, SUMX se compara con el valor de 1,0 y de no-
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ser igual a 1.0, ésta se usa como criterio para calcular una nueva =-
temperaturausando el mismo algor{tmo de convergencia que en el caso =
anterior que e¢s el de Newton, previendc nuevamente la divergencia en-
casos poco usuales, Cuando SUMX es escencialmente igual a 1.0 y la ==
temperatura no varia en dos itsraciones sucesivas se llama a la subru
tina IMPRE que calcula las constantes de equilibrio e imprime los re=-

sultados encontrados.

SUBRUTINA BUBLP.

El mdédulo principal BUBLP e jecuta el cdlculo de la presién =
de burbuja en el cual se conocen la composicidén en la fase liquida y
la temperatura. E1 mbédulo determina la presién y la composicidén en la
fase vapor. Las N+1 ecuaciones simultaneas que se han de resalver son
exactamente las mismas que para el cdlculo de la temperatura de burbu
ja aunque la técnica se puede simplificar un poco. La razén es que ==
la variable mas sensible del sistema que es la temperatura, es en éste
caso conocida.

Aqui la técnica de la doble iteracidn se nace innecesaria; un
mecanismo simple de tanteo ccnverge satisfactoriamente. Sin embargo =
hay dos variables desconocidas, la presidén y la composicidén en la fase
vapor, por tanto se requiere de dos criterios separados, es sin embar
go cierto que cuando una se satisface la otra también. Otra ventaja -
del calculo isotérmico es que no requiere de técnicas de interpolaciénm
o busqueda del calculo repetitivo dado que éste converge por si solo.

El diagrama de flujo que se iluatra a continuacidn muestra la
técnica general de solucién para el médulo que ha de calcular el ---

punto de burbuja a pemperatura constante,
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Los datos se leen en la subrutina READING y se hace una sue-=-
posicidn inicial de la presidn ademés los coeficiencea de fugacidad -
se igualan inicialmente a 1.0. Los resultados no se ven afectados pur
el valor inicial supuesto para la presidén ademas de que la velocidad-
de convergencia de éste mddulo no se afecta de manera significativa.
Sin embargo una estimacidén nula;para la presidém o alguna presidén muy
alta no seria admisible pues es evidente que conduce a errores de ti-
po aritmético en el calculo. En ésternédulo se ha elegido arbitraria-
mente la suposicidén de la presidén y se ha hecho igual a una atmdsféra.

Se leen posteriormente las variables conocidas que son T y x.
se llama a las subrutinas VIRIAL, RSTATE y alguna de las subrutinas -
ACTCO para calcular aquellas propiedades que no dependen de la presidn
o de la composicidén en la fase vapor, los coeficientes viriales, fuga
cidades de referencia, volumenes molares de liquido y cceficientes ==
de actividad en la fase ligquida. Se calculan valores intermedios para
la fugacidad a partir de la ec. (2). Dado que la presidm aparece sola
mente en el efecto poynting que es casi siempre pequefio, los cambios
en la presidén durante el desarrollo del calculo tiene efectos relativa
mente pequeiios sobre las fugacidades.

. E1 calculo de la fugacidad inicia el circuito en gue ambos,-
lapresidn y la composicidén en la fase vapor se encuentran simultanea-
mente. La segunda etapa de éste circuito es el calculo de ¥ usando -
laec. (8) y de ésta Gltima se calcula SUMY, Se hace una nueva estime-

ciéa de la presidm usando la relacién:

D ... (1)
¢;

ahora la nueva presidn se compara con el valor de lapresidn calculada

en la iteracién anterior y si ésta ha variado, se calculan los coefi
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cientes e fugacidad ?i como una funcioén de la nueva presidn y de la
composicién en la fase vapor usando para ello la subrutina PHEIMIX. Se
reinicia el calculo del circuito con el calculo de las fugacidades =--
con la ec. (2).

Cuando la presidn no cambia significativamente entre dos ite_

raciones sucesivas, se hisce la verificacidén estequiométrica de:

N
EE: y; = 1.0.

i=1
Si SUMY nc es igual a 1.0, se llama nuevamente a la subrutina PHIMIX
para calcular los nuevos valores de ¥ i Dado que se ha alcanzado un
valor estable para la presidn el calculo de las fugacidades se hace -
entonees innecesario y por tanto el circuito se inicia ctra vez en el
punto en donde se recalcula la composicidn de la fase vapor. Finale--
mente cuando. SUMY es igual a 1.0 solo es mecesario llamar a la subruti_
na IMPRE para imprimir los resultados del equilibrio dado que las ecua
ciones estan completamente satisfechas.

Dada la simplicidad de un calculo isotérmico, el médulo BUBLP

requiere de menos tiempo de computadora que los dos anteriores.

SUBRUTINA DEWP.

DEWP es el mdédulo principal para el cdlculo de la presidn de
rocio. Las variables desconocidas son la presidn total del sistema y
la composicidén en la fase liquida, las variables conocidas en éste ==
caso scn la temperatura y la composicion en la fase vapor. El procedi
miento de célculo empleado aqui es un poco similar al del mdédulo ===
DEWT. Mientras que un célculo isotérmico deberia ser menos complejo =

que uno isobArico, existen ciertas peculiaridades en el presente méto
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do de calculo en el cual desafortunadamente no hay simplificacidn por
lo tantose usa un método iterativo doble. E1l diagrama de proceso cons
ta de un loop iterativo externo para la presidén, dentro del cual hay

un loop interno para el calculo de las composiciones liquidas y los -
coeficientes de actividad. A una presidén dada, los valores de equili-
brio se calculan para la fraccidén mol en la fase liquida co los coefi
cientes de actividad; el valor resultante en la variable SUMX se usa-
como criterio para el ajuste sucesivo de la presidn hasta que se sa-=-
tisface la relacidn estequiométrica para SUMX = 1,

Existe un problema serio no encontrado en los otros casos y
surge bajo ciertas condiciones en el mdédulo DEW P. Es completamente -
posible especificar un conjunto de y; con T como datos de entrada para
los cuales no existe una solucidn de equilibrio para las ecuaciones.-
Esto es, la suma de las fracciones mol liquidas nc es igual a la uni-
dad a cualquier presidn especificada. Esta situacidén ocurre usualmen-
te en el caso de una mezcla que contiene dos & mas componentes de vo-
latilidades muy cercanas entre si, en donde la presidén verdadera de -
equilibrio corresponde a una presidn moderadamente alta que resulta =
aparentemente de las pequeflas desviacioues de las ecuaciones le corre
lacidn para una verdadera representacidén del estado termodinémico del
sistema.

Las fuentes de error son: 1) El usoc de las correlaciones --
para los coeficientes viriales y 2) la forma analitica de la ecuacidn
de Wilson que se ha sugerido para los coeficientes de actividad en el

caso de los componentes no condensables. En el primer caso, la deter-

minacidén de una gran concentracidn en la fase liquida de ur componente
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relativamente nc volatil de una pequefia concentracidén en la fase vapor
que es extremadamente sensible a los valores tomados por los coeficien
tes viriales combinados. En el segundo caso, las grandes desviaciones

respectv a la idcalidad en le fase liquida pueden estar inadecuadamen

te tomedos en cuenta para los componentes altamente volatiles. El re-

sultado es que las fracciones mol en la fase liquida pueden estar in-

correctamente bajas y la presidén no puede ser ajustada para incremen-

tar la suma de las fraccidnes mol a la unidad. De aqui resulta que la

variable SUMX eventualmente pasa a través de un valor maximo con un -

incremento de presidén debido al rdpido decrecimiento de para los --

componentes menos volatiles. Se hace una comprobacidén en éste mddulo-

para determinar ésta situacidén con el fin de dar por terminado el ---

proceso de calculo con las mejores estimaciones posibles en las con--

diciones de ;quilibrio.

Este problema ocurre solo para una minoria de los sistemas-
encontrados en el uso de éste médulo. En la mayoria de las situaciones
la convergencia en la solucidén del equilibrio es rapida y precisa. =
Sin embargo es menester tomar en cuenta los problemas que puede tener
el uso de dicho mdédulo en el caso de sistemas que contienen componentes
de temperaturas criticas ligeramente diferentes y asi volatilidades -
muy diférentee cuando la presidén de equilibrio esperada es moderadamen
te alta. Je otra manera no hay mds dificultades que se deban mencio--
nar.

La secuencia de célculo del mddulo DEWP se muestra en el ==

diagrama de flujo que se expone a continuacidén en donde se usa el ---

médulo READING para leer los datos necesarios, se supone inicialmente




- 168 -

LECTURA
(READINS)

ESTIMACION DE]
PPARA LA B(T)
ITERACION ( VIRIAL)
Y." \ T), w(T)
(RSTATE)
BT, y)
(PHIMIX)
v
:]] fie v 9P
e ) 127 cxpipv,/mT)
o AJUSTA P
e
(ACTCO)
NORMALIZA
LOS
RESULTADOS

IMPRIME RESULTADOS

P,y

(PRINTIT)

DIAGRAMA DE PROCESO PARA EL MoDULO DE PRESION DE ROCIO




- 169 -

una presidn y los coeficientes de actividad en la fase liquida se ha-
cen iguales a la unidad (caso ideal) . Igual que antes, la suposicién
de la presidn es u; poco arbitraria y baja pero no cero y no tiene -
ningin efecto en los resultados finales o en lavelocidad de la conver
gencia.

Las variables conocidas son T y todas las Vg Las subrutie-
nas que no usan alguna de las variables desconocidas P 6 x, se llaman
a ejecucidén tales como VIRIAL que calcula los coeficientes viriales -
BiJ a la temperatura T y RSTATE que calcula las condiciones en el es-
tado estandard o de referencia.

El médulo agora entra en un loop iterativo. Hay un loop mas
externo que ejecuta los calculos dependientes de lapresidn, dentro =--"
del cual se encuentra el loop interno que recalcula las composiciones
en la fase liquida. Fl loop externo inicia llamando a ejecucidén al =--
médulo PHIMIX para calcular los coeficientes de fugacidad en la fase-
vapor. Entonces en base a las propiedades de la fase vapor y el valor
de presidén, se calcula la fugacidad para cada componente mediante la-
ecuacidén (3). A partir de las fugacidades, se calculan las fracciones
mol en la fase ligquida usando la ecuacidén (9). En ésta parte del ---
caloulo los coeficientes de actividad ; se han hecho iguales a la -
unidad en la primera iteracidn; en calculos poste}iores el valor de -
i usado sera aquel resultante de la iteracidn anterior. Finalmente
se calcula la variable SUMX usando la ecuacidén (10) comc la suma de -

todas las fracciones mol en la fase liquida.

