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Resumen

ESTUDIO COMPARATIVO DE LA PREDICCION DE PROPIEDADES TERMODINAMICAS
DE SUSTANCIAS POLARES CON MODELOS RECIENTES
DE ECUACIONES DE ESTADOQ CUBICAS

En este trabajo se estudia el comportamiento de ecuaciones de estado ciibicas (EEC) para
calcular propiedades termodinamicas de componentes puros, sobre todo de substancias
fuertemente polares. Se revisan varios modelos recientes propuestos para la dependencia
con la temperatura de la funcion alfa. derivados de las propuestas de Soave (1972) y Peng-
Robinson {1976), que incorporan entre uno y tres parametros de ajuste. Los parametros de
las ecuaciones para alfa se ajustan utilizando datos experimentales de presién de vapor
reportados en la literatura. Se compara el comportamiento de cada expresion de alfa para
representar la presion de vapor, la entalpia de vaporizacién y el segundo coeficiente virial
de 32 substancias que comprenden alcoholes, cetonas, éteres y alcanos normales. En el caso
de la entalpia de vaporizacion y el segundo coeficiente virial, los resultados de la ecuacion
de estado son totalmente predictivos. En los modelos estudiados, no se introduce ningun
parametro adicional para temperaturas superiores a la critica. Se propone adaptar el modelo
de Mathias (1983) en la region supercritica para aquellas ecuaciones de alfa que no tienen
una expresion especifica para estas condiciones. Los resultados obtenidos son satisfactorios
v se concluye que varios de los modelos estudiados son adecuados para describir presién de
vapor, entalpia de vaporizacion y segundo coeficiente virial de componentes puros,
incluyendo sustancias fuertemente polares.

Abstract
COMPARATIVE STUDY OF PROPERTIES' PREDICTABILITY
OF POLAR COMPOUNDS USING RECENT CUBIC EQUATIONS OF STATE

This work studies cubic equations of state (CES) predictability of thermodynamic
properties’ of pure compounds, especially of polar compounds.

Many temperature-dependent models of the alpha function were chosen for comparison.
These models are derived from Soave (1972} and Peng-Robinson (1976) equations, which
use between one and three parameters. These parameters are fitted to vapor pressure with
experimental data.

The alpha models were compared for accuracy to reproduce vapor pressure, enthalpy of
vaporization and second virial coefficient for 32 non-polar compounds, from a variety of
compounds (alcohols, ketones, ethers and alkanes).

The enthalpy of vaporization and second virial coefficient calculations are completely
predictive. For the supercritical region the same parameters were used, and no additional
parameter was included.

The Mathias (1983) modification is introduced for the supercritical region for those
equations, which do not have a specific expression. Many of the studied models allow the
accurate representation of vapor pressure, enthalpy of vaporization and second virial
coefficient of pure compounds, including highly polar compounds.



Contenido

1. Introduccién

2.Van der Waals y las ecuaciones de estado
2.1 El entorno histérico
2.2 Van der Waals
2.3 La ecuacion de estado de van der Waals
2.4 El segundo coeficiente virial

3. Las ecuaciones de estado cibicas
3.1 Caleulo de propiedades con ecuaciones cubicas de estado

3.2 Los modelos recientes

3.2.1 La contribucion de Soave (1972)

3.2.2 Lacontribucién de Dingrani y Thodos

3.2.3 La contribucion de Redlich

3.2.4 La contribucion de Peng y Robinson

3.2.5 La contribucién de Fuller

3.2.6 La contribucién de Hamam, Chung, Elshayal y Lu
3.2.7 La contribucién de Graboski y Daubert

3.2.8 La contribucion de Harmens y Knapp

3.2.9 La contribucion de Soave (1980}

3.2.10 La contribucion de Chang, Rousseau y Ferrell
3.2.11 La contribucién de Mathias

3.2.12 La contribucion de Mathias y Copeman

3.2.13 La contribucién de Soave (1984)

3.2.14 La contribucion de Adachi y Lu

3.2.15 La contribucion de Stryjek y Vera

3.2.16 La contribucion de Stryjek y Vera 2

3.2.17 La contribucion de Yuy Lu

3.2.18 La contribucion de Carrier, Rogalski y Péneloux
3.2.19 La contribucion de Proust y Vera

3.2.20 La contribucion de Androulakis, Kalospiros y Tasios
3.2.21 La contribucion de Melhem, Saini y Goodwin
3.2.22 La contribucién de Twu, Bluck, Cunningham y Coon



4. Estrategia de solucion
4.1 Presion de vapor
4.2 Entalpias de vaporizacion
4.3 Segundo coeficiente virtal
4.4 Datos experimentales

4.4.1 Presiones de vapor
4.4.2 Entalpias de vaporizacion

4.4.3 Segundo coeficiente virial

4 5 La denivada de alfa con respecto a la temperatura
4.6 Estudio especial del modelo de Mathias

5. Analisis de

resultados

5.1 Presidn de vapor

5.1.1 Alcoholes/Presién de vapor

5.1.2 Cetonas/Presion de vapor

5.1.3 Eteres/Presién de vapor

5.1.4 Hidrocarburos/Presién de vapor

5.1.5 Evaluacién general de la propiedad/Presién de vapor

5.2 Entalpia de vaporizacion

5.2.1 Alcoholes/ Entalpia de vaporizacion
5.2.2 Cetonas/ Entalpia de vaporizacién
5.2.3 Hidrocarburos/ Entalpia de vaporizacion

5.2.4 Evaluacidn general de la propiedad/ Entalpia de vaporizacion

5.3 Segundo coeficiente virial

5.3.1 Alcoholes/ Segundo coeficiente virial
5.3.2 Cetonas/ Segundo coeficiente vinal

5.3.3 Eteres/ Segundo coeficiente virial

5.3.4 Hidrocarburos/ Segundo coeficiente virial

65
65
74
76
77
77
77
78
79
87

92
92
93
95
96
97
99
116
116
117
119
120
124
125
126
127
128

5.3.5 Evaluacion gral. de la propiedad/ Segundo coeficiente virial 130
5.4 Segundo coeficiente virial/Modelo de Mathias

5.4.1 Alcoholes/ Segundo coeficiente virial-Mathias
5.4.2 Cetonas/ Segundo coeficiente virial-Mathias
5.4.3 Eteres/ Segundo coeficiente virial-Mathias
5.4.4 Hidrocarburos/ Segundo coeficiente virial-Mathias
5.4.5 Evaluacion general de la propiedad/

Segundo coeficiente virial-Mathias

5.5 Comparacion del modelo normal y el modelo de Mathias

5.5.1 Alcoholes

5.5.2 Cetonas

5.5.3 Eteres

5.5.4 Hidrocarburos
5.5.5 Evaluacion general

6. Conclusiones

APENDICES

135
135
136
137
139

140
145
145
145
146
146
147

153



Indice de tablas

Tabla 1

Tabla 2.a
Tabla 2.b
Tabla 2.¢c
Tabla 2.d

Tabla 3.a
Tabla 3.b
Tabla 3.c
Tabla 3.d

Tabla 4.a
Tabla 4.b
Tabla 4.c
Tabla 5

Tabla 6.a
Tabla 6.b

Tabla 7.a
Tabla 7.b
Tabla 7.c
Tabla 7.d
Tabla 8.a
Tabla 8.b
Tabla 8.¢
Tabla 8.4
Tabla 9.a
Tabla 9.b
Tabla %.¢
Tabta 9.d

Tabla 10
Tabla 11

Comparacion del error relativo promedio de la prediccion de presion de vapor
utilizando dos ecuaciones de estado (Redlich-Kwong y Peng-Robinson).

Presiones de vapor. Error relativo promedio para alcoholes.
Presiones de vapor. Error relativo promedio para cetonas.
Presiones de vapor. Error relativo promedio para éteres.
Presiones de vapor. Error relativo promedio para hidrocarburos.

Parametros estimados para alcoholes.
Parametros estimados para cetonas.
Parametros estimados para éteres.
Parametros estimados para hidrocarburos.

Datos experimentales de presion de vapor para alcoholes.
Datos experimentales de presion de vapor para cetonas.
Datos experimentales de presion de vapor para éteres € hidrocarburos.

Datos experimentales de entalpias de vaporizacion.

Entalpia de vaporizacién. Error relativo promedio para alcoholes.
Entalpia de vaporizacion. Ervor relativo promedio para cetonas e hidrocarburos.

Segundo coeficiente virial. Error relativo promedio para alcoholes.
Segundo coeficiente virial, Error relativo promedio para cetonas.
Segundo coeficiente virial. Error relativo promedio para éteres.
Segundo coeficiente virial. Error relativo promedio para hidrocarburos.

Segundo coeficiente virial/Mathias. Error relativo promedio para alcoholes.
Segundo coeficiente virial/Mathias. Error relativo promedio para cetonas.
Segundo coeficiente virial/Mathias. Error relativo promedio para éteres.
Segundo coeficiente virial/Mathias. Error relativo promedio para hidrocarburos

Segundo coeficiente virial/Comparacién de modelos. Error relativo promedio
para alcoholes.

Segundo coeficiente virial/Comparacion de modelos. Error relativo promedio
para cetonas.

Segundo coeficiente virial/Comparacion de modelos. Error relativo promedio
para éteres.

Segundo coeficiente virial/Comparacién de modelos. Error relativo promedio
para hidrocarburos.

Suma de errores calculados para todas las sustancias
Ecuacidén de estado clibica seleccionada



. Introduccion

las ecuaciones de estado cabicas (EEC) son una forma conveniente de representar el
comportamiento presion-volumen-temperatura (PVT) de los fluidos y pueden usarse tanto
para sustancias puras como para sus mezclas. Las ecuaciones de estado cubicas (EEC) que
se utilizan para calcular propiedades termodindmicas y equilibrio de fases de mezclas,
parten de una ecuacion de estado para sustancias puras. En consecuencia, la capacidad
predictiva de las ecuaciones de estado depende, en primer término, de su desempefio en el
calculo de propiedades de componentes puros y en segundo término, de la regla de
mezclado que se utilice para una mezcla dada.

En este trabajo se estudia el comportamiento de EEC para calcular propiedades
termodinamicas de componentes puros, sobre todo de substancias fuertemente polares.

A lo largo del mismo se revisaron varios modelos recientes de EEC derivadas de las
propuestas de Soave (1972) y Peng-Robinson (1976), en donde se proponen nuevas
expresiones para la dependencia con la temperatura de la funcion alfa en la constante a de
la EEC. Estos modelos incorporan entre uno y tres pardmetros de ajuste particulares de
cada substancia.

En e! contexto de las ecuaciones de estado, donde utilizando pocos pardmetros es posible
obtener informacién que depende sdlo del estado del fluido en una amplia gama de
condiciones, se alcanza una representacién imperfecta, ya que muestra diferencias con la
informaciéon experimental. Por esta razén se han dirigido esfuerzos para mejorar las
ecuaciones, tratando de minimizar el nivel de errores.

Numerosos trabajos se han orientado a mejorar la capacidad predictiva de las EEC tanto
para componentes puros como para mezclas. En componentes puros, los esfuerzos se han
centrado en la dependencia con temperatura de la constante a, a través de una funcion alfa.

En este trabajo se revisan varias expresiones para alfa que han sido propuestas
recientemente (Soave, 1980; Mathias, 1983; Mathias y Copeman, 1983;Adachi y Lu, 1984;
Stryjek y Vera, 1986; Stryjek y Vera 2, 1986; Yu y Lu, 1987; Androulakis y col., 1989,
Melhem y col., 1989).

Para mezclas, los trabajos se han orientado al desarrollo de reglas de mezclado para las
constantes @ y b de la EEC. Este trabajo se centra en ¢l estudio de componentes puros y no
se hace mencion a las reglas de mezclado. Como los resultados reportados por los trabajos
originales arrojan conclusiones contradictorias, algunos autores se han preocupado por
establecer una base comun de evaluacion de los modelos de reglas de mezclado para



determinar las bondades de cada propuesta (Solérzano-Zavala y col, 1996; Orbey y
Sandler, 1997).

El objetivo de este trabajo es realizar un ¢sfuerzo semejante aplicado a componentes puros.
I.a descripcion apropiada de los componentes puros €s un paso fundamental para garantizar
el correcto desempefio del modelo en la prediccion de las mezclas (Holderbaum vy
Gmehling, 1991).

Para las sustancias puras, numerosos autores han propuesto modificaciones a la expresion
original de Soave del parametro alfa, dependiente de la temperatura.

Cada propuesta tiene virtudes y defectos. En los trabajos originales se compara la expresion
propuesta con las precedentes, sin embargo, dado que la base de comparacion en cada caso
es diferente, no se ha podido llegar a una conclusién definitiva de cual es la mejor
expresion. Es dificil evaluar sistematicamente, y con precision, los méritos relativos de las
diferentes expresiones de alfa ateniéndose tnicamente a los resultados de las publicaciones
originales.

Por ello, el proposito de este trabajo es llevar a cabo una comparacion sistemética de
diferentes expresiones de alfa, utilizando un comin denominador como marco de
evaluacién. Para alcanzar esta meta se usd el mismo conjunto de sustancias, los mismos
datos experimentales, el mismo método de ajuste y optimizacién de pardmetros y la misma
funcion objetivo para cada una de las expresiones estudiadas. También se utilizo el Mmismo
algoritmo para los calculos de equilibrio liquido-vapor (ELV).

Tradicionalmente se utilizan exclusivamente datos de presion de vapor para comparar la
capacidad predictiva de diferentes expresiones de alfa. Lo anterior se debe a que las EEC
deben reproducir adecuadamente las presiones de vapor de componentes puros para poder
predecir correctamente el equilibrio de fases en mezclas. Sin embargo, para que la EEC
tenga un buen desempefio en la simulacién de procesos, debe producir buenos resultados
para las entalpias de vaporizacion y en consecuencia sus calculos térmicos deben ser
adecuados.

Por otro lado, en muchas situaciones las mezclas incorporan gases ligeros que se
encuentran a condiciones muy por encima de su punto critico. En estos casos la EEC debe
representar adecuadamente las desviaciones con respecto del gas ideal a temperaturas
supercriticas. Una manera de comprobar lo anterior es que la EEC represente
apropiadamente el segundo coeficiente virial.

En este trabajo se comparan } | propuestas que por sus caracteristicas representan opciones
que mejoran la capacidad predictiva de las EEC.



Las funciones alfa revisadas son no paramétricas o tienen de uno a tres pardmetros. En
general, se desea utilizar ecuaciones con el menor namero de parametros para facilitar su
manejo y agilizar los calculos.

Este trabajo es parte de un proyecto global que estd desarrollando el Grupo de
Termodindmica Aplicada en el Departamento de Ingenieria Quimica de la Facultad de
Quimica de la Universidad Nacional Auténoma de México.

Como resultado de dicho proyecto se tiene un compendio de rutinas de calculo
termodinamico estructuradas de tal forma que puedan ser ensambladas con un minimo de
requerimientos de interface, completamente modulares y codificadas en lenguaje
FORTRAN.

Este proyecto se puede visualizar por medio de la Figura 1. Siguiendo este enfoque se
puede trabajar de manera simultdnea en varias de las partes del circulo. Este trabajo se
enfoca al centro de dicho circulo: el modelo de prediccidn de propiedades de sustancias
puras.

Fig.1. Diagrama del proyecto de desarrollo termodinamico.

Como producto de este trabajo se tiene una rutina en donde estdn programadas las
diferentes expresiones de alfa, con la intencién de que el interesado las pueda emplear en la
construceién de programas que requieran calculos de equilibrio de fases liquido-liguido-
vapor en general. Estos programas se encuentran disponibles en el Departamento de
Ingenieria Quimica de la Facultad de Quimica de la UNAM.

Todos los elementos anteriores hacen que el presente trabajo sea una aportacion valiosa al
proyecto global del Grupo de Termodindmica Aplicada, tanto por la metodologia utilizada
COmMO por sus conclusiones.



2. Van der Waals y las ecuaciones de estado

2.1 El entorno histérico

El siglo XIX fue una gran época para la ciencia.
Hacia 1880 el prestigio de la ciencia era indiscutible en toda Europa.

Su progreso lo penetraba todo: la ensefianza, la industria, la vida.

Apenas la traccién a vapor desarrollada por Stephenson acababa de dotar al mundo de
una red de vias férreas y maritimas transocednicas regulares, cuando la electricidad

aparece triunfante en la Exposicién de Paris de 1881.

Los descubrimientos del aleman Chm en 1827, seguidos por las investigaciones del
inglés Faraday, y del desarrollo del dinamo, inventado en 1869 por el belga Gramme,
transforman la electricidad en una fuerza motriz que los descubrimientos del francés
Deprez permiten transportar a distancia. En 1879 circulan los primeros tranvias
eléetricos urbanos, en 1879 Edison ofrece al mundo la primera ldmpara eléctrica que, en
1882, iluminara a Wall Street. El alumbrado eléctrico permite entonces multiplicar las

horas utiles y productivas.

En 1862 Lenoir desarrolla el primer motor de combustién interna, que lleva a la
invencion del motor de combustién interna de Otto en 1867 y el primer automovil, que
comienza a circular para 1900, disefiado por Gottlieb Daimler y Benz; fecha en la cual el

conde Graf von Zeppelin construye el primer dirigible.

El teléfono, inventado por Graham Bell 1877, junto con el transmisor de resistencia al
carbon de Edison en 1876, suprimen practicamente la distancia que separa a los

hombres.

El descubrimiento de las ondas de radio y el desarrollo de la forma de transmitirse y
captarse por Hertz en 1888, confirmaban de manera espectacular la teoria
electromagnética de Maxwell. La aplicacion mas fantastica de las “ondas hertzianas™ se
produjo ocho afios después, cuando Marconi las utilizé para comunicar a grandes

distancias.



Los descubrimientos se suceden de manera acelerada: en 1896 el aleman Rdéntgen
descubre los rayos X, que permiten la visién a través de la materia; en 1898 el francés
Lumiére inventa el cinematdgrafo, el matrimonio Curie da a conocer el radio y sus
sorprendentes propiedades. Después, el inglés lord Kelvin revela la existencia de los
atomos y el aleman Max Planck la de los iones y los electrones en 1900. Los progresos

de la quimica sintética abren a la industria perspectivas nuevas.

En 1845 Wohler descubre la manera de refinar el aluminio metdlico y en 1886 Hiroult
descubre el método para fabricar el aluminio por electrolisis.

Joule da a conocer sus estudios en 1843 del equivalente mecénico del calor y en 1852
publica con Thomson su famoso trabajo en que demuestra que existe una relacidn

cuantitativa entre el trabajo y el calor, y que en consecuencia, el calor es una forma de

energia.

En el campo de la quimica destacan los desarrollos de Kekulé en la valencia del carbono,
Mendeleyev con su tabla periddica, el descubrimiento de la anilina de Perkin, los
electrolitos de Arrhenius y la baquelita de Backeland.

La ciencia se apodera de la medicina, crea terapéuticas nuevas y, al prolongar la

existencia, acentua e} crecimiento demografico.

El descubrimiento de los microbios por Pasteur, la identificacion de los bacilos del tifus
en 1884, de la difteria, del tétanos, del colera (1894) y de la peste inauguran una nueva

era en la historia de la medicina.

La ciencia emprende una nueva lucha contra las grandes epidemias, el paludismo y la
fiebre amarilla, mientras que la anestesia y la asepsia de Lister en 1865 ensanchan el

campo de la cirugia.

En el plano social, la higiene, la asistencia médica, la instalacidén de conducciones de
agua y el tratamiento de las aguas residuales ocasionan un notable descenso de la

mortalidad.

Por todas partes la ciencia se pone al servicio de la humanidad.

Este es el mundo que rodea a van der Waals.



2.2 Van der Waals

Johannes Diderik van der Waals nacié en Leiden, Holanda el 23 de noviembre de 1837.
Realizo estudios por su cuenta aprovechando las instalaciones de la Universidad de
Leiden, fue profesor de secundaria y a partir de 1877 profesor en la Universidad de

Amsterdam.

En su investigacién doctoral analizd la naturaleza de los gases y el paso del estado
gaseoso a la fase liquida. Supuso que los fluidos estdn formados por un gran nimero de
particulas moviles que tienen cierto tamafio y que ejercen atraccion unas sobre otras a

distancias pequefias.

Van der Waals publicé trabajos sobre teorfa molecular, termodinamica de capilaridad,
termodinamica de mezclas y su obra maestra en 1873: la ecuacion de estado, que es la

base de la termodindmica aplicada.

Gané el premio Nobel de Fisica en 1910 por su trabajo sobre el comportamiento de los

gases.

Van der Waals murié en Amsterdam el 9 de marzo de 1923.



7 3 L.a ecuacion de estado de van der Waals

Van der Waals fue el primero en reconocer la influencia del lamafio molecular y de las

fuerzas intermoleculares sobre la presion de un gas.

Laley del gas ideal:

Vo=— )

implica que a la temperatura de cero absoluto, bajo cualquier presion finita, el volumen

de un gas sera de cero.

En realidad, al enfriarse, los gases reales se lictan y finalmente se solidifican. Después
de licuarse, el volumen no cambia apreciablemente al variar la temperatura.
Si se afiade una constante positiva al volumen ideal, se puede formar una nueva ecuacién

que calcule un volumen finito positivo para el gas a cero grados:

RT
+ _—

p
Esta ecuacién implica que a medida que la presién se hace infinita, el volumen molar se

V=b )

aproxima al valor limite de b. Mientras tanto, la ecuacion del gas ideal predice que el

volumen molar se aproxima a cero a presiones muy altas.

Como por definicidn el factor de compresibilidad es:

pv
Z="—
RT €)
Entonces al multiplicar la ecuacién (2) por P se tiene:
bp
Z=1+—
RT 4

Esta ecuacion exige que Z sea funcion lineal de la presion con una pendiente positiva de
b
RT



Dec esta manera se concluye que la suposicion de que las moléculas de un gas tienen

tamaiio finito es suficiente para explicar valores de Z mayores que la unidad.

Sin embargo. algunos gases como el nitrégeno presentan un comportamiento diferente,
como por ejemplo. una pendiente negativa a presiones bajas, con valores de Z menores a

la unidad.

Era necesario encontrar la razdn de ese efecto.
Van der Waals observé que el nitrégeno y el dioxido de carbono presentaban valores de
Z menores a la unidad y que ambos se licuaban con facilidad. El cientifico observé cierta
relacion entre la facilidad para licuarse y el factor de compresibilidad.
Para que un gas se licue se le debe suministrar una energia conocida como calor de
vaporizacion, para que una molécula pase del estado liquido al estado vapor.
Esta energia es necesaria para vencer la fuerza de atraccion entre las moléculas. En un
liquido esta fuerza es mayor debido a que las moléculas se encuentran mas cerca entre si,
y es mas débil en un gas ya que las moléculas estan muy separadas.
La presion ejercida por un gas sobre las paredes del recipiente que lo contiene depende
de las fuerzas atractivas de las moléculas del gas, que tienden a reunirlas, y disminuyen
ta presion sobre las paredes. Esta fuerza atractiva actia reduciendo la presion por debajo
de la ejercida por un gas ideal.
Debido a que la fuerza de atraccién ejercida por las moléculas es proporcional a su
concentracion, la fuerza de atraccion entre dos elementos de volumen de concentraciones
diferentes es proporcional a las concentraciones de ambos elementos, y se puede
expresar como: fuerza de atraccion « ¢,c,
Pero como la concentracidn de un gas es la misma en cualquier parte, entonces:

C, =c, =¢C

y la fuerza de atraccion es proporcional a c¢’.

La concentracién puede expresarse como:

pP=s (3)




Dado que las fuerzas atractivas entre las moléculas hacen que la presién sea menor que

la dada por la ecuacion anterior en una cantidad proporcional a —5, se requiere ajustar
V

el modelo restando este término al segundo miembro de la ecuacion anterior para tener la

siguiente ecuacion, que es la ecuacion de van der Waals:

p=at | ©)
v

en que ¢ €s una constante positiva cuyo valor ¢s aproximadamente proporcional a la

energia de vaporizacion del liquido.

La ecuacion de van der Waals toma en cuenta, por consiguiente entonces dos factores

fundamentales: El tamafio molecular y el efecto de las fuerzas atractivas.

En la ecuacién (2) se observa que el denominador de esta ecuacién es menor que el de la

ecuacion del gas ideal.
E] efecto del tamaiio por si mismo aumenta la presion por encima del valor ideal, lo cual

implica que sélo el espacio vacio entre las moléculas es el que sigue la ley del gas ideal
y que el efecto de las fuerzas atractivas reduce la presion por debajo del valor ideal.

Retomando otra vez la ecuacion (6) se observa que si V es muy grande, la ecuacién se

aproxima a la del gas ideal, ya que V es muy grande en comparacion con b. Por su parte

. . a ~ . . .
¢l término _ s muy pequefio comparado con el primer término, y por ello puede
v

despreciarse a altas temperaturas.

Si se reordena la ecuacién de van der Waals se puede obtener una expresion de la

siguiente forma:

a ) —
(p+72](V—b)=RT @)
V
Al desarrollar el producto y muitiplicar el resultado por V* se obtiene la siguiente
2}
expresion:
F“—(MEJ?HEV—E&:O )
p p P




Esta ecuacion es ctibica y permite obtener tres raices reales para ciertos valores de

presion y temperatura.
Estas tres raices se encuentran dentro de la region de dos fases.
Conforme se aumenta la temperatura, la region de dos fases se estrecha y finalmente se

cierra en un punto.
Este punto, en donde coexisten las fases liquido y vapor corresponde al punto critico y se

define por una temperatura critica y una presion critica, a la que le corresponde un
volumen critico inico. En este punto las tres raices de la ecuacion (8) son igualesa V..
La ecuacién cubica puede expresarse en funcién de sus tres raices reales V; V, y V,
COmo:

(V-V)(V-V) (V-V) = 0 )
En el punto critico V, =V, =V, = V_por lo que la expresion se reduce a:

(V-V.)) =0 (10)

Si se desarrolla este binomio se tiene:

V-3V VR 43VIV -2 =0 (11)

Asi, la ecuacion (8) se transforma en:

— RT \— —
V3—(b+ LJV2+iV—-a—b—=O (12)
P, p. P

Como las ecuaciones {(11) y (12) son diferentes expresiones de la misma ecuacion, los
coeficientes de las potencias individuales de V deben ser los mismos en ambas

ecuaciones.
Si se igualan los coeficientes se obtienen las siguientes ecuaciones:

= RT, =3
W, =b+—*~ W= 7 (13)
p. p. p.

10



También es posible llegar a esta determinacion del volumen critico utilizando el calculo

diferencial.
Si se grafican las relaciones presidn-volumen a diferentes temperaturas utilizando la
ecuacidn de van der Waals se obtiene una grafica en donde en el punto critico se produce

un punto de inflexién en la curva.

De acuerdo con las condiciones necesarias para la existencia de un punto de inflexion,

tanto la pendiente como la segunda derivada en este punto son nulas, o sea:

ap d’p
“£| =0 =0
(aV]f [a‘fl l‘ (14)

A partir de la ecuacién de van der Waals se calcula:

oV ) (F_ b)z 173
d*p| _ 2RT _ 6a 16)
o), (7ob) 7
y por ello en el punto critico se tiene;
—RT, 2a
0=— s+ = (17)
(Ve _'b) V «
2RT, ba
0= %= (18)
(vo-p) V.
p. = M. o (19
‘ (?l’. —b) ?(2

11



sistema de tres ecuaciones simultaneas cuya solucién coincide con las mismas

expresiones (13) que se obtuvieron anteriormente.

Por su lado las ecuaciones (13) pueden resolverse para V,, p,y T, en funcién de a, by R

obteniéndose:

V. =23b
_ ad
Pe= gy
T = 8a
27Rb

(20

21)

(22)

Si los valores de los parametros a y b son conocidos, las ecuaciones (20), (21) y (22)

pueden utilizarse para calcular V, p. y T..

Entonces, se puede calcular ¢, 5 y R en funcion de las constantes criticas como:

V.
b=
3
a=3pt ?Lz
8p V.
P A
3T,

(23)

24)

(25)

Sin embargo, el valor de R que se obtiene con la ecuacién (25) no se apega

completamente al real.

El error proviene de la dificultad de obtener con precisién los valores experimentales del

volumen en las condiciones criticas.

Por ello es aconsejable obtener los valores de a y b a partir de p, y T, inicamente.

Esto se puede hacer resolviendo la ecuacion (25) para V.

s _ 3R,

¢ =

8p,

(26)

12



v reemplazando este valor de V. en las ecuaciones (23) y (24) se tiene:

U ; 2n
64p,
RT
b=_—— (28)
8p.

Por otra parte, si se calcula el valor de V, con la ecuacion (26) y se lo compara con
los valores experimentales, el resultado no es muy bueno. Esto se debe a la falta de

precision de la ecuacion de van der Waals para la zona cercana al punto critico.

13



2.4 El Segundo Coeficiente Virial

Para calcular el factor de compresibilidad Z para un gas de van der Waals s¢ multiplica

la ecuacion

- 6
P 7 b Vz (6)

v . o .
por el factor T obteniendo la siguiente ecuacion:

v v a

L= == - = 30
RT V-b RTV 30

Dividiendo el primer término entre V la expresion se reduce a:
1 a

L=—F = —= 31

.0 RTV GD
vV

b

Cabe considerar que a presiones bajas el término ° es pequefio comparado con la
v

unidad. Por ello es posible desarrollar el primer término del segundo miembro en una

. . 1 .
serie de potencias de .~ como sigue:
14

b 2
__=1+_?.+H .o (32)

Sustituyendo la ecuacion (32) en la (31) y reagrupando términos se tiene:

EEREREAE I

que expresa Z en funcion de la temperatura y del volumen molar.

14



Una expresion para Z en funcion de p y T podria, a partir de la ecuacion (33), tener la

forma:

Z=1+Ap+ A,p* + 4,p° +.. (34)

donde A,, A,, A,, .son s6lo funciones de T.

Para determinar el valor de estas constantes se acude a la definicion de Z:

_r (35
YV RIZ )
y de la ecuacion (33) se tiene:
a \ p b 2p2
T+ Ap+ Apt+o.=lHlb-- Tt | S+ 6
PP L RTJRTZ (RT] z? (36
0 sea:
a 1 b 2p
4+ Ap+.=1b- T o el el SN
AP ( RT}RTZ (RT} 7 ©7
Cuando p—0 Z-1, y entonces:
y | 5 a
' Rr|”RT 38
que es conocido como segundo coeficiente virial.
La expansion de Z es entonces:
2z
Z=1+lb- 9 12 4lop- 2 | F 4 (39)
RT |RT RT | (RTY

La pendiente de la curva de Z con respecto a p se obtienc de la derivada parcial de la

ecuacion anterior con respecto a la presion, manteniendo la temperatura constante:

15



ZY [y @)Y ifop- @ b (40)
p ), RT |RT RT | (RT)

Cuando la presion es igual a cero:

0Z) [, 9 )L
(éﬁl.“(b RT]RT “h

Esta derivada es la pendiente inicial de la curva Z vs. p.

si -2 <b , la pendiente es positiva, lo que significa que el efecto del tamaiio molecular

caracteriza el comportamiento del gas.

Si RaT > b, la pendiente es negativa, lo que significa que el efecto de las fuerzas de

atraccion define su comportamiento.

La ecuacidn de la pendiente muestra que si T es baja, }QET" > b vy la pendiente es

negativa.

A medida que T aumenta, RC—} se hace mas pequefio, y si T es lo suficientemente alta,
aT- < b y la pendiente es positiva,

Finalmente, si T es muy alta, la pendiente tiende a hacerse nula

A una temperatura intermedia, llamada temperatura de Boyle, la pendiente inicial debe

SEr cero.

Cuando esto ocurre la femperatura de Boyle se expresa como:

a
T, =
B = pp (42)

16



3. Las ecuaciones de estado cubicas

A partir de los tiempos de van der Waals, en el siglo pasado, se han desarrollado nuevas
ecuaciones de estado que buscan representar con mayor fidelidad la relacion presion-
temperatura-volumen de los fluidos. Estas expresiones han evolucionado desde formas

sencillas constituidas con una o dos constantes, hasta formas complicadas con mas de 50

constantes.

Algunas de estas expresiones son recomendables para el caleulo preciso de propiedades
termodinamicas sencillas, pero no lo son para propiedades mas complejas como presion
de vapor, calor latente de vaporizacién, comportamiento de mezclas, o equilibrio

liquido-vapor multicomponente.

Estos cédlculos mds complicados implican numerosas manipulaciones matematicas,
procedimiento iterativos complejos y una gran capacidad de almacenamiento en la
memoria de la computadora, que aun utilizando equipos modernos resulta excesiva,
dando como resultado una respuesta muy lenta.

