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INTRODUCCION

En la ingenieria quimica es de fundamental importancia
contar con métodos que describan las propiedades termodinamicas
y del equilibrio entre fases de los fluidos en un intervalo
aceptable de temperatura y presién. Entre estos métodos, se puede
mencionar las ecuaciones de estado; el uso de las ecuaciones de
estado, se ha intensificado recientemente como se puede constatar
por la aparicién de nuevas ecuaciones, de reglas de mezclado y
de reglas de combinacién de los paradmetros caracteristicos.

Tradicionalmente el c&lculo de estas propiedades se
efectuaba utilizando una regla de combinacién con un sclo
pardmetro de interacci6n binaria, este método mostré§ ser una
herramienta importante en la prediccién del comportamiento de
fases de sistemas de componentes con caracteristicas similares
{mezclas simples, sistemas hidrocarburos - hidrocarburos, etc).
Sin embargo, en el estudio de sistemas complejos (mezclas
asimétricas, mezclas polar - polar, etc), la utilizacién de un
solo pardmetro no fue suficiente para la descripcién de estos
sistemas. Como alternativa aparecieron las reglas de combinacién
de dos y tres parémetros.

En este trabajo se analiza esta alternativa, ante 1la
necesidad de describir el comportamiento de fases de sistemas
altamente asimétricos, tales como nitrégeno - hidrocarburos y
diéxido de carbono - hidrocarburos.

La metodologfa que se siguié en el desarrollo de este
trabaje fue la siguiente:

a) Una revisiébn bibliogr&fica de las ecuaciones de estado

de mayor importancia tecnolégica.

posterior a esta revisién se eligié la regla de
combinacién de dos pardmetros propuesta por Stryjek y
Vera para la ecuacién de estado de Peng-Robinson.

b

1



c) se alabor6 un programa de computo para la generacién
de los pardmetros de interaccién binaria.

d) se elaborS un programa de computo para la predicciédn

del equilibrio entre fases de sistemas

multicomponentes con la opciones de cdlculo de puntos

de burbuja, puntos de rocio y vaporizacién

instanténea.

se estudiaron alrededor de 38 sistemas binarioes,

e)
ternarios y uno de seis componentes a diferentes
temperaturas.

f) se gener6 una base de datos que contiene los

par&metros de interaccién de los sistemas estudiados.

Para la presentacién de este trabajo se considert
conveniente la siguiente distribucién:

En el capitulo 1, se describen las generalidades de la
ecuaciones de estado y en particular la ecuacién de Peng y
Robinson. Posteriormente en el capitulo 2, se analizan 1las
modificaciones recientes a las ecuaciones de estado.

En el capitulo 3, se describe el algoritmo de Boston,
Mathias y Watanasiri para la estimacién de los volumenes de
saturacién utilizando las ecuationes de estado clbicas en el
volumen,

En el capitulo 4,.se aestudia en forma general el equilibric
entre fases de gistemas multicomponentes.

En el capitulo 5, se describe el método de optimizacién de
los par&metros de interaccién binarja.

En el capitulo 6, se analizan los resultados del equilibrio
entre fases de los sistema nitr6geno ~ hidrocarburos y diéxido
de carbono - hidrocarburos; también se analizan las diferentes
opciones de cSlculo ( puntos de burbuja y puntos de rocio y
cAlculos de operacion flash) en sist aulticomp tes.




CAPITULO I

ECUACION DE ESTADO DE PENG-ROBINBON

1.1 IMTRODUCCIONM,

La termodin&mica es una ciencia fenomenolégica, es decir una
ciencia basada en postulados generales inferidos directamente del
experimento, independiente de cualgquier modelo microscépico de
la materia. Para describir un sistema en termodinimica, en la
mayoria de los casos es hnecesarlo contar con informacién
experimental de las variables que describen el sistema.

En muchas ocasiones no se cuenta con la informacién
experimental. En &stos casos es necesario desarrollar mé&todos
generalizados de evaluacién de propledades.

Entre estos métodos las ecuaciones de estado se utilizan
para el cflculo y la prediccién de las propiedades termodinfmicas
y del equilibrio entre fases.

La obtencién de una ecuacién de estado de carActer universal
ha sido uno de los ideales m&s largamente anhelados por los
investigadores del mundo de la termodinémica y con este objetive
se han propuesto ecuaciones con diversos enfoques: tebricas,
semitebricas y empiricas, con estructuras matemfticas tanto
simples como complejas, en los que algunos investigadores han
dedicado una parte importante de su vida a esta meta (2).

Desafortunadamente, todas la ecuaciones propuestas poseen
en mayor o menor cantidad limitaciones severas en cuanto al tipo
de propiedades o sustancias que pueden representar, o el
intervalo de presitn y temperatura en el gue son capaces de
funcionar., La imposibilidad de contar con esta ecuacién
universal capaz de representar las propiedades PVT de todas las
sustancias pone de manifiesto objetivos adicionales que ayudan
en el anidlisis y seleccién de ecuaciones de estado.

Se debe tener presente que una ecuacibén de astado tiene que
reunir determinadas caracteristicas para ser utilizada en 1a
prediccién del comportamiento termodin&mico de las sustancias,
estas caracteristicas son:

Exactitud.- El modelo seleccionado debe representar el
comportamiento termodin&mico del sistema dentro del
intervalo de exactitud requerido.

Senciller.~ La ecuacién de estado debe ser lo mds sencilla
posible, ya que esta se emplea muchas veces en un sblo

3



cilculo.

Generalidad.- Como se emplean una gran variedad de
componentes todos los pardmetros de la ecuaci6n se deben
calcular ficilmente a partir de propiedades macroscépicas
tales como la temperatura, la presién, el volumen critico
Yy el factor acéntrico.

Teniendo en cuenta los requisitos anteriores, se puede ver
que las llamadas ecuaciones de estado tipo van der Waals cumplen
las caracteristicas mencionadas, pues su exactitud para la
mayoria de los casos aunada a su sencillez, las hace muy
atractivas para el cilculo de propiedades.

Estas ecuaciones son del tipo:

P=P(T, V) (1.1)

el volumen aparece en forma clibica y no se puede despejar.

A continuvacién se describir& someramente las bases que
sustentan a las ecuaciones tipo van der Waals.

1.2 ECUACION DR ESTADO DE VAN DER WAALS.

La formulacitén de una ecuacién de estado que describa el
comportamiento de las sustancias para intervalos suficientemente
amplios de temperatura y presién ha llamadoe poderosamente 1la
atenci6n de varios investigadores desde la proposicién de las
diferentes leyes para los gases, gque condujeron a la ecuacién de
estado del gas ideal en 1811,

PV=RT (1.2)

esta ecuacién conjuga los esfuerzos realizados durante casi 150
afios por Boyle (1662), Charles (1787), Gay-Lussac (1802},
Avogadro (1811), etc; la importancia de esta ecuacién radica en
el hecho de que todos los fluidos sea cual sea el grado de
complejidad de las moléculas que lo integran, obedecen esta
ecuacién cuando la presién tiende a ceroc. Este resultado es de
gran utilidad ya que constituye un excelente estado de referencia
para el estudio de los gases reales.

En esta ecuacién se asumen las siguientes hipottesis:

a) En un gas ideal las moléculas se consideran puntuales
b) Las fuerzas intermoleculares se consideran nulas



En 1873 van der Waals propone un modelo particularmente
interesante y cuyos principios siguen teniendo vigencia. En este
modelo van der Waals removié la hip6tesis del gas ideal al
considerar que las partfculas tienen volumen en el espacio
accesible a ellas a través de un pardmetro b:

P{V-b) =RT (1.3)

y la segunda hipétesis, consiste en tomar en cuenta las fuerzas
intermoleculares, las cuales tienen efecto, entre otros, sobre
la presi6n realizada por las moléculas de gas en las paredes del
recipiente.

Para tomar en cuenta las fuerzas intermcleculares van der
Waals introduce el modelo del campo promedio molécular, que
consiste en que el efecto de las fuerzas intermoleculares de las
N,~1 moléculas sobre una molécula en particular, se toma como un
campo de potencial promedio que interactda con la molécula en
cuestién. Esta hip6tesis simplifica notablemente el tratamiento
de las fuerzas intermoleculares y permite un estudio similar al
del gas ideal.

Esta disminucién en la presién para un gas real es
proporcional al cuadrado de la densidad de las moléculas, esto
es:

- BT . 3
B (1.4)

donde a, es el coeficiente de proporcionalidad cuyo valor depende
de la naturaleza de las fuerzas de atraccién entre las moléculas.

De esta manera los coeficlentes a y b son cantidades cuyos
valores numéricos son diferentes para los distintos fluidos,

La ecuacién de van der Waals representa cualitativamente
bien las propiedades termodinfimicas de los fluidos, pero para una
representacién cuantitativa es necesario hacer hipétesis
adicionales, como se ver& m&s adelante.

La ecuacidn 1.4 se puede escribir de la forma :

PV~ (bP+RT) VA+aV~-abs0 (1.5)



dividiendo los términos de esta ecuacién entre P, se obtiene:
V-(b+ BTy 12, aV_ab_, 1.6
( P) 5P ( )

Para una isoterma la ecuacién cGbica en V tiene tres raices
reales o imaginarias que son los puntos donde intersecta una
recta para P= cte. Es un hecho experimental que a temperaturas
suficientemente bajas, las tres raices son reales, pero a medida
que la temperatura aumenta las raices se aproximan una a la otra,
hasta llegar a un valor de temperatura llamada la temperatura
critica (Tc), la cual es una propiedad caracteristica de la
substancia. En dicha temperatura las tres raices son iguales,
esto es, para T=Tc la isoterma tiene un punto de inflexiédn.

En la Figura (1.1). se ilustran las isotermas para las
cuales T<Tc , T=Tc ¥y T>Tc. Para T<Tc se observa gue a un valor
determinado de la presi6n le corresponden tres valores de V, es
decir v, , V, y V3, donde V; le corresponde al estado liquido y
V; al estado gaseoso. En tanto en la figura(l.2) se jlustra la
isoterma experimental para T<Tc. En esta fiqura se puede
apreciar inmediatamente que existe una diferencia fundamental
entre la isoterma de van der Waals y la isoterma experimental.
Esto es, mientras la isoterma de van der Waals para T<Tc
presenta un méximo y un minimo, en la isoterma experimental para
esa misma temperatura tiene una discopntinuidad, indicada por el
tramo horizontal.

De la ecuacién de van der Waals no se puede determinar 1la
posicién del tramo horizontal de la curva experimental en
relacién al maximo y minimo, para este célculo se considera el
ciclo isotérmico reversible BCDEFDB; donde se observa, que en la
trayectoria CDE, D es un punto de la isoterma de van der Waals.
De la ecuacién fundamental de la termodindmica:

TdS=dU+PdV (1.7)



T>Tc

T=Tc

o o ——— -
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|
1
1
} T<Te
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vy Va Vi v
PIG. 1.1 .

Isoterma de van der Waals para T>T, , T<T.y T=T.



r1a. 1.2 v
Comparacién entre la isoterma de van der Waals y
la isoterma experimental,

se puede realizar la integracién para este ciclo; en efecto [3],
4 . .



rfds:fdmfpdv (1.8)

para un cicle:

fds=o: fdu=o,

entonces se puede concluir que:

fpdwo

Lo anterior pone de manifiesto que la isoterma debe de ser
tal gue, el trabajo total realizado por el sistema en este ciclo
debe de ser cero, es decir, que las &reas BCDB y DEFD tienen que
ser iguales. Esta es la llamada regla de las &reas iguales o
construccién de Maxwell [3]. :

Finalmente para obtener las constantes a y b de la ecuacién
de Van der Waals, se usa el hecho de que para la isoterma del
punto critico se cumple:

(%], (3.2
Fel  _
[aw o 0 (1.10)

perivando la ecuacién (1.4), se tiene :

0P -RTc 2a

+ =20

kA (ve-b)? ve?

P, _2RTc _6a
avr  (ve-b)? vc!



Con lo anterior se forma el sistema de ecuaciones :

2a RTc
2 _RIC 1.11
Vel (ve-b)? ( !

6a 2RTc
—_—— 1.12
Ve'  (ve-b)? ( !

del cual, eliminando Tc, se obtiene: V¢ = 3b. Teniendo en cuenta
este valor de Vc y las ecuaciones (1.4) y (1.11) resulta:

a=21 {RTC)?
64 Pc

El factor de compresibilidad de un gas se define por la
relacién :

PV
RT

2 es una medida de la desviacién del comportamiento de un
gas real con respecto a la que corresponde al gas ideal.

El factor de compresibilidad para la ecuacién de van der
Waals en el punto critico es :

3
=2=0,375
cho 7

Valor sumamente grande, ya que para un gran n(mero de
sustancias el valor para el factor de compresibilidad esta
comprendido entre :0.21 < 2c < 0.3. Pese a lo anterior, la
ecuacion de van der Waals representa cualitativamente bien las’
propiedades termodin&micas de los fluidos reales [5].
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Las ecuaciones cGbicas en el volumen tipo van der Waals,
(Soave, Peng-Robinson, etc.) son en la actualidad, las ecuaciones
de mayor aplicacién tecnolégica. Estas ecuaciones han surgido en
general, como correcciones empiricas a la ecuacién de van der
Waals; por lo tanto todos los comentarios antes dichos son
aplicables a estas ecuaciones.

1.3 BCUACIONKES D¥ BSTADO TIPO VAN DER WAALS

0. Redlich y J.N.5. Kwong en 1949 propusieron una
modificacién al té&rmino atractivo de la ecuaci6n de van der
Waals que mejor6 notablemente la calidad predictiva, esta
ecuacién tiene la siguiente forma:

W BT __ 3
P 1B V(Veb) T2 (1.13)

Hasta 1972 esta ecuacién fue la m&s utilizada en los
c4lculos de ingenieria. Soave (6] preserva la misma forma de la
dependencia del término atractivo en el volumen introduciendo la
hip&tesis de gue el par&metrc a depende de la temperatura a
través de una funcién & que incluye el término TV/? de
Redlich-Kwong.

La ecuacién de Soave tiene la forma siguiente:

=£___a(ﬂ
P Vob  V(Vab) (1.14)

donde:

a(T =a.a(T,)

por tanto;

RT a&(T,) (1.15)

pa B4 _

V-b V{V+b)

Tanto el par&metro b como el pardmetro a, de la ecuacion
(1.15) son constantes y se evaldan a través de las condiciones
impuestas por la isoterma critica, los cuales se obtienen como:

11



(RT,)?

a.~0
4 a Pc
RT,
b=Q €
b Pc
donde ¢
N, = 0.42747
y:

N, = 0.08664

a (Tr) es una funcién que depende de la temperatura con la
condicién a (T =1) = 1. Soave correlaciont la funcifén a(T.) de
tal manera que la ecuacién fuera capaz de predecir de la presién
de saturacién experimental tomando en cuenta las condiciones
termodindmicas del equilibrio; esto es, para cada iscoterma se
obtiene un valor particular de a(Tr). De esta forma generd
valores de a para determinar la dependencia ?ue esta tenfa con
reﬁgfcto a la temperatura. Observidndose que a /2 como funcién de
Tr1 presentaba una dependencia lineal {7).

Siendo ésta la dependencia mas sencilla a(T.)'/2 presenta la
siguiente forma:

a (T,)Y2=1+k(1-T}?)

donde:

T
Ty
c

y k es una pendiente caracteristica para cada sustancia la cual
se correlacioné con el factor acéntrico (e), resultando una
ecuacién cuadrética de la forma:

" k=0.480+1.5740-0.1760?

Con la finalidad de mejorar la calidad predictiva del modelo
y extender su validezr a un mayor nimero de sustancias ,
y Daubert (8] en 1978 modifican los coeficientes de 1la
pendiente k de la siguiente manera:
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k=0.48508+1,55177Tw-0.156137w?

La limitacién de la ecuacién de Soave se puso de manifiesto
en el cAlculo de la densidad de la fase liquida,

En un intento por mejorar la calidad predictiva en el
c8lculo del equilibrio liquido-vapor obtenido a partir de 1la
ecuacién de soave, Peng y Robinson (9) propenen en 1976 una
ecuacién de estado que tiene la forma :

a(rm (1.16)

p=RT___all) __
V-b V(V+b) ¢b(V-b)

En la cual se conserva la dependencia del término atractive
con la temperatura:

a (T =a.a(T,)

donde
a(T,) ¥?e1ek(1-T1)

siendo
k=0.37464+1,54226w-0.26992w?

sin embargo, se observa de la ecuacién, que se modifica la
depandencia con respecto al volumen.

