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Resumen

En este trabajo se propone un método simple de resolucién de ecuaciones cubicas de estado
para modelar el sistema azeotrOpico etanol-agua para su aplicacion en destilacion

azeotrodpica.

Para ello se realiz6 una investigacion de los estudios més recientes sobre la aplicacion de
CEoS en el estudio de sistemas azeotropicos, donde se obtuvieron los factores de
compresibilidad de las fases liquida y vapor (Z;y Z,) y las densidades de la mezcla (p)
mediante modelos termodindmicos desarrollados con las ecuaciones de Soave-Redlich-
Kwong (SRK), Peng-Robinson (PR) y Peng-Robinson-Stryjek-Vera (PRSV) con reglas de
mezclado de Van der Waals (VDW) y Wong Sandler (WS), que depende de la energia libre
de Gibbs de exceso (G%). Estos modelos se resolvieron en Polimath V.6 mediante el
método de Cardano a condiciones a distintas condiciones: 1) a presién constante de 101,300
Pa y temperatura variable en un rango de 362.16 — 351.33 K; 2) a temperatura constante de
363.15 y presion variable en un rango de 73,726 - 158,227 Pa; 3) a temperatura y presion
constantes de 1, 000,000 Pa y 348.15 K; se realizd un analisis comparativo de los

resultados obtenidos contra los reportados en la bibliografia.

Se obtuvo una buena prediccidn estas variables termodindmicas con ecuaciones cubicas de
estado con reglas de mezclado clasicas de Van der Waals mediante método de Cardano. Sin
embargo, este no resulto ser Gtil si se utilizan reglas de mezclado de modelos de actividad

como lo son las reglas de mezclado de Wong Sandler



Abstract

In this work, a simple method is proposed to model the ethanol-water azeotropic system for

its application in azeotropic distillation.

For this, an investigation of the most recent studies on the application of CEoS in the study
of azeotropic systems was carried out, where the compressibility factors of the liquid and
vapor phases (Z; andZ,) and the densities of the mixture (p) were obtained. using
thermodynamic models developed with the Soave-Redlich-Kwong (SRK), Peng-Robinson
(PR) and Peng-Robinson-Stryjek-Vera (PRSV) equations with Van der Waals (VDW) and
Wong Sandler (WS) mixing rules, which depends on the excess Gibbs free energy (GF).
These models were solved in Polimath V.6 using the Cardano method under different
conditions: 1) at a constant pressure of 101,300 Pa and variable temperature in a range of
362.16 — 351.33 K; 2) at a constant temperature of 363.15 and variable pressure in a range
of 73,726 - 158,227 Pa, 3) at constant temperature and pressure of 1,000,000 Pa and 348.15
K; a comparative analysis of the results obtained against those reported in the bibliography

was performed.

A good prediction of these thermodynamic variables was obtained with cubic equations of
state with classic Van der Waals mixing rules using the Cardano method. However, this did
not prove to be useful if activity model shuffling rules such as Wong Sandler's shuffling

rules are used.
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Introduccion
Uno de los grandes problemas que enfrenta la industria quimica es comprender el equilibrio
de fases, donde dos o mas fases estan en contacto en equilibrio termodindmico en un
sistema. Considerando que las propiedades de los compuestos presentes de una mezcla son
unicas en todo el sistema, es decir, cada fase tendra propiedades diferentes entre ellas, el
conocimiento de la presion y se vuelve indispensable en el estudio del equilibrio liquido-
vapor. Se han estudiado distintos tipos de sistemas con el objetivo de comprender el
equilibro en funcidn de las propiedades Unicas de los componentes presentes en ellos, sobre
todo en sistemas que presentan comportamientos que se desvian del comportamiento ideal.
Un caso concreto de interés para su estudio son los sistemas azeotrdpicos, en los cuales las
composiciones liquido-vapor en el punto de ebullicion de la mezcla son las mismas, lo que

dificulta su separacion a través de métodos simples de destilacion [1].

Se han propuesto métodos alternativos que modifiquen el azedtropo para la separacion de
sus componentes, como lo son la destilacion azeotropica o la destilacion extractiva, donde
se puede afiadir un tercer componente, llamado arrastrador o solvente, que modifique la
interaccion entre las moléculas de los dos componentes a separar [2], cuyo conocimiento de
sus propiedades de presion, temperatura y volumen (PVT) es indispensable. Se pueden
conocer todas estas variables de forma experimental o calculandolas numéricamente
modelando el equilibrio liquido-vapor, con ecuaciones cubicas de estado, las cuales se han
empleado para sistemas azeotrépicas con el objetivo de comprender el equilibro en funcién

de las propiedades PVT Unicas de los componentes presentes en estos sistemas.

Existe distintas mezclas azeotropicas como por ejemplo cloroformo-acetona, CCls-metanol,
n-butanol-agua, éter isopropilico-isopropanol, benzeno-etanol, acetato de etilo-agua, etanol-
agua, entre otras, siendo esta Gltima una de las mas estudiadas por la importancia del etanol
en la industria, siendo la destilacion azeotrépica de etanol y agua es una de las técnicas
usadas en la industria para la obtencion etanol, el cual es un poderoso solvente y es usado
como materia prima o intermedia en la sintesis quimica de ésteres, cadenas de compuestos
organicos y ciclicos, detergentes, pinturas, cosméticos, aerosoles, perfumes, medicamentos

y alimentos, entre otros. Otra aplicacion industrial importante es la adicion de etanol

13



anhidro a gasolina, ya que reduce la contaminacién ambiental y mejora el indice de octano

del combustible.

En este sentido, el poder reproducir las variables termodinamicas que afectan el equilibrio
liquido vapor en una mezcla azeotrdpica como lo es etanol-agua, asi como la interaccion de
los componentes de la mezcla con el solvente de separacion es indispensable. Por ello
actualmente el estudio de estos sistemas es extenso, tal es el caso de los publicados por
Zhao et al [4], Matsuda et al [5], Maalem et | [6], entre otros. Dichas investigaciones
modelan estos sistemas con ecuaciones de estado, sin embargo la mayoria de estas
publicaciones no proponen un método sencillo para la resolucion de estos modelos
matematicos, por lo que el presente trabajo centra el interés en proponer un método sencillo

de resolucidn de ecuaciones de estado.

Objetivo general
Proponer un método simple de resolucion de ecuaciones cubicas de estado para modelar el

sistema azeotropico etanol-agua para su aplicacion en destilacion azeotrépica.

Obijetivos especificos

e Realizar un estudio de ecuaciones cubicas de estado para modelar un sistema en
equilibrio etanol — agua.

e Resolucion de las ecuaciones de estado cubicas estudiadas mediante el método de
Cardano.

e Graficar los valores de Zv y ZI y realizar un andlisis comparativo de las gréaficas de

las ecuaciones seleccionadas.

Hipotesis
La comprension del sistemas azeotropico etanol-agua puede ser estudiado con el uso de
ecuaciones de estado cubicas en funcién de las propiedades quimicas de los componentes

presentes en el sistema de equilibrio liquido-vapor.
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CAPITULO 1
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El conocimiento de las propiedades termodinamicas de un azeétropo es de vital
importancia. Estas se pueden obtener de forma experimental o con ayuda de modelos
termodindmicos para deducirlas, como lo son las ecuaciones cubicas de estado y sus reglas
de mezclado, que ayudan a extender la aplicacién de estas ecuaciones de componentes

puros a sistemas multicomponente.

1.1. Mezclas
Una mezcla termodinamica es un sistema donde se encuentran combinados varios

componentes que son termodinamicamente distinguibles [7].

Al igual que los fluidos puros, estas se pueden clasificar con respecto a las fases presentes
en ellas, donde se consideran homogéneas si son monofésicas, y se consideran heterogéneas

cuando son multifasicas [7].

1.2. Equilibrio Vapor Liquido
Se reconoce al equilibrio como una condicion estatica donde no ocurre cambio alguno en
las propiedades macroscopicas de un sistema con el tiempo [2]. Un caso de equilibrio en
termodinamica lo podemos encontrar en el equilibrio de fases liquido-vapor (que es la
coexistencia de fases comunmente encontrada en la practica industrial liquido-liquido,

vapor-sélido o liquido-solido [3].

Sabemos que la fase liquida y vapor estan en equilibrio cuando un sistema aislado con
ambas fases en contacto con el tiempo alcanza un estado en donde no ocurren cambios
finales de temperatura, presion y concentracion, que son las variables que principalmente
afectan al equilibrio del sistema [3]. El equilibrio en estos sistemas sigue la regla de las

fases de la Ecuacion (1):

F=c—-p+2 (1)
donde F representa los grados de libertad del sistema, ¢ es el nimero de componentes
totales en ambas fases (sin reaccion quimica), n son las variables no composicionales (P y

T) y p es el numero de fases en equilibrio [1].
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1.2.2. Diagramas de equilibrio T-x-y
En estos diagramas, también Ilamados diagramas de punto de ebullicion, se ilustra la
dependencia de la temperatura de ebullicién con respecto a la composicion de las fases
liquida y vapor del componente i. Un ejemplo es la Figura 1, donde se muestra un diagrama
de fase T-xi-y;j a temperatura constante, para tres diferentes temperaturas. Las lineas
horizontales que conectan las curvas de composicion de las fases liquida y vapor son

denominadas lineas de pliegue [3].

0 N I
Figura 1: Diagrama T-x;-y; para tres presiones [3].

Siendo x; la composicion molar del componente i en la fase liquida y y; la composicion

molar del componente i en la fase vapor.

1.2.3. Diagramas de equilibrio y-x

Otra forma de representar el equilibrio de las fases liquida y vapor es mediante diagramas

de equilibrio x-y, donde se grafican los puntos de equilibrio y en funcion de x.

En la Figura 2 se muestra un ejemplo de este diagrama para el sistema benceno — tolueno a
presidn constante. Se observa que se traza una linea de 45°, esto para representar qué fase

es mas rica del componente A, siendo la fraccion mol del benceno en el vapor (ya).
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Figura 2. Diagrama de equilibrio para un sistema benceno-tolueno a 101.32 kPa (1 atm) [1].

1.3. Aze6tropos
Los azeotropos son mezclas de liquidos que tienen el comportamiento que tendria una
mezcla conformada por un solo componente, debido a que presenta la misma composicion
en la fase liquida y vapor a ciertas condiciones de presion y temperatura. Esto ocasiona que

no se pueda modificar su composicion mediante métodos ordinarios de destilacion.

El comportamiento azeotropico ocurre generalmente en mezclas de especies que tienen
estructuras quimicas diferentes, pero con puntos de ebullicién préximos, por lo que en un
proceso para su separacion estas presentan temperaturas de ebulliciébn maximas o minimas,
mismas que corresponden, respectivamente, a desviaciones negativas o positivas de la ley

de Raoult [2] mostrada en la Ecuacion (2):

ViP = %P, (2)
donde x; es una fraccién molar de la fase liquida, y; es la fraccién molar de la fase vapor, y

P;sq: €S la presion de vapor de las especies puras del sistema

Algunos ejemplos de sistemas que presentan azedtropos son etanol-agua, cloroformo-

acetona, CCl,-metanol, n-butanol-agua, éter isopropilico-isopropanol, etc.

18



La representacion convencional de estos sistemas en mezclas de dos componentes se puede
realizar mediante diagramas T-x-y y de equilibrio x-y, los cuales se muestran a

continuacion.

1.3.1. Diagramas T contra x-y
En la figura 3.a) se muestra el diagrama T-x-y de un aze6tropo de ebullicion maxima. El
sistema acetona-cloroformo es un ejemplo tipico de este tipo de azedtropos. La temperatura
maxima (T,,4,) corresponde a una concentracion x,, y en este punto x,, = y,,, que son las
fracciones molares del punto azeotrépico. En la figura 3.b) se muestra un azet6tropo de
ebullicion minima. Un sistema tipico de este caso es el de etanol-agua [1].
l Azebtropo

o Azebtropo

1

max

y off 4 €))

V40X, V40X

a) b)

Figura 3. Diagramas de equilibrio de punto de ebullicion: a) aze6tropo de ebullicion méaxima, b)

azeotropo de ebullicién minima [1].

1.3.2. Diagramas de equilibrio y — x
En la grafica y; en funcién de x; la curva de equilibrio cruza la linea de 45° en el punto
donde se forma el aze6tropo, como se observa en la Figura 4, donde se muestra un

diagrama de equilibrio vapor-liquido a 101 kPa de un sistema de éter isopropilico-

isopropanol [2].
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Figura 4. Diagrama de equilibrio vapor - liquido a 101 kPa, sistema éter isopropilico-isopropanol

[2].

1.4. Ecuaciones de estado
El estado de un sistema es la condicion a la cual se encuentra, y que es descrita por medio

de variables que pueden medirse o calcularse, como lo son volumen, presion, densidad,
entalpia, composicion, temperatura, etc. Estas son denominadas propiedades o parametros

de estado de un sistema [8].

Las ecuaciones de estado ayudan a describir el comportamiento de las propiedades de
estado de fluidos puros, asi como de mezclas. Estas ecuaciones utilizan reglas de mezclado

para que estos parametros se expresen como funciones de la composicion [9].

Por décadas se han desarrollado un gran nimero de ecuaciones de estado, en la Figura 5 se
muestra una clasificacion de algunas de las mas importantes. Como se observa, las

ecuaciones cubicas de estado derivan de la ecuacion Van der Waals generalizada.[10].
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Interacciones
intermoleculares

|

Ecuaciones de Estado de Van der Waals
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Ecuaciones de Estado Viriales (Anderko,
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2000)

‘ Ecuaciones Ciibicas de ‘ Ecuaciones de Estado no [ Moléculas en cadena l l Fluidos asociados J
Estado Ciibicas J J
Virial Vdw Carnahan-Starling PHCT APACT
Beattie-Bridgeman RK BACK SPHCT SAFT
BWR SRK Heiling-Franck PACT SSAFT
BWR-Starling-Han PR Dieters TPT CPA
BWR-Nishiumi PTV Soave-quartic PHSC AEOS

Figura 5. Clasificacion de varios tipos de ecuaciones de estado [10].

A pesar de la diversidad de ecuaciones de estado, ninguna es superior para predecir

diferentes propiedades en todas las condiciones [11].

1.4.1. Ecuacion del gas ideal
La ecuacién de estado méas simple es la de un gas ideal. Para su desarrollo se modelé un gas
con un comportamiento macroscépico ideal, en el que no existen fuerzas moleculares,
donde se considera un tamafio de moléculas pequefio, con simetria esférica y con bajo o

nulo momento dipolar [9].

La ecuacion de gas ideal es una ecuacién virial, es decir, una ecuacion analitica para
describir el comportamiento de PVT de un sistema. La Ecuacion 3 es un ejemplo, en donde
si los términos B/V, C/V? etc., de la ecuacién toman en cuenta las interacciones
moleculares, los coeficientes viriales B, C, etc. serian cero si estas interacciones no existen
[9] y por lo tanto Z también seria uno, Ecuacion 4, con lo cual el desarrollo virial se reduce

a la Ecuacion 5, que modela la ecuacion del gas ideal:

Z—PV—1+B+C+D+ (3)
" RT Vv vz y3

Z= 4)

PV = nRT = ZRT (5)

donde P es la presion del fluido, V es su volumen, n es el niumero de moles, R es la

constante universal de los gases y T la temperatura.
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A continuacion, se muestran algunas ventajas y desventajas de la ecuacion del gas ideal.

