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RESUMEN

En .  este trabajo se reportan los resultados que
se obtuvieron al investigar el comportamiento del
equilibric 1liquido-vapor en sistemas binarios vy
ternarios, mediante el uso de ecuaciones de estado
cibicas y nuevas reglas de mezclado desarrolladas
en el curso de la investigacién.

Se revisan las bases te6ricas sobre las que
descansa el equilibrio entre fases. a fin de
establecer el marco tedrico en el que pueden ser
utilizados los modelos para coeficientes de
actividad y las ecuaciones de estado.

Se describen glgunas de las principales
ecuaciones de estado cubicas y se discute su
desempefilo para correlacionar la presién de vapor
de componentes puros.

Se analizan las principales reglas de mezclado
utilizadas para el calculo de los pardmetros que
aparecen en las ecuaciones de estado. Yy se
proponen modificaciones que permiten extender el
use de los modelos de. ecuacién de estado para
predecir sistemas multicomponentes con niveles de
precisién similares o superiores a los obtenidos
mediante el uso de coeficientes de actividad.

Finalmente se discuten los resultados
obtenidos al utilizar distintas reglas de mezclado
en el-cdlculo de condiciones de equilibrio en
sistemas binariog y ternarios. Estos resultados se
comparan con los que sSe obtienen al usar los
modelos de coeficiente de actividad de Wilson y de
Renon—Prausnitz (NRTL). ’



ABSTRACT

In this work, the behavior of vapor-liguid
equilibrium in binary and ternary systems is studied
using cubic equations of state and new mixing rules.

The fundamental principles that govern the
thermodynamics of vapor-liguid equilibrium are
reviewed, seeking to establish the theoretical frame
in which activity coefficient models and equations
of state can be used.

Some of the more useful cubic equations of state
are described, and their performance in correlating
vapor pressure of pure components is discussed.

In the field of mixing rules, some of the more
successful ones for calculating the parameters
included in the cubic equations of state are
analyzed. Modifications in the formulation of mixing
rules, that permit the wutilization of cubic
equations to predict multicomponent equilibria with
precision levels similar to those obtained with
activity coefficient models are proposed.

Finally, the results obtained using several
mixing rules to calculate vapor-iiquid equilibrium
conditions for Dbinary and ternary systems are
discussed. . the results coming from equation of state
models are compared to those from the activity
coefficient models of Wilson and Renon-Prausnitz
(NRTL) .
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INTRODUCCION

La principal labor de un ingeniero qufmico es disefiar y operar plantas quimicas.

Generalmente en dichas plantas se tran unidades cuya finalidad es separar
sustancias en distintas etapas del proceso. Por ejemplo, a la salida de un reactor se
separa el material que no reacciond y del producto se eliminan las impurezas, de tal
forma que se satisfagan los requerimiento de pureza que el mercado impone.

Las operad tradicionales que invol el contacto de fases, como son la

destilacién, la absorcién y la extraccidn, ee utilizan comunmente para realizar esas

tareas de separacién, no obstante las nuevas técnicas de separacién desarrolladas en

los iltimos afios.

En este contexto, es ficil apredar la importancia que las operaciones de sepa-
racién tienen dentro de la industria de proceso cuando se analizan las inversiones
requeridas en una planta tipica. Prausnits (1986) seiiala que ésta oscila entre 40 y
80% de la inversién total. Es por ello que se ha realizado un gran esfuerzo para desar-
rollar métodos confiables en el disefio y 1a simulacién de las unidades que involucran
operaciones de contacto entre fases,

Un paso importante durante la construccidn de modelos para estas operaciones
estriba en la determinacién cuantitativa de la distribucién de cada componente entre

las fases p al to de al el equilibrio. Esto iltimo es el campo de

la termodindmica del equilibrio de fases.

Sin embargo la termodindmica por ef sola es incapaz de establecer el valor de
todas la propiedades en el equilibrio, su mision es proporcionar la forma como una
propiedad se relaciona con otras propiedades en el equilibrio. Esto implica que para
caracterizar completamente un sistema desde el punto de vista termodindmico, debe-
mos medir un cierto nimero de propiedades y establecer las relacdones que permitan

calcular el valor de las restantes.

Cuando se trabaja con sist Iticomp tes, que es |a situacién mas comin

en las aplicaciones industriales; este hecho reviste particular importandia, ya que la

1



informacién necesaria se multiplica considerab) te. En este aspecto, el Seit

que se persigue es predecir el portamiento de sist, iticomp tes a par-
tir de las propiedades de los p tes puros y de los sistemas binarios que los

constituyen.

El esfuerzo de investigacién en este campo ha sido significativo a lo largo del
iltimo siglo y ha permitido el desarrollo de modelos como los de Margules, Wilson,
NRTL, UNIQUAQ etc., ttiles para describir la fase liquida. Con estos modelos se
ha logrzdo describir el equilibrio lfquido-vapor con niveles aceptables de exactitud,
&in embargo su empleo requiere del ueo de un modelo distinto para la fase vapor.

El interés por encontrar enfoques que utilicen un solo modelo para la descripcidn
de ambaa fases, ha impulsado el desarrollo de las ecuaciones de estado, en particular
de los modelos ciibicos, que han mostrado ser extremadamente ttiles para describir
el equilibrio L-V,

Siguiendo esta l{nea de pensamiento, el objetivo de la presente investigacién con-
siste en desarrollar nuevas reglas de mezclado, que permitan extender el uso de los

modelos ciibicos para predecir sist 1t tes con niveles de precisién

similares o superiores a los que se obtienen mediante el uso de los modelos de coe-
ficientea de actividad para la fase liquida. Dentro de la investigacién se proponen y
prueban dos nuevos modelos de regla de mezclado, a los cuales se asocian dos y tres
parémetros ajustables. Los resultados que producen los nuevos modelos se comparan

con datos experimentales de sistemas binarios y ternarios.

A conti ién se describe de una general la estructura del trabajo, y se
el contenido de cada capftul
En el capftulo uno se revisan los principios sobre los que se fundamenta el equilib-

rio de fases, a fin de establecer el marco tedrico en el que se desempeiian los modelos
de coeficientes de actividad y las ecuaciones de estado.

En el capftulo dos se describen las principales ecuaciones ciibicas y se analiza
su bondad para correlacionar la presién de vapor de componentes puros, hecho que

p uno de los factores clave en el éxito de la aplicacién de este tipo de modelos




al cdlenlo del equilibrio fquido-vapor en mezclas multicomponentes.
En el capitulo tres se describen las principales reglas de mezclado utilizadas en
el célculo de los parémetros involucrados en las 3 de estado y se proponen

dos nuevas que presentan ciertas ventajas sobre sus antecesoras.
En el éapitulo cuatro se describen los modelos de coeficientes de actividad de
mayor éxito, al correlacionar y predecir el equilibrio l{quido-vapor, mismos que sir-

ven como punto de referencia para analizar el comp iento de las i de
eatado.
Finalmente en el capftulo cinco se discuten los itados que se obti al

utilizar ecuaciones de estado tipo Peng-Robi durante ¢l cllculo de condici

de equilibrio en aistemas binarios y ternarios. Estos resultados se comparan con los
que se obti al usar modelas de coeficientes de actividad, en particular los de
Wilson y NRTL




CAPITULO 1

TERMODINAMICA DEL EQUILIBRIO
LIQUIDO-VAPOR

1.1 Introduccién al equilibrio liquido-vapor

142 14 11, 4,
P

Consideremos un sistenta it

auns én energética en
la cual espontineamente e forman doa fases, una liquida y otra vapor, como se

muestra en Ia figura 1.1

Vapor
YiVa sy ¥e

Liguido

L1)X20 4 Te

Pigura 1.1

donde P y T-son la presién total y 1a temperatura a las que se bra el sist
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Zy)T3y°* *, T 80n las fracciones molares en la fase lfquida y 1,44, - -, 4. 188 fracciones
molares en ]a fase vapor.

En estas condiciones Ia regla de las fases establece que existen tantoe grados
de libertad como comp tes tiene el sist Si denot por C al né de

&

) \ lo plica que p
arbitraria C vasiables int
Al fijar 1a composicién de la fase lfquida, (C — 1) fracci mol y Ia temperat
del sistema 7', el probl iste en trar la composicién de la fase vapor
y la presién dd sistema. Eeto tltimo constituye lo que se denomina e problema
fundamental del equilibrio de fanes.
Existen dos enfoques extremos que permiten abordar el problema. Uno de ellos
iste en determi perimentalmente todas las propiedades en el equilibrio. Sin
bargo, dado el nii de determinaci que ge req
¥ superiores, & enfoq perimental resulta totalmente impréctico en tiempo y
costo. En la actualidad existen datos de equilibrio liquido-vapor para pocos sistcmas
! utilidad es validar la confiabilidad de los modelon

determinar en forma independiente o

en sistemas ternarios

maulticomponentes, y au princi

tedrico-empdricos empleados en los p de prediccié,

El segundo enfoq iste en combinar los principios de Ia termodindmi
clésica con ¢ d llo de model let te tebricos, basados en el cono-

jento de los potenciales de int i6 lecular y las caracterfsticas de las
maléculas que constituyen la mezcla, Aunque este enfoque resulta te atrac-
tivo y prometedor, Ia falta de un imiento apropisdo de los potencial !
lares limita su aplicacién a sist y condidi de escaso interés préctico.

En Ia préctica se usa un enfoque intermedio, Se utilisa el marco de la ter
modindmica désica para prop delos con cteriaticas muy di Algunos
presentan cierta base tedrica a nivel molecular mientras que otros son totalmente

pfricos, los més sofisticad, tienen nor limente uno o varios pardmetros de
int iSn binaria que se determinan con datos de equilibrio quido-vapor de los

sistemas binarios que constituyen la mezda.



La uni fidad de estos modelos tedri fricos depende de su bondad para

comrelacionar loa datos de gist binarios y prededir ternarios y superiores a partir
de los binarios que Jos constituyen.

Lo anterior puede ser descrito en t&minos de lo que P itz (1986) llama e nivel
abatracto y el nivel real. En el nivel abstracto b la respuesta a ls pregunta:
Cudles son las coadici que cterizan a un sist en equilibrio? La respuesta
Ia t enlat din€mica désica en términoe de ptos abstract

como el potencial quimico o ls fugacidad y su validex es de carécter universal.
En e nivel real necesitamos interpretar e ltado abstracto en términos de las

propiedades medibles como presién, t tura y poeicién, Es en este pro-
modemtapmtw&:dcndem&enmh delos tedri pfri ionad;
teriormente y el resaltado de dicho f depende de la valides de los modelos.
Como se desprende de lo jor, los ltados de In & dinkmica clésica
£ hbluqu temta o d n y :1- idn de los © adal _m.| dos en
el dilculo del equilibrio de fasen. En funcién de esta importancia, pl de

una manera sintética los antecedentes que nos permiten establecer o que conatituye
1a ecuacién fundamental del equilibrio de fases.

1.2 Equilibrio en sistemas cesrados

Desde el punto de vista tesmc dinmico, el sistema mis simple es aquel constituido
por una sola fase, cuya posiciém p stante y en d que no existe
intercambio de masa con sus alrededores, es dedr el sist homogy 4

Antes de pasar al aaflisis formal del equilibrio en este tipo de dstemas, vamos a
tratar de describir lo que ent d por un estado de equilibrio. De una maners
1 pod decir que un sistema se tra en un estado de equilibrio cuando

& »

sus propiedad Spicas no cambian con respecto al tiemp
&slepnnwuwnmmmqueenbdomomen‘onuutuunmm-

firiendo & sistemas en equilibrio estable. Aquellas sit que inval stad

de equilibrio metacstable o inestable no son contempladas en' el tratamiento que se




plantea.

También cabe aclarar que en loa sist bajo estudio no se id efec-
tos tensiles ni la p ia de pos de fuerza como el gravitacional, eléctrico o
magnético.

Para caracterizar el equilibrio en #érminos mateméticos, existen varias exp
equivalentes que dan lugar a lo que se conoce como los criterios de equilibrio y las

fund! tales de la termodin&mi

La pni de estas expresi puede ser obtenid binando la pri yla

Ainhms,

da leyes de 1a ter

dU = bq— 6W @1
§g < Tds (1.2)
dU < TdS — PdV (1.3)
a entropia y vol o tand
(d)sy <0 (1.4)
Eeto implica que en un aistema cerrado, en d que se mantienen la entropia y
el vol tantes, la energia interna tiende haca un mfnimo en un proceso
pont yoe " stante en un p "y

De esta maners queda establecido que para un sistema cerrado en el equilibrio,
no hay cambio en el valor de 1a energfa interna y que este valor es el mfnimo posible,
dados los valores del volumen y la entropia.

Este criterio es sumamente il desde el punto de vista conceptual, sin embargo

eu utilisacién directa reviste cierta dificultad dads la naturaleza de las variabl
involucradas. Resulta dificil encontrar situsciones en las que se lleva a cabo un
cambio de estado teniend tante la entropia y e vol del sistema.




Existen tres expresiones equivalentes a la anterior, que se pueden obt a par-
tir de la definicién de nuevas func gfa, d iad talpi oa de

Helmholtz y energia de Gibbe y que conducen a criterios de carécter més préctico.
Para 1a entalpia tenemos: :

H=U+PV (1.5)
dH <TdS +VdP (1.6)
(dH)sp <0 1
Para la energia libre de Helmholts:
A=U-TS (1.8)
dA < -S5dT - PdV (1.9)
(dA)ry <0 (110)

Finalmente para la energfa libre de Gibbs:

G=H-TS (1.11)
dG £ -SdT + VdP (1.12)
(dG)pr <0 (113)
En un sistema cerrado que sufre cambios en sus propiedades de ible,

se pueden aplicar los criterios anteriores, siendo vAlido en este caso el migno de
igualdad. De este modo se obtienen las cuatro ecuaciones fundamentales de la ter-

&

dinkmica, que ve p a



dU = TdS — PdV (1.14)

dH =TdS + VdP (1.15)
dA = ~SdT — Pdv (1.18)
dG = —SdT + VdP 117)

Como fue estableddo al inico de Ia seccién, las expresiones snteriores son vilidas
para sistemas homogeneoe cerrados, y nuestro interés esté centrado en situacinones

que se terizan por la p ia de dos 0 m4s fases que intercambian masa hasta
que se alcanza el estado de equilibrio. En la signiente seccién anali las ex-
presiones para este tipo de aist , d inados heterogé

1.3 Equilibrio en sistemas heterogéneos

La extensién de las 1 fund tales a nist abiertos puede hacerse
al considerar que la energfa interns para eatos sist es funcién del né de
moles de cada componente ny,n3,...,nc; ademés de la entropia y del vol En

términcs matematicoa:

U=U(S,V,n,ng,...,n0) (118)
U ;1) 8U
U = | == dS+ | == dV + (—) dny o (1‘19)
(OS)V.N (BV)SM Iy EAZY !

& 8e comparan las dos primeras derivadas con sus similares en la ecuacién (1.14), y
se definie 4 como el polencial qufmico del comp te i, ¢

au
i={ = 1.20
“ (8"‘ ) ALY ¢




dU = TdS - PdV + 3 dn; (1.21)

de una manera similar podemos desarrollar las expresiones en términos de H,A y G.

dH =TdS 4+ VdP + Y pidn; (1.22)
dA = ~SdT - PdV + Y pidn; (1.23)
dG = —SdT + VdP + Y pidn; (1.24)
Estas cuatro ecuaciones constituyen el conjunto de i fand tales para el

caso de isteman abiertos y son de gran utilidad en el tratamiento del equilibrio de
fascs.
El equilibrio de fases puede ser descrito al id: que el sist es cerrado
y esté formado por dos o més subsistemas abiertos, es decir, constituye un eistcma
heterogéneo cerrado.
Aidn cuando los criterios de equilibrio desarrollados previamente para sistemas
cerradoe son de gran utilidad, ellos se encuentran expresados en términos de pro-

pieded ot ¥ para sist et 'ux es més jente exp los en
términos de propiedades intensivas.
Con el objeto de estab) estos criten id un aist formado por

una fase lfquida (L) y otra vapor (V') en las que se distribuyen dos corsp tes de
distinta volatilidad.
Para el sistema global en el equilibrio tenemos:
(dV)sy =0 (1.25)

Como la energfa int s una variable extensiva, la energia total para el sistema
compuesto estd dada por la suma de la energia asociada a cada fase.

10



dU = dUT + UV (1.26)

Las fases son consideradas subsistemas abiertos, por lo que hadendo uso de la
ecuacién (1.21) tenemos:

dUL = TLdS® — PLaV* 4 pldn? 4 pldnk (1.27)
AUY =TVdSY — PYdVY + Y dn} + p¥dny (1.28)
Aplicando las restricci de vol y pia y ni de moles tant
dS=dst4dsV =0 (1.29)
dV =dv' +dv¥ =0 (1.30)
dny =dnf +dn} =0 (1.31)
dny = dnk +dn} =0 (1.32)
R, agr do té&rmi; . y .‘.,, doen Ia 143 (1.26)

&= (17 - TESY = (Y ~ PUIVY + (o - w)dn + (4§ - ih)anf (1.39)

De esta ién pod ver d te que las condidi para que
dU = 0 son:
TV-Tt=0 (1.34)
PY-PL=0 (1.35)
w-pt=0 (1.36)

1



w-pk=0 (1.37)

Este resultado puede ser g lizado para nist dticomp t
TV=TC (1.38)
PY=pt (1.39)
sl =pf (1.40)

Las ecuaciones (1.38) - (1.40) son 1as ecuaciones béaicas del equilibrio de fases y
el punto de partida para las aplicaciones en este campo.

1.4 Potencial qufmico, actividad y fugacidad
De la misma forma que el potencial temperatura juega un papel determinante
en los procesoe de transferencia de energia térmica, el potencial qufmico es e poten-

cial clave en los procesos de tranxferencia de masa como los que se presentan en el
equilibrio de fases.

Como vimos en 1a seccién anterior, el potencial quimico puede ser definido en
términos de las propiedades extensivaa UH,A y G de acuerdo a:
8U oH aA oG
= (U = (82 ={9A =% 141
(8""):.%-; (8"‘)5.?.-, (8"")1#.-; (‘”‘-‘)am 4

Es equivalente a 1a energfa libre de Gibba molar parcial G y por lo tanto tiene
las mismas propiedades

(%‘;)r,., = (%) = | (1.42)

= -'3,- (l .43)



En términce tedricos el potencial quimico es el to més importante cuando

P 14

ee irabaja con equilibrio entre fases, no obstante para aplicaciones pricticas es con-

ta Intrad:

ir nuevos ptos que se relaci de una manera més cercana

8las propiedad dibles presién, temperatura y composicién. Estos ptos son

1o fagacidad, Is actividad y los coeficientes de actividad y fugacidad. A continuacié
dincuti b te la como fueron introducidos estos pt

El primer intento para vi 1 ¢ potencial qufmico con una propiedad medible

fue realizado por G.N. Lewis, quien introdujo ¢l concspto de fugacidad.
Aplicando 1a ecuacién (1.42) a un gas puro que sigue el modeo ideal results:

dp* = RTdinP (1.44)

esta expresién proporciona la funcionalidad del potencial quimico con la presién,
para un gaa ideal a temperatura constante,
Para condiciones en lss que no aplica el modelo de gas ideal, Lewis definié una

nueva variable que tiene 1a misma funcionalidad y la llamé fugacidad
dp= RTdinf (1.45)
De una imilar, ep un sist iticomponente se define la fugacidad
parcial de acuerdo a:
dp; = RTdIn; (1.46)

donde f; es Ia fugacidad parcial del componente § en la mezcla. Esta definicién es
completamente general y aplica a mezclas de gases, liquidos o sélidos. Debido a la
forma en que fue definida, 1a fugacidad tiende a ser igual a Ia presién cuando el

d tiends a infinito o Is presién tiende a cerv.
‘é—ol : P—0 (comp. puro)
-z'.—al P—0 {meaclas)
Py;
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estas caracteristicas permiten definir el coeficiente de fugacidad parcial como:

=k (147

T Py
d ahora transformar la expresién de equilibrio

Dadas estas definici P
ht su equivalente en términos de I fugacidad

sf = pY para
Integrando Ia ecuacién (1.46) entre ciertas condiciones de referencia y las condi-

ciones deseadas resulta:

- h
dpi = ; 1.48
_/’ , dwi = RT /” dinf; (148)
-y = RTIn;; (1.49)
Asi , el potencial qufmico eatd dado por:
+1mn" (1.50)
Al sustituir en la expresién que establece la igualdad de potencisles quimicos en

ambas fases, ecuacién (1.40), resulta

o) £ aw ¥
w4+ RTin ="'+ RTIn 1.51)
e vnnudy-srmaly

2 o2y

tmnfv S I O R’l‘lngw (1.52)
Pero si se aplica la ecuacién (1.48) a los potencinles qufmicos de referencia en el

l{quido y en & vapor

) ) m,.-F,,"" " (1.53)

(4 ; )

: Mmtln 1.53) en (1.52)

m‘m% =0 (154)



=7 (1.55)
Eeta exprgsién es de validez completamente general y equivalente a 1a que expresa

l‘.u 14 Jderl 2], fmi

De la deduccién anterior pod observar que mientras mantengamos la misma
temperatura pars ambas fases, es posible tener dif estados de ref ia para
cada fase y el criterio de igualdad de fugscidades continiia siendo vélido.

No debemos olvidar que el objetivo de la nueva expresién es establecer an vincul
con las propiedades medibles. Esto se ha logrado mediante la ecuacién (1.47), que

relacions ]a fugacidad de un componente con la presién y composicién del sistema
A el o +, de £ adad
fi=gwP (1.56)

Sobrela detallada como se calcula este coeficiente tratara el capitulo tres,
por el to sdlo i que su evaluaci6n se puede hacer en términos
de las propiedad Jumétricas del aist Para s fase gasecea, la evaluacién se
puede realizar ya ses a partir de datos tabul P-V a temperatura e 0

utilizando una ecuacién de estado. La dnica condicién es que los datos deben estar
disponibles desde presién cero hasta la presién de interés, o la ecuacién de estado
debe ser vilida en este mismo intervalo de presiones.

En el caso de la fase liquida, el coeficiente de fugacidad se puede evaluar de
una manera similar, pero la descripdién de pmpiedndu:n debe indluir la zona lfquido-
vapor. Aunque en ia actualidad se cuenta con ecuaciones de estado que describen

propiad te un gran né de sist , é8t0 00 se d& en todoe los cascs. Eete
problema se ha resuelto utilizando un método distinto para el clculo de la fugacidad
en ln fase Hquida.

€ otro método di ibl iste en d ibir el rtamiento de la solucié

P P

liquida con respecto al que presenta una solucién ideal. Esto se puede hacer en
términos de la actividad y el coeficiente de actividad que se definen a continuacién.

15



La actividad se define como Ia relacién de fugacidades:

o= -!% (1.57)

donde f? eala fugacidad en un estado de referencia arbitrario
La actividad esté relacionada con la composicién por medio del coeficiente de
actividad, de acuerdo a:

a; = %%; (1.58)
donde -y; depende del estado de refe ia particular seleccionado para el componente
en cuestién, de la presién, la temperatura y la composicién del sistema.
Combinando estas dos definiciones pod P lafugacidad del componente

i en términos de 1a compoeicidn, el coeficiente de actividad y Ia fugacidad en el estado
de referencia.

h=wxf? (1.59)
Como podemos aprediar de lo dicho anteriormen te, existen dos eufoques para des-
cribir el equilibrio lfquido-vapor. En €l pri se emplea un coeficiente de fugacidad

para describir el comportamiento de la fase vapor y un coeficiente de actividad para
Ia fase lfquida. De acuerdo a esto, en el equilibrio tenemoe:

GipiP = x5 ff (1.60)

Este enfoque se conoce como el enfoque 4y — ¢ y su principal ventaja es que

resulta aplicable a una amplia variedad de las, incluyendo aquellas formadas
por moléculas de gran tamaiio como Jas soludi de polfmervs, y las de electrolitos.
No obstante, p ta el inco iente, a nivel ptual, de requerir Ia fugacidad de .

un lfquido hipotético, cuando se trabaja con sistemas cuya temperatura es mayor que

la temperatura critica de alguno de los componentes. Esta fugacidad generalmente

16



se obtiene al extrapolar los valores de la fugacidad del lfquido puro. Lo mismo sucede
con el volumen del liquido puro, propiedad ia do se trabaja en la zona

4

de alta presién. El enfoque ta también dificult cerca en la regién critica.

El otro enfoq en calcular un coeficente de fugacidad tanto para el

lfquido como para el vapor, generalmente haciendo uso de una ecuacién de estado.
La expreaién en el equilibrio, dada por la igualdad de fugacidades es:

el = elvl (1.61)

A éste se lo denomina enfoque ¢ — ¢ y su principal ventsja es utilizar un mismo
modelo para ambas fases, evitando aaf el uso de una fugacidad de referencia. Su

(TP Y3

con sist formados por

es el no trabaj E) Kl +

principal ki
moléculas de gran tamaiio o electrolitos.

Durante la primera mitad de este siglo, el equilibrio lfiquido-vapor fue abordado
empleando coeficientes de actividad para la fase liquida, pero la aparicién de las
ecunciones de estado de Benedict, Web y Rubin, (BWR) (1940) y de Redlich y

Kwong, (RK) (1949), permiti4 1a aplicadén del enfoque ¢ ~ ¢ a ciertos problemas

industriales, como los enconiradoe en la industria de los hidrocarburoe, y a partir de

t , su empleo oe ha extendido a un ni cada vez maa grande de sistemas.
En el capftulo cinco anali los resuitados para el equilibrio fquido-vapor,
que se obti al utilizar i ibicaa tipo Peng-Robinsun (Peng y Robinson

1976) en combinadén con reglas de mezclado existentes y dos nueves reglas propues-
tas en este tubajo As{ mismo estos resultados se compararin con los obtenidos

1 d
P P

parfmetros.

para coeficientes de actividad con un nimero aimilar de

17



Nomenclatura

a = actividad
A = energia libre de Helmholtz
C = nimero de componentes

f = fugacidad

G = energfa libre de Gibbs total
n = niimero de moles

P = presién

¢ = calor

S = entropia

T = temperatura

U = energin interna

V = volumen total.

w = trabajo

z = fraccién molar en e liquido
y = fraccién molar en el vapor

Letras griegas

~ = coefidente de actividad
# = potendial qufmico
¢ = coeficiente de fugacidad

Subfadices

i,J = componenles

18



Superfadices

L = Yquido
V = vapor
* = propiedad ¢n condiciones de gas ideal
o= propiedad ¢n el estado de referends

19




CAPITULO II .

FUGACIDAD Y ECUACIONES DE ESTADO

2.1 Relaciones fundamentales

Para calcular fugacidades parciales por medio de una ecuacién de estado, partimos
de Ia exprevién biaica:
fi= Py (2.1)
De esta manera, para evaluar la fugacidad de un componente, deb P

¢l coefidente de fugacidad parcial §; en términos de la composicién y las propiedad

volumétricas del sistema. De la definicién de fugacidad parcial, ecuacién (1.46) y las
propiedades del potencial gufmico ¢ ;

dinf; = %‘:‘- (2.2)
(%%)T.-« =% (2‘3)

donde ; es el volumen molar parcial del p te . Al binar estas dos
ecuaciones resulta:

dinf; = .’;—ra.-ap (24)

llevando esta expresién al imite donde aplica el comportamiento de gas ideal, cuando
P—o fi—Py
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gn-‘% = (& - E) dP (25)

[2 RT P
& identifi al ficiente de frgacd d parcial como:
p‘% =% (26)

y sustituimos en la ecuadién (2.5), resulta:

oL [F(s BT
Ingi = TM—L (V- P )dP 2.7
- _ 1 gPaV RT
o= KI',L [(8"‘)7.!’.-1 P * @8)

Esta ecuacién nos permite calcular el coeficiente de fugscided do ¢
una ecuacién vilida en e intervalo de interés y explicita en el vol sin embarg
Ia mayor parte de laa i son explicitas en 1a presién, por lo que es necesario
hacer algunas transformaciones para obtener la expresién equivalent

=~ _ 1 = ]{8P RT
L [( M)”H L] av —inz 29)

Como podemos apreciar de la ecuacién precedente, 1a forma. de 1a expresién final
para ¢l coeficientede fugacided depende de la estructura particular de la ecuacién de
estado selecdonada, por lo que discuti b te las tendencias mas impor-
tantes en este campo y anali las i mas relevant:

2.2 Importancia de las ecuaciones de estado
Hace més de un siglo que van de Waals propuso su fi i6n, cuyo impact

a nivel tebrico repercute hasta nuestros dias. A partir de entonces se han propuesto
una gran cantidad de i y modificaci basadas en los mas diversos

foq Te ecuad desarroliadas con fund to en la termodindmi

atndiats

, otras que provi de enfoques semitedricos y has otras mas de
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caracter empirico con estructuras mateméaticas simples y complejas. Ecuaciones con

doe pardmetros y multiparamétricas que llegan a contener hasta ta parkmetros

P

ajustables.