Al igual que en la ecuacién de Soave los parfnmetros se
obtienen por consideraciones termodinimicas en el punto critico,
ecuaciones (1.9) y (1.10). Aplicando estas condiciones a la
ecuaci6n (1.16), se obtienen la siguientes expresiones:

ap__-RT 2a(V+b)
W Tveb)? (Be2bv-bi)? (3-17)

#P__ 2RT__2a(3V*+6bV+5b?) (1.18)
8V (v-b)?  (VP+2bV-b?)?

De la ecuacidn (1.17) se despeja RT, sustituyendo éste valor

13



en la ecuacién (1.18) y efectuando operaciones se obtiene la
siguiente ecuacién :

V3 -3Vib-3Vbi-3b3=0 (1.19)

La ecuacién (1.19) es una ecuacién cdbica en V, y se
resuelve aplicando el método del cardano [10}. Mediante el cambio
de variable: t = V-b, con lo que resulta la siguiente ecuacitn:

t*-6tbi-8b3=0 (1.20)

esta ecuacidn es de la forma
t3+3pt+2q=0

donde : P= -2h? y g= -4b3.

El discriminante es :

D= +p=gb*>0

Por lo cual la ecuacién (1.20) tiene s6lo una raiz real
dada por:t = u + s , donde las expresiones de u y s son de la
sigquiente forma:

u=(-g+/By1/
s=(-gq-yD)

Efectuando las operaciones indicadas se llega al giquiente -
resultado: )

u=1.8971728b

8=1.0542002b

con lo cual
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t=2.951373b

ademis como:

V.=t+bu3,951373b

y haciendo x = 3.951373, se tiene:

V.=xb (1.21)

sustituyendo la ecuacién (1.21) en la ecuacién (1.19) resulta:

x?-3x2-3x-3=0 (1.22)

y de la ecuacibn (1.17)

RT,_ 2(V-b)2(V+b)
a  (V+2Vb-b?)?

sustituyéndo en la ecuacibébn anterior 1la expresién (1.21) se
obtiene:

rT =82 (1.23)

con

m=0,17014442

sustituyendo la ecuacién (1.23) en la ecuacién de estado, se
tiene :

.0a
P, ey (1.24)
donde
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e=0.0132566 (1.25)

de la ecuacién (1.23)

La ecuacién (1.26) se sustituye en (1.24) y se despeja

el valor de b, resultando:

b=QbRPT°‘ (1.27)
<

donde @1, = 0.077796.

Para obtener el valor de a se sustituye (1.27) en (1.26)
resultando:

-Q, (R;'c’: {1.28)

donde 1, = 0.4579276.

Finalmente de las ecuaciones (1.21),{1.23) y (1.24) se
calcula el valor de Zc que en éste caso es de :

2.20.308

En la siguiente tabla se muestran los valores del factor de
compresibilidad en el punto critico para cada una de la
- ecuaciones presentadas hasta este momento.
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TABLA (1.1)

PARAMETROS QUE CARACTERIZAN A LAS DIFERENTES ECUACIONES
DE ESTADO TIPO VAN DER WAALS

ECUACION a, o, 2. I
van der Waals 0.42187 0.1250 0,375
Redlich-Kwong 0.42780 0.0867 0.333
Soave 0.42747 0.0866 0.333
Peng-Robinson 0.45724 0.0778 0.308

La ecuacién de estado de Peng-Robinson, es la ecuacibn gque
da un valor del factor de compresibilidad m4s bajo, con respecto
a las otras ecuaciones clibicas en el volumen, siendo esta, entre
otras, la razén por la cual dicha ecuacién se ha elegido para
realizar el c&lculo de las propledades termodindmicas que
conducen a la determinacién del equilibrio liquido-vapor.

Para una temperatura diferente de la Tc se tiene :

a(n=a(T)a{T, W

B(T) =b(T,)

donde a(T,,W) tiene la misma forma funcional como en el caso de
la ecuacién de Soave, variando tnicamente los intervalos de
ajuste de la pendiente k, segin la disponibilidad de la
informaci6én experimental. BN

En el capitulo siguiente se presentarsn las modificaciones
mé&s significativas a las ecuaciones de estado tipo van der Waals,
que constituyen esfuerzos adicionales por mejorar su  calidad
predictiva.
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CAPITULO II.

MODIFICACIONES A LA ECUACIONES DE ESTADO
TIPO VAN DER WAALS

2.1 INTRODUCCION.

A pesar del avance conseguido en las ecuaciones de estado
para la prediccién del equilibrio entre fases de sistemas
multicomponentes, su uso estaba iimitado a compuestos no polares
o ligeramente polares, pues los resultados para compuestos
polares y asociados habian sido sumamente pobres. Para estos
Gltimos surgieron métodos llamados duales, los cuales utilizan
un medelo de solucién para estimar las propiedades termodin&micas
de la fase liquida y otro modelo, que puede ser una ecuacién de
estado tipo Van der Waals para estimar las del vapor.

Entre los modelos de solucién que actualmente se siguen
utilizando se pueden mencionar el modelo:NRTL, Wilson, van Laar,
Margules, UNIQUAC y los modelos de contribucién de grupos :ASOG
Y UNIFAC.

Quizad la desventaja de utilizar &stos métodos en el cdlculo
del equilibrio entre fases, es que necesariamente se tienen que
emplear modeleos diferentes para cada fase, ademis de incluir
correcciones empiricas para extender su validez a presiones
moderadas. Esto Gltimo motivd a diversos investigadores en el
campo de la termodinidmica a buscar modificaciones en las
ecuaciones de estade que permitieran extender su aplicabilidad
tanto en los intervalos de presién y temperatura como en la
variedad de los compuestos.

Entre las diversas modificaciones que han sido presentadas,
se pueden menclonar las hechas por Mathias(1983), Por Gibbons

(1984) y las de Stryjek y Vera (1986), las cuales han elevado la
calidad predictiva de las ecuaciones de estado.

2.2 NODIPICACION DB P. M. MATHIAS,

En (1983) P. M, Mathias(11], modificé la ecuacién de Soave
al introducir un nuevo pardmetro k; en la correlacion del
par&metro a de la siguiente manera:

atf2=1ek, (1-T3'%) =k, (1-£,} (0.7-T)) (2.1)
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Como puede observarse asta modificacién preserva 1la
definicién del factor acéntrico para T, = 0.7 . Asi mismo para
T, = 1 se preservan las mismas caracter{sticas impuestas por las
condiciones del punto critico.

La inclusién de k; permite estimar la presién de vapor de
fluidos polares con una muy buena aproximacién con respecto a
los valores experimentales., Para el paradmetro Ko Mathias utiliza
la correlacién de Graboskil y Daubert mencionada en el capitulo
I . Para la regién supercritica Boston y Mathias sugieren una
manera particularmente interesante para el pardmetro a, esto es:

a/2=EXP(C(L-T) ) (2.2)
donde :
d=10%*0.3K1 (2.3
b4
C=£:?]L>- (2.4)

Estos parimetros se estiman igualando las expresiones (2.1)
(2.2) en T, = 1, mediante el siguiente procedimiento:

El punto de partida son las relaciones (2.1) y (2.2) :

para T < Tc ¢

a2 (T,) =14k, (1-T+'%) -k, (1-T,) (0.7~T))

para T > Tc :

al/2(T,) =ExP[C(1-TH)

las primeras derivadas:

8i T < Tc
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7
28"« 1Tk (-1.742T) (2.5)
r

con T > Tc :

3%;_‘?-:;*/’(@) cdrd (2.6)

La sequnda derivada de (2.6) es:

/
ya‘;'l’—z =a*(cd) 273 4 et 20d (d-1) 17 2.7

T

Siendo esta:

entonces:

(cdy?*=cd(d-1) =0 '

de donde:

-1
==

Igualando (2.5) con (2.6)

1 -~ -
Ek,,T,’/z-k:(-l L7+2T,) =s-at/* (Cdy T3

‘Para Tr =1 ¢



por tanto:

-;—k,,*o.:k‘-Cd

d=1*—;‘-kd¢0.3k,

La modificacién de Mathias y Boston aungue fue hecha

originalmente para la ecuacién de Soave,
ecuacidén de Peng-Robinson,

su extensidn a la
a dado buenos resultados en las

diferentes aplicaciones de la ingenieria bdsica, de disefic y en
la simulacién de procesos [12].

La tabla (2.1) muestra los resultados que obtuvo P. Mathias
(SKRM) para la presién de vapor de fluido polares comparados con
la ecuacidn de Soave(SKR).

TABLA(2.1)

COMPARACION ENTRE LA ECUACION OQRIGINAL DE SOAVE Y LA ECUACION

DE SOAVE CON LA MODIFICACON DE P. M. MATHIAS
intervalo % Desv.
SUSTANCIA Te Pe W k de T(K) promedio
(K (atm) SRK  SKRM
agua 647.30 218.3 0.3439 0.1277 273-647 10.2 0.3
acetona 506.10 46.38 0.3070 0.0715 259-580 2.5 0.4
metanol 512.64 79.91 0.5650 0.235% 288B-513 4.6 0.4
.etanol 513.92 60.68 0.6460 0.1006 293-514 1.5 0.7
1-pentanol 588.15 38,58 0,5850 -0.2615 348512 5.3 '0.7
l-octanol 652.50 28.23 0,5980 ~0.2109 386-554 4.0 2.2

SRK ecuacién original de Scave-Redlich-Kwong.,

SKRM ecuacién SRK modificada por Mathias.
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2,3 MODIFIFACION DE R. M. GIBBONS Y A. P. LAUGHTON.

En 13984 R. M. Gibbons y A. P. Laughton{16] proponen una
modificacién a la forma funcional del par&metrc a con respecto
a la temperatura para extender el intervalo de aplicaci6n de la
ecuacién de Soave a fluidos polares y no polares tanto de
gustancias puras como de mezclas. Estos autores toman la forma
original de la expresién de a propuesta por Soave :

a(T,) ={1+k(1-T3?)]*

Desarrollando la expresién cuadritica, a tiene la siguiente
forma funcional con respecto a la temperatura reducida:

a=1+x(7,-1) +¥(TH?*-1)

donde ; X y Y son pardmetros que dependen de la sustancia en
cuestién. De tal manera que los pardmetros X Y Y se pueden
relacionar con el parfmetro k mediante las expresiones:

X=k?

Y=-2k(k+1)

Gibbons y Laughton (GL) calculan X y Y para diferentes
sustancias, mediante un procedimiento de minimos cuadrados via
el cilculo de la presién de vapor. La tabla (2.2) muestra las
constantes X y Y para 12 sustanclas tanto polares cemo no
polares, también en esta tabla se comparan los resultados con
la ecuacién original de Redlich-Kwong-Soave (RKS).
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TABLA(2.2)

COMPARACION ENTRE LA ECUACION ORIGINAL DE SOAVE Y LA ECUACION
DE SOAVE CON LA MODIFICACION DE GIBBONS

SUSTANCIA X Y 3 e?;or % ?:}:for
H, -0.590 0.884 0.8 50.1
HCL 0.007 -1.468 0.8 2.3
H,0 0,165 -2.465 0.5 14.1
CH30H -0.444 ~2.112 1.1 13.9
ANTRACENO -1.863 0.528 0.5 23.2
COo, 0.196 =2.102 0.2 0.5
CgHg 0.728 -3.048 0.9 1.9
CH, -0.070 ~0.907 0.4 1.6
n-CgHy, 0.567 -2.895 0.7 1.6
n-CgHyg 0.900 -4.012 1.2 2.7
Cs, 0.112 ~1.566 1.3 10.3
CyHg 0.262 -1.810 0.5 1.4

Los resultados obtenides por Gibbons y Laughton muestran gue
esta metodeologia se puede aplicar para una gran variedad de
sustancias tanto polares como no pelares incluyendo virtualmente
algunos Acidos,

2.4 MODIFICACION DE R. S8TRYJEK Y J. H. VERA

En 1986 Styjek y Vera{i3)] siguiendo las ideas desarrolladas
en trabajos previos, sugieren una modificacién a la ecuacidn de
Peng~Robinson, la cual ha mostrado mejorfas significativas con
respectc a otras versiones para compuestos incluidos en sus
estudios. En su trabajo retienmen la funcionalidad de a (T.)
propuesta por Soave, Yy después de un cuidadoso examen de las
desviaciones en las presiones de vapor calculadas a temperaturas
reducidas bajas, para compuestos con un amplio rango de factores
acéntricos, modifican la dependencia funcional de k. La figura
(2.1) muestra las desviaciones entre las presiones de vapor
calculadas y experimentales como una funcién de la temperatura
reducida para la ecuacién original de Peng~Rohinson. Como puede
observarse los errores son grandes para todas las temperaturas
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y para los compuestos con factor acéntrico grande (y ain para
compuestos no polares como el hexadecano), adem&s los errores se
incrementan rdpidamente a temperaturas reducidas bajas para todos
los compuestos.

Una mejoria es obtenida con la siguiente modificacién para
ki

k=ky+k, {1+T}"%) (0,7~T,) (2.8)

con:

ky=0,378893+1,4897150-0,17131848w*+0, 0196554 w?

k;, es el mismo par&metro ajustable propuesto por Mathias.

A la ecuacién de estado con estas modificaciones se le
denomina ecuacién PRSV (Peng-Robinson-Strijek-vera). Con esta
ecuacién calculan © y k;, para 90 compuestos de interés
industrial partiendo de datos de presién de vapor, junto con los
valores de w y k; reportan un intervalo de temperatura para el
cual es confiable la aplicacién de la ecuacién PRSV (tabla 2.3).

Las Desviaciones porcentuales, obtenidas con la ecuaciétn
PRSV son presentadas en la figura(2.2) para los mismos compuestos
que la figura(2.1}. La mdxima desviacién en las presiones de
vapor calculadas fue mencr al 1% y las desviaciones absolutas
estdn del orden de 0.,2% y 0.3% . No obstante los buenos
resultados, no es recomendable el uso de esta ecuacién por debajo
de la minima temperatura del intervalo reportado.

Debido a la naturaleza totalmente empirica de k,, Stryjek
¥y Vera no proponen ninguna correlacién en términos de las
propiedades del componente puro. asi para hidrocarburos y
compuestos ligeramente polares, los valores de k; son positives
y menores que 0.1, para agua y amoniaco, k; es pequefio y
negativo, mientras gque para &cido acético y metanol grandes y
negativos y para alcoholes grandes los valores son grandes y
positivos.
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TABLA (2.3
IMCIER PURNS Y PCRYTENTO DE GESVIACIEM EN L ©Fi,

PRRANETRNG LE COMP

N CUE SATUCTT LN

[ 1. 4P X1 e,
i NORGARILOS
NITROGEND 32 3400.90  ©0.03726 0.01996 28
OULGENO SO 00151 1613
D1OXIDG NE CHRBONO 23 0.042135 1.5 44
ANOMIACO 22 4,00 100 R
AGUA «8 :zuaq..s G.34380 -0.06635 b
ZLORURD DE HINRIGEND 12 3300.57 0.32605 0.01909 1.7
HIOROCRRBURCS ORGRHIZOS
ETANY 50 0.01045 -u_0015%
“Thei0 26 0.09781 0.0365%
*ROPEND 42 0. 14080
“ROMANG 30 0.15416
TYTANG 27 0.2009
*ENTANG 23 0.25142
HCPENT RN 31 0.19633
a 32 0.30075
HEPTRANG k3 0.35022
iTAND 3z 9022
HOMIND N L4517
BECHN 32 0.490952
HNOECANG 16
C 22
TRIDECPNO 2%
TETRAGELAND %
PENTROECANO 24
HERADECAND 33
HEPTRADECANG 23
ICTADECANG 22
CICLOHERAND 24
BICICLOHENTL 23
BINCENO 32
FOLUENC 34
ETILBENCENO 34
-KILEND 34
~-PROPILBENC 34 0.02715
1, Z.J-YFIH!YILBENCENO 34 ~0.01384
16 0.03297
l-ltru.—uarml.zuu 24 ~0.01842
Z-l!l'll.-l(FI'RLEW 29 0.37119 -0,01633
] 0.37119 -0.01639
.uxmxutr 30 0.43724 0.0595%
a, xo-nxmunorzmlrm:uu 17 1.54578 -0.01393
CETDONRS
ACETONR as 503,10 46495 . 0.30667 -0.00888 0. 32% 1. 435
BUTANONA a3 536.78 4207, 0.32192 0.00554 0.0%6 0.796
2-PENT GNONA 1? 561.08 3694,  0.34719 0.01681 0.0%6
3-PENT ANONA 19 561.46 3729, 4?7 0.03558 0.030
METILBUTANONA 19 555, 3790. .31314  0.04113 0.058
2-HEMRNONA k) 3320. 0.39385 0.00984 Q. 328
I-HEKAMONA 18 3319, 0.37931 0.02321 0.031
OINETILAUTANONR 20 J4?0.  0.32293 0.04005 0.363
2MEFTRNONA - 30 2990.  0.42536 0.02731 8= 0.319
S-NONANONA 28 2329,  0.52374 0.02002 3SA-art. 0,235
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para la regi6tn supercritica la ecuacién de Peng-Robinson
da resultados satisfactorios para los componentes de interés
industrial, y la dependencia de k con la temperatura no es
requerida. De hecho en estudios preliminares Stryjek y Vera
muestran que no hay ventaja significativa al usar la ecuacién
PRSV con ke#0 en esta regidn, y el uso de k=k,; es reccmendable
como puede verse en la tabla(2.4) en la que se muestra la
desviacién porcentual de la fugacidad del metanc calculada a
condiciones supercriticas para la ecuacifn PRSV y la ecuacién de
Peng-Robinson.