Fl looy interno empieza llamando al mddulo ACTCU y continua
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el calculoc con los coeficientes de actividad en la fase liquida . Los

_nuevos valores para ; e usan un poco mayores de acuerdo con una --
tolerancia pequefia, el mdédulo llama a ejecucidn otra vez a ACTCO y ==~
continua el proceso iterativo hasta que SUMX es constante aunque no =
necesariamente igual a la unidad.

Una vez que el valor de SUMX no ha variado, correspondiente
al equilibrio en la fase liquida para el valor alcanzado para la --=--
presidén P, éste se compara con la unidad, se ajusta la presidn. Se =--
hace una nueva estimacidn de la presidén utilizando el método de inter
polacidén de Newton aplicado sobre los valores sucesivos de SUMX, Este
procedimiento se repite hasta que se encuentra la presidén para la --
cual, el correspondiente valor estable de SUMX es igual a la.unidad.
Cuando se ha logrado la convergencia se llama alvmédulo IMPRE para =--

imprimir los resultados.
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CAPITULO IV.

PRESENTACION DE RESULTADOS.

En éste capitulo se presentan algunos sistemas de dos fases
en donde una fase liquida se encuentra en ;quilibrio termodinamico =--
con su fase vapor, con el propdsito de justificar las ecuaciones desa
rrolladas en el capitulo II asi como los resultados de computadora -
obtenidos haciendo uso de los programas descritos en el capitulo III.
Por otra parte se anexa una posible aplicacidén potencial de éste tra-
bajo en la solucién de problemas de Ingenieria Quimica en procesos de
separacidn, particularmente en destilacidn en donde cada plato de la
columna es considerado como un flash isotérmico.

El procesamiento de los e jemplos que aqui se presentan se -
ha hecho en el sistema de cémputo de CDC - 6400 de la UNIDAD DE INFOR
MATICA de PETRCLEOS MEXICANOS.

SISTFMAS EN EQUILIBRIO ESTUDIADOS.

Para poder probar la no-idealidad del modelo termodinamico
que se ha descrito en éste trabajo debida ésta fundamentalmente a la-
interaccidn entre las moléculas causada ésta por la polaridad de las-
mismas se eligieron moleculas que presentaran caracteristicas de pola
ridad bien definidas tales como el metancl, etanol y el agua, siendo-
ésta la que presenta un comportamiento mds irregular de todas ellas.

En el célculo de los coeficientes de actividad se utilizaron
dos ecuaciones diferentes:

1) Un ajuste logaritmico de las curvas de Deal-Deer y Pierotti

estudiadas en el capitulo II para describir la variacidn de los par&gp
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tros de Wilson por grupos respecto a la temperatura, cuya fcrma es la

siguiente:
&,,=¢C +cC log, .(T) + ¢ (log (T))2
13 * 0 i3 113 €10 2 ij 10

en donde la temperatura esta en grados centigrados y las constantes
Cgr C» ¥ €, Be obtuvieron mediante un analisis de regresidn.

2) Se usd la ecuacidn potencial desarrollada por el INSTITU
TO MEXICANO DEL PETROLEO cuya trascendencia es aiin mayor dado que en
ella se ha partido de un modelo mas tedrico cuya interpretacidén poten

cial alin estd pendiente. La forma de éste modelo es la siguiente:

lid = EXP(alfaij/kfa + betaij/kT + gllaij)

en donde la temperatura T esta dada en grados Kelvin y alfaij. betaij
Yy ganaij provienen de datos experimentales, k es la constante de Bol-
tzmann = 8.6167 x 1077

Es importante hacer notar que las dos ecuaciones dan resul-
tados compatibles entre si aln cuando las dos ecuaciones son de natu-
raleza y procedencia muy diferentes.

A continuacidén se muestran los resultados de los diferentes
médulos de calculo que son BUBLP, DEWP, BUBLT y DEWT y se presentan -
por pares en donde se encuentra primero el calculo usando la ecuacidn
ajustada y enseguida el mismo problema empleando la ecuacidén potencial

con =1 propbsito de facilitar la comparacidn entre los parametros de

Wilson asi como las iteraciones y en la siguiente hoja se presentan -
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los resultados finales del calculo asi como las constantes de equili-

brio para cada componente presente en la mezcla.



“ANALISIS OF FAUILIRRID "FL SISTEMA METENOL = AGUA # GRUPNS = AJUST: - RiIRL P

PRESION Suymy COoMP, X Y F FREFER GAMMA vLIQ ] PHI

1.,000000 1.124860 1 + 3965 «S076 K076 1.7360 1.1713 43.73 =G891,.35 1.0000
= 2 «5035 +319¢ 3196 732 1.1178 18,58 -551.73 1.0000

1.126860 1.035394 1 +3965 « 7456 +ROTA 1.7340 1.1713 43.23 -991.35 9514
: 2 «%£03S 22900 +3195 4732 1.1178 19,52 -561.73 9777

1,166744 1.001301 1 «3965S «7210 +807F 1.7360 1.1713 - 43,23 =991.35 29600
2 «6035 .2803 .3195 4732 1.1178 18,58 -561.73 «97R9

1.168262 1,N0NNGLO 1 « 2965 7201 «RO76 1.7360 1.1713 43,23 -991.35 9500
2 +6035 2799 3195 «6732 1.1178 1R.58 =5A1.73 9769

1.168319 1.000002 1 +3965 «7201 «R076 1.7360 1.1713 3,23 =-991.35 «9600
2 +6035 «2799 «3195% 4732 1.1178 18,58 -561.73 <9749

.
MaTE17 DF PARAMETROS DE WILSON R0+ GRUPOS

- USANDO AJUSTE DE LAS CURVAS EXPERIMENTALES DE DEAL=DEER-PIEROTTI

=CH2= -0H
=Ch2=- 1.00000 «32820

-0k «f2914 1.00N000

- hLI -



*ANALISIS DF EZOUILIARYIO DL SISTEMA METANOL - A5UA & GRUPNS = AJUSTE #

TEMPERATURA = 353,700 GRADOS KELVIN PRESION TOTAL = 1.16832 ATMOSFERAS
SEG UNDO COEF.JCIENTE VIRIAL NDE LA MEZCLA = =876.9

VOLUMEN MOLAR DEL VAPOR=23931.,87 CC./G.=-MOL

PRESINN DE VAPOR VOL,. DE LIQ.

CONVENCION SIMETRICA X Y FUGACIDAD GAMMA PHI
METANOL +3965 7281 8076 1.1713 9600 1.7922 43,23
aGUA «6035 .2799 .3195 1.1178 +9769 «4778 18.58
VALOR DE LAS CONSTANTES DE FQUILIBRIO ( K = Y/X )
CONSTANTE DE £QUILIBRIO PARA EL COMPONENTE 1 1.816101
2 453821

CONSTANTE DE FOUILIRRIO PARA EL COMPONENTE

CCo/G.=-M0L

- 6T -



eaNALTSTS D5 FOUILISRID NFL SISTFMA  METANOL = AGUA * GAUPNS = I, OOTENCIAL auaL P

PRISION SUMY come, x ¥ F FREFFR GAMMA vLiIn L} PHl
l.000000 1,12909] 1 «3965 WEN&Y +A0R% 1.7360 1,1735 3,23 =931,35 10000
2 6035 «3202 .3202 2732 1.1203 15,58 =5A1.73 1.0000

1.129091 1.035668 1 Ho + 3965 7656 «R09] 1.7360 1,1735 63,23 =991,.35 29513
= «5035 «290) 3202 4737 1.1203 1,5k =541,73 9778

1.16913R8 1.,001306 1 «3965 «7209 8091 1,730 141735 43.23 =991,35 9600
2 +6035 « 28006 .3202 u732 1.1203 1R,58 =561,73 «9768

1. YT 0565 1.700650 1 « 3355 «7200 «209] 1.7360 1.1735 43,23 =991.35 3299
2 +6035 «2800 .3202 04732 1.1203 18,58 =561,73 «976R8

1.170723 1.000002 1 «3965 .7200 .8091 1.7360 1.1735 43,23 =991,.35 «9599
2 5035 «2R00 +3202 6732 1,1203 | 18,58 =561,73 «97A8

MATRIZ7 OF PARAMETROS NDF WILSON PJR (RUBOS

USANDO LA ECUACION POTENCIAL DESARROLLADA 202 EL I,.4.P,.

-0H =CHP=
-0+ 1.00000 32158

-CH2= L02535  1,00000

- 9T -



®ANALISIS DF £QuUILIRBIN NDEL SISTEMA MYETANOL - AGUA # GXUPOS = £, ONTENCIAL #

TIMPERATYRA = 353,700 GRADOS KELVIN PRESION TOTAL = 1.17073 ATMOSFERAS
VOLUMEN MOLAR DEL VAPOR=?2138B0,B3 CC./G.=MOL SFG UNDO COEFICIENTZ VIRTAL DOE LA ME7CLA = -875,9
CONVENC INN SIMETRICA X Y FUGACINAD GAMMA PHl PRESION NE VAPOR VAL, DE LIQ.
METANOL «3965 .7200 «B09] 1,1735 .9599 1.7922 43,23
aGua +6035 «2R00 «3202 1.1203 «9768 «4778 18,58

VALOR DE LAS CONSTANTES DF FQUILIRRIO ( K = Y/X )
CONSTANTE DF FQUILIRRIN PARA EL COMPONENTE 1 1.815900

CONSTANTE DI EQUILIRRIO PARA FL COMPONENTE 2 2463953

CC./Go=MOL

- Lt -



SANALTSIS 25 EQ0ILI&RI) DEL SISTEMA MFTAND - BGJA & 521208 = AJUSTFE o

ORESION Sumx LAPS COMP, X Y F FREFER Gavva veie
“ l.000000 1.0179513 5 1 +2538 £122 5912 1.7360 1.3399 43,23
2 JTAG2 +3R7A « 3807 737 1.0506 184,58
«322363 1.000308 2 1 «252% «5122 «SA11 1.73%0 1.3223 43,213
2 7475 «3R7R « 3736 4732 1.0555 18.58
e IRZ2054 1.0000073 1 1 +2530 «h122 «5R10 1.7350 1.3210 43,23
2 27670 +3R78 #3735 6732 1.0558% 18,58