No obstante lo anterior, cada ecuacién posee en mayor o menor medida limita-
ciones severas en trminos del tipo de sustancias que puede rep tar, o el intervalo
de presién y temperatura en el que se puede emplear.

Gomo puede ser apreciado de este planteamiento, no existe la i6n dnica que
Ppueda representar todas 1as sustancias en el intervalo completo de condiciones PVT
¥ en el fondo de muchos investigadores existe la i6n de que no es muy probable

que una ecuacién con estas cterfsticas y de plejidad moderada pueda sel
descubierta.

Aunque ¢l objetivo bisico de una ecuacién de estado es brindar una representacié
adecuada de las propiedades PVT —— ya que una vez logrado ésto las propiedad:

tantes pueden ser evaluadas por medio de laa relaci tem&ticas establecid
por Ia termodinfmica cldsica, la imposibilidad de contar con esta ecuadén de
tado de caracter universsl pone de manifiesto objetivos adicionales que ayudan en
anflisis de ecuaciones de estado. Dentro de estos objetivos, los de mayor importand
a nivel aplicativo son:

a)El célculo de propiedades derivadas como entalpia, entropia y fugacidad.

b)La prediccién de propiedades de fluidos purce a partir de unos cuantos da
experimentales.

c)La prediccién del equilibrio l{quido-vapor a partir de datos experimentales de

los comp tes puros y Jas binarias,

Este tltimo objetivo constituye el nicleo central del presente trabajo.

Para efectos pricticos, el desarrollo de ecuaciones de estado puede dividirse en
dos categorias. En Ia primera de ellas encontramos a las ecuaciones cibicas qpe
son ¢l modelo més sencillo y en ¢l que encontramos entre dos y cinco pardmet
En el segundo grupo estan las ecuaciones multiparamétrices, con una estructira

matemética mé&s compleja y cuyo niimero de pardmetros es generalmente superiof a
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diez y puede llegar hasta cuarenta como mencionamos antériormente.

Las principales ventajas de las ecuaciones multiparamétricas son la exactitud y
1a posibilidad de tar adecuad \! h iedades. Sus principal

P Prog P P

desventajas son la complejidad y el ti ido para realizar los cilcul

P '

Las ecuaciones cibicaa por su parte, son sencillaa pero no pueden representar

adecusdamente todas las propiedades Witiles para efectos practicos.

A conti idn discut Jgr modelos relevantes de ambos grupas

2.3 Ecuaciones multiparamétricas

Adn do este trabajo no esté orentado para analizar el comportamiento de
ecuaciones complejas, resulta instructivo describir de una manera cualitativa sus
principales caracterfsticas en relacién al cllculo del equilibrio iquido-vapor.

Como fue establecido en el capitulo.anterior, el enfoque ¢ — ¢ requiere que la

ecuacién de estado sea mﬁéble tanto a la fase vapor como a Ia iquida. Una delas
primeras ecnaciones de tipo préclico que cumplid con este requisito fue la ecuadién
de Bennedict, Webb y Rubin (BWR) (1940). Esta ecuacién fue desamollada con
Ia finalidad de mejorar la propuesta por Beattie y Bridgeman y constituyé un gran
avance en su tiempo.

Es una ecuacién explicita en 1a presién y contiene ocho constantes caracterfsticas

de cada sustancia, fue concebida basicamente para hidrocarburos ligeros y algenos

gases inorgénicos. Su extensitn a las se realizé usando reglas de combinacién
para cads una de las constantes.

La ecuacién BWR tuvo un éxito razonable para la descripcién del equilibrio
l{quido-vapor de sistemas formados por parafinas y olefinas, pero su extensién a sis-
temas més complejos enfrentd un importante problema, 1a necesidad de incluir nuevas
constantes de interaccién, incrementando de esta manera su complejidad. Ademés

de lo anterior se encontraba el problema original, de que no habfa un conjunto dnico

de tes para rep tar de una manera éptima el quilibrio liquido-vapor y el

1

comportamiento étrico de los comp tes puros.
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Esta ecuacidn ha sido modificada por varice autores y 1a més importante de estas
modificaciones es la realizada por Starling (1971,1973). El increment el nimero
de parAmetros a once y esos par&metros fueron correlacionados en términcs de las

propiedades criticas y el factor acéntrico de los componentes puros. Estas modi-

£onet 1o

han sido amg

te aceptadas en la industria y en algunos casos son
superiores a las ecuaciones ciibicas, en particular para cilculos a presiones elevadas

o bajas temperaturas.

2.4 Ecuaciones ciibicas
Dentro de )as principales caracterfsticas de las i clibicas pod men-

cionar que son polinomios explfcitos en la presién, de tercer grado en el volumen y

son lan ecuaciones més eimplea con }a capacidad para describir 1as propiedades tanto

de la fase liquida como dela vapor. Adem4s son muy apropiadas para el cdlculo del
equilibrio l{quido-vapor en procesos de tipo repetitivo,

El esf lizado para describir el equilibrio lfquido-vapor con ecuaciones de

estado ciibicas puede ser agrupado en dos dreas importantes. En la primera tenemos
todo el trabajo realizado para contar con una ecuacién capaz de proporcionar pre-
siones de vapor de componentes puros con un alto nivel de exactitud. En la segunda
tenemos el desarrolio de reglas de mezclado con la capacidad para correlacionar
datos de equilibrio de sistemas binarios y de prededir con exactitud las condicones
de equilibrio en sistemas multicomponentes, El resto de este capftulo estard dedicado
a la primera de estas ireas y las reglas de mezclado seran analizadas en el siguiente
capftulo.

A continuacién describiremos 1as ecuaciones cibicas més importantes analizando

su eficacia para correlacionar y predecir propiedades de comp tes purcs.
Existen en la literatura tr ientos generalizados para analizar las
ciibicas como los propuestos por Martin (1979) y Abbot (1879). El de Abbot parte

de la expresién general:

24



BT M-
Liladvony Sl gy 5T (EJw (210)

donde b, 8, %, 6, y € son parimetroa cuyos valores dependen de los comp 4

presentes en el gistema.

Esta ecuacién general puede redudrse adoptando la forma de ecuadones famosas

si se seleccionan valores adecuados para cada tante, Por ejempl dolf=ga

»1=b, §=0, y ¢=0 podemos recuperar la ecuacién de van der Waals.
En este trabajo estamoe particularmente interesados en ecuaciones tipo Peng-

Robi , a8l que proced a describir sus antecedentes inmediatos.

2.5 Ecuacién de Redlich-Kwong
Podemos decir que la mayoria de las i ibicss que funci con éxito
actualmente, tienen su origen en la ecuacién de Redlich-Kwong (1949). Al momento

de su introduccién, esta ecuacidn represento un gran avauce, y lo que es més impor-

tante, abrié el camino para que las ecuaciones ciibicas fueran utilizadas para chlculos

11

ingenieriles, particul te en p as relacionados con equilibrio l{quido-vapor.

1 4

A pesar del gran avance que rep taba, la i6n no fue preciada

8ino hasta la segunda mitad dela década de los sesentas (Horvath 1974). Sin embargo
una vez reconocido su potencial, gener una atencién impresionante que puede ser
medida en términos del nimero de publicaciones aparecidas, que continuan hasta la
fecha.

La expresion matematica se puede obtener de la ecuacidn ciibica general asig-
nando 0:0/\/7, n=6=b, e=0

RT VT
P=v—_5_—L5v‘zu+b (2.11)

donde a y b son constantes que se obienienen aplicando las restricd l4sicas para
el punto critico:
aP
(W)T =0 (2.12)
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(%)T =0 (2.13)

el resultado es:
25
a= ('.'.42748%1"’%;L (2.14)
b= 0.08664% (215)
La idn predice un valor uni ] para el factor de compresibilidad en el

punto critico igual a 1/3. Adn cuando este valor es un poco alto comparado con el

"

promedio para la mayoria de compuestos de interés industrial, rep un com--

4 s adnd Yum &t

promiso que permnite describir apropiad icas en in-
tervalos més amplios.

La expresién para el coeficiente de fugacidad de un comp te puro se

aplicando la ecuacién (2.9) y estd dada por:

z+ B
z

Ingi = (z—1) — In(z — B) - %In (2.16)

donde z es el factor de compresibilidad para 1a fase en cuestién y A,B son parimetros
adimensionales definidos por:

A= }‘;;), (217)
B= -f-’m,i (218)

De 1a estructura de la ecuacién se deduce que es una modificacién a la ecuacién
de van der Waals, de la cual toma el término de repulsién y modifica el de atraccién.
Esta modificacién es completamente empirica, ya que no se conoce ninguna base

tedrica que ia soporte.
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Doa aspectos son dignos de mencionar en la modificacién, primero, en el deno-
minador del término de atraccién, se introduce el término lineal en el volumen, que
complementa al cuadratico existente en la ecuacidn de van der Waals. Eate término
lineal o alguna variante de él aparece en la mayoria de las ecuaciones cibicas desar-
rolladas posteriormente.

En segundo lugar pod que #i bien Ia idea de induir el efecto de
Ia temperatura en el término de atraccién no fue original, puesto que la necesidad
de esta dependencia fue identificada poco después de la aparicién de la 16,
de van der Waals y fue incluida en ecuaciones como las de Rankine, Berthelot y
otros mis, la originalidad radics en la forma de la funcién. Aunque Ia funcién

de temperatura propuesta por Redlich y Kwong puede parecer burda cuando se la

para con fund propuestas posteriormente, la idea de usar el término 7%
subyace en todas ellas,

En el campo de 1as aplicaciones podemos decir que 1a ecuacién de Redkich-Kwong
fundona bastante bien para fluidos simples a presi bajas y moderadas. En la
zona superciftica propord Jtad bles y en g l, para célculos en la
fase g es comparable a ls ién virial truncada al segundo coefidente.

Otro mérito importante es que fue la primera ecuacién cibica en ser aplicada
ampliamente para describir el equilibrio liquido-vapor en mezclas.
Dentro de las principales limitaci t su i

$afnrtor: 4

idad para reprodudr

P

las propiedades de fluidos con valores del factor acéntrico muy

P

distinto de cero. Esta limitacién proviene de que las constantes a y b estdn expre-
sadas Ginicamente en términos de P, y T.. Modificaciones posteriorea han incluido
1a presencia del factor acéntrico en estas constantes. Tampoco reproduce adecuada-
mente las propiedades de 1a fase lfquida.

Una limitacién de particular importancia para el célculo del equilibrio ¥quido-
vapor, es que no reproduce con suficiente exactitud la presién de vapor de los com-
ponentes puros en amplios intervalos de temperatura. Esta Gltima limitacién ha sido

ampliamente superada por trabajos que se mencionarin posteriormente.
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2.6 Ecuacién de Soave
El esfuerzo realizado en tomo a la idea de mejorar la ecuacién de Redlich-Kwong
culminé con lo que podriamos considerar el paso més importante en la descripcién

del equilibrio liquido-vapor con ecuaciones ciibicas, la modificacién de Soave (1972).

Soave identificé que el prindpal probl de la i6n de Redlich-Kwong al
plicarla a mezcl dicaba, no en las reglas de mezclado, sino en 1a deficiencia de la
i6n para reproducir las presi de vapor de los componentes puros, y en este

punto incidié su modificacién. Partiendo de la ecuacién de Redlich-Kwong, modifica
el término de atraccién de acuerdo a:

_ Rr  aT,w)
P_u_b—m (2.19)
Soave deja invariante el parimetro b y sustituye la funcién a/y/T por una funcién

més general en términos de la temperatura y el factor acntrico de Pitser w dads

por:
a(T\w) = aca(T,w) (2.20)

donde a, es igual ala constante a usada por Redlich-Kwong y a(T,w) 1a funcién de
temperatura y el factor acéntrico.

a(T,w) = [1 + (0.480 + 1.574w — 0.176u%)(1 — T*5)J? (2.21)

Las expresiones para calcular a.,b y z. asf como el coeficiente de fugacidad
se mantienen idénticas a las de Redlich-Kwong ya que la funcionalidad respecto al
volumen no resultsa modificada.

Como mencionamos al principio de Ia seccién, este trabajo consalidé sin duda
los esfi de muchos investigadores, en particular es importante hacer alusién

al trabajo de Wilson (1964 b), quién ya habfa sugerido Ia idea de correlacionar el
parimetro a en términos de T y w por medio de 1a expresién:

a=a, [l+(1.57+1.62w) (,;——1)] (2.22)
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Debido ala naturaleza de 1a correccién realizada por Soave, su ecuacién reproduce
de una manera bastante aceptable Ia presién de vapor de compuestos no polares

— lo mismo se puede decir de laa relaciones de equilibrio K; (K; = yi/zi) y de

las densidades de la fase vapor. También proporciona valores aceptables para la
desviacién de la entalpia.

Las principales deficiencias del modelo son su impropiedad para reproducdir pre-
siones de vapor de compuestos polares y de compuestos no polares a bajas

turas reducidas. Los valores predichos para 1a densidad de la fase liquida tampoco
son de graa exactitud. Otra limitacién importante es que no aplica para mezclas que
it hidré te altas o al el valor

" fimtant,

yaqueat

de cero.

2.7 Ecuacién de Peng-Robinson

Dado el éxito tan grande que tuvo la ecuacién de Soave, nuevos esfuerzos se
rezlisaron para tratar de mejoraria. En 1976 Peng y Robinson propusieron una nueva
ecuadén cibica que retiene la idea fundamental de Soave y modifica su funcionalidad

pecio al vol La nueva i6n puede ser recuperada de Ia exprezidn general
o o¢ sustituye #=a, n=b, §=2, e¢=-b
p=FL __alw @)

v— vid4 2y~ B3

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

del término de atraccién, que d& como resultado ur factor de compresibilided critico
més cercano al promedio de los valores reportados para los fluidos de interés.

Las expresi para las tantes a. y b se pueden obt de 1a misma manera
que fue hecho con s ecuacién de Redlich-Kwong, con el siguiente resultando :
2
a= 0.457245:572- (2.29)
L3
b= 0.0r8RL (2.25)
P.
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El valor universal para el factor de compresibilidad critico es de 0.307 y la ex-

presién del coeficiente de fugacidad para comp tes puroe esta dada por:

Inp; = (z 1) - _ z+(1+V2)B
Y, (Z 1) ln(z B) WE Z+(1— B (2.26)
La funcionalidad de a con la temperatura esté dada por una expresién similar a
Ia de Soave.

a(T,w) = a.a(T,w) (2.27)
o(T,w) = [L + (1 ~TP*)P (2.28)
= 0.37464 + 1.54226w — 0.26992° (2.29)

Esta modificacién incidié en dos aspectos bsi jorar Ia duccién de la

preaién de vapor y predecir de una manera m4s exacta la densidad de la fase lfquida.
En forma global los autores reportan que los objetivos establecidos al inicio de su

325t l“'u'A ctariats

trabajo requerian que la

a) La ecuacién debfa ser ciibica en el volumen.

b) El modelo debfa representar una mejora significativa en el comportamiento
cerca de |a regién critica, en particular para el cdlculo de z. y la densidad del Hquido.

c) Las constantes debian ser expresadas en términos de la presién critica, la
temperatura critica, y el factor acéntrico. .

d) Las reglas de 1ado debian cont un solo parkmetro ajustable,

€) La ecuacién debfa ser lo suficient te g ] para apli ala producdé
de hidrocarburos y mezclas relacionadas.

Con respecto a su predecesora m#s importante que es la ecuscién de Soave, el

1

delo de Peng-Robi mejora la rep ibilidad de 1a presién de vapor de com-

puestos no polares, mejora también la capacidad predictiva para la densidad de la

fase lfquida y se comporta mejor cerca de la regién critica. Para la evaluacién de

densidades en la fase gaseosa y desviacién de la entalpia presentan un desempeiio
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similar, lo mismo podemos decir de los coeficientes de fugacidad para la fase lfquida
y vapor (Lin y Daubert 1980).

Laa principales limitaciones del modelo son, su incapacidad para reprodudir ade-

cuadamente 1a presién de vapor de fluidos polares y de no polares a bajas temperatu-
ras reducidas. También resulta importante mencionar que atin cuando resulta mejor
que la ecuacién de Soave para calcular densidades de la fase liquida, los errores

pueden ser superi a 10% prindpalmente para hidrocarburos pesadoe y fluidos

polares. El error crece iderabl te al aproxi a la temperatura critica,
incluso para hidrocarburos ligerce.

Por iltimo podemos decir que su habilidad para predecir el segund ficient
virial no es tampoco apropiada, las desviaci pecto a los valores experimentales

reportados es apreciable, en particular para los fluidos polares,

2.8 Ecuacién de Basiia

En el campo del equilibrio liquido-vapor, 1as ecuaciones cibicas enfrentaban un

problema no ito por la i6n de Peng-Robi extender su aplicabilidad a

puestos pol y laa alt te no ideales. Con la finalidad de atacar este
problema, se trabajé int, te durante la década 1976 - 1986, Como fruto de
este esf se propusi varios modelos entre los que podemos mencionar los de

Baziia (1982), Mathias (1983) y Stryjek - Vera (1986s, 1986¢).

El modelo de Bazis utiliza tres parAmetros ajustables a,b,c, uno de ellos (a)
dependiente de la temperatura, con la finalidad de mejorar tanto el sjuste de la
preaién de vapor como Ia prediccion del volumen del liquido. El modelo matematico
del que parte es

po BT _a(T)

v—b wvte) (2.30)

donde a y b se obtienen a partir de las restricciones para el punto critico y ¢ se elige
de tal manera que represente el volumen del lfquido a la temperatura reducida de

0.6. Las expresiones matema4ticas para los tres parAmetros son
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a=(1- g+ PP—=F(T,) (2.31)
b= -ppEe (237)
e= (26" - 3" +-38 - 15 (2:33)

F(T,) proporciona la dependencia de a con }a temperatura reducida y est4 dada por
Ia expresién

_ 14 m(I7 = 1) 4 ma(T -1

F(L)= 1 '+ 0.25(T - 1') (2:34)

donde f,x,; y 3 son pardimetros sjustabl cteristicos de la sustancia.

Al utilizar la fundén de temperatura descrita, Baziia obtiene resultados para la

I’ i dumb Yoad

presidn de vapor que se dentrodelaincer de los datos
por ejemplo para sustancias como agua, acetona, disulfuro de carbono y metano se

informa de desviaciones inferiores a 1 %.

En lo tocante al volumen del lfquido, se tra que la prediccién es préctica-

mente independiente de la forma que tome la funcién F(T,) y que Ia introduccién

(K}

del tercer parimetro mejora te la prediccién. El autor encuentra que la
desviacidn en el volumen es inferior a 1 % para temperaturas mencres que 0.77.
La predicdén del segundo coefidente virial, al igual que en mayorfa de los modelos

ciibicoe, no es satisfactoria, particularmente a temperaturas elevadas.

2.9 Ecuacién de Mathias
La extensién a fluidos pol a por Mathias (1983) modifica 1a fundional-

prop

idad del parametro a, que ha gido el camino de mayor éxito cuando se trabaja en

equilibrio quido - vapor. Mathias introduce de una manera ingeniosa la combinacién

ORY

de dos factores que mejoran te el comportamiento de la funcién.
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El primero es un parimetro empfrico denominado factor de polaridad y el segundo

una funcién de temperatura que mejora la prediccién en el intervalo de temperaturas

reducidas inferiores a 0.7 donde las ecuaciones de Soave y Peng-Robinson prodicfan

loa errores més altos.
Al jgual que Soave, Mathiaa parte de la ecuacién de Redlich-Kwong,

_ RT __aT,w,p

a(T,w,p) = aa(T,w,p) (2.36)

y dela fundén

La nueva funcién para o est4 dada por:

a(T,w,p) = [ + (1 - TP*) - p(1 - T,)(0.7 - T,)] (2.37

donde p es el pardmetro de polaridad y x la funcién de! factor acéntrico dada por:

&= 0. +1.5 w -~ 0.1 .
0.48508 $191 0.15618w? (2.38)

Las expresiones para a.,b,z. y  son las mismas que para la ecuacién de joave

¥ Ia de Redlich-Kworg.

La modificacién propuesta por Mathias permite reprodudir, mediante una

cién clibica, 1a presién de vapor de compuestos como agua, acetona o metanol,

errores promedio inferiores a 0.5 % , para todo el intervalo, deade e punto
hasta el critico.
Con esta modificacién, las ecuaciones ciibicas logran el objetivo de correlad]
I presién de vapor de compuestos puros con una exaciitud sufciciente para cual
propéeito aplicativo.
La ecunacién fue desarrollada con el propéeito de obtener mejores resultads
el cdlculo del equilibrio liquido-vapor, ésta puede ser una de laa razones por las

PCUA-
con

riple

onar

guier

08 en

que

Mathias partié de la ecuacién de Soave y no de 1a de Peng-Robinson, que para pro-

piedades volumétricas es ligeramente superior; ya que el aspecto dominante e

33

ese




campo es la forma de la funcién a(T,w), mientras que la estructura de la ecuacién
tiene un efecto marginal. Eato fue demostrado por Adachi y Lu (1984) quienes lo-
graron buena reproducibilidad del equilibrio iquido-vapor de 1 binari d

1a ecuacién de van der Waals con el pardmetro a en funcién de la temperatura.

Por lo que respecta a otras aplicaci , Ja ecuacién de Mathias presenta ventajas

y limitaciones similares a las del modelo de Soave.

2.10 Ecuacién de Stryjek-Vera
Stryjek y Vera (1986a) combinan los aspectos relevantes de las ecuaciones ciibicas
existentes y logran un modelo de gran confiabilidad para el manejo de fluidos polares.

Parten dela i6n de Peng-Robi , eincluyen una funcién modificada del factor
acéntrico
. RT _ u!T.w,nQ

P—u—b v3 4 2by = b7 (2:39)
donde

a(T,w, %1) = aca(T, w, 1) (2.40)
y la variable alfa estd dada por

a(Tyw, m) = {1+ [ra+ (1 + TP3)07 - T)} (1 - o) (2.41)

donde &, rep ta una funcién generalizada, en términos del factor acéntrico, tal

que reproduce exactamente la presién de vapor experimental a T, = 0.7, de esta

manera se obtiene una sola curva para &, en funcién de w, independientemente de 1a

polaridad, grado de asociacién o complejidad de la molécula. La funcién reportada
es

%o = 0.378893 4 1.4897153w — 0.17131848w? + 0.0196554u (2.42)

) es un pardmetro ajustable caracterfstico de cada sustancin, es de naturaleza total-
mente empfrica y puede ser positivo o negativo, adopta valores absolutos inferiores
& uno como regla general,



Los autores informan de errores promedio inferiores a 1% para mds de ochenta
fluidos, en intervalos de temperatura que dependen de la disponibilidad de datos
experimentales para cada sustanda y en alg casos cubren el intervalo completo.
En general 1a presién de vapor de finidos no polares, polares o asociados puede ser

reproducida con una exactitud comparable a la ecuacién de Antoine.

Sin embargo, tal como lo establece Abbot, no se debe esperar que una ecuacién
ciibica pueda reproducir todas las propiedades termodinAmicas de una manera ex-
acta. Al reprodadir bién la presién de vapor ee eatdn sacrificando otras propiedades.
Cuaado se desea un alto grado de exactitud en todas las propiedades es m4s conve-
niente utilizar ecuaciones multiparamétricas,

Especificamente en el clculo de la densidad para la fase liquida, del segundo
coeficiente virial y de 1a desviadén de 1a entalpia se ticnen errores similares a los de
Ia 36n de Peng-Robi

Con el objeto de mejorar atn més la bondad para reproducir la presién de va-
por de componentes puros, Stryjek y Vera (1986c) propusieron uns segunda modifi-
cacién ala funcién que describe 1a dependencia con la temp en el término de

atraccién, Esta modificacion incluye el uso de tres parémetros ajustables ;, /3, %3
cayos valores son terfaticos de cada sustanci

Los autores proponen 1a misma estructura para ls funcién del factor acéntrico &,
¥ proponen que la funcién a sea evaluada mediante

a=[14+x0- s’ (2.43)

K=K+ [m + sy = T = TP (1 + TP*) (0.7 - T) (2.44)

donde a x; le asignan el mismo valor numérico que tenfa en la ecuacién {2.41) y
K3, K3y adoptan nuevos valores que oscilan alrededor de 1a unidad, para la mayoria de
las sustancias.

Como se puede aprecisr, en el caso particular en el que 5; = 0 , Ia funcién

recupera la estruciura original propuesta para Ia primera modificacién.
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En general se observa mejora en la correlacién de la presién de vapor para Ia
mayorfa de los compuestos, y esta mejora permite obtener mayor calidad en ¢ ajuste
de los datos de equilibrio liquido - vapor de 1as mesclaa binarias que se forman, no ob-
stante, esta mejora es dificil de aprediar en la predicaén de los datos correspondientes
a sistemas termarios. Como se mastrara en el capftulo cinco de este trabajo.

Como ha sido repetido por , Ia condicié ial para co-
rrelacionar y prededr el equilibrio l{quido-vapor e 1a buena reproducdén de la
presién de vapor de los componentes puros a la temperatura de interés. Con base
en esta premisa, hemos seleccionado pred te las dos modificadones propuestas

por Stryjek y Vera para realizar los cdlculos en este trabajo, ya que junto con la
i6n de Mathias se tran entre las més apropiadas para esta tarea.
Con este ssquema general que nos tra los al y limitaci de las
i ibicas p 8 lv que rey ta la parte central de este trabajo, el -

tratamiento de mezcles.



Nomenclatora

a,b = pardmetroe en las i de estado
A, B = par&metros adi jonales (ecs. 2.17 y 2.18)
f = fugacidad )

n = nimero de moles

P = presién

R = constante general de los gases
T = temperatura

v = volumen molar

V = volumea total

y = fracci6n molar en el vapor

z = factor de compresibilidad

Caracteres especiales

a = funcién de la temp ducida y el factor acéntrico
{8, 7,6,€) = pardmetros en la ién cibica g \|

& = funcién de la temperatura reducida y el factor acéntrico
K, = funcién del factor acéntrico

K12, = pardmetros caracterfsticos de cada t

p = potencial qufmico

w = factor acntrico de Pitzer

p = factor polar de Mathiaa

o = coeficiente de fugacidad

Subfadices

i,J = componentes

¢ = propiedad en el punto crtico
r = propiedad reducida
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Superindices

L = Hquido

V = vapor

E = propiedad de exceso



CAPITULO IiI

REGLAS DE MEZCLADO

3.1 Finalidad de las reglas de mesclado

El uso de las ecuaciones de estado se puede extender para representar el com-
portamiento de mezclas s se toma como base Ia teoria de un fluido. Esta teoria
establece que una ecuacién de estado para componentes puros puede ser aplicada a
mezdas calculando el valor de los pardmetros que aparecen en la ecuacién mediante

laci especificas d inadas reglas de lado

Lass reglas de mezclado se definen como expresiones mateméticas que relacionan

el valor de los parfémetros de los comp tes puros con la compoeicién de la mezcla

y con los pardmetros empfricos iados a las dife ias entre las moléculas que la
constituyen. Como ejemplo de este tipo de diferencias pod jonar, entre las
m4s importantes, las diferencias de tamaifio y tipo de interaccién energética. Estas
diferencias no se separan clar te en los model tudiados a lo largo de este

trabajo, no obstante se encuentran incorporadas en los pardmetros de correccién.
El célculo del equilibrio liquido-vapor es alt ! ible a la eleccién de las

reglas de mezclado, en particular ala del pardmetro a, y en algunas ocasiones resulta

més importante que 1a seleccién de 1a ecuacién de estado {Adachi y Sugie 1986). En

virtud de lo anterior, desde la época de van der Waals se ha intentado establecer lo
que pudieran ser las reglas 6ptimas para la obtencién de los parametros de la mezcla.
Este intento se ha realizad diante la combinacién directa de los pardmetroa de los

componentes puros o bién haciendo uso de propiedades peeudocriticas de la mezcla.
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Este iiltimo enfoque transfiere €l problema de las reglas de mezclado a 1a evaluacién
de las propiedades psendocriticas,

La evidencia experimental indica que el primer enfoque resulta més prictico y es
por dierto el que ha ganado mayor aceptacién en el campo de las ecuaciones ciibicas.