Es asi como las ecuaciones mas cortas resultan mas atractivas. Estas ecuaciones cortas
son cubicas en el volumen, como la ecuacion de van der Waals™ y muchas otras, entre
las cuales las mas conocidas son: Clausius', Berthelot?, virial de tercer grado de Onnes’,
Redlich-Kwong®, Wilson®, Barner-Pigford-Schreiner®, Martin’, Lee-Edmister®, Soave’,
Dingrani-Thodos'®, Usdin-McAuliffe"’, Redlich”’, Peng-Robinson®”, Fuller y Won',
Cada autor ha indicado las ventajas, las bases tedricas o experimentales y las

restricciones de su ecuacidn.

Cada autor ha indicado las ventajas, las bases tebricas o experimentales y las
restricciones de su ecuacidn. Se han realizado algunas comparaciones de sus
caracteristicas y su comportamiento por Abbot'® (1973), por Martin" (1979) y por
Moreno®" (1984) pero en afios recientes se han desarrollado nuevas ecuaciones de

estado, cuya capacidad para predecir propiedades termodinamicas no ha sido comparada.

Moreno concluye que “A nivel global, en la fase liquida de mezclas no polares, prevalece la
superioridad de las ecuaciones de orden superior, pero para sustancias puras tal superioridad les es
arrebatada por una ecuacion cubica”.
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3.1 Calculo de propiedades con ecuaciones cubicas de estado

En un sistema heterogéneo formado por varias fases, cualquier propiedad
extensiva se puede calcular por la suma de las propiedades de cada una de las fases, de
manera que si F es una propiedad extensiva como la entalpia, entropia, energia interna o
cualquier otra, se cumple que:

F_,=F, +F, +F, +..

total —

donde a, b y ¢ indican la fase respectiva.

Como las ecuaciones cubicas de estado son ecuaciones explicitas en la presion, es
posible calcular todas las propiedades extensivas con respecto al volumen y a

temperatura constante, para de esta manera tenerlas expresadas en funcion de la presion.

Asi se tienen las siguientes expresiones':

ol _r aF »
gV_ TN ) aT V.N— (1)
98| (22
aV TN - aT ¥ N (2)
aH dP oP
H,.N § T(a—rlw ! V(a—vl.,,, ®
G Jp
(_—V—)T.N - V[W]IN (4)
dA
(—Vl.N - )
di, | _ [P
5 -,
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(alnﬁ.J _
av |
TN

I(QPJ
RT\ON, ),y

Se puede demostrar que las ecuaciones (1) y (2) para un gas ideal son:

(aU ] o
I

st
v ),

NR

Vv

(7)

(8

®)

Al efectuar las restas de las derivadas para un gas real menos las del gas ideal, se tiene:

[au-u‘]
a V TN

dp
y il [l
(aT)V,N

(8S—S*)
a V TN

1

3_PJ _
aT v.B

NR

14

(10)

(11)

Si estas ecuaciones se integran desde el volumen del gas real hasta un volumen infinito

en donde sus propiedades se aproximan a las del gas ideal, se tienen las siguientes

expresiones:

y a partir de la definicion H=U + pV

(12)

(13)
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(H-H7) = T{—T[Qﬁ] +p}dV + pV — NRT (14)

Las fugacidades pueden calcularse con la expresion:

Ing —] R dV-nz (15)
ThvTRrloN, |

Observamos que para calcular la entropia, la entalpia y la fugacidad en las ecuaciones
anteriores, es necesario evaluar las derivadas de la presion con respecto a la temperatura

y a las moles a partir de la ecuacioén clbica de estado que se utilice:

s Y ESYE (16)

Las ecuaciones de estado cibicas pueden ser representadas en forma semigeneral por la

expresion'’:

_RT @ (T) a7
Vo y+BV+y) VI +BHV+7y)

O bien por la expresion'®:

P RT a a 18
v—>b v +ubv+wh? (18)

donde a v 4 son funcién de la composicién y ademas a es funcion de la temperatura.
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Las propiedades extensivas como el volumen, entalpia, entropia, etc. pueden ser
convertidas a variables intensivas si son divididas por la masa o por las moles.

Para denominar estas propiedades se utilizardn letras mintsculas.

Una vez calculadas las derivadas de la expresion (16) y realizada la integracién en las

ecuaciones (13), (14) y (15) se obtienen las siguientes expresiones™:

InG =—In(Z - B Rz 1 41 8 13
ng, =—1In(Z - }FB( - }+§fb~f§ (19)
A -4
hzh*+RT{Z -1 +( }9} (20)
B
A!
s=s*+R[h(Z——B)+ 5 3} (1)

Estas ecuaciones estan definidas en funcidén de los siguientes términos adimensionales;

abP
A= 22
5P
P= a1 @3)
1 27 + B(u + A)
"2 274 Blu- &) 9
en que:
A=%ut - 4w (25)
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Con el fin de poder introducir diferentes formas para las reglas de mezclado y la
dependencia del parametro a con la temperatura, la derivada de a con respecto a la
temperatura y la derivada de las constantes ¢ y & con respecto a la composicion, se han

dejado implicitas con la siguiente notacién:

A = (Tg%) (26)
— 1 dAN?

A= NN @7
. 9BN

B =S (28)

Los parametros A y B en una mezcla corresponden a la contribucion de todos los
componentes. Para tal efecto es necesario evaluar las contribuciones que tiene cada

componente sobre los pardmetros.

La contribucion individual se calcula con las siguientes expresiones:

4, = Q“[}P—}[%) o, (29)
T
[

Donde o, contiene la dependencta de a respecto a la temperatura.

La comparacion de sus diversas propuestas es precisamente el objetivo de esta
investigacion.
En la ecuacién (26) observamos que para cada propuesta de alfa es necesario calcular su

derivada con respecto a la temperatura por el producto de T/« o bien:

I&a

a’ﬁ 3
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3.2 Los modelos recientes

Aunque la ecuacion de van der Waals™ tiene mucho valor histérico, no es muy precisa
cuantitativamente hablando.

Es por ello que se han desarrollado numerosas ecuaciones cubicas que buscan describir
de manera més precisa el comportamiento de las sustancias.

En 1949 Redlich y Kwong? introdujeron en el término atractivo una dependencia de la
temperatura y una dependencia ligeramente diferente en el volumen:

RT al/T®
P= _s
v—>b  v(v+b)

Con esta ecuacidn se calculan valores mas apropiados para la compresibilidad critica y
los coeficientes del segundo virial, pero sus predicciones de presidn de vapor y densidad

del liquido son poco precisas.

Wilson® propuso en 1964 una ecuacién en la que modificaba la dependencia de la

temperatura del término atractivo:

con:

1
=711+ (1.57+1.62w) —T—-l

r

y a partir de alli surgieron numerosas propuestas.

Como la prediccion de propiedades termodindmicas ha atraido la atencién de numerosos
cientificos e investigadores en los afios recientes, una parte de las innovaciones en este
campo se basan en la propuesta de nuevas reglas de mezclado que plantean como deben
mezclarse las propiedades individuales, de tal forma que los pardmetros obtenidos para
la mezcla sean capaces de proporcionar a la ecuacién de estado la capacidad de predecir

el comportamiento real del sistema.
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Otro nicho de investigacidén es aquel que busca desarrollar nuevas propuestas para

modificar la dependencia de la ecuacidn de estado respecto de la temperatura y asi

mejorar su capacidad para predecir propiedades termodinamicas de sustancias puras.

A continuacion se presentan los desarrolios mas recientes en este campo.

3.2.1 La contribucién de Soave’

En este trabajo se propone modificar la ecuacion de Redlich-Kwong' para obtener una

expresion de la siguiente manera:

_RT  a
v-b v(v+b)
Rearreglando:

RT
V=z—

p

ap
=R
p=tr

RT

La ecuacion (1) puede escribirse como:

Z -2+ Z{A-B-B*)- 4B =0

Q)

(2)

3)

(4)

(%)

A continuacién se determinan las expresiones para los pardmetros de la ecuacion de

estado en el punto critico aplicando las condiciones de van der Waals. Se tiene entonces:

RT?.
P

a,(T,)=a, = 042747

RT,
b, = 0.08664
pC.'

(6)

(7
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A temperaturas diferentes a la critica se tiene:

a{Ty=a, o) (8)

donde o (T) es un factor adimensional que adopta un valor unitario cuando T =T,

Al aplicar las ecuaciones (6)-(8) a las ecuaciones (3)-(4) para sustancias puras se

obtiene:
plp
A=04274Ta (T ——
N )(]’"/Tm)2 (9)
B = 008664 2L Pu (10)
TIT,

El coeficiente de fugacidad de un componente puro se calcula de la siguiente manera:

Z+ B
VA

S g i imizep - A
Ini=Z-1-in(Z-5) 5 In( ) (11)

El factor de compresibilidad Z que se usa en la ecuacién (11) se obtiene al resolver la
ecuacion (5). De esta ultima se obtienen una o tres raices reales: la que adopta el valor
numeérico menor es la que se asocia a la fase liquida y la del valor mayor se asocia a la
fase vapor.

Para una sustancia pura, a una temperatura dada, se tiene un sélo valor de a(T) y solo se
tiene un valor de P que satisface la igualdad de fugacidades de las fases liquido y vapor

en equilibrio.

El autor obtuvo valores de alfa para cada sustancia utilizando datos de presion de vapor

obtenidos a partir de expresiones de la ecuacién de Antoine reportadas en el Proyecto
API 44>,

El autor indica que al trazar una grafica de los valores de alfa contra la temperatura

reducida se obtiene una familia de curvas de trazo similar.
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Si se construye una representacion grafica de la ralz de alfa contra la raiz de la
temperatura reducida se obtienen lineas casi rectas que pasan por el mismo punto
T =o=1, por lo que se puede expresar la siguiente funcion para alfa:

a® =1+m(1-T"%) (12)

La pendiente de mj; puede relacionarse con los factores acéntricos de los compuestos

correspondientes.

Partiendo de la ecuacién de Pitzer para w, se tiene que para cada valor del factor
acéntrico define un valor de la presion reducida a una temperatura reducida de 0.7 de la

siguiente manera:

prfsal(]: — 07): 1 O—l—w, (13)

De la pareja T, = 0.7 y p, = 10" se puede obtener un valor de «,(0.7) que depende sélo

de la w asumida,

Si se restringe que todas las lineas rectas definidas por la ecuacién (12) pasen a través de

los puntos T, = 0.7 y o = a(0.7) se obtiene:

a,”*(0.7)~1
m, = 0s
1-(0.7)

Los valores de m; obtenidos por sustitucién de los valores de «,(0.7) en la ecuacidn (14)

(14)

se correlacionaron en funcién de w; y de datos de presién de vapor para una serie de

hidrocarburos normales,

" La ecuacién original de Pitzer' es:  Inp, = ST +wfO(T,) donde

. 6.09648 6
@ =592714- - —-1.28862InT, +0.169347T,

15.6875 .
f0=152518= " 77 ~13472InT, + 0435777,

r

A temperatura reducida de 0.7 la ecuacion de Pitzer se reduce a: Popr = 107
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De lo anterior se obtiene:

m, =0.480+1.574w, —0.176w,’ (15)

El autor calcula con estas ecuaciones presiones de vapor para sustancias no polares y
para mezclas que contienen hidrogeno, e indica que hay desviaciones a temperaturas
reducidas menores a 0.4,

3.2.2 La contribucién de Dingrani y Thodos'®

Los autores proponen utilizar la ecuacién de van der Waals® de la forma:

v

[P+12) (v—b)= RT (1)

y proponen correlacionar el parametro a de esta ecuacién con la densidad y la

temperatura de la fase gaseosa y de la fase liquida del metano.

Los autores se basan en el trabajo de Howard®, en donde se analiza el comportamiento
de la ecuacion para el argon. En dicho articulo se indica que el parametro a es funcidn de
la temperatura y de la densidad.

Sobre estas bases los autores definen una funcién alfa como:

)

en la que:

€)

Se analizaron datos experimentales de diez referencias diferentes, y se graficaron las
isotermas de alfa vs. temperatura reducida a densidad constante.

Para representar estas isotermas se propuso utilizar una ecuacion como la siguiente:

loo=0, -8 +A, +A, +4,] (4)
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Cada uno de los términos de la ecuacion anterior representa una region sucesiva de

densidad reducida.
u, corresponde al valor de alfa cuando la densidad reducida es igual a cero.

De aqui se obtienen las siguientes ecuaciones:

_9 821
— = 0.7441+ 04219InT, + 434e © (5)
1.815
A, = 0.0456p *e (6)
_ 6.661—-3.207T,
A, = 5353 (7)
e P,
Ay = Ae’” (8)
.5 3943
Yy = 731-01357, +—ﬂg (9)
el
2.652
A“ - es.osr,-‘ 10y

Para T,21.00 A,, A, vy A, =0 para densidades reducidas menores a 0.8. Para densidades
reducidas entre 0.8 y 2.0, A,y A, = 0; y para densidades reducidas mayores a 2.00, A, =
0. Para temperaturas reducidas menores a 1.00 el valor de A, estd dado por la ecuacion

(10).

Los autores indican que sus resultados son aceptables para sustancias con factores de

compresibilidad similares a los del metano (Z, = 0.289).

28



3.2.3 La contribucién de Redlich'

El autor indica que la relacién P-V-T para la mayor parte de las sustancias con moléculas
pequefias no polares puede representarse por medio de ecuaciones de estado de dos
parametros, como la propuesta por Redlich-Kwong® (1949); pero para sustancias polares,

es necesario utilizar un modelo de tres pardmetros.

Sc indica que la parte més dificil de representar para una ecuacién de estado es la region
critica, por lo que propone que la ecuacidn de estado esté construida sobre tres
parametros: el factor de compresibilidad critica, las presiones reducidas y las

temperaturas reducidas.

El andlisis inicia con una ecuacién del tipo van der Waals expresada en cantidades

reducidas:

T Q0

P*7 = -
VB V4+F*V4+G

(D

donde QQ es funcion de la temperdtura, B, F y G son constantes, T, P y V son las
temperaturas, presiones y volimenes reducidos y Z. es el factor de compresibilidad

critico.

La funcién QQ se representa como:

TS
00=0W-z.(1-B)J - 2

¢

en la que:

OW =1-026TD+1.60TD* — AU *TD(13.7+1.6TD*)+16.04AT * AU *TD?| (3)

@

TS — T—0.5 (5)
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AU =0291-Z, (6)

y siguiendo las siguientes restricciones:

AT =1 si T<1
AT =0 si T21
y la relacidn:
1
F= -3+B (N
¢

Al introducir las ecuaciones (2) y (7) en la ecuacion (1) se obtiene una ecuacion de
estado reducida en funcidon de la temperatura y presién criticas y el factor de
compresibilidad critico.

El autor indica que las desviaciones obtenidas para trece sustancias estudiadas es
razonablemente aceptable y semejante a las obtenidas por Pitzer* y Lu®.

3.2.4 La contribucién de Peng y Robinson"

Los autores proponen una ecuacion de estado de la forma:

RT a

P= v—b v(v+b)+b(v-b) M

Esta ecuacion puede ser escrita como:

Z’—(-B)Z*+(A-3B*-2B)Z-(AB-B*-B’)=0 (2)
donde:
aP
AR ®
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bP

T @
Py

7z =
R T (5)

La ecuacion (2) puede tener una o tres raices reales dependiendo del nimero de fases
presentes en el sistema.

En la region de dos fases, la raiz mds grande corresponde al factor de compresibilidad de
fa fase vapor y la raiz m4s pequefia positiva a la del estado liquido.

Si aplicamos la ecuacidn (2) en el punto critico se tiene:

R2TLZ

a(T,) = 045724

¢

B(T) = 0.07780%5

4

Z, =0.307

Para temperaturas diferentes a la critica, el autor propone calcular el pardmetro alfa, de
manera que:

a(l) = a(T )T, w) (6)

Para determinar la forma de la funcion alfa, propone aplicar la siguiente relacion en la
ecuacién (1)

(7
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Asi se obtiene la relacién para determinar la fugacidad de un componente puro, que se

muestra a continuacién:

Z+24148

In —j;= Z-1-In(Z-B)-
P

In
228 |\ Z—-0414B

(8)

y con las ecuaciones (2) y (8) se ajustan los datos experimentales de presion de vapor

hasta cumplir la condicién de equilibrio de fugacidades:

=g

con un criterio de convergencia de:

[fF = f*]<107" kPa

Para todas las sustancias evaluadas, la relacién entre alfa y T, se puede expresar en

forma de una relacidn lineal como:

a;xz =1+ k(l—Tr”z)

donde k es una constante caracteristica de cada sustancia.

A su vez, estas constantes se correlacionan con los factores acéntricos:

(k= 0.37464 +1.54226w— 0.26992w?|

)

(10)

El autor indica que su propuesta de alfz es semejante a la de Soave’ (1972), pero que la

que se incluye en ¢l trabajo mencionado es de mayor generalidad ya que se calcula con

valores de presion de vapor desde el punto normal de ebullicién hasta el punto critico,

mientras que Soave utilizd sélo el valor del punto critico y la presion de vapor calculada

a T,= 0.7 basada en el valor del factor acéntrico.
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3.2.5 La contribucién de Fuller"

El autor propone una modificacién a la ecuacion de Redlich-Kwong-Soave para
reproducir volumenes de liquidos saturados y volimenes de liquidos comprimidos de

sustancias puras.

En esta ecuacién se introducen dos modificaciones importantes: un factor de
compresibilidad critico variable y una funcién de temperatura que incluye a los

parametros a y b.

La ecuacion predice presiones de vapor de moléculas polares y no polares con precision

razonable y con sélo el volumen critico y el parachor como informacién adicional.
El parachor es una medida de la acentricidad de la molécula y puede ser calculado por
métodos de contribuciones de grupo, como el de Quayle® (1953) que s6lo requiere

conocer la formula estructural del compuesto.

El autor propone utilizar una ecuacion de la forma:

P RT a |
v—>b viv+ch) (1)

Asi el método tiene una incdgnita vinica llamada beta, y se definen los pardmetros «, b y

¢ en funcién de B, como sigue:

o= - ©
c(ﬁ)=%( %—%%} 3)
b=, RPT 4
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RZ
) - QI LaD
(+cB Yo B)
Q =
B = Y 2+ eB)

y la funcidn alfa propuesta por Soave se modifica en los siguientes términos:

o (Ty=1+¢B)1-T")

donde deben utilizarse las siguientes definiciones:

q(ﬁ)=(£—6)§!4m

[m = 0.480+1.5740w - 0.176w’]

(6)

O

(8)

&)

(10)

para que la modificacién propuesta en el presente articulo concuerde con la modificacion

propuesta por Soave.

Para determinar la dependencia de befa respecto de la temperatura se utilizaron datos

experimentales de 27 sustancias, igualando las fugacidades de liquido y del vapor
basandose en datos de volumen de liquido saturado a diferentes temperaturas reducidas

desde 0.5 hasta el punto critico.

Se correlaciono el cociente /B, contra la temperatura critica y se obtuvo la siguiente

funcion;

2

p = ﬂ‘*(ﬁo‘ﬁﬂ(m—

|

(11)

El valor de &, puede determinarse a partir del factor de compresibilidad critico y para

determinar B, y ¢ se proponen algunos métodos generalizados.
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Con el siguiente polinomio se correlacionan By y Z,:

g" = 7.7880-36.8316Z, +50.7061Z," (12)

¢

Por otro lado, se establece la dependencia de feta en funcién del parachor obteniéndose

la siguiente funcion:

9 =10.9356 +0.0285P (13)

3.2.6 La contribucion de Hamam, Chung, Elshayal y Lu™

En este trabajo se propone utilizar una ecuacién de la forma:

P RT a I
Vb TUV(+b) )

en la que:
Rzi’: 25
a=£, 7 2)
RT,
b=Q, 5 3

El procedimiento para obtener estos parametros utiliza datos experimentales de presion

de vapor y volumenes de liquidos saturados.
Se utiliza el mismo procedimiento paraT < T, y T =T,

En el punto critico los valores experimentales de P, y V, se manejan como datos de

presion de vapor y volumen de liquido saturado.

En otras palabras, los valores de @, y Q, obtenidos en el punto critico varian para cada

sustancia.
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Se indica que en esta investigacién los valores de 0, y Q, se evaluaron para 13
componentes puros en la region donde la temperatura asegura que las propiedades sean

las de la saturacion.

Los valores de los parametros obtenidos se correlacionan en funcion de T, en dos
intervalos de temperatura:

085 <T, €10 y Teums T, £ 0385

El indicativo min representa la temperatura mas baja que se utilizé en la investigacion

experimental.

Para el intervalo de temperaturas de T, de 0.85 a 1.0 se obtienen las siguientes

correlaciones:

Q

o

ay + a,(1-T) + a,(1-T)" + a,(1-T)*"° @

Q,=c¢c, +c(l-T)+ e, (1-TH)" + 03(1—]‘1)2’3 (5)

Para el intervalo de temperaturas de Ty, < T, < 0.85 los pardmetros se ajustan con

las siguientes ecuaciones:

2

Q, =Yo7/ (6)
1=0

Q,=YdT )
1=0

Los coeficientes a, b, ¢, y d; se determinan utilizando el método de minimos cuadrados y
se incluyen en una tabla para las 13 sustancias utilizadas.

Posteriormente, se generalizan en funcién del factor acéntrico:

2

a, =y a,w G =01273) (8)
i=0

b= 3 bW (i = 0,12) ©
;=0
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2
c, = Y, W G = 0,1,2,3) (10)
4=0
2
d = Y.d,w (=012 (11)
=0

Se indica que esta representacion es buena hasta valores de T, < 0.97

3.2.7 La contribucién de Graboskiy Daubert®

Los autores proponen utilizar la modificacién de Soave’ (1972) a la ecuacion de Redlich-

Kwong' de la forma:

RT
P= 22 0
v—>b viv+b)
en la cual:
22
a = 042747 1, 2)
PL
b= 007664 R, (3)

v alfa es una ecuacidn empirica desarrollada a partir de datos experimentales de presion

de vapor de hidrocarburos.

Se indica que el desarrollo original de Soave se basé en una correlacién de presiones de
vapor de hidrocarburos en términos de la temperatura reducida, la presién reducida y el
factor acéntrico. Soave utilizd €l punto critico y la presién de vapor a la temperatura
reducida de 0.7 para determinar la funcién requerida para correlacionar las presiones de

vapor.

Los autores indican que Soave utilizé datos experimentales que no son totalmente
consistentes con los recomendados por la American Petroleum Institute Data Book®
(1977).
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Asimismo. se indica que en esta propuesta sc calcula la funcién alfa utilizando los datos

experimentales compilados por el equipo del APL.

Los autores indican que Soave propone utilizar la siguiente ecuacion:

5

a={1+5(1-T.)) )

en la que:

[S=a+bwtew (5)

La ecuacion de Soave correlaciona bien los datos experimentales, por lo que el autor

conserva esta ecuacion, pero propone una nueva ecuacion para la cantidad S, esto es:

S =0.48508+1.55171w—0.15613w’ (6)

Los autores indican que la ecuacion de Soave predice las presiones de vapor con un error
promedio del 2.87% y 0.91 psi.

Los errores son menores para parafinas y mayores para olefinas, naftenos y aromaticos.

Las mejores estimaciones se dan a temperaturas reducidas de 0.50 y mayores. Los

errores son grandes a presiones reducidas menores a 0.45.

3.2.8 La contribucién de Harmens y Knapp®

Los autores proponen una ecuacion cibica de la forma:

D= RT B a :
v=b v:+veh - (c—1)b? )
donde:
R*T?
a=c (T;_ )Qa £ (2)
RT
b=, —* (3)
P,
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c=1+ llggg
¥ a st vez:
Q, =1-3C+30°+BC(3-6C+BL)

=
I

, = B¢

B = 010770 + 0.76405( — 124282(° + 0.96210¢°

¢ = 03211 — 0.080w + 0.0384w’

4

(5)

(6)

(7)

(8)

Se calcularon los valores de alfa para 20 sustancias desde el argén hasta el n-decano (en

su mayoria hidrocarburos). Su utilizé informacidn experimental de presiones de vapor en

el intervalo de temperaturas reducidas desde 0.3 hasta 1.

Los valores de alfa para T, < 1 se calculan con la ecuacidn (1) y con la siguiente

ecuacion:

2
o(T) = {1 + A1~ T, ) - B(I—}LH

r

9)

LLos autores observan que al correlacionar o' contra T,'? se obtiene una recta, pero que a

temperaturas bajas no presentan un comportamiento lineal.

El autor propone utilizar los parametros 4 y B, en funcién del factor acéntrico w.

Para w > 0.2 la correlacién es lineal, y a valores menores se requieren funciones

parabolicas.

De esta manera:

Para w<(.2:
A = 0.50 + 0.27767w + 2.17225w°
B = -0.022 + 0.338w - 0.845w*
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Para w>0.2:
A= 041311 + 1.14657w
B = 0.0118

Para vapor sobrecalentado se calcularon valores de volimenes para las mismas 20
sustancias siguiendo el procedimiento de Lee-Kesler” (1975).

Sc utilizaron 24 valores de volimenes entre T,= 1.02 y T, = 2.6.

El autor indica que no vale la pena seguir mas alld de este punto debido a que el término

atractivo es muy pequefio comparado con el término de repulsion.

De la correlacién de alfz contra T, se observa que para 7, >1.03 el valor de alfa es

menor al obtenido con la extrapolacion de la ecuacion (9).

Las curvas de alfa contra temperatura reducida presentan una forma parabélica, que se

correlacionan con la siguiente ecuacién para T, > 1.0:

(T ) =1.0—(0.6258+1.5227w) InT, + (0.1533+ 0.41w)(In7,)? (10)

Dado que la funcién alfu estd definida en dos partes, la funcion presenta una

discontinuidad cuando la temperatura reducida es igual a la unidad.

Finalmente los autores proponen interpolar entre las dos ecuaciones para estimar el valor
al punto critico.

3.2.9 La contribucién de Soave™

En este trabajo se propone utilizar la ecuacién de Redlich-Kwong® modificada de la

forma:
P RT  a
v—b v(v+bh)
en la que:
a=a.0
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T 2
a, = 042748025 -RPTR

°

T Te
o = 1+(1—~T—C)(m+n?) (1)

Los pardmetros m y n se determinan a partir de los valores de presién de vapor

experimentales.
Se encuentran aquellos valores para m y » que minimizan la desviacién estandar de las

presiones de vapor calculadas utilizando Ia siguiente funcion de error:

P”Luh_.k - P”exp‘k 2
£ = 2
;( Pnexp,k ) ( )
o también con:
P”cﬂ.’ck
£ = ln _ 2 3
2 (I ) 3)

El autor propone tres procedimientos para calcular m y #:

Procedimiento riguroso.

Es un proceso iterativo con la siguiente secuencia:

* Supone un par de valores param y n

» Calcula una P° . utilizando un proceso iterativo (apéndice D)

» (alcuia el error utilizando la funcion de error

* Modifica los valores de m y # hasta encontrar la minima funcién de error

Este método requiere muchos cédlculos para obtener los valores de m y n.

Procedimiento simplificado

Si se asume que en los alrededores de cada punto experimental el logaritmo de la
presion de vapor calculada varia linealmente con la o calculada de acuerdo a la ecuacién
(1), es posible simplificar el procedimiento de estimacién.

Si ook s €l valor de alfa que corresponde a un P°,, para cada punto calculada de
acuerdo al procedimiento del apéndice B, un pequefio cambio &P en la P°,, darfa un
nuevo valor de o, cuya derivada (3InP%/&), puede evaluarse numéricamente segiin:
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S o, - *)

11'1 Poc.\p,k +3 Pok
( SInpP° ] ~ Ponk
4

expk

Se supone que cada derivada es constante y sélo debe calcularse una vez para cada

punto.

La ecuacion (1) es ahora:

T, T
o =1+{1-2)(m+n==>
( TL)(m f?Tk)

&)

El error en la presién de vapor es entonces:

X , én P’
In P e b In P expk = [ 6 (Olwk_k — aexp‘k)
o k

(8P T, 7).
1 G 7 G

A partir de la ecuacion (3) la funcion error que se debe minimizar es;

(8P T, T 2
0w | s e v | IO

Diferenciando la ecuacion (7) con respecto a m y n e igualando esas derivadas a cero se

obtiene el siguiente par de ecuaciones lineales:

2 2 (1= Tr :
”725 v (I=T.) +”25 A—(_],TJF)_ :25 kz (1T N s — 1) (8)
k A ok k
1-7,) 1-7 1-7
k T;"k k Tr,k k Tr.k
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donde:

5k={61n P”J 10)

T,
Ta=T (11)

Las ecuaciones (8) y (9) se resuelven param y n.
El procedimiento completo es entonces:

¢ Calcular el valor de o, para cada punto segun el apéndice E

s Para cada punto incrementar (o disminuir) ligeramente el valor de la presion de vapor
experimental en un valor de 5P°, y calcular el valor de o'y segiin dicho apéndice E.

« Para cada punto calcular la derivada &, segun las ecuaciones (4) y (10)

¢ Calcular las sumas en las ecuaciones (8) y (9)

» Resolver las ecuaciones (8) y (9) conrespectoam y n

El autor propone un procedimiento adicional, denominado procedimiento directo, en el
que los valores de m y n se obtienen directamente a partir de dos valores experimentales

de la presidn de vapor.

Esta investigacion es complementada por otro trabajo sobre el mismo tema desarrollado

por los autores Sandarusi, Kidnay y Yesavage®'.

En este articulo se calculan los parametros m y » para 286 sustancias, utilizando el
método simplificado propuesto por Soave™ (1980). Se concluye que la correlacion es
buena para equilibrio liquido-vapor y que su extrapolacion a altas temperaturas
probablemente sea buena debido a que la ecuacion debe ajustar en el punto critico, pero

se indica que su extrapolacién a temperaturas bajas posiblemente no arroje resultados

apropiados.
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3.2.10 La contribucién de Chang, Rousseau y Ferrell™

Los autores retoman el trabajo de Soave’ (1972) v el de Graboski y Daubert™ donde se

definen las siguientes funciones:

a=(1+S(I—‘ﬁ"r_))2 (1)

en la que:

S = 0.48508 +1.55171w—0.15613w’ )

Los autores indican que la ecuacién (1) fue sustituida por una ecuacién de dos
pardmetros por Soave™ (1980) para describir sustancias polares, y que estos parametros
deben ser evaluados con informacién de presiones de vapor individuales, por lo que la

generalizacién (2) no tiene sustento.

Los autores indican que Evelin y Moore™ (1976) propusieron agregar un factor de
correccion al pardmetro alfa de Soave para mejorar la prediccién de propiedades para

sustancias polares.

El resto del articulo trata acerca de como calcular los factores de interaccién binaria para

mezclas que contienen metanol, segin la modificacién propuesta por Soave.

3.2.11 La contribucién de Mathias™

El autor utiliza la ecuacién de Soave-Redlich-Kwong®:

p = RT 3 a 1
v—b v(v+bh) )
donde:
a=a, @
2 2
a, =0.42748025 RPT‘ (3)
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Alfa es un factor adimensional que toma el valor de la unidad cuando T = T,.

El autor propone la siguiente ecuacion para alfa:

o =1+ m(1-T,"") = p(1-T)(0.7~T,) 4)

en la que: T, = T/T,

El segundo término en el lado derecho de la ecuacién (4) fue introducido por Soave para
reproducir las presiones de vapor de sustancias no polares.

Soave correlaciona la constante m en funcion del factor acéntrico.

Graboski y Daubert?® (1978) calcularon esta correlacion utilizando mas puntos
experimentales.

Esta correlacion es:

m = 0.48508+1.551911w—0.15613w” (5)

La ecuacion de Soave (la ecuacion 5 vy la ecuacion 4 con sélo los dos primeros términos
de la derecha) correlaciona adecuadamente la presion de vapor de sustancias no polares.
La ecuacion de Soave sobrestima la presion de vapor a temperaturas reducidas entre 0.7
y 1.0 y subestima a temperaturas reducidas menores de 0.7 o viceversa.

El tercer término a la derecha en la ecuacidn (4) corrige esta deficiencia.

El parametro p en la ecuacion (4) es empirico.

La expresion alfa se obtiene con datos experimentales de sustancias puras. El usar la
expresion a temperaturas supercriticas es una extrapolacion a una regién no conocida.
Por ello, Boston y Mathias® (1980) proponen una extrapolacién para temperaturas

supercriticas:

o’ = exp[c(l—Trd )] (6)

en la cual:

=12 +03p %
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(8)

Las ecuaciones (6), (7) y (8) se obtienen igualando la primera derivada de las ecuaciones
(4)y (6)conT, = L.