Ventajas Desventajas
- Es un modelo que estd descrito por - No toma en cuenta las interacciones
ecuaciones sencillas moleculares.
- En ocasiones puede emplearse como - No todos los gases 0 mezclas de gases
una buena aproximacion para el calculo presentan comportamientos ideales.

de propiedades de gases reales.

- Puede ocuparse en célculos de
ingenieria donde se tienen gases sujetos
a presiones bajas.

1.4.2. Ecuacion de Benedict-Webb-Rubin
Esta propuesta hecha en 1940 es una ecuacion de 8 constantes que surge de la idea de que,
si se tiene un nimero mayor de constantes en la ecuacion de estado, mejor se podria

representar el comportamiento del vapor y del liquido [8].
La ecuacion Benedict-Webb-Rubin se expresa en la Ecuacion 6:

RT ByRT —A,—Co/T? bRT—a ar Y -y (6)
P—7+ V2 + VE +W+W(1+ﬁ)expﬁ

donde Ag, Bo, Co, a, b, ¢, T y ¥ son constantes para un fluido dado, y son dependientes de la
composicion, sin embargo, Co, b, y y para algunas aplicaciones son funciones de la

temperatura [12].

1.5. Ecuaciones cubicas de estado
Una ecuacion de estado cubica es una ecuacion en la que el volumen esta elevado a la
tercera potencia [8]. Por lo mismo, se observa que los resultados que se obtienen de una
ecuacioén cubica de estado son tres raices del volumen y, para que los resultados tengan un
significado fisico, el valor de al menos una de las raices de V debe ser real, positivos y

mayor que la constante b [9].
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Estas ecuaciones pueden describir el comportamiento de las fases liquida y vapor en fluidos
puros y mezclas, y son las ecuaciones mas sencillas que pueden representar el

comportamiento de fluidos [9].

La primera version de una ecuacion de estado cubica fue la de Van der Waals en el afio de
1873, a partir de entonces cientos de ecuaciones modificadas se han publicado con el fin de

mejorar las predicciones de propiedades volumétricas, termodinamicas y de equilibrio [10].

1.5.1. Ecuacion de Van der Waals
Desde los primeros intentos de Boyle para representar el comportamiento PVT en el siglo
XVII hubo varios intentos para representar el comportamiento de los gases reales, pero fue
la ecuacién de Van der Waals la que constituyd logré superar las limitaciones de la
ecuacion del gas ideal [8]. Las principales fallas de las propuestas anteriores a esta ecuacion
que no consideraban el volumen finito que ocupaban las moléculas, que también es el caso

del modelo del gas ideal [10].
Para desarrollar su modelo, Van der Waals formul6 dos hipdtesis [8]:

1. Existen dos fuerzas de interaccion entre moléculas: fuerzas de atraccion y fuerzas de

repulsién, como lo muestra la Ecuacion 7.

P=P(r)+P(a) @)
2. La medida del tamafio efectivo de las moléculas no es el diametro, puesto que la accion
de repulsién se manifiesta a distancias menores que la de atraccion, pero mayores que un

didmetro.

Estas hipotesis dieron lugar a la Ecuacion 8, que fue la primera ecuacion cubica de estado
en 1873:

RT a (8)

p =

V—b V?
donde el pardmetro a mide las fuerzas intermoleculares atractivas y b el covolimen
ocupado por las moléculas. Ambas son positivas y cuando son cero, se obtiene la ecuacion

del gas ideal, y se calculan con las expresiones matematicas de las Ecuaciones 9 y 10:
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_ 27R*T?
"~ 64P.

_RT,
8P,

9)

(10)

Estas dos constantes dependen de las propiedades criticas de temperatura y presion (T, y

P.), con las que se obtiene un valor de factor de compresibilidad critico (Z.) de 0.375 [10],

descrito en la Ecuacion 11:

_ Vel

y—
¢ 7 RT,

(11)

A continuacion, se muestran algunas ventajas y desventajas de la ecuacion de Van der

Waals.

Ventajas

- Actualmente esta ecuacion tiene
un interés mas histérico que
practico.

- Es dtil en aplicaciones simples.

- Por encima del punto critico la
ecuacion representa bastante bien
el comportamiento de un gas real.

- Los valores que proporciona casi
siempre  pueden  determinarse,
debido a que es sencillo conocer
las temperaturas y presiones

criticas

Desventajas

- No toma en cuenta los efectos de

polaridad, enlace de hidrégeno, no
esfericidad de la molécula, polarizabilidad,
etc.

- No funciona en las cercanias del punto
critico.

- La ecuacion de Van der Waals no
representa fielmente el estado liquido.

- El coeficiente de compresibilidad critico
que suministra es demasiado grande (a
mayor parte de los valores experimentales
de Z. son de entre 0.21 y 0.30).

- Puede fallar en casos en que la presién sea
tan alta que el volumen resulte menor que la
constante b, con lo que resultara del célculo

una presion o temperatura negativa.
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1.5.2. Ecuacion Redlich-Kwong
El desarrollo moderno de las ecuaciones clbicas de estado comenzd en 1949 con la

publicacion de la ecuacion de Redlich-Kwong [9].

Cuando Redlich y Kwong propusieron su ecuacion de estado ya habia alrededor de unas
200 propuestas para ese tiempo, la mayoria de las cuales eran modificaciones de la

ecuacion de Van der Waals, aunque la mejor fue la de ellos [10].

Cabe resaltar que Redlich y Kwong buscaban desarrollar una ecuacion aplicable solo a
sistemas gaseosos y ninguna aplicacion en liquidos se puede encontrar en su trabajo

original [10].
La ecuacion 12 es la expresion que obtuvieron:

RT a (12)
_ 1
V=b rvw+p
Donde a y b dependen de las propiedades criticas de temperatura y presion, igual que en la

ecuacion de Van der Waals, Ecuaciones 13 y 14:

_ 0.42748R*T2° (13)
a = PC

b= 0.08664RT, (14)
Fe

Esta ecuacion fue uno de los ultimos intentos por desarrollar una ecuacion cubica con solo
dos parametros, ya que, debido a las recomendaciones de Pitzer, los intentos subsiguientes
se enfocaron en desarrollar ecuaciones de tres parametros, con el factor acéntrico como

tercer parametro [8].

A continuacion, se muestran algunas ventajas y desventajas de la ecuacion de Redlich-

Kwong.
Ventajas Desventajas
- Los valores que proporciona casi siempre - No tiene una base tedrica muy
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pueden determinarse, debido a que es sencillo
conocer las temperaturas y presiones criticas.

- Describe ligeramente mejor las propiedades
de los gases reales que la de Van der Waals,
pues proporciona un valor de Z.= 0.333 que no
resulta excesivo.
- Representa aproximadamente el
comportamiento de gases reales en el estado
critico.

- Su comportamiento es excelente para gases
no polares en las zonas subcritica, critica e
hipercritica.

- Es vélida para todas las presiones.

- Es moderadamente eficaz en la prediccién de

propiedades de mezclas.

solida.

- Los volumenes calculados de liquido
saturado que provee no son demasiado
exactos.

- La ecuacion de Redlich-Kwong no
es valida para sustancias polares o
asociadas.

- En condiciones muy extremas el
valor de volumen que suministra
puede no ser menor que la constante b.
- Pocas veces proporciona valores
satisfactorios para el equilibrio vapor-
liquido.

1.5.3. Ecuacion de Soave- Redlich-Kwong

La propuesta de Soave fue la de introducir el factor acéntrico de Pitzer w en el término

atractivo de su ecuacion. Esto lo hizo incorporando la funcion a(Tg, w) y manteniendo la

estructura y funcionalidad de la ecuacion de Redlich-Kwong [10].

La expresion resultante fue la Ecuacién 15:

p RT  aa(Tg, ) (15)
" V—-b V(I +b)
Donde a y b quedan definidos por las Ecuaciones 16 y 17:
RT,)?
a= 0.42747( ) (16)
Cc
RT,
b = 0.08664—- (17)

c

La funcion a(Tg, ) se expresa en la Ecuacion 18:
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a(Tp, @) = [1+m(1 - T18%)]" (18)

donde Ty es la temperatura reducida, calculada con la Ecuacion 19
T (19)
donde m, Ecuacion 20, depende de w. Para fluidos no polares y ligeramente polares:

m = 0.480 + 1.574w — 0.176w? (20)
Para fluidos muy polares, m debe ajustarse a partir de los datos experimentales, debido a

que la expresion de la Ecuacion 20 es so6lo valida para factores acéntricos de: 0 < w < 0.5

[13].

El valor Z,. obtenido con la ecuacion de Soave-Redlich-Kwong cuando « = 0 es la misma

proporcionada por la ecuacion Redlich-Kwong: Z, = 0.333.

A continuacién, se muestran algunas ventajas y desventajas de la ecuacion de Soave-

Redlich-Kwong.

Ventajas

- Es la primera ecuacion cubica que emplea
el enfoque de tres pardmetros basado en w.

- Es mas eficaz que la de Redlich-Kwong
en los célculos de equilibrio liquido-vapor

- Es vélida para todos los gases en
condiciones alejadas de temperatura
ambiente.

- Es vélida para todos los gases en
condiciones alejadas de las normales.

- Es valida para todas las presiones, excepto
la critica.

- Ha sido aplicada con éxito en liquidos.

- Es moderadamente eficaz en la prediccion

de propiedades de mezclas.

Desventajas

- Su falla méas notable es en la
estimacion de densidad de liquido
saturado, que da errores que varian
desde el 7 al 19 %.

- No es valida para sustancias
polares o asociadas.

- Al igual que en la ecuacion de
Redlich-Kwong, en condiciones
muy extremas el valor de volumen
que suministra puede no ser menor

que la constante b.
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1.5.4. Ecuacion de Peng-Robbinson
Después de la propuesta de Soave, se presentaron modificaciones de esta que proponian
modelos para la funcion a(Tg, w) y también modificaciones de la dependencia del volumen
en el término atractivo de la ecuacion, de las cuales la propuesta méas popular es la ecuacion
de Peng y Robbinson, que en su ecuacion se aplicaron estas dos modificaciones (la funcién
a(Tg, w) Y la dependencia de V) [10].

Los cambios que propusieron lograron que se pudieran obtener mejores resultados para
volimenes de liquidos y una mejor representacion del equilibrio vapor-liquido para muchas

mezclas [10].
La Ecuacion 21 expresa la ecuacion de Peng-Robbinson:

_ _RT aa(Tg, w) (21)
" V—b VV+b)+b(lV-B)

donde a y b quedan definidos por las Ecuaciones 22 y 23:

P

RT.)?
a= 0.45724( ) (22)
c
RT,
b = 0.07780 PC (23)

c

La funcidn a(Tx, w) se expresa con la Ecuacion (24):

a(Tg,w) = [1+m(1 - T,?'S)]2 (24)

Para valores de 0 < w < 0.5(Prausnitz, 2000, p. 581):

m = 0.37464 + 1.54226w — 0.269992w? (25)

El valor de Z. que se obtiene con la ecuacién de Peng-Robinson al tomar w = 0 es de
0.30738 y tomando en cuenta que el rango de valores experimentales suele ser de 0.21 a
0.30, este valor es bastante representativo [8].

En seguida se muestran algunas ventajas y desventajas de la ecuacion de Peng-Robbinson.
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Ventajas

- Es capaz de describir con precision el estado
liquido. En fase gaseosa su comportamiento es
similar al de otras ecuaciones cubicas

- Tiene una exactitud mayor que otras
ecuaciones debido al tercer parametro.

- Es vélida para todos los gases en condiciones
alejadas de la normal.

- Es valida para todas las presiones excepto la
critica.

- Es aplicable para gases y liquidos, y es eficaz
en la prediccidn de propiedades de mezclas.

- El valor de la constante b es mas pequefio

gue en otras, causando menos errores.

Desventajas

- No es valida para sustancias
polares o asociadas.

- En condiciones muy extremas
puede fallar en que el volumen
calculado no sea menor que la

constante b

1.5.4. Ecuacion de Peng-Robinson-Stryjek-Vera

Stryjek y Vera proponen una modificacion a la funcion « (w;, T) de la ecuacion de Peng-

Robinson que es aplicable a mezclas de sustancias polares y asociadas, donde normalmente

se utilizan modelos de energia de Gibbs de exceso de la mezcla para simular la fase liquida

y una ecuacién de estado para la fase gaseosa. Para fines practicos el uso de una sola

ecuacion para simular equilibrio de fases se requiere para simular todo tipo de sistemas, por

lo que ellos presentan modificaciones a la ecuacion Peng-Robinson, con lo que amplian los

sistemas de aplicacion, asi como los rangos de temperatura y presion [14].

La modificacion que proponen se muestra en las Ecuaciones 26, 27 y 28.

a; = [1 + kl(l - TTiO'S)]Z

ki =ky + kli(1 + TT'iO'S)(O.7 — TT'l')

(26)

(27)
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ko; = 0.378893 + 1.4897153w — 0.17131848w? + 0.0196554w? (28)

donde k,; es un parametro para cada especie especifica.

1.6. Reglas de mezclado
Las ecuaciones de estado pueden extender su aplicacién a mezclas con ayuda de reglas de

mezclado.

Las reglas de mezclado que dependen de la composicion constituyen la forma mas simple
para aplicar a ecuaciones de estado de sistemas complejos. Su precisién para sistemas

binarios normalmente es satisfactoria [15].

1.6.1. Regla de mezclado clésica o de Van der Waals
Las reglas de mezclado de Van der Waals (también llamadas reglas de mezclado clasicas)
son las que se usan frecuentemente debido a su poca complejidad, y son las expresadas en

las Ecuaciones 29 y 30:

a= 2 Z YiYjaij (29)
J

i

donde y es la fraccion vapor y a puede ser de dos tipos: los pardmetros para especies puras

(ai; Y a;;) y los parametros de interaccion (a;; = aj;), Y-

b= z yib; (30)

Siendo b; el pardmetro para especies puras. Las Ecuaciones 31 y 32 presentan el

procedimiento para la evaluacion de los parametros a;; y b;:

30



0.42748R*TS? (31)
aij = T

0.08664RT,; (32)
i35
Pci

donde T,;;,Peij, Zcij Y Veij Son los parametros criticos de interaccion binaria i-j:

33
Tety = | (TeiTey) (1 = ki) (33)
- ZajRTe (34)
TV
y
Zei + Z¢j (35)
Zej=——F

1 L3 (36)

Vi+V;

Veij = >

En la Ecuacion 31, k;; es un parametro empirico y especifico de interaccion para un par
molecular i y j. Este usualmente es calculado con regresion de datos experimentales de

equilibrio de fases. Cuando i = j y para especies quimicas similares, k;; =0 [9].

La regla de mezclado de Van der Waals tiene una aplicacion limitada a sistemas que
presentan pocas desviaciones del comportamiento de solucion ideal, por ejemplo, en

sistemas de hidrocarburos y liquidos criogénicos [12].