MATRIZ DE PARAMETROS OF wWILSON POR GRUPOS

USANDO AJUSTE OF LAS CURVAS EXPERIMENTALES DE NEAL=DEFR-PIERCTTI

~CHR=- -0
=CH2= 1.00000 «32820
~0H «02814 1.00000

-331.3%
=561.73

=931.35
~541,73

=-991.35
-541.73

«9ARST
9803

«94673
«9R07

+9663
«9RN7

- 8&1: -



SANBLISIS NF EQUILIZRIO NFL SISTEMA  METANDL = AGRJA & (GRUPDS - AJILISTE &

TEMPERATURA = 353,700 GRADOS XELVIN PRESION TOTAL = +9820~ ATMOSFERAS

VOLUMEN MOL B8R DEL VAPNR=28697.46 CC,./G.=MOL SEG UNDO COEFICIFNTE VIRIAL DE LA MEZCLA = =R31.6 CC,/G.=MOL

CONVENCINN SIMETRICA X b { FUGACIDAD GAMMA PHI PRESION DE VAPOR VOL. DE LIQ.
ME TANDL 2530 6122 5810 1.3210 «95663 1.7922 43.23
AGUS « 7470 «3RTR <3735 1.055R «9R07 <4778 12,58

VALOR NE LAS CONSTANTES DF FQUILISRIO ¢ K = Y/X )
CONSTANTE DE FQUILTRRIO PARA EL COMPONENTE 1 2.4720118

CONSTANTE NE FQUILIRRIO PARA EL COMPONENTE 2 51K

- 64T -



BANAI ISIC Dr EONTLTROIN EL STISTEMA  METANOL = 8304 & 320908 - ©, dnTowcia. o neww

ERER T QM LAPS  COMP, X Y 3 FREFER (GAMMA vLIO Bl PHT .
lanap0oc 1.015914 $ 1 « 2530 122 5912 1.7360 1.3662 63,23 =931.3% LY

° 2 « 7623 «ARTR «AR02 0732 1.0523 18,88 -581,73 «9807

« 38136 1.009227 ? 1 2521 6122 «5821 1,730 1.378¢ 613,23 =-991.35 «9RR?

2 Ta82 +IATR <3763 6732 1.0546 14.58 =551.71 2 QH0A

«38604s  1,000002 1 1 .2523 6122 5821 1.73%0 1.3272 43,23 =991,3% L LY

2 7477 «3RTR «3742 Wu732 1.0569 18,58 =-561.73 «980A

MATRIZ Db PARAMETROS DE wILSON POR GRUPOS

(SANDN LA ECUACION POTENCIAL DSSARRILL_ANA POR EL ],.M,P,

-0H -CHp=
=-0H 1.00000 + 32158
“CH2= 02835 1,.,0n000

- 03T -



@ANALISTIC DE SQUILIS-TC 5L SISTFMA  MSTAND. = AGJA @ 5GiJgPOS - F, PNTENCIaL «

TEMOECATUR e = 3R3,70¢ GRADOS KELVIN PRESION TOTAL = +38605 ATMOSFERAS

= =R3,6h CC,/G,=MOL

UDL AR DI vAPNR=2R637,63 CC./G.-MOL SES UNDO COFFICIENTE vI21aL DE LA MEZCLA

VIOL IMEN
CONVENCION SIwsTRiCa X ¥ FUGACIDAD GAMMA o] OPRESION DE vAPOR VOL. DE LIO.
“E TaNGL .2523 «6122 +5E821 1.3272 «9662 1.7922 3,23
aG A «7677 .3878 «3762 1.0569 98086 WG4T778 18,58
vALOR DE LAS CONSTANTES DE FQUILISRIO ( x = Y/X )
CONSTANTE DE FOUILIBRIO PARA EL COMPONENTE 1 2.6426725
2 518638

CONSTANTE DE FQUILIRRIO 2aRa EL COMPONENTE

- 18T =



TEMD,

339,2400

352,0562

L3, Re61

60,3240

Suvy

1.408169

1.09597a

1.012210

1.00044R

1.000002

BANALISIS NF FoulLIxEIn DEL

LARS  CoMP, x
i 1 .3965
2 .5035
2 1 L3965
2 «A035
2 .3965
2 .6015
2 1 L3955
2 .5035
1 1 .3965
2 .6035

MATRIZ DE PARAMETROS J€ #ILSON POR GRUPOS

1.0063
24039

<7907
«3083

7328
« 279

s 7247
« 2757

27244

2756

SISTEMa

«S3726
+ 3943

«7630
2992

<7066
. 2736

«£984
2701

«5981
«25%99

METANOL

FREFER

?2.,0946
«5RRGL

1.6395
4629

1.5167
4047

1.4994
3994

1.4987
+3992

- Ana

GAMMA

1.1591
1.1152

1.1720
1.1135

1.1729
1.1196

1.1730
1.1198

1.1730
1.1198

FRUPLS -

vLIQ

43,67
18,65

43,11
18,56

42,94
1ﬁ.<A

«2,.%92
12,53

“2.92
18,52

AJUSTE @

=333,19
=547,8%&

=1009,40
=S4T .47

-1034,.22
=575,.28

=1037.90
=576,63

-1038,04
-574,48

USANDO AJUSTE DE LAS CURVAS EXPERIMENTALES DE DEZAL-DEER-PIEROTTI

af e

=-0OH

-CH2=

Lonnne

02615

-0H

JIZ2An

1.00000

Pl

«9RR3
9811

« 3650
9799

+9639
+9795

+9637
«9796

9637

« 9794

- 28T -



#ANALTSYIS NF SQUILIRRIC NEL SISTEMA  METANOL = AGUA @ GRUPDS - AJUSTE @
PRESION TOTAL = 1.00000 ATMDSFERAS

GRADOS KELVIN

TEMPERATURA = 343,512
VOLUMEN MO 2R DTL VAPOR=2773],88 (C,/G.=MOL SEG IUNDO COEFICIENTE VIRIAL DE L& MEZCLA = =314,7 CC./5.=MOL
CONVENCTON SIMETRICA X Y FUGACIDAD GAMMA PHI PRESION D vAPOR VOL. DF LI,
ME TANOL +3965 7244 L6981 1.1730 .9637 1.5409 42,92
AGiLA 6035 2756 2599 1.119R 9794 %025 19,53
VALOR DE LAS CONSTANTES DE EQUILISRIO ( K = Y/Xx )
CONSTANTE DE FOQUILIRRIO PARA EL COMPONENTE 1 1.826970
? L43A693

CONSTANTE DE FQUILIBRIO PARA EL COMPONENTE

-{9*[-



TEwo,

353,2400

332,0852

WG ,ROS&

N LA

3ed,6h34

S.iMy LARS

1.411252 - 2

1.098042 2

1.01251R 2

1.N0G0658 2

1.000002 1

*ANAL TSN

cowe,

N N e e

N -

N OFGUILIRRTS

« 3945
«6035

<3968
<6035

«396S
+AN3%

«3965
+ 6035

«396S
6035

MATRIZ DE PARAMET=0S DF #ILSON 23R GWU20S

1eN0F4
60469

7921
Y

« 7330
2795

o 72617
«2758

«T204
« 2756

(FL S1aTEMa

9760
#1973

75463
T Ll

« 7065
2738

+69R4
2701

6981
27170

METANOL

FREFER

2.0966
SARGL

1.6368
44?29

145)65
4040

1.4968
» 1984

1.4962

+ 3986

- AGIA -

GAMMA

1.1715
1.1180

1.176]
1.1210

11749
1.1220

1.1750
1.1221

141750
1.1221

390208 - £,

vLie

63,67
18,45

43,11
12,56

“2.96
18,86

“?.9?
18,53

2491
14,53

USANDO LA ECUACION POTENCIAL NESARROLLADA POR EL [,M.P.

-Ne

“CH2=

-0n

TR
1. R

«02271

-CH2=

JAYAR

1.20000

SuTENCTAL ¢

=933.19
=542,86

=1009,40
567,67

=1034,459
=578,63

=1038,65
=57he50

=1038,59
=576.55

.96R7
9511
+IRE0
297099

«96139
9795

«9637
«3794

9637
9796

[
x



GANALTSTS OF ESUILTSOIN DFL SISTEMA  WFTANOL - AGJA @ 3,928 = €, OATINCIAL #

TZIMPRFRATURA = 349,4k6 6RANOS KELVIN PRESION TOTAL = 1.,0000C ATUNSFERAS
VOLUMEN WAL A2 TFL VAP()R=27727,42 CC./G,=MOL SEG UNDNO COEFICTIFNTE IVTAL DF LA wiZ2CLA = «3917,1 CTo/%.=MOL
CONVENCION SIusT21Ca X Y FUGACIDAD GAMMA ou] PRESION DE va0Pd2  vAL, DF LID.

MET ANAL L3965 TG . 56R) 141750 +9637 145381 2,91

aGua «6035 2754 2700 1.1221 9794 017 18,53

VALNR DF LAS CONSTANTES DF FQUILIHRIO ( < = Y/X )

CONSTANTE DF FOUILIRRIO PARA EL COMBANENTE 1 1.826308

CONSTANTE DE EQUILIBRIO PARA KL COMBANENTE ? $65672¢

6T ~



®aAnALISIS OF FOUILE==IT DEL SISTEMA  METANCL - AG,A & GRUPYHS = B JYSTE e W T

Suvx LAPS coue, X ¥: F FREFFQ GamMua vila 3 Pl
e 338354 R 1 « 7534 «&122 5927 2.03&6 1a11%2 63,57 =92133,.19 «3AR2
? <5853 + 3478 +3805 +«SRRG 1.1063 18.6% =he?,34 L9012
1o ¥=7038 U 1 « P5465 122 «5907 1.5365 1.4135 43.11 =-1009,30 9549
2 «£325  INTA «3801 4029 1.0301 18,56 =367,47 «9800

e F06434 5 1 2536 5122 5915 1.7891 1.3016 63,30 =981,839 <9661
2 «7311 «3R7R 3802 JuG01 1.040% 18,59 =55R,70 «9R05
e 334740 2 1 «2539 5122 5913 1.7561 1.3157 43,27 =-985,95 9659
2. 2 TGGR 3878 3802 «4B28 1.0587 18,59 =560.01 <9806
1,20002] 2 1 2538 5122 5913 1e76460 1.3191 3,27 =945,31 9559
2 » 7463 .3078 . 3602 6R2] 1.0541 14455 =56n,12 <3804
l.2nA8000 1 1 «2537 «5122 «5913 1.7660 1.31392 63,27 ~3R4,31 « 3659
2 s 7663 +3878 «3R02 «4R21 1.0540 18,59 =560,12 «3204

MATRIZ DE PARAMETROS DE WILSON 203R@ GRU20S

USANDQ AJUSTE DE LAS CURVAS EXPERIMENTALES OFE NIAL-DEFR-PIERITT]

