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RESUMEN

€1 presente trabaio trata del estudio termodinamico del

equilibrioco liquido—-vapor isotérmico para sistemas binarios del

tipo hidrocarburo aromatico + disolvente polar, de manera
axperimental. El Laboratorio de Termodinamica del Instituto
Mexicano del Petrolec cuenia con equipo experimental para

deterainar el equilibrio liquido-vapar, el aparato empleado en
este trabajo es un ebulldmetro cuyo principio se basa en el aétodo
dinamico o de circulacidén, en el cual se presanta el ciclo de
etullicidn—condensacidn—mezclado—ebullicidén.

Para establecer la exactitud de los resultados y por ende la
confiabilidad de la teécnica empleada, fué necesario determinar el
equilibrio liquido—vapor de sustancias puras de manera
experimental el cual se caompard con la literatura en un intervalo
de 313.81—-374.84 K y 8144-78841 Pa para el Tolueno y de 318.67—
I45.12 K y 220490-78485 Pa para €1 Benceno. Dada las carateristicas
del aparato las mediciones se cobtienen a presiones moderadas (1 a
2008 KPa).

Los resultados de presidn de vapor se ajustaron a la ecuacidn
de Antoine y se compararon con los de la literatura, obteniéndose
una confiabilidad adecuada de los resul tados. Posteriormente se
estudio 21 equilibrio liquido -— vapor de sistemas binarios,
aobteniéndose datos de precsion, temperatura, compasicion de la fase
11 quida y composicison de la fase vapor (P-=T—x—y)> del sistema
(x2d)benceno — (:1—xid)sulfolano a 343.15 K y I53.1S Ky (k1) p—xileno
~ €1—x1) sul folano a 353.15 , 3I&63.15 y 3I73.15 K v {(x13 Tolueno -
{s—xa2)sulfolano a 353.15, 363.15 y 3I73.15 K, en todo el intervalo

de composicidn. Los datos experimentales P—=T—x obtenidos son



suficientes para definir el sistema termodinanicamente Yy la
informacison extra experimental Y se utiliza para probar 1a
consistencia termodinamica de los datos mediante el uso de la

ecuacidén de Gibbs—Duhem.

Con los datos P-T—-x y el m&é&todo de Barker fue posible obtener
la composicidn de la fase vapor, 1o cual nos permite probar la
consistencia termodinamica de los datos al comparar las
caomposiciones en ia tTase vapor, Y-xp Yy Y=dypara los sistemas que
se estudiaron en éste trabajo en 1os cuales los componentes puros
difieren grandemente en presiones de vapor. Los datos
experimentalies cumplen con el criterio de confiabilidad propuesta
por Fredenslund et.al. que considera que la desviacison absocluta
Y debe ser menor de OS.91. Ast tambieén se

axp | eal
compard la calidad del ajuste en presidén.

promedio de Y

Como el comportamiento de las mezclas que se estudiaron en
este trabajo se desvian bastante del ideal por lo cual se
realizaron correciones de la fase vapor por medio de la ecuacidn
del virial truncada en el segundo coeficiente virial ast tambien
la no idealidad de la fase liquida por medio del calculo de los
coeficientes de actividad a partir de los modelos de solucidén como
son : Wilson, Van Laar, NRTL, Polinomios Qrtogonales (Legendre) .
Esto permitid cbtener la energlia libre de exceso para cada sistema

& las diferentes temperaturas de estudio.

Como parte integral de este trabaijo se obtuwvieron los
volumenes de exceso de las mezclas estudiadas, ya que se disponia
de las densidades de estas, en todo el intervalo de concentracidn,

a 328.15 K.



INTRODUCCION

Muchos de los procesos en la industria petroquimica implican
la separacidén de diferentes componentes que farman una corriente
de alimentacidén, esta separacion puede realizarse con base en las
diferencias en propiedades fisicas y/o quimicas de los componentes
que constituyen la mezcla, ya que entre mayor sea la diferencia en
propiedades entre los componentes, mas Ffacil procedera la
separacién. Dentro de las operaciones de sepér‘acién encontramos,
destilacison, extraccidn, absorcién, etc. En las operaciones donde
existe equilibrio de fases, la termodinamica es la herramienta
adecuada para estudiar este tipo de sistemas. Aquella Sseparacion
en la que la diferencia de propiedad a explotar es el punto de
ebullicidn o volatilidad relativa, se denomina destilacidsn.

Existe dentro de la industria una gran cantidad de
disolventes fisicos y/0 quimicos que se enplean para la extraccion
de sustancias que son de interés industrial. E1 Instituto Mexicano
del Petréleo ha estado realizando durante los dltimos once affos un
@studio sistematico de disolventes fi=sicos, quimicos y mezclas de
los mismos cuyo objetivo es contar con datos experimentales que
termodinamico de procesos de

& maysi eTiciencias

El Sulfolano o Sualfona de Tetrametileno es un disolvente
fisico, que se emplea para la recuperacisn de compuestos
aromaticos presentes en el producto de la reformacidn de nattas,
por medio de la extraccién en la planta del compleio Petroquimico

la "Cangrejera®” en el wstado de Veracrwuz.

El Sulfolano es un disolvente polar gue presenta varias
praopiedades fisico-quimicas adecuadas para favorecer la separacidén
de aromaticos mediante un proceso de extraccion liquido—-liquido



cCcoOmo son =

1).— Alta selectividad por los compuestos aromaticos;
2).— Punto de Fusidn bajo,; es s&lidec a temperatura ambientes
3).— Es miscible en todas proporciones con aromaticoss

4).— Es inmiscible con hidrocarburos no aromaticos;

S).— Baja presion de vapor; punto de rbullicidn elevados

&) .— Estable tormica y guimicamentes

7)-— No téxicos; vy

8).~ Es mas densa que los hidrocarburos.

Por lo anterior es de amplio uso en Maéaxico y en otras partes
del mundo para la extraccidn de aromaticos como son Benceno,
Tolueno y Xilenos los cuales proparcionan la materia prima para la
poliestireno, poliursetano, plastificantes,
as

produccién de estireno,

poliester, resinas, etc.

El sulfolano es empleado para la separacidn de hidrocarburos

aromaticos que estan mezclados con hidrocarburos lineales ya que
estos altimoa no pueden separarse por destilacidén zomo
de

consecuencia de que los componentes de la mezcla poseen puntos
«Duilicidn muy similares entre si. Una vez que ha sido utilizado

para la extraccisn de aromaticos puede ser regenerado par
destilacion y volverse a utilizar.

Por lo anteriormente expuesto es de gran interéas el estudio
de los equilibrios liquido-vapor y liquido—liguido de este tipo de
infTormacion de las
con

sistemas. Adomic do qus existe auy poca
del Sulfolano asi como de sus mezclas

propiedades
en este trabajo se realizdéd

hidrocarburos aromaticos, por lo tanto,
un estudio tedsdrico—exparimental de este tipo de sistemas, a las

temnperaturas de 343.15, 353.15, 3I63.15 y 373.15 K.



. Los aparatos que miden el equiiibrio liquido-vapor siguen
diferentes metodologias y basicamente se dividen en métodos
dinamicos y mstodos estaticos. Para obtener los datos
exparimentales de P-T-x—y en el estudio del equilibrio

liquido—vapor se sigue una metodologia determinada.

En este trabajo se utilizo un ebullometro cuyo Ffuncionamiento
se basa en el método dinamico y con el se ocbtuvieron los datos P-T

y P~T-x—y.



CAPITULO 1
RELACIONES TERMODINAMICAS

Las relaciones fundamentales de la termodinamica clasica S0
la herramienta para explicar el equilibrio de fases, estas
relaciones Yundamentales enlazan cantigades no meqgibles gada su
abstraccién tedrica, con cantidades facilmente medibles como son
la temperatura (7T, prési6¢1 (P) y composicidon (x). tas cantidades
como la energia interna (U, energia libre de Gibbs (GB), fugacidad
¥y potencial gquimico son propiedades que se pueden obtensr de
propiedades medibles.

El tema de tesis esta relacionado con 21 estudio exoerimental
del equilibrio liquido—vapor y algunos de 1os principales tipos se
muestran en la fig. 1.1 y son los siguientes :

I.—~ Sistemas que tienen puntos de ebullicidn intermed:a entre las
sustancias puras (incluyendo la ley de Raoult).

I1.— Sistemas que tienen un azedtropo de ebullicidén minima.

II1l.~ Sistemas que tienen un azedtropo de ebullicidn maxima.

IV.— Sistemas que tienen fases liguidas inmiscibles.

V.-~ Sistemasa quea tienen fases liguidas parcialmente inmiscibles.

el tipo I es aquel para el cual todas las composiciones taienen
puntos de ebullicidn entre estas sustancias puras, el cual incluye
sistemas que se ajustan a la ley de Raoult. La condicidn
aresdtropica es agquella en la cual la composicidén de las fases
liquida y vapor es la misma, o para la cual 1a temparatura de
ebullicion ¥y composicidn de vapor son constantes sobre un rango de

composicidn liquida. En un ditagrama X-Y, la curva de un sistema
@

azedtropico atravieza la linea de 45 -« Azedtropos homogéneos son
los que se muestran en los tipos II y III - Los tipos v Y vV
incluyen fases liquidas que son parcialmente miscibles o

inmiscibles, respectivamente y aexhiben azeotropia heterogéenea.



TIPO 1

P = cte T = cte
vapor liquido
P b d
liquido vapor
X O Yy x Sy 3
TIPO II
P = cte T = cte
vapor 1iquido
‘ o ’ \“ ¥
liquido vapor
x &y x S y >
TIPO III
P = cte T = cte
or liquido
P veL v
vew
liquido
X S Yy x
Piles e - v Yy
EY
T - L vapor
LS 2
X & vy X & ¥y *®

fig. 1.1 Principales tipos d equilibrio liquido—vapor



P = cte
vapor
T \oah L, s y
L‘ .-2

- L
1 Ed

EIE- 3 X Oy 3

fig. 1.1 Principales tipaos de equilibrio liquido—-wvapor

(continuacion)

Estos son algunos de los sistemas que mas se presentan en la

realidad.
1.1 CRITERIOS DE ERUILIBRIO ENTRE FASES

Para que un sistema constituido de varias fases, por ejemplo
3 liguido—vapor se encuentre en equilibrio termodinamico, es

necesario que cumpla ciertos criterios :

Equilibrio Térmico TV= TV
Equilibrio Mscanico P"=Pv
Equilibrio Quimico HL=pv

Dado que en este trabajo se estudio el equilibrio liquido -—
vapor, 1os superindices indican, L., Tase liquida, v, fase vapor.
Un sistesma compuesto de dos fases se encuentra en equilibrio
termodinamico cuando sus propiedades como temperatura (T),Presion
(P>, Potencial quimico () son las mismas en ambas fases y no
cambian después de haber sufrido una perturbacidn el sistema.



No se consideran sistemas con reaccidn quimica =] procesos

osméticos.

El estado de una sustancia pura en una fase esta determinada
cuando dos de sus propiedades termodinamicas son especificados.

Cuando ocurre la transferencia de masa de una sustancia entre
mas de dos fases y alcanza el equilibrio, la igualdad de los
potencizles quimicos £s claramente extendido a todas las fases y

taodas las sustancias o componentes.

=_ v_ _ & =
My = My = = My I=192geucn-

1.2 REGL.A DE FASES
La mas simple definicién para el numero de grados de libertad
en un sistema incluye la solucidn de un conjunto de ecuaciones. Si

el problema es uno con N ecuaciones independientes en m variables

tm > n), entonces el namero de grados de libertad F esta dado

comos:
F=a—-n

Esta fOHrmula esta basada en la idea de que n ecuaciones

independientes pueden usarse para resolver exactamente m

variables. Esto es m~n de las variables deben recibir su valor de
otros medios antes de que podamos resocolver el problema. Cualquiera
de los otros medios, son equivalentes a escribir un conjunto

adicional de m—n ecuaciones independieontes.

Podemos considerar la regla clasica de grados de libertad, la
regla de las fases de Gibbs que relaciona el numero de fases, Ph,

presentes en equilibrio con el numerao de componentes, c, a



composicion especy fica, temperatura b4 presidn. ias variables
gravitacionales y eléctrica y semejantes no son consideradas aguli.
lLLa composicidn esta expresada como C—1 fraccidén mol o peso por
fase, junto con la temperatura y presidén, por lo tanto, el nuamero
total de variables que definen todas las fases del sistema esta
dada por Ph(C—1)+2, Puesto que el potencial qQuimico, yj‘J)a
6. 7?2

i

numero de estas restricciones es (Ph—1)C.

del componente i es el mismo en la fase j en equilibrio, el
as

LLa diferencia entre el ndmero de variables de condicidn y el
namero de restricciones de potencial qQuimico es la diferencia o el
namero de grados de libertad, F, de el sistema, el cual es :

F = Ph (C~1) + 2 — (Ph—12C = C + 2 — Ph
F = # de variables — # de ecuvaciones

Este namero de grados de libertad es el minimo numerc de
variables independientes para especificar el sistema.

Esta regla aplica solamante para variables intensivas del
sistema y no dice nada de las variables extensivas. Las variables
intensivas son aquellias gua mnon indopondiontes de 1a cantidad
de materia tales camo T, P, fraccidn mol y potencial quimico. Las
variables extensivas son dependientes de la cantidad de materia e

incluyen el volumen total, masa total y entalpia totai.
1.3 FUGACIDAD Y COEFICIENTE DE FUGACIDAD

Como consecuencia de los cambios en la energia libre de Gibbs

en funcidén de ia temperatura y presidn, tenemos que :

6 = GB(T yv P>



2 G 2 6
(5%-).--= (5+]-v
donde S es la entropia y V el volumen molar, entonces
d 6= -S dT + v arP
Para un gas ideal y a temperatura constante v = B
donde T es temperatura, P &8s presidn y K es la constante universal
de los gases.
d 6 =V dP = R T d 1n P
Para gases que no son ideales, el concepto de fugacidad fue
inventado por G.N. lLewis (1991) una pseudopresidn, para explicar
este tipo de sistemas tanto puros como mezclas, esta es una
funcidon termodinamica auxiliar que enlaza el concepto de energia
libre de Gibbs con variables medibles ' por medio de alguna
correlacidn O ecuacidn de ocstado obtenemos esta fugat:\‘dad.‘
d G =R Td In ¥
Por 1o tanto para sustancias puras.
f = © P
donde © se llama coeficiente de fugacidad y €s  un factor que
permite cuantificar que tanto se desvia el comportamiento del gas

objeto de estudio con respecto al comportamiento del gas ideal.

El gas ideal es un caso limite de un gas real en donde se



cumple que :

Lim r /P = Lim & = 1
P—>0 P—>0
es decir cuando © = 1 la =P

Para mezclas de gases que nNo son ideales tenemos que 3

46, =RTJ In 7
Z i

por lo tanto tenemos

~ -
f, =98, y; P

y; es la fraccidn molar del componente 7 en la mezcla de la fase

vapor.

Para una mezcla gaseosa ideal se cumple entonces:

: - . -~
Lim fi/ yiP = Lim 91 = 1
PO P—> g
s honed -~
Es decir cuando 2, = 1 fx_ yiP = Pi

donde P es la presion total y Pi es la presisn parcial
1.4 ACTIVIDAD Y COEFICIENTE DE ACTIVIDAD

Para soluciones reales gue se desvian del comportamiento de

una solucidén ideal es necesario introducir el concepto de
funciones termodinamicas auxiliares como son la actividad y

coeficiente de actividad.

6 =G + R T 1n 7/77°

10



donde G° es la energia libre de gibbs estandar,

¥°, fugacidad en
la fase liquida en el estado estandar y ¥ es la

fugacidad en ia

fase liquida-.¥Y para un componente de una mezcla en solucioen
— _ -] o _
Gi = Gi + R T 1In fi,fi = R T 1n a;
donde
— o
a; = fj/fj
a2, = actividad del componente i en la solucidn.

ta actividad de un componente en una solucidn ideal es

igual
a la fraccidsn mol

El factor que dice que tanto se modifica la solucidn real de la

solucién ideal es el coeficiente de actividad

ry = ai/xj

Cuando = 1 a, =

r; = 1 por 1o que .= <

conocida como la regla de Lewis la cual es de la forma de
— O —_ o
de Roult Py = xiPi y en la Pi— * Pj Y
concentracion cero o dilucién infinita.

la ley
en la vencidad de

11



lim T ‘.= lim ¥y X

xj___,g xy —

el cual es el analogo a la ley de Henry
Cuando se trata de soluciones reales es necesario determinar

¥; a partir de datos de equilibrio experimentales liquido-vapor, o

se estiman mediante algun método de contribucidén de grupos.
1.5 ECUACION DE GIBBS—DUHEM
Esta ecuacién es fundamental ya gque por medio de ella podemos
abtener toda la informacisn termodinamica imaginable con respecto

al sistema.

La expresidn es la siguiente:

[%] g T =+ [%g—] aP - J(x,dF> =8
R X x
t.a expresidn de Gibbs—DuhEm85"° es ‘particularmente atil

para mezclas binarias para la parte de cons

por medio de la cual se establece i 1oz d= =
correctos, asi como la obtencidén de datos de presisén parcial,
presidon total, composicidén en la fase vapor a partir de datos
isotérmicaos P—-x y relaciones empiricas o semiempiricas de modelos

de solucidn como se explica en el capitulo 2.

Aplicando la ecuacidn de Gibbs—-Duhem a la enargfa libre de
Gibbs en exceso G~/ RT, se obtiene la siguiente expresidn.

=
= G /RT
[o g/RT]dT* [%_—l_]dp= §xjdG§/RT

X TR

De acuerdo con Gibbs-Helmholtz

12



» !G’/RT | b= > !s‘/nr ! _ vE
- T"T Y & - T RT
»,3x e % 4

Ademas, de acuerdo con la definicién de propiedad molar parcial

. [ = !
G‘. in - a nG /RT
i
TP
7

in 7, = —w 71— > h,

= =
. —_H g T -+ v g P = E x,. d 1n 7,
R T . RT * *

Como los cambios de HT b4 V= son iguales a la entalpia y al

volumen des mezcla, AHm . AVm,respectiv-mente, entonces.

A!';I, - A"Y
_——T—# a T + dP=indlnyi

para datos isotérmicos
-\ —-—
L] =
R g P = 2 > d 1n r;

Debido a que los cambios de volumen para la mayoria de las
soluciones son muy pequeffos con respecto a la presidcn tenemos lo

siguiente:
E x . d 1ln ., = 8
1.6 PROPIEDADES MOLARES PARCIALES
N 5 = 24{nm)
La relacisn "x‘ = [o—'—nj

13



recibe el noabre de propiedad molar parcial del componente i en
solucién, esta propiedad proporciona los cambios que sufre una
propiedad termodinamica del sistema en solucidn a la variacien del

namero de moles del componente I en solucidén a temperatura,

presiédn y nJ_ constantes. *?®

Estas propiedades molares parciales pueden tratarse
exactamente como si representaran las propiedades molares de los
componentes en solucidn, entonces la propiedad total de la
solucidn a T ¥y P constantes es la siguiente

t.a relacidn anterior nos muestra que 1la propiedad de wuna
solucidn es el promedio ponderado con las fracciones molares de
las propiedades parciales.

Para las propiedades termodinamicas de una fase homogénea que

son funcidén de la temperatura, presidn y namero de aolEs 2z un

compuestac particular contenido en 1a fase.
nM =M (T, P, N M-t >

_ [ atat 2¢nr) 2¢nM)
d(nn)—[__‘,—p_——]:“P+(—‘,-1.—-—]’iT+[-Tg—-l an,

PP
puesto que las dos primeras derivadas son a n constantes
entonces tenemos.

_ am amn
g ard —n[T—r—]TdF‘+n[-7—T—]dT+zﬁ'idni %
WX %
Como n, = x; n dn‘.=x1dn+ndxi

14



d (M) = n dM + Mdn

sustituyendo en la ecuacidén <1

obtenemos
_ a m anm
ndM + Mdn = n [—3——3] d P + n [ T ] d T
T, r.RK
+ JE,Cx;dn + ndx)
Como ] = 2 x, ﬁi entonces
oM am =
dH—[—TF— dP—[—T-r—] aT - A, d x ]n
[ TN 3 2 i I
+ [H—inhi]dnsﬂ
2 M M =
dH=[aP] dP =+ [ T] d"r+2nidx1
T.X L
dM=2x1dHi + zidxx

Otra forsa de expresar las propiedades molares parciales es :

I's
Fi, =m - g%, lg:kJ 2
TP,X == PP
La aplicacién de la ecuacién (2) a una solucidn binaria
contiene componentes 1 y 2 se cobtiene una

las propiedades molares parciales.

que
expresisén simple para
Para este sistema el indice x

tiene un valor unico, tal que x = I , esto es para i=1t , k = 2
entonces :

TP STa,2
=l

pA=1



similarmente para I = 2, k = 1

=1 - - a M
Mz = M £ [ 5 ]
TP

] = 2,2

dado que *, * X, = & ¥ o x, = - o x, y a T v P constantes,

hay solamente una variable independiente, Yy las dos derivadas

parciales deberan ser escritas como una derivada ordinaria.

S

L. - __dmn
[ F X, ] d x
x =

an -
F = x =
5 J_ 1,2
y las ecuaciones para Mis y Mz quedan de la siguiente manera a T

y P constantes.

Estas expresiones se emplean para obtener 1os coeficientes de
actividad en funcién de las propiedades de exceso, an este caso de

1z energia de Bibbs de exceso.
1.7 PROPIEDADES DE EXCESO

La mayoria de los maodelos de solucidn empleados para explicar
las desviaciones de la idealidad de merclas liquidas se basan en
expresar el coeficiente.de actividad en funcion de la composicidn.
Los parametros que aparecen en estas expresiones son determinados
a partir de datos experimentales del coeficiente de actividad o
propiedades de mezclas Yy pueden ser tratados como constantes

N s . .88
empiricas o semiempiricas.

16



Para el desarrollo de expresiohes empiricas o tedricas para
los coeficientes de actividad, se parte de las propiedades de
exceso de las mezclas en funcisn de ia compoasicisn, conocidas
estas, se determinan los coeficientes de actividad también como

funcién de la composicidn.

FPropiedades de exceso:— Es la cantidad por la cual difiere el
cambio real de una propiedad extensiva durante el proceso de
mezcla del cambio gue ocurriria si la solucidén fuera ideal.

M* = M - Hid

E=s 1la diferencia entre la magnitud de la praopiedad real y el
valor gue tiene a las mismas condiciones si esta fusra ideal.

Para una solucidn ideal la M= es igual a cero, para
soluciones reales podemos tener desviaciones positivas o negativas
o una combinacidn de éstas formandao las curvas W o S. Estas
desviaciones estan relacionadas con el arreglo intermolecular que
sufren las moleculas de los componentes puros al realizar mezclas

O& 105 iei Sie05.

Las propiedades de exceso para un sistema binario son las

siguientes. fd

= a(nM™)> = —
BT = r—] M= ¥ x_. A5
i L &¢n; L I X
i LE R
= =
o _ = d M =E = . d M
P M, = m 2 o=,

aplicando las expresiones anteriores a la energia libre de exceso

tenemos:s

17



| 4 =
= G . aE_ G X -
M=—g =9 M= "7 = I 7;
1 _ 8 _ [_2wG FrRT
¥i (30} an .
X f.’.nJ

Gi~ [ - x d (6 JRT)Y

- R T 2z d x .
Ga= 6 * _ . 2.6 JRT)

ﬁ ' ES ®

'S

ro= me [—ie]

= d a - _ d g9
¥, = EXF [g x5 x‘] 7 EXP [g L BT x,,]

Para 1 equilibrio liquido—vapor de sistemas binarias.

o%r. oL
P = ®y ¥, f’ -~ 2 % ;
= e
=] (=)
£ 2

Tomando en cuenta la correccidén de Poynting (presidn sobre el
del liqguido).

-
e = P (] exe [ I e a p]
- BT

AT

en el equilibrio - = VAT v S=AT= r/p

18
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P v, *
ok = AT L x
TIUT, P P g: EXP J- =+ 9P
AT
i

sussitituyendo en la ecuacison

SaT
= SAT 1 d 9 ve P - Pa
P x_ P 2 EXP [ 9+ x, e + BT

E S a - *
EAT t 5 =2AT

SAT_O2 - d g V2 (P — Pz )

* %, Po TEXP[Q * dx, Y T wRT .

f.a Energia de Gibbs de exceso sa obtiene a partir de modelos

funcidn de 1la

composicidn. Los parametros son funcidn de la composicion,
£l modelo wutilizado

de solucidn empiricos o semiempiricos gque san

temperatura y de los datos experimentales.
sera aquel que represente los datos con la menor desviacion

posible en composicidn 4y/o prasidn.

Una familia de modelos de solucidén es 1la tformada por las

Redlich—kister) ast como

ecuaciones de Margules (o expansidn de
20,43

los modelos de Van Laar, Wilson y NRTL.

Las ecuaciones con un parametro son capaces de predecir

coeficientes de activigdad solamente para mezclas de componentes

similares, mientras que las ecuaciones de dos parametros pueden

mang jar moderamente mezclas no ideales, los modelos de tres

parametros son mas adecuados para
el maxime numorc de parametros usados es tres

manejar mezclas altamente no

ideales. En general
ya que mis de tres se debe a 1la incertidumbre de los datos
experimentales que pueden ser muy grandes-’

Estos modelaos son incluidos en 3> v los valores de las

constantes de los modelos son optimizados por medic de una técnica

19



de regresisn de minimos cuadrados, también se obtienen los

coeficientes de actiwvidad.
Dependiendo de la calidad de los datos experimentales y de la

complejidad de la mezcla es decir que tan no ideal es el sistema

van ha ser las constantes empleadas.
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CAPITULO 2
PRUEBAS Y METODOS DE CONSISTENCIA TERMODINAMICA

Los datos de equilibrio binario li quido—vapor que son
frecuentemente reportados, incluyen la composicidn de la fase
ligquida como funcidn de la temperatura a presién constante ¢ a
temperatura constante como funcidn de la presidn. De acuerdo a 1a
regla de las tazos, osta informacidn oc suficiente cara
caracterizar completamente el sistema y usandoe las herramientas de
la termodinamica clasica, la composicidn de la fase vapor puede
ser calculada.

