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1.1 Definicion y Objetivos de la Tesis Doctoral

La investigacion integral de las propiedades termodindmicas de fluidos de utilizacidon
creciente en el mundo industrial es uno de los temas de mayor interés en el dominio I+D
en la actualidad. Se puede citar a tal efecto el Proyecto de Tablas Termodindmicas
lanzado por la International Union of Pure and Applied Chemistry (IUPAC), para
mejorar la fiabilidad de los datos experimentales en mezclas éter + alcohol +
hidrocarburo, empleadas en los combustibles de automocion. Estas mezclas son de gran
importancia para la industria petroquimica, no sélo por su aplicacion a las nuevas

gasolinas, sino también en los procesos de refino, purificacidon y deposicion.

En este sentido, la nueva reformulacion de las gasolinas sin plomo con disminucién en
aromaticos y olefinas y el empleo de aditivos oxigenados nuevos, exige un
conocimiento experimental de sus propiedades, entre las que resulta clave el equilibrio
liquido-vapor, asi como la entalpia de mezcla y la densidad. Varias Directivas de la
Unioén Europea (Union Europea 2003; Union Europea 2009) refuerzan este enfoque de
mejora del impacto de estos fluidos sobre el medio ambiente y sobre la salud humana,
asi como impulsan politicas energéticas de reduccién del consumo de petrdleo y a favor
del empleo de biocarburantes, entre los que se encuentran, en el caso de las gasolinas,
algunos compuestos oxigenados como el bioetanol, el biobutanol o el éter derivado del

mismo, bio-dibutyl éter (DBE).

La investigacion de propiedades termodindmicas de mezclas binarias y ternarias
formadas por aditivos oxigenados y distintos hidrocarburos de sustitucién de gasolinas
es una de las lineas de investigacion que desarrolla el grupo de Termodindmica del
Departamento de Ingenieria Energética y Fluidomecénica de la Universidad de
Valladolid junto con el grupo de Termodindmica del Departamento de Ingenieria
Electromecanica de la Universidad de Burgos. Dentro de esta linea de investigacion se
enmarcan anteriores trabajos de estudio de las mezclas binarias y ternarias formadas por
aditivos oxigenados y distintos hidrocarburos de sustitucion de las gasolinas.
(Villamaiian 1979; Montero 1996, Segovia 1997, Chamorro 1998, Alonso 2002; Vega
2009)

El objetivo del presente trabajo de Tesis Doctoral se enfoca hacia la determinacion
experimental de las propiedades termodindmicas fundamentales que conduzcan,

mediante el uso de las ecuaciones de la Termodinamica, al conocimiento directo de las



propiedades de los fluidos de interés, como datos de base para el disefio de procesos y

productos de bajo impacto ambiental.

Los objetivos concretos serian los siguientes:

l.

Puesta a punto de una técnica experimental de medida dindmica del equilibrio

liquido-vapor para la obtencion de los parametros del equilibrio de fases fluidas

(ELV).

Puesta a punto de una técnica experimental de medida de la densidad a alta presion

de sistemas liquidos para la obtencidn de la densidad y volumen de exceso.

Puesta a punto de una técnica experimental de calorimetria de mezcla de sistemas

liquidos para la obtencion de la entalpia de exceso.

Investigacion termodindamica de sistemas binarios y ternarios de aditivos oxigenados
en hidrocarburos de sustituciéon de gasolinas sin plomo mediante las tres técnicas

experimentales descritas.

Las fases de desarrollo de la Tesis realizadas para alcanzar los objetivos previstos han

sido:

a) Puesta a punto de una técnica experimental de medida dinamica del equilibrio

liquido-vapor para la obtencion de los parametros del equilibrio de fases fluidas
(ELV). Se dispone de un ebullémetro marca FISCHER, modelo 602 S (presion 0.1
kPa - 300 kPa, temperatura 273.15 — 523.15 K). La puesta a punto requiere:

e lavalidacion de la técnica de medida mediante sistemas de prueba.

e Jla puesta a punto del método de determinacion de la composicidon de las

muestras extraidas mediante medida del indice de refraccion y la densidad.

e la elaboracion del método de reduccion de datos termodindmicos desde las
variables experimentales (presidon, temperatura, composicion) hasta la
funcién de Gibbs de exceso (G¥), funcién termodinimica que caracteriza el

equilibrio liquido-vapor de las mezclas.

b) Puesta a punto de una técnica experimental de medida de la densidad a alta presion

de sistemas liquidos mediante un densimetro de tubo vibrante marca ANTON



PAAR, modelo DMA HPM (presion 0-140 MPa, temperatura 273.15 — 473.15 K).

La puesta a punto requiere:
e lavalidacidn de la técnica de medida mediante sistemas de prueba.

e la elaboracion del método de reduccidon de datos termodindmicos desde las
variables experimentales (presidn, temperatura, composicion) hasta la

funciones densidad (p) y volumen de exceso (V).

c) Puesta a punto de una técnica experimental de calorimetria de mezcla mediante un
calorimetro de flujo isotermo. La celda de medida ha sido construida en el
laboratorio Termocal de la Universidad de Valladolid (presion 1 - 200 kPa,
temperatura 298.15 — 373.15 K). La puesta a punto requiere:

e lavalidacidn de la técnica de medida mediante sistemas de prueba.

e la elaboracion del método de reduccion de datos termodindmicos desde las
variables experimentales (presidon, temperatura, composicion) hasta la
funcién entalpia de exceso (H), funcién termodindmica que caracteriza el

caracter endotérmico o exotérmico de las mezclas.

d) Determinacion de datos de equilibrio liquido-vapor (ELV) isobaro, de entalpia de
exceso y de densidad a alta presion de mezclas liquidas binarias y ternarias. Para
ello se han utilizado los hidrocarburos tipo representativos de los distintos
componentes de la gasolina, tales como parafinas (heptano; iso-octano),
cicloparafinas (ciclohexano), olefinas (1-hexeno) y arométicos (benceno, tolueno), y

uno de los nuevos éteres como el di-butil éter (DBE), y alcoholes como el 1-butanol.

1.2 Sostenibilidad ambiental y Biocombustibles en la Unién Europea

El control del consumo de energia y la mayor utilizacion de la energia procedente de
fuentes renovables, junto con el ahorro energético y una mayor eficiencia energética,
constituyen una parte importante del paquete de medidas necesarias para reducir las
emisiones de gases de efecto invernadero a nivel mundial. Asimismo, estos factores
pueden desempefiar un papel importante para fomentar la seguridad del abastecimiento
energético, el desarrollo tecnoldgico y la innovacion y ofrecer oportunidades de empleo

y desarrollo regional.



La concienciacion de los gobiernos y los ciudadanos acerca de la necesidad de controlar
lar emisiones de gases de efecto invernadero, fundamentalmente el diéxido de carbono,
han promovido el uso de combustibles renovables en el transporte. La industria
petroquimica realiza en estos momentos un importante esfuerzo en la investigacion y
desarrollo de nuevos combustibles, gasolinas y gaséleos, en aras de obtener la

sostenibilidad ambiental (Worldwatch Institute 2008).

Sostenibilidad significa “hacer frente a las necesidades del presente sin comprometer la
capacidad de las futuras generaciones de resolver sus propias necesidades”. Tiene tres
ejes interdependientes y mutuamente reforzadores: (a) el desarrollo econémico, (b) el
desarrollo social, y (¢) la proteccion ambiental. Pueden incorporarse a la sociedad a
través de lo que comunmente se llama “Infraestructura de la Calidad” que incluye como

tres pilares fundamentales de la sostenibilidad:
e lanormativa técnica
e laevaluacion de la conformidad
e la metrologia

Su ejecucion efectiva permitird la sostenibilidad y la creacién de bienestar en la
sociedad. Una herramienta esencial para garantizar todos estos aspectos requeridos para
un desarrollo sostenible de las naciones es su capacidad de poder determinar medidas

precisas y fiables.

Para asegurar la infraestructura del transporte desplazando coches, autobuses, camiones,
aviones, etc...., la economia mundial es altamente dependiente de los combustibles
foésiles derivados del petroleo. El uso de estos combustibles da lugar a preocupaciones
por la seguridad de los suministros de energia, por su influencia en el cambio climatico
y, en general, por otros aspectos econdmicos, sociales y medioambientales. Ademas, en
este sentido, es necesario conjugar las exigencias de calidad impuestas por las
normativa reguladora de las distintas administraciones (Union Europea 2003, Petillion
2005, Union Europea 2007; Union Europea 2007; Ministerio de Industria 2008) con
los intereses del sector privado de los fabricantes del sector (Worldwide Fuel Charter

2006, Worldwide Fuel Charter 2008, Worldwide Fuel Charter 2008).

Los biocombustibles son una alternativa al petréleo que responden a las mencionadas
preocupaciones. Diversos estudios reflejan este potencial, tanto en los paises

desarrollados como en los paises en vias de desarrollo (Girard and Fallot 2006, Union
6



Europea 2006, United Nations 2007; Comision Europea Joint Research Center 2008,
Hoekman 2009). Para introducir esta alternativa de forma competitiva en el mercado
internacional y asegurar su demanda global es necesario evaluar, predecir y responder a
nivel mundial a las multiples cuestiones en el mundo de la técnica, de la economia y el
comercio y del impacto ambiental y socioldgico. En este sentido, la consideracion de
total compatibilidad medioambiental de los biocombustibles ha sido puesta en cuestion

por algunos autores (Searchinger 2009).

El Consejo de Europa en marzo de 2007 se puso de acuerdo en el logro de un 20% de
empleo de energias renovables sobre todo el consumo de energia de toda la UE en 2020,

con el siguiente objetivo en biocombustibles:

e “...un objetivo minimo vinculante del 10% debera ser alcanzado por todos los
Estados Miembros para la fraccion de biocombustibles en el consumo total de
gasoleo y gasolina para el transporte en 2020, de forma que se sea eficiente en
costo. El caracter vinculante de este objetivo es apropiado y estd supeditado a su
produccion sostenible, a la disponibilidad comercial de los biocombustibles de
segunda generacion y a que la Fuel Quality Directive sea enmendada

consecuentemente para permitir adecuados niveles de ‘blending’ (mezcla)”

La propuesta de modificacion de la Fuel Quality Directive 98/70/EC (Union Europea
2007), que lo habia sido parcialmente por la Directiva 2003/17/EC (Union Europea
2003), tenia como objetivo contribuir a reducir la polucion del aire y las emisiones de
gases de efecto invernadero procedentes de los combustibles para transporte y
aplicaciones estacionarias, asi como a ayudar las estrategias de la UE respecto de la

calidad del aire y del cambio climatico.

Un paso mas en la consideracion de la importancia del uso de biocombustibles en la UE
es la Directiva 2009/28/EC, relativa al fomento del uso de energia procedente de fuentes

renovables (Union Europea 2009), que

o Establece un marco comun para el fomento de la energia procedente de fuentes

renovables.

« Fija objetivos nacionales obligatorios en relacion con la cuota de energia
procedente de fuentes renovables en el consumo final bruto de energia y con la

cuota de energia procedente de fuentes renovables en el transporte.



o [Establece normas relativas a las transferencias estadisticas entre Estados
miembros, los proyectos conjuntos entre Estados miembros y con terceros
paises, las garantias de origen, los procedimientos administrativos, la
informacion y la formacion, y el acceso a la red eléctrica para la energia

procedente de fuentes renovables.
o Define criterios de sostenibilidad para los biocarburantes y bioliquidos.

La Directiva 2009/28/EC impulsa decididamente la promocién de criterios de
sostenibilidad aplicables a los biocarburantes y el desarrollo de los biocarburantes de
segunda y tercera generacion en la Unién Europea y en el mundo, asi como el refuerzo
de la investigacion agricola y la creacion de conocimientos en esos ambitos. En
coherencia con ello, y dada la creciente demanda mundial de biocarburantes y
bioliquidos y los incentivos para su uso, se considera que estos incentivos no deben
tener como efecto alentar la destruccion de suelos ricos en biodiversidad. Deben
preservarse estos recursos agotables, cuyo valor para toda la humanidad se reconoce en
diversos instrumentos internacionales. Los consumidores, ademas, considerarian
moralmente inaceptable que el aumento en la utilizacion de biocarburantes y bioliquidos
pueda provocar la destruccion de areas biodiversas o modificar los precios de los
productos de uso alimentario. Por estos motivos, es necesario prever criterios de
sostenibilidad que garanticen que los biocarburantes y bioliquidos solo puedan
beneficiarse de incentivos cuando pueda asegurarse que no proceden de zonas con una
rica biodiversidad o, en el caso de las zonas designadas con fines de proteccion de la
naturaleza o para la proteccion de las especies o los ecosistemas raros, amenazados o en
peligro, que la autoridad competente pertinente demuestre que la produccion de la

materia prima no interfiera con esos fines.

Con la creciente adicion de productos bioldgicos a la gasolina y al gasoleo, el
aseguramiento de la calidad de estos productos y la adaptacion a su uso en automocion
y sistemas de transformacidn energética se hace més importante. Sin embargo, hasta
ahora no hay un consenso internacional sobre las especificaciones técnicas de los

biocombustibles.

En diversos manuales de referencia se puede encontrar una descripcion de los nuevos
combustibles y su combinacion con productos bioenergéticos (Klass 1998, Elvers 2008,

Reijnders and Huijbregts 2009, Mousdale 2010). Estos productos “neutros en carbono”



(bioetanol, biobutanol, ETBE (ethyl tertiary-butyl ether), FAME, BtL (Biomass-to-
Liquid), bio- DME (dimethylether), bio-DBE (dibutylether), FAEE, hydrogenated
biofuel,...) se fabrican a partir de recursos diversos y con procesos diferentes, tanto a
partir de materias primas como de subproductos residuales, tienen parametros
operativos variables y su almacenamiento puede causar degradacion del combustible y

los consiguientes problemas en los motores y sistemas de combustion (CONCAWE

2009).

1.3 Panoramica de los biocombustibles

Biocombustibles convencionales (1* generacion, 1G)

El bioetanol procedente de la fermentacion convencional y de la destilacion del aztcar y
del almidon esta siendo el componente biogénico mas importante de la biogasolina. En
la UE sus principales materia primas son la remolacha azucarera, el trigo, la cebada y el
maiz. Los subproductos producidos se usan generalmente como alimentacion animal. El
bioetanol se produce de manera mas barata en Brasil a partir de la cafia de azucar y
generalmente con un mejor balance en lo referente a gas de efecto invernadero (Green-
House Gas, GHG). En los EE.UU. es el maiz la materia prima del bioetanol con un peor

balance GHG.

Las mezclas (blends) superiores a un 10% o quizas a un 15% con los hidrocarburos de
la petrogasolina requieren pequefias modificaciones en los motores y derogacion de los
limites de emision de hidrocarburos. Los ‘blends’ suministran el mismo rendimiento por
km para un mismo poder calorifico que la gasolina pura, pero el etanol tiene una menor
densidad energética. Los combustibles ricos en etanol (85% o mas de etanol) precisan
motores adaptados, pero en contrapartida son capaces de dar un mayor rendimiento al

motor.

Como bioaditivo antidetonante oxigenado procedente de la reaccion del bioetanol con el
isobutileno se utiliza del bio-ETBE (etil-terbutil éter) que en la actualidad se afiade
hasta un 7% v/v a la gasolina para elevar su indice de octano, y es aceptado por los
fabricantes de automoviles, ya que no presenta los problemas del bioetanol (Sala

Lizarraga and Lopez Gonzalez 2002).



El biodiesel que cumple especificaciones es el FAME (Ester metilico de 4cidos grasos)
y puede ser utilizado en los motores Diesel existentes con casi ninguna modificacion.
Otra aplicacién es su uso en la calefaccion doméstica. En Europa proceden
fundamentalmente de la semilla de colza, su aceite al reaccionar con el metanol produce
biodiesel (rapeseed methyl ester, RME) y glicerina como subproducto, la cual estd
encontrando temporalmente problemas de mercado. Otro subproducto, la melaza, se usa
para alimentacién animal. Debido a que la produccién de colza en la UE no podra
aumentar al mismo ritmo que la demanda, se importan otras semillas oleaginosas,

particularmente el aceite de palma, mas barato que el de soja o coco.

Es posible reorientar el bioetanol hacia la produccion de biodiesel reemplazando al
metanol en el proceso de esterificacion del aceite para producir REE (rapeseed ethyl
ester) dando lugar a otro tipo de biodiesel, los FAEEs (Esteres etilicos de acidos
grasos), actualmente en desarrollo. Una cuestion ha quedado clara, que el uso directo de
aceites vegetales no es aprobado por los fabricantes de automdviles porque dejan
depositos tanto en el motor como en el sistema de inyeccion perjudicando su

funcionamiento.

Sin embargo, las propiedades termofisicas (densidad, viscosidad, rango de
solidificacion, capacidad calorifica,...) de los FAMEs difieren de las del petrodiesel.
Los datos existentes en la literatura son escasos y en general carecen de informaciéon
acerca de la incertidumbre o composicidn quimica exacta del biodiesel, y por lo tanto

carecen de trazabilidad metrologica.

La Comision Europea de Normalizacion, CEN, a través de su comité técnico CEN/TC
19 establece los standards para el mercado europeo de los combustibles, habiendo
desarrollado una especificacion para el biodiesel de automocion que fue promulgada en
2003 como la CEN Standard (Norma) EN 14214. Esta norma especifica que los FAME
pueden ser usados como propio combustible o como componente en un combustible
diesel derivado del petrdleo. La EN 590, especificacion europea para el combustible
diesel, permite en la actualidad un 5% v/v de FAME cumpliendo la normativa de
calidad de la EN 14214. Actualmente el citado comité trabaja a peticiéon de la Unidn
Europea en la revision de la EN 590 para elevar la concentracion de los FAME hasta un
10% v/v, aunque como paso intermedio la revision de la EN 590 permitird un 7% de los

FAME.
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Neste Oil Company ha introducido recientemente el “neXT”- diesel, que procede del
tratamiento del aceite vegetal con hidrogeno, produciendo un biodiesel puramente
hidrocarbonado, a este tipo de combustible se denomina HDO (hydrogenated vegetable
oils). El proceso de hidrogenacion es mas caro que el convencional descrito de trans-
esterificacion, pero tiene la ventaja de que puede aplicarse a cualquier aceite vegetal o

grasa animal.

En cuanto a los biocombustibles gaseosos hay que citar la utilizacién de biogas
comprimido. Se produce por digestion anaerobica del estiércol himedo (‘slurry’) o de
los residuos orgédnicos urbanos o de la industria alimentaria generando metano, que,
purificado, puede sustituir al gas natural y puede ser comprimido como combustible de
automocion. Su inyeccion en la red de gasoductos permite su distribucion para ser
usado en plantas de cogeneracion (CHP, ‘combined heat and power plant’)
independientemente del lugar de su generacion. En cuanto a las emisiones GHG, el
biogas presenta como valor afiadido la descarga de metano procedente del

almacenamiento de estiércol.

Aparte de mostrar el biogas diferencias en su composicion con el gas natural, la
exigencia de un acondicionamiento adicional de uso del biogas supone, bien su mezcla
con propano para aumentar su poder calorifico, bien con aire para por el contrario
disminuir su poder calorifico. Esto exige el estudio termofisico de las mezclas gaseosas
de metano con propano, aire, u otros hidrocarburos ligeros, fundamentalmente a través
de la medidas PVT que permitan aplicar las ecuaciones térmicas de estado AGAS o
SGERG a estos sistemas gaseosos. Los resultados permitiran adaptar las caracteristicas
de los caudalimetros a la medida de los flujos de estos biocombustibles para permitir un
més correcto ‘blending’, tarificacidn y determinacion de su poder calorifico

volumétrico.

Biocombustibles de segunda generacion (2G)

Los biocombustibles de segunda generacion pueden obtenerse a partir de practicamente
cualquier forma de biomasa. Si proceden de desechos forestales o agricolas no hacen

competencia a los productos vegetales alimenticios.

Los procesos de produccion de estos biocombustibles 2G son mas complicados y muy
caros y estdn todavia en la etapa de planta piloto. En contrapartida usan una materia

prima mas barata y emiten mucho menos gas efecto invernadero que los
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biocombustibles tipicos de 1G porque, por un lado, el crecimiento de la materia prima
necesita aplicar menos productos de apoyo, y por otro, porque en los procesos pueden

utilizarse como calor de proceso residuos de biomasa.

Los procesos termoquimicos de transformacion de biomasa en combustibles liquidos
(“biomass to liquids”, BTL) se fundamentan en la gasificacion de la madera y en la
sintesis de combustibles de automocion a partir de dicho gas. Los diferentes elementos:
gasificador, separador de gases, sintesis Fischer- Tropsch, ya se conocen de otras
aplicaciones industriales, por eso solo necesitan su integracion (Basu 2010). Esto
significa que se puede predecir su funcionamiento y costes con mas exactitud, pero
como contrapartida, al estar ya muy mejorados, presentan menos campo para una

significativa optimizacion.

Mas innovadores son los procesos de transformacion de celulosa en etanol (7an, Lee et
al. 2008), que usan paja o biomasa humeda. Sin embargo, se necesita un mayor cambio
tecnologico para hacerles competitivos, y ésto en este momento no es predecible. Otros
nuevos productos que utilizan el bioetanol como fuente, como el biobutanol, parecen
presentar ventajas adicionales al uso del bioetanol (DuPont 2006). El biobutanol, que se
obtiene de las mismas fuentes que el bioetanol: cafia de azucar, maiz, etc. al igual que
de productos lignoceluldsicos, puede afadirse facilmente a las gasolinas existentes y a
las gasolinas con bioetanol por su baja presion de vapor. Tiene un poder calorifico mas
proximo al de la gasolina que el bioetanol y puede ser adicionado a las gasolinas
actuales en mayor proporcion (10% v/v en la UE y 11,5% v/v en USA) en los vehiculos
actuales. Presenta la ventaja adicional de que es menos susceptible de producir
separacion de fases en presencia de agua que la mezcla gasolina/etanol y se puede
transportar mas facilmente por conducto, por lo que permitiria aprovechar mejor la

infraestructura existente de la industria petroquimica.

En este camino de obtencién de productos de alto valor afiadido, un paso mas adelante
es la obtencion de di-butil éter (DBE) mediante un proceso de deshidratacion catalitica
del biobutanol. Este DBE es un co-producto de alto valor afiadido y se puede usar como
potenciador del indice de cetano del combustible diesel (Kotrba 2005). En la medida en
que el mercado de diesel y biodiesel se incrementa, este aditivo puede representar una

parte significativa de la viabilidad técnica y econdémica de las plantas de bioetanol.
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Es improbable que los biocombustibles 2G sean competitivos con los 1G antes de 2020
y en cualquier caso consumiran biomasa importada en grandes cantidades. Los andlisis
tecnico- econdmicos segun los informes de la UE apuntan a que los biocombustibles 2G
seran mucho mas caros que los de la 1G. Los costes estan dominados por el gasto de
inversion en la planta (McGowan 2009). Para llegar a costes de produccion integrales
competitivos con biocombustibles 1G, habra que lograr un avance significativo en el

correspondiente “know- how” para reducir los costes de capital antes de 2020.

1.4 Estructura de la presente memoria

En este capitulo se ha realizado una exposicion de los objetivos de la presente Tesis
Doctoral y una resefia del panorama actual de desarrollo de los biocombustibles, y del
previsible futuro del Bio-dibutyl éter y bio-1-Butanol como aditivos oxigenados para la

reformulacidon de los combustibles de automocion.

En el capitulo 2 se desarrolla el estudio teorico de tratamiento termodinamico clésico de
los sistemas fluidos multicomponentes. Se realiza una introduccién a la Termodindmica
de mezclas con la descripcion del comportamiento ideal de los sistemas fluidos
multicomponentes mediante la Ley de Raoult. La introduccién de propiedades
termodindmicas como los coeficientes de fugacidad y de actividad permite extender el
estudio al Equilibrio Liquido Vapor de sistemas reales. El valor termodindmico
primario de los datos de ELV radica en que pueden llevar a calcular la energia de Gibbs
de exceso. Esta determinacion recibe el nombre de “reduccion de datos”, y su resultado
final es la obtencidn de una expresion matematica capaz de modelizar la dependencia de
G" con la composicion de la fase liquida. Se indican también las relaciones entre las
propiedades termodinamicas, volumen, entalpia y entropia de exceso obtenidas a partir

de la expresion de G* mediante el uso de la ecuacion de Gibbs-Duhem.

En el capitulo 3 se describe las caracteristicas principales de la técnica experimental
para la determinacién del Equilibrio Liquido Vapor isobaro de mezclas liquidas
homogéneas. Se refiere el procedimiento experimental de medida y el posterior
tratamiento de los datos experimentales. Y se concluye con la validacién de la técnica

de medida y el correspondiente calculo de las incertidumbres.
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En el capitulo 4 se inicia la presentacion de los resultados experimentales obtenidos. Se
recogen tabulados los valores medidos de las presiones de vapor de los compuestos
puros utilizados, y los datos de equilibrio liquido-vapor de las mezclas binarias
estudiadas, y sus ajustes a diferentes ecuaciones y modelos. También se muestran los
resultados de las medidas efectuadas con las referidas mezclas binarias de la densidad y

del indice de refraccion.

El capitulo 5 describe el equipo construido para la medida de la densidad en un amplio
rango de temperaturas y presiones. Se hace un especial detalle en la automatizacion
realizada del proceso de medida. La calibracion tiene una importancia directa en la
calidad de las medidas y por ello se explica el método empleado. La validacion
experimental del procedimiento de medida y el calculo de la incertidumbre también son

referidas.

El capitulo 6 presenta los valores obtenidos de la densidad a las diferentes temperaturas
y presiones. Se recogen tabuladas las medidas de los compuestos puros, y de las
mezclas binarias estudiadas. También se muestran graficamente dichos resultados y los
valores de los volimenes molares de exceso de las mezclas en funcién de la
composiciéon molar. Por ultimo se acompafian los ajustes a las correspondientes

ecuaciones de correlacion de la densidad y de los volimenes de exceso.

En el capitulo 7 se expone detalladamente la técnica para la determinacidn de la entalpia
de exceso de las mezclas fluidas multicomponentes mediante el calorimetro de flujo
isotermo construido, el ajuste de los datos obtenidos y las pruebas de validacion de la

técnica experimental mediante la medida de sistemas test binarios.

En el capitulo 8 se recogen los valores experimentales de la entalpia de exceso de
sistemas binarios y ternarios estudiados. La presentacion de los datos se hace
exhaustivamente mediante tablas y graficos. Se concluye con los resultados de los

ajustes a las diferentes ecuaciones y modelos de correlacion de la entalpia de exceso.

Todos los capitulos de la memoria se acompafian de un apartado dedicado a las

referencias bibliograficas consultadas.
Se finaliza la presente memoria con el capitulo 9 dedicado a las Conclusiones.

También se recogen, a modo de Apéndice final, los articulos publicados en revistas y

las contribuciones a Congresos Internacionales realizadas hasta la fecha.
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2.1 Introduccion

Muchas aplicaciones en ingenieria se refieren a sistemas fluidos donde mezclas
multicomponentes sufren cambios en su temperatura, presion y/o composicion como
resultado de procesos de calentamiento, compresion, expansion, mezcla, separacion o
reacciones quimicas. La Termodindmica de sistemas multicomponentes es un tema
basico de estudio en Ingenieria Energética y existen buenas referencias sobre este tema
(Van Ness 1964, Reid, Prausnitz et al. 1987, Criado-Sancho and Casas-Vazquez 1997,
Poling, Prausnitz et al. 2000; Prausnitz, Lichtenthaler et al. 2000).

Las propiedades termodindmicas de estos sistemas dependen no solo de la temperatura
y la presion, sino también de la composicion. En este capitulo se introducen unas
nociones basicas sobre las relaciones de estas propiedades fundamentales para

soluciones homogéneas de composicidn variable.

Para mezclas fluidas homogéneas de gases ideales o de disoluciones ideales las
propiedades de la mezcla dependen tan sélo de las propiedades de los componentes
constitutivos puros y se calculan a partir de éstas mediante ecuaciones relativamente
simples. Por ejemplo, la Ley de Raoult constituye en estos casos una descripcidon
particularmente simple y acertada del equilibrio entre una fase liquida y su vapor en un
sistema con varios componentes. El principal interés de los modelos de gas ideal,
disolucion ideal y Ley de Raoult, es su sencillez matematica y el que sirven de
referencia para comparar el comportamiento de los sistemas reales. Sin embargo, no
siempre proporcionan la suficiente exactitud para representar el comportamiento real de

una gran parte de sistemas.

En efecto, mediante la introduccién de dos propiedades termodinamicas auxiliares
relacionadas con la energia de Gibbs, llamadas coeficiente de fugacidad y coeficiente de
actividad, es posible transformar la Ley de Raoult en una expresion general adecuada
para el tratamiento del equilibrio liquido-vapor de sistemas reales. Estas propiedades
auxiliares representan las desviaciones respecto al comportamiento ideal, y actian como

factores correctores de la ley de Raoult.
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2.2 Relacion de propiedades fundamentales. Equilibrio de fases.

A partir de la formulaciéon conjunta del primer y segundo principios de la
Termodinamica y de la definicion de la energia de Gibbs, G, para un sistema cerrado de
n moles, se llega a la ecuacion (2.1) que relaciona las propiedades fundamentales,
temperatura, presion, volumen y entropia, con la energia de Gibbs en cualquier proceso

que la masa sea constante:

d(nG)=(n-vV)dp—(n-S)dr 2.1

Si se aplica a un fluido en una sola fase que no experimenta ninguna reaccion quimica,

el sistema cerrado es de composicion constante, y entonces se puede escribir:

{_‘9("(;)} - 2.2)
o i,

onG)| '

{—GT L =—n-S 2.3)

En el caso mas general de un sistema abierto de una sola fase que pueda intercambiar
materia con el entorno, la energia total de Gibbs dependera no solo de la temperatura y

la presion, sino también del nimero de moles de las especies quimicas en el sistema.

La ecuacioén (2.1) quedara:

100)=| 2] e[ U] ar- 3|70

dn, (2.4)
ap 6 :|p T.n

>

donde la derivada parcial de nG respecto al nimero de moles de la especie i, siendo
constantes 7, p y la cantidad de moles del resto de las especies n;, es conocido como

potencial quimico de la especie i en la mezcla.

o(nG
Hi = { (n )}
6”!‘ P.T.n

Y la expresion anterior se puede escribir:

j 2.5)

d(nG) = nV)dp — (nS)dT + z,uidni (2.6)
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La expresion (2.6) es la ecuacion fundamental de la termodindmica de disoluciones que
relaciona las propiedades fundamentales de los sistemas fluidos multicomponentes de

una sola fase, de masa y composicion constante o variable.

En el caso especial de un mol de disolucion, » = 1, en la expresiones anteriores, las »; se

reemplazan por x;, fracciones molares de la especies quimicas, siendo 2x;=1.

dG =Vdp — SdT +_ u,dx, 2.7)
V{a_ﬂ 3)
ap T,x
S = —[G—G} (2.9)
or |,,

La entalpia, H, y la energia interna, U, se pueden obtener a partir de la energia total de

Gibbs y estas propiedades:

H=G+TS (2.10)
U=H-pV=G+TS—pV @2.11)

Cuando tenemos un sistema cerrado con dos fases en equilibrio, podemos considerar
que, dentro de este sistema cerrado, cada una de las fases es como un sistema abierto
que intercambia materia con la otra fase. Aplicando la ecuacion (2.6) a cada una de las
fases, y considerando que en el equilibrio p y 7 son uniformes en todo el sistema se

llega a la conclusion de que:
w = ul (i=1,2,3,....,N) (2.12)

donde los superindices o'y £ identifican cada una de las fases. Esta expresion indica
que la condicién para el equilibrio entre dos fases de N componentes es que el potencial
quimico de cada componente en la fase « sea igual al de la fase £. En el caso mas

general de un sistema de N componentes y 7 fases la condicion de equilibrio resulta:
W=l == pu" i=1,2,3,....N) (2.13)

Para poder aplicar las ecuaciones (2.11) o (2.12) se necesitan modelos que proporcionen
expresiones para G o para 4; en funcidn de la temperatura, la presion y la composicion.
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2.3 Comportamiento ideal de sistemas de composicion variable.

El caso mas sencillo es la utilizacién del modelo de gas ideal para describir la mezcla de
gases de la fase vapor y el modelo de disolucion ideal para describir la mezcla en la fase

liquida.

El modelo de gas ideal es un modelo que resulta de suponer que las moléculas del gas
tienen volumen nulo y que no interaccionan entre si. Por tanto, en una mezcla de gases
ideales cada componente conserva sus propias propiedades sin verse alterado por la

presencia de otros componentes.

Para una mezcla de gases, segiin este modelo, a partir la ecuacion (2.8) y aplicando el

teorema de Gibbs:

“Una propiedad termodinamica total de una mezcla de gases ideales es la suma de las
propiedades totales de los componentes individuales, evaluadas a la temperatura de la
mezcla pero a la presion que tendria cada componente si se encontrara él solo

ocupando el volumen total de la mezcla, es decir a su propia presion parcial.”

podemos llegar a la Ley de Raoult:

B nRT
7
_ m,RT
P = Vz
n.
A=;jp=yfp (2.14)

La suma de las presiones parciales, seglin la ecuacion (2.14), es igual a la presion total.

También, a partir de (2.8) y (2.9) y mediante este teorema, podemos calcular la entalpia

y la entropia de una mezcla de gases ideales:
HY =Y y,H* (2.15)
k
SE=2 0SS =R y Iy, (2.16)
k k

Y con la ecuacion (2.10), obtener una expresion de la energia de Gibbs para una mezcla

de gases ideales:
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G =>"»G " +RTY y,Iny, (2.17)
k k

donde y* es la fraccion molar del componente k en la mezcla gaseosa, y Hi, S y G&
son la entalpia, la entropia y la energia de Gibbs del componente k calculada a los

valores de T'y p de la mezcla.

El potencial quimico del componente i de una mezcla de gases ideales, 1%, se obtiene
derivando la expresién de nG*' respecto a la cantidad de moles de la especie i, con el
resto de variables constantes, como indicaba la expresion (2.5). De este modo

obtenemos:

1 =G +RTIny, (2.18)

Se puede concluir que, para conocer las propiedades de una mezcla de gases ideales,
unicamente se necesita conocer las propiedades de los gases ideales que componen la

mezcla, a la temperatura y presion de la mezcla, y la composicion de la propia mezcla.

Una disolucidn ideal es un modelo de mezcla que resulta de suponer que las moléculas
de los distintos componentes son del mismo tamafio, y que las fuerzas entre las
moléculas (del mismo componente o de distintos componentes) son también iguales.
Con esta definicion el modelo de gas ideal es un caso particular del de disolucidn ideal,

en el que los volumenes y las fuerzas intermoleculares son cero.

El modelo de disolucion ideal se utiliza para modelizar el comportamiento de una
mezcla de liquidos. Asi de las suposiciones realizadas en la definicidn el volumen de la

mezclas sera:

vie=>"xV, (2.19)

De manera anéloga a los gases ideales, calculando por medio de las ecuaciones (2.8) y
(2.9) la entalpia y la entropia de una mezcla de liquidos mediante la suposicion de
disolucion ideal, se llega mediante (2.10), a la expresion de la energia de Gibbs para una

. ., . id
disolucion ideal, G*:

HY =% x.H, (2.20)
S“=> xS —R-> xInx, (2.21)
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G =) xG, +RTY x,Inx, (2.22)

donde x; es la fraccion molar del componente 1 en la mezcla liquida, y H;, S; y G; son la
entalpia, la entropia y la energia de Gibbs molar del componente i puro a la temperatura

y presion de la mezcla.

El potencial quimico del componente i de una mezcla liquida, 1, que se comporte
como una disolucién ideal, se obtiene derivando nG™ respecto de los moles de la

especie i, manteniendo constantes el resto de variables, de acuerdo con en la expresion

(2.5).
1 =G, +RTInx, (2.23)

La condicién necesaria para que una fase liquida y una fase vapor de N componentes
estén en equilibrio a una determinada temperatura 7'y presion p es, segun (2.12), que
los potenciales quimicos de cada una de las especies en las dos fases coincidan. En el
caso ideal de que la fase vapor se comporte como un gas ideal y la fase liquida como
una disolucion ideal, sustituyendo las expresiones (2.18) y (2.23) que dan el valor de los
potenciales quimicos de cada especie en la fase vapor y en la fase liquida, llegamos a la

expresion conocida como Ley de Raoult:

_ . sat
YitP =i Pi (i=1,2,3,...,N) (2.24)
La Ley de Raoult expresa que la presidon parcial a la que se encuentra el componente i
en la fase vapor (igual a la fraccién molar y; por la presion total p) es igual al producto
de la fraccién molar del mismo componente i en la fase liquida (x;) por su presion de

sar

vapor (p; ) cuando se encuentra en estado puro.

La presion de vapor de un componente puro sélo depende de la temperatura, por lo
tanto las N ecuaciones (2.24) relacionan 2N variables: la presion p, la temperatura 7, y
las composiciones de las fases liquido y vapor, x; e y;, parai =1, 2, ..., N-1, (ya que sélo
hay N-1 variables independientes de la composicion de cada fase). En general se
especifican 7 o p y la composicidon de una de las fases, quedando fijadas N variables, y

las N ecuaciones permiten calcular el resto.
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2.4 Propiedades molares parciales. Propiedades residuales. Propiedades

de exceso.

La ley de Raoult, (2.24), es la expresion mas sencilla posible para el equilibrio liquido-
vapor. Esta sencillez formal, fruto de la utilizacion de los modelos del gas ideal y de la
disolucion ideal, no proporciona una representacion real del comportamiento verdadero
de la mayor parte de los sistemas. La aplicacion de la Ley de Raoult a sistemas reales
requiere de la utilizacion de unos factores de correccion que representan el alejamiento
de la idealidad de los sistemas reales. Estos factores de correccion son el coeficiente de
fugacidad 'y el coeficiente de actividad. Antes de definirlos se introducirdn las

propiedades molares parciales y las propiedades de exceso.

Propiedades Molares Parciales: Las caracteristicas individuales de las sustancias

quimicas aparecen reflejadas tanto en sus propiedades como sustancias puras como en
las propiedades de las mezclas de las que forman parte. La contribucion de un
componente determinado a una propiedad termodinamica de una mezcla se cuantifica a

través de las propiedades parciales.

Dada una propiedad intensiva cualquiera, M, (por ejemplo las propiedades molares V,
U, H, S o G) de un fluido homogéneo multicomponente en equilibrio, que depende en
general de temperatura, presion y composicion, se define la propiedad molar parcial del

componente i en la mezcla como:

M, = olnM) (2.25)
ani T,p,n,»

La variacién de la propiedad M en n moles de mezcla por cambios en la presion, la
temperatura o en la composicion de la misma puede escribirse a través de la diferencial

total d(nM) de la funcion en la fase homogénea en equilibrio del fluido:

d(nM):n(a—Mj -dT +n- oM dp+ZZ\7idni (2.26)
or ), & )y, :

Las propiedades molares parciales seran funcion asi mismo de la presion, la temperatura

y la composicion de la mezcla.

La aplicacion del Teorema de Euler sobre funciones homogéneas a la propiedad M,

conduce a la siguiente ecuacion:
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n-M:Zni-Mi
i (2.27)

que al dividir entre el nimero de moles, n, queda:

M = in M ;
i (2.28)
expresion conocida como ecuacion de adicionabilidad. Se puede concluir que la
propiedad M de una mezcla se obtiene por suma de las propiedades parciales de sus
componentes con un peso proporcional a la cantidad presente. Asi, la propiedad molar

parcial M, puede interpretarse como el valor de esa propiedad del componente i cuando

esta presente en una mezcla en concreto. Hay que recordar que cada componente en la

mezcla estd en interaccion con el resto y sus propiedades individuales no son

identificables con respecto a los demas componentes. M, sera siempre diferente del
valor de esa propiedad para el componente puro, M;.
La aplicacién de los conceptos y ecuaciones anteriores a la funcion de Gibbs, permite

identificar el potencial quimico, definido por (2.5), como la funcién de Gibbs molar

parcial:

i = {@} =G, (2.29)

Diferenciando la ecuacion (2.28) se obtiene una expresion general para dM:

dM = ind]\_4i + Zﬁidxi (2.30)

Al comparar esta ecuacidn con la derivada a partir de la ecuacion (2.4) para dM, se llega
a la expresion conocida como ecuacion de Gibbs-Duhem:
M M —
(é’—) dP + (5—) dT =Y x,dM;=0

Plra N 2.31)

Todos los cambios en la presion, temperatura y en la propiedad M; debidos a los
cambios de estado en una fase homogénea, deben satisfacer esta ecuacion. Para el caso
particular de cambios de estado a presion y temperatura constantes, la expresion queda

simplificada a:

indﬂi =0 (p y T constantes) (2.32)
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Propiedades Residuales. Se define la propiedad termodindmica residual de una mezcla

fluida como la diferencia entre el valor real que posee una propiedad termodindmica
extensiva cualquiera de la mezcla y el valor que tendria si el fluido fuese un gas ideal a

la misma presion, temperatura y composicion:

M =M-M*¥ (2.33)
y andlogamente para las propiedades molares parciales:

M =M, -M¥? (2.34)
Al ser definidas como diferencia con el modelo de gas ideal, el volumen residual del gas
real se puede expresar:

ye—y_yay RT_ o, RT (2.35)
p p

donde, para el gas real, el cociente adimensional pV/RT recibe el nombre de factor de
compresibilidad y se le representa con el simbolo Z. El valor del factor de

compresibilidad el gas ideal es Z= 1.

Propiedades Molares de Exceso. Se definen las propiedades termodindmicas molares de

exceso de una mezcla como la diferencia entre el valor real que posee una propiedad
termodindmica extensiva cualquiera de la mezcla y el valor calculado que tendria una

disolucidn ideal a la misma presion, temperatura y composicion:
ME=M-M" (2.36)

y analogamente para las propiedades molares parciales:

o =M= M (2.37)

2.5 Fugacidad y coeficiente de fugacidad.

La aplicacion de las ecuaciones (2.30) y (2.31) precedentes a la funcién energia de

Gibbs, G=G(p,T, x;,x,,...), permite la obtencidon de las siguientes expresiones:
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dG =Vdp—SdT + ) G,dx, (2.38)
Vdp - SdT = x,-dG, =0 (2.39)

En disoluciones de composicion constante, y considerando las relaciones de
reciprocidad en la diferencial exacta de la funciéon G que expresa la ecuacion (2.38), se

puede obtener:
dG, =V, -dp-S,-dT (2.40)

Esta ecuacion coincide formalmente con la expresion de la energia de Gibbs
correspondiente a la disolucion. Aplicando la expresion de la diferencial total de G; para
un mol de fluido en una fase homogénea en condiciones de temperatura constante y

considerando el fluido como gas ideal, obtenemos:
dG* =RT -dInp (T constante) (2.41)

expresion que representa el efecto de la presion en la funcion de Gibbs de un gas ideal,
que sblo es correcta para un gas ideal. La sencillez de esta ecuacion sugiere la
conveniencia de reemplazar la presion por una nueva funcidn cuya definicion haga la
ecuacion valida para un fluido real. La generalizacion de esta expresion para cualquier
otra situacion, fase o estado de agregacion, en la que pueda encontrarse una sustancia
pura, introduce el concepto de fugacidad de la sustancia pura i, f;, con dimensiones de

presion y que coincide con la presion p si la sustancia es un gas ideal.

P—0 p

dG, = RTdn f, 1im(£j =1 (2.42)

La integracion de las ecuaciones (2.41) y (2.42) requiere especificar un estado de

referencia. Lo mas sencillo es elegir el estado del fluido ideal y asignar que en p = 0 =>
(fip)=1.

Al restar ambas ecuaciones, para la misma temperatura y presion, se obtiene:

G -G*=G" = RTIn?e (2.43)

p

que es la energia residual de Gibbs. La relaciéon adimensional, f/p, es una nueva

propiedad denominada coeficiente de fugacidad, ¢; de la sustancia pura i, como:
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¢, = (244)

p
Ing, =G, /RT (2.45)

A partir de la definicion de propiedad residual y la expresion de la energia de Gibbs, es
posible obtener, sustituyendo la ecuacion (2.35) en la expresion a (2.38) para la energia
de Gibbs reducida, e integrando a temperatura y composiciéon constante, la ecuacion

anterior se puede reescribir como:
dp
Ing, = f(Zl. -1H)— (T constante) (2.46)
P

Expresion que relaciona el coeficiente de fugacidad con la presion y con el
comportamiento del gas real parametrizado por el factor de compresibilidad. Los
coeficientes de fugacidad y las fugacidades para las sustancias puras se evaliian a partir

de los datos pV'T o a partir de una ecuacion de estado.

Definiciones andlogas a (2.42) pueden hacerse para la disolucién, ecuacion (2.47), y
para cada componente i de la disolucidn, ecuacion (2.48):

dG = RTdn f lim[i] =1 s=L (2.47)
p

P—0 p

1

dG, = RTd1n } hm[i] 1

P—0 xp
i

b, = S (2.48)
Xip

A partir de las expresiones anteriores se puede deducir que In &i es una propiedad

parcial respecto a Ing, y que, por tanto In¢g = X x; ln&i , y ademas la ecuaciéon de

Gibbs-Duhem simplificada para el caso de p y T constantes, ecuacidon (2.32) queda

expresada como:
ind;/;i =0 (p y T constantes) (2.49)

El interés del concepto de fugacidad como una variable termodindmica reside en la
formulacion y solucién de problemas de equilibrio de fases. Asi, el criterio para
establecer si un sistema multicomponente, a temperatura y presion constante, estd en

equilibrio de fases se puede expresar en términos de la fugacidad:

fr=fr=.=f (i=12..N) (2.50)
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2.6 Comportamiento de disoluciones reales. Coeficientes de actividad.

Las disoluciones liquidas con frecuencia se tratan mds facilmente mediante las
propiedades de exceso que miden sus desviaciones, no respecto del comportamiento de
gas 1deal sino del de disolucion ideal, estableciéndose un formalismo similar al de las

propiedades residuales. Aplicandolo para la funcién de Gibbs:
G =G-G* 2.51)

Multiplicando esta ecuacién por el nimero de moles, », y diferenciando con respecto a

n;, manteniendo 7, p y n; constantes, se obtiene la energia de Gibbs parcial de exceso:
—E — —id
Gi =Gi -G, (2.52)

La integracion de la ecuacion (2.48), proporciona la energia de Gibbs molar parcial del

componente i cuando se encuentra en una mezcla, a temperatura y presidon constantes,
para un cambio en el componente i desde su estado puro, donde G = G, y fi = f,,

hasta su estado en la disolucién a una fraccidn molar arbitraria x;:

A

Gi -G, _RTIn L

7 (2.53)
Para una disolucion ideal, la energia de Gibbs molar parcial del componente i se puede
calcular a partir de la ecuacion (2.23), ya que por definicion coincide con el potencial

quimico del componente i en la disolucion (2.29), con lo que queda:
—id id
Gi =u" =G, +RT Inx,
La diferencia entre ambas ecuaciones permite obtener la energia de Gibbs parcial de

exceso del componente i,

A

G: =RTIn-1i (2.54)
X.

iJi

Esta expresion introduce dos nuevas propiedades: la actividad del componente i en la

disolucion, a, y el coeficiente de actividad de la sustancia i en la disolucion, ;.

(2.55)

Q>
Il
~ [
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>

a,
Vi=—=

- 2.56
X X ( :

la funcién energia de Gibbs molar parcial de exceso del componente i en la disolucion

se puede escribir como:

_—
G, =RTny, (2.57)
y la energia de Gibbs molar de la mezcla como:
G® =RT) x,Iny,
i (2.58)

Para una disolucion ideal G; = 0, y por lo tanto y; = 1. En este caso la fugacidad del
componente i en la disolucion se calcula facilmente, mediante una ecuacion conocida

como regla de Lewis-Randall:
ﬁid(T,P,xl_)zxiﬁ(T,P) (2.59)

es decir, la fugacidad del componente i en la mezcla ideal es proporcional a la fugacidad
de la sustancia pura i, a las mismas condiciones de presion y temperatura de la mezcla y

la constante de proporcionalidad es su fraccion molar en la disolucion, x;.

Teniendo en cuenta que Gi /RT es una propiedad parcial respecto a G”/RT, se

deduce que también lo es Iny. Teniendo en cuenta esta propiedad se pueden obtener las

siguientes relaciones:

E
Iny, = {M} 2.60)
O’hi P.T.n;
GE
T > x.Iny, (2.61)
Y xdlny, =0 (2.62)

La utilidad de estas expresiones se debe a que los valores de los coeficientes de
actividad se pueden obtener experimentalmente a partir de los datos de equilibrio

liquido-vapor como se expondra mas adelante.
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2.7 Equilibrio liquido-vapor en mezclas multicomponentes

Como resumen de todo lo anteriormente expresado en el apartado 2.2, el equilibrio entre
varias fases es una condicidn en la que no ocurren cambios en las propiedades
macroscopicas de un sistema con el tiempo. Sin embargo a nivel microscopico, las
moléculas que se encuentran en una fase en un momento dado pueden pasar de una a
otra fase, siempre que el flujo de moléculas sea el mismo en ambas direcciones y no

haya transferencia neta de materia entre las fases.

Para un sistema cerrado de N componentes y =z fases en equilibrio, a presion y
temperatura uniformes, el equilibrio viene determinado por la condiciéon general
expresada por la ecuacion (2.13) en términos de potenciales quimicos, o la expresion
alternativa (2.50) formulada como igualdad de la fugacidad de cada componente en todo

el sistema:

e :ﬂlﬂ: = i=12,,.,N)

fo=f == 1 (i=1,2,,.,N)
Las variables que determinan el estado intensivo de un sistema de N componentes y 7
fases en equilibrio son la temperatura 7, la presion p y las N-1 fracciones molares para
cada fase. El numero total de variables resulta ser 2 + (N-1)x. Para ligar estas variables
se dispone de las (7~1)N ecuaciones que relacionan las fugacidades (2.50) que son a su
vez funcidn de p, T'y las composiciones. La diferencia entre el numero de variables y el

numero de ecuaciones que las relacionan son los grados de libertad, F, del sistema:
F=2+(N-1)x - (1) N=2-7+N (2.63)

Esta expresidon se conoce como regla de las fases. Una expresion similar es conocida
como teorema de Duhem, aplicable a sistemas cerrados. En este caso hay = variables
mas que en el anterior, que son las masas (o moles) de cada una de las fases, y también
se dispone de N ecuaciones mas, que es el balance de materia para cada componente, la

diferencia entre nimero de variables y nimero de ecuaciones queda
[2+(N-1) x+ =] — [(7=-1) N+ N] =2 (2.64)

El teorema de Duhem concluye que, para cualquier sistema cerrado, formado

inicialmente por masas conocidas de compuestos quimicos determinados, el estado de
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equilibrio queda completamente determinado cuando se fijan dos variables
independientes cualesquiera, pero el nimero de variables intensivas independientes
sigue estando dado por la regla de las fases. Por lo tanto, cuando la regla de las fases
indique F = 1, al menos una de las dos variables debe ser extensiva, y cuando sea F = 0,

las dos deben ser extensivas.

Para el caso especifico de equilibrio liquido-vapor de sistemas multicomponentes, la

ecuacion (2.50) se concreta en la igualdad
Tl v
fi=1 (i=1,2,..N)

A partir de las definiciones (2.56) y (2.44), se pueden obtener la fugacidad del
componente i en la fase liquida, y la fugacidad del componente i en la fase vapor,

respectivamente:
"
fi =vix (2.65)

I =0y, P (2.66)
donde f; es la fugacidad del componente i puro a la presion y temperatura de la mezcla.

Para obtener este valor se necesita partir de la expresion (2.42) que definia la fugacidad
del componente i puro en el estado vapor, e integrar esta expresion entre el estado de
vapor saturado y el de liquido saturado (ambos a la misma temperatura). Se comprueba
que la fugacidad del compuesto 7 en el estado de liquido saturado es la misma que la del
vapor saturado. Para calcular la variaciéon de la fugacidad del liquido con la presidn, se
debe tener en cuenta la dependencia de la funcién de Gibbs con la presion a través del

volumen, llegadndose a la expresion

dn f, = %dp (T constante) (2.67)

La integracion desde el estado de liquido saturado al de liquido comprimido da

L1
n——=——-/| V.ud 2.68
R bV (2.68)

Como V;, el volumen molar de la fase liquida, es una funcién muy débil de p a
temperaturas muy por debajo de la temperatura critica, 7, con frecuencia se obtiene una
excelente aproximacion cuando la evaluacion de la integral se basa en la consideracion

35



de que V; es constante e igual al valor para el liquido saturado, sustituyendo
[ =@ P y resolviendo para f; ,se obtiene

V.(ip—pi")
p—

= _SatPSat ex
fl ¢1 i R T

(2.69)

donde la exponencial se conoce como el factor de correccion de Poynting.

Igualando las ecuaciones (2.65) y (2.66), en la que previamente se ha sustituido el valor

de f; de la ecuacioén (2.69), se obtiene

yiq)ip = xi]/ipisat (2.70)
donde
AA V _ i&‘at
o =P ey PP 2.71)
¢isat RT

La ecuacion (2.70) es analoga a la Ley de Raoult, pero corregida por medio de los
coeficientes de fugacidad y de actividad. Es por lo tanto aplicable a sistemas reales,
pero sera necesario conocer, de cada componente, el valor del coeficiente de fugacidad

y el coeficiente de actividad en la fase de vapor y liquido.

En muchas ocasiones, cuando se estudia el equilibrio liquido-vapor a bajas presiones, se
supone para la fase vapor un comportamiento ideal. En este caso el valor de ®; se
considera igual a la unidad y la expresion (2.70) queda simplificada, al considerar
solamente el comportamiento no ideal de la fase liquida mediante el coeficiente de
actividad. En este estudio se considerara que tanto la fase liquida como la fase vapor

tienen un comportamiento no ideal.

El comportamiento real de las mezclas, para el caso de sistemas binarios, se puede
clasificar en cuatro tipos comunes. La causa del alejamiento de la idealidad en sistemas
a bajas presiones suele ser el comportamiento no ideal de la fase liquida, por ello, los
diferentes tipos de comportamiento se clasifican segun lo que se aleje la fase liquida del
comportamiento ideal sefialado por la ley de Raoult. En la figura 2.1 se representan las
graficas Txy de cuatro sistemas binarios reales que representan los cuatro tipos de

comportamiento.
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Figura 2.1 Diagramas Txy a 0.10 MPa de cuatro tipos de mezclas binarias.

La figura 2.1.a) representa el caso de un sistema binario en el que la linea 7-x, punto de
burbuja, estéa situada por encima de la curva que proporciona la Ley de Raoult. Se dice
entonces que el sistema presenta una desviacion negativa. Cuando la desviacion se hace
demasiado acusada, 2.1.b), el sistema puede llegar a presentar un maximo en la curva ¢-
X, que coincidird con el maximo que también presenta la curva 7-y, punto de rocio. En
este punto el liquido no cambia su composicidon cuando se evapora, por lo que resulta
imposible separar los componentes mediante destilacion. Se dice entonces que el

sistema presenta un azedtropo.

La figura 2.1.c) representa un sistema binario cuya linea 7-x queda por debajo de la
curva de la Ley de Raoult. En este caso se dice que el sistema presenta una desviacion
positiva. Si la desviacion es lo suficientemente grande como para provocar la aparicion

de un minimo, entonces el sistema presenta un azeotropo. Es el caso de la figura 2.1.d).
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En este caso el azedtropo presenta una temperatura de ebullicion minima. En ambos
casos se cumple la coincidencia de las curvas 7-x y 7-y, por lo que la composicion de

las dos fases es idéntica, x;=y;, y sus curvas en la figura 2.2 cruzan la linea diagonal.

1.0

P eonstante = 1 {atm)

1.0
*

Figura 2.2 Diagramas x;-y; a 0.10 MPa para los cuatro tipos de mezclas de la figura 2.1.

A nivel molecular, las desviaciones negativas de la ley de Raoult reflejan, en la fase
liquida, fuerzas de atraccion intermolecular mdas intensas entre pares de moléculas
diferentes que entre moléculas semejantes. Por el contrario, desviaciones positivas
reflejan que las fuerzas intermoleculares entre moléculas semejantes son mayores que
las existentes entre moléculas distintas. En este ultimo caso, las fuerzas entre moléculas
semejantes pueden ser tan grandes que eviten la miscibilidad completa, formandose dos

fases liquidas separadas en un cierto intervalo de composiciones.

2.8 Calculo de los coeficientes de fugacidad y de actividad

A continuacion se expone la metodologia de calcular los coeficientes de fugacidad y de
actividad a partir de datos experimentales, recogida ampliamente en la bibliografia
(Prausnitz, Anderson et al. 1980; Gmehling, Onken et al. 1982; Raal and Miihlbauer
1998). Los coeficientes de fugacidad pueden ser calculados utilizando ecuaciones de

estado distintas a la de gas ideal para caracterizar el comportamiento real de la fase
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vapor. Los coeficientes de actividad se pueden obtener a partir de datos experimentales

de equilibrio liquido-vapor.

Para el calculo de la correccion de la no idealidad de la fase vapor se utilizan ecuaciones
de estado, como la ecuacion de virial o la de Peng y Robinson (Peng and Robinson
1976). En este trabajo se ha empleado la ecuacion de estado de tipo virial. Pueden

plantearse tres formas interrelacionadas de series de potencias para el factor de

compresibilidad:
Zzp—V=1+£+£2+...:1+B,0+C,o2 +..=1+B'p+C'p* +..
RT Vv (2.72)

Los coeficientes que aparecen en las expresiones: B, C.... llamados respectivamente
segundo coeficiente virial, tercer coeficiente virial,..., para una sustancia dada son
funcién, exclusivamente, de la temperatura. Esta ecuacidon se emplea habitualmente
truncada en el segundo o en el tercer término. En este trabajo se ha utilizado la ecuacion
truncada en el segundo término, la cual se considera adecuada para densidades

reducidas comprendidas entre 0.25 y 0.50:

Z=1+£=1+@
vV

RT (2.73)

Esta expresion propuesta inicialmente para sustancias puras se escribe exactamente
igual para una mezcla gaseosa y puede ser usada para, a partir de la ecuacion (2.46),

obtener el coeficiente de fugacidad a composicidon constante de una mezcla de gases:
Bp
Ing =—— 2.74
¢ RT (2.74)

En este caso, el segundo coeficiente del virial B depende de la temperatura y de la

composicion. La forma en que se establece esta dependencia de la composicion es

B= ZZ«VJJB;/
i

(2.75)

donde y representa las fracciones molares en la mezcla gaseosa. Los subindices i y j
identifican los componentes presentes en la mezcla. El coeficiente del virial By

caracteriza la interaccion bimolecular entre las moléculas i y j; por tanto Bj; = Bj:.
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A partir de las ecuaciones (2.25), (2.45), (2.48), (2.74) y (2.75) se obtiene una expresion
generalizada aplicable a mezclas multicomponentes que permite evaluar el coeficiente

de fugacidad para un componente £ de una mezcla:
- 1
Ing, :%[Bkk +Ezzyiyl(2§ik _51‘1)} (2.76)
i /

donde los subindices i y / se extienden a todos los componentes, y J estd definido

como

O, =2B, - B,

i ~Bu 0,=2B,-B,-B,

y

Los coeficientes del virial de los componentes puros Bj;, B, ... ¥ los coeficientes
cruzados, Bj;, se pueden obtener experimentalmente, (Dymond and Smith 1980), o bien a
partir de las diferentes correlaciones que se han propuesto,(7sonopoulos 1974; Hayden
and O’Connell 1975),en este trabajo se utiliza el método de Tsonopoulos. En este
método, la predicciéon del segundo coeficiente del virial se realiza utilizando
propiedades criticas, como la presion critica y la temperatura critica, y parametros
moleculares, como el factor acentrico, el momento dipolar y dos parametros, a y b, que
dependen del tipo de compuesto, (Prausnitz, Anderson et al. 1980; Reid, Prausnitz et al.

1987).

La forma final que se obtiene para el pardmetro ®; que aparece en la ecuacion (2.71)

expresada en funcion de los coeficientes de la ecuacion del virial es:

s 1
(B, =V.)(p-p, t)+pgzzyky,(25ki —dy)
k1

RT

O, =exp (2.77)

El coeficiente de actividad se introduce para tener en cuenta las desviaciones del
comportamiento ideal de una mezcla en fase liquida, y se obtienen a partir de datos
experimentales de equilibrio liquido-vapor. El coeficiente de actividad se puede
relacionar con la energia de Gibbs de exceso, ya que Iny es una propiedad parcial
respecto a G*/RT, a partir de la ecuacion (2.60) y despejando de la expresion (2.61), se

obtiene
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A(G* /RT)j
P,T,xjg,-,{

Iny, =—- x{
RT G\ 4 (2.78)

El proceso més frecuente seguido para caracterizar el comportamiento no ideal de una
disolucién es plantear una expresion, empirica o semiempirica, para la agrupacion
(G"/RT) en funcién de las fracciones molares de los componentes. Esta expresion
“modelo” incluye parametros caracteristicos de la naturaleza de los componentes de la
mezcla y de las condiciones del entorno. Estos parametros se determinan a partir de
medidas experimentales y permiten la correlacion del comportamiento de la mezcla en
todo el intervalo de composiciones e incluso su prediccidon en otras condiciones no muy

alejadas de las experimentales.