Las reglas de mezcado propuestas hasta la fecha de un fund to

tedrico suficientemente sdlido y en consecuencia todas tienen en mayor o menor
medida un componente de empirismo e intuicién.

Todas 1as regias de mezclado que se han usado con éxito, en combinacién con
ecuaciones ciibicas, son casos particulares de la expresién cuadrética

Pm =3 3 wizipis (31)

donde pu es €l valor de un parfmetro cualquiera de la mezcla y p;; representa el
parémetro de interaccién entre las especien i y j. '

Aunque esta expresién cuadrAtica tiene un buen fundamento en el hecho que el
segundo coeficiente virial para una mezcla estd dado por

B, = Z Ez,sz,, (3.2)

es importante notar que las reglas propuestas en los dltimoe afios, & pesar de re-
produdr con un buen grado de exactitud el comportamiento de mezclaa binarias de
compuestos altamente polares, no cumplen con la funcionalidad de! segundo coefi-
ciente virial (Panagiotopoulos y Reid 1985, Adachi y Sugie 1986).

De cualquier manera, esta expresién general constituye un excelente punto de
partida para la construccion de nuevas reglas y el que se ha usado por Ia mayoria de
los investigadores.

Aplicando 1a ecuacién (3.2) a una ecuacién ciibica resulta

Bu=3 %Y iz [b.,' - %'TJ-] 33)

B = Z Z z.zibi; — }ﬁz 2 z,150,; (3.4)
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Bu=b-px (3.5)

de donde obtenemos 1as expresiones

ED I I TH (3.6)

b= Z Z zizibij (3.7)

El siguiente paso consiste en establecer 1a funcionalidad para los parémetros de
interaccion aij,b;. Este paso es precisamente el més importante ya que determina
el nivel de adierto de 2 regls.

Para el pardmetro b;; ha sido préctica comin desde la época de van der Waals,
el adoptar una media aritmética

o Bl .

reduciendo de esta manera la expresién cuadralica a una lineal -

b=% zib; (3.9)
ests expresién tiepe la ventaja de asociar b - en forma aproximada con el tamaio
de las moléculas y practi te todos los métodoa exitosos 1a usan. No obstante

existen olras opriones como relacionarlo con la forma de las moléculas (Prausnitz
1986).

Es interesante notar que al igual que en el caso de 1as modificac ala i6

de van der Waals, donde el término de repulsién propuesto originslmente, ha per-

masecido sin cambio en la mayoria de las ecuaciones utilizadas con éxito, Ia regla de

lado para el parAmetro b también se ha conservado.
La analogfa se repite con el término de atraccidn, en este caso tanto en las ecus-
ciones de estado como en las reglas de mezdado se han p tado modifi
importantes.
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En las secciones siguientes se describirin las modificaciones introducidas en el
célculo del parimetro de interaccién aij, mismas que han permitido la correlacién y
predicdén del equilibrio l{quido-vapor con niveles de exactitud que antes sdlo podfan
ser al dos utilizando modelos para el coeficiente de actividad en la fase liquida.
Pero antes resulta conveniente analizar la manera en que a;; interviene en el cilculo

de! equilibrio liquido-vapor.

Como se menciond en los capftulos anteriores, la variable central en problemas
relacionados con el célculo del equilibrio es la fugacidad y como una medida de ésta,
el coeficiente de fugacidad.

En funcién de lo anterior, resulta importante establecer la relacién que guarda el
coeficiente de fugacidad con los parémetros de la mezcla a y b para las ecuaciones
analizadas en el capitulo anterior.

Al aplicar la ecuacién general (2.9}

5= [=|{3E BTy
Ingi = o7 /v [(an‘_)mﬁ 7 ]dV Inz (2.9)

es paaible obtener la expresién de @ para las ecuaciones cibicas estudiadas. Existen

varias expresiones equivalentes reportadas para cada ién, e incduso ex,

P

generalizadas que proporcionan el coeficiente de fugacidad de cualquier ecuacién

q

ciibica, sin embargo para fines de claridad en este trabajo adoptamos las siguientes:
van der Waals

Ing, = %(z ~1)-In(z - B) - 2 [%- +1- 'Z—] {3.10)

Redlich-Kwong y sus modificaciones

z+ B
= (3.11)

lmﬁ.'=%(2‘1)—’“(2_5)_%[%+1—%;]’n

Peng-Robinson y sus modificaciones
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z4+(14+v2)B

Py (3.12)

1n¢;=%(z—1)—tn(z—e)—§%§[§+1-"b-‘] In

donde z es el factor de compresibilidad de la mezcla para la fase en cuestidn, Ay B

pardmet di ionales definidos por las i (2.17) y (218) . & y b; son
derivadas respecto & lacomposicién definidas por
- Ona
&= == (3.13)
( on )T.P,-m
b= (-g—”—'f) (3.14)
T ) TP

Como se pucde apreciar de las ecuaciones (3.10) ~ (3.12), el valor del coeficdente
de fugacidad es afectado por el valor de los pardmetros de 1a mezcla a y b asf como
por ¢l de sus derivadas d; y §;, por lo que procederemos a establecer 1as expresiones
para estas dltimas. )

En el caso del parimetro b; 1a regla de mezclado es lineal, ecuacién (3.9) y la

derivada es muy sencilla

Onb
— =b 3.15
(61;.» )T,P.-m ¢ )
Bi=b, (3.16)

Para el parmetro a, la expresién es cuadrética y la derivada correspondiente
puede llegar a ser bastante compleja, particularmente en los casos en los que el
término de interaccién a;; varia con la composicién. En virtud de lo anterior, se

proporcionard la expresién de la derivada para cada regla en particular.
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3.2 Regla de Berthelot

Una vez establecido que la funcionalidad del segundo coeficiente virial es cuadri-
tica con la composicién y que el parametro b de la mezcla es una funcién lineal de
la misma, resulta claro que el parimetro a debe ser una funcidén cuadratica de la

composicién.

De lo anterior se desprende que en la expresion g I, i6n (3.6), el pard
tro ¢;j debe estar representado por alguna expresién distinta de la media aritmética
empleada para b;;.

La primera expresién que se encuentra en la literatura es la propuesta por Berth-
elot. Esta expresién fue adoptada posteriormente por van der Wasls para su trabajo

con mezclas de gases. Matem4ticamente est4 dada por la media geométrica

8ij = \fai5; (3.17)

Aunque posteriormente se le han buscado justificaci tebricas,

sod Va2

fue p como una empirica.

Sustituyendo la expregién para el parkmetro de interaccién a;; en la ecuacién
(3.6) obtenemos

a= [y e’ (3.18)
El valor de Ia derivada que se requiere para calcular el coeficiente de fugacidad
est4 dado por

a = 22 Tia;; ~a (3.19)
7

Cuando esta regla de 1ado se usa en combinacién con una de ias ecuaciones
ciibicas que reproducen adecuadamente la presién de vapor de los componentes puros,
es posible obtener descripciones aceptables del equilibrio lfquido-vapor en sistemas
con moléculas quimicamente similares, como los formados por hidrocarburos ligeros.

léculas difieren mucho en

La regla trabaja pob con sisk cuyas

tamaiio y el problema se agudiza con la introduccién de puestos pol
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3.3 Regla de Berthelot modificada

En el perfodo en el que la ecuacién de Redlich-Kwong comienza a cobrar interés
y se la usa principalmente en el calculo del equilibrio Yquido-vaper, se introduce
el uso de las constantes de interaccién binarias k;; cuya naturaleza es totalmente
empfrica. La princpal funcién de estas tantes es mejorar 1a descripcién del
equilibrio liquido-vapor.

El primer intento para introdudr estos pardmetros de correcdén en el término
de interaccién a;; fue reportado por Zudkevitch y Joffe (1970). Ellos propusieron
utilizar el factor (1 — k;;) para mejorar la media geométrica sta por Berthelot

prop

y usada por Redlich y Kwong en su tratamiento de mezclas

aij = (a:6;)"5(2 - k) (3.20)

Esta prictica sin embargo tiene un antecedente en el trabajo de Chueh y Prausnitz
quienes propusieron la utilizacién de un término similar para ¢l chlculo de la tempe-
ratura pseudocritica de las. Estatemp a era posteriormente utilizada para
calcular el parfmetro a de Ia mezcla en la ecuacién de Redlich-Kwong.

El uso de este tipo de factores de correccién se ha utilizado para otras propiedades
y otros pu@etm, 1o ¢ inclusive en i multip étrican como
BWR-Staring.

La expresién para el cAlculo de la derivada &; es igual a la obtenida para la regla
original de Berthelot, ecuacién (3.19)

" & =2) zje—a
j

Inicialmente se trats que las tantes k;; fueran independientes de Ia tempera-
tura y de la presién, pero la evidencia empfrica sugiere que existe cierta correlacién
que depende de la naturaleza de cada sistema binario.

Acoplando esta regla de iado con una ién cibica eficiente, como las
descritas en el capftul

anterior, se pueden correlac datos isotérmicos de equi-

librio lfquido-vapor de eistemas binarios formados por hidrocarburos, con un error
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prﬁmedioinfaﬁora.l%. No obstante, en g 1 se obti i1 ltadoe para

este tipo de nist do coeficientes de actividad derivados de un modelo de
energfa libre de Gibbs de exceso en la fase l{quida.

Para eistemas formados por un componente polar y uno no polar o por dos polares,
los métodos que usan coeficientes de actividad son definitivamente superiores, por lo

que en general, para estas situaci noee jenda esta regla de mezdado.

3.4 Regla de Huron-Vidal
La regla propuesta por Huron y Vidal (1978) introduce los modelo de energ:
libre de Gibba de exceso como un paso intermedio para determinar la forma de la
regla de mezclado aplicable al pardmetro a. Otras caracterfsticas importantes son:
a) Involucra el valor de los parAmetroa b; de los componentes puros asi como el
de b de s mezcla durante el cdlculo del pardmetro a

b) Es la pri en introdudr una funcién de icién en la determinacié

~ del término de interaccidn ay;.

¢) Contempla el uso de dos o més constantes empfricas que son determinadas a
partir de datos binarios y son aplicables a nist multi t

El desarrollo parte de identificar que los pardmetros determinantes en el por-
tamiento de una mezcla son el covol b y o parkmetro energético afb. Pos-
teriormente establ una relacién termodindmica entre éatos y la energfa libre de
Gibbe de exceso g%,

Considerando que g* tiene limite cuando Ia presién tiende a infinito y que el

pardmetro b de 1a mezcla esté dado por la ecuacién (3.9)

b= Et,-b.‘

establecen 1a relacién
9m=- (% - ﬁz.') a (321)

donde ¢; es una constante cuyo valor depende de la ecuacién de estado utilizads,
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y 95 ea el valor de la energfa libre de Gibbs de exceso cuando la presién tiende a

infinito. Los valores de ¢; para las ecuaciones més comunes se inclayen en la tabla
31

Tabla 3.1

Valores de la constante ¢; para diferentes ecnaciones

Ecuacién c
van der Waals 1
Redlich-Kwong In2
Peng-Robinson ;‘hh}‘fﬁ_

De la ecuacién (3.21) podemos obtener la expresién para a
a=bh Z:-ﬂ—-‘q; (3.22)
'b.' 4 ’

Esta expresidn puede ser reinterpretada en términos de la regla cuadratica, ecua-
cién (3.6)

a= Z Z Tzj0,
tomando una expresién apropiada para a,;, que resulta ser (Stryjek y Vera 1986c)

ajj = 1 [ﬂ.lﬁ'ﬁ- a,b

L2} _J_[,b+,.b.]&i£ (3.23)
217 b; 2,0 T P g i

El nimero de constantes empiricas asociadas a esta regla de mezclado depende
del modelo utilizado para describir g¥ —— sobre este tema se abundaré en el giguiente

capitulo. En el articulo original, los autores utilizaron la expansién de Redlich-Kister
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con tres parimetros y el método NRTL de Renon y Prausnitz (1968), también con

ires pardmetros, obteniend

comportamientos similares para ambos.

Para este trabajo se utilizé el modelo NRTL con dos parimetros empfricos, el
tercero fue fijado a un valor de 0.3 por razones que se discutirin en el siguiente
capftulo. El valor de la energfa libre de Gibbs de exceso para este modelo estd dado

por

95 _ _Bgiby BDg;iGii

L T R R I (3.24)
donde
0.3Agi;
G, =ezp [—_:;TATlL] (3.25)

y Agi; Agji son loe dos pardmetros ajustables del model

)

La diferencia més importante con respecto a las reglas anteriores es que para la
regla de Huron-Vidal a;; es funcién de 1a compoeicién y por lo tanto

dayy '
( 02 ) #0 (3:26)
En consecuencia, la expresién final para d; ee obtiene aplicando las siguientes
restricciones
;9 Fas
=) = [ = R
()= (5%) 60
(a_“i'z'_) =0 (3.28)
n,
con el resultado final
. daij
& =2) g0, -0+ 2;:.:,— (n-ﬁl) (3.29)
1 ¥
donde
da, 1 AgiiC% Bgifi [ 3
U e By) | et o e Bl . SN 3.30
(Bn. ) Iney {(I'b' +zi%) [(:.G.,‘ + ;) + (£, + ;0,0 ns; (3:30)
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En ge.neml esla regla mejora los resultados obtenidos con la regla modificada
de Berthelot y proporciona resultados aceptables para la mayorfa de las mezclas de

interés industrial. No obstante las desviaci pueden llegar a ser mayores que 5%

para algunas mezclas altamente no ideales, de acuerdo & lo informado por los autores.

3.5 Regla de Panagiotopoulos-Reid
Como antecedente pod i que la regla de Huron-Vidal establecid
doe hechos importantes, en primer término, que era posible mejorar la correlacién

del equilibrio lfquido-vapor con una regla que no satisfacia 1a funcionalidad cuadréiica

del segundo virial y en segunda instancia, que se requeria al menos dos constantes

empfricas dentro de Ia regla de 1ado para reproducir las condici de equilibrio

a1 m 1
P

de sistemas altamente no ideales con las

Respondiendo a estosli ientos, Panagiotopoulos y Reid (1985) proponen una

regla que continiia con la linea establecida por Berthelot un siglo atrds. La regla
contiene una funcién lineal que corrige la media geométrica clisica de acuerdo ala

siguiente expresién
aij = (0:6;)°5[1 - K, + (K; — k})zi) (3.31)

donde ki; y kI, son dos constantes empiricas cuyos valores son caracterfsticos de
los componentes {,) y de las condiciones del sistema.
La expreaién para la derivada &, se obtiene empleando un proceso similar al

usado para la regla de Huron-Vidal, con las siguientes igualdades

(%) = (‘l—"',fm[(kli - B0 - =) (3.32)

(8_":.) = (ol k(e (3.33)

an;
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(5= = o=l e - i) (334)

n;
(%aff) = Qﬁ,’fﬁ [(knj = Kjm)(=5)] (3.35)
el resultado final es

&= }; zj(a; + o) ~a+ § =izi(007)°% [(ky — (L - = + 27)] +

+ ; _E;ﬁxiz..(a;a-)” [ = Kajdlwm = z5)) (3.36)

La principal ventaja de esta regla es que se reduce a la regla clisica de un solo
pardmetro (Berthelot modificadn) cuando Kk = ki, ests caracterfstica resulta

importante ya que la regla clésica describe apropiad te el comportamiento de
un nimero apreciable de sist que se ve i tado con la adicién del segundo
pardmetro.

Al igual que la regla de Huron-Vidal produce resultados aceptables para apli-
caciones a nivel industrial. Su principal deficiencia es la falta de simetr{a, esto
implica que cuando invertimos los fndices 1, j, 1a expresién se modifica, provocando
que a,, # a;, — sobre este punto volveremos al discutir la regla geﬁeraliuda de
dos parimetros. Otra deficiencia consiste en no reproducir la funcionalidad para el
segundo virial de la mezcla, pero como es discutido por los autores, este efecto no es
significativo en el cdlculo del equilibrio Hquido-vapor; por otro lado, la mayoria de

las reglas con dos o mas pardmetros adolecen del mismo problema.

3.6 Regla de Stryjek-Vera(A)
Casi en forma simultanea a la presentacién de la regla de Panagiotopoulos-Reid,

fue presentada una regla similar cuya funcién de composicién guarda derta gimilitud
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con el modelo de coeficiente de actividad utilizado en la ecuacién de Margules (Stryjek

y Vera 1986 b).La ;axpreaién para el término de interaccidn es
a;; = (aia;)°%) = kijzi — kjiz;) (3.37)

A primera vista, esta regla parece equivalente a Ia propuesta por P fot

MHIOVOP

loe y Reid, y para sistemas binarioe en realidad lo es, sin emb al aplicarlas a

sistemas multicom ponentes la regla de Panagiot los y Reid prod itad

agotobp

aceptables, mientras que la de Stryjek y Vera produce resultados muy pobres. Estas
- diferencias seran analizadas a profundidad al discutir la regla generalizada de dos
parimetros.

Como consecuencia de lo anterior, para sistemas hinarioe la regla de Margules

tiene las mismas ventajas y limitaciones que la de Panagiotopoulos-Reid y para
sistem2s multi tes no es aplicabl

P P

El valor de la derivada a; estd dado por

6 =23 zj(a,) ~a+ 2;:;:,-(::.0;)"* [=ikii — (1 - m)ks] +
: ¥

+2§-‘>§ﬁzjz.(aju_)“ [ziki; + z3k5] (3.38)

3.7 Regla de Stryjek-Vera (B)
Mediante una analogia similar a la utilizada para la regla de Margules, Stryjek y
Vera (1986) proponen una regla tipo Van Laar cuya expresién es

kg
e ne {a-q-Y08 - —t
= (e 1= F +k,-.x;] (339)

y tiene la siguiente expresién para la derivada &,
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e S A e -

o= {ais) (et 05 ko | ZiKi = (1~ z)ki;]
& 22}:,(::,) a+2§is.z,(a.u,) kijkii _L'_a‘“—l'(z;k;;-f-z;k,-.-)’

2 ng ->§‘“ Z;zm(ajam )8 [___"J:EJ_ (3.40)

Tikjm + Zoa Kms

La regla es gimétrica y en algunos casos llega dar resultados superiores a los pro-
ducidos por la de Panagiotopoulos y Reid ~ o su cquivalente Margules en sistemas
binarice, por ejemplo para el sistema etand-agua estudiado por Stryjek y Vera, no

obstante, en términoe generales es menos confiable que la primera. Como comen-
tario adicional podemos dedr que durante el desarrollo de este trabajo se estudié
el comportamiento de la regla de Van Laar para sist multicomp tes y los
resultados no fueron satisfactorios.

3.8 Regla de Adachi-Sugie

La regla propuesta por Adachi y Sugie (1985) constituye otro intento por dar alas
reglas de mezclado mayor soporte tedrico —un intento similar lo coustituye la regla
de Huron y Vidal, sin embargo en algunos aspectos las suposici fund tal

para el desarrollo de Ia regla son discutibles. No obstante, su desarrollo constituye

t Ay \H 1

bilidad a sistemas

un ejercicio int y aporta tos para 1a ap
multicomponentes.
Los autores parten de una expansién similar & la de Redlich-Kister para 1a energia

libre de Gibbs de exceso, y relacionan el valor de a con la composicién de acuerdo a
a=Y zioi+ 3 ¥ mizilA + B(zi — z;) + Olzi — 2 + -] (3.41)

sugieren que e nimero éptimo de parametros en la regla es dos y desarrollan la

estructura para el término de interaccién a,;, que estd dada por
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aij = (@ia;)"5{1 = ki + my;(z: — z;)] (3.42)

El artfculo no se exp i te en cuanto al uso de loe pardmetros ajustables '
Lijymij. pero de un analisis de simetria se infiere que & = iy y que my = ~mj;
para que la regla sea simétrica — no ot deb recordar que la simetria no
es una condicién necesaria para que una regia fundone apropiadamente, la propues-
ta por Panagiotopoulos y Reid no ple con esta condicién y trabaja en forma
aceptable, por lo que fue necesario comprobar la suposicién mediante los resultados
incluidos en 1a publicacién original.

Adachi y Sugie reportan que su regla es equivalente con la de Panagiotopoulos y
Reid para sistemas binarios y que para multicomponentes 1a primera es mejor, esto
es discutible y serd analizado posteriormente.

La expregién para la derivada &; es

&= zie;-o+ 2&:.-:,'(&11,‘)“ [mijlzi ~ = ~ 1))+
) 3

+2 2 Zm(0;0m ) [Mjmlz; — = 3.43
;»&ﬁ: (6;0m)°% [jm(z; - za)] (3.43)
Para el analisis de sistemas multicomponentes definen un pardmetro de cohesié

correctivo a. , que estd dado en términoe del pardmetro a de la mezcla y los valores
a; de los componentes puroe

8.=a-— E z;0; (3.44)

expandiendo este parAmetro correctivo mediante el método de Whol, demuestran
que la regla es aplicable a sistemas multicomponentes. Esto iltimo es de particular
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importanda puesto que la finalidad de todos los métodos ea 1a prediccidn de sist

P

P P

- multicomponentes partiendo de las propiedades de cc tes puros y parAmet
binarios. ’

Adachi y Sugie reportan resultados para la prediccién de sistemas ternarios, que

luyen la p ia de F tes polares, donde loa errores porcentuales en la
presién se encuentran entre 1 y 3%. La tinica diferencia con la regla de Panagiotopou-
loe y Reid es 1a aparent te distinta funcionalidad en términoe de la composicién,

por lo demids tienen las mismas ventajas y limitaciones.

3.9 Regla Generalizada de dos parimetros

Durante la etapa inicial de este trabajo se reslizé un andlisis cuyo objetivo con-
aisti6 en seleccionar la mejor regla de doe pardmetros para mejorar la aplicabilidad de
las ecuaciones ciibicaa a eist lticomp tes. Con enta fiualidad se ti
a prueba tres modificaciones a s regla clésica de Berthelot, es decir, las de Pana-
giotopoulos - Reid, Stryjek-Vera y Adachi-Sugie cuyas expresiones para el clculo de
a;; son:

iy = (a,0;)"501 - Ky + (K); - Ky)z,) (3.31)
& = (00,21 = kijzi — kjizi] (337)

ayj = (00;)°%[1 = Iy + my(z, — ;)] (342)

Durante la aplicacién de estas reglas a la prediccién de sistemas ternarios se
encontraron problemas y contradicciones, entre los que vale la pena destacar:

La incapacidad del modelo de Stryjek-Vera para predecr los sistemas ternarios,
a pessr de su buen desempefio en 1a descripcién de los sistemas binarice - cu este
cas0, los resultados que arroja el modelo de Stryjek-Vera son equivalentes con los de
Panagiotopoulos-Reid y Adachi-Sugie.
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En el caso de sistemas multicomponentes, el modelo de Stryjek-Vera produce

Tend te dietint,

a los del modelo de Panagiotopouloe-Reid, a pesar
de su gran similitud. Por lo contrario, el modelo de Panagiotopoulos-Reid produce

resultados eqhivalenhes al de adachi-Sugie, a pesar de su diferencia estructural: uno

toma en cuenta solamente la compoeicién del componente §, mientras que el otro

incluye las composiciones de i y de j; uno es simétrico, mientras que el otro no lo es.

Con la finalidad de explicar los aciertos y laa deficiencias de las reglas estudiadas,
se analizaron los aspectos relevantes en el desempefio de una regla, asi, se encontré
que el término cruzado a;; determina solamente de una manera parcial el desempefio
dela regla y que esla suma (a;5-+a;;) € factor clave en ¢l comportameiento de 1a regla.
De esta manera se puede ver que las tres reglas son perfectamente equivalentes para
sistemas binarios y que los tres conjuntos de pardmetros estdn relacionados mediante
123 expresiones:

kj=ki=lj+m; (345)

ki = k:j =i+ mj (3.46)

Una consideracién similar para el caso de sistemas ternarios o superiores demues-
tra que, i te a lo establecido por Adachi y Sugie (1986}, su regla y la
de Panagiotopoulos-Reid son perfectamente equivalentes. En bio, la

prop 8
por Stryjek-Vera es diferente a estas dos y produce malos resultados para sistemas
multicomponentes.

Con el propdeito de mejorar el comportamiento de la regla de Stryjek-Vera, evi-
tando la falta de simetria que produce la regls de Panagiotopouloe-Reid, o el cambio
artificial de signo que e requiere en el pardmetro binario (m,; = —m,,} de la regla
de Adachi-Sugie, se propuso 1a siguiente forma para una regla generalizada de dos
parimetros, que incluye a las de Panagiotopoulos-Reid y Adachi-Sugie.

aij = (8,8,)°5(1 — %, — Akyjz, — Akjz;] (3.47)
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donde

E=huths (3.48)
Ak; =kij - F; (3.49)
Akj, = kji— F,’.’ (3.50)

Esta regla presenta una estructura matematica aimilar a la de Stryjek - Vera
ec. (3.37), es apropiada para el cdlculo de sistemas multicomponentes y como ya se
menciond, explica e incluye las propuestas por Panagiotopoulos - Reid y Adachi -
Sugie.

La nueva regla tiene dos ventajas adicionales, es simétrica, condidén que no
cumplia la de Panagiotopoulos-Reid y no requi bio artificial de signo m;; =
—m;; como la de Adachi-Sugie.

Como ya se comenté anteriormente, 1a regla de Stryjek-Vera no es equivalente con

la regla generalizada en el caso de sist multicomp tes. Ademas, los resulta-

dos obtenidos con Stryjek-Vera para varios sistemas ternarios muestran desviaciones
en la prediccién de las condidonés de equilibrio que no son consistentes con el grado
de aj\isle obtenido para los sistemas binarics. En cambio cuando se usa la regla gene-
ralizada o sus dos equivalentes la prediccion es bastante razonable como pe muestra
en la tabla (3.2), en la que se reportan los errores obtenidos al calcular la presién de
equilibrio mediante las reglas de Stryjek-Vera y la generalizada de dos parimetros,
para el sistema agua-etanol-acetona a 50°C. Los resultados confirman que la regla
de Stryjek-Vera no es apropiada para sistemas ternarios o superiores.

Las diferencias observadas se originan en la mala dependencia de composicién
dada. por la regla de Stryjek-Vera, que se traduce en valores inapropiades para para
los coeficientes de fugacidad. Este efecto se acentia a medida que uno de los com-

ponentes tiende a diluirse,
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Tabla 3.2
Deaviaci en la presién AP% para el sistema
agua(1}-etanol(2)-acetona(3)
a 50°C

£2) T3 Zs | Py | APsv% | APpaa%

0.6580 | 0.2876 ] 0.0544 { 3481 | 3513 0.71
0.6207 | 0.2713 ] 0.1080 } 41.72| 34.10 | - 048
0.5842 ] 0.2554 | 0.1604 | 47.29 | 27.28 1a7
0.5478 | 0.2395 1 0.2127 { 51.89 ) 20.72 1.60
0.4772 } 0.2087 | 0.3141 | 58.90 | 11.33 1.57
0.4434 | 0.1939 | 0.3627 { 61.61 | 8.29 133
0.4086 } 0.1788 | 0.4126 } 64.07 | 5.90 1.0
0.3750 | 0.1640 | 0.4610 { 66.19 ] 4.18 0.69
0.3410 | 0.1492 | 0.5098 | 68.16 | 2.86 0.35
0.1603 | 0.3344 | 0.5053 | 66.72 { 3.40 0.08

AP% = Pug=Fur109

P.. = presién experimental kPa

A Psy = error obtenido aplicando la regla de Stryjek-Vera

AP;;m = error obtenido aplicando la regla generalizada de dos pardmetroa
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El valor de la derivada d; estd dado por

&=y rj;—at 2;-‘-1,'(“-“;')0'5[“‘#(’- -z -1+
7 ¥

+2 ZiZm(0j0m)"8 [Akjm(Z; — Zm 3.51
;_2.}#‘: 0m)" [AKjm(25 — zm)] (3.51)
Se trabajé con esta regla aplicandola a dife tipos de sist en los que el

grado de noidealidad es variable, algunos resultados se pueden observar en el capftulo
cinco y en el apéndice de este trabajo. Enla mayorfa de los casos se obtuvieron errores
menores a 1 %, lo que implica una descripcién aceptable para aplicadones s nivel
industrial. Como ejemplo se muestra el sistema etancl - agua a 50°C en lo figura
3.1, donde es posible observar que reporta un error absoluto de 0.225 kPa (1.68 mm
Hg), con una desviacién méxima de 0.427 kPa (3.2 mm Hg), lo que corresponde a
un error relativo promedio de 0.9 % y uno méximo de 1.96 %, localizado este tltimo
a una composicién de 2.2 % de etanol.