(2= -0H
=CH2=- 1.60000 32877

=04 «2947 1,00000

- 98I -



#ANALISIS NF EQUILIRIIC NFL SISTEMA METANO_ - aGJ4 ¢ GRURDS - aJusTE «

PRESION TOTAL = 1.00000G ATMOSFERAS

TEMPERATURA = 354,165 GRADOS KELVIN

VOLUMEN WOLAR DEL VAPOR=2R208,R81 CC,./G.=-MOL SEG UNDN COEF ICIENTT VIRTIAL 28 LA MEZCLA = 827,89
CONVENCTION STMETRICA X Y Fusacioan GAMMA PHI PRESINON DE VAPOR vNL, NDF LI2.
METANNL «2537 K122 +5913 1.3192 +9659 1.8220 43,27
AGUA L7463 .3378 «3RN2 1,0560 +9RNG J486R 18,59
VALOR DE LAS CONSTANTES DE EQUILIBRID ( K = Y/X )
1 2.,412797

CONSTANTE NE FQUILIBRIN PARA FL COMPONENTE

CONSTANTE NE FQUILIBRIO PARA EL COMPONENTE 2 «51955)

CC./Ge=MOL

-431-



TEwo,

InIPahi0

152,0557

A6 ,5173

RV EY LAES

la0

17263

By

L Q343K

.3

1.2

1.0

EEREPA

n3n2n

naang

sataLTsIs

COMo,

— e N e ey e

-

2531
«5AG]

« 2?5368
«%313

2529
«7320

2532
<7454

253N
7470

«2530
L7670

<4122
« 3878

L8122
L3578

5122
L3878

4122
.s78

«%122
« 3878

<122
. 3878

,5527
.380%

«5907
«3801

5614
«3R02

H%13
L3802

«5913
3202

.5913
+3R02

METArOL
FOFFFR

2.09646
«SRH4

1.6395
4629

1.7856
+4399

1.7528
J4R17

1.7A08
0211

1.7A09
«4R1)

- AGLIE -

GAMMA

1.1182
1.1065

1.4137
1.031%

1.3080
1.05817

1.37231
1.0578

1.3755
1.0572

1.3256
1.0572

MALTRI7 0O PARAMETROS DF WwILSON POR GRU2DS

LG=UPONS -

VLID

43,3C
12,59

63,27
13,59

43,26
19.59

3,286
1%.5¢

USANDO LA STLACION POTENCIAL DOFSARROLLANA 2UR EL 1,v.2,

EXelo]

-CH2=

-0k
1.C0000

«h2Ss2

—CP=
32203

1.00020

.

OATFNCIAL »

-937,193
542,86

-1009,40
567,47

-9R2.51
-528,30

-986,.,53
=569,19

-994,88
-560.30

-93K,9R
~56A9,30

«6R2
«IR11

<9549
«9800

«9hA]
+9805

«9659
<804

« 9659
<7806

« 9659
«IRN4G

dEw T



®ANALISTS DE ZQUILIAYIC NDFL STSTFMA  “ETANDL - aGJA o
TEMPE2ATUXA = 354,112 GRADOS KELVIN ORESTON TOTAL = 1.0
VILIMEN MNLB% IEL vAPOIR=28206,05 CC./G.=-MOL SFG UNDO COEFTCTENTE vIRTaL 3£
CONVENCION SIMETRICA X Y FUGACINAD GaMMA SHI  ORESTON OF
VETANOL .?2530 6122 5913 1.3256 .9659 1.9136
aGua 7670 L3IR7R L3802 1.0572 LURNG .48519
VALOR DE LAS CONSTANTES OF EOQUILIBRIO ( X = Y/X )

CHONSTANTE NDF FQUILIRRID PARA ELL COMPONENTS 1

CONSTANTF Df FOUILIARIO PARA EL COMPONENTE 2

GRUPNS - F. POTEINCIAL =

nnon  ATHOSFERAS

LA MEZCLA =42R.,3 CC./G4=MOL

VEPOR VNL. NE LID.

43.26
18.59

2.u20156

«S1U116



S2NALISIS DF EQUILI=TT (6L SISTEMA SYANOL BTUA e auBAG - £juSTE e ST

SII]ION S My CoMP X Y F FREFFR GAMMA vLIQ 2 PHl
Len00nR0 1.0125%6 1 « 39565 WSu7= ,S675 1.0AR4 1.78396 62,71 =1llwAr,l] }.n0NN
- 2 «6035 $ 4851 LR 26732 1.6275 12,58 -561.73 1.0000

[ e 1.030961 1 .39KS LCEPR L5675 1.0%84 1.2R9% 82,71 =11eA,11 9504
? +6035 L6s8] L4551 L4732 1.6275 14,55 -561,73 9513

1,663935 1.90100W 1 <3965 JS6RT .5675 1.0654 1,289 62,71 =1164,11 .9594
2 «5035 «4563 WL65] 4732 1.6275 19,58 -561.73 «94807

}oNwu0as 1.0000% 1 « 19AS Sua] .567% LeNeuy 1,299 R2.71 -1164,11 .9593
2 «5035 «6539 W=hS] 4732 14776 16,53 =5A1,73 «9807

1.065922 1.006001 1 « 3945 «S66] 5475 1.06R4 1.2A896 §2.71 =1lu6.11 9593
2 «6035 «%539 L6651 6732 1.6276 1.58 -561,.73 .9807

MATKIZ 0F PAQAMFTROS DF ~ILSON POR GRUPNS

USANDN AJYUSTE DE LAS CURVAS FXPFRIMENTALES NE NSAL=-DEER-PIERQTTI

-0k -CHP=
-0H 1.00000 +N29]6

-CH?= «3282¢ 1.9n000

- 05T -



*aNALISTIS NF FQUILIARI0 NDEL SISTEMa FTAN)OL AG!A # (I0U2)S = A )STE »
TEUDERATYRA = 153,700 GRADOS KELVIN . PRFSION TOTAL = 1.06502 ATMOSFE2AS
VOLUMEN MOLAR DFL VAPNR=268KZ,56 CC,/G.=MOL SEG UNDQ COEFTCIENTZ VIRIAL OF (A MI2CLs = =-9%1,7
CONVENCTINN STMETRICA x Y FUGACIDAD GaMMA Pl SRESION D& va®92 vdiL. DE LI3.
cETANDL +3965 «S4h1 T A 1.28%96 «9563 1.0912 62.71
aGuUA «5035 »6539 G651 1.6276 «9R07 «u778 18.58%
VALOR OFE LA&S CONSTANTES DE EQUILIRKRIOD ( Kk = Y/X )
CONSTANTE DE FQUILIROIO PARA EL COMOONFNTE 1 1377380
CONSTANTE NE FRUILIROION PARA ELL COMPONENTE 2 . 7520K)

CC./G,.=MOL



eaNALISIS L5 FAUTLISOIL DL SISTEMA ETeNIL AGUIA © 321938 - £, SOTENCIAL #

PLISION SuMy comP, x Y F FREFER GAMMA vilG 3 P41
l.0annng «I1115% 1 3965 L3651 5661 l1.0586 1.2517 £2,71 =1labk,l) 1.0000
%2 <6035 «3571 «3671 0732 1.2364 18454 -561.73 l.0000

«%11159 1,02R72¢ 1 « 3965 .5191 5440 1.05R4 1.2817 K771 =1164,11 LT
2 «503S Wa097 3670 «4737 1.2864 18,58 =561.73 9833

L9373 1.000R873 1 3965 .50625 WS40 1.0624 1.7817 52.71 =1146,11 9634
2 «6035 « 3986 «3670 <4732 1.72744 18,58 -561.73 «9R2R

L 1.0¢0027 1 «38kE k320 5460 1.04R4 1.7717 S2.70 =11le4.11 9534
2 #6035 «3GFR] «3R70 4732 12960 18,58 -551.73 »IH28

«33R176 1,009001 1 « 3965 6319 5660 1.05R4 1.2R17 “2.71 =1146,.11 9634
2 «A03S » 3921 «3670 4732 1.7R44 1#,.58 -561.73 +9R2R

MAT~]7 DE PARAMFTROS UF wILSON 203 GRUSIS

USANNO L& £CUaCION POTENCIAL DESARROLLADA POR £ J.M,P,

~0H “CH2=
-0n 1.00000 «32158

-Cm3- L02538  1.00000




SANALISIS DF FQUILT=SC~ nEL SISTFMa FTANDL AGA @

TEMPERATURA = 353,700 GRADOS KELVIN PRESION TOTAL =

VIOLUMEN MOLAR DEL VAPHR=30013,78 CC./G.=MOL SEG UNDN COEFICIENTE VIRIAL DE

CONVENCION SIMFTIICA X Y FUGACINAN GAMYA OH] PRESION DE
€TaNDL « 3965 6019 L5660 1.7R17 <9634 1.0912
8GUa 035 .3941 .3R70 1.2844 9823 L4778

H5RU21S

«93R]R

La ME70.a =

va222

1.51812%

VALO® DF LAS CONSTANTES DE FGUILIARIO ( X = Y/X )
CONSTANTF DE EQUILIRRIO PARA EL COMPONENTE 1
CONSTANTE DF FOUILTRRIO PaRA FL COMPOINFNTZ 2

»~23591

. POTENCIAL ¢

ATVOSFERAS

-294,9

vOoL. NE LIA.