A continuacién se describen algunos de los modelos G*/RT para la correlacion del
equilibrio entre fases mas utilizados. Se trata de las correlaciones basadas en desarrollos
en series de potencias como la ec. de Margules (Margules 1895), la de Van Laar (Van
Laar 1913) y la de Redlich-Kister (Redlich, Kister et al. 1952), de otras basadas en
modelos de composicion local como el modelo de Wilson (Wilson 1964), NRTL (Renon
and Prausnitz 1968) y UNIQUAC (4brams and Prausnitz 1975).

Ecuaciéon de Margules: Es una de las ecuaciones mas antiguas, y aun es utilizada

comunmente por su buen comportamiento. El trabajo de Margules fue anterior a la
introduccion de los conceptos de fugacidad y coeficientes de actividad, pero su
propuesta equivalia a expresar los coeficientes de actividad para sistemas binarios o la

funcién (GE/xlszT) como una serie de potencias en x;.

GE
<. RT = Ay x, + Ajpx, = (Ay X, + A45%,)%,%, +(175,%, +17,X, )xlzxz2
1% (2.79)

donde Ay; Ao, A21, A2, 121 'y 112 son los parametros ajustables del modelo, que son
funcién de la presion y de la temperatura. En caso de usar solo dos parametros, la

expresion del coeficiente de actividad queda

Iny, = xzz[Alz + 2(A21 —Ap,)x, )]

, (2.80)
Iny, =x, [AZI + 2(A12 —A4,)x, )]

Ecuacién de Van Laar: propuesta en 1913, utiliza un desarrollo en serie de potencias de

la funcion (RT/G")
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RT_ 1 {Alle—i_Aﬂxz—(D12XI+D21xzjxlx2+...1 2.81)
G XXy 4,4, D,,D,,

donde A,; A5, Dsj, D2, son también funcion de la presion y de la temperatura. Para la

forma mas usual de dos parametros, las expresiones del coeficiente de actividad quedan

2
A, x
Iny, = A12[¢j

A,x, + A, x
1271 217%2 i (282)
A
Iny, = A21[ Bl j
Apx, + Ay x,
Ecuacién de Redlich-Kister: se presenta para un sistema binario como:
- 2 ]
2T X%, |4+ B(x, —x,)+C(x; —x,)" +D(x; —x,)" +... (2.83)
Los parametros 4, B, C, D, ... se determinan por un analisis de regresion por minimos

cuadrados; el numero de parametros queda a criterio del investigador. Los coeficientes

de actividad se obtienen de la expresion

Iny, =xx, [A +B()c1 —x2)+ C(x1 - X, )2 +...J+
+x, [A(x2 —x1)+ B(6x1x2 —1)+ C(xl - X, )(8xlx2 —1)+...]
(2.84)
Iny, =xx, [A—B(x2 —xl)+ C(x2 - X, )2 +...]+
- X [A(x2 —x, )+ B(6x1x2 —1)+ C(x1 - X, )(8x1x2 —1)+...]

La utilizacién de relaciones polindomicas tiene la ventaja de presentar una gran
flexibilidad para el ajuste tanto de datos del equilibrio liquido-vapor como de otras

magnitudes como las entalpias de exceso y los volimenes molares de exceso.

Sin embargo, como este tipo de ecuaciones tiene un escaso fundamento teoérico, no hay

una base racional para su extension a sistemas multicomponentes.

Modelo de Wilson: La introduccion de la ecuacion de Wilson (Wilson 1964) supuso un
avance para la correlacion de aquellos sistemas miscibles que presentan una fuerte
desviacion de la idealidad. Sustituye las fracciones globales en volumen, por fracciones
locales en volumen, que tienen lugar debido a las diferentes energias de interaccion

molecular. Wilson definié empiricamente la fraccion local en volumen, ¢;:
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£ = x,V, exp(=4; /RT)

) 2.85
2 %V, exp(=2, / RT) (2.85)
J

donde A, representa una energia de interaccion entre las moléculas i-j (4; = A;; pero A;; #
Aj), y Vi son volumenes molares del elemento i en estado liquido. Las fracciones
locales en volumen, o concentraciones locales, estan definidas en términos de
probabilidad utilizando la funcién de distribucion de Boltzman de energias.
Introduciendo el nuevo concepto de composicidon en el modelo de Flory-Huggins (Flory
1942) para mezclas atérmicas, se obtiene la siguiente expresion generalizada para

sistemas multicomponentes de la funcion de Gibbs de exceso

—=-) x,; In XA,
RT > J y

i (2.86)
definiéndose las constantes de interaccion binaria como
V. A=A
A, = iexp{ J ”}
Vi RT (2.87)

y siendo el pardmetro a ajustar A;; - A;. Es facil comprobar que se cumple A;=4;~1

Los coeficientes de actividad se obtienen de la ecuacion general

Iy, =1-InYxA, -3 i 2.88
Ji=i—hn x./szN (2.88)
=1

El desarrollo del modelo de Wilson para sistemas binarios conduce a la expresion

E
g = —x; In(x; + Appxy) — X, In(Ayyx, + ;)
RT (2.89)

y los dos coeficientes de actividad

Ay _ A,
x+ALx, A,x +x,

Iny, =—In(x, + A,x,)+ xz[

Ay _ Ay
x +ALx, A,x +x,

Iny, =-In(A, x, +x,)— xl(
(2.90)
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Para sistemas ternarios puede llegarse a ecuaciones andlogas desarrolladas a partir de la
expresion general. De acuerdo con la expresion propuesta, este modelo es capaz de
representar el comportamiento de mezclas multicomponentes utilizando Unicamente
parametros de interaccion binarios. Esta caracteristica, junto con los buenos resultados
que se obtienen en la representacion del comportamiento de los coeficientes de

actividad para mezclas polares y no polares, constituyen sus principales ventajas.

Sin embargo, este modelo no es capaz de predecir la inmiscibilidad, ademas de no poder
representar maximos y minimos en los coeficientes de actividad frente a la
composicion. Por ello, no es aplicable cuando aparece inmiscibilidad. Con el fin de
obviar estos inconvenientes se han propuesto modificaciones que introducen un tercer
pardmetro y requieren, por tanto, mayor informacion Tsuboka et al. (Tsuboka and

Katayama 1975).

Modelo NRTL: El modelo NRTL (Non-Random-Two-Liquid) fue propuesto por Renon
y Prausnitz (Renon and Prausnitz 1968) y resulta una extension de la ecuacion de
Wilson. Es aplicable para la correlacion de sistemas multicomponentes en equilibrio

liquido-liquido, liquido-vapor y liquido-liquido-vapor.
Esta basado en la introduccion del concepto de fraccion molar local

x; exp(—a ;7 ;)

Z X, exp(—a,;7y)
%

X

(2.91)

en donde 7;=(g;-gi)/RT y g representa la energia de interaccion entre el par de

moléculas i-j (semejante a A; en la ecuacion de Wilson).
La expresion de la energia de Gibbs de exceso para una mezcla liquida es:

E Z 7Gx,

¢ T
RT 2 S Gox,
z (2.92)

donde G;=exp(-a;i 7).

Este modelo introduce el pardmetro ¢;; = ¢;; o parametro de no distribucion al azar, al

cual se le asigna un valor a priori siguiendo unas reglas en funcion de las especies i y j,
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de acuerdo con la polaridad y el grado de asociacion de los componentes de la mezcla,

dichos valores varian entre 0.2 y 0.47.

La expresion de los coeficientes de actividad para el caso general de un sistema

multicomponente resulta ser,

N
ZTjiGjixj v

_
Iny, = v +Z

= (2.93)

La particularizacién de la expresién general de G® para el caso de un sistema binario

proporciona la siguiente ecuacion,

E
G x|: 7,,Gy, + 7,6y, }
1%

— =X
RT x, +x,G,,  x,G, +x, (2.94)

que mediante diferenciacion proporciona las expresiones que permiten obtener los

coeficientes de actividad,

2

T ( G, n 7,,G),
! 2
x, +x,G,, (lelz + xz)

Iny, =x,’

2
2 G, 7,Gy,
T +

I x,G, +x, ()c1 + szzl)z | (2.95)

Iny, =x,

Para el caso de sistemas ternarios la particularizaciéon de las expresiones generales
conducen a ecuaciones andlogas. Como puede deducirse de la observacion de la
expresion generalizada, la prediccion del equilibrio liquido-vapor de un sistema ternario
mediante este modelo, al igual que el modelo de Wilson, solo necesita los parametros

derivados de las correspondientes parejas binarias.

Su principal desventaja con respecto a los modelos de Wilson y UNIQUAC (que se
describird a continuacion) radica en que se trata de una ecuacidn con tres parametros y
no dos como los citados anteriormente. Respecto al modelo de Margules presenta la
ventaja de poder ser aplicado a sistemas multicomponentes por medio, exclusivamente,
de parametros binarios. Por otra parte, el modelo de Wilson es la base para el método
ASOG de prediccion de los coeficientes de actividad mediante el método de
contribucion de grupos.
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Modelo UNIQUAC: Abrams y Prausnitz (Adbrams and Prausnitz 1975) adoptaron el

modelo de dos liquidos y el concepto de composicion local para desarrollar la ecuacion
UNIQUAC (UNIversal QUAsi-Chemical) de caracter semiteorico. Este modelo
establece que la energia de Gibbs de exceso se puede dividir en dos contribuciones: una
que tiene en cuenta las diferencias en el tamafio y la forma de las moléculas (parte
combinatoria) y una segunda en la que se consideran las interacciones energéticas entre

ellas (parte residual).

La expresion que proponen para la funcién de Gibbs de exceso generalizada para

sistemas multicomponentes adquiere la forma:

7‘2’6 ln L+ qu 1n7—2q1x IH(Z%%J
i J

(2.96)
q;%; -y . .
donde 4, = Z— representa la fraccion superficial del componente i
q X .
> JJ
®, Z la fraccidon volumica del componente i
rlxl
y z =10 es el nimero de coordinacion
Los parametros ajustables 7; se expresan como:
(u i T Uy
T =€Xp _T
(2.97)

donde u;; es un parametro de interaccion entre los componentes j-i. (u;; = u;)

Los parametros 7; y g; de los componentes puros son, respectivamente, medidas de los
volimenes moleculares de Van der Waals y areas de la superficie molecular. Estos
parametros se calculan como suma de las contribuciones de los grupos funcionales que

forman la molécula del compuesto.

¥ :ng)Rk q; :zvg)Qk
%

; k (2.98)
Donde v’ es el numero de grupos del tipo k en la molécula .
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Los coeficientes de actividad para sistemas multicomponentes se expresan teniendo en

cuenta la parte combinatoria y la residual:
Iny,=lny; +lny} (2.99)
donde la parte combinatoria viene dada por:

9,
lnyf:ln&+2ql ln—+l - Zx
x

2% ' (2.100)

y la parte residual se expresa como:

m mo 9 .
lnyf =q, l—ln(zgjrﬁj—z - /L

J=1 J=1 Zrikj
= (2.101)

En el caso particular de sistemas binarios la expresion de G“/RT se desarrolla de la

siguiente manera,

E
G 2 9w+ 9 |+
RT x 2 o

(2.102)

+x{ln&+ﬂlni—q2 In(7,, +192)}
Xy 2 9
Entre las caracteristicas destacables de este modelo, cabe sefialar su aplicacidén para
sistemas multicomponentes utilizando exclusivamente parametros binarios, su
capacidad para describir el equilibrio liquido-liquido y la posibilidad de extender los
resultados obtenidos teniendo en cuenta la dependencia con la temperatura para un
intervalo moderado de ésta. Otro aspecto importante del modelo es que sirve de base
para el desarrollo del método UNIFAC, Fredenslund et al. (Fredenslund, Jones et al.
1975), en el que se calculan los coeficientes de actividad mediante las contribuciones de

los diferentes grupos que constituyen las moléculas en una disolucion.

Su principal inconveniente es la complejidad de su expresion asi como la limitacion que
presenta en la representacion de los datos, puesto que a menudo los resultados que con

ella se obtienen son peores que los derivados de ecuaciones mas sencillas.
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2.9 Relaciones entre las propiedades termodinamicas

A partir de la funcion energia de Gibbs de exceso, realizando la diferencial total de la
funcién (nG”) e introduciendo la definicion del coeficiente de actividad en la ecuacion

resultante, obtenemos:

nG* nV* nH*
d( J: dpP - e dT+Zln7/l.dni

RT ) RT (2.103)
donde
#; =RTInx, (2.104)
G' = G—le.,ui —RTle. Inx;, = le.,uiE = RTle. Iny,
i i i i (2.105)
y que permite relacionar las propiedades molares de exceso
E
VE=V-%xV, —-(aG j =RTY ,(mnyl]
" P Jr IERNEC (2.106)
E
HE=H-YxH, :—Tz(aC;—T/Tj = —RTzzxi(%j
: r : P (2.107)
y la entropia molar de exceso
E o0G"*
S :S—inSi+Rinlnxi:— =
Iny,
= —RY x,Iny, - RTY x, (%j
: ! p (2.108)

energia de Gibbs de exceso, GE, se determina, como se ha descrito extensamente en esta
capitulo, a partir de los datos de equilibrio liquido-vapor, el volumen molar de exceso,
VE, se obtiene mediante la medida de las densidades de la mezclas, H”, por

procedimientos de medida calorimétrica y S” se calcula a partir de la expresion:
G'=H"-TS" (2.109)

A modo de resumen, la combinacion de las definiciones de las propiedades
termodindmicas de disoluciones ideales, con la definicion de propiedad de exceso,

conduce a las siguientes expresiones:
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G*=G-Y x,G —RTY x,Iny,
S* :S—inSi+Rin Iny,
VE=V->xV,

HY=H-) xH,
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3.1 Introduccion

La determinacién de datos de equilibrio liquido-vapor de una mezcla homogénea de
fluidos requiere, por un lado, de la determinacion de la temperatura y presion a la que
sucede el equilibrio termodindmico, y por otro, de la obtencidén de la composicidn de las

fases liquida y vapor en equilibrio (datos de equilibrio liquido-vapor).

Por ello antes de introducir la metodologia que debe seguirse en la determinacion del

equilibrio liquido-vapor, se va a describir los métodos usuales de su determinacion.

Los métodos para la determinacidon experimental de los datos de equilibrio han sido
descritos ampliamente en la literatura, (Hala 1967; Abbott 1986; Malanoski 1992, Raal
1998, Wier 2005). Se pueden considerar los siguientes:

a) M¢étodo de destilacion.
b) Método dinamico o de circulacion.
¢) Método de flujo.

d) Método estatico.

La eleccion de uno u otro método estd determinada principalmente por el tipo de datos
de equilibrio que se quieran obtener (isobaricos o isotérmicos), por el rango de
presiones y temperaturas de trabajo, y por la propia naturaleza del sistema del que se
quiere obtener los datos de equilibrio. Los tres primeros métodos son utilizados para la
obtencién de datos isobaricos mientras que el ultimo es para datos isotérmicos. A
continuacion se describe cada uno de los métodos mencionados, dandole mayor énfasis

al método dindmico o de circulacién por ser el mas utilizado en la actualidad.

a) Método de destilacion: Consiste en destilar una pequefia cantidad de liquido de un
matraz destilador que contiene una cantidad grande de mezcla liquida de composicién
conocida, de forma que la composicidén de la mezcla liquida permanezca practicamente
constante. El analisis del destilado dard la composicion del vapor en equilibrio con la
mezcla introducida inicialmente en el matraz destilador. Este método puede dar lugar a

grandes errores. Es el mas antiguo de todos y esta practicamente en desuso.

b) Método dinamico o de circulacion: El funcionamiento de los aparatos de equilibrio

liquido-vapor con circulacion se basa en un mismo principio, que se muestra en la
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figura 3.1. El vapor que se forma de la mezcla en el matraz destilador A pasa a través de
un conducto de vapor para recogerse en el matraz B después de condensar
completamente. Una vez en el matraz B, el condensado vuelve al matraz destilador A a
través del conducto de liquido. Este proceso continia hasta que se alcanza el estado
estacionario, en el cual las composiciones en ambos matraces no cambian con el tiempo.
Si se supone el equilibrio, analizando las composiciones de los matraces A y B, se

obtendrian las composiciones del liquido y del vapor en equilibrio respectivamente.

Conducto de vapor

 —-

<—

Conducto de ligquido

Figura 3.1 Esquema de funcionamiento del método dinamico.

Segun la forma en que se lleva a cabo la circulacion de las fases, estos aparatos de

equilibrio liquido-vapor pueden clasificarse en dos subgrupos:
»  Aparatos con circulacion de la fase vapor, y
=  Aparatos con circulacion de la fase vapor y la fase liquida.

Entre los de circulacion de sélo la fase vapor el mas antiguo es el de Othmer (Othmer
1940). En estos la recirculaciéon continua no permitia alcanzar completamente el

equilibrio y la medida de la temperatura no era satisfactoria (Wier 2005).

En 1946 Gillespie describe un aparato con recirculacidon tanto de la fase vapor como de
la liquida (Hala 1967). Como se muestra en la figura 3.2, consta de un matraz destilador
A (1) de 100 ml. con un calentador interno (10) que permite obtener una ebullicion
uniforme y asi formar burbujas de vapor que se mezclen completamente con el
contenido del matraz destilador. El vapor formado arrastra una corriente de liquido y
juntos van a la bomba Cottrell (2) donde se alcanza el equilibrio entre el liquido y el
vapor. La mezcla de liquido y vapor en equilibrio va hacia el separador (4) donde se
separan. El liquido en equilibrio vuelve al matraz destilador y el vapor se dirige al
condensador (5) donde una vez completa la condensacion se recoge en el matraz B (9).
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Figura 3.2 Aparato de circulacion de vapor y de liquido de Gillespie (1946).

Al igual que en el de Othmer, una vez lleno el matraz B, el condensado adicional se
devuelve al matraz destilador. La intensidad de la ebullicién debe ser tal que la mezcla
liquido-vapor suba a través de la bomba Cottrell continuamente y que el nivel del
liquido en el tubo de comunicacion con el matraz A esté por debajo del contador de
gotas (8). Una velocidad demasiado alta en la destilacion puede dar lugar a una
separacion imperfecta de las fases, mientras que una ebullicion irregular y débil hace
que el vapor suba sin llevar con €l una corriente de liquido. Han sido construidos
aparatos de diferentes disefios basados en el método dindmico, siendo el mas utilizado
para la obtencidn de datos de equilibrio isobaricos. Sin embargo, uno de los problemas
de los métodos dinamicos es el tiempo necesario para alcanzar el estado estacionario

que, en algunos disefios, puede ser de varias horas.

c) Método de flujo. Para la medida del equilibrio liquido-vapor en sistemas
heterogéneos, y de miscibilidad limitada se han desarrollado métodos alternativos
llamados de flujo, a partir de los destiladores de recirculacion. En el método de flujo
una corriente estacionaria de liquido en ebullicién, y otra de vapor sobrecalentado de
composicidén conocida y constante, se introducen en una celda de equilibrio donde se
procede a su separacion y andlisis. Un ejemplo de este tipo de instrumentos es el

descrito por Vilim et al.(Vilim 1953).

55



d) Método estdtico: En este método la mezcla es cargada o preparada directamente en
un recipiente cerrado al que previamente se le ha hecho el vacio. El recipiente estd
inmerso en un bafio termostatico y es agitado hasta que se establece el equilibrio entre el
liquido y el vapor. Es el método mas utilizado para la obtencion de datos de equilibrio
isotérmicos. Entre los numerosos aparatos que utilizan el método estatico se encuentran
los debidos a McGlashan y Williamson (McGlashan 1961), el desarrollado por Marsh
(Marsh 1968), el de Tucker (Tucker 1981), el disefiado por Holldorff y Knapp
(Holldorff 1988), el debido a McKeygue y Gulari (McKeygue 1986), el de Wilding et al.
(Wilding 1987), y el de Gaube et al. (Gaube 1996). Gibbs y Van Ness (Gibbs 1972)
desarrollaron un equipo para la medida del equilibrio liquido-vapor, en el que la mezcla
se preparaba introduciendo volumenes conocidos de liquidos previamente
desgasificados desde unos cilindros inyectores graduados de elevada precision. Con este
tipo de aparato se pueden realizar en tiempos relativamente cortos las medidas
completas en todo el rango de composicion de la mezcla a una temperatura

determinada.

Las composiciones de la fase liquida y vapor en equilibrio se determinan con técnicas
analiticas, como son la cromatografia de gases (CG), la densitometria y la

refractometria.

En este trabajo se ha puesto a punto de una técnica de medida dindmica del equilibrio
liquido-vapor para la obtencion de los pardmetros del equilibrio de fase fluidas (ELV),
en el rango de temperaturas (273.15-523.15 K) y presiones moderadas (0-300 kPa abs.),
mediante un ebullémetro marca FISCHER, modelo VLE 602S.

También se ha puesto a punto la metodologia para la determinacioén de la composicidon
de las muestras, de la fases liquida y vapor extraidas, mediante la medida precisa de la

densidad y del indice de refraccion.

Y se ha elaborado el método de reduccion de datos termodinamicos desde las variables
experimentales (presidon, temperatura, composicion) hasta los datos de las funciones
termodinamicas que caracterizan el equilibrio liquido-vapor de las mezclas y su ajuste a

diferentes modelos.

En el presente capitulo se describe el equipo utilizado y sus elementos auxiliares, asi

como la técnica experimental para la determinacion del equilibrio liquido-vapor de las
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mezclas. También se describen las técnicas experimentales empleadas para la
determinacidon de las composiciones de las mezclas: densimetro de tubo vibrante y
refractometro automatico, asi como la automatizacion de la adquisicién de datos de

estas técnicas.

Por tultimo se refiere la bibliografia utilizada.

3.2 Técnica experimental utilizada para la determinacion del Equilibrio

Liquido-Vapor is6baro de mezclas liquidas homogéneas.

El equipo experimental utilizado para la determinacion del equilibrio liquido-vapor
isobaro de mezclas liquidas, objeto de este estudio, tiene como principal componente un
ebullémetro modelo VLE 602 S de la marca i-Fischer Engineering GmbH. Junto con

este ebullémetro, el sistema experimental cuenta con otros sistemas auxiliares de

medida, regulacion y control, como se observa en la figura 3.3

Figura 3.3 Vista general del equipo experimental para la determinacion del equilibrio liquido-vapor.

El aparato de determinacion de equilibrio liquido-vapor es de tipo dinamico con
circulacion de fases vapor y liquida, y como medida de proteccion se encuentra dentro
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de unos paneles transparentes de seguridad. A continuacion, se realiza una descripcion

del equipo siguiendo el esquema de la figura 3.4.

®
[

Figura 3.4 Aparato de circulacion de vapor y de liquido de Fischer VLE 6025

El deposito de alimentacion (1) se utiliza para introducir al comienzo del experimento
una mezcla liquida y asi poder llenar el matraz mezclador (2) y el tubo de vidrio (3), al
que llamaremos de aqui en adelante calentador. Esta mezcla se calienta mediante una
resistencia eléctrica de inmersion recubierta de cuarzo sinterizado (4), situado en el
calentador en forma concéntrica. El vapor producido arrastra parte del liquido hacia la
bomba Cottrell (5), donde se produce un contacto intimo entre la fase liquida y la fase
vapor favoreciendo el equilibrio entre ambas fases. Después, estas fases, ya en
equilibrio, se separan en una camara que contiene una pantalla deflectora (6) para
prevenir el arrastre de gotas de liquido con la fase vapor. Una vez separadas tanto la

fase vapor que condensa al pasar a través del condensador (7), como la fase liquida, se
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recirculan al matraz mezclador donde son mezcladas mediante un agitador magnético

(8) para posteriormente pasar de nuevo al calentador.

Las temperaturas de la fase liquida y la fase vapor se miden durante todo el experimento
mediante dos termoresistencias Pt100 (9 y 10) cuyos valores son leidos en el sistema de
control Fischer, desde donde se introduce y controla la potencia de la resistencia
eléctrica de inmersion, de cuya regulacion depende la adecuada recirculacion de las
fases, (figura 3.5). El equipo dispone de un dispositivo de medida y regulacion de la
presion que se encarga de mantener automaticamente la presion deseada, conectado a la

terminacion roscada de vidrio (11).

Figura 3.5 Sistemas de control y medida de temperatura y presion del equipo VLE 6028S.

Una vez alcanzado el régimen estacionario, en el que la temperatura del vapor
permanece constante, las muestras de la fase liquida y vapor pueden recogerse en los
viales de recogida de muestras (12) accionando las valvulas magnéticas (13), o bien
tomarse directamente de las corrientes de recirculacion mediante una jeringa a través de
las entradas (14) y (15) respectivamente. Para aislar el sistema de la presién ambiental
al retirar los viales se dispone de conjuntos de llaves de cierre (16), equilibrio de

presiones (17) y venteo (18).

Como se puede observar en la figura 3.6, para minimizar las pérdidas de calor a alta
temperatura, hasta 250°C, y evitar tensiones en el vidrio, la bomba Cottrell dispone en
su envolvente de un manta calefactora con sonda de temperatura y control electronico.

También el tubo de retorno de condensados esta rodeado de una cinta calefactora, con
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su sonda de temperatura y su regulacién para permitir trabajar con producto de alto

punto de fusion. Ambas controladores estan integrados en el sistema de control Fischer.

Figura 3.6 Detalle zona inferior del equipo VLE 602S.

Equipos auxiliares: Junto con el ebullometro VLE 602S descrito en la seccion anterior,
el sistema experimental cuenta con otros dispositivos auxiliares capaces de controlar y
medir las variables mas caracteristicas que intervienen en el proceso y que determinan
las condiciones necesarias del estado de equilibrio, como son la temperatura y la

presion.

Equipo de presurizacion (medida y control) Este dispositivo es de importancia vital en
los trabajos de equilibrio liquido-vapor isobarico. Tanto para la consecucidon de buenos
datos de presiones de vapor de las sustancias puras, como para la realizacion de los
experimentos a determinada presion de trabajo, p, es necesario disponer de un buen
sistema de presion que alimente al equipo principal. En este caso, gran parte de las

experiencias se realizaron a presiones superiores a la atmosférica. Por un lado, la
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sobrepresion se consigue inyectando N, seco de alta pureza, mientras que, para los

estados de bajas presiones se utiliza una bomba rotativa de vacio de dos etapas.

Para conseguir un valor exacto de la presion deseada en cada momento, se utilizo
inicialmente el sistema de regulacién de presion integrado en el equipo VLE 602S. Este
dispositivo estd formado por dos transmisores, uno de vacio Wika (en el rango 0-110
kPa abs, resolucidon 0.01 kPa, incertidumbre 0.1%FS) y otro de presién manométrica
Wika P-10 (rango 0-400 kPa, resolucion 0.01 kPa, incertidumbre 0.1%FS), un deposito
de compensacion y por dos conjuntos de electrovalvula y valvula de aguja manual de
regulacion micrométrica, uno conectado a una bomba de vacio y otro mediante un
regulador de presidon a una botella con N, a presion. En este sistema se ajustan de
manera manual progresivamente la apertura de las valvulas de aguja permitiendo un
flujo constante de entrada de N, y de salida a vacio. Conectadas en serie con las
anteriores estan las electrovalvulas todo-nada controladas por el sistema de control.
Cuando el sistema esta en funcionamiento la electrovalvula de la linea de presion esté
abierta, siendo la regulacion mediante la apertura u cierre controlado de la

electrovalvula de vacio. El sistema permite la regulacion dentro del intervalo +0.1kPa.

Sin embargo, el sistema a veces no es estable y requiere la vigilancia constante del
operador. Por este motivo, el sistema de regulacion de presion original se ha sustituido
por un controlador de presion Marca Mensor, modelo CPC 3000. La conexién de ambos
sistemas se ha realizado manteniendo la funcionalidad de la medida de la presion del

sistema VLE 602S.

El sistema de control de presion de alta velocidad Mensor CPC 3000, permite el control
automatico de la presion, en el rango 0 - 500 kPa absolutos, con una precision de
0.025% en tiempos inferiores a 3 segundos. Todas las funciones se controlan mediante
una pantalla tactil. La medida de la presion es realizada por dos sensores de presion, uno
bardmetrico WIKA CPC 3000 (en el rango 80-120 kPa abs, resolucion 0.01 kPa,
incertidumbre 0.010%) y otro manométrico CPC 3000 (rango 0-500 kPa, resolucion
0.001 kPa, incertidumbre 0.025%). El sistema de control se conecta a las lineas de vacio
y de presurizacion descritas anteriormente, habiendo sido evitadas las valvulas de aguja

y las electrovalvulas.

El depésito interno de regulacion de 150 ml. y el depdsito de compensacion situado

cerca del equipo principal, sirven de estabilidad ante las alteraciones de la ebullicién
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turbulenta de la mezcla. Este cambio permitié conseguir una gran estabilidad en la
presion, estimada en 0.02 kPa., una menor incertidumbre en la medida y la posibilidad
de la lectura simultdnea de presion, presion barométrica, potencia de calefaccion y las

temperaturas de la fase liquida y vapor.

Medida de la temperatura En los trabajos de equilibrio entre fases y mds concretamente
en los de equilibrio liquido-vapor isobdrico, la temperatura es la magnitud que primero
condiciona los estados de estabilidad, influyendo de manera decisiva en el estudio
termodinamico realizado. Por ello, su medida ha de hacerse con la mas absoluta
exactitud. Las termorresistencias Pt100 del equipo VLE, fueron desmontadas de su
alojamiento y calibradas ambas en el Laboratorio Termocal de la Universidad de
Valladolid, acreditado por ENAC, en el punto triple de H,O y en cuatro puntos de de su
rango de trabajo (273.16 K; 298.15 K; 348.15 K; 398.15 K, 473.15 K), frente a dos
sondas PRT25 Q calibradas. Su incertidumbre en la medida de la temperatura es £0.03

K (factor de cobertura k=2).

Periddicamente se han contrastado sus medidas con las de otro termometro calibrador
de temperatura ASL F250, con sondas calibradas por el laboratorio citado

anteriormente.

Sistema de refrigeracion: La condensacion de la fase vapor en el condensador (7) se
realiza mediante la circulacion por su envolvente de agua fria. El agua fria es
proporcionada a la temperatura adecuada mediante un bafio circulador Julabo F12-ED,

permitiendo su reutilizacién y un mayor control sobre la condensacion de la fase vapor.

Determinacion de las composiciones del equilibrio liquido-vapor. Una vez alcanzado el
equilibrio deben de extraerse muestras de la fase liquida y de la fase vapor, una vez
condensada. Las composiciones de ambas muestras se determinan con técnicas
analiticas, como son la cromatografia de gases (CG), la densimetria y la refractometria.
La cromatografia de gases requiere de un menor volumen de muestra, 0.003 ml.,
permitiendo no perturbar el equilibrio liquido-vapor y repetir la medida de la
composicidon hasta obtener valores estables. Al no disponer nuestro laboratorio de un

equipo de CG, la determinacion de la composicion se realiza combinando la densimetria
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de precisiéon y la refractometria. La densidad de una sustancia es una magnitud
caracteristica de ella misma como lo son sus puntos de fusién y ebullicion o su indice de
refraccidn, por lo que es util a la hora de identificar un material. Ademds, ambas
técnicas de medida facilitan el estudio termodindmico de las mezclas aportando mas
datos de las mismas, pudiéndose observar otras dos magnitudes caracteristicas de su
comportamiento. En el caso de los liquidos, la densidad nos proporciona ademas

informacion sobre las interacciones que existen a nivel molecular en la mezcla.

Estas dos técnicas requieren para su ejecucion de una mayor cantidad de muestra, por lo
que en su extraccion se debe poner especial atencion para no perturbar en exceso el

equilibrio del sistema.

Las muestras se recogen en sendos viales de 3 ml. de volumen, mediante la apertura de
las valvulas magnéticas, o con jeringas hipodérmicas en las entradas 14 y 15. Una vez
desgasificadas, un volumen de 2.5 ml. se introduce en un densimetro de precision Anton
Paar DMA 602 para obtener el valor de la densidad, y unas gotas recogidas con una
micropipeta se colocan sobre el cristal de zafiro del refractometro automatico Abbemat-
WR. Ambos equipos se encuentran conectados a ordenadores que controlan el proceso
de medida, recogen los datos de las medidas y los guardan en ficheros Excel para su

posterior tratamiento.

Equipo de densimetria. La medida de la densidad se realiza mediante el densimetro de

tubo vibrante, figura 3.7, puesto en marcha en este trabajo.

El elemento principal es una celda externa de medida de densidad, marca Anton Paar
DMA 602. La celda estd construida en cristal de Borosilico (DURAN 50), y se
encuentra inmersa en el interior de un cilindro de doble camisa, también de vidrio. En el
interior hermético de la célula contiene un gas de elevada conductividad térmica a fin de
facilitar el equilibrio térmico entre el oscilador en U, la muestra introducida y el liquido
termostatico que fluye entre las dos camisa mencionadas. El rango de medida de
densidades es 0 - 3 grem™, resolucién 10 grem™, y su precisiéon + 2:107 gr-em™, si la

estabilidad de la temperatura es mejor que £0.01K.
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Figura 3.7 Vista general del equipo experimental para medida de la densidad.

Entre los diferentes métodos de obtencion de densidades de liquidos, tal vez sea el mas
elegante el ideado por Kratky et al, (Kratky 1969), que relaciona de manera sencilla la
densidad del liquido problema contenido en un tubo con la frecuencia de vibracion
natural del conjunto. Un densimetro de tubo vibrante consiste esencialmente en un tubo
en forma de diapasoén construido de manera que pueda vibrar en un unico plano
(evitandose las vibraciones elipticas cuya frecuencia de resonancia es ambigua). La
direccion de oscilacion es la perpendicular al plano formado por la U del tubo. En él se
introduce una muestra del liquido cuya densidad se desea determinar. El tubo asi relleno

se excita electronicamente para llevar el sistema mecanico a la resonancia.

Es conocido que un sistema mecanico cuyo comportamiento viene dado por una
ecuacion diferencial de tipo oscilador armonico amplifica sus oscilaciones cuando es
excitado por una fuerza periddica externa cuya frecuencia coincide con la frecuencia
natural del sistema (frecuencia caracteristica del oscilador armodnico simple
equivalente). Este fendémeno recibe el nombre de resonancia. Esta evolucidn del sistema
hacia un movimiento estacionario se ve favorecido por el hecho de que las frecuencias
muy distintas a la natural de oscilacion se ven amortiguadas por procesos disipativos.
Cuando un sistema entra en resonancia los procesos disipativos pierden importancia, y

el sistema se comporta de manera estacionaria. El comportamiento estacionario del
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sistema y el plano de oscilacion perfectamente definido aseguran la reproducibilidad de
la situacion fisica que constituye el principio del método de medida. El periodo de
resonancia esta unicamente relacionado con la masa del conjunto, y el valor de ésta
estard influido por la fraccion de liquido contenido en la parte vibrante del tubo de
muestras. Si se asegura que el tubo oscilador estd completamente lleno del fluido, puede
relacionarse la densidad de la muestra introducida en el tubo con la frecuencia de

resonancia, siendo ésta la magnitud fisica a medir.

La frecuencia de resonancia de nuestro oscilador arménico simple equivalente cumple:

1 K
f:_ i
27 \'m (3.1)

donde f* es la frecuencia de resonancia, m es la masa del oscilador y K es la constante

elastica.

La masa del oscilador es la del tubo en U y la de la muestra del liquido contenida en €l.
m=m0+,0'V (3.2)
siedo m, la masa del tubo oscilante, p la densidad del liquido y Vel volumen del tubo

Sustituyendo en la expresion anterior:

1 K
S = \m v
o TP (3.3)
y despejando la densidad del liquido problema, se obtiene:
ma K 2
p=——"F—5—T
V. AV (3.4)

donde 7 es el periodo de resonancia ( inverso de la frecuencia de resonancia 7=f-1)

Debe de tenerse en cuenta que la masa del tubo, m,, es constante, que el volumen del
tubo, V, sera constante si lo es la temperatura, y que K, constante eldstica del oscilador,
depende de los mddulos de Young, y de rigidez del material del tubo, y del mddulo de
compresibilidad del liquido. Dado que los pardmetros elasticos del tubo son varios
ordenes de magnitud superiores a los del liquido, se puede considerar en la practica que
la constante K es independiente del liquido e idéntica para cualquier medida realizada a

temperatura constante.
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Teniendo en cuenta estas observaciones, y agrupando las constantes, la ecuacion

caracteristica del densimetro es:
— . 2
p = A + B T (35)

donde las constantes A y B para una temperatura establecida son caracteristicas de
nuestro aparato e¢ independientes del liquido de la muestra. Sus valores deben de
determinarse mediante calibrado. Para la calibracion del densimetro Anton-Paar DMA
602, se han empleado como sustancias patron Agua, ultrapura miliQ de agua bidestilada
y desgasificada, y Aire a la presion atmosferica, medida en bardémetro Hg de precision y

corregidos los efectos de la temperatura ambiental.

Para la medida del periodo de resonancia se ha utilizado un frecuencimetro Hewlett

Packard HP 53181A, con una resolucion de 10 digitos/segundo.

Mediante un bafio termostatico externo con unidad refrigeradora Polyscience 9510, con
controlador programable, se mantiene constante la temperatura haciendo circular el
fluido (agua destilada) por la camisa interna de la célula de medida. La estabilidad de la

temperatura es mejor que 0.010 K.

La medida de la temperatura se realiza con un termdmetro calibrador de temperatura
ASL F250, con sonda Pt100 a cuatro hilos de 2 mm. de diametro, inserta en una cavidad
dentro de la celda del densimetro, también calibrada por el laboratorio citado

anteriormente. La resolucion es 0.001 K, la incertidumbre 0.025 K.

Un programa de control implementado en el entorno de programacién Agilent VEE
controla todo el proceso de medida. La medida del periodo se realiza tomando el valor
promedio de las ultimas 80 lecturas, realizada cada una por el frecuencimetro de la
integracion de 100 valores medidos. La medida es correcta si la estabilidad de la
temperatura durante la adquisicion de datos es mejor que £0.004 K respecto del valor de
consigna. El nombre de la muestra, los valores de las medias, valores maximos y
minimos y sus respectivas desviaciones estandar de las variables medidas (temperatura
y periodo), el valor calculado de la densidad a partir de los valores de A y B de su
calibracion, junto con la fecha y hora de la medida, son almacenados en el fichero Excel

abierto al comienzo del conjunto de medidas.
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Equipo de refractometria. El indice de refraccion de las muestras ha sido determinado
con un refractdmetro automdtico de alta precision Abbemat, modelo WR, mostrado en

la figura 3.8.

Figura 3.8 Refractometro automdatico Abbemat.

El equipo consta de una unidad principal de medida, con un prisma de zafiro sintético,
duro y resistente a la corrosion, sobre cuya superficie se sitia la muestra. El equipo
requiere pequefios volimenes, por ello se utilizan micropipetas de vidrio para introducir
las muestras. Al cerrar la cubierta se crea una pequefia cdmara sellada que evita
evaporaciones durante la medida y asegura la termostatizacioén del prisma y la muestra.
La junta de la cubierta ha sido sustituida por otra de Chemraz, material eldstico estable

con los fluidos utilizados en este trabajo.

El principio de funcionamiento es que un rayo de luz amarilla de longitud de onda 589.3
1 0.1 nm, sodio D, ilumina la muestra desde la parte inferior del prisma bajo diferentes
angulos de reflexion. El uso de este tipo de luz reflejada presenta la ventaja de que ni el

color de la muestra ni la turbiedad de la misma afectan al resultado.

Para aumentar la precisidon y exactitud de las medidas, el equipo tiene incorporados dos
termostatos Peltier. Uno principal que controla la temperatura de la muestra y del

prisma, garantizando una estabilidad de +0.002 K. La temperatura es medida con dos
67



termorresistencias Pt100 internas que permiten una incertidumbre de la medida de la
temperatura de +0.03 K. El segundo dispositivo Peltier controla la temperatura de los
componentes internos del refractometro. El rango de medida del indice de refraccion es

1.30 — 1.72, la resolucién es 1-10° y la precision +4-107.

El equipo se conecta a un ordenador y con su software permite configurar la forma de
medida, la temperatura de consigna, introducir los nombres de la muestras y, de manera
totalmente automatica, realiza la medida. La medida se ha considerado correcta si en 60
lecturas, efectuadas cada segundo, la variacidon del indice de refraccidon es menor que
+2-10°. Entonces, se almacenan los datos de indice de refraccion, temperatura, dia y

hora de la medida en un fichero para su posterior procesamiento.

La calibracion del refractometro se realiza de manera periodica con aire y agua (miliQ)
bidestilada, y también, se verifica diariamente midiendo el indice de refraccion del agua

bidestilada.

Para la preparacidon de las mezclas de necesarias para la determinacion posterior de la
composicion de las muestras extraidas, se han utilizado viales de 14 ml. y una balanza
Sartorius modelo BP 2218, con resolucion de 10 gr., con una incertidumbre +£0.0001

gr. La incertidumbre estimada en la composicion de la mezcla en fraccion molar es de

+5-107,

Las caracteristicas de los diversos equipos e instrumentos de regulacion y control del
equipo de medida del equilibrio liquido —vapor y de los equipos de medida auxiliares se

recogen en la Tabla 3.1
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Tabla 3.1: Caracteristicas de la instrumentacion de medida y control del equilibrio liquido -vapor.

Ebullémetro Fischer VLE 602 S

Volumen muestra: 80 ml.

Rango operacion: 0 - 250°C, 0 — 3 bar abs.
Resolucion temperaturas: 0.01 K
Precision temperaturas: £0.06 K
Resolucidn presion: 0.01 kPa.

Precision presion: +0.05 kPa.

Controlador presion Mensor CPC 3000

Rango operacion: 0 — 500 kPa abs.
Estabilidad presion: £0.02 kPa
Resolucion presion: 0.001 kPa
Precision presion: £0.025%

Precision presion barométrica:+0.01%

Baiio termostatico JULABO F12

Capacidad: 10 1.
Rango operacion: -40°C - 110°C
Estabilidad en temperatura: £0.01°C

Densimetro Anton Paar 602

+

Frecuencimetro HP 53181A

Volumen de muestra en la celda: 2.5 ml.
Rango temperatura: -10°C - 70°C
Rango presion: 0 — 50 bar

Rango de medida: 0 — 3 gr/cm’
Resolucion: 1-10° g/em®

Repetibilidad: 210 g/cm®

Incertidumbre: aprox. +2-10™* g/cm®

Baiio termostatico Polyscience 9510

Capacidad: 13 1.
Rango operacion: -20°C - 200°C
Resolucion temperatura: 0.001°C

Estabilidad en temperatura: <+0.01°C

Caudal circulacion programable: 1-20 I/min.

Termometro de precision ASL F250

Rango de medida: -200 — 400 °C
Resolucion: 0.001 K
Precision: £0.025 K

Refractometro automatico Abbemat WR

Rango de medida: 1.30 — 1.72
Resolucioén: 110

Precision: +4-107

Estabilidad temperatura: +0.002 K
Resolucion temperatura: 0.01 K

Precision temperatura: £0.03 K

Balanza Sartorius BP 221S

Rango de medida: 0-200 g
Resolucion: 0.1 mg

Exactitud: 0.1 mg
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3.3. Procedimiento experimental de medida

a) Previamente a todo experimento se realiza el vacio en el aparato de equilibrio
liquido-vapor VLE 602, conectando la bomba de vacio y abriendo la valvula de by-pass
de vacio hasta obtener una presion de 1-2 mbar. Posteriormente se llena el sistema con
N, puro y seco, hasta una presion similar a la atmosférica. Entonces se carga el depdsito
de alimentacion con un volumen de muestra aproximado de 95 ml, de uno de los
compuestos puros o una mezcla previamente preparada. Abriendo el cierre esmerilado
de comunicacién del depdsito de alimentacion con el ebullémetro, se llena el sistema
hasta que el nivel del liquido se encuentra 2-3 cm por encima de la resistencia de
calentamiento. Se prestard especial cuidado a la posicion de las llaves de cierre (16),
equilibrio de presiones (17) y venteo (18), evitando la diferencia de presiones en el

interior del sistema y su comunicacion con el exterior.

Antes de ser utilizados para las medidas, todos los compuestos puros fueron mantenidos
con tamiz molecular, al menos durante 72 horas, en ausencia de luz y sin contacto con
el aire. Los fluidos puros utilizados en las mezclas binarias fueron desgasificados
previamente a la preparacion de las muestras. La desgasificacion se realiza mediante un
bafio de ultrasonidos, marca P-Selecta, modelo Ultrason-H, con una frecuencia de 40

kHz, y una potencia de 150 W.

b) Se conecta el sistema de refrigeracion, observando que el flujo de agua es adecuado
para enfriar los condensadores de vapor. Se comprueban las posiciones de todas las
valvulas y llaves, y se selecciona en el controlador la presion de trabajo. Si la presion es
la atmosférica, las llaves equilibrio y de venteo del equipo debe de estar abiertas, y no
es necesario el sistema de presurizacion ni el de vacio. Si la presion es de vacio o
superior a la atmosférica, deben estar cerradas las llaves de venteo, y conectados el

sistema de presion con N, y la bomba de vacio simultaneamente.

¢) Se conecta el agitador magnético y se selecciona una velocidad alta, de modo que
garantice una mezcla constante e intensiva. Se conecta la resistencia de calentamiento,
ajustando la potencia en el controlador. Una vez alcanzado el régimen estacionario,
debe existir un flujo pulsante continuo en el retorno de la fase liquida al matraz

mezclador y produccidon de condensado de la fase vapor de 1-2 gotas por segundo.
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d) Se ajusta en el controlador la potencia de calentamiento hasta lograr el equilibrio de
fases. El tiempo necesario para ajustar el equilibrio suele ser de unos 30 minutos. Se
observa que la temperatura de vapor se estabiliza. Cuando permanece constante (+0.05
K) durante un periodo de 15 minutos, se anotan las medidas de la presién de vapor y
temperatura de ebullicion y se puede proceder a extraer las muestras o bien modificar la

presion para obtener un nuevo punto de equilibrio de fases.

e) La toma de muestras para su posterior medida en el densimetro y refractometro,
requiere al menos 3 ml. de la fase liquida y de la fase vapor condensado. Para obtener la
muestras se colocan los viales, limpios y secos, en los puntos de toma, se abren las
llaves de cierre (16) y de equilibrio de presiones (17), se accionan las valvulas
magnéticas simultdneamente mediante los mando de la unidad de control Fischer hasta
obtener la cantidad de muestra requerida. La fase vapor requiere un mayor tiempo. Se
debe observar que la temperatura de vapor permanece constante durante la toma de las
muestras, que debe ser rapida para no modificar el equilibrio. Finalizada la toma de
muestras se cierran las llaves de cierre y de equilibrio, y se reduce a cero la potencia de

la resistencia del calentador.

E
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8

Figura 3.9 Detalle de vial de recogida de muestra y llave de cierre.
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Para retirar los viales con las muestras, se espera a que enfrien a temperatura ambiente,
se abre lentamente la llave de venteo, se desenrosca cuidadosamente el soporte con el
vial y se cierra con un tapon con Septum de teflon-silicona. Para su posterior

identificacion, se marca el vial con el nimero de muestra.

f) Para medir el siguiente punto de equilibrio es necesario recargar de nuevo el sistema
hasta que el nivel del liquido se encuentre 2-3 cm por encima de la resistencia de
calentamiento. Si se desea medir una concentracion diferente, puede aprovecharse la
mezcla anterior, evacuando una cantidad y afiadiendo un cierto volumen de los
compuestos puros. Al alcanzar una concentracion del 50%, es necesario eliminar
totalmente el contenido del equipo mediante la llave de vaciado, limpiar, realizar vacio

y volver a llenar, empezando con el segundo compuesto puro.

g) Las muestras obtenidas de las fases liquida y vapor se desgasifican, introduciendo los
viales en el bafio de ultrasonidos durante 10 minutos, antes de medir su densidad y su
indice de refraccion. En el refractometro se colocan unas gotas de muestra con una
micropipeta, y el densimetro de tubo vibrante se llena mediante una jeringuilla con
aguja hipodérmica, poniendo especial cuidado para evitar burbujas de aire en el llenado

que pudieran falsear la medida.

h) La determinacidn de la concentracidon de las muestras extraidas de las fases liquida y
vapor se realiza mediante un método indirecto, a partir de las ecuaciones de calibrado,
de la densidad y del indice de refraccion con respecto a la concentracion, obtenidas de
medidas previas. Para cada sistema binario, se midieron, siguiendo el procedimiento
descrito en g), las densidades e indices de refraccion de muestras de los productos puros
y de sus mezclas preparadas a diversas concentraciones. Cada mezcla se preparo,
inmediatamente antes de su medida, mediante pesada en viales de vidrio de 15 cm® de
volumen, llenos y herméticamente cerrados a fin de evitar evaporaciones. Para medir la
masa se ha utilizado una balanza Sartorius modelo BP 2218, con resolucion de 10" gar.,
con una incertidumbre +0.0001 gr. La incertidumbre estimada en fraccidon molar de

estas muestras es de £0.00005.
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3.4 Tratamiento de los datos experimentales

En este trabajo de investigacion se ha realizado la determinacién experimental de los
equilibrios liquido-vapor isobaros de mezclas binarias y la determinacion de las curvas

de vapor de los compuestos puros utilizados.

En las experiencias de laboratorio son medidos directamente los valores de algunas de
las magnitudes, como son: la presion de trabajo, p=(101.3+0.1) kPa y la temperatura, 7.
Otras son determinadas indirectamente, como las composiciones de las fases liquida, xi,
y vapor, yi, tal como se indica en la seccion anterior. A partir de ellas, otras magnitudes
termodindmicas son calculadas para verificar la calidad de los resultados y analizar el

comportamiento de los sistemas en estudio.

Presiones de vapor de los compuestos puros: Las presiones de vapor de los compuestos
puros, P, y sus correspondientes correlaciones con la temperatura, influyen de manera
importante en el calculo de las magnitudes que definen el Equilibrio Liquido Vapor,
como son los coeficientes de actividad o la funcidn de energia de Gibbs, y por tanto, en
el tratamiento y reduccion de datos termodinamicos del equilibrio de cada sistema (test

de consistencia, ajuste a modelos, prediccion...etc).

Con el mismo equipo y técnica experimental de equilibrio detallados anteriormente, se
han determinado experimentalmente las presiones de vapor de las sustancias puras que
seran utilizadas. La aportacion de nuevos valores experimentales, de magnitudes
caracteristicas como la presion de vapor, resulta necesario para confirmar los datos y/o

las correlaciones presentadas en la literatura.

.y t . . .-y
La correlacion de los datos P frente a T se realiza con la ya conocida ecuacion de

Antoine:

B
T+C

log P = A — (3.4)

siendo calculadas las constantes 4, B y C mediante un ajuste por minimos cuadrados,
sat

minimizando la desviacion estandar, s(P;“), de los datos correlacionados. Los valores

obtenidos se pueden comparar con los recogidos en la bibliografia, (Riddick 1986).

La determinacion de los coeficientes de actividad de la mezcla en el equilibrio liquido-
vapor, se ha realizado segin la aproximacion “gamma/phi” descrita en el apartado 2.7,

que considera la no idealidad de la fase liquida y de la fase vapor.
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yiq)ip = xi}/ipisat (2.70)

donde

n L _sat
@, :;ﬁ; exp{—Vi (];erpi )} @.71)

Para el calculo de la correcciéon de la no idealidad de la fase vapor, en este trabajo se ha
empleado la ecuacidn de estado virial truncada en el segundo término, expresada en la
ecuacion (2.73). El segundo coeficiente del virial B depende de la temperatura y de la

composicion. La forma en que se establece esta dependencia de la composicion es

B=>>yyB, (2.75)
i
- 1
Ing, -2 Bii+_zzyjyk(25ji_5jk) (2.76)
RT 257
ur psat
Ing.™ = 3.1
0" =28, G.1)
y siendo
0,=2B,-B,-B, y 6,=2B,-B,-B,
despejando yi de la expresion (2.70)
D,
y =2 (3.2)

%,
y, finalmente, sustituyendo en el logaritmo de la expresion (3.6) el factor de Pointing
(2.73), e introduciendo las ecuaciones (2.76) y (3.5) y simplificando se llega a la
expresion final empleada para calcular los coeficientes de actividad de la mezcla:

p BT p-p) . p -
1ny,._1nxipl:w+ o7 +2RT;Zk:yjyk(25ﬁ 5.  (33)

Expresion que, para el caso de una mezcla binaria, queda reducida a:

V. p (B,A —VLXp—p,S‘”) p )
Inv. =1 d i i —(1-y.,)0. 3.4b
i nxipl.“” i RT +RT( ») ! (3.40)

Los coeficientes de virial, B; y Bj, son estimados por el método de Tsonopoulos

(Tsonopoulos 1974). En este método, la prediccion del segundo coeficiente del virial se
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realiza utilizando propiedades criticas, como la presion critica y la temperatura critica, y
parametros moleculares, como el factor acentrico, w, el momento bipolar, x, y dos
parametros, a y b, que dependen del tipo de compuesto. Las propiedades criticas de

todos los compuestos utilizados se ha obtenido de la literatura (Fredenslund 1975;

Riddick 1986).

El segundo coeficiente de virial de la mezcla se calcula segun la metodologia descrita
en Assael et al. (4ssael 1996), donde el coeficiente cruzado de virial, B;=B;;, es
obtenido tras aplicar las reglas de mezcla de Lorentz-Berthelot a las propiedades

criticas.

El volumen molar en las condiciones de liquido saturado, ¥}, del compuesto puro i se
estima mediante la ecuacion de Rackett (Rackett 1970), a partir de sus propiedades

criticas.
sa - § 2/7
v =vz T (3.5)

La determinaciéon de la composicidon de las muestras de las fases vapor, y;, y liquida, x;,
en el equilibrio liquido-vapor, se calcula a partir de las medidas de la densidad en el
densimetro de tubo vibrante y del indice de refraccidn en el refractdmetro automatico,
usando las curvas de calibracion densidad-composiciéon e indice de refraccion-
composicion, a 298.15 K, obtenidas previamente de cada mezcla binaria. El ajuste de
las curvas se ha realizado por el método de minimos cuadrados a funciones polinomicas

de la forma:
p(x,) =D, + Dx, + D,x,’ + Dyx,” + ... (3.6)
ny(x))=F, + Fx, + F,x + Fx’ +.... (3.7)

A partir de los resultados experimentales de la densidad también se han calculado los

volumenes molares de exceso a 298.15 K de las mezclas.

N
VE=y—p =S aM(p - p ) (3.8)

i=1

donde x; representa la fraccidon molar del compuesto i, M; la masa molecular del
compuesto puro i, y p, po; las densidades de la muestra y del compuesto puro i,

respectivamente.
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De entre las expresiones matematicas propuestas por diferentes autores, para ajustar los
resultados experimentales relativos a funciones de exceso con bastante precision, cabe
destacar el desarrollo propuesto por Redlich-Kister (Redlich 1948), empleado
habitualmente por numerosos autores y cuya generalizacion, para un sistema binario, es:

1

1 x1 nZiA 2x1 —1
=0 (3.9
Los coeficientes A; se calculan mediante un ajuste por minimos cuadrados empleando
una hoja de célculo. El nimero de coeficientes a emplear en el desarrollo, queda a
criterio del investigador y depende fundamentalmente de la forma de la curva asi como
de la cantidad y calidad de los datos disponibles. Existen, no obstante, diversos criterios
matematicos para dar la mayor objetividad a esta eleccion. Uno de ellos es el test F de
Fisher (Bevington 1992). Simultdneamente, se ha tenido en cuenta la desviacion

cuadratica media del ajuste obtenido, rms, definido de la siguiente manera:

Z(VE i)

rmsAVF =q[4= (3.10)
n—p

donde 7 es el nimero de puntos del ajuste y p el nimero de pardmetros.

La ecuacion de Redlich-Kister es adecuada para correlacionar resultados de las
propiedades de exceso que son relativamente simétricos respecto la concentracion
equimolar. Otra caracteristica de esta ecuacidon es que permite obtener rapidamente los

valores equimolares de la propiedad correlacionada, al ser estos iguales a A/ 4.

De igual manera, a partir de los resultados experimentales del indice de refraccion de las

mezclas se han calculado su desviacion respecto de la disolucion ideal a 298.15 K.
Any, =ny—n," =n, =Y xnp, (3.11)

donde: x; representa la fraccion molar del compuesto i, npy np; los indices de refraccion

de la muestra y del compuesto puro i, respectivamente.

Y también se ha realizado su ajuste a la ecuacidon de Redlich-Kister.

i

—

Any = x, (1= %) 4 (2%, 1) (3.12)

i

I\
(=]
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Estrictamente, los coeficientes de actividad se calculan a partir de las energias de Gibbs,
sin embargo, como se ha visto en este capitulo, en la practica el proceso es el inverso, la
funcion de exceso se evalua conociendo los coeficientes de actividad, a través de la

ecuacion (2.58) que, para una mezcla binaria resulta:

E

E=x1 Iny, +x,1Iny, (3.13)

Como ya se indicé en el capitulo anterior, las ecuaciones utilizadas para correlacionar
los valores de la funcion de exceso de energias de Gibbs tienen formalmente una

expresion genérica que para una mezcla binaria responde a:

E

E =X Xyt (”(xl)

Las funciones empleadas pueden ser puramente empiricas o estar basadas en algin

modelo tedrico de interaccion entre moléculas.

Para el ajuste de los datos experimentales obtenidos son utilizadas, las correlaciones
basadas en desarrollos en series de potencias de Margules (Margules 1895), de Van
Laar (Van Laar 1913) y de Redlich-Kister (Redlich 1952), y las basadas en modelos de
composicion local como los modelos de Wilson (Wilson 1964), NRTL (Renon 1968) y
UNIQUAC (4brams 1975).

Para la busqueda de los parametros de ajuste de los datos experimentales se ha

considerado minimizar la funcion objetivo:

exp cal 2 exp cal 2
F.O.:Z(—” A j+z[—72yexpyz j (3.14)
2

/e

donde el superindice “exp” hace referencia a los datos experimentales obtenidos del
proceso de tratamiento de datos, y el superindice “cal” a los calculados mediante la

correlacion.

3.5 Consistencia termodinamica de los resultados

La Termodindmica no sélo proporciona los criterios que rigen el equilibrio y el calculo
de las variables involucradas, sino también permite el analisis de los datos con el fin de
valorar su calidad. Las medidas experimentales de equilibrio estdn sujetas a errores,
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detectados normalmente en las representaciones graficas con la distribucion no
uniforme de ciertas magnitudes, especialmente en las obtenidas de manera directa,
como (y;-x;), T, p, o las calculadas indirectamente, como GE, y; y otras, en funcion de la
concentracion de uno de los componentes. Sin embargo, es necesario efectuar un
analisis riguroso, con las relaciones termodindmicas, para demostrar la existencia o no
de errores sistematicos, ocasionados principalmente por el incorrecto funcionamiento de
los equipos o el analisis de las muestras. Dicho analisis termodindmico se conoce como
Test de consistencia termodindmica y se basa esencialmente en la ecuacion de Gibbs-
Duhem:
HE VE

erd —EdP+indlnyi=O (3.15)

Ecuacidn que para el caso isobdrico se transforma en:

HE
e dT +) xdlny, =0 (3.16)
y para un sistema binario
HE
RT7 dT + xdlny, + x,dIny, =0 (3.17)

La prueba de consistencia termodinamica presenta dos caminos. Un primer método que
evalua globalmente todo el conjunto de datos, a partir de integracion de la ecuacidon
3.17, conocido como “test de areas”. En el segundo método, los datos experimentales

son examinados individualmente, “punto a punto”.

El test de areas, descrito por primera vez por Herington (Herington 1947) y por
Redlich- Kister (Redlich 1948), si bien este segundo es exclusivo de datos isotérmicos y

por su fundamento termodindmico no resulta adecuado para los casos isobaricos.

La integracién de la ecuacion (3.17) para el caso isobarico conduce a la expresion:

1 x=1 HE

[ty = [——ar (3.18)
o 72 o RT

Si, a partir de los resultados experimentales, se dibujan en una grafica los puntos del

valor de In(y;/7) respecto de x;, se debe cumplir que el area de la curva sobre la linea de

cero menos el area bajo la linea, D, debe ser igual al valor del segundo término. En el

caso isotermo este segundo término es despreciable, pero en el isébaro el valor de H” no
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siempre es despreciable. Para cada caso seria conveniente determinar el valor de la
integral del segundo miembro si existiesen datos; en la mayoria de los casos es dificil
encontrar datos de entalpias en las condiciones marcadas por el ELV isobérico a las
presiones de trabajo pero, sobre todo, a la temperatura de ebullicion o cercanas a ella.
Para esos casos, Herington (Herington 1951) estudi6 la forma de las curvas H:(x,T) y
propuso una aproximacion de dicha integral que requiere evaluar, ademés de la suma de

areas definida anteriormente como D, otro parametro, J.

J =150((T,ey = T )/ Toia] (3.19)

donde Tmax es la mayor temperatura de ebullicion presente y 7min la minima,
considerando las temperaturas de los compuestos puros y de los posible azeotropos. De
acuerdo con el criterio de Herington, para la posible consistencia termodindmica de los
datos de ELV se debe cumplir que [D-J < 10. Wisniak (Wisniak 1994) demostro
errores conceptuales en el planteamiento de dicho test. No obstante, dicho método con

una valoracion de las areas, suponen una verificacion global de los datos.