TABLA(2.4)
DESVIACION PORCENTUAL DE LA FUGACIDAD DEL METANO CALCULADA A

CONDICIONES SUPERCRITICAS PARA LAS ECUACIONES DE PENG-ROBINSON
ORIGINAL Y DE PENG-~ROBINSON-STRYJEK-VERA

P,MPa

T,K

(T,.) 0.5 1.0 5.0 10 20 30
195 PR 0.591 1.141 4.136 3.782 5.310 7.522

(1.0231) PRSV 0,530 1.140 4.128 3.765 5.291 7.502

240 PR 0.424 0.824 3.319 4.854 5.246 6.469
{1.2595) PRSV 0.421 0.819 3.288 4,784 5.126 6.332

290 PR 0.288 0.561 1.304 3.674 4.830 5.704
(1.5219) PRSV 0.284 0.554 1.287 3.602 4.698 5.535

3eo0 PR 0.158 0.311 1.335 2,258 J.483 4.428
{1,9942) PRSV 0.155 0.304 1,304 2,196 3.364 4.275

480 PR 0.094 0.186 0.837 1.492 2.517 3.405
{2.5190) PRSV 0.092 0.181 0.811 1.443 2.426 3.280

Las modificaciones de Stryjek y Vera permiten realizar
cilculos de equilibrio liguido-vapor con la exactitud suficiente
para cualquier aplicacién de tipo prictico.

2.5 EXTEMSION DE LAB ECUACIOMES DE BATADO A NEXICLAS.

Para extender la aplicacién de la ecuaciones de estado a
nezclas, se han sugerido diversas modificaciones que generalsente
incluyen una variable adicional, 1la composicién. La casi
totalidad de estas modificaciones, consideran a la mezcla como
un fluido hipotético, al hacer suposiciones en los par&metros de
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la ecuacién de estado. Esencialmente para todos los casos la
inclusién de 1a composicién es acompafiada de promedios para los
pardmetros a y b de los componentes puros con la finalidad de
obtener un juego de pardmetros que caracterice a la mezcla. A
estas relaciones se les conoce como reglas de mezclado, las
cuales engloban una gran cantidad de relaciones algebraicas.

En forma general se puede decir que una regla de mezclado
expresa un pardmetro de mezcla Q. en términos de la composicién

.

y los parémetros de los componentes puros de acuerdo a [17]) ¢

Qﬂ:EA EJ .VJYJOU (2.9)

Las fracciones molares y; Yy Y4, pueden referirse a una
fase liquida o vapor. En esta expresidbn Q;; Yy Q4 involucran
propiedades de los compuestos puros i y Jj, en tdnto, gque Q;
propiedades de ambos compuestos, Las reglas utilizadas parg
encontrar Q4 son llamadas reglas de combinacién. Si Q es
calculada ya sea por un promedio aritmético o algebraico, la
ecuaciébn (2.9) se reduce a una suma simple.

para
L0y - 2.10
Q= --;:»(J_I_E‘y‘ol (2.10)

y para
011=(0119j,)”=""’0m=(21J’;Q}“)z (2.11)

Las ecuaciones {2.10) y (2.11) corresponden a las reglas de
combinacién y de mezclado originalmente propuestas por van der
Waals para su ecuacién. El uso de estas reglas para la
representaci6én del equilibrio de fases s6lo se tienen buenos
resultados para mezclas de fluidos simples, es decir, compuestos
formados por moléculas pequefias y esféricas.

Cabe mencionar que las reglas de mezclado para los
parametros a y b, que han tenido una aplicaci6n generalizada en
las ecuaciones de estado tipo van der Waals son:

b“E; x by
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Para mejorar la prediccién del comportamiento de mezclas
utilizando ecuaciones de estado, Prausnitz sugiere adicionar
parédmetros de interaccién binaria K;; a las expresiones de a;,.
En esta suposici6n los valores K;; sé asumen igual a cero y 18s
valores de los pardmetros de interaccibén binaria K;y, se
determinaron por la regresién experimental de datos de meZclas.
En un principio se sugiri$ que K;; fuera independiente de la
temperatura, de la presiétn y la composicién, quedando definida
por las siguientes expresiones.

01,= (1K) (0,,0,,112 (2.12)
0, (I'KIL)_;QI!.‘OJJ_.) (2.13)

con estas reglas se logra la correlacidén de datos de
equilibrio liquido-vapor para mezclas simples y de hidrocarburos,
pero en general, la presencia de sustancias polares o liguidos
agsociados en una mezcla, no es suficiente esta suposicién.

En bisqueda de reglas mds eficientes se han propuesto una
gran variedad de reglas de dos y tres parimetros en las gue el
término cruzado a,;; es funcién de la composicidén. En este grupo
se encuentran 1asj regla propuestas por Hurop-Vidal (1979),
Penengliotopoulos~Ried (1985), Stryjek-Vera (1986), Adachi-Sugie
(1986), y Sandoval-Vera (1989). Todas estas reglas tratan de
superar el desempefic de la regla cl&sica gque utiliza un sb6lo
parametro de interaccién binaria. A continuacién se describen los
agpectos mas relevantes de cada una de ellas(2].

2.5.1 REGLAS DE CONBIMACION DE DOS PARANETROS.

Huron y Vidal estudian las limitaciones de las reglas
convencionales de mezclado en las ecuaciones cGbicas y encuentran
una relacidén entre estas y el comportamiento de las soluciones
regulares, que en parte explican los pobres resultados que se
obtienen en general, en la prediccitn del equilibrio de mezclas
de componentes polares. Estos autores proponen una regla en la
que introducen los modelos de energia de Gibbs de exceso como
paso intermedio para detarminar la forma de la regla de mezclado,
Cabe mencionar que esta fue una de las primeras reglas en la gue
se introduce una funci6én de la composicién para el cdlculo del
término cruzado a;; en las ecuaciones de estado.
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El desarrollo parte de identificar que los parametros
determinantes en el comportamiento de una mezcla son, el
covolumen b y el pardmetro energético a/b. Posteriormente
establecen una relacién entre estos y la energfa de exceso de
Gibbs, La expresién matem&tica para el parametro de mezcla es:

(2.14)

E
= 2 9=
é b{zxi b, C

donde g‘.,lg es la energia de exceso de Gibbs a presién infinita y
C es. una constante gque depende de la ecuacién de estado
utilizada. El nGmero de constantes asociadas a esta regla depende
del modelo para describir la energfa de exceso de Gibbs.

La regla de Huron-Vidal establece que se requiere al menos
dos constantes empiricas dentro de la regla de mezclado para
describir las condiciones de equilibrio de sistemas altamente no
ideales., Esto responde a las ideas de Panaglotopoulos y Ried al
proponer una regla lineal que corrige la media geométrica clésica
de acuerdo a la expresion:

a5 (3,85) YLKy (K- K ) X)) (2.15)

donde Kij y K.; son las dos constantes empiricas que se obtienen
a partir de gtstemas binarios. Al igual que la regla de Huron-
vidal proporciona resultados aceptables para aplicaciones a nivel
industrial.

Casi en forma simultdnea Stryjek y Vera presentaron dos
reglas de combinacién para obtener el pardmetro a como una
funcién ‘de la composicién Yy dos parametros blnarios de

interaccién (K;; y Ki4) [14). La primera de estas reglas es una
expresidén tipo Larguﬁes(svn):

agy=(aggay ;) 1 -%,K - %Ky ) (2.16)

cgn Kig » Kyg-
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La segunda regla es una expresién del tipo van Laar(SVB) :

KKy

a a 0.8]4 2.17
= (aya,,) 3[1 e (2.17)

Claramente, cuando K;; = Ky; para un sistema binario,
ambas expresiones (2.16) y (2.17), se reducen a la regla clisica
de un parametro.

Aplicando estas reglas de combinacién para el célculo del
parimetro a de mezclas binarias altamente no ideales, Stryjek-~
Vera, obtienen buenos resultados utilizando la ecuacién de estado
de Peng-Robinson, inclusive mejores gque agquellos obtenidos con
modelas que hacen uso de la energia libre de exceso, tales como
la ecuacién de Wilson, NTRL y UNIQUAC.

En el mismo afio surgié otra regla de dos par&metros como un
intente para dar a las reglas de mezclado un mayor soporte
tedrico, Adachi y Sugie reportan una regla que es equivalente con
la de Panagiotopoulos~Ried para sistema binarios y que para
multicomponentes la suya es superior. Sin embargo, posteriormente
Sandoval y Vera demuestran que ambas reglas son totalmente
equivalentes. Adachi y Sugie reportan resultados para la
prediccién de sistemas ternarios fuertemente no ideales donde los
errores porcentuales en la presién se encuentran entre 1 y 3%,

En un trabajo posterior Sandoval y BazGa, afirman que de
las dos reglas propuestas por Stryjek y Vera, la primera en
general da mejores resultados para mezclas binaria. Sin embargo,
para sistemas multicomponentes ambas reglas dan resultados muy
pobres, siendo la regla de Panagiotopoulos—-Ried mejor para estos
sistemas. Sin embargo, como se verd mis adelante esta afirmaciédn
es parcialmente cierta.

Recientemente, Sandoval y Vera, con la finalidad de mejorar
el comportamiento de la regla de Styjek-Vera, proponen una nueva
aexpresién de dos parfmetros, que denominan regla generalizada de
dos pardmetros (RG2):

agy=laa )2 (1-K A K x,~B K, x,) (2.18)
donde
= K ¢Ky,
K‘”’—JZ_L
Y

az



AKX mK~Kyy

Esta regla engloba las reglas stryjek-vera,
Panangiotopoulos-Ried y Adachi-Sugie, en la descripcién de
sistemas binarios y a dos de ellas en la de multicomponenetes.

2.5.2 REGLA DR CONBIMACION DE TRES PARANETROS.

La poaibilidad de mejorar el comportamiente de las reglas
de dos parAmetros motivé el desarrollo de reglas que contemplan
la inclusién de tres parémetres ajustables para cada sistema
binarioc. Wilczek y Vera (1987) proponen una regla de tres
parémetros dependiente de la densidad, perc este intento no logra
una mejora sustancial respecto a las reglas existentes,.

Posteriormente Sandoval y Vera proponen una regla de tres
pardmetros (RG3) que muestra una mejora sistemitica en 1la
correlacidn de datos de sistemas binarics y tratan de mostrar su
bondad en la prediccién de sistemas ternarios. La expreaitn
matem&tica es:

A 2.9
a,y=(a,ay) 31 -K-AK x - A Ky x =1y, (%, (1-5,) +x5(1-%,) 1)

donde 1;4 = 1y; . A pesar de ser une expresion empirica, esta
regla se redute a las reglas antes mencionadas, excepto la de
Huron-vidal que se deriva de modelos para la energia libre de
exceso, Por ejemplo, la expresi6on (2.19) se reduce a la
exptresién (2.18) (RG2) cuando el pardmetro 1=0 y a la regla
cl&sica de un par&metro cuando los pardmetros Kiy ¥ K43 son
iguales.

Sandoval y BazGa en el V cologquio de termodin&mica (1990)
(2], presentan un anilisis de todas esta reglas; en la tabla 2.5
se ilustra las desviaciones porcentuales en la presién del
sistema agua-etanol-acetona a 323.15 K para las reglas de dos
pardmetros de Stryjek y Vera (SVA) y la de Sandoval-Vera.
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TABLA 2.5
DESVIACIONES PORCENTUALES EN PRESION PARA
EL SISTEMA: agua(l)-Etanol(2)-~Acetona(3)
323.15 K

x1 x2 x3 P(exp) Erri Errz |

0.6580 0.2876 0.0544 34.81 35.13 0.71
0.6207 0.2713 0.1080 41.72 34.10 0.48
0.5842 0.2554 0.1604 47.29 27.28 1.17
0.5478 0.2395 0.2127 51.89 20.72 1.60
0.4772 0.2087 0.3141 58.90 11.32 1.57

0.4434 0.1939 0.3627 61.61 B.29 1.33
0.4086 0.1788 0,.4126 64.07 5.90 1.01
0.3750 0.1640 0.4610 66.19 4.18 0.69
0.3410 0.1492 0.5098 68.16 2.86 0.35
0.1603 0.3344 0.5053 66.72 3.40 0.08

P(exp) = presién experimental kPa

fuente de datos experimentales: Chaudhry et Al. (1980)
Errl = error obtenido aplicando la regla (SVA)}

Err2 = error obtenido aplicandoc la regla Sandoval-Vera
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TABLA 2.6

ERROR ABSOLUTO PROMEDIO EN LA PRESION (KPa)

Sistema T[K) Erril Err2 Err3l ref

—
Acetona-Agua 323.15 0.099 0,253 0.266 a
Acetona~Etanol 323.15 0.108 0.111 0.051 a
Etanol-Agua 323.15 0.119 0.225 0.055 a
Ternario 323.15 1,450 0,483 0.344 a
Dioxano=-Etanol 323.15 0.057 0,056 0.056 b
Dioxano=-Agua 323.15 0.062 0.062 0.061 b
Etanol-Agua 323.15% 0.123 0.231 0.055 b
Ternario 323.15 0.358 0.328 0.264 b
Acetona-Acetonit. 323.15 0.099 0.099 0.079 b
Acetona-Met.Acet. 323,15 0.040 0.040 0.039 b
Acetonit.~-Met.Acet 323.15 0.050 0.051 0.048 b
Ternaric 323.15 0.144 0.132 0.125 b
Acetona~cloroformo 298,15 0.190 0.133 0,056 b
Acetona-~Metano 298.15 0.027 0.029 0.028 b
Cloroformo-Metanol 298,15 0.222 0.497 0.249 b
Ternario 298.15 0.693 0.403 0.254 b

TABLA 2.7

ERROR ABSOLUTQ PROMEDIO EN LA TEMPERATURA

Sistema Errl Err2 Errl
Acetona-Cloroformo 0.105 0.087 0.042
Acetona-Metanol 0.067 0.068 0.042
Cloroforme-Metanol 0.091 0.214 0.099
Ternario 0.096 0.13% 0.154
Benceno-Ciclohexano 0.071 0,073 0.033
Benceno-Tolueno 0.081 0.084 0.049
Ciclohexano~Tolueno 0.050 0.056 0.049
Ternario 3.784 3.783 3.731
Ciclohexano-Heptano 0.046 0.045 0.035
ciclohexanc-Tolueno 0.050 0.056 0.048
Heptano-Tolueno 0.039 0.155 0.038
Ternario 0.038 0.105 0.027

Errl= error obtenido con la regla de Huron-vidal

Err2= error obtenido con la regla de Sandoval-Vera (RG2)
Errd= error obtenido con la regla de Sandoval-Vera (RG3)
ref a Chaudry et Al. (1980)

ref b Gmehling et Al.(1977)
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Para calcular los parametros de interacci6n binaria de los
sistemas nitrégeno -hidrocarburos y diéxido de carbono -
hidrocarburos, se eligi6 la regla de combinacién tipo Margules
(SVA). Esta eleccitn se basa en los buenos resultados que esta
regla tiene en la prediccidén del comportamiento de sistemas
binarios. No obstante el método que se desarrollard para el
cilculo de los parimetros serd aplicable a cualquier regla de
combinacién.
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CAPITULO 3

ALGORITMO PARN UNA BOLUCION EFECTIVA
DE LA ECUACION DE RSTADO

3,1 INTRODUCCION

En el disefio de procesos asistido por computadoras, las
ecuaciones de estado son utilizadas en forma creclente para el
cdlculo de los coeficientes de fugacidad, entalpias, entropias
¥ densidades de mezclas liquido~vapor. El punto de partida para
estos célculos es la solucién de la ecuacién estado. Dado que
esta es una ecuacién chbica en la densidad, hay regiones del
espacic temperatura-presién-composicién en que se tienen tres
rafces reales y otras regliones en que s6lo existe una raiz real;
esto implica que la seleccién de la densidad para la fase en
cuestidn debe realjzarse cuidadosamente.