Otra definicion de los parametros a, b, a;; y bj; de la regla de mezclado de Van der Waals
nuevos que toman en cuenta las interacciones entre dos especies diferentes mediante la

edicion de parametros binarios [16], como en la Ecuaciones 37 y 38:
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a=> > uya (37)

ij

b= ZZ X;Xjb;; (38)
iJ

Donde ajj y bj, para un parametro binario del tipo convencional se obtienen de las
Ecuaciones 39 y 40:

ai; = (a;07)2(1 - ky;) (39)

bij = (b%bj) (1—dy) “0)

Si k;; y d;; se establecen como cero se obtendrian las reglas de mezclado originales de las

Ecuaciones 29 y 30. Para la mayoria de mezclas dj; se considera igual a cero [16].

a;; tambien se puede definir de la siguiente , tomando en cuenta la regla de dos parametros
binarios del tipo Margules forma [17].
1 (41)
ayj = (@uaj;)?(1 = yiky — yikj;)
1.6.2. Regla de mezclado de Huron y Vidal

Una mejora para poder eliminar las limitaciones de uso de las reglas de mezclado de Van
der Waals en mezclas que presentan comportamientos altamente no ideales ha sido la
aplicacion de reglas de mezclado derivadas de modelos de actividad, que son los modelos
que tradicionalmente se utilizan para describir la fase liquida, mientras que las ecuaciones
de estado se utilizan mas para la fase gaseosa, por lo que existen varias propuestas que

buscan esta aproximacion para modelar sistemas con desviaciones altas de idealidad

En 1979 Huron y Vidal presentaron reglas de mezclado basadas en la energia de exceso de
Gibbs (GF) a presion infinita[18], que para cualquier ecuacién de estado se expresa con la

Ecuacion 42:
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aji GE (42)
Ay = bm in - 7
T 2]

donde x es la fraccion molar, A es una constante dependiente de la ecuacion cubica de

estado (CEOS por sus siglas en ingles), el subindice m denota los parametros de la mezcla e

ii aquellos del componente puro i.

1.6.3. Regla de mezclado de Panagiotopoulos y Reid
Panagiotopoulos y Reid propusieron una regla de mezclado con dos pardmetros binarios

[15]. La notacidn de la propuesta se describe por la Ecuacion 43:

(43)

1
4= Z Z xixz(@uay;)? (1 — ki + (kg — kje)xi)
T

1.6.4. Regla de mezclado de Wang y Sandler
En 1992 Wang y Sandler proponen una nueva clase de reglas de mezclado para ecuaciones
cUbicas de estado con bases tedricas mas solidas que las anteriores, con lo que se expandio

la aplicacion a distintas mezclas [12]:

Las ecuaciones 44 y 45 muestran estas reglas de mezclado [19]:

L I (44)
b Z Yt
a
) %% xix(1 = ki) (b - W)U (45)

b

oy 4 9%
1 =YX RT ~ CRT

Para Peng-Robbinson C se calcula con la Ecuacion 46:

C- ln(\/f - 1) (46)
V2

Las reglas de mezclado especializadas de Wong-Sandler sustituidas en las Ecuaciones 29 y

30 son descritas en las Ecuaciones 47 y 48:

a(T) = Z Z YpYqapq(T) (47)
P 4
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b= by (48)
14

En la Ecuacion 48, b, es un parametro para especies puras determinado a partir de la
Ecuacion 49:
_ -QbRTcp (49)
b, = ——
P,
En la Ecuacion 44, a,, se estima a partir de parametros de especies puras a, y a; mediante

la siguiente regla de combinacion empirica, Ecuacion 50:

7 (50)
tpg = (1= lpg)(apaq)?
Los parametros de especies puras a, Y a, de la ecuacion anterior se encuentran a partir de

la Ecuacion 51:

-Qaa(Tri: wi)RzTczi (51)
Pci
donde 2, y 2, son constantes especificas de la ecuacion. Y el célculo de a(T,;, w;) depende

a;(T) =

de si es para la ecuacién Soave-Redlich-Kwong o Peng-Robbinson.

El subindice 1 denota agua.

1.8. Modelos para la energia libre de Gibbs en exceso GF
Se define a una propiedad de exceso M como la diferencia entre el valor real de la
propiedad de una soluciéon y el valor que tendria como solucién ideal a las mismas

temperatura, presion y composicion [20]:

ME =M — M@ (52)
Por ejemplo, en el caso de energia libre de Gibbs de exceso

GE =G -G (53)

La energia libre de Gibbs de exceso establece un fundamento termodinamico para el
coeficiente de actividad y;, el cual se deriva de la ley de Raoult como un parametro que

describe la no idealidad de la fase liquida [20].
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Derivado de la ecuacion de Gibbs/Duhem y tomando en cuenta que Iny; es una propiedad

parcial con respecto a @ /RT se obtiene la Ecuacion 54 que tiene aplicaciones en

termodinamica de equilibrio de fases.

GE _ (54)
RT x; Iny;
i

1.8.1. Ecuacion de Margules
Margules propuso un modelo de la energia libre de Gibbs de exceso que toma en cuenta la
dependencia que tiene esta propiedad con la presion, como se muestra en la Ecuacion 55:
GE (55)

——=A4,.x; +A,x
X%, RT 21X1 12X2

1.8.2. Ecuacion de Wilson
Wilson introduce el concepto de composicion local, en el que se hace la suposicion de gue,
dentro de una solucion liquida, las composiciones locales, que no son las mismas que las
composiciones globales de la mezcla, explican las interacciones moleculares que resultan
en consecuencia de las diferencias en el tamafio molecular y las fuerzas intermoleculares
[20].

El publica su ecuacion, llamada ecuacion de Wilson, la cual se escribe como:

GE (56)
ﬁ = —len(Xl + XzAlz) - szn(xz + xIAZI)

donde A, y A4, son parametros de la ecuacion, mismos que deben ser positivos.

1.8.3. Ecuacion Non-Random-Two-Liquid (NRTL)
Después de la publicacion de la ecuacion de Wilson en 1964, derivarian otros modelos

como la ecuacién del modelo no aleatorio de dos liquidos (abreviado como NRTL por sus
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siglas en ingles Non-Random-Two-Liquid. Esta ecuacién incluye tres parametros para un

sistema binario, y no dos como la anterior ecuacion:

G* _ G21T21 G12712 (57)
X1X,RT  x1 + x,G51 X5 +x1G15

Teniendo:

Giz = exp(—a,712) (@) G21 = exp(—az 721) (b) (58)

donde a,, , T2 Y T21 SON pardmetros especificos de un par de componentes en particular.

1.9. Aplicaciones de ecuaciones cubicas de estado en mezclas azeotropicas
En el trabajo desarrollado por Ashour y Aly [21] realizaron calculos de parametros binarios
de actividad para las reglas de mezclado cuadraticas de Van der Waals con dos
herramientas computacionales diferentes para nueve mezclas polares y no polares, de las
cuales etanol-agua fue una de las mezclas estudiadas. Ellos proponen utilizar ecuaciones
cUbicas de estado correlacionadas con reglas de mezclado cuadréticas de Van der Waals en
lugar modelos de coeficientes de actividad porque se cuestionan el alcance de estas a
condiciones de presion altas y amplios rangos de temperatura, ademas de la disponibilidad
de todos los parametros que se requieren en estos modelos, lo que puede llevar a errores

sino se conocen datos experimentales.

Por otra parte, loannidis y Knox [22] proponen para la mezcla etanol-agua un modelo de
energia libre de Gibbs de exceso derivado de su trabajo acopladas con las reglas de
mezclado de Huron-Vidal con un modelo, para la ecuacién de Peng-Robinson modificada
por Stryjek-Vera. Ellos obtienen en trabajos anteriores un modelo de energia libre de Gibbs
de exceso, el cual lo acoplan a la ecuacion cubica de estado y reglas de mezclado
anteriormente mencionadas, y se demuestra que la combinacion de estos son una buena
alternativa para modelar mezclas que contienen hidrégeno, como lo es la mezcla etanol-

agua. De igual forma presentan los parametros utilizados para sus modelos.
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Luego Wong y Sandler [23]proponen una nueva regla de mezclado para ecuaciones cubicas
de estado, la cual se probd en varias mezclas ternarias y binarias, entre ellas etanol-agua, y
se obtuvieron parametros para este sistema binario, concluyendo que se puede tener los

mejor de las ecuaciones cubicas de estado y de los modelos de coeficientes de actividad.

Por ultimo, Maalem et al [24] estudiaron el modelo termodinamico de Peng-Robbinson
asociado con la funcién alpha de Mathias-Copeman, combinados con el modelo NRTL,
usando la regla de mezclado de Wong-Sadler para predecir variables azeotrdpicas y

estudiar la correlacion de datos experimentales en sistemas ternarios de refrigerantes.

1.10. Método de Cardano

El método de Cardano es un procedimiento que ayuda a resolver ecuaciones no lineales.

Una de las caracteristicas de las ecuaciones cubica de estado es que se pueden representar
de forma polinomial con respecto a su volumen molar y se puede utilizar el método de

Cardano para la obtencidn de sus raices [25].

Su aplicacion resulta conveniente pues es un método simple, debido a que no es iterativo y
no requiere valores iniciales y proporciona todas las solucione posibles, ademéas de que

requiere menor tiempo de computo que otros métodos iterativos [25].

Cuando da mas de una solucion normalmente la més grande es la de la fase gaseosa, y la
mas pequefia la de la fase liquida, teniendo un significado fisico las soluciones que se

obtienen con este método.
Dada una ecuacion polinomial, Ecuacion 59, con coeficientes reales a;:

azx® + azx? +a;x+ay =0 (59)

1. Se divide el polinomio entre a; para obtener su forma normalizada:

x3+b2x2+b1x+b0 :0 (60)
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2. Se sustituye x =y — b,/3 para eliminar el término cuadratico, quedando la expresion

como:

y3 =px+q=0

3. Se evallia el discriminante de la Ecuacion 62:

4. Si d > 0, se obtiene solo una solucion real x,, representada en la Ecuacién 63:

= = b
x0=3\/7q+\/3+3\/7q—\/3—?2

(61)

(62)

(63)

5. De lo contrario, se obtienen tres soluciones reales x;, representadas en la Ecuacién 64.

—-p @+ 2nk\ by
X =2 ?cos( )——,

Conk =0,..1,2,3, donde

@ = arccos = 57

(64)

(65)
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CAPITULO 2

METODOLOGIA Y DESARROLLO
DE MODELOS

En este capitulo se abordan los siguientes temas: el procedimiento de los calculos, el
algoritmo de las ecuaciones cubicas de estado, desarrollo de los modelos y finalmente se

presentan los parametros que se van a utilizar.
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2.1. Metodologia
En esta investigacion se busca realizar un andlisis comparativo de tres ecuaciones cubicas
de estado, Soave-Redlich-Kwong, Peng-Robinson y Peng-Robinson para modelar el
comportamiento de equilibrio liquido-vapor de un sistema de etanol-agua, el cual forma
azedtropos a determinada temperatura y presion. Se estudiaran estas ecuaciones debido a
que son las mas utilizadas en mezclas que presentan comportamientos no ideales, como son
los azedtropos. Para su aplicacion en mezclas se van a correlacionar con distintas reglas de
mezclado: cuadraticas de Van der Waals con un parametro de interaccion binaria,
cuadraticas de Van der Waals con dos parametros de interaccion binaria, y de Wong-

Sandler.

Se utilizara el método de Cardano para obtener las raices del factor de compresibilidad Z de
las ecuaciones cubicas estudiadas en su forma polinomial, correlacionando datos
experimentales reportados en articulos cientificos, esto mediante el software de analisis
numérico Polymath V.6. Se realizara el andlisis de los factores de compresibilidad de la
fase liquida y vapor, asi como las densidades de la mezcla a distintas condiciones de
presion, temperatura y composicion, datos que se graficardn para estudiar el

comportamiento de estas variables.
Se resolveran los modelos:

e A presién constante de 101,300 Pa y temperatura variable en un rango de 362.16 —
351.33 K, para obtener el comportamiento de Z; y Z,, variando la temperatura.

e A temperatura constante de 363.15 y presion variable en un rango de 73,726 -
158,227 Pa, para obtener el comportamiento de Z; y Z,, variando la preesion.

e A temperatura y presion constantes de 1, 000,000 Pa y 348.15 K, para obtener

valores de densidad de la fase liquida.

Esta investigacion un proyecto no experimental y explicativo pues busca interpretar los
resultados obtenidos en investigaciones recientes de equilibrio liquido-vapor. EI método
empleado es del tipo deductivo ya que demostrard que se puede correlacionar
correctamente el equilibrio liquido-vapor del sistema etanol-agua con ecuaciones cubicas

de estado.
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El algoritmo de célculo se presenta en la Figura 6:
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Figura 6. Diagrama de flujo del algoritmo de céalculo.
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2.2. Seleccion de las ecuaciones cubicas, las reglas de mezclado y el modelo de
actividad
En este apartado se seleccionan las reglas de mezclado que se van a utilizar para el calculo

de los factores de compresibilidad de las fases liquido y vapor de la mezcla etanol-agua.

La seleccidn de las ecuaciones cubicas, parametros que se van a utilizar en las reglas de
mezclado y los modelos de actividad, se realizo a partir de la revision bibliografica, de
acuerdo con los trabajos realizados por Ashour y Aly en 1996 [21], Wong y Sandler en
1992 [23] y Mejia et al en 2005 [26].

Debido a que las ecuaciones cubicas de estado siguen siendo un método robusto,
computacionalmente econémico y simple para el calculo de propiedades de equilibrio, las
de CEoS de Soave-Redlich-Kwong, Peng Robinson y PR-Stryjek-Vera se siguen utilizando
en termodinamica de fases en equilibrio, como en estudios previos donde se han modelado
exitosamente el equilibrio L-V de mezclas de agua con compuestos polares, como lo es el

sistema etanol-agua.

Las reglas de mezclado cuadréticas de Van der Waals han sido ampliamente usadas por su
simplicidad, y s6lo se requieren los parametros de interaccion binaria propias del sistema.
Sin embargo, para mezclas que presentan un comportamiento de mezcla no ideal, se pueden
utilizar estas reglas con la adicién de otro pardmetro de interaccion binaria [21]. También
se han propuesto reglas de mezclado basados en modelos de actividad o energia libre de
Gibbs de exceso, como las propuestas por Wong-Sandler, modelo que ha demostrado
estimar datos de equilibrio termodinamico de fases en la mezcla etanol-agua. La energia
libre de Gibbs de exceso de la regla de mezclado de Wong-Sandler se puede calcular con
modelos de coeficientes de actividad como NRTL.

Se propone modelar el sistema etanol agua con las ecuaciones cubicas de estado de:

- Soave-Redlich-Kwong (Ecuacion 15)
- Peng Robinson (Ecuacion 21)
- PR-Stryjek-Vera (Ecuacion 21)
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Del mismo modo, se proponen correlacionar las anteriores CE0S con las siguientes reglas

de mezclado:

- Van der Waals utilizando 1 pardametro (Ecuaciones 26 y 27)
- Van der Waals utilizando 2 pardmetros (Ecuacion 34 y 35)

- Wong Sandler (Ecuaciones 41y 42)

Para el calculo de energia de Gibbs de exceso se propone el modelo de actividad NRTL

(ecuacion 57)

2.3. Modelos desarrollados
La Tabla 1 muestra los modelos de las CE0S parametrizadas con sus respectivas reglas de
mezclado. Estas se resolveran mediante el método de Cardano para obtener la solucién de
las raices cubicas para los factores de compresibilidad Z; y Z,,. En el Anexo A se muestra el

desarrollo completo de cada modelo.