Para la verificacidon termodinamica individual de cada punto experimental de ELV, el
procedimiento mas utilizado sigue siendo el desarrollado por Van Ness et al. (Van Ness
1973) en la version posterior propuesta por Fredenslund et al.. (Fredenslund 1977) y
basado en el calculo de las fracciones molares de la fase vapor, y;, a partir de los datos
(T,x;) experimentales, comparandose los mismos con los obtenidos por experimentacidon

a través de las diferencias:

&, =y, -y (3.20)

Los datos seran consistentes si se verifica que, dy;< 0,01. Este criterio, si bien en su
utilizacion rigurosa seria aplicado de forma individual a cada uno de los estados de
equilibrio, a veces se emplea para valorar globalmente el conjunto de datos,
estableciéndose entonces la desviacion como un valor medio para el conjunto de

valores.

Para el célculo de y;, la presion total, p, puede ponerse como:

_ cal sat ¢,~mt V,‘L (p _pfm)
p_Zyi p—le.pl. ; exp ln}/l.+T (3.21)

teniendo en cuenta las expresiones (2.70) y (2.71).
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A partir de la expresion de la energia de Gibbs de exceso se consiguen los coeficientes
de actividad, y luego, particularizando las determinaciones y los cdlculos para una

mezcla binaria, se plantean las expresiones individuales.

E E

G 14 G 14
Iny, =—+x, In*- Iny, =——x In*- 3.22
71 RT 2 72 RT 1 ( )

72 72

Sin embargo, en la practica la determinacion de los coeficientes de actividad, v;, a partir
de G"/RT en el equilibrio isobarico no es usual, ya que, de manera estricta se requiere

informacion sobre las entalpias de mezcla:

G* 2[d(GE/RT)+ HEdTJ

Iny, =—+x
71 RT

dv, RT’db,

(3.23)
G*  (dG"/RT) Har
N7 = %r TN T R
1 1

En la mayoria de los casos es dificil encontrar datos de entalpias en las condiciones
marcadas por el ELV isobdrico a las presiones de trabajo pero, sobre todo, a la
temperatura de ebullicion o cercanas a ella. Por tanto, se utiliza un tratamiento
alternativo, aplicable al caso que nos ocupa en este trabajo. En condiciones isobdricas,
la funcion adimensional, G¥/RT, depende de la temperatura, 7, y la composicion, x;,

pero también 7 depende de x;, 0 sea, G*/RT =f[x;,T(x;)] y su derivada se expresa por:

d(GE/RT):[d(GE/RT)] {d(L/RT)J [ﬂ] (3.24)

dx, dx, dr dyx,

De la expresion (2.103), se obtiene otra expresion, que resulta trascendental en la

verificacion de los datos de ELV:

doer)

dT RT?
entonces
E E E E
Iny, = % + X, (—d(Gd /RT)j Iny, = ;;T - xl(d(Gd /RT)j (3.25)
xl T,p xl T,p

Esta derivada no tiene un claro significado fisico en el estudio del ELV de sistemas
binarios. Sin embargo, puede tener el significado matematico indicado cuando se posee
la funcion correspondiente de G*/RT.
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Para la verificacion termodindmica de los datos de ELV, G*/RT =f{xi) se representa con
los polinomios de Legendre,

G* :
YT x(1-x)Y aL(x)  k=01,.n

Ly(x,)=1;L,(x,)=2x, -1; (3.26)
L, (xl ) = [(2k'1)(2x1 - l)kal (x1 )_ (k - 1)Lk72 (xl )]/ k
obteniendo una 6ptima correlacion de los datos experimentales cuando se minimizan las

diferencias de las presiones experimentales y las calculadas por la ecuacion.

sat E E L B r
R e L R
¢ .

1 RT dx, RT
(3.27)
sat E E L o sat
prapy [ B o G [AGERT)) W o= pi)
4 RT de, ). RT
sP

También puede hacerse de igual manera, ajustando a la ecuacion de Redlich-Kister,
recogida en la ecuacién (2.83), siendo las expresiones (2.84) equivalentes a las

ecuaciones (3.28).

Por ultimo, se determinan las concentraciones de uno de los componentes en la fase
vapor y se comprueba el cumplimiento de la regla presentada anteriormente para la

verificacion del test, dyi< 0,01, para cada punto.

3.6 Validacion de la técnica de medida

Para la validacion y puesta a punto del aparato y la técnica experimental para la
determinacion del equilibrio liquido vapor descrito, se ha empleado un proceso en dos
fases. Primero se comparardn medidas realizadas en el ebullometro Fischer VLE 6028,
con nuestra técnica de medida, frente a otras de gran precision recopiladas en la
literatura. En una segunda fase se validard la técnica de densimetria empleada para la

determinacion final de la concentracion de las muestras.

Se han determinado los valores de la curva de presién de vapor, p*“(T), del Agua,
midiendo los valores de la temperatura de equilibrio liquido-vapor al modificar la

presidon controlada. Para obtener unos resultados comparables con los datos existentes
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en las referencias, se ha utilizado Agua ultrapura Fluka 95305 con una conductividad

eléctrica a 298.15 K menor a 0.9 US-cm’™.

Para la comparacion de los datos, se han utilizado: a) los datos recomendados por la
IUPAC para la calibracién de presiones de vapor (Marsh 1987), b) los parametros A, B,
C de las ecuaciones de Antoine recopilados por Riddick (Riddick 1986), donde se
proponen diferentes valores de dichos pardmetros segin el rango de temperatura de
medida, y ¢) los proporcionados por el NIST (National Institute of Standards and
Technology) mediante la aplicacidon informatica Refprop, (Lemmon 2007), a partir de
ecuacion de estado para el agua propuesta por Wagner y Pruss, (Wagner 2002). La

incertidumbre declarada de los datos es 0.025% en la presion de vapor.
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Figura 3.10 Comparacion de las diferencias entre las temperaturas de ebullicion experimentales del
Agua y con las calculadas a partir de la presion medida con los coeficientes de la ecuacion de
Antoine. (®) Marsh; (3) Riddick; (/\) Wagner; (O) obtenidos en este trabajo.

Se observa, en la figura 3.10, que los valores de las temperaturas de ebullicion obtenidas
experimentalmente y las recomendadas por la IUPAC difieren menos de +0.04 K en
todo el rango de presiones. También las calculadas de las referencias a partir de la
presion medida, presentan un buen acuerdo, siendo las maximas diferencias de A7, =
+0.02 K con los valores de obtenidos de las ecuaciones de Antoine, y de AT, = +0.05 K

con los datos facilitados por el NIST a partir de la ecuaciéon de Wagner y Pruss.

De la observacion de los resultados de la presion de vapor y temperatura de ebullicion
obtenidos para el Agua se puede concluir que el equipo, Fischer VLE 602, puesto en

marcha en este trabajo es perfectamente valido para la determinacion del equilibrio
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liquido-vapor y su capacidad de medida estd dentro de los margenes de incertidumbre
habituales.

Para la verificacion de la técnica experimental de determinacion de la densidad y del
indice de refraccion de las muestras, se han medido con el densimetro Anton Paar 602 y
el refractometro automatico Abbemat, muestras de compuesto puros de gran pureza y se
ha comparado sus valores con los existentes en la biblografia. También se ha medido un
sistema binario a modo de test. De los sistemas usualmente utilizados como sistemas de
comprobacidn, pues han sido medidos por multitud de autores y técnicas densimétricas,
se ha escogido el sistema Ciclohexano (1) + Heptano (2) a 298.15 K. Este sistema fue
medido por Martin y Symons (Martin 1980), y seleccionado por el TRC (Termodynamics
Research Center) en las International Data Series (Martin 1983). Su trabajo presenta el
conjunto de datos mas completo y, por ello, se toma como sistema de referencia. Sin
embargo, también se ha considerado la comparacion con los datos de Saito y Tanaka (Saito

1988) y los de Nagata y Tamura (Nagata 1997).

En la Figura 3.11 se presenta una comparacion de los datos de la literatura y los

resultados de este trabajo.
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Figura 3.11 Comparacion de los residuos entre el volumen de exceso medido, VE y el calculado,
VEuio @ la temperatura de 298,15 K para el sistema Ciclohexano (1) + Heptano (2). . (e) este
trabajo; () (Nagata 1997); (A) (Martin 1983); (+) (Saito 1988). El volumen de exceso calculado
VE aic ha sido determinada usando los coeficientes de Redlich-Kister obtenidos por Martin y Symons
para cada conjunto de datos. La linea de puntos muestra una desviacion de +2% respecto del
volumen de exceso calculado a cada fraccion molar.
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Para cada conjunto de datos, el volumen molar de exceso calculado VEcalc se ha
determinado usando los coeficientes de Redlich-Kister de la correlacion de Martin y
Symons. La dispersion de los datos experimentales obtenidos en este trabajo estd dentro
del £2% del volumen de exceso correspondiente a cada valor de la fracciéon molar en el
rango central de composicion, equivalente a un valor maximo de £0.03 kg'm™, y

representa el £0.005% en la medida de la densidad de la mezcla.

3.7 Expresion de la incertidumbre en la medida

El calculo de la incertidumbre se ha realizado de acuerdo al documento EA-4/02 (1999),
que es la guia para el calculo de incertidumbres de medida del Bureau Internacional de
Pesas y Medidas BIPM, Comision Electrotécnica Internacional IEC, Unién
Internacional de Quimica Pura y Aplicada IUPAC, Federacidon Internacional de
Quimica Clinica FICC, Organizacién Internacional de Normalizacion ISO,
Organizacién Internacional de Metrologia Legal OIML, Unidn Internacional de Fisica
Pura y Aplicada IUPAP (1999; EA4-02 1999) y que se resume en la Tabla 3.2.

Tabla 3.2 Cdlculo de las incertidumbres en las medidas realizadas en el equilibrio liquido vapor de

acuerdo al documento EA-4/02.

Unidad Estimacion Divisor U(x)
Calibracion 0.03 2

w(7) Resolucién K 0.01 23 0.02
Repetibilidad 0.02 \3
Calibracion 0.09 2

u(p) Resolucion kPa 0.01 23 0.05
Repetibilidad 0.02 1

U(7) K k=2 0.04

U(p) kPa k=2 0.10

En la Tabla 3.3 se resume el célculo de la incertidumbre de la medida de la densidad
experimental en el densimetro DMA 602. La metodologia de calculo empleada se

desarrolla de una manera mas general en el apartado 5.7.
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Tabla 3.3 Cdlculo de las incertidumbres en las medida de la densidad experimental de acuerdo al

documento EA-4/02.

. L . U(p)
Unidad Estimacién Divisor ;
kgm
Calibracion 0.025 2
w(7) Resolucién K 0.001 243 4107
Repetibilidad 0.008 V3
Resolucién 1-10° 2\3 X
u(rt) ms . 3-10°
Repetibilidad 3-10° 1
u(A) kgm™”ms™ 2107 2 1-10™"
u(B) kgm™ 3107 2 1.5:107
u(pow) kgm™ 0.1 V3 6107
u(p) kg'm® k=1 1-10™
U(p) kg'm® k=2 2:10™"
U(p) kg'm~/kgm™ k=2 2107

El valor de la incertidumbre de la medida del indice de refraccidon en el refractometro
automatico Abbemat WR es +0.00004. La incertidumbre de la fraccion molar x;
obtenida a partir de las medidas realizadas en la balanza de las masas de los compuestos

puros, m; y m,, es calculada mediante la expresion:

xl-(Ml-Am2)+(1_x1)’(M2'Am1) (3.27)

u(x,) =
) m -M,+m,-M,

El valor de la incertidumbre calculada para la fraccion molar x; = 0.5 de la mezcla

Ciclohexano (1) + Heptano (2) es £0.00004, con un coeficiente de recubrimiento k=2.

La estimacion de la incertidumbre en la determinacion de la composicion de las
muestras de la fase liquida y vapor, para fracciones molares en el entorno de x; = 0.5 de
la mezcla Ciclohexano (1) + Heptano (2), a partir de las medidas de la densidad y del

indice de refraccion es U(x;) = +£0.0003.

85




3.8 Referencias

(1999). Expression of the Uncertainty of Measurement in Calibration, European co-

operation for Accreditation, EA4-02.

Abbott, M. M. (1986). Fluid Phase Equilibria 29: 193-207.

Abrams, D. S. P., .M. (1975). "Statistical Thermodynamics of Liquid Mixtures: A New
Expression for the Excess Gibbs Energy of Partly or Completely Miscible
Systems." AIChE Journal 21: 116-128.

Assael, M. J. T., J.P.M.; Tsolakis, T.F. (1996). Themophysical properties of fluids. An

introduction to their prediction. London, Imperial College Press.

Bevington, P. R. R., D. K. (1992). Data Reduction and Error Analysis for the Physical
Sciences. New York, Mc Graw-Hill.

EA4-02 (1999). Expression of the Uncertainty of Measurement in Calibration,

European co-operation for Accreditation.

Fredenslund, A. G., J.; Rasmussen, P. (1977). Vapor-Liquid Equilibria using UNIFAC,

A Group-Contribution Method. Amsterdam, Elsevier.

Fredenslund, A. J., R.L.,;Prausnitz, J.M. (1975). "Group-Contribution Estimation of
Activity Coefficients in Non-Ideal Liquid Mixtures." Fluid Phase Equilibria 123:
245-257.

Gaube, J. H.,, S.; Pfennig, A. (1996). "A new equilibrium cell with variable cell volume

for static vapor-pressure measurements." Fluid Phase Equilibria 123: 245-257.

Gibbs, R. E. V. N., H.C. (1972). "Vapor-Liquid Equilibria from Total-Pressure
Measurements. A New Apparatus." Ind. and Eng. Chem. Fundamentals 11: 410-
413.

Hala, E. P., J.; Fried,V.; Vilim, O. (1967). Vapour-Liquid Equilibrium. Oxford,

Pergamon Press.

Herington, E. F. G. (1947). Nature 160: 610.

Herington, E. F. G. (1951). J. Inst. Petrol. 37: 457.

86



Holldorff, H. K., H. (1988). "Vapor pressures of n-butane, dimethyl ether, methyl
chloride, methenol, and the vapor-liquid equilibrium of dimethyl ether-
methanol: Experimental apparatus, results and data reduction." Fluid Phase

Equilibria 43: 29-44.
Kratky, O. L., H.; Stabinger, H. (1969). Angew. Phys. 73.

Lemmon, E. W. H., M.L.; McLinden, M.O. (2007). Reference Fluid Thermodynamics
and Transport Properties. NIST Standard Reference Database 23. Boulder,
Physical and Chemical Properties Division. National Institute of Standards and

Technology.

Malanoski, S. A., A. (1992). Modelling Phase Equilibri. Termodynamic background
and Practical Tools. New York, John Wiley & Sons.

Margules, M. (1895). Akad. Wiss. Wien, Math. Naturw. kl. 11 104: 1243.

Marsh, K. N. (1968). Transactions of the Faraday Society 64: 883-893.

Marsh, K. N. (1987). Recommended Reference Materials for the Realization of

Physicochemical Properties. Oxford, Blackwell Scientific Publications.

Martin, M. L. (1983). Int. Data Ser. Ser. A 11(48).

Martin, M. L. S., L. (1980). Aust. J. Chem. 33: 2005.

McGlashan, M. L. W., A.G. (1961). Transactions of the Faraday Society 57.

McKeygue, K. G., E. (1986). "Vapor—liquid equilibria for binary mixtures of 1-alcohols
in carbon disulfide." J. Chem. Eng. Data 31: 278-283.

Nagata, [. T., K. (1997). J. Chem. Thermodynamics 29: 1093-1099.

Othmer, F. W. E., O (1940). "Absolute alcohol- an economical method for its
manufacture." Ind. Eng. Chem. 32: 1588-1593.

Raal, J. D. M., A. L. (1998). Phase Equilibria: Measurements and Computation.

Washington DC, Taylor & Francis.

Rackett, H. G. (1970). J. Chem. Eng. Data 15: 514.

Redlich, O., Kister, A.T. (1948). "Algebraic representation of thermodynamic properties
and classification of solutions." Ind. & Eng. Chem. 40(2): 345-348.

87



Redlich, O. K., A.T.; Turnquist, C.E. (1952). Chemical Engineering Symposium Series
48(2): 49.

Renon, H. P., J.M. (1968). "Local Compositions in Thermodynamic Excess Functions

for Liquid Mixtures." AIChE Journal 14: 135-144.

Riddick, J. A. B., W.B.; Sakano, T.K. (1986). Organic Solvents, Physical Properties and

Methods of Purification, Techniques of Chemistry, vol. II. New York,

Interscience, Wiley.

Saito, A. T., R. (1988). J. Chem. Thermodynamics 20: 859-865.

Tsonopoulos, C. (1974). "An Empirical Correlation of Second Virial Coefficients."
AIChE Journal 20: 263-272.

Tucker, E. E. L., E.H.; Christian, S.D., (1981). "Vapor pressure studies of hidrophobic
interactions. Formation of benzene-benzen and cyclohexane-cyclohexanol

dimers in dilute aqueous solution." J.Solution Chemistry 10: 1-20.

Van Laar, J. J. (1913). "Uber Dampfspannungen von Biniren Gemischen." Z. Phys.
Chem. 83: 599-608.

Van Ness, H. C. B., S.M.; Gibbs, R.E. (1973). AIChE Journal 19: 238.

Vilim, O. H., E.; Pick, O.; Fried, V., (1953). Chemical Listy 47.

Wagner, W. P., A., (2002). "The IAPWS Formulation 1995 for the Thermodynamic
Properties of Ordinary

Water Substance for General and Scientific Use." J. Phys. Chem. Ref. Data 31(2): 387-
535.

Wier, R. D. L., T. W. (2005). Measurements of the thermodynamic properties of

multiple phases. Amsterdam, Elsevier.

Wilding, W. V. W., L.C.; Wilson, G.M., (1987). "Vapor-liquid equilibrium

measurements on five binary mixtures." Fluid Phase Equilibria 36: 67-90.

Wilson, G. M. (1964). "Vapor-Liquid Equilibrium. XI: A New Expression for the
Excess Free Energy of Mixing." J. Amer. Chem. Soc 86: 127-130.

Wisniak, J. (1994). Ind. Eng. Chem. Res. 33: 177.

88



Capitulo 4

RESULTADOS OBTENIDOS DEL
EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR DE
MEZCILAS MULTICOMPONENTES.

4.1 INEOAUCCION ...ttt 91
4.2 COMPUESTOS PULOS ....eeneiiiiieiieeiiieniteeteeniteeeteenieeeteesieeeneesseeeneesaneeneesaneeneens 92
4.3 Medidas de Equilibrio Liquido Vapor en sistemas Binarios................... 101
4.4 Medidas de densidad e indice de refraccion en sistemas Binarios .......... 109
4.5 Discusion de los resultados obtenidos..........ccocceeerviiiniiiiniiiinieiiieceeee 120

4.6 Referencias



90



4.1 Introduccion

Este trabajo de investigacion tiene por objeto la puesta en marcha de la técnica
experimental de medida del equilibrio liquido-vapor isobarico de mezclas binarias, en
el Laboratorio de Ingenieria Energética de la Universidad de Burgos. En el capitulo
anterior se explica con detalle esta técnica experimental, que consiste en la
determinacidn de los valores de temperatura, 7, y composiciones de las fases liquida, x;,
y vapor, y;, a la presion constante, p, elegida, de una mezcla homogénea de fluidos.

También con el mismo equipamiento se han obtenido los valores de las curvas de

sat

presidn de vapor, p™“(7T), de los compuestos puros utilizados, en el rango de medida que

permite el aparato para determinacidn del equilibrio liquido vapor Fischer VLE 602S.

En este capitulo se presentan los resultados obtenidos de las medidas. Como
comprobacion inicial del equipo se ha realizado la medida de la curva de presion de
vapor del Agua, utilizando para obtener resultados fiables Agua ultrapura. Siguiendo el
mismo orden del trabajo experimental, se presentan los valores conseguidos de las
presiones de vapor de compuestos puros, Ciclohexano, Heptano y Dibutyl éter, éter

poco estudiado tal como refiere la revision de Marsh (Marsh 1999).
Resultan asi las siguientes medidas con compuestos puros:
Compuesto puro PO1: Agua
Compuesto puro P02: Heptano
Compuesto puro P03: Ciclohexano
Compuesto puro P04: Dibutil éter

También se ha realizado la determinacion del equilibrio liquido-vapor a 101.32 kPa, del
sistema test binario formado por los hidrocarburos arquetipicos del conjunto de
constituyentes de las gasolinas, Ciclohexano + Heptano, elegido como sistema test para
la validacién de la metodologia experimental, al existir medidas recomendadas en la

literatura.

Con la experiencia adquirida se han realizado las medidas correspondientes al equilibrio
liquido-vapor a 101.32 kPa, del sistema binario Dibutil éter + Ciclohexano. Con estos
datos se han calculado los coeficientes de actividad de los compuestos en las mezclas y

el valor de la energia de Gibbs de exceso. También se han realizado los test de
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consistencia termodinamica de los datos obtenidos y el ajuste a las diferentes

ecuaciones y modelos descritos en el apartado 2.8.

Los sistemas binarios medidos son los siguientes:
Binario BO1: Ciclohexano (1) + Heptano (2)
Binario B02: Dibutil éter (1) + Ciclohexano (2)

Y, finalmente, se presentan los resultados de las medidas realizadas de las densidades e
indices de refraccion de la mezclas, a la temperatura de 298.15 K para las diferentes
mezclas, combinaciones de los compuestos puros. Estas medidas son necesarias para la
determinacidn de la concentracion de las muestras obtenidas de las mezclas binarias en
el equilibrio liquido vapor. También aportan los volumenes de exceso y desviaciones
del indice de refraccion y sus correspondientes correlaciones en funcion de la

concentracion para las distintas mezclas binarias.

Por ultimo, se referencia la bibliografia utilizada.

4.2 Compuestos puros

Los productos necesarios para la determinacion experimental de cualquier propiedad
termodindmica deben de ser de gran pureza para obtener resultados fiables. En la Tabla
4.1 se referencia la procedencia y la pureza de los compuestos puros utilizados, obtenida

de los certificados de analisis.

Tabla 4.1 Caracteristicas de los productos utilizados

Pureza Contenido

Sustancia Marca comercial (GC%)  Agua
Agua Fluka 95305 Trace Select. - 99.999%
1-Heptano Fluka 51745 puriss.p.a. 99.8 0.002%
Ciclohexano Fluka 28932 puriss.p.a. 99.96  <0.02%
DBE Fluka 34460 puriss.p.a. 99.6 0.014%

Se presentan, en la tabla 4.2, los datos de los compuestos puros utilizados medidos con

los equipos y técnicas experimentales puestas en marcha en este trabajo, y los
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seleccionados en la literatura, de masas moleculares, temperaturas ebullicion a la

presion de una atmosfera y los valores de la presion de vapor, la densidad y el indice de

refraccion a 298.15 K.

Tabla 4.2 Propiedades de los compuestos puros utilizados

T de

Presion de

Masa ebullicion vaADOr Densidad a indice de

Sustancia Molecular P 298.15K  refraccion
(or mol") 101.3 kPa  298.15K e 398 15K

& (K) (kPa) & :

Agua 18.015” 373.12° 3.17° 997.0474"  1.3325029”
373.14¢ 997.04¢ 1.33249¢

1-Heptano 100.203" 371.57 6.09 679.46" 1.38511°
371.58¢ 6.1 679.53¢ 1.38515¢

Ciclohexano 84.161° 353.88° 13.04° 773.89" 1.42354°
353.79¢ 13.1¢ 773.90° 1.42351¢

Dibutil éter 130.230° 413.44° 0.898° 764.1° 1.3968°
414.66° 763.95¢ 1.3965¢

414.55¢ 0.90¢ 763.93¢ 1.39655¢

“este trabajo, "(Riddick 1986), “(Kirss 2006), “(Rilo 2003),.

También se muestran, en la tabla 4.3, los valores de las propiedades criticas, momento
dipolar y factor acéntrico de Pitzer, usados en los posteriores céalculos del tratamiento de

datos, asi como las fuentes consultadas.

Tabla 4.3 Propiedades criticas de los compuestos puros utilizados

Temp. Presion Volumen Factor Momento
Sustancia critica critica critico acentrico bipolar
(K) (MPa) (cm3 -mol’ ) (debye)
Agua 647.14° 22.064" 55.95° 0.3443" 1.855
1-Heptano 540.20° 2.740° 428.0° 0.350° 0.0°
Ciclohexano 553.50° 4.073" 308.0° 0.211° 0.3°
DBE 579.9¢ 2.446° 498.0° 0.4768° 1.18°

Y(Reid 1987), °(Fredenslund 1977), *(Yakoumis 1996)

A continuacion se presentan tabulados, para cada uno de los cuatro compuestos puros,

los valores experimentales de la presion de vapor y temperatura de ebullicion.
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En otra serie de tablas se muestran los valores obtenidos para las constantes de Antoine
A, B, C, junto con la bondad de ajuste calculada para cada caso y el intervalo de
temperaturas considerado, junto con las referencias bibliograficas que sirven de

comparacion.

Los valores de las presiones de vapor en funcion de la temperatura de los cuatro
compuestos puros medidos se representan graficamente para su comparacion en la
figura 4.1, junto con los obtenidos mediante la ecuacion de Antoine. Y en la figura 4.2
se representan los mismos valores de forma logaritmica, en funcion de las temperaturas

reducidas.
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Compuesto puro PO1: Agua

Tabla 4.4 Valores experimentales de la presion de vapor y temperatura de ebullicion del Agua.
Incertidumbre estimada de 0.04 K y 0.1 kPa

p/ kPa T,/ K p/ kPa T,/ K
4.6 304.51 100.1 372.79
5.1 306.36 101.32 373.14
10.1 319.16 101.5 373.19
20.1 333.35 120.2 377.98
30.1 342.35 150.1 384.53
40.1 349.09 180.1 390.06
50.1 354.54 200.1 393.36
60.0 359.14 220.1 396.39
70.0 363.12 240.0 399.21
75.0 364.95 250.0 400.55
91.8 370.38 280.0 404.30

Tabla 4.5 Coeficientes de la ecuacion de Antoine para el Agua.

A B C Tmin-Tmax rms
a) 7.11571 1683.447 -43.71  303.15-405.15 0.02K
7.11548 1683.419 -43.70  303.15-378.15 0.02 K

b) 7.309154 1791300 -35.05  273.16-303.14
7.2642986  1767.262 -36.86  303.15-313.14
72135767  1739.351 -39.05  313.15-323.14
7.1713202  1715.429 -41.01  323.15-333.14
7.1365295  1695.167 -42.74  333.15-343.14
7.1094588  1678.948 -44.18  343.15-353.14
7.0883288  1665.924 -45.38  353.15-363.14
7.073296 1656390 -46.29  363.15-373.14
7.0435968  1636.909 -48.20  373.15-423.15

a) este trabajo, b) (Riddick 1986). En la ec. (3.4), p™ (kPa)y T (K).
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Compuesto puro P02: Heptano

Tabla 4.6 Valores experimentales de la presion de vapor y temperatura de ebullicion del Heptano.
Incertidumbre estimada de 0.04 K y 0.1 kPa

p/ kPa T,/ K p/ kPa T,/ K
5.0 294.13 105.0 372.77
5.1 29451 110.0 374.36
6.1 298.12 120.0 377.39
10.0 308.54 130.0 380.21
20.0 324.64 140.0 382.89
30.0 335.01 150.0 385.39
40.0 342.86 160.0 387.82
50.0 349.26 170.0 390.12
60.0 354.71 180.0 392.31
70.0 359.47 190.0 394.39
80.0 363.73 200.0 396.41
90.0 367.58 220.0 400.17
92.0 368.33 240.0 403.69
100.0 371.16 250.0 405.38

101.32 371.58 260.0 407.01
101.32 371.59 280.0 410.17

Tabla 4.7 Coeficientes de la ecuacion de Antoine para el Heptano.

A B C Tmin-Tmax rms
a) 6.08977 1302.507 -52.62  298.15-413.15 0.05 K
6.05484 1283.666 -54.56  298.15-373.15 0.03 K
6.05511 1276.979 -56.22  368.15-413.15 0.02 K

b) 6.02167 1264.900 -56.61
c) 6.10457 1296.680 -54.81

a) este trabajo, b) (Riddick 1986); c) (Ortega 2003). En la ec. (3.4), p*™ (kPa) y T (K).
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Compuesto puro P03: Ciclohexano

Tabla 4.8 Valores experimentales de la presion de vapor y temperatura de ebullicion del
Ciclohexano. Incertidumbre estimada de 0.04 K y 0.1 kPa

p/ kPa T,/ K p/ kPa T,/ K
12.6 297.41 90.0 349.95
12.9 297.95 95.0 351.71
13.1 298.32 100.1 353.36
13.6 299.10 101.32 353.79
16.1 302.96 101.5 353.88
20.1 308.13 110.2 356.62
25.1 313.60 120.2 359.58
30.1 318.21 130.1 362.32
35.1 322.26 140.1 364.95
40.1 325.86 150.1 367.42
45.1 329.11 160.1 369.75
50.1 332.09 180.1 374.14
55.0 334.84 200.1 378.15
60.0 337.41 220.1 381.86
65.0 339.80 240.0 385.34
70.0 342.04 250.0 386.99
75.0 344.17 260.0 388.58
80.0 346.19 280.0 391.64

Tabla 4.9 Coceficientes de la ecuacion de Antoine para el Ciclohexano.

A B C Tmin-Tmax rms
a) 5.95109 1189.454 -52.29  298.15-393.15 0.05 K
5.94600 1189.059 -52.07 298.15-355.15 0.02 K
5.95750 1189.163 -52.90 353.15-393.15 0.01 K

b) 5.96407 1200.31 -50.646
c) 5.97636 1206.47 -50.014

a) este trabajo, b) (Riddick 1986); c) (Gmehling 1983). En la ec. (3.4), p*” (kPa) y T (K).
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Compuesto puro P04: Dibutil éter

Tabla 4.10 Valores experimentales de la presion de vapor y temperatura de ebullicion del Dibutil
éter. Incertidumbre estimada de 0.04 K y 0.1 kPa

p/ kPa T,/ K p/ kPa T,/ K
0.86 297.67 110.0 417.57
0.88 298.04 120.0 420.76
2.5 316.73 120.0 420.75
5.0 330.77 130.0 423.79
10.0 346.40 130.0 423.78
20.0 363.90 130.0 423.79
30.0 375.19 140.0 426.64
40.0 383.72 150.0 429.35
40.0 383.72 160.0 431.91
50.0 390.63 170.0 434.36
60.0 396.45 180.0 436.65
70.0 401.61 190.0 438.87
80.0 406.20 200.0 441.01
90.0 410.30 220.0 444.96
92.5 411.29 240.0 448.57
100.0 414.08 250.0 450.25

101.32 414.55 260.0 451.92
105.0 415.86 280.0 455.15

Tabla 4.11 Coeficientes de la ecuacion de Antoine para el Dibutil éter.

A B C Tmin-Tmax rms
a) 6.36741 1583.577 -51.46  298.15-458.15 0.08 K
6.30472 1545498 -55.06 313.15-415.15 0.02K
6.31941 1540968 -57.38  413.15-458.15 0.09K
b) 5.93018 1302.768 -81.481 362.0-413.0
c) 6.04369 1380.205 -72.847 370.0-415.0 0.05K

a) este trabajo; b) (Cidlinsky 1969); c) (Kirss 2006). En la ec. (3.4), p* (kPa) y T (K).
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Figura 4.1 Comparacion de las presiones de vapor experimentales para (<) Agua, (0) Heptano, (A)
Ciclohexano, (©) Dibutil éter. Y (®) valores de la presion de vapor del Agua recomendados por la
[UPAC, (Marsh 1987). Las lineas continuas muestran los valores calculados con los coeficientes de
la ecuacion de Antoine obtenidos en este trabajo.

99



0.4

fog(F. / kPa)

24

1T,

Figura 4.2 Comparacion de los logaritmos de las presiones de vapor experimentales en funcion del
inverso de las temperaturas reducidas para los compuestos puros: (&) Agua, (0) Heptano, (A)
Ciclohexano, (o) Dibutil éter. Las lineas muestran los valores calculados con los coeficientes de la
ecuacion de Antoine obtenidos en este trabajo.
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4.3 Medidas de Equilibrio Liquido Vapor en sistemas Binarios

Binario BO1: Ciclohexano (1) + Heptano (2)

Tabla 4.12 Valores experimentales del equilibrio liquido-vapor isobaro para el sistema binario B0l :
Ciclohexano (1) + Heptano (2) a la presion de 101.23 kPa, y valores calculados de los coeficientes de
actividad.

p=101.32 kPa
T/K X Vi Ve, )2

371.46 0.0000 0.0000

371.04 0.0178 0.0276 1.0403 0.9999
370.67 0.0340 0.0537 1.0393 0.9998
370.05 0.0610 0.0955 1.0377 0.9998
368.99 0.1182 0.1802 1.0333 0.9991
368.18 0.1473 0.2213 1.0323 1.0000
368.13 0.1507 0.2289 1.0320 0.9999
367.90 0.1616 0.2458 1.0313 1.0000
367.66 0.1656 0.2501 1.0317 1.0007
367.30 0.1848 0.2764 1.0304 1.0007
366.61 0.2214 0.3272 1.0279 1.0010
366.07 0.2504 0.3643 1.0260 1.0013
365.78 0.2688 0.3840 1.0246 1.0014
363.99 0.3612 0.4937 1.0194 1.0039
363.02 0.4100 0.5459 1.0171 1.0060
362.48 0.4342 0.5710 1.0163 1.0074
361.79 0.4787 0.6177 1.0137 1.0091
360.14 0.5743 0.7001 1.0095 1.0145
358.95 0.6320 0.7493 1.0082 1.0195
357.88 0.7046 0.8051 1.0055 1.0249
357.24 0.7443 0.8351 1.0045 1.0285
356.25 0.8156 0.8845 1.0025 1.0351
354.75 0.9226 0.9539 1.0009 1.0470

353.82 1.0000 1.0000
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Figura 4.3 Diagrama T-x-y de equilibrio liquido-vapor del sistema binario B01: Ciclohexano (1) +
Heptano (2) a la presion de 101.32 kPa. Valores experimentales (®) curva de burbuja y (O) curva de

rocio de este trabajo;(+) (Black 1959); (Q) (Myers 1975); (/\) (Onken 1990); (&) (Jan 1994). Las
curvas de linea discontinua representan los valores calculados segun la Ley de Raoult.
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Figura 4.4 Diagrama x;-y; de equilibrio liquido-vapor del sistema binario B01: Ciclohexano (1) +
Heptano (2) a la presion de 101.32 kPa. Valores experimentale:s (O) este trabajo;(+) (Black 1959);
(@) (Myers 1975); () (Onken 1990); (&) (Jan 1994); (=---) Valores y;=x;, (- - - -) calculados
segun la Ley de Raoult.
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Tabla 4.13 Valores obtenidos de los coeficientes de ajuste de G*, In y; y In v, para el sistema binario
Ciclohexano (1) + Heptano (2) para las diferentes correlaciones estudiadas en este trabajo, y
resultados de dichos ajustes.

Correlacion Ajz Az an rmsy;
Margules 0.0448 0.0488 0.003
Van Laar 0.0406 0.0564 0.004

Wilson 476.45 -262.03 0.004
NRTL 88.86 48.82 0.30 0.003
UNIQUAC -507.50 448.20 10 0.003

Equivalencia entre parametros: Wilson Aj;;= A;>-A;;, A= Ay-A2; NRTL A= g12822 A21= €21-811,
a2 = &p;y UNIQUAC App= ujr-uz, 2= uz-uy;, Q=12
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Figura 4.5 Valores calculados de los logaritmos neperianos de los coeficientes de actividad: (o)
Ciclohexano, y (®) Heptano en la mezcla, a la presion de 101.32 kPa. Las lineas muestran los
valores calculados con las correlaciones obtenidas en este trabajo: (------) Margules, (-----) Van
Laar, (----- -) Wilson, (-+--*-) NRTL, (=) UNIQUAC.
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Binario B02: Dibutil éter (1) + Ciclohexano (2)

Tabla 4.14 Valores experimentales del equilibrio liquido-vapor isobaro para el sistema binario B02:
Dibutil éter (1) + Ciclohexano (2) a la presion de 101.23 kPa., y valores calculados de los coeficientes de
actividad.

p=101.32 kPa
T/K X; Vi Vi 72

353.88 0.0000 0.0000

354.06 0.0099 0.0012 1.1364 1.0002
354.82 0.0463 0.0055 1.1249 1.0009
356.99 0.0981 0.0132 1.1080 1.0013
358.25 0.1348 0.0193 1.0974 1.0024
362.43 0.2405 0.0414 1.0698 1.0071
365.00 0.3057 0.0557 1.0552 1.0114
368.07 0.3752 0.0781 1.0417 1.0170
373.66 0.4878 0.1278 1.0238 1.0284
377.24 0.5491 0.1638 1.0159 1.0354
381.91 0.6186 0.2186 1.0087 1.0442
387.30 0.6974 0.2817 1.0011 1.0538
387.53 0.7268 0.3141 1.0016 1.0604
391.54 0.7737 0.3677 0.9973 1.0653
393.46 0.7887 0.4175 1.0000 1.0706
395.01 0.8105 0.4495 0.9990 1.0736
397.05 0.8266 0.4642 0.9953 1.0727
400.72 0.8697 0.5580 0.9954 1.0800
403.17 0.8906 0.6219 0.9974 1.0852
404.87 0.9101 0.6668 0.9961 1.0868
406.49 0.9236 0.7224 0.9995 1.0923
408.17 0.9405 0.7812 1.0013 1.0965
409.18 0.9524 0.8115 0.9994 1.0961
410.78 0.9656 0.8689 1.0020 1.1005
412.87 0.9800 0.9229 1.0009 1.1010
413.29 0.9877 0.9540 1.0016 1.1027
414.45 1.0000 1.0000
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Figura 4.7 Diagrama T-x-y de equilibrio liquido-vapor del sistema binario B02: Dibutil éter (1) +
Ciclohexano (2) a la presion de 101.32 kPa. (e) curva de burbuja y (O) curva de rocio de este
trabajo. Las curvas de linea discontinua representan los valores calculados segiin la Ley de Raoult.

044 s
0& - 4 b
0.7 s

06 4

y1

0& '/ ~
04 . o
0.3 o - o'

024 7

0a 0.1 02 03 04 05 08 07 0g ns 1.0

X4

Figura 4.8 Diagrama x;-y; de equilibrio liquido-vapor del sistema binario B02: Dibutil éter (1) +
Ciclohexano (2) a la presion de 101.32 kPa. (O) este trabajo; (-----) valores y;=x;; (- - - -)
calculados segin la Ley de Raoult.
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Tabla 4.15 Valores obtenidos de los coeficientes de ajuste de G*, In y; y In y, para el sistema binario
B02: Dibutil éter (1) + Ciclohexano (2) para las diferentes correlaciones a ecuaciones y modelos
estudiados en este trabajo, y resultados de dichos ajustes.

Correlacion A Ay, a rms %
Margules 0.1299 0.09677 0.001
Van Laar 0.1320 0.09787 0.001

Wilson -1120.64 1496.17 0.001
NRTL 198.08 158.41 0.30 0.001
UNIQUAC -441.99 504.47 10 0.002

Equivalencia entre parametros: Wilson A;;= A1-A11, A2j= A2i-A2; NRTL Aj2= g12-822, A21= €21-811
ap; = o1, UNIQUAC A jp= ujp-uzg, Azp= uz-upy, 0=z
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Figura 4.9 Valores calculados de los logaritmos neperianos de los coeficientes de actividad: (o)
Dibutil éter, y (o) Ciclohexano en la mezcla Dibutil éter (1) + Ciclohexano (2), a la presion de
101.32 kPa. Las lineas muestran los valores calculados con las correlaciones obtenidas en este
trabajo: (------) Margules, (-----) Van Laar, (- - - - - -) Wilson, (-*-*--=) NRTL, (-+--) UNIQUAC.
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4.4 Medidas de densidad e indice de refraccion en sistemas Binarios

Binario BO1: Ciclohexano (1) + Heptano (2)

Tabla 4.16 Valores experimentales de densidad, volumen molar de exceso, indice de refraccion y
diferencia del indice de refraccion, a 298.15 K, en funcion de la composicion para el sistema binario
BO1: Ciclohexano (1) + Heptano (2).

X; p/kgm’ VE / em? mol! np Anp
0.0510 682.78 0.0461 1.38643 -0.00068
0.1014 686.13 0.0849 1.38772 -0.00132
0.1504 689.47 0.1244 1.38901 -0.00191
0.1999 692.98 0.1567 1.39033 -0.00249
0.2399 695.91 0.1804 1.39148 -0.00287
0.2965 700.19 0.2113 1.39320 -0.00333
0.3479 704.22 0.2379 1.39475 -0.00375
0.3998 708.44 0.2618 1.39647 -0.00402
0.4478 712.49 0.2809 1.39808 -0.00425
0.5009 717.14 0.2971 1.39995 -0.00442
0.5482 721.47 0.3049 1.40168 -0.00450
0.5996 726.37 0.3059 1.40363 -0.00452
0.6514 731.50 0.3082 1.40576 -0.00438
0.7009 736.67 0.2938 1.40788 -0.00416
0.7507 742.08 0.2772 1.41008 -0.00387
0.7996 747.64 0.2545 1.41240 -0.00342
0.8516 753.90 0.2105 1.41503 -0.00279
0.9061 760.82 0.1532 1.41796 -0.00195
0.9492 766.65 0.0916 1.42042 -0.00114
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Figura 4.11 Valores experimentales de densidad para diferentes fracciones molares del sistema
binario Ciclohexano (1) + Heptano (2) a 298.15 K. (®) este trabajo; (1) (Nagata 1997); (A)
(Martin 1983); (+) (Saito 1988). Las lineas continuas muestran los valores calculados con los
coeficientes de la funcion polinomial obtenidos en este trabajo.
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Figura 4.12 Valores experimentales del volumen molar de exceso, V*, a 298.15 K para el sistema
binario BOI1: Ciclohexano (1) + Heptano (2) a 298.15 K. (®) este trabajo; () (Nagata 1997); (1)
(Martin 1983); (+) (Saito 1988); La linea continua muestra los valores calculados con los coeficientes
de la correlacion de Redlich-Kister obtenidos en este trabajo.
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Figura 4.13 Valores experimentales del indice de refraccion para diferentes fracciones molares del
sistema binario B01: Ciclohexano (1) + Heptano (2) a 298.15 K. (®) este trabajo; (1\)(Aminabhavi
1996). Las lineas continuas muestran los valores calculados con los coeficientes de la funcion

polinomial obtenidos en este trabajo.
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Figura 4.14 Valores de la desviacion del indice de refraccion, Anp, a 298.15 K para el sistema

binario B01: Ciclohexano (1) + Heptano (2) a 298.15 K. (®) este trabajo; (/\)(Aminabhavi 1996)
La linea continua muestra los valores calculados con los coeficientes de la correlacion de Redlich-

Kister obtenidos en este trabajo.
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Tabla 4.17 Sistema binario B0O1: Ciclohexano (1) + Heptano (2) a 298.15 K. Valores obtenidos en este
trabajo de los coeficientes de ajuste a las funciones polinomicas de p y nD y a la ecuacion de Redlich-
Kister para VEy AnD, y resultados de dichos ajustes.

Ag A] A2 A3 A4 rms maxAY  maxAY/Y

p  679.54 62.144 26.588 -8.508 14.103 0.02 0.03 0.005%
Ve 11763 0.4754 0.2791 0.0684 0.002 0.003  1.8%
np 138518  0.02358  0.01240 -0.00493 0.00728 2-10° 3:10° 0.002%

Anp -0.01771  -0.004679 -0.00172 -0.00073 2:10% 3-10° 1.4%

En la Figura 4.15 se presenta una comparacidn entre los resultados de este trabajo y los
de la literatura. Para cada conjunto de datos, el volumen molar de exceso calculado
VE .. se ha determinado usando los coeficientes de Redlich-Kister (Redlich 1948) de la
correlacion de Martin y Symons. La dispersion de los datos experimentales obtenidos en
este trabajo esta dentro del £2% del volumen de exceso correspondiente a cada valor de

la fraccion molar en el rango central de composicion.
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Figura 4.15 Comparacion de los residuos entre el volumen de exceso medido, VE, y el calculado,
VE e a la temperatura de 298,15 K para el sistema Ciclohexano (1) + Heptano (2). . (®) este
trabajo; () (Nagata 1997); (1) (Martin 1983); () (Saito 1988). El volumen de exceso calculado
VE e ha sido determinada usando los coeficientes de la correlacion de Redlich-Kister obtenidos por
Martin y Symons para cada conjunto de datos. La linea de puntos muestra una desviacion de +2%
respecto del volumen de exceso calculado a cada fraccion molar.
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Binario B02: Dibutil éter (1) + Ciclohexano (2)

Tabla 4.18 Valores experimentales de densidad, volumen molar de exceso, indice de refraccion y
diferencia del indice de refraccion, a 298.15 K, en funcion de la composicion para el sistema binario
B02: Dibutil éter (1) + Ciclohexano (2).

X; p/kgm’ VE / en mol” np Anp
0.0491 772.29 0.1159 1.42090 -0.00137
0.1184 770.52 0.2315 1.41768 -0.00272
0.1514 769.81 0.2741 1.41629 -0.00322
0.2015 768.88 0.3244 1.41434 -0.00381
0.2375 768.31 0.3500 1.41304 -0.00414
0.2995 767.47 0.3790 1.41097 -0.00453
0.3427 766.96 0.3917 1.40964 -0.00469
0.4033 766.37 0.3947 1.40788 -0.00481
0.4408 766.07 0.3886 1.40696 -0.00472
0.4999 765.63 0.3775 1.40549 -0.00459
0.5405 765.38 0.3619 1.40450 -0.00448
0.6038 765.01 0.3381 1.40314 -0.00413
0.6525 764.79 0.3094 1.40220 -0.00375
0.7112 764.56 0.2699 1.40106 -0.00330
0.7494 764.43 0.2419 1.40039 -0.00294
0.8054 764.28 0.1950 1.39945 -0.00236
0.8405 764.19 0.1635 1.39887 -0.00199
0.8934 764.10 0.1122 1.39805 -0.00139

0.9465 764.01 0.0550 1.39728 -0.00071
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Figura 4.16 Valores experimentales de densidad para diferentes fracciones molares del sistema
binario B02: Dibutil éter (1) + Ciclohexano (2) a 298.15 K. (®) este trabajo; (1) (Teng 1992); ()
(Berti 1989). Las lineas continuas muestran los valores calculados con los coeficientes de la funcion
polinomial obtenidos en este trabajo.
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Figura 4.17 Valores experimentales del volumen molar de exceso, VE a 298,15 K para el sistema
binario B02: Dibutil éter (1) + Ciclohexano (2) a 298.15 K. (®) este trabajo; (1) (Teng 1992); (A)
(Berti 1989). La linea continua muestra los valores calculados con los coeficientes de la correlacion
de Redlich-Kister obtenidos en este trabajo.
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Figura 4.18 Valores experimentales del indice de refraccion para diferentes fracciones molares del
sistema binario B02: Dibutil éter (1) + Ciclohexano (2) a 298.15 K. (®) este trabajo. Las lineas
continuas muestran los valores calculados con los coeficientes de la funcion polinomial obtenidos.
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Figura 4.19 Valores de la desviacion del indice de refraccion, Anp, a 298.15 K para el sistema
binario B02: Dibutil éter (1) + Ciclohexano (2) a 298.15 K. (®) este trabajo. La linea continua
muestra los valores calculados con los coeficientes de la correlacion de Redlich-Kister obtenidos.
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Tabla 4.19 Sistema binario B02: Dibutil éter (1) + Ciclohexano (2) a 298.15.Valores obtenidos en
este trabajo de los coeficientes de ajuste a las funciones polindomicas de p y nD, y a la ecuacion de
Redlich-Kister para VEy AnD, y resultados de dichos ajustes.

A() A] Ag A3 A4 rms maxAY maxAY/Y

p  773.85 -33.431 51.75 -42.91 14.708 0.03  0.04 0.005%
Ve 15117 -0.5673 0.3327  -0.2105 0.0013 0.003  3.1%
np 1.42355 -0.05513 0.05364 -0.0373 0.0118 3-10° 6:10° 0.004%

Anp -0.01841 0.006493 -0.00311 0.00186 2:10° 6107 2.1%
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Binario B0O3: Dibutil éter (1) + Heptano (2)

Tabla 4.20 Valores experimentales de densidad, volumen molar de exceso, indice de refraccion y
diferencia del indice de refraccion, a 298.15 K, en funcion de la composicion para el sistema binario
BO03: Dibutil éter (1) + Heptano (2).

X p/ kgm’ VE /et mol np Anp
0.0512 684.40 0.0240 1.38580 0.00003
0.1005 689.02 0.0401 1.38638 0.00005
0.1545 694.01 0.0540 1.38702 0.00008
0.2008 698.23 0.0664 1.38759 0.00012
0.2503 702.69 0.0738 1.38816 0.00014
0.3008 707.19 0.0806 1.38876 0.00017
0.3517 711.65 0.0855 1.38935 0.00017
0.4010 715.94 0.0840 1.38993 0.00020
0.4486 720.02 0.0847 1.39047 0.00020
0.4986 724.24 0.0851 1.39105 0.00021
0.5492 728.46 0.0838 1.39163 0.00022
0.5992 732.58 0.0792 1.39218 0.00021
0.6484 736.58 0.0762 1.39273 0.00020
0.6985 740.62 0.0677 1.39330 0.00020
0.7486 744.58 0.0620 1.39383 0.00016
0.7997 748.61 0.0478 1.39441 0.00017
0.8467 752.22 0.0434 1.39489 0.00012
0.8993 756.26 0.0272 1.39546 0.00009

0.9478 759.93 0.0159 1.39597 0.00005
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Figura 4.20 Valores experimentales de densidad para diferentes fracciones molares del sistema
binario B03: Dibutil éter (1) + Heptano (2) a 298.15 K. (®) este trabajo; (1) (Teng 1992); ()
(Rezanova 2000). La linea continua muestra los valores calculados con la funcion polinomial obtenida.
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Figura 4.21 Valores experimentales del volumen molar de exceso, V*, a 298.15 K para el sistema
binario B03: Dibutil éter (1) + Heptano (2) a 298.15 K. (®) este trabajo; (O) (Teng 1992); ()
(Rezanova 2000). La linea continua muestra los valores calculados con los coeficientes de la
correlacion de Redlich-Kister obtenidos en este trabajo.
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Figura 4.22 Valores experimentales del indice de refraccion para diferentes fracciones molares del
sistema binario B03: Dibutil éter (1) + Heptano (2) a 298.15 K. (®) este trabajo. Las lineas continuas
muestran los valores calculados con los coeficientes de la funcion polinomial obtenidos en este trabajo.
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Figura 4.23 Valores de la desviacion del indice de refraccion, Anp, a 298.15 K para el sistema
binario B03: Dibutil éter (1) + Heptano (2) a 298.15 K. (®) este trabajo. La linea continua muestra
los valores calculados con los coeficientes de la correlacion de Redlich-Kister obtenidos en este
trabajo.
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Tabla 4.21 Sistema binario B03: Dibutil éter (1) + Heptano (2) a 298.15.Valores obtenidos en este
trabajo de los coeficientes de ajuste a las funciones polinomicas de p y nD, y a la ecuacion de
Redlich-Kister para V'y AnD, y resultados de dichos ajustes.

A() A[ Ag A3 A4 rms maxAY  maxAY/Y

p 67956 95.283 -11.32 -0.482 0.789  0.008 0.016 0.002%

Ve 03418 -0.06632  0.0544  -0.0303 0.0016 0.003  7.3%
np 138519  0.01198 -0.00027 -0.0004 7-10° 1.4-10° 0.001%
Anp 0.000850 0.0001526 -0.00007 0.00020 7-10° 1.410°  10.8%

4.5 Discusion de los resultados obtenidos

Los valores de las presiones de vapor y temperaturas de ebullicion obtenidos para los
compuestos puros presentan un buen acuerdo con los proporcionados por las ecuaciones
de Antoine de la literatura en el rango de presiones inferior a 101.32 kPa. En el caso de
Dibutil éter, el acuerdo es sensiblemente mejor con los valores de Kirss y Siimer (Kirss

2006) que con los de Cidlinsky y Polak (Cidlinsky 1969).

En el rango de presiones de 101.32 a 280 kPa los valores de la temperatura de ebullicion
medidos presentan valores inferiores a los calculados a partir de las referencias, siendo
creciente esta diferencia con la presion, salvo en el caso del Agua. Posiblemente, debido

a las limitaciones en el ajuste de la ecuacion de Antoine para rangos amplios de presion.

Los valores experimentales del equilibrio liquido-vapor isoébaro del sistema binario
Ciclohexano (1) + Heptano (2), poseen un buen acuerdo con los obtenidos de las
referencias, presentando una desviacidn positiva respecto de la ley de Raoult. El sistema
Dibutil éter (1) + Ciclohexano, también presenta una ligera desviacion positiva. Ambos
sistemas presentan un buen ajuste a los modelos estudiados, siendo mejor el obtenido

con la ecuacion NRTL.

En las medidas de densidad de los sistemas binarios se han obtenido valores
experimentales de la densidad y del volumen de exceso similares a los de la literatura
para los sistemas binarios estudiados. El sistema Ciclohexano (1) + Heptano (2)
presenta volumenes de exceso positivos en todo el intervalo de composicion, con una
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cierta asimetria, estando su maximo en x; = 0.65 aprox. Los sistemas binarios formados
por el Dibutil éter y ambos hidrocarburos tienen valores positivos en todo el intervalo.
El sistema Dibutil éter (1) + Ciclohexano (2) presenta una ligera asimetria, con un
méaximo de VX = 0.395 en x; = 0.40. El sistema Dibutil éter + Heptano da valores

menores del volumen de exceso, con una grafica simétrica.

Para las medidas experimentales del indice de refraccion de los sistemas binarios
Dibutil éter + hidrocarburo no se han encontrado referencias en la literatura. La
desviacidn del indice de refraccion para los sistemas Ciclohexano (1) + Heptano (2) y
Dibutil éter (1) + Ciclohexano (2) da valores negativo en todo el intervalo de
composicidon. En el sistema Dibutil éter (1) + Heptano (2) estos valores son positivos
con la composicidn. En la desviacion del indice de refraccion de los diferentes sistemas
se reproducen las mismas asimetrias de las curvas que las observadas en los volimenes
de exceso, coincidiendo las composiciones de sus respectivos valores maximos o

minimos.
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5.1 Introduccion

Las propiedades volumétricas suministran una informacion elemental e imprescindible
para la caracterizaciéon termodindmica de un fluido. La densidad es una de las
propiedades fisicas de la materia mas importantes. Una medida precisa de esta densidad
participa decisivamente en la optimizacién de la mayor parte de los procesos (Dohrn
and Pfohl 2002; Gupta and Olsont 2003, Case, Chaka et al. 2004, Case, Chaka et al.
2005, Case, Brennan et al. 2007, Wakeham, Assael et al. 2007), y en el desarrollo de

modelos tedricos que ayuden a entender y predecir su comportamiento termodinamico.

Su conocimiento en diferentes condiciones de presion y temperatura, p(p,T), permite el
disefio de la altura de las torres de rectificacion; optimiza las condiciones de operaciéon y
distribucion de los productos derivados del petréleo; interviene en el calculo de
propiedades como la solubilidad y la viscosidad; se aplica a modelos predictivos que
estimen diversas propiedades fisicas; determina la capacidad como disolvente de un
fluido, importante caracteristica en el desarrollo de liquidos idnicos a temperatura

ambiente y en procesos de extraccion en condiciones supercriticas.

A partir de de las medidas p(p,7) se pueden determinar directamente sus propiedades
derivadas como son el coeficiente de compresibilidad isoterma x7, y el coeficiente de
expansion isobdrica «),, propiedades ambas que varian con la presion, temperatura y
estructura molecular. Ambos permiten determinar la presidn interna, 7;, suministrando

informacion sobre las energias de interaccion atractivas y repulsivas entre moléculas

(Lugo, Comuiias et al. 2001).

Como se ha descrito brevemente en el apartado 3.2, existen diferentes métodos para la
determinacidon experimental de la densidad. Se puede establecer una clasificacion en
base a dos grandes familias de técnicas que miden esta propiedad, métodos directos y

métodos indirectos.

Entre las primeras encontramos la picnometria, el método cldsico por excelencia, la
densimetria de flotador, por ejemplo magnético, técnica basada en el equilibrio entre los
efectos opuestos de la gravedad, empuje y campo magnético sobre un flotador, y la
balanza hidrostatica, basada en el principio de Arquimedes. Son técnicas muy precisas

pero también muy exigentes y exhaustivas en el calculo de la propiedad.
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Entre los métodos indirectos tenemos los densimetros de oscilacion mecanica, método
preciso y rapido para la determinacion de densidades, que es el empleado en este
trabajo. Estos equipos relacionan propiedades de la materia con la densidad, por lo que
requieren de sustancias patrones para su calibrado, siendo sin embargo también técnicas

muy precisas.

Con respecto a la determinacion de densidades a altas presiones, existen diferentes
métodos experimentales (Wagner, Kleinrahm et al.; Palavra, Tavares Cardoso et al.
2007). Como ejemplo sirvan los picndémetros (particularmente hidrémetros), o las
células de volumen variable. En la bibliografia también se encuentra un gran nimero de
publicaciones que presentan adaptaciones de diferentes métodos a volumen constante,
para medidas de densidades a presion de saturacion y a alta presion. Entre ellos destacan
los que utilizan la técnica de densimetria de oscilacion mecanica (Matsuo and Hook
1984; Crovetto and Wood 1991; Majer, Crovetto et al. 1991, Morrison and Ward 1991,
Defibaugh and Morrison 1992; Strom and Grén 1993; Galicia-Luna, Richon et al.
1994, Niesen, Polen et al. 1994, Defibaugh and Morrison 1997, Nakamura, Fujiwara
et al. 1997; Ulbig, Bubolz et al. 1997, Boned, Moha-Ouchane et al. 1998; Colin,
Cancho et al. 1999; Lee, Lo et al. 1999, Ihmels and Gmehling 2001). El principio
general de funcionamiento de esta técnica estd descrito en los trabajos de Defibaugh y
Morrison (Defibaugh and Morrison 1997), Galicia-Luna et al. (Galicia-Luna, Richon et
al. 1994), Morrison y Ward (Morrison and Ward 1991), Sttom y Grén (Strom and Grén
1993), Bouchot y Richon (Bouchot and Richon 2001), Sousa et al.(Sousa and al. 1992),
Holcomb y Outcalt (Holcomb and Outcalt 1998) entre otros.

La densimetria de oscilacion mecanica es actualmente la técnica mas utilizada. El
principio de funcionamiento de los densimetros de oscilacion mecénica se basa en la
medida de la frecuencia de resonancia de un oscilador mecanico excitado
electronicamente que contiene en su interior el fluido cuya densidad se desea conocer.
Un densimetro que utiliza como elemento de oscilacion mecénica un tubo de forma de
U (densimetro de tubo vibrante) es el descrito y utilizado en este trabajo. Este es uno de
los métodos mds precisos para la determinacidon de datos p(p,7,x); son relativamente
rapidos en la medida, debido a que acortan el excesivo tiempo necesario para alcanzar el
equilibrio en temperatura presentado por otras técnicas; también evitan complicados

procedimientos de llenado y pesada.

128



El procedimiento manual de obtencion de datos p(p,7.x) en amplio rango de
temperaturas y presiones era generalmente muy costoso en el tiempo. Sistemas de
medida automatizada como el que se presenta en este trabajo permite tanto modificar y
controlar las condiciones del experimento como realizar la adquisicion de datos con la
minima intervencién del investigador. Dos son las obvias ventajas: una sensible
reduccion en el tiempo de medida, lo que permite una mayor repetibilidad y cantidad de
medidas por unidad de tiempo; una segunda seria evitar en lo posible el riesgo de error
en la medida y un aumento de la exactitud. En los Gltimos afios son varios los grupos de
trabajo que han publicado descripciones y referencias de sistemas automaticos que
tienen como base densimetros de tubo vibrante (Marriott, Hakin et al. 1999; Ihmels,
Ufderhaar et al. 2000; Troncoso, Bessieres et al. 2003; Garcia, Aparicio et al. 2004;
Hnedkovsky and Cibulka 2004; Outcalt and McLinden 2007; Fandiiio 2009; Vega
2009).

Con este proposito, se ha automatizado y puesto a punto un densimetro de tubo vibrante
que permite realizar medidas po(p,T,x) para fluidos comprimidos, tanto puros como
mezclas, en un amplio rango de temperaturas (263.15-473.15 K) y presiones (0-140
MPa), adecuado para la medida precisa de densidades en un rango 0-3 g-cm™, con una
resolucion de 107 g-cm'3. El principio de medida es similar al descrito en el capitulo 3.
Este densimetro ha sido calibrado siguiendo el método de Lagourette (Lagourette et al.,

1992), utilizando agua y vacio como patrones de referencia.

La incertidumbre en la medida experimental de la densidad ha sido calculada, siguiendo
el documento EA-4/02 (1999), reconocido por las principales instituciones como

referencia para el calculo de incertidumbres, obteniendo un valor de 0.7 kg-m™.

Con esta técnica se ha obtenido medidas precisas de la densidad de los compuestos

puros y mezclas objetivo de este trabajo.

En el presente capitulo se expone el principio de funcionamiento de un densimetro de
tubo vibrante; posteriormente se describird toda la técnica densitométrica utilizada en
este trabajo, asi como la automatizacion llevada a cabo; se estudiara el método utilizado
de calibracion del densimetro; se referiran las medidas obtenidas para validar la técnica;

y el célculo de sus incertidumbres.