Al considerar e}l equilibrio de fases, es condicién necesaria
gue se tenga la misma temperatura en todas ellas y la misma
presién, pero la composicién en cada fase serd distinta (excepto
para mezclas azeotrépicas), lo cual exige resolver la ecuacitn
de estado para cada fase. Asi, para el caso en que se tengan tres
raices reales s6lo una corresponderid a la fase considerada. En
el caso de que para una fase se encuentre una sola raiz, esta
puede © no corresponder a la densidad de la fase considerada.
Surgiendo entonces el problema de determinar si 1la rafz
encontrada es vidlida a las condiciones (T-P-X) o (T-P-y) dadas.
S1 esa fase existe fisicamente a las condiciones establecidas,
entonces la raiz es vdlida; de lo contrario, se habrd encontrado
una raliz correspondiente a una fase que no es la buscada y que
carece de significado, a esta solucién se le ha denominado
soluci6én trivial de la ecuacién de estado. Lo anterior conduce
a una deficiencia en la capacidad del algoritmo de simulacién.

El propésito de este capftulo es establecer les criterios
a seguir para establecer la validez de una rafz dnica, ademds de
mostrar los algoritmos de cdlculo gque se wutilizardn para
“corregir™ una solucién trivial, elevando de esta manera la
capacidad computacional y la eficiencia en 1los cédlculos
termodin&micos.

3.2 PROBLEMAS DE LA SOLUCION TRIVIAL.

Cuande la ecuacién clbica se representa como un polinomio
del factor de compresibilidad Z, se puede hacer un anélisis
similar al descrito anterjormente para la densidad, de este modo
cuando se tengan tres ralices de densidad se tendridn también tres
valores para el factor de compresibilidad. En este caso, s8i se
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trata de un vapor, se escoge como solucién el valor de Z mayor
y si se trata de un liguido, el de 2 menor.

De tenerse Gnicamente una raiz de densidad, se tendr& solo una
raiz de Z, cabiendo igualmente la posibilidad de que se trate de
una solucidn triviaj,

_Estas situaciones pueden ilustrarse esquemAticamente en las
siguientes figuras para la fase vapor y la fase liguida.
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Solucién para el caso de tres ralices reales en las
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El problema de la solucién trivial puede darse durante el
cal?glo de puntos de rocio y burbuja o de separacién instanténea
debido a:

a) Una mala inicializacién de la composicién de la o las
fases buscadas. (los valores iniciales se encuentran
muy alejados de los valores reales).

b) Estimacién de presi6n o temperatura alejada de la
soluci6n en cA&lculos de presiones o temperaturas de
rocio y burbuja.

c) Mala estimacién inicial de la relacién de fases en una
separacién isotérmica.

d) CAlculos de equilibrioc en la cercania del punto
critico.

Por tanto, la solucién trivial no es resultado de que la
ecuacibn de estado sea incapaz de predecir las densidades
correctas, sino que, congruente con lo que ocurre fisicamente,
estd indicando que solamente se tiene una fase.

S§i durante el cdlculo iterativo del equilibrio se encuentra
que antes de llegar a la convergencia una de las fases no existe
a la temperatura y presi6n del sistema, entonces la composicién
de esta representa una "pseudofase" y por tanto ia ecuacién de
estado no predice su densidad. Para poder prosequir hacia 1la
solucidn, es necesario generar una "pseudodensidad" que permita

_ obtener valores de (T-P-x) o (T-P-y) en que esta fase esté
presente. De no tomarse esta medida, se calcularén densidades que
serin muy parecidas para la "pseudofase" y la o las otras fases
presentes, densidades que solo diferiran entre si en la medida
en que las composiciones de dichas fases sean diferentes. Esto
dard lugar a que los coeficientes de fugacidad tjendan a
igualarse y en consecuencia, durante la iteracién siguiente, las
composiciones también. Al continuar el algoritmo eventualmente
se llegaridn a tener las mismas composiciones y 1los mismos
coeficientes de fugacidad para todos los componentes en estas
fases. Si esto sucede se caerd en lo que algunos autores han
llamado solucién trivial en el cdlculo de las constantes de
equilibrio, en la cual los valores de estas constantes se hacen
pr&cticamente iguales a la unidad para todos los componentes. En
consecuencia, no se encontrara el nimero real de fases, sino un
namero menor (y por lo tanto una solucién falsa) o bien no habri
convergencia. Desde luego, hay muchos casos donde la solucién que
indica la desaparicién de una fase es correcta. Por ejemplo, en
el punto critico.

Tomando en cuanta que la solucién trivial en el cdlculo de
las constantes de equilibrioc es consecuencia de la solucién
trivial de la ecuacién de estado, se referird en lo posterior
como solucién trivial a esta Gltima, a menos que se indique lo
contrario. '

Se han propuesto varias alternativas para evitar la solucién
trivial de la ecuaciones de estado. Sin embargo, en este trabajec
8010 se enfocarén dos, la propuesta por P.M. Mathias, J.F. Boston
Y 5. Watanasiri [19] y 1la propuesta por Bazia et al. [28) que
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esta basada en una medificacifn al algoritmo de Mathias-Boston.
3.3 Algoritmo de Mathias, Boston y Watanasiri.

P. M. Mathias, J. F. Boston y S. Watanasiri, desarrollan un
método en el cual "el modelo de la ecuacidn de estado maneja las
especlficaciones no factibles retornande pseudopropiedades
determinadas adecuadamente y que son continuas a través de la
frontera de la regitn factible", asegurando la convergencia en
el algoritmo de alto nivel a pesar de haber incursionado en
regiones no permitidas.

Su estrategia se basa en analizar la estabilidad del sistema
multicomponente, tomando en cuenta que en regiones dentro del
domo *espinodal”® la mezcla es intrinsecamente inestable, en forma
an&loga a como para un componente puro el limite de estabilidad
estd dado por el domo de inestabilidad mec3nica incipiente,
formado por la unién de puntos en que (8P/dp),=0. Para el caso
de mezclas, la regién de inestabilidad es mas amplia gue para
componentes puros, de modo que el domo "espinodal" se encuentra
siempre por fuera del domo de inestabilidad mecénica y dentro del
domo de egquilibrio, encontrandose tangencialmente con éste en el
punto critico (pc). Entre el domo de eguilibrio y el domo
"espinodal™ se encuentra una regién en la gue la mezcla es
metaestable, lo cual sucede para un componente puro entre el domo
de eguilibrio y el de inestabilidad mecénica. En la parte
superior del domo de inestabilidad mecinica se encuentra el punto
mecadnico critico (pmc), en el cual se cumple (a"’P/&pz)Lfo, que
corresponde al punto critico para componentes puros, pero no para
una mezcla. Esto se muestra en las fiquras (3.7) y (3.8} .

Debido a que los puntos dentro del domo "espinodal"™ no
corresponden a condiciones de equilibrio, es necesaric que cuando
se entra en esta regién no permitida se calculen
"pseudopropiedades® que aseguren la continuidad de las variables
derivadas de la ecuacién de estado. Desafortunadamente, el limite
de la reqidn inestable no puede determinarse en forma explfcita
y de acuerdo con los autores mencionados, su cdlculo resulta
demasiado costose (computasionalmente} para ser realizado
. rutinariamente, pues "requiere encontrar el cero del determinante
de una matriz cuyo orden es igual al numero de componentes y
cuyos elementos son funciones complejas®™. Por tanto, hay que
establecer algtn criterio eficiente para detectar
especificaciones no factibles, Ellos emplean un criterio
heuristico basado en la variacién de la presiftn respecto a la
densidad molar a
temperatura y composicién constante, P,=(dP/dp)y ,.Proponen gue
se calculen "pseudopropiedades"® cuandg se esta dentro de una
regién en forma de domo cuyo limite se localiza donde P, tiene
un minimo, gue empiricamente establecen como un décimo del
producte de 1la constante universal de los gases por la
temperatura, es decir, donde Pp' = 0.1RT, en que "+" indica el
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domo de equilibrio

7 domo de inestabilidad
maecanica

P

Diagrama presi6n Vs densidad para un componente
puro donde se jlustra el domo de equilibrio y
el domo de inestabilidad mecénica.

P

doms de equilibrio
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Diagrama presién Vs densidad para nezclas
multicomponentes donde se ilustra el domo de
equilibrio, el domo de inestabilidad meca&nica y

el

domo espinodal.

valor de la propiedad en la frontera de la regién permitida. En
consecuencia, este domo gqueda por fuera del domo de inestabilidad

mecénica.
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Otra regién no permitida en la que puede ocurrir la solucién
trivial ¥ que no es detectada por el criterioc anterior puede
darse en el cdlculo de propiedades para la fase liguida a
temperaturas por arriba de la temperatura mecénica critica y
bajas presiones. Basados en la observacidén de que para muchos
sistemas distintas ecuaciones de estado predicen que la densidad
critica es apenas mayor que la densidad mec&nica critica (p,.),
sugleren que para esta fase se calculen "pseudopropiedaa‘es"
cuando su densidad es menor que p.

En resumen los criterios que consideran para establecer que
se tiene especificaciones dentreo de la regién permitida en donde
la rafz de la densidad es vdlida son:

P, > P,* = 0.1 RT ( liquido y vapor ) (3.1)

P> Pre ©2 < 2y ( solo liguido ) (3.2)

Para especificaciones fuera de 1la regibn permitida el
objetivo es obtener "pseudopropiedades" que sean continuas y
varfen en forma apropiadas para la fase especificada. Estas
propiedades se «calculan a partir de "pseudodensidades®
extrapoladas al valor de la presién especificada en el algoritmo
de alto nivel.

La extrapolacidén propuesta para el liquido es de tipo
logaritmica y tiene la forma siguiente:

P=C+Cy1n(p-0.7pL.) {3.3)

donde las constantes Cy ¥y C; se determinan obteniendo P de 1la
ecuacién de estado y P, en ei limite de la regién permitida.

Para la fase vapor la extrapelacién propuesta es:

%=c,vc,p«c.p= (3.4)

imponiéndose la condicién de que 1/P=0 cuando p=(p"+p,;)/2 donde
p" ea el valor de la densidad al cual P,=P ‘. Las constantes Cy
; C3 Yy Cq se evalGan en la frontera de 18 reqgién permitida y
aplicando la condicién anterior, La forma de estas
extrapolaciones se presentan en linea punteada en las figuras
(3.9) ¥ (3.10). '
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Para encontrar la raiz de densidad disefian un proceso
iterativo aplicable a todas las ecuaciones de estado, incluyendo
aquellas en que la solucién puede determinarse analiticamente,
que consiste en ir calculando la rafz de la ecuacién y evaluando
el limite de la regién no permitida en forma simulténea. Cuando
sa trata de la fase liquida, el algoriteo primero encuentra una
densidad a la cual P.,,>Pg., Yy P,>P *. Después se encuentra un
sequndo punto al cual P >P. . Si en este punto P, <Pg,,, empleado
un método de Newton se garantiza la convergencla hacia 1la
solucién en 1a regién permitida. Si en este segundo punto
Pcn1>P.8P se eigue empleando el método de Newton para encontrar
la raiz de la densidad (figura 3.11) . Para el vapor el algoritmo
es andlogo, de modo que cuando se detecta gque se estsd en la
regién no permitida el valor de la densidad se calcula
extrapolando.

R
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'
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B
1
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pﬁ pecl v
PIG. 3.11

Proceso iterativo para la extrapolacién
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3.4 MODIFICACION DE BAZUA BT AL.

El método propuesto por Baza et al. [28) esta basado en las
ecuaciones planteadas en el algoritmo de Mathias et al., que es
un algoritmo general aplicable a todas las ecuaciones de estado
explicitas en la presién, solo que en aste método primero se
resualve analiticamente la ecuacién de estado y despubs se
determina la validez de la solucibn encontrada a diferencia del
de Mathlas et al, donde se calcula la raiz de la densidad y se
encuentra el limite de la regién permitida en forma simulténea
y de manera jterativa. De esta manera en este algoritmo, el
limite de la regién no permitida se calcula Gnicamente cuando es
necesario extrapolar, evit&ndose cSlculos adicionales cuando la
raiz es vAlida. Por lo tanto, el método que proponen cohsiste en
obtener analiticamente la solucién de la ecuacién de estado,
determinar su validez y en caso de que no sea vadlida, encontrar
el limite de 1a regiétn no permitida para obtener un valor de
densidad extrapolado.

Cabe mencionar que este es el método gque se implementari en
este trabajo para el cilculo de 1la raiz de la densidad.

3.4.1 CALCULO DE LA RAIS DE § (BOLUCIOM AMALITICA) .
La ecuaclién de estado escrita en forma general es la

siguiente:

RT a
Prt 3.
V-b V¢ (ceb)v-db (3.5)

Para la acuacién de Soave se tieme que c=0 y d=0, mientras
que para la ecuacién de Peng-Robinson c=b y d=b,

si se introduce en la ecuaciébn (3.5) los siguientes
parémetros de reduccién :

Pa
(RTY?

Pb
RT

P
RT
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la ecuaciébn (3.5) toma la siguiente forma:

z A
ge_%__ A 3.6
Z-B 73+ (C+B)Z-DB ( !

donde 7 es al factor de compresibilidad.

Desarrcllando en términos de Z la ecuacién anterior se
obtiene una funcién ctbica en 2 como la siguiente:

2~ (1-C) 27+ (A-B-C-B*-BC-8D) Z-AB+DB+DB*=0 (3.7)

La ecuacién (3.7) se resolver& analiticamente aplicando
la f6rmula de cardano cuando la ecuacién tenga una sola raiz real
y un procedimiento que consiste en aplicar valores auxiliares
calculados mediante tablas en el casc de que la ecuacién tenga
tres raices reales (29)].

La ecuacién (3.7) es de la forma cantnica

Z3eAZ3+PZey=0 (3.8)

donde:

A=-1¢C

. p=A-B-C-B*-BC-BD

y=-AB+DB+DB*

Para la solucién analitica se hace es giguiente cambio de
variable: -



<l (e
z=3(t A)

y se sustituye en la ecuacién (3.8), para obtener la siguiente

ecuacisn:

E3+E(9B-3A2) + (243-9AP+27y) =0

(3.9)

la ecuacién anterior puede ser escrita de la sigulente manera:

E3+3pte2g=0
donde
pe3p-A?

39,8427
q=A zlﬁ*zv

El discriminante esta dado por:

Dj:q‘op’

S5i b, <0 existen tres ralces reales:

0-cos"(--———i—)

Y las ralces para el liquido'y sl vapor son:
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z,_-%[-).ozf-‘ﬁcoa(-:; *120')]

i)

En caso de que Z; < B entonces se toma Zy COMO Zp -

Si D >0 existe una raiz real

H-:‘f -q+/D;
N -q-/D;

z=—; (M+N-3)

3.4.2 IVILUICIOI DR LA VALIDEZ DE LA RAIS ENCONTRADA
¥ CALCULO DR LOS VALORKS EITRAPOLADOS.

Los limites de validez expresados anteriormente en las
ecuaciones (3.1) ¥ (3.2) se pueden escribir en forma adimensional -
de la siguiente manera:
para el ligquide

prpe (2<2,})yP20.2
para el vapor

fa<ca;) 6 (a>a .y p<p)

donde a = A/B y p = B/Z
La P= (3P/3p)/RT y esta dada por la siguiente ecuacifn:
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A 201«5 Bip
Pl %) (1-15)"[&)1(‘%(')#—%}’]2 .

a)  Cilculo de y. y de a, .