En lo relativo al efecto de la temperatura sobre los parAmetros de interaccién,
debemos recordar que el primer intento por modificar 1a media geométrica ec. (3.20),
introdujo un parfmetro de jnteraccién k;j que puede interpretarse como una forma
de explicar las interacciones entre moléculas de diferente especie, lo que sugiere que

el valor de este parametro debe ser independiente de 1a temperatura. No obatante,

la evidendia indica que resulta més apropiado identificar este pardmetro con una
correccién de tipo empirica, que en consecuencia engloba una serie de efectos dificiles
de interpretar y por tanto, la depeudenciz; respecto de la temperatura es dificil de
pronosticar,

En el caso de la regla que noe ocupa, se estudié 1a dependencia de ambos pardme-
tros con la temperatura para varios sistemas binarios y se encontrd que una funcién
lineal es satisfactoria cuando se trabaja en las zonas de presién baja y moderads;
como ejemplo se incluyen 1as gréficas del sistema agua - etanol en el intervalo 25°C ~
130°C figs. 3.2 y 3.3. La tabla 3.3 muestra el error promedio obtenido sin aplicar
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ninguna restriccién, asi como el error obtenido cuando se calculan los valores de k;;

y kj; mediante las funciones lineales en la temperatura:

kij = —0.1935 + 0,000375T(K) (352)

kji = ~0.1846 + 0,000190T(K) (3.53)



Figura 3.1
Sistema Etanol-Agua 50 C
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Figura 3.2
Regla RG2: Variacién de kij con T
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Figura 3.3
Regla RG2: Variaciéon de kji con T

kji

=-0.105

-0.115 1

-0.125 -

-0.135_ 1 T T T LI T T T T H T
20 30 40 50 60 70 80 90 100 110 120 130 140

Temperatura / C

62




‘Tabla 3.3
Regla RG2

Desviaci enla

°¢

¥

AP % para el sistema

etanol-agna

T

AP,

AP,

25.0
300
35.0
50.0
65.0
70.0
75.0
80.0
84.9
90.1
108.2
120.0
1303

1.36
1.10
2.10
1.05
1.05
0.79
0.46
1.43
0.18
0.35
0.33
1.24
0.25

1.30
116
2.10
1.08
1.59
0.86
0.63
1.63
0.76
0.58
0.38
1.52
0.27

T=2C
APY% = fayg=Pur 109

Foep = presién experimental kPa

AP, = error obtenido sin aplicar restricién
AP; = error obtenido linealizando k,;yk;:
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3.10 Regla generalizada de tres parﬁnetros
La posibilidad de mejorar el desempeiio de reglas con dos pardmetros, como las

As 414 3 % 1. 4
p , ha

a la proposicién de 1eglas con tres pardmetros
ajustables como las propuestas por Wilczek y Vera (Wilczek y Vera 1987), que no
han alcanzado el éxito deseado.

En este trabajo se logré una extensién de la regla generalizada de dos pardmetros
que muestra un mejoramiento aistematico en la lacién del equilibrio liquido-
vapor de sistemas binarios y se comporta igualmente bien para la prediccién de
sistemas multicomponentes, La regla desarrollada (RG3) incluye la presencia de un

s ant,

tercer pardmetro £;;, y tiene la sig expresién matemética

& = (8i0;)°5{[1 - F.',' — Akijz; — Bkjiz) - Gilzi(l - =) + 201 - =)} (3.54)

donde
Fi= !‘.-:_*2‘_":. (3.55)
Aki; = ki; — F,; (3.56)
Ak, = ki - Kj, (3.57)

E tercer pardmetro incorporado al modelo es simétrico al igual que los dos primeros,
es dedir, &; = £j;. Es un modelo empirico que tiene la ventaja de englobar la mayor
parte de las reglas usadas con éxito, excepto la de Huron-Vidal que se deriva de
los modelos de energfa libre de Gibbs. Incluye 1as reglas de Panagiotopoulos-Reid y
Adachi-Sugie que se obtienen cuando 4,; = 0 y la modificada de Berthelot cuando
k;; = kji. Un intento similar, para agrupar y mejorar las reglas con dos pardmetros,
lo constituye la regla de tres parAmetros propuesta por Schwartzentruber y Renon
(1989).
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La nueva regla (RG3) es particularmente dtil para cdlculos con alta precisién
¥ para correlacionar datos de equilibrio de sistemas fuertemente no ideales como

aleano-alcohol que se encuentran cerca'de la zona de inmiscibilidad. La expresi6

para la derivada d; es

&= E:,’ﬂ.’,’ -at
7
+2 ; zizi(mig;)>® [Ak.-,-(z'.- —z; = 1)+ 4;i(l -3z + 227 — z; + 2::3)] +
3

+2§ ->§E‘# ZiZm(aj0m)%" [Akj...(::; ~ Zm) + Gim(zj = 227 4 2m — M)] (3.58)

El comportamiento de esta regla fue comparado con la regla de Huron-Vidal y la
regla generalizada de dos parimetros, en este proceso se pudo obeervar una mejora
en la mayord de los sistemas estudiados. Los resultados se muestran en el capftulo
cinco. Como ejemplo de su desempeiio, en la figura 3.4 se incluye la gréfica para
el sistema etanol - agua a 50°C en la que se observa un error absoluto promedio de
0.055 kPa ( 0.4 mm Hg ) ¥ un error méximo de 0.17 kPa ( 1.27 mm Hg ), localizado
este iltimo en la composicién de 100 % de etanol, lo cual indica que en este caso

muy particular la regla de mezclado muestra una capacidad de correlacién superior

ala ecuacién que se estd usando. Los errores absolut jonados corr den a

P

errores relativos de 0.2 % y 0.58 % para el promedio y el méximo respectivamente

La dependencia de los tres pardmetros respecto a Ia temperatura fue estudiada
de manera similar a lo discutido en la regla RG2. Loe parimetros para el mismo
1 \)

sistema ( etanol - agua ) pueden ser representados por fu
aprecia en las figuras 3.5 a 3.7, que para el intervalo estudiado (26°C ~ 130°C) se

, COMO 8e

pueden tomar como:
k,, = —0.1975 + 0.000345T(K') (3.59)
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kji = —0.20 + 0.000226T(K) (3.60)

&; = 0.0261 — 0.000023T(K) (3.61)

hanlit

La tabla 3.4 nos muestra el error

en la presion, do ésta se calcula,

con y sin la restriccién de linealidad sobre los pardmetros.
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Figura 3.4
Sistema Etanol-Agua 50 C
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Figura 3.5

Regla RG3: Variacion de kijcon T
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Figura 3.6
Regla RG3: Variacién de kji con T

kit

-0.109

-0.119 .-

-0.129

-0.139 T T LI T T T T T T
20 30 40 50 60 70 80 90 100 110 120 130 140

Temperatura 7 C

69



Figura 3.7

Regla RG3: Variacion de lijcon T
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Tabla 3.4
Regla RG3S
Desviaciones en la presién AP % para el sistema

etanol-agua

T (AR AR

250 | 0.44 ] 0.76
30.0 {0.33 | 0.54
35.0 10.98 | 1.37
50.0 {0.26 | 0.36
65.0 | 1.04 | 1.51
70.0 jo.21 | 0.34
75.0 1 0.12 | 0.57
80,0 | 0.99 | 1.16
84.9 §0.08 | 0.19
90.1 ] 0,05 | 0.30
108.2 1 0.13 } 0.46
120.0 { 0.46 | 1.23
130.3 | 0.26 | 0.59

T="C
— Beaty—~Py
APY% = Bay=Pueigg
P.yy = presién experimental kPa
APy = error obtenido sin aplicar restriccién

AP, = error obtenido aplicando restriccion lineal
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3.11 Reglas dependientes de la densidad

Como ya hemos mencionado las reglas con dos o més pardmetroa discutidas hasta
este punto, dan una funcionalidad respecto a la composicién que no es cuadritica
cuando se aplica al segundo coeficiente virial. Con la finalidad de cumplir esta
condicién, durante los Gltimos afice se han propuesto lo que se denomina reglas

dependientes de la densidad o dependientes del volumen.

1 .

En este campo p 8 las propuestas por Whiting y Prauanitz
(1981), Wong (1983) que utilizan términos exp iales para el cdlculo de a, las
de Wilczek y Vera (1987) que presentan una estructura similar a las propuestas
por Stryjek y Vera, o la de Schwartzentriber y Renon (1991). A continuacién se
presentan las expresiones matem4ticas para algunas de ellas.

Whiting-Prausnitz

a=Ya i Tja5;ezp{~aa;i [ RTV

T zaexpl-aay {RTV] (362)

Laa de Wilczek-Vera utilizan la regla general, ecuadién (3 6), y calculan el paré-

metro de int ién ; do una de las siguientes ex

a;; = (i05)°° [l - %(z'-'k-‘i + -‘i":‘-‘)] (3.63)

; = (a,0))° [ ” (z.k., = z)k”)] (3.64)
Deade el punto de vista teérico, las reglas dependientes del volumen resuelven
. el problema del segundo virial, sin embargo desde el punto de vista aplicativo, no
representan una mejora en la descripcién del equilibrio liquido-vapor, ademés de
dificultar los célculos e incrementar el tiempo de computadora.
En particular durante el desarrollo de este trabajo se probaron las reglas de dos
parimetros propuestas por Wilczek y Vera (1987) y se encontré que para sistemas
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binarics no producen una mejora sistematica en el ajuste de los datos de equilibrio.
Con respecto a sistemas multicomponentes producen errores demasiado elevados y

- definitivamente no son aplicables.



Nomenclatura

a,b = pardmetros en las i de estado
a,b = derivadas (ecs. 3.13 y 3.14)

A, B = pardmetros adimensionales (ecs. 2.17 y 2.18)
A B',C' = pardmetros (ecs. 3.41)

¢; = constante en la ec. 3.21

g = energfa libre de Gibbs molar

G = energfa libre de Gibbs total

k,¢,m = constantes en las reglas de mezclado
n = nimero de moles

Pm = propiedad de una mezcla

P = presién

R = constante general de los gases

T = temperatura

v = volumen molar

V = volumen total

z = fraccién molar en d liquido

y = fraccién molar en el vapor

z = factor de compresibilidad

Caracteres especiales

a = constante en la regla de Whiting-Prausnitz
B = segundo coefidente virial

G = pardmetro definido por la ec. 3.25

o = coeficiente de fugacidad

Subindices

t,j,m = componentes

¢ = parametro de cohesién
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Superindices
L = liquido
V = vapor

E= Pmpiedad de exceso
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CAPITULO IV

MODELOS DE COEFICIENTES DE ACTIVIDAD

En el capftulo uno se indicé que el cdlculo del equilibrio l{quido-vapor puede
efectuarse con modeloe diferentes para cada una de las fases, es decir utilizando
un modelo de ecuacién de estado para la fase vapor y un modelo de coeficiente de
actividad para la fase liquida. En el capitulo tres ya se analizd en detalle los modelos
provenientes de ecuacién de estado, por lo que el presente capftulo se dedicar4 a los
modelos de la fase liquida asociados a coeficientes de actividad.

4.1 Estados de referencia

La expresién para calcular la

fugacidad en la fase liquida se puede obtener en

términoe de la fugacidad en un estado particular denominado estado de referendia,
del valor del coeficiente de actividad y la composicién del sistema.

fF=vnif? (41

El coeficiente de actividad ; ee encuentra {ntimamente ligado al estado de re-
ferencia por lo que su valor carece de significado si no se establece de una manera
precisa el estado de referencia al que se relaciona.

Los dos estados de referencia utilizados con mayor frecuencia en problemas rels-
cionadoe con el equilibrio liquido-vapor son:

a) El componente puro a las mismas condiciones de presién, temperatura y fase
de la mezcla
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b) El componente en una sclucién infinitamente diluida a las mismas condiciones
del sistema.,

El primero resulta sumamente dtil cuando la solucién esta formada por com-
puestos que se encuentran debajo de su temperatura critica a las condiciones del
sistema, es decir cuando la temperatura de la solucién es inferior a la temperatura
crftica de todos los componentes. Este tipo de situacién 1a encontramos frecuente-
mente en problemas de destilacién. En el caso de encontrar sustancias cuya tempera-

tura crftica ha sido excedida, es posible conservar el enfoque definiendo la existencia

. de un Yquido hipotético mediante la extrapolacién de la curva de presi6n de vapor.
El segundo enfoque resulta mds préctico para situaciones que involucran Ja solu-
bilidad de gases o do se tra Ia p is de edlidos disuelt

Enelp te estudio utili el primer enfoque, ya que results méas apro-
piado para el tipo de mezclns sbalizadss, De acuerdo a lo znterior, la fugacidad
de referencia para cada componente ¢s la fugacidad del liquide puro a Ia misma
temperatura y presién de la mezcla, y estd dada por

'
JE = Pooirina || " ap (42)

donde PP ea la presidn de vapor del compenente puro, que puede ser evalusda me-
diante una correlacidn empfrica. La més sencilla de ellas es 1a de Antoine y fue la
utilizada para este trabajo

B
P =A== (43)

! es el coeficiente de fugacidad del comp te { puro ala temperatura del
sistema y la presién de vapor de i. El valor de este coeficiente esti dado por la

expresidn
1 7 [f8V RT
et —— - — P o
g = R’I‘/o [(ﬂn,).”,l_' P ] d 4

y e puede evaluar mediante e} uso de una ecuacién de estado o de una correlacién

basada en ¢! principio de estados correspondientes.
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El término asociado a la integral es llamado correccién de Poynting

3 lu"_dp
[ & (4.5)

y en chlculos a baja presién no es muy significativo ya que su valor es cercano a la
unidad. Finalmente v? representa el volumen del liquido puro a la temperatura del
sistema.

Una vez determinada la forma de la expresién para calcular 1a fugacidad parcial
de un componente en la fase liquida, podemos utilizar el criterio de igualdad de
fugacidades deearrolilado en el capftulo uno

iy

P o}
P@¥yi = Frol*vzi /P. lfnfr—dP (4.6)

Para los cilculos en este trabajo se partié de esta Gitima expresién y se la sim-
plifics al considerar que a bajas presiones la correccién de Poynting es igual a uno
y que la relacién de coeficientes de fugscidad @Y /i?** también tiende a unoen la

zona de bajas presiones. De acuerdo a esto 1a expresidn final es

Pyi= Pryini “n

El L.aoeﬁdente de actividad «, es en principio, funcién de Ia presién, la temperatura
y la composicién del sistema. Ademas por la forma como se definié, su valor repre-
senta ¢l grado de desvincién respecto del comportamiento ideal de la fase liquida.

A continuacié i o8 el pto de solucidn ideal y posteriormente des-
cribiremos los principales modelos que vinculan al coeficiente de actividad con 1a

composicion y la temperatura.
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4.2 Solucién ideal y propiedades de exceso
En el estudio de las soluciones l{quidas como en muchos otros campos del cono-
cimiento, se ha empleado el concepto de idealidad. En este caso tenemos lo que se
conoce como una solucién ideal,

En términos generales podemos definir una solucién ideal, como aquella cuyas

todad 3, A Y
prop 8ep

conodiendo las propiedades de los comp tes puros
y la composicién de la mezda.

Una definicién més precisa desde el punto de vista termodindmico nos dice que
una eolucién ideal es aquella en la que, a presién y temnperatura constantes, la fugad-
dad de cada componente es proporcional a la fraccién molar o cualquier otra medida
de la composidién {Prausnitz 1986)

fi=Rg (4.8)

Cuando esta condicién de idealidad es valida en todo el intervalo de composiciones
tenemos una solucién ideal que sigue la ley de Raoult. En este tipo de soluciones la
fugacidad parcial del comp te i es proporcional a la fugacidad del lquido puro
a la misma temperatura y presién de la mezcla y en consecuencia el coeficiente de
actividad es igual a uno.

f: = fiz; (4.9)

En la mayorfa de 1as situaciones de interés practico, 1as soluciones no se comportan
de acuerdo a este modelo ideal por lo que es conveniente definir un conjunto de
variables que nos permitan representar las desviaciones respecto de este modeloideal.
Con eata finslidad se defi las iedades o fund de exceso.

Prop

Una funcién exceso o propiedad de exceso se define como la diferencia entre
1a propiedad en una solucién real y el valer para una solucién ideal a las mismas
condiciones de presién, temperatura y composicién. En el caso de 1a energia libre de
Gibbs tenemos

G® = Gooucion rest — Grddycion rieal (4.10)
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Otras propiedades de exceso que también son de utilidad estan definidas de ma-

nera similar y se red a las siguient d
HE = AHpsdedo (4.11)
VE = AVnesctado (4.12)
UP = AUpcsctsdo (4.13)

Las propiedades de exceso se relacionan de la misma manera que las propiedades

totales

HE =U®+ PVE

GF = H® - TS®

(4.14)

(4.15)

¥ lo mismo podemoe decir de sus derivadas, que en el caso de la energfa de Gibbs

son
aar) "
- =5 4.16
(5).. (16)
lc T) =i 417
(%), % (417)
9G*
=) =VvE 4.18
( op ) Ts ( )
Eetas dos 1iltimas expresi son sum te tiles para determinar la variacién

del coefiente de actividad con la presién y la temperatura, una vez que se establece
1a relacién entre dicho coeficiente y la energfa libre de Gibbs de exceso.
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4.3 Relacién entre el coeficiente de actividad y GF

La relacién entre el coeficiente de actividad y la energfa libre de Gibbs de exceso es
particularmente 4til, ya que nos permite obtener modelos de una variable con escaso
significado fisico, como el coeficiente de actividad, en términos de las interacciones
energéticas y las propiedades de las moléculas que forman la solucién. En forma
paralela, esta relacién proporciona un camino alterno para obtener valores numéricos
de la energia libre de Gibba de exceso en funcién de los valores experimentales de los
coeficientes de actividad. ' .

Para obtener la energia de Gibbe de exceso debemos recordar que G es una

propiedad extensiva y que las propiedad 1 iales se obti al diferen-

P

ciar las propiedades extensivas con respecto al ndmero de moles de cada componente

ian} : £

dolap , 1a temperatura y el niimero de moles de los demés compo-

nentes constantes. En eate caso, 1a energfa libre molar parcial es el potencial qufmico

8G .
=t 4.19
(8"‘)1’.1‘.-1 (t19)
O bién en términoe de propiedades de exceso
8GB
5o (20 4.20
“ ( on; ) PTa; *.20

También debemos recordar que las propiedades molares parciales se comportan
siguiendo la regla de aditividad que aplicada a la energfa libre de Gibba de exceso
resulta

GF = Y nif (4.21)
o bién por mol de soludén
=T wf (a22)
El potencial qufmico en exceso uf queda definido por .

85 = poducion reat = Pralacion ideal (4.23)

1

y esté rel con el coeficiente de actividad mediante
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5i

uF = m’ln'ﬁ; {4.24)
sustituyendo la ecuacién (4.8) en la (4.24)
uF = M{n{t—“ (4.25)
donde
%‘ =a " (426)

a €6 la actividad definida por 1a ecuacién (1.57)

uF = RTIn (4.27)
i
. uF = Rliny (4.28)
cuando combinamos esta dltima expresién con la ién (4.20) se oblicne Ia rela
cién buscada )
1 (8GF
Iny; = = (—-) (4.29
RT 6n; PTw; )

Sustituyendo (4.26) en las ecuaciones (4.21) y (4.22) obtenemos

G® = ¥ n;RTIny ) {4.30)
y para una mol de solucién

9% = 3 =RTIny {4.31)
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4.4 Modelos de energfa libre de Gibbs de exceso
Como se menciond en la seccién anterior, 1a principal utilidad de 1a energfa de
Gibbs de exceso es proporcionar la base para el establecimiento de modelos, que
posteriormente dan origen a 1as expresi que definen los coeficientes de actividad.
Hasta la fecha se han propuest h 1 para correladi 1a gf

¥

libre de Gibbs de exceso con la composicién, algunas de ellas mediante enfoques

semitedricos y otras con base puramente empfrica. En la mayorfa de los casce la

posicidn estd expresada en términos de fracciones molares, sin embargo para eie-
temas con moléculas que difieren sustancislmente en tamaiio o polaridad ha resultado
4til 1a inclusién de fracciones volumétricas o fracciones de superficie.

4.5 Ecuacién de Margules de un parémetro

La ccuacién (4.31) cs un excelente punto de partida para el desarrollo de los
modelos que nos permiten relacionar el coeficdente de actividad con la comporicién.
La condicién m&s importante que debe satisfacer esta ecuacién es

gl
=0 (4.32)

cuando la fraccién molar de cunlquiera de los comp tes tiende a uno. El modelo

mds simple que atinface eata condicién es

o5
= A7 (4.33)

donde A es un pardmetro ajustable caracteristico del sistema binario. Eate modelo

es apropiado parala rep tacién de soluciones lfquidas formadas por componentes

cuyas moléculas son similares en tamaiio, forms y naturaleza quimica. Las expre-
siones asociadas a loe coeficientes de actividad para este modelo son

Iny = -}%T—z% (4.34)

Ingg = %,3 {4.35)



4.6 Ecuacién de Redlich-Kister

Para mezclas de mayor complejidad que las mencionadas en el modelo anterior,
€8 necesario recurrir a expresiones mds complejas &i se desea obtener una descripcién
adecuada de las condiciones de equilibrio. Una ecuacién que permite llevar a cabo este

propdeito es Ia ida expaneién de Redlich-Kister (1948), que constituye una ex-

presién sum te flexible para rep tar los datos de equilibrio de pricticamente

cualquier mezcla binaria. Su expresidn matemaitica es
95 = z1xa{A + B(z) — 22) + C(zy = 23)° + D(21 — 23)* + -} (4.36)

Como ha sido explicado por varios autores {Prausnitz 1986) el primer término es

el responsable de la simetria respecto de la composicién, los términos con potencia

non (B,D...) son asimétricos respecto a la composicién y tienden a deformar la curva
hacia la izquierda o a la derecha, en cambio los ténmnines con potencia par tienden
a hacer la curva mds plana o més aguda, y es esta combinacién de efectos lo que

permite la tacién de las alt te complejas.

Los coeficientes de actividad derivados de la expresién truncada al tercer término
estan dados por

RTIny, = (A +3B 4 5C)z3 — 4(B + 4C)z3 + 12Cz} (4.37)

RTInvy, = (A -3B + 5C)z] — 4(B - 4C)z} + 12Cz} (4.38)

Normalmente el nimero de parimetros empleado se encuentra entre dos y Lres,

ya que la calidad de los datos en raras ocasiones justifica un nimero mayor.

4.7 Ecuacién de Margules de dos parametros
Una de las ecuaciones m4s antiguas para representar el comportamiento de la fase
lfquida es la ecuacién de Margules con dos pardmetros ajustables. Loe coeficientes

de actividad para este modelo se obtienen a partir de las siguientes expresiones

RTInm = [A' +2(B' — A')ny)z} (4.39)
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RTInys = [B'+ 2(A' - B')za)=} (4.40)

Eetas ecuaciones son equivalentes a las de Redlich-Kister y se puede identificar
la siguiente relacién entre los parametros de ambas

A'=A-B (4.41)

B'=A+B (4.42)

A pesar de su antigiiedad, este modelo sigue siendo 1itil para la representacién

5 prop

del equilibrio liquido-vapor y no es sorprendente que en al

cione resultados comparables a los de modelos mas recientes como Wilson, NRTL, o
UNIQUAC, para el caso de mezclas binarias.

4.8 Ecuacién de Van Laar

Otro de los viejos modelos para coeficientes de actividad que afin mantiene vigen-
cia, es el propuesto por Van Laar a principios de siglo. Este modelo se sustenta sobre
cierto fund to tedrico, relacionado con la ecuacién de van der Waals, sin embargo
ha sido de mayor utilidad considerarlo como modelo empfrico para Ia representacién

de los coeficientes de actividad, cuyas expresiones son

_ Bz; 1?
RTiny = A [m] (4.43)
. _ An 1°
RTiny =B [-—-—-—Az‘ > Bz’] (449)

Al igual que el modelo de Margules de tres sufijos, el modelo de Van Laar rep-
resenta apropiadamente los datos de equilibrio de numerosas mezclas binarias y en
algunos casos compite con los modelos de Wilson, NRTL o UNIQUAC.
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4.9 Expansién de Whol

Con s finalidad de tomar en cuenta los efectos asociados a las diferencias en

tamaiio y naturaleza quimica, p tes en las moléculas que tituyen una mezcla
¥ que son las responsables de las desviaci pecto del portamiento ideal,
Whol (1946) propuso una expansién de tipo generalizada, que rep ta la energf

libre de Gibbs de exceso en términos de la composicién y las fracdones volumétricas

de los componentes que forman la mezcla. La expresién matemética es

£

g
ot = Ym0 + Y ZtszZjom t Y ZZaZin0ing + o0 4.45
Y en ; A0ik g; AJLJE 422100051 » (4.45)

Donde g; es el vol molar efectivo del comp te i; y z; esla fraccién volumen
efectiva dada por

Ti
5= 2'4-_2—“:-? (4.46)
Al igual que en la ecuacién de Redlich-Kister, el ni iado de té

depende de la complejidad dela sclucién y de 1a calidad de los datos experimentales.
Las expresiones para los coeficientes de actividad al emplear loa dos primerce
términos de la expansién son

RTiny, = {A +2 [B (%;‘-) - A] 2’1}2:’ (447)
RTiny = {B +2 [A (%) - BA] z,}zg (4.8)
Estaa expresi se red a las obtenidas del modelo de Margul d

(a1/@2) =1 y 5 188 de Van Laar cuando (q1/¢2) = (4/B).

4,10 Ecuacién de Wilson _
Wilson fue el primero en introducir el concepto de compoeicién local dentro de

\oe modelos que describen Ia energfa libre de Gibbs de exceso (Wilson 1964). El con-

cepto de composicién local implica que la tracién en el interior de la solucién
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no es aleatoria a nivel molecular. Es decir, si consideramos una solucidr. binaria

formada por los componentes 1 y 2 , los alreded de cada molécula particular 1

estaran caracterizados por las interacciones energéticas g,; entrela molécula 1 y las

moléculas que la rodean. De esta manera, cuando existe una fuerte afinidad entre

1 £ ] 4

1y?2, t que las molé 1 estardn rodeadas p por

moléculas de tipo 2. Asimismo, si existe una fuerte repulsién entre 1 y 2 serd més

bab) t Jéculas de tipo 1 rodeando a una molécula de te 1

que encontrar moléculas de tipo 2.