Por ultimo se refiere la bibliografia utilizada.
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5.2 Técnica experimental de medida de la densidad a alta presion.

La técnica experimental utilizada para la determinacion de la densidad a alta presion de
los fluidos puros y de sus mezclas, es un sistema automatico de medida p(p,7). El
sistema automatico requiere de un conjunto de elementos que permitan el llenado de la
celda con las muestras, su vaciado y limpieza, el control y medida de la presion, el
control y medida de la temperatura, y el registro y almacenamiento de los datos

obtenidos.

En la figura 5.1 puede observarse un esquema general del sistema.

SR SEEERARenasee : A Celda densimetro de tubo vibrante
: DMA-HPM

Baiio circulador Julabo F25 HE
Modulo mPDS 2000V3
Mandmetro Wika CPC6000
Tranzductor Wika CPHG000
Generador presion HiP 50-5.75-30
Motor paso a paso ACP&D
Control motor paso a paso
Tranzductor de vacio TTR 91
Lector Vacuometro

K Trampa de vacio N, liquido

L Bomba de vacio TRIVAC DSB

M Valvula de llenado de muestra

N Valvula de salida y aireacion

O Vialvula de salida a vacio

P Ordenador

“—“IraoTWHmgogaw

r

Figura 5.1 Esquema del sistema de medida p(p,T) automatico.

La parte fundamental del sistema es /a celda de medida, un densimetro de tubo vibrante
Anton Paar DMA HPM, en un rango 0-3 g-cm'3, con una resolucién de 107 g-cm’3, que
permite la medida en un rango de temperatura de 263.15-473.15 K y presion inferior a

140 MPa.

El médulo DMA HPM consta de dos unidades, una mecanica y otra electronica. En la
parte mecéanica se encuentra el tubo oscilador en forma de "U", de Hastelloy C-276.
Este tubo se halla dispuesto en el centro de un cilindro, de pared doble. Al conjunto se
le denomina celda del densimetro. El espacio comprendido entre el oscilador y la pared
interior del cilindro esta lleno de un gas que posee alta conductividad térmica y una
densidad baja para no ocasionar amortiguamiento en las oscilaciones. Esto facilita el

equilibrio térmico con el liquido procedente de un termostato que fluye alrededor del
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cilindro que contiene la muestra a través de la doble pared. La unidad electrénica,
conectada por cables coaxiales a la célula de medida, tiene la mision de excitar el tubo
vibrante, hasta alcanzar la resonancia a su frecuencia natural de excitacion, en una
direccion perpendicular al plano que contiene el tubo. Los cables coaxiales suministran
la excitacidn electronica al oscilador mediante dos bobinas y un circuito electrénico que
mantiene constante la amplitud. La vibracion se transmite a la célula por medio de una
lamina metalica pegada en el tubo y es detectada dpticamente por la interrupcion del
rayo de luz entre el emisor y el receptor, que estan colocados perpendicularmente al
plano definido por el tubo. Mediante su propia unidad de proceso, este mddulo
interpreta cualquier sefial de salida de la célula de medida reproduciendo el valor del
periodo de oscilacidn del tubo, que contiene la muestra objeto de estudio. La unidad de
evaluacion mPDS 2000V3 mide el periodo de vibracién t con una incertidumbre de
1:10° ms, teniendo periodos en torno a 2.6 ms, y calcula la densidad con una ecuacién
de 9 coeficientes obtenidos de su calibracidon, también mide la temperatura interior de la

celda de medida y permite la comunicacidén con un PC mediante conexion RS232.

En la figura 5.2 se muestra una imagen general del sistema de medida y sus elementos.

Figura 5.2 Fotografia del equipo p(p,T,x) en su actual ubicacion en el laboratorio de Ingenieria
Energética de la Universidad de Burgos.
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Exceptuando los procedimientos de llenado, vaciado y limpieza del equipo, todos los
procesos de control de temperatura y presion del sistema y la adquisicion de datos se
realizan de modo totalmente automatizado mediante ordenador, con un programa
desarrollado en el entorno de programacién Agilent VEE-Pro7.0. Este entorno permite
desarrollar aplicaciones de test y medida en tiempo real, con interface de usuario, a

través de conexion GPIB o puerto serie.

El sistema de control de Temperatura esta formado por un bafio externo con unidad
refrigeradora JULABO F25 HE que mantiene constante la temperatura de la celda de
medida haciendo circular el fluido (agua destilada, aguatetilenglicol o aceite de silicona
en funcidn del rango de temperaturas de las medidas) por la camisa interna de la célula
de medida. Los tubos de teflon de este circuito estan protegidos por espuma aislante

térmica, para reducir la transmision de calor con el ambiente del laboratorio.

Figura 5.3 Termometro Pt 100. Se encuentra alojado en el modulo DMA HPM

El sistema de control es propio del bafio termostatico, y utiliza como sonda de
temperatura de control una Pt100 de cuatro hilos, como la de la figura 5.3, inserta en el
interior de la unidad DMA HPM, en una cavidad situada para tal efecto en el plano en U
del oscilador mecanico. Esta sonda ha sido calibrada en el laboratorio, con un bafio de
calibracion ASL, de estabilidad mejor a +0.005°C, frente a dos Pt100 calibradas en el
laboratorio acreditado en temperatura TERMOCAL de la Universidad de Valladolid,
calibradas ambas, en el punto triple de H,O y en los cuatro puntos de temperatura de
este trabajo (273.16 K; 298.15 K; 313.15 K; 328.15 K, 343.15 K), frente a dos sondas
PRT25 Q calibradas. Su incertidumbre en la medida de la temperatura es de 30 mK
(factor de cobertura k=2). El bafio termostatico posee comunicaciéon a PC mediante

RS232.
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El Sistema control de presion estd compuesto por un sistema de medida de presion, un
generador de presion y un motor paso a paso encargado de accionar el generador de

presion.

Como sistema de medida de presion se utiliza un transductor WIKA CPT 6000 de
medida de presion manométrica en el rango 0 — 160 MPa, con resolucién 0.0001 MPa,
conectado a un calibrador WIKA CPH 6000, con compensacion activa de la
temperatura y con conexion USB a PC. Este conjunto fue calibrado en nueve puntos de
su rango de medida, en laboratorio acreditado en presién y masa, con una incertidumbre
conjunta de £0.042 MPa = £0.026% del rango de medida. El material del transductor en

contacto con el fluido es acero inoxidable.

El generador de presion usado en este trabajo es el modelo 68-5.75-15 de la marca HiP,
con un volumen maximo de 35 ml. y una presion maxima de trabajo de 70 MPa. El
modelo previsto inicialmente HiP 50-5.75-30, con un volumen méaximo de 18 ml. y una
presion maxima de trabajo de 200 MPa, tuvo que ser sustituido debido a un problema de
fabricacion, detectado en el transcurso de este trabajo, que afectaba a su correcto
funcionamiento. Aun cuando el limite en la celda de medida fuese 140 MPa, por
seguridad se han realizado las medidas hasta una presion maxima de 50 Mpa. Esta ha
sido la condicién limitante en presion de todo el sistema. Las empaquetaduras de
sellado del piston fue cambiadas por otras de teflon, siendo este quimica, mecéanica y
térmicamente estable dado el rango de trabajo y el tipo de fluidos. No existe separacion
entre ambos circuitos, siendo el propio fluido de medida el fluido portador del circuito

hidraulico.

Figura 5.4 Detalle del sistema de presion: motor paso a paso, reductora, acoplamiento, generador
de presion, sensor de posicion, cabeza de seguridad y transductor de presion.
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El émbolo de este generador de presién a volumen variable es movido por un motor
paso a paso ACP&D limited type 6530-24 provisto de una caja de cambios reductora y
su controlador Drive Star 2000APS1. Como se puede observar en la figura 5.4, sobre el
generador de presion se ha dispuesto un sensor de posicidn, conectado al controlador, y
dos puntos de final de carrera del piston, uno a volumen cero y otro al comienzo de la
carrera de trabajo, dispuestos como medida de seguridad del sistema. También se ha
instalado en el circuito hidrdulico una cabeza de seguridad con disco de ruptura

calibrado a una presion de 170 MPa.

Todos los conductos del circuito de presion han sido construidos con tubo HiP de 4” de
alta presion, hasta 400 MPa de presion maxima. El ajuste en las conexiones de alta
presion HF4 es conico metal-metal por presion. Las conexiones de alta presion fueron
realizadas mecanizando sobre el tubo la conicidad de los extremos y las roscas. El
acoplamiento es por anillo de presion roscado sobre el tubo y contra-tuerca roscada al

cuerpo de las valvulas y accesorios.

Las valvulas montadas en el sistema para las funciones de llenado, aireacidén y conexion
a vacio, en la figura 5.5, son valvulas de aguja para alta presion HiP, hasta 200 MPa de

presion maxima y con conexiones HF4 a tubo %4”.

Figura 5.5 Detalle del circuito hidraulico: valvulas de llenado, aireacion y conexion a vacio.

El sistema de llenado de las muestras, en nuestro trabajo fluidos puros y mezclas de

compuestos volatiles y de baja viscosidad, se realiza por succion mediante vacio en el
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circuito de presion, frente a presion atmosférica en la muestra. Para ello se utiliza una
valvula HiP de aguja de alta presion, con un tubo acodado HiP de 1/8”. Este tubo ajusta
en la valvula en un extremo y el otro se encuentra biselado para poder perforar el
septum silicona-teflon del vial con la muestra a medir. El septum evita la posibilidad de

evaporacion parcial de la muestra.

El sistema de evacuacion y limpieza del sistema. La evacuacion del fluido de muestra se
realiza por la valvula de llenado, siguiendo un procedimiento en sentido contrario al de
llenado. También se dispone de una valvula de aguja HiP, con tubo acodado HiP de
1/8”, para la funcién de aireacion y para poner a presion atmosférica todo el sistema de
manera rapida. Para la evacuacion completa de la muestra y limpieza del sistema, se
conecta el circuito a una linea de vacio. Una véalvula de aguja HiP permite aislar y
conectar el circuito de presion a una linea de vacio. En la figura 5.6 se puede ver la linea
de vacio, compuesta por el tubo de vacio; un vacuémetro Leybold Vakuum Thermovac
TTRII1; una trampa fria con nitrégeno liquido y la bomba rotativa de vacio Leybold

Trivac D8B.

v

Figura 5.6 Detalle de la bomba rotativa de vacio, vacuémetro, valvulas y trampa fria

El sistema permite alcanzar un vacio en el sistema de 2 Pa. Existen dos valvulas
adicionales en la zona de vacio, ambas en la zona de la bomba rotativa: una permite
aislar ésta y su trampa fria del tubo de vacio y circuito de medida; una segunda permite

aislar el vacudmetro de la linea de vacio. Se evita de esta manera el riesgo de
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contaminacion por aceite de lubricacion de la propia bomba. La primera de las valvulas
permite, ademas, escalonar en etapas el proceso de evacuado de todo el sistema. La
bomba de vacio posee un filtro en su salida. Se describird en la siguiente seccidn el

procedimiento de purga de aire utilizado durante las medidas.

Las caracteristicas de los diversos equipos e instrumentos de regulacién y control del

densimetro automatico se recogen en la Tabla 5.1

Tabla 5.1: Caracteristicas de la instrumentacion de control del densimetro automatico.

e Volumen de muestra en la celda: 2 ml.
e Rango temperatura: -10°C - 200°C

e Rango presion: 0 — 1400 bar

« Rango de medida: 0 — 3 gr/cm’
Densimetro Anton Paar DMA HPM . Resolucién: 1-10° g/cm3
o  Repetibilidad: 1-10° g/em®

e Incertidumbre: aprox. +1-10™* g/cm®

o Incertidumbre a alta presion: £1-10~ g/cm’
e Capacidad: 4 1.

o Rango operacion: -28°C - 200°C

o Resolucion: 0.01°C

Baiio termostatico JULABO F25 HE

o  Estabilidad en temperatura: £0.01°C

e Rango de medida: 0 - 1600 bar

Medidor presion WIKA CPH 6000 + e Me¢étodo de medida: manométrico
Transmisor presion WIKA CPH 6000 o Resolucion: 0,001 bar.

e Incertidumbre: +0,42 bar =+0,026% FS
«  Rango de medida: 510 - 1000 mbar

o Incertidumbre: 15% en 107 a 100 mbar
e Rango de medida: 0-200 gr.

Balanza Sartorius BP 221S e Resolucién: 0,0001 gr.

o  Exactitud: 0,0001 gr.

Vacudmetro Leybold Vakuum TTR91

5.3 Procedimiento experimental de medida

Para la determinacion de los valores experimentales de cada sistema a diferentes
concentraciones, presiones y temperaturas, todos los liquidos puros fueron mantenidos
con tamiz molecular, en ausencia de luz y sin contacto con el aire. Los fluidos puros

utilizados en las mezclas binarias fueron desgasificados previamente a la preparacion de
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las muestras. La desgasificacion se realiza mediante un bafio de ultrasonidos, marca P-

Selecta, modelo Ultrason-H, con una frecuencia de 40 kHz, y una potencia de 150 W.

Para cada sistema binario, se midieron las densidades de los productos puros y de sus
mezclas a diversas concentraciones. Cada mezcla se preparo, inmediatamente antes de
su medida, mediante pesada en viales de vidrio herméticamente cerrados a fin de evitar
evaporaciones. Inicialmente se pesa la masa del vial limpio con su tapon y Septum, la
segunda medida se realiza tras introducir en el vial un volumen equivalente a la masa
deseada del compuesto 1 (se elije el menos volatil), y una tercera medida tras afiadir el
volumen restante del compuesto 2. Para medir la masa se ha utilizado una balanza
Sartorius modelo BP 2218, con resolucion de 10 gr., con una incertidumbre +£0.0001
gr. La incertidumbre estimada en la composicion de la mezcla en fraccion molar es de

+0.00004.

Inmediatamente antes del llenado y medida, estas muestras también fueron
desgasificadas siguiendo el mismo procedimiento descrito anteriormente. Considerando
el volumen total de todo el circuito de presién, menor de 10 cm’, y el proceso de

llenado, se prepararon muestras de alrededor de 22 cm”.

El llenado con la muestra del circuito de presion se realiza mediante succidn, por lo que
en primer lugar es necesario evacuar cualquier resto de fluido anterior existente en el
sistema mediante la linea de vacio, conforme se explica al final de la seccion. El tiempo
empleado en la evacuacién del sistema para la posterior carga del fluido ha sido
habitualmente de entre una y dos horas. Este proceso se inicia anteriormente a la

preparacion de la muestra.

Logrado el vacio necesario e inmediatamente después del desgasificado de la muestra,
se procede a la introduccion de la muestra, que se encuentra en un vial herméticamente
cerrado. El procedimiento seguido es: se aisla mediante la valvula de vacio, O, el
circuito de presion del circuito de vacio. A continuacion, abriendo con cuidado la
valvula de aguja de llenado, M, se purga el aire que queda en la vélvula y en el tubo
acodado de ésta. Se permite en esta operacion que una minima cantidad del liquido pase
al sistema. Vuelta a cerrar la valvula de llenado, se abre la valvula de vacio y se evacua
el liquido con vacio. Este proceso no lleva mas de 5 minutos si la cantidad introducida

es minima. Aislada de nuevo de la linea de vacio, se introduce el liquido de la muestra
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que el sistema permita por succion sin mas que abrir la valvula de llenado y permitiendo
que entre aire en el vial a través del septum con una aguja hipodérmica. El volumen de
liquido introducido depende de la posicion del piston del generador de presion. En todos
los casos medidos en este trabajo, ha sido necesario menos de la tercera parte del
recorrido de este piston para alcanzar la presion maxima deseada en las cuatro isotermas

medidas.

El proceso de medida de las densidades de la muestra a las diferentes temperaturas y
presiones es realizado de modo totalmente automatizado mediante ordenador. Un
programa de implementado en el entorno de programacion Agilent VEE controla todo
el proceso de medida. Los procesos de control de temperatura y de presion y la
adquisicion de datos se realizan mediante tres lazos de control anillados en serie. Se

muestra en detalle su diagrama de flujo en la figura 5.7.

DEMSIMETEO
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P atmosférica
MNeombre Archive
Datos Ensayo T, p
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Figura 5.7 Diagrama de flujo del programa de control del densimetro automadtico.
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Al iniciarse el programa, se solicita al operador que introduzca el nombre de la muestra,
la presidon atmosférica medida en el bardometro del laboratorio y el nombre del fichero
Excel en el que desea que sean guardados los datos. El programa tiene almacenados los
puntos en temperatura y presion en los que se desea medir la densidad, que pueden ser
modificados por el operador. También posee los datos correspondientes a la calibracion
de la sonda de temperatura de control del bafio. Iniciado el programa, éste pone en
marcha el bafio termostatico, cambia el set point de temperatura a la de la primera
medida y el primer lazo controla la temperatura del densimetro mediante su sonda
externa Pt100 hasta alcanzar la temperatura deseada. Este primer lazo permite el paso al
siguiente cuando la diferencia en la temperatura es +0.01 K. La temperatura de la celda
y el periodo del densimetro son medidos y registrados cada 5 segundos mediante un

bucle continuo.

El segundo lazo de control toma la medida de la presion manométrica leida en el WIKA
CPH 6000, la transforma a su valor absoluto y lo compara con el deseado. El piston del
generador de presion es entonces movido con una estrategia de control todo-nada con
zona muerta y control adaptativo, que permite ajustar el avance y retroceso del piston
mediante el angulo de giro del motor paso a paso en funcion de la compresibilidad del
fluido y diferencia de presion a la que se encuentra, estableciendo un avance normal
equivalente a 0.4-0.5 MPa por pulso y un avance fino menor a 0.01 MPa. El lazo se
cierra con la siguiente medida de la presion en el WIKA CPH 6000. El criterio de
estabilidad en este lazo de presion se establece cuando la diferencia de presion esta en el

intervalo -0.005 + 0.010+0.025%'p MPa.

El ultimo lazo corresponde con la comprobacion de las medidas de la temperatura, de la
presion y del periodo del densimetro, Si simultdneamente las veinte ultimas medidas
son conformes en los criterios de estabilidad en temperatura y en presion, la desviacion
estandar de la temperatura es menor que 0.005 K, la de la presion es menor que 0.0025
MPa y la del periodo es menor que 1.5-107 ps, todos los valores de las medias, valores
maximos y minimos y sus respectivas desviaciones estandar de las variables que
monitorizan el equipo (temperatura, presion y periodo), junto con la fecha y hora de la
medida son almacenados en el fichero Excel abierto al comienzo del programa.
Registrado este conjunto de valores, el programa pasa al siguiente punto en presion para

esa isoterma, 0 comienza una nueva isoterma si ha finalizado el barrido en presion de la

139



anterior, siguiendo el mismo esquema de control y adquisicién de datos. El programa
finaliza salvando el fichero Excel con los datos almacenados y apagando el bafio

termostatico.

Al finalizar toda una serie de medidas con la misma muestra, el operador vacia el
liquido de la muestra al vial, mediante dos carreras completas del piston, abriendo y
cerrando secuencialmente las vélvulas de llenado y de aireacion. Y finaliza evacuando
el resto de fluido a través de la valvula de la linea de vacio. Para recoger los restos de
liquido y proteger de posibles contaminaciones el lubricante de la bomba, se rellena con
nitrégeno liquido la trampa fria situada entre la linea de vacio y la bomba rotativa. Se
evacuara todo el sistema enrareciendo la presidon hasta un entorno de 2 Pa. Finalizado el
proceso de limpieza, el equipo estard preparado para realizar una nueva serie de

medidas (Riddick, Bunger et al. 1986).

5.4 Calibracion del densimetro

Un densimetro de tubo vibrante como el que aqui se presenta es un dispositivo indirecto
en la medida de la densidad: ésta depende del cuadrado del periodo de oscilacion
natural del oscilador a través de un par de constantes de calibracion que son funcion de
la temperatura y presion. La densidad o de un liquido puro o de una mezcla a presién se

puede expresar en funcion del periodo de vibracion,

p(Tap):A(Tap) Tz(Tap)_B(Tap) (51)

A(T,p) y B(T,p) son dos parametros caracteristicos del tubo vibrante, que pueden

ser determinados a partir de la medida de los periodos 7; y 7> para dos sustancias de
densidad bien conocida en el rango (7, p) considerado. La eleccidén de estas sustancias
de referencia es importante ya que fijan el intervalo dentro del cual podremos realizar

las medidas y limitan la incertidumbre de los datos finales.

Dado el rango de temperaturas y presiones en el que se desarrolla este trabajo, el par de
sustancias de calibrado utilizadas son: agua y vacio, siguiendo el procedimiento descrito

por Lagourette et al. (Lagourette, Boned et al. 1992).
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En el segundo de los métodos descritos en este articulo, se considera la simplificacion

de que solamente el coeficiente B (7, p) varia significativamente con p, mientras que se

adopta una funcidn solo variable con la temperatura para el parametro 4 (7).

En la Figura 5.8 se muestra la relacion A(7)/B(T,p) frente a la presion, y el coeficiente

A(T) frente a la temperatura en la Figura 5.9. Ambas se obtienen de los datos de

calibrado realizados en agua y vacio para este trabajo.
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Figura 5.8 Cociente de los parametros caracteristicos A(T)/B(T,p) de calibracion del tubo
vibrante frente a la presion. (<) 298.15 K, (0) 313.15K; (A\) 328.15 K; (O) 343.15 K

Claramente se aprecia que A(7)/B(T,p) varia muy ligeramente con p y que A(7) decrece
linealmente con 7. Ambos comportamientos repiten tendencias halladas tanto por

Lagourette et al.,, como Lee et al. (Lee, Lo et al. 1999), Lugo (Lugo 2002), Fandifio
(Fandifio 2009) y Vega (Vega 2009).
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Figura 5.9 Parametro caracteristico de calibracion del tubo vibrante A(T) frente a la temperatura

De este modo el comportamiento volumétrico de un fluido con p y 7T se puede conocer
con la utilizacidon de una unica sustancia de referencia y con la medida del periodo de
vibracion de la célula bajo vacio, a diferentes temperaturas. Otra hipotesis del método es

considerar que B (7T,0)=B(T,0.1 MPa) dado que la variacion del volumen de la célula

de medida con la presion es insignificante en este intervalo de p, pudiendo expresarse
esta variacion en términos del coeficiente de expansion de la célula. La asuncion de
densidad cero en el vacio alcanzado con el presente equipo (%210 MPa) se basa en el
valor de la densidad del aire a 0.1 MPa (=10~ g-cm’) y en el hecho de que este aire se
enrarece en un factor en torno a 4-10°. Resulta obvio que el error cometido al asumir
este valor cero en la densidad es muy inferior a la propia incertidumbre de medida del
densimetro. Teniendo en consideracion todo lo expuesto, y recordando las ecuaciones

(5.9) y (5.10), resulta sencillo concluir que:

o) =000 2 e )] 6D

donde p,, (7, p) es la densidad del agua a la misma temperatura 7'y presion p del fluido
contenido en la célula 'y p,, (7, 0.1) es la densidad a la misma temperatura 7'y a presion

atmosférica. 7.7, p) y w7, 0.1) son los periodos experimentales del agua a las
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condiciones mencionadas y 7,(7) es el periodo experimental a la temperatura 7 del tubo

vibrante con vacio.

Como conclusidn, se ha calibrado el densimetro segin el método de Lagourette et al. en
todos aquellos puntos de temperatura y presion donde posteriormente se han obtenido
las densidades objetivo de este trabajo. Los fluidos de referencia utilizados han sido
agua y vacio. Las densidades del agua fueron obtenidas segun la ecuacion de estado de

Wagner y Pruss (Wagner and Pruss 2002). Las dos constantes de calibracion son:

P, (7,0.1MPa)

A\T )=
( ) Trzef (T’Ol MPa)_ Tfacuum (T) (5 3)
P,z (T,0.1MPa) ,
B(T,p)= T,p)— T
(7.7) 2 ro.mpa)— o2, (1) e TP P (TP) (5.4)

5.5 Ajuste de los datos experimentales

Los datos de densidad a diferentes temperaturas y presiones han sido ajustados a una
ecuacion de estado Tammann-Tait modificada para cada concentracion. Constituye un
camino rapido y simple de obtener propiedades termodinamicas derivadas, como la
compresibilidad isotérmica, la expansividad isobarica..., a partir de datos
experimentales de ppT. La EOS empirica de Tammann-Tait (TT) se utiliza desde finales
del siglo XIX para ajustar resultados de densidad a alta presion de todo tipo de liquidos
(Wohl 1921; Hayward. 1967; Cibulka 1994), polimeros de alto peso molecular e

incluso datos de compresibilidad de solidos y sales fundidas.

La ecuacion originalmente propuesta por Tait en 1888 (7ait 1888) para describir la

compresibilidad del agua es:

vi-v 4
=

donde 7, es el volumen molar, ” el volumen a presion atmosférica, p es la presion y 4

y B son dos parametros independientes de la presion que dependen de la temperatura.

La ecuacion de Tammann-Tait (Tammann 1895) original, propuesta por Tammann en

1895 tiene la siguiente forma:
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_ 10
r=r =CLn(B+ p)/B

yoo

(5.6)

donde V, es el volumen a presion atmosférica, y B y C son dos pardmetros
independientes de la presion. Diversos investigadores pronto apreciaron que el
parametro adimensional C era también independiente de la temperatura, y tenia un valor
cercano a (.1, variando solamente de un modo muy ligero de unas sustancias a otras.
Esta ecuacion fue derivada de forma no-empirica en 1964 por Nanda y Simha (Nanda

and Simha 1964), utilizando para ello un modelo de celda de disoluciones (Prigogine

1957).
La ecuacidon de Tammann-Tait modificada, propuesta en diferentes trabajos por Cibulka
et al (Cibulka 1994, Cibulka and Hnedkovsky 1996, Cibulka and Takagi 1999) tiene la

siguiente expresion:

(T, p, (T))

1-C(T.c)n| —BEL:b)+p)
B(T,b)+ p,,(T))

p(T,p,c,b)=

(5.7
donde p es la densidad molar, p la presion, T la temperatura, o(T,p,,(T)) es la

dependencia con la temperatura de la densidad a la presion de referencia, normalmente
la presion atmosférica o la de saturacion. Para este trabajo se ha tomado como presion

de referencia la presion atmosférica. Esta funcion o(7,p,, (7)) toma la siguiente

forma:

Ny
IO(T’ patmosférica) = ZAiTl
= (5.8)

donde los valores de los coeficientes A; se determinan a partir de los resultados
experimentales de la densidad a presion atmosférica.

El denominador de la Ec. (5.7) cambia tanto con la temperatura como con la presion. El
parametro C se considera independiente de la temperatura y para B(7) se ha utilizado la

siguiente expresion polindmica:
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mﬂmzfar
= (5.9)

Esta ecuacion de estado permite reproducir adecuadamente los datos de densidad dentro
del intervalo 0-300 MPa con un niimero razonable de parametros, asi como el calculo
con adecuada precision de propiedades en las que intervienen derivadas, como la

compresibilidad isoterma, expansividad térmica isobarica...

Hayward (Hayward. 1967) y Le Neindre y Osugi (Neindre and Osugi 1987) han
encontrado que la ecuacion de Tammann-Tait es la mas satisfactoria para representar

datos de densidad de liquidos en un amplio rango de presiones.

5.6 Validacion experimental del equipo

Se ha verificado el método de calibraciéon empleado midiendo densidades del Tolueno
en todo el rango de temperatura y presion objetivo de las medidas de densidad de este
trabajo. Estos datos experimentales son comparados con tres correlaciones obtenidas de
la literatura (Cibulka and Takagi 1999; Assael, Avelino et al. 2001; Lemmon and Span
2006). Lemmon y Span desarrollaron una ecuaciéon de estado para el tolueno con una
incertidumbre para la densidad del liquido saturado del 0.01% en el entorno de 300 K y
presiones cercanas a la atmosférica, ligeramente mas alta alrededor de 540 K y
presiones elevadas: 0.05 %. (Lemmon and Span 2006) El tolueno es ademas un fluido
de referencia en viscosidad para la “International Association of Transport Properties”
En base a ello Assael et al. publican una correlacidon para las densidades del tolueno en
un amplio rango de temperaturas y presiones. (Assael, Avelino et al. 2001) Se ha
medido la densidad del tolueno en cuatro isotermas 298.15 K; 313.15 K; 328.15 K;
343.15 K- y en presiones hasta 50 MPa. .En las figuras (4.10) y (4.11) se representan las
desviaciones de los datos experimentales de densidad del tolueno frente a aquellos de

las citadas correlaciones. Se define en estas figuras desviacion como:

Pexp ~ Phibl

Pbibl (5.10)

Dev,; =100

1
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Definida la AAD(%) como (Lugo, Garcia et al. 2003).

N
AAD:LZ‘ Dev,
N (5.11)

y la Bias como

N
Bias :%Z Dev. (5.12)

i=1

los presentes datos de densidad en el tolueno presentan un AAD de 0.014% frente a
Lemmon et Span; un valor de 0.014% frente a Cibulka et Takagi; un AAD de 0.025%
frente a Assael et al. Puede deducirse de esta comparacion que las discrepancias
existentes frente a los datos de la literatura son claramente inferiores que las
incertidumbres de estas ecuaciones de referencia para este rango de presiones y
temperaturas (0.05% en la de Lemmon et Span; 0.05% para Cibulka et Takagi; 0.05%
en la de Assael et al. También se deduce de estas figuras que no existe ninguna

desviacidn sistematica frente a estos valores.

5.7 Expresion de la incertidumbre en la medida

El calculo de la incertidumbre se ha realizado de acuerdo al documento EA-4/02, que es
la guia para el calculo de incertidumbres de medida del BIPM, IEC, IUPAC, FICC, ISO
OIML, IUPAP (1999). Las ecuaciones base en su calculo son la (5.2), que establece una
relacion entre la densidad y el periodo de oscilacion de la célula de medida, a través de
dos constantes de calibracion, definidas en las ecuaciones (5.3) y (5.4). La ley de
propagacion de incertidumbres aplicada en base a estas expresiones permite calcular la
incertidumbre en ambas constantes, asi como la incertidumbre de la densidad, de la
siguiente manera:

(r)=—Po (T,0.1MPa)
~ 22(T,01MPa)-72(T)

La incertidumbre expandida (k=2) es

UlA(r)= 2[(8A—(T)j2u<pw>2 (O e [0 )]/

P,
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pW pW

w

U(A(T))= 2[(A(T)j2u(pw )+ (%(T)TWT”(TW Fr (MZ(T)TOIM(TO ! r (5.13)

En donde py y tw estan evaluados en (T, 0.1MPa).

p,,(T,0.1MPa)
22 (7,0.1MPa)— 7 (T

B(T,p)= )ri(T,m—pw(T,p)

La incertidumbre expandida (k=2) es:

0B(T,p)) _ AT)c:(T,p)

op,, p,(T,0.1MPa)

(5.14)
oB(T, p)) o 5(T0.1MPa)e (T, p)
oz, =24(7)e, (7. p ){1 AT) p,(T,0.1MPa) (5.15)
aB(T7p):2 TO(T)AZ(T) Tz(T )
o7, pW(T,O.lMPa) A (5.16)

La incertidumbre expandida (k=2) de la densidad se calcula de la siguiente manera:

U(p(T, p))= 2[(6’) {Z-p )]2u2(A(T))+(6P(T ,p)Tuz(T(T’ ) [ap(T, p)]ZUZ(B(T,p))]%

oA(T) or(T, p) oB(T, p)

(5.17)

U(p(T, p))= 2[(72(T, P (A1) + QAT p) w*(2(T. )+ (B(T ,p))F (5.18)

En base a estos calculos, en la Tabla 5.1 pueden estudiarse las incertidumbres asociadas
a las constantes de calibracion. En la Tabla 5.2 se refleja la incertidumbre asociada con
la medida de la densidad. La incertidumbre expandida con factor de cobertura k igual a
2 (nivel de confianza del 95% asumida distribucion normal) en la medida de la densidad
es 0.7-kg'm™. La mayor contribucién a esta incertidumbre proviene del procedimiento
de calibracion a través de la incertidumbre de ambas constantes A(T) y B(T, p). Sélo
disponiendo de buenos datos de densidad de fluidos de referencia puede verse reducida

la incertidumbre en la medida (Fehlauer and H. 2006). Precisamente esta es una de las
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principales motivaciones para disponer de buenas medidas de densidad en diferentes

rangos de temperatura y presion.

Tabla 5.1 Cdlculo de la incertidumbre asociada a las dos constantes de calibracion. Usado EA-
4/02 (1999)en el intervalo de temperaturas 298.15 - 343.15 K y presiones 0.1 - 50 MPa.

Unidad | Estimacion | Divisor u(x)
kg/m’
u(py) Referencia kg/m® | 0.01 NE 0.006
material
Calibracion 0.020 2
w(7) Resolucién °C 0.010 243 0.0025
Repetibilidad 0.005 1
Calibracion 0.02 2
u(p) Resolucion MPa | 0.01 243 0.014
Repetibilidad 0.01 1
u(7) Repetibilidad us 510" 1 75107
Resolucion 1107 243
U(A(T)) kg/m’ps” k=2 710"
UB(T,p)) kg/m’ k=2 0.5

Tabla 5.2 Cdlculo de la incertidumbre asociada a la densidad experimental usando EA-4/02
(1999) y Tabla 5.1 en el intervalo de temperaturas 298.15 - 343.15 K y presiones 0.1 - 50 MPa

Unidad Estimacion | Divisor u(x)
kg/m’
u(7) Repetibilidad | ps 510" 1 7.5107
Resolucion 110° 243
Calibracion 0.020 2
w(7) Resolucion | °C 0.010 243 0.0025
Repetibilidad 0.005 1
Calibracion 0.02 2
u(p) Resoluciéon | MPa 0.01 243 0.014
Repetibili 0.01 1
w(A(T)) | kg/m’ps” 710" 2 0.25
u(B(T,p)) | kg/m’ 0.5 2 0.25
u(p) kg/m’ k=1 0.35
U(p) kg/m’ k=2 0.7
U(p) kg/m’/kg/m’ k=2 810"
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6.1 Introduccion

En este trabajo se han medido con el equipo ppTx, un densimetro de tubo vibrante
automatizado descrito en el capitulo 5, las densidades de once compuestos puros, dos
mezclas binarias a 298.15 K en el rango de presiones (0.1 - 50 MPa) y tres mezclas
binarias en el rango de temperaturas (298.15 — 343.15K) y presiones (0.1 — 50 MPa),

siempre en la regidn liquida.

El densimetro de tubo vibrante permite traducir periodos de resonancia mecanica en
densidades utilizando dos fluidos patrén y un método de calibracion. Estos dos fluidos
han sido agua y vacio, y el método utilizado el de Lagourette et al. (Lagourette, Boned
et al. 1992), calibrando en tantos puntos de temperatura y presion como aquellos en los
que se han realizado las medidas de densidad. La incertidumbre en la medida
experimental de la densidad ha sido calculada siguiendo el documento EA-4/02 (1999),

obteniendo un valor de 0.7 kg'm’

Los fluidos puros medidos corresponden con los hidrocarburos arquetipicos
constituyentes de las gasolinas: parafinas, cicloparafinas, iso-parafinas, olefinas y
aromaticos. Los compuestos oxigenados medidos, éteres y alcoholes, son posibles
integrantes elevadores del indice de octano de las mezclas de gasolinas. Los alcoholes
son el Etanol, 1-Propanol y 1-Butanol y el éter elegido es el Dibutyl éter. Todos estos
compuestos forman parte de la formulacion simplificada de una gasolina con origen
renovable objetivo de este estudio, y su seleccion se ha realizado con criterios que
permitan la modelizacion termodindmica de las gasolinas. Las razones para la eleccion

de estos compuestos se expusieron en el capitulo 1.
Resultan asi las siguientes medidas con compuestos puros:
Compuesto puro PO1: Tolueno
Compuesto puro P02: Heptano
Compuesto puro P03: Ciclohexano
Compuesto puro P04: 2,2,4 Trimetilpentano
Compuesto puro P05: 1-Hexeno
Compuesto puro P06: Benceno

Compuesto puro PO7: Metilciclohexano
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Compuesto puro POS8: Etanol
Compuesto puro P09: 1-Propanol
Compuesto puro P10: 1-Butanol

Compuesto puro P11: Dibutil éter

Los sistemas binarios medidos son los siguientes:
Binario BO1: Heptano (1) + Etanol (2) a 298.15 K.
Binario B02: Ciclohexano (1) + Etanol (2) a 298.15 K.
Binario B03: 1-Butanol (1) + Ciclohexano (2)
Binario B04: Dibutil éter (1) + Heptano (2)

Binario BOS5: Dibutil éter (1) + Ciclohexano (2)

Las densidades de los once compuestos puros y tres mezclas binarias han sido medidas
con el densimetro descrito en cuatro isotermas (298.15, 313.15, 328.15 y 343.15 K) y
once presiones entre 0.1 y 50 MPa. Mencion especial merece el ciclohexano y sus
mezclas. El punto de fusion del ciclohexano se encuentra a 279.52 K; y la presion a la
que solidifica el ciclohexano a la temperatura a la que se encuentra el transductor de
presion WIKA CPT6000 (temperatura del laboratorio, 298.15 + 1 K) se situa entre los
35 — 36 MPa (Penoncello, Goodwin et al. 1995). En estos casos han sido medidas las
densidades en las isotermas hasta la maxima presion permitida por debajo de su presion

de solidificacion.

La funcién de correlacion elegida para los datos de densidad ha sido la ecuacidon de
estado de Tamman-Tait modificada (Cibulka 1994; Cibulka and Hnedkovsky 1996;
Cibulka and Takagi 1999). Las densidades de la heptano + etanol ha sido encontrada en
la literatura (Dzida and Marczak 2005, Zéberg-Mikkelsen et al. 2005).

Existen dos importantes motivos para tabular las propiedades termodinamicas de
mezclas no ideales en funcidn de las propiedades llamadas de exceso: un interés
practico de la ingenieria quimica preocupada por disefiar y mejorar reactores quimicos,

columnas de destilacion y otras operaciones de separacion, y de los fisicos y quimicos
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interesados por entender las cinéticas de las reacciones que ocurren en disolucion; el
segundo motivo tiene un caracter cualitativo, debido a que la mecanica estadistica y sus
modelos de soluciones liquidas predicen valores tedricos de las funciones de exceso:
valores experimentales precisos de determinadas mezclas reales representativas
permiten discriminar, juzgar la validez y utilidad de estas diferentes teorias (Rowlinson
and Swinton 1982). Considerando el ingente nimero de mezclas posibles, esta claro que
nunca habrd suficientes experimentales para proporcionar una descripcion empirica
adecuada de las propiedades volumétricas de fluidos mezclados. Solo se puede avanzar
mediante generalizaciones basadas en unos pocos, pero fiables, resultados
experimentales, utilizando, en la medida de lo posible, técnicas basadas en nuestro
conocimiento tedrico del comportamiento molecular (Prausnitz et al. 2000). Habiendo
obtenido los valores experimentales de las densidades para las diferentes temperaturas,

T, y a varias presiones, p, tanto de los componentes puros como de sus correspondientes

mezclas binarias, se han determinado los volimenes molares de exceso, V,”, que por
definicion responden a la siguiente expresion:
E_
Vm - Vm,r‘eal - Vm,ideal (62)
donde V.., es el volumen molar real de la mezclay V,, ., el volumen molar de la

mezcla considerando un comportamiento ideal. La dificultad en representar
convenientemente el comportamiento de un fluido en la region liquida obliga a estudiar
las propiedades que miden las desviaciones de las soluciones liquidas frente al
comportamiento de una solucién ideal, definiendo asi las propiedades de exceso. Las
propiedades de exceso no tienen significado alguno para las especies puras. El volumen
de exceso y la entalpia de exceso coinciden con el volumen de mezcla y la entalpia de
mezcla respectivamente, definida una propiedad de mezcla como la diferencia entre la
propiedad molar (o de masa unitaria) de una solucidon con la suma de las propiedades
molares (o por masa unitaria) de las especies puras en las mismas condiciones de
temperatura y presion. Midiendo entonces el volumen de mezcla determinaremos
directamente el volumen de exceso, propiedad fundamental anclada directamente en la
estructura teodrica de la termodinamica de soluciones (Smith et al. 1996). El volumen
molar de exceso permite calcular la variacion con respecto de la presion de la funcioén

de Gibbs de exceso:
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RT op

T (6.3)

Considerando la relacion entre volumen molar y densidad, la ecuacidon anterior puede

expresarse para mezclas binarias mediante la siguiente expresion:

I I ! !
VAT p) =M - I-x)M, 6.4
nhp (px(T,p) pj(T,p)}( ! [px(T,p) PZ(T’P)J o

donde M;y p, denotan respectivamente la masa molecular y la densidad del liquido

puro i=1,2 y x y p. son respectivamente la fraccion molar de la mezcla y su

correspondiente densidad.

Para cada uno de los sistemas binarios estudiados, se muestran tabulados, los resultados
experimentales obtenidos, x; y ¥ (cm’ mol™), los coeficientes obtenidos de su ajuste a

la ecuacion descrita en el apartado 5.5., asi como los resultados de estos ajustes.

Estos resultados experimentales de los sistemas binarios, junto con los ajustes, se
representan graficamente en las gréaficas, x; y 7 (cm® mol™). En los casos en que se han
encontrado datos experimentales en la literatura de los mismos sistemas, se ha realizado
la comparacion con los datos obtenidos en este trabajo. También se presentan las
graficas que muestran la diferencia entre los valores medidos experimentalmente y los

calculados mediante las ecuaciones de ajuste de Redlich-Kister.

Por tultimo, se referencia la bibliografia utilizada.

6.2 Compuestos puros

Los productos necesarios para la determinacion experimental de cualquier propiedad
termodindmica deben de ser de gran pureza para obtener resultados fiables. En la Tabla
6.1 se referencia procedencia y la pureza obtenida de sus certificados de analisis
cromatografico de los compuestos puros utilizados en las medidas. En la Tabla 6.2 se
recogen los datos obtenidos de la literatura (Riddick 1986), de sus masas moleculares,
temperaturas de fusion y ebullicion a presion atmosférica y densidades a 298.15 K y

presion atmosférica.
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Tabla 6.1 Caracteristicas de los productos utilizados

Sustancia Marca comercial Pureza Contenido
(GC %) Agua
Tolueno Fluka 89681 puriss.p.a. 99.9 <0.005%
1-Heptano Fluka 51745 puriss.p.a. 99.8 0.002%
Ciclohexano Fluka 28932 puriss.p.a. 99.96 <0.02%
2,2,4 Trimetilpentano Fluka 59045 puriss.pa. 99.9 0.003%
1-Hexeno Fluka 52940 purum 99.3 <0.02%
Benceno Fluka 12552 puriss.p.a. 99.9 0.013%
Metilciclohexano Sigma-Aldrich 66295 purum 99.7 0.005%
Etanol Panreac 131086 Absoluto 99.9 <0.045%
1-Propanol Fluka 82090 puriss.p.a. 99.8 0.009%
1-Butanol Fluka 19420 puriss.p.a. 99.8 0.009%
DBE Fluka 34460 puriss.p.a. 99.6 0.014%
Tabla 6.2 Propiedades de los compuestos puros utilizados
Masa Punto de Punto de  Densidad a
Sustancia Molecular fusion ebullicion 298.15K
(g mol'") (K) (K) (kg-m”)
Tolueno 92.139 178.16 383.78 862.19
1-Heptano 100.203 182.57 371.57 679.46
Ciclohexano 84.161 279.87 353.88 773.89
2,2,4 Trimetilpentano 114.220 165.85 372.39 687.81
1-Hexeno 84.161 133.34 336.63 668.48
Benceno 78.113 278.68 353.24 873.60
Metilciclohexano 98.186 146.55 374.08 765.06
Etanol 46.069 158.66 351.44 784.93
1-Propanol 60.096 146.95 370.30 799.60
1-Butanol 74.122 184.53 390.88 805.75
DBE 130.228 177.95 413.44 764.1

Se observa en el 1-Hexeno, que la temperatura de ebullicion a presion atmosférica es
menor que la isoterma 343.15 K. Al ser estado vapor, en esa isoterma no se ha medido
el punto de presion 0.1 Mpa, y se ha tomado como presion de referencia en el ajuste a la

ecuacion de Tamman-Tait modificada la presion de 5 MPa.
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Compuesto puro PO1: Tolueno

162

Tabla 6.3 Valores experimentales de densidad p (kgm™) para el Tolueno a diferentes
temperaturas Ty presiones p. Incertidumbre estimada de 0.7 kg-m’

p/MPa T/K
298.15 313.15 328.15 343.15
0.1 862.1 848.1 833.9 819.5
5.0 865.9 852.2 838.5 824.5
10.0 869.6 856.3 842.8 829.3
15.0 873.2 860.2 847.0 834.0
20.0 876.6 863.8 851.1 838.3
25.0 879.9 867.4 854.9 842.5
30.0 883.1 870.8 858.6 846.5
35.0 886.2 874.1 862.2 850.2
40.0 889.2 877.3 865.6 853.9
45.0 892.1 880.5 868.9 857.4
50.0 895.0 883.4 872.1 860.8
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Figura 6.1 Valores experimentales de densidad p(p) para el Tolueno a diferentes temperaturas: (¥)
298.15K; (O) 313.15 K; (A) 328.15 K; (O) 343.15 K. Las lineas continuas muestran los valores
calculados con los coeficientes de la ecuacion de Tamman-Tait modificada obtenidos en este trabajo



Tabla 6.4 Coleccion de los coeficientes de ajuste de la ecuacion de de Tamman-Tait modificada
obtenidos en este trabajo para el compuesto puro P01: Tolueno.

Este . Zeberg-
trabajo Cibulka Mikkelsen
A, 1102.55
A -0.6844
A -0.00041
By 484.00 104.1019 462.818
B -1.9044 -80.9545 -1.73642
B, 0.00202 22.6002 0.00171
B; -3.3995
Co 0.087 0.093736 0.08838
Ci -0.005004
AAD 0.0035%
Dmax 0.008%
Bias 0.0003% 0.061
c 0.038 0.052 0.02
0.020
1
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Figura 6.2: Compuesto puro PO1: Comparacion de las diferencias entre los valores experimentales de la
densidad y los calculados con los coeficientes de la ecuacion de Tamman-Tait modificada obtenidos en

este trabajo a diferentes temperaturas: (0) 298.15K; () 313.15 K; (A) 328.15 K; (O) 343.15 K..

De la observacion de los resultados de la densidad obtenidos para el Tolueno se puede
concluir que el densimetro automatico a alta presion puesto en marcha en este trabajo es
perfectamente valido para la determinacion de la densidad de liquidos a alta presion y
su capacidad de medida esta dentro de los margenes de incertidumbre habituales para la

técnica empleada.

163



Compuesto puro P02: Heptano

Tabla 6.5 Valores experimentales de densidad p (kgm™) para el Heptano a diferentes
temperaturas Ty presiones p. Incertidumbre estimada de 0.7 kg-m’

p/MPa T/K

298.15 313.15 328.15 343.15
0.1 679.5 666.6 653.4 639.9
5.0 684.2 671.8 659.3 646.5
10.0 688.6 676.7 664.7 652.5
15.0 692.8 681.3 669.7 658.1
20.0 696.7 685.6 674.4 663.2
25.0 700.5 689.6 678.8 668.1
30.0 704.0 693.5 683.0 672.6
35.0 707.4 697.2 687.1 676.8
40.0 710.7 700.7 690.7 630.8
45.0 713.8 704.0 694.3 684.6
50.0 716.8 707.2 697.7 688.3
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Figura 6.3 Valores experimentales de densidad p(p) para el Heptano a diferentes temperaturas: ()
298.15K; (O) 313.15 K; (A) 328.15 K; (O) 343.15 K. Las lineas continuas muestran los valores
calculados con los coeficientes de la ecuacion de Tamman-Tait modificada obtenidos en este trabajo.
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Compuesto puro P03: Ciclohexano

p/]l(g-m'3

Tabla 6.6 Valores experimentales de densidad p (kg'm™) para el Ciclohexano a diferentes
temperaturas Ty presiones p. Incertidumbre estimada de 0.7 kg-m’

p/MPa T/K
298.15 313.15 328.15 343.15

0.1 773.7 759.5 745.0 730.2
5.0 777.9 764.1 750.2 735.9
10.0 782.0 768.6 755.1 741.4
15.0 785.8 772.8 759.7 746.5
20.0 789.4 776.8 764.1 751.2
25.0 792.9 780.6 768.2 755.8
30.0 796.3 784.2 772.1 760.1
35.0 799.4 787.7 775.9 764.0

820

T

p/ VPa

Figura 6.4 Valores experimentales de densidad p(p) para el Ciclohexaano a diferentes
temperaturas: (¢) 298.15K; (Q) 313.15 K; (A) 328.15 K; (O) 343.15 K. Las lineas continuas
muestran los valores calculados con los coeficientes de la ecuacion de Tamman-Tait modificada
obtenidos en este trabajo.
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Compuesto puro P04: 2.2.4 Trimetilpentano

Tabla 6.7 Valores experimentales de densidad p (kg'm™) para el 2,2,4 Trimetilpentano a diferentes
temperaturas Ty presiones p. Incertidumbre estimada de 0.7 kg-m’

p/MPa T/K

298.15 313.15 328.15 343.15
0.1 687.7 675.3 662.5 649.5
5.0 692.7 630.8 668.8 656.5
10.0 697.4 686.0 674.4 662.9
15.0 701.8 690.8 679.8 668.7
20.0 705.9 695.3 684.7 674.0
25.0 709.9 699.5 689.2 678.9
30.0 713.5 703.5 693.5 683.6
35.0 717.1 707.3 697.7 638.0
40.0 720.4 710.9 701.5 692.1
45.0 723.7 714.4 705.2 696.0
50.0 726.8 717.7 708.7 699.7
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Figura 6.5 Valores experimentales de densidad p(p) para el 2,2,4 Trimetilpentano a diferentes
temperaturas: (0) 298.15K; (O) 313.15 K; (A) 328.15 K; (O) 343.15 K. Las lineas continuas
muestran los valores calculados con los coeficientes de la ecuacion de Tamman-Tait modificada
obtenidos en este trabajo.
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Compuesto puro P05: 1-Hexeno

“pllkg'-m'3

Tabla 6.8 Valores experimentales de densidad p (kg'm™) para el 1-Hexeno a diferentes
temperaturas Ty presiones p. Incertidumbre estimada de 0.7 kg-m’

p/MPa T/K
298.15 313.15 328.15 343.15

0.1 668.5 654.1 639.3
5.0 673.9 660.2 646.3 631.9
10.0 679.0 665.9 652.6 639.1
15.0 683.8 671.2 658.5 645.6
20.0 688.2 676.1 663.9 651.5
25.0 692.4 680.7 668.9 657.1
30.0 696.4 685.1 673.6 662.2
35.0 700.2 689.1 678.1 667.0
40.0 703.8 693.1 682.3 671.5
45.0 707.3 696.8 686.3 675.8
50.0 710.7 700.3 690.1 679.9
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Figura 6.6 Valores experimentales de densidad p(p) para el 1-Hexeno a diferentes temperaturas:
(©) 298.15K; () 313.15 K, () 328.15 K; (O) 343.15 K. Las lineas continuas muestran los valores
calculados con los coeficientes de la ecuacion de Tamman-Tait modificada obtenidos en este trabajo.
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Compuesto puro P06: Benceno

Tabla 6.9 Valores experimentales de densidad p (kgm™) para el Benceno a diferentes
temperaturas Ty presiones p. Incertidumbre estimada de 0.7 kg-m’

p/MPa T/K
298.15 313.15 328.15 343.15

0.1 873.6 857.5 841.2 824.8
5.0 877.6 861.9 846.2 830.3
10.0 881.7 866.3 850.9 835.5
15.0 885.5 870.5 855.6 840.6
20.0 889.1 874.4 859.9 845.3
25.0 892.7 878.3 864.0 849.8
30.0 896.1 881.9 868.0 854.2
35.0 899.4 885.6 871.9 858.2
40.0 902.6 889.0 875.6 862.2
45.0 905.7 892.4 879.2 866.0
50.0 908.8 895.5 882.6 869.7

920

p/’k,g'-m'3

p/MPa

Figura 6.7 Valores experimentales de densidad p(p) para el Benceno a diferentes temperaturas: ()
298.15K; (O) 313.15 K; (A) 328.15 K; (O) 343.15 K. Las lineas continuas muestran los valores
calculados con los coeficientes de la ecuacion de Tamman-Tait modificada obtenidos en este trabajo.
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Compuesto puro P07: Metilciclohexano

ﬁ;-‘-!kg-m'3

Tabla 6.10 Valores experimentales de densidad p (kgm™) para el Metilciclohexano a diferentes
temperaturas Ty presiones p. Incertidumbre estimada de 0.7 kg-m’

p/MPa T/K
298.15 313.15 328.15 343.15
0.1 764.9 751.9 738.7 725.3
5.0 769.1 756.6 743.9 731.0
10.0 773.2 761.1 748.7 736.3
15.0 777.1 765.2 753.3 741.4
20.0 780.8 769.2 757.7 746.1
25.0 784.2 773.0 761.8 750.5
30.0 787.7 776.7 765.7 754.8
35.0 791.0 780.2 769.5 758.8
40.0 794.0 783.5 773.0 762.6
45.0 797.1 786.8 776.5 766.2
50.0 800.1 789.8 779.8 769.8
810

800

780

780

770

760

750

740 k-

730

720

710 T

] ] 10 15 20 25 30 35 40 45 a0
p/ MPa

Figura 6.8 Valores experimentales de densidad p({p) para el Metilciclohexano a diferentes
temperaturas: (0) 298.15K; (O) 313.15 K; (A) 328.15 K; (O) 343.15 K. Las lineas continuas
muestran los valores calculados con los coeficientes de la ecuacion de Tamman-Tait modificada
obtenidos en este trabajo.
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Compuesto puro P0O8: Etanol

Tabla 6.11 Valores experimentales de densidad p (kgm™) para el Etanol a diferentes
temperaturas Ty presiones p. Incertidumbre estimada de 0.7 kg-m’

p/MPa T/K
298.15 313.15 328.15 343.15
0.1 785.1 772.1 758.6 744.6
5.0 789.4 776.8 763.8 750.2
10.0 793.6 781.3 768.7 755.7
15.0 797.6 785.6 773.3 760.8
20.0 801.4 789.7 777.7 765.5
25.0 805.0 793.6 781.9 770.0
30.0 808.5 797.3 785.8 774.2
35.0 811.9 800.8 789.7 778.2
40.0 815.1 804.3 793.3 782.1
45.0 818.2 807.6 796.9 785.8
50.0 821.3 810.8 800.3 789.5
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Figura 6.9 Valores experimentales de densidad p(p) para el Etanol a diferentes temperaturas: ()
298.15K; (O) 313.15 K; (A) 328.15 K; (O) 343.15 K. Las lineas continuas muestran los valores
calculados con los coeficientes de la ecuacion de Tamman-Tait modificada obtenidos en este trabajo.
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Compuesto puro P09: 1-Propanol

p/k,g'-m'3

Tabla 6.12 Valores experimentales de densidad p (kg'm™) para el 1-Propanol a diferentes
temperaturas Ty presiones p. Incertidumbre estimada de 0.7 kg-m’

p/MPa T/K
298.15 313.15 328.15 343.15

0.1 799.5 787.3 774.7 761.5
5.0 803.4 791.5 779.3 766.5
10.0 807.2 795.6 783.7 771.3
15.0 810.8 799.4 787.8 775.9
20.0 814.2 803.2 791.8 780.1
25.0 817.5 806.7 795.6 784.2
30.0 820.7 810.1 799.2 788.1
35.0 823.7 813.3 802.8 791.8
40.0 826.7 816.4 806.0 795.3
45.0 829.6 819.5 809.3 798.7
50.0 832.4 822.4 812.4 802.0
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Figura 6.10 Valores experimentales de densidad p(p) para el 1-Propanol a diferentes temperaturas:
(0) 298.15K; (O) 313.15 K; (1) 328.15 K; (O) 343.15 K. Las lineas continuas muestran los valores
calculados con los coeficientes de la ecuacion de Tamman-Tait modificada obtenidos en este trabajo.
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Compuesto puro P10: 1-Butanol

Tabla 6.13 Valores experimentales de densidad p (kgm™) para el 1-Butanol a diferentes
temperaturas Ty presiones p. Incertidumbre estimada de 0.7 kg-m’

p/MPa T/K
298.15 313.15 328.15 343.15
0.1 806.0 794.3 782.3 769.8
5.0 809.7 798.3 786.6 774.4
10.0 813.2 802.1 790.7 778.9
15.0 816.6 805.7 794.6 783.2
20.0 819.8 809.2 798.3 787.2
25.0 822.9 812.5 801.9 791.0
30.0 825.9 815.7 805.3 794.6
35.0 828.9 818.8 808.7 798.1
40.0 831.7 821.8 811.8 801.5
45.0 834.4 824.8 814.9 804.7
50.0 837.1 827.5 817.9 807.9
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Figura 6.11 Valores experimentales de densidad p(p) para el 1-Butanol a diferentes temperaturas:
() 298.15K; (O) 313.15 K, (A) 328.15 K; (O) 343.15 K. Las lineas continuas muestran los valores
calculados con los coeficientes de la ecuacion de Tamman-Tait modificada obtenidos en este trabajo.
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Compuesto puro P11: Dibutiléter

Tabla 6.14 Valores experimentales de densidad p (kg'm™) para el Dibutiléter a diferentes
temperaturas Ty presiones p. Incertidumbre estimada de 0.7 kg-m’

p/MPa T/K
298.15 313.15 328.15 343.15
0.1 763.8 750.8 737.6 7242
5.0 768.2 755.6 742.9 730.0
10.0 772.3 760.1 747.9 735.6
15.0 776.3 764.5 752.6 740.8
20.0 780.2 768.6 757.1 745.6
25.0 783.7 772.5 761.3 750.1
30.0 787.2 776.2 765.3 754.4
35.0 790.6 779.9 769.2 758.5
40.0 793.8 783.3 772.8 762.5
45.0 796.9 786.6 776.4 766.2
50.0 799.9 789.7 779.8 769.8
810
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Figura 6.12 Valores experimentales de densidad p(p) para el Dibutiléter a diferentes temperaturas:
() 298.15K; () 313.15 K; (A\) 328.15 K; (O) 343.15 K. Las lineas continuas muestran los valores
calculados con los coeficientes de la ecuacion de Tamman-Tait modificada obtenidos en este trabajo.
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Tabla 6.15 Valores obtenidos en este trabajo de los coeficientes de ajuste a la ecuacion de Tamman-
Tait modificada para los compuestos puros ( p.,; = 0.1 MPa) y los resultados de dichos ajustes.

PO2: PO3: P04: 2,24 PO5: P06:
Heptano Ciclohexano  Trimetilpentano 1-Hexeno* Benceno
A, 834.17 994.87 835.31 865.60 1111.40
A -0.2069 -0.5449 -0.1884 -0.3916 -0.5493
A> -0.00105 -0.00066 -0.00103 -0.00084 -0.00083
By 279.41 453.54 253.99 355.72 333.81
B -0.9943 -1.8997 -0.9040 -1.5217 -0.9692
B, 0.00085 0.00211 0.00078 0.00169 0.00053
C 0.0851 0.0843 0.0821 0.0888 0.0896
AAD 0.0083% 0.0055% 0.0075% 0.0064% 0.0064%
Dmax 0.022% 0.046% 0.020% 0.014% 0.013%
Bias 0.0007% 0.0002% 0.0007% 0.0006%  -0.00001%
c 0.071 0.080 0.066 0.058 0.071
PO7: POS: P09: P10: Pll:
Metilciclohexano Etanol 1-Propanol 1-Butanol Dibutil éter
A, 938.49 951.94 945.95 958.26 960.62
A -0.3239 -0.2636 -0.1844 -0.2558 -0.4704
A -0.00087 -0.00099 -0.00103 -0.00085 -0.00064
By 286.17 377.51 391.10 399.99 326.63
B -0.9008 -1.4742 -1.4857 -1.4961 -1.1841
B, 0.00063 0.00155 0.00153 0.00153 0.00110
C 0.0850 0.0867 0.0844 0.0838 0.0852
AAD 0.0059% 0.0049% 0.0046% 0.0038% 0.0045%
Dmax 0.015% 0.013% 0.014% 0.009% 0.015%
Bias 0.0005% 0.0004% 0.0004% 0.0004% 0.0005%
c 0.056 0.050 0.050 0.038 0.044

* pret = 5.0 MPa en el ajuste del compuesto puro PO5: 1-Hexeno
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6.3 Medidas de sistemas Binarios a T= 298.15 K

Binario BO1: Heptano (1) + Etanol (2) a 298.15 K.