Si los datos experimentales consisten de presidn, temperatura
Y la composicion de ambas fases, la informacidon extra experimental
se utiliza para probar los datos por su consistencia
termodinamica. La mayoria de la informacidn experimental del
equilibrio liquido—vapor de sistemas binarios gue se obtiene esta
sujeta a error experimental como consecuencia de las
caracteristicas propias de los sistemas a medir, es decir, 1A
naturaleza quimica, similitud o diferencia en tamafio molecular,
polaridad de los componentes, azeotropia de las mezclas,
diferencia de vclatilidades? asi como del método experimental que
se emplees para medir el equilibrio liquido—vapor, de las
propiedades fTisicas que se explaoten para determinar de manera
indirecta la composicidén de ambas fases, y de la resolucidn de los
instrumentos de medicidn. Por 1o cual no se puede garantizar sa
priori” que los datos obtenidos en &1 laboratorio sean correctos o
no.

Como consecuencia de lo anterior es necesario auxiliarse de
una herramienta que permita garantizar que los datos
experimentales son correctos haciendo uso de la termodinamica

clasica.
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Los métodos que genaralmente se emplean en la literatura,

hacen uso de la ecuacién de Gibbs—Duhem para probar la
consistencia de datos de equilibrio liquido—vapor de sistemas

binarios.

Estos mé&todos generalsente se pueden clasificar en los

siguientes calegorias.

fA).— Prueba de pendientes
B).— Prueba de AaAreas

2.1.~ Pruaeba diferencial (prueba de pendientes).

Para la consistencia de 1los datos a T y P constantes, ia
prueba requiere que la ecuacidén de Gibbs—Duhem sea de la forma:

-y x
2 log 4 & log =
*3"o = + X2 F = = 3>
1 z
La cual consiste en graficar Log > Vs xF*Te.20

leg ¥,
log >,

-4 x 1
1

fig. 2.1 Prueba diferencial del logaritmo del coeficiente de

actividad Vs composicidn.



Laz cantidades Y ¥ x son el coeficiente de actividad del liquido
Yy la fraccidn molar en ia fase liquida, respectivamente. La
aplicacién de 1la ecuacidén 3 para probar datos binarios a
condiciones isotérmicas incluye la suposiciédn de que los efectos
de presién en los coeficientes de actividad son insignificante.

2.2 PRUEBA MNTEGRAL (PRUERA DE AREAS)

Esta pruaba intogral fué propuesta

por Redlich Yy Kister Y
también por Herington,

aTy?®P constantesZ*-%%-s?

L <]
107

log

x4
Fig. 2.2 Prueba integral aplicando el criterio de Herington

Para que los datos sean consistentes termodinamicamente,
areas por encima o por abajo de

graficar Logso v, 72 Vs ®a

las

= 4 al

la iinea e 107s 2

tog

deberan ser iguales.

Aunque estas dos pruebas son necesarias

s+ NO son suficientes
para garantizar que los datos son exactos, ya que pusde darse que

l1os errores experimentales se cancelen fortuitamente.

Por lo cual otra herramienta que se utiliza vy que es mas
confiable consiste en calcular las y's de los datos P—-x & T—x

compararlaos con los wvalores obtaenidos

experimentalmente vy
diferencia debe ser muy pequefia.

St
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23 COrMPARACION DE LA COMPOSICION DE LA FASE VAPOR Y DE LAS
PRESIONES TOTALES.

El criterio de confiabilidad propuesto por Fredenslund et. al.
considera los datos P-T—x—y consistentes si la desviacidn absoluta
promedio entre yi‘-xp)—yi‘ es menor a ©S8.91. Este es un s::lnr-
arbitrario y en muchos casos corresponde a un valor razonable.

Si las presiones de vapor de los :onpcnentés puros difieren
grandemaente, la fraccidm molar de la fase vapor del componente mas
volatil es cercano a la wuwunidad en todo el intervalo de
concentracidn b'a la desviacidn y“.‘”’”—- Y i coals es antonces
automaticamente menor que .91. En este caso, la condicién mas
importante para la consistencia es la calidad del ajuste a la
presién total-

El método que se utiliza para calcular la composicidén de la
fase vapor para datos experimentales P-x isotérmicos es el mnétodo
de Barker. El msatodo original wutiliza 1a expansidn de
Redlich—-Kister para relacionar los coeficientes de actividad con
las fracciones molar en la fase llquidafz”

(oxp>
X3 Coxp>

Teaxp> > Método de Barker
V:T —_—> (isotérmico)

coeficientes viriales

Este método es nuaérico yvya que los calculos son iterativos,
suponiendo inicialmente y‘ Yy yz iguales a cero v mediante
aproximaciones sucesivas los valores de los -parametros de la
expansién de Redlich—Kister son optimizados al utilizar todos los
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Puntos experimentales de manera que se obtenga que la suma de los
cuadrados de las diferencias entre presidn total experimental y la
presisn total calculada es minimizado.

2

MIN Fo= E < PTl.xp) " Precan’

pecabr™ f (A,B v C) 1las cuales son funcidn de los modelos de
solucidn.
La expansién de Redlich-Kister es la siguiente :

6. mT = xiexzel A + Bixa—xz) + C{xa—x2)>1
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CAPITW.O 3

METODOS O TECNICAS EXPERIMENTALES

3.1.— Método de circulacisn (ebullometria)

Este método es el mas ampliamente utilizado

en la medicidn
2ol pguilibrio

liquido—vapor. &£ conveaniente utilizarlo
regién de presiones moderadas (1 a 208 Kpa). La
caldas de equilibrio con circulacidn

en la

mayoria de las
simple difieren
significativamente una a otra en detalles de construccidén,

aunque
todas éstas estan basadas en el r1o.

mismo principiof el cual
®sta mostrado esquematicamente en la fig. 3I.1.

Calentamiento

Céamara de mezclado Condensacidn Camara de equilibrio

Liguido
fig. 3.1 Principio de operacién del método ebullométrico.

La muestra que estia dentro de la camara de mezclado es
continuamente calentada hasta que se formen vapores de
ambas fTases (vapor y liquido) pasan a través de

la camara de equilibrio que se encuentra

1a misaa,
un conductoc hasta

a una T Y Py
posteriormente, el vapor gue sale de la camara de

condensado y Jjunto con el l1iquido que

equilibrio es

sale de la camara de

equilibrio retornan a la cAmara de mezclado. Este proceso continua

hasta que el régimen permanente es alcanzado. Por lo tanto es un
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método dinamico cuyo principio de operacion presenta el ciclo

de

esbullicidén—-condensacisdn—mezclado—ebullicién..

se tienen las siguientes ventaijas:s

Para estudios donde el método ebullométrico es aplicado,
41,38

El desgasado de la muestra no es necesario

Se puede medir presicon de vapor de componentes puros

Se pueden medir sistemas binarios y ternarios para obtener datos
PTx o PTxy.

Los datos son medidos relativamente rapido

El eguipo es sencillo, barato y de facil maneijo

El tiempo empleado en cada medicidn es pequefio

Fara la determinacidén directa del equilibrio liquido—-vapor

con el métado sbullométrico, es necesario tener en cuenta ciertos

requisitos basicos como son:

El wvapar no debe condensarse parcialmente.
El recipiente que contiene al 1iqQuido en ebullicisn no debe
estar sobrecalentado, evitando con esto una evaporacisn total.

El condensada frio qQue rearesa a1l recipiente dosd:

mezclarse perfectamente con la porcidn principal
evitando una evaporacisn no equilibrada.

El equipo debe hacer posible la medicidn exacta del punto de
ebullicidn, el cual depende de la pasicisén del termametro.

El tiempo en establecerse el equilibrio debera ser relativamente
corto, dependiendo de las sustancias que se esten midiendo.

El consumo de sustancia debera ser la menor cantidad posihle.

La diferencia en volatilidad de los componentes puros no debe

ser muy grande.

Esta metodologia o técnica fue utilizada en esté trabajo para

la determinacidn experimental del equilibrio liquido—vapoar.
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3.2 PARTES BASICAS QUE COMPONEN UN EBULLOMETRO

— Sistema para evacuar el ebul léometro.

~ Sistema para prasurizar el ebullometro.

— Resistencia eléctrica qgue sirve como calentador de liquido.

— Bomba Cottrell es un dispositivo que bombea una mezcla de
liquido y vapor por eiecto da la ebullicidén a la camara de
aguilibrio.

— Camara de equilibrio en donde se separan la fase liquida ¥

-
]

fase vapor debido a un efecto de expansidtn y es aqul donde se
mide la temperatura del equilibrio liquido-vapor.

— Camara al vacio que cubre la camara de equilibrio evitando las
peéerdidas de calor.

— Camara de mezclado, en la cual ae mezclan tanto el vapor
condensado como el liquido gue sale de la camara de equilibrioc
con el ligquido inicial para uniformizar la sustancia.

- Cuenta gotas qQue permite determinar el flujo de vapor condensado
para establecer el régimen permanente, correspondiente al
equilibrio termodinamico-

— Condensador para la fTase vapor que sale de la camara de
equilibrio.

— Termémetro para leer la temperatura &n la céamara de oguilibrico

— Mandmetira para determinar la presidén de equilibrio.

- Controlador de presidn (manostato).

~ Trampas de condensacidn.
3.3 DESCRIPCION DEL EBULLOMETRO Y EQUIFO AUXILIAR
3.3.1.— En l1la fig. 3.2 se aprecian las partes que componen el
abulldémetro del laboratorio de termodinamica v que se

empled en este trabajo?’

i1.— Resistencia eléctrica con una potencia maxima de 330 watts a

120 Volts (regulado con un “"Variac*).
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2.— Bomba Cottrell que conduce el liquido con sSu vapor a la camara
de equilibrio (3).

3.— Camara de equilibrio en donde se dividen la fase liquida y la
fase vapor.

4.— Camara al wvacio que disaminuye las pérdidas de calor por
radiacidn en la camara de equilibrioc (3)

S.— Dispositivo que permite muestrear la composicisn de ia fase
liquida.

&.— Camara de mezclado para uniformizar la. composicidn de la
mezcla.

7.— Cuenta gotas para determinar el flujo de vapor condensado
dentro del ebullémetro.

8.— Condensador de la fase vapor para que se mezcle nuevamente con
la fase liquida.

9.— Conector para adaptar el sistema de vacio o de presién al
ebulldémetro v de medicidén de la presidn.

18.—Tubo Schott que permite introducir un sensor de resistencia
de platino, para leer la temperatura en la camara de equili-—
brio.

11.—-Valvula de tefldn quea permite la salida de la mezcla.

12.-~Tubo que permite la salida de la corriente de wvapor de ia
camara do oguilibeio (),

13.-Dispositivo para muestrear la cosposicidn de la fase vapor.

14.—Valvula de teflén gue permite la salida de vapor candensado
hacia el dispositivo de muestreo (13).

1S.—Tubo que conduce el vapor condensado a la camara ade
mezclado (&).

14.—Tubeo que conduce el ligquido a la camara de mezclado (&).

17-—Valvula de teflén gue permite gque exista una presidn igual a
la del ebulldmetro en el dispositivo de muestreo en el momento
de muestrear.

El ebullémetro es un sistema dinamico como €l mostrado en la
fig. 3.2. El principio de operacidén del ebulldmetro para gue se
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presente el ciclo de ebullicidn—condensacidn—mezclado-ebullicidn
se realiza calentando un

liquido mediante una
eléctrica,

el calentamiento debe ser el adecuado
sobrecalentamiento de la sustancia,

resistenc:a
para evitar el
hasta que se forme liquido
vapor el cual es bombeado por una bomba Cottrell hacia
de equilibrio. A una

b4

la camara
presidsn dada, se toma lectura de la
temperatura de equiliberioc al tener contacto el termndmetro con las
tasas ligquide v vapor on equilibrio. Postericraente, el vapor es
condensado mediante un sistema de enfriamiento; y tanto el vapor
condensado como el 1liquido que sale de la camara de equilibrio son
mezclados con el liquido inicial antes de que sea calentado

y el
ciclae de inicio nuevamente.

Para lograr realmente el eguilibrio termodinamico

es
necesario establecer el régimen permanente

del sistema mediante

que son basicamente qQue el
condensado del vapor debe estar entre un valor de 76-98 gotas
minuto, como se muestra en la fig. 3.3.2‘

varias situaciones pragmaticas,
por
fPara las sustancias puras{il),

gotas la temperatura no cambia y se
garantiza que el sistema

en este intervalo de numero de
mantiene constante lo cual

esta en eguilibrios fuera de

este
intervalo tanto por abajo de 79 golias,

como for arriba de 3
gotas la temperatura comienza a modificarse saliendo el sistema
Fara mezclas (2}, en este
no existe una meseta apreciable con respecto a la

del equilibrio termodinamico. intervalo
temperatura si
no que la temperatura se mantiene en un intervalo

garantizando el
equilibrio termodinamico.
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1
1 1
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8o t H
: i
H '
: :
(] K27
#% de gotas
fig. 3.3 Criterio empleado para el

namero de gotas
condensadas de la fase vapor

1 Para sustancias puras

2 Para mezclas

dada gue el ebulldmetro

es de vidrio y estad interactuando con
medio,

es recomendable poner
alrededor del sistema para
calor. Ademas,

el
de asbesto
controlada de

temperatura del medio
condensante para evitar fendmenos de subenfriamiento del vapor
cual debe estar entre 18 — 211

una cubierta de tela
evitar disipacidn no
se debe tomar en cuenta la

l1a
“°F, awsi como =) nivel del
en el que se encuentra la muestra en “A"j;
la mitad de llenado,

ligquido
se debe mantener como a
se le debe dar el tiempo necesario de S a

i3
minutos a la sustancia para que llegue al equilibrio, Y la
temperatura de la camara de equilibrio debe permanecer constante.
Tomando en

consideracion todo 1o anterior podemos

decir que
nuestro sistema esta en equilibric

termodinAmico.

3.3.2.—- Equipo auxiliar.

En 1la fig. 3.4 se esquematiza todo el equipo auxiliar

requerido para la medicidén del equilibrio liquido-—-vapor.
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A .~

E,F).

H) o=

I).—

I e

Ebul 16metro para realizar mediciones de equilibrio

liquido—vapor, detallado en la fig. 3.2

Trampa de condensacidén de vapor para lograr un mejor vacfio de

referencia en el lado dos del mandmetro (C).

Mandmetr-o de mercurio on forms do U, conostruido = vidric con
nt

un diametro i erior de 20 am y una altura de 1.39 m.

Amortiguador de presidn que consiste en un par de esferas de
vidrio, con una capacidad aproximada de 26 litros cada una.

— Medidor de vacio (Varian thermocouple vacuum gauge) con

caberal de conductividad termica con una precisidn de 2.6801

mmHg .

Mandstato (PENWALT) para controlar la presisn total del
sistema que hace variar la rama del msandmetro (C).

Valvula de vidrio de %tres vias.
Bombas de vacio (ALCATEL) una de las cuales se utiliza con el
manéstato, (G), y la otra se utiliza para que exista una

presisn residual de ©.1 mmHg en la rama dos del mandmetro.

Circulador—enfriador con control de temperatura (NESLAB) para
el sistema de enfriado utilizado en la condensacidén de la

fase wvapor.

Regulador de wvoltaje, por medio de eéste regulador se le
suministra corriente a la resistencia de calentamianto.

Termémetro digital de cuarzo (HEWLETT PACKARD TIPO 2081A)
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para medir la temperatura en la camara de equilibrio con un
intervalo de -89 a +250 °c Y una exactitud de @.B4°B b una
resolucisn de * 8.081 °C.

M).~ Valvula de teflon que permite realizar vacio por medio de la
bomba (I).

N3 .— Sensor 2o cusrsc parz acdis atura on ia camara de

..
[¥]
i
3
0
k]

equilibria.

34 TECNICA DE MEDICION EXPERNIMENTAL DE PRESIONES DE VAPOR DE
SUSTANCIAS PURAS POR EL METODO DE EBULLCMETRIA EN EL INTERVALO
peE ¢ 666.61 — 159986.84) Pa.

Antaes de dar inicio a la medicidn del equilibriro liguido -—
vapor, las sustancias que seran estudiadas son previamente
purificadas por destilacidén para garantizar que estas estan puras,
para lo cual se les tomd su indice de refraccidén y se cosmpard con
los reportados en 1la literatura, ademas se les tomo un
cromatograaa.

Asi también, antes de utilizar el ebulldmetro se laved con
agua bidestilada y se enjuagd con acetonas secandose a vacio y
sisultanesamente se detectaron fugas del ebulldémetro, las cuales se

sellaron, con lo cual €@ equipo estaba listo para ser utilizado.

El liquido puro al cual se le determinara su presiédn de vapor
se introduce, a traves de 1la valvula de teflon(S), en el
ebulldémetro, de la ftig. 3.1 hasta que el nivel del lfquido este
por encima del nivel minimo y por abajo del nivel maximo es decir
por arriba de 1a camara de mezclado, enseguida, se cierra la
wvalvula de tefldn. Posteriormente se realiza vacio dentro del

sistema, para que al medir la presién sea en valores absolutos.
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Enseguida,
resistencia eléct

se comienza a calentar el liquido con la

rica hasta que comience a ebullir, se debe tener

cuidado de no cobrecalentar el liquido, regulando el voltaje

suministrado a la

resistencia electrica el cual por medio de la

bomba CLottrell asciende hacia la camara de equilibrioco en forma de

vapor y liquidos;
ligquida.lLa fase v
como medio de enft
del agua de enfri
el wvapor y dado
necesario estable
presente el cic

ebullicion; esto

aqui se scparan la fase vapor v la fase
Apor pasa por un condensador €1 cual autiliza agua
riamiento a 286 °C y se caondensa ; la temperatura
amiento debe ser la adecuada para no subenfriar
que =1 ebulldmetro es un sistema dinamico, es
cer el estado estacionario, de tal manera que Sse
lo de ebullicidn -~ condensacidn - mezclado-—
se logr& controlando la cantidad de gotas que

se condensan a travées de un cuentagotas(7) de l1a fig 3.2. S le
debs dar el tiempo necesario ail sistema para que 1legue al

equilibrio el cua
expuesto anterior
opere adecuadamen
condensador, el

calentamiento, el
otro lado, de acu
de grados de libe
componente que se
existe un grado
totalmente espec

1 es aproximadamente, de S a 13 min. Por lo
mente podemos decir que para que el ebul léometro
te se debe tomar 2n cuenta la temperatura del
voltaje de la resistencia requerido para el
tiempo de equilibrio y el flujo del liquido. Por
erdo a la regla de fases, al realizar un analisis
rtad para nuestro sistema, gue consta de urn
presenta en dos fases, establece que sclamente

de iibertad para que nuestro sistema este

ificado, para 1o cual puesto que se desea

determinar presidn de vapor se puede especificar ya sea la presion

o la temperaturas

se decidid controlar la presién en esté trabaio,

quedando definido termodinamicamente el sistema.

Acto seguid

de la sustancia

o, se realizan mediciones de la presién de vapor
de interes cambiando la presion del Sistema

mediante el manostato y se determina su temperatura respectivaj; en

cada medicidon se

toma en cuenta el numero de gotas para establecer
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el estado estacionario, asli como la temperatura de condensacidn v
el voltaje requerido para el calentamiento. Ademas, se debe
tener cuidado que la sustancia no se pase a las trampas de

condensacidn.

Debido a que las wmediciones de fa presion se realizardn
mediante una columna de mercurio, fue necesatio realizar algunas
correciones a la altura de la columna con lo cual finalmente se
obtiene 12 presidn de vapaor. A la presidn do vapor cbtonida sz l=
adiciona una presidén residual debido a que el sistema no estaba

totalmente al vacio.

35 TECNICA DE MEDICION EXPERIMENTAL ISOTERMICA PARA MEZCLAS
BINARIAS POR EL  HMHETODO DE EBULLOMETRIA EN  EL WNTERVALO DE
(66661 — 159986.84) Pa.

Uno de los componentes se introduce en el ebulldmetro a
travées de la valvula de teflon mostrada en la fig 3.2, hasta que
21 nivel del liguido este por encima de la cAmara de mezclado,

enseguida se cierra la valvula de tefldn.a En este trabajo, el
componente fue uno de 1os hidrocarburos aromaticos. Nuevamente se
realiza vacio dentro del sistema para determinar presiones
absolutas.

Como siquiente paso, se comienza a calantar con la

resistencia eléctrica hasta que comienza a ebullir y ascender por
medio de la bomba Cottrell hasta presentar el ciclo de ebullicidn—
condensacidn—mezclado—ebullicidn hasta establecerse el régimen
estacionario mediante el conteo del numero de gotas del vapor
condensado que debe estar entre 78-99 gotas par minuto. Dado que
nuestro experimento es isotérmico, se controld la temperatura a
353.15 K. mediante la regulacidon de la presion utilizando un
manostato. Una vez tomada la lectura de los datos de TaPysxyy, se
procedié a amadir o adicionar una peqguefia cantidad de sul folano
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comt segundo componente debido a que este compuesto es sslido a

temperatura ambiente, dejando que el sistema llegara al equilibrio

durante aproximadamente 5—-12 minuatos asi como se establecid el
=Y

c a

traveées de la regulacidn de la presion, una vez logrado lo

régimen estacionario y controlando la temperatura a 3I53.15

anterior, se toma una pequefia muestra dae la fase vapor condensada
Yy simultanmamente con la ayuda de una jeringa se toma una auestra
de la fase ligquida. Para cuantificar la composicidn tanto de la
fase vapor como liquida se empled inicalmente la tecnica analitica
de indice de refraccién vs. composicisén preparando una curva de
calibracidn de la misma y mediante esta se obtuvo la composicidsn
de ambas muestras liquida y vapor. Debido a que los indices de
refraccién de l1os componentes del sistema eran muy parecidos, no
fue adecuado emplear esta tecnica, por lo cual se hizo usao de otra
propiedad como la densidad, preparando una curva de calibracidn de
densidad vs. composicién con la cual cuantificamos la composicisn

de ambas fases.

3.6 PUREZA DE LAS SUSTANCIAS UTWLIZADAS.

La pureza de las sustancias es un factor muy importante para

determinar datos exactos de presiones e vapor, asi
equilibrio liquido—-vapor de mezclas binarias ya que una impureza

en la sustancia puede ocasionar mediciones errdneas.

Las sustancias utilizadas (Benceno, tolueno ¥ P—-xileno)
fueron purificados por medio de una destilacidn simple a presioen
atmos¥érica y colocadas @n un Trasco dsbar on presencia de malla
molecular previamente activada para eliminar posibles trazas de
hamedad, ya que &sta es una iapureza universal. E1 sul folano fué
bidestilado a vacio en una columna empacada y se colocd en un

frasca Ambar en presencia de malla molecular activada.

t.os métodos que se utilizaron para verificar la purera de las
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asi tambien se compard
los que se

sustancias son cromatografia gas—1liguido,

el i1indice de refraccidn medido experimentalmente con

encuentran reportados en la 11iteratura a alguna temperatura

especifica. También se compararon las densidades de algunas de las

i X
sustancias.”

tabla 1 Comparacid¢én de la pureza de las sustancias empleadas.

Reactivo Marca Pureza (% mol) Pureza obtenida(¥ mol)
repor-tada

Benceno FPhillips 44 .S

Tolueno Phillips PP 9.5

P—-xileno Phillips e PF.S

Sulfolano Pemex _ .S

Tabla 2 Comparacidn de indice de refraccidn y densidad.

densidad a 368.15 K
Simimental i.iteratura

Indice de refraccidn a 298.15 K

Reactivo Experimental Literatwuesa Exp
Sul folano 1.48374 £1.4836—-1.4840] 1.2541 1.2545
Tolueno 1.49413 1.49443 S. 8534 g.8531
Benceno 1.4977 1.4979 o.8689

1.49319 1.4932S 2.8452

P—xilena
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CAPITULO 4

ANALISIS DE LOS RESULTADOS DEL EQUILIBRIO LIQUIDO—VAPOR

|4.1.— Sustancias puras

El experimentador gue por primera ocasidon wva a realizar

problematica de
modicicnes aue realice sean correctas, para lo
cual es necesario familiarizarse con el
experimental con las

mediciones en deoeterminado equipo se ve ante l1a
garantizar que lias

equipo ¥ técnica
cuales se van a realizar las mediciones.

en la determinacion del equilibrio liquido-vapor pPor
ebullometria fué necesario madir sustancias puras que
reportadas en la literatura para

exactitud del ebulldmetro y ast poder

va estaban
determinar 1a precisién vy

garantizar que se tiene
dominada la técnica para medir el equilibrio ligquido—vapor.

tLas sustancias puras cuvas presiones de vapor se midieron
el laboratorio mediante la técnica de ebullometria fueron
desde 318.467 K hasta 345.12 K en temperatura y desde
hasta 78495.46 Pa en presién, asi como

en
benceno
22249.7 Pa

Tolueno desde 313.81 K
hacta 374.84 K en temperatura y desde 8144.7 Pa hasta 78841.6

Pa
en presidn.

Estos datos experimentales obtenidos en el laboratorio se
ajustaron por minimos cuadrados a la ecuacisn de Antoine de la
formas B

LOG P = A -~ T xc

donde T esta dada =2n Ky P en Pa y las constantes A, B y C se

obtienen da la minimizacidn del error entre la P. - P de

todos
xp cal
los datos experimentales.

L.a desviacidn sstandar global del ajuste

se obtuvo mediante
1a siguiente expresidén:
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1,2
5 ( Pexp — Pcal)®
No = N

o : desviacion estandar :

No : Numero de valores experimentales; y

N z Namero de parametros de la ecuacidén de Antoine

Pexp : Presidn experimental

Pcat : Presion obtenida del ajuste de la ecuacidn de Antoine.