62.71
18.5A8

CC./G.=MOL



PRESION

lenbpnnn

1.07517¢

1.079R])

1.079719

SuwMx

« Q30042
= 935937
12000042

la0en0n)

LARPS CnMP,

®ANALTSIS OF

N - N - N =

N -

.5132
6159

+5225
6733

«5236
26765

«5232
«G76E

EQUILTARTN DEL SISTEVA

.6122
«3R78

«~122
«3R7R

«6122
+3878

.A12?7
+3R78

ETanNOL aGJe

»58213
+3807

<5304
+«08R

6332
.4105

«5331
4105

FREFER

1.0684
6732

1.06864
24732

-1.0686

20732

1.,06%¢4
s4732

@ 34yUPNS

GAMMA

1.0706
1.92%7

1.1267
1.8238

1.1292
1,8193

1.1301
1.8177

MaTR17Z DE PARAMETROS DE wILSON POR GRUPOS

USANDO AJUSTE

=-CHP=-

=-0H
1.00000
«32820

-CH2~-
«02914

1.00000

- AJUSTF =

vLIo

62,71
18,52

62,71
18,584

62,71
18,58

§2.71
18,58

DE LAS CURVAS EXPESIMENTALES DE NHEAL-DEER-PIERQTT]

Nt

-11%5,11
-351.73

=114%,11
-551.73

-1146,11
=551,73

=1144,11
-5481.73

PHI 0

«9609
<9817

+9580
«9806

9578
+9R03

9574
«9803

- ."61 -



®*ANALISIS DF EQUILIRSI0O DEL SISTEMA ETANIL AGUA & GRUDPQOS - AJUSTF

FEMDEQATYURA = 353,700 GRADOS KELVIN PRESION TOTAL = 1,07972 AaTMOSFERAS
ST MEN MOLAR DEL VAROPE25947,15 CC./6G.=MOL SFG UNDO COEFICIENTE VIRTAL DE LA MEZCLA = =301,1 CC./G.=MOL
TINVENCTION SIMETRICA X ¥ FuGAaCIDAD GAMMA PHl PRESTION DE VAPCR VoL, OF LIN.
£TANOL 5232 6122 «6331 1.1301 «9578 1.0912 62.71
aGua 67689 «3R7R .6105 1.8177 .9803 6778 18,58
VALOR? DF LAS CONSTANTES NDE EQUILIBRIO ( X = Y/X )
CONSTANTE DE EQUILIBRIO PARA EL COMPONENTE 1 1.170189
CONSTANTE DE FAUILIBRIO PARA EL COMPONENTE 2 WA13274

- 66T



eaaL]SIS JE FRUILIARIO DEL SISTEMA ETaNaL aGJa & 52208 - v, 20TENClAL #

PRESION SuMx LAPS COMP, X Y F FREFER GamMa vLIQ 3 Pml .
l.200000 1. 055523 11 1 4101 5122 «58R73 1.068% 1,335% H2.T71  =1165.11 +9609

<] « 64506 +3878 «3K07 6732 1426457 18,58 =551.,73 «9R17

2947358 1, 000RTR S 1 4150 -6122 « 5585 1.0686 1.2572 62.71 =1166,11 <9630

2 «S859 3878 <3610 6732 1.3016 18,58 =5561,73 9827

946553 1, 000011 1 1 4151 «6122 +5580 1.0684 1.2557 €2.71 =11456,.11 .9630

2 <5849 «387R «3607 6732 1.3025 16.58 =561.73 «9R27

e 346542 Y, NCN0NA0D 1 1 4156 «R122 +S5R0 1.96R%6 1.?569 52.71 =1166.11 «9530

2 «5866 «3A7R + 3507 4732 1.3030 18.58 -561.73 9827

MATRIZ DE PARAMETROS DE WILSON POR GRU20S

USANDO LA ECUACION POTENCIAL DESARROLLADA P0R Et 1.v,P,

-0H -CHP=-
-0n 1.00000 .3215R

-CH2= 202535 1,00000

- 96T -



#ANALTSIS DF €QUILISPI0O DEL SISTEMA ETANOL AGUA & GPURPDS - &£, PNTENCIAL =

TEMPERATURA = 353,700 GRADOS KELVIN PRESION TOTAL = 964654 ATMOSFERAS
= =901.1 CC./G.=MNL

SEG UNDO COEFTICIENTE VIRIAL DE L8 MEZCLA

VILUMEN MOLAZ DFL VAPQOR=29733.,47 CC,./G.=MOL
CONVENC TGN ST=ETRICA X ¥ FUGACIDAD GAMMA PHI PRESION DE vAPOR VOoL. DE LIQ,.
€TaNOL a415a «H122 5580 1.2549 ' «9630 1.0912 62.71
AGUA 5846 +3R7A .3607 1.3030 .9827 6778 18.58
VALNR DE LAS CONSTANTES DE FGQUILISRIO ( K = Y/X )
CONSTANTE DE FOUILIRRIO PARA EL COMPONENTE 1 1.473855%
? «653328

CONSTANTE NE EQUILIBRIO PARA EL COMPONENTE

= 46T =



TFMP

361,2000

353,9740

352,7546

332 ,5%45

352.5807

suvy

1.376531

1.036677

1.06K5653

1.000163

1.000000

ILAPS

LY RN}

com

N - N - N = N =

—

LISIS 06 FAuLTASID el

P, X

«39AS
k035

.1945
L6038

<3965
«A035

» 3965
«A~035

»39A5
+6035

MATR17 DE PARAMETPNS DE wILSON °0R GRU20S

7672
5296

<8785
6790

«5499
JLERER

oSk
26537

R LLx}
«uE37

SISTEMSE

«7209
+~185

«5632
0702

5282
LGR?

«H24R
UL |

5267
4052

STANAL AGUA

FREFER

l1.6106
ARG

1.0796
«4785

1.0308
4558

1.0238
06525

1,0236
6526

HAMML

1,2462
1.4146

1.,2835
1eh271

1.2300
1.42937

1.2901
14?735

1.2901
1.A235

vilo

67,36
14,868

682,76
18,89

42,46
19,57

“2 .42
19,57

£2.62
19,57

® 330808 = A ISTE 8

=1087,N4
=534,36

=1162,4%
«5A0, 177

=1157,9%
=545,02

=1156,10
“545,42

“1160,15
=545,41

USANDO AJUSTE DE LAS CURVAS EXPERIMENTALES NE DZAL-DEER=-PIERQTTI

-Ch2=

-0H

Jrrenn

» 32482

1.00000

9849
<3827

9512
TIPS

29604
.9816

«9A05
«9313

«9605
9813

D



#ANALISIS DF ZSUTLIZSI0 DEL STSTEMA FTANDL AGiiA

® 5RUPNS = S JISTE @
TEMPERATURA = 1362,5R]1 GRADOS <ELVIN PRESION TOTAL = 1,00000 AaTMOSFERAS
VOLJMEN MOL AR DEL VAROR=28032,8] CC,/G.=MOL SEG UNDN COEFICTENTE vIRTAL DI LA MEZCLA = =371,0
CONVENCION SIMETRICA X Y FUGACIDAN GaMMA PHI SRESIZN JE VA20R voL, DE LIQ.
ETANOL «3965 «5463 52067 1.2901 «9605 1.06060 6£2.62
AGys <5035 L6537 JeaS2 1,6295 9813 J4566 18,57
VALOR NE. LAS CONSTANTES DFE EQUILIRRIO ( kK = Y/X )
CONSTANTE DOZ EQUILIBRIO PaRa EL COMPONENTE 1 1.377900
CONSTANTE DF FOUILIRRIN PARA FL COMPONENTE ? «751720

CCe/G.=MOL

- 661 -



True,

38 § 200

1]

< vy Lavs

>
1,009 2
J.o0n0n0 1

v LALIST

covo,

EENITR EE

” v
396G T62s
Tinag LayR]
L3945 5720
.AN28 278N
L3945 «S9RG
RS « 40R7
L3945 »A0YE
YT o HGRA
L3965 «£015
L4035 « 3088
VATRT7 OF

1'SANDD LA ECUAC

-0

“Cuoe L0268

JTiRG
Juf98

L549M
L3711

W87R0
. 1895

. Y
MRER RN

.5785
<913

DARAME TENS OF

10N DOTENCIAL

& -CrP=
w?  1.n0000

ETANIL 308 @ e

FOFFER oAb
leulns 1,2733
2366 1.277R8
1.10796 1.2814A
LaTHS 1.2362
1,115 1.2411
5027 1e2431
1.1 366 12418
LA08] 1.2830
1.1365 1.2310
LE08] 1.2330

»ILSON 208 524208

DESARROLLADA P0R

EL

[aM,.P,

=10857 .06
=536, 36

=1167,5%
=540, 77

=1127,3%
=-SRA 4T

-1125,93
~556&,N8

=1172S,9h
~58A,N9

adha?
.3928

PRLEE]
WA T

L9618
L9819

36180
9819

36197
3919

202



TEVDFRAT A =

CONVENC T DN

e LLLENG o £,

SANALISIS NF IDnlLl=¥10 NDEL SISTEwA AR, &
o e Setevnoie s PRESION TOTAL = 1.00000 ATMOSFERAS
MOLAS DL /AOPNS=RH2GR,TT  TC,/7G.~MOL SFG INDQ COEFTCTIENTE vIRIAL OF La viZCLa = =33N0,4
Spurtsice x v FUSACTDAD Gomua on]  93ES10N UE VAPIR VoL, NE LIX,
o oo KO L3785 1,2R10 JI81R 1.1626 62,85
e Ti03s .3985 L3913 1.2830 .9R19 3102 18,60
VALUD DF LaS JONSTANTES OF ENUILIHRIO ( K = Y/X )
N ETE B eI A BB ik [EDHESNENTE 1 1,516976
5 JRANTGLE

CIMSTaNTE DE FALILIRPIO PARA EL COMPONENTE

“OTENTTaL @

Lee -~



W FOJILTHSTL NEL RTQTEvA BTANDL At e 12, e BJISTE B

Trwe, SRR LAPS CoMD X Y F FREFFER GAMvA 4 §+] = L3
e ,2000 L7038 1A ) LGRAT 1R 5906 1.4106 LR9]4 &1, =1N87,06 JIRLT
2 L2814 TR L3H)2 ARG 2.2350 15,6k -514,34 REEEE)
333,9740 92034 3 1 5138 L1122 ARG 1.9796 1.0523 5P.76  =1]6P,528 <3611
2 7D » AInT7R «3N07 4785 146541 1=¢59 A0 17 L}
330,467 1 ,r37133 7 1 .5257 LA122 JER74 L9A11 1.1539 LZ.6S  =]18),00 RELIA
2 506G o 7HT7R «RRS 6?30 1.7738 14455 *571 438 L]
35 e AT 58773 3 1 5215 5172 <5877 $GGa0 1.111) 52,56 =11K9.33 +3809
2 WLTR? «1P7R <3806 «41R7 1.4207 15,66 =568,11 K16
35147602 «399935 ? 1 3226 o£122 «SR76 9918 1+1313 £2,56 =1170.56 + 3599
2 6774 «3HTR 6374 1.9205 19,58 =558,51 R4
341,759 D096 1 1 «5226k 8122 «SHTA +961A8 1.1316 §2,58 =1170,5% « 9599
> 774 D AETR o WHNA 76 13205 12,56 -34a,31 LA

VATOTZ DE PAPAMETRAS NF wIL.GAN 299 63 30§

JSANDG & USTE DF LAS CURVAS FXRERTARTALES OF NTAL=)C8w=D]E30TT]

-0= =Cup=
~0n 1.00000 £ 02775

“CHP= 60 1,00ARN0

=202



°aNALISTS NF FOOILIARI0 DEL SISTF4A F£TANDL ARUA @ SRUSDS = AJISTE

T AST2ATURA = 151,759 5GRAD0S KELVIN PRESION TOTAL = 1.00000 ATMOSFLQAS

LLUMEN MO AT HEL VARDOP=27%14,79

CC./G.=MOL SEG UNDO COEFTCIENTZ VIRIAL DT LA MEZCLA = =313,3 CC./6.=-M0L
PIENCION SIvwsT2TCA 3 Y FucacInan GamMma PH1 PRESION IE VAPDR  VOL, NFE LIQ.
ET aNOL 5226 «A122 5876 1.1314 +9599 1.0111 62.56
as e G776 J3R78 L3906 1 .R205 «9R14 L4616 18.5%