Tabla 6.16 Valores experimentales de densidad p (kg'm™) para el sistema binario B01: Heptano (1) +
Etanol (2) a 298.15 K y diferentes presiones. Incertidumbre estimada de 0.7 kg-m’

X7

p/ MPa 0.0 0.1010 0.2007 0.3018 0.4030 0.5005
0.1 785.0 759.3 740.8 726.5 715.1 706.2
5.0 789.3 763.9 745.5 731.2 719.8 710.9
10.0 793.5 768.2 749.8 735.7 724.3 715.4
15.0 797.5 772.3 754.0 739.8 728.5 719.7
20.0 801.3 776.2 758.0 743.9 732.6 723.7
25.0 804.9 780.0 761.8 747.7 736.4 727.5
30.0 808.4 783.5 765.4 751.3 740.0 731.1
35.0 811.8 786.9 768.8 754.8 743.5 734.6
40.0 815.1 790.2 772.1 758.1 746.8 738.0
45.0 818.2 793.4 775.3 761.3 750.0 741.1
50.0 821.2 796.6 778.4 764.4 753.1 744.3

X7

p/ MPa 0.6052 0.7002 0.8007 0.8994 1.0
0.1 698.3 692.4 687.1 682.7 679.5
5.0 703.1 697.1 691.8 687.4 684.2
10.0 707.6 701.6 696.3 691.9 688.6
15.0 711.8 705.8 700.5 696.0 692.7
20.0 715.9 709.9 704.6 700.1 696.7
25.0 719.6 713.7 708.4 703.9 700.5
30.0 723.3 717.3 712.0 707.5 704.0
35.0 726.7 720.8 715.4 710.9 707.4
40.0 730.1 724.1 718.7 714.2 710.7
45.0 733.3 727.3 721.9 717.3 713.8
50.0 736.4 730.4 725.0 720.4 716.8
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Figura 6.13 Valores experimentales de densidad p(p) para diferentes fracciones molares del sistema
binario Heptano (1) + Etanol (2) a 298.15 K: (Q) Etanol; (A\) x;=0.2; (®) x;=0.4; (A) x;=0.6; (W)
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Figura 6.14: Valores experimentales densidad p(x;) del sistema binario Heptano (1) + Etanol (2) a
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Tabla 6.17 Volimenes molares de exceso V° (-cm’mol”) para el sistema binario B01: Heptano (1) +
Etanol (2) a 298.15 K y diferentes presiones.

X7

p/ MPa 0.1010 0.2007 0.3018 0.4030 0.5005
0.1 0.219 0.348 0.423 0.463 0.480
5.0 0.205 0.329 0.398 0.441 0.458
10.0 0.194 0.317 0.376 0.419 0.434
15.0 0.188 0.304 0.365 0.402 0.413
20.0 0.181 0.292 0.348 0.385 0.398
25.0 0.176 0.284 0.334 0.369 0.382
30.0 0.171 0.271 0.321 0.357 0.365
35.0 0.169 0.264 0.312 0.345 0.357
40.0 0.163 0.260 0.304 0.336 0.342
45.0 0.156 0.252 0.297 0.324 0.336
50.0 0.149 0.243 0.285 0.312 0.321

X7

p/ MPa 0.6052 0.7002 0.8007 0.8994
0.1 0.471 0.434 0.369 0.270
5.0 0.449 0.408 0.346 0.255
10.0 0.420 0.386 0.321 0.235
15.0 0.406 0.369 0.308 0.236
20.0 0.384 0.350 0.290 0.217
25.0 0.371 0.341 0.278 0.203
30.0 0.355 0.316 0.265 0.192
35.0 0.342 0.305 0.250 0.192
40.0 0.330 0.300 0.243 0.183
45.0 0.318 0.291 0.239 0.180
50.0 0.306 0.280 0.228 0.167
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Figura 6.15: Valores experimentales del volumen molar de exceso, VE ala temperatura de 298,15 K
para el sistema binario B0I1: Heptano (1) + Etanol (2) a diferentes presiones: (1) 0.1 MPa; (®) 10
MPa; (A\) 20 MPa; (O) 30 MPa; (%) 40 MPa y (®)50MPa.. Las lineas continuas muestran los valores
calculados con los coeficientes de las correlaciones de Redlich-Kister para las diferentes presiones
obtenidos en este trabajo.

Tabla 6.18 Valores obtenidos en este trabajo de los coeficientes de ajuste de V a la ecuacion de

Redlich-Kister para las diferentes presiones, y resultados de dichos ajustes.

p/MPa Ay A, A; rms maxAVE maxAVF/VE
0.1 1.908 0.0970 0.897 0.003 0.005 1.1%
5.0 1.819 0.0817 0.773 0.005 0.006 1.6%
10.0 1.719 0.0452 0.718 0.005 0.006 1.7%
15.0 1.649 0.0317 0.704 0.003 0.004 1.0%
20.0 1.575 0.0051 0.653 0.004 0.005 1.5%
25.0 1.516 0.0091 0.649 0.004 0.006 1.8%
30.0 1.451 -0.0291 0.590 0.005 0.006 2.0%
35.0 1.406 -0.0586 0.550 0.006 0.007 3.0%
40.0 1.360 -0.0564 0.576 0.004 0.007 2.2%
45.0 1.321 -0.0487 0.563 0.004 0.005 1.6%
50.0 1.271 -0.0518 0.526 0.003 0.004 1.5%
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Binario B02: Ciclohexano (1) + Etanol (2) a 298.15 K.

Tabla 6.19 Valores experimentales de densidad p (kg-m™) para el sistema binario B02: Ciclohexano (1)
+ Etanol (2) a 298.15 K y diferentes presiones. Incertidumbre estimada de 0.7 kg'm’

X7

p/ MPa 0.0 0.0944 0.1999 0.2999 0.5001 0.5008
0.1 785.0 780.5 777.0 774.9 772.7 772.7
5.0 789.3 784.9 781.4 779.4 777.0 7717.0
10.0 793.5 789.1 785.6 783.5 781.2 781.2
15.0 797.5 793.0 789.6 787.5 785.1 785.1
20.0 801.3 796.8 793.5 791.4 789.0 788.9
25.0 804.9 800.5 797.2 795.0 792.6 792.6
30.0 808.4 804.0 800.7 798.5 796.0 796.0
35.0 811.8 807.4 804.0 801.9 799.4 799.4
40.0 815.1 810.7 807.3 805.0 802.6 802.7
45.0 818.2 813.8 810.4 808.2 805.7 805.7
50.0 821.2 816.8 813.4 811.3 808.7 808.7

X7

p/ MPa 0.5993 0.7029 0.8006 0.8988 1.000
0.1 772.1 772.0 772.1 772.5 773.9
5.0 776.4 776.3 776.4 776.8 778.1
10.0 780.6 780.4 780.5 780.9 782.1
15.0 784.5 784.3 784.4 784.7 785.8
20.0 788.3 788.1 788.1 788.4 789.5
25.0 792.0 791.7 791.7 792.0 793.0
30.0 795.4 795.1 795.1 795.4 796.4
35.0 798.7 798.4 798.4 798.6 799.6
40.0 801.9 801.6 801.6 801.8
45.0 804.9 804.7 804.6
50.0 808.0 807.7
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Tabla 6.20 Volimenes molares de exceso V* (-cm’mol’”) para el sistema binario B02: Ciclohexano (1) +
Etanol (2) a 298.15 K y diferentes presiones.

X7
p/ MPa 0.0944 0.1999 0.2999 0.5001 0.5008
0.1 0.224 0.396 0.490 0.558 0.552
5.0 0.212 0.381 0.470 0.537 0.534
10.0 0.206 0.368 0.458 0.524 0.518
15.0 0.200 0.355 0.445 0.505 0.506
20.0 0.199 0.341 0.430 0.487 0.488
25.0 0.191 0.337 0.420 0.475 0.475
30.0 0.190 0.328 0.414 0.470 0.474
35.0 0.185 0.321 0.403 0.455 0.456
X7
p/ MPa 0.5993 0.7029 0.8006 0.8988
0.1 0.547 0.483 0.398 0.268
5.0 0.527 0.464 0.385 0.257
10.0 0.509 0.450 0.372 0.248
15.0 0.493 0.436 0.356 0.239
20.0 0.478 0.417 0.341 0.229
25.0 0.461 0.407 0.333 0.221
30.0 0.460 0.402 0.330 0.221

35.0 0.444 0.389 0.318 0.210
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Figura 6.18: Valores experimentales del volumen molar de exceso, VE, a la temperatura de 298,15 K
para el sistema binario B01: Heptano (1) + Etanol (2) a diferentes presiones: () 0.1 MPa, (®) 10
MPa; () 20 MPa; (O) 30 MPay (M)35 MPa.. Las lineas continuas muestran los valores calculados con
los coeficientes de las correlaciones de Redlich-Kister para las diferentes presiones obtenidos en este
trabajo.

Tabla 6.21 Valores obtenidos en este trabajo de los coeficientes de ajuste de V a la ecuacion de
Redlich-Kister para las diferentes presiones, y resultados de dichos ajustes.

p/MPa Ay A, A; rms maxAVE maxAVE/V*
0.1 2.226 0.0081 0.672 0.005 0.006 1.4%
5.0 2.146 0.0199 0.618 0.006 0.008 2.3%
10.0 2.085 0.0083 0.580 0.005 0.006 1.9%
15.0 2.024 -0.0066 0.524 0.003 0.004 1.3%
20.0 1.954 -0.0260 0.502 0.005 0.006 1.5%
25.0 1.902 -0.0308 0.504 0.003 0.005 1.3%
30.0 1.889 -0.0176 0.456 0.004 0.006 1.5%
35.0 1.825 -0.0344 0.468 0.003 0.005 1.2%
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6.4 Medidas de sistemas Binarios

Se presentan a continuacidn los resultados experimentales obtenidos de la medida de la
densidad y del volumen de exceso de mezcla con el densimetro automdtico a alta

presion a las temperaturas de 298.15, 313.15, 328.15 y 343.15 K, para los sistemas

binarios:
Binario B03: 1-Butanol (1) + Ciclohexano (2)
Binario B04: Dibutil éter (1) + Heptano (2)

Binario B0S5: Dibutil éter (1) + Ciclohexano (2)
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Binario B03: 1-Butanol (1) + Ciclohexano (2)

Tabla 6.22 Valores experimentales de densidad p (kgm™) del sistema binario B03: 1-Butanol +
Ciclohexano a diferentes temperaturas T'y presiones p. Incertidumbre estimada de 0.7 kg-m’.

T/K

X1 p/MPa 298.15 313.15 328.15 343.15
0.0975 0.1 774.8 760.5 745.7 730.5
5.0 779.0 765.1 751.0 736.3

10.0 783.0 769.6 755.8 741.8

15.0 786.8 773.8 760.5 746.9

20.0 790.4 777.7 764.8 751.7

25.0 793.9 781.5 769.0 756.2

30.0 797.3 785.1 772.9 760.5

35.0 800.5 788.6 776.7 764.5

40.0 803.6 792.0 780.3 768.5

45.0 806.6 795.2 783.7 772.2

50.0 809.5 798.3 787.1 775.7

0.1991 0.1 776.8 762.6 748.0 732.9
5.0 780.9 767.2 753.1 738.7

10.0 784.9 771.6 758.0 744.1

15.0 788.7 775.8 762.6 749.2

20.0 792.3 779.7 766.9 753.9

25.0 795.8 783.5 771.0 758.4

30.0 799.1 787.1 774.9 762.7

35.0 802.4 790.6 778.7 766.7

40.0 805.4 793.9 782.3 770.6

45.0 808.4 797.2 785.8 774.3

50.0 811.3 800.2 789.1 777.8

0.2989 0.1 779.2 765.2 750.7 735.8
5.0 783.3 769.8 755.8 741.4

10.0 787.3 774.1 760.6 746.9

15.0 791.1 778.2 765.1 751.9

20.0 794.6 782.1 769.5 756.5

25.0 798.1 785.9 773.5 761.0

30.0 801.4 789.5 777.4 765.2

35.0 804.6 792.9 781.2 769.1

40.0 807.7 796.2 784.6 773.0

45.0 810.6 799.5 788.1 776.6

50.0 813.5 802.5 791.4 780.2
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Tabla 6.22 (continuacién) Valores experimentales de densidad p (kgm™) del sistema binario B03: I-
Butanol + Ciclohexano a diferentes temperaturas Ty presiones p. Incertidumbre estimada de 0.7 kg-m’.

T/K

X1 p/MPa 298.15 313.15 328.15 343.15
0.3988 0.1 782.1 768.4 754.2 739.5
5.0 786.2 772.8 759.2 745.0

10.0 790.1 777.1 763.9 750.3

15.0 793.9 781.2 768.4 755.2

20.0 797.4 785.1 772.7 759.8

25.0 800.8 788.8 776.6 764.2

30.0 804.1 792.3 780.5 768.4

35.0 807.3 795.7 784.2 772.3

40.0 810.3 799.0 787.7 776.1

45.0 813.3 802.2 791.1 779.7

50.0 816.1 805.2 794.4 783.2

0.4984 0.1 785.3 771.8 757.9 743.5
5.0 789.3 776.3 762.8 748.9

10.0 793.2 780.5 767.4 754.0

15.0 796.9 784.5 771.9 758.9

20.0 800.4 788.3 776.0 763.4

25.0 803.8 792.0 780.0 767.7

30.0 807.0 795.5 783.7 771.8

35.0 810.1 798.8 787.4 775.7

40.0 813.1 802.0 790.9 779.4

45.0 816.1 805.2 794.2 783.0

50.0 818.9 808.2 797.4 786.4

0.5972 0.1 789.0 775.8 762.2 748.1
5.0 792.9 780.2 767.0 753.4

10.0 796.7 784.3 771.6 758.4

15.0 800.4 788.3 775.9 763.2

20.0 803.8 792.0 780.0 767.5

25.0 807.1 795.6 783.8 771.8

30.0 810.3 799.0 787.5 775.8

35.0 813.4 802.3 791.2 779.6

40.0 816.4 805.5 794.6 783.3

45.0 819.3 808.6 797.9 786.8

50.0 822.1 811.6 801.0 790.2
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Tabla 6.22 (continuacion) Valores experimentales de densidad p (kg-m™) del sistema binario B03: I-
Butanol + Ciclohexano a diferentes temperaturas Ty presiones p. Incertidumbre estimada de 0.7 kg-m’.

T/K

X1 p/MPa 298.15 313.15 328.15 343.15
0.6976 0.1 792.6 779.9 766.7 752.9
5.0 796.5 784.1 771.3 758.0

10.0 800.2 788.2 775.7 763.0

15.0 803.8 792.1 780.0 767.7

20.0 807.2 795.7 784.0 772.0

25.0 810.5 799.3 787.8 776.1

30.0 813.6 802.6 791.4 780.0

35.0 816.7 805.9 795.0 783.7

40.0 819.7 809.1 798.3 787.3

45.0 822.5 812.1 801.5 790.7

50.0 825.3 815.0 804.7 794.1

0.7985 0.1 796.7 784.3 771.6 758.2
5.0 800.5 788.5 776.2 763.2

10.0 804.2 792.4 780.4 768.0

15.0 807.7 796.3 784.6 772.5

20.0 811.0 799.9 788.5 776.7

25.0 814.2 803.3 792.2 780.7

30.0 817.4 806.7 795.8 784.6

35.0 820.4 809.9 799.3 788.2

40.0 823.3 812.9 802.5 791.8

45.0 826.2 816.0 805.7 795.1

50.0 828.9 818.8 808.8 798.4

0.8999 0.1 801.2 789.2 776.8 763.8
5.0 804.9 793.2 781.2 768.7

10.0 808.6 797.1 785.4 773.3

15.0 812.0 800.8 789.4 7777

20.0 815.3 804.4 793.2 781.8

25.0 818.5 807.8 796.9 785.7

30.0 821.5 811.0 800.4 789.4

35.0 824.5 814.2 803.8 793.0

40.0 827.4 817.3 807.0 796.5

45.0 830.2 820.2 810.1 799.8

50.0 832.9 823.0 813.2 803.0
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Figura 6.19 Valores experimentales de densidad p(p) para diferentes fracciones molares del sistema
binario 1-Butanol (1) + Ciclohexano (2) a 298.15 K: (Q) Ciclohexano, (1) x;=0.2; (®) x;=0.4; (A)
x;=0.6; (M) x,=0.8, (O) 1-Butanol.
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Figura 6.20 Valores experimentales de densidad p(p) para diferentes fracciones molares del sistema
binario 1-Butanol (1) + Ciclohexano (2) a 313.15 K: (1) Ciclohexano, (1) x;=0.2; (®) x,=0.4; (A)
x;=0.6, () x,=0.8, (O) 1-Butanol.
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Figura 6.21 Valores experimentales de densidad p(p) para diferentes fracciones molares del sistema
binario 1-Butanol (1) + Ciclohexano (2) a 328.15 K: (Q) Ciclohexano, (1) x;=0.2; (®) x,=0.4; (A)
x;=0.6; (M) x,=0.8, (O) 1-Butanol.
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Figura 6.22 Valores experimentales de densidad p(p) para diferentes fracciones molares del sistema
binario 1-Butanol (1) + Ciclohexano (2) a 343.15 K: (Q) Ciclohexano, (1) x;=0.2; (®) x;=0.4; (A)
x;=0.6, (M) x,=0.8; (O) 1-Butanol.
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Tabla 6.23 Valores obtenidos en este trabajo de los coeficientes de ajuste a la ecuacion de Tamman-Tait
modificada (p,s = 0.1 MPa) para las diferentes fracciones molares del sistema binario I1-Butanol +
Ciclohexano y los resultados de dichos ajustes.

=010  x;=020  x;=030  x;=0.40  x;=0.50

4, 969.55 963.03 963.78 962.24 941.34

4 -0.3662 -0.3200 -0.3196 -0.3058 -0.1709

A; -0.00096  -0.00102  -0.00100  -0.00100  -0.00118

By 424.26 408.97 438.23 41131 361.56

B, -1.6992 -1.5926 -1.7741 -1.6183 -1.2929

B; 0.00178 0.00160 0.00189 0.00167 0.00116

C 0.0845 0.0849 0.0848 0.0835 0.0840

AAD 0.003% 0.003% 0.004% 0.004% 0.004%

Dmax 0.0090%  0.009% 0.011% 0.012% 0.012%

Bias 0.00014%  0.00021%  0.00055%  0.00039%  0.00053%

s 0.034 0.029 0.043 0.047 0.044
x=0.60  x;=0.70  x;=0.80  x;=0.90

4, 942.07 942.02 933.88 943.44

4 -0.1708 -0.1708 -0.1184 -0.1705

A 0.00115  -0.00111  -0.00115  -0.00103

By 414.24 384.72 335.68 347.17

B, -1.6129 -1.4269 -1.1130 -1.1778

B; 0.00166 0.00138 0.00091 0.00102

C 0.0838 0.0834 0.0836 0.0834

AAD 0.005% 0.004% 0.004% 0.004%

Dmax 0.012% 0.013% 0.014% 0.011%

Bias 0.00074%  0.00042%  0.00045%  0.00051%

s 0.051 0.046 0.049 0.044
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Figura 6.23: Valores experimentales densidad p(x,) del sistema binario 1-Butanol (1) + Ciclohexano (2)
a 0.1 MPa a diferentes temperaturas: (M) 298.15 K; (A) 313.15 K; (®) 328.15 K; (O) 343.15 K.
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Figura 6.24: Valores experimentales densidad p(x,;) del sistema binario 1-Butanol (1) + Ciclohexano (2)
a 50 MPa a diferentes temperaturas: (M) 298.15 K; (1) 313.15K; (®) 328.15 K, (O) 343.15 K.
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Figura 6.25: Valores experimentales densidad p(x,;) del sistema binario 1-Butanol (1) + Ciclohexano (2)

a 298.15 K a diferentes presiones: () 0.1 MPa, (®) 10 MPa; () 20 MPa; (O) 30 MPa, (&) 35 MPa;
(%) 40 MPay (m) 50MPa..
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Figura 6.26: Valores experimentales densidad p(x;) del sistema binario 1-Butanol (1) + Ciclohexano (2)

a 343.15 K a diferentes presiones: () 0.1 MPa; (®) 10 MPa; (\) 20 MPa; (O) 30 MPa; () 35 MPa;
(%) 40 MPa y (™) 50MPa..
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Tabla 6.24 Valores del volumen de exceso V¢ (cm’mol”) del sistema binario B03: 1-Butanol (1) +
Ciclohexano (2) a diferentes temperaturas T y presiones p.

T/K

X1 p/ MPa 298.15 313.15 328.15 343.15
0.0975 0.1 0.226 0.272 0.349 0.450
5.0 0.214 0.268 0.331 0.428

10.0 0.214 0.258 0.322 0.403

15.0 0.205 0.243 0.303 0.393

20.0 0.198 0.243 0.297 0.369

25.0 0.190 0.236 0.288 0.359

30.0 0.189 0.231 0.275 0.348

35.0 0.183 0.222 0.261 0.330

0.1991 0.1 0.345 0.404 0.501 0.618
5.0 0.338 0.395 0.485 0.582

10.0 0.330 0.390 0.464 0.549

15.0 0.317 0.366 0.443 0.535

20.0 0.305 0.357 0.431 0.512

25.0 0.295 0.352 0.421 0.490

30.0 0.294 0.343 0.401 0.476

35.0 0.281 0.330 0.385 0.454

0.2989 0.1 0.410 0.478 0.586 0.703
5.0 0.397 0.455 0.561 0.678

10.0 0.386 0.453 0.545 0.637

15.0 0.372 0.433 0.518 0.621

20.0 0.362 0.423 0.502 0.593

25.0 0.353 0.409 0.490 0.572

30.0 0.349 0.399 0.476 0.560

35.0 0.336 0.388 0.454 0.535
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Tabla 6.24 (continuacién) Valores del volumen de exceso VE (cm’mol’) del sistema binario B03: I-
Butanol (1) + Ciclohexano (2) a diferentes temperaturas T y presiones p.

T/K

X1 p/MPa 298.15 313.15 328.15 343.15
0.3988 0.1 0.417 0.489 0.584 0.701
5.0 0.403 0.472 0.553 0.664

10.0 0.388 0.459 0.534 0.635

15.0 0.379 0.438 0.505 0.616

20.0 0.367 0.431 0.494 0.591

25.0 0.353 0.420 0.484 0.566

30.0 0.356 0.410 0.463 0.555

35.0 0.339 0.399 0.448 0.531

0.4984 0.1 0.402 0.468 0.553 0.663
5.0 0.387 0.444 0.531 0.636

10.0 0.379 0.440 0.516 0.608

15.0 0.369 0.422 0.493 0.586

20.0 0.357 0.408 0.482 0.561

25.0 0.346 0.402 0.466 0.545

30.0 0.347 0.392 0.454 0.530

35.0 0.336 0.387 0.438 0.507

0.5972 0.1 0.340 0.388 0.460 0.557
5.0 0.328 0.373 0.440 0.530

10.0 0.320 0.366 0.430 0.504

15.0 0.315 0.351 0.415 0.493

20.0 0.301 0.344 0.401 0.479

25.0 0.296 0.338 0.391 0.460

30.0 0.298 0.331 0.380 0.443

35.0 0.288 0.325 0.368 0.429
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Tabla 6.24 (continuacion) Valores del volumen de exceso VE (cm’mol”) del sistema binario B03: I-
Butanol (1) + Ciclohexano (2) a diferentes temperaturas T y presiones p.

T/K

X1 p/ MPa 298.15 313.15 328.15 343.15
0.6976 0.1 0.298 0.332 0.383 0.448
5.0 0.295 0.321 0.370 0.432

10.0 0.285 0.311 0.363 0.415

15.0 0.280 0.302 0.346 0.398

20.0 0.273 0.296 0.336 0.384

25.0 0.264 0.295 0.332 0.376

30.0 0.265 0.291 0.320 0.367

35.0 0.256 0.285 0.312 0.357

0.7985 0.1 0.227 0.243 0.266 0.312
5.0 0.222 0.235 0.251 0.295

10.0 0.215 0.234 0.259 0.286

15.0 0.213 0.219 0.245 0.282

20.0 0.205 0.219 0.237 0.275

25.0 0.203 0.217 0.232 0.262

30.0 0.202 0.214 0.227 0.257

35.0 0.197 0.211 0.220 0.251

0.8999 0.1 0.118 0.132 0.146 0.165
5.0 0.119 0.131 0.136 0.152

10.0 0.111 0.121 0.136 0.149

15.0 0.117 0.121 0.137 0.150

20.0 0.111 0.118 0.133 0.147

25.0 0.102 0.119 0.125 0.141

30.0 0.109 0.119 0.125 0.142

35.0 0.108 0.117 0.119 0.128
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Figura 6.27: Valores experimentales del volumen molar de exceso, VE, a la presion de 0.1 MPa para el
sistema binario B03: 1-Butanol (1) + Ciclohexano (2) a diferentes temperaturas: (M) 298.15 K; (1\)
313.15 K; (®) 328.15 K; (O) 343.15 K. Las lineas continuas muestran los valores calculados con los
coeficientes de las correlaciones de Redlich-Kister obtenidos en este trabajo.
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Figura 6.28: Valores experimentales del volumen molar de exceso, V-, a la presion de 20 MPa para el
sistema binario B03: 1-Butanol (1) + Ciclohexano (2) a diferentes temperaturas: (M) 298.15 K; (A)
313.15 K; (®) 328.15 K; (O) 343.15 K. Las lineas continuas muestran los valores calculados con los
coeficientes de las correlaciones de Redlich-Kister obtenidos en este trabajo.
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Figura 6.29: Valores experimentales del volumen molar de exceso, V-, a la presion de 35 MPa para el
sistema binario B03: 1-Butanol (1) + Ciclohexano (2) a diferentes temperaturas: (M) 298.15 K; (A)
313.15 K; (®) 328.15 K; (O) 343.15 K. Las lineas continuas muestran los valores calculados con los
coeficientes de las correlaciones de Redlich-Kister obtenidos en este trabajo.
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Figura 6.30: Valores experimentales del volumen molar de exceso, VE ala temperatura de 298,15 K
para el sistema binario B03: 1-Butanol (1) + Ciclohexano (2) a diferentes presiones: (1) 0.1 MPa; (®)
10 MPa; () 20 MPa; (O) 30 MPa y (<)35 MPa.. Las lineas continuas muestran los valores calculados
con los coeficientes de las correlaciones de Redlich-Kister obtenidos en este trabajo.
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Figura 6.31: Valores experimentales del volumen molar de exceso, VE ala temperatura de 343,15 K
para el sistema binario B03: 1-Butanol (1) + Ciclohexano (2) a diferentes presiones: (J) 0.1 MPa; (®)
10 MPa; () 20 MPa; (O) 30 MPa y (<)35 MPa.. Las lineas continuas muestran los valores calculados
con los coeficientes de las correlaciones de Redlich-Kister obtenidos en este trabajo.
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Figura 6.32: Valores experimentales del volumen molar de exceso, V¥, en concentracion equimolar para
el sistema binario B03: 1-Butanol (1) + Ciclohexano (2) a diferentes temperaturas: (W) 298.15 K; (A)
313.15K; (&) 328.15K; (O) 343.15 K.
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Tabla 6.25 Valores obtenidos en este trabajo de los coeficientes de ajuste de V* a la ecuacion de
Redlich-Kister del sistema binario BO3: 1-Butanol (1) + Ciclohexano (2) para las diferentes
temperaturas y presiones, y resultados de dichos ajustes.

T/K p/MPa 4 A, A; Ay rms  maxAVE maxAVE/VE

298.15 0.1 1.5759 -0.6711 0.577 -0.0651 0.009  0.013 4.6%
5.0 1.5252 -0.6503 0.595 -0.0010 0.008 0.014 4.7%
100 1.4821 -0.6017 0.585 -0.1502 0.008  0.013 4.7%
15.0 1.4439 -0.5662 0.582 -0.0607 0.007  0.012 3.5%
20.0 13966 -0.5598 0.557 -0.0405 0.009 0.014 4.5%
25.0 13607 -0.5061 0.508 -0.1211 0.009 0.012 6.9%
30.0  1.3632 -0.5133 0.512 -0.0426 0.006 0.010 3.6%
35.0 1.3109 -0.4704 0.507 -0.0546 0.007 0.010 3.5%

313.15 0.1 1.8211 -0.8900 0.630 -0.0775 0.011 0.014 3.7%
5.0 1.7385 -0.8378 0.702 -0.1467 0.010  0.013 3.5%
10,0  1.7139 -0.8432 0.644 -0.1203 0.009  0.012 3.3%
150 1.6429 -0.8015 0.574 -0.0567 0.008  0.012 3.3%
20.0 1.6022 -0.7609 0.612 -0.1106 0.009  0.011 3.6%
25.0 1.5700 -0.7034 0.613 -0.1452 0.008  0.012 3.5%
30.0 1.5347 -0.6664 0.620 -0.1464 0.008  0.012 3.5%
35.0 1.5015 -0.6240 0.564 -0.1212 0.009  0.012 3.9%

328.15 0.1 2.1596 -1.1704 0.814 -0.3541 0.012  0.015 3.9%
5.0 2.0669 -1.0972 0.771 -0.4344 0.011 0.014 3.3%
10.0  2.0081 -1.0104 0.798 -0.3990 0.012 0.014 3.1%
15.0 19137 -09538 0.770 -0.3344 0.010 0.013 3.5%
20.0 1.8641 -0.9411 0.738 -0.3178 0.011  0.016 4.2%
250 1.8194 -0.8925 0.708 -0.3857 0.009  0.010 2.5%
30.L0 1.7614 -0.8614 0.666 -0.2845 0.011  0.013 2.9%
35.0 1.7027 -0.7968 0.605 -0.3045 0.009 0.012 2.7%

343.15 0.1 2.5795 -13668 1.110 -0.9254 0.017  0.021 6.0%
5.0 24689 -1.2908 0.991 -09161 0.018  0.025 5.2%
10.0  2.3547 -1.1952 0.921 -0.8145 0.018  0.023 5.6%
15.0 22777 -1.1780 0.962 -0.7291 0.016  0.023 5.6%
200  2.1928 -1.1121 0.903 -0.6305 0.013  0.018 5.0%
250 2.1171 -1.0276 0.854 -0.7170 0.015  0.021 6.0%
30.0 2.0584 -1.0560 0.862 -0.5238 0.015 0.021 5.7%
35.0  1.9827 -0.9396 0.771 -0.6504 0.013  0.020 5.0%
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Binario B04: Dibutil éter (1) + Heptano (2)

Tabla 6.26 Valores experimentales de densidad p (kg'm™) del sistema binario B04: DBE + Heptano a
diferentes temperaturas T y presiones p. Incertidumbre estimada de 0.7 kg-m’.

T/K

X1 p/MPa 298.15 313.15 328.15 343.15
0.1005 0.1 688.9 676.1 662.9 649.5
5 693.6 681.3 668.8 655.9

10 698.1 686.1 674.1 661.9

15 702.2 690.7 679.1 667.5

20 706.1 695.0 683.8 672.5

25 709.8 699.0 688.2 677.3

30 713.4 702.9 692.3 681.8

35 716.8 706.5 696.4 686.0

40 720.0 710.0 700.1 690.1

45 723.2 713.4 703.6 693.8

50 726.2 716.6 707.1 697.5

0.2008 0.1 698.1 685.2 672.0 658.7
5 702.7 690.3 677.8 665.1

10 707.2 695.2 683.1 671.1

15 711.2 699.7 688.1 676.5

20 715.2 704.0 692.7 681.6

25 718.8 708.0 697.1 686.3

30 722.4 711.8 701.3 690.8

35 725.8 715.5 705.3 695.0

40 729.1 719.0 708.9 699.0

45 732.2 722.4 712.5 702.8

50 735.2 725.5 716.0 706.5

0.3008 0.1 707.1 694.2 681.0 667.6
5 711.7 699.3 686.7 673.9

10 716.1 704.1 692.0 679.8

15 720.2 708.6 696.9 685.3

20 724.1 712.8 701.6 690.3

25 727.8 716.9 705.9 695.0

30 731.4 720.6 710.1 699.5

35 734.7 724.3 714.1 703.6

40 738.0 727.8 717.7 707.7

45 741.1 731.2 721.3 711.5

50 744.2 734.3 724.8 715.1
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Tabla 6.26 (continuacion) Valores experimentales de densidad p (kg'm™) del sistema binario B04: DBE
+ Heptano a diferentes temperaturas T y presiones p. Incertidumbre estimada de 0.7 kgn’.

T/K

X1 p/MPa 298.15 313.15 328.15 343.15
0.4009 0.1 715.9 703.0 689.8 676.4
5 720.5 708.0 695.4 682.6

10 724.9 712.8 700.7 688.5

15 728.9 717.3 705.6 693.9

20 732.8 721.5 710.2 698.9

25 736.5 725.5 714.5 703.6

30 740.0 729.3 718.7 708.0

35 743.4 732.9 722.6 712.2

40 746.7 736.5 726.3 716.2

45 749.8 739.8 729.9 719.9

50 752.8 743.0 733.3 723.6

0.4986 0.1 724.2 711.3 698.1 684.8
5 728.7 716.3 703.8 690.9

10 733.0 721.0 708.9 696.7

15 737.1 725.5 713.8 702.1

20 741.0 729.6 718.4 707.0

25 744.6 733.7 722.7 711.7

30 748.2 737.5 726.8 716.1

35 751.6 741.1 730.8 720.3

40 754.8 744.6 734.4 724.3

45 758.0 747.9 738.0 728.0

50 761.0 751.1 741.4 731.7

0.5992 0.1 732.5 719.5 706.4 693.0
5 737.0 724.5 711.9 699.0

10 741.3 729.2 717.0 704.8

15 745.4 733.6 721.9 710.2

20 749.3 737.8 726.5 715.1

25 752.9 741.8 730.7 719.7

30 756.4 745.6 734.8 724.1

35 759.8 749.2 738.8 728.3

40 763.0 752.7 742.4 732.3

45 766.2 756.0 746.0 736.0

50 769.2 759.2 749.4 739.7
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Tabla 6.26 (continuacion) Valores experimentales de densidad p (kg'm™) del sistema binario BO4: DBE
+ Heptano a diferentes temperaturas Ty presiones p. Incertidumbre estimada de 0.7 kg-n’.

T/K

X1 p/MPa 298.15 313.15 328.15 343.15
0.6985 0.1 740.4 727.5 714.3 700.9
5 744.9 732.4 719.8 707.0

10 749.2 737.1 724.9 712.7

15 753.3 741.5 729.7 718.0

20 757.1 745.6 734.3 722.9

25 760.7 749.6 738.6 727.5

30 764.2 753.4 742.6 731.9

35 767.7 757.0 746.5 736.0

40 770.9 760.5 750.2 740.0

45 774.0 763.8 753.7 743.8

50 777.0 767.0 757.2 747.4

0.7997 0.1 748.6 735.6 722.4 709.0
5 753.0 740.5 727.9 715.0

10 757.3 745.1 732.9 720.6

15 761.3 749.6 737.7 726.0

20 765.1 753.7 742.2 730.8

25 768.7 757.6 746.5 735.4

30 772.2 761.4 750.5 739.7

35 775.5 765.0 754.5 743.9

40 778.8 768.4 758.1 747.9

45 781.9 771.8 761.6 751.5

50 785.0 774.9 765.0 755.2

0.8993 0.1 756.1 743.1 729.9 716.6
5 760.5 748.0 735.3 722.5

10 764.7 752.6 740.4 728.1

15 768.7 756.9 745.1 733.3

20 772.5 761.1 749.6 738.2

25 776.1 765.0 753.8 742.8

30 779.6 768.7 757.9 747.1

35 783.0 772.3 761.8 751.2

40 786.2 775.8 765.4 755.1

45 789.3 779.1 768.9 758.8

50 792.4 782.2 772.4 762.4
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Figura 6.33 Valores experimentales de densidad p(p) para diferentes fracciones molares del sistema
binario DBE (1) + Heptano (2) a 298.15 K: (1) Heptano, (A\) x;=0.2; (®) x;=0.4; (A) x;=0.6; (W)
x;=0.8,; (O) DBE.
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Figura 6.34 Valores experimentales de densidad p(p) para diferentes fracciones molares del sistema
binario DBE (1) + Heptano (2) a 313.15 K: (J)Heptano, (A\) x;=0.2; (e) x;=0.4; (A) x;=0.6; (W)
x,;=0.8; (O) DBE.
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Figura 6.35 Valores experimentales de densidad p(p) para diferentes fracciones molares del sistema
binario DBE (1) + Heptano (2) a 328.15 K: ()Heptano, (A) x;=0.2; (®) x;=0.4; (A) x;=0.6; (W)
x;=0.8,; (O) DBE.
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Figura 6.36 Valores experimentales de densidad p(p) para diferentes fracciones molares del sistema
binario DBE (1) + Heptano (2) a 343.15 K: ()Heptano, (A\) x;=0.2; (®) x;=0.4; (A) x;=0.6; (W)
x;=0.8,; (O) DBE.
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Tabla 6.27 Valores obtenidos en este trabajo de los coeficientes de ajuste a la ecuacion de Tamman-Tait
modificada (p,s = 0.1 MPa) para las diferentes fracciones molares del sistema binario DBE + Heptano
y los resultados de dichos ajustes.

=010 x=020  x;=030  x;=0.40  x;=0.50

4, 881.78 890.56 899.57 908.24 915.90

4 -0.4469 -0.4456 -0.4442 -0.4428 -0.4416

A; -0.00067  -0.00067  -0.00068  -0.00068  -0.00068

By 409.49 359.78 364.57 368.29 354.15

B, -1.7962 -1.4736 -1.4912 -1.5073 -1.4079

B; 0.00210 0.00159 0.00161 0.00163 0.00147

C 0.0850 0.0851 0.0853 0.0850 0.0852

AAD 0.008% 0.007% 0.006% 0.006% 0.007%

Dmax 0.0200%  0.018% 0.014% 0.017% 0.013%

Bias 0.00124%  0.00103%  0.00056%  0.00079%  0.00074%

s 0.074 0.066 0.054 0.059 0.063
x=0.60  x;=0.70  x;=0.80  x;=0.90

4, 924.39 932.06 940.05 947.18

4, -0.4403 -0.4391 -0.4378 -0.4367

A -0.00068  -0.00068  -0.00069  -0.00069

By 335.02 319.78 325.06 326.83

B, -1.2767 -1.1746 -1.1915 -1.1951

B; 0.00126 0.00110 0.00112 0.00112

C 0.0853 0.0849 0.0852 0.0851

AAD 0.007% 0.006% 0.004% 0.006%

Dmax 0.018% 0.018% 0.013% 0.013%

Bias 0.00057%  0.00084%  0.00039%  0.00062%

s 0.065 0.063 0.042 0.058
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Figura 6.37: Valores experimentales densidad p(x;) del sistema binario DBE (1) + Heptano (2) a 0.1

MPa a diferentes temperaturas: (8) 298.15 K; (/) 313.15K; (®) 328.15 K, (O) 343.15 K.
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Tabla 6.28 Valores del volumen de exceso VE (¢cm’mol”) del sistema binario B04: DBE (1) + Heptano
(2) a diferentes temperaturas T y presiones p.

T/K

X1 p/MPa 298.15 313.15 328.15 343.15
0.1005 0.1 0.041 0.030 0.017 0.011
5.0 0.046 0.012 0.026 0.015

10.0 0.041 0.030 0.007 0.016

15.0 0.049 0.023 0.015 0.025

20.0 0.048 0.026 0.015 0.021

25.0 0.049 0.020 0.020 0.033

30.0 0.043 0.025 0.021 0.029

35.0 0.047 0.034 0.024 0.035

40.0 0.042 0.038 0.023 0.029

45.0 0.034 0.028 0.023 0.036

50.0 0.045 0.028 0.020 0.032

0.2008 0.1 0.079 0.067 0.064 0.032
5.0 0.083 0.061 0.069 0.034

10.0 0.076 0.070 0.063 0.026

15.0 0.086 0.070 0.069 0.040

20.0 0.080 0.073 0.068 0.043

25.0 0.090 0.069 0.067 0.060

30.0 0.087 0.070 0.065 0.053

35.0 0.080 0.077 0.072 0.055

40.0 0.080 0.075 0.070 0.049

45.0 0.079 0.071 0.072 0.054

50.0 0.083 0.073 0.064 0.049

0.3008 0.1 0.087 0.073 0.066 0.052
5.0 0.098 0.072 0.079 0.059

10.0 0.090 0.076 0.069 0.065

15.0 0.092 0.077 0.072 0.063

20.0 0.084 0.078 0.071 0.062

25.0 0.090 0.076 0.072 0.083

30.0 0.081 0.081 0.073 0.076

35.0 0.090 0.087 0.078 0.077

40.0 0.088 0.085 0.078 0.071

45.0 0.084 0.075 0.077 0.071

50.0 0.078 0.080 0.069 0.077
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Tabla 6.28 (continuacion) Valores del volumen de exceso VE (cm’mol”) del sistema binario B04: DBE
(1) + Heptano (2) a diferentes temperaturas T y presiones p.

T/K

X1 p/ MPa 298.15 313.15 328.15 343.15
0.4009 0.1 0.079 0.065 0.060 0.046
5.0 0.085 0.063 0.075 0.054

10.0 0.074 0.063 0.063 0.056

15.0 0.077 0.071 0.067 0.059

20.0 0.083 0.075 0.066 0.061

25.0 0.081 0.075 0.067 0.074

30.0 0.083 0.070 0.067 0.077

35.0 0.083 0.081 0.078 0.077

40.0 0.073 0.072 0.066 0.067

45.0 0.084 0.068 0.068 0.075

50.0 0.083 0.071 0.066 0.076

0.4986 0.1 0.088 0.070 0.056 0.024
5.0 0.097 0.074 0.051 0.040

10.0 0.096 0.074 0.063 0.037

15.0 0.091 0.075 0.066 0.051

20.0 0.094 0.091 0.066 0.049

25.0 0.095 0.082 0.066 0.062

30.0 0.082 0.077 0.063 0.060

35.0 0.090 0.085 0.068 0.058

40.0 0.084 0.081 0.066 0.059

45.0 0.088 0.074 0.071 0.066

50.0 0.087 0.081 0.065 0.060

0.5992 0.1 0.084 0.083 0.069 0.055
5.0 0.087 0.087 0.085 0.067

10.0 0.079 0.083 0.076 0.063

15.0 0.078 0.092 0.078 0.069

20.0 0.084 0.095 0.071 0.076

25.0 0.085 0.085 0.081 0.087

30.0 0.085 0.087 0.078 0.075

35.0 0.091 0.097 0.089 0.076

40.0 0.085 0.095 0.083 0.077

45.0 0.085 0.089 0.082 0.084

50.0 0.082 0.089 0.079 0.072
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Tabla 6.28 (continuacion) Valores del volumen de exceso VE (cm’mol”) del sistema binario B04: DBE
(1) + Heptano (2) a diferentes temperaturas T y presiones p.

T/K

X1 p/MPa 298.15 313.15 328.15 343.15
0.6985 0.1 0.092 0.086 0.081 0.058
5.0 0.097 0.087 0.088 0.052

10.0 0.079 0.078 0.068 0.052

15.0 0.088 0.090 0.085 0.071

20.0 0.092 0.098 0.072 0.060

25.0 0.093 0.099 0.079 0.077

30.0 0.094 0.090 0.085 0.067

35.0 0.088 0.097 0.086 0.074

40.0 0.088 0.092 0.082 0.066

45.0 0.092 0.088 0.086 0.062

50.0 0.087 0.086 0.077 0.057

0.7997 0.1 0.045 0.032 0.034 0.018
5.0 0.064 0.040 0.038 0.019

10.0 0.043 0.041 0.027 0.033

15.0 0.048 0.040 0.031 0.023

20.0 0.055 0.040 0.035 0.031

25.0 0.051 0.038 0.037 0.032

30.0 0.051 0.039 0.040 0.038

35.0 0.066 0.050 0.037 0.033

40.0 0.057 0.042 0.038 0.024

45.0 0.056 0.042 0.044 0.039

50.0 0.052 0.038 0.038 0.024

0.8993 0.1 0.054 0.051 0.045 0.023
5.0 0.063 0.047 0.044 0.027

10.0 0.058 0.040 0.030 0.024

15.0 0.057 0.058 0.039 0.030

20.0 0.065 0.052 0.044 0.035

25.0 0.063 0.053 0.042 0.031

30.0 0.058 0.050 0.047 0.033

35.0 0.068 0.061 0.039 0.031

40.0 0.059 0.056 0.043 0.032

45.0 0.059 0.051 0.046 0.040

50.0 0.055 0.054 0.039 0.031
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Figura 6.41: Valores experimentales del volumen molar de exceso, VE, a la presion de 0.1 MPa para el
sistema binario B04: DBE (1) + Heptano (2) a diferentes temperaturas: (W) 298.15 K; (A) 313.15 K;
(®) 328.15 K; (O) 343.15 K. Las lineas continuas muestran los valores calculados con los coeficientes de
las correlaciones de Redlich-Kister obtenidos en este trabajo.
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Figura 6.42: Valores experimentales del volumen molar de exceso, V-, a la presion de 20 MPa para el
sistema binario B04: DBE (1) + Heptano (2) a diferentes temperaturas: (M) 298.15 K; (A\) 313.15 K;
(®) 328.15 K; (O) 343.15 K. Las lineas continuas muestran los valores calculados con los coeficientes de
las correlaciones de Redlich-Kister obtenidos en este trabajo.
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Figura 6.43: Valores experimentales del volumen molar de exceso, V-, a la presion de 50 MPa para el
sistema binario B04: DBE (1) + Heptano (2) a diferentes temperaturas: (M) 298.15 K; (A\) 313.15 K;
(®) 328.15 K; (O) 343.15 K. Las lineas continuas muestran los valores calculados con los coeficientes de
las correlaciones de Redlich-Kister obtenidos en este trabajo.
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Figura 6.44: Valores experimentales del volumen molar de exceso, VE ala temperatura de 298,15 K
para el sistema binario B04: DBE (1) + Heptano (2) a diferentes presiones: () 0.1 MPa, (®) 10 MPa;
(N) 20 MPa; (@) 30 MPa; (<) 40 MPa y (M) 50 MPa. Las lineas continuas muestran los valores
calculados con los coeficientes de las correlaciones de Redlich-Kister obtenidos en este trabajo.
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Figura 6.45: Valores experimentales del volumen molar de exceso, VE ala temperatura de 343,15 K
para el sistema binario B04: DBE (1) + Heptano (2) a diferentes presiones: (1) 0.1 MPa, (®) 10 MPa;
(A) 20 MPa; (@) 30 MPa; (<) 40 MPa y (W) 50 MPa.. Las lineas continuas muestran los valores
calculados con los coeficientes de las correlaciones de Redlich-Kister obtenidos en este trabajo.
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Figura 6.46: Valores experimentales del volumen molar de exceso, V¥, en la concentracién equimolar
para el sistema binario B04: DBE (1) + Heptano (2) a diferentes temperaturas: (M) 298.15 K; (A)
313.15K; (®)328.15K; (O) 343.15 K.
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Tabla 6.29 Valores obtenidos en este trabajo de los coeficientes de ajuste de V a la ecuacion de
Redlich-Kister del sistema binario B04: DBE (1) + Heptano (2) para diferentes temperaturas y
presiones, y los resultados de dichos ajustes.

T/K  p/MPa Ay A4, A; rms maxAVE maxAV/VE
298.15 0.1 0.3483 -0.0344 0.230 0.014 0.021 31.3%
5.0 0.3710 -0.0142 0.338 0.011 0.013 20.2%
10.0 0.3401 -0.0547 0.223 0.015 0.019 46.6%
15.0 0.3392 -0.0701 0.335 0.013 0.019 27.9%
20.0 0.3500 -0.0101 0.328 0.012 0.019 30.7%
25.0 0.3539 -0.0494 0.344 0.014 0.021 30.0%
30.0 0.3408 -0.0226 0.321 0.013 0.020 27.6%
35.0 0.3521 0.0073 0.374 0.009 0.014 25.0%
40.0 0.3328 -0.0085 0.338 0.011 0.015 20.4%
45.0 0.3543 0.0068 0.242 0.012 0.015 26.7%
50.0 0.3389 -0.0349 0.284 0.011 0.016 23.3%
313.15 0.1 0.3048 0.0033 0.165 0.017 0.027 45.7%
5.0 0.3221 0.0600 0.042 0.017 0.020 56.3%
10.0 0.3093 -0.0189 0.143 0.013 0.015 27.6%
15.0 0.3326 0.0365 0.153 0.018 0.025 39.0%
20.0 0.3666 0.0287 0.067 0.017 0.025 38.9%
25.0 0.3455 0.0388 0.084 0.018 0.026 40.2%
30.0 0.3329 0.0100 0.127 0.016 0.022 36.1%
35.0 0.3632 0.0206 0.213 0.015 0.022 31.1%
40.0 0.3439 -0.0026 0.213 0.016 0.025 36.7%
45.0 0.3232 0.0218 0.165 0.015 0.021 33.3%
50.0 0.3358 -0.0034 0.143 0.016 0.024 40.2%
328.15 0.1 0.2666 0.0180 0.173 0.017 0.020 47.7%
5.0 0.3022 -0.0079 0.187 0.019 0.024 35.4%
10.0 0.2923 -0.0261 -0.046 0.016 0.019 74.5%
15.0 0.3066 -0.0066 0.062 0.018 0.021 51.4%
20.0 0.2870 -0.0170 0.112 0.015 0.019 56.3%
25.0 0.3026 -0.0017 0.103 0.014 0.017 39.6%
30.0 0.2960 0.0213 0.162 0.016 0.019 39.7%
35.0 0.3335 -0.0190 0.073 0.016 0.018 32.9%
40.0 0.3074 -0.0108 0.139 0.016 0.019 36.2%
45.0 0.3145 0.0100 0.168 0.015 0.017 38.0%
50.0 0.2957 0.0037 0.098 0.013 0.015 36.3%
343.15 0.1 0.1880 0.0087 0.035 0.017 0.023 50.0%
5.0 0.2274 -0.0117 -0.029 0.014 0.017 51.8%
10.0 0.2248 0.0100 0.005 0.014 0.020 38.9%
15.0 0.2577 -0.0016 0.015 0.014 0.019 44.5%
20.0 0.2570 0.0068 0.041 0.012 0.015 32.6%
25.0 0.3158 -0.0565 0.055 0.015 0.017 34.7%
30.0 0.2962 -0.0433 0.060 0.010 0.014 19.6%
35.0 0.2965 -0.0561 0.082 0.012 0.017 30.0%
40.0 0.2840 -0.0468 0.013 0.013 0.017 41.8%
45.0 0.2991 -0.0284 0.093 0.010 0.013 30.9%
50.0 0.2874 -0.0910 0.004 0.011 0.013 55.8%
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Binario B0O5: Dibutil éter (1) + Ciclohexano (2)

Tabla 6.30 Valores experimentales de densidad p (kg'm™) del sistema binario B05: DBE + Ciclohexano
a diferentes temperaturas T y presiones p. Incertidumbre estimada de 0.7 kg-m’.

T/K

X1 p/MPa 298.15 313.15 328.15 343.15
0.0999 0.1 770.9 756.9 742.7 728.2
5.0 775.1 761.5 747.9 733.9

10.0 779.2 766.0 752.7 739.4

15.0 783.0 770.3 757.4 744.5

20.0 786.7 774.3 761.8 749.3

25.0 790.2 778.1 765.9 753.9

30.0 793.6 781.8 769.9 758.1

35.0 796.8 785.2 773.8 762.2

40.0 799.9 788.6 777.3 766.1

45.0 803.0 791.9 780.8 769.8

50.0 805.9 795.0 784.2 773.4

0.2007 0.1 768.9 755.1 741.1 726.8
5.0 773.1 759.8 746.3 732.6

10.0 777.2 764.3 751.2 738.1

15.0 781.1 768.6 755.9 743.3

20.0 784.8 772.6 760.3 748.0

25.0 788.3 776.4 764.5 752.5

30.0 791.7 780.1 768.4 756.8

35.0 795.0 783.6 772.3 760.9

40.0 798.1 787.0 775.9 764.8

45.0 801.2 790.2 779.3 768.5

50.0 804.1 793.3 782.7 772.1

0.3016 0.1 767.4 753.8 739.9 725.8
5.0 771.6 758.5 745.2 731.6

10.0 775.8 763.0 750.1 737.2

15.0 779.7 767.3 754.8 742.3

20.0 783.4 771.3 759.2 747.1

25.0 786.9 775.2 763.4 751.6

30.0 790.3 778.8 767.4 755.9

35.0 793.6 782.3 771.3 760.0

40.0 796.7 785.8 774.8 763.9

45.0 799.9 789.0 778.3 767.6

50.0 802.8 792.2 781.7 771.2
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Tabla 6.30 (continuacion) Valores experimentales de densidad p (kg'm™) del sistema binario B05: DBE
+ Ciclohexano a diferentes temperaturas T y presiones p. Incertidumbre estimada de 0.7 kg-m’.

T/K

X1 p/MPa 298.15 313.15 328.15 343.15
0.4010 0.1 766.4 752.9 739.1 725.2
5 770.7 757.6 744.4 731.0

10 774.9 762.1 749.3 736.6

15 778.8 766.4 754.1 741.7

20 782.5 770.4 758.5 746.5

25 786.1 774.3 762.7 751.0

30 789.5 778.0 766.7 755.3

35 792.8 781.5 770.5 759.4

40 796.0 784.9 774.1 763.3

45 799.1 788.3 777.6 767.0

50 802.0 791.4 781.0 770.6

0.5001 0.1 765.6 752.2 738.8 724.8
5 769.9 757.0 744.1 730.7

10 774.0 761.6 749.0 736.2

15 778.0 765.9 753.7 741.4

20 781.7 770.0 758.1 746.2

25 785.3 773.8 762.3 750.8

30 788.8 7717.5 766.3 755.0

35 792.1 781.1 770.2 759.1

40 795.2 784.5 773.7 763.0

45 798.3 787.8 777.3 766.7

50 801.3 790.9 780.7 770.3

0.5992 0.1 764.9 751.7 738.2 724.5
5 769.3 756.4 743.5 730.3

10 773.5 761.0 748.5 735.9

15 777.4 765.3 753.2 741.0

20 781.2 769.4 757.6 745.8

25 784.8 773.3 761.8 750.3

30 788.2 7717.0 765.8 754.7

35 791.5 780.6 769.7 758.7

40 794.7 784.0 773.3 762.7

45 797.8 787.3 776.8 766.4

50 800.8 790.4 780.2 770.0
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Tabla 6.30 (continuacion) Valores experimentales de densidad p (kg'm™) del sistema binario B05: DBE
+ Ciclohexano a diferentes temperaturas Ty presiones p. Incertidumbre estimada de 0.7 kg-m’.

T/K

X1 p/MPa 298.15 313.15 328.15 343.15
0.6996 0.1 764.5 751.3 737.9 724.2
5 768.9 756.1 743.2 730.1

10 773.1 760.6 748.2 735.6

15 777.0 764.9 752.8 740.8

20 780.8 769.0 757.3 745.6

25 784.4 772.9 761.5 750.2

30 787.8 776.6 765.5 754.5

35 791.2 780.2 769.4 758.6

40 794.4 783.6 773.0 762.5

45 797.5 786.9 776.5 766.2

50 800.5 790.1 779.9 769.8

0.8019 0.1 764.2 751.0 737.7 724.2
5 768.5 755.8 743.1 730.0

10 772.7 760.3 748.0 735.6

15 776.7 764.8 752.7 740.7

20 780.4 768.8 757.2 745.6

25 784.0 772.7 761.4 750.1

30 787.5 776.4 765.4 754.4

35 790.9 780.0 769.3 758.5

40 794.0 783.4 772.9 762.4

45 797.1 786.7 776.4 766.1

50 800.1 789.8 779.8 769.7

0.8992 0.1 763.9 750.9 737.6 724.2
5 768.3 755.7 743.0 730.0

10 772.5 760.2 748.0 735.6

15 776.5 764.6 752.6 740.7

20 780.3 768.6 757.1 745.5

25 783.8 772.6 761.3 750.1

30 787.3 776.3 765.4 754.4

35 790.7 779.9 769.2 758.5

40 793.8 783.3 772.8 762.4

45 797.0 786.6 776.4 766.1

50 800.0 789.8 779.8 769.7
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Figura 6.47 Valores experimentales de densidad p(p) para diferentes fracciones molares del sistema

binario DBE (1) + Ciclohexano (2) a 298.15 K: () Ciclohexano, (1) x;=0.2; (®) x;=0.4; (A)
x;=0.6, (®) x,=0.8, (O) DBE.
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Figura 6.48 Valores experimentales de densidad p(p) para diferentes fracciones molares del sistema

binario DBE (1) + Ciclohexano (2) a 313.15 K: () Ciclohexano, (1) x;=0.2; (®) x;=0.4; (A)
x;=0.6, (®) x,=0.8, (O) DBE.
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Figura 6.49 Valores experimentales de densidad p(p) para diferentes fracciones molares del sistema

binario DBE (1) + Ciclohexano (2) a 328.15 K: () Ciclohexano, (1) x;=0.2; (®) x;=0.4; (A)
x;=0.6, (®) x,=0.8, (O) DBE.
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Figura 6.50 Valores experimentales de densidad p(p) para diferentes fracciones molares del sistema

binario DBE (1) + Ciclohexano (2) a 343.15 K: (4d) Ciclohexano; (1) x;=0.2; (®) x;=0.4; (A)
x;=0.6, (™) x,=0.8, (O) DBE.
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Tabla 6.31 Valores obtenidos en este trabajo de los coeficientes de ajuste a la ecuacion de Tamman-Tait
modificada (p,s = 0.1 MPa) para las diferentes fracciones molares del sistema binario DBE +
Ciclohexano y los resultados de dichos ajustes.

=010  x;=020  x;=030  x;=0.40  x;=0.50

4, 991.29 987.47 984.20 982.22 973.84

4 -0.5569 -0.5571 -0.5573 -0.5574 -0.5195

A; -0.00061  -0.00059  -0.00057  -0.00056  -0.00060

By 408.92 406.50 404.80 366.50 374.80

B, -1.6213 -1.6252 -1.6272 -1.4128 -1.4658

B; 0.00168 0.00171 0.00173 0.00142 0.00151

C 0.0853 0.0849 0.0851 0.0840 0.0846

AAD 0.003% 0.003% 0.003% 0.005% 0.004%

Dmax 0.0105%  0.010% 0.009% 0.013% 0.015%

Bias 0.00009%  0.00031%  0.00044%  -0.00081%  0.00045%

s 0.031 0.035 0.037 0.054 0.041
x=0.60  x;=0.70  x;=0.80  x;=0.90

4, 972.44 971.49 970.17 969.11

4 -0.5196 -0.5196 -0.5197 -0.5197

A -0.00059  -0.00059  -0.00057  -0.00057

By 375.52 348.99 348.52 347.99

B, -1.4646 -1.3086 -1.3090 -1.3092

B; 0.00150 0.00127 0.00128 0.00128

C 0.0856 0.0851 0.0852 0.0855

AAD 0.004% 0.006% 0.005% 0.004%

Dmax 0.009% 0.014% 0.010% 0.013%

Bias 0.00052%  0.00059%  0.00040%  0.00051%

s 0.040 0.055 0.045 0.044
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Figura 6.51: Valores experimentales densidad p(x;) del sistema binario DBE (1) + Ciclohexano (2) a 0.1
MPa a diferentes temperaturas: (8) 298.15 K, (/) 313.15K; (®) 328.15 K, (O) 343.15 K.

520
[ ]
[ |
[ ]
800 - L] " " " - .
A
Fi
4 & A N A N A .S
.
+
w  7E0A * M . . . . . +
=
- &
D @ o « o o e’ o o
X
~
Q. 7E0 A
740 4
720 . ‘ . . . . . . .
0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0s 0 07 0.8 0.9 1.0
X1

Figura 6.52: Valores experimentales densidad p(x;) del sistema binario DBE (1) + Ciclohexano (2) a 50
MPa a diferentes temperaturas: (M) 298.15 K; () 313.15 K, (®) 328.15K; (O) 343.15 K.
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Figura 6.53: Valores experimentales densidad p(x;) del sistema binario DBE (1) + Ciclohexano (2) a
298.15 K a diferentes presiones: () 0.1 MPa, (®) 10 MPa; (A) 20 MPa; (O) 30 MPa; (<) 35 MPa;
(%) 40 MPa y (m) 50MPa..
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Figura 6.54: Valores experimentales densidad p(x;) del sistema binario DBE (1) + Ciclohexano (2) a
343.15 K a diferentes presiones: () 0.1 MPa; (®) 10 MPa; (/) 20 MPa,; (O) 30 MPa, () 35 MPa;
(%) 40 MPa y (W) 50MPa..
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Tabla 6.32 Valores del volumen de exceso V' (cm’mol’) del sistema binario BO5: DBE (1) +
Ciclohexano (2) a diferentes temperaturas T y presiones p.

T/K

X1 p/ MPa 298.15 313.15 328.15 343.15
0.0999 0.1 0.207 0.195 0.197 0.188
5.0 0.205 0.201 0.197 0.183

10.0 0.193 0.200 0.199 0.179

15.0 0.195 0.186 0.188 0.185

20.0 0.191 0.192 0.190 0.174

25.0 0.187 0.193 0.188 0.170

30.0 0.192 0.184 0.180 0.176

35.0 0.186 0.185 0.171 0.161

0.2007 0.1 0.320 0.313 0.307 0.301
5.0 0.318 0.311 0.301 0.295

10.0 0.308 0.312 0.300 0.279

15.0 0.301 0.296 0.293 0.281

20.0 0.300 0.297 0.289 0.270

25.0 0.293 0.299 0.288 0.274

30.0 0.295 0.291 0.279 0.272

35.0 0.285 0.289 0.271 0.253

0.3016 0.1 0.392 0.374 0.376 0.356
5.0 0.387 0.373 0.361 0.350

10.0 0.372 0.371 0.360 0.343

15.0 0.371 0.360 0.351 0.339

20.0 0.367 0.352 0.347 0.331

25.0 0.355 0.350 0.341 0.329

30.0 0.354 0.349 0.338 0.330

35.0 0.352 0.348 0.320 0.316
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Tabla 6.32 (continuacion) Valores del volumen de exceso VE (cm’mol”) del sistema binario B05: DBE
(1) + Ciclohexano (2) a diferentes temperaturas T y presiones p.