Los datos experimentales de presidn de vapor del benceno se
muestran en la Tabla 3 y se grafican en la fig. 4.1; se observa en
ia grafica que los datos experimentales presentan un
comportamiento regular. En la fig. 4.2 se observan unas lineas
continuas que representan los limites de cambios de presidn
debidos a cambios en temperatura de * O. Gt K, * P.82 K, asi
tambien se grafican las presiones residuales AP (Pexp - Pcal) Vs
temperatura (K) de todos los datos, como se observa las presiones
residuales de cada uno de los datos se distribuyen de manera
aleatoria entre los limites de cambios de temperatura de = 8.92 K
por lo cual indica gue a cambios de temperatura de = S.02 K se
obtienen cambios en presidén de * 20 Pa. El error experimental en
presidn esta dado por la precision o exactitud del aparato de
medicidn asi como de los errores sistematicos debidos a la
calibracisn, purificacidén, repeticion v comparacidn en Que se

pudiese haber incurrido mas los errores del experimentalista.

.o cual indica que la precisién de los datos de temperatura

deben ser reportados hasta en las centésimas de grado.

Se comparan los valores calculados con la ecuacién de Antoine
y los reportados en la literatura con la misma ecuacidn del punto
normal de ebullicién y de la dT/dP (la variacidn de la temperatura

con respecto a la presidn a dos temperaturas) y como se aprecia



TABLA 3 PRESION DE VAPOR DE BENCENO
VALORES EXPERIMENTALES

T/ K B /7/Pa T /7K P 7 Pa

31067 22040.9 338.83 63582.8
31231 235354 33885 63637.4
21557 28333.8 S538.0C 53S58i1.4
319.16 81037.5 339.91 659146
319.38 31221.4 340.68 67670.4
320.59 327853 340.81 679757
82343 36546.3 34131 681250
32581 39987.4 84180 702488
327.47 42508.5 3841.81 702569
82837 43943.1 342.86 72767.4
32876 44567.0 3842.94 729553
32967 45073.5 342.97 730380
830.22 47012.1 343.22 736633
83169 485853 34324 736713
831.81 497719 343.30 740512
333.39 52629.0 B344.83 776456
823340 S2€S2.2 24504 781548
854.834 544582 B845.05 78204.2
a3666 S7015.3 34508 782522
336.37 58416.5 34509 78300.2
828747 S0572.3 34%.11 78350.9
83764 60840.3 345.12 784056

DATOS OBTENIDOS EN EL LABCRATORIO
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VALORES EXPERIMENTALES Y CALCULADOS DE LA PRESION
DE VAPOR PARA ELL BENCENO

No. T / K P(EXP) /Pa P(CAL) /Fa DELTA F
1 310.67 22040.9 22022.3 18.6
2 312.31 23535.4 23569.3 —33.9
3 315.57 26933.8 26908.4 25.4
4 319.16 31037.5 31021.6 15.9
5 319.33 31221.4 31228.4 - 7.0
6 320.59 32785.3 32796.0 —-10.7
7  323.43 36546.3 36564.4 —18.1
8 325.81 39987.4 39985.8 1.6
9  327.47 42508.5 42521.8 —13.3
10 328.37 43943.1  43950.1 - 7.0
11 328.76  44567.0 44580.9 —-13.9
12 329.87 46073.5 46081.2 - 7.7
13 330.22 47012.1  47007.5 4.8
14 331.69 49585.3 49557.0 28.3
15  331.81 45777.5 45785.5 2.0
16 333.39 52629.0 52642.8 —~13.8
17 333.40 52662.3 52661.4 0.9
18 334.34 54458.2 54433.3 24.9
19  335.66 57015.3 57001.9 13.4
20 336.37 58416.5 58423.1 — 6.6
21 337.47 60672.3 60680.9 — 8.6
22 337.54 60840.3 60826.9 13.4

DELTA P = P(EXP) — P(CAL)



VALORES EXPERIMENTALES Y CALCULADOS DE LA PRESION
DE VAPOR PARA EL BENCENO(CONTINUACION)

No. T / K P(EXP) /Pa P(CAL) /Pa DELTA P
23  338.83 63582.8 63568.3 14.5
24 338.85 63637.4 63611.6 25.8
25 339.00 63961.4 63936.8 24.6
26  339.91 65914.6 65938.6 —23.9
27  340.68 67670.4 67671.2 - 0.8
28  340.81 67975.7 67967.2 8.5
29  341.31 69125.0 69115.6 9.4
30 341.80 70248.9  70255.9 - 7.0
31 341.81 70256.9 70279.4 —22.5
32 342.86 72767.4 72774.2 — 6.8
33  342.94 72955.3 72967.1 -11.8
34 342.97 73038.0 73039.6 - 1.8
35  343.22 73663.3 73645.6 17.7
36  343.24 73671.3 735%4.2 -22.9
37  343.39 74051.2  74059.9 - 8.7
38  344.83 77645.6 77644.9 0.7
39  345.04 78194.9 78179.0 15.9
40  345.05 78204.2 78204.5 - 0.3
41 345.08 78252.2  78281.1 ~28.8
42  345.09 78300.2 78306.6 - 6.4
43 345.11 78350.9 78357.7 - 6.8
44  345.12 78405.6 78383.3 22.3

DELTA P

P(EXP) — P(CAL)
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los valores tienen concordancia muy buena ya que los valores
obtenidos son del orden, tanto para el punto normal de ebullicidn
como de la dT/dP.

Valores de las constantes de la ecuacien de Antoine y de su
desviacisn estandar para el Benceno.
A = 9127456 B = 1265.527
C = —46.17 <o 16.4 Pa

Comparacion de los valores calculadozs y de=s la literatura del
punto normal de ebullicidén y de la dT/dFP a dos temperaturas.

To / K aT/dP K Pa”*
Sustancia Calculado literatura calculado literatura
Benceno 353.205 3I53.248 13683.2 1354.7 T=Ty

2020. 4 2031.7 T=298.2

Debido a que existe un error sistematico en la medicidn de la
temperatura fue necesario realizar una curva de calibracison del
sensor de temperatura, para 1l cual se emplearon los datos
experimentales de benceno medidos en @l laboratorio junto con la
ecuacidn reportada paor Ambrose para la misma sustancia vy mediante
un ajuste por minimos cuadrados se obtuvo la curva de calibracisn,
1a cual permitia obtener i1a temperatura real del sensor de
temperatura.

El ajuste se realizo por minimos cuadrados y se obtuvo la
siguiente expresidn:

2
Treal = B.QﬂelléﬁTexp + 9.9291969Texp + 13.8056691

desviacion estandar = 0.00849 K

La cual se empled para obtener la temperatura real de las

sucesivas mediciones de los demas sistemas.
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El siguiente sistema que se midio fue Tolueno cuyos datos

experimentales de presidén de vapor se muestran en la tabla 4 y
grafican en la fig 4.3,

se
aqui se observa nuevamente que los datos
experimentales presentan un comportamiento regular. En

la fig.
4.4,

se observa también que las presiones residuales de cada uno
de los datos se distribuyen de manera aleatoria entre los

limites
de cambios de temperatura de z 8.682 K lo que

indica que a cambios
de temperatura de * 9.82 K se obtienen cambios en presidén de *49
Pa.

Valores de las constantes de la ecuacidén de Antoine
desviacidén estandar para el Tolueno.

A 8.894634 B 1240.992
C = —64.901 o = 42.1 Pa

1
!
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TABLA 4 PRESION DE VAPOR DE TOLUENO
VALORES EXPERIMENTALES

T/K P/Pa
31381 81447
326.09 13973.5
336.758 21455,
340.96 25227.3
345.12 29372.3
347.75 32293.3
350.55 35642.4
355.11 41707.2
357.82 45668.2
359.41 48149.4
361.72 51929.1
362.05 52529.0
363.64 55248.8
364.07 56123.4
265.46 585539
367.32 62081.6
367.49 62416.2
368.13 63781.4
369.32 66055.9
371.77 71216.8
372.67 73264.6
374.84 78041.6

DATOS OBTENIDOS EN EL. LABORATORIO
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VALORES EXPERIMENTALES Y CALCULADOS DE LA PRESION
DE VAPOR PARA EL TOLUENO

No. T / K P(EXP) /Pa P(CAL) /Pa DELTA P
1 313.81 8144.7 8146.6 — 1.8
2 326.09 13973.5 13975.4 — 1.9
3 336.78 21499.6 21486.6 12.9
4 340.96 25227.3 25192.9 34.4
) 345.12 29372.3 29377.1 — 4.8
6 347.75 32293.3 32298.7 — 5.4
7 350.55 35642.4 35660.6 —18.2
8 355.11 41707.2 41729.9 —-22.7
9 357.82. 45668.2 45709.5 —41.3
10 359.41 48149.4 48181.2 —31.8
11 361.72 ~ 51929.i 519€60.0 —30.9
12 362.05 52529.0 52518.5 10.5
13 363.64 55248.8 55276.2 —27.4
14 364.07 56123.4 56041.4 —82.0
15 365.46 58553.9 58572.1 —18.2
16 367.32 62081.6 62098.9 —17.3
17 367.49 62416.2 62429.4 —13.2
18 368.13 63781.4 63686.1 95.2
19 369.32 66055.9 66075.7 —19.8
20 371.77 71216.8 71217.5 - 0.7
21 372.67 73264.6 73183.2 81.4
22 374.84 78041.6 78098.1 —56.5

DELTA P = P(EXP) — P(CAL)
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4.2 MEZCLAS BINARIAS

Una vez que se tiene dominada la técnica experimental b4
determinadas la resolucién del ebulldémetro , se dio inicio a la
medicidn experimental de equilibrio liquido—~vapor del €ipo
hidrocarburo aromatico + disolvente polar. Para determinar ia
composician de las mezclas se utilizé un método analitico para lo
cual la propiedad que se empled inicialmente fue el indice de
refraccion con el cual se realizé una curva de calibraciéon de
indice de refraccidn en funcidn de la composicisn en el intervalo
de composicidn de [ a 1 en fraccion molar fig- 4.6, las
composiciones de las mezclas de sulfolano con el aromatico se
obtuvieron pesando cada uno de los componentes, la fraccidn molar
se obtuvo mediante la siguiente expresion.

m
1

PHs

Gial R

n‘— masa del componente 1
m,= masa del componente 2
Pl‘l‘= Masa molecular relativa del componente 1

PH== Masa molecular relativa del componente 2

Esta curva de calibracion a 398.15 K se ajustsd a un polinomio
de segundc grado en composicidn, por el método de minimos
cuadrados para el sistema binario (xi1) Tolueno + Ca—xa) Sulfolana,
obteniendo una 077= 2.9es1, a esta variacisn en indice de

refraccidn equivale a una variacidn en composiciéon de €.8198.

< 2
n2°2- I3 x_  agois n3o8- 1% Ko y1.as861 3.208168
TMSEO - TOL.

dn _ _An_  _ _1.48861 - 1.48013

= G = T 8. 20848
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o

. A n _ n _ 3.000168 —
Ax D) = d w_ ~ ~©.od8as = 8.0198
d x d x
Tabla S Curva de calibracién de indice de refraccidn Vs

composicidén,ajustada por el método de minimos cuadrados,
para el sistema =z
(xa) Tolueno + (1—x1)Sulfolano a 388.15 K

No. Nexp Xrexp TNcal ATy = (Hexp = Tncal)
1 1.a886 1.00 1.4889 -6. 9663
2 1.4898 8.99 1.4890 -5. 2000
3 1.4e88 o.99 1.4890 -o.ope2
5 1.4891 6.98 1.4891 2. 8000
s 1.489a 8.9 1.4a892 -o. 0082
& 1.4891 6.97 1.4893 -0.9002
7 1.4892 .96 1.4a894 ~6. 2882
8 1.4898 B8.95 1.4895 @.0003
@ 1.4899 8.93 1.4897 5. 8802
18 1.49609 ‘B.91 1.4899 8.08001
11 1.4av04 o.88 1.4991 8. 8003
12 1.4986 .86 1.4963 8.0003
13 1.490s o.84 1.4985 -0. 2800
14 1,49a7 a.931 1.4937 3. 9S00
15 1.4906 8.7 1.4967 —0. @381
16 1.4910 a.7s 1.4999 o. 8001
17 1.4910 a.72 1.4999 2. 2001
18 1.4911 8. 69 1.490%9 2. eoez
19 1.4986 B.&62 1.4908 -8. 0002
20 1.4908 a.61 1.4908 . 2000
21 1.4985 8.59 1.49087 -0. oo82
22 1.4903 8.52 1.4902 ©. 6801
23 1.4903 e.51 1.4902 2. aga1
24 1.4896 /.44 1.4895 o.s001
25 1.4893 6.41 1.4892 8.0001
26 1.4887 6.357 1.4886 o.0001



Tabla S5 Curva de calibracién de indice de refraccidn Vs
composicién, ajustada por el método de minimos cuadrados,

para el sistema =

(x12) Tolueno + {(1—x1)Sulfolano a 3B8.15 K. (continuacion)

No. Trexp Xtexp Teal AN = (nexp — 7necall
27 1.4882 8.36 1.4884 -0 . 8002
28 1.4877 .32 1.4877 —2. 0809
29 1.4879 B.30 1.4873 —-9. 98083
IS 1.4872 &.29 1.4872 -9 . OOO00
31 1.4869 .26 1.4868 . 2.9801
3I2 1.4841 B8.15 1.4843 —2. 8302
33 1.4835 g.12 1.4836 —2.9501
34 1.4817 P.686 1.4818 -P.8861
35 1.4813 B.03 1.4811 o. 8802
3o 1.4899 B.92 1.4807 O . S002
37 1.48901 8.9 1.4801 3. SO0

< 2
2o 2B K _ _ @.g2251 % XroL + O.63131 % Xvor + 1.4800

desviacion estandar : S.68601

Se determind el equiliberio
sistema(xs) Tolueno + (s—xs2) Sulfolano a K,
cuantificando la composicidn mediante esta metodologlia.

Apreciandose que nNo era una t&cnica muy adecuada para determinar

composiciones, debido a que los fndices de refraccion del toluensc,
P—xileno y Sulfolanao eran smuy cercanos, 1o que originaba
que era muy grande para la

lo cuail fue

benceno ,
una variacidn en composicidn de * S.019
sensibilidad gue se requeria que es de *0.008901, por

necesario hacer uso de otra propiedad fisica que tuviera valores

propiedad fisica fue la

con ar intervalo mas amplio. Esta
calibracisén de

para lo cual se prepard una curva de
composicidn con un

densidad,
densidad e=n funcidn de la Cnmposicibn
densimetro de flujo Sodev modelo 83D de celda vibratoria a

temperatura constante.
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1.6 Tarva de

(X1)TOLHEND + (1-X1)SULFOLAND A 308.15 K
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Para mantener la temperatura constante en el densimetro se
utilizé un bafio circulador NESLAB maodelo EX—-116 con

de temperatura de ~35°C a +156°C y una estabilidad de
de * 8.061 °C. Se uss un de temperatura (tipo bayoneta)
modelo SYSTEMTEKNIK y un termometro digital SYSTEMTENIK
51224 con un intervalo de medicidn de 128°C a + 126°C  con

resolucisén de *0.8681°C.

un intervalo

temperatura
sensor
modelo

una

Esta curva de calibracién se ajustéd a un polinomio de segundo

cuadrados para el

368.15 K,
variacisn’

grado en composicidn por el método de minimos

+ (a1—~x1) Sul folano a

(x1) Tolueno
= B.8807 g/cm? 1o cual equivale a una
S.8617 en fraccion molar fig. 4.7.

sistema binario
obteniendo una o
en composicidn de
sceAn_x £ 3
P T = 0.85140 g/cm

°
8.0087 g/cm? 0% 1% X_ 4 _omyzs g/cm®

op = TMEO Tol
ge - ae o 1.25730 —15.95149 = o.a05%
ax =22 - %o - L-o2087 = g.o017
d p d p -
g X d X
Tabla & Curva de calibracidn de densidad Vs composicidn, ajustada
por el mAatodo de minizmszn Susdiados para el sistema
(x1) Tolueno + (1—~x1)Sulfolano a 388.15 K.
No. x4 pexp g/:ms pcal g/cm’ aA o g/cms
1 o. 09300 1.2573 1.2587 —©.8013
=2 8.95768 1.2348 1.2349 —8. 8000
I ©.1430 1.1994 1.1991 S.2823
q . 2069 1.1734 1.1726 . 3908
S S.2534 1.1541 1.1534 . 90a87
& G.3295 1.1225 1.1221 2.9804
7 28.3319 1.12145 1.1211 BS.9093
8 o.4348 1.8792 1.8789 2. Sds2
? 8.5198 1.2441 1.9443 -G . B2
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Curva de calibracién de densidad Vs composicion, a

justada por el
método de ®inimos cuadradas, para ®1 sistema {(%4) Tolueno -+
€¢1—xs2) Sulfolano a 388.13 K. (continuacidn).
2 £ 2
No. K pooxp Q/cm pPecal o/cm A p g/cm
10 8.5864 1.2169 1.2173 -8.0004
11 2.6781 F. 9827 B.9835 -9 . 9009
12 B. 6922 B.9736 S.9744 —-3.0010
13 S.8898 ©.8946S S.8956 J. 2909
14 B.9546 S-8710 2.8699 G.0011
15 B.9659 2.8656 o. 84654 B.0002
16 8.9726 B.8626 P.8628 —g.a082
17 9.9785 S.8602 2.8604 -B3.08002
18 o. 99240 2.8542 G.8543 —2.8801
19 1.9900 8.8514 B.8520 -2 . 8986
desviacion estandars:s €.00867 glcm9
Resultados del ajuste polinomial de datos de densidad Vs X
del sistema (x2)Tolueno + (a2—x2)Sulfolano a 3IV8.15 K
Ao = 1.2587 Ar = — S.4184 Az = 8.09117
P f{g/cm® = 1.2T07 - 2.0124 = X1 + A, 3117 » xX1¥
Para el sistema (xi)Benceno + (s—xa)Sulfolano la curva de
calibracidén de densidad en funcidn de la composicidn, se ajustsd a
un polinomio de segundo grado en composicidén, obteniendo una orp=
o.9306 g/:m., 1o gue equivale a una variacion en composicidn de

S.e2186 on fraccidn

8.8006 g/cm’®

molar fiao-

3
2060. 15 K

p'ruso

LA o

4.8.

Benc

d o _
g X

A X

1.2545 - ©.8B&89
E

SS

B.403

1

o
= 1.2545 g/em® p2%% 'S ¥ o _pape grem®
-} =]



(X1)TOLUF®® + (1-X1)SULFOLAND A 308.15 K

\ O VALOR EXPERIMENTAL
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COMPOSICION / X1

: 3 = - izidn del
Fig. 4.7 Curva de calibra:zidn de densidad Vs composicl

sistema (x1)Tclueno + C(a—xadSulfolana a 308.1% K.



Ax =22 - = = -8-2225 = o.98156
d o d o ©
F X a X
Tabla 7 Curva de calibracién de densidad Vs composicidn,
por el método de minimos cuadrados para el sistema

(x1) Benceno + (1-xi1)Sulfolano

a 398.15 K.

ajustada

No. x4 oexp g/l:m’ Pcalt q/

1 1.90000 S.8609 8.8616

2 B.9850 S.8687 3.8687

3 3. 9523 a.8843 <.8840

q 8.9134 B.9925 S. 9021
S 8.7977 g.9546 2.93543
-3 2.6883 1.0920 1.8817
7 2.54&84 1.9515 1.e514
8 2.5428 1.8617 1.8617
o &.4338 1.1636 1.1944
12 3.3897 1.1208 1.1212
11 a. 2424 1.1744 1.1748
12 2.1134 1.2201 1.21869
13 9. 65923 1.2372 1.2366
14 2. 0009 1.2545 1.2554

Desviacidén estandar : JS.8086 g/cmg

t:ms A p gll:mB
- 2.0007
~ O.9896
8. 8083
J. 0805
o. 8002
2. 8O83
2. 3880
S.ASO00
—92. 9808
—-S . 2804
—-9. 32849
S.9312
2. 8006
—-92.2068

Resul tados del ajuste polinomial de datos de densidad Vs
del sistema (xi2)Benceno + (1—x1)Sulfolano a 398.15 K
Ao = 1.2554 Ay = ~ P.3128 Az = — O.O0B8A9
p tgremy = 1.2554 - £.3128 = X1 — 2.8889 % Xi%

Para el sistema (xi)p—xileno -+ (1—-x1)Sul folano la curwva
calibracién de densidad en funcién de la composicidn se ajusts

un polinomio de tercer grado en composi
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x

composicidn

= S.4289

= O.00822

de

©.8452 g/cm®

3. 8069 g/cma, lo que equivale a una variacidén - en
S.8022 en fraccion molar fig. 4.9.
s soe. s x s _sop.as
op = ©O.9869 g/cm [y . = 1.2541 g/cm Pt
d e _ Ao _ 1.2541 — ©.8452
g X A X 1
rN 2, 8. 8989
ax = £— = £ = ~o-apev
d o d o -
d ¥ o X
Tabla 8 Curva de calibracion densidad Vs composicidn,ajustada

por el aétodo de minimos cuadrados para el sistema :

(x1)p—Xileno + (1—~x1)Sulfolano a 3IPB. 15 K.

NGO UN %
h

o R e e e e ke
o NGCUMWNRS

Xa pPexp g/l:ms pPcal g/cma
1.9000 a.8452 8.8452

D.9936 o.8479 3.8472
9.9346 g.84658 2.8658
. 8889 g.8826 2.883%
8.8253 g.9023 . 9929
8.8116 B.9876 F.9077
B8.7438 B.9330 B.9325
£.7353 T.F3EH2 V. 7357
B. 46385 B.9737 B.9732
B.5611 " 1.9048 1.8843
. 4633 1.9456 1.9454
B.4399 1.8549 1.9554
a.3726 1.0848 1.0848
S.3I971 1.1129 .21

B8.2523 1.1387 1.1387
o.15499 1.1840 1.1839
2.12a4 1.1988 1.1995
S.8454 1.2358 1.2346
B.9393 1.2434 1.2417

LH o l;/x:ms

2. 00ed
S.0897
8. 8000

—2.8013
-3 . 82046
—S. 8831
—2.20a5
. SSOS
e.08007
0. 9085
S . 09092
—P.5119
O. 8000
—-8.8810
D.0090
. 0001
~S. 8007
S.8012
S.2817



Figa.

4.

DENSIDAD

(X1IP-XILEND + (1-X1)SULFOLAND A 308.15 K

1.2,

Ll °\o\

108} N,

0.901L -

1.040 \

" o VALOR EXPERIMENTAL

COMPCSICION / X1

Curwa de calibracidn de

densidad

00 01 02 €3 04 05 08 07 08 04 19

Ve

composicidn

sistema (xsip—xileno + Ca—«adSulfolanms a 2O8.1S5 K.

&0

del



Tabla 8 Curva de calibraciodn densidad Vs composicidon,ajustada
por el método de minimos cuadrados para el sistema :
(x1)p—xileno + (1—x1)Sulfolano a 3IPB.15 K (continuacison) .

28 . o000 1.2541 1.2568 —-92.9019
desviacion estandar : 9.080609 g/cm’

Resultados del ajuste polinomial ge datos de densidad Vs xa

del sistema (xidp—xileno + (2—x1)Sulfolano a 3IS8.15 K

Ao = 1.25597 ALs = — G.4717 Az = 3.016368 As = O.0446

o (g/cm®) = 1.25597 — 8.3717 * x1 + 3.016368 *« x1° + 8.04486 = xa°

Ad)~SISTEMA (XDBENCENO + (1-XDSWULFOLANO

Una vez que se obtuvieron las curvas de calibracién de
densidad vs. composicion. El primer sistema que se estudio fue
(x1) Benceno + (1—x1)Sulfolano a 343.15 y 353.15 K, para el cual se
encuentran tabulados los datos experimentales en el apéndice I v

oraficados en la fiaos 4.10 a la 4.14.

En sistemas coma los gqgue se midieron experimentalmente
{hidrocarburoc aromatico + disolvente polar) en donde las presiones
de vapor de los compcnentes puraos difieren grandemente, l1a
deterninacidén experimental del equilibrio liquido—-vapor no es tan
sencilla debido a la inestabilidad en la temperatura que presenta
el sistema, principalmente en la reqgidén de concentracién cercana a
la del disolvente polar. Asi pues, los datos experimentales se ven

afectados por la técnica empleada.

El comportamiento experimental del sistema (x12) Bencena -+

(1—x2)Sul folano estudiado en este trabajo se obsarva en la fig-

&1
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4.10 a dos temperaturas diferentes a 343.15 y 353.15 K. En este
sistema se puede observar que los puntos de burbuja de las mezclas
asi como las presiones de vapor se incrementan con la temperatura,
por otro lado, los puntos de burbuja en todo el intervalo de
composicién se encuentran entre las presiones de vapor de los
componentes puros sin presentar un maximo © un @inimo como se
puede apreciar en la figura. Partiendo de Benceno puro, al estar
adicionando cierta cantidad de sulfolano los puntos de burbuja
disminuyen de manera céncava en un cierto intervalo de
composicién, posteriormente los puntos de burbuja disminuyen de
manera convexa conforse se va incrementando la cantidad de
sulfolano y por ende disminuyendo la composicién del Benceno, este
comportamiento puepde deberse a un rearreglo intermolecular entre
las moléculas de Benceno y Sulfolano, conforme se va incrementando
la cantidad de Sulfolano el volumen del sistema disminuye como se
aobservo visualmente y como se aprecia en los volumenes de exceso
los cuales son negativos en la fig. 4.59 debido a que las
moléculas se rearreglan intersolecularsente en cierto intervalo de
composicién, possteriormente al ir increrentando l1a cantidad de
sulfolano el volumen del sistema regresa a su volumen original

permitiendo gue los puntos de burbuja sean de manera convexa.

En ia regidn de baja concontiracis4n del Benceno el sistema se
comporta muy inestablemente ya que no fue posible mantener la
temperatura constante,lo cual no permite establecer el equilibrio
termodiniAmico mediante esta técnica de medicidn experimental, por
1o cual en la ragidn de baja concentracién no se midid.

En la fig. 4.1% se tienen los datos de P-T-x-y experimentales
del sistema (xi1)Benceno + (s~x1)Sulfolano a 343.15 K. En la figura
se aprecian los puntos de burbuja y 1los puntos de rocio . del
siatema. Los puntos de rocio son cercanos a la composicidén de uno
para el benceno como consecuencia de la diferencia muy grande en
volatilidades de los componentes, parece ser que en todo el
intervalo de composiciones la fase vapor es rica en un 99.94 de
Benceno. El sistema a 353.15 K presenta el mismo comportamiento
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1
con un intervalo mas grande en los puntos de burbuja y de rocio

como se aprecia en la fig. 4.12.