Tabla 1. Modelos propuestos para calcular los factores de compresibilidad Z; y Z,,

NUm de Modelo de o
CEoS Regla de mezclado £ Abreviacion
modelo G
1 Van der Waals (1 parametro ]
o Noaplica | SRK-VDW-1P
binario)
2 Soave-Redlich- | Van der Waals (2 parametros _
o Noaplica | SRK-VDW-2P
Kwong binarios)
3 Wong-Sandler NRTL SRK-WS-NRTL
4 Van der Waals (1 parametro )
o No aplica PR-VDW-1P
binario)
5 . Van der Waals (2 pardmetros
Peng-Robinson _ ( P Noaplica | PR-VDW-2P
binarios)
6 Wong-Sandler NRTL SRK-WS-NRTL
7 Peng-Robinson- Van der Waals (1 pardmetro )
) o No aplica PRSV-VDW-1P
Stryjek-Vera binario)
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8 Van der Waals (2 parametros

o No aplica PRSV-VDW-2P
binarios)
9 PRSV-WS-
Wong-Sandler NRTL
NRTL
2.3.1. Modelo SRK-VDW-1P
Su forma polinomial es
Z3 -7+ (A-B-B?»Z—-(AB) =0 (66)
e Para 4;
_aqoP (67)
LT R2T?
a; = [1 + (0.48508 + 1.55171w; — 0.15613w?)(1 — T1;*%)]" (68)
T P (69)
i TCi i PCi
e ParaB;
P
B; = 0.08664 — (70)
T;
Con reglas de mezclado de VDW con 1 parametro
n n (71)
A= Anezcla = Z Z xixinj
i
‘ (72)

B = Biezcia = Z x;B;

L
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e Para A

A = X12A1 + lexZ(l - klz)(AlAz)O'S + X22A2

e ParaB

B = x131 + XZBZ
Resolviendo por método de Cardano, donde:
t=(A—B-B?

s = (AB)

Se obtienen los parametros p y q de la ecuacién de Cardano

-1
P= (?”)
- (z7+35-9)
1=\27737°
Con los cuales se va a evaluar el discriminante
_ (VL (9
a=(5) +(3)

Sid > 0, solo una solucion real

Sid <0, tres soluciones reales

2.3.2. Modelo SRK-VDW-2P

Su forma polinomial es

73-724+(A—B—-B¥)Z—-(AB) =0

A; y B; son los mismos que en 2.3.1.

(73)

(74)

(75)
(76)

(77)

(78)

(79)

(66)
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Con reglas de mezclado de VDW con 2 parametros

n n

A= Apmezela = Z z XiXjAjj
i
n n

B = Bmezcia = ZZ xiijij
i j

e Para A

A= x12A1 + lexz(l - Clz)(AlAz)O'S + xzzAz

e ParaB

(B1 + By)
2

B - xlsz + lexz

Resolviendo por método de Cardano, donde:

Con los cuales se va a evaluar el discriminante

-6+ ()

2.3.3. Modelo SRK-WS-NRTL

Su forma polinomial es

73—-72+(A—-B-B»)Z—-(AB)=0

A; ¥ B; son los mismos que en 2.3.1.

(1—Dy,) + X§Bz

(80)

(81)

(82)

(83)

(77)

(78)

(79)

(66)
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e Con reglas de mezclado de WS

i — Amezcla — Q
RT RT 1-D
Q
B = Bpezcia = m

Donde

D= Z Au
1 Y B RT T ART
e ParaQ

A A A A
om0, o) o 1), =),

Reduciendo que queda

=y (B ) + 22 (B =)+ (B ),
Q =x1x; RT/, X1X2 RT X2X7 RT

Con

(84)

(85)

(86)

(87)

(88)

(89)

(90)

Para la mezcla etanol-agua con la regla de mezclado Wong-Sandler se define como el valor

del parametro de interaccion binaria del segundo coeficiente virial k;; = 0.23344.
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e ParaD

A A,  GE (91)

D =
B RT T2 BRT T ART

e GE secalcula con la expresion de NRTL

GE _ 912712 n 921721 (92)
RTx1x; X3 +Xx1912 X1 +X2921

donde

912 = exp(—B7y12) (93)
g21€xp(—P721) (94)

Siendo B, T4, Y T, parametros de la ecuacién NRTL y son especificos para cada mezcla
binaria

Resolviendo por método de Cardano, donde:

Se obtienen los parametros p y q de la ecuacién de Cardano

- (e
-4

Con los cuales se va a evaluar el discriminante

()
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2.3.4. Modelo PR-VDW-1P

Su forma polinomial es

73— (1-B)Z*+ (A-3B>—-2B)Z—(AB—-B*-B%*) =0 (95)
e Para 4;
0.45724aiP1’i (96)
A = B R
Ty
a; = [1+ (0.37464 + 1.54226w; — 0.269920?)(1 — Tr,%%)|’ (o7)
e ParaB;
P,
B; = 0.07780 — (98)
T;
Con reglas de mezclado de VDW con 1 parametro
e ParaA
A = x12A1 + lexz(l - klz)(AlAz)O'S + xzzAz (73)
e ParaB
B = xlBl + xZBz (74)
Resolviendo por método de Cardano, donde:
h=(1-B) (99)
t=(A-3B*-2B) (100)
AB — B?> — B3 (101)

Se obtienen los pardmetros p y q de la ecuacion de Cardano
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Con los cuales se va a evaluar el discriminante

=6+ 6)

2.3.5. Modelo PR-VDW-2P

Su forma polinomial es

73— (1-B)Z*+(A-3B*—-2B)Z—(AB—-B*-B3) =0
A; y B; son los mismos que en 2.3.5.

Con reglas de mezclado de VDW con 2 parametros

e ParaA
A= x12A1 + 2X1X2(1 - Clz)(AlAz)O'S + szAZ

e ParaB

(By + By)

B = x%Bz + 2x1x2 2

(1 —D1y) + x%B,

Ahora, resolviendo por método de Cardano

—h?
P = (T* t)

(102)

(103)

(79)

(95)

(82)

(83)

(102)
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Con los cuales se va a evaluar el discriminante

-6+ G)

2.3.6. Modelo PR-WS-NRTL

Su forma polinomial es

73— (1-B)Z*+(A—-3B*—-2B)Z—(AB—-B*-B3) =0
A; y B; son los mismos que en 2.3.5.

e Con reglas de mezclado de WS

i — Amezcla — Q D
RT RT 1-D

Q

B = Brmezcia = m

donde
2 ZZ ( 7')
~ 5 " RT/j

D= Z ._+_
“B,RT ' ART

e ParaQ

(103)

(79)

(95)

(84)

(85)

(86)

(87)
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Q—xx<B—i) +2xx(B—i) +xx<B_i) (89)
- A1t RT1 142 RT12 242 RTZ
Con
A A (90)
oty o),
RT/i; 2 e

Para la mezcla etanol-agua con la regla de mezclado Wong-Sandler se define como el valor
del parametro de interaccion binaria del segundo coeficiente virial k;; = 0.23344

e ParaD

A A,  GE (91)

D =
B RT T ?BRT T ART

e (% secalcula con la expresion deNRTL

GE _ 912712 n 921721 (92)
RTx1x; X3 + %1912 X1 + %2921

donde

912 = exp(—P112) (93)

g21€xp(—P721) (94)

Resolviendo por método de Cardano

—h? (102)
P= (T+ ’*)
—2h3% Rt (103)
1= ( 27 T3 )
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Con los cuales se va a evaluar el discriminante

=@+ ”9)

2.3.7. Modelo PRSV-VDW-1P
Tomando en cuenta que la forma polinomial de la ecuacion PRSV es la misma que la de la

ecuacion PR, entonces tenemos:

73— (1-B)Z?+ (A—3B3—2B)Z—(AB—B%—B3) =0 (95)

e ParaA; 9698

0.45724a,Pr; (96)
Ay =T
Tr;
@ = [1 + k(1 = Tro5)]? (104)
ki = kOi + kli(l + TT'iO'S)(O.7 — TT'l') (105)
ko; = 0.378893 + 1.4897153w — 0.17131848w? + 0.0196554 w3 (106)

e Para B;
B
B; = 0.07780 — (98)
T;
Con reglas de mezclado de VDW con 1 parametro
e ParaA
A =x2A1 4 2x1%,(1 — k15) (A14,)%° + x,2%A4, (73)
e ParaB
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B == xlBl + szz

Resolviendo por método de Cardano, donde

h=(1-B)
t = (A—3B%—2B)
AB — B% — B3

Se obtienen los parametros p y g de la ecuacién de Cardano

—h?
P= <T+ t)

Con los cuales se va a evaluar el discriminante

-6+ ()

2.3.8. Modelo PRSV-VDW-2P
La forma polinomial de la ecuacion PRSV es:

73— (1-B)Z*+(A—-3B*—-2B)Z—(AB—-B*-B3) =0
A; y B; son los mismos que en 2.3.7.

Con reglas de mezclado de VDW con 2 parametros
e ParaA
A= X12A1 + lexz(l — Clz)(AlAz)O'S + x22A2

(74)

(99)
(100)
(101)

(102)

(103)

(79)

(95)

(82)
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e ParaB

(By + By)

B == X%Bz + 2x1x2 (1 - DIZ) + x%Bz

Resolviendo por método de Cardano

Con los cuales se va a evaluar el discriminante

=)'+ 6)

2.3.9. Modelo PRSV-WS-NRTL

La forma polinomial de la ecuacién PRSV es:

73— (1-B)Z*+(A—-3B*—-2B)Z—(AB—-B*-B3) =0
A; y B; son los mismos que en 2.3.7.

e Con reglas de mezclado de WS

A _ Amezcla D
RT RT

B = Bpezcia =

donde

(83)

(102)

(103)

(79)

(95)

(84)

(85)
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donde

Q= Z Z XiX; (B — %)U (86)

D= xpy ¢ (®7)
4 XiB RT " ART
e ParaQ
Q_XX(B—i) +2xx(B—i) +xx<B—i) (89)
— A1 RT1 142 Rle 24X2 RTZ
Con
A A (90)
(B_i) _(B_W)J(B_W)z(l_k”)
RT/)1; 2 H

Para la mezcla etanol-agua con la regla de mezclado Wong-Sandler se define como el valor
del parametro de interaccion binaria del segundo coeficiente virial k;; = 0.23344.

e ParaD

1 4, G (91)
+ Xy +
B.RT ' “2B,RT ' ART

D=x1

e GF secalcula con la expresion de NRTL

GE _ 912712 n 921721 (92)
RTxyx; X, + %1912 X1+ X3921

donde

g1z = exp(—P712) (93)
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g21exp(—PB721) (94)

Resolviendo por método de Cardano

—h? (102)
P= (T+ t)
—2h® ht (103)
1= ( 27 T3 )

Con los cuales se va a evaluar el discriminante

=)'+ ) ”9’

2.4. Base de datos
En este apartado se muestra la base de todos los datos numéricos que se requieren para
resolver los modelos desarrollados, constantes y variables de las ecuaciones utilizadas.

2.4.1. Datos de equilibrio
En las Tabla 2, 3, 4 y 5 se muestran los datos de las composiciones en equilibrio de etanol y

agua que se utilizaron para resolver los modelos desarrollados.

La Tabla 2 contiene los datos de las composiciones en equilibrio de etanol y agua a presion

constante de 101300 Pa y temperatura variable.

Tabla 2. Datos de equilibrio de etanol-agua a presion constante de 101,300 Pa [28]

Etanol (1) + Agua (2)

T [K] X1 Y1 X2 Y2
362.19 0.056 0.366 0.944 0.634
359.26 0.091 0.448 0.909 0.552
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356.33 0.189 0.539 0.811 0.461

354.89 0.286 0.582 0.714 0.418

354.46 0.323 0.6 0.677 0.4

354.41 0.331 0.605 0.669 0.395

353.59 0.419 0.627 0.581 0.373

352.85 0.512 0.666 0.488 0.334

352.16 0.62 0.712 0.38 0.288

351.74 0.704 0.759 0.296 0.241

351.7 0.715 0.764 0.285 0.236

351.41 0.798 0.818 0.202 0.182

351.37 0.843 0.851 0.157 0.149

351.37 0.847 0.854 0.153 0.153

351.36 0.849 0.856 0.151 0.144

351.34 0.884 0.886 0.116 0.114

351.33 0.908 0.907 0.092 0.093

351.33 0.922 0.92 0.078 0.08

La Tabla 3 contiene los datos de las composiciones en equilibrio de etanol y agua a

temperatura constante de 363.15K y presion variable.

Tabla 3. Datos de equilibrio y energia de libre de Gibbs de exceso de etanol-agua a temperatura
constante de 363.15 K [29]

Etanol (1) + Agua (2)
P [Pa] X1 Yy X2 Y GE
73726 0.004 0.996 0.052 0.948 23
81909 0.015 0.985 0.154 0.846 9.1
89620 | 0027 | 0973 | 0234 | 0.766 138.1




99667 0.046 0.954 0.320 0.680 227.2
108298 | 0.067 0.933 0.382 0.618 319.2
119548 | 0.109 0.891 0.453 0.547 476.4
128811 | 0.171 0.829 0.506 0.494 654.1
135640 | 0.246 0.754 0.545 0.455 804

140677 | 0324 | 0676 | 0576 | o424 | 9916
144188 | 0.388 0.612 0.601 0.399 923

145622 | 0.417 0.583 0.612 0.388 926.2
149595 | 0504 0.496 0.648 0.352 899.2
152616 | 0.580 0.420 0.683 0.317 635.8
154470 | 0.634 0.366 0.711 0.289 171.6
157003 | 0724 | 0276 0.764 0.236 630.9
157811 | 0764 | 0.236 0.790 0210 | 982
158489 | 0.808 0.192 0.822 0.178 467.8
158914 | 0.858 0.142 0.862 0.138 358.7
158987 | 0.891 0.109 0.890 0.110 2815
158963 | 0.899 0.101 0.898 0.102 2605
158868 | 0.924 0.076 0.922 0.078 1984
158600 | 0.954 0.046 0.951 0.049 1235
158354 | 0973 0.027 0.971 0.029 24
158227 | 0.982 0.018 0.980 0.020 50

La Tabla 4 contiene los datos de las composiciones en equilibrio de etanol y agua a

temperatura y presion constantes de 348.15K y 100000 Pa, respectivamente.
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Tabla 4. Datos de equilibrio y valores de densidad de la fase liquida de etanol-agua a temperatura
y presion constantes de 348.15 K'y 100000 Pa [30]

Etanol (1) + Agua (2)
X4 o1 [Kg/m®] Xy pl [Kg/m?]

0.003 973.1 0.18 899.5
0.0082 970.7 0.1903 895.8
0.0158 966.6 0.2269 883.1
0.0219 963.9 0.2745 868
0.0279 960.4 0.35 846.7
0.0366 956.7 0.4034 833.4
0.0483 951.2 0.498 812.7
0.0516 950.2 0.5501 802.6

0.06 946.9 0.6489 785.6
0.0722 941.5 0.6967 778.2
0.084 937.5 0.7996 763.9
0.0958 932.2 0.8484 757.6
0.1006 930.2 0.9503 745.7
0.1225 921.5 1 739.4
0.151 910.4

La Tabla 5 contiene los datos de las composiciones en equilibrio de benceno y tolueno a

temperatura constante de 353.15K y presion variable.