VALOR DF LAS CONSTANTES DE EQUILIARIO ( X = Y/X

)

CONSTANTF NE EQUILIRRIO PARA EL COMPONENTE 1 1.171526

CONSTANTF DE FOUILIRRIO PARA FL COMPONENTE 2 «K12259

- ¢oz -



T:mp,
18] 2407
KK X

AnH 107N

135,0682

n
<
™

LR

1N406155

LS33RT0

1.000006

1L ApS

eANA_ SIS F Fn

CcomMe |

TLIE510 9FL SIeTewa
X Y £
.»192 o122 53046
. JRAS o478 e %A12
G116 «2l22 «5086
Jh32A CJAETH sAINNT
We147 oS 1P# «SRER
LS76R 3878 « AR0OH
L L A122 JHRAT7
«5R31 «35%7R + 3ROR
«w165 €122 +«5RA7
«5R35 » 2878 «390R
MATR[7 D3F PARAMFTRNS NE
USANDO L& ZCUACION ONTENCTAL
-0H -Cu2e
e 1L Srnnn L32209
-C=2~ 02527  1.(0000

ETAYN. 83U -
FIEFEQ AMAA
lesl06 wHIET

WR300 1 .8634
1.0796 1.3212

e THS Yoda 11
1.1341 1.2671

«5N469 1.3063
lel264 152515

«500S 1.1060
1.1266 1.2523

50006 1.307%

fa()SNS - &

vLIO

n3,.36
18,68

h2,. T
14,59

«2,85
14, A0

£2.R3
14,60

£2,83
18,40

wILSON 202 n~rJU20S

NESARROLLANA 203 EL [,v,P,

-1057,06
316,36

-1162,48
=h&n,77

=1124,0&
=584,12

-1128,74
-556,87

=1128,85
-554,90

LY
dNR29

BLIN
T

<9618
9820

9617
«3IR20

<9617
«9R20

3 -

e



SANALISIS NE ENRILI=XIN DFL SISTEMa FTAMOL A™IA & SLonQ o &, 20T2NCTAL »

TEMOERATYRA = 355,098 GRADGS XELVIN PRESION TOTAL = 1,00000 ATMDSFERAS
VOLUMF N MOLAR DEL VAROR=28220,42 CC,/G.=MOL SEG UNDN COEFICTENTE VvIRTAL DE LA ME7CLA = =34R,9 CC./G.=MOL
CONVENCINN S1sETRICA X Y FUGACTDAN GaMMA Pl SRESTON DE VAROR VOL. DT LIA,
ETANOL L4155 4122 «S8A7 1.7523 9617 1.1520 62,87 ’
ansya .5R135 3878 «3x08 1.3034 .9a20 .305¢6 18.60
VALOR D% LAS CONSTANTES DE EQUILTARIO ¢ ¥ = v/X )
TONSTANTE DFE EGUILIRRIO PARA EL COMPONFNTE 1 1.470011
CONSTANTE DF FAUTLIRRIN PARA EL COMPINENTE 2 JARULERT

- 502 -



PRITSION

1000000

«¥57118

«996REG

« 398327

SGUELNT

Syvy com2,
3571 1
- 3

3

1.041203 1
2

3

1,00)775 1
z

¥

1.2000%0 1
2

3

1,000006 1
2

3

eaNAL SIS

«30N0
«5000
»2000

<3000
«5000
22000

+3000
«S000
«2000

«3000
+5000
2000

<3000
»S0N0D
#2000

“ATFE]2

672
«4995
<0504

u6?21
LTS
0537

4?53
AL

0516

b2k
«52640
«NS15

PGk
L2239
<0815

407¢
4995
.NS06

u072
PRI
«N504

4072
24995
«0506

6072
14995
« 0506

4072
4395
« 0500

FREFER

1.2135
7202
<3127

1.21738%
«7202
<3127

1.7135
7202
3127

1.7135
«7202
3127

1.2135
7302
3127

OF FQUILTSETD DL QISTFuA »#FTanAL = €TauAL = 4

navva

1,1169
1.7460
+RN3S

1.11%9
1.3360
«R053

r -
O £
>

U e
NTRE R

1o1169
) .3860
.AN83

1.1149
143840
«AN53

PARAMETRNS DE wILSAN 259 GRUSNS

Wl

& 3

vile

©2,50
“1.91
1R,au?

42,80
51.9)
14,67

«?2,50
1,91
1x,67

“?,50
41,91
19,47

w2,.50
A1.91
1~.67

BER LI AN £

=1106.97
=127R.92
=5Q97,54

“1108,57
-1274,92
-597,606

=1104,97
=1272,32
=597,46

-1106.97
-127R,92
-597.56

-1106,97
=127u,62
=5337,A6

USANDD AJUSTE DZ (8S CURVAS FXPERIMENTALES DE DEALDESRIEROTT]

«C=pe=

1.C0000

-0

«31531

1.02000

°

LR
lefinnn
is0000

«I823
V38K 7
9810

J9RN0E
3549
«9R02

L3507
19568
L9487

9507
L3548
L9302

iR o

= 90T



©ANALISIS NF FAUILTI=ZI0 DFL SISTEMA METaNaL = ZTaNNL = AGUA # 5RUPNS - AJUSTE

TEMPELATIRA = 143,706 GRADOS XELVIN PRESION TOTAL = «99841 ATMOSFERAS

VOLIIMER u3LAS 8L vaP0OR=27027.,42 CC./G.=MOL SFG UNDO COEFTICIFNTEZ VvIRIAL DE LA MEZCLA = -115R,1
COVVENCION STMETRICA X Y FUGACIDAD GAMMA I BRESINAN JFE VAPOR VOL, 2% LIQ.
“ETANOL +3000 245 6072 1.1169 «3607 1.2411 “2.50
ETONDL <5000 .5239 .6090% 1.3R4N .GR4R .77294 6191
A58 L2000 0518 L0504 .R0SS .94802 +3168 1R, 67
VALOR DE LAS CONSTANTES DE EQUILIBOIO ¢ kK = Y/X )
CONSTANTE DE FQUILIBRIO PARA EL COMPONENTE 1 1,6415199
CONSTANTE D2 FGUILISRIN PARA EL CHMPONENTE > 1.067840
CONSTANTE DE EGQUILIRRIO PARA EL COMPONFNTE | «P57400

CCa/G,=MOL

= dog =



“ANALTSIS DF EGUILINKIG NEL SISTEMA METANOL = ETANOL = AGUA @ GRUPDS « EC, 20T,.* RURL P

PREISICN Siymy compP, x Y F FREFFQ GAMMA vLiO L} PHI
1.000000 » 958552 1 <3000 6076 1.213% 1.1172 42,50 =1106,97 1.000¢
2 «5000 .5008 . 7202 1.3876 61,91 =-1278,92 1.0000

3 2000 0504 3127 <R056 1R, 67 =597,6s 1.0000

3528572 lo0u127¢ 1 2000 «eu73 1.2135% 1.0172 42,50 =1106,97 <9623
2 L5000 .5007 L7202 1,387¢6 £1.91 =-1278,9? 9566

3 +2000 <0506 3127 .R056 18,67 =597.56 »9R10

«99R117 1. 001785 1 <3000 L4073 1.7135% 1.1172 62,50 =1106497 9607
2 L5000 L5008 L7202 1.387% &1,01 -1279,32 9549

3 L2000 .N504 3127 RELETS 18,67 -597,%4 +9802

«999A38 1. N0N0RD 1 «3000 4076 1.213% 1.1172 42,50 =1106.97 9607
? +5000 .5008 7202 1.387¢ 61491 =1278,92 +956R

3, 2000 0504 3127 .R05% 12,67 ~597.564 +9%0?

.990679 1o 000004 1 3000 <6076 1.21135 1.1172 42,50 =1106,97 9607
2 «5000 L5008 L7202 1,3674 £1.91 «127R,52 «9568

3 «2000 0506 3127 .R05% 18,67 =397.54 94302

“aTw[7Z DF PARAMETROS DE #ILSON PIR GRUSOS

USANDOD LA ESCUACINN POTENCIAL DESARRIL_ADA PIR EL I,v,9,

-(n -"HM?w
=0 l1.00000 #1116

el~2= PRa A T3 VelfB0nith

[

- 80



CANALTSIS F FOUILI=s10 BFL SISTEMA #FTal0L = STANGL = aGus & 32U2735 -

TE4PE2ATIRA = 133,706 354,08 KELVIN ORESTOM TOTAL =

VOLUMEN WOLAR OFL VAPTIR334352,76  C(,/6,=M0L SFG UNDN COEF [CIFNTE vIQraL D&

CONVENCINN SIMETR[CA X Y FUGACTNAD GAMME EI" SLESION DF
UETANDL S 3000 aa240 W6076 1.1172 9607 1e2611
= 1Eam $S0aD 5245 .5008 1.3876 L9563 72%
annA 2000 R L0504 L8056 9302 3169

VALO® DE LAS CONSTANTES OF EGUILIRRIO ( Kk = Y/X )

CONSTANTE DE EQUILIRRIN PARA EL COMPONENTE 1
CONSTRNTE DE FQUILTRRIN PARA EL COMPNNENTSE >
CONSTANTE DF EQUILIRPIN PAWE EL COMPONENTE k)

«798QR

LA MEZCLa = =)14K,3

VERNS  vAL, DE LI,

42450
~1,91
18,67

1,613u83

1.,A46030

02872232

ATVASFERAS

POT ¢

CCu/G.=vOL

ro

\)



Pr:®1on

1.000000

«QIATRG

«99R731

Sumx

1.0:31218

1.00 02350

1.063000

*aNaLISIS 2F ZJUILIARID UEL SISTEMA VETANOL - FTANDL

LAPS

COMP x

.30C1
«5011
2000

b )

2996
«SN06
+1996

w N -

2956
«SOCKH
« 1696

VI

4260
«5245
0514

4?60
5245
L0514

W&240
»52aS
0514

«4073
«SN0R
+05064

606K
5002
.0503

ALY ]
L5002
+05603

FREFER

1.2135
.7202
3127

1.2135
7202
3127

1.213%
7202
L3127

- AG A @

AAMMA

1.1168
1.3845
«2950

1.1172
1.3239
«R056

1,1173
VaD83F
94954

MATRIZ DE PARAMETROS DE «JLSON PJR GRUPOS

USANDN AJUSTE OF L eS CUVAS FXPERIMENTALES DE OZAL=)EFR-PIFR0TT]

-CH2=

-0

“CH2-
1.00000

02206

-OH
«315R1

1.00000

J9UP0S = AJUSTE @

vire

“2.50
61,91
18,47

42,50
£1.91
18,47

4?,50
“1.%1
18,47

=110%6,97
=-1279,92
=597,66

=110%,97
-1278,92
«537,64

=-1106,97
127,92
=597,64

PHI .