Tanto en la fig. 4.13 y 4.14 del sistema (x:)Benceno =-
(4=x1)Sulfolano a 343.15 y 353.15 K respectivamenta se grafica y:
Vs x1. AQui es maAs apreciable la composicién en equilibrio de 1la
fase vapor y fase liquida; en todo el intervalo de composicién de
la fase liquida esta en equilibrio con fase vapor rico en el
componente mas volatil esto implica gque la separacién de estos

componentes os muy adecuada por destilacidn.
B8).- SISTEMA (XDTOLUENO + (1-XDSULFOLANO

El siguiente sistema que se estudid (x1) Tolueno +
(s-x1)Sul folano. Los datos experimentales estan reportados en el

apéndice I y se encuentran graficados en las figs. 4.15 a 4.18.

El comportamiento experimental P-xi1 del sistema (xi)Tolueno +
(4~x1)Sulfolano a 353.15, 363.15 y 373.15 K, se aprecia en la
fig. 4.15 el cual tiene las mismas caracteristicas que el sistema
benceno-sul folano, la presencia de un grupo metil en el anillo
bencénico ocasiona una disminucion de presidn de vapor de la
mezcla, pero sigue siendo @muy alta con respecto a la del
Sulfolana. Por otro lado la presidn de los puntos de burbuja se
incrementan cuando aumenta la temperatura y cambian en todo el
intervalo de composicién. En las figs. 4.1é6, 4.17 y 4.18 se
aprecian los puntos de burbuja y de rocio experimentales y
presentan el mismo comportamiento que el sistema (x:)Benceno +
(1~x1)Sulfolano, con la salvedad de que 1los puntos de rocio y

burbuja se encuentran en un intervalo mas pequefic de presiones.

En las figs. 4.19, 4.20 y 4.21 se aprecian las composiciones
en equilibrio a una composicién dada en la fase liquida con su
respectiva composicidn en la fase vapor, nuevamente se observa que
la fase vapor es muy rica en el componente maAs volatil, por otro

lado al comparar la composicién experimental de la fase vapor con

&8
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la composicién calculada de la fase vapor por el método de Barker
la desviacidén estandar promedio obtenida para las tres

temperaturas es menor a la recomendada por Fredenslund et. al.

C)~ SISTEMA (XDP-XILENO + (+XDSULFOLANO

El gltimo sistema estudiado fue {x1)p—xileno +
{s~xs)Sulfolano cuyos datos experimentales estan reportados en el
apéndice 1 y graficados en las figs. 4.22 a la 4.25.

El comportamiento experimental P-xi1 del sistema (x4) P-%ileno
+ (1—x4)Sulfolann a 353.15, 363.15 v 373.15 K se aprecia en la
ftig. 4.22, se pueden observar las presiones de vapor tan
diferentes de los componentes puros, para el sulfolano la presién
de vapor no cambia demasiado con 1la temperatura, en cambio 1la
presién de vapor del p-xileno cambia apreciablemente. fPor otro
lado los puntos de burbuja para los tres sistemas se incrementan
con la temperatura y cambian en todo el intervalo de camposicién y
ademas se encuentran entre las presiones de vapor de los
componentes puros. La forma que adquieren 1los puntos de burbuja
experimentales es similar al comportamientn presentado por el
sistema (x1)Benceno + (1—x1)Sulfolano y el sistema (x1)Tolueno +
(1-x1) Sulfolanao.

En la composicién de 2.55 en adelante los puntos de burbuja
se van incrementando de manera convexa conforme se incrementa la
composicidén del p—-xileno, como consecuencia de las fuarzac de
atraccion entre las moléculas de p—rileno. En la disminucison de la
composicién del p-xileno por abajo de £.55 los puntos de burbuja
disminuyen de manera céncava.

Este sistema presenta desviaciones positivas con respecto a
la ley de Racult y presenta la misma problematica que el sistema
{(x1)Benceno + (1-x2)Sulfolano, ya que en la regién de baja
contentracidn del p—xileno se comporta muy inestablemente conforme

nos acercamos a la presidn de vapor del Sulfolano, ya “e nNno se
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mantuvo constante la temperatura no permitiendo el equilibrio
termodinamico por lo cual no fue posible medir en la regidén de
baja concentracién de p-xileno.

En las figs. 4.23, 4.24 y 4.25 se tienen los datos P-T-x-y
experimentales del sistema (xs)p-xileno + (1—-x1)Sulfolano a
353.15, 363.15 y 373.15 K. respectivamente. En 1las figuras se
aprecian los puntos de burbuja y puntos de rocio de los tres
sistemas. Nuevamente las composiciones de la fase vapor son muy
cercanas a la del p—xileno, como consecuencia de la presién de
vapor tan baja del Sulfolano. La abertura que se forma entre los
puntos de rocfo y de burbuja es bastante amplia debido al tipo de

interaccicnes moleculares entre los componentes.

En las figs. 4.25, 4.26 y 4.27 se graticd ys Vs x1 en las
cuales es mids apreciable la composicién en equilibrio de 1la fase

vapor con la fase liguida.

Las técnicas empleadas para la determinacién experimental del
equilibric ligquido-vapor nos permite obtener datos P-T-x-y, con
los datos P-T—x es suficiente para definir tersodinamicasente el
sistema y la composicién de la fase vapor (y) puede ser chtenida y
comparada con la composicion de la fase vapor experimental
dandonos un criterio de confiabilidad de los datos.

£1 método que se utilize para determinar la composicion de
la fase vapor fue el método de Barker que es un procedimiento
basado en el método  de minimos cuadrados para calcular
coeficientes de actividad, as{ como presiones parciales, presién
total y la composicidn de la fase vapor a partir de datos
experimentales P-x isotérmicos. Es un wmétodo de aproximaciones
succesivas por modio de la cual s5& wminimiza las variaciones entre
Pexp—Pcal de todos los datos experimentales.

Para la aplicacien del método de Barker, es necesario
disponer de 1los volumenes molares liquidos y el segundo
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coeficiente virial, por lo cual se requiere de pariametros de

los

componentes puros utiles en las correlaciones para ochtener estos.

DIAGRAMA DE FLUJO DEL METODO DE BARKER
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Tabla 9 Parametros de los componentes para el calculo de
volumenes molares y segundo coeficiente viriall

Parametros Sulfolano Tolueno Benceno P—xilanc
Presién critica (atm) Pc 48.467 A48.20 48,98 34,465
Temperatura critica (K) Te 849.54 591.79 562.16 616,26
Factor de compresibilidad

critico (Zc) 2.283 B.2622 0.276 2.259
Radio medio de giro (RD) . 602 3.443 3.004 3.796
Moasento dipolar (DMU) 4.810 9.36 2.09 8. 00
Parametro de asociacion (ETA) 1.869 8.80 2.00 .90
lPr-ausnitz J. M., éAnderson T. F.,0'Connell J.P. “Computer

calculations for multicomponent vapor-liquid and liquid-ligquid
aquilibria. Prentice-Hall, Inc. 1980, 145-178
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Calculo del sequndo coeficiente virial 'y volumen molar
liquido para el sistema (xs)Tolueno + (sa-xs)Sulfolano.

cm./mol em® mol
Temperatura /7 K V‘ \.'z B“ Bzz Bn
353. 15 111.968 88.642 -1453.57 -64630.86 -1560.76
363.15 112,393 89.207 -1346.30 ~58469.89 —1445.99
373.15 113.7979 8%.793 -—1258.35 -5221.27 -1343.22

Presién de saturacién del Tolueno y Sulfolano.

Temperatura / K Tolueno / Pa Sulfolano / Pa
353.15 39044.9 35.9
353.15 54287.9 72.3
373.15 74556.0 139.2

Calculo del sequndo coeficiente virial y volumen molar
liquido para el sistema (x1)Benceno + {1—xi1)Sulfolano.

cm®smol em . mol
Temperatura / K Vl V’ B“ Bzz B’z
343.15 97.898 £88.081 -1012.06 -7538.72 -—1643.96
353,15 99.144 88.4638 -948.737 ~-44634.464 -1514.05

2El volumen molar del liquido saturado ss calculo por =1 método de

Yen L. .C. y Yoodw 8, B.
-Yen L. C. and Woods S. S.3 Aichs Journal, 12, 19646, 95

sEl calcalo del segundo coeficiente virial para componentes puros

B(11) y para mezclas binarias B{(1J) a la temperatura del sistema
de acuedrdo a Hayden y O’connell.

~ Hayden J., C. and O‘connell J. P. 1Ind. Eng. Chem. Proc. Des.
Dev.,14. 1975, 1209.
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La presién de saturacién del Banceno y Sulfolano.

Temperatura / K Benceno / Pa Sulfolaneo / Pa
343.15 73432.463 16.53
353.15 108696.92 35. 68

Calculo del segundo coeficiente virial y volumen wmolar
liquido para el sistema (x4)p-xileno + (1-x1)Sulfolano.

cm omot em® mat
Taemperatura / K Vi Vz B“ Bzz Bn
353.15 132.587 88,638 -2143.34 -6636.63 —1883.89
363.15 133.979 89.207 -1979.75 -5869.89 —1738.20
373.15 135.495 89.789 -—1819.93 ~-5225.35 -15610.83

La presién de saturacién del p—xileno y Sulfolano.

Temperatura / K p-xileno / Pa Sulfolano / Pa
353.15 15358.34 35.86
363.15 22809.19 78.93
373.15 32z254.55 139.19

tna vez que se tiene lo anterior, se implemento el nétado de
Barker para determinar la composicién en la fase vapor, la presién
total, la energia libre de exceso y los coeficientes de actividad

a partir de datos P-T—x.

Para determinar la energia libre de exceso se utilizan
expresiones de modelos de solucidn los cuales son funcien de
composicién y temperatura el modelo utilizado por Barker
propuesto por Redlich—Kister.

la

es el

B/RT = xioxz [ A + Blxa—x2) + Cixs—x2)>)
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Con esta expresion tambien se obtuvieron los coetficientes de
actividad y la composicién de la fase vapor. En este trabajo otros
wmodelos fueron empleados para ver que modelo representaba mejor
los datos experimentales como son soluciones regulares, margules,
Van Laar, Wilson, NRTL, etc. para determinar los coeficientes de
actividad.

Fredenslunp y ct. al. emplean una metodologia similar a la
propuesta por Barker para determinar los coeficientes de actividad
utilizando las expresione 3 del capitulo 1 y empleando polinomios
ortogonales (polinomios de Legendre) para obtener la energia libre
de exceso

= x4 % (2 — x4) zak- Ler (x0 k= Ot ..n

Lk(xx) = {(25?—1) (Z;u—l)Lk_’(xl)—(k—I)Lk_z()u)}lk

L°(m) = 1 3
L‘(xn = 2%1-1
Ltxa) = &otxa®™ xa + 1/8)
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Tabla 19 Modelos de solucion empleados para la correlacidn de 1los
coeficientes de actividad para el sistema :
{x1) Bencena + (i~x1)Sulfolano a 343.15 K

Modelo de ap/ Pa ay Parametraos
solucidn
Solucién
Regular 26467.69 g.801 A= 1.112456
Margules 11R5.73 f.001 Am= 1.41205

ﬁ‘2= #.564365

Redlich-Kister 472.72 9.081 A = 1.09727
B = 8.27474
C = 9.310866

Solucién Regular

{segun expansion 2842.83 P.0801 A = P.96493

inversa de Redlich-

Kister).

Tipo Van Laar 7981.52 2.981 A=‘= 1.57875

(Segun expansién

inversa de Redlich- A= 3.77604

Kister).

Expansidn invarsa 432.94 2.991 A = B.93579

de Redlich-Kister B = - 9.24865
€ =-0.13218
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Tabla 18 Fodelos de solucién empleados para la correlacién de .los
coeficientes de actividad para el sistema :
(x1) Benceno <+ (1+~¥1)Sulfolano a 343.15 K(Continuacidn)

Modelo de ap/ Pa o, Parametros
solucisn
Wilson S41.16 B.0601 Gﬂ= 1.01197

Gn= 2.1771%9

NRTL. Tea ™
T =
a1
2 =
Polinomios a =
ortogonales . a =
(L.LEGENDRE) a_ =

El mod@lo que mejor ajusta los datos experimgentales es:
Expansidén inversa de Redlich-kister con 3 parisetros.

Para detersinar la composicidn de la fTase vapor (y‘) a partir
del método de Barker y @1 método propuesto por Fredenslund fue
necesario hacer correciones de no idealidad tanto de la fase vapor
como la tfase liquida. Para la fase vapor se empleo la ecuacidén de
estado Virial propuesta por Hayden y 0'connel1®®, La fase liquida
se corrigio calculando los coeficientes de actividad a partir de
algun modelo de solucién. Los modelos propuastos se muestran en la
tabla 20 . Como puede apreciarse los modelos de solucidén de 1 y 2
parametros como son solucién regqular, Marqgules, Tipo Van Laar,
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Wilson, no son muy adecuados para describir este tipe de sistemas
binarios (hidrocarburo aromatico / disolvente polar). En cambio
los modelos de solucién con 3 parametros (Redlich-Kister, inversa
de Redlich-Kister, NRTL y Polinomios Ortogonales (LEGENDRE),
parecen ser muy adecuados para representar este tipo de sistemas
no ideales, como se aprecia en la disminucién de 1la desviacidn
estandar en presién . Y el modelo que mejor ajusta los datos es la
expansién inversa de Redlich-kister.
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TABLA 11 COEFICIENTES DE ACTIVIDAD Y ENERGIA LIBRE DE OBBS DE
EXCESO PARA EL SISTEMA:

(XDBENCENO + (1-XDSULFOLANO A 34315 K

NO. X1 GAMA1 GAMAZ  CEXC(JOULE/MOL)
1 0.00 259 100 0.00
2 0.06 232 1.00 153.81
3 0.12 211 1.01 289.03
4 0.18 194 1.03 406.95
5 0.24 1.80 1.05 50849
6 0.30 169 1.07 594.23
7 0.36 1.59 1.11 664 .44
8 042 150 1.15 719.02
9 048 143 1.20 757.51
10 0.54 1.36 1.26 77897
11 0.60 129 1.35 78192
12 0.66 123 146 764.14
13 0.72 1.18 162 72242
14 0.78 112 1.86 652.13
15 0.84 1.08 224 546.59
16 090 104 291 39594
17 0.94 1.01 368 263.32
18 1.00 100 6.06 0.00

El modelo utilizado fue la expansién inversa de Redlich-—
Kister.
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COEFICIENTES DE RCTIVIDAD

31

(X1)BENCENO + (1-X1)SULFOLANO A 343.15 K

0o 02 T304 05 06 07 05 07 10
COMPOSICION / X1

Curva de lus coeficientes de actividad catculada par =1
métoda de Barker utilizand:s el sodeloc de soluacidn  ca

la esparzidn  inver z:a oe

parametros para el

{1~%1)8ul “.lanc a 343.15 K.
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ENERGIA LIBRE DE EXCESO JDUE/MOL

{X1)BERCENG + (1-X1)SULFOLAND R 343.15 X

=]
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s " " s . L 2 1 s
%.0 61 02 03 04 05 08 07 08 08 10
COMPOSICION / Xt

Curva de la energla libre de Gibbsl de excest calculada
por el método de Barker utilizande el mocdeln de
solucidn de la expansidn invarsa de Tedlich-Hister
con tres parametros para el sistema (xs)Bencenc +
(2-x%2)Sulfolanc a Z243.15 K.
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Tabla ' 12 Modelos de solucién para la correlacidn de los
coeficientes de actividad para el sistema :
(x1)Benceno + {1-x1)Sulfolano a 353.15 K
Modelo de ap/ Pa o, Parametros
solucien
Solucién
Regular 4514.88 0.002 A =1.11799
Margules 1492, 21 6.662 Az‘=ﬂ. 95200
A _=0.45175
12
Redlich-Kister 586.586 2.082 A = 1.84201
B = 9.33942
C = 8.31796
Solucidén Regular
(sequn e:xpansion 5882, 09 ©.002 A = 9.99481
inversa de Redlich-
Kister).
Tipo Van Laar 668.37 2.002 A, = 1.91786

{Segun expansicn
inversa de Redlich-
Kister).

Expansion inversa 431.81 0.992
de Redlich-Kister

7

as

A = — 9.42005
1z

A = 8.99379
B = -98.35519

c

-2.109117



Tabla 12 Modelos de solucién empleados para la correlacién de
los coeticientes de actividad para el sistema @
(x1) Benceno + (s~x4)Sulfolano a 3I53.15 K(Continuacien)

tiodelo de °p/ Pa o Parametros
solucisn

Wilson z - 6 _=.1.18454
: 12
Gz;= 3. 13598
NRTL L Bes.es T pleez 2 = 2.8144D
2 T B.69981
= 9.23999
12
Polinomios 489. 40 @.902 a, = 1.18918
ortogonales a = B, 32669
(LEGENDRE) a_ = 8.23294

El modelo que mejor ajusta los datos experimentales es:
Expansisén inversa de Redlich—-kister

Nuevamente en este sistema a 353.15 K el modelo que mejor
ajusta los datos experimentales @5 la expansién inversa de Redlich
- Kister con tres parametros dando una desviacidn en presién de
431.69 Pa como se aprecia en la Tabla 12. Los modelos gue
presentan mayor desviacién son los modelos de uneo v dos
parametros.
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TABLA 13 COEFICIENTES DE ACTIVIDAD Y ENERGIA LIBRE DE GIBSS DE
EXCESO PARA EL SISTEMA :

CXDBENCENO + (1-XDSULFOLANO A 35315 X

NO. X1 GAMA1 GAMAZ GEXCCJOULE/MOL)
1 0.00 223 1.00 0.00
2 0.06 208 100 13485
3 0.12 195 1.01 25724
4 0.18 1.84 1.02 367.36
5 024 1.74 1.03 46523
6 0.30 165 1.05 550.67
7 0.36 - 157 108 623.30
8 042 1.50 1.11 68245
9 048 143 1.16 727.18
10 0.54 1.36 122 755.99
11 0.60 1.30 129 767.01
12 0.66 1.24 1.40 757.51
13 0.72 1.19 1.55 72368
14 0.78 1.13 1.79 660.20
15 0.84 1.08 217 559.35
16 0.90 1.04 287 409.76
17 094 1.02 3.71 27468
18 1.00 100 643 0.00

El modelo utilizado fue la expansidén inversa de Redlich-
Kister.
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(XIjBEKENﬂ + (1-X1ISULFDLAND- A 363.16 K

(DEFICIENTES OE RCTIVIDRD

u I 1 L . L L L 2
00 o) 02 03°04 05 08 G7 U8 08 16
COMPOSICION / X1

fig. 4.33 Curva de los coeficientes de actividad calculada por el
método de Barker utilizando el modelo de solucién de la
expansién inversa de Redlich-Kister con tres parametros
para el sistema {x1)Benceno + (a-xa)Sulfolano a
353.15 K.
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CX1BENCEND + C1-X1)SULFOLANO A 353.15 K

ENERGIA LIBRE DE EXCESD JOULE/MOL

R T R TR TR A TR
COMPOSICION / X1

fig. 4.34 Curva de la energia libre de Gibbs de exceso calculada
por el método de Barker utilizando el modelo de
solucién de 1la expansién inversa de Redlich-Kister
con tres parametros para el sistema (xi1)Benceno +
{1-xs)Sulfolano a 353.15 K.
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fig.

ENERGIA LIBRE DE EXCESD

4.35

CCMPOSICICON /

Curva de la cnergia libre de Gibbs de exceso

per el método de Barker
(xs)Benceno + (s-xs)Sulfolano.
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(X1)BENCEND + (1-X1)SULFOLAND At 343.16.K

8 2 8
o’

- B
L
o

>

DELTA DE PRESION / PA

R

e TR TR T ST T
COMPTESICION / X1

fig. $.36 AP V3., compusicién para el sistema (x1)Bencenc t
(a=x2l3ulfolano a 343.15 K, Utilizando el métodos de

Barker.
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(X1BENCEND + (1-X1ISULFOLAND R 363.15 K

}/A ‘( P"\ ’\}\& A
\'
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DELTA DE PRESION / PR

00 0 02 ) 04 05 06 0 03 08 10

CCMPOSICION /X0

fig. 4.37 AF Vs composicidén para el sistema (ia)BEnceno +
(1-x2)SBulfolano a 353.15 K Utilizande el” métazdo ge
Barker.
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OXDBENCENO + (1-XDSULFOLANO

En las figs. 4.31 y 4.33 se tienen graficados los
coeticientes de actividad obtenidos del sistema (xi1)Benceno +
ts~x1)Gulfolano a 343.15 K y 352.15 K como se aprecia en estas
graficas el gcistema ®% una mezcla asimetrica ya que el valor del
coeficiente de actividad a dilucien infinita del benceno es de
2.59 y de 6.088 para ol Sulfolano a 343.15 ¥ y de 2.23 para Benceno
y 4.43 para Sulfolano a 353.15 K.

En las figs. 4.32 y 4.34 se tienen graficadas la energla
libre de Gibbs de exceso calculada por el método de Barker
utilizando como wmodelo de solucién la expansién  inversa de
Redlich—Kister que @s funcién de la temperatura y la composicion
de los componentes.

Las constantes empleadas fueron de tres las cuales fueron las
mas adecuadas para representar este tipo de sistemas. Las
desviaciones de la solucién ideal son apreciablemente grandas con
valores positivas de la energia libre de Gibbs de exceso 1o cual
nos representa la complejidad molecular de la solucidén. Existe una
repulsién entre los caomponentes del Sulfolano y Bencenoc y una
atraccidn entre las moleculas de un misao componente, aumentandc
la tendencia hacia la inmiscibilidad.

En la fig. 4.35 se aprecia que la encergia libre de Gibbs no
cambia drasticamente con cambios con temperatura y que disainuye
al aumentar la tesperatura ademas de que es una curva asipetrica
cuyo valor miximo se encuentra entre .55 y £.65 en cosposicien.

Por Gltimo en las figs. 4.36 y 4.37 se grafica la AP Vs, Ra
an la cual se puede apreciar gue la diferencia entre la Poxp menos

la Pca con el método de Barker de la mayoria de los puntos caen

\!
dentro de la desviacién estandar global obtenida.
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Tabla 14 Modelos de solucién para la correlacidén de los coeficientes

de actividad para el

sistema :

(%4)Tolueno + (s—xs)Sulfolano a 353.15 K

Modelo de a;/?a o; Parametros

solucion

Solucién

Regular 1187.52 @.802 A = 1.58342

Margulas 640.35 9.902 Aaﬂ 1.78940
Anﬂ 1.27638

Redlich-Kictor 3I74. 608 9.892 f® = 1.5792%
B = 9.23252
C = 9.243592

Solucion Regular

{segun expansién 1255.29 9.002 A = B.650464

inversa de Redlich-—

Kister).

Tipo Van tLaar 567.59 0.002 ﬁu- 1.84832

(Segun expansidn

inversa de Redlich- A= 1.31862

Kister),

Expansién inversa 376.87 2.902 A = B.63658

de Redlich-Kister
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Tabla 14 Modelos de solucién para la correlacidén de los
coeficientes de actividad para el sistema :
{xs) Tolueno + (1—xa1)Sulfolano a 3I53.15 K(Continuacién)

Modelo de aP/ Pa o, Parametros
solucisn
Wilson 492.36 9.602 G:z= 3.,53824
Gn= 3.19511
NRTL S51.86 9.4:92 Ta = 1.48798
20 = 3.19249
2 = 0.23999
Polinomios 147.934 9. 0832 a, = 1.61388
ortogonales a, = B.30619
(LEGENDRE} = ©.18085

El modelo que mejor ajusta los datos experimentales es:

Polinomios Ortogonales (Legendre) con tres parametros

En este sistema el modelo gue mejor reoresentoc los datos
experimentales fue el de polinomics ortogonales (Legendre) cor
tres parametros dando una desviacién en presién de 147.934 Pa como
se aprecia en la tabla 14. Los modelos aue wm2jor representan a

este sistema sagn acuellos gue concstan de tres parametros.
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TABLA 15 COEFICIENTES DE ACTIVIDAD Y ENERGIA LIBRE DE OIBBS DE
EXCESO PARA EL SISTEMA :

DTOLUENO + (1-X1SULFOLANO A 35315 K

NO. X1 GAMA1 GAMA2 GEXCC(JOULE/MOL)
1 0.000 4431 1.000 0.00
2 0.060 3.581 1007 24245
3 0.120 3.008 1.024 448.78
4 0.180 2.605 1.050 62345
5 0.240 2309 1.084 769.89
6 0.300 2083 1.126 890.58
7 0.360 . 1902 1178 986.97
8 0420 1.751 1242 1059.55
9 0.480 1620 1323 1107.80
10 0.540 1504 1430 1130.22
1 0.600 1.398 1576 1124.32
12 0.660 1.302 1779 1086.60
13 0.720 1216 2072 1012.59
14 0.780 1.141 2508 896.82
15 0840 1.079 3.183 73283
16 0.800 1.033 4276 513.17
17 0.940 1012 5402 33168
18 1.000 1.000 8174 0.00

El modelo utilizado fue polinomios ortogonales (Legendre)

con tres parametros.
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. (X1)TOLUEND + (1-X1)SULFOLAND A 363.15 K
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COMPOSICION 7 X1
fig. 4.38

Curva de los coeficientes de actividad calculada por =1
meétods de Fredensiung utilizande el medels co solucidn
de Polinomics Ortogonales ‘Legendre? 212 tres
par ametraos para el sistema (x1)Toluena +

(s—xa)Sulfolanc a 3T3.15 K.
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fig.