T/K

X1 p/MPa 298.15 313.15 328.15 343.15
0.4010 0.1 0.390 0.391 0.388 0.376
5.0 0.382 0.378 0.384 0.368

10.0 0.369 0.385 0.378 0.352

15.0 0.362 0.372 0.361 0.352

20.0 0.356 0.373 0.363 0.349

25.0 0.353 0.365 0.355 0.343

30.0 0.350 0.355 0.348 0.338

35.0 0.346 0.360 0.339 0.324

0.5001 0.1 0.375 0.367 0.336 0.344
5.0 0.365 0.354 0.328 0.330

10.0 0.365 0.347 0.326 0.320

15.0 0.356 0.345 0.317 0.316

20.0 0.356 0.332 0.315 0.304

25.0 0.342 0.335 0.309 0.302

30.0 0.334 0.321 0.310 0.306

35.0 0.337 0.324 0.300 0.298

0.5992 0.1 0.344 0.332 0.328 0.319
5.0 0.344 0.331 0.321 0.311

10.0 0.326 0.324 0.312 0.303

15.0 0.323 0.316 0.311 0.301

20.0 0.318 0.314 0.299 0.293

25.0 0.310 0.312 0.300 0.294

30.0 0.310 0.303 0.301 0.291

35.0 0.309 0.302 0.290 0.277
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Tabla 6.32 (continuacion) Valores del volumen de exceso VE (cm’mol”) del sistema binario B05: DBE
(1) + Ciclohexano (2) a diferentes temperaturas T y presiones p.

T/K

X1 p/ MPa 298.15 313.15 328.15 343.15
0.6996 0.1 0.275 0.280 0.285 0.276
5.0 0.273 0.279 0.274 0.264

10.0 0.258 0.274 0.259 0.257

15.0 0.254 0.279 0.267 0.254

20.0 0.258 0.274 0.254 0.249

25.0 0.254 0.269 0.257 0.244

30.0 0.249 0.257 0.253 0.246

35.0 0.251 0.259 0.249 0.234

0.8019 0.1 0.198 0.200 0.196 0.190
5.0 0.201 0.205 0.188 0.183

10.0 0.186 0.199 0.186 0.181

15.0 0.191 0.188 0.183 0.184

20.0 0.193 0.195 0.175 0.174

25.0 0.184 0.191 0.175 0.179

30.0 0.183 0.186 0.182 0.174

35.0 0.182 0.192 0.169 0.170

0.8992 0.1 0.109 0.107 0.107 0.096
5.0 0.111 0.106 0.106 0.098

10.0 0.102 0.104 0.087 0.093

15.0 0.097 0.102 0.102 0.099

20.0 0.102 0.112 0.095 0.098

25.0 0.102 0.101 0.105 0.102

30.0 0.097 0.101 0.091 0.088

35.0 0.109 0.105 0.089 0.089
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Figura 6.55: Valores experimentales del volumen molar de exceso, VE, a la presion de 0.1 MPa para el
sistema binario B05: DBE (1) + Ciclohexano (2) a diferentes temperaturas: (M) 298.15 K; (A) 313.15
K; (®) 328.15 K; (O) 343.15 K. Las lineas continuas muestran los valores calculados con los coeficientes
de las correlaciones de Redlich-Kister obtenidos en este trabajo.
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Figura 6.56: Valores experimentales del volumen molar de exceso, VE, a la presion de 20 MPa para el
sistema binario B05: DBE (1) + Ciclohexano (2) a diferentes temperaturas: (M) 298.15 K; (A) 313.15
K; (®) 328.15 K; (O) 343.15 K. Las lineas continuas muestran los valores calculados con los coeficientes
de las correlaciones de Redlich-Kister obtenidos en este trabajo.
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Figura 6.57: Valores experimentales del volumen molar de exceso, V*, a la presién de 35 MPa para el
sistema binario B05: DBE (1) + Ciclohexano (2) a diferentes temperaturas: (M) 298.15 K; (A) 313.15
K; (®) 328.15 K; (O) 343.15 K. Las lineas continuas muestran los valores calculados con los coeficientes

de las correlaciones de Redlich-Kister obtenidos en este trabajo.
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Figura 6.58: Valores experimentales del volumen molar de exceso, VE ala temperatura de 298,15 K
para el sistema binario B05: DBE (1) + Ciclohexano (2) a diferentes presiones: (1) 0.1 MPa,; (®) 10
MPa; () 20 MPa; (O) 30 MPa y (®)35 MPa.. Las lineas continuas muestran los valores calculados con

los coeficientes de las correlaciones de Redlich-Kister obtenidos en este trabajo.
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Figura 6.59: Valores experimentales del volumen molar de exceso, VE, a la temperatura de 343,15 K
para el sistema binario B05: DBE (1) + Ciclohexano (2) a diferentes presiones: (1J) 0.1 MPa; (®) 10
MPa; () 20 MPa; (O) 30 MPa y (M)35 MPa.. Las lineas continuas muestran los valores calculados con
los coeficientes de las correlaciones de Redlich-Kister obtenidos en este trabajo.
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Figura 6.60: Valores experimentales del volumen molar de exceso, V-, en la concentracién equimolar
para el sistema binario B05: DBE (1) + Ciclohexano (2) a diferentes temperaturas: (8) 298.15 K; ()
313.15K; (®)328.15K; (O) 343.15 K.
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Tabla 6.33 Valores obtenidos en este trabajo de los coeficientes de ajuste de V a la ecuacion de
Redlich-Kister del sistema binario B05: DBE (1) + Ciclohexano (2) para diferentes temperaturas y
presiones, y los resultados de dichos ajustes.

T/K p/MPa Ay A4, A; Ay rms  maxAVE maxAVE/VE

298.15 0.1 1.5136 -0.6058 0.354 -0.1161 0.006  0.009 2.4%
5.0 1.4864 -0.5687 0.422 -0.1460 0.008  0.011 3.1%
10.0  1.4465 -0.6001 0.290 -0.0809 0.006 0.010 2.5%
15.0 14224 -0.5605 0.323 -0.1561 0.009 0.011 3.2%
20.0 1.4096 -0.5403 0.366 -0.1113 0.008 0.012 3.3%
25.0  1.3723 -0.5398 0.366 -0.0888 0.005  0.007 2.2%
30.0 1.3553 -0.5258 0.405 -0.2042 0.006  0.009 2.5%
35.0 1.3522 -0.5257 0.389 -0.0376 0.007  0.010 3.1%

313.15 0.1 1.4900 -0.5651 0.320 -0.0565 0.004  0.005 2.6%
5.0 1.4536 -0.4969 0.450 -0.2201 0.007  0.009 4.9%
10.0  1.4408 -0.5636 0.438 -0.1214 0.008  0.013 5.2%
150 1.4210 -0.4945 0321 -0.1394 0.009 0.013 4.9%
20.0 1.3876 -0.4970 0.482 -0.0808 0.009  0.015 4.3%
25.0  1.3822 -0.4647 0.430 -0.2601 0.007  0.010 3.4%
30.0 1.3393 -0.5308 0.444 -0.0542 0.008 0.014 4.5%
35.0 1.3466 -0.5383 0.457 0.0231 0.008  0.012 4.9%

328.15 0.1 1.4449 -0.5477 0.439 -0.1047 0.015  0.025 6.9%
5.0 1.4082 -0.5372 0433 -0.1296 0.014  0.024 6.8%
10.0  1.3889 -0.5578 0373 -0.2497 0.013  0.021 8.8%
150 1.3554 -0.4883 0.437 -0.1815 0.012  0.021 6.3%
20.0 1.3328 -0.5556 0.406 -0.1381 0.011 0.018 5.5%
250 1.3120 -0.5172 0.482 -0.1137 0.012  0.019 5.8%
30.0 1.3132 -0.4539 0.371 -0.2233 0.011  0.018 6.6%
350 1.2725 -0.4289 0.317 -0.2268 0.010 0.018 5.5%

343.15 0.1 1.4255 -0.4817 0.303 -0.2373 0.009  0.012 5.2%
5.0 1.3809 -0.5274 0.335 -0.1065 0.009  0.015 4.4%
10.0  1.3390 -04716 0316 -0.1709 0.009 0.014 5.2%
150 13212 -0.4691 0420 -0.1675 0.009 0.014 4.3%
20.0  1.2929 -0.5008 0.347 -0.0234 0.011  0.019 5.9%
25.0  1.2808 -0.5136 0396 0.0678 0.010 0.018 5.6%
30.0 1.2809 -0.4548 0.340 -0.2090 0.009  0.015 5.7%
35.0 1.2326 -0.4627 0.280 -0.0120 0.007  0.010 5.1%
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6.5 Discusion de los resultados obtenidos

Se han medido en este trabajo las densidades de once compuestos puros en el rango de
presiones 0.1 a 50 MPa, en las isotermas 298.15, 313.15, 328.15 y 343.15 K. Con la
excepcidn del Ciclohexano, medido en el rango de presiones 0.1 a 35 MPa debido a que

posee un punto de fusion a 298.15 K de 35.8 MPa.

Los valores experimentales obtenidos muestran una tendencia de la densidad creciente
con la presion y decreciente al aumentar la temperatura. Los resultados para todos los
compuestos puros presentan un buen acuerdo en su ajuste a la ecuaciéon de Tamman-

Tait modificada.

La comparacién con los de los valores experimentales de la densidad del Tolueno con
los recogidos en la literatura presentan un buen acuerdo con desviaciones inferiores a la

incertidumbre estimada de la medida de la densidad.

En las mezclas binarias a 298.15 K la densidad también es creciente con la presion. En
el sistema Heptano (1) + Etanol (2) la densidad disminuye al aumentar la concentracidon
de Heptano, mientras que en el sistema Ciclohexano (1) + Etanol (2) la densidad

presenta un valor minimo para x;,=0.70 en todas la presiones.

Ambas mezclas presentan valores positivos del volumen molar de exceso, ligeramente
simétricas. El volumen de exceso decrece con la presion en ambos caso. El valor de esta
propiedad es mayor en el sistema binario Ciclohexano (1) + Etanol (2), siendo menor su
dependencia de la presion. Los valores experimentales del volumen de exceso para las

diferentes presiones muestran un buen ajuste a la ecuacion de Redlich-Kister.

Para el sistema binario 1-Butanol (1) + Ciclohexano (2) ha sido medida su densidad en
el rango de presiones (0.1 - 50 MPa) y en el rango de temperaturas (298.15 — 343.15K),
siempre en la region liquida. La densidad presenta, igual que en el caso de los
compuestos puros, una tendencia creciente con la presion y decreciente al aumentar la
temperatura. La densidad crece en las fracciones molares mas ricas en 1- Butanol. Los
resultados presentan un buen acuerdo en los ajustes a la ecuacion de Tamman-Tait

modificada para cada valor de la composicion.
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El volumen de exceso es positivo en todo el intervalo de concentracidn, creciente con la
temperatura, decreciente al aumentar la presion y con una apreciable asimetria, posee
valores maximos del volumen de exceso para x;=0.30. Los valores experimentales del
volumen de exceso para las diferentes temperaturas y presiones muestran un buen ajuste

a la ecuacion de Redlich-Kister.

En la mezcla binaria Dibutil éter (1) + Heptano (2), los valores de la densidad presentan
una tendencia creciente con la presion y decreciente al aumentar la temperatura. La
densidad crece en las fracciones molares mas ricas en DBE. Los resultados presentan un
buen acuerdo en los ajustes a la ecuacion de Tamman-Tait modificada para cada valor
de la composicion. Esta mezcla presenta, al igual que se observo en el apartado 4.4,
volimenes de exceso positivos en todo el intervalo de concentracidn, son pequefios, del
mismo orden de magnitud que las incertidumbres de la medida, y no muestran un buen

ajuste a la ecuacion de Redlich-Kister.

En la mezcla binaria Dibutil éter (1) + Ciclohexno (2), los valores de la densidad
presentan una tendencia creciente con la presion y decreciente al aumentar la
temperatura. La densidad practicamente no varia con la concentraciéon. Los resultados
presentan un buen acuerdo en los ajustes a la ecuacion de Tamman-Tait modificada para
cada valor de la composicion. Los valores del volumen de exceso en esta mezcla son
positivos en todo el rango de concentracion, presentan una ligera asimetria, con valores
maximos para x,=0.40, y poca dependencia con la temperatura y la presion. Los valores
experimentales para las diferentes temperaturas y presiones muestran un buen ajuste a la

ecuacion de Redlich-Kister.
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7.1 Introduccion

Un calorimetro consiste en esencia en un recipiente donde se produce el fendmeno a
estudiar y un sistema de deteccidn con el que evaluar los efectos térmicos ligados al
proceso. Con respecto a éste, puede hablarse de un calorimetro de entalpias de reaccion;

calorimetro de entalpias de mezcla; calorimetro de capacidades calorificas...

Las técnicas calorimétricas admiten una doble clasificacion (Marsh et al. 1994,

Goodwin et al. 2003):
e Segun sea la técnica de manipulacidn de sustancias.

Calorimetros estdticos o por cargas, en donde no se introduce ninguna masa
desde el exterior durante la determinacidon sino que son cargados previamente;
calorimetros de flujo, donde el compuesto o la mezcla fluye mediante bombeo

externo hasta el punto de medida.
e Segln se establezca el flujo de calor al ambiente.

Calorimetros adiabaticos en los que no hay pérdidas de calor al exterior;
Calorimetros isotermos con flujo de calor en los que se provoca una transmision
de calor hacia el exterior; calorimetros isoperibolicos, de funcionamiento cuasi-
adiabatico en los que la temperatura del entorno permanece constante;
calorimetros de escaneo diferencial DSC, donde se somete a la muestra al mismo
cambio en temperatura que a una muestra de referencia, observando la sefial
diferencial del calorimetro. En general, ambas clasificaciones se combinan,
encontrando como ejemplos calorimetros estdticos de flujo de calor, o

calorimetros de flujo adiabéticos.

La técnica disefiada y construida es un calorimetro de flujo isotermo a presion
constante, en que las sustancias fluyen de modo continuo hacia la celda de medida, y en
el que se controla el flujo de calor del calorimetro al entorno manteniendo su
temperatura constante. Las principales ventajas de la calorimetria de flujo consisten en
que permiten sustancias tanto en fase liquida como gaseosa; permiten medidas en un
muy amplio rango de temperaturas y presiones; presentan ausencia de la fase vapor en
el caso de liquidos; y son calorimetros de facil manejo y rapidos en la medida. Sus
inconvenientes consisten en que necesitan bombas de inyeccidn muy precisas asi como

que requieren un fino control electrénico. Este capitulo describird el presente
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calorimetro de flujo asi como su principio de funcionamiento. Se expondra el proceso
de calibracion seguido. Referira la puesta a punto realizada y presentard las medidas que

validan la presente técnica. Por ltimo, se referencia la bibliografia utilizada.

7.2 Técnica experimental utilizada para la determinacion de la entalpia

de mezcla

La técnica experimental utilizada para la determinacion de la entalpia de mezcla de los
sistemas objeto de estudio es un calorimetro de flujo isotermo, cuyo esquema se

presenta en la figura 7.1.

A Baflo termostatico (frio)
Tulabo F12

B Bafio termostatico (calor)
Hart Scientific 6020E

C Celda de medida

D Bombas de desplazamiento
Agilent 1100

E Medida de temperaturas en
las bombas, ASL F250

F Control de resistencia de
calentamiento, Agilent
33220A

G Medida de control de
temperatura, Agilent 34420A

H Control de refrigerador
Peltier, Agilent E3640A

I Control de resistencia de
calibracion, Agilent 6611C

] Ordenador

Figura 7.1: Equipo experimental para la determinacion de la entalpia de mezcla

Dos bombas isocraticas de desplazamiento positivo (Marca Agilent, serie 1100, modelo
G1310A) impulsan los fluidos a mezclar a través de sendos tubos de acero inoxidable,
con un caudal constante y programable, hacia la camara de mezcla situada en la celda de
medida. Este tipo de bomba, utilizada en cromatografia liquida (HPLC), permite un
suministro continuo del fluido sin pulsos, gracias a la relacion doble en velocidades de
funcionamiento de sus dos pistones de zafiro, utilizando ademéas un pequefio deposito de
amortiguacion intermedio. En el caso de sistemas binarios, los dos liquidos bombeados
son los compuestos puros y, en el caso de sistemas ternarios, uno de ellos es un

compuesto puro y el otro la correspondiente mezcla binaria previamente preparada,

236



cuya entalpia de mezcla es conocida. Conociendo los caudales, los pesos moleculares y
las densidades de cada liquido, se puede determinar la composicidon de la mezcla. Para
la estimacién de la densidad del liquido a la temperatura de bombeo, una sonda de
temperatura PRT-100 estd insertada en el cabezal de cada bomba. Los valores de
temperatura se leen en un termémetro de puente de resistencias (Marca ASL, modelo

F250), con una resolucion de 1 mK y una incertidumbre estimada de £ 25 mK.

La celda de medida estd sumergida en un bafio termostatico (Marca Hart Scientific,
modelo 6020E) encargado de mantener la celda a una temperatura de consigna a la cual
tendrd lugar la medida. Como este bafio termostatico so6lo dispone de resistencia de
calefaccidon, se ha dispuesto otro bafio auxiliar (Marca Julabo, modelo F12-ED) de
refrigeracidon dispuesto en paralelo, para lograr una mejor estabilidad de temperatura,
especialmente cuando se pretenden temperaturas de consigna de 273.15K o inferiores.
La estabilidad en temperatura lograda con este sistema termostatico es mejor que +0.01
K. La temperatura del bafio se mide con una sonda calibrada PRT-100, con una

resolucion de lectura de 10 mK y una incertidumbre de medida de £+ 25 mK.

1%

Figura 7.2: Vista general del equipo experimental para la determinacion de la entalpia de mezcla.

La celda de medida, representada esquematicamente en la figura 7.3, ha sido disefiada y
construida por el profesor Dr. José Juan Segovia Puras en el Laboratorio TERMOCAL,

de la Escuela Técnica Superior de Ingenieros Industriales de la Universidad de
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Valladolid, basdndose en la experiencia previa adquirida en calorimetros de flujo

(Alonso 2002; Segovia 2009; Vega, 2009).

Esta celda de medida consta de una placa superior y de un vaso de acero inoxidable que,
sellados mediante una junta torica, encierran herméticamente la célula de flujo y los
sensores de medida. En la placa superior se encuentran las fijaciones de los tubos de
acero inoxidable, de 1/16 de pulgada, de entrada y salida de liquidos y las conexiones de

los diversos sensores.

Salida mezcla

l |

Brieada Tagmaak ] nl N
I| |
Entrada Ligquido B :i @ Tubos .IBZ':]aI [
i @Celﬂa: Placa superior
; | Pelﬁe+
= i |
M M= | o
eqieeenel Junta torica

. e ‘-._@ Sensor de control (NTC)
Temperatura ®/ ‘J\ \-\@ Resistencia calefactora
Salida—"|
T

SEHSDI‘ de |J:l; s
_f":g/ Ik
g |||

\G) Placa de union

U Célula de flujo

\\® Tuhbo

|

T‘“ﬂ*@ Resistencia de calibracion

r

Vaso @ \

-ﬂmr-rﬁ!mm
(]
I

Punto de mezcla

@ Ahrazadera

Figura 7.3: Esquema de la celda de medida del calorimetro de flujo isotermo

La célula de flujo es la parte del calorimetro encargada de registrar los efectos
calorificos en el aparato. Consiste en un tubo de cobre de 14 mm. de didmetro que sirve
de soporte del sistema de medida. La elevada difusividad térmica del cobre permite
asegurar la rapida difusion de los efectos térmicos que se produciran en los elementos

que soporta.

Como se puede observar en la figura 7.4, los tubos de acero inoxidable que conducen
los liquidos desde las bombas hasta el interior de la celda de medida poseen unos
enrollamientos, a modo de serpentin, en su paso a través del bafio termostatico, con lo

que se asegura la igualdad de temperatura de los dos fluidos a la entrada de la celda. Los
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tubos alcanzan un punto de union al final de su recorrido en el interior de la vasija,
momento en el cual los fluidos se mezclan y tiene lugar el efecto endotérmico o
exotérmico de la mezcla. El tubo de salida, de 2,4 m. de longitud, es unico, esta
enrollado sobre el tubo de cobre y recubierto en su conjunto con una capa de soldadura
de plata. Durante su recorrido, la mezcla tiene tiempo suficiente para disipar el efecto
térmico. La variacion de temperatura que provoca el efecto térmico de la mezcla se
detecta en un sensor de temperatura, tipo termistor NTC de 10 k€ en el rango de
temperaturas 250-370 K. La variacidon de su resistencia producida por el cambio de
temperatura se mide con un micro-6hmetro (Marca Hewlett-Packard, modelo HP-

34420A).

Figura 7.4: Célula de flujo del calorimetro de flujo isotermo

Puesto que el calorimetro isotermo se basa en la medida de la energia requerida para
mantener la célula de flujo a una temperatura constante, es necesario compensar el
efecto térmico de la mezcla. Para ello se utilizan de forma conjunta una celda Peltier de
refrigeracion (Marca Melcor, potencia limite 20 W. (20°C)) y una resistencia de
calefaccion (100 €2). La celda Peltier, ubicada entre la placa superior del vaso y la célula
de flujo, conectada a su correspondiente fuente de alimentacion (Marca Agilent, modelo
E3640A), extrae energia de la célula de flujo a un ritmo constante. La resistencia de
calefaccidon (control heater), controlada por un generador de ondas cuadradas (Marca
Agilent, modelo 33220A) de frecuencia, amplitud y porcentaje de onda ajustable (en
este trabajo, 1000 kHz, 3,25 V) y también situada en la parte inferior del tubo de cobre,
compensa, junto con la celda de refrigeracion Peltier, el efecto térmico de la mezcla. Por

tanto, toda la transmision de calor entre los diferentes elementos hasta alcanzar el
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equilibrio térmico a la temperatura de consigna se produce sobre la célula de flujo del
tubo de cobre. Un aislante térmico envuelve la celda de flujo para reducir al minimo las
pérdidas por conveccion. Segun este principio, el balance energético estacionario del

sistema permite determinar el efecto energético de la mezcla:

Qcontmlheater + Qmezcla = Qrefrigemcidn (7 1)

La medida de la influencia que la temperatura del bafio termostatico pueda tener sobre
la celda de medida se determina mediante un proceso de calibracidon en el que no existe
proceso de mezcla, es decir, cuando Q... €s nulo. Para ello se dispone de una
resistencia de calibracion (500 Q) situada en la célula de flujo, en una posicion cercana
al punto donde se produce la mezcla de los liquidos. En esta resistencia, controlada por
su fuente de alimentaciéon (Marca Agilent, modelo 6611C), se disipa una cantidad de
calor conocida que simula un proceso de mezcla exotérmico. El balance energético

estacionario del sistema queda entonces como

Qcontrolheater + Qmezcla + calibracion — Qreﬁigeracién (7 2)

El procedimiento de medida es el siguiente:

a) Determinacidn de la potencia de refrigeracidon: se inyecta el caudal total de liquido,
procedente sélo de una de las bombas, sin proceso de mezcla. Una vez que la
temperatura del sistema es estable, se determina la potencia disipada en Ia
resistencia de calefaccion, Qconnroinearers que se ha empleado en compensar el efecto

de refrigeracion del Peltier.

b) Calibracién de la potencia de calefaccion: se inyecta el caudal total de liquido desde
una de las bombas, por lo que Qye.cix €s nulo; manteniendo la celda Peltier en
funcionamiento como esta descrito en el apartado a); se disipa en la resistencia de
calibracion una potencia calorifica conocida, Q.uipracion, que simula el efecto de la
mezcla; y con la resistencia de calefaccion se disipa la energia, Qconpoineaters
necesaria para mantener estable la temperatura del sistema. La aplicacion de la
ecuacion (7.2) permite calcular el termino Q,efigeracisn, 1a suma de ambas cantidades
es equivalente a los efectos que supone el funcionamiento del Peltier y del bafio
termostatico sobre el sistema. Repitiendo este proceso con diferentes potencias de

calibracidn en todo el rango de medida, permite obtener la relacidn existente entre la
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potencia de calefaccién y el efecto de la mezcla simulado por la potencia de

calibracion.

¢) Medida del efecto energético de mezcla: se combinan los caudales de cada bomba
para conseguir la composicion deseada de la mezcla, manteniendo el caudal total
constante. Para cada composicion, se espera a la estabilizacion en temperatura del
sistema mediante la disipacion de calor en la resistencia de calefaccion. La relacion
anterior permite determinar Q... Una vez conocidos los restantes términos. La

incertidumbre relativa estimada en la determinacion de Qe.ci, €s de £ 1%.

Las caracteristicas de los diversos equipos e instrumentos de regulacion y control del

calorimetro se recogen en la Tabla 7.1

Tabla 7.1: Caracteristicas de la instrumentacion de control del calorimetro de flujo isotermo.

e Capacidad: 27 1.

Barfio termostatico HART Scientific 6020E e Rango operacion: 20°C - 300°C

o  Estabilidad en temperatura: £0.001°C a 40°C
e Capacidad: 10 1.

Baflo termostatico JULABO F12 e Rango operacion: -40°C - 110°C

o Estabilidad en temperatura: £0.01°C
e Rango de flujo: 0.001-10 ml/min

Bomba isocratica Agilent 1100 e Resolucién: 0,001 ml/min.

e Exactitud: 0,15%

e Rango de medida empleado: 100 kQ
e Medida a 4 hilos

Multimetro  (NanoVoltimetro/micro-6hmetro)

. e  Precision medida: (0.0015% de la lectura +
para medida del sensor de control, HP 34420A

0.0003 % del rango de operacion)
« 7 "digitos (20 PLC's)
e Valor nominal de salida (0-8V/0-5 A)

Fuente de alimentacion de la resistencia de e Precision lectura
calibracion, Agilent-6611C V=0.03% medida + 2 pV
1=0.2% medida +0.5 pA

Alimentacidon de la resistencia de control, o  Exactitud de la amplitud 1 mVpp.

Agilent, modelo 33220%A e Asimetria onda cuadrada 1% periodo + 5 ns.

e  Valor nominal de salida (0-8V/0-3 A)
Fuente de alimentacion de la célula Peltier, o Precision lectura

Agilent-E3640A V=10.05% medida + 5 pV

[=0.15% medida +5 pA

241



7.3. Procedimiento experimental de medida

a) Previamente a todo experimento se realiza un calibrado del NTC de control
estabilizando la temperatura de toda la celda a la temperatura del bafio termostatico, sin
flujo en las bombas, siendo este el futuro valor objetivo de salida del fluido. La

incertidumbre en la medida de la temperatura del bafio es de 10 mK.

b) Antes de ser utilizados en el calorimetro de flujo isotermo, tanto los compuestos
puros como las mezclas preparadas son desgasificados en un bafio de ultrasonidos
(Marca PSelecta, modelo Ultrason-H), con una frecuencia de 40 kHz, y una potencia de
150 W. Adicionalmente, los liquidos circularan durante todo el experimento por una
unidad de desgasificado integrada en el mdédulo de bombeo (Marca Agilent, serie 1100,

modelo G1379A), situada entre cada recipiente de muestra y la propia bomba.

c¢) El caudal total de liquidos a inyectar se va a mantener constante durante la medida de
todo el sistema y se modificara la proporcidn relativa del caudal inyectado por cada
bomba para formar las diferentes composiciones de la mezcla. En este trabajo se ha
utilizado un caudal total de 1 ml/min, que, en los sistemas medidos, produce un efecto

térmico de mezcla adecuado para el rango de medida del calorimetro.

Ademas de las diferentes composiciones de la mezcla, se realizan dos medidas sin
mezcla, una al principio y otra al final del experimento para las que se emplean
respectivamente el liquido de cada una de las bombas. La estimacion de la
incertidumbre absoluta maxima en la fracciéon molar en la composicién equimolar se
estima en cada caso. Para los sistemas presentados en este trabajo esta incertidumbre

tiene un valor de +0,0008.

d) Para la realizacién de la medida, el calorimetro de flujo isotermo estd totalmente
automatizado. El proceso de control y adquisicion de datos se implementa con el
entorno de programacion VEE-Pro 7.0, de la marca Agilent. Este entorno permite
desarrollar aplicaciones de test y medida en tiempo real, con interface de usuario, a
través de conexion GPIB o puerto serie. En el programa de medida desarrollado para la
automatizacion de la medida, el operador puede seleccionar los nombres de los

compuestos del sistema a ensayo, sus pesos moleculares, las densidades a las
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temperaturas del rango de bombeo, asi como los valores de la alimentacion al Peltier y a

la resistencia de control.

El diagrama de flujo del programa de control Medida-HE es el que se observa en la
Figura 7.5. Al inicio de la ejecucion del programa se introduce el nombre del archivo de
medida, el valor del “Set Point” de consigna a alcanzar en el sensor de control, el caudal
total y las fracciones molares de las mezclas deseadas. El programa calculard y ajustara

los caudales a inyectar con cada una de las bombas.

MEDIDA HE

Mamhte Archivo
M* Medidas
Caudal Total

Fracciones Molares
% P. Reontral

Candal BOMBA 1

LEER Rcontrol LEER
Caudal BOMBA 2 —p| V HEATER
I HEATER.
Reoontral — 8.P. ¢

media{Pmedia)
Sdew{Pmedia)

P = %*7¥]

%% Control Heater

REGISTRO
100 datos

2<0.0002 *media

Pmedia, sdew(P)

Proaz, Prmin) GUARDAR

DATOR

PARAR BOMBA 1
PARAR BOMBA 2

BALVAR FICHERO

Figura 7.5: Diagrama de flujo del programa de control del calorimetro de flujo isotermo

Durante la medida el programa lee el valor de la resistencia de control y lo compara con
el valor de consigna (R.on-SP). La diferencia pasa a un PID que calcula el porcentaje
de onda cuadrada necesario y modifica la alimentacion a la resistencia de control. El
valor del % de pulso del generador de onda, a voltaje constante, permite calcular la
potencia disipada en la resistencia de calefaccion. Este dato instantaneo se acumula en
un registro de 100 datos de capacidad, que se renueva cada 10 lecturas. Asi se calcula el
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valor promedio de los ultimos 100 datos de potencia instantdnea almacenados. Este
valor promedio pasa a un segundo registro, de 10 datos de capacidad y 1 de renovacion,
que promedia los ultimas 10 medias almacenadas y calcula la desviacion cuadratica
media S. Si el valor de la desviacion cuadratica media es menor que el 0.2 por mil del
valor de la potencia media, el dato se almacena en el archivo Excel junto con los datos
de caudales, potencia media, maxima, minima, desviacion cuadratica media y las
temperaturas de las cabezas de las bombas y de manera automatica se modifican los
caudales para medir el siguiente punto de composicion. En caso contrario, el programa
repite el bucle de control. Al finalizar la serie de medidas el programa para las bombas y

las fuentes de alimentacion.

IERMIS UK Trace ) TimeBucle
£ C: Agilent_¥EE-Pro_7-0'Calori 8500
2400 340
& Bl C | name
1 | Caudall Caudal 2 MEDIA £300
g mmsssag 032500000:1 O%E:ggi: e —| Respuasts PUMP 1
. L L y 2100
& | n3zaonoi| neveasasa  nomei: | O- 000 R4 0000 FLOW 0.000
5 | 0443999932 0550000012 00541337 RA 0000 PUMP 2
6 | 05E0000002| 0429959998 00533624 i R4 0000 PUMP 1
7 | neseoooois| 0343999982 oosore: | SP. 7so0 R4 0000 FLOW 0.000
3 | 0740933337 0,253000003) 004716071 7700 B4 0000 FLOW 0. 175
Bl 5 oo 7o o535
Y : ¥ T R4 0000 FLOW 0.450
11| 0944339993 0.055000007 | 0.0339572 a 1000 2000 2000 2000
1z 1 0] 00235543 - A 0000 FLOW 0.560
[ T Salida (KOHM) —| TEnirada (Ohmy | | Pararprograma B4 0000 FLOW 0.656
i+ — ; RA 0000 FLOW 0.741
5 8396.7889 = 93158 [ siguiente punto medida | T8 SDET ©. 605
FOwWer [race | -

R4 0000 FLOW 0O.884
P4 0000 FLOW 0.945
R4 0000 FLOW 1.000

400
B0

@3
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B jg’“ FA 0000 PUMP 2
Bl " RL 0000 PIME 0
= BOm

22
= s0m
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o ibutyl ether Benzene R4 0000 FLOW 0.344
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= R4 0000 FLOW 0.184
o] 1.000 0.000 = MEDIA = SDEY |pa oooo FLow 0.116
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| 40| 95 55 24 29.56m 9.268U R4 0000 FLOW 0.000
4 g

4] ra oono pME 2

Figura 7.6: Vista del programa de control Medida-HE y datos almacenados en fichero Excel.

e) Para la calibracion del efecto del Peltier y del bafio termostatico sobre el sistema, se
ha desarrollado otro programa, denominado CALIBRACION. En él, manteniendo
constantes los valores de la alimentacidn al Peltier escogidos para la serie de medidas,
se fija un caudal total constante, en nuestro caso de 1 ml/min en una de las bombas y se
realizan series de medidas de la potencia de calefaccion necesaria para diferentes
valores de la potencia de calibracidn, desde 0 hasta 0,050 W. Los datos de la potencia

media, maxima, minima, desviacion cuadratica media, potencia de calibracion, tension e
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intensidad de la alimentacion a la resistencia de calibracidon y las temperaturas de las

cabezas de las bombas son también almacenados en un archivo Excel.
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Figura 7.7: Vista del programa Calibracion y datos almacenados en fichero Excel.

f) El tratamiento de los datos para obtener la entalpia de mezcla para cada valor de
composicion se realiza mediante otra hoja de calculo vinculada con las que recogen los
datos directamente captados del experimento. En primer lugar, a partir de los datos
obtenidos en el procedimiento de CALIBRACION, se ajustaran las potencias disipadas

en la resistencia de calefaccion a la siguiente funcidn lineal:

Qnera =a+ b.(Q/ineabase - Qt'onrru/heurer ) (73 )

Donde: Q,,, son los valores de la potencia de calibracion, Q, es la potencia

abase

disipada en la resistencia de calefaccion cuando la potencia de calibracidon es igual a

cero, equivalente al termino Q,efigeracion de la ecuacion 7.2, y QO son las

controlheater
potencias disipadas en la resistencia de calefaccion medidas para los diferentes valores
de la potencia de calibracidn. Los coeficientes de ajuste a y b se obtienen mediante una

técnica regresiva que minimiza.

2
”'mSQ — z (Qcalibraciun - Qneta cale ) (74)

neta
n—p
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“a” es un parametro practicamente igual a cero. La pendiente de la recta de ajuste es

directamente el valor de “b”.

En segundo lugar, con los datos obtenidos en el procedimiento experimental MEDIDA

HF, se calcula Q,, .. como la media aritmética de las potencia disipadas en la

resistencia de calefaccion al principio y al final del experimento cuando se emplean
respectivamente el liquido de cada una de las bombas y no existe mezcla, tal como se

describe en c).

La determinacion de la entalpia de mezcla para cada punto medido se obtiene al resolver
la ecuacion (7.5), donde Qumezcia = Oneras ¥ dividiendo entre el nimero de moles por

segundo que circulaban por la celda de medida mientras se realizaba la mezcla.

H E — Qmezcla — a+ b.'(Qlineabase B chntrolhea‘ter ) (75)
P nezcia pl(TBl)'VBl/ML+/72(T32)'V32/M2

H* indica, en J mol™, la entalpia de mezcla del sistema para esa composicion. pi (Tgi) es
la densidad del fluido i, en gr-cm3, calculada a la temperatura de la bomba i. Vp; es el
caudal volumétrico, en cm’ss™', impulsado por la bomba i. Y M; y M, son las masas

. . -1
moleculares de los respectivos fluidos, gr-mol .

g) En este calorimetro de flujo, el control programable de las bombas permite obtener
cualquier composicion con la adecuada programacion de los caudales. En este trabajo,
la medida de los sistemas binarios se realiza, por lo tanto, barriendo todo el rango de
composicién, comenzando con el segundo componente puro, x; = 0 al que se va
afladiendo el primer componente para obtener sucesivas fracciones molares en

intervalos de 0.05 hasta llegar al primer componente puro, x; = 1.

La medida de los sistemas ternarios se ha realizado a través de lineas de dilucidn,
barriendo el triangulo de composicion, partiendo de una mezcla binaria preparada
previamente por pesada en una balanza (Marca Sartorius, modelo LP620P, resolucion

0.001 gr., precision 0.001 gr.) y afiadiendo el tercer componente de la mezcla.

En este trabajo se han tomado cuatro lineas de dilucién en la medida del ternario, las
correspondientes a binarios de partida en composiciones x;=0.2, x;=0.4, x;=0.6 y x,=0.8,

tal y como se muestra en la figura 7.8.
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Figura 7.8: Representacion de las lineas de dilucion empleadas en la medida de la entalpia de

mezcla de los sistemas ternarios.

El calculo de la entalpia de mezcla del sistema ternario resultante se realiza a partir de la
entalpia de mezcla medida a lo largo de la linea de dilucion, HE i+jk, y de la entalpia de

mezcla del sistema binario de partida, HEjk, siguiendo la ecuacion:

Hy =H,+(1-x)H}

(7.6)

7.4 Ajuste de los datos experimentales

Existen varias expresiones matematicas propuestas por diferentes autores para ajustar
los datos experimentales relativos a funciones de exceso. En concreto, para la funcién
entalpia de exceso, H”, se tiende a la utilizacién de expresiones algebraicas sencillas,
capaces de reproducir los resultados experimentales con bastante precision. Algunas de
estas expresiones son ecuaciones que no necesitan atribuir significado fisico a los
parametros de ajuste. Otras son modelos basados en alguna interpretacion de

comportamiento molecular.

Entre las ecuaciones, cabe destacar el desarrollo propuesto por Redlich-Kister (Redlich
et al. 1948), empleado habitualmente por numerosos autores y cuya generalizacion, para

un sistema binario, es:

n—1 i

H* :x~(l—x)~ZAl.~(2x—1) (7.7)

i=0
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Los coeficientes A4; se calculan mediante un ajuste por minimos cuadrados empleando
una hoja de calculo. El nimero de coeficientes a emplear en el desarrollo, queda, en
gran parte, a criterio del investigador y depende fundamentalmente de la forma de la
curva asi como de la cantidad y calidad de los datos disponibles. Existen, no obstante,
diversos criterios matematicos para dar la mayor objetividad a esta eleccion. Uno de
ellos es el test F (de Fisher) (Bevington 1969). Simultaneamente, se ha tenido en cuenta
la desviacién cuadratica media del ajuste obtenido, rms, definido de la siguiente

manecra:

Z (HiE - Hiia/c)z
rmsAH® = 1|2

n=p (7.8)

donde 7 es el nimero de puntos del ajuste y p el nimero de pardmetros.

La ecuacion de Redlich-Kister es adecuada para correlacionar resultados de las
propiedades de exceso que son relativamente simétricos respecto la concentracion
equimolar. Otra caracteristica de esta ecuacion es que permite obtener rapidamente los

valores equimolares de la propiedad correlacionada, al ser estos iguales a A/ 4.

Otra ecuacidn de ajuste empleada es la ecuacion de Margules (Margules 1895),
modificada y mejorada por Abbot y Van Ness (4bbot et al. 1975) para dar solucion a

sistemas acusadamente alejados de la idealidad:

x,X,0,,b,,

E _
H™ =xx,| ayx; +a,,x, —

by x, + by, x, + XX, (Czlxl +Clzx2) (7.9)

La entalpia de exceso puede calcularse a través de los coeficientes de actividad. Desde
cualquiera de las expresiones para esta magnitud, descritas en el apartado 2.6, puede
derivarse la expresion de H”. De entre todas ellas, cabe destacar el modelo NRTL
(Renon et al. 1968) y el modelo UNIQUAC (4brams et al. 1975) como los mas

empleados.

Para el modelo NRTL, la expresion de la entalpia de mezcla es:
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H® =—RT-Y xn,

i=1

i %, 7, Gy l:a : (Tki - [Zp: x,7,G, Zn: x, G, j} - 1]
= = =1

p

leGli

=

G, :exp(—a-fﬂ.)

n =

Tji :(gji—g”)/RT (7.10)

Tal y como se explicd en el apartado 2.8, g; representa la energia de interaccion entre
cada par de moléculas i-j. El término 7; se hace nulo y se consideran los términos 7;
como parametros ajustables a partir de los datos experimentales. El pardmetro de no
distribucion al azar, o, adquiere un valor entre 0.2 y 0.47 en funcidén de la polaridad y el
grado de asociacion de los componentes de la mezcla. En este trabajo se ha considerado
que o sea un parametro ajustable desde los datos experimentales (modelo NRTL de tres

parametros)

Para el modelo UNIQUAC, la expresidn de la entalpia de mezcla es:

) annguﬁrﬁ
HE zz%xi ’ j=1n

i=1
Z 37
=1

. . X V.X.
donde, segiin se indicé en el apartado 2.8, 9, = 9:%, = . Los

~ Y 9=
quxj 27
J

parametros r; 'y ¢; de los componentes puros son, respectivamente, medidas de los

volimenes moleculares de Van der Waals y areas de la superficie molecular. Estos
parametros se calculan como suma de las contribuciones de los grupos funcionales que

forman la molécula del compuesto.

T :ZV?)R,{ q; :Z‘/;j)Qk
k ; k (7.12)
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@

donde v es el nimero de grupos del tipo k£ en la molécula i. Por ultimo, el
, (uji —Uu; , e . S
parametro 7 ; = exp _T y uj; es la energia caracteristica para la interaccion j-i.

Se han propuesto diferentes métodos de estimacidn de la entalpia de mezcla de sistemas
ternarios. Todos estos métodos requieren el conocimiento de los valores de la entalpia
de mezcla de los sistemas binarios constitutivos, a la misma temperatura. Una expresion

sencilla empleada habitualmente es:

HE =HE+HE + HE + x,x,x,AHL, (7.13)

donde los términos HE,-j se corresponden con la entalpia calculada desde los datos
experimentales para el sistema binario i-j empleando las fracciones molares, x;, x;, en el

sistema ternario; y AHE 723 €s un término corrector que da cuenta de los efectos ternarios.

En general, se adopta para el término ternario una funcién de tipo polindémico con

respecto a la composicion de la mezcla ternaria, como puede ser:

E _ 2 2 3 3 2 2
AH,; = B, + B\x, + B,x, + Byx; + B,x; + Bsx,x, + Box] + B,x; + Bex;x, + Byx, x5 +...
(7.14)

donde los pardmetros B; se determinan mediante un ajuste por minimos cuadrados.

En este trabajo se han empleado dos variantes de la expresion anterior. La primera es

una expresion con ocho coeficientes de la forma:

AH [y = B, + Bx, + B,x, + B;x{ + B,x; + Bsx,x, + Box] + B,x; (7.15)

La segunda expresion, propuesta por Cibulka (Cibulka 1982) como particularizacion de
la ecuacion de Morris (Morris et al. 1975) de sblo tres coeficientes ajustables, mas

sencilla que la primera y utilizada frecuentemente en la literatura, es

AH, = B,x, + B,x, + Byx, (7.16)
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7.5. Validacion de la técnica de medida

Para la validacion y puesta a punto del calorimetro de flujo isotermo descrito, se han
empleado dos sistemas usualmente utilizados como sistemas de comprobacidn, pues han
sido medidos por multitud de autores y técnicas calorimétricas: son los sistemas
Ciclohexano (1) + Hexano (2) y Benceno (1) + Ciclohexano (2), a la temperatura de
298.15 K. El sistema Ciclohexano (1) + Hexano (2) tiene una entalpia de exceso
maxima de 220 J/mol, y de 800 J/mol el sistema Benceno (1) + Ciclohexano (2), con lo
que muestran un rango de trabajo suficientemente amplio para calibrar la técnica

empleada.

El primer sistema Ciclohexano (1) + Hexano (2) fue medido por Marsh and Stokes
(Marsh et al. 1969) con un microcalorimetro de desplazamiento isotermo. Su trabajo
presenta el conjunto de datos mds completo y, por ello, se toma como sistema de
referencia. Sin embargo, también se ha considerado la comparacion con los datos de
Murakami y Benson (Murakami et al. 1974), que us6 un calorimetro de dilucidn continua,
y los de Gmehling y Meents (Gmehling et al. 1992), cuyos datos fueron determinados con
un calorimetro de flujo isotermo de las mismas caracteristicas que el de este trabajo. La
Tabla 7.2 muestra los resultados de las referencias y los obtenidos en este trabajo, asi como
la méxima desviacion de la entalpia de exceso respecto del valor calculado, max|AH?|, y la

desviacion cuadratica media rms AH”.

Tabla 7.2 Resultados del ajuste de cada conjunto de datos a la ecuacion de Redlich-Kister.

Técnica rms AHE max. | AHE ‘

Calorimétrica 4 A; As Ay

J-mol ! Jmol !

Ciclohexano (1) + Hexano (2)

Calorimetro de

Desplazamiento 864.7 249.5 99.1 33.2 0.1 0.2
Isotermo.?
Calorimetro de 863.5 2488 1045  31.1 02 0.4

dilucién continua.

Calorimetro de 861.6 2644 103.8 0.8 1.6

flujo isotermo.”

Calorimetro de 867.2 2453 63.8 23.7 0.8 1.4

flujo isotermo.

“(Marsh 1969) "(Murakami 1974) (Gmehling 1992) “este trabajo
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Se ha empleado la ecuacion de Redlich-Kister para el ajuste de cada conjunto de datos, con
el nimero de parametros empleado por cada autor. La comparacion entre los valores
calculados de los coeficientes de Redlich-Kister y los parametros de dispersion de este
trabajo con los de la literatura, muestra que los valores de este trabajo son similares
respecto de los datos de la literatura medidos con el mismo tipo de calorimetro de flujo
isotermo; y estan mds dispersos en relacion con los obtenidos con el microcalorimetro de

desplazamiento isotermo y con el calorimetro de dilucidn continua.

En la Figura 7.9 se presenta una comparacidn entre los resultados de este trabajo y los
de la literatura. Para cada conjunto de datos, la entalpia molar de exceso calculada HE e
se ha determinado usando los coeficientes de Redlich-Kister de la correlacion de Marsh
y Stokes. La dispersion de los datos experimentales obtenidos en este trabajo esta dentro
del £1% de la entalpia calculada correspondiente a cada valor de la fraccion molar en el

rango central de composicion.

3,0

.........

.............

(HE-HEcale )iJ-mol”
>
O

0,0 0,2 0.4 0.6 0,8 1,0

Figura 7.9: Comparacion de los residuos entre la entalpia de exceso medida, H:, y la entalpia
de exceso calculada, H ., a la temperatura de 298,15 K para el sistema Ciclohexano (1) +
Hexano (2). (O), Este trabajo; (X), Marsh y Stokes; (A), Murakami y Benson, (0), Gmehling y
Meents. La entalpia calculada H.,. ha sido determinada usando los coeficientes de la
correlacion de Redlich-Kister obtenidos por Marsh y Stokes para cada conjunto de datos. La
linea de puntos muestra una desviacion de +1% respecto de la entalpia calculada correspondiente
a cada fraccion molar.

El segundo sistema de comprobacion es la mezcla Benceno (1) + Ciclohexano (2) a la
temperatura de 298.15 K. de manera similar a lo descrito con el sistema anterior, se ha
realizado la comparacion entre los datos de Ewing (Ewing et al., 1973), Lundberg

(Lundberg 1974) y Savini (Savini et al. 1974) y los de este trabajo. En la Tabla 7.3 y la
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Figura 7.10 se presentan los resultados de la comparacidén. En este caso, se han usado
los coeficientes de Ewing para calcular los valores de HE . para cada conjunto de
datos. En este caso, también el grado de acuerdo entre los resultados de dispersion de
este trabajo y los de la literatura estdn dentro de un intervalo de +1% del valor de la

entalpia calculada.

Tabla 7.3 Resultados del ajuste de cada conjunto de datos a la ecuacion de Redlich-Kister.

Técnica 4 4 4 p rms AHE max.| AHE‘
Calorimétrica 1 2 3 4

Jmol ! Jmol !

Benzeno (1) + Ciclohexano (2)
Calorimetro de
Desplazamiento 3197.1 1754 121.5 28.5 0.2 0.5

Isotermo.®

Calorimetro de

dilucién continua.’ 3196.7 1539 123.0 2.0 2.7
Calorimetro de

dilucién continua.® 31904 163.5 112.5 36.7 0.3 0.6
Calorimetrode = 35913 171.8  151.5 0.9 23

flujo isotermo.

“(Ewing 1973) '(Lundberg 1974) (Savini 1974) “este trabajo
g g A
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; . .
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Figura 7.10: Comparacion de los residuos entre la entalpia de exceso medida, H, y la entalpia
de exceso calculada, H ., a la temperatura de 298,15 K para el sistema Benzeno (1) +
Ciclohexano (2), (O), Este trabajo; (X), Ewing et al.; (0), Lundberg; (A), Savini et al. La
entalpia calculada HE . ha sido determinada usando los coeficientes de Redlich-Kister de la
correlacion obtenidos por Ewing et al. para cada conjunto de datos. La linea de puntos muestra
una desviacion de +1%respecto de la entalpia calculada correspondiente a cada fraccion
molar.
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7.6. Expresion de la incertidumbre en la medida

El calculo de la incertidumbre se ha realizado de acuerdo al documento EA-4/02 (1999),
que es la guia para el calculo de incertidumbres de medida del Bureau Internacional de
Pesas y Medidas BIPM, Comision Electrotécnica Internacional IEC, Unién
Internacional de Quimica Pura y Aplicada IUPAC, Federacién Internacional de
Quimica Clinica FICC, Organizacion Internacional de Normalizacion ISO,
Organizacion Internacional de Metrologia Legal OIML, Unién Internacional de Fisica

Pura y Aplicada IUPAP y que se resume en la Tabla 7.4.

El célculo de la entalpia de exceso de una mezcla binaria se establece en la ecuacion
(7.5), a partir de la potencia calorifica neta suministrada durante la mezcla de fluidos en
el calorimetro y el flujo molar de la mezcla.

Tabla 7.4 Cdlculo de la incertidumbre en la medida de la entalpia de exceso realizada de acuerdo al

documento EA-4/02. Estimacion de la medida optima.

Unidades Estimacion Divisor u(x)
J-mol!
Resolucion 410° 243
U(Qreta) Repetibilidad W 5107 1 0.8
No linealidad 1.2:10* 1
Precision 2.5:10° 2
u) em’s”! 0.3
Resolucion 1.7-10° 243
Precision 2.5:107 2
u(r,) em’s™! 0.3
Resolucion 1.7-10° 243
u(n) Estabilidad K 1-10° 1 0.1
u(H") J-mol™ k=1 0.9
UH" H"=400 J-mol! k=2 1.8
U(H") Jmol™/ J-mol” k=2 5107

Se observa que la componente mas decisiva en el incremento en la incertidumbre de
medida de la entalpia de exceso es el término de no linealidad debida a la repetibilidad

en las calibraciones.
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La incertidumbre de la fraccidon molar x; obtenida a partir de los caudales de los
compuestos puros impulsados por las bombas isocraticas, V; y V,, es calculada

mediante la expresion:

:xl'[pz'M1'u(Vz)]+(1_x1)'[p1'Mz'u(Vl)] (7.17)

U(x
() (o, V- My+p, -V, -M))

El valor de la incertidumbre calculada para la fraccion molar x; = 0.5 de la mezcla

Benceno (1) + Ciclohexano (2) es £0.0015, con un coeficiente de cobertura k=2.
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8.1 Introduccion

Se presentan en este capitulo los resultados experimentales de los dos sistemas test
binarios medidos para la validacion del equipo de medida y la metodologia

experimental, a la temperatura de 298.15 K.
Sistema Test AO1: Ciclohexano (1) + Hexano (2)

Sistema Test A02: Benceno (1) + Ciclohexano (2)

En este trabajo se han realizado las medidas para la determinacién de la entalpia de
exceso a 298.15 y a 313.15 K de cinco sistemas ternarios formados por las mezcla de un
éter, un alcohol y cada uno de los cinco hidrocarburos tipo de las gasolinas

seleccionados para este estudio.

El éter seleccionado es el Dibutyl éter, elegido por ser un éter poco estudiado, tal como
se refiere en la revision publicada por Marsh (Marsh et al. 1999). El alcohol es el 1-
Butanol, compuesto necesario para la sintesis del éter escogido. La seleccion de los
hidrocarburos se ha realizado con criterios que permiten la modelizacidon termodindmica
de las gasolinas. Los hidrocarburos de sustitucion elegidos, heptano, ciclohexano, iso-
octano, 1-hexeno y benceno, son representantes de los constituyentes de una gasolina
tipica: parafinas, cicloparafinas, iso-parafinas, olefinas y aromaticos. Las razones para la

eleccion de estos compuestos se expusieron en el capitulo 1.

Resultan asi los siguientes sistemas ternarios a 298.15 K:
Ternario TO1: DBE (1) + Heptano (2) + 1-Butanol (3)
Ternario T02: DBE (1) + Ciclohexano (2) + 1-Butanol (3)
Ternario T03: DBE (1) + 2,2,4 Trimetilpentano (2) + 1-Butanol (3)
Ternario T04: DBE (1) + 1-Hexeno (2) + 1-Butanol (3)

Ternario TOS5: DBE (1) + Benceno (2) + 1-Butanol (3)

Las medidas a 313.15 K de los sistemas ternarios anteriores son:
Ternario T06: DBE (1) + Heptano (2) + 1-Butanol (3)

Ternario TO7: DBE (1) + Ciclohexano (2) + 1-Butanol (3)
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Ternario TO8: DBE (1) + 2,2,4 Trimetilpentano (2) + 1-Butanol (3)
Ternario T09: DBE (1) + 1-Hexeno (2) + 1-Butanol (3)

Ternario T10: DBE (1) + Benceno (2) + 1-Butanol (3)

La determinacion de la entalpia de exceso de un sistema ternario se realiza a partir de
los datos obtenidos de la medida de los sistemas binarios formados por la combinacion
de los componentes puros: Eter (1) + Hidrocarburo (2), Eter (1) + Alcohol (3),
Hidrocarburo (2) + Alcohol (3) y a través de cuatro diferentes lineas de dilucion,
barriendo el tridngulo de composicion, partiendo de una mezcla binaria Eter (1) +
Alcohol (3) de composicion conocida, preparada previamente, y mezclando el la celda
de medida con el hidrocarburo (2). En este trabajo se han tomado las correspondientes a

las composiciones de partida: x;= 0.2, x;= 0.4, x;= 0.6 y x;=0.8.
Los sistemas binarios correspondientes a 298.15 K son los siguientes:
Binario BO1: DBE (1) + 1-Butanol (2)
Binario B02: DBE (1) + Heptano (2)
Binario B03: Heptano (1) + 1-Butanol (2)
Binario B04: DBE (1) + Ciclohexano (2)
Binario BOS5: Ciclohexano (1) + 1-Butanol (2)
Binario B06: DBE (1) + 2,2,4 Trimetilpentano (2)
Binario B07: 2,2,4 Trimetilpentano (1) + 1-Butanol (2)
Binario BO8: DBE (1) + 1-Hexeno (2)
Binario B09: 1-Hexeno (1) + 1-Butanol (2)
Binario B10: DBE (1) + Benceno (2)

Binario B11: Benceno (1) + 1-Butanol (2)

Los sistemas binarios correspondientes a 313.15 K, son los siguientes:
Binario B12: DBE (1) + 1-Butanol (2)

Binario B13: DBE (1) + Heptano (2)
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Binario B14: Heptano (1) + 1-Butanol (2)

Binario B15: DBE (1) + Ciclohexano (2)

Binario B16: Ciclohexano (1) + 1-Butanol (2)

Binario B17: DBE (1) + 2,2,4 Trimetilpentano (2)
Binario B18: 2,2,4 Trimetilpentano (1) + 1-Butanol (2)
Binario B19: DBE (1) + 1-Hexeno (2)

Binario B20: 1-Hexeno (1) + 1-Butanol (2)

Binario B21: DBE (1) + Benceno (2)

Binario B22: Benceno (1) + 1-Butanol (2)

Para cada uno de los sistemas binarios estudiados se muestran, tabulados, los resultados
experimentales obtenidos, x; y H” (J mol™), los coeficientes obtenidos de su ajuste a las
ecuaciones y modelos descritos en el apartado 7.4, asi como los resultados de estos

ajustes.

Los resultados experimentales de los sistemas binarios, junto con sus correspondientes
ajustes, se representan graficamente. En los casos en que se han encontrado datos
experimentales en la literatura de los mismos sistemas, se ha realizado la comparacién
con los datos obtenidos en este trabajo. También se presentan las Figuras que muestran
la diferencia entre los valores medidos experimentalmente y los calculados mediante las

ecuaciones de ajuste de Redlich-Kister (Redlich 1948) y Margules (Margules 1895).

Por ultimo, se muestran graficamente, para su comparacion, los datos de entalpia de
mezcla de los conjuntos de datos experimentales DBE (1) + Hidrocarburo (2) e

Hidrocarburo (1) + 1-Butanol (2) a ambas temperaturas de medida.

Para cada uno de los sistemas ternarios estudiados se muestran, tabulados, los resultados
experimentales obtenidos, x;/x3, X2y HE {J mol'l). Para estos sistemas ternarios se han
realizado los ajustes de los datos experimentales segin la ecuacion (7.13) empleando,
para los términos HE,-j de la expresion, los coeficientes de la ecuacion de ajuste de
Redlich-Kister calculados para cada uno de los sistemas binarios i-j; y para el término
corrector de los efectos ternarios, AH® 53, las funciones polinomicas de las ecuaciones
(7.15) y (7.16).
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De estos sistemas ternarios se realiza una representacion bidimensional, a partir de las
ecuaciones de ajuste, empleando los coeficientes calculados de las funciones 7.13 y
7.15, mediante su proyeccion en forma de curvas de nivel. Y también se presentan las
Figuras que muestran la diferencia entre los valores experimentales medidos para cada
una de las lineas de dilucién y los calculados mediante los modelos predictivos de
NRTL y UNIQUAC obtenidos a partir de de sus respectivas ecuaciones de ajuste para

los sistemas binarios.

Por ultimo, se referencia la bibliografia utilizada.

8.2 Compuestos puros

Los productos necesarios para la determinacion experimental de las entalpias de mezcla
deben de ser de gran pureza para obtener resultados fiables. En la Tabla 8.1 se
referencia procedencia y la pureza obtenida de sus certificados de andlisis

cromatografico.

Tabla 8.1 Caracteristicas de los productos utilizados

Pureza Contenido

Sustancia Formula Marca comercial (GC%)  Agua
DBE CsHisO  Fluka 34460 puriss.p.a.  99.6 0.014%
1-Hexano Ce¢Hi4 Fluka 52765 puriss.p.a.  99.5 0.002%
1-Heptano C7His Fluka 51745 puriss.p.a. 99.8 0.002%
Ciclohexano Ce¢Hi2 Fluka 28932 puriss.p.a.  99.96 <0.02%
2,2,4 Trimetilpentano CsHig Fluka 59045 puriss.pa. 99.9 0.003%
1-Hexeno Ce¢Hi> Fluka 52940 purum 99.3 <0.02%
Benceno CsHe Fluka 12552 puriss.p.a.  99.9 0.013%
1-Butanol C4HoOH  Fluka 19420 puriss.p.a.  99.8 0.009%

En el programa de medida es necesario aportar, para el correcto célculo del flujo molar
de cada una de las bombas, los datos caracteristicos de los compuestos puros o de sus
mezclas, como son sus pesos moleculares y las densidades a las temperaturas del rango
de bombeo. En la tabla 8.2 se muestran los valores utilizados. Las masas moleculares se
han obtenido de referencias fiables de la literatura; y las densidades a las temperaturas
de 293.15, 298.15 y 303.15 K han sido medidas mediante el densimetro Anton Paar
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601, conforme a la metodologia referida anteriormente en el apartado 3.2, y comparadas

con valores de la literatura.

Tabla 8.2 Propiedades de los compuestos puros utilizados

Masa Densidad a Densidad a Densidad a
Sustancia Molecular 293.15K 298.15K 303.15K

(g mol") (kg'm™) (kg'm™) (kg'm™)

DBE 130.228 768.47° 764.17° 759.83°
1-Hexano 84.177* 659.33* 654.84° 650.18*
1-Heptano 100.203 683.75 679.46 675.19

Ciclohexano 84.161° 778.55 773.89° 768.45
2,2,4 Trimetilpentano 114.220 691.93 687.80 683.70
1-Hexeno 84.161 673.17 668.48 663.79
Benceno 78.113 879.00% 873.60% 868.29%
1-Butanol 74.122 809.56 805.75 801.95

¥ (Riddick 1986), ° (Mozo 2008).