Incs, a

con las fracci lumétri-
cas, Wilson definié la fraccién volumétrica para el p te 1 en una eolucién
binaria como

La composicién local est4 directamente

v
&= S+ s (449)
donde v; y v; son los vol lsres de los p 1y2,y o1,z oon las
fracciones molares locales de 1ss moléculas 1 y las molé 2 en loe alreded de
una molécula tipo 1. .
Para calcular las fracciones molares locales, Wilson supuso que las int i
energéticas entre las moléculas pueden ser descrit diante uns distribuci4n aimilar

a la de Boltsman. De esta manera las fracciones molares locales se pueden evaluar

en términos de un factor de Bolt y las fraca lares globales de acuerdo a
Iu S ZR0 {4.50)
In I —921,

donde g4y y ga representan las energfas de interaccién entre las moléculas 1 — 1y

2-1yz, z;s0n las fracd molares globales para el sist Sustituyendo este
Itado en la ién (4.32) obt.
z
Eh ey e s
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Au= -:lle:p [l(’—’;z,;,—-g")] (4.52)

A= Z2ezp [-‘% (4.53)
Para establecer Ia relacién entre la energfalibre de Gibbs de exceso y las fracciones

volumétricas, Wilson utiliz6 una expresién similar a la propuesta por Flory y Huggins
para soluci térmicas de diferente tamafio (Flory 1941, Huggins 1941) obteniendo

&

-I?T_ = z,ln + s,ln (4.54)

")
% = —zyln(z; + A1a7s) - zaln(Azzy + 23) (a.55)

Los coeficientes de actividad se pueden obtener a partir de esta expresién al
aplicar 1a ecuacién (4.29)

A A
Inm = —In(zy + Anzs) + 1 [_—_n T Xuz’ ) h“+ l,’] - (4.56)
A A
Inys = —In(z3 + Anzy) ~ 2 [-__n y 1A’“z, - __Auz:-;- :’] (4.57)
La extensién para sist Iticomponentes se puede realizar & observamos que

en este caso I energia de exceso estd dada por

f—;.— = Ezslng- . (458)
Gr
&7 = 3 —ziln(z; + Aijz;) (4.59)

¥ que los coeficientes de actividad derivados de esta expresién estin dadoe por
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Iny=1-In Ez,A., z: Ej‘::xh (4.60)

donde los términos A;j estdn definidos por
. _A..
Aij = %‘;e:p [-ITI‘L] (4.61) ‘

A pesar de ser una i6n de dos par&metros, permite o célculo de sist.

multicomponentes, con el oolo imiento de los pardmetros de int ién bina-

ria. Adem4s de ésto, produce una representacién superior de los datos de equilibrio

{quido-vap do se 1a para con modelos que conti un ny similar

de pardmetros. En la coleccién de Gmehling et Al. (1977-1984) podemos encontrar

e

una compilacién de més de tres mil sist. lacionados me-

que fueron
diante las ecuaciones de Margules, Van Laar, Wilson, NRTL y UNIQUAC. Para los
sistemas estudiados, Ia ecuacién de Wilson resulté ser el mejor método de correlacién
en la mayorfa de loa casce. )

La principal limitacién de la ecuacién de Wilson es su incapacidad para ex-
plicar sistemas donde se presenta la formacién de doe fases liquidas. Esta limitacién
proviene de la estructura para la expresién de G¥, y a este respecto se han propuesto
varias modificaciones que permiten la representacién del equilibrio liquido-Y{quido
(Hiranuma 1974, Nagata 1975, Tsuboda y Katay 1975). No obstante, para este
trabajo hemos preferido usar la ecuacién convencional de Wilson ya que nuestro in-

terés primordial es el equilibrio liquido-vapor, y para este propésito, la ecuacién ha
sido ampliamente probada.

4.11 Modelo de NRTL
La ecuacién NRTL (Non Random Two Liquids) es un modelo semiteérico basado

en suposiciones similares a las realizadas en la teoria cuasiquimica de Guggenheim
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¥ en la teoria de dos liquidos de Scott. La ién, originalment ta por

Renon y P itz (1968), combi posici P jentes de las teorias men-
cionadas, con el concepto de composicién local propuesto por Wilson (1964). El
del it tiene tres parkmetroe y es apropiado para la descripcién tanto

del equilibrio lfquido-vapor como del equilibrio liquido-liquido.
Renon y P itz toman las consideraciones bisi Jizadas por Wilson (1964)

estd tituida, no por un

¥ Scott {1956) y proponen que una solucién bi

de 14} Fatrhimid

J] en forma aleatoria, sino por un conjunto que
contiene dos tipos de celdas, En las celdas del primer tipo encontramos moléculas de
tipo 1 rodeadas por moléculas de tipo 1 y tipo 2 en una proporcién determinada por
las interacciones energéticas 1 —1'y 1 ~ 2. Las celdas del segundo tipo precentan
un arreglo similar pero con una molécula de tipo 2 en el centro.

Con relacién a 1as interacd géticas proponen que la energfa libre de Gibbs
de exceso estd dada per dos contribuciones. La primera representa la energia de Gibbs

idual iada al p de transferir z; moléculas de una celda de l{quido puro
1 » una celds de solucién. La segund ta la jada ala f ia de

£3 moléculas de una celda de l{quido puro 2 a una celda de solucién. En términos

matematicos

9% = 2y (g% — gll))) + za(g? — g).) (4.62)

Para calcular la energia residual de Gibbe de una celda tipo 1 o tipo 2, se combinan

el concepto de compoeicién local con las interacciones de dos cuerpos y resulta:

9% = zygn + zugn (4.83)

9 = 13012 + 2n9m (4.64)

donde zy; es la fraccién molar local de moléculas 1 en la celda 1 y zg es 1a fraccién
molar local de las moléculas dos en la celda 1. Estas fracciones molares estén rela-

donadas mediante
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yeep

n+zn=1 (4.65)

T trn=1 (4.66)

Aiant. ‘L

Za1

Z13

In

una exp similar a la propuesta por Wilson

z3 “E{"““g’"ll_ﬂ_ ]
—= 4.67
i Ty exp[—aiagn/RT) (4.67)

zy upl—auguf%' I (s 68)
T3 €Xp|—1297

En estas expresiones se considers que g1z = ga;. La diferencia con respecto a la

expreaién propuesta por Wilson radica en 1a constante ay3 que fue incorporada con
el objeto de representar una medida de la no aleatoriedad de la distribucién en la

mezcla. En el terreno prictico sin embargo, resulta ser una constante empfrica cuyos

valores pueden ser deade negativos, alrededor de —1 hasta valores positivos altoa. No

obstante, los valores de loa coeficientes de actividad suelen ser poco sensitivos a este

pardmetro y por razones de conveniencia muchas veces se fija en un valor constante
alrededor de 0.3 —~ 0.4, reduciendo el modelo de tres a dos pardmetros,

b,

Al binar ecuaciones, pod
' P

n =

paTS T3

L2 ¢Igl-ﬂxz§gz| b 111 ![RT (4.69)

T 1+ z; exp[-ana(gm — gn)/RT]

de la misma manera tenemos para z;3

- niezp~aulgia — gn 4.70
1= 22+ 1 ezpl-oa(gia — 9m)[RT, @)

Si combi las ecuad anteriores

(Y £inal

te para la energfa de

exceso
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'
g _ Tnln T12012
RT = T2 L‘x +zaln 1G24+ Ia] (4.n)

con
3= yu};TQH (4]2)
= R‘T"” (4.73)
G123 = exp[~a1ama) (4.74)
G = expl—ajara) (4.75)
Las expresi para los coeficientes de actividad derivadss de este modelo son
_ G2y P mabn
=2 [Tm (l‘l + Inﬂm) + (z1013+ Iz)’] )
_ Gia 3 a0 .
== [‘fn (tz + :1012) (z+ 220:\)’] )

Las ecuaciones pueden generalizarse para sistemas multicomponentes mediante

el giguiente sistema de ecuaciones

g5 _ Ti%nibi
"= ; z; Tinlo (4.78)
= 9"1;1‘9-'. (4.79)
Gj, = exp[~ajit;i) (4.80)
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y ¢l coeficiente de actividad en este caso, estd dado por

i sm.ﬂ, Zidy (. _ Tazniby
fny = i 21k ): Tenly \7  Tinily (81)
Para sist cuyo portamiento no se aleja d iado del mostrado por el

modelo ideal, Ia ecuacién de NRTL produce resultados similares a ecuaciones con-
vencionales como las de Van Laar o Margules. En cambio para sistemas fuertemente
10 ideales, en general este método proporciona mejores resultados.

El método de NRTL fue seleccionado para los célcul lizados en cste trabajo,

ya que se comporta ligeramente mejor que el método de Wilson en el caso de sistemas
acuosos. Ademés posee Ia flexibilidad de poder usarse con dos o tres parAmetros
ajustables, cuando a;; se fija en un valor constante alrededor de 0.3. Esia situacién

€8 1itil para la comparacién contra ecuaciones de estado que usan reglas de mezclado
con dos y tres parimetros ajustables.
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Nomenclatura

a = actividad (ec. 1.57)

a = parfmetro de interaccién {ec. 4.45)
A,B,C, D, ... = parimetros en diferentes modelos
f = fugacidad (ec. 1.45)

g = energfa libre de Gibbe molar

G = energfa libre de Gibbs total

H = entalpia

n = nidmero de moles

P = presién

P = presién de vapor

¢ = volumen molar efectivo

R = constante general de los gases

S = entropia

T = temperatura

U.= energia interna

v = volumen molar

V = volumen total

z = fraccién molar en o lfquido

y = fraccdén molar en el vapor

z = fraccién volumen (ec. 4.46)

Caracteres especiales

« = pardmetro de no aleatoriedad
7 = coeficiente de actividad

A = pardmetro (ec. 4.53)

A = pardmetro (ec. 4.52)

u = potencial quimico

T = pardmetro (ec. 4.79)
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& = fraccién volumen
g = paramietro definido por la ec. 4.74
R = constante (ec. 4.8)

Subindices
1,J,k = componentes
Superindices

E = propiedad de exceso
L = Yquido
o0 = eatado de referencia

V = vapor
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CAPITULO V

COMPARACION DE METODOS

5.1 Criterios de comparacién

E! objetivo fund tal de este trabajo ha sido trar que es posible utilizar
las i de estado clbicas para la prediccién del equilibrio lfquido-vapor de
st nulticomp tes y obtener resultados cuya exactitud es comparable o
perior a la que se obtiene con los métodos cldsicos que usan un modelo de coeficiente

de actividad para la fase lfquida y ] una cantidad similar de pardimetros
ajustables, _

Con Ia finalidad de validar ]a hipétesis implcita en el parrafo anterior, se se-
lecci las t ibicas que rep tan de la mejor manera el equilibrio
liquido-vapor de componentes puros y fueron combinadas con las reglas de mezclado

que han mostrado ser eficaces para representar el comportamiento de sistemas bi-

narice y con dos nuevas regias desarrolladss en el presente trabajo. Los rcsultados
que se obtienen con este enfoque fueron comparados con los de algunos modelos de
coeficientes de actividad que involucran el uso de doe o tres par&metros sjustables.
pli te en el capitul

doe y con base en lo ahf expuesto se eligieron dos ecuaciones derivadas del modelo de

El tema de las ecuaciones de estado ya fue diecutido

Peng-Robinson, estas corresponden a las dos modificaciones propuestas por Stryjek

y Vera (PRSV y PRSV2) (Stryjek y Vera 1986a, 1986c).
Las reglas de mezclado utilizadas contienen dos y tres pardmetros ajustables,

ya que la regla tradicional de un pardmetro produce errores altoe para sistemas
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fuertemente no ideales. Dentro de las de dos pardmetros se eligieron la de Huron-
. Vidal, y la regla generalizada de dos pardmetros, RG2 que engloba a las p t

B P

por Panagiotopoulos-Reid y Adachi-Sugie. En el segundo grupo tenemoe la regla

g da de tres pardmetros RG3

Los modelos de coeficientes de actividad seleccionados para la comparacién fueron

el de Wilson, que como ya fue discutido parece ser el mejor modelo de correlacién
con dos parAmetros ajustables, y el de NRTL que presenta una ventaja: puede ser
utilizado con dos y tres pardmetros.

Para la comparacién se emplearon como criterios fund tales el error absolut.
promedio obtenido para el conjunto de datos del sistema, asfcomo el error porcentual
promedio, éstos estén definidos por las expresiones

(Evror absoluto)yeom = El(uarl’able)n.;;; (variable)es| (s.1)
_ 1 |(varisble)eat. ~ (variable)
{Error porcentual)pom = NP Y variableln 100 (5.2)
donde NP rep ta al nd de datoe experimentales reportados para el sistema,

y 1a variable es 1a presién en el caso de sistemas igotérmicos o la temperatura en
el caso de los isobéricos. El error obienido al calcular la icién del vapor

P

también fue considerado para aquellos casos en los que tal informacién se incluye en
¢l conjunto de datos experimentales. Como criteric adicional para el andlisis se tomé
en cuenta € error méximo obtenido en el célculo de las variables mencionadas,

Antes de proceder a la comparacién de los diferentes modelos, es importante
tener en mente que los factores determinantes para predecir apropiadamente las

propiedades en el equilibrio de aist ternarios o superi son, en primer lugar,
Ia calidad de los datos experimentales — tanto de los sistemas binarios a partir de
los cuales se determinan los pardimetros de int ién binaria, como los del sistema

mﬁltioomponcnte contra los cuales se compara la prediccién, y en segundo Jugar, 1a.
confiabilidad del modelo.

De acuerdo al planteamiento anterior, podemos encontrar situaciones en las que

datos experimentales de alta calidad se combinan con modelos inapropiados para el

P
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tratamiento de sist multicomp tes y obtener una prediccién pobre, o bien
disponer de un buen modelo que al tratar de ajustar datos con altas desviaciones
experimentales, conduce de igual manera a predicd de baja calidad

Aunque normalment

1a confiabilidad del modelo es el punto de mayor cuestio-
namijento, la proporcién en que cada uno de estos factores contribuye al error global

es dificil de determinar y queda sujeta al criterio del investigador.

5.2 Comparacién de reglas

Los sistemas seleccionados para analizar el comportamiento de los distintos mode-

los estudiados en este trabajo fueron trece ternarios junto con los sistemas binarios

que los constituyen, en ellos se incluyen tanto datos isotérmicos como isobéricos

y la mayorfa de ellos provi de sist fuert te no ideales, que presentan
desviad poeitivas y negati También se han incluido algunos sistemas cuyo
comportamiento es al ideal, con la finalidad de completar el anélisis, La

informacién particular pars cada conjunto aparece en la tabla (5.1) en el caso de los
sistemas isotérmicos y en la tabla (5.2) para los isobéricos.
Los datos para los treinta y nueve sistemas binarios fueron reducidos usando la
ién PRSV en combinacién con la regla de Huron-Vidal (HV}, 1a regla general-
izada de dos pardmetros (RG2) y 1a regla generalizada de tres pardmetros (RG3). En
este proceso de reduccién se obtiene el valor de Jos par&metros empfricos incluidos
en 1a regla de mezclado, que producen el mfrimo en Ia suma del cuadrado del error
relativo para el conjunto de datos experimentales de cada sistems binario.

Al analizar el error absoluto que se tra en las tablas (5.3) y (5.4) podemos
ver que en términoe generales la nueva regla de tres pardmetros produce mejores

resultados para el ajuste de los sistemas binarios, que aquellas con dos parimetros,

no obstante hay unos cuantos sistemas en los que éste no es el caso,
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Tabla 5.1

Caracterisacién de los sist isotérmicos estudiados
No | Sistema T NP | Vap | Referencia
1 | Acetona-Agua 17 { no
2 | Acetona-Etanol 323.15 | 15 } no } Chaudhry M. M. et al.
3 | Etanol-Agus K 24 | no | J Chem Eng Data
4 | Ternario 69 | no | 25: 254-257 (1980)
5 | Clorobutano-Heptano 36 | no
6 | Clorobutano-Propanol {298.16 | 34 | no | Sayegh 5.G. et 2l
7 | Heptano-Propanol K 36 { no | Can J Chem Eng
8 | Ternario 310 { no |} 57: 513-519 (1979)
9 | Clorobutano-Heptano 35 { no
10 | Clorobutano-Propanal {318.15 [ 35 | no { Ashraf F, and J, Vera
11 | Heptano-Propanol K 35 | no { Can J Chem Eng
12 § Ternario 266 | no {59: 89-95 (1981)
13 | Clorobutano-Heptano 34 { no
14 | Clorobutano-Propanol {338,156 32 { no | Ashral F, and J, Vera
15 | Heptano-Propanol K 34 | no { Can J Chem Eng
16 | Ternario 243 | no | 59: 89-95 (1981)
17 | Dioxano-Etanol 17 | no
18 | Dioxano-Agua 32315 18 | no | Balcazar M. et al.
19 | Etanol-Agua K 19 { oo | J Chem Eng Data
20 | Ternario 20 { no {24: 133-135 (1979)

NP= Niimero de puntos o datos experimentales
T= Temperatura
Vap= Indica & los datos experimentales reportan la composicién del vapor
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Tabla 5.1 (Continuacién)
Caracterisacién de los sistemas isotérmicos estudiados

No | Sistema T NP | Vap | Referencia

21 | Acetona-Acetonitrilo 15 | no

22 | Acetona-Metil Acetato 323.15} 13 | no | DiElsi D. P. et al.

23 | Acetonitrilo-Metil Acetato| K 16 | no | J Chem Eng Data

24 | Ternario 27 | no |23: 242.245 (1978)

25 { Acetona-cloroformo 17 | no

26 | Acetona-Metanol 323.15 | 18 [ no | Goral M. et al

27 | Cloroformo-Metanol K 27 | no | Fluid Phase Equilibria

28 | Ternario 47 | no | 23: 89-116 (1985)

29 | Benceno-Hexano 14 | no | Gmehling Vol 1-6a pag 548
30 | Benceno-Ciclokexano 298,151 13 | & | Gmehling Vol 1-6a pag 237
31 | Hexano-Ciclohexano K 31 | o | Gmehling Vol 1-6¢c pag 244
32 | Ternario - 12 | & [ Gmehling Vol 1-6a pag 642
33 | Etanol-Etil Acetato 15 | s | Gmehling Vol 1-2a pag 358
34 | Etanol-Agua 343.15 | 13 | & | Gmehling Vol 1-1 pag 174
35 | Etil Acetato-Agua K 9 st | Gmehling Vol 1-1 pag 397
36 { Ternario ) 9 | si | Gmehling Vol 1-1 pag 623"

NP= Nimero de puntos o datos experimentales
T= Temperatura
Vap= Indica &i los datos experimentales reportan 1a composicién del vapor
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Tabla 5.2

C terizacién de los sist inobaricos estudiados
No | Sistema P NP | Vap | Referenaa
37 | Acetona-Cloroformo 19 | & | Gmehling Vol 1-3 pag 92
38 | Acetona-Metanol 101.325 ] 23 § si | Gmehling Vol 1-2a pag 85
39 | Cloroformo Metanol kPa | 22 | si | Gmehling Vol 1-2a pag 19
40 | Ternario 54 | ai | Tochigi (1984)
41 | Benceno-CCl4 18 { &i | Gmehling Vol 1-7 pag 28
42 | Benceno-(2)-Propanol | 101.325 { 45 | & [ Gmehling Vol 1-2b pag 72
43 | CCl4-(2)Propanol kPa | 15 | s | Gmehling Vol 1-2b pag 36
44 | Ternario 39 | & | Gmehling Vol 1-2b pag 486
45 | Benceno-Ciclohexano 19 | 4 | Gmehling Vol 1-6a pag 215
46 | Benceno-Tolueno 101.325 | 11 | si { Gmehling Vol 1-7 pag 285
47 | Ciclohexano-Tolueno kPa | 15| ai | Gmehling Vol 1-6a pag 283
48 | Ternario 24 | & [ Gmehling Vol 1-6a pag 648
49 | Ciclohexano-Heptano 15 | s { Cmehling Vol 1-6a pag 300
50 | Ciclohexano-Tolueno | 101.325 | 15 | si | Gmehling Vol 1-6a pag 283
51 | Heptano-Tolueno kPa | 12 | si | Gmehling Vol 1-6a pag 483
52 | Ternario 35 | & | Gmehling Vol 1-6a pag 649

NP='Niimero de puntos o datoe experimentales
P= Presién
Vap= Indica & los datos experimentales reportan la composicién del vapor
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Tabla
Error absoluto en la preslén, AP/kPa para dlferentes
reglas de ién con la n PRSV

Error Pr dio Error M&

No | Sistema av 7 [RG3 )} HV 2 [ RG3
1 | Acetona-Agua 0.099 | 0.253 | 0.266 § 0.199 | 0.453 { 0.551
2 | Acetona-Etanol 0.108 } 0.111 { 0.051 § 6.203 § 0.203 { 0.203
3 | Etanol-Agua 0.119 ] 0.225 1 0.055 § 0.245 § 0.427 | 0.172
4 | Ternatio 1.450 | 0.483 ] 0.344 § 2.274 { 0.959 | 0.757
5 { Clorobutano-Heptano | 0.025 | 0.025 | 0.025 0.078 § 0.078 { 0.078
6 | Clorobutano-Propancl | 0.145 | 0.260 | 0.098 § 0.334 | 0.600 0.234
7 { Heptano-Propanol 0.146 | 0,248 { 0.085 |} 0.648 | 0.977 | 0.521
8 | Temaric 0,487 } 0.562 { 0.443 § 0.969 | 1.030 | 0.831

9 | Clorobutano-Hsptano | 0.085 | 0.085 | 0.085 § 0.220 } 0,220 | 0.220
10 | Clorobutano-Propanol § 0.210 | 0.397 [ 0.132 § 0.476 | 0.841 1 0.315
11 | Heptano-Propancl 0.635 1 0.417 | 0.110 | 3.083 } 1.709 1 0.5768
12 | Ternario 1.097 } 1.012 | 0.860 § 7.586 | 1.836 | 1.653

13 | Clorobutano-Heptano | 0.166 | 0.159 | 0.150 § 0.427 | 0.427 | 0.427
14 { Clorobutano-Propanol | 0.205 { 0.444 | 0.174 § 0.579 | 1.068 0.427
15 | Heptano-Propanc! 1.173 { 0.593 ] 0.213 § 5.482 | 3.047 [ 1.058

16 | Ternario 2.009 | 1.693 } 1.448 § 20.15 { 3.385 | 2.811
17 | Dioxano-Etancl 0.057 | 0.056 { 0.056 | 0.208 | 6.208 } 0.208
18 | Dioxano-Agua 0.062 | 0.062 | 0.061 § 0.22} | 0.207 | 0.207
19 | Etanol-Agua 0.123 0,231 { 0.055 § 0.285 | 0.415 § 0.220
20 } Ternasio 0.358 | 0.328 | 0.264 § 0.767 | 0.534 | 0.450

B g
m =

anor l?Awor uglenﬁo a“lncmd”’i regh de Huron y Vidal

RG2 = Ervor oblenido apucmdo la veg{u generalizada de dos pardmetros

RC3 = Error obtenido aplicando la regla generalizada de tres pardmetroa
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Tabla 5.3 (Continuacién)
Error absoluto en la Presién, AP/kPa, para diferentes

1ad

reglas de en binacién con la ecuacién PRSV
Error Promedio Error Méximo
No | Sistema HV | RG2 | RG3§ HV [RG2 | RG3
21 | Acetona-Acetonitrilo 0.099 1 0.099 | 0.079 J 0.181 | 0.189 | 0.164
22 | Acetona-Metil Acetato 0.040 { 0.040 | 0.039 } 0.136 } 0.136 | 0.136

Acetonitrilo-Metil Acetato
Ternario

Acetona-cloroformo
Acetona-Metanol
Cloroformo-Metanol
Ternario

Benceno-Hexano
Benceno-Ciclohexano
Hexano-Ciclohexano
Ternario

Etanol-Etil Acetato
Etanol-Agua

Etil Acetato-Agua
Ternario

0.050 | 0.051 | 0.048 [ 0.200 | 0.170 | 0.152
0.144 { 0.132 | 0.125 § 0.305 { 0.269 § 0.253

0.190 } 0.133 } 0.056 § 0.396 | 0.380 | 0.380
0.027 { 0.029 | 0.028 § 0.197 | 0.197 § 0.197
0.222 | 0.497 { 0.249 § 0.586 | 1.705 ] 0.824
0.693 | 0.403 | 0.254 § 1.921 { 1.3%0 | 0.908

0.071 ) 0.069 } 0.045 J 0.227 | 0.227 | 0.227
0.004 | 0,004 } 0.004 J 0.008 ] 0.008 | 0.008
0.052 { 0.051 | 0.033 § 0.251 } 0.251 | 0.251
0.049 | 0.042 { 0.046 § 0.085 [ 0.072 } 0.125

0.142 1 0.141 } 0.126 § 0.415 | 0.540 | 0.400
0.204 | 0.421 ] 0.115 § 0.465 | 0.691 | 0.281
0.059 { 0.140 | 0.073 § 0.217 | 0.540 ] 0.330
4.013 | 1.922 {2.369 | 13.98 | 6.648 ] 7.054

Errar Absaluto = |Pogte — Pasp|
Error Promedio = T |Postc — Pesgl/NP

HV = Error obtenido aplicando la regla de Huron y Vidal

RG2 = Error obtenido aplicando !a regla generalizada de dos pardmetros
RG3 = Error obtenido aplicando la regla generalizada de tres pardmetros
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Tabla 5.4
Error absoluto en la temperat AT/K para diferentes reglas de
lado en binacién con la ién PRSV

Ertor Promedio | Error Maximo

No | Sistema HV ] RG2 | RG3 J HV | RG2 | RG3

-37 ] Acetona-Cloroformo | 0.105 | 0,087 | 0.042 | 0.16 | 0.27 | 0.34
38 | Acetona-Metanol 0.067 ] 0.068 1 0.042 § 0.21 ] 0.21 | 0.14
39 | Cloroformo Metanol | 0.091 | 0.214 | 0.099 ] 0.24 | 0.70 | 0.35
40 | Temario 0.096 | 0,135 | 0.154 § 0.28 | 0.26 | 0.33

41 | Benceno-CCl4 0.052 } 0.090 { 0.064 § 0.20 | 0.35 | 0.29
42 1 Benceno-(2)-Propanol | 0.127 | 0.183 | 0.103 | 1.06 | 1.04 | 1.07
43 | CCl4-(2)Propanct 0.118 | 0.227 | 0.086 § 0.27 | 0.50 | 0.16
44 | Ternario 0.426 | 0.570 | 0.531 § 1.24 ] 1.42 | 1.33

45 | Benceno-Ciclohexano | 0.071 | 0.073 | 0.033 | 0.17 } 0.18 | 0.09
46 | Benceno-Tolueno 0.081 | 0.084 | 0.049 § 018 | 0.18 | 0.18
47 | Cidohexano-Tolueno } 0.050 [ 0,056 | 0.049 § 0.12 | 0.12 | 0.12
48 | Temario 3.784 | 3.783 | 3.731 § 8.84 | 8.82 | 8.74

49 | Cidohexano-Heptano | 0.046 | 0.045 | 0.035 J 0.12 | 0.12 | 012
50 | Cidohexano-Tolueno | 0.050 | 0.056 | 0.049 § 0.12 ] 0.12 | 0.12
51 | Heptano-Tolueno 0.039 § 0.155 | 0.038 § 0.11 | 0.43 | 0.11
52 | Ternardo 0.038 { 0.105 | 0.027 § 0.36 [ 0.32 | 0.32

Error Absoluto = [Tegte = Togy|

Error Promedio = T [Teate — Tespl /NP

HV = Error obtenido aplicando la regla de Huron y Vidal
RG2 = Error obtenido aplicando Ia regla g lizada de dos parimet
RG3 = Error obtenido aplicando Ia regla g lizada de tres p

104



Tabla 5.5
Error porcentual en la presién, AP %, para diferentes
reglas de mexclado en combinacién con

ecuacién' PRSV

Error P dio | Error Méxi
No [ Sistema HV TERGZ [ BG3 | HV [RG2 [ RG3
1 | Acetona-Agua 0.168 | 0.433 j 0.425 § 0.38 | 1.11 | 0.83
2 | Acetona-Etanol 0.186 ] 0.190 | 0.100 § 0.69 { 0.69 | 0.69
3 | Etanol-Agua 0.473 1 0,904 ] 0.227 § 1.03 | 1.96 { 0.58
4 | Ternario 2.276 1 0.930 | 0.631 § 6.12 ] 2.02 | 1.56
5 | Clorobutano-Heptano {0.256 | 0.259 { 0.252 §1.29 { 1.29 | 1.29
6 { Clorobutano-Propanol | 1.460 | 2.433 | 0.990 § 5.34 | 5.34 | 5.34
7 { Heptano-Propanol 2.340 §3.720 | 1.353 J 8.68 ] 13.1 ] 6.98
8 | Ternario 4.536 1 5.129 | 4.079 § 9.35§ 11.6 | 7.53
9 ] Clorobutano-Heptano | 0.323 !0.323 | 0.323 § 0.91 | 0.91 { 0.91
10 } Clorobutanc-Propanol | 0.808 | 1.465 | 0.506 § 1.71 | 2.54 | 1.71
11 { Heptano-Propanol 3.428 | 2,315 | 0.623 | 15.7 ] 8.79 | 2.96
12 | Ternario 4.237 1 3.792 1 3.209 § 38.1 § 7.97 | 6.00
13 | Clorobutano-Heptano | 0.315 | 0.303 | 0.289 § 0.86 | 0.89 | 0.93
14 | Clorobutano-Propanol | 0.335 { 0.735 | 0.230 § 0.83 | 1.60 | 0.65
15 | Heptano-Propano] 2.714 1 1.381 | 0.496 | 12.5 ] 6.95 | 2.41
16 | Ternario 3.554 12913 12481 §46.5] 7.02 | 4.85
17 | Dioxano-Etanol 0.238 | 0,237 | 0.237 § 1.27 { 1.27 1.27
18 | Dioxano-Agua 0328 1 0.325 [ 0,322 § 1.32 | 1.74 | 1.32
19 { Etanol-Agua 0.488 } 0.935 ) 0.217 § 0.97 ] 1.68 | 0.75
20 | Ternario 1.312 11224 | 0540 § 2.70 | 1.95 } 0.99
Error porcentual = Eay=Fieal 100