ENERBIA LIBRE DE BXLESD
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(XYITOLUEND + (i-X1)SULFOLARG A 363.15 K
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Curva de la energia libre de Gibbs de esdzess zaleculada
por 21 método de Fredenslund utilizande el modelo de
zolucién de Polinamios Ortcaonales (Legendre) cam  trasg
par d&metros para el sistama (k1 Tolueno +
(1~x)Eul folana a 553.15 K.
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Tabla 16 Modelos de solucién para correlacidén de;ios,:oeficientes

de actividad para el SRR
(21)Tolueno + (1—x1)Sulfolano a 363.15.K

sistema :

Modelo de ap/ fa .Parametros
solucisén =
Solucién SSEN
Regular 2572, 92 A= 1. 43034
Margules S566.09 2 1.791561
- A = 0.93687
; 12
Redlich-Kister 436.907 b.eez A= 1.37945
e B = 9.39338
C=0.11138
Solucién Regular
{segun expansién 3129. 64 0. 0802 A= B.79506
inversa de Redlich-
Kister).
Tipo Van Laar I792.49 9.092 A“= 1.914620
{(Segun expansién . i
inversa de Redlich- Aﬂ= 1.87238
Kister),
Expansién inversa 433.98 9.002 A = B.72650
de Redlich-Kister B = - 8.200114
C=- 0.01051
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Tabla 16 Modelos de solucién para :orrglacjéﬁ_dé:;ps,cogfgéientes
de actividad para el sistema : . S :
(1) Tolueno + (4~x4)Sulfolano-a 3463.15:-K(con

Modelo de o/ Par ay—}
solucién - T
Wilson 435.11 BN N-T - JEN 5,.= 873258
5,,= £.15831
NRTL 389.17 9.982 T, = 2.13505
= - 6.21975
21
a_ = 9.23999
12
Polinomios 368.823 2.002 a, = 1.40939
ortogonales a = 8.38016
(LEGENDRE) a, = 9.13331

El modelo que mejor ajusta los datos experimentales es:

Polinomios Ortogonales {(Legendre) con tres parametros

Este sistema a 363.15 K estuvo bien representada por el
modelo de polinomios ortogonales (Legendre) con tres parametros
comp se aprecia en la tabla 16 donde este modelo da una desviacién
estandar en presién de 368.823 Pa.
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TABLA 17 COEFICIENTES DE ACTIVIDAD Y
EXCESO PARA EL SISTEMA :

ENERGIA LUIBRE DE 0BBS DE

(XDTOLUENO + (1-XDSULFOLANO A 36315 K

NO. X1 GAMA1 GAMAZ GEXCCJOULE/MOLD
1 0.000 3.198 1.000 0.00
2 0.060 2803 1.004 198.05
3 0.120 2509 1015 37281
4 0.180 2281 1.032 526.45
5 0240 2097 1.056 660.37
6 0.300 1942 1.086 77522
7 0.360 1807 1.125 87091
8 0.420 1686 1.176 946.59
9 0.480 1574 1244 100067
10 0.540 1469 1.337 1030.79
11 0.600 1.373 1464 103386
12 0660 1283 1643 1006.02
13 0.720 1202 1899 84267
14 0.780 1132 2277 838.46
15 0.840 1074 2852 687.28
16 0.900 1.031 3.759 482.28
17 0.940 1011 4670 311.98
18 1.000 1.000 6841 0.00

El modelo utilizado fue polinomios ortogonales (Legendre)

con tres parametros.
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COEFICIENTES DE RCTIVIDAD

fig. 4.40

(XI)TOLUEND + (1-X1)SULFOLAKO A J363.16 K

ol o
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COMPOSICION 7 X1
Curva de los coerfi-:i—e:;esi cl_; aztividad calculada por el
método de Fredenslund utilizandc el modelo de solucién
de Poelincmios Ortogonal es (Leger~ - | =on tres
parametros para el sistema (x1)Tolueno +

(2-x1)Sul felana a 3E3.1S ¥,
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fig.

4. 41
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Curva de 1a énergla libre ﬁe‘Gibbs de excesa célculada

pxr el método de Fredensiund utilizande el meods=lc de
sclucidn de Palinemios Jrtogenales (Legendre® c:n tres
parametros para el siztema (wad Tz lueno +

(1-wglSul folanx a 362.15 K.
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Tabla 18 Modelos de solucién para la correlacién de los
coeficientes de actividad para el sistema :
{x1) Tolueno + (1-x1)Sulfolano a 373.15 K

Modelo de ap/ Pa ay Parametros

solucién

Solucién

Regular 3952.087 8.095 A = 1.48144
Margules 1329.22 9.0805 An= 1.78900

A = 1.,16554
2z

Redlich-Kister 4462.59 2.035 A = 1.48264
B = 9.31928
C = 9.27923

Solucién Regular
(segun expansién 3373.98 2.904 A = 9.71753
inversa de Redlich-

Kister).

Tipo Van Laar 1863.53 8.8a5 A=‘= 1.87771
(Segun expansion -

inversa de Redlich- A‘2= 1.29354
Kister).

Expansién inversa 612.20 B8.095 A = 0.467730
de Redlich-Kister B = —9.149190

C = —9.08489

116



Tabla 1B Modelos  de ‘solucién para la correlacidn de los
coeficientes de actividad para el sistema :
(x1) Tolueno + (1—x1)Sulfolanoc a 373.15 K(Continuacidén)

Modelo de ap/ Pa ay Parametros
soclucién
Wilson 728.84 2.095 G;z= 8.64373

G,= B.16457

NRTL 974.92 2. 605 Tz = 1.67714
21 = 9.27520
2 = 0.3399
Polinomios 469.35 O. 805 a, = 1.52830
ortogonales a, = 29.33269
(LEGENDRE) . a_ = 0.2254%9

E]1 modelo que mejor ajusta los datos experimentales es:

Polinomios ortogonales{lLegendre) con 3 parametros

Para este sistema, de los modelos que se emplearon el que
mejor ajusto a los datos experimentales es el de Polinomios
Ortogonales (Legendre) que presenta una desviacion estandar de
499.35 Pa.
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SISTEMA (XNTOLUENO + (1-XDSULFOLANO

En las figs. 4.38, 4.49 y 4.42 estan graficados los
coeficientes de actividad del sistema (1) Tolueno +
{s—-xe)Sulfolano a 353.15 K, 363.15 K y 3I73.15 K. Nuevamente se
trata de una mezcla asimetrica cuyos valores de los coeficientes
de actividad a dilucién infinita son de 4.4366,3.1986 y 4.1087
para el benceno y de 8.1737,6.8495 y 7.9923 para el sulfolano a

las respectivas temperaturas.

En las figs. 4.39, 4.41 y 4.43 se tiene graficadas la energia
libre de Gibbs de exceso calculado con el método de Fredenslund
utilizando la expansién de polinomios ortogonales (Legendre). Las
constantes empleadas fueron de tres, las cuales presentaron una
menor desviacién en presién y composicién de la fase vapor.
Nuevamente las desviaciones de la solucién son apreciablemente
grandes con valores positivos de la energia libre de Gibhs de

exceso representado la complejidad de la solucién.

En la fig 4.44 se aprecia que la energia libre de Gibbs no
cambia drasticamente con la temperatura, pero en la fig 4.49 se
observa que esta disminuyo a 1942 Joule/mol a la temperatura de
JI6T.15 K.

Por «ltimo en las figs. 4.45,4.45 y 4.47 se grafica la &P Vs
%1 en la cual se aprecia gue la diferencia entre la P.np menos 1a
P=°L con el método de Fredenslund de 1la mayoria de los puntos
experimentales caen dentro de la desviacion estandar obtenida para

cada sistema.
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TABLA 19 COEFICIENTES DE ACTIVIDAD Y ENERGIA LISBRE DE GEBS DE
EXCESO PARA EL SISTEMA :

XDTOLUENO + (1-XDSULFOLANO A 373.15 K

NO. X1 GAMA1 GAMA2 GEXC(JOULE/MOL)
1 0.000 4,108 1000 6.00
2 0.060 3.283 1.007 24089
3 0.120 2.751 1.024 44230
4 0.180 2.392 1.049 610.47
5 0.240 2139 1.081 750.35
6 0.300 1953 1.118 865.58
7 0.360 .1.807 1.162 95847
8 ‘0.420 1685 1215 1030.06
9 0.480 1.578 1283 1080.06
10 0.540 1.480 1370 1106.88
11 0.600 1388 1493 110764
12 0.660 1.300 1.669 1078.13
13 0.720 1219 1.928 101285
14 0.780 1.146 2.325 904.99
15 0840 1.083 2957 74643
16 0.900 1.035 4013 527.76
17 0.940 1013 5.132 343.34
18 1.000 1.000 7.992 0.00

El modelo utilizado fue polinomios ortogonales (Legendre)

con tres parametros.
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Curva de los coeficientes de actividad calculada por el
método de Fredesslund utilicands el modelo de  eclucidn
de Prlinomics Or togonales (l.egendred zon tres
par &metros para el - sistema (x1d Toluens +
(a-xSul folanc a 373.1% .
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C‘u‘rva de la énergia l'ibre de Gibbs de exceso zalcul ada
por el método de Fredensiund utili-ando el modela  de
solucién de Polinomios (rtogonales (Legerndr2) con tres
parametros para el sistema (x4 Toluena +
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fig. 4.94 Curva de la energia libre de Gibbs de ecwceso
Por ‘el método de Fredenslund para los
(xa)Tolueno + (1-x1)Sulfolano.
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CX1)TOLUEND + €1-X1)SULFOLAND R 363.15 K
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fig. 4.45 AP Vs. composicién para el sistema (xs)Tolueno +
(21— x1)Sulfolanc a 353,15 K. Utilizando o1 metode de
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(X1)TOLUEND + (1-XIISULFOLAND R 363.15 K
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fig. 4.46 &P Vs. compesicién para el sistema (x0)Tolueno +
(1~ x1)Sul folano a 363.15 K. Utilizrandos el meétcdo de
Fredenslund.
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fig. 4.47 AP vs. co}npcsicién para el sistema <(xa)Tolueno +
(2= x4dSul folana a 373.15 K. Utilizande o1 métado de
Fredenslund.
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Tabla 280 Modelos de solucién para la correlacién de los

coeficientes de actividad para el sistema

(idp—xileno + (1-xi1)Sulfolano a 353.15 K

Modelo de ap/ Pa oy ~ Parametros -

solucién - LT

Solucién e

Reqular 758.84 2.002 1.884439

Margules 344,13 9,802 z"= 2.16238
FU=1, 37743

Redlich-Kister 182.88 |.0.092 A.= 1.8787%9
B = ©.26554
C = ¢.37408

Solucién Regular

{segun expansién 875.06 . B.802 A = @#.56534

inversa de Redlich-

Kister).

Tipo Van Laar 294.6 0.962 A_ = .568%9

(Segun expansién

inversa de Redlich-— FI’2= - 9.1122b

Rister).

Expansisén inversa 144.2 ©.002 A = $§.53780

de Redlich-Kister

o
[}

- B.87822
C = - 9.098657



Tabla 20 Modelos de solucidn para la correlacién i de: ” log

coeficientes de actividad para el sistema :

(x1)p—xileno + (s-x1)Sulfolano a 353.15 K(Cnnﬁinqaaioh)

Modelo de o,/ Pa
solucisn
Nilsnn R 124.77
08.16948
NRTL 274,40 e T = 2709939
o RNt Tio= @.21430
. . 24
a_ = @8.219599
12
Polinomios 123,62 0. 992 a, = 1.92947
ortogonales . a, = g.2599@
(LEGENDRE) a, = 0.29214

El modelo que mejor ajusta los datos eiperimentales es:
Folinomios Ortogonales (Legendrel), con I parametros

Como se aprecia en la tabla 280 de los modelos gque se
emplearan para ajustar los datos experimentales, el aue mejor
ajusta es el modelo de Polinomios Ortogonales el cual presenta una
menor desviacién en presién de 123.616 Pa utilizando solamente
tres parametros. Nuevamente 1los modelos con  tres parametros
presentan una mepor desviacién ogue los modelos con uno Yy  dos
parametros.
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TABLA 21 COEFICIENTES DE ACTIVIDAD Y ENERGIA LIBRE DE GIBES DE
EXCESO PARA EL SISTEMA :

(XDP-XILENO + (1-XDSULFOLANO A 35315 K

NO. X1 GAMA1 GAMA2 GEXCCJOULE/MOL)
1 0.000 7.119 1.000 0.00
2 0.060 5051 1010 313.75
3 0.120 3852 1.038 570.29
4 0.180 3.110 1.077 77862
5 0240 2627 1.126 946.11
6 0.300 2294 1.184 1078.58
7 0.360 2052 1251 1180.18
8 0.420 1.329 1.329 1253.50
9 0480 1712 1426 129949
10 0540 1581 1.550 1317.53
11 0.600 1462 17148 1305.36
12 0660 1.355 1.958 1259.14
13 0.720 1.257 2316 1173.40
14 0780 1.169 2874 104 1,09
15 0840 1.097 3.790 853.52
16 0800 1.041 5.389 60043
17 0.940 1.015 7.162 389.50
18 1.000 1.000 11.971 0.00

El modelo utilizado fue polinomios ortogonales (Legendre)

Gcon tres parametros.
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'fig. 4.48 Curva de los coeficientes de actividad calculada por el
método de Fredenslund utilizando el modelo de solucién
de Polinomics Ortogonales (Legendrel cen tres
parametros para el sistema (xg)p-xileno +
(1~%1)8ul folano a 383.15 K.
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fig.
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Curva de la energia libre de exceso calculada por el
métcdo de Fredenslund utilirandc el modelo de solucidn
de Polinamios Ortagonales ‘Legendre? Ton tres
parametraos para el zistema (xp-xilena +
{1—-%1)8ul folano a 353.15 K.
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Tabla 22 Modelas

(x1)p-xikeno + (1—xs2)Sulfolano a 363.15 K

solucién para la

correlacien de los
coeficientes de actividad para el sistema

Modelo de oP/F'a ay Parametros

solucién

Solucien

Regular 839.24 2.004 A = 1.75048

Margules 328.23 2. 804 Az:= 1.99578
A= 1.46345

Redlich-Kister 181.54 ©.404 A = 1.76056
B = £.20034
C = (4.20374

Solucién Regular

(segun expansidén B891.49 9.e04 A = B,.58566

inversa de Redlich-

Kister).

Tipo Van Laar 282.86 2.004 Au= 2.04484

{Segun aexpansién

inversa de Redlich- Au= 1.58175

Kister).

Expansién inversa 154.32 2.0804 A = 9.56992

de Redlich-Kister
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Tabla 22 Modelos de solucién para la caorrelacién de los
coeficientes de actividad para el sistema :
(x1)p-xileno + (s1—xs)Sulfolano a 363.15 K(Continuacion)

Modelo de aP/Pa o, Parametros
solucion :
Wilson 133.13 ¢.8904 6= ©.44231

Gz;= 9. 1553083

NRTL 260.50 2.094 T2 = O. 17444

Tay = B.36764

o, = 9.23999

Polinomios -245.28 B.804 a, = 1.73889
ortogonales a = B.26587
(LEGENDRE) a, = ©.12911

El modelo que mejor ajusta los datos experimentales est
Wilson

E1 modelo que mejor ajusta los datos experimentales es el de
Wilson, con una desviacién en presién de 133.13 Pa empleando dos
parametros y a excepcién de este modelo, los modelos de tres
parametros son los gue presentan una menor desviacién en presién

con respecto a los modelos de uno o dos parametros.



TABLA 23 COEFICIENTES DE ACTIVIDAD Y ENERGIA LIBRE DE GIBBS

EXCESO PARA EL SISTEMA :

XDP-XILENO + (1-XDSULFOLANO A 36315 K

NO. X1 GAMA1 GAMA2 GEXCC(JOULE/MOL)
1 0.000 526 1.00 0.00
2 0.060 4.32 1.01 282.18
3 0.120 362 1.02 52847
4 0.180 3.09 1.05 74049
s 0.240 268 1.09 919.40
6 0.300 2.36 1.15 1065.92
7 0.360 2.09 122 1180.39
8 0.420 1.88 1.30 1262.79
9 0.480 1.70 141 1312.68
10 0.540 155 1.56 1329.19
kR 0.600 143 1.74 131094
12 0.560 .32 .88 1255.90
13 0.720 123 233 1161.17
14 0.780 1.15 282 1022.62
15 0.840 1.09 3.59 83427
18 0800 1.04 4.90 587.10
17 0.940 1.02 6.41 38281
18 1.000 1.00 1125 0.00

E! modelo utilizadpo fue el de Wilson.
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Curva de los coeficientes de actividad calculada por el

método de Barker utilizando @1 modelo de solucidn de

Hilson con dos paraAmetros para el sistema (x1)p-xileno

+ (4-x1)Sulfolano a 363.15 K.
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(X1)P-XILEND + (1-X1)SULFOLAND R 363.15 K
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fig. 4.51 Curva de la energia libre de Gibbs de exceso calculada
por el método de Barker utilizando el modeleo de
solucien de Wilson con dos parametros para el sistema
(x4Ip—xileno + (1~x4)Sulfolano a 363.15 K.
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Tabla 24 Modelos de solucién para la correlacién de los
coeficientes de actividad para el sistema :
{(xe)p-xilenn + (s1—xs)Sulfolano a T73.15 K

Modelo de a’/Pa o, Parametros

solucién

Solucién e R .

Regular 1117.34 3.086 A = 1.724431

Margules 579.35 0.906 A= 1.93972
A = 1.463B&

12
Redlich-Kister 282.37 2.98056 A = 1.734688

B = (3.22921
C = 9.24859

Solucién Regular
{sequn expansién 1182.45 T B.086 A = 1,.59384

inversa de Redlich-

Kister).

Tipo VYan Laar 522.35 2.006 An= 1.97634
{Segun expansién

inversa de Redlich-— Au= 1.49574
Kister).

Expansién inversa 243.92 3.008 A= B8.57740
de Redlich-Kister P = - @.87474

C = - 8.07262
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Tabla 24 Modelos de solucién para la correlacién de los
coeficientes de actividad para el sistema :

{(xt)p=-xileno + (s-x1)Sulfolano a 373.15 K(Continuacién)

Modelo de op/Pa “, FParametros
solucien
Wilson 244.78 8. 094 G _= ©0.44598

12

G, = 9.16928
21

NRTL 485.93 0.086 7‘2 = 1.56366
T = 9.3°9152

21
a = 3,23999

12
fPolinomios 213.80 O, gs a, = 1.75829
ortogonales a, = @2.23115
{LEGENDRE) a, = B.13448

El modelo gue mejor ajusta los datos experimentales es:
Polinomios ortogonales({Legendre), con 3 parametros
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TABLA 2D COEFICIENTES DE ACTIVIDAD Y ENERGIA LIBRE DE GIBBS

EXCESO PARA EL SISTEMA :

XDP-XILENO + (1-XDSULFOLANO A 373.15 K

HNO. X1 GAMA1 GAMAZ2 GEXC(JOULE/MOL)
1 0.000 5.537 0.000 0.00
2 0.060 4283 1.008 29342
3 0.120 3.4865 1.029 54062
4 0.180 2907 1.061 747.06
5 0.240 2510 1.103 917.09
6 0.300 2216 1.155 1054.04
7 0.360 1988 1218 1160.12
8 0.420 1805 1.296 1236.51
9 0.480 1653 1393 1283.30
10 0.540 1.521 1518 129953
11 0.600 1407 1.685 1283.16
12 0660 1.306 1514 123108
13 0.720 1217 2239 1139.13
14 0.780 1.141 2719 1002.06
15 0840 1079 3454 81356
16 0900 1.033 4635 566.26
17 0.940 1012 5.842 © 36460
18 1.000 1.000 8.793 0.00

El modelo utilizado fue polinomi

con tres parametros.

os ortogonales (Legendre)
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Curva de los coeficientes de actividad calculada por el

método de fredenslund utilizando el modelo de
solucién de Polinomios 0Ortogonales (Legendre) coen
tres parametros para el sistema (xg)p-xileno +

(1—x1)Sul folano a 373.15 K.
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£i3. 4.54 Curva de la energia libre de Gibbs de excesos para los
sistemas (xi1)p-xileno + (a-x1)3ulfolano.
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fig. 4.55 AP Vs. composicién para el sistema (x1)p-xilepo +
(3—-x1)Sul folano a 353.15 K. Utilizando el método de
fredenslund.
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AP Vs. composicidén para el sistema (x$)p-xileno +
(1—x1)Sulfolano a 363.15 K. Utilizando el método de
Barker.
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En las +tigs. 4.48, 4.5 y 4.52 estan graficados los
coeficientes de actividad obtenidos del sistema (x1)P-xileno +
{s—x1)Sulfolano a 353.15, 343.15 y 373.15 K respectivamente. A las
temperaturas de 353.15 y 373.15 K ge utilizo como modeloc de
solucisn Polinomios Ortogonales (Legendre), obteniendose un valor
de 7.118 para bencenc y de 8.7925 para Sulfolano a 373.15 K. Pero
a 363.15 K el modelo que mejor ajusto los datos experimentales fue
Wilson dando los valores de 5.26 para benceno y de 11,25 para
Sulfolano.

En las figs. 4.49, 4.51 y 4.53 se tiene graticada la ©nergla
libre de Gibbs de exceso calculada con el método de Barker vy
utilizando como modelo de solucién Wilson a 363.15 K de acuerdo
al método de Barker y utilizando Polinomios ortogonales de
acuerdo a la metodologia de Fredenslup, empleando como wmaximo
nugmero de parametros tres ya que un namero mayor incrementa 1la
desviacidn estandar en presidén a excepcién del modelo de Wilson
que solo emplea dos parametros. E1 comportamiento es el mismo que
de los otros sistemas. Aunque los valores maximos de la energia
libre de Gibbs de exceso es mayor gque para los otros sistemas como
consecuencia de la adicién de dos grupos metil al anillo

aromatico de Benceno.

Por ultimo en las figs. 4.55, 4.56 y 4.57 se grafico &F Vs.
X1 en la cual se puede apreciar que la diferencia entre 1la P“p

menos la Pc de la mayoria de los puntos estan dentro de la

desviacién :lstandar global ocbtenida para cada sistema. Aqul cabe
mencionar que las desviaciones estandar obtenidas son  mucho
menores que para los otros sistemas esto debido a que 1las
presiones de vapor del P-xileno son menores que las respectivas
presiones de vapor de Benceno y Tolueno a las mismas temperaturas
Ademas de que los modelos parecen representar mejor los resultados
experimentales.
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La energla libre de exceso es una medida de la diferencia
entre la magnituz de la oropiedad real y el valor de esta si fuera
ideal es decir ez una medida de la desviacién gque tiene la
solucien real con respecto a la solucién ideal, como censecuencia

del arreglo intermolecular como se menciono en el capitulo 1.

Ajuste de los datos P-T—-x experimentales con la expansion
inversa de Redlich-Kister para obtener la energia liore de exceso

para el sistema (i1)Benceno + (1—x1)Sulfolano.

HETHZ o At o+ BUxa ~ xa) 4 £ (xs - x2)?
8 _rT
Temperatura / K A E cC
345.15 8.935792 ~ @.248653 - 9.132176
353.15 2.993794 - 8.355197 ~ 2.1611729

Ajuste de los datos P-T-x experimentales con Polinomios
Ortogonales (Legendre) para obtener la energia libre de e:ceso

para el sistema (x1)Tolueno + (1-x1)Sulfolano.

G5/RT = xx-(:-x:){a L (x2) + al (x2) + al (m)}
) 11 2 2

Temperatura /7 K a, a, a,
353.10 1.61388 2.39619 8.1B98S
363.15 1.40939 8.38216 2.133731
I73.15 1.52028 P.33I269 0.22549

Ajuste de los datos P-T-x experimentales con Polinamios
Ortogonales (Legendre) para obtener la energlfa libre de exceso

para el sistema (xi1)p-xileno + (s1—x1)Sulfolano.

G%/RT = :ut(n-,\'n){a L (x2) + al (x1) + at (xx)}
-] 11 2 2
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Temperatura / K a a, a,

©
353.15 1.92947 8.25990 0.29314
373.15 1.75829 @.23115 1.18446

Ajuste de los datos P-T-x experimentalss con Wilgson para

obtener la energia libre de exceso para el sistema (x2)p-xileno

(1—x1) Sulfolano.

GS/RT = - suslnGu + u2 B, ) — xzeln (x2 + %1 G, )
42 2t
Temperatura K G:z Gz‘
363.15 $.44231 3. 155304

Energia libre de Gibbs a la composicién de ©£.5 en funcion

la temperatura para el sigstema (w1} Tolueno + (s1-x1)Sulfolanao.

Temperatura K 6% (x=0.5) Joule/mol
353.15 1148
363.15 1042
373.15 1145

Energia libre de Gibbs de exceso a la composicién de ©.5
funcidn de 1la temperatura para el sistema (x1) Bencenoc

(1—x¢) Sulfolano.

Temperatura K G:(x=5.5) Joule/mol
343.15 782
353.15 759

Energia libre de Gibbs de exceso a la composicién de 6.5

funcidén de 1la temperatura para el sistema (xi1)p-xileno
{1—x1)Sulfolana.
Temperatura K G i(x=0.5) Joule/mol
353.15 37
363.15 1328
373.15 1248
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CAPITULO 6
YOLUMENES DE EXCESO

El densimetrc utilizado para obtener la curva de calibracién
de densidad en funcién de la composicidn y obtener de manera
analitica la composicién de 1las mezclas en equilibrio gque se
midiezon, dado gue las densidades de los componentes puros no
estaban muy cercanos lo que permitia obtener una buena resolucidn
, el densimetro utilizado cuyo principio de medicién se basa en
las propiedades de un oscilador mecanico el cual presenta una
frecuencia de resonancia qgue esta en funcién de 1la densidad de
algan fluido gue contenga. La medicidn del periodo de resonancia
(T) esta relacionada con la densidad del fluido de acuerdo a 1la
sigulente relacién,

p=A+BrT"

donde A y B son constantes del densimetro a temperatura constante,
las cuales pueden ser determinadas por una calibracién sencilla
usande £fluldos de dJdensidad conocida, dada las denslidades
reportadas en la literatura de los sistemas medidos fue necesario
usar come fluldos de calibracidén hexadzscance ¥y 4glicerina, las
densidades de las mezclas y de los componentes puros se encuentran
dentrxo del intervalo qua genera las densidades de la glicerina y
el hexadecano.

Como parte adicional de este trabajo se obtuvieron 1los
volumenes de exceso de los sistemas binarios estudiados, puesto
que se contaba con las densidades de las mezclas de compesicién
conocida de los sistemas que se estudiaron en este trabajo.