3.2.12 La contribucién de Mathias y Copeman®®

Los autores proponen el uso de la ecuacién de Peng Robinson™ (1976) de la forma:

RT a
F= v=>b w(v+b)+b(v=0) M

donde:
b =0.07780 R}- (2)
a=a 3)
ZT 2
a, =0.45724 R P,,n,, 4

y proponen una representacion de alfa de la forma:

o= (¢, (1=[T )+ 6, (1= [T Ve, (1= T, )’ (5)

Los autores indican que los parametros ¢ y c3 son necesarios para correlacionar la

presién de vapor de sustancias altamente polares como el agua y el metanol.
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En un articulo reciente de Dahl y Michelsen” (1990) se incluye una adaptacion de la
expresién de Mathias y Copeman para temperaturas superiores a la critica, en donde

simplifican la expresién original considerando que los coeficientes ¢, y ¢; son nulos:

o' P=l+c,(1-. Ty)

(6)

Dahl y Michelsen citan esta expresién como si estuviese incluida en el articulo original

de Mathias y Copeman; sin embargo en dicho articulo no se propone ninguna forma:

especial para este intervalo de temperaturas.

3.2.13 La contribucién de Soave”’

El autor propone utilizar la ecuacion de van der Waals como base:

RT B a(l)
v=h

1)2

(1)

Suponiendo que la primera y segunda derivada de la presién con respecto al volumen

son iguales a cero en el punto critico se tiene:

22
0, = a(T) = 2 RTY, = L2
8 64 P
b=—K=l££
3 8 P
entonces:
7 - Bv 3
RT 8

2)

€)

(4)

Los valores de a(T) a otras temperaturas pueden derivarse de valores de presion de vapor

experimentales, imponiendo la condicion de igualdad de fugacidades calculadas para las

fases liquido y vapor.
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El coeficiente a(T) se corrige de la siguiente forma:

a(T) = a(T)a(T,) (5)

Para compuestos no polares:

a(Ty = (1+m(1 - JT)) ©®

donde m depende del compuesto y puede ser expresada por:

[ = 0.4998 +1.5928w— 0.19563w’ + 0.025w’] (7)

para 0< w s 1.
Para compuestos polares la tendencia de a(T,) se desviade lade la ecuacion (6).

Se propone entonces la ecuacion siguiente:

a(T)=1+m(l - Tr)+n[%—1] 0)

r

donde m y »n son constantes empiricas que se determinan a partir de la correlacion de
presiones de vapor experimentales.
La ecuacién (8) arroja una buena correlacion para la mayor parte de los compuestos,

polares y no polares.

Si ademas de las constantes criticas T, y P, se conocen las temperaturas de ebullicion a

10 y 760 mmHg, es posible calcular los valores de m y n directamente.

Los autores proponen el siguiente método para calcular m y n a partir de las temperaturas
de ebullicién:
Los valores de alfa a 10 y 760 mmHg se calculan con las siguientes ecuaciones:

2 32
0 = 2 EA”T'N.IOW’W +1 (9)

1=01=0
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2 2

Oae0 = — B,,T'n.mW’moH (10)

en las que:

W, = ~log an
- ! -1
Tr.ID
(760 mmHgJ
P
- - (12)

W. .. =—lo
w0 = 24 |
1 - -1
Tr.?GO

Los valores de W son muy cercanos a los valores del factor acéntrico y los valores de A;

y B, se reportan en una tabla incluida en el trabajo.

Las ecuaciones anteriores son validas para el intervalo de:
0>W=>1 y 100>P, 600 psia

Una vez obtenidos los valores de o, ¥ty 1as constantes m y n se calculan resolviendo

el siguiente sistema:

w%nm+m%un=mr1 (13)

r.10

1

m(l =T, 46 ) + 1 =1) = o, —1 (14)

r. 760

3.2.14 La contribucién de Adachiy Lu®

Los autores analizan tres tipos de funciones de alfa, manteniendo constantes todos los

demas parametros en sus valores criticos.

Los autores identifican las siguientes funciones:
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De la forma de Soave (S):

2
o, = o, [l+m1-7"")] 1)
De forma logaritmica (L):
a(l’ = a(-‘n’i 10.'”(]_?;) (2)
De forma de polinomio (P):
A A, A

El valor o, representa el valor de o, en el punto critico.

Los autores comparan los valores de presion de vapor para diez alcanos normales, del
metano al decano, generados por la correlacién de Gomez-Nieto y Thodos™ (1978) en el

intervalo de temperaturas reducidas de 0.5 a 0.98, con intervalos de 0.02.

Asimismo se comparan los resultados obtenidos con las ecuaciones de VDW, Clausius’

s Martin® v las desviaciones resultan ser idénticas para las tres ecuaciones propucstas.
¥ p

La forma L resulta aceptable sélo para la ecuacion VDW.

La forma S no es aceptable para la ecuacion VDW pero es aceptable para las demds.
Para la ecuacién VDW las desviaciones obtenidas con la forma L. son mucho menores
que las obtenidas con la forma S, pero ligeramente mayores que las obtenidas con la

forma P.

Para las ecuaciones de Clausius' y Martin’ las diferencias entre las ecuaciones S y P no
son significativas. La desviacién general promedio absoluta obtenida por la ecuacion de
tipo L en la ecuacion VDW es ligeramente menor que las obtenidas por la ecuacién S en

las demas ecuaciones.
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Los autores analizan 27 sistemas binarios a 80 condiciones isotérmicas y comparan 844

puntos experimentales.

Las menores desviaciones en el calculo de VLE las obtienen utilizando la ecuacion de

van der Waals de la forma:

_ RT  a(T) 4
V _ b VZ ( )
Con una funcién alfa generalizada de la forma logaritmica:
27 :
o= _lom(l-fr)
64 )
y con:
m = 0228165 +0.79198 1w~ 0.648552w° +0.654505w’| (6)

40,41

3.2.15 La contribucién de Stryjek y Vera

Los autores proponen utilizar la ecuacion de Peng-Robinson" (1976):

RT a

P = -
v—b vI+2bv-b?

en la que:

a=auo
.= 0477235 R’T2 /P,
b =0.077796 R T,/ P,

a

y aceptan la forma de alfa propuesta por Soave’ (1972):

a=(+k-7)

T=T/T,

donde se considera que & es funcién sélo del factor acéntrico w.
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L.os autores observan que la desviacién porcentual entre las presiones de vapor
calculadas v las experimentales en funcién de la temperatura reducida son elevadas para
compuestos con factores acéntricos grandes, y que el error se incrementa rapido a

temperaturas reducidas bajas.

Es asi como proponen la siguiente ecuacion:

k =ky+k(1+T.°")0.7-T,) (1)

con:

k, = 0.378893+1.4897153w~0.17131848w? +0.0196554w’ 2)

donde k; es un parametro ajustable caracteristico de cada compuesto puro.

El articulo incluye una lista de valores de T, P,, w y k; para noventa compuestos de

interés industrial.

Se aclara que el valor de %; indicado en la tabla es aplicable para agua y alcoholes en
todo el intervalo de temperaturas reducidas hasta el punto critico.
Para todos los demés compuestos, aclaran que se obtienen resultados ligeramente

mejores si se utiliza ky = 0 para temperaturas reducidas mayores a 0.7
Los autores indican que sus resultados son mejores a los obtenidos con la ecuacion
PRSV por Mathias™ (1983), Soave” (1984) y Gibbons y Laughton® (1984) para los

compuestos incluidos en sus estudios.

También se aclara que no es recomendable utilizar la ecuacidn a temperaturas por debajo

de la temperatura minima indicada en la tabla que incluyen.

Los valores de k7 se determinan usando las ecuaciones (1) y (2) para k en la correlacion

de presiones de vapor a temperaturas reducidas bajas.
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Los autores indican que propiedades como la presidn critica y la temperatura critica
deben ser estimadas por métodos de contribucién de grupos, siendo sélo valores

aproximados los que se utilizan para determinar 4.

Para obtener los valores de k, y k; a temperaturas subcriticas se utiliza el método de
obtener igualdad de fugacidades de las fases saturadas a una temperatura dada.
Para la region supercritica, los valores de los pardmetros, o su dependencia con la

temperatura se pueden obtener ajustando datos volumétricos.

En la regién supercritica la dependencia de k respecto de la temperatura no parece ser
importante. Estudios preliminares indican que no hay ninguna ventaja en usar la
ecuacién PRSV con valores de kj diferentes de cero en esta regién. Asi, para la region

supercritica T, 21 el uso de & = k, es recomendado para todos los compuestos.

Finalmente, los autores hacen una propuesta para calcular los valores de ky y k7 de

compuestos cuya P, y T, son desconocidas.

Proponen utilizar la ecuacion de Edmister™ para calcular w:

i T
w=7(ﬂ —hTﬁ Jlog » P.(atm)—1.000

o sino, a partir de datos de presion de vapor a T, = 0.7 y calcular la P, y T, a partir del
método de Ambrose™ (1980).
3.2.16 La contribucion de Stryjek y Vera 2%

Los autores modifican su propuesta anterior y proponen una ecuacion de tres pardmetros

a partir de la ecuacién de Peng-Robinson':

P = RT B a 1
v—>b vi+2bv—p’ (1)
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donde:

a=ad
a = 0.477235 R*T2 /P,
b =0.077796 R T,/ P,

Los autores modifican la forma de alfa propuesta por Soave:

o=(+k(-1") @

y proponen la siguiente ecuacion:

k, = ko +{k +k, (b T )i - /T 14T, )07 -1,) ©)

k, =0.378893+1.48971 53w~0.1713848w* +0.0196554w’ (4)

en las que k7, k2 ¥ k3 son parametros ajustables caracteristicos de cada compuesto puro.

Los autores indican que su propuesta presenta desviaciones aiin menores que las
obtenidas con su modelo anterior.

3.2.17 La contribucién de Yuy Lu*

Los autores proponen una nueva ecuacién cibica de tres parametros tipo van der Waals,
generalizada en términos del factor acéntrico y la temperatura reducida, para la
representacion de volumenes de liquidos de mezclas asimétricas como las de CO,-Cyy y
C,-Cyo.

Los autores proponen una ecuacién de estado en donde sélo el parametro a sea
dependiente de la temperatura:

RT a

P= -
Vb V(V+c)+b(3V+c)

ey
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en la que:

con.

c=wh

ZTZ
a=u (T ,wl, =T, w2, (w) RPﬂ
RT
b=2Q,, (w) PL‘
RT
=Q c
s L w) P
Q , (w)y=wQ, (w)

2)

(3)

(4)

()

Las expresiones generalizadas en términos de T, y w se determinan utilizando las

propiedades de alcanos normales:

Q. (w) = 0468630 — 0.0378304 w + 0.00751969 w*

ac

Q,, (w) = 0.0892828 — 00340903 w — 0.00518289 w’

lw+ 3=u =1.70083 + 0.648463w + 0.895926 w*

y la funcidn para calcular alfa es la siguiente:

log,, & = M(w)(4y+ AT, + 4,T,))(1=T,)

(6)

9

(8)

©)

Para la aplicacién de la ecuacion (9) se utilizan dos correlaciones, dependiendo del factor

acéntrico:

Para w< 049

0.536843
= -0.39244
0.26507

g
o

M(w) = 0.406846 +1.87907w— 0.792636w* +0.737519w°

(10)
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vpara 049 < w < 10

M{w)=0.581981—0.171416w+1.84441w* —1,19047w’ (11)
A, = 0.79355
A, = -0.53409
A, = 0.37273

Los valores de alfa para los componentes puros a T, <=1 se determinan a partir de
presiones de vapor satisfaciendo la condicién de equilibrio de fugacidades.

Para T, > 1 se determinan de acuerdo con un procedimiento propuesto anteriormente por
el autor, utilizando valores de equilibrio vapor-liquido, minimizando las desviaciones en
la presién calculada en el punto de burbuja para mezclas donde el componente de interés
se encuentra en su estado supercritico. Para dicho célculo, el término (Ag+A, T+A,T.) de
la ecuacién (9) se reduce a (A;+A,+A,) cuando T, > 1.

Todos los valores de w fueron tomados de Reid® (1977).

Los autores indican que su propuesta presenta desviaciones aceptables con respecto a la
temperatura en el calculo de volumenes de liquidos. También indican que para algunas
mezelas asimétricas hay una gran ventaja comparativa con respecto a otras ecuaciones
ctibicas.

El porcentaje de desviacién absoluta en el calculo de presiones de vapor para 30 fluidos
puros es del 1.25, muy semejante a lo obtenido con oftras ecuaciones.

También resulta util para el calculo de volimenes de vapor saturado en mezclas, en que

la desviacion resultd del 2.5 poreiento.

3.2.18 La contribucién de Carrier, Rogalski y Péneloux”

Los autores indican que las predicciones de presiones de vapor realizadas con ecuaciones
de estado y expresiones para alfa como la de Soave’ (1972) son precisas para el intervalo
de altas presiones, sin embargo para presiones medias de 0.06 a 3 bar las predicciones no
son suficientemente buenas.

Los autores centran su trabajo en los hidrocarburos de las fracciones del petroleo y en

trabajos anteriores de Gibbons y Laughton® (1984).
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Se propone una ecuacion para determinar el parametro a de la ecuacion de estado como:

T T
a=a,| 1+ml 1— . —mz[l— J (D

El pardmetro ay, se determina igualando la ecuacién de estado con las condiciones de
equilibrio en el punto de ebullicién. Se requiere de un método iterativo para resolver la

ecuacion de estado. Se propone iniciar la convergencia con un valor de a,, igual a 6T,.
Resultados arrojados por el modelo para sistemas con hidrocarburos demuestran que los
parametros m] y m7 estan altamente correlacionados y que solo se requiere un parametro

para definirlos.

Es asi como los pardmetros m; y m se generalizan con las siguientes ecuaciones:

7.1562m - 1.9829 (2)
2.5780m - 0.9914 3)

1,

I,

Al ajustar los valores de presién de vapor con las ecuaciones (2) y (3) se obtiene una
lista de valores de m para diversos hidrocarburos.

Los autores indican que al trazar la grafica de m contra la masa molar se observa una
clara correlacion.

Es asi como se propone representar el parametro m en términos de un método de

contribucién de grupo.

Se propone una ecuacion de la forma:

m=0.22942+8 -0.21311S* (4)

con.

13
S =Y M,G,-0015G,,(05G, +0.75(G,, + G, =G, =) (5)

=1

donde S es una suma calculada para todos los grupos que forman un compuesto.
M, y G, son los parametros caracteristicos del grupo j y el mimero de grupos de este tipo

en la molécula respectivamente.

57



Los parametros de grupo se obticnen ajustando la ecuacion (1) con la m expresada en la

ecuacién (4) con los valores del parametro a calculado directamente con los datos

experimentales de presion de vapor.
Los parametros calculados para alcanos, ciclopentanos, ciclohexanos y aromaticos se

incluyen en una tabla.
3.2.19 La contribucién de Prousty Vera®

Los autores indican que siguiendo las propuestas de Stryjek y Vera™*"** (1986), sugieren
utilizar la ecuacién de Peng-Robinson" (1976):

P RT _ a !
v—>b vi42bv-b® O

donde:

a=a,q 2)

Corrigen el coeficiente indicado por Stryjek y Vera® (1986) en el término de a, como
0.477235:

R’T, "
a, =0.457235 p . 3)
RT,
b=0.077796 o 4)

Los autores aceptan la forma de alfa propuesta por Soave’ (1972):

o=t+k0-72)f )
T
T, = T 6)
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k =k, +k(0+T°)0.7-T,) (7)

con:

k, = 0.378893 +1.4897153w—0.17131848w’ +0.0196554w*|  (8)

donde &} es un parametro ajustable caracteristico de cada compuesto puro,

El articulo incluye una lista de valores de T, P,, w y k7 para sesenta y nueve compuestos

de interés industrial diferentes a los propuestos en los articulos anteriores.

Los autores indican que los valores de k; se determinaron minimizando el porcentaje de

desviacion absoluta promedio entre los valores experimentales y los calculados.

Finalmente, indican que las desviaciones obtenidas en la presién de vapor calculadas a

temperaturas reducidas menores a 0.7 son generalmente menores al 0.5 porciento.

A temperaturas reducidas por encima de 0.7 las desviaciones son del orden del uno

porciento.

3.2.20 La contribucién de Androulakis, Kalospiros y Tasios"

Los autores proponen una modificacion a la ecuacién de van der Waals:

P= RT 3 a !
(V+t=b) (V+1) @)
en la que:
a=a.o 2)
9 27 R°T?
= T = — RT = — £
a, = a(T,) s MV = (3)
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o= (1 + m(i—ﬁ))z

[ = 0.48553+1.62400w—0.21884w”

(BI-T.1

=ty +(t, —t,)exp

RT,

e

fy = }0.03479+ 0.09370w - 0.16606w” +0.12499w* )

(R,
< P{, 8

Z, =0.2890-0.0701w- 0.0207w’

B =-7.35356-24.5176w+9.19829w’

4)

(%)

(6)

N

(8)

®)

(10)

(11)

Para obtener la expresion de alfa se utiliza informacion de presiones de vapor desde el

punto triple hasta el critico, y datos de presion de 45 mmHg hasta el punto critico.

Los autores analizan numerosas expresiones de alfa y comparan el porciento de error

obtenido al utilizar cada una de ellas para compuestos polares y no polares.

Ias expresiones estudiadas son las siguientes:

1. Dos parametros

(Mathias y Copeman) A

o =[1+d1-T) + 4,0 -T)]
o=1+ d,(l—Tr)+d2(%~—-l) (Soave)
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o =1+d,(1-T"y + d,01-T.}"*y (Androulakis) C

2. Tres parametros

=[1+ d1=T) + dy(1~JT)* + (1= JT.7]| (Mathiasy Copeman) D

o

a=}+d,(l—T,)+d2(ﬁ%——1)+d3(1-Tf) (Soave) E
1 1

a=1+d(1-T1)) +d2(?_1)+d3(F_1) (Soave) F

o =[1+d(1-T)+&,0-T) + d,0-T,’||  (Androulakis) G

a=1+d0-T"Y+d,(0-T"Y +d,(-T"Y (Androulakis) H

Los autores proponen usar los factores de Soave™ (1980) y Sandarusi® (1985) para

evaluar la desviacion de las predicciones:

_ dnP, _ In(1+6) (12)
’ o o = Uy,

Se presentan los siguientes resultados:

[ ]

La expresion F genera errores muy grandes.

Todas las expresiones de tres parametros dan buenos resultados de presion de vapor.
Las expresiones de dos parametros dan buenos resultados de presiones de vapor. A
bajas temperaturas los valores se vuelven malos, especialmente al acercarse al punto
triple.

Al extrapolar valores de presidon de vapor a presiones bajas se obtienen errores mas
pronunciados.

La ecuacion H resulta ser la mejor, seguida por la ecuacion G.

La ecuacion C, que es la expresion de dos parametros de la ecuacion H, también da

buenos resultados y sirve cuando no hay muchos datos experimentales.
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o Al calcular valores a presiones bajas, incluso de | mmHg, se obtienen valores buenos

para la ecuacién H.

Para T, > | se recomienda utilizar la siguiente expresion:

o=expld, (1- 7,7 13)

3.2.21 La contribucién de Melhem, Saini y Goodwin®

Los autores expresan que existen numerosas ecuaciones de alfa, pero que no son
adecuadas para sustancias con temperaturas criticas bajas como el N,, CH,, H, y CO,.
Asimismo, indican que la dependencia de alfa con la temperatura es finita y se aproxima

a cero a temperaturas infinitas.

Proponen utilizar una ecuacién de alfa que contenga un término exponencial en la
temperatura reducida para describir el comportamiento de « en un mayor intervalo de

temperaturas. Asi es que se propone relacionar o contra (1-T,) obteniendo una expresion

2
lna=m1-—£+n1-— 1
T, T,

Este modelo es similar al de Adachi®™ (1984). Se tienen dos parametros ajustables m y #.

casi lineal:

El segundo término tiene la funcién de mejorar las predicciones para compuestos muy

polares.

Para calcular los valores de m y »n se sigue el siguiente procedimiento:

1. Se establecen valores de T;™y P parai =1 a N,

2. Se calcula el valor de o donde £* =¥ parai=1a N,

3. Se obtienen los valores de los parametros por regresion lineal (utilizando el modelo de
funcion lineal homogénea). '

4. Se somete a prueba la significacién estadistica del segundo término.

Los autores indican que su correlacion extrapola mejor que las desarrolladas por
Soave®™’ para sustancias como el nitrégeno. Se incluye una tabla de m y n para

NUMErosos compuesios.
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3.2.22 La contribucién de Twu, Bluck, Cunningham y Coon®

Los autores formalizan el enfoque a seguir indicando tres requerimientos bésicos para
una funcidén alfa:

1. que sea finita y positiva para todas las temperaturas

2. que sea igual a la unidad en el punto critico

3. que se converja a un valor finito al tender la temperatura al infinito

Los autores proponen utilizar la ecuacién de Redlich-Kwong®:

_ RT  a(T)
P_v—b v(v+b) M

Ias constantes ¢ y b a la temperatura critica se encuentran al igualar a cero la primera y

segunda derivada de la presion con respecto al volumen, valuadas en el punto critico.

2m 2
a(T.) = 0.427481 RPT” 2)

¢

b=0.086641 RPTL' 3)

£

donde el subindice ¢ significa que se trata de las propiedades en el punto critico.
El valor de a(T) a otras temperaturas puede calcularse con:

a(t) = a(T)a(T,) 4

Los investigadores incluyen una funciéon o desarrollada por ellos mismos con

anterioridad.
Dicha alfa es funcién de una exponencial modificada que se comporta como una

distribucion de probabilidad:

Z(M—l)e L{1-Tr2M)

o =1 (5)
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Esta ecuacion cumple con todos los requerimientos para una funcién alfa, y predice las

presiones de vapor con mayor precision que la ecuacion propuesta por Soave,

A continuacion los autores proponen extender la ecuacidn para incrementar su

flexibilidad a la siguiente forma:

o MM L-T MM
a=T, e (6)

donde el nimero 2 en la ecuacién (5) ha sido reemplazado por un pardmetro N para
mejorar la prediccion de presiones de vapor para sustancias altamente polares, con
elevados puntos de ebullicién normales, como es el caso de los glicoles.

El parametro N, que es siempre positivo con un valor cercano a 2, juega un papel muy
importante en la prediccidén de propiedades en la region supercritica para componentes
ligeros.

Un valor mas grande de N causa que la funcién o se acerque a un valor finito con mayor

velocidad y un valor menor de N causa una convergencia mas lenta.

Los parametros L, M y N son unicos para cada componente y se determinan por la
regresion simultanea de datos de presién de vapor del componente puro y de la

capacidad calorifica del liquido saturado a bajas temperaturas.

Los autores desarrollaron un programa en el que se correlaciona la informacion del
banco de datos SIMSCI para mas de 1000 componentes. Analizan para tres ecuaciones
dc estado: van der Waals® (1873), Redlich-Kwong* (1949) y Peng-Robinson" (1976).
La regresion muestra resultados casi idénticos para las tres ecuaciones. Esto significa
que la prediceidn de las propiedades en una ecuacion cibica de estado estd controlada

por la forma de la funcién a/fa y no por la ecuacién de estado en si.

Finalmente se compara la funcién que se propone en este articulo con otras ocho
propuestas de la funcién affa:

Soave’’® (1972,1980), Boston y Mathias™ (1980), Mathias® (1983), Mathias y
Copeman’ (1983), Twu®' (1988), Melhem® (1989).

y concluyen que su ecuacién correlaciona los datos de forma més precisa que los otros

modelos considerados.
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4. Estrategia de solucion

El propdsito de esta investigacion es comparar la capacidad de algunas de las propuestas
revisadas en el capitulo anterior para predecir propiedades termodinamicas de sustancias
puras.

De la comparacién de las diversas propuestas de alfe se observa que el comportamiento
termodinamico antes y después de la temperatura critica se describe de maneras muy
distintas.

Es por ello que esta investigacion compara la capacidad de prediccion de propiedades en los
dos intervalos de temperatura: antes y después del punto critico.

Para el intervalo de temperaturas menores al critico se compara la predictibilidad de la
presién de vapor y la entalpia de vaporizacién, mientras que para el intervalo de
temperaturas por encima del punto critico se compara la predictibilidad del segundo

coeficiente virial.

En las secciones 4.1 a 4.3 se presenta la metodologia de trabajo con sus correspondientes
diagramas de flujo.

En la seccion 4.4 se indican los datos experimentales seleccionados.

En la seccién 4.5 se resumen las expresiones de alfa consideradas, asi como sus derivadas.
En la seccion 4.6 se muestran las expresiones de alfa desarrolladas para el estudio especial
del modelo de Mathias.

4.1 Presién de vapor

Para resolver el problema de presién de rocio y burbuja se utilizé el procedimiento
recomendado por Barragan® (1995).
El procedimiento tiene como datos la temperatura T y la composicion de una de las fases y

los valores experimentales de presion de vapor a cada una de las temperaturas.

La presion de vapor podria calcularse como presion de rocio o presion de burbuja.

En el presente trabajo se calcularon presiones de burbuja, dando como dato la composicion
de la fase liquida, en todos los casos x; =1 por tratarse de sustancias puras, donde i= 1,
2,...,n

C.
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Es asi como las incdgnitas del problema son los parametros de alfa, la presion p y la

composicion de la fase vapor y;".

La estrategia de solucion planteada por Barragan para la solucion de este problema de
equilibrio y modificada en este trabajo para optimizar los parametros de alfa se describe a

continuacion:

1. Inicializacién de los parametros de alfa.
La secuencia iterativa inicia asignando a los parametros de la ecuacion aifa el valor de
cero 0 un valor proporcionado por el usuario. A partir de la segunda iteracién se

utilizan los pardametros calculados por la iteracién anterior.

2. Inicializacion de las incégnitas de equilibrio.
Debido a las caracteristicas no explicitas de las variables es necesario presentar una
secuencia iterativa para hallar los valores de las variables que resuelvan el problema. Sin

embargo, este proceso necesita forzosamente una semilla que inicie la secuencia iterativa.

De manera general se recurre al modelo ideal que considera que la fase vapor se comporta

como un gas ideal y la fase liquida como una solucién ideal, de tal forma que se aplica la

ley de Raoult'®®:

Kr=" = M

El superindice # significa que la propiedad corresponde al comportamiento del gas ideal.
En esta rutina se generan los valores estimados iniciales para la presion p y la composicion

de la fase que aparece, en nuestro caso la composicion del vapor x," .
El procedimiento que se desarrolla para encontrar estos estimados es el siguiente:
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A. Calcular p,° para todos los componentes con la ecuacion®”:

1-T,

[

Pl = peexp| 53727(1+ o)) o 2)

donde:
Pc; : bresion critica del componente i.
T,; : temperatura critica del componente i.
®, : factor acéntrico del componente i.

i :1,2,..n.

B. Calcular la presién p que corresponde a la temperatura T con la ecuacion:

P = 2 P X! 3)

C. Calcular las composiciones de la fase que aparece en términos de la ecuacion:

X
Kr=" = )

D. Normalizar las composiciones para cumplir la condicién de que la suma de las
fracciones mol sea igual a la unidad.

3. Calculo de ©," y @,” usando una ecuacién de estado.

e Calcular @' con datos de temperatura T, presién p, fase liquida y composicién x5,

mediante [a ecuacion

lntf)i=—ln(z—B)+%(z—I)+§,:—i——i-}S (5)

" Esta ecuaci6n se demuestra considerando que el logaritmo de la presién reducida es una funcion lineal del

inverso de la temperatura reducida. Para establecer esta funcién lineal se requieren dos puntos: la presion de

vapora Tr=0.7ya Tr=1:
&

pJ pi
log Tit,=01 = (1+w) fog rit,= =0

£t o
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o Calcular @, con datos de temperatura T, presion p, fase vapor y composicién x;",

mediante la ecuacidn:

Ind, :—ln(z—B)+%(z—1)+

g

B

Estos calculos se realizan siguiendo el siguiente procedimiento:

DATOS: T, p, X1, X2, .. 5 Xpe, fase

—

Calculo de
constantes de
componentes

Calculo de

seccidn donde se
& calcula alfa

constantes de
la mezcla

compresibilidad

Cilculo del
factor de

—>

[ Calculo de

propiedades
termodinamicas

4. Calculo de las constantes de equilibrio K.

i

Las constantes de equilibrio Ki se calculan por medio de la ecuacion:

5. Prueba de convergencia.

El valor de la funcion objetivo X se calcula por medio de la ecuacion;

N

K= x'¢/ -x/¢/|

(6)

(N

(8)
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y se compara con la tolerancia prescrita.

Puede presentarse el caso en el cual la funcién objetivo calculada en la primera
jteracion sea menor que la tolerancia, pero que las condiciones no correspondan a la
solucion apropiada. Para evitar esto, se establece un criterio adicional, que consiste en
no aceptar la salida del proceso de cdlculo sino se realizan por lo menos dos

iteraciones,

Por otro lado, no se permite la salida del proceso de célculo cuando en la iteracion
anterior se aplico el mérodo de Wegstein para acelerar o amortiguar las
composiciones, dado que las composiciones no han sido todavia empleadas para
calcular la nueva temperatura y estén desfasadas de esta. El valor de la funcion
objetivo en la iteracién anterior se almacena, ya que es necesario en célculos

subsecuentes.

Normalmente se recomienda como valor para la tolerancia el de 0.0001. Si no se
cumple esta condicidn se continia con el proceso iterativo hasta alcanzar la
convergencia o bien, hasta que se cumpla con un nimero maximo de iteraciones

permitidas, valor fijado por el usuario. Se recomienda un valor de 30 iteraciones.

6. Calculo de una nueva estimacién para la presién p.
El nuevo valor de la presion p se calcula por medio del método de Newton-Raphson,
tomando a las constantes de equilibrio Ki calculadas en el paso 4.

Para este tipo de calculos se emplea la funcién error:

nc

g =2 x'/k, -1 ©)

1

e Lavariable independiente que se utilizaes Pp

« La nueva presion de burbuja se calcula por medio de la siguiente ecuacion:

I . j) (10)
(p')

1 a evaluacion numérica de la derivada g, se efectiia como se explica a continuacién:



o Incrementar la presiéon en una unidad: p'=p'+1 para presiones superiores a 1 bar y

p'=p™+0.1 para presiones inferiores a la unidad.

o Calcular los coeficientes de fugacidad con la p’, manteniendo las composiciones de

las fases sin modificacion: ©“(p") y ¢;'(p").

e Con @X(p") y ¢;(p") se calcula la funcién error que se denotara por g".
e Con los valores de la funcién error g y g , se pueden calcular las derivadas

numéricas con la siguiente ecuacion:

Con estas ecuaciones se calcula la nueva presion en la iteracién j.

7. Cilculo de nuevas composiciones.
Las composiciones se calculan para la fase desconocida empleando las constantes de

equilibrio obtenidas en el punto 4. En nuestro caso se emplea la ecuacion:

x =xrKk!' (1)

i

F1 resultado se normaliza para cumplir con la condicién de que las fracciones mol

sumen la unidad. A estas composiciones se les denotard por (X)nyeva

Debido a que se necesita la historia de las composiciones en la iteracion anterior para
la aplicacion del método de Wegstein, en este bloque se almacenan las composiciones

de la iteracion anterior,

8. Aplicacion del método de Wegstein.

Las composiciones son las variables, que resultan mas dificiles de converger, sobre
todo si se encuentran en la region cercana al punto critico.

Si se recurre al calculo de las nuevas composiciones empleando el procedimiento
anterior, la convergencia es muy lenta. Por lo tanto, es necesario acelerar el

acercamiento de estas variables a los valores de la solucion.
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Asimismo, cuando los valores de la composicion estin divergiendo, es necesario

amortiguar esta divergencia.

Las composiciones que sc utilizaran en la siguiente iteracion, ()", se obtienen por

medio de la ecuacion del método de Wegstein:

x"l+l = (xf )uuem + a) I l(xl )HHL"I'CI' - xf’T (12)

donde:
®': factor de aceleracion de Wegstein en la iteracion j.

i-1,2,..,n.

El método de Wegstein se acopla con la historia de la convergencia, patticularmente

con el valor numérico de la funcién objetivo x:

N

K=Y x'¢o -xo (13)

de modo que el factor de Wegstein que se requiere en la ecuacion que calcula (x,)'"'

se calcula por el procedimiento sugerido por Prausnitz'®*”.

o =— (14)

9. Prueba de convergencia.

Se repite el procedimiento desde el punto 1 con cada uno de los puntos
experimentales de temperatura.