9607
9568
«9H02

« 9607
«9568
9802

9607
3568
.9302

= 0Td =



eANALISIS NF FRUTLIS=I2 DFL SISTEMA METANOL = STANDL = Agub # w205 = AJJSTH

TEMPERATYRA = 143,704  534D05 XELVIN PELESION TOTAL = ,39873 ATYOSFERAS

VILUMEN MOLA&D TEL VBRPOR=27018,29 C(CC,/Ge=MCL SEG UNDC COEFICIENTE VIRIAL OF LA MEZCLA = ~)14%,1
CONVENCTION SIMETRICA X Y FuGaCInaD GAMMA PHT PRESINN NE VASOR vOL. DE LI%.
METANOL 2995 Ja260 1.1173 +9607 1.2411 42,50
STaNnL +S00R 5245 I=36 . 3548 7256 S1.91
AGUA . 1996 .0514 «RADSA «IR02 «3149 15,67
VALOR OFE LAS CONSTANTES DF E€QUILIARIO ( K = Y/X )
CONSTANTE DE FOUILIRRPTQ PARA EL COMPONENTE ) 1.615267
CONSTANTF L& FOUTLIRDIN DaRs FL COMPONFENTE ? 1.06727)
CONSTANTE DE FRGTLIART™ OAkA T COMPONANTE 3 «P578135

.

CCu./Ga=MOL

ro

(]



25

SN

1.000000

ieniNP0A

CANALISTS Df Eull THRTIG HEL SISTewa METLAQL « ETINIL « AG.8 @

Suvx LAPS coMP, x Y s FmeEFR SAMMA
«93756 o & 1 +3000 24N " L6073 1.2135 1.1170
2 4639 5265 «500% 7202 13078
3 .1998 «0S516 + 1504 3127 «RO3&
39354 1 1 .3000 AN J6N74 1.2172% 1117
2 «5SN01 «BP65 7202 Lo 3nps
3 . 1999 «fS1e 3127 «RNGA

MATK]Z ¢ PARAMETROS Tr wlLSON 200 4RJ20S

USANDC LA ZCUACINN BOTENCIAL NESARPRDLLANE PIR L

-On w(C=2=
-0H 1.00000 «31115
=CH2= 201645 1,/ 0000

PYaid
“1.91
15,47

«P 450
~1.61
15407

=110&,497
-127R,92
-597,46

-1108,97
-] TGP
-597,Aa

«9&N07
R
« 9802

RETY R
R
LI

%W 2

Ie =

-
<



®ANALTSIS DF fQUILT&RRTIC

PRESION TOTAL = 1,000n2)

TEMOELATURA = 3473,704  GRADOS XELVIN

DNEL SISTEMA ~ETaNGL = STAWIL = A%

UNDD COEFTCTIENTE

.
ATHMOSFERAS

VIRTAL DF L& ¥7Z2CLa = =1168.1

YOLUMFN MOLGR DL VAPOR=26976,58 CC./G.=MOL SE5
CONVENCION SIMET2]CA x Y FUSACIDAN GaMMa Pwl PRESION DE vaSd3& VAL, NE LIW.
wETANOL .3000 L6260 L6074 1.1173 L9607 1.2611 42,50
ETaNOL «5S001 «S245 P 1e3874 0 75T « 7296 51491
AL A 1999 L0514 TR JR0SA «9RN] 3165 18,67
VALOR® OF LAS CONSTANTES DE FQUILIBKIO ( X = Y/X )
CHONSTANTE NF FQUILTRRIO PARA FL COMPONENTE 1 l.61217)
COMPONENTE 2 1.06&R2

CONSTANTE DE FRUILIRDLS Pawa FL

CONSTANTE NE

FOQUILIRRIND Paka EL COMPONENTZ 3

«257170

20T, e

CCa/Ga=MOL

-¢12 -



Tevo,

%1.2000

13,5760

LK, D1ARR

344.0740

13,755

@ANALTISTS °F Fouer@Dlo DFL SISTEMA MFTANOL - ETANOL = AGUA ¢ HRUPNS = AJUSTE

Sumy LaPS

1.978559 2

1680843 2

1.750363 2

1.012740 2

10N hea2 2

l.200002 1

com

W N - (SR VI w N - W - =

W -

2, x Y £
3000 7727 o TUR9
5000 .0018 0662
2000 1040 .1022
«3000 «50R4 «SR77
+5000 «7736 27632
«2000 0785 L0771
<3000 JGE0G 4633
«5000 «5727 WS677
2000 « 0567 + 0556
+3000 257 W412R
«5000 «5308 «5069
2000 «0523 .0512
<3000 L2467 JGNRN
«3002 5762 «5005
.2000 <0516 « 0505
3000 6245 4078
5000 5239 5003
«2000 0515 «NS0S

MATRIZ 77 DARAVMETECS

nE

FREFER

2.23067
1.4106
«HlG4

1:7525
1.0796
.6785

1:3213
7910
<3451

1.2303
772
177

1.2158
ST
«31 36

1.2153
.7216
+3133

#lLSON 23R (RJR0S

GAMMA

1.115¢6
1.3670
«R05)

1.1160
1.3739
JAN33

141167

“1.3817

+9055

Yo 1168
1+383%
20355

1,1169
143839
«R055

1.1169
1.3839
.3055

vL1Q

43,A3
63,36
18,68

43425
h2.74
18,59

w2.487
“?2.09
18,49

62,53
41,96
18,47

62,51
1491
19,07

w?2,51
F1,91

15,47

=913.55
-1057.04
=536,36

-9HR, 35
=1142.6R
-560,77

-1078.92
-1246,545
-589,11

-1107,43
-1273.%9
=596.27

-1106,3¢6
-1278.19
=597,45

-1106,68
-1278,3%
-587,49

USANDD AJUSTE DE LAS CURVAS EXPERIMENTALES DE DIAL=DEER=~IEXQTTI

oCH7=

P I

-CHZ=
1.00000

02206

-0k
21584

1.00000

PHI

9691
«96GLu
9829

« 9659
9608
9818

«9519
«93562
9805

L9609
L9550
«9RN?

«A8NT
«3569
.3RN?

9607
«956R
L9AN2

RRL T

= Hle =



SEMALISIS W EAUILT~1% DFL SICIC 0 wETaniy =

TZ¥OCRATURA = 227,764 GRANDS XELVIN

VOLJMEN MOLAR D51 VARPNRP=269K6,13 C(C,/0G,=MOL

CONVENCINN SIVETRICA x Y FUGACIDAD GAMMA sl
METANNL « 3000 I A 1,1189 LARNT
ETANOL .5000 .5239 L2003 1.3939 $9568
AG A 2000 «0818 «N505 <8053 «9R302

VALOR DE LAS COASTANTES DFE EQUILIRRIO

CONSTANTE DE FOUTLIRRIN SaRA

CUNSTANTE DE FLuTLIKRIN PaARA ELL Oi

MIPNENTE

CONSTANTF DF FOUILIRRIC PaPA EL COMPNNENTE

EL COMBANENTE

PYESION TOTAL

X

ETAN . = &

= l.n0prn

SEA UNDA COFFICIENTE vIoTalL D&

P8EQTON D

142830
7304
3156

Y/x )

AL B RYURNS -

ATW)SFERAS

Le vi/TLA = =1167,¢6

ve20' voL, DE LT3,

4?.51
~1e91
13,07

l.0150P5

AJUNTE @

CLo/Nfe=MOL



e} ,2000

33,7065

wavaLlg|s

Quimy LAPS

1.222399 2

12453752 ?

la030818 >

1.012829 2

1o NANGLEK >

le i00O0O02 1

cove,

LV g (SR VL N - W - W -

W

«3000
3000 1
2600

e 3000
P0G

«2500

L3000
L300
.2000
3000
.5n00
.2000
L3000
L5900
L2000
L3000

<5000
<2000

MAT=]

USANDO L&

aCP=

«7731
+00SR
1040

JREET
«T768
<0784

CGANS
PR S oty |
1.4

4292
5218
0522

6262
SPLR
«N518
W20

5245
0516

7 5F

-0
le00000

«0194%

L ENUILIRGLIN DL SISTEMA uE ALY,

CaAVAVETLLR

ZCUACION PCTENCIAL

wChg=

let0000D

;s

FREFER

2.23067
).6l106
S

1e752%
1,7796
4785

1.7197
« 7399
3666

1.2285
«7309
3172

1.2161
27206
3126

1.213%

7202
3127

STLSM

- ETANOL = ALl e

SAaMup

1.1159
1.,3723
+#053

1185
1791
A056

1e117)
1,3I%58
«H036

1.1172
1,3%72
RLELY

11172
1.2874
RCLETY

1.1172
143874
RULELY

ERT-N N L1

Ll

©7,R3
63,14
16465

s3,2%
w274
e

L2 WG
«2,.0%
18,49

62,53
“1,9%

18,07

&2,5¢
al,.51
19,67

“?2,.50
~1.91
18,67

DESARPYLLADA PIR EL [,v,2,

@

-913,55
-1957,04
-535,34

.dHa 1R
=lle2,44
=3AN0,77

-1776,17
.126?,12
=5RG,23

=-1102,89
=1276,22
LR LTS

«11Nk, AP
=1278,75
-537,5vy

=-1176,39%
=1279,9)
=597.564

Pwl

+349]
ALY
9829

IR
RLLE
IRR

L3419
JISRD
JARAR

«950R
. 95590
QR0

JI4nT
R
e 402

« 3607
«954R
«9R02

N
(4}



SANALISIS DS FQUILISQIO DFL SISTEMA METANOL = STAMN,

TIMPFLATURA = 343,706  HADOS XELVIN

VOLUMEN MOLAR DEL VAPOR=26%82,21 CC,/G.=MOL

PRESION TOTAL = 1.,000N0 ATMOSHERAS

SEG UNDO COEFICIENTE vIRIAL DE LA MEZCLA = =1]AR,3

CONVANCTION SIvMETRICA x ¥ FUGACTILAN GAMMA O] 22€510N DE vaPOR VoL, NE LIQ.
METANOL «30600 P40 (74 11172 $9607 12612 42450
TYANOL 5000 5268 .500& 1.3876 .9543 7294 61,91
aGUA «2000 «N316 N800 «ROS6 «GRN2 . 41u9 13,47
VALOR DE LAS CONSTANTES DE EQUILIBRIO ( kK = Y/X )