Error porcentual promedio = gy I WEa=Bul109
HYV = Error obtenido aplicando la regla de Huron y Vidal
RG? = Error obtenido aplicando la regla generalizada de dos parimetros
RG3 = Error obtenido aplicando la regla generalizada de tres parimetros
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Tabla 5.5 (Continuacién)
Error p tual en la Presidn, AP %, para diferentes
reglas de 1ado en binacién con la i6n PRSV

Ezror Promedio | Error Méximo
No | Sistema HV | RG2 | RG3 | HV | RG2| RG3
21 | Acetona-Acetonitrilo 0173 0.172 ] 0.135 | 0.39 | 0.36 | 0.23
22 | Acetona-Metil Acetato 0.049 | 0.049 [ 0.048 § 0.17 | 0.17 | 0.17
23 ! Acetonitrilo-Metil Acetato | 0.081 | 0,082 ] 0.081 § 0.24 | 0.24 { 0.24
24 | Ternaxio 0.216 | 0.200 { 0.191 § 0.43 | 0.41 | 0.41
25 | Acetona-cloroformo 0.290 | 0.201 | 0.082 § 0.61 | 0.55 | 0.55
26 | Acetona-Metanol 0.041 | 0.043 | 0.041 § 0.35 { 0.35 | 0.35
27-] Cloroformo-Metanol 0.296 ] 0.632 | 0.314 J 0.87 | 2.18 | 1.05
28 | Ternario 0.959 ] 0.537 | 0.341 § 2.87 | 1.84 ] 0.76
29 | Benceno-Hexano 0378 ] 0363 | 0.233 §1.13 | 1.13 | 1.13
30 | Benceno-Ciclohexano 0.032 { 0.032 1 0.031 §0.06 | 0.06 | 0.06
31 ] Hexano-Ciclohexano 0.295 | 0.291 10.183 §1.25 | 1.25 | 1.25
32 | Ternario "0.285 | 0.265 | 0.244 J 0.50 | 0.66 | 0.42
33 | Etanal-Etil Acetato 0.168 } 0.160 | 0.152 § 0.49 | 0.47 | 0.40
34 | Etandl-Agus 0.303 | 0.645 ] 0.175 | 0.64 | 1.12 | 0.39
35 | Etil Acetato-Agua 0,077 | 0.073 | 0.066 § 0.26 | 0.17 | 0.16
36 | Ternario 4.654 2204 1 2.710 J 15.4 | 8.72 | 9.25

Error porcentual = 15 ": 100
Error por pr = yp L g

HV = Error obtenido aplicando la regla Je Huron y Vidal

RG2 = Error obtenido aplicando la regla generalizada de dos pardmetros
RG3 = Error obtenido aplicando la regla generalizada de tres pardmetros

dio = auig=Fal1 g
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Tabla 5.6

" Brror P tual en la t t AT % para diferentes
reglas de lado en binacién con la i6n PRSV
Error Promedio | Error Méximo
No | Sistema HV | RG2 | RG3 | HV | RG2 | RG3
37 | Acetona-Cloroformo | 0.031 ] 0.026 | 0.013 § 0.05 | 0.08 | 0.10
38 | Acetona-Metanol 0.020 1 0.021 | 0.013 § 0.06 | 0.06 | 0.04
39 | Cloroformo Metanol | 0.028 | 0.065 { 0.030 § 0.07 { 0.21 | 0.11
40 | Ternario 0.029 | 0.041 § 0,046 § 0.09 § 0.08 | 0.09
41 | Benceno-CCl4 0.015 | 0.026 | 0,018 § 0.05 ] 0.10 | 0.08
42 | Benceno-(2)-Propanol | 0.036 | 0.052 | 0.030 § 0.31 | 0.30 } 0.31
43 ] CCM4-(2)Propanol 0.034 | 0.066 | 0.025 § 0.08 | 0.14 | 0.05
44 | Ternario 0.123 | 0.165 | 0.154 § 0.36 | 1.42 | 0.41
45 | Benceno-Ciclohexano | 0.020 | 0.021 | 0.009 § 0.05 | 0.05 | 0.03
46 | Benceno-Tolueno 0,022 1 0.023 1 0,013 § 0.05 | 0.05 { 0.05
47 | Cidohexano-Toluero {0.014 { 0.015 { 0.013 § 0.03 ! 0.03 } 0.03
48 | Ternario 1.043 ) 1,043  1.028 | 2.41 | 2.41 | 2.39
49 | Cidohexano-Heptano { 0.013 { 0.013 { 0,010 § 0.03 { 0.03 { 0.03
50 | Cicohexano-Tolueno } 0.014 § 0.015 | 0,013 § 0.03 | 0.03 | 0.03
51 | Heptano-Tolueno 0.010 | 0.041 | 0.010 § 0,03 | 0.11 | 0.03
52 | Temario 0.010 { 0.028 | 0.007 § 0.10 | 0.09 § 0.02

Error porcentual = Eﬂl&:—:“ﬂlloo

Error porcentual promedio = g 37 Tegje=Th

100

HV = Error obtenido aplicando la regla de Huron y Vidal
RG2 = Error obtenido aplicando la regla generalizada de dos parimetros
RG3 = Error obtenido aplicando la regla generalizada de tres parametros
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Error

Tabla 5.7

luto en la

18

2 e

reglas de lad

en

+ Ay, para diferentes
ion con la ecuaciéon PRSV

Error Promedio

Error Méximo

No | Sistema HV | RG2 | RG3 | HV | RG2 | RG3
29 | Bencenon-Hexano — —_ — — — —
30 | Benceno-Ciclohexano { 0.0012 | 0.0012 | 0.0012 J 0.0036 | 0.0036 | 0.0037
31 | Hexano-Ciclohexano | 0.0026 | 0.0024 | 0.0017 } 0.0048 | 0.0048 | 0.0046
32 | Temario 0.0069 ] 0.0063 | 0.0055 § 0.0229 § 0.0235 | 0.0238
33 | Etanol-Eti} Acetato {0.0025 [ 0.0026 | 0.0034 J 0.0105 | 0.0105 | 0.0096
34 | Etanol-Agua 0.0153 |-0.0150 | 0.0152 § 0.3057 | 0.1083 { 0.1021
35 | Etil Acetato-Agua 0.0062 ] 0.0059 | 0.0058 § 0.0162 | 0.0143 | 0.0147
36 | Ternario 0.0364 | 0.0233 | 0.0274 § 0.1541 | 0.0957 | 0.1073

Error Absoluto = |yeete = Vers|

Error Promedio = T |Yoatc — Veup|/NP
HV = Error obtenido aplicando 1a regla de Huron y Vidal
RG2 = Error obtenido aplicando la regla generalizada de dos parAmetros
RG3 = Error obtenido aplicando la regla generalizada de tres pardmetros
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Tabla 5.8

Error absoluto en la composicién Ay para diferentes
4 I

glas de en i6n con la ién PRSV
Error Promedio Error MAximo
No | Sistema HV | RG2 | RG3 HV | RG2 | RG3
37 | Acetona-Cloroformo | 0.0045 | 0.0033 | 0.0019 § 0.0088 ] 0.0080 | 0.0045
38 | Acetono-Metanol 0.0055 { 0.0061 | 0.0060 § 0.0106  0.0119 ] 0.0110
39 | Cloroformo Metanol | 0.0040 ] 0.0095 } 0.0052 | 0.0134 | 0.0253 | 0.0158
40 | Ternario 0.0047 | 0.0043 | 0.0049 § 0.0211 | 0.0199 | 0.0165
41 | Benceno-CCl4 0.0036 | 0.0047 { 0.0033 § 0.0060 ]| 0.0081 | 0.0085
42 | Benceno-(2)-Propanol | 0.0107 | 0.0119 | 0.0114 § 0.0377 | 0.0396 | 0.0388
43 | CCl4-(2)Propancl 0.0081 } 0.0136 | 0.0075 § 0.0190 | 0.0318 | 0.0230
44 | Ternario 0.0072 | 0.0092 | 0.0081 | 0.0301 | 0.0349 ] 0.0312
45 | Benceno-Ciclohexano | 0.0019 | 0.0018 | 0.0020 J 0.0052 | 0.0052 | 0.0103
46 | Benceno-Tolueno 0.0024 | 0.0027 { 0.0031 § 0.0050 | 0.0056 | 0.0052
47 | Ciclohexano-Tolueno | 0.0017 }0.0014 | 0.0014 § 0.0045 } 0.0040 | 0.0033
48 | Ternario 0.0238 { 0.0236 { 0.0235 ¥ 0.0856 | 0.0863 | 0.0895
49 | Ciclohexano-Heptano | 0.0008 | 0.0007 | 0.0007 J 0.0019 | 0.0017 | 0.0017
50 | Ciclohexano-Tolueno | 0.0017 | 0.0014 | 0.0014 § 0.0045 | 0.0040 | 0.0033
51 { Heptano-Tolueno 0.0011 { 0.0047 | 0.0010 § 0.0031 } 0.0115 } 0.0028
52 { Ternario 0.0017 } 0.0020 | 0.0014 | 0.0245 | 0.0250 | 0.0257

Error Abeoluto = |Ycetc = Yerp)

Error Promedio = 3 [Yeatc = Vespl INP
HV = Error obtenido aplicando 1a regla de Huron y Vidal

RG2 = Error obtenido aplicando la regla generalizada de dos pardmetros
RG3 = Error obtenido aplicando la regla generalizada de tres parimetros
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Tabla 5.9

Error absoluto en la presidén, AP/kPa, para diferentes

reglas de mesclado en binacién con la i6n PRSV2
Error Promedio | Error Maximo
No | Sistema RG2 RG3 RG2 | RG3
1 | Acelona-Agua 0.221 0.232 0.531 0.534
2 | Acetona-Etanol 0.082 0.017 0.141] 0.051
3 | Etanol-Agua 0.187 0.046 0.406 { 0.109
4 | Ternario 0.463 0.334 0.952 | 0.764
§ { Clorobutano-Heptano | 0.019 0.019 0.074 | 0.074
6 | Clorobutzno-Propanol | 0.256 0.096 0.591 | 0.226
7 | Heptano-Propanal 0.234 0.082 0.922] 0.595
8 | Ternario 0.570 0.459 1.050 ) 0.850
9 | Clorobutano-Heptano | 0.100 0.088 0.293 | 0.293
10 { clorobutano-Propanocl | 0.388 0.124 0.821 1 0.293
11 | Heptano-Propanol 0.401 0.109 1.636 | 0.563
12 | Ternario 1.094 0.901 1.974 1.712
13 | Clorobutano-Heptano | 0.178 0.143 0.559 | 0.559
14 | clorobutano-Propancl | 0.434 0.153 1.068 | 0.559
15 | Heptano-Propanol 0.576 0.202 2.968 | 1.030
16 | Ternario 1.741 1.511 3.519 2.885
17 | Dioxano-Etanol 0.046 0.045 0.360 | 0.360
18 | Dioxano-Agua 0.074 0.073 0.368 1 0.368
19 | Etanol-Agua 0.193 0.046 0.382| 0.089
20 | Ternario 0.353 0.290 0.578 0.492

Error Absoluto = [Pegte — Posy|

Error Promedio = 1 IP.,,‘ - P.,,I/NP
HV = Error obtenido aplicando 1a regla de Huron y Vidal
RG? = Error obtenido aplicando la regla generalizada de dos pardmetros
RG3 = Error obtenido aplicando la regla generalizada de tres pardmetros
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Tabla 5.9 (Continnaci6n)

Error absoluto en la Presién, AP/kPa, para diferentes
reglas de mezclado en combinacién con la ecuacién PRSV2

Error Promedio | Error M4ximo
No | Sistema RG2 RG3 RG2 { RG3
21 | Acetona-Acetonitrilo 0.089 0.057 0191 ] 0128
22 | Acetona-Metil Acetato 0.026 0.024 0.085 0.062
23 | Acetonitrilo-Metil Acetato { 0.049 0.036 0132 § 0.102
24 | Ternario 0.244 0.254 0960 ] 0.960
25 | Acetona-cloroformo 0.140 0.067 02701 0.217
26 { Acetona-Metanol 0.025 0.026 0.1401 0134
27 | Cloroformo-Metanol 0.508 0.227 1.806 0.854
28 | Ternario 0.419 0.364 1.140 1.155
29 | Benceno-Hexano 0.021 0.020 0,084 ) 0.084
30 | Benceno-Ciclohexano 0.009 0.007 0,021 0.021
31 | Hexano-Ciclohexano 0.008 0.008 f0.060 0.060
32 | Ternario 0.035 0.035 0.063 0.060
33 { Etanol-Etil Acetato 0.105 0.102 0.409 | 0.338
34 | Etanol-Agua 0.341 0.071 0.572 1 0.164
35 | Btil Acetato-Agua 0.052 0.048 0179 | 0.170
36 | Ternario 1.978 2.331 6.834) 6.210

Error Absoluto = |Ple = Pyl
Error Promedio = ¥ |Pestc = Posp|/NP
HV = Error obtenido aplicando la regia de Huron y Vidal

RG2 = Error

hi

id

licando 1a regla g li

da de dos pardmetros

RG3 = Error obtenido aphcando 1a regla generalizada de tres pardmetros
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Tabla 5.10
Error absoluto en la temperatora AT /K para diferentes
reglas de lado en binacién con la i6n PRSV2

Ertor Promedio | Error Méximo

No ] Sistema RG2 RG3 RG2 RG3
37 { Acetona-Cloroformo | 0.087 0.039 0.229 | 0.300
38 } Acetona-Metanol 0.066 0.038 0.156 | 0.090
39 | Cloroformo-Metanol }0.224 0.097 0.742 0.368
40 | Ternario 0.168 0.191 0.306 0.380
41 | Benceno-CCl4 0.031 0.031 0.055 0,057

42 ) Benceno-(2)-Propanol | 0.167 0.094 0388} 0.169
43 | CCl4-(2)Propanol 0,203 0.094 0.367 | 0.225
44 | Ternario 0,592 0.544 1.392 1.431

45 | Benceno-Ciclohexano | 0.038 0.024 0,092} 0.043
46’ | Benceno-Tolueno 0.027 0.019 00681 0.048
47 | Ciclohexano-Tolueno } 0.010 0.008 0.022 ] 0.024
48 } Ternario 3828 3819 8811 ] 8791

49 | Ciclohexano-Heptano §0.004 ] 0004 [0.011] o011
50 | Ciclohexano-Tolueno | 0.010 0.008 0.022| 0.024
51 | Heptano-Tolueno 0.017 1 . 0.015 0.039 | 0.056
52 | Ternario 0.038 0.039 0362 ] 0351

Error Absoluto = {Tegte — Tesyl

Error Promedio = T [Toute — Tespl/NP

HV = Error obtenido aplicando la regla de Huron y Vidal

RG2 = Error abtenido aplicando la regla g lizada de dos pardmet
RG3 = Error obienido aplicando la regla generalizada de tres parimetros
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Tabla 5.11
Error porcentual en la presién, AP %, para diferentes

reglas de lado en binacién con la ecuacién PRSV2

Error Promedio | Error Méximo
No | Sistema RG2 RG3 RG2 RG3
1 | Acetona-Agua 0.934 0.377 115 0.81
2 | Acetona-Etanol 0.133 0.026 0.28 0.06
3 | Etanol-Agua 0.765 0.198 1.85 0.53
4 | Ternario 0.887 0.638 2.02 1.57
5 | Clorobutano-Heptano {0.153{ 0.156 0.54 0.54
6 | Clorobutano-Propancl | 2.390 0.965 5.18 5.18
7 | Heptano-Propanol 3.506 1.291 12.4 6.76
8 | Ternsrio 5.203 4.228 11.3 7.72
9 | Clorobutano-Heptano |0.348 0.311 0.93 0.93
10 | dorobutano-Propanol {1.446} 0.488 247 1.91
11 | Heptano-Propanol 2230} 0.620 8.42 2.89
12 { Ternario 4,086 3.361 8.04 6.28
13 { Clorobutano-Heptano | 0.311 0.255 0.85 0.85
14 | dlorobutano-Propanol § 0.720 0.257 1.52 0.85
15 | Heptauo-Propanol 1.338 0.459 6.77 2.35
16 { Ternario 2.996 2.588 7.05 5.02
17 | Dioxano-Etanol 0.226 0.225 2.29 2.29
18 | Dioxano-Agua 0.408 0.398 2.35 2.35
19 { Etanol-Agua 0.798 0.189 1.60 0.40
20 | Ternario 1.325 1.098 2.31 2.31

Error porcentual = L& .'_f 100

Error porcentual promedio = g 5 [Eagg=Fraal 00
HV = Error obtenido aplicando la regla de Huron y Vidal

RG2 =Error obtenido aplicando la regla generalizada de dos parimetros
RG3 = Error cbtenido aplicando 1a regla generalizada de tres pardmetros
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Tabla 5.11 (Continuacién)
Error porcentual en la Presién, AP %, para diferentes

reglas de lado en binacién con la i6n PRSV2
Error P dio | Error Méxi

No | Sistema RG2 RG3 RG2| -RG3
21 | Acetona-Acetonitrilo 0.157 0.110 0.39 0.28

22 | Acetona-Metil Acetato 0.032 0.029 0.11 0.08

23 } Acetonitrilo-Metil Acetato | 0.083 0.062 0.18 0.13

24 | Ternario 0.346 0.362 1.21 121
25 | Acetona-cloroformo 0.214 0.095 0.43 0.31
26 | Acetona-Metanol 0.032 0.032 0.17 0.16

27 § Cloroformo-Metanol 0.644 0.281 231 1.09
28 | Ternario 0.557 0.487 1.55 1.57

29 § Benceno-Hexano 0.111 0.109 0.42 0.42
30 | Benceno-Giclohexano 0.069 0.051 0.17 017
31 | Hexano-Ciclohexano 0,045 0.045 0.30 0.30
32 { Ternario ~|o210 0,207 0.41 0.38
33 | Etanol-Etil Acetato 0,120 0.117 0.48 0.40
34 | Etanol-Agua 0.529 0.116 1.05 0.26
35 | Etil Acetato-Agua 0.066 0.062 0.22 0.20
36 ] Ternario 2.268 2.637 8.96 8.14

Error porcentual = Euff’mlloo

Error porcentual promedio = gy T & "P 100 .

HV = Error obtenido aplicando la regla T Huron y Vidal

RG2 = Error obtenido aplicando 1a regla generalizada de dos pardmetros
RG3 = Error obtenido aplicando 1a regla generalizada de tres pardmetros
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Tabla 5.12
Error porcentual en la temperatura AT % para diferentes
reglas de mesclado en combinacién con la ecuacién PRSV2

Error Promedio | Error Méximo

No | Sistema RG2 RG3 RG2 RG3
37 | Acetona-Cloroformo | 0.026 0.012 0.07 0.09
38 | Acetona-Metano! 0.020 0.012 0.05 0.03
39 | Cloroformo-Metanol | 0.068 0.030 0.22 0.11
40 | Temnario 0.051 0.058 0.08 0.11
41 | Benceno-CCl4 0.009 0.009 0.02 0.02

42 | Benceno-(2)-Propanol | 0.048 0.027 0.11 0.31
43 | CCl4-(2)Propancl 0.059 0.027 0.13 0.06

44 | Ternario 0171 0.157 0.40 0.41
45 | Benceno-Ciclohexano | 0.010 0.007 0.03 0.01
46 | Benceno-Tolueno 0.007 0.005 0.02 0.01
47 | Cicdlohexano-Tolueno | 0.003 0.002 0.01 0.01
48 | Ternario 1.055 1.053 241 240

49 } Ciclohexano-Heptano | 0.001 0.001 0.00 0.00
50 | Ciclohexano-Tolueno | 0.003 0.002 0.01 0.01
51 | Heptano-Tolueno 0.004 0.004 0.02 0.01
52 | Ternario 0.010 0.010 0.10 0.09

Error porcentual = agg=Treel100

s
Error porcentual promedio = gy ¥ Husty=Teesl 100

HYV = Error obtenido splicando la regla de Huron y Vidal

RG2 = Error obtenido aplicando la regla generalizada de dos parimetros
RG3 = Error obtenido aplicando la regla generalizada de tres parimetros
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Tabla 5.13

Error absoluto en la composicién, Ay, para diferentes
reglas de mesclado en combinacién con la ecuncién PRSV2

Error Promedio | Error Maximo
No ) Sistema RG2 RG3 RG2 | RG3
29 | Benceno-Hexano — — — —
30 | Benceno-Ciclohexano { 0,.0009 | 0.0012 § 0.0028 | 0.0039
31 | Hexano-Ciclohexano | 0.0004 | 0.0004 §0.0013 | 0.0013
32 | Ternario 0.0045 | 0.0044 §0.0224 | 0.0228
33 | Etanol-Etil Acetato [ 0.0028 | 0.0033 §0.0095 [ 0.0090
34 | Etanol-Agua 0.0138 | 0.0138 | 0.0106 § 0.1011
35 { Etil Acetato-Agua " [o0.0060 { 0.0059 0.0142 | 0.0146
36 | Ternario 0.0237 | 0.0255 |} 0.0986 ] 0.0978

Error Absoluto = {Yeate — Yeap!

Error Promedio = T |Yeate — Yeup|/NP
HV = Error obtenido aplicando la regla de Huron y Vidal
RG?2 = Error obtenido aplicando la regla general

da de doe parémetros

RG3 = Error obtenido aplicando la regla generalizada de tres pardmetros
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Tabla 5.14

Error absoluto en la composicién Ay para diferentes

reglas de mezclado en combinacién con la ecuacién FRSV2

Error Promedio

Error Miximo

No | Sistema RG2 RG3 RG2 | |RG3
37 | Acetona-Cloroformo | 0.0035 | 0.0018 ‘0.0080

38 | Acetona-Metanol 0.0057 | 0.0057 §0.0108

39 | Cloroformo-Metano! | 0.0095 | 0.0047 | 0.0245

40 | Ternario 0.0043 | 0.0045 0.0214

41 | Benceno-CCl4 0,0024 { 0.0024 §0.0038

42 | Benceno-(2)-Propanol | 0.0111 | 0.0108 { 0.0387 |

43 [ CCl4-(2)Propandl [ 0.0126 | 0.0069 J0.0281 | 0.0185
44 | Ternario 0.0096 | 0.0088 0.0390 | [0.0353
45 | Benceno-Ciclohexano | 0.0011 | 0.0014 [ 0.0069 | |0.0091
46 | Benceno-Tolueno 0.0035 | 0.0036 §0.0058 { (0.0061
47 | Ciclohexano-Tolueno | 0.0008 | 0.0008 | 0.0025 | |0.0026
48 | Ternario 0.0234 1 0.0233 §0.0879 {0.0888
49 | Ciclohexano-Heptano | 0.0002 { 0.0003 {§ 0.0007 { |0.0007
50 | Ciclohexano-Tolueno |} 0.0008 | 0.0008 [ 0.0025 | |0.0026
51 | Heptano-Tolueno 0.0005 §{ 0.0005 0.0014 {0.0018
52 | Ternario 0.0011 | 0.0012 §0.0254 ||0.0249

Error Absoluto = |yeate — Yesp|
Error Promedio = T [Yeatc = Vesp|/NP
HV = Error obtenido aplicando la regla de Huron y Vidal

RG2 = Error obtenido aplicando la regla generalizada de dos phrdmetros
RG3 = Error obtenido aplicando la regla generalizada de tres parimetroe
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Tabla 5.15
Error absoluto en la presién, AP/kPa, para diferentes
modelos de coeficiente de actividad

Error Promedio Error Maximo
[No { Sistoma WIL TRz RS | WL TREZ T NA3 ]
1 | Acetona-Agua 0.182 | 0.712 | 0.070 § 0.360 | 1.502 { 0.169
2 | Acetona-Etanol 0.068 | 0.086 | 0.086 §0.123 | 0.149 | 0.100
3 | Etanol-Agua 0.144 ; 0.039 | 0.033 § 0.336 { 0.115 | 0.082
4 { Ternario 1.703 | 1.155 } 0.365 § 4.013 | 3.275 | 0.885
§ | Clorobutano-Heptano ] 0.005 | 0.005 | 0.005 § 0015 | 0.016 | 0.015
6 | Clorobutano-Propanol { 0.031 | 0.128 | 0.049 § 0.092 { 0.332 | 0.134
7 | Heptano-Propanol 0.019 | 0.141 | 0.031 § 0.107 } 0.698 { 0.198
8 | Ternario 0.043 { 0.199 { 0.063 {§ 0.272 { 0.688 { 0.313

9 | Clorobutano-Heptano | 0.016 {0.016 { 0.016 § 0.053 } 0.053 | 0.053
10 } Clorobutano-Propanol | 0.065 | 0.239 | 0.075 § 0.200 | 0.609 | 0.184
11 { Heptano-Propandl 0,019 } 0.235 | 0.023 § 0.051 | 1.005 | 0.132
12 | Ternario 0.075 | 0.346 | 0.069 § 0.290 | 0.954 { 0.284

13 | Clorobutano-Heptano { 0.064 | 0.064 | 0.065 ¥ 0.154 | 0.155 | 0.150
14 | Clorobutano-Propanol | 0.113°} 0.327 { 0.106 | 0.377 | 0.871 | 0.307
15 | Heptano-Propanol 0.029 { 0.356 | 0.035 § 0.137 | 1.681 { 0.222

16 | Ternario 0.109 | 0.503 | 0.390 § 0.423 | 1.767 | 0.941
17 | Dioxano-Etanol 0.039 | 0,052 | 0.039 §0.192 { 0.210 § 0.139
18 | Dioxano-Agua 0.057 | 0.074 | 0.017 3 0,150 ] 0.191 | 0.077
19 | Etanol-Agua 0.157 | 0.040 | 0.032 § 0.328 { 0.089 | 0.072
20 | Ternario 0.925 | 0.610 | 0.831 J 1.430 | 0.966 } 1.352

Error Absoluto = [Pege — Puay

Error Promedio = 3 |Peatc - P‘.,I/NP

WIL = Error obtenido aplicando la ecuacién de Wilson

NR2= Error obtenido aplicando el modelo NRTL con dos pardmetros (a;; = 0.3)
NR3= Error obtenido aphca.ndo el modelo NRTL con tres parimetros
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Tabla 5.156 (Continuacién)
Error absoluto en la Presién, AP/kPa, para diferentes
modelos de coeficiente de actividad

Error Promedio Error Méximo
No | Sistema WIL | NR2 | NR3 | WIL | NR2 | NR3
21 7 Acetona-Acetonitrilo 0.101 | 0.099 ] 0.097 § 0.236 | 0.228 j 0.220
22 | Acetona-Metil Acetato 0.035 | 0,035 | 0.035 § 0.109 | 0.109 ] 0.109
23 | Acetonitrilo-Metil Acetato | 0.035 {0.036 { 0.036 § 0.102 | 0.104 { 0,104
24 | Ternario 0.058 | 0.071 | 0.625 § 0.145 ] 0,166 }1.128
25 | Acetona-cloroformo 0.197 | 0.180 ] 0.179 | 0.415 } 0.388 } 0.382
26 | Acctona-Metanol 0.021 | 0.024 } 0.021 J 0.086 | 0.076 | 0.089
27 | Cloroformo-Metanal 0.442 | 0.186 | 0.160 § 1.268 | 0.479 [ 0.548 {°
28 [ Ternario 0.825 1 0.978 | 2.816 § 2.303 } 2.802 | 6.633
29 | Benceno-Hexano 0.014 | 0.017 §0.013 § 0.049 { 0.059 { 0.030
30 { Benceno-Ciclohexano 0.008 | 0.007 § 0.007 J 0.016 | 0.016 | 0.016
31 | Hexano-Ciclohexano 0,010 | 9.011 } 0.011 § 0.033 | 0.034 | 0.035
32 | Ternario 0.023 { 0,022 { 0.788 § 0.069 | 0.066 | 1.038
33 | Etanol-Etil Acetato 0.146 | 0.129 | 0.124 § 0.505 | 0.454 {0.465
34 | Etanol-Agua 0.248 } 0.141 } 0.079 § 0.435 ) 0.336 | 0.175
35 | Etil Acetato-Agua 0.078 ] 0.056 | 0.057 § 0.203 | 0.158 | 0.146
36 | Ternario 1.839 | 1.163 | 1.827 § 4.921 | 4.886 | 4.597
Error Absoluto = |Peste — Pusyl
Error Pmmedlo =3 |P.,.1, P‘.,|/NP
WIL = Error obtenid ién de Wilson