En el punto critico se cumple que:

(38520

De modo que igualando la ecuacién (3.11) y su derivada a
cero se llega a la sigulente expresién:

AV 'y:'3}'§“3(1'%-%)yc-[l*—g(h%-%)] (3.12)

donde

Vo= 5
]

La ecuacién (3.12) puede resolverse por el método de Newton-
Rapson para encontrar el valor de y.. El valor obtenido se
utilizard en la extrapolacién de la densidad y en el clculo de
[

Escribiendo la ecuacifn de estado en funcién de a se tiene:

F4 aBZ

2= 2-B Z(Z+B) +C{Z-F)

la cual puede desarrcollarse para obtener la siguiente acuacién:

22423 (1-C) +2(@B-2CB-B3-B-() - (6 B-CB-C) B=0

Resolviéndose la ecuacién anterior para a en el punto
critico se obtiene que:
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c
aylerezt
: B,y.C (3.13)

o4 B
3}'1.""_3'

a.=

Los resultados que se obtienen son los siguientes:

Para Soave P Yo * 3.8473221019 y a, = 4.933962452
Y
Para Peng-Robinson: y, = 3.9513730356 y a, = 5.877359948
b) Extrapolacién.

cuando se viola alguno de los criterios de validez de la
raiz es necesario generar un valor de densidad extrapolado a
partir de las ecuacifones (3.3) y (3.4) que en términos

adimensionales pueden escribirse, respectivanente de la siguiente
forma:

B=Cy+C,1n(p-0.78)

1
E’C,*C,ﬁtc‘.b’

Debido a que el valor de las constantes de estas ecuaciones
deben de evaluarse en el limite de la regién permitida, hay que
encontrar el valor de la densidad en este limite, lo cual se
logra haciendo cero la sigquiente funcién:

R L e

(1-p* [1.(1*%’9'(%)9212

la p debe 4de estar acotada entre 0 y 1, si esto no es as{
Paxt = 1/Y¢e

Si después de un clierto nimero de iteraciones E x que 0.001,
entonces p = 1/y..

c)Cllculo de Zp o4 Y 2y gxt-
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Para el liquido se efactdan los siguientes pasos:

ours (Boutfte Gou
(FEry.) [1,(1._3)9.,,-(-3)92.-:]

Determinacitn de las constantes Cp y C, de la ecuacion (3.3)

.7
C:'p("oxc"o_y':)
Ay 2
B Poxt _ (B)P.’(z

‘axe 1-Paxt 1110%)9.,;(%)91",

0.7
Cn'Bn:'Cxln(an:' Y. )
[-4

B-Co\, 0.7
=pxXH —=% J+ 2oL
P P( C.) Ve

"'y finalmente
Z=s=
Para el vabor se sfectdan los sigulentes pascs:

Para calcular € y B,,, se realiza igual que para el liquido
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g "Pext
C=

1\
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2Boxc*Pax, —2—5'9." +BlxdPixe" —'—2—‘5

C= |90C‘,‘28:"p.“”

! Bl
1
Com-z—- 19-::'6292:::
Boxe

= C:"Cz Co"l)

B
b 2G,

y finalmente

N
i
©lt

Todos los pasos se Visualizan mejor en el siguiente diagrama
de flujo:
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CAPITULO IV

EL EQUILIBRIO DE FABES,

4.1 INTRODUCCION.

El equilibrio termodindmico de un sistema, es aquel en el
cual las variables que lo describen no varian con respecto al
tiempo. Esta condicién de la termodin&mica es de utilidad en la
Ingenierfa Quimica, para el anadlisis y el disefio de procesos [1].

En este capitulo se har& un breve anflisis respecto a las
condiciones del equilibrio termodinémico, en particular, sobre
los criterios que establecen la existencia del mismo en un
sistema, con la finalidad de plantear los problemas de equilibrio
entre fase.

El punto de partida ser8 la integraci6tn del potencial
ternmodinimico energia libre de Helmholtz A, para la deduccién de
los coeficientes de fugacidad de las fases presentes en un
sistema, utilizando la ecuacién de estado de Peng-Robinson.

Finalmente se presentar& el algoritmo matemitico para el
cdleulo del equlilibrio de fase.

4.2 DEFINICION DE LAS FUNCIONEB TERMODINAMICAB

La energia interna, la entalpfa, la entropia, la energia
libre de Helmholtz, la energia libre de Gibbs, la fugacidad, etc.
son funciones termodindmicas Iimportantes para estudiar el
comportamiento de una gran variedad de sustancias. El punto de
partida para la estimacién de estas funciones, es la ecuacién que
sintetiza la primera y la sequnda ley de la termodinédmica en su
forma diferencial, esto es:

dU=Tds-Pdv (4.2
la entalpia es definida como:
H=U+PV {4.2)

derivando la ecuacién anterior se puede escribir:
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dH=dU+PdV+VdP (4.3)

substituyendo la ecuacién (4.1) en la ecuacion (4.3) se obtiene
que:

dH=TdS+vdp (4.4)
Otra funcién de suma importancia es la energfa libre de
Helmholtz, la cual se define de la siguiente forma:

A=U-TS (4.5)

teniendo en cuenta un proceso reversible e infinitesimal ‘la
derivada de la ecuacién (4.5) es la siquiente:

dA=dU-Tds-8dT (4.6)

la sustitucidn de la ecuacién (4.1} en la ecuacidn (4.6) conduce
a la siguiente expresién para la energia libre de Helmholtz

dA=~-5dT-PdV (4.7)

La energia libre de Gibbs se define por la relacién:

G=H-TS (4.8)

para un proceso reversible e infinitesimal se tiene que:

dG=dH-TdS-8dT (4.9)

la sustitucién de la ecuacién (4.4) en la ecuacién (4.9)  da
origen a la siguiente ecuaciétn:
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dG=-5dT+VdP (4.10)

que es la forma diferencial para la energia libre de Gibbs.

4.3 INTEGRACION DE LA FUNCION TERMODIRANICA ENERGIA LIBRE DE
HEELMHOLT2

Para la integraciébn de las funciones termodindmicas, se
utiliza un estado de referencia arbitrario, El mas comin es la
condicibén del gas ideal a condiciones normales, de presién y
tenmperatura.

Si se considera un sistema en el que ocurre un proceso
isotérmico a composicibn constante, la ecuacién (4.7) se expresa:

dA=-Pdv (4.11)

integrando la ecuacién anterior desde un volumen VO (condicién
de gas ideal) hasta un volumen V se obtiene:

A—Ao=-j;Pdv {a.12)

para evaluar la integral anterior, se divide en dos integrales
v -
A== - 4.13
A=A, f_pdv prdv ( )
La segunda integral se puede realizar sustituyendo 1la
ecuacién del gas ideal; sin embargo,la primera requiere

propiedades del gas real. Para la evaluacién de las integrales
en términos de 2 se suma y resta la expresién:

[77

guedando:

a-ay=-{ "pave[ "2V -"pav- [rrdk
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agrupando se obtiene como resultado:

-a,=- - BT)gvmrrin L '
A-A, f_V[P v]dv RTIng- (4.14)

La ecuacién anterior escrita en términos del factor de
compresibilidad 2 queda

=—j tz-1y &Y -1n—V— (4.15)

La expresién de Z dada por la ecuacién de estado gde
Peng-Robinson es la siquiente:

v aV/RT
2B " V{vB} +b VoDl (4.16)

_b_ av/RT {4.17)

2-1= 57} " VVeD) +b (V-B)

Resolviendo la integral indicada en la ecuacién (4.15) se
obtiene:

Ay 1ok, 1nYrboy3) | ln—- (4.18)
RT v ,/ERT Veb(1+/2)

Esta expresitn serd utilizada para calcular el coeficiente
de fugacidad.

4.4 CONDICIONES DEL RQUILIBRIO TERNODINAMICO.

Bajo clertas condiciones de presién y temperatura en un
sistema coexisten en equilibric la fase liquida y la fase vapor.
Las isotermas descritas en el espacio termodinamico P-V, con
temperatura menor que la temperatura critica, deber&n pasar por
los puntos de saturacién de este espacio generandose  1la
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envolvente de oquilibrioc liquido-vapor. Cualquier punto en esta
envolvente dobera cumplir las siguientes condiciones de
equilibrio:

a) La temperatura de ambas fases dcberd ser la misma, de o
cumplirse ésto existird un gradiente de temperatura que se
manifestaria como un flujo de calor entre las fases.

b) La presiéon de la fase liguida y la del vapor deberdn =

iguale, si ésto no se cumple, existira una diferencia de presitn

lo cual desplazaria la frontera que separa a las dos fases.
c} Los potenciales quimicos de las fases deberan ser
iguales, si esta condicién no se cumple, existira una
acumulacién de materia en alguna de las fases.

Estas condiciones de equilibrio pueden expresarse
matemdticamente de la manera siguiente:

Tl=rVa=nr
pt(r,vy =PV (T,V)

pEA(TV) =pV (T,

4.5 PLANTEAMIENTO DE LOS PROBLEMAS DE EQUILIBRIO.

Considérese un sistema de dos fases con m componentes.
Las variables intensivas que definen este sistema son: T, P, X,%
RAD TS B LS ;o XP,donde X%, es la fraccién mol
dei componente i en la fase a y m es el nimero de componentes en
la mezcla. Las dos fases se encuentran en equilibrio y por elle
la temperatura y presi6n de ambas fases es la misma. El1 nGmero
de variables intensivas es (2m + 2). El equilibrio con respecto
a la trasferencia de masa establece que :

B =P (i=1,2,..0,m)
Las m ecuaciones anteriores son relaciones entre las
variables intensivas del sistema ya que los potenciales quimicos

son funciones de ellas. Ademds,las fracciones mol deben sumar la
unidad.

X;+X;ox;o, RS o3
vieyPeybe  Layd=

Se tiene entonces, (m + 2) ecuaciones con (2m + 2)
ine6gnitas. Para poder resolver un problema de equilibrio de
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fases es necesario especificar el valor de m variables
intensivas. Las m variables intensivas a especificar pueden ser
la temperatura y la composlicién de una fase & la presién y la
composicién de una fase.

Problemas tipicos de equilibrio de fases gue ilustran lo
anterlor sen los siguientes casos:

1) calculo de la presién de burbuja:
Datos: T, composicién del liguido
Incégnitas: P, composicién del vapor.

2) Calculo de la temperatura de burbuja:
Datos: P, composicién del liguido
Incégnitas: T, composicién del vapor.

3) C&lculo de la presién de roclo:
Datos: T, composicién del vapor
Incégnitas: P, composiciédn del liquideo.

4) Calculo de la temperatura de rocio:
Datos: P, composicién del vapor
Inc6gnitas: T, composicién del liquido.

5) Evaporacién instantédnea (flash).

Datos: T,P y composicién de alimentacidén (2).
Incognitas: fraccién evaporada, composicién de
la fase liguida y de la fase vapor.

El nGmero de variables intensivas que es necesario
especificar se conoce como grados de libertad del sistema.
4.6 PUGACIDAD Y COEFICIENTE DE FUGACIDAD.

En la préctica se ha encontrado una funcién termodinémica
que resulta mds cémoda para resolver problemas de equilibrio

entre fases. A esta funcién se le ha dado el nombre de fugacidad,
y se define como:

Fa
wi-plRTIn g (4.19)

donde f;® es la fugacidad del componente i en la fage a.
En el equilibrio se tiene que:

FefP (4.20)
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Los coeficientes de fugacidad se definen como:

v £ (4.21)

para la fase vapor

Y

pi=—1 (4.22)

para la fase liguida

El potencial quimico esta relacionado con la energia libre
de Helmholtz por la siquiente expresién:

.| énA
Fj'[ﬁ;}j“ (4.23)

la ecuaci6én anterior también puede ser escrita de la manera
siguiente:

o
wiei_ 3 Ja-a] (4.24)

RT On; | RT |

Un andlisis de las ecuaciones (4.19) y (4.21) permite ver que:

a. 9 A4 4.25
ine} ﬁ—;l{—«RT ( )

La derivada anterior se realiza haciendo uso de la ecuacisn
(4.18), para obtener:
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lnm=—(z--1) -ln(z*-p) -—4_ a‘«x-ﬂ 1nZbl1+y2)
Jﬁ'b 28+b(1-/7)
donde
— | dna
s £ (4.26)
an‘ ni-cte

El desarrollo de esta derivada se encuentra en el apéndice
de este trabajo.

A continuacién se presenta un diagrama de flujo gue muestra
el algoritmo computacional para calcular la presién de
burbuja, en este diagrama se incluyen las expresiones
desarrclladas hasta este momento.
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CAPITULO V

OPTIMIZACION DE LOS PARAMETROS
DE INTERACCION BINARIA

5.1 INTRODUCCION.

Teniendo definidos los algoritmos que se van a utilizar para
calecular el equilibrio de fases, el siguiente paso es realizar
el estimado de los pardmetros de interaccién binaria (Kjj ¥y Ky;
) gque mejor prediccién haga de los datos experimentales. Lds
valores mas confiables de los parametros se obtienen haciendo uso
de los datos experimentales disponibles en la literatura; En este
trabajo se utilizaron datos del equilibrioc liquido-vapor.

El punto de partida para lograr lo anterior es seleccionar
de los datos medibles las variables dependientes e
independientes. Por ejemplo, en el equilibrio liquido-vapor de
sistemas binarios, 1las variables medibles son cuatro (las
fracciones molares en la fase liquida x;, las fracciones molares
en la fase vapor y;, la temperatura T y la presién P); del
conjunto de estas, se puede escoger dos como variables
independientes y las otras se comparar&n con los valores
calculados por el modelo haciendo uso de un juego inicial de
pardnetros. Un valor Sptimo para los par&metros ser8 aquel gue
minimice la diferencia entre los valores calculados y 1los
experimentales. A continuacién se describira el procedimiento que
se siguié para la estimacién de los pardmetros de la ecuacidn da
estado de Peng-Robinson.

5.2 ALGORITNO PARA LA ESBTIMACION DE LOS PARAMETROS DE INTERACCION
BINARIA.

En la descripcién de la funcidén objetivo se adoptars la
siguiente nomenclatura: C;(i=1,...n) como los pardmetros, donde
es el nmero de pardmetros del modelo. X, las variables
l}.ndependj.ent:es& Y ¥, las variables dependientes. El subindice , es
utilizado para diferenciar su naturaleza. Si J es el namero de
experimentos del mismo tipo, para los cuales ¥, es medida, cada
dato experimental se designar& por Y‘“P“ con 4= 1,...,J.

cada valor de Y®*P,, se comparara con el valor de la
variable calculada con ia ayuda del modelo YS;; . Asi 1la
desviacidn entre los valores calculados y medidos sera (Y"‘F’1j
- Yclj) .

La funcién objetivo a minimizar esta representada por 1la
ecuacién (5.1), que es la suma de los cuadrados de las
desviaciones, afectada por un coeficiente de ponderacién
individual y de un coeficiente de ponderacién 1,
c-racterinticg de la variable Y,.
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03, w30, ¥R (5.1)

El coeficiente de ponderacién p. permite q\.;e la funcion
objetivo Q@ sea una suma de ciesviat:icm-aéj en valor absoluto, siendo
generalmente de la forma:

1

Pf(y?;;i; {5.2)

Los coeficientes n; toman en cuenta la naturaleza de la
variable ¥° ,

Los paradmetros C; que minimicen la ecuacién (5.1) deben
satisfacer el siguiente sistema de ecuaciones:

Ly -
[aci]c,., Oser, v (5.3)

La funcién Q es no lineal en los parfmetros ¢;, por tanto,
el sistema de ecuaciones (5.3) no puede ser resuelto
directamente, por lo gque es necesario utilizar algGn método
iterativo. El método que se aplicd fué el de Newton~Gauss.

5.3 METODO DE NEWTOM PARA RESOLVER SISTEMAS DE ECUACIOMES NO
LINRALES.

El método de Newton consiste en reepplazar el sistema de
ecuaciones no lineales (5.3} por un sistema lineal que sea
equivalente en la vecindad de un juego inicial de parémetros COL
(i=1,...,n). La soluci6n de este "nuevo" sistema permite obtener
un juego de pardmetros mas pr6ximo a la solucién.

El procedimiento para obtener el sistema lineal equivalente
a (5.3), es el siqguiente:

Se hace un desarrollo en Taylor de primer orden de Y° en
funcién de la diferencia ¢; - €Y = Ac; @
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avy
YiACH) =¥l 'E]Aci(_a—chj] (5.4)

Civt

donde la derivada se toma para los valores iniciales de 1los
paradmetros Cc,°.