Tabla 5. Datos de equilibrio de benceno-tolueno a temperatura constante de 353.15 K [29]

Benceno (1) + Tolueno (2)

P[Pa] Xy Xz pl [Kg/m?]

38500 0 1 809.8
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44800 0.096 0.904 810.4
50500 0.207 0.793 811.1
56800 0.301 0.699 811.8
63200 0.401 0.599 812.6
69500 0.5 0.5 813.4
75800 0.591 0.409 814.3
82700 0.702 0.298 815.3
88400 0.802 0.198 816.4
94700 0.894 0.106 817.4
100500 1 0 818.6

2.4.2. Parametros para las reglas de mezclado

Se pueden tener las reglas de mezclado de Van der Waals con un pardmetro de interaccion

binaria kij o con dos parametros de interaccion binaria Cjj y Djj. Estos parametros se

muestran en la Tabla 6. En la Tabla 7 se muestran los valores de la constante A para las

reglas de mezclado de Wong-Sandler, y por Gltimo la Tabla 8 muestra los parametros del

modelo de actividad NRTL.

Tabla 6. Parametros para reglas de mezclado de van der Waals

NUm. de ) ) o
) Parametro de interaccion binaria REF
parametros
1 -0.10105 [21]
-0.10846 [26]
Cij DIJ
2
0.08824 0.17482 [21]
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Tabla 7. Valores para los parametros A

Ecuacion A REF
Soave-Redlich-Kwong In (2) [31]
1
Peng-Robinson —mn(vV2-1 23
g 7 ) [23]
Peng-Robinson-Stryjek-
: ] -0.62 [32]
Vera
Tabla 8. Valores para los parametros de los modelos de actividad
Modelo de GF
ki X12 T12 T21 REF
NRTL 0.23344 04 0.4376 1.0243 [26]
0.28 0.3 0.3 1.48 [23]

2.4.3. Datos para el andlisis de benceno-tolueno

Para el andlisis de las reglas de mezclado de Wong Sandler en una mezcla ideal, se

selecciond benceno-tolueno como sistema de estudio, cuyos parametros para esta mezcla se

muestran en las Tablas 9 y 10.

Tabla 9. Valores para los parametros de los modelos de actividad para Benceno-Tolueno

Presion critica Temperatura Factor ky;
Componente . o
[Pa] critica [K] acéntrico (Para PRSV)
Benceno 4898000 562.2 0.210 0.07019
Tolueno 4106000 591.8 0.262 0.03849
REF [27] [27] [27] [14]
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Tabla 10. Valores para los parametros de los modelos de actividad para Benceno-Tolueno

Modelo de GF

NRTL

T12

T21

REF

0.3

-0.2190

0.2119

[33]
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CAPITULO 3

RESULTADOS Y DISCUSION
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Para cada variable de x;, P, T se obtuvieron las raices de los factores de compresibilidad
mediante el método de Cardano, de las cuales la raiz menor es el factor de compresibilidad

del liquido Z; y la mayor es el factor de compresibilidad del vapor Z,,.

Para el analisis del comportamiento de las variables al variar la presion y la temperatura se
grafico T vs Z; y T vs Z, a presion constante, asi como P vs Z, y P vs Z,, a temperatura

constante en los apartados 3.1y 3.2, respectivamente.

En el apartado 3.3 se discuten los factores de compresibilidad a temperatura y presion
constante, utilizados para calcular la densidad de la fase liquida, utilizando la siguiente

Ecuacién 2.1:

_PM (107)
~ Z,RT

p

El apartado 3.4 presenta la energia libre de Gibbs de exceso y la composicion de la fase
vapor con el modelo de actividad NRTL, para determinar la validez de los parametros
utilizados para las reglas de mezclado de Wong Sandler. La energia libre de Gibbs de

exceso se calculd con la Ecuacion 108:

GE _ 912712 n 921721 (108)
RTxyx; X, + %1912 X1+ X392

donde
912 = exp(—P112)

921€xXp(—PT21)

Los parametros g,,, g»1 Y B son especificos de la mezcla y se pueden consultar en la Tabla
8. El calculo de las composiciones de la fase vapor se realiza con la ley de Raoult

modificada:

y1iP = xlylplsat (109)
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que, despejando y, se tiene:

x1V1P1sat (110)
V1= —p

Los valores experimentales de x; se utilizan para calcular y;, los cuales se comparan con

valores experimentales.

Para el célculo de la presion de saturacion se utiliza la ecuacién de Antoine con los

parametros para etanol-agua que se muestran en la Tabla 11.

ety 4 (111)
In(P™) =4 - rwev e

Tabla 11. Parametros para la ecuacién de Antoine

Componente A B C
Etanol 16.8958 3795.17 230.918
Agua 16.3872 3885.7 230.17

Con NRTL se definen los coeficientes de actividad como en las ecuaciones 112 y 113:

In(yy,) = x2 -T ( G21 )2 T12G12 | (112)
! 2 i 2t X1+ XG5 (x, + X1G12)2_

In(y,) = x2 -T ( G2 )2 T12G1p | (113)
2 2 | 2t X1+ x3G3q (x; + x1G12)2_

Se sustituyen los valores de y4, ¥, x; Y P52t en la ecuacion 110.

En el apartado 3.5 se calcula la composicién de la fase vapor haciendo uso de los
coeficientes de fugacidad. Para ello se parte de la ecuacion fundamental del equilibrio
liquido-vapor, Ecuacion 114, que dice que hay equilibrio de fases si las fugacidades de

ambas fases son las mismas en cada componente i de una mezcla:
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£V = £l (114)

donde, si
= ¢/ yiP (115)
y
= ¢{xP (116)
entonces la Ecuacion 114 queda como:
b/ yi = bix; (117)

Por lo tanto, para el célculo de y; la expresion queda como la Ecuacion 118:

ptx (118)
Vi = ¢V

¢!y ¢ son los coeficientes de fugacidad del componente i en la fase vapor y de la fase
liquida, respectivamente. Estos dependen de la ecuacion cubica de estado, donde para
Soave-Redlich-Kwong se calculan con la Ecuacion 119:

B: B (119)
In(¢;) =5 (Z—1) = In(Z - B)+_§ Azy] ’ (”V)

Para Soave-Redlich-Kwong se calculan con la Ecuacion 120:

Z (Z + 2.4148)
2.828B B A Yifiy Z —0.414B

Se calculan los cuatro coeficientes de actividad ¢f, ¢%, @7, ¢y, donde Z para cada

(120)

In(¢;) = %(Z -1)—-In(Z-B) +

coeficiente es Z; para la fase liquida y Z,, para la fase vapor.

Finalmente, en el apartado 3.6 se analiza el uso de las reglas de mezclado de Wong Sandler
en una mezcla benceno-tolueno, para determinar si se obtiene una buena prediccion de la

densidad en la fase liquida en este tipo de sistemas.
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En el Anexo B, se presentan los calculos completos para el céalculo de los factores de

compresibilidad Z; y Z,, con el software Polimath.

La Figura 7 presenta la grafica de temperatura contra los datos de equilibrio, T vs x4, y;, de

etanol-agua a presion constante de 101,300 Pa. Se observa que los valores de equilibrio

aumentan con el descenso de la temperatura. Ademads, las curvas se traslapan a la

composicion de 0.893 y temperatura de 351.33 K, indicando la formacion del azeo6tropo.

36

364
363
362
361
360
359

z358 N\ ~ Vapor
X, 357] \ \
- " .
356 N
355 Li ‘m ]
1q “m '
354 i \
353 g
352 m_m
o
351 R am
3¥o—01T 0z 03 04 05 065 07 08 09
x1,y1

1.0

Figura 7. Grafica T vs x; y; de la mezcla etanol agua a 101,300 Pa.

En la Figura 8 se presenta la grafica de presion vs composicién, P vs x,,y,, de etanol-agua

a temperatura constante de 363.15 K. Se observa que los valores de equilibrio aumentan

con el incremento de la presion. La composicion del azeotropo (x;) es 0.8845 y presion

158.95 Pa.
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Figura 8. Grafica P vs x;y, de la mezcla etanol agua a 363.15 K.

3.1. Comportamiento de Z; y Z,, al variar T para etanol-agua

La Figura 9 presenta el comportamiento de temperatura en funcién del factor de compresi-
bilidad de la fase liquida Z; con los diferentes modelos de CEoS-VDW. Se observa en todas
las curvas que con el incremento de la temperatura los valores de Z; disminuyen, Se nota un
comportamiento decreciente en todas las curvas, debido a que al aumentar la temperatura
disminuye la composicion de la fase liquida, y por lo tanto Z; al estar relacionado directa-
mente con el volumen de la fase liquida.

Ademas, se observa que con los modelos SRK-VDW-1P y PRSV-VDW-2P la variacién de
los valores calculados de Z, a altas temperaturas es muy grande y se reduce a bajas tempera-
turas,-esto se debe a que las funciones o (®i,T) son distintas.
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71aP=101,300 Pa
Modelos con regla de mezclado de VDW
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Figura 9. Grafica de temperatura como funcion del factor de compresibilidad de la fase liquida a
101,300 Pa, para Van der Waals

La Figura 10 presenta las curvas de temperatura en funcion del factor de compresibilidad de
la fase vapor Z,,. Se observa una relacién de temperatura y Z,, directamente proporcional, es
decir, con el incremento de la temperatura la concentracion de la fase vapor incrementa, y
por lo tanto, también Z,,. En el caso de la ecuacion de Peng-Robinson original y modificada
con dos parametros de interaccion binaria (PR-VDW-2P y PRSV-VDW-2P) presentan va-
lores de Z, practicamente iguales. Es decir, la modificacion a la ecuacién de Peng-Robinson
con dos parametros de interaccion binaria no brinda una variacién importante en los valores

calculados de Z; a presion constante para el sistema etanol-agua.
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Zv a P=101,300 Pa
Modelos con regla de mezclado de VDW
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Figura 10. Gréfica de temperatura como funcién del factor de compresibilidad de la fase vapor de la

mezcla etanol agua a 101,300 Pa, para Van der Waals

La Figura 11 muestra el comportamiento de la temperatura en funcién del factor de com-
presibilidad de la fase liquida Z; con los modelos de reglas de mezclado de Wong Sandler.
En este grafico solo se muestran las CEoS de Peng-Robinson y PR-Stryjek-Vera debido a
que la ecuacion de Soave-Redlich-Kwong no logré modelar este sistema con estas reglas de
mezclado.

Se presenta un comportamiento decreciente del factor de compresibilidad de la fase liquida
con el incremento de la temperatura en un rango de 351.33 a 352 K, mientras que los valo-
res de Z; incrementan con la temperatura en un rango de 352 a 362.19 K. Se observan valo-
res negativos de los factores de compresibilidad de la fase liquida, lo cual es fisicamente
incorrecto. Esto esta relacionado a la no idealidad del sistema, a los grandes valores de la
energia libre de Gibbs de exceso y a que el parametro A de la regla de mezclado al volverse

negativo afecta directamente a los valores de factor de compresibilidad.
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Z1aP=101,300 Pa

Modelos con regla de mezclado de WS
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Figura 11. Gréafica de temperatura como funcién del factor de compresibilidad de la fase liquida de

la mezcla etanol agua a 101,300 Pa, para Wong Sandler

La Figura 12 muestra los valores del factor de compresibilidad de la fase vapor Z,, con los
modelos de reglas de mezclado de Wong Sandler. Solo se muestran las CEoS de Peng-
Robinson y PR-Stryjek-Vera.

Los valores del factor de compresibilidad de la fase vapor aumentan con la temperatura en
el rango de 351.33 a 352 K y disminuyen con la temperatura en el rango de 352 a 362.19 K.
Se observan valores mayores a 1 de los factores de compresibilidad de la fase vapor, lo cual
es fisicamente incorrecto. Esto debido al comportamiento de la energia libre de Gibbs de

exceso relacionado con el pardmetro A de las reglas de mezclado de Wong Sandler.
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Zv aP=101,300 Pa

Modelos con regla de mezclado de WS
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Figura 12. Grafica de temperatura como funcion del factor de compresibilidad de la fase vapor de

la mezcla etanol agua a 101,300 Pa, para Wong Sandler

3.2. Comportamientode Z;y Z,, al variar P para etanol-agua

En la Figura 13 se observa un comportamiento de la presion directamente proporcional a

los valores de Z;, es decir que con el incremento de la presion los valores de Z, aumentan

Al aumentar la Z; aumenta el volumen de la fase liquida, y por lo tanto también Z;.
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Z1a T=363.15
Modelos con regla de mezclado de VDW
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Figura 13. Gréfica de presién como funcién del factor de compresibilidad de la fase liquida de la

mezcla etanol agua a 363.15 K, para Van der Waals.

La Figura 14 presenta el comportamiento de la presion contra el factor de compresibilidad
de la fase vapor Z,, con los diferentes modelos de CEoS-VDW. Se observa en todas las cur-
vas que con el incremento de la presion los valores de Z,, disminuyen, debido a que al au-
mentar la presion disminuye la composicion de la fase vapor, y asi también lo hace Z,,.

Ademas, con los modelos SRK-VDW-2P y PR-VDW-1P la separacion de lar curvas de Z,
es mayor, debido a que las funciones a (®i,T) son distintas. En el caso de la ecuacion de
Peng-Robinson original y modificada con dos parametros de interaccién binaria (PR-VDW-
2P y PRSV-VDW-2P) presentan valores de Z, practicamente iguales, es decir, la modifica-
cion a la ecuacion de Peng-Robinson no brinda una variacién significativa de los valores

calculados de Z, respecto a la original para el sistema etanol-agua a temperatura constante.
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Zv aT=363.15
Modelos con regla de mezclado de VDW
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Figura 14. Gréfica de presién como funcién del factor de compresibilidad de la fase vapor de la

mezcla etanol agua a 363.15 K, para Van der Waals.

La Figura 15 muestra el comportamiento de la presion en funcion del factor de compresibi-
lidad de la fase liquida Z; con los modelos de Peng-Robinson y PR-Stryjek-Vera y reglas
de mezclado de Wong Sandler.

Los valores de Z; disminuyen con el incremento de la presion en un rango de 70,000 a 150,
000 Pa y aumentan con la presion en un rango de 15,000 a 16,000 Pa. Adicionalmente, se
obtuvieron valores de Z; negativos, resultado relacionado con el comportamiento de la

energia libre de Gibbs de exceso.
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Figura 15. Gréfica de presion como funcion del factor de compresibilidad de la fase liquida de la

mezcla etanol agua a 363.15 K, para Wong Sandler.

La Figura 16 muestra el comportamiento del Z,, con los modelos con reglas de mezclado de
Wong Sandler.

Los valores de Z,, aumentan con presiones de 70,000 a 150, 000 Pa y disminuyen con el
incremento de la presion en el rango de 15,000 a 16,000 Pa. Los valores obtenidos de Z,

son mayores a 1, al igual que a temperatura constante.
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Figura 16. Gréfica de presion como funcion del factor de compresibilidad de la fase vapor de la

mezcla etanol agua a 363.15 K, para Wong Sandler.