8.3. Medidas de sistemas Test

El primer sistema Ciclohexano (1) + Hexano (2) fue medido por Marsh and Stokes
(Marsh 1969) con un microcalorimetro de desplazamiento isotermo. Su trabajo presenta el
conjunto de datos mas completo y, por ello, se toma como sistema de referencia. Sin
embargo, también se han considerado la comparacion con los datos de Murakami y
Benson (Murakami 1974), que usaron un calorimetro de diluciéon continua, y los de
Gmehling y Meents (Gmehling 1992), cuyos datos fueron determinados con un
calorimetro de flujo isotermo de las mismas caracteristicas que el de este trabajo. La Tabla
8.3 muestra los resultados experimentales obtenidos en este trabajo. En la figura 8.1 se
representan, respecto de la fraccion molar, los resultados experimentales medidos en este
trabajo, los valores correspondientes al ajuste de los resultados a la correlacion de Redlich-

Kister y la comparacion con los determinados por los autores citados anteriormente.

El segundo sistema test es la mezcla Benceno (1) + Ciclohexano (2) a la temperatura de
298.15 K. De manera similar a lo descrito en el sistema anterior, se ha realizado la
comparacion entre los datos de Ewing (Ewing et al. 1973), Lundberg (Lundberg, 1974)
y Savini (Savini et al. 1974) y los de este trabajo. En la Tabla 8.4 y la figura 8.2 se

presentan los resultados.
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Tabla 8.3 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Test A01:
Ciclohexano (1) + Hexano (2) a 298.15 K.
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X HE/T-mol™ X HE/J-mol™
0.0505 33.4 0.4997 246.6
0.1001 70.7 0.5496 251.2
0.1500 103.5 0.5996 251.4
0.2001 135.0 0.6496 246.3
0.2504 162.7 0.6995 234.9
0.3009 187.5 0.7503 216.9
0.3504 207.9 0.8002 191.0
0.4000 224.6 0.8499 155.2
0.4498 237.3 0.8996 113.8
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Figura 8.1: Valores experimentales de la entalpia molar de exceso, HY, a la temperatura de
298,15 K para el sistema Test A01: Ciclohexano (1) + Hexano (2). X, (Marsh 1969); A,
(Murakami 1974); o, (Gmehling 1992); o, Este trabajo,. La linea continua muestra los valores
calculados con los coeficientes de la correlacion de Redlich-Kister obtenidos en este trabajo.




Tabla 8.4 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Test A02: Benceno
(1) + Ciclohexano (2) a 298.15 K.

XJ HE/J-mol™ X HE/J-mol™!
0.0494 147.6 0.5497 797.3
0.1004 284.9 0.5996 776.8
0.1504 402.9 0.6496 742.7
0.2006 506.2 0.6994 692.3
0.2500 591.4 0.7502 624.0
0.3006 663.7 0.7999 538.4
0.3502 722.3 0.8495 435.0
0.3999 761.8 0.8999 309.6
0.4499 788.2 0.9500 159.4
0.4997 799.7

300

1] T T T T T T T T T

1] 01 0z 03 04 0.5 06 oy 0a o9 1
Xq
Figura 8.2: Valores experimentales de la entalpia molar de exceso, H", a la temperatura de
298,15 K para el sistema Test A02: Benceno (1) + Ciclohexano (2). X, (Ewing 1973); O

(Lundberg 1974); A, (Savini 1974); o, Este trabajo,. La linea continua muestra los valores
calculados con los coeficientes de la correlacion de Redlich-Kister obtenidos en este trabajo.
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De la observacion de los resultados de la entalpia molar de exceso obtenidos por el para
ambos sistemas test se puede concluir que el calorimetro de flujo isotermo puesto en
marcha en este trabajo es perfectamente valido para la determinacion de entalpias de
mezcla y su capacidad de medida estd dentro de los margenes de incertidumbre

habituales para la técnica empleada.

8.4. Medidas de sistemas Binatrios

Se presentan a continuacion los resultados experimentales obtenidos de la medida de la
entalpia de mezcla con el calorimetro de flujo isotermo para los sistemas binarios

correspondientes a la combinacidn de los compuestos puros a 298.15 Ky 313.15 K.
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Binario BO1: DBE (1) + 1-Butanol (2) 2 298.15 K

Tabla 8.5 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Binario BO1: DBE
(1) + 1-Butanol (2) a 298.15 K.

X HE/Jmol X; HE/J-mol!
0.0501 119.4 0.5506 879.8
0.1002 236.0 0.5998 892.4
0.1497 344.5 0.6505 890.6
0.2003 447.6 0.7000 872.6
0.2503 540.2 0.7509 833.2
0.3004 624.6 0.8000 772.8
0.3498 698.4 0.8501 679.1
0.4006 762.1 0.8994 543.1
0.4507 814.0 0.9493 330.2
0.4997 853.2

Tabla 8.6 Coleccion de los pardmetros de ajuste de H a las ecuaciones de Redlich-Kister,
Margules y a los modelos NRTL, NRTL (3 parametros) y UNIQUAC del Sistema Binario B01: DBE
(1) + 1-Butanol (2) a 298.15 K.

Rg;iz? Margules ~ NRTL  NRTL(3p) UNIQUAC
A, 3414.8 1.011 2.3362 2.4081 2160.1
A, 1259.1 1.037 0.6954 0.8333 -629.7
A; 741.4 -256347 0.30 0.31
A;s 1310.7 -0.5147
Ay 1021.7 72852
As 201903
As
rms AH"/J-mol ! 2.9 2.4 14.3 11.9 432
Max |AH|/J-mol ! 4.9 4.0 29.0 21.8 84.5
Max (|AH"|/H") 3.5% 2.6% 8.8% 9.7% 23.1%

Equivalencia entre parametros: Margules Ap=a;2; A;=az;; A2=b;2; A3=bs;; A4=c2;
A5:CQI,’ NRTL A():Tjg; A]:TQI; A2 = Udj2, UNIQUAC A():Auu; A]ZAZ/IZI
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Figura 8.3: Valores experimentales de la entalpia molar de exceso, H", a la temperatura de 298.15
K para el Sistema Binario BO1: DBE (1) + 1-Butanol (2). x, (Kammerer 1998); O, Este trabajo,. La
lineas muestran los valores calculados con los coeficientes de correlacion obtenidos en este trabajo.
(----) Redlich-Kister, (—) Margules, (- - -) NRTL, (-~--) UNIQUAC.

10.0

g.0
5.0

4.0

20

0.0

-2.0

-4.0

HE- H cai/d-mor’’

6.0

-8.0

-10.0

0.0a

0.10

0.z0

0.30

0.40

0.7o

0.80

0.50

1.00

Figura 8.4: Sistema Binario BOl: DBE (1) + 1-Butanol (2) a 298.15 K: Comparacion de las
diferencias entre la entalpia de exceso experimental, H", y la entalpia de exceso calculada, H ..,
con los coeficientes obtenidos en este trabajo: O, Redlich-Kister; A, Margules. La linea de puntos
muestra una desviacion de +1% respecto de la entalpia medida a cada fraccion molar.
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Binario B02: DBE (1) + Heptano (2) a 298.15 K

Tabla 8.7 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Binario B02: DBE
(1) + Heptano (2) a 298.15 K.

X HE/Jmol X; HE/J-mol!
0.0497 26.6 0.5000 122.8
0.1002 50.6 0.5496 121.3
0.1498 69.0 0.5998 116.9
0.2000 85.1 0.6498 109.6
0.2501 98.0 0.6994 100.4
0.3000 108.1 0.7498 88.9
0.3506 115.7 0.7998 75.1
0.4000 120.5 0.8505 57.6
0.4501 123.0 0.8996 39.8

Tabla 8.8 Coleccion de los pardmetros de ajuste de H" a las ecuaciones de Redlich-Kister,
Margules y a los modelos NRTL, NRTL (3 parametros) y UNIQUAC del Sistema Binario B02: DBE
(1) + Heptano (2) a 298.15 K.

Ré?sliglr“ Margules ~ NRTL  NRTL(3p) UNIQUAC
A, 493.6 0.333 -0.0608 0.0712 10.0
A; -37.1 0.172 0.2861 0.1664 70.5
A; 12.7 0.069 0.30 1.18
A; 51.4 141.4
Ay -40.0
As -163.6
As
rms AH*/Jmol ™! 0.4 0.4 0.9 0.8 0.8
Max |AH"|/T-mol ! 0.7 0.7 1.8 1.4 1.6
Max (|AH®|/H") 2.3% 2.2% 3.5% 3.6% 3.2%

Equivalencia entre parametros: Margules Ap=a;2; A;=az;; A2=b2; A3=bz1; A4=c2;
A5:C2],' NRTL A():’[]g; A]:TZJ; Ag = dj2, UNIQUAC A0=Au12; A1=Au21
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Figura 8.5: Valores experimentales de la entalpia molar de exceso, H:, a la temperatura de 298.15
K para el Sistema Binario B02: DBE (1) + Heptano (2). x, (Benson 1988); o (Rezanova 2000); A,
(Villamarian 1982); o, Este trabajo,. La lineas muestran los valores calculados con los coeficientes de
correlacion obtenidos en este trabajo: (-----) Redlich-Kister, (—) Margules, (- - -) NRTL, (--+)
UNIQUAC.
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Figura 8.6: Sistema Binario B02: DBE (1) + Heptano (2) a 298.15 K: Comparacion de las
diferencias entre la entalpia de exceso experimental, H, y la entalpia de exceso calculada, H .,
con los coeficientes obtenidos en este trabajo: O, Redlich-Kister; A, Margules. La linea de puntos
muestra una desviacion de +1% respecto de la entalpia medida a cada fraccion molar.
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Binario B03: Heptano (1) + 1-Butanol (2) 2 298.15 K

Tabla 8.9 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Binario B03:
Heptano (1) + 1-Butanol (2) a 298.15 K.

X HE/Jmol X; HE/J-mol!
0.0502 73.62 0.5498 600.88
0.0999 147.22 0.5996 617.70
0.1504 217.16 0.6504 623.08
0.2000 282.02 0.6999 616.62
0.2498 344.42 0.7501 598.09
0.2998 401.48 0.7998 566.79
0.3497 452.55 0.8502 522.06
0.4004 499.06 0.8998 458.74
0.4496 540.02 0.9497 361.12
0.5001 575.13

Tabla 8.10 Coleccién de los pardmetros de ajuste de H" a las ecuaciones de Redlich-Kister,
Margules y a los modelos NRTL, NRTL (3 parametros) y UNIQUAC del Sistema Binario B03:
Heptano (1) + 1-Butanol (2) a 298.15 K.

RE‘};Z? Margules ~ NRTL ~ NRTL(3p) UNIQUAC
A, 2326.1 0.6435 2.0314 2.3739 2073.2
A, 910.0 8.3472 0.0787 0.7371 -713.5
A; -85.1 3273 0.30 0.41
A;s 1993.2 7.603
Ay 2901.3 48.7
As 7.5
As
rms AH"/J-mol ! 19.9 1.8 45.0 28.7 53.8
Max |AH®|/J-mol ! 543 3.4 134.0 86.7 156.1
Max (|AH"|/H") 22.2% 4.6% 37.1% 24.0% 43.2%

Equivalencia entre parametros: Margules Ap=a;2; A;=az;; A2=b;2; A3=bs;; A4=c2;
A5:CQI,’ NRTL A():Tjg; A]:TQI; A2 = Udj2, UNIQUAC A():Auu; A]ZAZ/IZI
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Figura 8.7: Valores experimentales de la entalpia molar de exceso, H, a la temperatura de 298.15
K para el Sistema Binario B03: Heptano (1) + 1-Butanol (2). x, (Oswald 1986); o (Rezanova 2000),
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Figura 8.8: Sistema Binario B03: Heptano (1) + 1-Butanol (2) a 298.15 K: Comparacion de las
diferencias entre la entalpia de exceso experimental, H", y la entalpia de exceso calculada, H .,

con los coeficientes obtenidos en este trabajo: O, Redlich-Kister; A, Margules. La linea de puntos
muestra una desviacion de +1% respecto de la entalpia medida a cada fraccion molar.
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Binario BO4: DBE (1) + Ciclohexano (2) 2 298.15 K

Tabla 8.11 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Binario B04: DBE
(1) + Ciclohexano (2) a 298.15 K.

X HE/Jmol X; HE/J-mol!
0.0499 75.15 0.5495 248.07
0.0997 134.12 0.6000 232.63
0.1502 180.37 0.6491 213.92
0.2002 214.47 0.6992 191.13
0.2497 238.53 0.7501 164.07
0.2999 255.43 0.7990 136.65
0.3500 264.88 0.8500 104.14
0.3996 268.57 0.9001 69.32
0.4497 266.39 0.9507 32.80
0.4990 259.57

Tabla 8.12 Coleccién de los pardmetros de ajuste de H* a las ecuaciones de Redlich-Kister,
Margules y a los modelos NRTL, NRTL (3 parametros) y UNIQUAC del Sistema Binario B04: DBE
(1) + Ciclohexano (2) a 298.15 K.

RE‘};Z? Margules ~ NRTL ~ NRTL(3p) UNIQUAC
A, 1037.1 0.979 -0.2065 0.1153 210.2
A; -362.2 0.277 0.8622 0.5691 467.4
A; 166.2 0.328 0.30 0.82
A; -139.2 117.8
Ay -29.0 2.6
As -106.4
As
rms AH"/J-mol ! 0.5 0.6 2.9 1.5 1.4
Max |AH"|/T-mol ! 1.2 1.5 5.0 3.8 3.5
Max (|AH"|/H") 3.6% 4.5% 5.7% 11.5% 10.5%

Equivalencia entre parametros: Margules Ap=a;2; A;=az;; A2=b;2; A3=bs;; A4=c2;
A5:CQI,’ NRTL A():Tjg; A]:TQI; A2 = Udj2, UNIQUAC A():Auu; A]ZAZ/IZI
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Figura 8.9: Valores experimentales de la entalpia molar de exceso, H, a la temperatura de 298.15
K para el Sistema Binario B04: DBE (1) + Ciclohexano (2). x, (Marongiu 1988); o, Este trabajo, .

La lineas muestran los valores calculados con los coeficientes de correlacion obtenidos en este
trabajo: (-----) Redlich-Kister, (—) Margules, (- - -) NRTL, (---) UNIQUAC.
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Figura 8.10: Sistema Binario B04: DBE (1) + Ciclohexano (2) a 298.15 K: Comparacion de las
diferencias entre la entalpia de exceso experimental, H, y la entalpia de exceso calculada, H .,
con los coeficientes obtenidos en este trabajo: O, Redlich-Kister; A, Margules. La linea de puntos
muestra una desviacion de +1% respecto de la entalpia medida a cada fraccion molar.
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Binario B05: Ciclohexano (1) + 1-Butanol (2) a 298.15 K

Tabla 8.13 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Binario B05:
Ciclohexano (1) + 1-Butanol (2) a 298.15 K.

X HE/Jmol X; HE/J-mol!
0.0503 68.28 0.5501 613.40
0.0998 144.75 0.5997 629.51
0.1502 217.41 0.6501 634.63
0.1998 286.81 0.7002 626.74
0.2502 349.64 0.7501 604.68
0.2997 407.59 0.7996 567.07
0.3500 461.61 0.8500 512.95
0.4002 510.45 0.9000 438.48
0.4503 552.45 0.9496 334.41
0.5003 587.33

Tabla 8.14 Coleccion de los pardmetros de ajuste de H* a las ecuaciones de Redlich-Kister,
Margules y a los modelos NRTL, NRTL (3 parametros) y UNIQUAC del Sistema Binario B0S5:
Ciclohexano (1) + 1-Butanol (2) a 298.15 K.

Ré?sliglr“ Margules ~ NRTL  NRTL(3p) UNIQUAC
A, 2339.6 0.6024 1.9691 2.1696 1960.8
A 1371.5 8.2647 0.0910 0.6426 -588.4
A 1046.8 410.0 0.30 0.42
A; -1202.8 7.181
A, 212322 16.9
As 3793.8 4.5
As 4414.9
rms AH?/J-mol ™! 6.5 2.6 36.3 24.8 37.2
Max |AH?|/J-mol ' 13.6 6.0 111.2 75.7 116.0
Max (|AH"/HF) 8.0% 8.9% 33.2% 26.2% 34.7%

Equivalencia entre pardmetros: Margules Ap=a;2; A;=az;; A2=b2; A3=bs1; A4=c12;
A5:CQ1,' NRTL AOZT]2; A1:T21; A2 = Udj2, UNIQUAC AOZAI/HQ; A]ZAUH
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Figura 8.11: Valores experimentales de la entalpia molar de exceso, H, a la temperatura de 298.15
K para el Sistema Binario B05: Ciclohexano (1) + 1-Butanol (2). x, (Léwen 1995), o, Este trabajo,.
La lineas muestran los valores calculados con los coeficientes de correlacion obtenidos en este
trabajo: (-----) Redlich-Kister, (—) Margules, (- - -) NRTL, () UNIQUAC.
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Figura 8.12: Sistema Binario B05: Ciclohexano (1) + 1-Butanol (2) a 298.15 K: Comparacion de
las diferencias entre la entalpia de exceso experimental, H, y la entalpia de exceso calculada, H: .,
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Binario B06: DBE (1) + 2.2.4 Trimetilpentano (2) a 298.15 K

Tabla 8.15 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Binario B06: DBE
(1) + 2,2,4, Trimetilpentano (2) a 298.15 K.

X HE/J-mol”! X; HY/J-mol’!
0.0497 26.9 0.5494 120.5
0.0997 51.0 0.5996 115.4
0.1497 71.2 0.6499 107.9
0.1998 86.1 0.6993 99.0
0.2501 99.9 0.7499 87.7
0.2995 109.5 0.7996 74.0
0.3500 117.2 0.8495 57.4
0.3997 121.1 0.8995 39.3
0.4494 123.5 0.9497 19.6
0.4994 123.0

Tabla 8.16 Coleccion de los pardmetros de ajuste de H* a las ecuaciones de Redlich-Kister,
Margules y a los modelos NRTL, NRTL (3 parametros) y UNIQUAC del Sistema Binario B06: DBE
(1) + 2,2,4, Trimetilpentano (2) a 298.15 K.

Rg;g? Margules ~ NRTL ~ NRTL(3p) UNIQUAC
A, 492.8 0.247 -0.1002 0.0772 -174.7
A; -58.0 0.172 0.3366 0.1745 270.5
A; 18.2 0.008 0.30 1.47
A; -35.7 488.3
Ay -75.7
As -1159.3
As
rms AH"/J-mol ! 0.5 0.6 0.9 0.7 0.8
Max |AH"|/J-mol 1.0 1.3 1.6 1.7 1.5
Max (|[AH"|/H") 5.0% 6.5% 6.6% 8.6% 6.9%

Equivalencia entre parametros: Margules Ap=a;2; A;=az;; A2=b12; A3=b2;; As=ci2;
As=cy1; NRTL Ag=112; A1=1215 A2 = 012 UNIQUAC Ap=Au ;25 A1=Aus;
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Figura 8.13: Valores experimentales de la entalpia molar de exceso, H:, a la temperatura de 298.15
K para el Sistema Binario B06: DBE (1) + 2,2,4, Trimetilpentano (2). x, (Peng 2002); o, Este
trabajo;. La lineas muestran los valores calculados con los coeficientes de correlacion obtenidos en
este trabajo. (----) Redlich-Kister, (—) Margules, (- - -) NRTL, (-+--) UNIQUAC.
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Figura 8.14: Sistema Binario B06: DBE (1) + 2,2,4, Trimetilpentano (2) a 298.15 K: Comparacion
de las diferencias entre la entalpia de exceso experimental, H:, y la entalpia de exceso calculada,
HECC,/, con los coeficientes obtenidos en este trabajo. O, Redlich-Kister; A, Margules. La linea de
puntos muestra una desviacion de +1% respecto de la entalpia medida a cada fraccion molar.

278



Binario B07: 2.2.4 Trimetilpentano (1) + 1-Butanol (2) 2 298.15 K

Tabla 8.17 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Binario B07:

2,2,4, Trimetilpentano (1) + 1-Butanol (2) a 298.15 K.

X HE/J-mol”! X; HY/J-mol’!
0.0502 67.15 0.5500 605.64
0.1001 140.02 0.5997 623.63
0.1504 210.84 0.6497 630.88
0.2002 276.46 0.6998 624.75
0.2504 338.99 0.7498 608.68
0.3000 395.64 0.7995 579.93
0.3502 449.14 0.8501 536.22
0.4000 497.67 0.9000 473.31
0.4498 540.40 0.9506 373.88
0.5006 578.91

Tabla 8.18 Coleccion de los pardmetros de ajuste de H* a las ecuaciones de Redlich-Kister,
Margules y a los modelos NRTL, NRTL (3 parametros) y UNIQUAC del Sistema Binario B07: 2,2,4,
Trimetilpentano (1) + 1-Butanol (2) a 298.15 K.

Rg;g? Margules ~ NRTL ~ NRTL(3p) UNIQUAC
A, 2337.7 0.5910 2.1371 2.4838 2159.1
Aj 962.3 8.9910 0.0894 0.7237 -765.0
A; -135.7 370.9 0.30 0.40
A3 2158.4 8.063
Ay 3082.8 33.9
As 0.7
As
rms AH®/J-mol ™! 23.2 2.2 46.2 31.0 59.7
Max [AHE|/J-mol ! 58.9 5.0 139.5 93.0 171.7
Max (|[AH"|/H") 28.6% 7.4% 37.3% 28.2% 45.9%

Equivalencia entre parametros: Margules Ap=a;2; A;=az;; A2=b12; A3=b2;; As=ci2;
As=cy1; NRTL Ag=112; A1=1215 A2 = 012 UNIQUAC Ap=Au ;25 A1=Aus;
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Figura 8.15: Valores experimentales de la entalpia molar de exceso, H:, a la temperatura de 298.15
K para el Sistema Binario B07: 2,2,4, Trimetilpentano (1) + 1-Butanol (2). o, Este trabajo;. La lineas
muestran los valores calculados con los coeficientes de correlacion obtenidos en este trabajo: (-----)
Redlich-Kister, (—) Margules, (- - -) NRTL, (-+-) UNIQUAC.
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Figura 8.16: Sistema Binario B07: 2,2,4, Trimetilpentano (1) + I1-Butanol (2) a 298.15 K:
Comparacion de las diferencias entre la entalpia de exceso experimental, H®, y la entalpia de exceso
calculada, HEm,, con los coeficientes obtenidos en este trabajo: O, Redlich-Kister; A, Margules. La

linea de puntos muestra una desviacion de +1% respecto de la entalpia medida a cada fraccion
molar.



Binario BO8: DBE (1) + 1-Hexeno (2) 2 298.15 K

Tabla 8.19 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Binario B08: DBE
(1) + I-Hexeno (2) a 298.15 K.

X HE/Jmol X; HE/J-mol!
0.0503 -3.1 0.5494 -22.3
0.1001 -5.8 0.5996 21.4
0.1501 -10.8 0.6491 -20.1
0.2000 -13.8 0.7001 -18.3
0.2500 -16.8 0.7491 -16.0
0.2998 -18.9 0.7995 -12.4
0.3502 -20.4 0.8501 -9.7
0.3994 21.7 0.8996 -6.5
0.4502 -22.3 0.9504 -3.0
0.4995 -22.7

Tabla 8.20 Coleccién de los pardmetros de ajuste de H* a las ecuaciones de Redlich-Kister,
Margules y a los modelos NRTL, NRTL (3 parametros) y UNIQUAC del Sistema Binario BO1: DBE
(1) + 1-Hexeno (2) a 298.15 K.

RE‘};Z? Margules ~ NRTL ~ NRTL(3p) UNIQUAC
A, -90.15 -0.0439 -0.0867 -0.0300 156.8
A, 5.62 -0.0303 0.0545 0.0586 -161.9
A; 4.82 -0.0004 0.30 17.12
A; -5.54 2.59
Ay 38.7 -2.52
As -5.29
As
rms AH"/J-mol ! 0.3 0.5 1.0 0.4 1.2
Max |AH"|/T-mol ! 0.7 0.7 23 0.7 3.0
Max (|AH"|/H") 12.8% 20.5% 40.3% 19.7% 54.1%

Equivalencia entre parametros: Margules Ap=a;2; A;=az;; A2=b;2; A3=bs;; A4=c2;
As=c21;; NRTL Ap=112; A1= 10215 A2 = o5 UNIQUAC Ap=Au ;25 A1=Auz;
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Figura 8.17: Valores experimentales de la entalpia molar de exceso, H:, a la temperatura de 298.15
K para el Sistema Binario B04: DBE (1) + I-Hexeno (2). x, (Wang 2004); o, Este trabajo;. La lineas
muestran los valores calculados con los coeficientes de correlacion obtenidos en este trabajo: (-----)
Redlich-Kister, (—) Margules, (- - -) NRTL, (-+--) UNIQUAC.
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Figura 8.18: Sistema Binario B0S: DBE (1) + I-Hexeno (2) a 298.15 K: Comparacion de las
diferencias entre la entalpia de exceso experimental, H", y la entalpia de exceso calculada, H ., con
los coeficientes obtenidos en este trabajo: O, Redlich-Kister; A, Margules. La linea de puntos

muestra una desviacion de £1% respecto de la entalpia medida a cada fraccion molar.
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Binario B09: 1-Hexeno (1) + 1-Butanol (2) a 298.15 K

Tabla 8.21 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Binario B09: 1-
Hexeno (1) + 1-Butanol (2) a 298.15 K.

X HE/Jmol X; HE/J-mol!
0.0500 43.48 0.5503 596.52
0.1002 98.03 0.5996 623.73
0.1506 155.69 0.6505 642.58
0.2003 220.65 0.7006 647.96
0.2500 282.90 0.7499 639.78
0.3005 347.02 0.8006 615.67
0.3500 404.52 0.8503 576.10
0.4001 462.17 0.9002 51291
0.4499 515.12 0.9501 405.51
0.5003 560.98

Tabla 8.22 Coleccion de los pardmetros de ajuste de H* a las ecuaciones de Redlich-Kister,
Margules y a los modelos NRTL, NRTL (3 parametros) y UNIQUAC del Sistema Binario B09: 1-
Hexeno (1) + 1-Butanol (2) a 298.15 K.

Rg;g? Margules ~ NRTL ~ NRTL(3p) UNIQUAC
A, 2263.0 0.3384 2.6078 2.8044 2490.7
A, 1870.2 9.0509 0.1357 0.5399 -751.6
A; -52.0 329.4 0.30 0.35
A; -1538.5 7.685
Ay 2977.8 0.4
As 5382.8 -12.9
As
rms AH"/J-mol ! 12.7 1.6 40.5 33.4 47.4
Max |AH"|/T-mol 30.1 2.1 124.8 95.6 149.2
Max (|AH"|/H") 10.0% 1.2% 30.8% 30.5% 36.8%

Equivalencia entre parametros: Margules Ap=a;2; A;=az;; A2=b12; A3=b2;; As=ci2;
As=cy1; NRTL Ag=112; A1=1215 A2 = 012 UNIQUAC Ap=Au ;25 A1=Aus;
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Figura 8.19: Valores experimentales de la entalpia molar de exceso, H:, a la temperatura de 298.15
K para el Sistema Binario B09: 1-Hexeno (1) + I-Butanol (2). o, Este trabajo,. La lineas muestran
los valores calculados con los coeficientes de correlacion obtenidos en este trabajo: (-----) Redlich-

Kister, (—) Margules, (- - -) NRTL, (-+---) UNIQUAC.
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Figura 8.20: Sistema Binario B09: 1-Hexeno (1) + I-Butanol (2) a 298.15 K: Comparacion de las
diferencias entre la entalpia de exceso experimental, H", y la entalpia de exceso calculada, H: ., con
los coeficientes obtenidos en este trabajo: O, Redlich-Kister; A, Margules. La linea de puntos
muestra una desviacion de £1% respecto de la entalpia medida a cada fraccion molar.



Binario B10: DBE (1) + Benceno (2) a 298.15 K

Tabla 8.23 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Binario B10: DBE
(1) + Benceno (2) a 298.15 K.

X HE/J-mol”! X; HY/J-mol’!
0.0499 99.7 0.5000 324.0
0.1001 177.9 0.6000 285.7
0.1502 236.6 0.6992 231.6
0.2002 280.2 0.7997 162.9
0.3003 329.7 0.9000 84.4
0.4003 341.0

Tabla 8.24 Coleccién de los pardmetros de ajuste de H* a las ecuaciones de Redlich-Kister,
Margules y a los modelos NRTL, NRTL (3 parametros) y UNIQUAC del Sistema Binario B10: DBE
(1) +Benceno (2) a 298.15 K.

Rg;g? Margules ~ NRTL ~ NRTL(3p) UNIQUAC
A, 1295.6 0.913 -0.1957 0.1245 237.6
A, -567.1 0.346 1.0781 0.7951 115.7
4> 247.0 0.235 0.30 0.64
A; -125.5 0.8
Ay -0.1
As -0.6
As
rms AH”/J-mol ! 0.3 0.2 3.8 0.6 1.1
Max |AH"|/J-mol 0.3 0.2 4.5 1.2 2.0
Max (|[AH"|/H") 0.3% 0.1% 3.8% 1.4% 2.4%

Equivalencia entre parametros: Margules Ap=a;2; A;=az;; A2=b;2; A3=bs;; A4=c2;
As=c21; NRTL Ap=112; A1= 1215 A2 = 025 UNIQUAC Ap=Au ;25 A1=Auz;
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Figura 8.21: Valores experimentales de la entalpia molar de exceso, H:, a la temperatura de 298.15
K para el Sistema Binario B10: DBE (1) + 1-Benceno (2). x, (Ott 1981), o, Este trabajo;. La lineas
muestran los valores calculados con los coeficientes de correlacion obtenidos en este trabajo: (-----)
Redlich-Kister, (—) Margules, (- - -) NRTL, (-+--) UNIQUAC.
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Figura 8.22: Sistema Binario B10: DBE (1) + Benceno (2) a 298.15 K: Comparacion de las
diferencias entre la entalpia de exceso experimental, H", y la entalpia de exceso calculada, H ., con
los coeficientes obtenidos en este trabajo: O, Redlich-Kister; A, Margules. La linea de puntos
muestra una desviacion de +1% respecto de la entalpia medida a cada fraccion molar.
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Binario B11: Benceno (1) + 1-Butanol (2) a 298.15 K

Tabla 8.25 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Binario Bl 1:
Benceno (1) + 1-Butanol (2) a 298.15 K

X HE/Jmol X; HE/J-mol!
0.0504 118.0 0.5501 1076.0
0.0997 237.0 0.5998 1107.0
0.1497 356.2 0.6505 1118.2
0.1997 474.5 0.7000 1106.6
0.2505 589.8 0.7503 1072.5
0.3001 696.7 0.7996 1012.4
0.3506 797.4 0.8497 919.0
0.3999 886.5 0.8996 775.8
0.4502 963.4 0.9504 537.7
0.5002 1028.3

Tabla 8.26 Coleccién de los pardmetros de ajuste de H" a las ecuaciones de Redlich-Kister,
Margules y a los modelos NRTL, NRTL (3 parametros) y UNIQUAC del Sistema Binario B11:
Benceno (1) + 1-Butanol (2) a 298.15 K

RE?;Z? Margules ~ NRTL  NRTL(3p) UNIQUAC
4, 4137.3 0.9373 2.7083 3.7632 2688.3
A 1946.9 7.7934 1.2853 0.9548 56.8
A 215.6 117.4 0.30 0.23
A; 2779.3 5.626
y 3467.1 1.7
As 5.7
As
rms AH"/J-mol ! 18.4 0.6 127.0 34.9 29.9
Max |AH?|/J-mol *! 48.5 0.9 200.2 94.2 89.9
Max (|AH"/HF) 13.9% 0.6% 48.4% 18.6% 16.7%

Equivalencia entre parametros: Margules Ap=a;2; A;=az;; A2=b;2; A3=bs;; A4=c2;
As=c21;; NRTL Ap=112; A1= 10215 A2 = o5 UNIQUAC Ap=Au ;25 A1=Auz;

287



1200
1100 A = %
1000 - 7

500 -
800 -
700 - ’ \

500 4

HEJ-mol™

500 A y

400 |
300 - il
200 A |

100 4

0 T T T T T T T T T
0.00 010 0.20 0.30 0.40 0.50 060 0.7 0.80 0.90

1.00

X4

Figura 8.23: Valores experimentales de la entalpia molar de exceso, H", a la temperatura de 298.15
K para el Sistema Binario Bl1: Benceno (1) + 1-Butanol (2). x, (Chao 1988); o, Este trabajo;. La
lineas muestran los valores calculados con los coeficientes de correlacion obtenidos en este trabajo: (-
----) Redlich-Kister, (—) Margules, (- - -) NRTL, () UNIQUAC.
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Figura 8.24: Sistema Binario Bl1: Benceno (1) + 1-Butanol (2) a 298.15 K: Comparacion de las
diferencias entre la entalpia de exceso experimental, H", y la entalpia de exceso calculada, H ., con
los coeficientes obtenidos en este trabajo: O, Redlich-Kister;, A, Margules. La linea de puntos
muestra una desviacion de +1% respecto de la entalpia medida a cada fraccion molar.
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Binario B12: DBE (1) + 1-Butanol (2) a 313.15 K

Tabla 8.27 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Binario Bl12: DBE
(1) + 1-Butanol (2) a 313.15 K.

X HE/J-mol”! X; HY/J-mol’!
0.0501 142.3 0.5503 1028.6
0.1003 279.1 0.5994 1044.2
0.1498 406.7 0.6502 1040.8
0.2004 527.5 0.6997 1017.9
0.2502 635.8 0.7506 966.9
0.3004 734.1 0.7998 893.5
0.3497 818.8 0.8499 779.4
0.4004 893.6 0.8993 614.2
0.4505 953.1 0.9494 364.0
0.4995 997.8

Tabla 8.28 Coleccién de los pardmetros de ajuste de H* a las ecuaciones de Redlich-Kister,
Margules y a los modelos NRTL, NRTL (3 parametros) y UNIQUAC del Sistema Binario B12: DBE
(1) + 1-Butanol (2) a 313.15 K.

RE‘};Z? Margules ~ NRTL ~ NRTL(3p) UNIQUAC
A, 3995.2 1.141 2.5825 2.5545 2343.3
A, 1481.4 1.060 1.0781 0.8828 -618.0
A; 931.1 -263056 0.30 0.28
A; 1258.2 -0.6462
Ay 835.3 74181
As 192904
As
rms AH"/J-mol ! 2.2 2.6 20.5 10.4 43.8
Max |AH®|/J-mol ™! 3.3 4.9 32.0 16.1 83.2
Max (|AH"|/H") 2.0% 2.0% 16.1% 7.5% 19.4%

Equivalencia entre parametros: Margules Ap=a;2; A;=az;; A2=b;2; A3=bs;; A4=c2;
A5:CQI,’ NRTL A():Tjg; A]:TQI; A2 = Udj2, UNIQUAC A():Auu; A]ZAZ/IZI
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Figura 8.25: Valores experimentales de la entalpia molar de exceso, H:, a la temperatura de 313.15
K para el Sistema Binario Bl12: DBE (1) + 1-Butanol (3). O, Este trabajo; +, B0l a 298.15K. La
lineas muestran los valores calculados con los coeficientes de correlacion obtenidos en este trabajo: (-

----) Redlich-Kister, (—) Margules, (- - -) NRTL, (----) UNIQUAC.
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Figura 8.26: Sistema Binario B12: DBE (1) + I-Butanol (2) a 313.15 K: Comparacion de las
diferencias entre la entalpia de exceso experimental, H", y la entalpia de exceso calculada, H ., con
los coeficientes obtenidos en este trabajo: O, Redlich-Kister;, A, Margules. La linea de puntos

muestra una desviacion de +1% respecto de la entalpia medida a cada fraccion molar.
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Binario B13: DBE (1) + Heptano (2) a313.15 K

Tabla 8.29 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Binario B13: DBE
(1) + Heptano (2) a 313.15 K.

X HE/J-mol”! X; HY/J-mol’!
0.0496 27.3 0.5494 119.3
0.1001 50.9 0.5997 115.0
0.1496 68.1 0.6496 108.0
0.1998 84.3 0.6993 98.9
0.2499 97.4 0.7496 87.1
0.2998 107.5 0.7996 73.4
0.3503 115.1 0.8503 57.5
0.3998 119.8 0.8995 39.9
0.4499 122.1 0.9494 20.6

Tabla 8.30 Coleccion de los pardmetros de ajuste de H* a las ecuaciones de Redlich-Kister,
Margules y a los modelos NRTL, NRTL (3 parametros) y UNIQUAC del Sistema Binario B13: DBE
(1) + Heptano (2) a 313.15 K.

Ré?sliglr“ Margules ~ NRTL  NRTL(3p) UNIQUAC
A, 487.8 0.486 -0.0811 0.0794 -16.4
A; -45.8 0.163 0.2977 0.1565 97.0
A; 16.8 0.241 0.30 1.59
As -39.7 146.1
Ay -13.7
As -56.7
As
rms AH*/Jmol ™! 0.4 0.4 0.8 0.7 0.8
Max |AH"|/J-mol ! 0.9 0.8 2.3 1.6 2.1
Max (|AH®|/H") 1.7% 1.6% 5.5% 4.5% 5.1%

Equivalencia entre parametros: Margules Ap=a;2; A;=az;; A2=b2; A3=bz1; A4=c2;
A5:C2],' NRTL A():’[]g; A]:TZJ; Ag = dj2, UNIQUAC A0=Au12; A1=Au21
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Figura 8.27: Valores experimentales de la entalpia molar de exceso, H:, a la temperatura de 313.15
K para el Sistema Binario B13: DBE (1) + Heptano (2). O, Este trabajo; +, B02 a 298.15K. La
lineas muestran los valores calculados con los coeficientes de correlacion obtenidos en este trabajo: (-
----) Redlich-Kister, (—) Margules, (- - -) NRTL, () UNIQUAC.
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Figura 8.28: Sistema Binario Bl13: DBE (1) + Heptano (2) a 313.15 K: Comparacion de las
diferencias entre la entalpia de exceso experimental, H", y la entalpia de exceso calculada, H ., con
los coeficientes obtenidos en este trabajo: O, Redlich-Kister;, A, Margules. La linea de puntos
muestra una desviacion de +1% respecto de la entalpia medida a cada fraccion molar.



Binario B14: Heptano (1) + 1-Butanol (2) a 313.15 K

Tabla 8.31 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Binario B14:

Heptano (1) + 1-Butanol (2) a 313.15 K.

X HE/Jmol X; HE/J-mol!
0.0502 103.1 0.5499 826.8
0.1000 205.0 0.5997 846.9
0.1505 304.1 0.6505 854.0
0.2001 395.0 0.6999 846.7
0.2499 480.5 0.7501 825.2
0.2999 560.5 0.7998 788.8
0.3498 632.2 0.8502 732.9
0.4004 696.5 0.8997 649.6
0.4496 750.8 0.9497 508.3
0.5002 795.2

Tabla 8.32 Coleccién de los pardmetros de ajuste de H* a las ecuaciones de Redlich-Kister,
Margules y a los modelos NRTL, NRTL (3 parametros) y UNIQUAC del Sistema Binario B14:

Heptano (1) + 1-Butanol (2) a 313.15 K.

RE‘};Z? Margules ~ NRTL ~ NRTL(3p) UNIQUAC
A, 3214.0 0.8210 3.4495 3.2410 2508.7
A, 1135.9 9.7495 1.0908 1.0429 -690.7
A; -119.3 290.3 0.30 0.31
A; 3083.0 8.433
Ay 4230.4 16.3
As -6.4
As
rms AH"/J-mol ! 4.1 1.1 42.6 412 76.5
Max |AH®|/J-mol ! 71.0 2.1 99.8 118.7 216.3
Max (|AH"|/H") 21.2% 2.1% 23.5% 23.3% 42.6%

Equivalencia entre parametros: Margules Ap=a;2; A;=az;; A2=b;2; A3=bs;; A4=c2;
A5:CQI,’ NRTL A():Tjg; A]:TQI; A2 = Udj2, UNIQUAC A():Auu; A]ZAZ/IZI
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Figura 8.29: Valores experimentales de la entalpia molar de exceso, H:, a la temperatura de 313.15
K para el Sistema Binario B14: Heptano (1) + 1-Butanol (2). O, Este trabajo; +, B03 a 298.15K. La
lineas muestran los valores calculados con los coeficientes de correlacion obtenidos en este trabajo: (-
----) Redlich-Kister, (—) Margules, (- - -) NRTL, () UNIQUAC.
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Figura 8.30: Sistema Binario B14: Heptano (1) + 1-Butanol (2) a 313.15 K: Comparacion de las
diferencias entre la entalpia de exceso experimental, H", y la entalpia de exceso calculada, H ., con

los coeficientes obtenidos en este trabajo: O, Redlich-Kister; A, Margules. La linea de puntos
muestra una desviacion de £1% respecto de la entalpia medida a cada fraccion molar.
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Binario B15: DBE (1) + Ciclohexano (2) a 313.15 K

Tabla 8.33 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Binario B15: DBE
(1) + Ciclohexano (2) a 313.15 K.

X HE/Jmol X; HE/J-mol!
0.0498 73.8 0.5497 229.9
0.0997 129.1 0.6002 216.6
0.1502 171.3 0.6493 198.4
0.2003 203.2 0.6993 177.7
0.2498 224.6 0.7502 153.5
0.3001 239.8 0.7991 125.1
0.3502 247.0 0.8500 98.1
0.3999 249.6 0.9001 65.9
0.4499 247.4 0.9506 32.7
0.4992 2414

Tabla 8.34 Coleccién de los pardmetros de ajuste de H" a las ecuaciones de Redlich-Kister,
Margules y a los modelos NRTL, NRTL (3 parametros) y UNIQUAC del Sistema Binario B15: DBE
(1) + Ciclohexano (2) a 313.15 K.

Rg;iz? Margules ~ NRTL  NRTL(3p) UNIQUAC
A, 962.6 1.140 -0.2391 0.1414 -260.7
A; -344.3 0.253 0.8419 0.5162 516.0
A; 186.5 0.586 0.30 1.05
A; -152.5 140.3
Ay 10.7
As -70.9
As
rms AH*/J-mol ™! 0.7 0.7 4.1 1.5 1.9
Max |AH"|/T-mol ! 1.9 1.9 7.3 2.3 3.5
Max (|AH"|/H") 1.5% 1.5% 9.2% 6.1% 4.7%

Equivalencia entre parametros: Margules Ap=a;2; A;=az;; A2=b;2; A3=bs;; A4=c2;
A5:CQI,’ NRTL A():Tjg; A]:TQI; A2 = Udj2, UNIQUAC A():Auu; A]ZAZ/IZI
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Figura 8.31: Valores experimentales de la entalpia molar de exceso, H", a la temperatura de 313.15
K para el Sistema Binario B15: DBE (1) + Ciclohexano (2). O, Este trabajo; +, B04 a 298.15K. La
lineas muestran los valores calculados con los coeficientes de correlacion obtenidos en este trabajo: (-
----) Redlich-Kister, (—) Margules, (- - -) NRTL, () UNIQUAC.
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Figura 8.32: Sistema Binario B15: DBE (1) + Ciclohexano (2) a 313.15 K: Comparacion de las
diferencias entre la entalpia de exceso experimental, H", y la entalpia de exceso calculada, H ., con
los coeficientes obtenidos en este trabajo: O, Redlich-Kister;, A, Margules. La linea de puntos

muestra una desviacion de +1% respecto de la entalpia medida a cada fraccion molar.



Binario B16: Ciclohexano (1) + 1-Butanol (2) a 313.15 K

Tabla 8.35 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Binario B16:
Ciclohexano (1) + 1-Butanol (2) a 313.15 K.

X HE/Jmol X; HE/J-mol!
0.0505 98.1 0.5500 796.0
0.1001 192.2 0.5995 816.2
0.1505 283.9 0.6499 822.2
0.2000 370.3 0.7000 812.9
0.2505 452.5 0.7499 786.9
0.2999 528.1 0.7995 745.0
0.3501 598.2 0.8499 681.5
0.4003 662.5 0.8999 592.5
0.4504 717.3 0.9496 457.5
0.5003 762.7

Tabla 8.36 Coleccion de los pardmetros de ajuste de H* a las ecuaciones de Redlich-Kister,

Margules y a los modelos NRTL, NRTL (3 parametros) y UNIQUAC del Sistema Binario B16:

Ciclohexano (1) + 1-Butanol (2) a 313.15 K.

Ré?sliglr“ Margules ~ NRTL  NRTL(3p) UNIQUAC
A, 3080.1 0.7834 2.5975 2.8542 2357.6
A 1235.6 9.3291 0.4699 0.8680 -564.9
A -138.1 326.5 0.30 0.33
A; 2455.8 8.277
A, 3618.1 46.9
As 5.3
As
rms AH?/J-mol ™! 23.1 1.2 44.6 35.4 53.1
Max |AH?|/J-mol ' 63.4 2.0 132.2 105.8 162.7
Max (|AH"/HF) 19.1% 1.8% 28.9% 23.1% 35.6%

Equivalencia entre pardmetros: Margules Ap=a;2; A;=az;; A2=b2; A3=bs1; A4=c12;
A5:CQ1,' NRTL AOZT]2; A1:T21; A2 = Udj2, UNIQUAC AOZAI/HQ; A]ZAUH
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Figura 8.33: Valores experimentales de la entalpia molar de exceso, H:, a la temperatura de 313.15
K para el Sistema Binario B16: Ciclohexano (1) + 1-Butanol (2). O, Este trabajo; +, B05 a 298.15K.
La lineas muestran los valores calculados con los coeficientes de correlacion obtenidos en este
trabajo: (-----) Redlich-Kister, (—) Margules, (- - -) NRTL, () UNIQUAC.
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Figura 8.34: Sistema Binario B16: Ciclohexano (1) + I-Butanol (2) a 313.15 K: Comparacion de
las diferencias entre la entalpia de exceso experimental, H, y la entalpia de exceso calculada, H: .,
con los coeficientes obtenidos en este trabajo: O, Redlich-Kister; A, Margules. La linea de puntos
muestra una desviacion de £1% respecto de la entalpia medida a cada fraccion molar.
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Binario B17: DBE (1) + 2.2.4 Trimetilpentano (2) a 313.15 K

Tabla 8.37 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Binario Bl17: DBE
(1) + 2,2,4, Trimetilpentano (2) a 313.15 K.

X HE/Jmol X; HE/J-mol!
0.0497 26.2 0.5495 119.0
0.0996 49.4 0.5996 114.7
0.1496 66.8 0.6499 108.2
0.1998 82.5 0.6993 99.1
0.2501 95.4 0.7499 88.0
0.2995 105.7 0.7996 74.6
0.3500 113.2 0.8495 59.2
0.3997 118.4 0.8995 41.2
0.4495 120.4 0.9497 21.6
0.4994 121.2

Tabla 8.38 Coleccion de los pardmetros de ajuste de H* a las ecuaciones de Redlich-Kister,
Margules y a los modelos NRTL, NRTL (3 parametros) y UNIQUAC del Sistema Binario B17: DBE
(1) + 2,2,4, Trimetilpentano (2) a 313.15 K.

Rg;g? Margules ~ NRTL ~ NRTL(3p) UNIQUAC
A, 484.1 0.242 -0.0414 0.0972 -83.5
A, -33.5 0.170 0.2472 0.1462 163.6
A; 225 0.020 0.30 1.88
A; -29.7 622.5
Ay -150.2
As -1097.9
As
rms AH"/J-mol ! 0.3 0.4 0.9 0.5 0.8
Max |AH"|/T-mol 0.9 1.0 2.4 1.5 23
Max (|AH"|/H") 1.8% 2.0% 4.9% 2.9% 4.8%

Equivalencia entre parametros: Margules Ap=a;2; A;=az;; A2=b12; A3=b2;; As=ci2;
As=cy1; NRTL Ag=112; A1=1215 A2 = 012 UNIQUAC Ap=Au ;25 A1=Aus;
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Figura 8.35: Valores experimentales de la entalpia molar de exceso, H:, a la temperatura de 313.15
K para el Sistema Binario B17: DBE (1) + 2,2,4, Trimetilpentano (2). O, Este trabajo; +, B06 a
298.15K. Las lineas muestran los valores calculados con los coeficientes de correlacion obtenidos en
este trabajo. (----) Redlich-Kister, (—) Margules, (- - -) NRTL, (---) UNIQUAC.
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Figura 8.36: Sistema Binario B17: DBE (1) + 2,2,4, Trimetilpentano (2) a 313.15 K: Comparacion
de las diferencias entre la entalpia de exceso experimental, H:, y la entalpia de exceso calculada,
HE cab con los coeficientes obtenidos en este trabajo: O, Redlich-Kister;, A, Margules. La linea de
puntos muestra una desviacion de +1% respecto de la entalpia medida a cada fraccion molar.



Binario B18: 2.2 4 Trimetilpentano (2) + 1-Butanol (3) a313.15 K

Tabla 8.39 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Binario B18:
2,2,4, Trimetilpentano (2) + 1-Butanol (2) a 313.15 K.

X HE/Jmol X; HE/J-mol!
0.0502 104.9 0.5501 837.2
0.1001 203.6 0.5999 859.4
0.1505 301.3 0.6498 866.9
0.2003 392.8 0.7000 861.8
0.2505 480.3 0.7500 841.0
0.3001 559.9 0.7996 805.8
0.3504 634.7 0.8502 750.1
0.4001 700.6 0.9001 667.2
0.4499 756.7 0.9506 522.6
0.5008 802.4

Tabla 8.40 Coleccion de los pardmetros de ajuste de H* a las ecuaciones de Redlich-Kister,
Margules y a los modelos NRTL, NRTL (3 parametros) y UNIQUAC del Sistema Binario B18: 2,2,4,
Trimetilpentano (1) + 1-Butanol (2) a 313.15 K.

Rg;g? Margules ~ NRTL ~ NRTL(3p) UNIQUAC
A, 3249.1 0.8202 3.3714 3.3714 2586.6
A, 1202.2 10.2371 1.0502 1.0502 -745.8
A; -201.6 308.1 0.30 0.30
A; 3201.5 8.998
Ay 4539.5 27.5
As -4.9
As
rms AH"/J-mol ! 30.0 1.0 433 433 84.3
Max |AH"|/J-mol ™ 76.5 2.3 125.8 125.8 236.3
Max (|AH"|/H") 20.4% 0.5% 24.1% 24.1% 45.2%

Equivalencia entre parametros: Margules Ap=a;2; A;=az;; A2=b12; A3=b2;; As=ci2;
As=cy1; NRTL Ag=112; A1=1215 A2 = 012 UNIQUAC Ap=Au ;25 A1=Aus;
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Figura 8.37: Valores experimentales de la entalpia molar de exceso, H:, a la temperatura de 313.15
K para el Sistema Binario B18: 2,2,4, Trimetilpentano (1) + 1-Butanol (2). O, Este trabajo; +, B07 a
298.15K. La lineas muestran los valores calculados con los coeficientes de correlacion obtenidos en
este trabajo. (----) Redlich-Kister, (—) Margules, (- - -) NRTL, (-+--) UNIQUAC.
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Figura 8.38: Sistema Binario BI8: 2,2,4, Trimetilpentano (2) + 1-Butanol (2) a 313.15 K:
Comparacion de las diferencias entre la entalpia de exceso experimental, H®, y la entalpia de exceso
calculada, HEM,, con los coeficientes obtenidos en este trabajo: O, Redlich-Kister; A, Margules. La
linea de puntos muestra una desviacion de +1% respecto de la entalpia medida a cada fraccion

molar.
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Binario B19: DBE (1) + 1-Hexeno (2) a 313.15 K

Tabla 8.41 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Binario B19: DBE
(1) + I-Hexeno (2) a 313.15 K.

X HE/Jmol X; HE/J-mol!
0.0503 4.2 0.5495 -24.2
0.1500 -12.4 0.5997 -23.3
0.2000 -16.0 0.6493 -21.8
0.2500 -18.7 0.7002 -19.6
0.2997 -20.8 0.7492 -17.8
0.3503 -22.6 0.7996 -15.1
0.3995 -23.7 0.8501 -11.9
0.4503 -24.3 0.8996 -8.5
0.4997 -24.5 0.9504 -4.5

Tabla 8.42 Coleccion de los pardmetros de ajuste de H* a las ecuaciones de Redlich-Kister,
Margules y a los modelos NRTL, NRTL (3 parametros) y UNIQUAC del Sistema Binario B19: DBE
(1) + I-Hexeno (2) a 313.15 K.

Rg;iz? Margules ~ NRTL  NRTL(3p) UNIQUAC
A, -97.91 -0.04010  -0.1029 -0.0667 169.5
A, 7.66 -0.03509 0.0702 0.0871 -175.1
A; 4.55 -0.00003 0.30 4.95
As -10.27 2.04
Ay -2.02
As -4.29
As
rms AH®/J-mol ™! 0.1 0.1 0.2 0.2 0.7
Max |AH|/J-mol ! 0.3 0.3 0.6 0.4 1.3
Max (|AH"|/H") 5.3% 3.5% 14.3% 8.2% 24.6%

Equivalencia entre pardmetros: Margules Ap=a;2; A;=az;; A2=b2; A3=bs1; A4=c12;
A5:CQ1,' NRTL AOZT]2; A1:T21; A2 = Udj2, UNIQUAC AOZAI/HQ; A]ZAUH
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Figura 8.39: Valores experimentales de la entalpia molar de exceso, H:, a la temperatura de 313.15
K para el Sistema Binario B19: DBE (1) + I-Hexeno (2). O, Este trabajo; +, B08 a 298.15K. Las
lineas muestran los valores calculados con los coeficientes de correlacion obtenidos en este trabajo: (-
--—--) Redlich-Kister, (—) Margules, (- - -) NRTL, () UNIQUAC.
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Figura 8.40: Sistema Binario B19: DBE (1) + [-Hexeno (2) a 313.15 K: Comparacion de las
diferencias entre la entalpia de exceso experimental, H", y la entalpia de exceso calculada, H o, con
los coeficientes obtenidos en este trabajo: O, Redlich-Kister; A, Margules. La linea de puntos
muestra una desviacion de +1% respecto de la entalpia medida a cada fraccion molar.
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Binario B20: 1-Hexeno (1) + 1-Butanol (2) a313.15 K

Tabla 8.43 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Binario B20: 1-
Hexeno (1) + 1-Butanol (2) a 313.15 K.

X HE/Jmol X; HE/J-mol!
0.0500 78.70 0.5501 830.43
0.1001 166.57 0.5995 861.97
0.1505 251.91 0.6504 880.18
0.2002 339.90 0.7005 881.14
0.2499 426.63 0.7498 867.01
0.3004 507.81 0.8005 835.06
0.3498 588.46 0.8503 781.82
0.4000 662.53 0.9002 693.25
0.4498 728.37 0.9501 533.05
0.5001 784.67

Tabla 8.44 Coleccion de los pardmetros de ajuste de H* a las ecuaciones de Redlich-Kister,
Margules y a los modelos NRTL, NRTL (3 parametros) y UNIQUAC del Sistema Binario B20: 1-
Hexeno (1) + 1-Butanol (2) a 313.15 K.

Rg;g? Margules ~ NRTL ~ NRTL(3p) UNIQUAC
A, 3175.1 0.6124 3.5386 2873.4
A; 1629.6 9.3415 0.8313 -676.7
A; -154.5 228.3 0.28
A; 3211.8 7.880
Ay 4426.9 17.5
As -8.1
As
rms AH"/J-mol ! 26.0 1.3 41.9 62.5
Max |AH"|/T-mol 70.0 2.5 117.2 186.7
Max (|AH"|/H") 29.4% 3.1% 31.4% 35.0%

Equivalencia entre parametros: Margules Ap=a;2; A;=az;; A2=b12; A3=b2;; As=ci2;
As=cy1; NRTL Ag=112; A1=1215 A2 = 012 UNIQUAC Ap=Au ;25 A1=Aus;
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Figura 8.41: Valores experimentales de la entalpia molar de exceso, H:, a la temperatura de 313.15
K para el Sistema Binario B20: 1-Hexeno (1) + I-Butanol (2). O, Este trabajo; +, B09 a 298.15K.
Las lineas muestran los valores calculados con los coeficientes de correlacion obtenidos en este
trabajo: (-----) Redlich-Kister, (—) Margules, (- - -) NRTL, (---) UNIQUAC.
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Figura 8.42: Sistema Binario B20: 1-Hexeno (1) + I-Butanol (2) a 313.15 K: Comparacion de las
diferencias entre la entalpia de exceso experimental, H", y la entalpia de exceso calculada, H ., con
los coeficientes obtenidos en este trabajo: O, Redlich-Kister; A, Margules. La linea de puntos
muestra una desviacion de £1% respecto de la entalpia medida a cada fraccion molar.



Binario B21: DBE (1) + Benceno (2) a313.15 K

Tabla 8.45 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Binario B21: DBE
(1) + Benceno (2) a 313.15 K.

X HE/J-mol”! X; HY/J-mol’!
0.0504 92.8 0.5501 288.5
0.0994 164.4 0.5985 268.5
0.1501 220.1 0.6500 244.0
0.1993 260.4 0.6990 216.5
0.2494 289.2 0.7510 185.2
0.3001 308.4 0.7996 151.9
0.3493 317.6 0.8510 116.3
0.4001 319.6 0.8982 80.2
0.4504 314.9 0.9515 37.9
0.4998 304.0

Tabla 8.46 Coleccién de los pardmetros de ajuste de H* a las ecuaciones de Redlich-Kister,
Margules y a los modelos NRTL, NRTL (3 parametros) y UNIQUAC del Sistema Binario B21: DBE
(1) +Benceno (2) a 313.15 K.

Rg;iz? Margules ~ NRTL  NRTL(3p) UNIQUAC
Ao 1215.6 1.208 -0.2204 0.0849 240.8
Aj -530.4 0.302 1.0033 0.7131 88.9
A; 211.1 0.557 0.30 0.67
A3 -103.7 138.5
Ay 35.1
As -55.8
As
rms AH"/J-mol ™! 0.4 0.5 2.7 0.7 1.5
Max |AH®|/J-mol ™! 0.7 0.9 5.0 1.6 24
Max (|[AH"|/H") 1.4 % 1.0% 3.7% 4.1% 6.3 %

Equivalencia entre parametros: Margules Ap=a;2; A;=az;; A2=b;2; A3=bs;; A4=c2;
A5:CQI,’ NRTL A():Tjg; A]:TQI; A2 = Udj2, UNIQUAC A():Auu; A]ZAZ/IZI
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Figura 8.43: Valores experimentales de la entalpia molar de exceso, H:, a la temperatura de 313.15
K para el Sistema Binario B21: DBE (1) + I-Benceno (2). O, Este trabajo, +, B10 a 298.15K. La
lineas muestran los valores calculados con los coeficientes de correlacion obtenidos en este trabajo: (-
--—--) Redlich-Kister, (—) Margules, (- - -) NRTL, () UNIQUAC.
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Figura 8.44: Sistema Binario B21: DBE (1) + Benceno (2) a 313.15 K: Comparacion de las
diferencias entre la entalpia de exceso experimental, H", y la entalpia de exceso calculada, H ., con
los coeficientes obtenidos en este trabajo: O, Redlich-Kister; A, Margules. La linea de puntos
muestra una desviacion de 1% respecto de la entalpia medida a cada fraccion molar.



Binario B22: Benceno (2) + 1-Butanol (3) a 313.15 K

Tabla 8.47 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Binario B22:
Benceno (1) + 1-Butanol (2) a 313.15 K

X HE/Jmol X; HE/J-mol!
0.0494 148.1 0.5492 1296.5
0.1007 303.7 0.6010 1328.0
0.1497 451.0 0.6506 1337.0
0.2007 598.1 0.7001 1321.6
0.2495 732.8 0.7495 1279.4
0.3002 862.2 0.8007 1199.5
0.3507 980.3 0.8498 1083.6
0.4010 1085.9 0.9007 901.1
0.4493 1171.4 0.9495 605.5
0.4993 1243.1

Tabla 8.48 Coleccion de los pardmetros de ajuste de H" a las ecuaciones de Redlich-Kister, Margules
v a los modelos NRTL, NRTL (3 parametros) y UNIQUAC del Sistema Binario B22: Benceno
(1) + 1-Butanol (2) a 313.15 K

RE?;Z? Margules ~ NRTL  NRTL(3p) UNIQUAC
A, 4996.1 1.1538 2.4698 4.0841 2946.0
A, 2205.2 6.9982 1.5091 1.1293 2773
A; 558.2 59.9 0.30 0.21
A; 3026.5 4518
Ay 3381.9 -1.0
As -6.7
As
rms AH®/J-mol ™! 15.5 0.9 224.0 34.6 28.2
Max |AH®|/J-mol ™! 37.6 1.6 320.8 84.5 75.7
Max (|AH"|/H") 10.3 % 0.7% 44.7% 16.5 % 12.5%

Equivalencia entre parametros: Margules Ap=a;2; A;=az;; A2=b;2; A3=bs;; A4=c2;
As=c21;; NRTL Ap=112; A1= 10215 A2 = o5 UNIQUAC Ap=Au ;25 A1=Auz;
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Figura 8.45: Valores experimentales de la entalpia molar de exceso, H:, a la temperatura de 313.15
K para el Sistema Binario B22: Benceno (1) + 1-Butanol (2). A, (Chao 1988); O, este trabajo, +,
Bll a 298.15K. La lineas muestran los valores calculados con los coeficientes de correlacion

obtenidos en este trabajo. (-----) Redlich-Kister, (—) Margules, (- - -) NRTL, (--+--) UNIQUAC.
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Figura 8.46: Sistema Binario B22: Benceno (1) + I-Butanol (2) a 313.15 K: Comparacion de las
diferencias entre la entalpia de exceso experimental, H", y la entalpia de exceso calculada, H: ., con
los coeficientes obtenidos en este trabajo: O, Redlich-Kister; A, Margules. La linea de puntos
muestra una desviacion de £1% respecto de la entalpia medida a cada fraccion molar.
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Conjunto de Binarios: DBE (1) + Hidrocarburo (2)
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Figuras 8.47 - 8.48: Valores experimentales de la entalpia molar de exceso, H" de los sistemas
binarios DBE (1) + Hidrocarburo (2): o, Heptano, 0, Ciclohexano; +, 2,2,4 Trimetilpentano; A, 1-

Hexeno, O, Benceno. Las lineas continuas muestran los valores calculados con los coeficientes de la
correlacion de Redlich-Kister obtenidos en este trabajo. 8.47: a 298.15K y 8.48:a 313.15 K
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Conjunto de Binarios: Hidrocarburo (1) + 1-Butanol (2)
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Figuras 8.49 - 8.50: Valores experimentales de la entalpia molar de exceso, H® de los sistemas
binarios Hidrocarburo (1) + 1.Butanol (2): o, Heptano, 0, Ciclohexano; +, 2,2,4 Trimetilpentano;
A, 1-Hexeno; 0, Benceno. Las lineas continuas muestran los valores calculados con los coeficientes
de la correlacion de Margules obtenidos en este trabajo.. 8.49: a 298.15K y 8.50: a 313.15 K



8.5. Medidas de sistemas Ternarios

El célculo de la entalpia de mezcla del sistema ternario resultante se realiza a partir de la
entalpia de mezcla medida a lo largo de la linea de dilucion, HE,. 3, y de la entalpia de

mezcla del sistema binario de partida, HE 13, siguiendo la ecuacion:

HlEz3 = H2E+13 +(1—x, )H1E3 (7.4)

La entalpia de exceso de la mezcla éter+alcohol para la composicion preparada se
obtiene a partir de los coeficientes de la correlacion de Redlich-Kister de los binarios

BO1y BI2.