Sustituyendo (5.4) en (5.3) se genera un sistema lineal en
donde las inc6gnitas son los incrementos de los parametros AC;:

EI A“AC1=B‘|1-1...‘.M (5.5)

con:

avf, § oryf
Ak, E, P’[T?Z‘TJ 76",1

¥yl e
LEDM DM p(-—a?‘j}yu (e -viP)

Una vez resuelto el sistema (5.5) para AcLd se incrementan
los valores iniciales de los parémetros por C;° + AC;, lo cual
permite iniciar una nueva iteracién, es decir una nueva solucién
del sistema (5.5), generando asi un método iterativo hacia 1la
convergencia. .

5.4 METODO DE SUBRELAJACION MATENATICA.

Para obtener una convergencia segura, se utiliza el método
de subrelajacién matemdtica que consiste en multiplicar 1los
incrementos AC; por un ndmero A inferior a la unidad. Asi los
v:lores nuevos de C,;% para inicliar una nueva iteracién sera: c,°
+Adcy .

En cada iteracidn se verifica el sentido de la variacién de
1a funci6n Q, ya que es posible que a causa de la no linearidad
de Y;,¢ los AC; sean demasiado grandes y provocando en
conuc‘aenci.a que @ (C 0 + AC )} sea superior a Q(CL°), como lo
ilustra 1la thura(s.i), lnétoduciendo el caso de un 8blo
parémetro C; .

As{ todos los AC; son multiplicados por el mismo coeficiente
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% . si un calculo de @(C,° + AAC;) resulta superior a Q{c;%) se
repite la reduccion del fncremento multiplicando nuevamente por
A hasta que g(c,° +APAC;) sea inferior a Q(c;%).

o i cleac [)
ri1G. 5.1
Ilustracién que muestra el método de
minimos cuadrados y el procedimiento de
subrelajacién matemitica

S.4 fﬁlcto’ OBJRTIVO PARA EL CALCULO DE LA PRESION DE BURBUJA.

Para realizar 1la optizizaciétn de los parémetros de
interaccién se utilizaron datos de equilibrio liquido-vapor de
pezclas binarias diéxido de carbono-hidrocarburos y nitrSgeno-
hidrocarburos. De los datos experimentales se alimentaron a la
ecuacisén de estado las fracciones molares en la fase liquida y
la temperatura (variables independientes), quedando como
variables dependientes las fracciones molares en la fase vapor
Y la presitn, es decir se realizaron c8lculcs de la presidn de
burbuja para estos sistemas. Para este caso, la funcidén @ gqueda
como la suma de desviaciones entre los valores calculados y
experimentales para las fracciones molares en la fase vapor Y¥;
Yy la presién P, esto es



(Py®-P{)?

(P{)2

ey (5.6)

0 Dl

El valor del coeficiente caracteristico n, se tomé igual a uno,
y el valor del coeficiente de ponderacién individual p,
para la fraccién mol en la fase vapor igual a la unidad.

Siendo dos el nfimero de parametros en el modelo, el sistema
de ecuaciones (5.3) queda:

20 .o (5.7)

Sustituyendo 1la ecuacitn (5.6) en el sistema (5.7) se
obtiene el siguiente sistema de ecuaciones no lineales:

_ (Py®-pf) [ apf | AN
22 T IR YR

_ (P3®-pJ) [ PF | e [9yCY_
ZEJT K zz:j (Y;.p }'j)(TK};)-U (5.8)

Desarrollandc en Taylor (Pj“i’ - ch) y (Yj“i’ -Yj") an
funcién de AK,; y 4K;, se tiene:
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e (5.10)

3Ty tys -yfro‘[

El subindice ; significa que las propiedades y derivadas
se calculan con los valores iniciales de los parémetros.

La sustitucién de las Gltimas dos ecuaciones en el sistema
(5.8), da origen a un sistema lineal como el mostrado en la
ecuacibén (5.5), donde las incobgnitas son 8K;; y 4K 4.

(5.12)

AK,,

A K.
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(P°-pf ( apf] . ( ayf]
PRI S0 [, I ( 2
E P:“" aKu ‘E ¥i Kﬂ

- (5.13)

3
(E7®-pf) [ apf) [ dy f]
e (y1®-y
E foud 3Gy 2 oKy,

Para resolver este sistema se necesita contar con las
derivadas de la presién P y la fraccién molar en la fase vapor
¥; <con respecto a los pardmetros K;, y K.

Las derivadas de y; se realizaron a partir de la
slguiente expresibn:

V1=K Xy (5.14)

en la que K, ; es la constante de equilibrio liguido-vapor.

Qi
XN‘=—,—-},

que escrita en términos de los logaritmos de los coeficientes de
fugacidad del ligquido y el vapor queda:

£, ~ExHloet-1ne}] (5.15)
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Substituyendo 5.15 en 5.14 se tlene:

y=X,EXP{1nei-1ne}] (5.16)

y la derivada con respecto a los parémetros es:

an= aK-q,_ aln«pﬁ_alnwf (5.17)
3Ky, i 3K, XKy 3K, 0Ky,
donde
Ane; (B, 1 19z 1 63,_(ﬂ_1) 3 |, Z,+(1+/2) B
0K;; | B Z,-BjOKy; 243B|0K; \ B ) OKy| z,+(1-y3)B
oz,
[ﬁ+1_£:) 3K, (5.18)
B B (2,4 (1+y2) B) (2,+(1-y2) B)

siendo a la fase, liquida o vapor.

Las derivadas que aparecen en la ecuacién 5.18 se encuentran
desarrolladas en el apéndice de este trabajo.

Para la derivada de la presién P el punto de partida es la
ecuacién de estado, gquedando esta como:

oA
ap 9K, (5.19)
mepo I
9K;;  Zie2zB-B

Durante la optimizacién de los parSmetros el equilibrio se
calculé para cada iteracién hasta que se encontrd el juego
que mejor representacién hizo para los datos experimentales.

En el siguiente capitulo se presentar&n los resultados gue
se obtuvieron en la aplicacitn del algoritmo aqui descrito.
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CAPITULO VI

ANALISIS DE RESULTADOB Y CONCLUSBIONES

En este capitulo sc¢ presentaridn los resultados gue se
cbtuvieron de la aplicaci6bn sistemdtica del algoritmo descrito
en el capitulo anterjor. Unc de los objetivos que se habian
propuesto en el desarrollo de este trabajo fue, el de disponer
de una infraestructura de computo para la generacién de
pardmetros utilizando diferentes reglas de combinacién para las
ecuaciones tipo van der Waals, en particular para la ecuacién de
astado de Peng-Robinson.

De la revisién bibliografica, se visualiz6 que las reglas
de combinacién tipo Margules y van Laar propuestas por Stryjek
Y Vera y las reglas generalizadas de dos y tres pardmetros
propuestas por Sandoval ¥y Vera eran las que potencialmente se
podfan aplicar a los sistemas €0, - hidrocarburos y N; -
hidrocarburos.

Los programas de computo generados contienen la reglas de
combinacién arriba indicadas, sin embargo, solo se llevé a cabo
un estudic sistemftico de los sistemas mencionados con la regla
de combinacién tipo Margules. En un trabajo posterior se
realizard un estudio comparativo de las cuatro reglas.

La validacién del algoritmo de optimizacién de parémetros
se verificé con la informacién de Stryjek y Vera ([14) . En
particular para el sistema ciclohexano - acetona a la temperatura
T= 298.15, estos autores encontraron los siguientes valores para
la regla tipo Marqules: K;,=0.0902 y K,;=1400; en tanto los
valores calculados con el algoritmo agui propuesto
fueron:K,,=0.08807 y K,,=0,01389.

A continuaci6én se presentarin los resultados que se
obtuvieron con la regla tipo Margules.

6.1 EQUILIBRIO ENTRE FABSES DE SISTEMAS NITROGENO-HIDROCARBUROB

El estudio de estos sistemas son de interés para la
industria petrolera, en particular para la explotacién de
yacimientos.. Recientemente, Petrfleos Mexicanos estudia la
posibilidad de utilizar técnicas de recuperaci6n mejorada del
petréleo; entre estas técnicas una de las prometedoras es la
inyeccién de gases a condiciones supercriticas. Los gases que
potencialmente pueden utilizarse son el nitrégeno y el didxido
de carbono. '

En la literatura especializada hay una gran cantidad de

informacién de los sistema nitrégeno-hidrocarburos; en este
aspecto ha existido un gran interés por representar estos
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sistemas mediante las ecuaciones de estado. Después de revisar
la literatura se ha constatado gque estos sistemas presentan una
dificultad en la estimacién de los pardmetros (segln la regla de
combinacisn) cuando se utiliza cualquier programa de
optimizacién. En este trabajo se manifesté una sensibilidad en
las suposiciones iniciales de los parémetros, asimismo fue
diffcil lograr la convergencia. A medida que el namero de

" carbonos de los hidrocarburos aumentaba, estas dificultades eran
mas manifiestas. A continuacién y a titulo de ejemplo, las tablas
(6.1) a (6.6), muestran algunos resultados tipicos de los
sistemas nitrégeno - hidrocarburos. En estas tablas las
desviaciones entre los valores experimentales y calculados son
estimados de la siguiente manera:

Para la presidén y temperatura de burbuja o rocfo el valor
absoluto de:

dp/P = (P® - P°)/P® x 100

daT/T

(T® - T%)/T® % 100
para las fracciones mol el valor absoluto de:

dy(i)= (¥% - ¥%;) * 100

dx(i)= (x® - xS} * 100

La tabla (6.1) muestra los resultades de un calculo de
presién de burbuja para el sistema nitrégeno-metano a 180 K, Al
final de la tabla aparecen las desviaciones absolutas promedio
para la presién y la fraccién mol en la fase vapor.

Como puede apreciarse, la representacidén de este sistema es
eceptable,
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TABLA (6.1}

RESULTADOS PARA LA MEZCLA NITROGENO ~ METANO A 180 K

Nombres de los componentes de la mezcla:

(1) NITROGENO
(2) METANO
T = 180.00 {K]
k(1,1) = .0000 k{1,2} = .0428
k{2,1) = .0603 k{2,2) = .0000
X(1) P exp P cal dp/p Y1l exp Y1l cal DY
Bar
. 0000 32.883 33.052 .514 . 0000 .0000 .000
.0089 34.110 34.133 . 067 .0230 .0219 .110
.0202 35.400 35.482 +232 .0494 .0471 .230
.0327 36.720 36.942 . 605 .0738 .0721 .170
<0434 37.870 38.162 771 .0936 «0913 .230
.0588 39.450 39.871 1.067 .1192 .1157 .350
.0632 40.240 40.349 .271 .1260 ., .1220 .400
.0863 42.720 42.770 117 .1572 .1508 .640
.1083 44.750 44.926 .393 .1786 .1724 .620
«1254 46.5%0 46.485 . 225 1919 .1851 .680
.1567 48.700 48.862 «333 1992 .1903 .890
Desviacién absoluta promedjo dp/p = .418
Desviaciétn absoluta promedio dy = .393

En las tablas (6.2) a la (6.6) se muestran los resultados
para los sistemas nitrégeno - etano a 230 K, nitr6geno - propano
nitrégeno - n-pentanc a 344.26 K,

a 198.15 K,
hexano a

respectivamente.

344.26 K y nitrégeno
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TABLA (6,2)
RESULTADOS PARA LA MEZCLA NITROGENO - ETANO A 230K

Nombres de los componentes de la mezcla:
(1) NITROGENO
(2) ETANO

T = 230,00 (K]

k(1,1) = .0000 k(1,2) = -.0523
k(2,1} = .0372 k(2,2) = .0000

X(1) P exp P cal dP/P Yl exp Y1 cal DY
Bar
.0000 7.004 7.037 471 . 0000 .0000 .000
.0094 10.538 10.461 .731 2927 .2890 .370
.0240 15.695 15.730 .223 .4889 .4920 .310
.0399 21.562 21.383 .830 .6029 .5982 .470
0776 34.521 34.402 «345 7129 .7055 740
.1372 54.046 53.828 402 . 7660 .7586 .740
.3120 101.769 101.809 .039 +7566 .7524 .420
.4110 119.582 121.949 1.979 7047 .7140 .930

Desviacién absoluta promedio dp/p_= .628

Desviaci6n absoluta promedio dy = .497
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TABLA (6.3}

RESULTADOS PARA LA HEZCLA NITRQGEHO ~ PROPANO A 198.15K

Hombres de los conmponentes de la mezcla:

(1} HITROGENQ
{(2) PROPANO
T = 198.15 [K]
X{1,1) = .0000 k(1,2) = .0310
X(2,1} = .0823 k(2,2) = .0000
X{(1) P exp P cal ap/p Y1l exp ¥1 cal DY
Bar
.0290 13.789 13.767 .161 .9812 -9823 .111
. 0850 41.368 431.362 .015 .9900 .9888 ,1l1é
.1370 68.947 68.972 . 037 .9880 .9874 .062
.1860 96.526 97.114 . 609 .9842 .9834 .078
.2300 124.105 124.304 -160 .9798 .9776 .215
.2510 137.894 137,915 . 015 29774 .9741 .130
Desviacitén absoluta prowedio dp/p = .166
Desviacién abgoluta promedio dy = ,152
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TABLA (6.4)

RESULTADOS PARM LA MEZCLA NITROGENC ~ n-PENTANO A 344.26K

Nombres de los componentes de la mezcla:

(1)
(2)

T =

k{1,1) = .,0000

NITROGENC
n-PENTANO

344.26 (K}

k(1,2) = -.0526

k(2,1) = .0365 k{2,2) = .0000
x(1) P exp P cal dB/P Y1 exp Y1 cal DY
Bar

.0190  14.203 14.122 571 .7700 L7569 1.313

L0320 21.443 21.848 1.887 .8380 .8300 .801

.0480 30.750  31.426  2.197 .8770 .8703 .672
- .0660  42.196  42.292 .228 .9010 .8932 .779

L1040  64.328 65.544  1.890 .9240 .9149 .911

L1460  92.2%51 91,719 .577 .9300 .9237 .633

.1960 122,105 123,492  1.136 .9310 .9263  .460

.2520 161.681 155.779  1.176 .9300 .9243  .574

.3300 207.806 211.243  1.654 .9220 .9160 .600

Desviacion absoluta promedio

Desviacioén absoluta promadio
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TABLA {6.5)

RESULTADOS PARA LA MEZCLA NITROGENO ~ n~HEXANO A 344.26

Nombres de los componentes de la mezcla:

(1) NITROGENO
(2) n-HEXANO
T = 344.26 (K]
k(1,1) = .0000 kK(1,2) = .1584
k(2,1) = .0338 k{z2,2) = .0000
X(1) P exp P cal dp/P Y1 exp ¥1 cal DY
Bar
.0990 68.947 68.858 .129 .9640 .9714 .740
.1440 103.420 104.787 1.322 .9730 .9757 .269
.1820 137.894 138.140 .178 -9730 .9770 .404
.2110 172.367 165.699 3.869 9720 .9773 .535
.2440 206.841 199.558 3.521 -9640 .9772 1.321
.2780 241.314 237.585 1.545 .9590 .9766 1.764
.3110 275.788 277.970 +791 .9580 .9758 1.777

Deaviacién absoluta promedio

Desviacién absoluta promedio
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TABLA (6.6)

RESULTADOS PARA LA MEZCLA NITROGENO - n-DECANO A 410.93

Nombres de los componentes de la mezcla:

{1) NITROGENO
(2) n-DECANO
T = 410.93 [K)
X(1,1) = .0000 k(1,2) = .0326
k(2,1) = .0326 K(2,2) = .0000
(1) P exp P cal dP/p Yl exp Y1 cal DY
Bar
0550 34.473 34.745 .790 9899 .9853 .455
.0825 55.158 53.100 3.731 .9936 .9888 .485
.1064 6B8.947 69.740 1.150 .9938 .9902 .364
.1365 93.078 91,676 1.506 9910 .9911 .009
+1520 103.420 103.425 . 005 9935 .9914 ,.214
+1930 134.447 136.112 1.238 .9930 ,9917 .132
.2380 172.367 174.948 1.497 .9932 .,9916 .160
.2420 172.367 178.563 3.595 .9924 .9916 .083
+.2670 203.394 201.811 .778 .99233 .9914 .192
. 2770 213.736 211.437 1,076 .9940 .,9913  .272
.2800 224.078 214,363 4.336 »9924 .9912 .115
2970 241.314 231.282 4.157 .9920 .9910 .095
.3245 261.998 259.941 .785 .9914 .9907 .075
.3320 275.788 268.050 2.806 .9906 .9905 .007
.3510 293.025 289,186 1,310 +9902 ,9902 .Q01
Desviacién absoluta promedio dp/p = 1.917
Desviacién absoluta promedio dy = .177
El volumen VI de la Serie DECHEMA: "Vapor -~ Liquid

Equilibria for Mixtures of Low Boiling Substances", editado por
H. Knapp et al.
sistemas binarios que se estudiarcn en este trabajo y adenmis
proponen los parémetros de interaccién binaria de estos sistemas,
utilizando la ecuacién de estado de Peng-Robinson y una regla de
combinacién de un solo parimetro.