3.3. Graficas x; vs p
La Figura 17 muestra la grafica de la composicion en funcion de la densidad de la fase
liquida, calculada con las reglas de mezclado clasicas de Van der Waals a temperatura y
presion constantes de 348.15 K y 100,000 Pa, en comparacion de los valores de densidad
experimentales. De igual manera, la Figura 18 presenta el grafico de los modelos con reglas
de mezclado de Wong Sandler. El error promedio de las densidades calculadas con respecto

a los valores experimentales se presenta en la Tabla 9.

El modelo que predice mejor los valores de densidad del sistema etanol-agua a estas
condiciones de temperatura y presion constantes es el de Peng-Robinson-Stryjek-Vera con
dos parametros de interaccion binaria, con un porcentaje de error de 7.93%. Los modelos
gue mas error proporcionan son los de reglas de mezclado de Wong Sandler, con un error
de 92.06% y 91.57 % debido a que proporcionan densidades negativas, lo cual es
fisicamente incorrecto. Los modelos de PR-VDW-2P y SRK-VDW-1P si proporcionan

valores fisicamente correctos, pero tienen un error del 27.29% y 21.31 % respectivamente.
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Valores de densidad
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Figura 17. Gréafica de la composicion de la fase liquida como funcién de la mezcla etanol agua a

348.15 K y 100,000 Pa, para Van der Waals.
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Figura 18. Grafica de la densidad como funcién de la composicion de la fase liquida de la mezcla

etanol agua a 348.15 K y 100,000 Pa, para Wong Sandler.
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Tabla 12. Error promedio de la densidad experimental y calculada para cada modelo

Modelo Error % Modelo Error %
SRK-VDW-1P 21.31 PR-WS-NRTL 91.57
SRK-VDW-2P 17.26 PRSV-VDW-1P 9.56

PR-VDW-1P 11.32 PRSV-VDW-2P 7.93
PR-VDW-2P 27.29 PRSV-VDW-NRTL 92.06

3.4. Célculo de energia libre de Gibbs de exceso y composicion de la fase vapor

con NRTL

En la Figura 19 muestra el comportamiento de GZ como funcion de la presion con el

modelo de NRTL. Se observa poca desviacion de los valores calculados con respecto a los

valores experimentales de G, obteniéndose un error promedio de 14%, por lo que se

deduce que con este modelo es posible determinar satisfactoriamente los valores de energia

libre de Gibbs de exceso.

Valores de energia libre de Gibbs de exceso
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Figura 19. Gréfica de la energia libre de Gibbs de exceso como funcion de la presidn de la mezcla
etanol agua a 363.15 Ky con NRTL

El calculo de la composicion de la fase gas en funcion de la presion se presenta en la Figura 20.
Se observa una buena prediccion de la composicion de la fase vapor con el modelo de
coeficientes de actividad NRTL, con un error promedio de 7.4%, es decir, se tiene una
buena prediccion de esta variable con los pardmetros utilizados.

y1 calculado con NRTL
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Figura 20. Gréafica comparativa de la composicion de la fase vapor de la mezcla etanol agua a a
363.15 K con NRTL

3.5. Célculo de la composicion de la fase vapor con coeficientes de fugacidad
En las Figuras 21 y 22 se muestran los valores de y; que se obtuvieron utilizando los

coeficientes de fugacidad en funcion de la temperatura y presion, respectivamente.

De los datos de equilibrio a presion constante de 101300 Pa, Figura 21, se calculd y;
unicamente con los modelos SRK-VDW-1P, PR-VDW-1P y PRSV-VDW-1P, debido a que
con los otros modelos no se obtuvieron valores que tuvieran un significado fisico, es decir,

se obtenian valores de la composicion de la fase vapor mayor a 1. EI modelo que tuvo una
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mejor prediccion de y; fue PR-VDW-1P, con un error promedio del 6.6%, seguido de
PRSV-VDW-1P con un 7.46% y por ultimo SRK-VDW-1P con 9.07%. El modelo que tuvo
una mejor prediccion para y, fue PRSV-VDW-1P con un error promedio del 12.37%,

seguido de PR con un 14.98% y por ultimo SRK-VDW-1P con un 22.66%.

Por otra parte, los datos de equilibrio a temperatura constante de 363.15 K se muestran en

la Figura 21. En esta se observa el calculo de y; con los modelos SRK-VDW-1P y PR-

VDW-1P. El modelo que tuvo una mejor prediccion tanto para y; como para y, fue PR-

VDW-1P, con un error promedio de y; del 6.28% y un error promedio de y, de 15.77%,

mientras que con SRK-VDW-1P el error promedio de y; es 7.55%, y de y, 19.35%.

Célculo de y1 con coeficientes de actividad
aP=101,300 Pa
Modelos con regla de mezclado de VDW
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Figura 21. Gréafica comparativa de la composicién de la fase liquida y vapor de la mezcla etanol-

agua a 101300 Pa con coeficientes de fugacidad.
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Célculo de y1 con coeficientes de actividad
a T=363.15
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Figura 22. Grafica comparativa de la composicidn de la fase liquida y vapor de la mezcla etanol-
agua a 101300 Pa con coeficientes de fugacidad.

3.6. Uso de reglas de mezclado de Wong Sandler en mezclas ideales
En este apartado se analiza el uso de la ecuacion de Peng-Robinson con las reglas de
mezclado de Wong Sandler en una mezcla benceno-tolueno, para determinar si en sistemas
que no presenten una alta desviacion de la idealidad, como etanol-agua, se obtiene una

buena prediccion de la densidad en la fase liquida.

Para este sistema se obtuvieron factores de compresibilidad con validez fisica, a diferencia
de etanol-agua, donde se obtuvieron valores de Z; negativos y valores de Z,, mayores a 1.
Los datos obtenidos para benceno-tolueno tienen un error promedio del 1-54%, por lo que
se tiene una buena prediccion de factores de compresibilidad y densidad de la fase liquida
en este tipo de sistemas con el método de Cardano utilizando las reglas de Wong Sandler,
pero no son efectivas en el calculo de estas variables en sistemas no ideales, como lo es

etanol-agua.

En las Figura 23 y 24 se muestran las graficas de los valores de Z; y Z, del sistema

benceno-tolueno en funcion de la presion a temperatura constante de 252.15 K.,
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respectivamente. Se observa un comportamiento creciente de Z; y un comportamiento

decreciente de Z,, con respecto al aumento de la presion. La Figura 25 muestra los valores

experimentales y calculados de la densidad de la fase liquida en funcion de la presién a

temperatura constante.

Valores de 71
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Figura 23. Gréfica de la presién como funcion del factor de compresibilidad de la fase liquida de la

mezcla benceno-tolueno a 353.15 K para Wong Sandler.
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Figura 24. Gréafica de la presién como funcion del factor de compresibilidad de la fase vapor de la
mezcla benceno-tolueno a 353.15 K para Wong Sandler.
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Figura 25. Grafica de la presién como funcién de la densidad de la mezcla benceno-tolueno a

353.15 K para Wong Sandler.
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Conclusiones

En este trabajo se obtuvo una buena prediccién de los factores de compresibilidad, densidad
y composicién de un sistema etanol-agua utilizando ecuaciones cubicas de estado con
reglas de mezclado clésicas de Van der Waals mediante método de Cardano. Sin embargo,
este método no resulta ser util si se utilizan reglas de mezclado de modelos de actividad
como lo son las reglas de mezclado de Wong Sandler debido a su complejidad, donde
podrian utilizarse otros modelos de resolucion de ecuaciones cubicas iterativas como

newton raphson.

Debido a esto se concluye que el método de Cardano resulta ser una opcion practica y
sencilla para la obtencidn de las raices de ecuaciones cubicas de estado si se correlacionan
con reglas de mezclado simples, como lo son las de Van der Waals, sin embargo no lo es
para modelos mas complejos.

Los modelos termodinamicos desarrollados con reglas de mezclado de VDW pudieron
aplicarse al sistema azeotrépico en condiciones de temperatura y presion de bajas a
moderadas, y se pudieron obtener los factores de compresibilidad de las fases liquida y
vapor y densidades de la mezcla parecidos a los experimentales, por lo se pueden aplicar a

estos sistemas.

El algoritmo desarrollado se adapta mejor a sistemas que presentan un comportamiento de
mezcla ideal, como lo es la mezcla no polar Benceno-Tolueno, donde se obtiene una
correlacion muy similar a los datos experimentales a diferencia del sistema azeotrdpico por

su naturaleza no ideal.
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ANEXO A: DESARROLLO
MATEMATICO DE LOS MODELOS
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AA.l. SRK-VDW-1P
Su forma polinomial es

e Parad;

al-al-P
(= RerE

0.42748R2Tc?

Siendo a; = oC
i

0.42748aiPTi
Ai=——

i
Tr?

Z3_ZZ+(A_B_BZ)Z_(AB)=0

a; = [1+ (0.48508 + 1.55171w; — 0.15613w?)(1 — Trio.s)]Z

e ParaB;
b;P
B, = —
RT

Conb; = 0.08664%

[
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B
B; = 0.08664—

T

e  Valores de las constantes

Pam3

R =8.314472

molk

- Siendo etanol el componente 1
Tc; = 516.2K
Pc; = 6783475Pa
w1 = 0.645

- Siendo agua el componente 2
Tc, = 647.3K
Pc3=22048320pPa
w, = 0.345

e  Conreglas de mezclado de VDW con 1 parametro

n o n
A= Apmezcia = Z Z XiXjAij
i

n

B = Bezcia = zxiBi

i

Para la mezcla binaria etano- agua

i=1,2
j=12
e ParaA

A = x1%1A11 + X1 X412 + X2X1 421 + X2X242;

Donde A1, = Apq =

A = x1x1411 + 2x1x3A15 + X3%5455

A=2x12A11 + 2x1x,A15 + X2 A5,A11 y Ay, son para las especies puras 1y 2 respectivamente
A4, son coeficientes cruzados

A, (1 —ky5)(A145)%5con ki, = —0.10105 =~ A = x,2A; + 2x,x,A1, + %524,

A= x12A1 + 2x1x2 (1 - klz)(AlAz)O'S + xZZAZ
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e ParaB
B = x1B{ + x,B,
e Abhora, resolviendo por método de Cardano
73 —724+(A-B—-B?»Z—-(4B)=0

Donde t = (A — B — B?)

s = (AB)

73—z +tz—s=0

Para la forma estandar:
X3+ by,X; + b1 X1 +bo=0

Con Cardano tendriamos:
Z=y—by/3
Z=y— (_3—1) =y+ %
Entonces
3 2

ot o3 o o)

Desarrollando y simplificando queda

1
y3+y2+z+

[2+2y+1]+t +th =0
3727 Y T3 TolTY 5T

3

Por lo tanto, factorizando

Queda de la forma

Se debe evaluar la discriminante
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Sid >0, solo una solucion real

Si d <0, tres soluciones reales

AA.2. SRK-VDW-2P
Su forma polinomial es

73—-724+(A-B—-B*Z—-(4B)=0
e Parad;

0.42748a,Pr;
A= — L

i
Tr?

a; = [1+ (048508 + 1.55171w; — 0.15613w?)(1 — Tr;*%)]"

e ParaB;

b
B; = 0.08664

r

e  Con reglas de mezclado de VDW con 2 pardmetros

n o n

A= Amezcia = z Z xixinj
iJ
n on

B = Biescia = Z Z xiijij
i J

e ParaA

A =x2A1 + 2x1x,A1, + x,%A,

A1, (1 —C15)(A145)%3conCy, = 0.08824

“ A =x17A1 + 22125, (1 = C1p) (A142)%° + x5%4,
e ParaB

B = x2B, + 2x,x,B,, + x2B,

B son coeficientes cruzados

(1 - DlZ) con D12 = 017482

e  Ahora, resolviendo por método de Cardano
73 —7?+(A-B—-B*»Z—-(AB) =0
Donde t = (A— B — B?)
s = (AB)
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73 —7224+tz—5s=0
Con Cardano tendriamos:

1
5 Vs

Entonces, tomando en cuenta el desarrollo en AA.1.

Por lo tanto, factorizando

Queda de la forma

Se debe evaluar la discriminante

Sid >0, solo una solucion real

Si d <0, tres soluciones reales

AA.3. SRK-WS-NRTL
Su forma polinomial es

Z3-7Z?+(A-B—-B¥»Z—-(4B)=0
e Parad;
0.42748a;Pr;
;= ——M— =

' Tr?

a; = [1+ (0.48508 + 1.55171w; — 0.15613w?) (1 — T7,°%)]”

e ParaB;
B
B; = 0.08664 —
T

e  Con reglas de mezclado de WS

Amezcla D

A_ —
RT  RT _Ql—D
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(=)

B = Bmezcla = 1—D
donde
Q = Zlex] <B - RT)U
I
D= Z Aii n GE
= L. MB.RT T 2RT
1
e ParaQ

0 =xia(5-) +xim(5-) b (o) b (o)
= X1X B—— X1 X B —— XoX B—— XoX B——
1 rRT), 177 rr), T2t R/, 7% RT/,,

Reduciendo que queda

=x.% (B-— x1% (B —— Xp%, (B ——
Q=x1% RT), 1X2 wr), % 7T/,

con

( A>12 =(B_ﬁ)l+(3_ﬁ)

T RT 2

o 2(1—kyp)

Para la mezcla etanol-agua con la regla de mezclado Wong-Sandler se define como el valor del parametro de interaccion

binaria del segundo coeficiente virial k;; = 594.

e ParaD

D= R B
~ B RT " *2B,RT " ART

«  GF secalcula con la expresion deNRTL

E
G g12T12 921721

RTx1x; Xy +X1g12 X1+ X2921

donde
912 = exp(—P7112)
921€xp(—P721)

Siendo B, 71, Y T,1 parametros de la ecuacion NRTL y son especificos para cada mezcla binaria

e  Abhora, resolviendo por método de Cardano
73 -7+ (A-B—-B?»Z—-(4B)=0
Donde t = (A— B — B?)
s = (AB)

73 —7%24+tz—s=0
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Con Cardano tendriamos:

Zoy_D

1
3 VT3

Entonces, tomando en cuenta el desarrollo en AA.1.

Por lo tanto, factorizando

Queda de la forma

Se debe evaluar la discriminante

Sid >0, solo una solucion real
Sid <0, tres soluciones reales
AA.4. PR-VDW-1P
Su forma polinomial es
73— (1-B)Z?+(A—-3B®*-2B)Z—(AB—B*-B3 =0
e Parad;

a;a;P
LT ReT2

0.45724R2Tc?