El valor de la funcién objetivo B se calcula por medio de la siguiente ecuacion:

M Puu'(_ _ Pexp
ﬁ — ! ' (1 5)

exp
~| A

donde M es el nimero de datos experimentales.
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Esta funcion objetivo minimiza el error relativo del valor calculado de la presion con
respecto al valor experimental correspondiente a cada temperatura, utilizando un
método de minimos cuadrados propuesto por Levenberg y Marquardt.

Con esto se completa una iteracidn. Se continta en el punto 1 con un nuevo valor del
parametro alfa hasta cumplir con el criterio de minimizacién o por exceso de

iteraciones.

El diagrama de flujo correspondiente se incluye a continuacion:
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DIAGRAMA DE FLUJO PARA LA OPTIMIZACION DE LOS PARAMETROS DE
ALFA UTILIZANDO PRESIONES DE VAPOR.

INICIALIZACION DE LOS
PARAMETROS DE ALFA

SALIDA POR
CONVERGENCIA

PRUEBA DE

CONVERGENCIA

INICIALIZACION DE
LAS INCOGNITAS DE
LA LEY DE RAQULT

CALCULO CON LA
ECUACION DE ESTADO DE:

L
K:"V - i;y

SALIDA POR
CONVERGENCIA

PRUEBA DE

CONVERGENCIA

CALCULO DE NUEVA P
POR NEWTON-RAPHSON

CALCULO DENUEVA
COMPOSICION

4 L gLV
X = x.l Ki'

APLICACION DEL METODO

DE WEGSTEIN PARA

MODIFICAR
COMPOSICIONES

SALIDA POR
ITERACIONES

APLICACION DEL METODO DE

LEVENBERG-MARQUARDT

PARA OPTIMIZAR EL VALOR DE

L.LOS PARAMETROS DE ALFA

SALIDA POR

ITERACIONES
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4.2 Entalpias de vaporizacion

La entalpia de vaporizacién o calor latente de vaporizacién A es el cambio en la
entalpia que se da durante el proceso de evaporacion.

El valor de A se calcula resolviendo la ecuacién cibica de estado a la misma
temperatura para liquido y para vapor. De ahi se obtienen dos valores de z, uno para
cada estado.

Con z se calcula la entalpfa correspondiente a cada fase con la ecuacion:

A -4
h=h"+RT|z-1+ 3 (16)

considerando la entalpia del gas ideal h” igual a cero.

Entonces la entalpia de vaporizacion puede calcularse como:

A =h -k (17)

Este calculo sigue el mismo procedimiento presentado para presiones de vapor, con la
diferencia gue se utilizan los pardmetros de alfa ya optimizados con presiones de

vapor.
La estrategia de solucion es similar a la planteada para presiones de vapor, con la

diferencia que inicia en el paso 2 y termina en el paso 8.

El diagrama de flujo correspondiente se incluye a continuacion:
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DIAGRAMA DE FLUJO PARA

EL CALCULO DE ENTALPIAS DE VAPORIZACION

INICIALI’ZACI(')N DE
LAS INCOGNITAS DE
LA LEY DE RAOULT

CALCULO CON LA

ECUACION DE ESTADO DE:
(prf_

K L¥ —
Vv
' ¢,

SALIDA POR
CONVERGENCIA

PRUEBA DE

CONVERGENCIA

CALCULO DE NUEVA P
POR NEWTON-RAPHSON

CALCULO DE NUEVA
COMPOSICION

¥V o _Lpl¥
x, =x K,

APLICACION DEL METODO
DE WEGSTEIN PARA

MODIFICAR
COMPOSICIONES

SALIDA POR
ITERACIONES
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4.3 Segundo coeficiente virial
El segundo coeficiente virial se calcula resolviendo la ecuacién cibica de estado para

obtener los valores correspondientes de @ y b a cada temperatura.
Con dichos valores se calcula el segundo coeficiente virial a través de la ecuacion:

1 a
4 (b (18)

T RT|" T RT

Este célculo sigue el mismo procedimiento presentado para presiones de vapor, con la
diferencia que se utilizan los parametros de alfa ya optimados con presiones de vapor.
Tanto la estrategia de solucién como el diagrama de flujo son semejantes a los

planteados para entalpias de vaporizacion.

Los célculos del segundo coeficiente virial se realizan con la misma ecuacion que se
utiliza para presién de vapor, salvo en los casos en que los autores presentan una
ecuacion de alfa para intervalos de temperatura superiores al critico.

Estos autores son: Mathias®* (1983), Yu y Lu* (1987), Stryjek y Vera'® (1986),
Androulakis (1989) y Stryjek y Vera 2*' (1986).

En el caso de Mathias y Copeman® (1983), Dahl y Michelsen® (1990) proponen una
expresion de alfa para intervalos superiores al critico, la cual seré identificada en este
trabajo como Mathias-Copeman II.

Las propuestas se presentan con detalle en la siguiente seccidn.
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4.4 Datos experimentales

4.4,1 Presiones de vapor

El ajuste de los parametros de alfa se realizé con valores experimentales de presion de
vapor reportados en la literatura.

Se compararon las fuentes experimentales citadas por las propuestas analizadas en el
capitulo 3 y se observd que cada autor seleccioné su fuente de datos experimentales de
acuerdo a sus necesidades particulares.

Adicionalmente, algunos autores sesgaron las sustancias que seleccionaron para ajustar los
parametros y propusieron diferentes intervalos de temperaturas de los datos experimentales

que utilizaron.

En esta investigacion, en general, se utilizaron las siguientes fuentes experimentales:

72482

e Articulos publicados por Ambrose’™ er al en el Journal of Chemical Thermodynamics.

e Smith, B.D. y Srivastava, R.**
» Boublik T., Fried, V., Hala E.*

Los parametros de alfa se ajustaron basandose en las mismas fuentes citadas por Stryjek y
Vera™, que en casi todos los casos son articulos de Ambrose ef al.
Se localizaron los articulos originales de Ambrose y se utilizaron todos los puntos

experimentales reportados a partir de presiones de 1.0 kPa.

El resumen de los datos seleccionados se incluye en las Tablas 4.a 4.b y 4.¢c, mientras que
los datos experimentales utilizados se reproducen en el apéndice F.

4.4,2 Entalpias de vaporizacion

Para el céleulo de entalpias de vaporizacién se utilizaron los datos experimentales

reportados por:

o Smith, B.D. y Srivastava, R.*®
e Boublik T., Fried, V., Hala E.*®
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Se utilizaron todos los datos reportados a partir de temperaturas cuyas presiones de vapor

fuesen superiores a 1 kPa.

El resumen de los datos experimentales se presenta en la Tabla 5.

4.4.3 Segundo coeficiente virial

El objetivo del calculo de segundo coeficiente virial ¢s el de medir la precisiéon para evaluar
la capacidad predictiva de cada una de las ecuaciones de estado a temperaturas superiores a
la critica.

Para ello es necesario contar con datos de segundo coeficiente virial a dichas temperaturas.
Como no se localizaron datos experimentales de segundo coeficiente virial a temperaturas
mayores a la critica se decidié comparar la predictividad de ecuaciones que describieran el
segundo coeficiente virial a temperaturas menores a la critica, y una vez elegido el mejor
modelo, utilizarlo para extrapolar a temperaturas mas altas.

Para ello se recopilé informacion experimental de:

e IH.Dymond y E.B. Smith*”

v de los ya citados

e Smith, B.D. y Srivastava, R*.
e Boublik T., Fried, V., Hala E*.

Se compar6 la predictividad de las ecuaciones de Pitzer y Curl®, O’Conell-Prausnitz” y

Tsonopoulos®.
Los errores més pequefios se obtuvieron con la correlacién de Tsonopoulos, que fue la
seleccionada.

La ecuacién de Tsonopoulos es la siguiente:

B = RPIE [fw) +wf(”]

70 g 1445 - 0330 _0.1385_0.0121 0000607
' T T’ T> TF

r r r ¥

78



0.331 0423  0.008
f(n = 0.0637 + Trz — T;3 - - ‘Trs -

Los tnicos datos requeridos para el calculo del segundo coeficiente virial son la

temperatura y el factor acéntrico correspondiente a cada sustancia.

4.5 La derivada de alfa con respecto a la temperatura

Como se vio en el capitulo 2, el célculo de la entalpia y entropia requiere de la evaluacion

de 1a derivada de alfa con respecto a la temperatura;

1 T da T da;
A= N I e
22 X EEA Lt

dado que g; esta definida como:

e

es necesario evaluar la siguiente expresién para cada alfa propuesta:

roa
o dTl

A continuacion se presentan dichas ecuaciones, para las alfas consideradas:
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SIN PARAMETROS

1. Soave’(1972)
ALFA:
/2 __ / -
o' =l4m (1-]T.)
m = 0.48508 +1.55171w —0.15613w"
(correccién de Graboski)?®
DERIVADA™
—mT,
a]/2
2. Peng y Robinson*(1976)
ALFA:;
1/2 _ I
o =1+m(1-T,)

m o= 0.378893 +1.4897153w—-0.17131848w* + 0.0196554w’

(correccidn PRSV2 1986)"

DERIVADA™
—m.T,
1/2
94
' Se considera como derivada a la expresion: Tda
o dT
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UN PARAMETRO (A)
3. Mathias**(1983)

Para T<Tc
ALFA:
o' =1+m(1-T." )~ A(~T,¥0.7-T.)
m =0.48508 +1.55191w~0.15613w?
DERIVADA*:
—m T, +4 34T —4T?|
- "ai/z """
Para T>Tc
ALFA:
c—1 .
a:exp{( }1-—7; )
¢
c=1+""+0.34
2
DERIVADA':
—2(c=DT.°

4. Stryjek y Vera®(1986)
Para T<Tec
ALFA:

o ? =1+m(1-T."* Y= A(1~T.)(0.7-T.)

m=0.378893 +1.4897153w—0.17131848w* + 0.0196554w’

* Como derivada se considera a la expresion: Tda
gdT
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DERIVADA":

—m. T + A BAT —4T”

1/2
04

Para T>T¢

Se recomienda usar A=0, por lo que la ecuacién resulta asi igual a la de Peng
Robinson(1976)

DOS PARAMETROS (A y B)
5. Adachi y Lu®(1984)
ALFA:
o= A10°07)
DERIVADA®
—log(10)BT,

6. Soave’(1980)

ALFA:
B
o=1+(1-T.) A+
DERIVADA*:
B
—| AT +
T
o

* Como derivada se considera a la expresion: IEZE
adT
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7. Melhem, Saini, Goodwin*'(1989)

ALFA:
no=A(0-T, W+B(1-/T, |
DERIVADA*:
Bl-./T
—_ — ( ,,',r u\:l___'_‘_) Tr
Y Tr
TRES PARAMETROS (A, B y C)
8. Androulakis, Kalospiros y Tasios*(1989)
Para T<Tc
ALFA:
o=1+A(1-T.*HY+B1-T.**) + C(1-T,*")
DERIVADA"
—24 | | -4BA-T."")| | -2Cc1-T**)?
3T_1 T 3’T’}’/’3’"" T 713 R
\L7or 4 b T B _
Para T>Tc
ALFA:
o = eA(I_Trzn)
DERIVADA":
_ 2AT2/3
L

* Como derivada se considera a la expresion: Efﬁ

adT
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9, Mathias y Copeman’*(1983)

ALFA:

o ?=1+A(1- ., T.)+ B(1—-/T.)*+ C(1- [T, )’

DERIVADA'

T N
6;1/2 [— A —23(1 - \Tr)""3c(1 _‘\[T; )2]

Mathias-Copeman II
Propuesta de Dahl y Michelsen®” (1990}

ALFA:

DERIVADA

- A\;’ff

o2
o

10. Yuy Lu**(1987)

Para T<T¢
ALFA:

log,,00=(A+ BT, +CT,*)(1-T.)

DERIVADA":

Para T>Tc
ALF4:

¢ 4+ B -21,)+ Clr, -37°))

log,,a=(4+ B+ C)(1-T,)

DERIVADA":

~Tr(A+B+C)

* Como derivada se considera a la expresién: 7 da

adT
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11. Stryjek y Vera''(1986)
Para T<Tc
ALFA:

F= 1+k(1_\./.Tr)

k=m+(d+BC-T - T J1+T)0.7-T)

m=0.378893 +1.4897153w—0.1713848w" +0.0196554w’

DERIVADA"
2T,
26 - a1}
~
y T
G = (1—\'T,{ = (0.35— 2} A+ /T, )+ BC(2T, —1.7) + BT, (3.4 - 37,) - 0.7B
Ay
B m+(4+B(C-TI- Jr i+ T Y07-1)
- g
Para T>Tc¢

Se recomienda usar A=0, B=0 y C=0, por lo que la ecuaci6n resulta asi igual a la de Peng
Robinson(1976).

El resumen de las expresiones de alfa consideradas es el siguiente:

* Como derivada se considera a la expresion: Tda
adT
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[Las expresiones de alfa

T<Te T>Te Pardmetros | EEC
172 _ _
1. Soave(1972) o " =ltm(=7,) Misma Ninguno | SRK
m = 0.48508 +1.55171w—0.15613w’
2R, [;c?ng v ot :1+mj(1—q\f;i;, )
196y m = 0.378893 +1.4897153w Misma Ninguno | PR
~0.17131848w’ +0.0196554w’
-1 ¢
s os o=expl | € 1-7 )
3. Mathias o' =1+m(1-T.°* )~ 4(1-T,)(0.7-T.) ¢ A SRK
(1983) m = 0.48508 +1.55191w— 0.15613w m
c=1+ --+034
2
4 vk o' =1+m(1-T." )= A0-T,)(0.7-T,)
. Stryjek y —
Vera (1986) m = 0378893 +1.4897153w o2 =l+m(1=\[T, ) A PR
- 0.17131848w’ +0.0196554w’
5 Adachiy Lu _ B(1-T,) ,
(1984) ca=A10 Misma AB SRK, PR
6. Soave(1980) a=1+(1-7, )(A + f J Misma A,B SRK, PR
7. Melhem, o\
(Stzt;r;ig;)Good\vin Ina= A(I—T, )_,_ B(l—\iiTr ) Misma A, B |SRK, PR
8. Androulakis, a=1+A(1~T 4B -T.*"H?
Kalaspiros y ( rzfz. +B( " ) o = eA(]—TrZB) A,B,C |SRK, PR
Tasios -(1989) +C(1-T,"")
9. Mathias y o2 =1+4(1 — [T )+ B(1 - T, )*
o oy @P=teat-T) | ABC SRk
(i _‘\!' r
10. YuyL = —
1087y log,,ct=(A+ BT, + CT.))Y1-T,) | 1080®=(+ BHOUTI g ¢ |sr, P
o' =1+k(l-JT,)
sy | K= L+ BC-T, N1 -[T ) e X
. ‘ a = +m —_ Tr ,B,C PR
Vera2 (1986) [+ yry07-1, )] )

m = 0.378893 +1.4897153w
~0.17131848w? +0.0196554w°

"Dahl y Michelsen (1990)%. Esta ecuacién no se incluye en el articulo original de Mathias y Copeman (1983).
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4.6 Estudio especial del modelo de Mathias

La estimacion del segundo coeficiente virial con las diferentes propuestas de alfa muestra
claramente en la seccién 5.3 que la ecuacion de Mathias es la que mejor predice el

comportamiento de las sustancias a temperaturas superiores a la temperatura critica.

De aqui se puede inferir gue el comportamiento termodinamico de las sustancias después de

la temperatura critica es de tipo exponencial.

Es posible adaptar la ecuacién de Mathias a las demas propuestas de alfa.
La expresion del pardmetro ¢ se obtiene al igualar la derivada de la ecuacién de Mathias a la

derivada de la ecuacion correspondiente, considerando un valor unitario para la temperatura

critica,

Esto significa que a la temperatura critica, la pendiente de ambas ecuaciones debe ser la

misma para asegurar la continuidad.

Las expresiones del parametro c¢ para todas las propuestas de alfa se muestran a

continuacion:

Modelo de Mathias para T > Tec

ALFA:
c—1 .
oL =exp (1 ~T )
c
DERIVADA:
-2(c-DT°
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CALCULO DEL PARAMETRO C

1. Soave’(1972)

c=1+
2

m =0.48508 +1.55171w —0.15613w >

2. Peng y Robinson'*(1976)

c=1+
2

m = 0.378893 +1.4897153w—0.17131848w’ + 0.0196554w’

3. Mathias**(1983)

c=1+"4034
2

m = 0.48508 +1.55191w—0.15613w"

4. Stryjek y Vera*(1986)

o= 1+-’§-’-+0.3A

m=0.378893+1.4897153w—0.17131848w* + 0.0196554w’




5. Adachi y Lu**(1984)

6. Soave’’(1980)

log(10)B
+
2

c=1

7. Melhem, Saini, Goodwin™(1989)

8. Androulakis, Kalospiros y Tasios*(1989)

9. Mathias y Copeman®*(1983)

c=1+

3
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10. Yu y Lu*(1987)

Jog(10)(A + B+ C)
1+ S

C =
2
11. Stryjek y Vera*'(1986)
m
c=1+
2

m = 0.378893 +1.4897153w —0.17131848w” + 0.0196554 w’

(es igual a Peng Robinson)

El resumen de las expresiones del parametro ¢ consideradas para utilizar con el modelo de

Mathias es ¢l siguiente:
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Las expresiones del pardmetro ¢ para el modelo de Mathiasa T > Tc

o = exp

c—1 (1_
C

r)

ALFA Expresion del parametro ¢
1. Soave®(1972) m
c =1+ —
2
2. Peng y Robinson" e =1+ .2.

3, Mathias™

c=1+ ’;i+0.3A

4. Stryjek y Vera®™ m
sy e c=1+ -—+0.34
2
5. Adachi y Lu*® B
c =1+ *2*'
6. Soave™(1980) A+ B
c=1+ ————
7. Melhem, Saini,
Goodwin* e =14 —
8. Androulakis® A
Cc = 1 + ?
9. Mathias y Copeman’® A
c = 1 + ?
10. Yuy Lu® (A4+ B +C)
c = e ——— .
11. Stryjek y Vera2* m
c =1+ —:2"“
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5. Analisis de resultados

5.1 Presion de vapor

Se estimaron los parametros para cada una de las ecuaciones de alfa utilizando el método
de ajuste optimo de Levenberg-Marquardt.

De acuerdo a la expresién de alfa que se trate, se debe utilizar una ecuacion de estado
determinada, o bien en algunos casos, pueden utilizarse ambas ecuaciones de estado (Peng-
Robinson o Redlich-Kwong).

La diferencia radica en que algunas ecuaciones de alfa expresan un parametro como un
polinomio en funcién del factor acéntrico. En estas ecuaciones es necesario utilizar la
misma ecuacion de estado que usé el autor para ajustar dicho polinomio.

Las ecuaciones de alfa que permiten utilizar ambas ecuaciones de estado (RK y PR) son las

siguientes:
Adachi y Lu, Soave(1980), Melhem, Androulakis, Mathias y Copeman, Yu-Lu vy

Twu- Bluck

Para comparar la capacidad de predecir presiones de vapor con una u otra ecuacion de
estado se ajustaron los pardmetros de cada una de las ecuaciones de alfa con las dos
ecuaciones de estado.

Este ajuste de pardmetros busca minimizar los errores relativos correspondientes a la

prediccion de presiones de vapor.

Posteriormente se calcularon los errores relativos promedio correspondientes a las 32
sustancias analizadas y se sumaron. Se selecciond la ecuaciéon de estado cuya suma de
errores fuese la menor, utilizando la misma expresién de alfa. El detalle de este calculo se
encuentra en la Tabla 1.

Fl resumen de la Tabla 1 se muestra a continuacién:

Ecuacién de alfa Suma de errores relativos Suma de errores relativos

con RK con PR

Twu y Bluck 3.8041 3.5477
YuyLu 4.7192 4.5804
Androulakis 4.6294 4.6010
Mathias y Copeman 5.0851 4.9015
Melhem 15.6935 12.9370
Soave 1980 11.6992 12.5967
Adachi y Lu 23.204 28.3265
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Fs asi como s¢ determina la conveniencia de utilizar las ecuaciones anteriores en conjunto
con determinadas ecuaciones de estado, tal como se muestra a continuacion:

Ecuacion de alfa Ecuacién de Estado
Adachi y Lu Peng Robinson
Androulakis Peng Robinson

Mathias y Copeman Peng Robinson
Melhem Peng Robinson
Soave 1980 Redlich Kwong
Twu y Bluck Peng Robinson
YuyLu Peng Robinson

Por su parte, las ecuaciones de alfa que solamente pueden utilizarse con una ecuacion de
estado son las siguientes:

Ecuacion de alfa Ecuacion de Estado
Mathias Redlich Kwong
Peng Robinson Peng Robinson
Soave 1972 Redlich Kwong
Stryjek y Vera Peng Robinson
Stryjek y Vera 2 Peng Robinson

5.1.1 Alcoholes/Presion de vapor
Las siguientes consideraciones se basan en [a tabla 2.a

Fcuaciones sin pardmetros

En todos los casos, salvo para el metanol y el etanol, la ecuaciéon Soave(1972) predice
considerablemente mejor que la Peng Robinson. La suma de los ERP indica una desviacién
de 216,963 para Soave(1972) y de 242.101 para Peng Robinson. En general las
predicciones son aceptables, salvo para las sustancias mas grandes de la lista (1-pentanol, 1-
hexanol y 1-octanol) donde la prediccién es poco aceptable.

A efectos de comparar resultados generales, se han recalculado los errores promedio
relativos omitiendo estas tres sustancias, con los siguientes resultados: para la ecuacion de
Soave(1972) la suma de los errores es de 31.248 y para Peng Robinson es de 32.304.

Fcuaciones con un parametro

En todos los casos, salvo para el metanol y el etanol, la ecuacién Stryjek y Vera predice
mejor que la Mathias. La suma de los ERP indica 16.631 para Stryjek y Vera y 17.213 para
Mathias.
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Ecuaciones con dos parametros

La suma de los ERP indica que la ecuacion de Melhem predice mejor que Soave(1980) y
considerableniente mejor que Adachi y Lu como vemos a continuacion:

Ecuacién de alfa Error relativo promedio
Melhem 6.436
Soave (1980) 7.634
Adachi y Lu 12.771

Fcuaciones con tres parametros

Las ecuaciones que mejor predicen las presiones de vapor son la de Yu y Lu y la de
Androulakis. Les sigue la de Mathias y Copeman y en un cuarto lugar la de Stryjek y
Vera2. Los ERP para cada una de estas ecuaciones se muestran a continuacion:

Ecuacién de alfa Error relativo promedio
YuyLu 2.022
Androulakis 2.033
Mathias y Copeman 2.096
Stryjek y Vera 2 8.661

Resultados generales

Los errores relativos promedio para los alcoholes y los promedios por ecuacién se pueden

observar con detalle en la Tabla 2.a
Comparando la prediccion general de la presién de vapor por medio del ajuste de los

parametros tenemos los siguientes resultados:

Mejor ecuacién de alfa % de error relativo
Sin pardmetros Soave 1972 31.248'
Un parametro Stryjek y Vera 16.631
Dos pardmetros Melhem 6.436
Tres parametros YuyLu 2.022

'Sin considerar al 1-pentanol, 1-hexanol y 1-octanol
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5.1.2 Cetonas/Presion de vapor

Las siguientes consideraciones se basan en la tabla 2.b

Ecuaciones sin parametros

En la mayor parte de los casos, la ecuacién de Peng Robinson predice mejor que la Soave
(1972).

La suma de los ERP indica una desviacion de 15.547 para Soave(1972) y de 9.734 para
Peng Robinson.

Ecuaciones con un parameiro

En todos los casos, la ecuacion de Stryjek y Vera predice mejor que la de Mathias.
La suma de los ERP indica 2.076 para Stryjek y Vera y 2.646 para Mathias.

Ecuaciones con dos parametros

.a suma de los ERP indica que la ecuacion de Soave(1980) predice mejor que Melhem y
considerablemente mejor que Adachi y Lu como vemos a continuacion:

Ecuacién de alfa Error relativo promedio
Soave (1980) 0.537
Melhem 1.746
Adachi y Lu 2.953

Ecuaciones con tres parametros

Las ecuaciones que mejor predicen las presiones de vapor son la de Yu y Lu y la de
Androulakis. Les siguen las de Mathias y Copeman y en un cuarto lugar la de Stryjek y
Vera2. Los ERP para cada una de estas ecuaciones se muestran a continuacion:

Ecuacién de alfa Error relativo promedio
YuyLu 0.319
Androulakis 0.320
Mathias y Copeman 0.366
Stryjek y Vera 2 0.522
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Resultados penerales

Los errores relativos promedio para las cetonas y los promedios por ecuacion se pueden
observar con detalle en la Tabla 2.b

Comparando la prediccion general de la propiedad:

Mejor ecuacion de alfa

% de error relativo

Sin parametros Peng Robinson 9.734

Un parametro Stryjek y Vera 2.076
Dos parametros Soave 1980 0.537
Tres pardmetros YuyLu 0.319

Observamos que la ecuacidn de Soave(1980) hace predicciones tan buenas como las de tres
parametros.

5.1.3 Eteres/Presion de vapor

Las siguientes consideraciones se basan en la tabla 2.¢

Ecuaciones sin parametros

En la mayor parte de los casos, la ecuacion de Peng Robinson predice mejor que la Soave
(1972).

La suma de los ERP indica una desviacidn de 17.487 para Soave(1972) y de 11.128 para
Peng Robinson.

Ecuaciones con un pardmetro
En todos los casos, la ecuacién de Stryjek y Vera predice mejor que la de Mathias.

La suma de los ERP indica 2.425 para Stryjek y Veray 2.974 para Mathias.

Ecuaciones con dos pardmetros
La suma de los ERP indica que la ecuacién de Soave(1980) predice mejor que Melhem y
considerablemente mejor que Adachi y Lu como vemos a continuacion:

Ecuacién de alfa

Error relativo promedio

Soave (1980) 1.324
Melhem 1.937
Adachiy Lu 3.077
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Ecuaciones con tres parametros

Las ecuaciones que mejor predicen las presiones de vapor son la de Siryjek y Vera2 y la de
Yu y Lu. Les siguen las de Androulakis y la de Mathias y Copeman. Los ERP para cada
una de estas ecuaciones se muestran a continuacion:

Ecuacién de alfa Error relativo promedio
Stryjek y Vera 2 1.024
YuyLu 1.029
Androulakis 1.030
Mathias y Copeman 1.045

Resultados generales

Los errores relativos promedio para las éteres y los promedios por ecuacion se pueden
observar con detalle en la Tabla 2.c

Comparando la prediccion general de la propiedad:

Mejor ecuacién de alfa % de error relativo
Sin pardmetros Peng Robinson 11.128
Un parametro Stryjek y Vera 2.425
Dos parametros Soave 1980 1.324
Tres parametros Stryjek y Vera 2 1.024

5.1.4 Hidrocarburos/Presion de vapor
Las siguientes consideraciones se basan en la tabla 2.d

Ecuaciones sin parametros

Para todos los casos salvo para el propano, la ecuacion de Peng Robinson predice mejor que
la Soave (1972). La suma de los ERP indica una desviacién de 5.613 para Soave(1972) y de
5.524 para Peng Robinson.

Ecuaciones con un parametro

En todos los casos, la ecuacién de Stryjek y Vera predice mejor que la de Mathias.
La suma de los ERP indica 3.120 para Stryjek y Vera y 3.474 para Mathias.
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Ecuaciones con dos parametros

La suma de los ERP indica que la ecuacion de Soave(1980) predice mejor que Melhem y
considerablemente mejor que Adachi y Lu como vemos a continuacion:

Ecuacion de alfa

Error relativo promedio

Soave (1980) 2.204
Melhem 2.818
Adachiv Lu 4,403

FEcuaciones con tres parametros

La ecuacién que mejor predice las presiones de vapor es la Stryjek y Vera2 seguida de la
Yuy Luy la de Androulakis y en un cuarto lugar la de Mathias y Copeman.
Los ERP para cada una de estas ecuaciones se muestra a continuacion:

Ecuacién de alfa

Error relativo promedio

Stryjek y Vera 2 1.121
YuyLu 1.211
Androulakis 1.219
Mathias y Copeman 1.395

Resultados generales

Los errores relativos promedio para los hidrocarburos y los promedios por ecuacién se

pueden observar con detaile en la Tabla 2.d

Comparando la prediccion general de la propiedad:

Mejor ecuacién de alfa

% de error relativo

Sin pardmetros Peng Robinson 5.524

Un parametro Stryjek y Vera 3.120
Dos parametros Soave 1980 2.204
Tres pardmetros Stryjek y Vera 2 1.121
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5.1.5 Evaluacién general de la propiedad/Presién de vapor

Para cada propuesta respecto a la ecuacion de alfa la suma de los errores relativos promedio
para las 32 sustancias estudiadas se expresa a continuacion, segin el resumen que se

presenta en la Tabla 10:

Peng Robinson

ECUACION DE ALFA | ERP
YuyLu ; 4.580
Androulakis 4.601
Mathias y Copeman 4.901
Stryjek y Vera 2 11.328
Soave (1980) 11.699
Melthem 12.937
Adachiy Lu 23.204
Stryjek v Vera 23.982
Mathias 26.307
Soave (1972) 255.610
268.487

Es de notar que el error relativo por sustancia en pocos casos supera el 1%, por lo que las

propuestas de los autores se pueden considerar -en general- muy aceptables.