Con las densidades de mezgclas obtenidos y 1la siguiente
expresién se obtiene los volumenes de exceso 5 experimentales.
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= 1 1 1 1 _ £l
‘\l:“P x‘PH‘[p = - p—‘] + [T - ] x,PH, =] cm/mol

m L4 m
donde Py Py PH‘. PM:' son la densidad y masa molecular de los

componentes puros 1 y 2 respectivamente y P, es la densidad de 1la
mezcla.

Estos volumenes de exceso experimentales de los sistemas gque
se muestran en las tablas 26,27 y 28, Se ajustaron a la expresidn
polinomial de Redlich-Kister por el método de minimos cuadrados.

= " 1 3
car™ %Xz Ei-:l(x‘-x.) =) cm -mol
donde AI : Coeficlentes de la ecuacion polinomial
XX, son 1la fraccién molar de los componentes 1 y 2, respectivamente

La desviacién estandar o de 1los datos experimentales se
calcula de la forma

/ Y (avh)®
™ L]

o = N = W (=] em /mol

donde No. : Namero de valores experimentales ; y
N : Humero de coeficientes usados en la Ec. Redlich-Kister
AV Vo
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Tabla 26 Volumenes de exceso experimental y calculada del sistema
(x1)Benceno + (2-x1)8ulfolano a 308.15 K
N° %, pm(g/cm“) vaxp (cm®/mol) V:d(cmslmul) av®
1 0.0530 1.23720 -0.3678 ~0.3652 -0.0026
2 0.1134 1.22006 -0.6316 -0.6132 -0.01814
3 0.2424 1.17437 -0.9192 ~0.9788 0.0556
4 0.3897 1.12078 -1.2240 -1.1996 -0.0244
5 0.4338 1.10362 ~1.2418 -1.2443 0.0025
6 0.5428 1.06167 ~1.3592 -1.3164 -0.0428
7 0.5684 1.05148 -1.3652 -1.323% -0.0417
8 0.66883 1.00203 -1.2732 -1.2804 0.0072
9 0.7977 0.95455 -1.0118 -1.0762 0.0644
10 0.9134 0.90254 -0.5887 -0.5968 0.0081
11 0.9523 0.88431 -0.3747 -0.3571 -0.017¢
Ajuste con la ecuacién de Redlich-Kister V¥ Vs, xa

para el sistema (xs)Benceno + (s-xs)Sulfolano a 308.15 X

A = - 5,181429
©

A,= - 2.5850%¢

A= -1.223113
A= 0.7117949%

Desviacién estandar 0.037 cm®/mol

Tabla 27 Voiumenes de exceso experimental y calculada del sistema
(x jTolueno + (a-x1)Sulfolano a 308.15 K

-] ]
N x, pm(g/cm )
1 0.057 1.2348
2 0.143 1.1994
3 0.207 1.1734

Vexp (cm>/mol)
-0.2738

-0.5369
-0.7245
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t:1
V:al(cm /mol)
-0.2613
-0.56990
-0.7298

s

-0.0125
0.0321
0.0052:
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Tabla 27 Volumenes de exceso experimental y calculada del sistema
(x1)Tolueno + (s1-x1)}Sulfolano a 308.15 K{contlnuaecién)

N® x, 7 tasem’)
4 0.253 1.1541
5 0.330 1.1225
6 0.332 1.1214
7 0.586 1.0169
8 0.656 0.9882
9 0.670 0.9827
10 0.890 0.8965
1 0.966 0.8656
12 0.973 0.8626
13 0.979 0.8602
14 0.994 0.8542

Ajuste con 1la ecuacién de Redlich-Kister V

vé::p (cm’/mol) V:d(cmn/mol) av®
-0.8119 -0.8136 0.0017
~0.9155 -0.8996 -0.015%
-0.9054 -0.98014 -0.0004
-0.9851 -0.9272 -0.0578
-0.8819 -0.9048 0.0229
-0.875% -0.8988 0.0233
-0.6019 -0.5816 -0,0203
-0.2437 -0.2338 -0.0099
-0.1671 ~0.1923 0.0252
-0.1372 -0.1541 0.0169
-0.0820 -0.0454 -0.0366
* Vs, Xz

para el sistema (x1)Tolueno + (1-x1)Sulfolanc a 308.15 K

A= ~3.770894
A= -2.569999

A= 0.189042
A= -1.574096

Desviacién estandar : 0.0294 cm’/mol

Tabla 28 Volumenes de exceso experimental y calculada del sistema

(x2)P-xileno + (1-x1)Sulfolano a 208.15 K

o 3
N x, pm(g/cm )
1 0.030 1.2434
2 0.045 1.2358
3 0.120 1.1988

V'Exp {em®/mol)
-0.3934
-0.4465
-0.5732
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V:a‘(cm /mol) av®

-0.2013 ~0.1921
-0.2943 -0.1522
-0.6784 0.1052
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Tabla 28 Volumenes de exceso experimental y calculada del sistema
{x2)P~xileno + (a1-xs1)Sulfolano a 308.15 K(continuaclén)

4 0.154 1.1839 -0.7326 -0.8077 0.0751
5 0.252 1.1387 -0.9039 ~1.0289 0.1250
6 0.307 1.1129 -0.8566 -1.0621 0.2055
7 0.373 1.0848 ~0.9513 -1.0284 0.0771
8 0.434 1,0549 -0.8477 -0.9395 0.0918
9 0.463 1.0455 -0.891§ ~0.8820 -0.0056
10 0.561 1.0048 -0.7558 -0.6412 -0,1146
11 0.639 0.9737 ~0.5360 -0.4304 -0,1056
12 0.735 0.9362 -0.3668 -0.1961 -0,1707°
13 0.744 0.9330 -0,3362 -0.1772 -b.1590
14 0.812 0.9076 -0,1107 -0.0582 -0.0525
15 0.825 0.9023 -0.0325 -0.0408 0.0083
16 0.880 0.8826 0.1584 0.0113 0.1471
17 0.934 0.8658 0.0229 0.0273 -0.0044
18 0.994 0.8479 ~0.1036 0.0040 -0,1076

Ajuste con la ecuacién de Redlich-Kister V° Vs.
X2 para el sistema {(xi1)Tolueno + (1-x1)Sulfolano a

308.15 K
A= ~3.191231 ! A= 4.82246
A= 0.0561653 A= 0.909588

Desviacién estandar : 0,1373 cm'/mol
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CONCLUSIONES

Como parte de un proyecto de investigacién experimental de
disolventes <fisicos, en donde se determinan sus propiedades
termofisicas asi como su equilibric ljouido-vapor el presente
trabajo forma parte de este proyecto, en particular el estudio del
Sulfolano como un disolvente polar adecuado para la extraccién de
hidrocarburcs aromaticos.

Ep el presente trabajo se cumplieron los objetivos planteados
inicialmente que fueron la determinacién experimental del
equilibrio liquido-vapor de Sulfolano con Benceno, Tolueno y
P-xileno mediante la técnica de ebullometria para poder apreciar
el comportamiento termodinamico que presentan este tipo de
sistemas.

Los datos experimentales gue se cbtuvieron fueron P~T-x-y los
cuales se correlacionaron con varios modelos de solucién y los
modelos que mejor representa este tipo de sistemas son aquellos de
tres parametros, que de acuerdo con la literatura son las
adecuadas para representar este ¢tipo de sistemas altamente no
ideales. Mediante el método de Barker y de Fredenslund se obtuvoe
la composicién de la fase vapor, los coeticientes de actividad v
la pnergta libre de enceso a los datos se les aplice prusbas de
consistencia termodinAmica tanto global como puntual. Una de 1las
pruebas puntuales fue el comparar la composicién de la fase vapor
experimental en todo el rango de composiciones con la composicidn
de la fase vapor calculada por el método de Barker; cumpliendo el
criterio propuesto por Fredenslund et.al. guc considera gue 1la
desviacién absoluta promedio Yexp—Ycal es menor de 2.01. Asi

tambien se compard la calidad del ajuste en presiones.

Por lo cual podemos garantizar que los datos experimentales
son consistentes internamente y se encuentran dentro del error
experimental al cual se pudo haber incurrido como consecuencia de

la resolucién y exactitud del equipo de medicién.
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La técnica exprimental presentd cierta problemitica para
medir este tipo de sistemas como consecuencia de la gran
diferencia en volatilidades principalmente para el TJolueno vy
Benceno que tienen presiones de vapor mucho mas altas que el p-
xileno; lo cual ocasiond que el ebulldmetro tuviera una mayor
dispersidn en la medicién de la presién en equilibrio por lo cual
recomendamos sistemas de este tipo que tengan presién de vapor
cercana a la del P-xileno o menares. Ademas en la regidn que no se
puede medir por esta técnica se recomienda utilizar un método
estitico. Tambien es bueno utilizar algunos otros modelos de

solucién que puedan representar mejor los datos experimentales.

La energia libre de exceso calculada es tipica para este tipo
de sistemas como se corrchbord al comparar con datos reportados 2n
la literatura a otras temperaturas. Dado que la energla libre de
Gibbs de exceso es funcién de la composicién y la temperatura se
znalizaron los datos a la composicidén de 8.5 y se aprecié que la
energia libre de exceso no cambia apreciablemente con la

teaperatura.

FPero la adicién de un grupo metil a la cadena ciclica del

arcRitico incr nta la enerqgla libre de Gibbs de exceso de manera

apreciable como consecuencia de una mayor atraccidn de las fuerzas
intermoleculares entre mpléculas de un mismo componente.

La técnica analitica empleada para determinar la composicién
en equilibrioc de estos sistemas se basa en 1la propiedad de 1la

densidad de las sustancias ya que éstas varian ampliamente.

Los datos obtenidos experimentalmente son un  aporte mas al

desarrcllo de la termodinamica experimental en México.
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Datos del

APEMDICE 1 "RESULTADOS™

laboratorio de termodinamica

del sistema :

(xs)Benceno + {1~x1}Sulfolano a 343.15 K.

Ho. X1(EXP) Y1{EXP) P{EXP) HNo. X1(EXP) Y1(EXP) P(EXP)
1 0.000 0.000 16.53 21 0.507 0.999 52014.39
2 0.154 0.999 22966.11 22 0.538 0.999 $3639.59
3 0.174 0.999 25189.93 23 0.578 0.999 55480.77
4 0.202 0.999 26857.79 24 0.607 0.999 57043,31
S 0.206 0.997 27779.05 25 0.649 0.999 58877.83
6 0.224 0.999 29550.90 26 0.687 0.999 60563.02
7 0.229 0.99¢6 29297.59 27 0.722 0.999 61869.58
8 0.223 0.998 30449.49 28 0.753 0.998 62208,22
9 0.247 0.999 31201.43 29 0.761 0.999 63346.,79

10 0.245 0.997 32298.68 30 6.796 0.998 64574.69

11 0.265 0.999 33121.27 31 0.827 0.998 65774.59

12 0.286 0.999 35055.78 32 0.85% 0.938 66841.17

13 0.308 0.999 36683.65 33 0.868 0.997 67161.14

14 0.298 e.997 37155.51 34 8.3871 c.29¢ £7433,12

15 0.321 0.998 38356.84 35 0.891 0.998 68113,06

16 0.370 0.999 42511.17 36 0.929 0.998 69732,93

17 0.399 0.999 44172.38 37 0.935 0.999 70014.24

18 0.431 0.999 46205.53 38 0.961 0.938 71280.81

19 0.444 0.999 47497.43 39 0.972 0,998 71699, 44

20 0.482 0.999 50209.20 40 1.000 1.900 73432.63

P(EXP) = Presién en Pa.

168



Comparacién de la composicién de la fase vapor experimental con la

calculada. por el método de Barker.Para el sistema (x:)Benceno +
{s~x1)Sulfolano.a 343.15 K
No. X1BXP YIEXP YCAL YEXP-YCAL No. X1EXP Y1EXP? YCAL YEXP-YCAL
1 0.000 0.000 0.000 0.0000 21 0.507 0.999 0.9998 -0.0008
2 0.154 0.999 0.9993 -0.0003 22 0.538 0.999 0.9988 -0.0008
3 0.174 0.999 0.9934 -0.0004 23 0.578 0.999 0.99%8 -0.0008
4 0.202 0.999 0.9995 -0.0005 24 0.607 0.999 0.9998 -0.0008
5 0.206 0.997 0.9995 -0.0025 25 0.649 0.999 0.9%98 -0.0008
6 0.224 0.999 0.9995 -0.0005 26 0.687 0.999 0.9998 -0.0008
7 0.229 0.996 0.9995 =-0.0035 27 0.722 0.999 0.9999 -0.000%
8 0.223 0.998 0.9995 -0.0015 28 0.753 0.998 0.9999 -0.0019
9 0.247 0.999 0.9995 -0.0005 29 0.761 0.999 0.999%9 -0.0009
10 0.245 0.997 0.9995 -0.0025 30 0.796 0.998 0.9999 -0.0019
11 0.265 0.999 0.9996 -0.0006 3 0.827 0.998 0.9939 -0.001%
12 0.286 0.999 0.9996 -0.0006 32 0.855 0.998 0.9399 -0.0019
13 0.308 0.999 0.9996 -0.0005 22 9.868 0.997 0.9999 -0.0029
14 0.298 0.397 0.9996 -0.0026 34 0.871 0.998 0.9999 -0.0019
15 0.321 0.998 0.9996 -0.0016 a5 0.891 0.998 0.9999 -0.0019
16 0.370 0.999 0.9997 -0.0007 36 0.929 0.998 0.9999 -0,0019
17 0.399 0.999 0.99%7 -0.0007 37 0.935 0.999 6.9999 -0.0009
16 0.431 0.999 0.99%97 -0.0007 38 0.961 0.998 1.0000 -0.0020
19 0.444 0.993% 0.9997 -0.0007 39 0.972 0.998 1.0000 -0.0020
20 0.482 0.999 0,99%8 -0.0008 40 1.000 1.000 1.0000 0.0000
Desviaclén estandar: 0.001
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Comparacioén de la presién experimental con la presién
calculada por el método de Barker. Para el slstema (xs1)Benceno +
{2-xs1)Sulfolano a 343.15 K
No. PEXP PCAL PEXP-PCAL Ho. PRXP PCAL PEXP-PCAL

1 16.53 18.76 -2.23 21 53639.59 53255.45 384.14
2 22966.11 22302.42 663.69 22 55480.77 55428.78 51.99
3 25185.93 24539.79 650.14 23 57043.31 56904.63 1368.68
4 26857.79 27517.99 ~660.20 24 58877.83 58897.57 -19.74
5 27779.05 27928.51 -149.46 25 60563.02 60559.23 3.79
6 29550.90 29732.98 -182.08 26 61869.58 61978.77 -109.19
7 29297.59 30222.24 ~924.85 27 62208.22 63156.38 -948.16
8 30449.49 29634.51 814.98 28 63346.73 63400.97 -54.18
9 31201.43 31942.90 -741.47 29 64574.69 64689.59 -114.90
10 32298.68 31754.77 543.91 30 65774.59 65748.10 26.49
11 33121.27 33603.24 -481.97 31 66841.17 66697.18 143.99
12 35055.78 35469.33 -413.55 32 $7181.14 67144.15 36.99
13 37159.61 36503.38 656.23 33 67433.12 67248.46 184.66
14 38356.84 38423.59 -66.75 34 68113.06 67960.62 152.44
15 42511.17 42265.25 245.92 35 $9732.93 69452.78 280,15
16 44172.38 44392.21 -219.83 36 70014.24 69714.23 300.00
17 46205.53 46622.09 -416.56 37 71280.81 70971.54 309.27
18 47497.43 47494.32 3.11 38 71699.44 71581.32 118.12
19 50209.20 49936.68 272.52 39 73432.63 73356.86 75.77
20 52014.33 51458.79 555.60

Desviacién estandar : 430.94 Pa.
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Datos del laboratorio de termodinamica d

(xt)Benceno + (s1-xs Sulfolano a 353.15 K

el sistema :

No. X1(EXP) Y1(RBXP) P(EXP) No. X1(BXP) Y1({EXP) P{EXP)
1 0.000 . 0.000 35.80 17 0.444 0.999 64969.32
2 0.163 0.993% 30529.49 18 0.466 0.999 67391.79
3 0.209 0.999 36884.96 19 0.489 0.999 69371.63
4 0.206 0.997 36455.66 20 0.492 0.999 69930.25
5 0.221 0.998 39139.45 21 0.515 0.99% 71516.79
6 0.244 0.988 41089.29 22 0.518 0.999 72011.41
7 0.252 0.998 41405.92 23 0.541 0.999 73275.31
8 0.265 0.998 44577.67 24 0.591 0.999 76841.68
9 0.285 0.997 47526.76 25 0.624 0.998 79880.10

10 0.314 0.999 50991.80 26 0.657 0.998 81785.27

11 0.332 0.999 53395.61 27 0.693 0.999 84011.76

12 0.362 0.999 56086.05 28 0.727 0.998 85860.94

13 0.383 0.999 58679.17 29 0.764 0.998 88022.09

14 0.408 0.998 60953.65 30 0.802 0.998 89223.33

15 0.430 0.984 62905.43 31 0,852 0.227 31772.45

16 0.444 0.999 65135.98 32 1.000 1.000 100697.05

P(EXP) = Presion en

Pa.
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Comparacién de la composiclén de la fase vapor experimental con la
calculada por el método de Barker.Para el sistema «a)Benceno -
(s-xs)Sulfolano a 353.15 K.

No. X1BXP Y1EXP YCAL YEXP-YCAL No. X1EXP Y1EXP YCAL YEXP-YCAL

0.000 0,000 0.0000 0.0000 17 O0.444 0.999 0.9996 -0.0006
0.163 0.399 0.99389 0.0001 18 0.466 0.999 0.99%96 -0.0006
0.209 0.999 0.9991 -0.0001 19 0.489 0.999 0.9996 -0.0006
0.206 0.997 ©.9991 ~0,0021 20 0,492 0.999 0.9996 -0.0006
0.221 0.998 0.9%92 -0.0012 21 0.515 0.999 0.3597 -0.0007
0.244 0.998 0.9992 ~-0.0012 22 0.518 0,999 0.9997 -0.0007
0.252 0.998 0.9993 -0.0013 23 0.541 0.999 0.9997 ~-0.0007
0.265 0.998 0.9993, -0.0013 24 0.591 0,999 0.9997 -0.0007
0.285 0.997 0.9993 -0.0023 25 0.624 0,998 0.9997 -0,0017
0.314 0.999 0.9994 ~-0.0004 26 0.657 0.998 0.9397 =-0.0017
0.339 0.999 0.9995 ~0.0005 27 0.693 0.999 0.9998 -0.0008
0.362 0,999 0.9995 -0.0005 28 0.727 0.998 0.9998 -0.0018
0.383 0.999 0.9995 -0.0005 29 0.764 0.998 0.9998 -0.0018
0.408 0,998 0.9996 -0.0016 30 0.802 0,998 0.9998 -0.0018
0.430 0.984 0.9996 -0.0156 31 0.852 0.997 0.9998 -0.0028
0.444 0.999 0.99%6 -0.0006 32 1.000 1.000 1.0000 0.0000

@ N e W N

R
O a W N - O W

Desviaclén estandar: 0.002
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Comparacién de la presién experimental con la presioén
calculada por el método de Barker. Para el sistema
(x2)Benceno + (s1-xs1)8ulfolano a 353.15 K.

No. PEXP PCAL PEXP-PCAL No. PEXP PCAL PEXP-PCAL

1 35.60 37.68 -2.08 17 67391.79 66968.7% 423.00
2 30529.49 29912.90 616.59 18 69371.63 69080.43 291.20
3 36884.96 36378.65 506.30 19 69930.25 £9349.33 580.92
4 36455.66 36812.07 -356.41 20 71516.79 71361.20 155.59
5 39139.45 38523.77 615.67 21 72011.41 71617.14 394.27
6 41099.29 41709.46 -610.18 22 73275.31 73530.23 -254.92
7 41409.92 42789.19 -1379.27 23 76841.68 77391.30 -549.62
8
9

44577.67 44513.56 64.11 24 79880.10 79719.26 160.84

47526.76 47095.49 431.27 25 81785.27 81875.88 -90.61
10 50991.80 50692.52 299.28 26 84011.76 84039.62 -27.86
11 53395.61 53659.823 -264.21 27 85860.94 85912.20 -51.26
12 56086.05 56284.71 -i53.60 22 88022.09 37780.06 242.03
13 58679.17 58596.09 83.08 29 89223.33 89547.37 ~-324.04
14 60953.65 61244.33 -290.68 30 91772.45 91738.75 33.70
15 62905.49 63483.84 -578.35 31 100697.05 100686.33 10.72

16 ©64969.32 64865.39 103.83

Desviacidén estandar : 431.81 Pa.
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Datos del laboratorio de termodinamica del sistema Tolueno
{X1) - Bulfolano{1l-X1}) a 353.15 K
HNo. X1(BXP) Y1(EXP) P{EXP) No. X1(EXP) Y1(EXP) P(EXP)
-1 0.000 0.000 35.99 24 0.435 0,994 29680.23
2 0.086 0,999 12089.67 25 0.446 0.989 28860.29
3 0.176 0.999 18081.18 26 0.464 0.999 29276.26
4 0.194 0.999 19711.71 21 0.492 0.999 29894.87
5 0.224 0.999 21916.86 28 0.518 0.999 31420.83
6 0.236 0.999 22442.16 29 0.518 0.999 30530.82
7 0.243 0.998 21146.26 30 0.552 0.999 32030.70
8 0.247 0.999 22210.17 31 0.608 0.989 32040.03
9 0.260 0.999 23200.76 32 0.695 0.989 33275.93
10 0.261 0.999 23474.07 33 0.695 0.999 33702.56
11 0.268 0,999 23979.36 34 0.732 0.999 34167.86
12 0.284 0.999 22595.47 a5 0.803 0.999 35018.45
13 0.294 0.998 23379.41 36 0.840 0.999 35406.42
14 6.317 0.993 24612.64 37 0.889 0.999 35966.37
15 0.333 0.%63 25663.21 38 8.515 0.522 358770.32
16 0.369 0.999 27121.77 33 0.923 0.999 36770.31
17 0.381 0.99% 27783.05 40 0.946 0.999 37251.60
19 0.387 0.999 27373.75 41 0.949 0.999 37244.94
19 0.400 0.997 27660.39 42 0.951 0.959 37542.25
20 0.406 0.999 28764.30 43 0.956 0.999 37578.24
21 0.434 8.997 28468.23 44 0.970 0.999 38462.17
22 0.435 0.999 29094.94 45 1.000 06.999 39044.79
23 0.436 0.998 28529.65

P(EXP) = Presidn en Pa.
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Comparacién de la composicién de la fase vapor experlmental con la
calculada por el método de Barker.Para el sistema (x1)Tolueno +
(1-x2)8ulfolano a 353.15 K.

0. X1EXP Y1EXP YCAL YEXP-YCAL HNo. X1RXP Y1lEXP YCAL YEXP-YCAL
1 0.0000 0.0000 0.0516 -0.0515 24 0.4350 0.9940 0.9990 -0.0050
2 0.0860 0.9990 0.9971 0.0019 25 0.4460 0.9890 0.9990 -0.0100
3 0.1760 0.9990 0.9983 0.0007 26 0.4640 0.9990 0.9991 -0.0001
4 0.1940 0.9990 0.9984 0.0006 27 0.4920 0.9990 0.9991 -0.0001
5 0.2240 0.9990 0.9985 0.0005 28 0.5180 0.9990 0.9991 -0.0001
6 0.2360 0.9990 0,.9986 0.0004 29 0.5180 0.9990 0.9991 -0.0001
7 0.2430 0.9980 0.9986 -0.0006 30 0.5520 0.9990 0.9992 -~0.0002
8 £.2470 0.9990 0.9986 0.0004 31 0,6080 0.9890 0.9992 -0.0102
9 0.2500 0.9990 0.9986 0.0004 32 0.6950 0.9890 0.9993 -0.0103
10 0.2610 0.9330 0.9986 0.0004 33 0.6950 0.9990 0.9993 -0.0003
11 0.2680 0.9990 0.9987 0.0003 34 0.7320 0.9990 0.9993 -0.0003
12 0.2840 0.9990 0.9987 0.0003 35 0.8030 0.9990 0.9994 -~0.0004
13 0.29%40 0.9980 0.9987 -0.0007 36 0.58400 0.9930 0.9994 -0.0004
14 0.3170 0.9990 0.9988 0.0002 37 0.88%0 0.9390 0.9995 -0.0005
15 0.3330 0.9890 0.998¢ -0.0098 38 0.5i50 0.5550 0.53356 -0.000¢%
16 0.3690 0.9990 0.9989 0.0001 39 0.9230 0.9990 0.9996 -0.000%
17 0.3810 0.9990 0.9989 0.0001 40 0.9460 0.3990 0.9997 -0,0007
18 0.3870 0.9990 0.9989 0.0001 41 0.9490 0.9990 0.9997 -0.0007
19 0.4000 0.9970 0.9990 -0.0020 42 0.9510 0.9%90 0.9597 -0.0007
20 0.4060 0.9990 0.9990 0.0000 43 0.9560 0.9990 0.9997 -0.0007
21 0.4340 0.5370 0.9950 -0.0020 44 0.9700 0.9990 0.9998 -0.0008
22 0.4350 0.999C 0.993%0 0.0000 45 1.0000 1.0000 1.0000 0.0000
23 0.4360 0.9980 0.9990 -0.0010

Desviacién estandar en ¥ : 0.002
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comparaclén de la presidn experimental con la presién calculada
por el método de Barker, Para el sistema {xs}Tolueno +
(¢-x1)Sulfolano a 353.15 K.