Siendo a; = PC
i

0.45724aiPTi
A=

i
Tr?

a; = [1+ (037464 + 1.542260; — 0.2699207)(1 — Tr;*%)]"

e ParaB;

B b;P;
RT;
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RTc;

Con b; = 0.07780
Pc;

B
B; = 0.07780—

T

e  Con reglas de mezclado de VDW con 1 parametro

n n
A= Anescia = z Z xixinj
iJ

n

B = Bezcia = zxiBi

i

Para la mezcla binaria etano- agua

i=1,2
j=12
e ParaA

A = x1%1411 + X1X2A15 + X3X1 421 + X2X245,;

Donde A1, = Ay =

A = x1x1411 + 2x1%3415 + X2x245,

A =x1%A11 + 2x1%3415 + X245,

Aq1y Ay son para las especies puras 1y 2 respectivamente

A1, son coeficientes cruzados

A (1 = kq3)(A145)%5conk,, = —0.10105

WA= x2A0 + 210,415 + X524,

A =2x1%A1 + 2% (1 — k13) (A142)%° + x,% 4,
e ParaB

B = x1B; + x,B,

e Ahora, resolviendo por método de Cardano

73— (1-B)Z2?+(A—-3B*—-2B)Z—(AB—B*-B3 =0

Donde h=(1-B)
t =(A—3B%-2B)

s = (AB — B2 — B%)
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—hz’+tz—s=0

Para la forma:
X34+ byXy + by X, +bo=0
Con Cardano tendriamos:
Z=y— B?/3

(=h) h
Z=y- =Yty

Entonces

(y+§)3—h(y+§)2+t(y+§)—s=0

h2y ,  2hy h2 th
y3 + hy? +T+__h[ TS|ty 5 os=0
Simplificada queda
h?y 2h® ht
3__ 2 L 5=
y 3 +ty 27+3 S

Por lo tanto, factorizando

Queda de la forma

Se debe evaluar la discriminante

Sid >0, solo una solucién real

Si d <0, tres soluciones reales

AA.4. PR-VDW-2P
Su forma polinomial es

73— (1-B)Z2?+(A—-3B*—-2B)Z—(AB—B*-B3 =0
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e Parad;

0.45724a;Pr;
Aj=—" 11

i
Tr?

a; = [1+ (037464 + 1.542260; — 0.26992w7)(1 — T;*%)]"

e ParaB;

P
B; =0.07780 T

r

e  Con reglas de mezclado de VDW con 2 parametros

n on
A= Amezcia = z Z xixinj
iJ
n o n
B = Biescia = zz xiijij
iJ

e ParaA
A = x1x1A11 + X141 + X3x1A51 + X3X3455
Donde A1, = Ayq =
A = x1x1A11 + 2x1x3A15 + X3%3455
A =x12A11 + x1X3415 + X324,
Aq1y Ay, son para las especies puras 1y 2 respectivamente
A1, son coeficientes cruzados
A (1 = kq3)(A145)%5 conk,, = —0.10105
WA= x2A0 + 200,415 + X524,
A =x2A0 4 2210, (1 = k1) (A142)°° + x5 A,
e ParaB
B = x?B, + 2x,x,B;, + x3B,
B, son coeficientes cruzados

_ (B + By)

12 2 (1 - Dlz)COnDlz = 017482

e Ahora, resolviendo por método de Cardano

73— (1-B)Z%+(A—3B3—2B)Z — (AB—B2—B3)=0
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Donde h=(1-B)
t =(A—3B%-2B)
s = (AB — B?> — B3)
—hz?+tz—s5=0
Para la forma:
X3+ byX,+ by X, +bo=0

Con Cardano tendriamos:

Z=vy— B?/3
(=h) h
LZ=y-EYAS

Entonces

(y+§)3—h(y+§)2+t(y+§)—s=0

y* + hy? +—+——h[ ]+ty+——s=0

Simplificada queda

Por lo tanto, factorizando

Queda de la forma

Se debe evaluar la discriminante

Sid >0, solo una solucién real

Sid <0, tres soluciones reales
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AA.6. PR-WS-NRTL
Su forma polinomial es

73— (1-B)Z2?+(A—-3B*—-2B)Z—(AB—B*>-B3* =0
e Parad;

aiaiP
(= ReTE

0.45724R?Tc?

Siendo a; = I
i

0.45724a,Pr;
A=

i
Tr?

a; = [1+ (0.37464 + 1.542260; — 0.269920?)(1 — T;%5)]’

e ParaB;

_ b
" RT;

B;

RTc;
Pc;

Con b; = 0.07780

B
B; = 0.07780—

T

e  Con reglas de mezclado de WS

i — Amezcla — Q D
RT RT 1-D
B = Bmezcia = 1-D
donde
Q = ZZX,:XJ' <B - RT)U
Ay GE
Dzzz;“”BﬁRT 2RT
e ParaQ

0 =x(5-1) +rm(p-g) v (e-g) +xn(s-7)
= X1X B—— X1X B—— XoX B—— XoX B——
1 rr/,, 177 rr), %1 RT/, %2 RT/,,

Reduciendo que queda
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Q=i (-57) + 2 (o-7) wm (- 57)
=x1%|B—-— X1Xy|B—— XX, |B——
1%1 RT 1X2 rT)., 2%2 rT),

1

con

(57, + (- )
(B A)_ RT/, RTZ(l ki)
RT/,, 2 Y

Para la mezcla etanol-agua con la regla de mezclado Wong-Sandler se define como el valor del parametro de interaccion
binaria del segundo coeficiente virial k;; = 594.

L] Para D
Y S T ¢
~ B RT " *2B,RT " IRT

o  GF secalcula con la expresion deNRTL

E
G° GoTi 921721
RTx;x; Xz + X112 X1t X2921

donde
12 = exp(—P7112)
921€xXp(—P721)

Siendo B, 71, Y 721 pardmetros de la ecuacion NRTL y son especificos para cada mezcla binaria

e  Abhora, resolviendo por método de Cardano
73— (1-B)Z?+(A—-3B®*—-2B)Z— (AB—B?>-B3 =0
Donde h=(1-B)
t =(A—3B%-2B)
s = (AB — B* - B?)
Z3—hz’+tz—s=0
Para la forma:
X3+ byXy + by X, +bo=0

Con Cardano tendriamos:

Z=y— B%/3
=n
EEYTTEYAS

Entonces
(y+§)3—h(y+§)2+t(y+§)—s=0
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h%?y h 2hy h2 th
3 h 2 7 - h [ 2 - _] _— = 0
y> + hy“ + 3 + 57 y 3 + 9 y + 3 S
Simplificada queda
3 h2y +r 2h3 4 ht —0
R A T A N

Por lo tanto, factorizando

Queda de la forma

Se debe evaluar la discriminante

Sid >0, solo una solucion real
Sid <0, tres soluciones reales
AA.7. PRSV-VDW-1P
Su forma polinomial es
73— (1-B)Z*+(A-3B*—-2B)Z—(AB—B*-B3 =0
e Parad;

al-al-P
(=R

0.45724R?Tc}

Siendo a; = I
i

0.45724a;Pr;
Aiy=——F7 —
i
a; = [1 + kl(l — TT'l'O'S)]Z
ki = koi + k(1 + Tr;°°)(0.7 — Try)
ko; = 0.378893 + 1.4897153w — 0.17131848w? + 0.0196554w3

donde k;; es un pardmetro para la ecuacion PRSV y depende de cada especie i

104



e ParaB;

B — b;P;
ETRT,

RTc;
Pc;

Con b; = 0.07780

B
B; = 0.07780—

T

e  Con reglas de mezclado de VDW con 1 parametro

n n
A= Anescia = z Z xixinj
iJ

n

B = Biescia = zxiBi

i

Para la mezcla binaria etano- agua

i=1,2
j=12
e ParaA

A = x1x1A11 + x1X%3A15 + Xx1A51 + X3%45;

Donde A1, = Az =

A = x1%1411 + 2x1%415 + X3Xx345,

A =x.2411 + 2x1x,41, + x,% A5,

Aq1y A, son para las especies puras 1y 2 respectivamente

A1, son coeficientes cruzados

A1, (1 —ky5)(A145)%5conky, = —0.10105

WA =x1%A0 + 2x1x,A15 + X524,

A=x2A1 + 2x1%,(1 — kq3)(A145)%° + x,24,
e ParaB

B =x{B; +x,B,

e Ahora, resolviendo por método de Cardano

73— (1-B)Z%+(A—3B3—2B)Z —(AB—B2—B3)=0

Donde h=(1-B)
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t=(A-3B*-2B)
s = (AB — B* — B3)
73 —hz’+tz—s5s=0
Para la forma:
X3+ byX, + by X, +bo=0
Con Cardano tendriamos:

Z=y— B?/3

Entonces

N h h
(r+3) ~ho+302+e(y3)-s=0

2hy h2 th
y3 + hy? +—+——h[ —+— +ty+?—s=0
Simplificada queda
h?y 2h®  ht
3__ 7 _ g ——5s =
y 3 +ty 27 + 3 S

Por lo tanto, factorizando

Queda de la forma

Se debe evaluar la discriminante

Sid >0, solo una solucion real

Si d <0, tres soluciones reales
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AA.8. PRSV-VDW-2P
Su forma polinomial es

73— (1-B)Z2?+(A—-3B*—-2B)Z—(AB—B*>-B3* =0

e Parad;

0.45724a;Pr;
A=

i
Tr?

a; = [1+ k(1 - Tr,%5)]°
ki = kOi + kli(l + TTiO'S)(0.7 - TT'l')

ko; = 0.378893 + 1.4897153w — 0.17131848w? + 0.0196554w?

e ParaB;

b
B; = 0.07780

r

e  Con reglas de mezclado de VDW con 2 pardmetros
e ParaA

A, (1 —kq15)(A145)%conk,, = —0.10105

WA= x2A0 + 200,41, + X524,

A=x12A1 + 2x1%,(1 — k) (A;4)%° + x,%4,
e ParaB

B = x2B, + 2x,x,B,, + x2B,

B4, son coeficientes cruzados

(1 - D12)C0nD12 = 0.17482

e  Abhora, resolviendo por método de Cardano

73— (1-B)Z*+(A-3B*—-2B)Z—(AB—B*-B3 =0

Donde h=(1-B)
t =(A—-3B%-2B)
s = (AB — B? — B3)
Z3—hz’+tz—s=0
Para la forma:

X3+b2X2+b1X1+b0=0
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Con Cardano tendriamos:

Z=y— B%/3
=h
LEYy-TEYAS

Entonces

n\3 h h
(y+3) —ho+3)2+t(y+3)-s=0
V* + hy? +—+——h[ ]+t
Simplificada queda
h%y 2h3  ht
3__ 7 -t — ¢ =
y 3 + ty 27+3 S
Por lo tanto, factorizando
h2
=|——+t
r=(-5+)
B 2h3+ht
1=\"2773°°
Queda de la forma
y +py+q=0

Se debe evaluar la discriminante

Sid >0, solo una solucién real

Sid <0, tres soluciones reales

AA.9. PR-WS-NRTL
Su forma polinomial es

73 -(1-B)Z?+

e Parad;

al-al-P
i = Rzr2

(A—3B%—-2B)Z — (AB — B?

-B*) =0
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. 0.45724R2Tc?
Siendo q; = ———+
PC;

0.45724a;Pr;
A=t

i
Tr?

a; = [1+ k(1 - Tr*%)]°

ki = koi + k(1 + Tr;°°)(0.7 — Try)

ko; = 0.378893 + 1.4897153w — 0.17131848w? + 0.0196554w3

donde k;; es un pardmetro para la ecuacion PRSV y depende de cada especie i

e ParaB;

b;P;
B, =
i T RT,

RTc;
Pc;

Conb; = 0.07780

b
B; = 0.07780—
T,

e  Con reglas de mezclado de WS

i — Amezcla — Q D
RT RT 1-D
B = Bmezcia = 1-D
donde
Q = ZZX,:XJ' <B - RT)U
Ay GE
b ZZ’C" ByRT " ART
e ParaQ

0 =x(5-1) +rm(p-g) v (e-g) +xn(s-7)
= X1X B—— X1X B—— XoX B—— XoX B——
1 rr/,, 177 rT), %1 RT/, %2 RT/,,

Reduciendo que queda

=X1Xq1|B—— X1X, | B —— XX | B ——
Q 141 RT 142 RT 242 RT/,

1 12 T

con
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RT

( A>12 (B‘ﬁ)lJr(B‘ﬁ)

= 5 £(1— ki)

Para la mezcla etanol-agua con la regla de mezclado Wong-Sandler se define como el valor del parametro de interaccion
binaria del segundo coeficiente virial k;; = 594.

e ParaD
. S S ¢
~ B RT " *2B,RT " ART

o GF secalcula con la expresion deNRTL

G* 922 n 921721
RTxix; Xz +X1012 X1+ X2921
donde
12 = exp(—B7112)

g21exp(—P721)

Siendo B, 71, Y 721 pardmetros de la ecuacion NRTL y son especificos para cada mezcla binaria

Ahora, resolviendo por método de Cardano
73— (1-B)Z?+(A—-3B®*—-2B)Z— (AB—B?—-B3 =0
Donde h = (1-B)

t =(A—3B%?-2B)
s = (AB — B? — B?)

Z3—hz’+tz—s=0

Para la forma:
X3+ byX, + by X, +bo=0

Con Cardano tendriamos:

Entonces
(y+§)3—h(y+§)2+t(y+§)—s=0

h?y k3 2hy h2 th
3 hZ _h[z R J— t ——5s=0
yo+hys + 3 +27 yo+ 3 + 9 + y+3 s
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Simplificada queda

Por lo tanto, factorizando

Queda de la forma

¥y +py+q=0

Se debe evaluar la discriminante

Sid >0, solo una solucién real

Si d <0, tres soluciones reales
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ANEXO B: PROGRAMAS
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Figura 26. Programa para el modelo SRK-VDW-1P

le Program Edit Format Problem Examples Window Help
DEEN % RBRF (==

o 5 0 @ E | [sere ~]

|Nnnhnear Equations: 0 ‘Auxihary Equations: 38 ‘\/ Ready for solution

SRK - VDW - 1P

[#Siendo Agua el componente 1
[#Siendo Etanol el componente 2

[#Constantes
Tc1=647 3 %K
Pc1=22048320 #Pa
w1=0.345

Tc2=516.2 #K
Pc2= 6383475 #Pa
(w2=0.645

P=101300%Fa

[#\/ariables
T=351.3299900 #K
y2=0.92

1= 1-y2

#LA FORMA POLINOMIAL DE SRK ES:
#2132 -202 + (A-B-B"2) Z- (AB) = 0

[#SE CALCULAN Ay Bi

\A1=(0 42747*alpha1*Pr1)/(Tr12)

B1=(0.08664*Pr1yTr1

alphal=(1+((0.48508+(1.5517 1"w1}-(0.16613 W 1™w 1) (1-(Tr1°0.5})} "2
Pr1=P/Pct

Tr=TiTcl

A2=(0 42747 alpha2*Pr2)(Tr2"2)

B2=(0 08664 Pr2)iTr2
alpha2=(1+((0.48508+(1.55171"w2)-(0.15613 w2 "w2)*(1-(Tr2"0.5
Pr2= F/Pc2

Tr2=TiTc2

<

Ln1 |SRKVDW CARDAND ETANOLAGUA 1 PARAMETRO.pol  No Tille

File Program Edit Format Problem Examples Window Help

DESEN| BRI AL B@r! £7
o5 0 @ [E] | [saterent

|Nnr||ir|ear Equations: 0 |Auxiliary Equations: 38 |\/ Ready for solution
Tr2=TiTc2

#CON REGLAS DE MEZCLADO DE VDW CON 1 PARANETRO
A=A T2+ (27y 17y 27 A2+ A" (y22)
B=y1*B1+y2°B2

A12= (1-Kij*(A1*AZ0 5
Kij=-0.10105

#POR METODO DE CARDAND
t=A-B-(B*2)
3=A"B

#entonces
HZM2-Z02+1Z-5=0

p=(t-1/3)
q=(-2/27+(V3)-8)

d=(pi3)"3+(q/2)"2

#d=0

Z1=2{(-p/3)"(1 w1 +1/3
x1=cos((teta+2*pi}3)

Z2=27((-pi3)M(12))"%2 +1/3
x2=cos((teta+4"pi}3)