NR2= Error obtenido aplicand el
NR3= Error obtenido aphca.ndo el modelo NRTL3 con tres pardmetros

P
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Tabla 5.16

Error luto en la temperatura AT/K para diferentes
modelos de coeficiente de actividad
Error Promedio Error Méaximo
bt BTm
No | Sistema WIL | NR2 | NR3 § WIL | NR2 | NR3
37 | Acetona-Cloroformo | 0.107 | 0.102 } 0.102 § 0.185 | 0.174 | 0.174
38 | Acetona-Metanol 0.064 | 0.061 { 0.062 § 0.159 | 0.154 | 0.145
39 | Cloroformo Metanol | 0.190 | 0.088 | 0.077 { 0.414 § 0.201 | 0,208
40 | Ternario 0.635 ] 0.716 | 0.964 J 0.803 ) 0.884 | 1.134
41 | Benceno-CCl4 0.035 } 0.035 § 0.035 § 0.117 | 0.119 | 0.112

42 | Benceno-(2)-Propanol | 0.124 {0.135 {0.122 §1.118 { 1.081 § 1,108
43 | CCM4-(2)Propand 0.236 | 0.162 | 0.159 § 0.574 | 0.354 | 0.355

44 | Ternario 0.541 | 0.574 | 6.827 § 1.861 | 1.830 | 2.230
45 | Benceno-Ciclohexano | 0.030 | 0.030 | 0.022 § 0.070 } 0.071 | 0.046
46 | Benceno-Tolueno 0.022 | 0.022 } 0.022 § 0.063 ] 0.064 | 0.064
47 | Ciclohexano-Tolueno | 0.027 | 0.023 { 0.023 § 0.067 | 0.058 | 0.068
48 | Ternario 4.041 | 3.936 | 4.569 § 8.874 | 8.842 | 9.088

49 | Ciclohexano-Heptano | 0.009 | 0.009 | 0.008 } 0.630 | 0.030 { 0.030
50 | Ciclohexano-Tolueno | 0.027 { 0.023 } 0.023 § 0.067 } 0.058 } 0.058
§1 | Heptano-Tolueno 0.017 | 0.016 | 0.016 | 0.063 | 0.061 | 0.061
52 | Ternario 0.025 | 0.032 | 0.460 ] 0.329 | 0.342 | 0.926

Error Absoluto = |Teate = Tesp|

Error Promedio = ¥ [Toate — Tousl /NP
WIL = Error obtenido aplicando la ién de Wilson

NR2= Error obtenido aplicando ¢l modelo NRTL con dos pardmetros

P

NR3= Error obtenido aplicando el modelo NRTL3 con tres pardmetros
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Tabla 5.17
Error porcentual en la presién, AP %, para diferentes
modelos de coeficiente de actividad

Error Promedio | Error Méximo

No [ Sistema WIL TNR2 | NR3 JWIL TNR2]NR3
1| Acetona-Agua 0320 [1.159 | 0.117 § 0.79 | 2.32 | 0.25
2 | Acetona-Etanol 0.1100.117 | 0,137 § 0.22 | 0.29 | 0.26
3 | Etanol-Agua 0,593 10174 | 0.149 § 1.45 | 0.65 | 0.46
4 | Ternario 3,336 | 2.299 | 0.625 § 9.62 | 7.85 | 1.93
5 Clorobutnno—ﬂept.mo 0,048 1 0.052 § 0.050 § 0.14 | 0.15 | 0.16
6 | Clorobutano-Propanol | 0.261 | 1.049 | 0.429 | 0.65 | 2.34 | 0.95
7 | Heptano-Propanol 0.281 | 2.075 | 0.436 | 1.43 } 9.35 | 2.65
8 | Ternario 0.379 | 1.817 | 0.565 § 2.72 | 8.52 | 3.12
9 { Clorobutano-Heptano | 0.062 | 0.064 | 0.064 § 0.20 | 0,20 | 0.20

10 | Clorobutano-Propano! | 0.215 | 0.833 | 0.273 |§ 0.60 | 1.83 | 0.55
11 | Heptano-Propana! 0,101 | 1,308 | 0.118 § 0.25 | 5.17 | 0.68
12 | Ternario 0.27211.311 | 0.256 | 1.12 | 4.79 | 1.09

13 | Clorobutano-Heptano | 0.129 | 0.129 | 0,132 | 0.44 | 0.44 | 0.42
14 | Clorobutano-Propanol | 0.176 } 0.176 1 0.106 § 0.59 | 1.25 | 0.49
15 | Heptano-Propanol 0.069 1 0.845 | 0.089 § 0.40 | 3.83 | 0.47

16 | Ternario 0.182 1 0.878 | 0.554 || 0.63 3:91 1.64
17 | Dioxano-Etanol 0.160 | 0.209 | 0.161 § 1.09 { 1.20 | 0.79
18 | Dioxano-Agua 0.293 { 0.379 | 0.084 § 0.79 | 1.00 | 0.35
19 | Etanol-Agua 0.650 | 0.166 | 0.132 | 1.44 } 0.49 | 0.37
20 | Ternario 3.402 | 2.245 { 3.064 | 5.39 | 3.64 | 5.06

Error porcentual = [ug=Fuligg

Lo
Error porcentual promedio = g T 1& "'P 100

WIL = Error obtenido aplicando la 16n de Wilson

NR2= Error obtenido aplicando el modelo NRTL con dos parsmetros (a;; = 0.3)
NR3= Error obtenido aplicando el modelo NRTL con tres pardmetros
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Tabla 5.17 (Continuacién)
Error p tual en la Presién, AP %, para diferentes
modelos de coeficiente de actividad

Error Promedio | Error Méximo
No ] Sistema WIL | NR2 | NR3 § WIL { NR2 { NR3
21 t Acetona-Acetonitrilo 0.169 | 0.166 | 0.164 § 0.36 | 0.38 | 0.39
22 | Acetona-Metil Acetato 0.044 | 0.043 | 0.043 § 0.14 { 0.14 } 0.14
23 ] Acetonitrilo-Metil Acetato } 0.058 | 0.059 | 0.059 § 0.13 | 0.13 { 0.13
24 | Ternario 0.086 | 0.107 | 0.939 § 0.22 | 0.256 | 1.79
25 § Acetona-cloroformo 0.484 10.277 1 0.274 | 0.66 | 0.60 | 0.59
26 | Acetona-Metano] 0.028 } 0.032 1 0,027 § ¢.10 § 0.09 | 0.11
27 | Cloroformo-Metanol 0.574 | 0.245 | 0.201 § 1.62 | 0.76 | 0.70
28 | Ternario 1.125 j1.324 | 3.809 § 3.12 | 3.80 | 8.99
29 | Benceno-Hexano 0.077 ] 0.095 ] 0.069 § 0.24 | 0.31 | 0.15
30 { Benceno-Ciclohexano 0.056 ] 0.053 1 0.052 § 0.13 | 0.13 | 0.13
31 | Hexano-Ciclohexano 0.060 | 0.065 | 0.065 § 0.17 | 0.17 | 0.18
32 1 Temario 0.13710.134 | 4678 § 0.42 | 0.40 { 6.25
33 | Etanol-Etil Acetato 0.164 ] 0,145 | 0.141 § 0.60 | 0.54 | 0.55
34 | Etanol-Agua 0.390 | 0.224 | 0.121 {§ 0.78 | 0.56 | 0.25
35’1 Etil Acetato-Agua 0.104 | 0.076 | 0.077 § 0.25 | 0.19 | 0.18
36 | Ternario 2.053 11.288 | 1,993 § 4.97 | 4.93 | 4.64

Error porcentual = Eal=Faulygo

Error porcentual pmmedm = gdpS lfng—&ulmo

WIL = Error obtenido aplicando la ecuscién de Wilson

NR2= Error obtenido aplicando el modelo NRTL con dos pardmetros (o;; = 0.3)
NR3= Error obtenido aplicando el modelo NRTL con tres pardmetros
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Tabla 5,18
Error porcentnal en la temperatura AT % para diferentes
modelos de coeficiente de actividad

Error Promedio Error Maximo

No | Sistema WIL | NR2 | NR3 § WIL | NR2 [ NR3
37 | Acetona-Cloroformo | 0.032 | 0.030 | 0.030 § 0.055 | 0.052 | 0.052
38 | Acetona-Metanol 0.019 { 0.018 [ 0.019 § 0.048 | 0.046 | 0.043
39 | Cloroformo Metanol ] 0.058 | 0.027 | 0.023 § 0.124 ] 0.060 | 0.063
40 | Ternario 0.192 | 0.216 | 0.291 ¥ 0.242 | 0.267 | 0.342
41 | Benceno-CCl4 0.010 [ 0.010 § 0.010 § 0.033 { 0.034 | 0.032

42 | Benceno-(2)-Propanol } 0,036 | 0.039 1 0.035 § 0.325 | 0.314 | 0.322
43 | CCl4-(2)Propancl 0.068 | 0.047 | 0.046 § 0.165 {1 0.103 | 0.103
44 | Ternario 0.157 | 0.166 | 0.239 § 0.535 | 0.526 | 0.641

45 | Benceno-Ciclohexano {0.008 | 0.008 | 0.006 § 0.020 | 0.020 | 0.013
46 | Benceno-Tolueno 0.006 ] 0.006 | 0.006 § 0.017 | 0.017 } 0.017
47 | Ciclobexano-Tolueno }0.007 | 0.006 | 0.006 § 0.017 { 0.015 | 0.015
48 | Ternario 1.115 | 1.086 {1.262 £ 2.423 | 2.415 | 2.484

49 | Ciclohexano-Heptano | 0.003 | 0.002 | 0.002 § 0.009 | 0.009 | 0.008
50 | Ciclohexano-Tolueno | 0.007 | 0.006 { 0.006 § 0.017 | 0.015 { 0.015
51 | Heptano-Tolueno 0.004 | 0.004 | 0.004 § 0.016 [ 0.016 { 0.016
52 | Ternario 0.007 | 0.009 } 0.124 § 0.088 } 0.092 | 0.251

Error porcentual = Lug=Fuliop

oy
Error porcentual promedio = g & l-’-’ng»—mlmo
WIL = Error obtenido aplicando la ecuacién de Wilson
NR2= Error obtenido aplicando el modelo NRTL con dos parmetros (a;; = 0.3)
NR3= Error obtenido nphca.ndo el modelo NRTL con tres pardmetros
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Tabla 5.19
Error absoluto en la posicién, Ay, para dife t
modelos de coeficiente de actividad

Error Promedio Error Miéximo

No | Sistema WIL | NR2 | NR3 | WIL | NR2

NR3

29 | Benceno-Hexano — — — — —

30 | Benceno-Ciclohexano { 0.0011 | 0.0011 | 0.0011 § 0.0033 } 0.0034

31 | Hexano-Ciclohexano | 0.0009 | 0.0010 | 0.0010 J 0.0020 | 0.0021
32 | Ternario 0.0054 { 0.0056 | 0.0131 | 0.0241 | 0.0240
33 | Etanol-Etil Acetato | 0.0038 { 0.0040 | 0.0040 § 0.0114 | 0.0110
34 | Etanol-Agua 0.0163 } 0.0166 } 0.0167 § 0.1063 | 0.1023
35 | Etil Acetato-Agua 0.0055 ] 0.0057 | 0.0058 § 0.0150 | 0.0141
36 | Ternario 0.0227 | €.0180 } 0.0175 § 0.0777 | 0.0533

0.0035
0.0021
0.0274

0.0111
0.1043
0.0139
0.0486

Ervor Absoluto = |yeatc — Yeup|

Error Promedio = T {Yosic ~ Vespl/NP

WIL = Error obtenido aplicando la ién de Wilson

NR2= Error obtenido aplicando el modelo NRTL con dos pardmetros
NR3= Error obtenido aplicando el modelo NRTL con tres pardmetros
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Tabla 5,20

Error absoluto en la composicién Ay para diferentes
modelos de coeficiente de actividad
Error Promedio Error Maximo
No | Sistema WIL | NR2 | NR3 §J WIL { NR2 | NR3
37 { Acetona-Cloroformo | 0.0040 | 0.0038 | 0.0038 } 0.0089 } 0.0085 | 0.0085
38 | Acetona-Metanol 0.0034 | 0.0034 | 0.0033 § 0.0061 | 0.0059 | 0.0059
39 | Cloroformo Metanol | 0.0060 { 0.0037 { 0.0041 § 0.0123 | 0.0093 | 0.0108
40 | Ternario 0.0045 | 0.0046 |.0.0059 § 00157 | 0.0269 | 0.0316
41 | Benceno-CCH4 0.0032 | 0,0033 § 0,0031 § 0.0053 | 0.0054 | 0.0051
42 | Benceno-(2)-Propanol | 0.0062 | 0.0063 | 0.0062 § 0.0189 | 0.0177 { 0.0185
43 [ CCl4-(2)Propanol 0.0152 } 0.0165 | 0.0166 § 0.0349 ] 0.0351 § 0.0352
44 | Ternario 0.0063 | 0.0079 { 0.0098 § 0.0231 | 0.0359 | 0.0398
45 | Benceno-Ciclohexano | 0.0013 | 0.0013 | 0.0008 § 0.0064 | 0.0063 | 0.0079
46 | Benceno-Tolueno 0.0008 | 0.0008 | 0.0008 § 0.06025 [ 0.0024 | 0.0025
47 § Ciclohexano-Tolueno | 0.0047 | 0.0047 | 0.0048 | 0.0099 | 0.0101 | 0.0103
48 | Ternario 0.0234 1 0.0235 | 0.0237 ] 0.0460 | 0.0758 | 0.0786
49 | Ciclohexano-Heptano | 0.0028 | 0.0029 | 0.0034 § 0.0057 | 0.0060 | 0.0073
50 { Ciclohexano-Tolueno [ 0.0047 { 0.0047 { 0.0048 § 0.0099 | 0.0101 | 0.0103
51 | Heptano-Tolueno 0.0024 | 0.0024 | 0.0024 § 0.0060 | 0.0061 § 0.0061
52 | Ternario 0.0041 | 0.0041 [ 0.0083 § 0.0231 { 0.0229 { 0.0266

Error Absoluto = |yeate = Yesp|

Error Promedio = T |yeate — Yespl /NP

WIL = Error obtenido aplicando la ecuacién de Wilson

NR2= Error obtenido aplicando el modelo NRTL con dos pardmetros
NR3= Error obtenido aplicando el modelo NRTL con tres pardmetros
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Con relacién al hecho anterior, es interesante obs

binarios en los que encontramos este comport

n

efvar que para algunoe de los

dujo una mejora en la

predicaién del ternario cor diente, y esta sit

) 8€ P

puede sugerir algin tipo de

P

discrepancia entre los datos experimentales de los sisten|

e

tas binarios y los del ternario.

"

Como ejemplo de lo anterior pod
- acetona a 50° C, en el que el sistema acetona - agua

para la nueva regla de tres parimetros que las obtenid

como se aprecia en la tabla (5.3). Cuando se compard

dos parametros, la RG3 t

una desviacién prome;

ternario agua - etancl
mostré una mayor desviacién
as para las de dos parametros,
con la regla generalizada de
dio de 0.266 kPa contra 0,253

kPa para la RG2; no obstante, la prediccién para el ternario es mejor parala RG3 que
produce 0.344 kPa de desviacién promedio contra 0.443 kPa para la RG2. Aunado -

a este hecho tenemos que el error porcentual reportad
comportamiento opuesto ya que la RG3 muestra una 4

Al realizar la comparacién con la regla de Huron-
una manera més clara, para el binario esta regla pro|
kPa, ain menor que Ia obtenida con la RG2, pero !
todavia mayor 1.450 kPa.

La argumentacién anterior cobra fuerza cuando 3

pardmetros entre af, a pesar de que los tres sistemay

ajuste cuando se emplea a regla de Huron-Vidal, 1a
peor que la obtenida con la RG2.

o en la tabla (5.5) sefiala un
esviacidn menor en eate caso.
Vidal, el efecto se aprecia de
duce una desviacién de 0.099

n desviacidn en el ternario es

ke comparan las reglas de dos
¢ binarios muestran un mejor
prediccién para el ternario es
|

h "

Aunque ze puede atribuir este tipo de dif:

a prob in a las

eslar

reglas de mezclado o a la ec de estado, deb

tipo de discrepancias se presentan, y pueden ser mas 3

medidos en distintos laboratorios. Para ilustrar este
isobaricos para la mezcla benceno - ciclohexano - tolud
apreciarse en las tablas (5.4) y (5.16). Cuando los sist
utilizando ya sea los modelos de coeficientes de actiy

la desviacién absoluta en la temperatura fue menor d
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tes de que este
igudas cuando los datos fueron
880, se han incluido los datos
no a101.325 kPa, como puede
emas binarios fueron reducidos
idad o las ecuaciones cibicas,
e 0.1 K para los tres sistemas,




en cambio cuando los mismos modelos fueron usados para la prediccién de! ternario,
se obtuvo una desviacién alta y consistente alrededor de 4 K. Este error resulta
demasiado elevado para una mezcla de hidrocarburos como ésta y no corresponde
al comportamiento observado para una mezcla similar como heptano - ciclohexano -
tolueno, o al de mezclas de mayor polaridad estudiadas en este trabajo.

Si realizamos un analisia global para todo el conjunto de sistemas binarios, cuyos
resultados se muestran en las tablas (5.3 — 5.8}, podemos decir que existe una ventaja
clara al usar la nueva regla de tres pardmetros, se comport$ mejor que laRG2yla
de Huron-Vidal para la mayorfa de los sistemas, y de hecho se encontré solamente un
binario en el que la RG2 mostré una menor desviacién y éste es el sistema acetona -
agua diecutido con anterioridad. En el caso de la regla de Huron-Vidal encontramos
seis binarios con mejor ajuste.

Al comparar las reglas de Huron-Vidal y 1a RG2 observamos que para el ajuste de

" loa sistemas binarios la primera muestra cierta superioridad, no asf para la prediccién
de los ternarios como veremos a continuacién, .

En el anilisis de los nistemas ternarios se repite el esquems, la prediccién con
la regla de tres pardmetroe fue mejor que la obtenida con la RG2 para todos los
sistemas excepto para etil acetato - etanol - agua. Con respecto a la regla de Huron-
Vidal encontramos también una clara ventaja a pesar de encontrar dos ternarios en
los que esta ltima produce mejor resultado. Es interesante observar que cuando
se comparan las reglas de dos pardmetros entre si, la RG2 resulta ser més confiable
para la prediccién de los sistemas isotérmicos y la de Huron-Vidal en €} caso de los
isobaricos.

Al analizar las tablas para el error porcentual encontramos ligeras modificaciones

Yist.

respecto a lo dicho para el error ab , pero las tendencias generales se mantienen.

En el caso del error absoluto en la composicién del vapor, el comportamiento ea
completamente similar al del error en la variable principal, ya sea la presién o la
temperatura.

Con base en todo lo discutido previ te pod decir que la nueva regla de
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tres pardmetros es mis confiable que las propuestas por Panagiotopoulos - Reid,
Stryjek - Vera, o Adachi - Sugie, tanto para el ajuste de los sistemas binarios como
para la prediccidn de los ternarios.

En repetidas ocasiones a lo largo de este trabajo se ha comentado acerca de la im-
portancia que reviste contar con una ecuacién de estado que reproduzca de la manera
més exacta Ia presién de vapor de los componentes puros que componen la mezcla.
Normalmente el efecto de este factor es mejorar el ajuste en el caso de sistemas
binarios y resulta interceante averiguar la magnitud del tal efecto en la prediccién
de sistemas multicomponentes. Con esta finalidad se estudié el comportamiento de
laa reglas RG2 y RG3 combinadas con una ecuacién de estado que produce errores
ligeramente menores que la ya estudiada PRSV, esta mejor ecuacién es la propuesta
por Stryjek y Vers (1986¢) PRSV2,

Los resultades obtenidos con 1a ecuacién PRSV2 para los 52 istemas se reportan
en las tablas (5.9 ~ 5.14), como se puede ap

, con esta ién se obti

cierta mejora para la mayoria de los sistemas binarios, sin embargo en el caso de los

ternarios no es posibl trar un mej jento sistemético en la prediccidn, lo

)

que hace poco justificable el tener que incluir dos tantes empfricas adicionales
por cada componente puro, como requiere la ecuacién PRSV2. El comportamiento

mostrado por los sistemas ternarics en este caso puede ser explicado tomando en

cuentz que la magnitud de la mejora obtenida es lo suficient t fia, para

Peq!

quedar oculta dentro del error experimental que presentan los datos.

5.3 Comparacién de reglas con coeficientes de actividad
Como explicamos al inicio del capitulo, los modelos de coeficiente de actividad
seleccionados para este estudio fueron el de Wilson, el de NRTL fijando el pardmetro
de no aleatoriedad en 0.3 (NRTL2) y la versién con los tres parAmetros ajustables
(NRTL3). Los resultados obtenidos se muestran en las tablas (5.15 - 5.20).
Cuando comparamos los métodos de coeficiente de actividad entre af podemos

observar que para los sist binarios incluidos en este estudio el mejor métod
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de correlacién es el de NRTL con tres pardmetros, en segundo lugar t la
ecuacién de Wilson que muestra un comportamiento bastante razonable y por tiltimo
el método NRTL con a = 0.3. Con relacién & los ternarios, las mejores predicciones
se obtuvieron con Wilson, seguido por NRTL en su versién de dos parametros y
las predicciones més pobres son las obtenidas usando el método NRTL con tres
parimetros. A partir de estos resultados se puede obtener una conclusién de suma
importancia, no siempre el método que produce el mejor ajuste de los sistemas bi-
narios proporciona la mejor prediccién para el ternario,

El andlisis de mayor relevancia proviene de comparar los resultados derivados de

las ecuaciones de estado con sus similares obtenidos usando coeficientes de actividad.
Con este fin se compararon en primer término, los resultados obtenidos con la regla
de tres pardmetros y la ecuacién PRSV, con los obtenidos usando los tres modelos
de coeficiente de actividad propuestos. En este punto, para el ajuste de los sistemas

binarios, &l enfoque de coeficientes de actividad moetr ventaja sobre las ecuaciones
h

ciibicas, como puede apreciarse en las tablas correspondientes, sin go es im-
portante recordar que los modelos de coeficientes de actividad ajustan el valor de la
pregién de vapor de los componentes puros de manera que sean congruentes con cada
conjunto de datos en particular y este hecho les brinda cierta ventaja sobre las ecua-
ciones de estado. Esta ventaja puede ser disminuida cuando se toman los resultados
provenientes de una ecuacién de estado que produce valores de mayor exactitud para
la presién de vapor de los componentes puros como ea la PRSV2,

Al comparar los resultados provenientes de combinar la ecuacién PRSV2 con la

*1 do coeficient

regla de tres pardmetros, tablas (5.9) y (5.10), con los obt
de actividad, tablas (5.15) y (5.16), que la ién cibica muestra
mejor comportamiente que los modelos de Wilson y NRTL2 para la correlacién de

loa sistemas binarios, y cuando se compara con el modeto NRTL3 encontramos com-
portamientos similares, la mitad de los sistemas binarios muestran el mejor ajuste al
usar la ecuaci6n de estado y la mitad restante cuando se usa el modelo NRTL3.

En el terreno de la prediccién de ternarios, el modelo NRTL3 es el menos apro-
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piado, por lo que haremos la comparacién con el modelo de Wilson que es el mejor
exponente de coeficientes de actividad. De los trece sist ternarios estudiad

seis mostraron la menor desviacién al usar la nueva regla de tres parimetros y la
ecuacién cibica, y los siete restantes cuando se usé el modelo de Wilson. Esta

dituacién indica que ambos enfoques producen resultados de calidad similar y que

no existe una ventaja sustancial cuando se usan métodoa que involucran el uso de
coeficientes de actividad para la fase liquida.

Como elemento adicional para completar el anélisis, debemos recordar que ade-
més de la confiabilidad del modelo, la calidad de los datos experimentales juega un
papel importante en los resultados finales. En este sentido, cuando observamos los

resultados para el sist heptano - p 1 - clorobutano, es posible apreciar que la

P

diferencia entre la prediccién obtenida. con el método de Wilson y la obtenida con la

ecuacién de estado es de un orden de magnitud para los tres niveles de temperatura.
Este hecho plantea Ia pregunta: es un probl que se debe atribuir a la regla de
mezclado o a la calidad de los datoce experimentales ? Al investigar sobre el origen

de los datos se encontrd que la composicién reportada para la fase lfquida no fue
A d

talmente, gino calculada por un método indirecto en el cual se

exper
mide la composicién global y la presién del sistema y posteriormente se reducen
los datos usando la ecuacién de Wilson (Vera, comunicacién personal 1988). Como

de esta técnica los resultados presentan una desviacién que favorece

claramente al modelo de Wilson y explica 1a magnitud del error al aplicar la regla
de mezclado.

Este hecho podria indicar que las ecuacicnes de estado, en sus condiciones actuales
presentan cierta ventaja sobre los métodos de coeficientes de actividad estudiados,
sin embargo esta hipétesis debe probarse utilizando un mayor nimero de sistemas

cuyos datos experimentales sean de alta confiabilidad.
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CONCLUSIONES

El area general en la que se desarrollé esta investigacién corresponde a la ter-
modindmica quimica, especificamente en el campo del equilibrio de fases. En la
parte introductoria se enfatizd la importancia del equilibrio lfquido-vapor como her-
ramienta para el disefio de procesos de separacién y en la primera parte se planted
de una manera clara y sintética el marco tedrico en el que se desarrollan los modelos
que permiten calcular condiciones de equilibrio con niveles de exactitud cada vez més

" altos.

Se anslizaron las diferencias bésicas entre el enfoque que usa una misma ecuacién
de estado paralas dos fases y el que utiliza modelos distintos para la fase liquida y 1a
vapor, asf{ mismo ge cstablecieron las razones por las que el primer enfoque ha venido
ganando terreno y est4 despl do & los coeficientes de actividad para cdlculos que
involucran soluciones de no-electrolitos.

Con relacién a las ecusciones de estado, se describieron los principales modelos
ciibicos poniendo énfasis en su bondad para correlacionar la presién de vapor de los
componentes puros. En este aspecto se dest los lizados por Soave al

correlacionar la presién de vapor de compuestos no polares, los de Mathias y Bazia
al extender su aplicabilidad a fluidos polares y los de Stryjek y Vera que logran
resultados con errores porcentuales promedio inferiores a 1 % en todo el intervalo de
temperatura para la mayoria de ﬂuidog de interés industrial,

Se seleccionaron dos de 1as mejores ecuaciones ciibicas, con la finalidad de probar
su desempeiio en el campo de la prediccién de sistemas multicomponentes, estas cor-
responden alas dos modificaciones de Stryjek y Vera (PRSV, PRSV2), que combinan
las caracterfsticas relevantes de los modelos ciibicos exitosos e incorporan mejoras

que permiten la descripeién del equilibrio lquido - vapor de componentes puros con

niveles de precisién apropiados para cualquier aplicacién de tipo ingenieril

En el campo de las reglas de mezclado es donde este trabajo realiz6 1a contribucién

més importante. En este tema se describieron las ventajas y limitaciones de las prin-
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cipales réglaa existentes, con uno y dos parfmetros ajustables. As{ mismo se propu-
sieron y probaron dos nuevas reglas que involucran el uso de dos y tres pardmetros
ajustables. La prim'era. noa permitié reagrupar las reglas de dos pardmetros prop-
uestas por Panagiotopoulos-Reid, Stryjek-Vera y Adachi-Sugie en una expresién de
mayor g lidad (RG2). Mediante este proceso fue posible demostrar que las tres
reglas mencionadas son equivalentes para el tratamiento de sistemas binarios, mien-
tras que para sistemas multicomponentes, sélo Jas de Panagiotopoluos-Reid y Adachi-
Sugje son equivalentes entre & y con 1a regla generalizada RG2. La de Stryjek-Vera
produce errores elevados y no se considera aplicable para estos sistemas.