Los parametros ajustados para cada una de las ecuaciones y cada sustancia se muestran en
las Tablas 3.a,3.b, 3.cy 3.d
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TABLA 1

Comparacion del error relativo promedio de la prediccion de presion de vapor
utilizando dos ecuaciones de estado (Redlich-Kwong y Peng-Robinson)

x X
ECUACIONDETESTADO} S {RKE b H AP RIGHA ¢ ‘ | R} BRI . _
METANOL 23062 | 15142 06916 | 09183 | 05062 | 01519 | 0.1824 | 0.1654 | 01793 | 01517 | 01849 | 01570 | 01953 ] 0.1514
ETANOL (14322 | 06212 | 1.1495 | 13393 | 03151 | 06039 | 03095 | 03058 | 02724 | 02587 | 02803 | 02690 | NC | NC.
1-PROPANOL 00314 | 00146 | 02186 , 02382 | 0.1224 0.1617 | 0.0080 | 00078 | 00070 | 0.0069 | 00071 | 00070 | NC. N.C.
2-PROPANOL 0.0287 * 00082 | 01789 = 01955 { 0.1006 | 0.1410 | 0.0041 ' 00040 | 00038 | 00033 | 00037 | 0.0038 | N.C N.C.
1-BUTANOL 01025 | 01440 | 01845 | 02044 | 01115 , 01480 | 00116 = 00112 | 00101 | 00095 | 00102 | 00098 | NC. | NC.
2-BUTANOL 0.1831  0.1859 | 03041 | 03163 | 02660 02886 | 0.1778 | 01777 | 04753 | 01761 | 04759 | 01788 | NC. N.C.
2METIL-1-PROPANOL | 01250 | 01672 | 0.1857 02051 | 01201 04552 | 0.0222 . 00219 | 00208 | 0.0202 | 00209 | 00205 | NC. | NG
2METIL-2-PROPANOL | 0.1091  0.1356 | 00854 | 00970 | 00555 ~ 00759 | 0.0080 | 00078 | 00077 : 00075 | 00077 | 00075 [ NC. | NC.
1-PENTANOL _| 21906 26498 | 03779 | 03963 | 05300 | 0.3704 | 03091 | 02998 | 03509 | 03411 | 03388 | 03218 | 03770 | 0.3545
1-HEXANOL 09749 11218 | 03891 | 04207 | 05002 03888 | 03225 03179 | 03435 & 03351 | 03316 . 03239 | 03535 | 0.3430
1-OCTANOL, 52862 | 59753 | 38678 . 40277 | 37741 39529 | 06995 & 07136 | 07774 | 07862 | 07344 | 07288 [ NC. N.C.
ACETONA 04901 , 13210 | 04934 | 02816 | 0660t 03941 | 01523 | 0757 | 0.814 | 0.1864 | 0.1557 | 0.1746 | 01966 | 0 1956
2 PENTANONA /00807 ' 0.1103 | 00103 , 00287 | 00716 | 00387 | 00042 ~ 00042 | 00045 | 00043 | 00042 , 00042 | NC. | NC.
3-PENTANONA 0.1098  0.1476 | 0.0315 | 0.0557 | 0.0743 . 0.0324 | 00033 ' 00031 | 00042 | 00035 | 0.0033 | 0.0030 | 0.0048 | 0.0038
METILBUTANONA | 00929  0.11% | 00168 : 00323 | 00599 = 00317 | 00115 | 00736 | 00112 * 00114 | 00145 | 00117 | NC_| NC._
ZHEXANONA (05441, 07020 | 00560 . 01345 | 05121 ; 03253 | 00268 , 00242 | 0.0415 | 00327 | 00286 , 00242 | 00485 | 0.0389
3HEXANONA 01104 | 0.1507 | 0.0102 = 0.0348 | 0.1008 | 0.0560 | 0.0021 : 0.0019 | 0.0035 | 00026 | 0.0023 | 0.0019 | 0.0042 | 0.0031
DIMETILBUTANONA | 05392 © 06709 { 00781 | 0.1546 | 0.3322 | 0.1890 | 0.0157 | 0.0115 | 0.0300 | 00218 | 0.0157 | 0.0095 | 0.0367 | 0.0279
2-HEPTANONA 05586 | 0.7262 | 0.0816 | 0.1585 | 0.4945 | 0.3071 | 0.0800 | 0.0600 | 0.0650 | 0.0616 | 0.0802 | 0.0598 | 0.0889 | 0.0841
5-NONANONA 04272 | 06033 | 0.0590 | 0.1054 | 05742 | 03716 | 0.0326 | 0.0272 | 0.0533 | 0.0419 | 0.0401 | 00302 | 0.0606 | 0.0493
METILnPROPILETER | 0.4189 | 0.5065 | 0.1157 | 0.1225 | 0.3012 | 0.2128 | 0.1183 | 01192 | 0.1153 | 0.1167 | 0.1184 | 0.1198 | 0.1146 | 0.1158
METILPROPILETER 0.3209 | 04129 | 0.1554 | 0.2070 | 0.1622 | 0.0863 | 0.0899 | 0.0890 | 0.0920 | 0.0800 | 0.0893 | 0.0881 | 0.0937 | 0.0807
METILNBUTILETER 05176 | 0.6565 | 0.1078 | 0.1845 | 0.3873 | 0.2304 | 0.0786 | 00791 | 0.0783 | 0.0780 | 0.0788 | 0.0797 | 0.0790 | 0.0779
METILBUTILETER 0.1271 | 0.1766 | 0.1698 | 0.2024 | 0.0889 | 0.1099 | 0.0888 | 0.0884 | 0.0886 | 0.0878 | 0.0884 | 0.0879 | 0.0885 | N.C.
ETILnPROPILETER 05915 | 07294 | 0.4707 | 01072 | 0.6011 | 0.4371 | 0.0839 | 0.0812 | 0.0987 | 0.0021 | 0.0852 | 0.0807 | 0.1002 | 0.0948
DInPROPILETER 06730 | 0.7500 | 0.5753 | 05624 | 07417 | 0.6578 | 0.5577 | 05569 | 0.5611 | 0.5594 | 0.5584 | 0.5571 | 0.5613 | 0.5599
DIiPROPIL ETER 03338 | 04341 | 00261 | 0.0648 | 02452 | 0.1439 | 0.0152 | 0.0132 | 0.0226 | 0.0183 | 0.0159 | 0.0128 | 0.0253 | 0.0211
METILFENILETER 0.0942 | 0.1222 | 0.0031 | 0.0186 | 0.0805 | 0.0486 | 0.0027 | 0.0028 | 0.0028 | 0.0027 | 0.0027 | 0.0028 | NC. N.C.
PROPANO 17509 | 28142 | 0.5314 | 05290 | 0.8157 | 06188 | 04479 | 04611 | 04964 | 04937 | 04417 | 04450 | 05019 | 0.5051
BUTANO 0.8682 | 14975 | 04812 | 0.3399 | 0.8391 | 0.6093 | 0.1995 | 0.1851 | 0.2538 | 0.2261 | 0.2054 | 0.1816 | 0.2273 | 0.2094
PENTANO 0.6908 | 1.3502 | 0.3831 | 02652 | 0.7809 | 0.5301 | 0.2131 | 01988 | 0.2594 | 0.2313 | 0.2220 | 0.1983 | 0.2530 | 0.2332
HEXANO 1.0930 | 1.7870 | 08082 | 06483 | 13594 | 1.0598 | 0.3706 |, 0.3740 | 0.4643 | 0.4435 | 0.3958 | 0.3818 | 04132 [ 0.4083
SUMA 23.2044 | 283265 | 11.6992 | 12.5067 | 156935 | 12.9370 | 46294 | 4.6010 | 5.0851 | 4.0015 | 4.7192 | 4.5804 | 3.8041 | 3.5477
PROMEDIO 0.7251 | 08852 | 0.3656 | 0.3936 . 0.4904 | 0.4043 | 0.1447 | 0.1438 | 0.1589 | 0.1532 | 0.1475 | 0.1431 | 0.1189 | 0.1109

N.C.= NO SE LOGRO LA CONVERGENCIA
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TABLA 2.a

ALCOHOLES

Presiones de vapor

% ERROR RELATIVO PROMEDIO

SIN PARAMETROS UN PARAMETRO TRES PARAME
" i 5y W Gt R g b
NG T (MATHIAS
FROBINSON, | o2 ol b i T pr
b : , ]
. L L ) | ] 1 |
| -‘ - | | |
———— — 4 mm e e — . - - R . 1 - - — — - - PE— - ' -
METANOL 6939  5.007 0421 | 0713 2306 0692 . 0.1452 0165 | 0452 | 0.457 0.155
ETANOL 2.634 1.166 0660 | 0886 1432 | 1149 0.604 0306 . 0250 | 0.269 0.197
= ST R R Ea e e h e T T o f‘“‘"““ - TToT TR S - et T cemms T T . - - ~
e e e . ) [ ol ) e S T A —
1-PROPANOL 2.696 3.586 0.382 | 0.207 0.031 0219 | 0.162 0.008 | 0007 | 0.007 0.048
Th T omREEETE onmor T s memmm m s .o e T T o——— == ' - H e e T - T H oo - ]: =
2-PROPANOL 2168 ;2707 0312 0108 0.029 0180 | oAM 0004 | o004 0.004 0.004
e e T SN . T SOOI AU S S e
1-BUTANOL 4418 | 5310 0.191 0.068 0103 | 0185 0.148 0011 | 0003 ' 0.010 0.032
e e e S B frr e o - R -
2-BUTANOL 4195 | 4897 | 0318 | 0238 0.183 |  0.304 0.287 0.178 0475 | 0476 | 0123
2-METIL-1-PROPANOL 4.856 5.721 0.200 0.066 0.126 0.186 0.155 0.022 0020 | 0020 | 0.024 |
!
2-METIL-2-PROPANOL 3.377 3.820 0253 | 0.017 0.109 0.085 0.076 0.008 0.007 0.008 | 0004
T 1
1-PENTANOL 6.917 8.525 1.199 0.936 2.191 0.378 0.370 0.300 0.341 0.322 0.116
1-HEXANOL 48.082 53.739 12.141 12.009 0.975 0.389 0.389 0.318 0.335 0.324 6.938
1-OCTANOL 130.681 147.533 1.135 1.113 5.286 3.368 3.953 0.714 0.786 0.726 1019
SUMA 216.963 242.101 17.213 16.361 12.771 7.634 6.436 2.033 2.096 2022 | 8661 |
PROMEDIO 19.724 22.009 1.565 1.487 1.161 0.694 0.585 0.185 0.191 0.184 0.787
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TABLA 2.b

CETONAS

Presiones de vapor

% ERROR RELATIVO PROMEDIO

SN PARAMETROS UN PARAMETRO DOS PARAMETROS TRES PARAMETROS
: NG =TI SHAT ,HI'}‘\S"“‘;,Q& STRVIER:| SRADACHI RS
el »f;@ o
il w’v‘"‘x j EahER
|
ACETONA 4258 |  0.681 0392 | 0311 | 0193 0.394 0176 | 0186 fl 0.175 0.174
T e -ttt - e et T T i A - T - R e Sl N =
S N R i - b S B S .-
2.PENTANONA 1117 0.424 o118 | 0.082 0.081 | 0010 0.039 10.004 0004 | 0.004 0,005
e e SR U A B T | R .
3-PENTANONA | o7z T 1022 0.131 0.087 0110 | 0032 | 0032 | 0003 0.003 0.003 0.005
—————— SN putuy . O ol [N PSS N — _ - U S .- - -
METILBUTANONA 0.582 1.124 0123 |  0.066 0.083 | 0017 0.032 0.012 0.041 | 0012 0.011
82 . 0128 0066 | 0093 1 0120011
2-HEXANONA 3.050 0.704 0406 | 0.351 0.544 0.056 0.325 0.024 | 0.033 0.024 0.024
1 il
3-HEXANONA 0.875 0.543 0.106 0.090 0.110 0.010 0.056 0.002 0.003 0002 0006
|
DIMETILBUTANONA 1.371 2.408 0.421 0.327 0.53¢ 0.078 0.189 0.012 0.022 0.009 0.008
2.HEPTANONA 1.891 1.635 0.373 0.329 0.559 0.082 0.307 0.060 0.062 0.060 0.062
I
5-NONANONA 1.639 1.194 0.576 0.433 0.427 0.059 0.372 0.027 0.042 0.030 0.226
SUMA 15.547 9.734 2646 2.076 2.953 0.537 1.746 0.320 0.366 0319 | os22
PROMEDIO 1.727 1.082 0.294 0.231 0.328 0.060 0.194 0.036 0.041 0.035 | 0058
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TABLA 2.c

Presiones de vapor
ETERES

% ERROR RELATIVO PROMEDIO

2l

lsm PARAMETROS

OA,.VE*‘ ;

ENGT

UN PARAMETRO

; mwy—:‘{E

DOS PARAMETROS

TRES PARAMETROS

Y :LU
FES

M’W""

m

‘M-'-

ip "yped
|

g STRYJEK:
e l&{?“"\i
NIE @%‘%

| |
e e N e b R . o e - Ao . . 1 .
METILnPROPILETER 2102 1.238 0450 | 0339 0.419 0.116 0.213 0.119 0417 . 0420 | 0419
R = A -t _ o118 : 20 0
METILPROPILETER | 1021 | 2295 | 0283 . od64 | 0321 | 0155 | 0096 | _ 0.089 0.090 0.088  0.081
1 :
METILnBUTILETER 2.832 1134 | 0392 | 0209 0518 | 0408 0230 [ oo7e 0.078 0080 | 0079
METILtBUTILETER | 0368 | 1740 | 0428 0103 0.127 0.170 0.110 0088 ' 0088 | 0088 . 0080
ETILnPROPILETER 4759 1.188 0.602 0.518 0.591 0.171 0.437 0.081 0.002 0081 | 0068 |
DINPROPILETER 4.237 1.648 0.734 0.706 0.673 0.575 0.658 0.557 0.559 0.557 0579
DIPROPIL ETER 0.873 141 0.216 0.166 0.334 0.026 0.144 0.013 0.018 0.013 0.014
METILFENILETER 1.295 0.473 0.170 0.131 0.094 0.003 0.049 0.003 0.003 0.003 0.005
TOTAL 17.487 11.128 2074 2425 3.077 1.324 1.937 1.030 1.045 1.029 1.024
PROMEDIO 2186 1.391 0372 0.303 0.385 0.165 0.242 0.129 0.131 0.129 0128

103



TABLA 2.d

Presiones de vapor
HIDROCARBUROS

% ERROR RELATIVO PROMEDIO

SIN PARAMETROS

UN PARAMETRO

DOS PARAMETROS

ANDROULAKIS‘&,{M 3¢
i S NG g
R «Qﬁ’é’i‘%ﬁsm

TRES PARAMETROS
ATHIAS

!2%; AN LT

av

l

PROPANO 1.032 2.403 0.821 0.461 . 0.494 0449 0522
BUTANO ] 13st | oseo 0.705 0485 | 0226 | 0.182 0.228
IPENTANO 1.341 0.894 0.693 0.630 0.691 0.383 0.530 " 0.499 0.231 0198 , 0106
HEXANO 1.890 1.337 1.254 1.142 1.093 0.808 1.060 0.374 0.443 0382 ' 0.265
| T
TOTAL 5613 5.524 3.474 2120 4.403 2.204 2.818 1.219 1.395 1211 1421
PROMEDIO 1.403 1.381 0.869 0.780 1.101 0.551 0.705 0.305 0.349 0303 | 0280
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TABLA 3.2

ALCOHOLES

Presiones de vapor

PARAMETROS ESTIMADOS'

METANOL | 023572 | 016141 | 102323 | 052348 | 123984 | 023809 | 121505 ‘"0 65862
ETANOL | 009272 | 002582 | 100916 | 056837 | L7_15i 045549 | 126060 | 003080
1-PROPANOL | -0.16629 | -021207 | 097877 062342 "__9_5?5553@'1; 069547 | 115224 , 090103
2PROPANOL | -0.19335 | 023370 | 097769 | 064766 | 063952 “O7e77 | 149121 102009
BUTANOL | 0560 | 63348 | Gesags | 04d | 0user | 0ss¥is | fosord 181318
2-BUTANOL ~  !"-033878 | -0.37720 | 0.94875 | 0.64827 | 0.35524 | 0.88285 | 1.03398 ‘71 71898
2-METIL-1-PROPANOL -0.33177 | -0.37195 0.94834 0.65272 0.37245 0.88029 1.04588 168420
2-METIL-2-PROPANOL -0.39809 | -0.43119 0.94475 0.67107 0.2498%9 0.99573 1.04695 1.98226
1-PENTANOL. -0.29395 | 0.34682 0.97010 0.61933 0.39211 0.85110 1.03819 1.61738
1-HEXANOL -0.65796 | -0.68968 | 0.96675 0.84672 0.74869 0.67810 1.16802 0.91331
1-OCTANOL -0.81186 | -0.83482 | 0.82763 0.70133 | -0.32562 1.03468 0.57071 3.37419

* PARAMETROS ESTIMADOS POR EL METODO DE AJUSTE OPTIMO DE LEVENBERG-MARQUARDT
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TABLA 3.a (continuacion)

ALCOHOLES

Presiones de vapor

PARAMETROS ESTIMADOS'

ANDROULAKIS'

ey AL .‘ .
| ' i 1
METANOL 181662 1 1.00632 ,r" 1,15878 | 1.21570 _!_-_6]_"15_}5}3_7' '}E"__:-o:/bé"é“gf 1041784 | 0.16515 ! -0.05579 | -0.08728 -0 59914 1.16420
EANGL | 479687 2ieaee | CiGE | 120664 . 077 ET08 | Oa467 | 020667 | 0219% | 004988 207626 07649
i i : T g i
1-PROPANOL | 149233 ' 3.49487 i}’zi@sfé@éi 103061 | l jﬁ_g@é_}mi“?é}@1 ‘i_)_é§_8_]§w_:‘ 0.39683 | -0.41041 | 085787  6.72223 ' 0.16012
| | | | [ 1 '
2-PROPANOL _ sa0s | Tevswr | 57530 | 165 g5 TaGia’| Gadse | oso003 | Gaeoa | 03Ezi | A1isse 135105
. | '
1-BUTANOL [ 140476 " 31s4g7 698550 | 095541 | 193503 ~ 2664s0 | 056279 | 014085 028962 | 019370 356807 044147
2-BUTANOL | '1.16212 | 5.02090 | 4.57456 | 0.82377 | 3.21097 ! -5.84419 | 0.36557 1 074455 075886 | 3.3632 6046743 . 0.37135
| . \
2-METIL-1-PROPANOL| 137763 | 3283998 | -0.80410 | 0.93597 | 2.06245 : 265114 | 057704 | 012543 ; -0.29750 | 0.06952  -6.32299 7_6—466'??'
2-METIL-2-PROPANOL | 1.42841 l 3.08691 | 0.30302 | 0.95930 | 2.01707 1 -2.08536 | 064922 | -0.01775 | -021531 | 0.13721 | 6.32551 | 0.41238
1-PENTANOL 160287 | 118806 | 346517 | 105206 | 064644 | 1.09737 | 0.60505 | 058501 | 023975 | 003477 -4.97463 | 030338
1-HEXANOL 1.86543 | 0.71420 | 3.03595 | 1.20715 | 0.19242 | 003977 | 074835 | -0.47090 | 0.25438 | 1556774  153.66310| 0.17299
1-OCTANOL 0.41976 | 4.62599 | -0.36043 | 029524 | 392515 | -3.68420 | 0.64439 | -0.06281 | -0.46703 | 0.89251 ;-0.00464 4533313

* PARAMETROS ESTIMADOS POR EL METODO DE AJUSTE OPTIMO DE LEVENBERG-MARQUARDT
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TABLA 3.b

CETONAS

Presiones de vapor

PARAMETROS ESTIMADOS'

ACETONA | 0.070769 | 0.009331 | '1".66;2_865._i‘ 0.412080 | 0.812177 | 0.209223 | 0.817312 i_'.'§___§544é}6
ZPENTANONA | 6047595 | 0 0106Ta | G7as7 | 04daid | Graons | 027esen | 856847 | 0350343
SPENTANONA | 0027459 | 0035045 | 0983172 | G4a703T | 0757853 | 0294174 | 084836 oagsas
|
METILBUTANONA | 0.022545 | -0.040972 | 0.991041 ' 0.431913 | 0.722303 | 0.279811 | 0.805327 TI 0.460891 |
2-HEXANONA 0.051768 | -0.000629 | 0.998843 “Ef6.467804 0.659412 | 0267358 | 0922702 | 0312468
3-HEXANONA 0.040193 | -0.022072 | 0.998334 | 0.460751 | 0.802600 | 0.308332 | 0.901201 | 0.357737
DIMETILBUTANONA | 0.022299 | -0.037421 | 0.987967 | 0.441116 | 0.753813 | 0.270185 | 0.817326 | 0.455985
2-HEPTANONA 0.034024 | -0.027106 | 0.997411 | 0.488303 | 0.858628 | 0.328497 | 0.959315 | 0.359432
5-NONANONA 0.037218 | -0.025007 | 1.006993 | 0.525812 | 0.948478 | 0.381414 | 1.085524 | 0.220265

* PARAMETROS ESTIMADOS POR EL METODQ DE AJUSTE OPTIMO DE LEVENBERG-MARQUARDT
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TABLA 3.b {continuacion)

Presiones de vapor

CETONAS

PARAMETROS ESTIMADOS'

-o 254063

U &, Ji)}(z‘t

o Ny o]
A %ﬂﬁ%@mx‘ww ﬁ;‘{B

v
R

R ﬂa‘
&‘\aﬂ‘

L ﬂ“‘-ﬁ.-

i mzfglg‘eﬁwf # R

ACETONA | 11282931 ' 0.156376 | 0.803114 | 0.848712 | 10516429 | 0.444143 .97_7221171075 10.138537 | -0.075451 -_-0.3-98216 | -0.091073
2.PENTANONA | 1343785 0280784 i"_'i'.joif_é?i‘ad 0686786 | 0165968 | 0.556149 0‘(950_?5_;~ -6.7_2"5551_4.!_‘5.“153'6936 -0.093682 -0.861436  0.014639
H ! | '
3.PENTANONA | 1.310098  0.437837 |08506757 ' 0.866113 |~_£_ qg_e_,?gz;L 0342120 | 0485854 | -E;':231q‘j"?i Q.1g4‘7é‘é 0072739 -0.916717  0.068428
WETILSUTANGNA | T35/685 " Gairadd | 100i858 | GUEF7ET 0065 D4SESRD | OASTIY) | 0264BHE 044735} | oodéran 1isada 04107
‘ |
2-HEXANONA [ 1.477906 " 0108600 | 1.380791 | 0.969053 -0.306870[ 0.794810 0.525857:;7 -0.303207 _ 91:2;'046'é“§ -0.095082 -0.312304 -0.753390
3-HEXANONA 1417976 | 0295164 | 1182233 | 0031158 | 0172075 | 0644375 | 0517061 | 0277610 | 0.168658 | -0.109465 . 1072431  0.037290 |
DIMETILBUTANONA | 1203480 | 0213325 | 1.151674 | 0845204 | -0.134775 | 0.570674 | 0490627 | 0267855 | 0.171868 | -0.070605 0453169 -0.376857
2.HEPTANONA 1.527368 | 0218603 | 1.460885 | 1.002920 | -0.252378 | 0.795871 | 0.550932 | -0.313665 | 0.203506 | -0.047671 f 6656841 | 5520561
\ '
5-NONANONA 1734613 | 0.206068 | 1.776377 | 1.139322 | 0.389301 | 1.064137 | 0602682 | 0.342641 | 0239188 | 0411230 4911349 | 0205632

* PARAMETROS ESTIMADQS POR EL METODO DE AJUSTE OPTIMO DE LEVENBERG-MARQUARDT
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TABLA 3.c

Presiones de vapor
ETERES

PARAMETROS ESTIMADOS'

METILnPROPILETER 0.039@33" -0.021432 | 0.990168 | 0.407278 | 0.715325 ' 0.230756 | 0.752163 | 0.418533
SRR | i | | vene G | odFE oz | a7t | g
METILnBUTILETER | 0.044559 | -0. 61'665{ 10.993307 | 0.429957 | o%?g"e_oa 1 0.244273 | 0.816668 | 0.370088
METILtBUTILETER | 0.011216 | -0.051151 | 0.988832 | 0.408020 | 0.672766 | 0.256076 | 0.741785 : 1 0.493964
ETILnPROPILETER | 0.078986 | 0.016602 | 1.001093 | 0.430079 | 0.831209 ' 0.231296 | 0.850317 | 0.260796
DInPROPILETER 0.096268 | 0.032059 | 1.007092 | 0.442338 | 0.873840 | 0.245359 | 0.903628 | 0.177011
DIiPROPIL ETER 0.024331 | -0.037223 | 0.993718 | 0.439622 | 0.747129 | 0.285672 | 0.832422 | 0.431920
METILFENILETER 0.048084 | -0.015854 | 0.996482 | 0.444596 | 0.783267 | 0.281496 | 0.859123 | 0.366094

* PARAMETROS ESTIMADOS POR EL METODO DE AJUSTE OPTIMO DE LEVENBERG-MARQUARDT
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TABLA 3.c (continuacion)

Presiones de vapor

ETERES PARAMETROS ESTIMADOS'

e %NE%QS %%E%Nj;@.

i fladas e ‘
METILnPROPILETER _ _’i_z‘_ti_‘é?é"s”?"&éﬁﬁié‘a'i‘_yzé_@gg{j 0791883 . -0.247754 ' 0.759003 | 0.466104 (-0312093  0.196129 | 0.000361 0689257 0688468
METILiPROPILETER | 1.129698 i__o_fs,_§>8186'i 0.546284 | 0.747981 ;' 0072274  0.116963 | 0.431503 -0.194777 .T 0.091614 | -0.134846 -1.685734  0.143095

. ! ‘ !
METILnBUTILETER | 1201628 | 0.179239 | 1.019955 | 0.849261 j_—0181116 0537589 | 0.472555 -p.z_gooi_;}'g_g_ 0.161792 | -0.028605 0.127246  1.909035
METILtBUTILETER | 1.071846 - Go3seas | o28zieT | 071857 0382940 | :0.597207 | 0.387621 ' -0.045800 | 0029606 | 0214995 -3.852217 0.300187
|

ETILnPROPILETER | 1.405669 | -0.281623 | 1.606817 | 0.915604 | -0.524944 | 1.155253 | 0.605612 | -0.360697 | 0.260698 | -0.245822 . 1359358 ; 0107456
DInPROPILETER 1.479816 | -0.259875 | 1.761066 | 0.966876 | -0.571404 | 1.251604 | 0.524154 -0.363275 | 0.265507 | -0.350863 -2.417273 ' 0.025811_
DIiPROPIL ETER 1.313454 | 0.194357 | 1.274162 | 0.864564 | -0.177057 | 0.718772 | 0.503097 ! -0.306298 | 0.183105 | -0.061278 | -0.412363 -0.444278
METILFENILETER 1.361008 | 0.155970 | 1282856 | 0.894960 | -0.229961 | 0.747530 | 0.505832 | -0.300026 | 0.187675 | -0.124744 -1.002544 | -0.038838

* PARAMETROS ESTIMADOS POR EL METODO DE AJUSTE OPTIMO DE LEVENBERG-MARQUARDT
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TABLA 3.d

Presiones de va
HIDROCARBURQOS

por

PARAMETROS ESTIMADOS'

SIMATHIAS 2| STRY:
SR

PROPANO

.| 0013373 | 0045141 | 0996189 0329187 | 0557672 ; 0.184114 | 0.576772 0.511481

BUTANO 0.041600 | -0.020735 | 1.001177 ' 0.350872 | 0643648 | 0.188394 | 0.661542  0.363435

PENTANO 0.041219 | 0021313 | 1.00191  0.381504 | 0.702539 l 0.214273 | 0.735751 | 0.331036
{ |

HEXANOQ 0.042412 | -0.019450 | 1.004009 ‘ 0.410289 | 0.766826 | 0.236441 | 0.809429 : 0.294126 |

* PARAMETROS ESTIMADOS POR EL METCDO DE AJUSTE OPTIMO DE LEVENBERG-MARQUARDT
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TABLA 3.d (continuacion)

Presiones de vapor
HIDROCARBUROS PARAMETROS ESTIMADOS’

i . ‘
- .. I - P ———— . e s i 1 e e e e e e i e e e e = = —- - . 1. .- - - -
PROPANO’ ' | 09iosez | 0063678 | 0906175 | 055908 | 0105424 0563575 | 0.304991 | 0201732 0161135 | -0.040213 | 017713 0008222
BUTANO | 1064820 0234738 1622550 | 0.702394 [ -0418049 | 1287004 | 0453435 -0.302413 = 0.247304 | 0.090582 -1.061776  0.109574

PENTANO 0.337833 | 0.210624 | -0.101801 -1.410031 _ 0.189596

1.165380 | -0.062748  1.393472 | 0.770255 | -0.344089 | 1.048170 | 0.464419 |

HEXANO 1.333910 | -0.475737 | 2.340906 | 0.875588 | -0.683239 | 1.850623 | 0.543298 -_0.498749| 0.340393 | -0.186661 —1.857597é 0.086319

* PARAMETROS ESTIMADOS POR EL METQDO DE AJUSTE OPTIMO DE LEVENBERG-MARQUARDT
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TABLA 4.a

Presiones de vapor

ALCOHOLES DATOS EXPERIMENTALES
lcmIKTERCIKRala s
METANOL 43 ,512.53;; 8095.79 | 0.56533 | 288-503 12,3
R ’

ETANOL 1747 [513.92" 6148.00 | 0.64439 | 252-511 1,3
TPROPANOL | 19 [636.71 5169.55 | 0.62013 | 333-378 1
2-PROPANOL "Tﬁ“&éAq;_gg}_.g_s 0.66372 | 325-362 1
tBUTANOL :3i§_f§ss;_.js'_a_'_.4z1“£éé_ 085022 352356 | 1
2-BUTANOL 17 iﬁé-?_?' '4248.52 | 0.58254 | 341-380 1
2-METIL-1-PROPANOL | 18 : 547.73 | 4295.12 | 0.59005 | 343-389 1
2-METIL-2-PROPANOL | 16 506.15 3971.90 | 0.61365 | 330-363 1
1-PENTANOL 35 . 588,15 ; 3909.00 057830 | 348514 1
1-HEXANOL ji“;___f;“lj;o_o_% 4050.00 | 0.56000 @ 332-428 4,8
1-OCTANOL = 4@_?"68’11.80;‘ 2860.00 | 0.32420 | 328-554 2,3

1 Ambrose y Sparke (1970) 2 Ambrose et al. (1§74b} 3. Ambrose et al (1975a)
4 Smith y Snvastava (1686) 8. Boublk, Fried y Hala (1986}
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TABLA 4.b

Presiones de vapor

CETONAS DATOS EXPERIMENTALES
NEZETCRIK ék&ﬂl.‘ :

N

ACETONA 145 _§gs1o | 4696.00 | 0.30667 | 259-506 56
2-PENTANONA 7 !561 os 3694.00 | 0.34719 | 336-385 6
3-PENTANONA 18 5761 46! 3729.00 | 0.34377 | 330-384 6
METILBUTANONA | 19 | Vsls_s;o_q_gﬁ;'{sq_.go | 0.31314 | 329-377 6
2-HEXANONA 30 %’Efg;q_o_g 3320.00 | 0.39385 | 308-428 6
3-HEXANONA 18 | §827821 3319.00 | 0.37931 | 349407 6
DIMETILBUTANONA | 30 | 567.00 ' 3470. ou'g 0.32293 | 300-405 6
2-HEPTANONA | 30 ?@1'1_59_1990 00 | 0.42536 | 328-452 6
5-NONANONA | 28 Ts:gof.‘uﬁffz’s}iioo 0.51374 | 358-485 6

5. Ambrose el al. (1974D) 6. Ambrose et al {1975b)
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TABLA 4.c

Presiones de vapor

ETERES DATOS EXPERIMENTALES
A0S LG
METILnPROPILETER | 22 §47_'§.25"' 3801.00 i 0.27215 | 256-333 7
METILIPROPILETER | 20 1461@%'3752.00 0.26600 | 250-325 7
METILnBUTILETER | 29 ; 5127 73 '3371.00 | 0.31672 | 266-367 7
METILIBUTILETER | 16 | 497, 10 | 3430.00 0.26746| 288-351 7
ETILnPROPILETER | 29 _;Wsﬁqogz | '3370.00 | 0.33612 | 261-359 7
DInPROPILETER | 25 '9530 so§ 3028.00 | 0.37070 | 293-388 7
DIPROPILETER | 20 | 500, 32} 2832.00 | 0.33168 | 285-365 7
METILFENILETER | 17 ;643.665 4250.00 i 0.34817 | 383-437 7
7 Ambrose et al {1978)
HIDROCARBUROS
PROPANO | 30 ;;773702 4261.00 | 015140 186-369 48
BUTANO "7_;397 £ 425.18 | 3767.00 50 20000 | 236-418 4.8
PENTANO |28 .469.81" 3375’@'!'0 25060E 262-461 4.8
HEXANO | 32 150768 3040.00 } 0.30180 | 274-507 48

4 Smith y Snivastava (1986) 8. Boublik, Fned y Hata, {1986)
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5.2 Entalpia de vaporizacion

A partir de los parametros estimados con el método de ajuste dptimo de Levenberg-
Marquardt (con datos de presion de vapor), se predijeron entalpias de vaporizacion.

De acuerdo a la expresion de alfa que se trate, se utilizo una ecuacién de estado
determinada ya sea por el autor de la ecuacién o por el andlisis descrito en el capitulo
anterior.

5.2.1 Alcoholes/Entalpia de vaporizacién

Las siguientes consideraciones se basan en la tabla 6.a

Ecuaciones sin parametros

En todos los casos, salvo para el metanol y el etanol, la ecuacién Soave(1972) predice
considerablemente mejor que la Peng Robinson.
La suma de los ERP indica una desviacion de 71.635 para Soave(1972) y de 78.916 para

Peng Robinson.
En general las predicciones presentan errores promedio relativos superiores al 2%, ya hasta

de un 10% por lo que dejan mucho que desear.

Ecuaciones con un parametro

La prediccidn es variable para las dos ecuaciones analizadas. En algunos casos la ecuacion
Stryjek y Vera predice mejor que la Mathias y en otros casos sucede lo contrario. La suma
de los ERP indica 27.583 para Stryjek y Vera y 28.816 para Mathias.

Ecuaciones con dos parametros

La suma de los ERP indica que la ecuacion de Melhem predice mejor que Soave(1980) y
considerablemente mejor que Adachi y Lu, tal como vemos a continuacion:

Ecuacion de alfa Error relativo promedio
Melhem 27.262
Soave (1980) 46.411
Adachiy Lu 63.808
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Ecuaciones con tres parametros

Las ecuaciones que mejor predicen las presiones de vapor son la de Yu y Lu y la de
Mathias y Copeman, Le sigue la de Androulakis y en un cuarto lugar la de Stryjek y Vera2.
Los ERP para cada una de estas ecuaciones se muestran a continuacion:

Ecuacion de alfa Error relativo promedio
YuyLu 25.683
Mathias y Copeman 25.745
Androulakis 26.400
Stryjek y Vera 2 50.026

Resultados generales

Los errores relativos promedio para los alcoholes y los promedios por ecuacion se pueden
observar con detalle en la Tabla 6.a

Comparando la prediccion general de la entalpia de vaporizacion comparada con los datos
experimentales, tenemos los siguientes resultados:

Mejor ecuacion de alfa % de error relativo
Sin parametros Soave 1972 71.635
Un parametro Stryjek y Vera 27.583
Dos parametros Melhem 27.262
Tres parametros YuyLu 25.683

5.2.2 Cetonas/Entalpia de vaporizacién
Las siguientes consideraciones se basan en la tabla 6.b

Ecuaciones sin parametros

En algunos casos la ecuacion de Peng Robinson predice mejor que la Soave (1972) y en

otros ocurre lo contrario.
La suma de los ERP indica una desviacion de 14.266 para Soave(1972) y de 16.690 para

Peng Robinson.