[22],
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Los resultados que se obtienen para los sistemas ilustrados
en las tablas (6.1) a (6.6), a las wmwismas condiciones y
utilizando los parémetros propuestos por Knapp et al. se muestran
en las tablas (6.7) a (6.12).

TABLA (6.7)

PREDICCION CON LA REGLA DE UN PARAMETRO DE INTERACCION BINARIA
PARA LA MEZCLA NITROGENO - METANO A 180K

Nombres de los componentes de la mezcla:

(1) NITROGENO
(2) METANO

T = 180.00 [K]

REGLA DE COMBINACION DE UN SOLO ARAMETRO

K(1,2) = .0300
X(1) P exp P cal dP/P Y1 exp Yi cal DY
Bar
. 0000 32.883 33.140 .770 .0000 .0000 .000
. 0089 34.110 34.120 .030 0230 .0207 .227
. 0202 35.400 35.350 .140 .0494 L0449 .447
.0327 36.720 36.690 .080 .0738 .0692 .462
.0434 37.870 37.820 .140 .0936 .0880 .557
.0588 39.450 39.410 .110 .1192 .1124 .68B4
.0632 40.240 39.850 .960 .1260 .1187 .726
. 0863 42.720 42.140 1.360 L1572 .1484 .875
.1083 44.750 44.200 1.360 .1786 .1484 .875
.1254 46.590 45.720 1.800 .1919 .1854 .650

Desviacién absoluta promedio dp/p = .662

Desviacién absoluta promedio dy = .536
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TABLA (6.8)

PREDICCION CON LA REGLA DE UN PARAMETRO DE INTERACCION BINARIA
PARA LA MEZCLA NITROGENO - ETANO A 230K

Nombres de los componentes de la mezcla:
(1) HNITROGENO
{2) ETANO
T = 230.00 [K]
REGLA DE COMBINACION DE UN SOLO PARAMETRO

K{1,2) = .0344

X(1) P exp F cal dp/P Y1l exp Yl cal DY
Bar
. 0000 7.004 7.010 .040 .0000 .0000 .000
0094 10.538 10.420 1.080 .2927 .2893 .338
.0240 15.685 15,730 .230 .4889 4942 .530
.0399 21.562 21.510 .250 .6029 .6027 .015
0776 34.521 35.170 1.870 L7129 .7144 .154
+1372 54.046 56.550 4.630 .7660 .7715 .551
«3120 101.769 114.980 12.980 7566 .7683 1.16%
.4110 119,582 141.440 18.280 L7047 .7312 2.649

Desviacién absoluta promedioc dp/p = 4.920

Desviacién absoluta promedic dy = .676



TAHLA (6.9)

PREDICCION CON LA REGLA DE U'N PARAMETRO DE INTERACCION BINARIA
: PARA LA MEZCLA NITROGENO - PROPANO A 198.15K

(1) NITROGENO
(2) PROPANO

T = 198.15 {K]

REGLA DE COMBINACICH DE UN SOLO PARAMETRO

K(1,2) = .0870
X{1) P exp P cal dp/p Y1 exp ¥l cal DY
Bar
.0290 13.78% 14.040 1.830 .9812 .9821 .094
. 0850 41.368 43.510 5.180 .9900 .9891 .086
.1370 68.947 75.130 8.970 . 9880 .9878 . 025
.1860 96.526 110.060 14.020 .9842 .9835 .067
.2300 124.105 146.780 18.270 .9798 .9772 .258
.2510 137.894 166.340 20,630 L9774 L9734 .404

Desviacién absoluta promedio dp/p = 11.482

Desviacién absoluta promedio dy = .156
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TABLA (6.10)

RESULTADOS CON LA REGLA DE UN PARAMETRO DE INTERACCION BINARIA
PARA LA MEZCLA NITROGEHO - n-PENTANO A 344.26X

Nombres de los componentes de la mezcla:
(1) NITROGENO
(2) n-PENTANO

T = 344,26 [K]

REGLA DE COMBINACION DE UN SOLO PARAMETRO

K(1,2) = .1l00

X{1) P exp P cal dp/P ¥1 exp Y1l cal DY
Bar

.0190 14.203 15.210 7.110 .7700 L7741 .412
.Q320 21.443 23.780 10.900 .8380 .8442 .619
<0480 30.750 34.510 12,230 .8770 .8826 .560
0660 42.196 48.830 10.990 .9010 .9045 .352
.1040 64.328 73.760 14.660 -9240 .9255 .154
.1460 92.251 105.030 13.520 .9300 .9346 .458
.1960 122.105 144.500 18, 340 .9310 .9381 .710
.2520 161.681 192,850 18,660 .9300 .9377  .767

Desviacién absoluta promedio dp/p = 13.301

Desviacién absoluta promedio dy = .504
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TABLA (6.11)

RESULTADOS CON LA REGLA DE UN PARAMETRO DE INTERACCION BINARIA
PARA LA MEZCLA NITROGENO - n-HEXANO A 344.26K

Nombres de los componentes de la mezcla:
(1) NITROGENO
(2) n-HEXZNO

T = 344.26 [K)

REGLA DE COMBINACION DE UN SOLO PARAMETRO

K{1,2) = .1490

X{1) P exp P cal dap/p Y1 exp ¥l cal DY

Bar

.0990 68.947 80,110 16.190 .9640 .9725 .854
. 1440 103.420 120,960 16.960 .9730 .9756 .256
.1820 137.894 158,320 14.810 .9730 .9761 .311

.2110 172.367 ig8.820 9.550 9720 .9759 .389%
.2440 206.841 225.87C 9.200 .9640 .9752 1.117
.2780 241.314 266.920 10.610 .958%0 .9740 1.502

.3110 275.788 309.960 12.37¢0 .9580 .9726 1.457

Desviacién absoluta promedio dp/p = 12,811

'Desviacién absoluta promedio = dy = _,841
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TABLA (6.12)

RESULTADOS CON LA REGLA DE UN PARAMETRO DE INTERACCION BINARIA
PARA LA MEZCLA NITROGENO - n~DECANC A 410.93K

Nombres de los componentes de la mezcla:
(1) NITROGENO
(2) n=DECANO
T = 410.93 [K)

REGLA DE COMBINACION DE UN SOLO PARAMETROC

K(1,2) = .1122

X(1) P exp P cal dp/p Y1 exp ¥l cal DY
Bar
.0550 34,473 37.400 8.500 .9899 .9863 ,362
.0825 55,158 57.320 3.920 .9936 .9895 .405
.1064 68.947 75.470 9.470 .9938 .9908 .295
.1365 93.078 99.540 6.940 .9910 .9917 .074
.1520 103.420 112.500 8.780 .9935 .9920 .149
.1930 134.447 148.800 10.680 .9930 .9923 ,065
.2670 203.394 222.960 9.620 .9933 29922 114
.2770 213.736 233.970 9.470 . 9940 .9921 (191
.2800 224.078 237.970 5.910 9924 .9921 .033
.2970 241.314 256.790 6.410 .9920 .9919 .001
.3245 261.998 290.020 10,700 .9914 .9916 .018
3320 275.788 299.490 8.600 .9906 .9915 ,088
.3510 293,025 324.310 10.680 .9902 .9912 .101

Desviacién absoluta promedio dp/p = 8.436

Desviaciéon absoluta promedic dy = .147
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Como puede observarse de las tablas {6.1) a (6.12), la
comparacidn entre los resultados propuestos en este trabajo y los
que se obtienen segun Knapp et al., se resumen en la tabla

(6.13).

TABLA (6.13)

COMPARACION ENTRE LA REGLA DE UN PARAMETRO Y LA REGLA DE DOS
PARAMETROS TIPO MARGULES

SISTEMA REGLA DE DOS PARAMETROS REGLA DE UN PARAMETRO
aP/P(%) Ay (%) dP/P(%)  dy(%)

N, - CH, 0.418 0,393 0.662 0.536

N, - CoH 0.628 0,497 4.920 0.676

N, - CiHg 0.166  0.152 11.482 0.156

N; - n-CgHy, 1.257  0.750 13.301 0.504

N, - n-CgHy, 1.622  0.973 12.811 0.841

N, - n-CygHy, 1,917  0.177 8.436 0.147

Un analisis de la tabla (6.13) permite afirmar que para
representar el equilibrio de fases de sistemas nitrégeno-
hidrocarburos utilizando la ecuacién de estado de Peng -Robinson
no es suficiente la regla de combinacién de un solo par8metro,
pues la desviacién absoluta promedio en la presién es demasiado

grande para cualgquier fin practico.

Por tanto, se justifica el uso de reglas de dos parémetros
de interaccién binaria optimizados.

En la tabla (6.14) se presentan los parémetros de
interaccién binaria optimizados para wmezclas nitrégeno - n-
alcanos a diferentes temperaturas. En la tabla se muestran
también las desviaciones absolutas promedio que se obtienen con

estos pardmetros.
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TABLA 6.14

PARAMETROS DE INTERACCION BINARIA OPTIMIZADOB PARA LA ECUACION
DE PENG-ROBINBON-S8TRYJEK-VERA SIGUIENDO UNA REGLA DE COMBINACION

TIPO MARGULES PARA MEZCLAS NITROGENQ - n-ALCANOS
80LUTO T{K] Ki2 K21 dp/P ay FUENTE
METANO 120.00 0.0236 0.0372 0.594 0.046 22

140.00 0.0293 0©0.0286 0.811 0.271 22
160.00 0.0293 0.0334 0.800 0.366 22
180.900 0.0428 0.0602 0.418 0.392 22

ETANO 120.00 0.0187 0©.0715 2.026 0.034 22
125.00 0.03140 0.0747 1.629 0.045 22
133.158 0.0240 0.0631 0.976 0.096 22
194.26 -0.0427 0.0482 4.660 1.588 22
200,00 -0.0586 0.0550 4.619 0.824 22
230.00 ~0.0523 0.0372 0.628 0.497 22
260.00 ~0.0457 0.0204 1.504 1.072 22
290.00 =0.0145 0.0280 0.824 0.580 22

PROPANO 125.00 0.0670 0.1065 1.892 0.015 22
126.00 0.0356 0.1144 0.762 0.035 22
143.15 0.0813 0.0971 2.031 0.331 22
173.158 0.0483 0.0987 0.834 0.179 22
198.15 0.0310 0.0823 0.166€ 0.152 22
223,15 -0.0036 0.0848 0.325 0.370 22
248.15 0.0017 0.0489 0.669 0.259 22
273.15 =0.0344 0.0179 0.329 0.281 22
298.15 =0.0909 0.0521 1.230 1.035 22
323.1% -0.124%5 0.0436 2.442 2.173 22
333.15 ~-0.4721 0.107% 1.440 1.140 22
343.15 -0.5306 0.0642 1.440 1.333 22

n-PENTANO 277.43 0.0251 0.0682 3.782 0.193 22
310.71 -0.0731 0.0611 2.492 0.509 22
344.26 -0.0526 0.0365 1.257 0.750 22
377.59 <=0.0173 -0.1605 3.461 1.918 22
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TABLA 6.14 (CONT)

80LUTO T[K] K12 K21 4ar/P ay FUENTE
n-HEXANO 310.93 0.1281 0.0668 6.189% 0.405 22
344.26 0.1584 ¢.0338 1.622 0.973 22
377.59 =0.0584 0.1382 2.245 1.561 22
410.93 +~0.10857 0.2118 2.011 1.595 22
444.26 -0.3700 0.3295 2.169 2.197 22
n-HEPTANO 305.37 0.,0682 0.0938 3.573 0.475 22
352.2% =0.0119 0.0772 2.029 0.261 22
399.82 «0.0764 0.1059 3.089 3.582 22
n-DECANO 310.93 0.0065 0.0433 3.378 0.034 22
344.26 0.0255 0.0370 4.951 0.05¢ 22
377.59 0.0063 0.0048 4.059 0.102 22
410.93 0.0504 0.0326 1.706 0.165 22
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En la figura (6.1) se ilustra la desviacién entre los
valores experimentales (linea continua) y los calculados cen los
pardmetros de interaccibn binaria optimizados (simbolos) para el
sistema nitrégeno - metano a tres temperaturas.

DIAGRAMA P Vs x,y SISTEW) MiTROCEN-NETANO
A0 &

a)
£
i
L]
4
0
* .
= simbolos (valores calculados)
& . linea continua(datos experimentales)
VLYY EVESLHEELY LY G
LIS ]
D T=1ex A T:a6@K D 1=K
FIG. 6.1

Diagrama P Vs x, y para el sistema nitrégeno -
metano a tres temperatura,
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6.2 EQUILIBRIO ENTRE FASES DE SISTEMAS DIOXIDO DE CARBONO =
HIDROCARBUROS.

Como se comento anteriormente el diéxide de carbono es,
ademds del nitrégeno, el otro gas con posibilidades de uso en los
procesos de recuperacién mejorada de petrbleo. Esto motiv6é a que
se hiciera un estudio simjilar al que se hizo para el nitrégeno.
A continuwacién se presenta en la tabla (6,15) un resumen de la
comparacién de resultados entre la regla de dos parimetros y la
regla de un sole pardmetro para los sistemas didxido de carbono -

hidrocarburos a una temperatura.

TABLA (6.15)

COMPARACION ENTRE LA REGLA DE UN PARAMETRO Y LA REGLA DE DOS
PARAMETROS TIPO MARGULES

SISTEMA REGLA DE DOS PARAMETROS REGLA DE UN PARAMETRO

dp/P(%)  dy(Y) dP/P(%) dy(¥)
co, - C3Hy 1.854 1.547 0.507 1.103
€O, ~ n-C/H,, 0.645 0.550 1.303  0.603
€O, - n-CgHy,  0.913 0.392 3.405 0,422
€O, - n-CgH,;, 1.385 0.401 6.304 0.494
€O, ~ n-CyH,¢  1.012 0.547 1.300 0.492
€O, - n=CygHyp 0.712 0.597 5.371  0.275

Del an&lisis de la tabla (6.15) se puede afirmar que, para
los sistemas di6xido de carbono - hidrocarburos la regla de dos
parametros es superior. A continuacién se presenta en la tabla
{6.16) 1los par&metros de interaccién optimizados 'y las
desviaciones con los datos experimentales para sistemas diéxido
de carbono - hidrocarburos (lineales y no lineales)

a diferentes temperaturas.