La regla de tres pardmetros permitié obtener resultados de mayor exactitud que
los de las reglas existentes, tanto para la correlacidn de los sistemas binarios como
para la prediccién de los ternarios. Con base en los resultados obtenides se pudo
establecer que para los sistemas estudiados, 1u regla mas confiable en la correlacion
de los binarios es la de tres pardmetros, seguida por Ia de Huron-Vidsl y por filtime
la RG2; y en € terreno de la prediccién de sistemas ternarios, 1a mas confiable es
nuevamente la de tres parametros seguida en este caso porla RG2y en tercer término
la de Huron-Vidal.

Se encontrd también que el uso de una mejor ecuacién de estado, en lo relativo al
chlculo de la presién de vapor de los componentes puros como la PRSV2, no produce

una mejora sistematica en 1a prediccidn de los sist ternarios, indicando que para

los sist estudiadoe no se justifica el empleo de una ecuacidn cuya exactitud sea
superior a 1a obtenida con modelos que incluyen un solo pardimetro empirico, como
la PRSV o la de Mathias.

En lo tocante a coeficientes de actividad se describieron algunos de los modelos
utilzados con éxito y se seleccionaron para los cAlculos aquellos que la literatura
seiiala como altamente confiables. Estoe fueron los de Wilson y NRTL con dos y
tres pardmetros. Al comparar estos métodos entre sf encontramos que en términos
generales el modelo de Wilson muestra una confiabilidad superior a la del modelo

NRTL, sin embargo para la correlacién de sistemas binarios el modelo de NRTL con
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tres pardmetros mostrd ser superior y paradéjicamente, este mismo método resulté
ser el peor en el terreno de la prediccién de ternarios, De esta manera, el orden de
confiabilidad encontrado es: para corelacién de binarios, NRTL3 en primer lugar,
segnido por Wilson y NRTL?2 en tercera posicién, mientras que en el aspecto de la
prediccién de ternarios el orden obtenido fue, Wilson en primero, NRTL2 en segundo
y NRTL3 en tercero.
La comparacién entre ecuaciones de estado y coeficientes de actividad mostrd .

que ambos enfoques producen resultados similares, de exactitud razonable. Para la

" correlacién de los binarios, el método NRTL3 y la regla de tres pardmetros combinada
con la ecuacién PRSV2 mostraron comportamientos equivalentes. Para la prediccié

de los ternarioa la ecuacdén de Wilson y la regls de tres parAmetros combinada
con cualquiera de las dos ecuaciones PRSV o PRSV2, moatraron de igual
comportamientos similares,

Se mostré que con las reglas de mezclado desarrolladas es posible producir resul-
tados tan buenos como los que se obtienen utilizando coeficientes de actividad y en
algunoe casos, incluyendo sistemas altamente no ideales como { acetona - Etanol -
Agua ) o { Acetona - Cloroformo - Metanol ), resultados superiores. De esta manera
se ha contribuido a dar un pequeiio avance al conocimiento relativo al equilibrio de
{nsea.
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RECOMENDACIONES

En las péginas anteriores hemos mencionado algunos de los desarrollos més im-
portantes en temas relacionados con coeficientes de actividad y reglas de mezclado,

Estos desarrollos han permitido establecer procedimientos confiables para la corre-

lacién, interpolacién y prediccién de condiciones de equilibrio, herramientas suma-

mente iitiles en aplicaciones ingenieriles. Del esfuerzo destinado a estos desarrollos

podemos obt | recc dad de cardcter general que se mendonan a
continuacién.

Cuando se trabaja con ecuaciones de estado clbicas, la descripcién del equilibrio

l{iquido-vapor en mezcla binarias o multicomp tea es, en g ], ible a la
ficacia del modelo para correlaci 1a presién de vapor de los componentes puros,
por lo que este citerio es el determinante al selecci 1a ién; no obstante,

desde el punto de vista ingenieril es conveniente recordar que el comportamicnto
volumétrico del modelo determina el valor de propiedades como densidad y entalpia,
muy itiles en el disefio de equipo de separacién. Debido a lo anterior, resulta conve-
niente emplear ecuaciones derivadas del modelo de Peng-Robinson (1976), o alguna
otra, que para condiciones particulares muestre mejor desempeno volumétrico.

Con relacién a las reglas de mezclado, podemos observar que la de Berthelot

trabaja apropiad te para moléculas de estructura quimica muy parecida y de
tamaiio aimilar , debido a estas restricdones se idera de interés fund tal
mente académico y no es recc dable para aplicaci ingenieril

La regla clésica, que emplea un parimetro de interaccién binaria k., se re-
comiendn para la correlacién y prediccién de sistemas formados por moléculas no

1 n S
P cuyos t. no

demasiado.

da el uso de

Dentro del conjunto de reglas con dos parimetros, se r
cualquiera de las tres que producen resuitados equivalentes, es decir, Adachi-Sugie,
Panagiotopoulos-Reid o la generalizada de dos parametros (RG2). Las tres pueden

usarse confiablemente, no obstante, el uso de 1a regla RG2 presenta ligeras ventajas
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que se deben aprovechar.

La regla generalizada de tres paimetros (RG3) ha mostrado un comportamiento
superior al de las reglas con dos parimetros, tanto para la correlacién como para la
prediccién de sistemas convencionales. En consecuencia se recomienda para este tipo
de tarea, sin importar mucho el grado de polaridad o 1a asimetria de los tes

P

_ que forman la mezcla,

Para métodos que utilizan coeficientes de actividad se recomienda el modelo de
Wilson, tanto para correlacién como para prediccién. Se recomienda evitar el uso
del modelo NRTL con tres pardmetros en el proceso de prediccién, su uso es més
apropiado fijando el valor del pardmetro de no aleatoriedad alrededor de 0.3, de
acuerdo a los criterios que reporta la literatura.

Para la interpolacién entre distintos niveles de temperatura se recomienda cal-
cular e} valor de los pardmetros incluidos en las reglas de mezclado RG2 y RG3
mediante una funcién lineal de la temperatura, en el intervalo de temperaturas bajas

y moderadas. El comportamiento de las reglas no se estudid en la zona critica de las

mezclas, por lo que serfa convenient: lizar su comportamiento en esta regién.

Por tltimo, es conveniente recordar que el objetivo fundamental del proceso de

investigacién es la comprensién y explicacién de los fend , por lo que deb

buscar modelos que incorporen el conocimiento y las propiedades bisicas de la ma-
teria; éato implica el desarrollo de ecuaciones de estado que eliminen, en la medida
de lo posible, los pardimetros empfricos asaciados a los componentes purce y a las

mezclas.
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APENDICE

Tabla A.1
Propiedades criticas y factor acéntrico para los componentes puros
No | Compuesto P. T w
1 | Acetona 4696.0 | 508.10 | 0.30667
2 | Acetonitrilo 4830.0 } 545.50 | 0.33710
3| Agua 22089.7 | 647.29 | 0.34380
4 ! Benceno 4898.0 | 562.16 | 0.20929
5 | Clorobutano 3685.2 | 542.15 | 0.21800
6 | Cloroformo 5471.6 | 536.40 | 0.21600
7 { Cidohexano . 4075.0 [ 553.64 | 0.20877
8 ! Dioxano 5208.1 | 587.95 | 0.28800
9 | Etanol 6148.0 | 513.92 | 0.64439
10 | Etil acetato 3830.1 | 523.25 | 0.36300
11 | Heptano 2735.8 | 540.10 | 0.35022
12 | Hexano 3012.4 | 507.30 | 0.30075
13 | Metanal : 8095.8 [ 512.58 | 0.56533
14 { Metil acetato 4691.4 | 506.85 { 0.32400
15 | (1)-Propancl 5169.6 | 536.71 | 0.62013
16 | (2)-propanol 4764.3 | 508.40 | 0.66372
17 | Tetracloruro de carbono | 4559.6 | 556.40 | 0.19400
18 | Tolueno 4106.0 | 591.80 | 0.26323

P. = Presién critica, kPa
T. = Temperatura critica, K
w = factor acéntrico

Fuente: Stryjek y Vera 1986a
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Tabla A.2

Par&metros ajustables en las iones PRSV y PRSV2
No | Compuesto K1 Ka K3
1| Acetona -0.00888 | 0.2871 | 0.5370
2 | Acetonitrilo ° -0.13991 | -0.3777 1 0.5220
3] Agua -0.06635 { 0.0199 { 0.4430
4 { Benceno 0.07019 {0.7939 { 0.5230
5 1 Clerobutano 0,15951 {0.3189 | 0.5350
6 | Cloroformo 0.02899 10.4401 }0.5246
7 | Cidohexano 0.07023 { 0.6146 | 0.53
8 | Dioxano -0.02643 } 1.5019 { 0.5226
9 | Etanol -0.03374 | -2.6846 § 0.5920
10 | Etil acetato 0.06464 | 0.47 0.57
11 § Heptano 0.04648 | 0.9331 } 0.4960
12 | Hexano 0.05104 ] 0.8634 ) 0.46
13 | Metanol -0.16816 § -1.34 0.588
14 | Metil acetato -0.06791 } 0.18 0.56
15 | (1)-Propanol 0.21419 | -0.5548 ] 0.5673 |-
16 | (2)-propanol 0.23264 ] -3.5578 | 0.6520
17 | Tetracloruro de carbono | 0.05212 } 0.55 0.539
18 | Tolueno 0,03849 | 0.5261 ] 0.51

Fuente: Stryjek y Vera 1986¢
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Tabla A.3

Valores para las constantes de Antoine

No | Compuesto L A B [4

1 [ Acetona 7.11714 | 1210.595 | 229,664
2 { Acetonitrilo 7.33986 | 1482,290 } 250.523
3| Agua 8.07131 | 1730.630 | 233426
4 | Benceno 6.87987 | 1196.760 | 219.161
5 | Clorobutano 6.83694 | 1173,790 | 218.126
€ { Cloroformo 6.95465 | 1170.966 | 226,232
7 | Ciclohexano 6.85146 } 1206.470 | 223.136
8 | Dioxano 7.43155 | 1554.679 | 240.337
9 | Etanol 8.11220 § 1592.8364 | 226.184
10 | Etil scetato 7.10179 | 1244.950 | 217.881
11 | Heptano 6.89386 | 1264.370 | 216.640
12 | Hexano 6.91058 | 1189.640 | 226.280
13 | Metanol 8.08124 | 1582.270 | 239.726
14 | Metil acetato 7.06524 | 1157.630 { 219,726
15 { (1)-Propandl 8.37895 | 1788.020 | 227.438
16 | {2)-propanol 8.87829 | 2010.330 | 252,636
17 | Tetracloruro de ¢arbono | 6.84083 | 1177.910 ] 220.576
18 | Tolueno 6.95087 | 1342.310 } 219.187
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Tabla A.4
Constantes de interaccién para las
reglas de mezclado RG2 y RG3

RG2 RG3

No | Sistema k,‘i kj.' k,',' kji &;j

21 | Acetona-acetonitrilo 0.0003 | -0.001 ¥ -0.002 | -0.003 | 0.004

1 | Acetona-agua -0.119 {-0.266 { -0.123 { -0.267 | 0.004
25 | Acetona-cloroformo -0.054 | -0.068 | -0.049 | -0.064 | -0.010
2 | Acetona-etanol 0.031 | 0.021 § 0.032 | 0.023 | -0.004
26 | Acetona-metanol 0.013 §-0.013 § 0.012 | -0.013 | 0.001

22 | Acetona-metil acetato | 0.008 | 0.015 § 0.013 | 0.021 }-0.012
23 | Acetonitrilo-metil acet. } 0.016 | 0.024 § 0.019 | 0.028 {-0.008
29 | Benceno-hexano 0.013 | 0.019 § 0.017 | 0.024 |-0.010
30 | Benceno-ciclohexano 0.024 | 0.025 § 0.024 | 0.025 | 0.000

5 | Clorobutano-heptano 0.016 { 0.026 § 0.018 | 0.029 {-0.003

6 | Clorobutano-proparcl | 0.085 { 0.026 § 0.108 { 0.034 }-0.032
27 | Cloroformo-metanol 0.116 { 0.005 § 0.127 } 0.019 }-0.023

18 | Dioxano-agua -0.051 | -0.207 § -0.051 } -0.207 | 0.001
17 { Dioxano-etanol 0.052 } 0.044 § 0.052 | 0.044 | 0.000

3 { Etanol-agua -0.072 } -0.122 § -0.082 | -0.126 | 0.017
34 | Etanol-agua -0.067 ] -0.114 §-0.078 | -0.118 }-0.015
33 | Etanol-etil acetato 0.016 | 0.050 § 0.014 | 0.048 | 0.004
35 | Etil acetato-agua | -0.019 | -0.319 § 0.003 | -0.319 | -0.253

7 | Heptano-propanol 0.097 | 0.005 § 0.145 | 0.017 {-0.059

31 | Hexano-ciclohexano 0.001 {-0.002 { 0.006 | 0.002 }-0.009

RG2 = Regla generalizada de dos pardmetros
RG3 = Regla generalizada de tres pardmetros
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Tabla A5

Caracterizacién de si icos compl tarios
[No | Sistema /¢ Vap [ Referenca
53 | Acetonitrilo-etanol 200 | 9 | no | Gmehling et al. 1-2a p 296
54 | Agua-acido acético 69.7 [ 13 | s | Gmehling et al, 1-1ap 93
55 } Agua-piridina 250 } 12 | no ) Gmehling et al. 1-1a p 362
56 | Ciclohexano-etanol 500 | 7 | e | Gmebling et al. 1-2a p 428
57 | Cloroformo-etanol 550 | 8 | i |Gmehling et al. 1-2a p 289
58 | Cloroformo-metanol 350 | 19 | si ) Gmehling et al, 1-2a p 17
59 | Dietil eter-etanol 100 j 19 | s | Gmehlinget al. 1-2ap 371
60 | Etanol-benceno 45.0 112 | ai | Gmehling et al. 1-2a p 398
61 | Etanol-butanona 550 } 14 | e | Gmehling et al, 1-2a p 344
62 1 Etanol-1,2dicloro etano | 50.0 | 10 | s | Gmehling et al. 1-2a p 304
63 | Etanol-tetraetil silano 200 | 7 & | Gmehling et al. 1-2a p 505
64  Ftanol-trietilamina 35.0 | 12 ) no | Gmehling et al, 1-2a p 464
65 | Fredn 113-acetona 350 | 34 | & | Fenclova (1991)
66 | Freén-diisopropil eter 350 | 20 | & |Fenclova (1991)
67 | Fredn-halotano 35.0 28 | ei ] Fenclova (1990)
68 ] Fredn-hexano 350 | 22 | & |Fenclova (1991)
69 | Fre6n-metilacetato 350 119 | & |Fenclovs (1991)
70 | Fredn-tetrahidrofurano 35.0 ¢ 19 | e | Fenclové (1991)
71 | Halotano-acetona 350 | 24 | s | Costas M. (Comunic. personal)
72 | Halotano-hexano 350 [ 15 | s |Costas M. (Comunic. personal)
73 { Halotano-metanol 30.0 {10 | s | Gmehlingetal. 1-2ap 38
74 | Halotano-metilacetato 350 121 | & | Coetas M. (Comunic. personal)
75 | Halot.-metilterbutileter | 35.0 | 21 | & | Costas M. (Comunic. personal)
76 | Halot.-tetrahidrofurano | 35.0 | 19 | & | Costas M. (Comunic. personal)
77 | Metanol-acetonitrilo 300 10 | s | Gmehlingetal. 1-2a p 43
78 | Metanol-ac. propiénico 25.0 | 18 | no | Gmehling et al. 1.2a p 106
79 | Metand-1,2dicloro etano | 40.0 | 11 { & | Gmehlingetal. 1-2a p 45
80 § Metanadl-piridina 250 | 12 | no | Gmehling et al. 1-2a p 130
81 | Metilformato-metanol 250 | 15 | & | Gmehling et al. 1-2a p 49
82 | Propanol-decano 950 { 95 { si {Gmehling et al. 1-2a p 605

NP= Nimero de puntos o datos experimentales

T:

= Temperatura

Vap= Indica si loa datos experimentales reportan la composicién del vapor
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Tabla A6
Error absoluto en la pres‘idn, AP/kPa para diferentes
reglas de mezclado en combinacién con la ecuacién PRSV

Error Promedio | Error Méximo
| No [Sistema HV 2 [ RGI NHV [RGT |
53 { Acetonitrilo-etanol 0.087 1 0.093 } 0.070 § 0.28 § 0.29 | 0.19
54 | Agua-acido acético 0.133 | 0.063 | 0.037 | 0.28 | 0.10 | 0.08
55 t Agua-piridina 0.036 10.028 { 0.014 § 0.07 | 0.05 } 0.03
56 ] Ciclohexano-etanol 0.360 | 0.340 | 0.132 § 0.86 | 1.07 | 0.23
57 | Cloroformo-etanol 0.331 | 0.120 { 0.095 § 0.56 | 0.27 { 0.19
58 | Cloroformo-metanol 0.275 1 0.248 | 0.104 § 0.58 | 0.97 ] 0.49
69 | Dietil eter-etanol 0371 | 0.327 } 0.139 § 1.85 } 0.61 | 0.30
60 | Etanol-benceno 0.300 | 0.614 § 0.272 § 0.76 { 1.89 | 0.68
61 { Etanol-butanona 0.284 ] 0,288 | 0.155 § 0.57 | 0.62 | 0.42
62 | Etanol-1,2dicloro etano | 0,123 | 0.333 | 0.102 § 0.30 | 0.90 | 0.22
63 | Etanol-tetraetil silano 0.156 1 0.378 { 0.136 § 0.22 | 0.67 } 0.24
64 | Etanol-trietilamina 0.040 | 0.034 | 0.032 § 0.15 | 0.11 | 0.11
65 | Freén-acetona 0.153 1 0.202 | 0.044 § 0.37 [ 0.49 { 0.16
66 { Fredn-diisopropil eter 0.358 1 0.349 } 0.329 § 2.32 ! 2,27 | 2.26
67 | Fredn-halotano 0.015 | 0.015 § 0.015 § 0.08 | 0.08 | 0.08
68 | FreSn-hexano 0.143 [ 0.142 | 0.104 § 0.46 | 0.46 | 0.46
69 | Fredn-metilacetato 0.068 | 0.070 § 0,016 § 0.13 | 0.13 } 0.06
70 | Fredn-tetrahidrofurano 0.023 } 0.020 | 0.017 § 0.05 | 0.05 { 0.03
71 | Halotano-acetona 0.264 { 0,208 | 0,054 § 0.60 §{ 0.53 | 0.17
72 | Halotano-hexano 0.104 | 0.100 | 0.068 | 0.46 | 0.46 | 0.46
73 | Halotano-metanol 0.431 10.579 { 0.328 § 1.00 | 1.30 { 0.53
74 | Halotano-metilacetato 0.219 1 0.160 | 0.092 § 0.56 | 0.44 | 0.17
75 | Halot.-metilterbutileter | 0.263 | 0.233 ] 0.027 } 0.71 | 0.62 | 0.06
76 | Halot.-tetrahidrofurano | 0.266 | 0.236 { 0.040 } 0.78 | 0.70 | 0,17
77 | Metanol-acetonitrilo 0.329 | 0.330 ] 0.287 § 144 | 1.44 | 1.44
78 | Metanol-ac. propiénico | 0.057 {0.185 { 0.055 §0.24 { 0.61 | 0.13
79 { Metanol-1,2dicloro etano | 0.221 | 0,147 | 0.147 § 0.65 | 0.39 | 0.37
80 | Metanol-piridina 0.060 | 0.053 | 0.021 § 0.1 | 0.17 { 0.09
81 | Metilformato-metanol 0.564 { 0.816 [ 0.353 §1.42 ] 1.68 | 1.16
82 | Propancl-decano 0.463 | 0.563 | 0.504 R 1.48 | 1.47 | 1.55

Error Absoluto = |Pay. — Pis,

Error Promedio = 57 | Peat,

- NP
HV = Error obtenido apli cando la regla de Huron y Vidal

RG?2 = Error abtenido ap
RG3 = Error obtenido ap

licando la regla generalizada de dos pardmetros
licando la regla generalizada de tres pardmetroa
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. Tablp A.7 .
Error p rcentual en la para dlfereﬁteal’rﬁgl‘a’s de

en nacién con la
Erroz P di Error Mixi
[No { Siatema, HY G3 Y HV TRG2 RGOS
53 | Acetonitrilo-etanol 0,936 § 0,992 { 0.751 § 2.75 | 2.91 | 1.74
54 | Agua-acido acético 0.510 { 0.246 { 0.151 § 0.94 | 0.43 | 0.43
55 Agunfpiridina 0.984 | 0.765 { 0.414 §2.01 | 1.56 | 1.23
56 1 Ciclohexano-etanol 0.692 1 0.660 { 0.276 § 1.55 | 1.92 | 0.54
67 } Cloroformo-etanocl 0,574 1 0.219 {0.180 §1.30 { 0.67 | 0.46
58 | Cloroformo-metanol 0.657 | 0.567 | 0.234 §1.88 | 2.13 | 1.08
59 { Dietil eter-etanol 1.210 | 1170 ] 0.593 [ 4.86 | 1.76 | 1.82
60 | Etanol-benceno 0.800 | 1.660 10,729 § 2.11 | 5.24 | 1.87
61 | Etanol-butanona 0.613 } 0.620 § 0.327 §1.21 | 1.32 { 0.94
62 { Etanol-1,2dicloro etano  } 0.306 | 0.835 § 0.250 § 0.82 | 2.46 | 0.60
63 | Etanol-tetraetil silano 3.190 } 7.680 | 2.860 § 4.48 | 12.5 | 5.20
64 | Etanol-trietilamina 0.271 1 0.234 ) 0.223 § 1.05 { 0.77 | 0.77
65 | Fredn-acetona 0,236 1 0.311 ) 0,068 R 0.54 | 0.70 | 0.23
66 | Freén-dijsopropil eter 0.874 1 0.863 | 0.831 § 6.40 | 6.30 | 6.26
67 | Fredn-halotano 0.023 { 0.023 {0,023 §0.13 { 0.13 | 0.12
68 | Fredn-hexano 0.352 {0.351 { 0.264 §1.50 | 1.50 | 1.50
69 | Freén-metilacetato 0,113 {0.115 { 0.025 § 0.19 { 0.20 | 0.09
70 | Freén-tetrahidrofurano 0,047 [0.041 {0.035 § 0.11 } 0.10 } 0.10
71 | Halotano-acetona 0.598 [ 0.466 {0117 §1.28 | 1.13 | 0.29
72 | Halotano-hexano 0.240 1 0.234 {0,168 § 1.50 { 1.50 | 1.50
73 ] Halotano-metanol 1.070 §1.213 | 0.709 § 3.82 { 2.44 } 0.99
74 | Halotano-metilacetato 0.514 10.368 1 0.208 § 1.18 { 0.93 | 0.34
75 | Halot.-metilterbutileter | 0.615 | 0.546 { 0.060 § 1.54 { 1.33 | 0.12
76 { Halot.-tetrakidrofurano | 0.766 | 0.677 ] 0.101 §1.67 { 1.50 | 0.29
77 | Metanol-acetonitrilo 1.900)1.900 )1.700 § 10.7 { 10.8 { 10.8
78 | Metanol-ac. propidnico | 0.664 | 2.520 | 0.681 [ 2.04 | 6.55 { 2.01
79 | Metanol-1,2dicloro etano | 0.549 } 0.373 | 0.372 § 1.60 | 0.96 { 0.92
80 | Metanol-piridina 0.840 1 0.612 ) 0.346 § 3.03 | 1.50 | 0.83
81 | Metilformato-metanol 0.876 § 1.270 ] 0.566 § 1.82 | 2.15 | 1.49
82 | Propancl-decano 0.689 1 0.909 1 0.753 J 1.88 | 2.42 | 2.3

Error porcentual = L& =Bl 00

Error porcentual promedio = gy 37 Lag=Puead10g

HV = Error obtenido aplicando la regla de Huron y Vidal

RG2 = Error obtenido aplicando la regla generalizada de dos pardmetros
RG3 = Error obtenido aplicando la regla lizada de tres pardmetros
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Tabla A.8 .
Error absoluto en la composicion, Ay, para diferentes
reglas de mezclado en combinacién con la ecuacién PRSV

Error Promedio Error Méximo
No [ Sistema HY T RGZ T HG3 | HV | RGI [ RG]
53 | Acetonitrilo-etanol — — — — — —
54 | Agua-acido acético 0.0209 | 0.0194 | 0.0186 & 0.065 } 0.060 | 0.056
55 | Agua-piridina - —_ — — — —
56 | Ciclohexano-etanol 0.0337 { 0.0112 | 0.0110 § 0.106 { 0.038 | 0.025
57 | Cloroformo-etanol 0.0067 { 0.0037 | 0.0029 § 0.012 | 0.007 | 0.007
68 | Cloroformo-metanol 0.0077 { 0.0084 } 0.0041 § 0.016 } 0.015 | 0.010
59 | Dietil eter-etanol 0.0056 | 0.0045 1 0.0046 § 0.030 § 0.021 § 0.028
60 | Etanol-benceno 0.0082 { 0.0158 } 0.0081 § 0.015 ) 0.034 | 0.013
61 { Etanol-butanona 0.0089 | 0.0089 } 0.0090 § 0.017 } 0.017 | 0.021

62 | Etanol-1,2dicloro etano | 0.0097 | 0.0124 } 0.0092 ¥ 0.022 | 0.024 | 0.023
63 | Etanol-tetraetil silano 0.0098 ] 0.0175 | 0.0095 § 0.017 | 0.030 | 0.017
64 | Etanol-tretilamina

65 | Fredn-acetona 0.0031 { 0.0039 } 0.0016 § 0.007 | 0.009 | 0.003
66 | Fredn-diisopropil eter 0.0047 1 0.0051 | 0.0052 § 0.008 | 0.010 | 0.011
67 | Fredn-halotano 0.0003 § 0.0003 | 0.0003 § 0.001 | 0.001 | 0.001
68 | Fredn-hexano 0.0034 } 0.0033 | 0.0032 § 0.010 | 0.010 { 0.011
69 { Fredn-metilacetato 0.0014 | 0.0014 } 0.0005 § 0.004 | 0.004 { 0.001
70 i Freén-tetrahidrofurano | 0.0007 | 0.0006 | 0.0005 J 0.002 | 0.002 { 0.002
71 | Halotano-acetona 0.0034 | 0.0025 | 0.0020 § 0.010 | 0.007 | 0.005
72 | Halotano-hexano 0.0035 | 0.0035 | 0.0029 | 0.010 § 0.010 { 0.010
73 1 Halotano-metanol 0.0119 | 0.0120 | 0.0105 { 0.062 | 0.032 { 0.043

74 | Halotano-metilacetato 0.0033 | 0.0022 | 0.0024 § 0.011 | 0.007 { 0.005
75 { Halot.-metilterbutileter | 0.0047 | 0.0041 | 0.0011 § 0.012 { 0.011 { 0.003
76 | Halot.-tetrahidrofurano | 0.0066 | 0.0056 | 0.0021 § 0.020 { 0.017 { 0.005
77 | Metanol-acetonitrilo 0.0116 | 0.0114 | 0.0149 [ 0.040 { 0.040 { 0.052
78 | Metanol-ac, propidnico - — — — —
73 | Metanol-1,2dicloro etano | 0.0093 | 0.0076 | 0.0076 { 0.024 { 0.016 { 0.016
80 | Metanol-piridina — —
81 | Metilformato-metancl 0.0076 | 0.0073 { 0.0079 { 0.018 | 0.018 | 0.019
82 | Propancl-decano 0.0063 | 0.0060 { 0.0063 § 0.036 { 0.032 { 0.035

Error Absoluto = |y = Yesp)

Error Promedio = ¥, |yeste — Yespl/NP

HV = Error obtenido aplicando la regla de Huron y Vidal

RG2 = Error obtenido aplicando 1a regla generalizada de dos pardmetros
RG3 = Error abtenido aplicando la regla generalizada de tres pardmetros
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