No. PEXP PCAL PEXP-PCAL No. PEXP PCAL PEXP-PCAL
1 37.59 37.33 0.26 24 29680.23 28864.03 816.20
2 12089.67 11925.69 163.98 25 28860.23 29140.27 -279.98
3 18081.18 18665.13 -583.95 26 29276.26 29602.50 -326.64
4 19711.71 19683.71 28.00 27 29894.87 30277.51 --382.64
5 21916.86 21222.25 694.61 28 31420.83 30870.80 550.03
6 22442.16 21787.54 654.62 29 30530.82 30856.13 -325.31
7 21146.26 22088.85 -942.53 30 32030.70 31553.41 477.29
8 22210.17 22279.50 -69.33 31 32040.03 32495.99 -455.96
9 23200.76 22852.79 347.97 32 33275.93 33649.23 -373.30

10 23474.07 22898.12 575.95 33 33702.56 33657.23 45.33

11 23979.36 23196.76 782.60 34 34167.86 34066.53 101,33

12 22595.47 23826.04 -1230.57 35 35018.45 34837.14 181.31

13 23379.41 24220.67 -841.26 36 35406.42 35290.43 116.02

14 24612.64 25096.60 -483.96 37 35966.37 36041.04 ~74.67

15 25803.21 25680.56 122.65 38 36770.31 36636.99 133.32

16 27121.77 26893.79 227.98 3% 36770.31 36723.65 46.66

17 27783.05 27279.09 503.96 40 37251.60 37283.60 ~32.00

18 27373.75 27456.41 -82.66 41 37244.94 37362.26 -117.32

19 27660.39 27848.38 -187.99 42 37542.25 37422.26 119.99

20 28764.30 28040.36 723.94 43 37578.24 37560.91 17.33
21 28468.33 28817.63 -349.30 44 38462.17 373963.43 498.74
22 29094.94 28853.63 241.31 45 39044.79 39006.13 38.66
23 28529.65 28870.96 -341.31

Desviacién estandaxr en Presisén : 147.93 Pa
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Datos del laboratorio de termodinamica

del

«1)Tolueno + (1~x1)8ulfolano a 363.15 X

slstema :

No. X1(EXP) Y1(BXP) P(EXP) No. X1(EXP) Y1({EXP) P(EXP)
1 0.000 0.000 72.26 16 0.634 0.998 46137.54
2 0.106 0.996 14024.18 17 0.636 0.999 45052.30
3 0.128 0.996 16647.96 18 0.666 0.999 45292.28
4 0.171 0.997 21816.87 19 8.675 0.999 46014.88
-3 0.201 0.999 24168.68 20 0.703 0.999 46606.83
6 0.242 0.997 28638.96 21 0.728 0,998 47074.80
? 0.256 0.994 .29784.22 22 0.753 0,998 47620.08
8 0.276 0.997 31214.77 23 0.804 0.997 48574.67
2 0.286 0.994 31437.41 24 0.810 0.998 48658.66

10 0.323 0.997 33879.88 25 0.840 0.999 49135.96

11 0.420 0.999 38632.82 26 0.887 0.999 49734.58

12 0.456 0.997 40202.03 27 0.868 0.999 49906.56

13 0.513 0.999 42204.53 28 0.916 0.99% $1141.13

14 0.573 0.996 43541.75 29 0.956 0.999 52610.34

15 0.618 0.99%9 44752.32 3o 1.000 1.000 54287.54

P(EXP) = Presidn en Pa.
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Comparacién de la composicién de la fase vapor experimental con la
calculada por el método de Barker.Para el =sistema (x1)Tolueno +
(s-x1)Sulfolanoca 363.15K.

No. X1EXP Y1EXP YCAL YBXP-YCAL No. X1RXP Y1EXP YCAL YEXP-YCAL
1 0.000 0.000 0.1807 ~0.1806 16 0.636 0.999 0.399 0.0000
2 0.106 0.996 0,9954 0.0006 17 0.666 0.999 0.999 0.000
3 0.128 0.9956 0.9962 -0.0002 18 0.675 0.999 0.999 0.0000
4 0.171 0.997 0.9970 0.0000 19 0.634 0.998 0.999 -0.0010
5 0.201 0.999 0.9975 0.0015 20 0.703 0.999 0.9931 -0.0001
6 0.242 0.997 0.9978 -0.0008 21 0.728 0.998 0.9991 -0.0011
7 0.256 0.99%94 0.9979 -0.0039 22 0.753 0.998 0.9991 -0.0011
8 0.276 0.997 0.9981 -0,0011 23 0.3804 0.997 0,9992 -0.0022
9 0.286 0.994 0.9981 -0.0041 24 0.810 0.998 0.9992 -0.0012

10 0.323 0.997 0.9983 -0.0013 25 0.840 0.999 0.9992 -0,0002
11 0.420 0.999 0.9986 0.0004 26 0.887 0.999 0.9993 -0,0003

12 0.456 0,997 0.9987 -0.0017 27 0.868 0.999 0.9993 -0.0003

13 0.513 ©0.999 0.9988 0.0002 28 0.916 0.999 0.9995 -0.0005

14 0.573 0,996 0.9989% -0.0029 29 0.956 0.999 0.9997 -0,0007

15 0.618 0.999 0.%930 0.0000 30 1.000 1.000 1.0000 0.0000

Desviacién estandar : 0.002
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Comparaclén de la presiédn experimental con la presién calculada
por el método de Barker. Para el sistema {xt)Tolueno +
(s-xs)Sulfolano a 363.15 K

No. PEXP PCAL PEXP-PCAL No. PEXP PCAL PEXP-PCAL

1 72.26 88.26 -16.00 16 45052.30 45368.27 -315.97
2 14024.18 14620.13 -595.95 17 45292,28 45865.56 -573.28
3 16647.96 17142.59 -494.83 18 46014.88 46021.55 -6.67
4 21816.87 21666.22 150.65 19 46137.54 45357.60 779.94
5 24168.68 24515.32 -346.64 20 46606.83 46452.18 154.65
6 28638.96 28063.03 775.93 21 47074.80 46825.48 249.32
7 29784.22 29176.27. . 607.95 22 47620.08 47204.12 415,96
8 31214.77 30689.48 525.29 23 48574.67 48034.72 $33.95
9 31437.41 31404.08 33.33 24 48658.66 48141.37 517.29
10 33879.88 33890.55 -10.67 25 49135.36 48721.32 424,83
11 38632.82 19087.45 -454.63 26 49734.58 49829.24 -94.66
12 40202.03 40583.33 -381.30 27 49906.56 49355.94 550.62
13 42204.53 42528.50 -323.97 28 51141.13 50703.83 437.30
14 43541.75 44101.71 -559.96 29 52610.34 52179.71 430.63
15 44752.32 45041.63 -289.31 30 54287.54 54234.21 53,33

Desviacién estandar : 368.82 Pa

179



Datos del laboratorio de termodinamica del

sistema :

(x%1)Tolueno + (s-x2)Sulfolanoc a 373.15 K

"No. X1(EXP) X1(BXP) P(EXP) No. X1(EXP) Y1(EXP) P(EXP)
1 0.000 0.000 145.31 16 0.599 0.998 60092,39
2 - 0.079 0.989 18517.14 17 0.630 0.998 60878.99
3 0.094 0.994 21732.88 18 0.668 0.998 62052.23
4 0.122 0.989 25677.89 19 0.631 0.997 62860.16
5 0.159 0.939 30662.81 20 0.718 0.993 64408.04
6 0.162 0.979 31132.11 21 0.728 0.995 63932.08
7 0.197 0.993 35641.07 22 0.812 0.998 66359.88
8 0.237 0.989 39682.07 23 0.813 0.988 66455.87
9 0.295 0.995 45956.22 24 0.873 0.999 68142.40

10 0.373 0.991 50259.87 25 0.928 0.999 70236.89
11 0.409 0.994 52799.66 26 0.9560 0.996 71852.76
12 0.444 0.996 54566.10 27 0.990 0.959 73569.95
13 0.485 0.999 57339.28 28 0.991 0.999 73953.92
14 0.535 0.995 59921.74 29 0.999 0.998 74212.56
15 0.576 0.998 60601.68 30 1.000 1.000 74556.54

P(EXP) = Presién en Pa.
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Comparacién de la composicién de 1la fase vapor experimental con 1la

calculada por el método de Barker para el sistema (xi)Tolueno +
(2-xs)8ulfolanca 373.15 K.

No. X1EXP YIEXP YCAL YEXP-YCAL No. X1EXP Y1EXP YCAL YEXP-YCAL
1 0.000 0.000 0.0202 -0.0202 16 0.630 0.9%8 0.9985 -0.0005
2 0.079 0.989 0.9928 -0.0038 17 0.576 0.9%88 0.9984 -0.0004
3 0,094 0.994 0.9937 6.0063 18 0,668 0.9268 0.9985 -0.0005
4 0.122 0.989 0.9949 -0.0059 19 0.718 0.993 0.9986 -0.0056
5 0.159 0.989 0.9959. .-0.0069 20 0.691 0.397 0.9986 -0.0016
6 0.152 0.979 0.9959 -0.0169 21 0.728 0.955 0.9986 -0.0036
7 0.197 0.993 0.9965 -0.0035 22 0.812 0.998 0.9988 -0,0008
8 0.237 0.989 0.9969 -0.0079 23 0,813 0.980 0.9988 -0.0108
9 0.295 0.995 0.95974 -0.0024 24 0.873 0.999 0.9990 0.0000

10 90.373 G.55i 0.5%76 -0.0066 25 0.928 0.999 0.9993 -0.0003

11 0.409 0.994 0.9979 -0.003%9 26 0.960 0.996 0.9995 -0.0035

12 0.444 0.996 0.9980 -0.0020 27 0.950 0.999 0.9999 -0.0009

13 0.485 0.999 0.9982 0.0008 28 0,991 0.999 0.9999 -0.0009

14 0.535 0.995 0.9983 -0.0033 29 0.999 0.998 1.0000 -0.0020

15 0.599 0.998 0.9964 -0.0004 30 1.000 1.000 1.0000 0.0000

Desviacién estandar : 6.005
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Comparacisén de la presién experimental con la presién calculada
por el método de Barker. Para el sistema ({x1)Tolueno +
{1-x1)8ulfolano a 373.15 K.

Ho. PEXP PCAL PEXP-PCAL Ko. PEXP PCAL PEXP-PCAL

1 145.31 141.99 3.32 16 60878.99 61633.59 -814.60
2 18517.14 18469.15 47.99 17 60601.68 60175.05 426.63
3 21732.88 21183.59 549.29 18 62052.23 62649.51 -597.51
4 25677.83 25755.22 -77.33 139 64408.04 63833,42 574.62
5 30662.81 31010.78 -347.97 20 62860.16 63194.80 ~-334.64
6 31122.11 31404.08 -271.97 21 63932.08 64037.40 -105.32
7 35641.07 35669.06 -27.99 22 66359.88 656049.24 310.64
8 39682.07 39914.05 -231.98 23 66455.B7 66077.23 378.64
9 45956.22 45180.29 795.93 - 24 68142.40 67899.75 242.65
0 50259.87 50786.49 -526.62 25 70236.89 70164.89 72.00
11 52799.66 52963.64 ~-163.98 26 718%2.76 71872.59 -19.83
12 54566.18 54836.82 -270.64 27 73569.95 73812.59 -242.64

13 57339.28 56785,99 553.29 28 73953.92 73893.52 83.00
14 59921.74 58803.16 1118.58 29 74212.56 74471.21 -258.65
15 60092.39 60838,99 -746.60 30 74556.54 74555.20 1.34

Desviacién estandar : 409.35 Pa.
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Datos del laboratorio de termodinsmica del sistems :
(x1)P-xileno - (1-x1)Sulfolanoc a 353.15 K.

Ho. X1{EXP) Y1(EXP) P(EXP) No. X1(EXP) Y1(EXP) P(EXP)

1 0 o000 0 o000 35.86 15 0.485 0.999 13028.26
.2 0.207 0.999 9575.21 16 0.517 0.999 13164.25
3 0.208 0.999 9819.19 17 0.549 0.999 13296.24
4 0.238 0.999 10151.17 18 0.571 0.999 13385.56
5 0.256 0.999 10515.14 19 0.615 0.999 13553.55
6 0.269 0.999 10735.11 20 0.645 0.999 13681.54
7 0.287 0.999 11173.75 21 0.685 0.999 13668.21
8 0.318 0.999 11484.39 22 0.718 0.999 13913.52
9 0.337 0.999 11767.03 23 0.758 0.999 14100.17
10 0.383 0.993 12254.99 24 0.794 0.999 14261.49
11 0.393 0.999 12280.32 25 0.842 0,999 14485.48
12 0.411 0.999 12496.31 26 0.881 0.999 14774.79
13 0.438 0,999 12658.96 27 0.937 0.997 15073.43

14 0.461 0.893 12818.95 28 1.000 1.000 15358.74

P(EXP) = Prasidn en Pa.
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Comparacién de la composlcidn de la fase vapor experimental
con la calculada por el método de Barker.Para el sistema
P-xileno(X1) - Sulfolano(1l-X1). a 353.15 K

No. X1EXP VY1EXP YCAL YEXP-YCAL No. X1EXP VY1EXP YCAL YEXP-YCAL

1 0.000 0.000 D0.0299 -0.0299 15 0.485 0.999 0.9979 0.0011
2 0.207 0.99%9 0.9967 0.0023 16 ©0.517 0.999 0.9979 0.0011
3 0.208 0.999 0.9967 0.0023 17 0.54%9 0.999 0.9980 0.0010
4 0.238 0.999 0.9969 0.0021 18 0.571 0.999% 0.9980 0.0010
5 0.256 0.999 0.9971 0.0019 19 0.615 0.993 0.9981 0.0009
6 0.269 0.999 0.9971 0.0019 20 0.645 0.999 0.9981 0.0009
7 0.287 0.999 0.9972 0.0018 21 0.685 0.999 0,9981 0.0009
8 0.337 0.999 0.9974 0.0016 22 0.718 -0.999 0.9982 0.0008
9 0.318 0.999 0.9974 0.0016 23 0.758 0.999 0.9982 0.0008

10 0.383 0.993 0.9976 -0.0046 24 0.794 0.993 ©0.9982 0.0008
11 0.393 0.99%9 0.9976 0.0014 25 0.842 0.999 0.9983 0.0007
12 0.411 0.993 0.9977 0.0013 26 0.881 0.9%9 0.9984 0.0006
13 0.438 0.999 0.9377 0.0013 27 0.937 0.997 0.9%88 -0.0018
14 0.461 0.5%55 0.53573 8.0012 28 1,000 1.000 1.0000 0.0000

Desviaclién estandar :0.002
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Comparacidn de la presidn experimental con la presién calculada
por el método de Barker. Para el sistema {xt)P-xileno +
{s-x1)Sulfolano a 353.15 K.

No. PEXP PCAL PEXP~PCAL KHo. PRXP PCAL EXP-PCAL

1 35.86 36.93 -1.07 15 13028.26 12969.60 58.66
2 9575.21 9828.52 -253,31 16 13164.25 13172.25 -8,00
3 9819.19 9828,53 -9.34 17 13296.24 13273.58 22.66
4 10151.17 10335.15 -183.98 18 13385.56 13374.90 10.66
5 10515.14 10639.,13 -123.96 19 13553.55 13577.55 -24.00
6 10735.11 10841.77 -106.66 20 13681.54 13678.88 2.66
7 11173.75 11044.43 . 129.32 21 13668.21% 13760.20 -111.99
8 11484.39 11652.38 -167.99 22 13913.52 13881.52 32.00
9 11767.03 11449.73 317.30 23 14100.17 13982.85 117.32

10 12254.99 12159.00 95.99 24 14261.49 14084.18 177.31
11 12280.32 12260.33 19.99 25 14485.48 14185.50 299.98
12 12496.31 12361.65 124.66 26 14774.79 14286.82 487.97
13 12658.96 12564.30 94.01 27 15073.43 14692.12 381,31
14 12818.95 12766.95 52.00 28 15358.74 15344.07 14.67

Desviacién estandar : 144.20 Pa.
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Datoa del laboratorlo de termodinamica del sistema 3
(x2)P-xileno + {s2-x1)3ulfolano a 3563.15 K

No. X1{BXP) Y1{EXP) P{EXP) Mo. X1(EXP) Y1 (EXP) P(EXP)
1 0.000 0.000 72.26 18 0.408 0.993 17867.86
2 0.144 0.993 11044.49 19 0.434 0.999 18131.84
3 0.164 0.993 11749.70 20 0.458 0,999 18357.16
4 0.160 0.990 12123.00 21 0.488 0.999 18629.13
5 0.180 0.993 12626.96 22 0.513 0.996 18845.12
1 0.189 0.993 12917.60 23 0.528 0.990 18994.44
7 0.210 0.995 13397.56 24 0,567 6.992 19217.09
8 0.213 0.995 14000.18 25 0.598 0.991 19381.07
9 0.226 0.994 14414.81 26 0.630 0.991 19626.39

10 0.248 0.994 14953.44 27 0.669 0.991 19847.70

11 0.275 0.976 15500.06 28 0.704 0.990 20087.68

12 0.285 0.991 15886.69 29 0.787 0.991 20518.31

13 0.333 £.299 16229.33 30 0.828 0.992 20891.61

14 0.322 0.999 16685.29 h 0.873 0.992 21298.25

15 0.343 0.999 17018.60 32 0.927 0.990 21918.20

16 0.361 0.999 17235.92 33 1.000 1.000 22808.79

17 0.392 0.9929 17566.56

P(EXP) = Presion en Pa.
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Comparacién de la composicién de la fase vapor experimental con la
calculada por el método de Barker.Para el sistema (x2)P-xileno -
{s-x4)Sulfolano a 363,15 K ’

No. X1BRXP Y1EXP YCAL YEXP-YCAL No. X1EXP Y1EXP YCAL YEXP-YCAL

0.000 0.000 0.0169 -0.016%9 18 0.408 0.999 0.3%966 0.0022
0.144 0.993 0.9941 -0.0011 19 0.434 0.999 0.9963 0.0021
0.164 0,993 0.9%46 -0.0016 20 0.458 0.999 0.9970 0.0020
0.160 0.99C 0.9945 -0,0045 21 0.488 ©0.999 0.9971 0.0019
0.180 0.993 0.9949 -0.0019 22 0.513 0.996 0,9971 -0.0011
0.189 0.993 0.9951. -0,0021 23 0.528 0.990 0.9972 -0.0072
0.210 0.995 0.9954 -0.0004 24 0.567 0.992 0.9972 -0.0052
0.213 0.995 0.9954 -0.0004 25 0.598 0.991 0.9973 -0.0063
0.226 0.994 0.9956 -0,0016 26 0.630 0.991 0.9974 -0.0064

W et e W N e

10 0.248 0.9%94 0.9958 -0.0018 27 0.669 0.991 0.9974 -0.0064
11 0.275 0.976 ©0.9%6% ~-0.0201 28 O0.704 0,990 0.9975 ~0.0075
12 0.285 0.991 0.9962 -0.0052 29 0.787 0.991 0.3976 -0.0065
13 0.303 0.993 0.9963 0.0027 30 0.828 0.992 0.9978 -0.0058
14 0.322 0.999 0.9964 0,.0026 31 0.873 0.992 0.9980 -0.0060
15 0.343 0.999 0.9965 0.0025 32 0.927 0.990 0.9985 ~-0.0085
16 0.361 0.999 0.9966 0.0024 33 1000 1.000 1.000 0.0000
17 0.3%2 0.999 0.9967 0.0023

Desviacién estandar : 0,004
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Comparacidén de la presién experimental con la presién calculada
por el método de Barker. Para el sistema (x2)P-xilenc 1
{1-xs)Sulfolano a 363.15 K

No. PEXP PCAL PEXP-PCAL No. PEXP PCAL PEXP-PCAL

1 72.26 73,45 -1.19 18 17867.86 17838.47 29.39
2 11044.49 11117.59 ~73.10 19 18131.84 18142.72 -10.88
3 11749.70 12019.36 -269.66 20 18357.16 18395,17 -38.01
4 12123.00 11847.19 275,81 21 18629.13 18677.96 -48.83
5 12626.96 12670.35 -43.39 22 18845.12 18889.90 ~44.78
6 12917.60 13011.64 -94.04 23 18994.44 19008.212 -13.68
7 13397.56 13744.91 -347.35 24 19217.09 19289.07 ~71.98
8 14000.18 13842.96 157.22 25 19381.07 19490.14 -103.07
9 14414.81 14249.39 164.91 26 19626.39 19682.14 -55.75
10 14953.44 14877.31 76.13 27 19847.70 19901.25 ~53.55

11 15500.06 1%5554.72 ~54.66 28 20087.68 20050.17 -2.49
12 15886.69 15782.67 104.02 29 20518.31 20546.17 -27.86
13 16229.33 16165.05 64.28 30 20891.61 20799.62 91.99
14 16685.29 16533.18 152,11 31 21298.25 21127.06 171.19
15 17018.60 16902.,23 116.37 32 21918.20 21643.02 275.17
16 17235.92 17190.33 -45.59 33 22808.79 22779.87 28.91
17 17566.58 17633.18 -66,62

Desviacién estandar : 133.13 Pa.
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Datos del laboratorio de termodinamica
{x2)P-x3lenc + {2-xz2)S8ulfolano a 373.15 K.

del

sistema :

No. X1 (EXP) Y1(EXP) P(EXP) No. X1 (EXP) Y1(EXP) P(EXP)
1 0.000 ¢.00¢ 139.19 16 0.397 0.996 24335.33
2 0.138 0.994 14798.78 17 0.409 0.988 25012.61
3 0.146 0.994 15466.73 18 0.431 0.988 25448.57
4 0.348 0.994 16176.00 19 0.464 0.989 25875.21
5 0.163 0,994 16993,27 20 0.498 0.987 26281.84
6 0.183 0.994 17962.52 21 0.534 0.989 26703.14
7 0.204 0.994 -19042.43 22 0.570 0.988 27081.77
8 0.223 0.994 197387.04 23 0.607 0.989 27396.41
: 0.239 0.994 20480.98 24 0.647 0.989 27643.04

10 ¢.268 0.993 21183.59 25 0.687 ¢.989 28159.02

11 0.275 0.997 21534,23 26 0.736 0.989 28394.20

12 ©.290 0.937 22169.87 27 0.815 0.989 29392.25

13 0.323 0.997 22620.80 28 0,869 0.990 30168.18

14 0.330 0.3890 23296.75 29 0.908 0.987 31008.11

15 0.354 0.996 23836.70 30 1.000 1.000 32294.67

P(EXP) = Presion en Pa.
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Comparacién de la composicién de la fase vapor experimental con la
calculada por el método de Barker.Para el sistema (x1)P-xileno +
{2-xs)Sulfolanoca 373.15 K

No. X1EXP Y1EXP YCAL YEXP-YCAL No. X1EXP Y1EXP YCAL YEXP-YCAL

1 0.000 ©.000 0.0130 -0,0130 16 0.397 0.996 0.9955 0.0005
2 0.138 0,994 0.9917 0.0023 17 0.409 0.988 0.9955 -0.0075
3 0.146 ©0.994 0.9920 0.0020 18 0.431 0.988 ©0.9957 -0.0077
4 0.148 0.99%4 0.9920 0.0020 19 0.464 0.989 0.9958 -0.0068
5 0.163 0.994 0.9925 0.0015 20 0.498 0.987 0.9960 -0.0090
6 0.183 0.994 0.9330 0.0010 21 0.534 0.989 ©.9961 -0.0071
7 0,204 0.994 0.9935 0.0005 22 0.570 0.988 0.9962 ~0.0082
8 0.223 0.994 0.9938 0.0002 23 0.607 0.989 0.9963 -0.0073
9 0.239 0.99%4 0.9940 0.0000 24 0.647 0.983 0.9964 -0.0074
10 0.268 ©0.993 0.9944 -0.0014 25 0.687 0.989 0.9966 -0.0076

11 0.275 0.997 0.9945 0.0025 26 O0.736 0.983% 0.9967 -0.0077
12 0.290 0.997 0.9936 35,0024 27 ©.815 0.989 0.9970 -0.0080
13 0.323 0.997 0.9949 0.0021 28 0.869 0.990 0.9973 ~-0.0073
14 0.330 0.990 0.9950 -0.0050 29 0.908 0.987 ©.9977 -0.0107
15 0.354 0.996 0.9952 0.0008 30 1.000 1.000 1.0000 0.0000

Desviacién estandar : 0.006
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Couparacién de la presién exparimental con la presién calculada
¥9T al =4todo de BRarker., Para el gsistema (x1)P-xileno +
(1-x2)Bulfolanoc a 373.15 K.

No. PEXP PCAL PEXP-PCAL No. PEXP PCAL PEXP-PCAL

1 139.19 140.92 -1.73 16 24335.33 24621.98 -286.65
2 14798.78 15300.08 -501.30 17 25012.61 24824.63 187.98
3 15466.73 15806.70 150.66 18 25448.57 25229.93 218.64
4 16176.00 15908.03 267.597 19 25875.21 25736.55 138.66
5 16993.27 16819.95 173.32 20 26281.84 26243.18 38.66
6 17962.52 17934.53. 27.99 21 26703.14 26648.48 54.66
7 19042.43 18947.78 94.65 22 27081.77 27053.78 27.99
8 19797.04 19758.38 38.66 23 27396.41 27357.75 38.66
9 20480.98 20366.33 114.65 24 27843.04 27661.73 181.31
10 21183.59 21379.58 -195.99 25 28159.02 27965.70 193.32
11 21534.23 21582.23 -48.00 26 28594.98 28371.00 223.38
332 22169.87 22088.85 81.02 27 29392.25 28978.95 413.30
13 22620.80 23000.78 -379.98 28 30168.18 29586.90 581,28
14 23296.75 23102.10 134.65 29 31008.11 30194P85 813.26
15 23836.70 23304.75 531.95 30 32294,.67 32264.01 30.66

Desviacién estandar : 123.62 Pa.

191



APENDICE II LA PRESION Y SU MEDICION

La medicién de la presién y el mantenerla constante es una de
las tareas fundamentales en todos los métodos en que se determina
el eguilibrio liquido-vapor.