Fcuaciones con un parametro

En casi todos los casos, la ecuacion de Stryjek y Vera predice mejor que la de Mathias.
La suma de los ERP indica 9.84! para Stryjek y Vera y 11.214 para Mathias.
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Ecuaciones con dos parametros

I.a suma de los ERP indica que la ecuacidn de Melhem predice mejor que Soave(1980) y
que Adachi y Lu como vemos a continuacion:

Ecuacion de alfa Error relativo promedio
Melhem 11.081
Soave (1980) 13.787
Adachiy Lu 16.216

Ecuaciones con tres parametros

Las ecuaciones que mejor predicen las presiones de vapor son la de Yu y Lu y la de
Androulakis. Le siguen Mathias y Copeman y en un cuarto lugar la de Stryjek y Vera2. Los
ERP para cada una de estas ecuaciones se muestran a continuacion:

Ecuacidén de alfa Error relativo promedio
YuyLu 9.804
Androulakis 0.864
Mathias y Copeman 10.374
Stryjek y Vera 2 11.861

Resultados generales

Los errores relativos promedio para las cetonas y los promedios por ecuacion se pueden
observar con detalle en la Tabla 6.b

Comparando la prediccion general de la propiedad:

Mejor ecuacién de alfa % de error relativo
Sin parametros Soave(1972) 14.266
Un pardmetro Stryjek y Vera 0.841
Dos pardmetros Melhem 11.081
Tres pardmetros Yuy Lu 9.804

Observamos que la ecuacion de Stryjek y Vera de un pardmetro hace predicciones tan
buenas como cualquiera de dos o tres parametros.
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5.2.3 Hidrocarburos/Entalpia de vaporizacion

Las siguientes consideraciones se basan en la tabla 6.b

Ecuaciones sin pardmetros

Para todos los casos la ecuacién de Peng Robinson predice mejor que la Soave (1972). La
suma de los ERP indica una desviacion de 11.453 para Soave(1972) y de 9.791 para Peng
Robinson.

Fcuaciones con un parametro

En general la ecuacién de Mathias predice algo mejor que la de Stryjek y Vera.
La suma de los ERP indica 10.423 para Stryjek y Vera 'y 10.040 para Mathias.

Ecuaciones con dos parametros

La suma de los ERP indica que la ecuacién de Soave(1980) predice mejor que Melhem y
que Adachi y Lu como vemos a continuacién:

Ecuacién de alfa Error relativo promedio
Soave (1980) 8.773
Melhem 10.203
Adachi y Lu 11.723

Ecuaciones ¢on tres parametros

La ecuacion que mejor predice las presiones de vapor es la Stryjek y Vera2 seguida de la
Yuy Luy la de Androulakis, y en un cuarto lugar la de Mathias y Copeman.
Los ERP para cada una de estas ecuaciones se muestra a continuacion:

Ecuacién de alfa Error relativo promedio
Stryjek y Vera 2 7.141
YuyLu 8.107
Androulakis 8.170
Mathias y Copeman 8.783
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Resultados generales

Los errores relativos promedio para las hidrocarburos y los

pueden observar con detalle en la Tabla 6.b

Comparando la prediccion general de la propiedad:

promedios por ecuacién se

Mejor ecuacidn de alfa

% de error relativo

Sin parametros Peng Robinson 9.791
Un parametro Mathias 10.040

Dos parametros Soave 1980 8.8773

Tres parametros Stryjek y Vera2 7.141

5.2.4 Evaluacion general de la propiedad/Entalpia de vaporizacién

El resumen de la suma de los errores relativos promedio para 25 sustancias se expresa a
continuacion, segiin los calculos presentados en la Tabla 10:

ECUACION DE ALFA | ERP
YuyLu 43.594
Androulakis 44.435
Mathias y Copeman 44.904
Stryjek y Vera 47.847
Melhem 48.547
Mathias 50.071
Soave 1980 68.972
Stryjek y Vera 2 69.029
Adachi y Lu 91.748
Soave 1972 97.356
Peng Robinson 105.398

Aunqgue en el analisis anterior se compara la suma de los errores relativos promedio para 25
sustancias, el error relativo por sustancia oscila entre el 0.5 y 3%, dependiendo de la
expresion de alfa.

En general, salvo los ultimos tres modelos, los errores no superan el 3%, por lo que la
prediccion se puede considerar modestamente aceptable.
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TABLA S

A de Vaporizacion

DATOS EXPERIMENTALES*

il

METANOL 35 51255 809579 | 0.66533 | 257497
ETANOL 20 | 51392 : 614800 | 0.64438 | 279-503
1-PROPANOL 2 swer1 516955 | 06207 | 28817
2-PROPANOL 28 50840  4764.25 | 0.66372 | 299487
1-8UTANOL 28 56298  44f2.66 | 059022 | 50AGH
2-BUTANOL 28 53595 424852 | 0.58254 | 288-488
2-METIL-1-PROPANOL | 28  547.73 i 429512 | 0.58005 | 300-535
ZNETILZPROPANGL | 33 50615 | 397150 | 061365 | 304435 _
1-PENTANOL 24 _533'9’.1’__5_;_5_ 3909.00 | 0.57839 | 319-508
1-HEXANOL* | 13 611.00 . 4050.00 | 0.56000 | 339-428
1-OCTANOL 23 68480 286000 | 032420 | 364549 _
ACETONA 35 508.10 | 4696.00 | 0.30667 | 253493
2-PENTANONA 11 56108 369400 | 0.34719 | 282363
3-PENTANONA 11 56 46 372000 | 0.34377 | 285347
METILBUTANONA | 6 ~ 555.00 | 3790.00 | 0.31314 | 288319
2-HEXANONA _ | .11 587.00 | 332000 | 0.39385 | 209-332
3-HEXANONA | 11 . 582.82 | 3319.00 | 0.37931 | 299-324
DIMETILBUTANONA | 22 567‘06" 3470.00 | 032293 | 295-353
2-HEPTANONA 35 i,,761'71’_.5_6__'_?:@56260 0.42536 | 290-428
5-NONANONA | 13 :ﬂ;’;e{d.’_ﬁ_b". 2329.00 | 0.51374 | 301-356
PROPANO" |32 370.02 | 4261.00 | 0.15140 | 167-363
BUTANO* | 28 425148 | 3797.00 | 0.20000 | 217-392
PENTANG* 1 32 469.81 iﬁ7337'5.'06'"”’6.2"5’6’5’0”"“ '225.454
: i
HEXANO* 1 32 507.68 | 304000 | 0.30180 | 252485

* Los datos experimentales de A son de Smith y Snvastava (1986) y Boublik, Fried y H4la (1988)
Los dalos de Te, Pcy w son los reportados por Slryjek y Viera (1988), salvo los del 1-hexancl, propano, butano y
hexano que son de Smith y Srivastava (1986) y Boublik, Fried y Hala (1986}
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TABLA 6.2

A de vaporizacion

ALCOHOLES % ERROR RELATIVO PROMEDIO
UN PARAMETRO DOS PARAMETRO TRES PARAMETROS
SSOAVE FRATHRSE Wﬁa@lﬁ% -1
|
METANOL 7716 6 260 2.180 2317 3.908 2476 2525 2554 | 2517 ' 2.535 2474
. : |
ETARNOL | sse 7 zaer ies6 | 1946 | 2217 B3 e ségs | ZEn0 1 25 238
1-PROPANOL 2.244 3.201 2.191 2024 2635 3.210 2185 2.190 1.826 L 1.504 4811
2.PROPANOL 2.541 3.354 1.780 1.454 26.579 13022 1.621 2208 | 1e22 | 1977 1869
139@&9 B 4.707 : 5858 1670 1711 2.174 12.909 2376 1.657 ; 1,591 . 1600 1525
FBUTANOL —~ 7 | 57% CCEmE | i T4 | Bdss | dbie’  BEOT [T Ta%es | assr %'_ _Z2at T 18Est
2-METIL-1-PROPANOL T 49m [ 5994 | 2628 587 | Sees | 31es | 2788 3122 | 288 ]l 293 0872
]
2-METIL-2-PROPANOL 4756 5729 1838 | 1463 3.537 2022 | 1761 1465 43T _; 0.916
1-PENTANOL 6.224 7.193 3.345 3.071 5374 3.992 3432 3.370 3.547 3455 | 2447
1-HEXANOL 10.448 12.025 5904 5.836 1197 1374 I 1071 1.248 1.234 1.240 L 12.419
1-OCTANOL 18.677 20.039 3.509 3723 3020 , 4902 5.144 3571 3.673 3571 l 3.522
: ;
SUMA 71.636 78.917 28.816 | 27.583 63.808 l 46.412 27 262 26.400 25746 25.683 f 50.026
PROMEDIO 6512 7.174 2620 | 2508 5.801 4219 2.478 2.400 2.341 2335  4.548
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TABLA 6.b

A de vaporizacion
CETONAS

% ERROR RELATIVO PROMEDIO

SIN PARAMETROS

UN PARAMETRO

DOS PARAMETROS

TRES PARAMETROS

AEHT
ACETONA 5476 4.495 4365 | 4360 4453 | 4009 1 4.489 3.991 4 054 3983 3.907
2-PENTANONA 1690 1.245 1.051 i 0.898 1556 ‘ 1207 1 0908 0.867 ' 0.906 0862 ' 0860
3-PENTANONA 1112 1233 0.242 ' 0292 0.788 J 1680 | 0487 0.896 l 0.967 0870 0664
. ' i ;
METILBUTANONA " 5.556 2356 1007 | 073 | 173 T T0E | oes’ 053 1 058 0637 0940
‘ ‘ .
2 HEXANONA 185 7 odnt | o7 0wy | o8m i ose | 0@ o4z o8’ | 0
3HEXANONA | 0865 1.801 1064 0817 1904 | 1241 l 0737 | ~ 0as7 . 0 686 0.471 0195
| ' T i
DIMETILBUTANONA 1.250 1.379 0.716 ‘ 0.692 " 1.021 g?a?s l 0783 0823 ‘ 0.821 0.823 0827
2-HEPTANONA o dese o dae7 0879 67si | Uiz TTaes [ 97 [T o7 |04 0763 | 0817
S-NONANONA | 0489 - 2042 1.165 0973 | 2511 ! 1.382 1.803 0.555 0995 Eg“gié__ 3259
suma 14.266 ' 16.690 11.215 9.841 16.217 13.788 11.081 9,865 10.374 } 9.804 11.862
PROMEDIO 1585 | 1854 1.246 1.093 1.802 1.532 1.231 1.096 1153 1.089 1.318
HIDROCARBUROS .
PROPANO 3853 | 3608 3.781 3.963 4546 3.563 3.927 3.508 3.632 3.469 3207 |
BUTANO 1.891 } 1.354 1559 1318 2.017 1.300 1.305 1.022 1159 | 0898 0865 |
PENTANO 2523 ! 2.239 2.041 2334 2327 1.601 2.274 1722 1.862 1.709 1.567
HEXANO O 3.086 2,590 2,658 2.808 2.834 2310 2.698 1.919 2.131 1931 | 1503
SUMA 11.454 9.791 10.040 10.423 11.723 8.773 10.203 8.170 8784 | 8107 7141 |
PROMEDIO 2863 | 2448 2.510 2,606 2.931 2.193 2.551 2.043 2196 | 2027 1.785
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5.3 Segundo coeficiente virial

A partir de los parametros estimados con el método de ajuste Gptimo de Levenberg-
Marquardt (con datas de presién de vapor), se predijeron segundos coeficientes viriales.

De acuerdo a la expresién de alfa que se trate, se utilizd una ecuacién de estado
determinada ya sea por el autor de la ecuacién o por el analisis descrito en el capitulo 5.1

El calculo del error relativo promedio tuvo que ser modificado debido a dos situaciones
especiales:

 la existencia de valores experimentales de B cercanos menores a uno.

o ¢l reducido numero de datos experimentales.

Para realizar el calculo de ERP para esta propiedad se realizaron dos modificaciones a la
formula original:

¢ Por un lado se eliminaron los datos experimentales cuyo valor era cercano a cero. Esto
s6lo ocurrié para el 2-metil-2-propanol, la 3-hexanona y el butano.

» Por otro lado se modificé el denominador en el célculo del error relativo promedio, por
lo que en lugar de dividir entre el numero de datos experimentales se dividi6 entre el
nimero de datos experimentales menos el niimero de pardmetros en la ecuacion’.

Se calcularon valores para el segundo coeficiente virial en el intervalo desde temperaturas
reducidas de uno hasta dos punto cinco.

Adicionalmente, es necesario hacer algunas consideraciones para las ecuaciones de Stryjek
y Vera y de Mathias y Copeman:

*» En los casos de la ecuacion de Stryjek y Vera y Stryjek y Vera 2 los autores
recomiendan simplificar Ia ecuacion de manera que se convierta en la ecuacion de Peng
Robinson.

* En el caso de la ecuacidon de Mathias y Copeman, aunque los autores no sefialan
ninguna forma especial para este intervalo de temperaturas, en articulos recientes (Dahl
y Michelsen™) aparece una propuesta en que se recomienda simplificar la ecuacion,
suponiendo que sus pardmetros B y C valgan cero. En adelante esta propuesta se
denominara Mathias-Copeman I1.

'El detalle del manejo estadistico se explica en el apéndice.
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5.3.1 Alcoholes/Segundo coeficiente virial

Las siguientes consideraciones se basan en la tabla 7.a

Ecuaciones sin parametros

En todos los casos la ecuacién de Peng Robinson predice considerablemente mejor que la
de Soave(1972). La suma de los ERP indica una desviacién de 25.834 para Soave(1972) y
de 56.181 para Peng Robinson.

Ecuaciones con un parametro

La ecuacién de Mathias predice de forma bastante aceptable. La suma de los ERP indica un
valor de 20.848 para esta ecuacion.

Ecuaciones con dos pardmetros

La suma de los ERP indica que la ecuacién de Melhem predice mejor que Adachiy Luy
considerablemente mejor que Soave(1980) como vemos a continuacion:

Ecuacién de alfa Error relativo promedio
Melhem 45.889
Adachiy Lu 53.546
Soave (1980) 104.389

Ecuaciones con tres Qarémetros

Aqui se tienen dos situaciones especiales:
La ecuacién que mejor predice el segundo coeficiente virial es la Yu y Lu. Los ERP para
cada una de estas ecuaciones se muestran a continuacion:

Ecuacion de alfa Error relativo promedio
YuyLu 19.776
Mathias-Copeman I1 19.976
Androulakis 30.444
Mathias y Copeman 363.188
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Resultados generales

Los errores relativos promedio para los alccholes y los promedios por ecuacion se pueden
observar con detalle en la Tabla 7.a

Comparando la prediccion general del segundo coeficiente virial con datos experimentales
calculados con la correlacion de Tsonopoulos, tenemos los siguientes resultados:

Mejor ecnacion de alfa

% de error relativo

Sin parametros Peng Robinson 25.834

Un parametro Mathias 20.848
Dos parametros Melhem 45.889
Tres parametros Yuy Lu 19.776

5.3.2 Cetonas/Segundo coeficiente virial

Las siguientes consideraciones se basan en la tabla 7.b

Ecuaciones sin parametros

En todos los casos la ecuacidn de Peng Robinson predice considerablemente mejor que la
de Soave(1972). La suma de los ERP indica una desviacion de 13.702 para Peng Robinson
y de 40.391 para Soave(1972).

Ecuaciones con un parametro

La ecuacion de Mathias predice de forma muy aceptable. La suma de los ERP indica un
valor de 2.500 para esta ecuacioén.

Fcuaciones con dos parametros

La suma de los ERP indica que la ecuacidn de Melhem predice mucho mejor que Adachi y
Lu y considerablemente mejor que Soave(1980) como vemos a continuacion:

Ecuacion de alfa Error relativo promedio
Melhem 3.366
Adachiy Lu 35.860
Soave (1980) 128.405
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Ecuaciones con ires parametros

La ecuacién que mejor predice el segundo coeficiente virial es la Androulakis. Los ERP
para cada una de estas ecuaciones se¢ muestra a continuacion:

Ecuacion de alfa Error relativo promedio
Androulakis 2.427
YuyLu 12.623
Mathias-Copeman [1 17.536
Mathias y Copeman 45,771

Resultados generales

Los errores relativos promedio para las cetonas y los promedios por ecuacion se pueden
observar con detalle en la Tabla 7.b
Comparando la prediccién general del segundo coeficiente virial con datos experimentales
calculados con la correlacion de Tsonopoulos, tenemos los siguientes resultados:

Mejor ecuacién de alfa % de error relativo
Sin parametros Peng Robinson 13.702
Un parametro Mathias 2.500
Dos parametros Melhem 3.366
Tres pardmetros Androulakis 2.427

5.3.3 Eteres/Segundo coeficiente virial
Las siguientes consideraciones se basan en la tabla 7.c

Ecuaciones sin parametros

En todos los casos la ecuacién de Peng Robinson predice considerablemente mejor que la
de Soave(1972). La suma de los ERP indica una desviacién de 42.613 para Soave(1972) y
de 11.487 para Peng Robinson.

Ecuaciones con un parametro

La ecuacién de Mathias predice de forma muy aceptable. La suma de los ERP indica un
valor de 2.832 para esta ecuacion.
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Ecuaciones con dos pardmetros

La suma de los ERP indica que la ecuacion de Melhem predice mucho mejor que Adachi y
Lu y considerablemente mejor que Soave(1980) como vemos a continuacion:

Ecuacion de alfa Error relativo promedio
Melhem 5.627
Adachiy Lu 41.080
Soave {1980) 134.390

Ecuaciones con tres parametros

La ecuacién que mejor predice el segundo coeficiente virial es la Androulakis seguida de
lejos por las demas. Los ERP para cada una de estas ecuaciones se muestra a continuacion:

Ecuacion de alfa Error relativo promedio
Androulakis 5.388
YuyLu 12.452
Mathias-Copeman [1 15.065
Mathias y Copeman 58.676

Resultados generales

Los errores relativos promedio para los éteres y los promedios por ecuacion se pueden
observar con detalle en la Tabla 7.c
Comparando la prediccion general del segundo coeficiente virial con datos experimentales
calculados con la correlacion de Tsonopoulos, tenemos los siguientes resultados:

Mejor ecuacidn de alfa % de error relativo
Sin pardmetros Peng Robinson 11.487
Un parametro Mathias 2.832
Dos parametros Melhem 5.627
Tres parametros Androulakis 5.388

5.3.4 Hidrocarburos/Segundo coeficiente virial
Las siguientes consideraciones se basan en la tabla 7.d

Ecuaciones sin parametros

En todos los casos la ecuacion de Peng Robinson predice considerablemente mejor que la
de Soave(1972). La suma de los ERP indica una desviacion de 14.226 para Soave(1972) y
de 2.834 para Peng Robinson.
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Ecuaciones con un parametrg

La ecuacion de Mathias predice de forma muy aceptable. La suma de los ERP indica un
valor de 1.216 para esta ecuacion.

Ecuaciones con dos parametros

La suma de los ERP indica que la ecuacién de Melhem predice mucho mejor que Adachi y
Lu y considerablemente mejor que Soave(1980) como vemos a continuacion:

Ecuacién de alfa Error relativo promedio
Melhem 2.926
Adachi y Lu 14.377
Soave (1980) 45.705

Ecuaciones con tres pardmetros

La ecuacién que mejor predice el segundo coeficiente virial es la Androulakis.
Los ERP para cada una de estas ecuaciones se muestra a continuacion:

Ecuacion de alfa Error relativo promedio
Androulakis 2.395
YuyLu 4.362
Mathias-Copeman 11 5.242
Mathias y Copeman 28.415

Resultados generales

Los errores relativos promedio para los hidrocarburos y los promedios por ecuacion se
pueden observar con detalle en la Tabla 7.d

Comparando la prediccion general del segundo coeficiente virial con datos experimentales
calculados con la correlacién de Tsonopoulos, tenemos los siguientes resultados:

Mejor ecuacién de alfa

% de error relativo

Sin pardmetros Peng Robinson 2.834

Un parametro Mathias 1.216
Dos parametros Melhem 2.926
Tres parametros Androulakis 2.395
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5.3.5 Evaluacién general de la propiedad/Segundo coeficiente virial

El resumen de la suma de los errores relativos promedio para 32 sustancias se expresa a

continuacion:

ECUACION DE ALFA | ERP
Mathias 27.39
Androulakis 40.65
YuyLu 4921
Peng Robinson 53.86
Melhem 57.81
Mathias-Copeman I 57.82
Adachi y Lu 144.86
Soave 1972 153.41
Soave 1980 412.88
Mathias y Copeman 496.05

Aungue en el analisis anterior se compara la suma de los etrores relativos promedio para 32
sustancias, el error relativo por sustancia pocas veces supera el 1% para las expresiones de
alfa de Mathias, Androulakis y Yuy Lu.
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TABLA 7.a

Segundo coeficiente virial
ALCOHOLES

ERROR RELATIVO PROMEDIO

SIN PARAMETROS

FSoAvE

o af “\? Rk 3;, ¢
l T
poE: ’ﬁgé;é%i"w'ﬁa%&w TRl

NG:

UN PARAMETRO

M%ngAS §
Rt |

DOS PARAMETROS

MEM
A e

TRES PARAMETROS

{ %197& v -B&al?“;.g?“ ik ch"m\»«%m;é:«*
H 1

X | i
METANOL 3749 | 1717 o854 | 2473 150% | 177 0256 , 1638 2317 1.235
ETANOL 3787 | 1853 0.324 2.384 12.827 3438 0.510 5.857 1.536 0.511
1-PROPANOL 8950 | 4316 | 1547 7.322 19.440 4740 4.030 45,897 0.317 1.239

i !
2-PROPANOL 3.038 | 1492 0.653 2418 sorz | 1459 1.530 19.244 0.153 0.590

- o _ o o } i

1-BUTANOL 8.548 3.999 2676 8.279 11397 | 4674 4.335 43.399 0.890 1.871

UTANOL 548 | 3999 A AR .‘
2BUTANOL 5843 | 2713 | 2141 | 's8es | 6209 . 3.999 5047 | 76.853 2.731 13.090

L ...} 5B | 213 | . 3, 3.999 5047 | 76853 2731 3.0
2METILA-PROPANOL | 8457 3.956 3.008 8.437 | 9.461 5514 | 4616 | 46800 | 1331 2202
e L

2-METIL-2-PROPANOL* 1.759 0.834 0.768 1.761 1.355 1.528 0.978 9770 | 0323 0505
1-PENTANOL 5.051 2.336 1613 4520 5.974 2146 1.007 0253 ;| 0943  0.151
1-HEXANOL 3.495 1.596 2 588 3.589 3.290 0.130 0.461 2.824 2144 | 1254
1-OCTANOL 3.504 1.024 4.675 6.698 7.268 15.824 7.584 100855 |  7.292 7.427
SUMA 56.181 25.834 20.848 53.546 104.389 45.389 30.444 363.188 19.976 19.776
PROMEDIO 5.107 2349 1895 4868 | 9.490 4172 2768 33.017 1816 1.798

* Se efimind un punto experimental per ser su valor iy CECcano a cero
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TABLA 7.b

Segundo coeficiente virial

CETONAS ERROR RELATIVO PROMEDIO
SIN PARAMETROS  JUN PARAMETRO DOS PARAMETROS TRES PARAMETROS
ETSOA VE’:@W i @}EGG&Q i "MATHIAS S ADA EM, AN%&%HMK[S M@K\s ﬁ?"@"g&&;@ TAS U YU
'ié%‘ﬁ”azzpﬁsgﬂoslusqm Rl e AAN - COPEMANI :
| ! |
Lo S - ; - ! !
ACETONA | s.z2s0 1423 o4ta 4753 7 48208 0.431 0180 &5 213 1.702
2PENTANONA T Ts7es 0 1488 | 0221 3447 | 11634 0110 | 0452 3.863 1.462 1.103
3.PENTANONA S} sses 1118 | otea | 3413 | 10701 | 0199 0.305 2.296 a.714 0.896
METILBUTANONA Ta2s5 1490 | 0456 4222 | 12722 0476 0.412 3.616 1.721 1.078
I U I S T S
2-HEXANONA | es10 | 3482 | o668 8155 | 30879 . 0708 |  0.498 12.671 2967 3356
3.HEXANONA* 1.906 | 0.664 0476 | 1679 | 5946 | 0403 | 0087 2066 | 1184 0565
: _ : Lo PRI S
DIMETILBUTANONA 3552 | 1.034 0.158 2.560 10.975 0.359 0210 . 365 1309 1.021
2-HEPTANONA 3.500 1.364 0.231 2.956 11.011 0.207 0451 ' 4248 | 0812 1.148 |
5.NONANONA 5.037 2.238 0.311 3.675 16.327 0.773 0454 |  6.826 1.237 1.755
- _ _
SUMA 40.391 13.702 2.500 35.860 128.405 3.366 2427 | 45771 17537 | 12.623
PROMEDIO 4.488 1522 0.278 3.984 14,267 0.374 0270 5086 1.949  1.403

* Se elimind un punto expenmental por ser su valor muy cercano a cero.
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TABLA 7.c

Segundo coeficiente virial
ETERES

ERROR RELATIVO PROMEDIO

SIN PARAMETROS UN PARAMETRO DOS PARAMETROS TRES PARAMETROS
P SOAVE TS PENG Gir ROULAKIS ¥ g
TS R
] b 1.%1';%%%1%08 NSON| L
DI S . . | . ] . . . | -
METILnPROPILETER | 7270 1.531 0.147 7641 22629 1.049 0.491 10.434 2.287 2.218
METILIPROPILETER _ 5151 1025 |  0.266 5.647 15.595 1.075 1085 . 0.697 0822  0.890
METILnBUTILETER | 3919 | 1113 0.215 3788 | 12742 0.156 0477 4329 1454 1.200
METIL(BUTILETER | 5518 1413 | 0334 5955 16087 | 1229 1866 9505 0.218 0279
I i ‘ : ]
ETILnPROPILETER 3376 1.026 0.325 2996 | 11347 | 0249 0328 6241 - 176 1.414
! ) e A4 o o Lo S e A
DINPROPILETER 10.168 3.458 1.159 8.304 34106 1.543 1185 | 18696 | 5708  4.269
0 - “.E - - - ?'"_"
DIiPROPIL ETER 3.358 1.006 0.160 3.213 10.082 0.233 0169 | 3984 1236 | 0972
|
IMETILFENILETER 3.852 1.214 0.225 3.539 11.800 0.093 0.085 4810 | 1578 1.210
TOTAL 42.613 11.487 2.832 41.080 134300 | 5.627 5.388 58.676 15.065 12.452
PROMEDIO 5.327 1.436 0.354 5135 16799 | 0.703 0673 .  7.334 1.883 | 15567
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TABLA 7.d

Segundo coeficiente virial
HIDROCARBUROS

ERROR RELATIVO PROMEDIO

UN PARAMETRO

DOS PARAMETROS

TRES PARAMETROS

T

PROPANG 3.256 0.428 0.180
e e e e = e — s P .. . | we R - e R
jButANO* | 1863 | 0139 - 0.198 1680 ' 5032 0426 0.301 3709 | 0338 0.416
L SN B N IR S - N
PENTANO 3361 | 0576 0.161 3324 10738 0.287 0.326 6.252 1043 0.984
o J...oae1 ) 3324 | 10738 . 0287 | 0.326 . _ -
HEXANO 6616 | 1.746 0.245  6.046 21629 | 0262 0515 | 15198 | 3433 ;, 2783
T | - ¥ ;
; | !
TOTAL 14.226 2.834 1.216 14.377 45.705 2.926 2.395 28.415 5242 | 4.362
PROMEDIO 3.556 0.709 0.304 3594 11.426 0.732 0.599 7104 | 1311 | 1091

* Se elimind un punto experimentat por ser su valor muy cercano a cero.
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5.4 Segundo coeficiente virial/Modelo de Mathias

5.4.1 Alcoholes/Segundo coeficiente virial-Mathias
Las siguientes consideraciones se basan en la tabla 8.a

Ecuaciones sin parametros

En todos los casos la ecuaciéon de Soave predice considerablemente mejor que la de Peng
Robinson. La suma de los ERP indica una desviacién de 1.796 para Soave(1972) v de
33.737 para Peng Robinson.

Ecuaciones con un parametro

La ecuacién de Mathias predice considerablemente mejor que la de Stryjek y Vera. La suma
de los ERP indica una desviacion de 20.848 para Mathias y de 58.118 para Stryjek y Vera.

Ecuaciones con dos pardmetros

La suma de los ERP indica que la ecuacién de Soave(1980) predice mejor que Adachi y Lu
y considerablemente mejor que Melhem como vemos a continuacion:

Ecuacién de alfa Error relativo promedio
Soave(1980) 10.440
Adachiy Lu 14.903

Melhem 50.192

Ecuaciones con ires parametros

En el caso de la ecuacion de Stryjek y Vera la ecuacién resulta ser idéntica a la ecuacién de

Peng Robinson.
La ecuaciéon que mejor predice el segundo coeficiente virial es la Mathias y Copeman,
seguida de cerca por las otras dos. Los ERP para cada una de estas ecuaciones se muestra a

continuacion:

Ecuacion de alfa Error relativo promedio
Mathias y Copeman 65.833
Yuy Lu 66.574
Androulakis 68.050
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Resultados generales

Los errores relativos promedio para los alcoholes y los promedios por ecuacién se pueden
observar con detalle en la Tabla 8.2

Comparando la prediccién general del segundo coeficiente virial con datos experimentales
calculados con la correlacion de Tsonopoulos, tenemos los siguientes resultados:

Mejor ecuacion de alfa % de error relativo
Sin parametros Soave (1972) 1.796
Un parametro Mathias 20,848
Dos parametros Soave (1980) 10.440
Tres parametros Mathias y Copeman 65.833

5.4.2 Cetonas/Segundo coeficiente virial-Mathias
Las siguientes consideraciones se basan en la tabla 8.b

Ecuaciones sin pardmetros

En todos los casos la ecuacién de Soave predice considerablemente mejor que la de Peng
Robinson. La suma de los ERP indica una desviacion de 1.561 para Soave(1972) y de
28.294 para Peng Robinson.

Ecuaciones con un parametro

La ecuacién de Mathias predice considerablemente mejor que la de Stryjek y Vera. La suma
de los ERP indica una desviacion de 2.5 para Mathias y de 30.499 para Stryjek y Vera,

Ecuaciones con dos pardmetros

La suma de los ERP indica que la ecuacién de Adachi y Lu predice mejor que Soave (1980)
y considerablemente mejor que Melhem como vemos a continuacion:

Ecuacion de alfa Error relativo promedio
Adachi y Lu 2.118
Soave (1980) 5.790
Melhem 32.274
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Ecuaciones con tres parametros

En el caso de la ecuacion de Stryjek y Vera la ecuacion resulta ser idéntica a la ecuacion de

Peng Robinson.
La ecuacién que mejor predice el segundo coeficiente virial es la Androulakis, seguida de

cerca por las otras dos. Los ERP para cada una de estas ecuaciones se muestra a
continuacion:

Ecuacion de alfa Error relativo promedio
Androulakis 28.464
Yuy Lu 28.620
Mathias y Copeman 29.745

Resultados generales

Los errores relativos promedio para las cetonas y los promedios por ecuacion se pueden
observar con detalle en la Tabla 8.b

Comparando la prediccion general del segundo coeficiente virial con datos experimentales
calculados con la correlacion de Tsonopoulos, tenemos los siguientes resultados:

Mejor ecuacion de alfa % de error relativo
Sin parametros Soave (1972) 1.561
Un parametro Mathias 2.500
Dos parametros Adachiy Lu 2.118
Tres parametros Androulakis 28.464

5.4.3 Eteres/Segundo coeficiente virial-Mathias
Las siguientes consideraciones se basan en la tabla 8.¢

Ecuaciones sin parametros

En todos fos casos la ecuacién de Soave predice considerablemente mejor que la de Peng
Robinson. La suma de los ERP indica una desviacion de 2.191 para Soave(1972) y de
33.565 para Peng Robinson.