CONSTANTF DE FNOUILIARIN PARA FL COMPONENTE 1 1.617466

CONSTANTF NF ©RuUTLIAS1N DARE FL COMPNNENTE > 1.0u%023

CONSTANTE DE EAUTLIKRIN PARA ZL COMPONENTE 2 +257233

= AGUA ® GRUPNS - EC, P2T,e

CC./Ga=MOL
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«AMALTISIS OF FoUILT=ZIn

TEuMDTLATYRA = 333,403 GRADOS KELVIN

VILJMEN MGLAS DEL VAPQS=24274,15 CC,/5,=-MOL SEG UNDO COEF ICIENTE

CINVENCION “JMETZICA ¥ Y F.UGaCIDAD GAMMA PH]
wETANOL 6367 0260 sUSE 1.0060 «9566
STANDL 5619 5245 1,4611 L9495
PRSIV «3443 «N516 HhL37 «9790

VALOR DE LAS CONSTANTES DE EQUILIRRIO (
CONSTANTE DI FAU[LIHRIO PARA FL COMPNONENTE

FO T_TREIN ©8Qa FIL COMPONENTE

~

CONSTaANTE

CONSTANTE DF FGUILIREIZ DARS EL COMPONENTEZ

OFL SISTEMa METANNL - ZTawn_

PRESTON TOTAL

PRESION IE VvaPOR

- AG1a 8 (GRPUPS - 8 USTE

1.00000 ATVOSKFERAS

VIRIAL DE LA ¥EZ2CLA = =]1256,0

vOoL. DE LIQ.

v v355 22,02
«3361 61,36
2281 18439
Y/X )
«G7099
2 CH1TIM&
3 «163286

.

CCu/Ge=MOL

= Hle =



W& bSe TS S S & S et SEL STATE @y MENARLSL @ STLEN e & Lo TQen® e B0 DT,
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PANALESTS DF FLUTILTAATY DEL SISTFva MFTaNOL = STANDL = AGUA ® GZRUPOS =« EC, #OT,e

4I28TUNA = 33K ,254  GRADNS XELVIM PRESION TOTAL = 1.00000 ATYOSFERAS

L MEA MNLE S NEL VEPOR=2/2A3,48 (CCL./6G,.=MOL SES3 LINDD COEFICTANTE vIDraL N8 (8 ME70LA = «]1287,5 CL,/5,=40L

X Y FLzacInan RAMMA out SEQTAN 9 VABJE  vAL, NE (12
“ETANOL «4393 YY) 09343 “7a01
STANDL PSR JERER .9498 £1.33
5% bR T A | NSl .9783% 18,39

VALNE NF LAaS CONSTANTES OF FAUILIRAWIO ( K = Y/Xx )

CHNSTANTF NDE FOUTLISRINO DARA FL COMIONFNTE 1 J9ER) 36
CONSTANTZ 25 L P JAKIN Sade FL COMS WENTE 2 414385
CONSTANTE DE SGUILIRRIO OCARA £ COMDANENTE 1 168078

~ Tde =
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En éstu ,aii* se¢ etpune ahora la aplicacidn de las constan-
tes de equilibrio en una celumna de destilacidn en donie, comc ya se

dijo antes, se llieva a zabo un flash isotérmico en cada plato:

ol
7
550
b A =
J J
Lj'X1

en donde los datuve son:

alimentacidénm : F, moles/kr. en el plato j.

J
composicibén z, . fraceidn mel del compomente i en el platc j.
temperatura : Tj en el plato j.
presién : P, en el plato j.

J

se ticpe para =1 balance total:

haciendo un balance por componente:

Pz, = ILx,. + Vy. ; . (2)
i 3 Yi * (
ioi vira perte 52 Liene la i uiente relacidn estequiométrica:

N
i x‘: = « v ,3‘)

-
i—l.a.
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se puede definir una funcidn -~e error como:
N

T = o - R o o w i)

£(1) = 1.0 - ¥ x; (&)
i=1

entonces en la convergencia se cumple que:
£(L) = 0.0 o n = K9)
para una mol de alimentacidn ( F = 1 ) en la ecuacidn (2)

z, = Lx; + Vy, .« o s (6)

i
pero de 1la ecuacibén (1) se tiene:
1=L+V e « » 1(7)

substituyendo la ec. {(7) en la ec(6):

zg = Lx, + (1 - L)yi . o s '(8)
o bien:
= (1. Ny s e 0 (3‘
2= Xy L+ (2 L)’i 3
X
i
pero:
K, = Iy ... (10)
x.
i

substituyendo la ec. (10) en la ec. (3):

z, = x, (L + (1 - L)K,) v o w GILY
i i i
je donde se puede counccer la composicidn en la fase liguida:

X, = Z3 s w5 (12)
L+ (1 - L),
1

substituyenio la ez. (12) en ia ec. (4):

N

(L) = 1.0 - }E: 2y v e . (33
L+ (1 - LK

i=l 7
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utilizscdc el metoru ie Newton para resciver la ecuacidén (13):

derivando la ecuacidn (13) rezpecto a la variable L se tiene:

N
f’(L) = - z T-i - (l - Ki) e o o (.15)
i=1 (L + (1 - L)K.)2
1
0 bien :
N
£°(L) = Z (1-%,) 2y .+ & = (16)
i=1 zi L+ (1-1L)

el valor de L se encuentra substituyendo las ecuaciones (13) y (16)
en la ecuacidén (1%) suponiendo inicialmente un valor para L.

Se logra la convergerncia de la ecuacidn (14) cuando:

lim Ln*l = Ln e oo (17)

es decir:

L - L e o o (173)

en donde es la tclerancia admisible en el calculo. De otra manera
se obtiene un nuevo valor para Lml rartiendo del valor conocido hasta

el momento para L hasts satisfacer los postulados (17) o (17a).

Conociendo el valor de L se utiliza la ecuacidn (12) para
cbtener la: composiciones en la fase liquida y para la fase vapor se
tiene:

Y. = i l e 0(18)
1 -1)
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CAPITULO V.

CONCLUSTION.

Fn gemeral puede decirse que los métodos de prediccidn del
equilibrio liquido-vapor presentados en éste trabajo son lo suficiente
precisos para ser utilizados en el disefio de procesos de separacién -
en domde el imtervalo de presidn sea bajo o moderado hasta del crden-
de 10 atmésferas, sin embargo la limitacibén mas fuzrte de la ecuacidn
de Wilson por moléculas radica fundamentalmente en el hechc de que --
Bus parametros experimentales son muy especificos para cada par bina-
rio de moléculas que intervienen en la mezcla multicomponente por lo-
tanto, es necesario disponer de una buena cantidad de informacidén ex-
perimental de pares binarios para poder combinarlos de acuerdu con lus
componentes especificos de cada sistema, ademds, dichos pardmetrzs -
sclamente son validos dentro de un intervalo muy estrecho de temrpera-
tura lo cual reduce todavia mas su posible utilizacidn.

La ecuacidén de Wilson por grupcs prescnta mas ventajas,
siendo las mas importantes, la flexibilidad de su aplicacidn dade por
la facilidad de integrzr un nimero increiblemente grande de mcléculas
partiendo para ellc sclamente de los gruros funcicnales que las inte=-
gran con lo cual no se requiere de datos experimentales por ar bina-
rio de moléculas sino Gnicamente por par de grupcs, hecho que trae -=
consigo ur2 posibilidad mayor de combinaciones en la formacidn de  --
moléculas. Pur otra parte, en éste trabajo se prepensn dos faincicneg-

suficientemente precisas para hacer real cualguier interpolacidn, clarc



est4, con &l corres;condients riesgo que trae consigo la extrapolacidn
de los paramelros de Wilson por grupos en funcidn de la temperatura,
de wmanera gue su 2plicacidn queda limitada tan s0lo al conocimiento
de los datos esxperimentales para los grupos que intervengan en las --
moléculas presentes en una mezcla multicomponente, por otra parte hay
que hacer notar gue se dispone de una gran cantidad de ellos citados
ya en literatura abierta especializada en termodinamica.

Para hacer eficiente el disefio de procesos de separacidn,
es8 necesario disponer de un buen conocimiento scbre el problema del -
equilibriov liquido-vapor debido a que el niimero de mezclas que se ---
pueden presentar en los procesos quimicos, en la industria del petro-
leo, etc. es increiblemente grande, por lo tanto, no es facil encon--
trar datos experimentales de equilibrio fisico para la mayoria de ellos.
Esta dificultad radica basicamente en el hecho de que requisrem mucho
trabajo de experimentacidn y de personal especializado lo cual resulta
muy costoso.

Por ésta razén resulta economicamente necesario considerar
las técnicas para calcular el equilibric fisico para mezclas multicom
ponentes. Tales técnicas deben requerir de una cantidad minima de in-
formacidn erperimental y sobre todo deben estar fundamentadas bajo ==
usa base tebrica para hacer real cualquier interpolacidn & extrapola-
cidén respecto a la temperatura, presidén y composicidn.

¥l equilibrio depende de la naturaleza de los componentes -
presentes, de su composicién, de la temperatura y de la presién del -

sisteca, Xn &slo interviene un buen nQmero de variables, por ello es
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necesario disponer de una herramienta eficiente que reduzca los datos
experimentales requeridos a un nimero pequeiio de funcicnes tedricas y
parametros que sirvan después como piedra angular para obtemer la in-
formacidn deseada, tal herramienta es proporcionada primero por un --
andlisis termodindmico y una sintesis después. Inicialmente ios datos
disponibles en una cantidad limitada son analizados para obtener los
parametrcs y después éstos paradmetros se utilizan en un modelo termo-
dindmico capaz de sintetizar el comportamiemto completo de liquidos y
vapores multicomponentes.

En un futuro no muy lejano, la poblacidén del mundo crecera
de tal manera que, la diferencia entre naciones ricas o pobres, se =--
habra de medir solamente pcr la capacidad de aprovechamiento de sus -
recursos naturales y por ésto, la habilidad para resclver las necesi-
dades vitales del hombre dependera de su saber cientifico, pues sdlo
la ciencia es para el hombre la liberacidn definitiva, y que el razc-
nar filosdfico, a la manera aristotélica del mundo griego, fue un mero
puente que la naturaleza tendid para pasar del instinto a la inteli--

gencia.
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