Los datos de la densidades de las diferentes composiciones de las mezclas utilizadas,
necesarios para el calculo del flujo a través de las bombas isocraticas, han sido medidas
a las temperaturas de 293.15, 298.15 y 303.15 K, mediante el densimetro Anton Paar
601.
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Ternario TO1: DBE (1) + Heptano (2) + 1-Butanol (3) a 298.15 K

Tabla 8.49 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Ternario T01: DBE
(1) + Heptano (2) + 1-Butanol (3) a 298.15 K, obtenidos por la adicion de Heptano a una mezcla
DBE+1-Butanol de composicion conocida.

X2 HE2+13/J'1’1101_1 HE123/ J'l’l’lOl_1 X2 HE2+13/ J'l’l’lOl_1 HE123/ J-mol'l

x1/x6=0.2500  H%3/J-mol'=444.1

0.9000 400.7 445.1 0.4002 439.8 706.2
0.8002 484.6 573.3 0.2997 360.1 671.1
0.7000 520.2 653.4 0.1996 259.0 614.4
0.5999 520.5 698.2 0.0998 138.7 538.5
0.4995 491.2 713.5

x1/3=0.6664  H"|3/T-mol'=764.0
0.8999 340.7 417.1 0.3999 361.1 819.6
0.7996 402.9 556.0 0.2997 297.4 832.4
0.6994 426.5 656.1 0.1996 215.7 827.3
0.5994 424.1 730.1 0.0996 115.9 803.8
0.4999 401.0 783.1

x1/3=1.5025  H"}3/J'mol ™= 890.1
0.9018 278.5 366.0 0.4033 289.1 820.2
0.8025 328.8 504.6 0.3030 242.0 862.3
0.7034 346.0 610.0 0.2021 176.4 886.6
0.6035 342.8 695.8 0.1014 94.7 894.5
0.5037 323.5 765.2

x1/x3=4.0025  H"3/J'mol=776.3
0.9003 205.7 283.1 0.4002 232.1 697.7
0.7996 255.5 411.1 0.2998 191.4 735.0
0.6999 273.0 505.9 0.2005 139.2 759.8
0.6003 274.5 584.8 0.1002 74.1 772.6
0.4997 259.7 648.1
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Tabla 8.50 Coleccion de resultados obtenidos de los coeficientes de correlacion de la entalpia molar
de exceso del Sistema Ternario T0O1: DBE (1) + Heptano (2) + 1-Butanol (3) a 298.15 K.

ANTA AHE AHE
CORRELACION (e 7.11253) e 7.11263) NRTL UNIQUAC
By 12361.0 -0.0928 -669.2
B, -40695.6 9663.2 0.5652 1324.3
B, -23966.9 13274.4 2.1180 2184.6
B; 19251.7 -6204.9 0.8279 -625.6
B, -42977.1 2.7508 2005.0
Bs 108229.7 0.0765 -702.5
Bs 25214.5
B; 92444.6
a 0.32
rms AH"/J-mol ! 28.3 43.5 322 38.4
Max |AH"|/T-mol ! 86.5 108.6 76.7 105.8
Max (JAH"|[/H") 30.5% 38.4% 27.1% 23.8%

* Equivalencia entre parametros: NRTL By=15; Bi=0; By=113; B3=1031; B4=13; Bs=13,; UNIQUAC
Bo=A4uyy; Bi=Auy; By=Au,3; By=Aus,; B4=Auys; Bs=Ausy,

Figura 8.51: Curvas de HE,»; constante, correspondientes a los valores calculados mediante la ec.
7.15, del Sistema Ternario T01: DBE (1)+Heptano (2) + 1-Butanol (3) a 298.15 K.
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Tabla 8.51 Coeficientes de los modelos de prediccion de H |53 a partir de sus correspondientes

binarios para el Sistema Ternario TO1: DBE (1) + Heptano (2) + 1-Butanol (3) a 298.15 K.

PREDICCION® NRTL UNIQUAC
By 0.0712 10.0
B, 0.1664 70.5
B, 2.4081 2160.1
B; 0.8333 -629.7
B, 2.3739 2073.2
Bs 0.7371 -713.5
o 1.18

ais 0.31

03 0.41

rms AH"/J-mol 43.6 87.9
Max |AH"/J-mol ! 117.2 170.2
Max (|AH"|/H") 41.4% 54.8%

* Equivalencia entre parametros: NRTL By=115; Bi=01; Bo=113; B3=1031; B4=03; Bs=13;
UNIQUAC Bo=4u1p; Bi=Auy; By=Auy3; By=Aus; By=Auys; Bs=Ausy;
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Figura 8.52: Valores experimentales de H: 53, correspondientes a la lineas de dilucién en el Sistema
Ternario T01: DBE (1) + Heptano (2) + I-Butanol (3) a 298.15 K. La lineas muestran los valores
calculados mediante los modelos predictivos (-----) NRTL, (-++--) UNIQUAC.
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Ternario T02: DBE (1) + Ciclohexano (2) + 1-Butanol (3) a 298.15 K

Tabla 8.52 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Ternario T02: DBE
(1) + Ciclohexano (2) + 1-Butanol (3) a 298.15 K, obtenidos por la adicion de Ciclohexano a una
mezcla DBE+ 1-Butanol de composicion conocida.

X H"13/Tmol™”  HE 53/ J-mol™ X H 13/ Jmol™  HE 53/ J-mol™

x1/x3=0.2498  H"j3/J-mol'=443.8
0.9000 394.4 438.8 0.4004 475.1 741.2
0.8002 504.4 593.1 0.2998 387.6 698.4
0.6996 557.4 690.7 0.2003 277.7 632.7
0.6003 565.3 742.7 0.1001 144.2 543.7
0.5002 536.1 758.0

x1/43=0.6669  H"3/T-mol'=764.2
0.8999 350.8 4273 0.4006 422.9 881.0
0.7997 446.5 599.6 0.3007 348.0 882.4
0.6998 491.2 720.6 0.2003 250.1 861.2
0.6002 498.3 803.8 0.0997 130.0 818.0
0.5002 473.6 855.6

x1/3=1.4988  H"3/T-mol'=890.0
0.9002 309.0 397.8 0.4001 369.5 903.4
0.8000 395.9 573.9 0.2998 303.5 926.6
0.6997 433.8 701.1 0.2005 216.8 928.4
0.5998 438.3 794.4 0.1001 112.8 913.7
0.4998 415.3 860.4

x1/x3=4.0531  H"3/T'mol'=773.3
0.8998 256.9 334.4 0.4005 322.0 785.6
0.8006 342.6 496.8 0.2999 263.1 804.5
0.7002 380.0 611.8 0.1997 186.6 805.4
0.6003 383.8 692.8 0.0995 97.1 793.4
0.5009 363.7 749.7
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Tabla 8.53 Coleccion de resultados obtenidos de los coeficientes de correlacion de la entalpia molar
de exceso del Sistema Ternario T02: DBE (1) + Ciclohexano (2) + 1-Butanol (3) a 298.15 K.

AnTa AHE AHE
CORRELACION e 7.11253) e 7.11263) NRTL UNIQUAC
B 9362.9 -0.1340 -500.1
B, -30239.6 9306.6 1.0637 1204.5
B> -10863.6 12621.0 2.1762 2177.8
Bs 2684.6 -5808.1 0.8955 -628.3
B, -65253.1 2.4462 1815.1
Bs 96003.5 0.0647 -542.8
Bs 34837.7
B; 104933.8
a 0.33
rms AH"/J-mol ™! 23.4 39.0 28.9 29.2
Max |AH"|/J-mol ™! 67.1 96.9 68.6 73.7
Max (JAH"|/H") 20.1% 17.2% 17.3% 16.8%

a Equivalencia entre parémetros: NRTL B():Tn; B1:T21; BQZTB; B3:T31; B4:T23; B5:T32; UNIQUAC
Bo=Auyn; Bi=Auy1; By=Auy3; By=Ausy; By=Auns; Bs=Auy;

G

&
280 &
¢ . @
& o

/]

Figura 8.53: Curvas de H5; constante, correspondientes a los valores calculados mediante la ec.
7.15, del Sistema Ternario T02: DBE (1)+Ciclohexano (2) + I-Butanol (3) a 298.15 K.
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Tabla 8.54 Coeficientes de los modelos de prediccion de H |53 a partir de sus correspondientes
binarios para el Sistema Ternario T02: DBE (1) + Ciclohexano (2) + 1-Butanol (3) a 298.15 K.

PREDICCION® NRTL UNIQUAC
By 0.1153 -210.2
B, 0.5691 467.4
B, 2.4081 2160.1
B; 0.8333 -629.7
B, 2.1696 1960.8
Bs 0.6426 -588.4
o 0.82

a3 0.31

003 0.42

rms AH"/J-mol 427 76.3
Max |AH"|/J-mol 106.5 144.1
Max (|AH"/H") 31.9% 39.8%

* Equivalencia entre parametros: NRTL By=115; Bi=01; Bo=113; B3=131; B4=03; Bs=1732;
UNIQUAC Bo=A4u1y; Bi=Auy; By=Auy3; By=Aus; By=Auys; Bs=Ausy;

x (DBE) / x (T-butanol) = 0.2498
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Figura 8.54: Valores experimentales de H: 53, correspondientes a la lineas de dilucién en el Sistema
Ternario T02: DBE (1) + Ciclohexano (2) + I-Butanol (3) a 298.15 K. La lineas muestran los valores
calculados mediante los modelos predictivos (-----) NRTL, (-+-) UNIQUAC.
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Ternario T03: DBE (1) + 2.2.4 Trimetilpentano (2) + 1-Butanol (3) a 298.15 K

Tabla 8.55 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Ternario T03: DBE
(1) + 2,2,4 Trimetilpentano (2) + 1-Butanol (3) a 298.15 K, obtenidos por la adicion de 2,2,4
Trimetilpentano a una mezcla DBE+ 1-Butanol de composicion conocida.

X2 HE2+13/J'1’1101_1 HE123/ J'l’l’lOl_1 X2 HE2+13/ J'l’l’lOl_1 HE123/ J-mol'l

x1/x=0.2500  H"3/J-mol'=444.1

0.9002 414.8 459.1 0.3997 434.7 701.3
0.8004 495.3 583.9 0.2997 356.1 667.0
0.7002 527.4 660.6 0.2004 255.0 610.1
0.6005 524.3 701.7 0.1004 134.0 533.5
0.4999 492.2 714.2

x1/43=0.6665  H"3/T-mol'=764.1
0.9002 354.4 430.7 0.3996 358.8 817.6
0.8005 414.6 567.0 0.2999 297.0 832.0
0.7002 434 .4 663.4 0.2000 215.8 827.0
0.5998 429.5 735.3 0.0998 114.7 802.5
0.4998 403.8 786.0

x1/43=1.5002  H"3/T'mol'=890.0
0.9001 291.7 380.6 0.4004 291.1 824.8
0.8000 340.2 518.2 0.3002 239.7 862.5
0.6998 354.0 621.2 0.2000 173.8 885.9
0.5999 348.1 704.2 0.0998 91.8 893.0
0.5004 326.9 771.5

x1/x3=4.0008  H"3/T-mol'=776.4
0.8998 209.9 287.7 0.3998 229.1 695.1
0.7999 259.3 414.7 0.2999 190.0 733.5
0.7003 275.0 507.7 0.2004 137.8 758.6
0.6001 273.4 583.9 0.1005 73.1 771.5
0.5002 257.4 645.4
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Tabla 8.56 Coleccion de resultados obtenidos de los coeficientes de correlacion de la entalpia molar
de exceso del Sistema Ternario T03: DBE (1) + 2,2,4 Trimetilpentano (2) + 1-Butanol (3) a 298.15 K.

AnTa AHE AHE
CORRELACION e 7.11253) e 7.11263) NRTL UNIQUAC
B 11484.8 -0.0987 -704.4
B, -36154.0 9674.2 0.5682 1369.6
B, 219323 13149.0 2.0932 2175.4
Bs 11098.2 -6260.6 0.7734 -622.0
B, -46462.0 2.8926 2158.5
Bs 105395.8 0.0813 -778.6
Bs 30224.5
B; 95068.4
a 0.32
rms AH"/J-mol ™! 27.7 43.0 32.5 41.7
Max |AH"|/T-mol ! 84.8 107.5 78.2 115.2
Max (|AH"|/H") 29.5% 37.4% 26.4% 25.1%

? Equivalencia entre parametros: NRTL By=115; Bi=101; Bo=113; B3=131; B4=023; Bs=13; UNIQUAC
Bo=Auo; Bi=Auy,; By=Auys; By=Ausy; By=Auys; Bs=Ausy;

Figura 8.55 Curvas de HE,,; constante, correspondientes a los valores calculados mediante la ec.
7.15, del Sistema Ternario T03: DBE (1)+ 2,2,4 Trimetilpentano (2) + I-Butanol (3) a 298.15 K.
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Tabla 8.57 Coeficientes de los modelos de prediccion de H |53 a partir de sus correspondientes binarios
para el Sistema Ternario T03: DBE (1) + 2,2,4 Trimetilpentano (2) + 1-Butanol (3) a 298.15 K.

PREDICCION® NRTL UNIQUAC
By 0.0773 -174.7
Bi 0.1745 270.5
B, 2.4081 2160.1
B; 0.8333 -629.7
B 2.4838 2159.1
Bs 0.7237 -765.0
ai 1.47

13 0.31

o003 0.40

rms AH"/J-mol 42.9 90.7
Max |AH"/J-mol ! 115.0 181.0
Max (|AH"|/H") 40.0% 55.1%

* Equivalencia entre parametros: NRTL By=115; Bi=01; Bo=113; B3=1031; B4=03; Bs=13;
UNIQUAC Bo=4u1p; Bi=Auy; By=Auy3; By=Aus; By=Auys; Bs=Ausy;

x [OBE)/ x (T-butanol] = 0.2500 x {OBE) / x (1-butanol) = 0.6665
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Figura 8.56: Valores experimentales de H” 53, correspondientes a la lineas de dilucion en el
Sistema Ternario T03: DBE (1) + 2,2,4 Trimetilpentano (2) + 1-Butanol (3) a 298.15 K. La
lineas muestran los valores calculados mediante los modelos predictivos (-----) NRTL, ()
UNIQUAC.
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Ternario T04: DBE (1) + 1-Hexeno (2) + 1-Butanol (3) 2 298.15 K

Tabla 8.58 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Ternario T04: DBE
(1) + 1-Hexeno (2) + 1-Butanol (3) a 298.15 K, obtenidos por la adicion de 1-Hexeno a una
mezcla DBE+ 1-Butanol de composicion conocida.

X2 HE2+13/J'1’1101_1 HE123/ J'l’l’lOl_1 X2 HE2+13/ J'l’l’lOl_1 HE123/ J-mol'l

x1/=0.2500  H3/J-mol'= 444.1

0.8996 4392 483.8 0.3997 373.4 640.0
0.7999 507.9 596.7 0.3000 286.0 596.8
0.6999 520.2 653.4 0.1997 189.0 544 .4
0.5998 496.3 674.1 0.1000 86.3 485.9
0.4996 445.6 667.8

x1/43=0.6635  H"13/]'mol”'=762.8
0.9000 360.1 436.4 0.3996 279.4 737.4
0.8004 402.1 554.4 0.3003 216.5 750.1
0.7002 400.0 628.7 0.2005 146.3 756.2
0.5995 375.1 680.5 0.1000 68.7 755.1
0.5004 333.6 714.7

x1/=1.5001  H"3/J-mol'= 890.0
0.9002 275.0 363.8 0.4004 189.8 723.4
0.8002 299.1 476.9 0.3003 145.1 767.8
0.7000 288.5 555.5 0.2004 97.4 809.1
0.5998 264.2 620.4 0.1007 42.0 842.4
0.5006 231.0 675.5

x1/6=3.9978  H"3/J-mol’'=776.6

0.9001 164.8 2424 0.4003 109.8 575.5
0.8000 187.1 3424 0.3006 82.9 626.1
0.6999 178.6 411.6 0.2001 54.5 675.7
0.6003 160.0 470.4 0.1002 24.7 723.4
0.5003 136.6 524.6
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Tabla 8.59 Coleccion de resultados obtenidos de los coeficientes de correlacion de la entalpia molar
de exceso del Sistema Ternario T04: DBE (1) + 1-Hexeno (2) + 1-Butanol (3) a 298.15 K.

ANTA AHE AHE
CORRELACION e 7.15) e 710 NRTL UNIQUAC
By 9150.6 -0.1539 -837.6
B -29185.1 9075.6 0.3375 1575.3
B, -13067.1 12923.9 2.0212 2179.0
B; -3028.2 -6921.2 0.6170 -628.9
By -67806.2 3.2982 2445 .4
Bs 101519.8 0.0884 -760.0
Bs 40103.9
B; 112832.3
a 0.29
rms AH"/J-mol ! 24.0 41.9 31.2 35.0
Max |AH"|/J-mol ! 65.2 100.4 76.3 91.1
Max (JAH"|/H") 26.9% 37.3% 28.4% 19.2%

a Equivalencia entre parémetros: NRTL B():T12; B1:T21; BQZTB; B3:T31; B4:T23; B5:T32; UNIQUAC
Bo=Auyn; Bi=Auy1; By=Auy3; By=Ausy; By=Auns; Bs=Auy;

M »

Figura 8.57 Curvas de HE 55 constante, correspondientes a los valores calculados mediante la ec.
7.15, del Sistema Ternario T04: DBE (1)+ 1-Hexeno (2) + 1-Butanol (3) a 298.15 K.
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Tabla 8.60 Coeficientes de los modelos de prediccion de H 53 a partir de sus correspondientes
binarios para el Sistema Ternario T04: DBE (1) + ;-Hexeno (2) + I-Butanol (3) a 298.15 K.

HE mat!

HEY mal!

PREDICCION® NRTL UNIQUAC
By -0.0867 156.8
B, 0.0545 -161.9
B, 2.4081 2160.1
B; 0.8333 -629.7
B, 2.8044 2490.7
Bs 0.5399 -751.6
o 0.30

13 0.31

003 0.35

rms AH"/J-mol 41.7 71.9
Max |AH"|/J-mol 110.4 159.0
Max (|AH"|/H") 44.4% 57.0%

* Equivalencia entre parametros: NRTL By=115; Bi=01; Bo=113; B3=131; B4=03; Bs=1732;

UNIQUAC Bo=A4u1y; Bi=Auy; By=Auy3; By=Aus; By=Auys; Bs=Ausy;

x [OBE) / x (T-butanol) = 0.2500
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Figura 8.58: Valores experimentales de H” 53, correspondientes a la lineas de dilucion en el
Sistema Ternario T04: DBE (1) + 1-Hexeno (2) + 1-Butanol (3) a 298.15 K. La lineas muestran
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los valores calculados mediante los modelos predictivos (-----) NRTL, (--++-) UNIQUAC.
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Ternario TO5: DBE (1) + Benceno (2) + 1-Butanol (3) a 298.15 K

Tabla 8.61 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Ternario T05: DBE
(1) + Benceno (2) + 1-Butanol (3) a 298.15 K, obtenidos por la adicion de Benceno a una mezcla
DBE+1-Butanol de composicion conocida.

X2 HE2+13/J'1’1101_1 HE123/ J'l’l’lOl_1 X2 HE2+13/ J'l’l’lOl_1 HE123/ J-mol'l

x1/x=0.2500  H"3/J-mol'=444.1

0.9000 673.0 717.4 0.4004 736.4 1002.6
0.8002 874.1 962.8 0.3004 581.0 891.7
0.7001 942.7 1075.9 0.2000 399.7 754.9
0.6000 931.6 1109.3 0.1006 204.5 603.9
0.5000 858.1 1080.1

x1/43=0.6667  H"3/T-mol'=764.1
0.8999 565.1 641.6 0.4001 611.2 1069.7
0.8002 739.9 892.6 0.2999 483.8 1018.7
0.7003 793.5 1022.5 0.2007 335.5 946.3
0.5998 778.1 1083.8 0.1006 172.0 859.2
0.5005 713.4 1095.0

x1/3=1.4998  H"3/T-mol'=890.0
0.9002 4492 538.0 0.3998 504.3 1038.4
0.7999 607.0 785.1 0.2999 398.6 1021.7
0.6998 655.8 923.0 0.2007 277.0 988.3
0.5999 642.6 998.8 0.1005 142.8 943 .4
0.5005 588.5 1033.0

x1/43=3.9975  H"}3/T'mol'=776.6
0.9002 310.4 388.0 0.3999 401.2 867.2
0.7999 452.7 608.1 0.3007 319.3 862.4
0.6997 505.0 738.1 0.1998 221.0 842.4
0.5996 503.0 814.0 0.0996 112.8 812.1
0.4997 464.8 853.3
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Tabla 8.62 Coleccion de resultados obtenidos de los coeficientes de correlacion de la entalpia molar
de exceso del Sistema Ternario T05: DBE (1) + Benceno (2) + 1-Butanol (3) a 298.15 K.

AnTa AHE AHE
CORRELACION e 7.11253) e 7.11263) NRTL UNIQUAC
B 6831.1 -0.2752 3722
B, -23920.5 8057.3 1.2377 1100.0
B, -26936.3 7776.4 2.1774 2180.2
Bs 7933.6 -7824.7 0.1279 -635.5
B, -6252.8 43712 2631.8
Bs 82556.4 0.1383 22.0
Bs 22552.4
B; 48866.2
a 0.19
rms AH"/J-mol ™! 15.8 29.1 30.1 26.5
Max |AH"|/J-mol ™! 39.7 59.1 66.0 51.9
Max (JAH"|[/H") 8.9 % 12.5 % 12.3 % 9.5 %

a Equivalencia entre parémetros: NRTL B():Tn; B1:T21; BQZTB; B3:T31; B4:T23; B5:T32; UNIQUAC
Bo=Auyo; Bi=Auy1; By=Auy3; By=Ausy; By=Auns; Bs=Aus);
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Figura 8.59 Curvas de HE5; constante, correspondientes a los valores calculados mediante la ec.
7.15, del Sistema Ternario T05: DBE (1)+ Benceno (2) + 1-Butanol (3) a 298.15 K.

327



Tabla 8.63 Coeficientes de los modelos de prediccion de H |53 a partir de sus correspondientes
binarios para el Sistema Ternario T05: DBE (1) + Benceno (2) + 1-Butanol (3) a 298.15 K.

PREDICCION® NRTL UNIQUAC
By 0.1245 237.6
B, 0.7951 115.7
B, 2.3362 2160.1
B; 0.6954 -629.7
B, 3.7632 2688.3
Bs 0.9548 56.8
o 0.64

13 0.31

003 0.23

rms AH"/J-mol 114.2 50.6
Max |AH"|/J-mol 192.6 78.8
Max (|AH"/H") 18.5% 15.1%

* Equivalencia entre parametros: NRTL By=115; Bi=01; Bo=113; B3=1031; B4=03; Bs=13;
UNIQUAC Bo=4u1p; Bi=Auy; By=Auy3; By=Aus; By=Auys; Bs=Ausy;

x (DBE) /% (T-butanol) = 0.2500 x (DBE) / x {T-butanol) = 0.BBE7
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Figura 8.60: Valores experimentales de HE 53, correspondientes a la lineas de dilucion en el
Sistema Ternario T05: DBE (1) + Benceno (2) + 1-Butanol (3) a 298.15 K. La lineas muestran
los valores calculados mediante los modelos predictivos (-----) NRTL, (--++-) UNIQUAC.
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Ternario T06: DBE (1) + Heptano (2) + 1-Butanol (3) a313.15 K

Tabla 8.64 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Ternario T06: DBE
(1) + Heptano (2) + 1-Butanol (3) a 313.15 K, obtenidos por la adicion de Heptano a una mezcla

DBE+1-Butanol de composicion conocida.

X H"13/Tmol™”  HE 53/ J-mol™ X H%.13/ Jmol™  HE 53/ T'mol™

x1/43=0.2499  H"}3/I'mol'= 5243
0.8999 561.2 613.7 0.4003 584.4 898.8
0.8002 669.5 774.3 0.2998 477.2 844.3
0.7000 708.3 865.5 0.1998 343.1 762.7
0.6000 703.9 913.6 0.0999 181.1 653.1
0.4996 660.1 922.5

x1/x3=0.6667  H"3/J-mol’'=894.6
0.8999 475.8 565.4 0.4001 471.8 1008.4
0.7996 560.2 739.5 0.2999 386.5 1012.8
0.6995 583.7 852.5 0.1997 279.4 995.3
0.5996 572.3 930.5 0.0997 149.4 954.8
0.5001 534.4 981.6

x1/43=1.5005  H"13/T'mol™'=1041.6
0.8998 381.4 485.8 0.4005 375.2 999.6
0.7996 454.1 662.9 0.3004 306.7 1035.5
0.6995 470.5 783.5 0.2003 221.2 1054.2
0.5997 458.8 875.8 0.1005 118.7 1055.6
0.5001 4258 946.6

x1/x=4.0052  H"3/Jmol'=895.5
0.9004 251.0 340.1 0.4004 281.8 818.7
0.7997 325.0 504.3 0.3000 230.6 857.5
0.7001 346.3 614.9 0.1997 165.7 882.4
0.6005 341.6 699.4 0.1003 88.7 894.4
0.4999 319.5 767.3
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Tabla 8.65 Coleccion de resultados obtenidos de los coeficientes de correlacion de la entalpia molar
de exceso del Sistema Ternario T06: DBE (1) + Heptano (2) + 1-Butanol (3) a 313.15 K.

ANTA AHE AHE
CORRELACION . 715 e 710 NRTL UNIQUAC
By 12621.4 -0.1452 -769.4
B -36599.3 11175.3 0.6894 1560.4
B, -29914.6 16139.8 2.2188 2343.2
B; 1736.6 -8408.5 0.6057 -602.2
By -42365.4 3.6789 2590.0
Bs 123833.3 0.1180 -737.8
Bs 42383.2
B; 104630.2
a 0.25
rms AH"/J-mol ! 31.1 50.3 37.8 49.0
Max |AH"|/J-mol ! 88.4 118.7 94.9 134.4
Max (JAH"|/H") 26.0% 33.7% 21.7% 22.0%

? Equivalencia entre parametros: NRTL By=115; Bi=101; B»=113; B3=131; B4=03; Bs=13,; UNIQUAC
Bo=Au12; B\=Auy1; By=Auyz; By=Ausy; By=Aups; Bs=Ausy;
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Figura 8.61 Curvas de HE 55 constante, correspondientes a los valores calculados mediante la ec.
7.15, del Sistema Ternario T06: DBE (1)+ Heptano (2) + 1-Butanol (3) a 313.15 K.
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Tabla 8.66 Coeficientes de los modelos de prediccion de H |53 a partir de sus correspondientes

binarios para el Sistema Ternario T06: DBE (1) + Heptano (2) + 1-Butanol (3) a 313.15 K.

PREDICCION® NRTL UNIQUAC
Bo 0.0794 -16.4
B 0.1565 97.0
B, 2.5545 23433
B; 0.8828 -618.0
By 3.2410 2508.7
Bs 1.0429 -690.7
an 1.59

a13 0.28

03 031

rms AH"/J'mol ! 52.0 103.3
Max |AH®|/J-mol ! 132.0 218.2
Max (|AH"|/H") 36.8% 52.1%

* Equivalencia entre parametros: NRTL By=115; Bi=01; Bo=113; B3=131; B4=03; Bs=1732;
UNIQUAC Bo=A4u1y; Bi=Auy; By=Auy3; By=Aus; By=Auys; Bs=Ausy;
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X {OBE) / x (T-butanol = 0.2500

1000
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LA 020 020 040 0.50 DED 0o 0.20 080 100
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Figura 8.62: Valores experimentales de H” 53, correspondientes a la lineas de dilucion en el
Sistema Ternario T06: DBE (1) + Heptano (2) + 1-Butanol (3) a 313.15 K. La lineas muestran
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Ternario T07: DBE (1) + Ciclohexano (2) + 1-Butanol (3) a313.15 K

Tabla 8.67 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Ternario T07: DBE
(1) + Ciclohexano (2) + 1-Butanol (3) a 313.15 K, obtenidos por la adicion de Ciclohexano a una
mezcla DBE+ 1-Butanol de composicion conocida.

X2 HE2+13/J'1’1101_1 HE123/ J'l’l’lOl_1 X2 HE2+13/ J'l’l’lOl_1 HE123/ J-mol'l

x1/x=0.2500  H"3/J-mol'=524.5

0.9001 526.0 578.4 0.4003 585.0 899.5
0.8002 649.9 754.7 0.2997 474.0 841.4
0.6996 702.7 860.2 0.2002 338.8 758.2
0.6002 704.9 914.6 0.1001 177.3 649.3
0.5002 663.2 925.3

x1/43=0.6666  H"3/T-mol'=894.6
0.8999 4555 545.1 0.4006 495.4 1031.6
0.7997 561.0 740.1 0.3006 403.5 1029.1
0.6998 601.0 869.5 0.2004 285.9 1001.3
0.6002 597.5 955.1 0.0997 146.9 952.2
0.5002 559.9 1007.0

x1/3=1.4988  H"3/T-mol'=1041.6
0.9003 386.3 490.1 0.4001 419.6 1044.6
0.8000 481.4 689.7 0.2995 340.1 1069.7
0.6997 514.3 827.1 0.2003 236.1 1069.1
0.5998 510.3 927.1 0.1000 123.0 1060.4
0.4998 477.8 998.8

x1/63=3.9998  H3/J-mol'=895.9

0.9004 290.7 379.9 0.3998 346.5 884.2
0.8003 386.3 565.2 0.3006 279.8 906.4
0.6997 420.9 690.0 0.2008 195.4 9114
0.5996 420.8 779.5 0.0995 90.5 897.3
0.5001 393.9 841.7
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Tabla 8.68 Coleccion de resultados obtenidos de los coeficientes de correlacion de la entalpia molar
de exceso del Sistema Ternario TO7: DBE (1) + Ciclohexano (2) + 1-Butanol (3) a 313.15 K.

ANTA AHE AHE
CORRELACION e 7.15) e 7.0 NRTL UNIQUAC
By 12878.9 -0.2103 -631.9
B -44118.8 10314.7 1.1428 1483.8
B, -27684.4 14828.0 2.2522 2345.6
B; 25502.7 -7521.2 0.7657 -611.1
By -40025.2 3.1787 2287.4
Bs 119309.4 0.1179 -565.0
Bs 19713.3
B; 95089.1
a 0.27
rms AH"/J-mol ! 28.3 45.6 34.3 37.2
Max |AH"|/J-mol ! 84.1 107.1 87.1 100.2
Max (JAH"|/H") 22.1% 28.2% 18.6% 17.3%

? Equivalencia entre parametros: NRTL By=115; Bi=101; Bo=113; B3=131; B4=023; Bs=13; UNIQUAC
Bo=Au12; B\=Auy1; By=Auys; By=Ausy; By=Auys; Bs=Ausy;

o X1
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& &
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Figura 8.63 Curvas de HE 55 constante, correspondientes a los valores calculados mediante la ec.
7.15, del Sistema Ternario T07: DBE (1)+ Ciclohexano (2) + 1-Butanol (3) a 313.15 K.
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Tabla 8.69 Coeficientes de los modelos de prediccion de H |53 a partir de sus correspondientes
binarios para el Sistema Ternarvio T0O7: DBE (1) + Ciclohexano (2) + 1-Butanol (3) a 313.15 K.

PREDICCION® NRTL UNIQUAC
By 0.1414 -260.7
B, 0.5162 516.0
B, 2.5545 23433
B; 0.8828 -618.0
B, 2.8542 2357.6
Bs 0.8680 -564.9
o 1.05
a3 0.28
a3 0.33
rms AHY/J-mol ™! 59.5 84.5
Max |AH"|/J-mol ! 115.5 175.0
Max (|AH"|/H) 30.4% 40.3%

* Equivalencia entre parametros: NRTL By=115; Bi=01; Bo=113; B3=1031; B4=03; Bs=13;
UNIQUAC Bo=4u1p; Bi=Auy; By=Auy3; By=Aus; By=Auys; Bs=Ausy;

x [OBE)/ x (T-butanol] = 0.2600 x (DBE) £ x (1-butano) = 0.6666
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Figura 8.64: Valores experimentales de H” 53, correspondientes a la lineas de dilucion en el

Sistema Ternario T07: DBE (1) + Ciclohexano (2) + I1-Butanol (3) a 313.15 K. La lineas
muestran los valores calculados mediante los modelos predictivos (-----) NRTL, (--++-) UNIQUAC.
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Ternario TO8: DBE (1) + 2.2.4 Trimetilpentano (2) + 1-Butanol (3) a 313.15 K

Tabla 8.70 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Ternario T08: DBE
(1) + 2,2,4 Trimetilpentano (2) + 1-Butanol (3) a 313.15 K, obtenidos por la adicion de 2,2,4
Trimetilpentano a una mezcla DBE+ 1-Butanol de composicion conocida.

X H"13/Tmol™”  HE 53/ J-mol™ X H 13/ Jmol™  HE 53/ J-mol™

x1/43=0.2501  H"13/T'mol™'=524.6
0.9003 579.9 632.2 0.3999 591.7 906.5
0.8005 687.8 792.4 0.3000 482.3 849.6
0.7005 724.4 881.5 0.2005 346.9 766.3
0.6007 715.7 925.1 0.0998 184.3 656.5
0.5002 670.1 932.3

x1/43=0.6666  H"3/]'mol™'= 894.6
0.9003 491.2 580.4 0.3999 477.8 1014.7
0.8006 5753 753.7 0.3000 390.8 1017.0
0.7003 596.5 864.6 0.2001 282.6 998.1
0.6000 584.1 941.9 0.0999 151.7 956.9
0.5000 542.1 989.4

x1/43=1.5002  H"13/T'mol™'=1041.6
0.9001 385.8 489.8 0.4005 370.1 994.5
0.8000 458.0 666.3 0.3003 301.3 1030.1
0.6999 470.5 783.1 0.2000 213.7 1047.0
0.6000 454.4 871.0 0.0999 107.3 1044.9
0.5005 421.8 942.1

x1/x3=4.0002  H"3/J-mol™'=895.9
0.8999 250.0 339.7 0.3999 276.9 814.5
0.7999 323.2 502.5 0.3000 226.8 854.0
0.7003 342.9 611.3 0.2005 162.7 879.0
0.6001 337.9 696.2 0.1005 82.9 888.7
0.5003 314.9 762.6
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Tabla 8.71 Coleccion de resultados obtenidos de los coeficientes de correlacion de la entalpia molar
de exceso del Sistema Ternario T0S8: DBE (1) + 2,2,4 Trimetilpentano (2) + 1-Butanol (3) a 298.15 K.

AnTa AHE AHE
CORRELACION e 7.11253) e 7.11263) NRTL UNIQUAC
B 13584.0 -0.1398 -796.9
B, -42966.8 10303.2 0.6481 1575.5
B> -29579.5 15993.1 2.2030 2316.1
Bs 15373.8 -7718.0 0.5531 -595.0
B, -43190.9 3.8456 2716.2
Bs 123106.7 0.1203 -799.0
Bs 31591.0
B; 103930.9
a 0.24
rms AH"/J-mol ™! 29.7 49.1 38.6 53.9
Max |AH"|/T-mol ! 82.9 113.4 93.3 148.3
Max (|AH"|/H") 24.4% 32.1% 21.2% 24.0%

a Equivalencia entre parémetros: NRTL B():Tn; B1:T21; BQZTB; B3:T31; B4:T23; B5:T32; UNIQUAC
Bo=Auyn; Bi=Auy1; By=Auy3; By=Ausy; By=Auns; Bs=Auy;

X3

Figura 8.65 Curvas de HE 55 constante, correspondientes a los valores calculados mediante la ec.
7.15, del Sistema Ternario T08: DBE (1)+ 2,2,4 Trimetilpentano (2) + 1-Butanol (3) a 313.15 K.
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Tabla 8.72 Coeficientes de los modelos de prediccion de H |53 a partir de sus correspondientes binarios
para el Sistema Ternario TO8: DBE (1) + 2,2,4 Trimetilpentano (2) + 1-Butanol (3) a 313.15 K.

PREDICCION® NRTL UNIQUAC
By 0.0972 -83.5
B, 0.1462 163.6
B, 2.5545 23433
B; 0.8829 -618.0
B, 3.3714 2586.6
Bs 1.0502 -745.8
ai 1.88

13 0.28

003 0.30

rms AH"/J-mol 53.9 105.8
Max |AH"/J-mol ! 127.0 224.7
Max (|AH"|/H") 34.9% 52.3%

* Equivalencia entre parametros: NRTL By=115; Bi=01; Bo=113; B3=131; B4=03; Bs=1732;
UNIQUAC Bo=A4u1y; Bi=Auy; By=Auy3; By=Aus; By=Auys; Bs=Ausy;

X {DBE) S x (T-butancl) = 0.2501 x (DBE) / x (T-butanol) = 0.6666
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Figura 8.66: Valores experimentales de H” 53, correspondientes a la lineas de dilucion en el
Sistema Ternario T0S8: DBE (1) + 2,2,4, Trimetilpentano (2) + 1-Butanol (3) a 313.15 K. La
lineas muestran los valores calculados mediante los modelos predictivos (-----) NRTL, ()
UNIQUAC.
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Ternario T09: DBE (1) + 1-Hexeno (2) + 1-Butanol (3) a313.15 K

Tabla 8.73 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Ternario T09: DBE
(1) + 1-Hexeno (2) + 1-Butanol (3) a 313.15 K, obtenidos por la adicion de 1-Hexeno a una
mezcla DBE+1-Butanol de composicion conocida.

X H"13/Tmol™”  HE 53/ J-mol™ X H 13/ Jmol™  HE 53/ J-mol™
x1/43=0.2500  H"3/I'mol”'=524.5
0.8997 589.1 641.6 0.3996 524.1 839.1
0.8000 690.2 795.1 0.2999 409.0 776.2
0.6999 707.6 865.0 0.1998 277.5 697.2
0.5998 680.5 890.4 0.1499 206.1 652.0
0.4997 609.5 872.0
x1/x3=0.6666  H"3/]-mol™'= 894.6
0.9000 473.8 563.2 0.3997 393.6 930.6
0.8004 554.6 733.1 0.3004 306.8 932.6
0.7003 556.7 824.8 0.2005 210.5 925.7
0.5997 523.8 881.9 0.1001 106.6 911.6
0.5005 467.4 914.3
x1/4=1.5000 H"3/J-mol”'=1041.6
0.9003 355.1 459.0 0.4003 273.8 898.4
0.8002 412.6 620.7 0.3003 211.8 940.6
0.7000 407.5 720.0 0.2004 144.3 977.3
0.5998 376.0 792.9 0.1006 72.7 1009.5
0.5005 330.2 850.4
x1/x3=4.0005  H3/J-mol”'= 895.8

0.9002 192.1 281.6 0.4003 157.4 694.7
0.8000 240.5 419.7 0.3005 120.2 746.9
0.6999 240.3 509.1 0.2000 80.2 796.9
0.6003 220.9 579.1 0.1001 39.6 845.7
0.5003 191.6 639.2
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Tabla 8.74 Coleccion de resultados obtenidos de los coeficientes de correlacion de la entalpia molar
de exceso del Sistema Ternario T09: DBE (1) + 1-Hexeno (2) + 1-Butanol (3) a 313.15 K.

AH" 3

AH" 23

CORRELACION e 7.15) e 7.0 NRTL UNIQUAC
By 11251.5 -0.1502 -879.6
B, -30394.7 10477.9 0.3559 1652.9
B, -31316.3 15228.0 2.2054 2328.4
Bs -5987.7 -8479.4 0.4847 -605.3
By -32772.4 4.2059 2981.9
Bs 117137.3 0.1124 -726.1
Bs 44909.9

B 95373.0

a 0.23

rms AH"/J-mol ! 26.4 47.0 33.1 41.3
Max |AH|/J-mol ! 68.1 105.5 83.2 106.0
Max (|AH"|/H") 24.2% 33.2% 20.4% 17.0%

? Equivalencia entre parametros: NRTL By=115; Bi=101; Bo=113; B3=131; B4=023; Bs=13; UNIQUAC
Bo=Au12; B\=Auy1; By=Auys; By=Ausy; By=Auys; Bs=Ausy;

o560

X1

Figura 8.67 Curvas de HE |55 constante, correspondientes a los valores calculados mediante la ec.
7.15, del Sistema Ternario T09: DBE (1)+ 1-Hexeno (2) + I-Butanol (3) a 313.15 K.
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Tabla 8.75 Coeficientes de los modelos de prediccion de H |53 a partir de sus correspondientes
binarios para el Sistema Ternario T09: DBE (1) + I-Hexeno (2) + I-Butanol (3) a 313.15 K.

HEJ-mof!

HE-mal?

PREDICCION® NRTL UNIQUAC
By -0.1025 169.5
B, 0.0697 -175.1
B, 2.5545 23433
B; 0.8828 -618.0
B, 3.5386 2873.4
Bs 0.8313 -676.7
o 0.29
a3 0.28
a3 0.28
rms AH"/J-mol ™! 453 83.3
Max |AH"/J-mol ! 123.1 184.5
Max (|AH"|/H) 36.7% 50.2%

* Equivalencia entre parametros: NRTL By=115; Bi=01; Bo=113; B3=1031; B4=03; Bs=13;
UNIQUAC Bo=4u1p; Bi=Auy; By=Auy3; By=Aus; By=Auys; Bs=Ausy;
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Figura 8.68: Valores experimentales de H” 53, correspondientes a la lineas de dilucion en el
Sistema Ternario T09: DBE (1) + 1-Hexeno (2) + 1-Butanol (3) a 313.15 K. La lineas muestran
los valores calculados mediante los modelos predictivos (-----) NRTL, (--++-) UNIQUAC.
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Ternario T10: DBE (1) + Benceno (2) + 1-Butanol (3) a313.15 K

Tabla 8.76 Resultados experimentales de la entalpia molar de exceso del Sistema Ternario T10: DBE
(1) + Benceno (2) + 1-Butanol (3) a 313.15 K, obtenidos por la adicion de Benceno a una mezcla
DBE+1-Butanol de composicion conocida.

X H",13/J-mol™  HE 53/ Tmol™ X H%.13/ Jmol™  HE 53/ T'mol™

x1/43=0.2500  H"3/I'mol”'=524.5
0.9000 769.0 821.4 0.3995 880.0 1194.9
0.7994 1023.0 1128.2 0.2994 697.2 1064.7
0.7004 1107.8 1264.9 0.2000 484.0 903.6
0.6012 1101.0 1310.2 0.0994 246.4 718.7
0.5002 1019.6 1281.8

x1/x3=0.6667  H"3/J-mol’'=894.6
0.9006 623.0 711.9 0.4001 709.5 1246.2
0.8002 843.3 1022.0 0.3010 564.1 1189.5
0.6994 913.0 1182.0 0.2007 391.6 1106.7
0.6008 898.0 1255.1 0.0993 198.5 1004.3
0.4995 825.2 1273.0

x1/3=1.4997  H"}3/T-mol’'=1041.6
0.8995 474.5 579.1 0.3999 561.9 1187.0
0.7999 663.1 871.5 0.2999 444 4 1173.7
0.6999 725.0 1037.6 0.1993 305.7 1139.7
0.6009 714.4 1130.1 0.0990 155.6 1094.0
0.5005 655.9 1176.1

x1/3=4.0022  H"13/T'mol™'=895.7
0.8995 306.0 396.0 0.4000 419.6 957.0
0.8000 458.7 637.8 0.2995 332.8 960.3
0.6998 519.8 788.7 0.1998 230.2 947.0
0.5997 522.4 880.9 0.0995 118.1 924.6
0.4998 484.5 932.5
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Tabla 8.77 Coleccion de resultados obtenidos de los coeficientes de correlacion de la entalpia molar
de exceso del Sistema Ternario T10: DBE (1) + Benceno (2) + 1-Butanol (3) a 313.15 K.

AnTa AHE AHE
CORRELACION e 7.11253) e 7.11263) NRTL UNIQUAC
By 6890.0 -0.2852 -353.8
B -26451.0 8829.1 1.1029 995.3
B, -28450.0 9122.4 2.3963 2359.3
B; 17419.9 -8697.4 0.1178 -623.5
By 1128.9 4.7823 2939.4
Bs 84626.5 0.1443 241.0
Bs 15183.1
B; 43851.7
a 0.17
rms AH"/J-mol ™! 13.4 28.4 29.7 26.8
Max |AH"|/J-mol ! 30.4 55.9 58.9 48.5
Max (|AH"|/H") 5.7% 9.1% 10.2% 8.7%

? Equivalencia entre parametros: NRTL By=115; Bi=101; B»=113; B3=131; B4=03; Bs=13,; UNIQUAC
Bo=Auo; Bi=Auy,; By=Auys; By=Ausy; By=Aups; Bs=Ausy;
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Figura 8.69 Curvas de HE,»; constante, correspondientes a los valores calculados mediante la ec.
7.15, del Sistema Ternario T10: DBE (1)+ Benceno (2) + 1-Butanol (3) a 313.15 K.
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Tabla 8.78 Coeficientes de los modelos de prediccion de H |53 a partir de sus correspondientes
binarios para el Sistema Ternario T10: DBE (1) + Benceno (2) + 1-Butanol (3) a 313.15 K.

PREDICCION® NRTL UNIQUAC
By 0.0849 240.8
B, 0.7131 88.9
B, 2.5545 23433
B; 0.8828 -618.0
B, 4.0841 2946.0
Bs 1.1293 277.3
ai 0.67

13 0.28

003 0.21

rms AH"/J-mol 117.4 50.0
Max |AH"/J-mol ! 199.0 81.0
Max (|AH"|/H") 16.8 % 11.4 %

* Equivalencia entre parametros: NRTL By=115; Bi=01; Bo=113; B3=131; B4=03; Bs=1732;
UNIQUAC Bo=A4u1y; Bi=Auy; By=Auy3; By=Aus; By=Auys; Bs=Ausy;

x (DBE)/ w (T-butanol) = 0.2500 x (DBE) / x {1-butano)) = 0.BEE7
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Figura 8.70: Valores experimentales de H”»;, correspondientes a la lineas de dilucion en el
Sistema Ternario T10: DBE (1) + Benceno (2) + 1-Butanol (3) a 313.15 K. La lineas muestran
los valores calculados mediante los modelos predictivos (-----) NRTL, (-+++-) UNIQUAC.
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8.6. Discusion de los resultados obtenidos

En este trabajo se ha medido experimentalmente las entalpia de exceso, a dos diferentes
temperaturas: 298.15 y 313.15 K, de cinco sistemas ternarios formados por la mezcla
de Dibutil éter, 1-Butanol y cada uno de los cinco hidrocarburos tipo de las gasolinas

seleccionados.

La combinacion de estos siete compuestos proporciona las once mezclas binarias
distintas estudiadas: El primer sistema binario es el formado por Dibutil éter (1) + 1-
Butanol (2). A la temperatura de 298.15 K, este sistema presenta valores positivos,
mezcla endotérmica, en todo el intervalo de concentracion, con un valor maximo de la
entalpia de exceso de 892.4 Jmol” en x,=0.60, ligeramente desplazado hacia las
concentraciones la mas ricas en éter. Los valores obtenidos son concordantes con los
recogidos en la literatura, y presenta un buen acuerdo en su ajuste a las ecuaciones de

Redlich-Kister y Margules y a NRTL, siendo menor el grado de acuerdo a UNIQUAC.

En las medidas realizadas a 313.15 K, este primer sistema posee mayor caracter
endotérmico que a 298.15 K, con un valor maximo de 1044.2 J'mol” en el mismo punto
de concentracion, x;=0.60. De la misma manera, presenta un buen acuerdo en su ajuste

a las diferentes ecuaciones y modelos, siendo menor el acuerdo a UNIQUAC.

En el conjunto de sistemas binarios Dibutil éter (1) + Hidrocarburo (2), como se puede
observar en las figuras 8.47 y 8.48 de la Pag. 311, solo la mezcla con 1-Hexeno presenta
caracter levemente exotérmico, el resto de las mezclas muestra valores positivos de la
entalpia de exceso. En todas se aprecia una cierta simetria respecto de la composicion
equimolar. La mezcla con Benceno tiene los mayores valores con un maximo de 324
J-mol™ 2 298.15 K y 304.0 J'mol™ a 313.15 K. Las mezclas de este éter con el Heptano
y el 2,2,4 Trimetilpentano ofrecen valores muy similares entre si, con maximos de 123.0
y 123.5 J'mol” respectivamente a 298.15 K, y 122.1 y 121.2 J'mol™ a 313.15 K. Para el
sistema DBE (1) + Ciclohexano los valores maximos se obtienen para x; = 0.40, y son
268.6 y 249.6 I'mol™, a 298.15 y 313.15 K, respectivamente. Para la Gnica mezcla
exotérmica, la entalpia de exceso minima es -22.7 J'mol™ a 298.15 K y -24.5 I'mol” a
313.15 K, ambos valores en su punto equimolar. Se aprecia un ligero descenso en H” al

aumentar la temperatura de mezcla.
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Los valores experimentales de las mezclas DBE + Hidrocarburo son concordantes con
los recogidos en la literatura, en la mayoria de los casos, y presentan un buen ajuste a

las ecuaciones de Redlich-Kister y Margules y a los modelos de NRTL y UNIQUAC.

Para todas la mezclas el conjunto de sistemas binarios Hidrocarburo (1) + 1-Butanol (2)
se obtienen valores positivos de la entalpia de exceso en todo el intervalo de
composicidn, con una marcada asimetria. El mayor cardcter endotérmico lo muestra la
mezcla con el Benceno, con un maximo en x;=0.65 de 1118 Jmol™! a 298.15 K y de
1337 J'mol™ a 313.15 K. En todas las mezclas la entalpia de exceso crece al aumentar la
temperatura. Los resultados experimentales de las mezclas de los otros cuatro
hidrocarburos tipo con el 1-Butanol presentan valores muy similares entre ellos, con
maximos para la composicion, x;=0.65, en el intervalo 623 - 648 J-mol” a 298.15 K y
822 — 880 J-mol™ a 313.15 K, siendo el menor valor para la mezcla con Heptano, y el

mayor con 1-Hexeno.

Los valores experimentales de las mezclas Hidrocarburo + 1-Butanol son concordantes
con los recogidos en la literatura. En su ajuste, obtiene un buen acuerdo a la ecuacion de
Margules, pero el caracter marcadamente asimétrico no da buenos resultados en su

ajuste a la ecuacion de Redlich-Kister y a los modelos de NRTL y UNIQUAC.

En los resultados experimentales de los sistemas ternarios: DBE (1) + Hidrocarburo (2)
+ 1-Butanol (3), se observa un comportamiento similar entre si en las mezclas con
Heptano, Ciclohexano y 2,2,4 Trimetilpentano. El valor maximo estd situado en un
punto correspondiente a una mezcla de los tres compuestos. Estos valores maximos
crecen al aumentar la temperatura. Dichos sistemas presentan un correcto ajuste a las
ecuaciones de tipo polinomial de ocho y de tres coeficientes y a los modelos de NRTL y

UNIQUAC.

En el sistema ternario DBE (1) + 1-Hexeno (2) + 1-Butanol (3), presenta su valor
maximo coincidente con el correspondiente a la mezcla binaria DBE + 1-Butanol, en las
dos temperaturas medidas. Este sistema tiene un correcto ajuste a las ecuaciones de tipo

polinomial de ocho y de tres coeficientes y a los modelos de NRTL y UNIQUAC.

En las medidas a ambas temperaturas de la mezcla ternaria DBE (1) + Benceno (2) + 1-

Butanol (3), el valor méximo se sitia en el mismo maximo que el sistema binario

345



Benceno + 1-Butanol. Este sistema presenta el mejor ajuste a las ecuaciones de tipo

polinomial de ocho y de tres coeficientes y a los modelos de NRTL y UNIQUAC.
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9.1 Conclusiones

El trabajo realizado estos afios en la investigacion de propiedades termodinamicas de

mezclas binarias y ternarias formadas por aditivos oxigenados y distintos hidrocarburos

de sustitucion de gasolinas dentro del grupo de Termodindmica del Departamento de

Ingenieria Electromecanica de la Universidad de Burgos, junto con la colaboracién y

ayuda del grupo de Termodindmica del Departamento de Ingenieria Energética y

Fluidomecanica de la Universidad de Valladolid, ha permitido alcanzar los objetivos

propuestos.

1.

Se ha puesto en marcha por primera vez en nuestro laboratorio una técnica
experimental de determinacion dinamica del equilibrio liquido-vapor isdbaro en
fases fluidas, mediante un ebullometro marca FISCHER, modelo VLE 602 S. El
rango de trabajo en temperatura es de 273.15 a 323.15 K y en presion de 0.1 a
300 kPa. La incertidumbre de las medidas son +0.04 K y =+0.1 kPa,
respectivamente. El equipo permite obtener en el equilibrio muestras de la fase

liquida y vapor, para la posterior determinacion de las composiciones.

Esta técnica experimental ha sido validada contrastando medidas realizadas de la
presion de vapor de compuestos puros con datos de gran precision existentes en
bases de datos y la bibliografia, existiendo un alto grado de acuerdo con estos

valores.

Se ha puesto en marcha por primera vez en nuestro laboratorio una técnica
experimental de gran precision para la determinacion de la densidad de muestras
liquidas, mediante un densimetro de tubo vibrante Anton Paar 602. El rango de
medida del equipo es de 0 a 3000 kg-m'3, con una precision de +0.02 kg-m'3, en

el rango de trabajo 263.15 a 343.15 K en temperatura y 0 a 0.3 MPa en presion.

Se ha puesto en marcha por primera vez en nuestro laboratorio una técnica de
determinacion del indice de refraccion de muestras liquidas, mediante un
refractometro automatico Abbemat WR. El rango de medida es 1.300000 a
1.720000, con una resolucion de 0.000001 y una precisioén de £0.00004.
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10.

1.

Ambas técnicas han sido validadas contrastando medidas directas de compuestos
puros y mezclas binarias con datos existentes en la bibliografia, logrando un

buen acuerdo con estos datos.

Se ha automatizado y puesto en marcha por primera vez en nuestro laboratorio
en Burgos un sistema automatico de determinacion de la densidad a alta presion,
mediante un densimetro de tubo vibrante Anton Paar DMA HPM. El rango de
temperaturas es de 263.15 a 473.15 K, y presiones de 0 a 50 MPa. La
incertidumbre en la medida de la densidad es de 0.7 kg'm™, en la medida de la

temperatura £30 mK, en la medida de la presion +0.025 %.

Esta técnica experimental ha sido validada contrastando las densidades medidas
de compuestos puros con los datos recogidos en bases de datos y la bibliografia,

existiendo un buen acuerdo con estos valores.

Se ha puesto en marcha por primera vez en nuestro laboratorio en Burgos una
técnica experimental de medida de la entalpia de exceso de mezclas fluidas
multicomponentes, mediante un calorimetro de flujo isotermo, disefiado y
construido por el profesor Dr. Juan José Segovia Puras en el Laboratorio

TERMOCAL de la Universidad de Valladolid.

Esta técnica experimental ha sido validada con la determinacion de la entalpia
de exceso de dos sistemas binarios de test, el sistema binario Ciclohexano (1) +
Hexano (2) y el sistema Benceno (1) + Ciclohexano (2), a la temperatura de
298.15 K, y contrastando con los patrones internacionalmente reconocidos para
la validacion de técnicas calorimétricas. La comparacion de los resultados

obtenidos ha permitido confirmar la precisién de nuestra técnica de medida.

Se han desarrollado, en el entorno Agilent VEE, los programas informaticos de
control y calibracion de los equipos necesarios para la técnica experimental de
determinacion de la densidad de muestras liquidas mediante el densimetro Anton

Paar 602.

Se han desarrollado, en el entorno Agilent VEE, los programas para el control,
regulacion y medida automatica de las densidades a diferentes temperaturas y

presiones para el densimetro a alta presion Anton Paar DMA HPM.



12.

13.

14.

15.

16.

17.

18.

Se han desarrollado, en el entorno Agilent VEE, los programas informaéticos
para el control y medida de la entalpia de exceso de mezclas en el calorimetro de

flujo isotermo.

Se ha realizado la programacion de las aplicaciones de célculo necesarias para la
reduccidén termodinamica de los datos experimentales del equilibrio liquido-
vapor, las pruebas de consistencia termodinamica, el célculo de la energia de
Gibbs de exceso y el ajuste de los resultados a las ecuaciones de Margules y Van

Laar, y a los modelos NRTL y UNIQUAC.

Se ha realizado la programacion de las aplicaciones de célculo necesarias para la
determinacion la densidad de mezclas fluidas multicomponentes mediante el
metodo de Lagourette, el ajuste de los resultados a la ecuacion de Tamman-Tait
modificada por Cibulka, el calculo de los correspondientes voliumenes de exceso
a diferentes temperaturas y presiones y su posterior ajuste a las ecuaciones de

Redlich-Kister.

Se han desarrollado los programas informaticos necesarios para realizar la
reduccion termodindmica de los datos experimentales de la entalpia de exceso de
mezclas binarias y ternarias, su ajuste a las ecuaciones de Redlich-Kister y
Margules, y a los modelos de Wilson, NRTL y UNIQUAC, y su representacion

gréfica tridimensional.

Se han seleccionado, para la caracterizacidon del comportamiento termodinamico
de los nuevos combustibles disefiados a partir de los compuestos organicos
oxigenados de origen renovable, el dibutil éter (DBE) y el 1-butanol, y como
hidrocarburos de sustitucién el heptano; el ciclohexano; el iso-octano (2,2,4
trimetilpentano); el 1-hexeno y el benceno, representando respectivamente a las

parafinas; cicloparafinas; iso-parafinas; olefinas y aromaticos.

Se ha medido la presion de vapor de cuatro compuestos puros, en el rango de 0 a

280 kPa. Y el equilibrio liquido vapor de dos mezclas binarias a 101.32 kPa.

Se han medido experimentalmente con un alto grado de precision las densidades

e indices de refraccion de tres sistemas binarios a 298.15 K.
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19.

20.

21.

22.

23.

Se han medido las densidades de once compuestos puros, en el rango de
temperaturas de 298.15 a 343.15 K, y presiones hasta 50 MPa. También han sido
medidas en el mismo rango las densidades de tres mezclas binarias, de cuyos

datos no se disponia en la literatura, a las mismas presiones y temperaturas.

Se han aportado datos experimentales de la entalpia de exceso a dos diferentes
temperaturas, 298.15 y 313.15 K, de los once sistemas binarios generados a
partir de la combinacion de los dos compuestos puros oxigenados y los cinco

hidrocarburos de sustitucion.

Se ha determinado experimentalmente la entalpia de exceso a dos diferentes
temperaturas, 298.15 y 313.15 K, de los cinco sistemas ternarios éter (1) +
hidrocarburo (2) + alcohol (3), correspondientes a los compuestos puros

seleccionados.

Se han presentado todos los datos medidos directamente, tanto numérica como
graficamente, de forma exhaustiva. Se han calculado los coeficientes de
actividad, los volimenes molares y las propiedades de exceso de las mezclas
seflaladas anteriormente. Se han realizado las reducciones de datos
correspondientes, proponiendo coeficientes de correlacion para diferentes
magnitudes de las mezclas estudiadas y segun, en su caso, diferentes modelos

termodinamicos.

Finalmente, y a modo de resumen, se ha aportado con la investigacion
consignada en la presente memoria, un conocimiento experimental, hasta ahora
muy escaso, de las funciones termodinamicas de mezclas liquidas
multicomponentes con dibutil éter y 1-butanol en su composicion, para su
aplicacion a la produccién, disefio y utilizaciéon de combustibles de nueva

generacion con componentes renovables.