Ecuaciones con un parametro

La ecuacion de Mathias predice considerablemente mejor que la de Stryjek y Vera. La suma
de los ERP indica una desviacién de 2.832 para Mathias y de 35.782 para Stryjek y Vera.
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Ecuaciones con dos parametros

La suma de los ERP indica que la ecuacién de Adachi y Lu predice mejor que Soave(1980)
y considerablemente mejor que Melhem como vemos a continuacién:

Ecuacién de alfa Error relativo promedio
Adachi y Lu 2.621
Soave(1980) 4.651

Melhem 38.151

Ecuaciones con tres parametros

En el caso de la ecuacion de Stryjek y Vera la ecuacién resulta ser idéntica a la ecuacién de

Peng Robinson.
La ecuacion que mejor predice el segundo coeficiente virial es la Androulakis, seguida de
cerca por las otras dos. Los ERP para cada una de estas ecuaciones se muestra a

continuacion:

Ecuacion de alfa Error relativo promedio
Androulakis 34,207
YuyLu 34.231
Mathias y Copeman 35.642

Resultados generales

Los errores relativos promedio para los éteres y los promedios por ecuacién se pueden
observar con detalle en la Tabla 8.¢

Comparando la prediccién general del segundo coeficiente virial con datos experimentales
calculados con la correlacion de Tsonopoulos, tenemos los siguientes resultados:

Mejor ecuacion de alfa % de error relativo
Sin parametros Soave (1972) 2.191
Un pardmetro Mathias 2.832
Dos parametros Adachi y Lu 2.621
Tres parametros Androulakis 34,207
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5.4.4 Hidrocarburos/Segundo coeficiente virial-Mathias

Las siguientes consideraciones se¢ basan en la tabla 8.d

Fcuaciones sin parametros

En todos los casos la ecuacidon de Soave predice considerablemente mejor que la de Peng
Robinson. La suma de los ERP indica una desviacion de 1.554 para Soave(1972) y de
13.698 para Peng Robinson.

Ecuaciones con un parametro

[.a ccuacion de Mathias predice considerablemente mejor que la de Stryjek y Vera. La suma
de los ERP indica una desviacién de 1.216 para Mathias y de 14.947 para Stryjek y Vera.

Ecuaciones con dos parametros

La suma de los ERP indica que la ecuacién de Adachi y Lu predice mejor que Soave(1980)
y considerablemente mejor que Melhem como vemos a continuacion:

Ecuacién de alfa Error relativo promedio
Adachi y Lu 0.959
Soave(1980) 1.716

Melhem 15.224

Ecuaciones con tres parametros

En el caso de la ecuacidn de Stryjek y Vera la ecuacion resulta ser idéntica a la ecuacion de
Peng Robinson.

La ecuacién que mejor predice el segundo coeficiente virial es la Yu y Lu, seguida de cerca
por las otras dos. Los ERP para cada una de estas ecuaciones se muestra a continuacion:

Ecuacion de alfa Error relativo promedio
Mathias y Copeman 12.371
Androulakis 13.068
YuyLu 13.108
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Resultados generales

Los errores relativos promedio para los hidrocarburos y los promedios por ecuacion se

pueden observar con detalle en la Tabla 8.d

Comparando la prediccién general del segundo coeficiente virial con datos experimentales

calculados con la correlacion de Tsonopoulos, tenemos los siguientes resultados:

Mejor ecuacién de alfa

% de error relativo

Sin parametros Soave (1972) 1.554
Un parametro Mathias 1.216

Dos parametros Adachiy Lu 0.959
12.371

Tres parametros

Mathias y Copeman

5.4.5 Evaluacién general de la propiedad/Segundo coeficiente virial-Mathias

El resumen de la suma de los errores relativos promedio para 32 sustancias se expresa a

continuacion:

ECUACION DE ALFA | ERP

Soave 1972 7.10

Adachi y Lu 20.60
Soave 1980 22.60
Mathias 27.39
Peng Robinson 109.29
Melhem 135.84
Stryjek y Vera 139.35
YuyLu 142.53
Mathias y Copeman 143.59
Androulakis 143.79

Aunque en el analisis anterior se compara la suma de los errores relativos promedio para 32
sustancias, el error relativo por sustancia nunca supera el 1% para la expresién de alfa de

Soave (1972).
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TABLA 8.a

Segundo virial/Mathias ]
CETONAS ERROR RELATIVO PROMEDIO
SIN PARAMETROS UN PARAMETRO DoS PARAMETRos TRES PARAMETROS
. A
i ANDROU m:A : yLux
j = B Coreman i
! ! 5 | ! '
: 1 | 1 s i
- o J o R SR S |
JMETANOL 0157 | 2.244 0854 | 1640 0.773 1031 | 2076 2491 | 2 156 2.169
| | | |
ETANOL 0.156 |  2.198 0324 2470 0.487 0632 . 2449 3.022 | 2939 2.954
| |
1-PROPANOL 0.161 5.165 1547 | 7.509 0.664 0465 | 7404 | 10390 9695 9.831
o o S A B
2-PROPANOL 0.165 1.800 0653 | 2642 0.219 0234 | 2.544 3723 3.480 3.622
- - . - — - . ! . - ———— - s .!.u_v_,,ALA...k - -
1-BUTANOL 0174 | 5044 | 2676 | 8.586 1.341 1207 | 7858 | 10520 10.157 10.223
R S S A R A R R N i
2-BUTANOL 0163 | 3.479 2141 6.217 1468 1002 | 561 9209 , 8622 8.815
- T T e = - e T T = mepemmomo S —— A —— [ ————— 'T -‘ o _ - ———— e I —— - :' - A
2-METIL-1-PROPANOL | 0472 | 4992 | 3008 | 8888 | 2105 1.493 8034 | 1071 | 10.416  10.483
2-METIL-2-PROPANOL* |  0.154 1.075 0.768 2.003 0.476 0.468 1815 2265 | 2237 2241
1-PENTANOL 0.161 3.008 1613 5.201 1.295 0.852 4762 4624 | 4804 | 4731 |
1-HEXANOL 0157 2.001 2588 5.206 1078 0.728 2.210 1.760 2018 |  1.895
i
1-OCTANOL 0175 2.648 4675 8.055 4.496 2.539 5.728 9.505 5.309 9.710
SUMA 1.796 33.737 20.848 58.118 14.903 10.440 50.192 68.050 65.833 |  66.574
PROMEDIO 0.163 3.067 1895 | 5283 1355 | 0949 | 4563 6.186 5985 | 6052

* Se efiminé un punto experimental por ser su valor muy cercano a cero
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TABLA 8.b

Segundo coeficiente virial/Mathias
CETONAS ERROR RELATIVO PROMEDIO
SIN PARAMETROS un PARAMETRO DOS PARAMETROS TRES PARAMETROS _
T PENG | T SOAVE m’é"’m”?? rﬁthﬁu@ﬂyps”
S e cormd
[ |
ACETONA 0.216 4.080 0.414 | 4140 0.208 0.841 l " 4427 4.004 4.108 3.999
R R e B e T R =
2-PENTANONA 0173 | 2774 0221 2969 | 04165 | 0459 . 3148 2895 | 2990 | 2899
3-PENTANONA 0173 | 2.650 o464 | 2943 | 0227 038 3074 2.944 3.018 2.937
IMETILBUTANONA _ 0489 . 3.267 0156 3675 | 0333 0405 @  3.805 3558 3.672 3552
— JPP U K e m——— P ,M_.LA.__ e __(‘__ - [ -
2 HEXANONA 0154 | 6277 0668 | 6.629 0.214 1.563 7.160 5919 6312 | 5983
~ | se sz -
. R B | ] o o
3-HEXANONA® 0.155 1.336 0.176 1.461 0467 | 0.282 1.547 1414 1.464 1420
DIMETILBUTANONA 0.175 2.690 0.158 3.003 0.346 0.410 3146 2803 | 2939 2.800
]
2-HEPTANONA 0.159 2.247 0.231 2.457 0.185 0.550 2.612 2213 2.343 2.241
|
5-NONANONA 0.167 2.963 0.311 3.222 0.274 0.894 3.356 2714 2.900 2.789
SUMA 1.561 26.294 2500 30.499 2118 5.790 32.274 28.464 29.745 28.620
PROMEDIO 0.173 3144 0.278 3.389 0.235 0.643 3586 3.163 3.305 3.180
* Se elimind un punto expenmental por ser su valor muy Cercano a cero.
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TABLA 8.c

Segundo coeficiente virial/Mathias
ETERES ERROR RELATIVO PROMEDIO
SIN PAR/\METROS UN PARAMETRO DOS PARAMETROS . TRES PARAMETROS
» SE TRg K?‘ AVE . SIMELHEM 33 ‘
. G i : @%@
T | E
METILnPROPILETER 0483 . 6211 | o147 | 6779 | 0368 ' 0§22 : 7497 | 6213 6537 619
METILIPROPILETER 0397 4539 026 | s0% 0420 | 0303 5259 5.253 5.343 5.203
: - : N R e I B S :
METILnBUTILETER | 0482 | 2992 | 0215 | 3202 | oz | oszs ¢ 3am | 3032 3469 3.023
METLBUTILETER | o414 | 4838 | 0334 | 5536 | 0390 , 0248 | 5619 | 6359 | 6284 6282
{ETILOPROPILETER | 6'_152""""_2.515 0.325 2515 0.180 0528 | 2802 2001 | 2292 2120
o — B
DINPROPILETER o188 | 7.074 1.159 6.837 0.617 1.702 7.730 5813 | 6334 , 5939 |
|
DIiPROPILETER 0.172 2.516 0.160 2.806 0.224 0.360 2913 2612 2719 | 2.621
METILFENILETER 0.173 2.818 0.225 3.012 0174 0.460 3.220 2833 2.965 2.847
TOTAL 2.191 33.565 2.832 35.782 2.621 4.651 38.151 34.207 35.642 34.231
PROMEDIO 0.274 419 0.354 4.473 0.328 0.581 4769 4.276 4.455 4.279
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TABLA 8.d

Segundo coeficiente virial/Mathias
HIDROCARBUROS

ERROR RELATIVO PROMEDIO

SIN PARAMETROS UN PARAMETRO DOS PARAMETROS TRES PARAMETROS
Y i3 Wwwwmmw T wirn g g Fw‘ m‘;r\:—vw;‘u@:qm-v T o 45M§€J
: b g 1 e OAVE. 5%
R e e o
: 47 L YR VERAG] ‘:«’&».\,m O L
! 1 ] N
. - - - ' F— e - - J— ! - e - ! . .
PROPANO 0.672 3.621 0611 | 4078 0288 | 0449 4190 3.964 4.057 3.941
BUTANO* T 0204 | 1773 0198 | 1913 | 0231 | 0451 | 1.967 1.749 1.796 1.749
TANO' S L L 198 913 | 021 0481 1967 1.74 1796 3
PENTANO. 7| o325 | 307 | o161 ' 3355 | 0230 | 0253 | 3405 3.065 | 1958 3.071
HEXANO 0.264 5.197 0.246 5.601 0.211 0.863 5.661 4290 | 4560 4347 |
TOTAL 1,554 13.698 1.216 14.947 0.959 1.716 15.224 13.068 | 12.371 13.108
PROMEDIO 0.388 3.424 0.304 3.737 0.240 0.429 3.806 3267 | 3093 | 3277

* Se elimind un punto experimental por ser su vaior muy cercano a Cero.
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5.5 Comparacién del modelo normal y el modelo de Mathias

En las siguientes tablas se muestra el valor de la suma del ERP para cada tipo de sustancia
utilizando el modelo normal propuesto por el autor de la expresién de alfa y el modelo
adaptado de Mathias. La comparacién por sustancia se muestra en las Tablas 9.a a 9.d

El detalle de los ERP para cada sustancia utilizando ¢l modelo de Mathias se encuentra en

ia tabla 8.

5.5.1 Alcoholes

Normal Mathias
Soave (1972) 56.181 1.796
Peng Robinson 25.834 33.737
Stryjek y Vera N.E' 58.118
Adachiy Lu 53.546 14.903
Soave (1980) 104.389 10.440
Melhem 45.889 50.192
Androulakis 30.444 68.050
Mathias-Copeman [1 19.976 65.833°
Mathias y Copeman 363.188 65.833
YuyLu 19.776 66.574
5.5.2 Cetonas

Normal Mathias
Soave (1972) 40.390 1.561
Peng Robinson 13.702 28.294
Stryjek y Vera N.E. 30.499
Adachiy Lu 35.860 2.118
Soave (1980) 128.404 5.790
Melhem 3.366 32.274
Androulakis 2.429 28.464
Mathias-Copeman II 17.536 29,745
Mathias y Copeman 45.769 29.745
YuyLu 12.624 28.620

'Expresion no existente (N.E.). El autor recomienda utilizar una ecuacién igual a la de Peng Robinson.
* Para la adaptacion de Mathias, las expresiones de Mathias y Copeman y Mathias-Copeman II son iguales.
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5.5.3 Eteres

Normal Mathias
Soave (1972) 42.613 2.191
Peng Robinson 11.486 33.565
Stryjek y Vera N.E. 35.782
Adachi y Lu 41.08 2.621
Soave (1980) 134.39 4.651
Melhem 5.627 38.151
Androulakis 5.387 34.207
Mathias-Copeman 11 15.065 35.642°
Mathias y Copeman 58.676 35.642
Yuy Lu 12.452 34.231
5.5.4 Hidrocarburos

Normal Mathias
Soave (1972) 14.226 1.554
Peng Robinson 2.835 13.698
Stryjek y Vera N.E. 14.947
Adachiy Lu 14.378 0.959
Soave (1980) 45.705 1.716
Melhem 2.926 15.224
Androulakis 2.395 13.068
Mathias-Copeman 11 5.242 12.371°
Mathias y Copernan 28.415 12.371
Yuylu 4,363 13.108

" Para la adaptacién de Mathias, las expresiones de Mathias y Copeman y Mathias-Copeman II son iguales.
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5.5.5 Evaluacién general

Los resultados de esta comparacion son muy variados. En algunos casos la ecuacién normal
predice mejor que la adaptada de Mathias, y en otros casos sucede al revés.

El resumen de la suma de los errores relativos promedio para 32 sustancias se expresa a

continuacion:

ECUACION DE ALFA | ERP ECUACION NORMAL | ERP ECUACION MATHIAS
Soave 1972 153.41 7.10
Adachi y Lu 144.86 20.60
Soave 1980 412.88 22.59
Mathias 27.39 27.39
Peng Robinson 53.86 109.29
Melhem 57.80 135.84
Stryjek y Vera N.E. 139.34
YuyLu 4921 142.53
Mathias-Copeman ] 57.820 143.59
Mathias y Copeman 496.05 143.59
Androulakis 40.65 143.79

Los casos donde la ecuacion normal predice mejor son:

Peng Robinson
Melhem

YuyLu
Androulakis
Mathias-Copeman [1

Los casos en donde la adaptacién de Mathias predice mejor son:

Soave (1972)
Adachi y Lu

Soave (1980)
Mathias y Copeman
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TABLA 9.a

Segundo virial/lComparacion de modelos
ALCOHOLES ERROR RELATIVO PROMEDIO
SIN PARAMETROS UN PARAMETRO DOS PARAMETROS TRES PARAMETROS
T2 T EENCROBREON TV SRR T A e T TANBRO RS WA THASIEOREAR U
*| mathias -t Normal 1 :Mathias:| | Mathias - Normal | Mathias - Noraal-| MathiZs . Notmal | (Mathiasss sNompial cxNormal ]
5% :§3=a;§;su9»§'“a 4 Enated B mal| athias . tormal ) M ml | Mathias.. Normal f Mathias:, :ho AP
Shh LSRN e SR DTG
1 ] .
. . . S IR R Lo - C . I . -
METANOL 0.157 } 3749 | 2244 | 1717 | 1640 | 0773 2173 | 1031 15086 | 2076 1737 | 2191 0256 | 2156 1638 . 2317 | 2169  1.235
ETANOL | oase | 3787 | 2198  1.853 | 2170 | 0487 2384 | 0632 12827 | 2449 3138 | 3022 0510 | 2933 5857 1536 | 2954 0514
1-PROPANOL 0461 8950 | 5165 4316 | 7.509 | 0664  7.322 | 0165 19.440 | 7.104 4740 | 10.390 4030 | 9695 46897 0317 | 9.831 1239
2-PROPANOL 0165  3.038 | 1800 1482 | 2642 | 0219 2418 | 023 6072 | 2544 1459 | 3728 1530 | 3480 19244 0453 | 3522 059
1-BUTANOL 074 8548 | 5048 3999 | 8.586 | 1.841 8279 | 1207 11387 | 7.859 4674 | 10.520 4335 | 10157 43.399  0.890 | 10223  1.871
2BUTANOL | 0163 " 5843 | 3471 | 2713 | 6217 | 1468 5865 | 1092 6209 | 5611 3999 | 9209 . 5047 | 8622 76853 2731 | B.815 3080
N I R T‘ —— PSR S At G ESUNO O [ e e
2METILA-PROP | 0473 | 8457 | 4992 | 3956 ] 8888 | 2105 8437 | 1493 9481 | 8034 . 5514 | 10751 . 4616 | 10.416 46.600 . 1.331 | 10483  2.202
e = pe-- T T T T T T T T T T ST e e I cT Tyt T T T T - - A - T
il ] e i e S O A A AR
2METIL2-PROP* | 0154 | 1759 | 1.075 | 0834 | 2003 | 0476 | 1761 | 0468 | 1355 | 1.815 _ 1.528 | 2265 . 0978 | 2237 9770 | 0323 | 2.241  0.505 |
| | 1 | | I
1-PENTANOL 0161 | 5051 | 3.008 | 233 | 5201 | 1205 ' 4620 | 0852 | 5974 | 4762 | 3.146 | 4624 | 1.097 | 4804 | 0253 | 0943 | 4731 | 0451 |
1
1-HEXANOL 0157 | 3495 | 2091 | 1.9 | 5206 | 1078 | 3.589 | 0728 | 9290 | 2210 | 0130 | 1760 | 0.461 | 2018 | 2824 @ 2144 | 1.885  1.254
; ; '
1-OCTANOL 0175 | 3.504 | 2648 | 1024 | 8055 | 4495 | 6638 | 2539 | 7.268 | 5728 | 15824 | 9505 | 7.584 | 9.309 | 109.855 ; 7.282 | 9.710 | 7.127 |
5 f :
SUMA| 1796 | 56.181 | 33.737 | 25.836 | 58.118 | 14.903 | 53.546 | 10.440 | 104.389 | 50.192 | 45.889 | 68.050 | 30.444 | 65.833 363190 | 19.976 | 66.574 . 18.775
PROMEDIO] 0163 | 5107 | 3067 | 2345 | 5283 | 1355 | 4866 | 0949 | o400 | 4863 | 4172 | 6186 | 2768 | 5985 | 33.017 | 1.816 | 6.052 . 1798
* Se elimind un punto experimental por ser su valor muy cercanoc a cero.
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TABLAS.b

Segundo virial/lComparacion de modelos

CETONAS ERROR RELATIVO PROMEDIO
SIN PARAMETROS UN PARAMETRO DOS PARAMETROS ) TRES PARAMETROS
e 5« i ol f etz o
Wé qe | Hias ‘zﬁ%m?l%m g ey

ACETONA B 1410 | o208 ' 4753 | 0841 | 18.209 | 4427 043t | 4004 046 | 4508 657 2431 | 399 1702

2PENTANONA | 0473 | a7ss | 2714 - 133:?“___;;_ s69 | 0165 | 3447 | oase | 19836 | 2148 a1 | 2895 o152z | 2990 @63 1462 | 289 1103
. 1 | ‘ :

sPENTANONA | 0473 . ages | 2650 | tug | 298 | 0227 3413 | 0386 | 10701 | 3074 0.9 | 2944 0305 | 3018 2295 a7e4 | 297 089%

|wemiiaotanona| odss | azss | T3zer  was | aers | 033 | azzz | oaos | 12722 | 3805 | oare | 3sse | 042 3672 . 3616 1721 | 3852 1078

1
!

_— o —eas L. T ) O - ~ e
'

1563 3087s | 7180 . o708 | 5919 4% | 6312 12671 | 2967 | 5983 3356

Z-HEXANONA ) 0154 ;9.5 6277 . 3.482 6.629 i}

\
TrExanonA ¥ oass | 1906 | 1345 | o6es | 1481 | 0467 | 1679 | 0282 | 5946 | 1.547 | 0103 | 1414

1420 0.565

0687 1.464 = 2.066

DIMETILBUTANO 0.175 3.552 2.690 1.034 3.003 0.346 3.56 0.410 10.975 3.146 0.359 2803 , 021 2.93¢ 3656 ; 1.309 2.800 ! 1021

2-HEPTANONA 0.159 3.5 2.247 1.364 2.457 0.185 2.956 0.550 11.011 2612 0.207 2213 | 0151 2.343 4248 |, 0812 L 2241 i 1148

5-NONANONA 0167 | 5037 | 2963 | 2238 | 3.222 | 0274 | 3675 | 0894 | 16327 | 3.356 | 0773 | 2714 0454 | 2900 | 6826 | 1.237 | 2769
l i 1
| 1
SUMA| 1561 | 40390 | 28.294 | 13702 | 30499 | 2118 | 35.860 | 5790 | 128.404 | 32.274 | 3.366 | 28464 | 2429 | 29.745 | 45769 | 17.537 | 28.620 | 12624
PROMEDIO| 0173 | 4488 | 3144 | 1522 | 3389 | 0235 | 3984 | 0643 | 14267 | 3586 | 0374 | 3163 | 0270 | 3305 | 5085 | 1.949 | 3.0 | 1.403

1.755

* Se elimind un punte experimental por ser su valor muy cercang a cero.
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TABLA 9.c

Segundo virial/Comparacion de modelos
ETERES ERROR RELATIVO PROMEDIO

Dos PARAMETROS TRES PARAMETROS

%hﬁg;ﬂsomﬁ” ao:%?
» Walthias @% mal:
shi s

3 «%“some‘ganggg
al

& /gg%’ff’ﬁ“’!{;‘gw
ﬁwﬁ@‘%& e b R i e el s
[METILNPROPILETER| 0.493 ~ 7.27 | 6.271 1531 | emm9 | 0368 ¥ 7.@41 0.522 ' 22629 7197 ‘ 1049 6.213 | 0.49% 6.19 2218

| 1025 | 5095 | 0429 | 5647 | 0303 15595 | 5255 1075 | 5253 1085 | 5343 0697 . 0822 | 5208 0.8

WMETILIPROPILETEB 0.397 ' 5181 4.539

1113 | 3202 | o230 | a7ss | o052 12742 | 341%  o4se | 3032 0477 | 3169 4329 1454 | 3.023 12

iM‘ETanBIJTILETER 0.182 3.919 2 992

i
e

1

!

i

!

i

T

'

|
' L '

[verusurierer | o041 | 5518 | amss 1118 | 553 | o3s0 |, sess | 0249 16087 | 5519 1229 | 6359 1866 | 6284 . 9505 0218 | 6282 o278

ETILNPROPILETER 0.172

3376 | 2516 | 1.026 | 2615 | 0180 2896 | 0528 | 11.347 | 2802 - 0249 | 2091 | 0329 | 2292 | 6241 | 1761 | 2120 . 1444
| :

CInPROPILETER 0.188 10.168 7.074 3.458 6.837 0.617 8.304 1.702 34.106 7.730 | 1.543 5813 “1.135 6334 | 18.696 5.709 5.939 ; 4.269

1.236 | 2621 | 0972

I
DIPROPILETER 0.172 3.358 2.516 1.006 2.806 0.224 3.213 0.360 10.082 2.91:; ¢ 0.233 2612 0.169 2.71¢ i 3.964
I

|METILFENILETER 0.173 3.852 2.818 1.214 3.012 0,174 3.539 0.460 11.8 3.220 0.093 2.833 0.085 2.965 , 4.81 E 1.578 2.347 1.21

SUMA] 2.1%1 42612 | 33.565 | 11486 | 35.782 2621 41.081 4.651 134.388 | 38.151 5.627 34.207 §.387 35642 , 58.676 E 15.065 | 34.231 I 12.452

PROMEDIO| 0.27387 | 5.3265 |4.195609| 1.43575 | 4.472757 | 0.327643 | 5.135125 | 0.581324 | 16.7985 | 4.768831 | 0.703375 4.275903 | 0.673375 | 4.455274 | 7.3345 31883164 4.27883} 1.5565
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TABLA 9.d

Segundo virial/lComparacién de modelos

HIDROCARBUROS ERROR RELATIVO PROMEDIO
SN PARAWETROS UN PARAMETRO DOS PARAMETROS TRES PARAMETROS
S ADACHI gs-Luéﬁ”@ﬁso 19802‘%& T '
TRl A PRt 2o WF = (%A

i thia: afs) “3 athias

m%%’f B preieg 5

S e e S MG i
PROPANO 28 | 0443 | £.306 | 4.190 1 vosi | 3568 1253 | 4.057 | 3256 | 0428 | 3941 = 018

e . ) Tt 1 T .o . \

- - mameum s - - - . - PR— [ T ' PR . - . . = e e . il ——— - - -
Butano' | a2se i 1s 0.139 0231 168 | 0451 | 5032 | 1967 | 0426 | 1749 = 0301 | 179 3709 | 0338 | 1748 0.416
PENTANO 0325 | 3.361 | 3107 | 0576 | 3355 | 0230 . 3324 | 0283 1079 | 3.405 | 0287 | 3065 | 032 | 1958 | 6252 . 4043 | 3071  0.984

I i » ] 5 e
HEXANO 0264 | 6616 | 5197 | 1.746 | 5601 | 0211 | 6046 | 0.863 | 21629 | 5861 | 0262 | 4.290 | 0515 | 4.560 | 15198 | 3433 | 4.347  2.783
! i | |
TOTAL| 1.554 | 14226 | 13698 | 2835 | 14.847 | 0.959 | 14.378 | 1716 | 45705 | 15224 | 2926 | 13.068 | 2.395 | 12.371 | 28.415 | 5242 | 13108 | 4.363
PROMEDIO] 0.388 | 3557 | 3424 | 0709 | 3737 | 0240 | 3595 | 0429 | 11426 | 3.805 | 0732 | 3267 | 0599 | 3093 | 7404 | 1311 | 3277 | 1091

* Se eliming un punto experimental por ser su valor muy cercang a cero.
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TABLA 10

SUMA DE ERRORES CALCULADOS PARA TODAS LAS SUSTANCIAS

Presion de vapor

Error relativo promedio {%) :

A ANDRON S PR S ) SOy

[t ke i ae SR en O T Sl il ey
e R e W AN e VERRR | S Fosot et
4.580 4.601

5
T

11.328 11.699

SISOAVE:

. 3 s AR ALt " LG ;‘ %%%iﬁa%g @% R
68.972 69.029 91.748 97.356

OAVE 7]

e

Y B

48547 | 50.071 105,398

27.395 109.294 135.841 130.346 142,532 143.591 143.789
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6. Conclusiones

En cuanto a la ecuacion de estado a utilizar con cada expresion de alfa.

De acuerdo a la expresion de alfz de que se trate, se tienen dos alternativas: utilizar una
ecuacion de estado clibica determinada, o bien utilizar ambas ecuaciones (PR y SRK),
como se muestra en la TABLA 1, de la pagina 100. La diferencia radica en que algunas
ecuaciones de alfa tienen un pardmetro expresado como un polinomio en funcién del
factor acéntrico. En estos modelos es necesario utilizar la misma ecuacién de estado que

usé el autor para ajustar dicho polinomio.

Para comparar la capacidad de predecir presiones de vapor con una u otra ecuacién de
estado (PR o SRK) se ajustaron los parametros de cada una de las ecuaciones de alfa
para sendas ecuaciones de estado. Este ajuste busca minimizar los errores relativos
correspondientes a la prediccidn de presiones de vapor. En la comparacién se empleé la
suma de los errores relativos promedio, correspondientes a las 32 substancias
analizadas. Para los analisis subsecuentes se seleccion6, para cada expresion de alfa, la

ecuacion de estado gue arrojé la menor suma de errores.

En la TABRLA 11 se muestra la ecuacion de estado cibica seleccionada en cada caso.

TABLA 11

Ecuacidn de estado ciitbica seleccionada

ECUACION DE ALFA ECUACION DE ESTADO CUBICA
SELECCIONADA
Yuy Lu(1987) Peng Robinson
Androulakis y col. (1989) Peng Robinson
Mathias y Copeman (1983) Peng Robinson
Melhem y col. (1989) Peng Robinson
Soave (1980) Soave Redlich Kwong
Adachi y Lu (1984) Soave Redlich Kwong
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e En cuanto a la prediccion de propiedades a temperaturas menores a la critica:

¢ Presion de vapor

v En general los modelos con el mismo numero de pardmetros arrojan resultados

equivalentes y no se observa ninguna ventaja de uno sobre otro.

v La prediccion de presiones de vapor mejora notablemente, sobre todo en las substancias
polares, cuando se utiliza un modelo de alfa que contiene pardmetros de ajuste.

v Al aumentar el nimero de parametros se mejora la prediccion de la presién de vapor y
en consecuencia resulta aconsejable utilizar alguno de los modelos que contienen tres

parametros.

En este aspecto vale la pena mencionar que el modelo de Stryjek y Vera 2 (1986) utiliza
adicionalmente informacién del factor acéntrico, con lo cual no se obtiene ninguna ventaja
y hace a este modelo menos recomendable que los restantes de tres pardmetros.

o Entalpias de vaporizacion
v Las estimaciones de entalpia de vaporizacién son, en todos los casos, predictivas.

Los modelos sin parametros arrojan, en la mayoria de los casos, errores superiores a los
de los otros modelos. La mejora notable que se observa en el ajuste de la presion de
vapor al aumentar el nimero de pardmetros no se observa para el caso de la entalpia de

vaporizacion.

v Para varias substancias los errores de todos los modelos con pardmetros son
equivalentes. Los modelos de Adachi y Lu (1984) y Soave (1980) de dos parametros
arrojan errores muy grandes para gran parte de las substancias, incluso mayores a la de
los modelos sin pardametros. Por esta razén no son recomendables.

v Al comparar los modelos de tres pardmetros se observa que Stryjek y Vera 2 (1986) es
un modelo globalmente peor que los otros tres, por lo que no es recomendable. En
términos generales el resto de los modelos son equivalentes, aunque sobresalen
ligeramente los modelos de Yu y Lu (1987), Androulakis y col. (1989) y Mathias y
Copeman (1983).
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En cuanto a la prediccién de propiedades a temperaturas superiores a la critica:

En este intervalo se tienen las predicciones del segundo coeficiente virial.

En términos generales, los modelos que presentan una expresion especifica para este
intervalo de temperaturas tienen errores de prediccién mas pequefios que los que
utilizan la misma expresion a cualquier temperatura.

La prediccion del segundo coeficiente virial con las diferentes propuestas de alfa
muestra claramente que la ecuacién de Mathias (1983) es la que mejor predice el
comportamiento de las substancias a temperaturas supercriticas. De aqui se puede
inferir que el comportamiento termodindmico de las substancias después de la
temperatura critica es exponencial. De hecho los modelos de Androulakis y col. (1989)
y Yuy Lu (1987) también proponen un comportamiento este tipo.

En el trabajo de Mathias (1983) se insiste en que la expresién de alfa debe ser continua
en primera derivada en el punto critico para que no existan discontinuidades en la
prediccion de propiedades que dependen de la derivada con respecto a la temperatura
como son los casos de la entalpia y la entropia. Las expresiones de Mathias (1983),
Androulakis y col. (1989), Yu y Lu (1987) y Mathias-Copeman (1990) son continuas en
primera derivada.

» Laadaptacion de la expresién de Mathias

Con objeto de mejorar la prediccion de segundos coeficientes viriales de los modelos se
probd adaptar la ecuacién de Mathias (1983) a las demds propuestas de alfa para
temperaturas superiores a la critica.

La expresion del parametro ¢ necesaria para el modelo de Mathias (1983) se obtiene al
igualar la derivada de la ecuacion de Mathias a la derivada de la ecuacién
correspondiente de alfa, en la temperatura critica. Esto significa que a la temperatura
critica, la pendiente de ambas ecuaciones debe ser la misma para asegurar la
continuidad.

La adaptacién de Mathias reduce considerablemente los errores para aquellos modelos
que no cuentan con una expresion especifica para este intervalo.

Tomando en cuenta las mejoras con la adaptacion del modelo de Mathias (1983) se
concluye que para la prediccién del segundo coeficiente virial los mejores modelos son
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los de Soave (1972), Adachi y Lu (1984), Soave (1980) y Mathias (1983), todos ellos
con la expresiéon de Mathias para temperaturas supercriticas.

v Un poco por debajo de ellos se encuentran los modelos de Androulakis y col. (1989),
Yu y Lu (1987), Peng Robinson (1976), Melhem y col. (1989), Mathias y Copeman
(1983) y Mathias-Copeman (1990).

v Ninguno de los modelos propuestos con la adaptacion de Mathias requiere mas de un

parametro.