Mediclones a bajas presiones

Para mediciones exactas de la presién en un Intervalo de
0~-1000 mmHg se utilizan los mandmetros en U llenados hasta 1la
mitad con mercurloc donde una de las ramas se conecta al sistema Yy
la otra a la atmésfera o como en este trabajo, a una unidad de
bombeo de alto vacio con un medidor que indigque la 1lectura del
vacio logrado. El mercurioc utilizado debe ser 1o mas puro posible
para obtener valores correctos: para cumplir esta condicién se
tuvo que realizar la limpieza del mercurlo gque consistié en 1o
sigulente:

El mercurio se lava pasandolo tres veces en una solucién
saturada de nitrato de mercurlo en HNO! acuoso 1 mol dm—ﬁ tres
veces en solucidn acucsas HOH 2 mol dm'ﬂ tres veces en agua
destilada y 2 veces en acetona para eliminar agua, posteriormente
se destila. El tubo en U de vidrio en el cual se ha de vertir el
mercurlo debe estar completamente limpio, para lo cual se utilizé

mezcla crémica, enjuagando con agua bidestilada y acetona.

Una vez rcalizado esto me coloca el mercurio en el manémetro
y Be prueban fugas. El nivel de mercurioc en cada brazo da la
diferencia que existe entre la presién del sistema y la presioén
residual lograda. La determinacién de la diferencia de niveles es
de t 0.01 mmHg bajo aceptable iluminacién y usando un catetdmetro.
Al trabajar con un catetdmetro se debe asegurar 1la verticalidad
del manémetro, ya que una desviacién de un gzado de 1la posicion
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vertical en el manémetro causa un error de 0.1 mmHg en la medicién
de una columna de 760 mmHg. También se debe asegurar la
verticalidad, establlidad del catetémetro y la posiclen horizontal
precisa del telescopio del catetémetro en la lectura de los
niveles.

Otro factor importante es el efecto de capilaridad que puede
causar errores significantes, este se presenta particularmente =i
el tubo es angosto. Para tubos con diametro de 20 mm ( que es el
diametro del tubo utilizado en este trabajo) la depresidn capllar
es zlrededor de 0.02 mmHg lo cual es despreciable.

Bn segulda se da la secuencia paza obtener 1la relacidn que
nhos permita conocer la presién a partir de 1la diferencla de
alturas cel mandmetro en U y se dan las consideraciones que hay
qQque tomar en cuenta para evitar errores significativos en 1la
medicion.

La ecuacién que relaclona la presisdn a la altura de una

columna de liquido es :
P = p (t) * g2*h (t)

donde P es la presidn, p (t) y h (t), son la densidad del 1liquido
Yy la altura de la columna respectivamente a la temperatura "t" en
°C a la cual la observacidén es hecha, y "g" & 21 valor 1local de
la aceleracidén de la catda libre. 3i la zltura de 1la columna ha
s8ido medida por medio de una escala graduada para ser corregida a
2000, la altura observada h'(t) es relacionada a la altura
verdadera por la relacidn,

h(t} = h'(t) ( 1 + a* (t' - 20))

donde t' es la temperatura en % y a es el coeficiente de
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expansién de la escala.

Una expresién de la variacién de la densidad del mercurio con
la temperatura y presién es dada en la Escala Practica de
Temperatura de 1968 (IPT8-68), y @sto es apropilado para una
barometria de mayor exactitud. A presiones hasta cerca de 100 Kpa,
la densidad del mercurlio varia aproximadamente de una manera
lineal con la presidn, poro el efecto de compresioén es
despreciable. En relacién a la medicién de presiones hasta y un
poco por encima de la presién atmosférica, una relaclién 1lineal
entre la densidad y la temperatura, independiente de 1la presioén,
es bastante buena, entonces

e (t) = (20°C) * (1 + ple' - 20)™

donde g (t) es la densidad a la temperatura t% Yy f# es el
coeficlente de expansién tézrmica del mercurio; y

P (20°C) * g * h' (£) = (1 + a (t'-20))
{ 1 + 2 {(t - 20))

el efecto de expansidn de la escala es pequefio en comparacién con
la que sufre el marcurlo, y normalmente es despreciable si la
temperatura de la escala es considerada la misma que la del
mercurio t'=t.

Los valores apropiados de los coeficientes de expansién para
uso en las ecuaciones anterlores son:

a {acero) = 1.1 * 10 A (acero) = 1.818 * 107*

y la densidad del mercurio puro a 20°C (1PTS - 68) es

194



p:: € . 13.54587 = 10° Rg/m®
Las presiones son frecuentemente expresadas en términos de
milimetros de mercurio, mmHg, el cual es la presién ejercida bajo
condiciones de aceleracién de calda libre por una columna de 1 mm
de altura de mercurio a 0°C, donde “marcuzic z 0°Cn significa un
f£luido hipotético teniendo una densidad invariable de exactamente
13,5951 * 107" Kg/m'. Cuando la altura observada del mercurio ha
sido medida por wmedio de una escala ajustada para ser corrxegida a
20°C, la presién puede sexr obtenida de la siguiente expresién:

P (20°C) 2 g * h' & {1 +a (t' - 20))

P (0°C) 2 g = ( 1+ p (8" - 20))

donde 9, es el valor estandar de la aceleraclédn de caida libre

g, = 9.80665 m/s® valor estandar

g = 9.7795101 w/s*
sl se toma en cuenta gue el brazo del mandmetro que esta conectado
A 14 bomba de vacio no se obtlene un vacio total sino que existe
una presién residual (Po), por 10 que se hace necesario sumarla a
la presién. Finalmente sustituyendo todos los valores se obtlene
la ecuacidém wutilizada para determinar la presién total del
sistena:

(0.99978 + 1.1% 107°% t')
P = 0.99362136 * h' * — + Po
( 0.99636 + 1.818 * 10" %2 ¢ )
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APENDICE IIT METODO DE BARKER

Determinacién de coeficlentes de actividad de presién total
por J. A. Barker., Australian J. Chem. 6(1953) 207. Segun
Scatchard y Raymond (1938)

B ROTIN 2 ieeiennieinnee et ()
Wi =RTIn ["o"; ] + (Va-Baut) (P2-P) 4 Prsa¥R.............. (2)

B 8 R T IN e eutieeereansnnrenneennsesssnnan 3y

1 2 - et
pi=ran [-BX2] 4 (va-Baz)(e2-m) 4 PAanvE........llL. (1)

e X

Pz Tz 8

A2z = 2 Baz — Bt — B2® . ... ... ietriocnaeacaias (5):

Igualando 1 y 2

_ P Y
In 7, = 1n [P";xx]
P ¥s
O 'E?I‘]

+

[(v.-m.)(p?-p) + pmﬁ]/ RT..evr . (6)

f

[(Vn—Bu)(p?—p) . pmﬂ]/ Y ST 2

o

in {_’_’I;Eﬁ‘_.‘} - {(v.-au)(pﬁ—p) + Paus¥E]/ RT....... (B)
‘P Y o

in "?:T?:T] = - [(\h—Bu)(Pn-P) + pmﬂ]/ RTe.vee. (9)

P Y1 = yaPfxs RXP {{(v:-m)(p—pi') - pxuv!] / a-r}..........uo)

P Yz = zPExa EXP {[(Vz-Baz) (p-p%) - PMY}] / RT}. cereaese(ll)

de 2 !.{g 1 sumando 10 y 11 se tiene

196



P Ya + P Ya = P(Ys + ¥2) = 2aPi 4+ 2aP2 .ii.enesss

Pi = P8x1 EXP {[(v.—au)(p—p?) - pmyi] / RT}....V.:.'.'..V....(}J); A
Pi = PExx EXP {[(Vz-ﬁn)(p-p?) - pmﬂ] / n'r}. ceeieeiieesal14)

Derivacion de :

1n 7a'= 1n -—2—1‘-—] + [(v‘a‘-su)(p?—p) + pmxi]/ RT

Ps xa
en el equilibrio ;'; = ?; ................. Cieeaenan L E(18)
7
pero rl ® " (LewWis Y Randall)....eocescesssasceceeeal(lfb) o
xg £y Bt
-~ ~v . L o
¥ R A 3 N N ¥ X))

la fugacidad de referencla es :
£ = S 85 EXP -——---v‘:" ar } = p°e° BXP ‘ (oo (18):
= F1 Py SR 1%
P
1

sustituyendo las ecuaciones 16, 17 y 18 en 15

- vie-pp
BjylP-r‘leibj EXP ["_R_i"——_—]""""""’ ..... cirel(19)
despejando r,; se tiene :
ViR )
Y BI i1
- (2L °"1][ ]sxp [—Ti*'r—“]"""""""""‘2‘”

Sacando logaritmos:
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- vhe%-p)
+ 1In [—gé;] o — .21

P! 1

o

Para @l caso binario y haciendo { = 1 ,se tiene 3

v, e %)

¥s P 51 .
in y, = 1n [——-— + 1in ] F e e u e {22)
3 P': x, [3‘ R T
Para 1n 3‘ H
n 8, = [2,-2 ¥, By, - a] Nt &)
donde : B = z 2 b 2 - 1 (24)
1 173 Ty

las ecuaciones 23 y 24 aplicadas a un sistema binario para obtener
1n @ (-Baz = Bas )
B=YlBu + 2 Y4 YzaBua + ¥iBm
in 8, - [ 2 (Y4Bes” + 2Y¥aBa) - n]p/ RT
nad = [unsu + 2YsBas ~ ¥IBus - 2¥aYaRix - YEBan ] P/ RT
in G‘ = [ (2¥s ~ ¥YI)Bes + (2Ym-~ 2¥s¥2)Bax ~ YiBax ] P/ RT
2¥e - Y2 = 2¥s - (1-Y¥a)® = 2¥c - [1 - 2¥s + Y2 ] = 2Ya - 1 2Ya Y3

2¥s - ¥§ = 2(¥s + ¥a) - 1 - ¥% = 1 - ¥%
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2¥2 - 2¥1¥2 = 2Y2(1 - ¥a) = 2y}

ine = [ (1 - Ya)%Bas + 2viBan - y-ﬂa] P/ RT

- [Bu - YiBss + 2¥3pa2 - ¥§Bzz] B/ RT
no = [au + (2B12 - Bu - Bax) vi] P/ RTuevenenananal25).
sustituyendo 5 en 25 tenemos:
In 8 = (B ~ Aaa¥d) P/ BT tivniiiiiiiiiianiaiaeiael (26)

para el componenta@ puro : in o‘; = B1aPE/ RTuuvevrecoess s (27)

in [ 3 ] = 1n & - In @5 = (Bu - Aav¥§)B/RT - BuPE/ RT..(28)

L

Y« P 3 . 4~ Xaayd)p - PuaP? . I V‘(PI-Eﬁ

pe %o J R T I~®T
E )

Modelo de solucisn de Barker.

Sea : Q= G/ R T

2 ( n, G'7RT)
in 7, = ah,

1n r, = in

como ]
P s

el n,0Q )
in L e n
4 ran,

reallzando una axpansién”

2 _ 2
nr- a * [ 3 x)]r,'r.x_, Z % [ & J.r.x_,

Para el caso binario :
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P 2Q 2Q E
in r, Q + % - [ LR 2 + ":Ti:] ....... (34)

Iny, = a + -%%‘( 1-x) - x’%—g—’ .............. (35)

in r,= Q + X, ’g‘ - ":’%_?:: .................... ... (36)

iny, = @ + —g% - [x’ :g + % :g ] ....... {37).
z 1 x

Inz, =0 + gg‘( 1-x) - x‘—‘;—?—‘—; ............. .. 138)

in r, = @ - x, :3. + x‘:gx cecssessssacnsnaanssnss(39)

x =
- Scatchaxd G. (1949) G = x.x, [a + bix,- X)) + c(x %) ]
= x X
0= w2 bUx-x) c(x‘—xz)*....]...-....(41)

Acotando 41 hasta el término c.

R ol + bix~ x) + cl * (42
Q RF BT a X" X, cx‘—x.) cretteccsans )

— X_ - } 35
_-jvh_‘ - —-ﬁ—ra + bix,-x,) + Zc(x‘-x.)'J + —;ﬁ‘llb + 2c(x.-x’)]

%0 _ *a tb + 2cix,-x)1 + a + bix-x_) + clx-~x_)" (43)

-F’ T b cix -n, x %, clx -x cees
X

&K ) - - - 2

—— 2% = T [x,l—b 2c(x‘—x’)) + a + bix, x.) + C(x‘ xt) ]-.-(44)

X X ¥ s
oy, = —éf‘—la + blx,~x,) + clx,-x,) ]
2

x
2 E]
+ I [x’[b + Zc(x‘—xi)l + a+ b(x‘—xa) + c(x'-x’) ]

o +b } =
- R ~x,(b + 2c(x,~x,)]1 + a (x,-x,} + clx -x;)
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2
x|
In 7, = —gg—|x, (b ¢ 2c(x2,)1 + a + bix,~x) + cix,-x)* +
x‘(b + 2c(xl-x’)l

X

2
In 7, = —g—f2% (b + 2cix,%)1 + & + bix,-x) + c(x_-x,)’]

»
% X

t ]
Iny, = __=_[z,_n, + 2c(2% -1} =+ a + b(2x,-1) + c(2x,-1)%]
2 2 :

¢4
z
2

il

x
Iny = __,l___[a +b2x, + 26 - 1) + clax(2x,-1) + (2:;1)’1]

»
bl

2 2
4x,(2x-1) + (2x-1)% = 12x] - 8x + 1

.
x
I, = _"R';—_[a + bldx, - 1) + c(12x: - 8x, + 1)]
" .
Iny, = 22 Do odcax, 1)+ S xtaad-axs 1)
= 3 . - B s —c
St A= g5 ; B RT 4 €= &y

Iny, =a x3+ B x](ax,-1) +C x:(lzx:-ax‘o 1)

Haciendo L‘- x: "‘- x:(lx‘-l) = -x:(l - lx.)

z 2
II‘ - x’(IZx‘—-ax‘f 1)

lnr‘-AL.+BH‘+CN‘

x X ;
ny, = —-&Tz— a + blx-x_ ) + c(x‘-x-)']

oS b + 2¢( 1+ a+ bix~x_) + cix -x)*
il 7 i L elx -2 )1 - X "X cix, =%,

2

el S b + 2e( )1 + a + bix-x) + cix -x)*
+ ’RT [—x‘( e (x, -, a X X, cix -x,

* %

2
ngy, = ""R'r_[" + bix ~x_) + elx,~x)"= % [b + 2ci(x-x)]
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2
— a - bix,-x) - c(x -x) ]

2
x
t [ %lb + 2c(x, %)) ¢ a + bx-x,) ¥ c(x‘—x,)']
¢ -
. xx
n gy, = - —E,i[b + 2c(x.-x')] - —z}—-[b + 2c(x.-x.)]
*
x .
£ " IR §
+ T—{a + b(::’—-:.'.) toolx —x) ]!
t 4
x

n 7, = o5 [-2:(.{!: + 20(x,~%,)1 + & + blxox) + c(xl-x,)’]
=

in y_ = —;;— a + b(-2x_ + (x,~x.}) + cl-4x_(x,-x) + (x‘-x’)’l]
2

n y, = -{,}-[a + bl-2x, + 1 - 2x) + el-4x (1-2x) + u—zx.)’]

Iny = ‘;:F[‘ + b-ax, ¢ 1)+ el-axy(1-2x) + (1—2x,)’]
~4x_(1-2x) + 'u—zx,)’ =12x) - 6x, + 1

- =
- x
10 7, = gfa + b1 - 4x) + ct12® - Bx, 4 11]

ln 7, = gl + o5 27142 + Seafa2xd - ox, + 1)

in 7, = x:{A + B (1-4x,) + C(12x] - Bx, + 1)]

haciendo L = x} ; _M = xj(l-4x,) ; N, = x[(12x] - 8x, + 1)

1n 7y -ALa + BH. + CN’ R R R

Bstimacién de A. Para la soluclén regular b = ¢ = 0 por tanto
para el caso de una -mezcla equimolar LA S 0.5 P'- P{x=0.5).
De P = x.P:r‘ + x‘P:r’ aplicada en la mezcla squimolar en 57 y S8

con B=C=20
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1in LA A x: - (0.5)%A por lo tanto 1n ¥, = e.25 A

1n 7, = A x] =~ (0.5)"A por lo tante 1ny, = 0.25 A 7= 7, 7

* o, o, © o o ©
-p -xP‘r+xP’r-xr(P‘VP’)-O.Sr P‘+P.)
20" =y (P2 4B} r =20% (2% + 02
1 2 £ 3 z
Inz=1n € 22"/ (RS + 8511 = 0.25 A
en consecusncia A =4 1ln [ 2 P'/-( P':OP:)I

Obtencién de las derivadas de : P = r‘P;i- r'P; donde
L}
P = £ (A,B,C)

dp dys d ps’ . drz d Pz’
aa “P'gx * rrgx t Prga t ™ aa

d P ©dy - d
el e o e

ny,=AL.+BH, +CHN,
4 4 a

I
v, = EXP [Anlonn‘+cu1}
9% _gro an,+Bu,+cu, ), vt
aa 1 1 I3 I B S B
9% ey I, « K, +CH, M, =2, M
a8 1 -1 2 i B
A7t oxp AL, + oM, cCH | H, =2 8
ac 1 1 1} 1 T Ny
dp . .

ax " plrlbl + p:y xt‘z

g8~ P.?,N. ¥ p.r:}(’
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ap . .
dc - Plrlul + Pi’ nua

Método de solucién

Puncién a minimizar : F =) (P - PDT p® = £.(A,B,C)

A

3 (p=_p%y 2 =_a
TR 2 LPLED PRy = 0

oF x_,C &
x - - 2YeiED gx-0

ov x_.C dp
5 - - 23 ®yPp g -0

SE - -2 Y e 5 e
Pero P?-P? no es linsal, por lo gque aplicando 1a expanaicn de
Taylor en Pl'

P P P
= < s ¥ a ¥ 2 *1
Prpe ~ P27 -9 aaLdsam Sl a5

Y(i-ei) - B ) L= ) B -
Yoo (B -0

2T LM EERIER) Y ) R )
Yo () -0

Y- )5 - YRR e () )
Yo (BIE) -0
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Rl cual es un sistema de ecuaciones simultaneas de la forma

Ax =B

LERED LB LT . LR
LERES) LB L) = L
LERE) LEIEE) X)) e LE)SE

Donde Py= 97 - P': (Presién residual)
AR = Ay By
AB = B‘“- B‘ 8e obtiene la cenvergencia cuando

-8
ac =¢C, - C lax,} < 10
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APENDICE IV "MODELOS DE SOLUCION"

Muchas ecuaciones han sido propuestas para correlacionar
coeficientes de actividad con la composicién y en menor extensién
con la temperatura, algunos en bases mas o menos racionales, otras
de manera empirica pero con intuicién. Comunmente la composicién
es expresada en fracciones mol, *.4 Pero el uso de fracciones
volumen & fracciones de superficie molecular puede ser preferible
cuando las wmoleculas difieren substancialmente en tamafio y

naturaleza quimica.

En este tiempo, mis © menos seis diferentes tipos de
correlaciones de coeficientes de actividad son encontrados a
tavor. De analisis estadisticos, la ecuacidn de Wilson da los
mejores resultados y las de Van Laar y UNIQUAC caen al ultimo;
perc hay también diferencias para clases particulares de
sustancias, NRTL, por ejemplo, resulta ser marcadamente mejor para

sistemas acuosos.

Desde un punto de vista de desarrollao, los coeficientes de
actividad se definen de las energia de Gibbs de Exceso pero en la
practica es al contrario y la 6° es evaluada conociendo los

coeficientes de actividad. Las relaciones basicas son:

6%, RT = xi 1n i (1)

T E
x
1n pi = =] _ Z %, (8 ; RT) (2)
T.P NIk
para mezclas binarias
G*
_RT—= x‘ In r‘+xz in rz {3
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xr
RT 1n 7, = 6% + (-x) [+'§-] (a)

_ = 2 6"
RY 1n 7, = . 6 ®, ['o—x‘] (5
La ecuacién resulta ser un conveniente punto de partida

para el desarrollo de expresionges usadas para correlacionar y
predecir los coeficientes de actividad en funcion de la
composicién (Malas (1985)).

A continuacidn se dan algunas de las caracteristicas que
cualquier relacién funcional entre la Energia Libre de Gibbs y la
composicioén debe satisfacer. S5i el estado estandar de los
componentes puros {(a la presién y la temperatura del sistema) es
usado para una solucién que existe en todo el intervalo de
composicién, entonces 7[—) 1 cuando xi--—> i. Por tanto si
xk—> 1 todas las otras composiciones se aproximan a cero, la
ecuacisn predice que 6% = g para los componentes puros.
Recordando la definicion de una propiedad de exceso, esto es
precisamente lo que se deberia esperar. Asi se observa gue
cuaiquier relacion tuncional entre _B_'/ KT y composicidén debe

reducirse a cero en el limite de cualquier componente puro, asto

[
&
—ET—= foAXy Xy eeseex) &)
donde
G*
ar = 2 para cualquier %= 1 {7y

Aunque solo se dara el desarrollo para sistemas binarios, las
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técnicas son igualmente aplicables a sistemas multicomponentes,
aungue la complejidad algebraica aumenta conforme se incrementan

el ndmero de cosponentes.

La relacién funcional mas simple para un sistema binario que
satisface las condiciones de las ecuaciones & y 7 es

= x‘xza (8)

donde A es un parametro ajustable gue puede ser variado para
proporcionar el mejor ajuste con 1los datos disponibles del
sistema. Esta simple expresién exhibe simetria en la energia libre
de Bibbs en la composicién de x= %= 2.5 y puede tener tanto
valores positives como negativos, dependiendo del signo del
parametro A. Sistemas que exhiben valores positivos de G‘ son
l1lamados desviadores positivos del comportamiento de la solucien
ideal. Los coeficientes de actividad en tales sistemas (de los
estados estandar de los componentes puros) son mis grandes que la
unidad. Sistemas con valores negativos de 6% son denominados
desviadores negativos y los coeficientes de actividad tienen
valores entre 8 y 1. Aunque el comportamiento simétrico predicho
por la ecuacién 8 no es comin en la mayoria de los sistemas, esta
simple expresién es frecuentemente aplicable a sistemas &l gue 1oz
componantes no difieren apreciablemente en tamafo, forma Yy
estructura quimica. La ecuacién B es una relacién muy simple y en
e]1 caso general una ecuacidn mas compleja es necesaria para
representar adecuadamente la Energia Libre de Gibbs de Exceso de
una solucién binaria. Redlich y Kister(i948) propusierdén una
ecuacién tal en la cual el parametro constante A es romplazado con
un desarrollo en serie en (x‘-xz) en la que aparecen parametros
adicionales ajustables (Balshizer, Samuel y Eliassen) (1972)):

x
6 . - - 2
T %%, [A + B(x‘ x:) + I:(x‘ x:) + .......] ()
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8 ZRT

e Ge— = A+ Blx- x) ¥ Clx - x’): 3 e
Iy =ax® + B Gax -1 4 E x:(xéx:'— By, + 0. {(,‘1? :
Iny, =A% + Bx] tax, - 13 + Cxj012xF - 8x, + 1 a2

Iny, =A-B+C ) (13)
Iny,=Aa+B+C . (14)

La solucién Regular y la l‘“argules."‘= son casos particulares a
este modeloy y se obtienen por simple eliminacién de constantes.
Tal como se muestra en la tabla 1.

TABLA 1 CASOS  ESPECIALES bE LA EXPANSION DIRECTA DE
REDLICH-KISTER O SDLUCIONES DE MARBULES.

SOLUCION REGULAR SOLUCION DE MARGULES
Bwm =90 cC=g A+B=a,
a+B= A
in 7, A %, x:[an + 20, - Q‘z)x‘]
in 7, A x:[nm + 20, - A“)x:]
in 7, A 12
In }’z A Azl

Cuando se toma como modelo de solucién a-la Expansién Inversa
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s

de Redlich-Kister™ se tendra.

X . . . N
¥ a4+ = %)+ Cx~ x* (15)
8%, RT * :
= 9 : “x -
ny = % {xz + 2Q [B + 26 xz)]} 1&)
Iy, = -2 { x, + 0 [B' + 26 - xz)]} 17
2
2 X
Q = 6% RT = . — - as)
A + B (x‘— le + C (x‘— xz)
ny, = S S 19y
A - B + C
1
Ny, = —— e <29
2 A+ + C

En este wodwio s& incluycn ! modelo de solucidén Regular y de
Van Laar™La obtencien de cualquiera de ellos, se consigue con la
simple eliminacién de constantes. segun se muestra en la tabla 2
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TABLA 2 CASOS ESPECIALES DE LA EXPANSION INVERSA DE REDLICH
KISTER O SOLUCIDNES DE VAN LAAR.

SOLUCION REGULAR SOLUCION DE VAN LAAR
B=c=o0 c'=0 A +B'= 1/Am
A ~- B = 1/As2
- . Aiz x
n 7, x* - A W I 12 1
Az21 x
2
B
TABLA 2 CAS0S ESPECIALES DE LA EXPANSION INVERSA DE REDLICH -
KISTER O SOLUCIONES DE VAN LAAR.
SOLUCION REGULAR SOLUCION DE VAN LAAR
- ‘ Z‘Alz x
in 7 x' 7 A A/ 1 + S
2 fd Az x
1
in v, 1/ A Asaz
n 7, 1 7a fze

Basado en otro tipo de consideraciones Wilson (1964)
un modelo de solucién que también es

propone
atil; para el calculo de

coeficientes de actividad. Teniéndose :

x = - -

67/ RT = —x 1n (x + x, G ) X, In e, + x‘G‘z) (21)
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8 5
1z 2 <223

ny; =:-"1n (xi_’+ ?‘z‘Gu’ r-o-,‘xz[, Ea "Fﬂ - Y +’sz
g,
- % TRE (23)
2 1 21

(24)

in y‘~=-1n B‘2+ I_Gzt
e = - Pl

In r, = in Gz‘ + 1 B‘z (25)
Renon y Prauznist basandose en consideraciones de composicién

local establecieron otro modelo de solucion NRTL de la siguiente

forma

6%/ RT = wamxz[— 2t Sz . iz Be (28)
X1 o+ xz-Gz‘ M2 + xaeG .2

2
in = Xz T [25’1 + ;rz 19 (27>
Lo z 21 Txz + %20 z);

- [Tt
Xe *x296

Ty G
2 ] 28)

s z
— W2 iz
nr,= x [‘rtz Xz + an‘z] AR Frerar 20

El programa de césputo elaborado para calcular las constantes
en las expresiones para el coeficiente de actividad esta escrito

en fortran y el listado se muestra al final de los apendices.
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