TABLA 6.16

PARAMETROS DE INTERACCION BINARIA OPTINIZADOS PARA LA ECUACION
DE PENG-ROBINSON-STRYJEK-VERA SIGUENDO UNA REGLA DE COMBINACION
TIPOMARGULES PARA MEICLAS DIOXIDO DE CARBONO - HIDROCARBUROS

soLUTO T[K] K12 x21 ap/p DY  PUENTE

PROPANO 310.93 0.1026 0.1362 1.854 1.547 22
327.59 0.1750 0.,1300 1.193 1.193 22
344.26 0.3599 0.1016 1.773 1.176 22

n~BUTANO 310.93 0.1241 0.1378 0.645 0.550 22
344.26 0.1393 0.1334 0.874 0.767 22
377.59 0.1721 0.1394 1.075 0.613 22
410.93 0.3113 0.2352 1.830 1.024 22

n-PENTANC 277,68 0.0957 0.1555 0.913 0.392 22
311.04 0.1218 0.1457 2.936 0.910 22
344.15 0.1223 0.1419 1.729 1.323 22

n-HEXANO 298,15 0.9300 0.138% 1.492 0.380 22
313.15 0.0796 0.1232 1.308 0.401 22

n=-HEPTANC 352.59 0.0970 0.1007 '1.012 0.547 22
194.26 0.0957 0.0436 1.322 1.128 22

n-DECANC 377.59 0.1043 0.0975 0.457 0.103 a2
410.93 0.0918 o.0081 1.242 0.412 22
444.26 0.0967 0.0856 0.712 0.597 22
477.59 0.1025 0.0937 0.763 0.951 22
$10.93 0.1074 0.1475 1.687 1.059 22

n-HBXA~- 463.08 0.0114 0.0250 0.578 0.040 23
DECANO 542.05 0.0792 =-0.0300 0.358 0.3%8 23
$23.58 0.1281 0.0454 1.360 1.361 23
663.15 0.18408 0.2176¢ 2.994 2,144 23

n-EICOBANO 323,20 0.1096 0.0909 0.428 24

373.20 0.06453 0.0650 2.267 24
a~0CTA~ 348.20 0.1037 0.0244 0.251 24
BICOBANO 373.20 0.0962 0.007% 0.741 24
n-HEXA- 373.20 0.1030 =0.0089% 0.695 a4
TRIACONTANO 423.20 0.1156 =-0.6670 0.699 24

CICLONRXANO 148.20 0.1224 0.1859% 4.372 4.391 23
373.20 0.1244 0.183% 7.072 7.096 as
423.20 0.1206 0.2231 16.765 16.876 s

97



TADLA 6.16 (CONT)

BOLUTO T[K) K12 K21 ar/P ay FUENTE
1-METIL- 463.05 0.0837 0.1144 0.627 0.085 26
NAFTALENO 543.45 0.0405 0.0988 0.462 0.228 26
623,55 0.2155 0,0566 0.843 0.699 26
703.5%55 -0.5892 0.2130 2.851 1.954 26
BENCENO 2%96.15 0.0711 0.0869 1.150 0.132 22
313.15 0.0684 0.0874 2.240 0.299 22
TOLUENO 393.25 0.0682 0.1062 0.328 0.381 27
422.45 0.0542 0.0997 0.681 0.534 27
476.85 0.0850 0.0981 2.289 1.360 27
502.75 0.1104 0,0935 2.095 2.037 27
542.85 0.7912 0.0792 2,502 3.709 27
n-BUTIL- 273,15 0.0929 0.1438 0.401 0.003 22
BENCENO 293.15% 0.0930 0.1585 0.163 0.016 22
a~XILENO 462.1% 0.0818 0.1011 0.368 0.461 27
502.08 0.1404 0.0980 0.527 1.528 27
543.35% 0.1952 0.1037 0.440 1.965 27
582,55 0.2230 0.1063 2.199 2.716 27
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En la figura (6.2) se ilustra la desviacién entre los
valores experimentales (li{nea contipua) y los calculados con los
‘par&metros de interaccién binaria optimizades (simbeolos) para el
sistema diéxido de carbono - propanc a tres temperaturas.

REL T oM LhhAam

PIaG.

DIACRAMA P Us x,y SISTEMA CO2-Citg

IR EBREEREEEREEREEEREEREEERER

X, ¥
4 1= .26 0 r=327.5%K o 1= U3 R

6.2
Diagrama P Vs x, y para el sistema di6xido de

carbono - propaho a tres temperatura.
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6.3 EQUILIBRIO ENTRE FASES8 DE BIBTENMAS MULTICOMPONENTES

En esta seccifn se mostrarid la capacidad predictiva de la
ecuacién de estado de Peng-Robinson utilizando la regla de
combinacién de Margules para sistemas de mas de dos componentes.
Asf mismo se incluyen célculos de las diferentes opciones de que
consta el programa de cémputo, esto es, presién y temperatura de
burbuja y rocio y cdlculos de vaporizacién instantanea isobarica
e isotérmica (Flash).

La tabla (6.17) resume la prediccién del equilibrio entre
fases para tres sistemas ternarios, tomando como opcién la
presion de burbuja. Los parémetros de interaccién binaria K12,
K13, K21 y K11 son los presentados en la tabla (6.14). Para los
par&metros de interaccién hidrocarburo - hjdrocarbura se
considerd el valor de estos iguales, es decir K23 = K32,

TABLA (6.17)

DESVIACIONES PROMEDIO ABSOLUTAS PARA SISTEMA TERNARIOS

SISTEMA dP/P  dy{1) dy(2) dy(3) ref
% % % %

(1) nitrégeno
(2) metano 1.600 0.856 0.348 0.872 32
(3) etano (T=270 K)
(1) diéxido de carbono
(2) tolueno 3.041 0.054 0.055 0.044 33
(3) 1-metil-paftaleno (T=353.15 K)
(1) nitrégeno
(2) metano 5.467 1.728 0.843%1 2.167 34
{3) di6xido de carbono (T=270 K)

La tabla (6.18) resume la predicciéon del equilibrio entre
fases para dos sistemas ternarios, tomando come opcién la
temperatura de burbuja.
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TABLA (6.18)

DESVIACIONES PROMEDIO ABSOLUTAS PARA SISTEMA TERNARIOS

SISTEMA dT/T dy(1) dy(2) dy(3) ref
3% % 3 Y

} benceno
2) ciclohexano 1.B43 2.853 2.825 2,101 30
3) tolueno

(1) ciclohexano
(2} n-heptano 0.563 2.191 3.022 4,588 31
{3} tolueno

Los pobres resultados en esta tabla se pueden deber a que
todos los pardmetros de interaccidn se consideraron iguales, lo
cual reduce la regla de dos parimetros a una regla de un solo
parémetro.

En la tabla (6.19) se muestran las desviaclones absolutas
para una mezcla de seis componentes para la opci6n de presitn de
burbuja.

TABLA (6.19)
DESVIACION ABSOLUTA PROMEDIO PARA
UN SISTEMA DE SEIS COMPONENTES

SISTEMA dP/P dy(1l) dy(2) dy(3) dy(4) dy(5) dy(6)

(1) nitré&geno
{(2) metano

(3) etano 7.482 1.184 0,928 0.289 0,229 0.159 0.121
(4) propano i
(5) butanc REF. (35)

{6} pentano

Finalmente en la tabla (6.20) se muestran los resultados
que se obtiene para una separacién flash en dos sistenmas
ternarios.
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TABLA (€.20)

CALCULO FLASH PARA MEZCLAS TERNARIA

SISTEMA Z {$MOL) X(%MOL) Y(%$MOL) K(I) ref
(1) metano 0.10000 0.02797 0.26618 5.5162
(2) etano 0.20000 0.16061 0.29088 1.8111

(3) propanoc ¢.70000 0.81142 0,44294 0.5458
condiciones de operacién:

T = 283.15 K P = 11.78% Bar {15}
(1) pentano 0.25000 0.14874 0.39952 2.681%
(2) n-hexano 0.450060 0.45310 0.445353 0.9831
{3) n-heptano 0.30000 0.3%813 0.1%50% 0.289%4

condiciones de operacién:
T = 342,15 K P = 1.0132 Bar
{21)
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CONCLUBIONES.

1

4)

L]

6)

El nmétodo de optimizacién presentado en este trabajc es
confiable para oktener los paréretros de interaccidn
binaria para 1la prediccién del equilibric de fases
utilizando una regla de corbinacién tipo Margules, Este
rétodo esta disefazd de  tal nanera gque pernite la
gencracién de los parédretres segiGn las opciones de calculo
(Purtos de Lkurhuja, de rocic o flash) Y de la
disponibilidad de la informacién experimental.

El. rmétodo de optinizacién propuesto es  aplicakle a
cualquier regla de conkhinacién o ecuacién de estado tipo
van der Waals.

La utilizacién de una regla de¢ conbinacién de pAs de un

paradmetro de interaccién binaria en la ecuacién de estado
de  Peng-Robinsen, nejora notablemente su  capacidad
predictiva en leos problemas de equilibrio en sistemas

nulticomponentes,

tn la representacl del comportaniento de fases de rezclas
asiméiricas, tales como  los  sistemas nitrégens -
hidrocarturce y diéwido de carbono =~ hidrocarburos 1la
utilizacién de una regla de combinacién de dos pardmetros
es adecuada para este tipoe de mezolas,

[#3¢]
1]

La capacidad predictiva de la ecuacién de estado de Peng-
ehincon se probd en el calculo del equilibric entre fauses
de  sic ternarios y hasta de seis componentes
[

utilizand:s la reyla de combinacidn de dos parénetros,

Coro cortinuacién de este trabajo se sugiere la realizacién
de un estudie conparativo de la ecuacién de egtado de Peng-
Raninson ¢on diferentes reglas de combinacidn para sistemas
frricos; pero quizd la sugerencia que tiene mé&s interés
es la relativa a la prediccidn de las propiedades criticas
y del eqguilibrio entre fases de nezclas utilizando los
misrcs paradrotros para ambas regiones,

Este trahaje centribuye a reforzar la infraestructura
ternodindnica  del Instituto de Investigaciones en
Materiales, para abordar problemas de interés practico para
la industria quimica en general.
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APENDICE

Célculo de Jna/dm;.

La regla de mezclado para el pardmetro a es:

a=y }:; XgXa, Al

gue escrita en términos del niimero de moles es:

n‘a=Ej E;"i”fau A2

donde n es el n(imero total de moles.

Para obtener dna/dn; se descompone n?a como n (na) y se realiza
la derivada, obteniendose asi la siguiente expresién:

dlnla) _ 6na
an; patn an A3

de la cual se despeja dnafan;

2na_ 1 d(nia)
8n; n amy a hd

desarrollando 1a expresién A2 para una mezcla binaria se tiene
que!

n*a=nla,+2nna,, +nja, . A5

derivando la Gltima expresién con respecto a n; se tiene

d(na da
_‘(a_nl—)_"'znlax’znzau ’2"152'3‘,‘15 A6
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sustituyendo A6 en A4 se obtiene la siguiente expresién :

dna _

da
an, 2[nxal-n a,l- a'zninz 12 A7

an,

la expresitn anterior escrita en forma general gqueda:

ana dayy
‘ZEk Xpamars Ekdn,nk EEy A8

Las derivadas que aparecen en el lado derecho de las Gltimas
dos ecuacliones son evaluadas segln la regia de combinacién que
se utilice para obtener el término cruzado a;y. A continuacién se
desarrolla dicha derivada para 3 diferentes gglas de combinacién
para una mezcla binaria.

Regla tipo Margules.

a,,=(a,a,) 12 [1-x,Kpp-2,0,] A9

Esta expresién se puede escribir en términos del nlimero de moles
de la siguiente manera :

n n,
= 172 1 2
a,.=(a 1 K oK,
1% (aya,) [ 7T :1}

y la derivada es:

%Ls(a a )1/2{-_1(_ 1711::: . "zlgn]
- dn, n n n

sacando 1/n come factor coman

da, 1
"5‘:‘ T aiaz)l“f'sz’XLKu"szzx]
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factorizando

da 1
2. r -
. (@,8,) YK, 6 =10 v, K )

como -x; =(x; -1) se tiene que

da,, 1
‘: == (a,a,) 1Y3x, UG, - Kyp) )

para finalmente obtener

da,_ %
‘a—n“l’”l‘]‘ (a2, 2 Ky - Ky,) Al0

Sustituyendo A10 en A7 se tiene:

dna 2 X
E N =2, xpay-ar=ning =2 (a,a,) V(g - Kyy)

Reareglando se obtiene la expresién final

dna FVE)
—ail—=2£kx,au—a+2xlx§(a,a,) 12 (kyy~ky,) A1l
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Regla tipo van Laar.

K K.,

a,=(a,a,) Yi1- i Al2
w® () [ Xxxu"\';'\}x]

Escrita en términos del nimero de moles la regla queda:

Klil\'nl
MICEREL T o X
5 Ktk

rearreglando

nlk,K,)

/3
a={a,a,) /11-
mK,vm G,

y la derivada con respecto a n; es:

9a,;, (a,a,)2 (K24 0,K,) K3, ~ K0 LK, Koy )
on, 17 (0 K+, K, ) 2

agrupando

a":zﬂ(a 12,317 35, 1 (0, K15+0,K,) ~nK,,]
am, (0K, 40K,

considerando que n = n, + n, se tiene que:

da,, (0, K,y 30,K,,) -0,Ky -1, K,
=(a,a,) 3| AalaallaTn) s 12
dn, o [ (n‘xum,xn)
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factorizando

aaug(a a.) VK K Ny LKy =Ky
any e T (n, K, ,) 2

escrita en términos de las fracciones molares se tiene que

da n, Xy, K,
a—”=—: (2,8;) V2 (Kyy~Kyp) | o122 A13
n, n (x, Ky %K)

substituyendo Al3 en A7 se tiene la expresién para la derivada

K12K21

__ana__zz: X8, ,~a42x,x; (a,a,) V3 (K, - K ) | —22—
LR 172 RN e K6, ) 2

dn,

Regla de Sandoval-Vera.

Kzt K; K, +K; K, +K,
au=(51‘32)‘/2[1“( uz ‘N -[K”- 1:2 “)Xx'(i‘n' “2 ")X;] AlS5

escrita en términos del nimero de moles se tiene:

2 K ;+K; K.+
asz% (a,2,) "3 “’g (Ko +Kgy) Ku'_'uz n)n‘{,(“____nz"n)n:]

la derivada de esta Gltima expresifn con respecto a n; es:
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da,,

n K.+ K.+
an, “"E (K24 Ky, '(sz""'—uz‘K“)n: '(Kz‘ -z a K“]nz]*

1
e {a,a,) 1/} N 5

1 e KK _ Ktk
n(a,a,) [1 K

agrupando

da 1 K+ K, 1
‘W‘:"‘n‘a‘ (@ya;) 13 ""‘l—zi“‘ (n-n,-n,) ~Ky,n, - 5,5 i (1-K;,) (@20 172

da,,

1
30, "‘I? (a,a,) U’[n-xun‘ ~KGy Ny~ KN Ky, 1)

day,
on,

w2, Caya,) o, (0,

y finalmente

0a,, _n
——-—-an‘: =n—: (a,a,) Y2 {5, ~K;,)

que es la misma expresién que la obtenida con la regla tipo
Margules.
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cdleulo da aa/axu .

Esta derivada también depende de la regla de combinacidn gque se
adopte para el término cruzado agy. A continuacién se presentan
para una mezcla binaria para 1as tres reglas de combinacién
utilizadas anteriormente.

Regla tipo Margules.

Eiﬁ-—-?.xlx,(a a,) vz Ale
94 - _2x,x% (a,a,) 22 7
TR LA LY Al
Regla tipo van Laar.
X, ng
_._._2){)( (a,a )1/2___1____ Al8
oK, T (Kt X 1) 2
da =2x,x; (a,a.) V3 ———ﬁﬁl—-—— A19
LI (%, K o4 K5y ) 2

Regla de Sandoval-Vera.

—a-r-«Zx,x,(a a,)3z A20
da =-2x,%3 (a,a,)¥/? A21
aKz_ 1 2
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chlculc de 3%(na)/dndKyy .

Regla tipo Margules,

a,

2 .z
—=edx x5 a3, o't A22
aK‘: 1% 17

dF, 3 ..
Phtant WO VS Lo E A22
3K, 2x; (a,a;

da, 2 .
=~ R . A23
*, 2x; (a,a;

93,

=~4xix, (a,8,1%? Az4
o R ALICH

Regla tipo Van Laar,

= 2 . .
33, _ 2x3K (a,2,) 12 N [K,; 2% +%,) =Ky X;) xl] A5
aK;z (XIKH *Xz.K-u)z (X K+ x40
8a, _ 2x,X3 K55 (8,2,) ”2[1, Ky X, Ky, (2%, 45) ] A26
Iy (X Ky %K) 2 l "y Kipt %Koy )
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= 2
8a, _ 2x{%, K32 (2)a,) :/2[1 L KooKy (2%4 %) )

A27
OKy;  (x,K,, ¢ 2,007 | (3, K, 3 =3,
9, _ 2xiKia (@,@) 2 | 1Ky (22600 K, 1 X A28
0Ky (KK [ [EX TN
Regla de Sandoval-Vera.
da, 5 .
dK,, =-4%,x; (3,8,) 1% A29
8a, 2
K, =-2x7 laya,) Y2 {1-2x,) A30
da, 2
K., =-2x7 (2,d,) Y3 (1-2%,) A3l
. 0Oa,
2 2 B
Wf;"““"z(alaz)"’ a32
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CAlculo de az/axi,

Se parte de la siguiente expresién

1 A

1= - N——
Z-B Z2422B-B?

y derivando implicitamente se tiene

(Z-B)?(Z%+22B-B%) 2]
(22+228-B%)2+2{Z+B) (Z-B)2A 9K,y

az
F,

La derivada en el lado derecho de la Gltima
definié anteriormente en este mismo apéndice.

Cabe recordar que B = Pb/RT y A = Pa/(RT)Z.
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