En resumen, después de analizar globalmente los resultados de este trabajo se puede

concluir lo siguiente:

v En la actualidad el tiempo de procesamiento y la capacidad de almacenamiento en la
memoria de la computadora ya no son criterios fundamentales a considerar en la
evaluacion de la conveniencia de utilizar una ecuacién en particular, por lo cual no debe
tomarse como un punto negativo el utilizar un modelo con un mayor numero de

parametros.

v Las expresiones existentes para alfa son satisfactorias para representar las propiedades
de los componentes puros, incluyendo substancias fuertemente polares. Estas
expresiones pueden utilizarse con confianza en la simulacién de procesos quimicos.
Entonces, hay poco incentivo para continuar los desarrollos teéricos en el sentido de
proponer nuevas expresiones de alfa.

v No existe una ventaja significativa en cuanto a utilizar una expresion de alfa con pocos
pardmetros en comparacidn con expresiones con mas parametros.

v No son necesarias expresiones de alfa con mas de tres parametros ya que se genera una
alta correlacion entre dichos pardmetros sin una mejoria importante en su capacidad

predictiva.

v Globalmente los modelos de Androulakis y col. (1989) y Yu y Lu (1987) son los mas
consistentes para la prediccion de propicdades y se recomienda su uso.

v Los modelos de Melhem y col. (1989) y Mathias (1983) son buenas opciones st se
desea un modelo con un menor numero de pardmetros.
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Es importante destacar que esta investigacién se ha desarrollado dentro del marco
especifico que propone la Facultad de Quimica de la UNAM para la realizacién de tesis
profesionales tendientes a la obtencién del titulo de Ingeniero Quimico. Desde el punto de
vista metodoldgico quedan vias abiertas para generalizar fos alcances hasta aqui logrados:

¥ Aunque se podria realizar esta misma investigacion utilizando otro grupo de substancias
polares, seria poco probable que se obtuvieran resultados muy diferentes. Las
substancias utilizadas en este estudio son las mismas que utilizaron Stryjek y Vera
(1986) y son representativas de los grupos funcionales de cetonas, alcoholes y €teres.
Los resultados de este trabajo son muy claros y permiten una generalizacion bastante

confiable.

v Se puede criticar la relatividad de las predicciones del segundo coeficiente virial
considerando que se compararon con propiedades calculadas con la ecuacion de
Tsonopoulos (1975) y no con datos experimentales. En este aspecto se debe comentar la
escasez de informacion experimental de propiedades supercriticas y la inexistencia de
desarrollos posteriores a los de Tsonopoulos (1975) en la hemerografia que estuvo a mi

alcance.

v Un aspecto interesante que podria ser la base de investigaciones posteriores seria el
explorar la relacion existente entre los errores que resultan al calcular propiedades
termodindmicas con las ecuaciones de estado y alguna propiedad de la substancia en
cuestion. Por ejemplo, se podria determinar que €l error que se obtiene con la ecuacién
de estado es funcion del factor acéntrico de la substancia, o bien podria ser funcion de
su peso molecular o del nmimero de carbonos en su estructura. Esto permitiria predecir el
error de prediccidn para substancias con las que no se cuenta informacién experimental.

v" Finalmente se debe comentar acerca de la importancia de predecir correctamente
propiedades termodindmicas a temperaturas superiores a la critica. Aunque en general
Ias industrias de proceso no trabajan con corrientes a condiciones supercriticas, muchas
mezclas contienen substancias que se encuentran en dichas condiciones. Un claro
ejemplo de esto es el hidrégeno que se encuentra a condiciones supercriticas en las
reformadoras de naftas. Otro ejemplo es el biéxido de carbono en la industria
alimenticia, en donde se utiliza en el proceso de extraccién de la cafeina; o en la
remediacién de suelos, en que se lo utiliza para extraer los difenilos policlorados.
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APENDICES



A. Error experimental

El nimero de cifras significativas es el nimero minimo de digitos que se necesitan para
expresar cientificamente un valor sin que se pierda exactitud.

Exactitud se refiere a que tan cerca esta el valor “real” del valor medido.

El valor “real” se pone entre comillas por que es necesario que alguien mida el valor
“real”. Siempre existe un error asociado a cada medicion.

El valor “real” lo obtiene mejor un cientifico experimentado utilizando un procedimiento
perfectamente comprobado. Su resultado puede corroborarse utilizando procedimientos
distintos, puesto que si cada método puede ser preciso, el error sistemdtico puede llevar
a una concordancia deficiente entre los resultados.

Una elevada concordancia entre los resultados de varios métodos proporciona cierta
confianza, aunque nunca constituye una prueba de que los resultados sean los correctos.
La precisidn es una medida de la reproducibilidad de un resultado.

El error sistemdtico es un error constante que se puede detectar y corregir.

B. Manejo estadistico de la informacidon
El analisis estadistico de los datos es muy variable dependiendo del autor.

En general se hacen tres pruebas de precisién del poder predictivo en las cuales puede
valuarse ya sea el error absoluto:

_ exp el
d =X -X,

i

o el relativo:

X exp X cale
d ="
X exp
Sd,
a. BIAS =" llamado segun ¢l caso error medio o error relativo medio
n
21d r
b. AAD =" average absolute deviation, llamado segin el caso
n

error medio absoluto o error relative medio absoluto



c. RMS= " root mean square deviation o error cuadrdtico medio, al

que se llamara error absoluto promedio o
error relative promedio (ERP)

donde n es el nimero de puntos calculados.

Dado que la funcién error que se optima para el ajuste de los pardmetros de las
ecuaciones alfa es:

ﬁ i P,ca.fc _ Rexp
- - exp '
P

!

conviene considerar un error relativo para el calculo de los errores.

Es asi como se llega a la siguiente expresion:

n (x exp X cale
i i

R Xiexp
ERP=:""\ Tl .. L

¢ H

que es la que se utiliza en el presente trabajo para evaluar la capacidad de prediccion de
cada una de las ecuaciones.

Finalmente, es necesario considerar los grados de libertad del sistema.

Se tienen n observaciones independientes X™* que permiten calcular los pardmetros de
las ecuaciones de alfa. Estas ecuaciones, con sus pardmetros calculados, permiten
estimar valores de X®°.

Despuds, se calculan las desviaciones. Estas desviaciones no son todas independientes.
Dado que la suma de estas cantidades debe ser cero, una vez que se toman al azar (n-1)
de ellas, la enésima queda fijada.

Si se tienen muchas muestras, el dividir entre (n-1) en lugar de hacerlo entre » no genera
una diferencia importante, mientras que si la muestra es pequefia si lo es.

Para efectos de este trabajo consideramos como muestra pequeiia aquellas con menos de
20 elementos.

Cuando se utilizan expresiones de alfa con més de un parametro, para evitar un error
sistematico es necesario ajustar el denominador a los grados de libertad correspondientes
segin la formula (n-k), donde k son los pardmetros de la ecuacién que han sido
estimados a partir de los n datos de la muestra.
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C. El método de Levenberg-Marquardt

La optimizacién de funciones objetivo multivariables no lineales requiere de técnicas

robustas y eficientes.
la eficiencia es de suma importancia debido a que estos problemas requieren emplear

métodos iterativos.
Es importante utilizar una técnica robusta debido a que las ecuaciones no lineales son
impredecibles en cuanto a su comportamiento, pueden tener méximos y minimos, regiones

con concavidad o convexidad, etc.
Un problema de optimizacion se define como encontrar un vector:

1
=[x 5 s
que minimice a una funcién:

f(x, Xy, Xgseeny X,

En general los métodos iterativos alternan dos fases de optimizacion:
1. definir la direccién de bisqueda s

2. minimizar en dicha direccidn hasta encontrar un nuevo punto:

= x4 At

donde:

Ax* es el tamafio del paso.

El algoritmo debe especificar
< o _|.o o _o o |r
el vector inicial  x = [, x, x; .. X, ] y
4. el criterio de convergencia.

El proceso funciona de la siguiente manera:

Desde un punto de inicio dado se determina uh direccion de bisqueda y la funcion f{(x} se
minimiza en dicha direccion. La bisqueda termina de acuerdo a un criterio dado y entonces
se determina una nueva direccion de busqueda seguida de una nueva busqueda.

La diferencia entre los diferentes métodos de optimizacioén se basa en la manera en que
generan las direcciones de busqueda.

Existen métodos indirectos que requieren valuar la derivada de la funcién mientras que
otros, los directos, sélo requieren valuar la funcién.

El método de Levenberg-Marquardt es un método indirecto de segundo orden que utiliza la
derivada para determinar la direccion de la busqueda.

I



Una correcta direccién de bisqueda es aquella que reduce el valor objetivo de la funcion
de tal manera que si x° es el punto de inicio y x' es el nuevo punto se tiene que:
H 0
flx)y < f(x7)
La direccion s se denomina direccién descendiente y satisface el siguiente requerimiento

en cualquier punto:
Viflx)s <0

Los métodos indirectos de segundo orden hacen una aproximacion cuadratica de f(x) en

Xkl

= fG T fRAR + (M) H )
donde H(x") es la matriz Hessiana de 1a funcion f(x):
f(x)=h, ,Jcl2 + k%%, + hnxz2

' f(x) /()
_y? | oaxt owox, || 2hy hy,
H(X)—V f(x) - a‘zi(x) alf(fz -—{ h,,_ 2h22:|

0x,0x, ox,’

Marquardt® y Levenberg® propusicron que la matriz hessiana de f(x) se modifique en
cada etapa de la bisqueda para asegurar que la H(x) modificada, simbolizada por B,
sea positiva definida y bien condicionada.

Este procedimiento corrige los elementos diagonales de H(x) de esta manera:

A ={t(x)+ pr]
donde B es una constante positiva lo suficientemente grande para volver a H (x) positiva
definida cuando H(x) no lo sea.

Para determinar el valor de § a utilizar se debe detectar el valor propio mas negativo de
H(x) y tomar 3> -min (¢,), en que ¢, es dicho valor propio de H(x).

El método de Levenberg-Marquardt se ejemplifica a continuacidn:

v



Definir el punto inicial x,
y el criterio de

convergencia £

k=k+1

SI

Terminar

Iy

I
A
5|
+
=
—r
<
")

il

e

ﬁ k+ 1

Si

NO

fT)<f(x)

h 4




donde A puede calcularse como:

V'I’f(xk)sk
(Sk)'!' H(xk )S.‘c

o _

El procedimiento utilizado en el presente trabajo es una adaptacion de Moré® a los
algoritmos originales propuestos por Levenberg y Marquardt, en que se sustituye el
hessiano por un jacobiano de diferencias finitas.
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D. Propuesta de Soave® para el cdlculo de la presién de vapor a una temperatura
dada

1. Calcular
T Te
o =1+{l-—)m+n—
{ Tc)( T)

2. Suponer un valor de P°
3. Calcular T,=T/T,
P, = PP,

A=042748 o P,/ T;
B = 0.08664 P, /T,

4. Resolver la ecuacidén cubica
2P -7'+Z(A-B-BY)-AB=0

dos veces, con respecto al factor de compresibilidad Z,, del estado liquido (raiz mas

pequeia) y Z, de la fase vapor (raiz mas grande).

5. Calcular los coeficientes de fugacidad en la fase liquida y en la fase vapor

lnI’j=Z, -1-In(Z, - B)—éln(l+—li)
P ) ' B Z,

=)

¥

el

In Jy =Z,—1-In(Z, —-B)-—éln(l+
Pr B

6. Modificar el valor de la P° supuesta y repetir desde el punto 3, hasta que se logre:

In (L)—ln[ﬁ—) < tolerancia
Pﬂ PI’J
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E. Propuesta de Soave™ para el cilculo del valor de ¢ que ajusta una presion de

vapor dada,

1. Calcular T,=T/T,
P, = PP,
B =0.08664 P /T,

2. Proponer un valor de «

3. Calcular A=042748 P,/ T/
4. Resolver la ecuacion cibica

Z - zzr+ Z(A-B-BH)-AB=0

dos veces, con respecto al factor de compresibilidad Z; del estado liquido (raiz mas

pequeiia) y Z, de la fase vapor (raiz més grande).
5. Calcular los coeficientes de fugacidad en la fase liquida y en la fase vapor

lan’=Z; —1-In(Z, _B)_ﬁln(HE)
o ' B Z,

i

1n—£%=2,,—1—in(2,, —B)-—éln(H- B

by B v

)

6. Modificar el valor de la o supuesta y repetir desde el punto 3 hasta que:
In [i) - ln(i"—] < tolerancia
Prl Pfl

en que la tolerancia debe ser muy cercana a cero.
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Apéndice F

DATOS EXPERIMENTALES DE PRESION DE VAPOR

ALCOHOLES
METANOL ETANOL 1-PROPANOL 2-PROPANOL 1-BUTANOL 2-BUTANOL
TK p kPa TK | pkPa TK p kPa TK p kPa TK p kPa TK p kPa
o8B 040 9815 202.772]  5726| 3333181 20.438| 325473 26.540| 351.708| 20.413] 340.873] 26.873
To92386 12468 296.763]  7269| 338.749, 26,579 320.920| 33.044| 357.393| 26.518| 345.542| 33.031
236473 15519 298.872]  8.205| 343405| 33.024| 333.948| 40.017| 362.362| 33.045| 349.751) 39.942
300233 18.858| 3013071 9430 347.657| 40.001| 337.241) 46.612| 366.812) 39.973| 353.281) 46.616
203061  21.768| 308.484] 12.566] 351.172] 46.676| 340.237| 53.371| 370.507| 46.601| 356.490| 53.447
306035 25208 309.755] 14.981) 354324] 53.435| 342.854| 59.931| 373.893| 53.450| 350.264| 59.984
209008 29.428| 312.387, 17.200| 357.0811 59.974| 345.281] 66.601| 376786 69.932| 361.843| 66.641
313787  36.493| 316.378] 21.109| 350.640 66638 347.522] 73.266| 379.517) 66.630 364.217) 73.284
318557  45347| 320.499] 25.914| 362.006] 73.334] 349.604] 79.907| 382034 73.332| 366.453] 80.011
122026  52884] 324.231| 31.047| 364.176] 79.952| 351.581, 86.822{ 384.312| 79.856| 368.544 86.759
326465  64036| 327.814 36760 366.203! B86.877| 353.310) 03.175] 386.579) 86.807| 370.403| 93.096
329578 72.975| 332.023| 44.584| 358.105] 93.192| 355.081) 100.079| 388.474| 92.996| 372.351| 100.154
333084  87.345| 336.015| 53.267| 359.987; 100.130| 366.108| 104.266| 390.543| 100.143| 374.081| 106.775
Ta38.934 983301 339.728| 62572| 370.745] 103.031] 358.240] 113.416| 392.343| 106.702| 375761 113.530
337.667 101998| 343.709] 74.032| 371663] 106.666 320.700| 120.046| 394.089| 113.410| 377.336 120.167
441553 117714 348130 88763| 373.305| 113.408| 361.072| 126.573| 395.714| 119.943] 378797 126.593
T 344020 133.741| 3505551 97.821| 374816 119.903| 362411] 133.218] 397.305! 126.625| 380.205| 133.470
348 833 154.640| 351139 100.121| 376316] 126.648 398.836] 133.323
352776 178.306| 351.4907 101.518| 377725 133.259
353460 183.000| 351647 102151
356828 205.653| 3523381 104.983
362960 254.430| 355.512] 118.719
373660 350.570| 358.986/ 135519
383280 481810 362.756) 155.824
302.860 635 110] 364.860] 168.390
403 160 837.700| 366.631; 179321
403.380 846760 373.290; 226.230
413110 1087900 379.1001 275240
413 170 1088000 383.1407 313.890
423170 1392000| 389.180] 379.000
423190 1393 400| 393.400] 431.770
" 432.920 1747.800| 398.470] 501.140
7433180 $758.100| 402.890] 570.600
443 040 2189.700| 408530 666.940
443 180 2194.600] 418.680i 873.150
453.180 2711.000] 428.8801 1129.300
453270 2718.700| 439.140| 1440.500
452900 3310.800( 448.380] 1773.600
463190 3319.100| 458.7001 2211.300
473.190, 4025.100| 468.800] 2715.200
" 483 200 4844.900| 477.940] 3243 300
493 200, 5797.100] 487 810] 3894.900
503200 6897.400] 498.320, 4697.000

| 503 2101 5114.500

| 508.010] 5552.400

508.670] 5615.500

511.080! 5846.900




Apéndice

F

DATOS EXPERIMENTALES DE PRESION DE VAPOR
ALCOHOLES

2.METIL-1-PROPANOL  2-METIL-2-PROPANOL  1-PENTANGL 1-HEXANOL 1-OCTANOL
100X=99
TK p kPa TK . pkPa TK b kPa T K b kPa TK p kPa
T3a3.044! 20457 3209460  33.123| 347913;  7.175 1.203] 328.030 0.142
348552, 26.554|  333.931]  40.058] 356.692;  11.204| 339.000 1.852| 337.260 0.281
T 3s3357) 33.057|  337.2041 46623 360.721; 13815 347.000] 2952 343590 0431
TTa57674  30.994| 340225  53431| 3639181  15825] 354.000]  4.343] 347.080  0.544
T T ae1213 46532  342.857] 60007 368.664'  19.660 361.000]  6.268 350840 0700
" 3gas531i 53442 345288 66.646| 3747791  25714| 389000 9.323] 353.010 0.803
T 367356 50.950| 347488 73.160| 379.512]  31303| 376.000| 12,950 355.510 0.938
369.965  66.546|  349.589 79.848| 383.808] 37.413] 384.000]  18.490{  357.800 1078
T T a72439° 73326 351659 86.911| 388.714i 45398] 391.000[ 24.830| 360.400 1.259
T 374696,  79.983 353.349 93.043| 3928311 53.120] 398.000] 32.850 362.300 1.415
T 376846  86.765|  355.146 90.932| 397.249) 62576 406.000] 44460 364.410 1.501
378.7391  93.121 356.775|  106.528 401.815(  73.706( 413.000(  57.120( 366.670 2.022
© 380.718° 100 153 3584221  §13.545| 406.458]  86.610| 421000  74.860| 372.620 2.509
382.476 106 746 3508791  120.042| 400.838.  97.054| 428.000] 93610 374.810 2.817
384166 113417|  361.277;  126.556| 411.664] 103.110 378.270|  3.376
“aes775. 120072| 362710l 133505 415585 117.105) 382720 4226
" 387.252  126.441 4197481 133550 386.424)  5.085
388773 133.283 T 4244821 154.379 386.960 5.236
4204271 177.156 390.868 6.261
| 437.8001 226,800 395.676 7.810
©443.500,  265.100 400.653 9.742
" 448300, 300000 406.314| 12,400
" 454.500; 351100 412.312|  15.845
463500  436.400 420.374|  21.679
© 467.000. 473900 425124  25.859
_ 474.000;  555.500 430.522]  31.373
" 481.700;  665.200 435.018]  36.654
4726001 _ 538.900 441.047| 44832
ﬁ 7;1727806_' '540.700 447131 54475
_ 472.800]  541.400 452.673|  64.637
482800  671.200 457.450|  74.510
4920000 811.900) 463.176|  87.866
5023001 988.300 468.264)  101.222
" 512.200] 1187000 468.654] 102.265
513.8001 1220.000 474.348| 119.165
479.273|  135.431
502.200|  234.600
507.500| 263.600
510.800| 283.600
514,000 303.300
515,600 313.600
521.100| 351.100
528.400| 405.800
538.000] 487.300
545.000| 554.500




Apéndice F

DATOS EXPERIMENTALES DE PRESION DE VAPOR

359.860 260.750

365.730.  306.300

371480,  356.680

377.030]  410.700

382.840|  473.700

390.320!  565.500

397.450  665.470

446.370; 1768.200

457.620: 2148.400

470.6101 2662.800

481.330! 3159.900

T 492330] 3722.900

496.7401  3975.900

499,780 4166.700

505.690" 4534.100

CETONAS
ACETONA 2-PENTANONA 3-PENTANONA METHILBUTANONA  2-HEXANONA
TK p kPa TK + pkPa TK p kPa TK p kPa TK p kPa
89475 4267) 336.325] 20546 320684  20441| 308.885| 26576 307762  2.656)
262131, 5076\ 342089 33040 336173|  26.520] 334559) 33117) 310.220] 3,024
Tae5.044.  6.005 347213 39.092] 341877  33041] 339975]  30.658| 314267 3737
T s68258 | 7186| 351.483]  46.568| 347.051]  40.000| 343581  46.161| 317.648]  4.434
T 2717620 B691| 355471 53466 3513021  46589] 347.450)  52901| 336.934] 10,853
2734387 9.497| 358,853 853 59946 3552501 53473 0350.855]  59.445| 341126 12972
(275422 10376 362039  66611) 356639)  50979) 353957  65950| 345687 15657
TTa75.157  10391| 364es2] | 73.283| 361758] 66532  356.800  72420| 350465]  18.944
T 278643 | 12.417] 367.697  79.906| 364752  73.348] 359459  78.908| 355406  22.918
" 276661 12432 370328 86760 3674s2)  79.985| 362364|  86516| 350.280|  26.494
" 282227 14.840| 372620,  93.107| 370046  86.752| 384.871|  93.538| 364729  32.278
T 282243 14.851| 374995, 100063| 372.326]  93.003| 366.787)  99.227] 369560  38.230
" 285623 17.480]  377.182]  106.831 ‘374717 100.429| 368.212| 103.568] 374.814] 45683
200075 21525 379266] 113611 376875 106.834| 368562 104.666) 380085 54267
‘203,867,  25.544) 381176, 120112 378.889, 113.412| 368710 105.136) 385470 64363
o105 30867 362.84] 126.533| 380.835] 120.059| 370.975| 112517 321183 5277
T30z425  36.912| 384.809' 133.292) 382630] 126.493] 372726) 118.489) 324.949) 6319
306.870 44267 "7 34457’ 133.252] 374762] 125747  328.564 7.476
331751, 53675 | 376.503| 132228 332552  8.955
315084 63.079 390.609)  75.365
320470, 74.449 395.989|  88.399
| 326320 88536 400.381] 100310
320026 100.666 400.803]  101.527
7320795 103344 401.512]  103.586
334.143 119433 402.105|  105.328
338.009. 135602 406.930| 120447
342662, 157101 411.184] 135072
347092,  180.024 416.678]  156.043
350874 201571 422540 181140
355.190 228 520 427.763]  206.034)




Apéndice F

DATOS EXPERIMENTALES DE PRESION DE VAPOR

CETONAS
3-HEXANONA 3,3-DIMETHILBUTANO 2-HEPTANONA 5-NONANONA
TK p kPa T K p kPa TK p kPa TK p kPa
348.755]  20.424| 2891807 2627| 327637 2818 357.839 2.782
355630  26.550| 2912861  2.951| 330226  3.180|  359.074 2.950
361627 33.046| 294634  3.546| 333292  3.697| 363.174 3568
367.0200  39.939] 296,355  3.887| 337.363]  4.500 388.120 4.458
371.534;  46.565| 209.640: 4613 340964 6324 371574 5.185
375.709]  53.448| 301706, 5127 345439 6433 375769 6.203
3792801  69.967| 3058161  6.291) 345141 6.436] 379.849 7.347]
" 282572 66525 3002381 7.423| 348.886]  7617| 384190 8.751
385712 73302| 312781 8.7s0| 353.095)  9.127| 380.273 10.673
T T38s.572,  79.941| 316668  10.474] 367.185]  10.826] 393.765 12.655
391.282]  86667| 321.638]  13.047| 361452  12.873| 399.014 15.348
393689]  93.005| 325693; 15514 365804 15282 404736 18.805
396239,  100.122| 330386  18.836| 369.982|  17.932|  408.453 21.377
308.505] 106.799| 333752 21569 375472]  21.975 414,025 25.765
T 400669 113.492 338441  25.883] 380162 25997 419.762 31.027
402683, 120020 343571 31397| 385527 31.321| 425293 36.895
T avass7] 126496 348707 | 37.628] 390636  37167| 431731 44,818
TTa08527 135204 354162  45788| 300.779|  37.381| 437.747] 53306
358967 53862 396336  44.713| _ 443.057 62.055
3641201 63739 402447  54.129( 449.070 73.159
3687561 73.807| 407739  63.526| _455.516 86.756
T373.913]  86.458  413.371| 74,904  459.746 96.716
358062) 52257 419.473]  88.980}  461.047 99.959
362601 61.080| 424126  101.114|  461.604 101.363
368260 72607| 425009] 103.789| 467845 118,299
~a7aest.  es777|  430.4500  119.605|  473.177 134,437
~ a77.7001  96788| 435430 136.005  479.205 154.734
378383, 98.751| 441287 157.388|  485.463 178,274
T 379.000] 100.547| 446.847]  180.116
| 3s4322] 117456 452417 205316
380.216.  134.256
394,974,  156.807
399.752,  177.659
405222,  204.081

X



Apéndice F

DATOS EXPERIMENTALES DE PRESION DE VAPOR
ETERES
METILPROPILETER ISOPROPILMETILE BUTILMETILETER t-BUTILMETILETER ETILPROPILETER DInPROPILETER
TK  pkpPa TK . pkPa TK  pkPa TK | pkPa TK p kPa TK p kPa
© 77 7| 250183 9080| 265510  3.485| 267997 21.805| 261.367;  3.711| 202.974] 6442
256731 9135| 253.215, _10784| 269089i  4281| 201.9800 25843 204735 4.521| 298324 7.2
250868 10833| 256604’ 12830 272.102;  5.105| 296393 31.56| 267667 5344 300037 9130
263198 12.870| 250812 15.241| 275.815°  6221| 300668 37.194| 271.080|  6.457| 303851) 10.829
266402  15.288| 262.953! 17.890| 279.117  7.406| 305203 44.576| 274.198]  7.639| 307.420| 12.673
260702 17.636| 270618 25958| 282695i  8.903| 310310 53.942| 277.639]  9.145 311.274| 15203
273855 21962| 274664 31282) 2862130 10610 314675| 63.351| 280980 10.839| 314.983| 17.938
277570 26.013| 2786301 37.322| 280840, 12652 317.985 71.313| 284484] 12833 319.842| 21.981
281706 31331 262813 44677 293576] 15065 324.332) 8Bg05| 288062 15201| 319848 21.992
285765  37371| 287.428( 54001 301.800] 21.750| 328178] 100933| 201.508| 17.947| 319.856| 21.996
200067 44724 291.440] 63.490| 3057841 25.780| 328976 103610 296.029| 21.992| 324020 26026
200057 44.727| 205708 74865\ 203600: 15042 333.488] 119700 201.507| 17.041| 328.777| 31341
294835 54.133| 300.320] 88,845 " 297.159:  17.691| 337.526] 135.835| 296.026| 21.984| 333.446| 37.380
208934 63531 303856! 101.078] 301.818, 21720 342343 157.164| 206.027| 21985| 338378 44.739
303311 74.905| 304502, 103752 3058131 26750 347.023 180.280 299.896] 26.008] 343811) 54144
308016 88.997| 308.717] 119.841| 3103821 31.070 350978 201.818| 304.322] 31.326| 348.533| 63545
311665 101114 312455 136014| 314830 37.111 308.671| 37.373| 353.554| 74.921
312389 103.799] 316.003 157.509] 310.550: 44.471 313.250,  44.721| 358.999| 89.008
316649 119.802 321.185' 180439 324731 53875 318.302| 54.128| 363.157| 101.105
320487 136052| 324.824] 201976 3202330 63274 322607 63536 364.022] 103.777
325,068 157 562 334.153'  74.996 327.366] 74.906] 367.803] 119,879
| 320412 180.438 339.198' 88739 332420 88.995| 373.205 136.045
| 333.133 201844 343.163] 100.867 336.303] 101.122| 378557 157.559
343.989] 103544 337.044 103.581| 383.586| 180.476
348.618] 119.632 341638 119.899| 367.883| 202.031
352.8011 135.801 345.729!  136.059
357.802] 157.304 350.624| 157.564
| 3625741 180.210 355207 180.474
366.657| 201725 350.295] 202029

Xl



Apéndice F

DATOS EXPERIMENTALES DE PRESION DE VAPOR
ETERES/HIDROCARBUROS
DIPROPILETER  METILFENILETER PROPANO BUTANO PENTANO HEXANO
TK pkpa| TK | pwea| TK fpxha | Tk [pkPa | TK | pkha | TK | pkPa
284779 10662 383.030° 26.547| 186.0001  7740| 236. qo_ql__ 19.430| 262.000] 14.320| 274000] 6288
288403 12712| 380411,  33.024] 1920000 11800 243.000] 27.870| 269.000 20.150| 282.000|  9.487
207095 15.122| 395203 39.966 198.000] 17.480{ 249000 37.270| 276000| 27.770| 289.000 13.300
295639 17778 400.014  46.587| 2050000 26.760| 256.000; 51.270| 284.000] 39.190| 297.000  19.130
" 300265 21812 4044280 53.424| 211000, 37.500| 262000 66.360| 201000/ 52020 304.000| 25.800
304237 25.639| 408242 59.950| 217.000 51680 269.000] 88.140| 299.000] 70550 312.000] 35610
308776 31.160| 411,805  66.614| 224000° 73.140| 275000 111.000| 306.000] _90.730| 319.000 46480
313230 37.199| 415.086] _73.266| 230.0000 96.630| 282000 143.100{ 313.000| 115200 327.000 61.980
317.028  44.561| @18471 70992| 236.000. 125600 288.000{ 175.900| 321.000 149.100| 334000 78670
323103 53.961| 421060 86.732| 243,000 167.500| 295. 000| 221.300| 326.000| 184.600] 342.000 101.900
377604 63367 423.600; 93.021| 249.000 211.300] 301.000] 266.700] 336.000] 232.900] 350.000; 130.000
" 332390 74743 426.314] 100137| 2550001 263.200{ 308000 326.200{ 343,000, 262600| 357.000| 159,300
337573 88816 426726/ 106.620] 262.000 335300 314.000! 382.000] 350.000] 339.000| 365000 198700
© 341547 100.951| 430.984' 113.381| 268.000; 407.900| 321.000| 470.100| 356.000] 415.600| 372.000 239.000
342.359  103.576] 433.183] 120.084| 274.000; 491.600| 327.000] 549.000| 365.000] 491.700| 380.000 292.100
" 347.005] 119.720| 435.263] 126.697| 281.000] 604.500( 334.000] 653.100} 372.000| 577.900| 387.000| 345.600
351207 135.878| 437291 133.426| 287.000/ 715.300) 340.000] 753.400( 380.000| 689.600} 395.000| 415.300
356.228  157.382 293.0001 840.200( 347.000 884.300| 367.000] 799.800| 402.000] 434.600
731,007 180.219 300 000 1005.000| 353 000| 1009.000 395.000] 941.300| 410.000| 573900
365 122. 201.847 " 306.0001 1164 000| 350.000] 1171.000| 402.000! 1080.000] 417.000| 661.700
312 000! 1340000 366.000] 1324.000] 409.000] 1233.000| 425.000 774.000
" 319.000f 1570.000] 373.000] 1521.000| 417.000| 1427.000] 432.000] 883.600
" 325.000] 1788.000| 379.000] 1707.000| 424.000| 1615.000| 440.000| 1023.000
331.000{ 2029.000| 386.000] 1945.000] 432.000| 1853.000| 447.000] 1158,000
338.000| 2338.000| 392.000| 2168.000| 439.000| 2082.000| 455.000{ 1329.000]
344.000] 2631,000| 399.000| 2452.000| 446.000| 2322.000] 462.000] 1494.000
350.000] 2951.000| 405.000| 2718.000| 454.000] 2647.000| 470.000| 1703.000
~ 357.000 3363.000| 412.000| 3056.000| 461.000| 2850.000| 477.000| 1905.000
363.000] 3752.000| 418.000| 3371.000 485.000| 2160.000
" 369.0001 4176 000 492.000 2406.000
500.000| 2717000
507.000] 3018.000

KV



LISTA DE SIMBOLOS

Q constante caracteristica de la ecuacidn de estado
a parametro de la ecuacion de estado

18 C pardmetros de ajuste para el modelo de alfa

b parametro de la ecuacidn de estado, covolumen
¢ parametro de la ecuacion de Mathias

m pardametro expresade como polinomio en funcidn del factor acéntrico
yel presién

R constante de los gases

T temperatura

¥ volumen

v volumen molar

w factor acénirico

X fraccion mot de la fase

Z factor de compresibilidad

Subindices

a b indice del pardmetro del pardmetro Q2

c condiciones criticas

1 componente

r condiciones reducidas

Superindices

calc propiedad calculada

exp propiedad experimental

L fase Hquida

v fase vapor
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