Z3=2H(-pi3N12)P %3 +113
x3=cos((teta+6*pi}3)

teta= arccosiy)
¥= (-Qi2)7((-27/p"31(112))
pi=3.1416

<

Ln1 |SRKYDW CARDAND ETANDLAGUA 1 PARAMETRO.pel Mo Title
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Figura 27- Programa para el modelo SRK-VDW-2P

File Program Edit Format Problem Examples Window Help
DEER + 2R L B @A &7

%% o @[] & | [safenewt  ~

|NDr|Iinear Equations: 0 ‘Auxihary Equations: 40 |\/ Ready for solution

#SRK - VDW - 2P

#Siendo Agua el componente 1
#Siendo Etanal el componente 2

#Constantes
TC1=647.3 #K
Pc1=22048320 #Pa
w1=0.345

Tc2=516.2 #K
Pc2= 6383475 #Fa
w2=0.645

P= 101300%#Pa

#variables

T= 3513299909 #K
y2=092

¥1=1-y2

#LA FORMA POLINOMIAL DE SRK ES:
#2'3- 22 + (A-B-B"2) Z-(AB) =0

#SE CALCULAM Aiy Bi

A1=(0.42747*alpha1*Pr1y(Tr1"2)

B1=(0.08664°Pr1)Tr1

alphal=(1+({0.48508+(1.55171"w1-(0. 15613 w1"w1))*(1-(Tr1*0.5
Pri=PiPc1

Tri=Tmel

A2=(0.42747alpha2"Pr2)i(Tr2:2)

B2Z=(0.08664°Pr2)r2
alpha2=(1+({(0.48508+(1.55171*w2-(0.15613*w2*w2) P (1-(Tr2*0.5
Pr2= PiPc2

Tr2=Trmc2

<

Ln72 |SREVDW CARDAND ETAENDLAGUApol Mo Title

File Program Edit Format Problem Examples Window Help
EE I Al Y @@ ! =7
M 0 @E D [ <

|Nnn|mear Equations: 0 |Aux\|iary Equations: 40 ‘\/ Ready for solution

[FCON REGLAS DE MEZCLADO DE VOW CON 2 PARANETROS
A=ATH Y121+ (27 17y 27 A1 2|+ AZR (y272)
B=B1*(y1"2}+(2*y1*y2*B12)+B2* (y22)

(1-C12)*(AT*A2)'0 5
08824
B12=((B1+B2)/2)"(1-D12)
D12=0.17482

|#POR METODO DE CARDANO

t=A-B-(B"2)
s5=A*B

#entonces
[#Z02-292+f2-g9=0

p=(1-1/3)
q=(-2/27+(t/3)-5)

d=(p/3)'3+(g/2)'2
#d=0

Z1=2*((-pi3)"(12)) %1 +113
x1=cos((teta+2"pi)3)

Z2=2%{(-pI3)(112))
2=cos(iteta+4*pi

*x2 +113

Z3=27((-pi3)"(1/2))"%3 +1/3
x3=cos((teta+6"piN3)

lteta= arccosiy)

= (-ai2)*((-27/p" 31 (1i2))
pi=3 1416

<

Ln73 |SRKVDW CARDAMD ETASNOLAGUApOl  Na Tille
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Figura 28. Programa para el modelo PR-VDW-1P

File Program Edit Format Problem Examples Window Help

DFEE| 2 RS L B @A &7

%% 0 €[] o | [safenemt -

|Nnnlir|ear Equations: 0 ‘Auxmary Equations: 39 |\/ Ready for solution

#PR - VDW- 1P

#Siendo Agua el componente 1
#Siendo Etanal el componente 2

#Constantes
TC1=647 3 #K
Pc1=22048320 #Pa
Wwi1=0.345

Tc2=516.2 #K
Pc2= 6383475 #Fa
w2=0.645

P=101300%Fa

#Variables
T=36219 #K
y1=0634
y2=0 366

#LA FORMA POLINOMIALDE PRES:
[#(Z"3)-(1-B)Z"2+(A-3B"2-2B)Z-(AB-B"2-B"3)=0

#SE CALCULAN Aiy Bi
A1=(0.45724alpha1*Priji(Tr1'2}
B1=(0.07780°Pr1)Tr1
alphal=(1+(0.37464+(154226"w1)-(0.26992"(w1"2)
Pri=PiPct

Tr1=TimTcl

AZ=(0.45724"alpha2 Pr2)i(Tr2'2)
B2=(0.07780°Prz)mr2
alpha2=(1+(0.37464+(1.54226*w2)-(0.26992* (w2".
Pr2= P/Pc2

Tr2=TiTc2

<

Ln 70 |PRWDW CARDAND ETAMOLAGUA UN PARAMETRO.pol  Na Title

File Program Edit Format Problem Examples Window Help
DEEME RS |(ML| ==
o5 0 @E S| e =

|Nnn|\r|ear Equations: 0 |Auxiliary Eguations: 39 |\/ Ready for solution

Pr2= F/Pc2
Tr2=TiTc2

#CON REGLAS DE MEZCLADO DE VDW CON 1 PARAMETRO
A=ATHy 1220y 1Py 2* A1 2+ A2* (y212)
B=B1*y1+B2*y2

A12= (1K (ATAZ0.5
Kij=-0.10105

#POR METODO DE CARDANO
h=(1-B)

t=(A-(3*B"2)-(2*B]))
5=[A"B-(B"2)-(B"3})

#entonces

#Z'3-hZ*2 +1Z-35=0
=((-n"2)
=(-2*(h"3)27 1+ (h*t3)-5

P
q
d=(pi3)y*3+(gi2)"2

#d=0
ZA=24((-pi3P{112))x1 +113
x1=cos((teta+2*piy3)

Z2=27((-pI3Y(12))x2 +1/3
x2=cos(iteta+4*pi}3)

Z3=2*((-pi3)"(112))*x3 +1/3
x3=cos((teta+6*piN3)

teta= arccos(y)

y= (-qi2)*((-27/p" 31U
pi=3141§|

<
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Figura 29. Programa para el modelo PR-VDW-1P

le Program Edit Format Problem Examples Window Help
DFEHE % BR 7| M EE @A =9

0 [ @ o | [serem +]

| Nonlinear Equations: 0 | Auxiiary Equations: 40 | Ready for solution

#PR - VDW - 2P

#Siendo Agua el componente 1
#Siendo Etanol el componente 2

#Constantes
TC1=647 3 #K
Pc1=22048320#Fa
w1=0.345

Tc2=516.2 #K
Pc2= 6383475 #Pa
w2=0.645

P=101300%Pa

#Variables
T=36219#K
y1=0.634
y2=0 366

#LA FORMA POLINOMIALDE PR ES:
#(Z"3)-(1-B)Z"2+(A-3B*2-2B)Z-(AB-B*2-B*3)=0

#3E CALCULAM Ai y Bi

A1=(0.45724"alpha1"Pri)(Tr12)

B1=(0.07780*Pr1)Tr1

alphal=(1+(0 37464+(154226"w1)-(0 26892*(w1"2)}}*(1-Tr1"0 5)))*2
Pri=PiPc1

Tr1=TiTcl

AZ=(0.45724%alpha2*Pr2y/(Tr2"2)

B2=(0.07780°Pr2)Tr2
alphaz=(1+(0.37464+(1.54226"w2-{0.26992%(w2"2)))"(1-(Tr2"0.5)))"2
Pr2=P/Pc2

Tr2=TiTc2

<

Ln73 |PRYDW CARDAND ETANOL-AGUA pol Mo Title

File Program Edit Format Problem Examples Window Help
DEEH & REF| ML EBE @A =7

F o [ @ O o | [stenem +]

| Nonlinear Equations: 0 | Auxiiary Equations: 40 s/ Ready for solution

#COMN REGLAS DE MEZCLADO DE VDW CON 2 PARAMETROS
A=A Y12+ 2y 1y 2 A1 2)+AZ2 (y2'2)
B=B1(y1"2)+(2°y17y2*B12)+B2%(y2"2)

A12= (1-CAZP (AT AZ10 5
C12=0.08824

B12=((B1+B2)i2"(1-D12)
D12=0.17482

#POR METODO DE CARDANO
h=(1-B)

t=(A-(3"B"2)-(2"B)
s=(A*B-(B*2)-(B"

#entonces
#ZM2 -2+ -5=0

327+ 3ks
d=(pi3y3+(q/2)'2

#d=0

Z1=27((-p/3(U2)" 1 + 103
x1=cos((teta+2*3.1416)/3)

Z2=2"((-pI31"(12)"x2 +1/3
x2=cos((teta+4*3.1416)/3)

Z3=2*((-pI31"(1i2)/"*3 +1/3
x3=cos((tela+673.1416)/3)

teta= arccos(y)
= (-/2)7((-27/p"3) 12}
<
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Figura 30. Programa para el modelo PRSV-VDW-1P

File Program Edit Format Problem Examples Window Help
D EH BRI AL BE @ ! £7
MR 0 @ [E] | [salenent -

|Nnr||ir|ear Equations: 0 |Auxiliary Eguations: 40 |\/ Ready for solution

#PRSY - VDW - 1P

#Siendo Agua el componente 1
#Siendo Etanol el componente 2

#Constantes
Tc1=647 3 #K
Pcl=22048320#Pa

Tc2=516.2 #K
Pc2= 6783475 #Fa

P=101300%Pa

#Variables
T=1351.3299999 #K
y2=0.92

y1=0.08

#_A FORMA POLINOMIAL DE PR3V ES:
#(243)-(1-B)2"2+(A-3B"2-2B)Z-(AB-B"2-B"3)=0

#SE CALCULAN Ay Bi

A1=(0.45724*alpha1*Pr1)/(Tr1"2)

B1=(0.07780*Pr1)/Tr1

alphat=(1+k1*(1-(Tr1*0.5))"

k1=k01+((-0.06635)*(1+(Tr1"0 5})*(0.7-Tr1}}

k01=0.378893+(1.489715370.345)-(0. 171218487 0.34570.245)+(0.019654470.34570.2450.245)
Pri=PiPc1

Tri=TiTel

AZ=(0.45724*alpha2*Pr2)/(Tr2"2)
B2=(0.07780°Pr2)/Tr2

alphaZ=(1+k2*(1-(Tr2"0.5
k2=k02Z+((-0.03374)*(1+(Tr2"0.5))"(0.7-Tr2}}

k02=0.378803+(1 48097 153°0.845 0. 17131848°0 B45+0.545)+(0.0196544*0.545¢0.645°0.645)
<

Ln71 [PRSYYDY CARDAND ETANOLAGUA UN PARAMETRO.pol Mo Title

File Program Edit Format Problem Examples Window Help
DFEHE & 2RI |(#ML OE @A ! =9
My 0 @ o | [saenen ]

| Nonlinear Equations: 0 | Auxiiary Equations: 40 s Ready for solution

k02=0378893+(1.4897153"0 645-(0. 171318480 6450 645)+(0 01965440 6450 6450 545)
Pr2= P/Pc2
Tr2=TiTc2

#CON REGLAS DE MEZCLADO DE VDW CON 1 PARAMETRO
A=A (Y12 2y Y2 A1 2)+AZ (y2'2)
B=B1°y1+B2%y2

A12= (1-kij)*(AT*AZ)'0 5
Kij=-0.10105

#POR METODO DE CARDANO
h=(1-B)

t=(A-(3"B"2)-{2"B)
s=(AB-B'2)-(B"3

#entonces
#IN2 -2+ -5=0

p=((-h"2}i3)+t
q=(-2* (" 3N27 1 +(h"t/3)-5
d=(pi3y3+(q/2)'2

#d=<0
Z1=2%((-p/3P(12)1"x1 +1/3
x1=cos((teta+2*3.1416)/3)

Z2=2%((-pi3P(112)1"%2 +1/3
x2=cos((teta+4*3.1416)/3)

Z3=2*((-pi31"(12)/"*3 +1/3
x3=cos((teta+673.1416)/3)

teta= arccosiy)
y= (-q/2)7((-27ip"3)1"1/2))
<
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Figura 31. Programa para el modelo PSRV-VDW-2P

File Program Edit Format Problem Examples Window Help

DEER & 2B F (ML EBE @A =7

R [ @ O o | [senem ~]

| Nonlinear Equations: 0 | Auxiiary Equations: 40w Ready for solution

#PRSV-VDW - 2P

#Siendo Agua el componente 1
#Siendo Etanol el componente 2

#Constantes
TC1=647 3 #K
Pcl=22048320 #Pa

Tc2=516.2 #K.
Pc2= 6783475 #Fa

P=101300%Fa

#\ariables
T=351.3209909 #K
y2=092

y1=0.08

#_A FORMA POLINOMIAL DE PRSV ES:
#(Z43)-(1-B)Z"2+(A-3B"2-2B)7-(AB-B"2-B*3)=0

#SE CALCULAN A y Bi

A1=(0.45724%alpha1*Pri)/(Tr1'2)

B1=(0.07780°Pr1)Tr1

alphal=(1+k1%(1-(Tr1"0.5))*2

k1=k01+((-0.08635)*(1+(Tr1*0.5))*(0.7-Tr 1)}

k01=0.378893+(1.4897153*0.345)-(0.17131848*0 345*0 345+(0 01965440 3450 3450 345}
Pri=PiPc1

Tr1=Timcl

AZ=(0.45724%alpha2*Pr2y/(Tr2"2)

B2=(0.07780°Pr2)mr2

alpha2=(1+k2*(1-(Tr2"0.5)})"2

k2=k02+((-0.03374)*(1+(Tr2"0.5))*(0.7-Tr2)}

k02=0.378893+(1.4897153"0 6451-(0. 171318480 6450 645)+(0 01965440 64570 6450 645}
<

Ln57 |PRSY-VDiw CARDAND ETANDLAGUApol  No THe

File Program Edit Format Problem Examples Window Help

DSEME & RS (ML B @A =7

% 0 O ] o | [saenewt -

|Nnnlir|ear Equations: 0 ‘Auxmary Equations: 40 |\/ Ready for solution

k02=0.378893+(1.489715370.645}-(0.1713184870.64570.645+(0.019654470.64570.64570.645)
Prz2= P/IPc2
Tr2=TiTc2

#CON REGLAS DE MEZGLADO DE VDW CON 2 PARAMETROS
A=A Y121+ 27y 1y 2 A1 2)+ A" (y242)
B=B1*(y1"2+(2*y17y2*B12)+B2%(y2'2)

A12= (1-0.08824 ) (A1*A2)'0.5
B12=((B1+B2)/2)*(1-0.17432)

#POR METODO DE CARDANO
h=(1-B)
t=(A-(3*B"2)-(2*B))
5=(A"B-{B"2)-(B*

#entonces
#Z'3-hZ'2+Z-5=0

#POR METODO DE CARDANO
p=((-h"2)i3)+t
q=(-2" (" 2Y27)+(h*V3)-s
d=(p/3y'3+(qi2y'2

#d=0
Z1=27((-pi3P (17271 +1/3
x1=cos((teta+2"3.1416)/3)

Z2=2%((-p/31M(112) %2 +113
x2=cos((teta+4*3.1416)/3)

Z3=27((-p/3P(12)" 3 +103
x3=cos((teta+5*3.1416)/3)

teta= arccos(y)
Y= (-qf2)*((-27/p"31M{1i2))
<
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