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Resumen

En la presente tesis, se explord experimentalmente la posibilidad de llevar a cabo
la deteccién de transiciones liquido — liquido, mediante la técnica de densimetria
por tubo vibrante usando un solo densimetro, a través de mediciones P — p — T del
sistema binario etano + 1-propanol. Se detallan los procedimientos de mediciones y
el analisis de los resultados obtenidos.

El sistema elegido pertenece al tipo V de los diagramas de fases globales, segin
van Konynenburg y Scott, y presenta equilibrios liquido — vapor, liquido — liquido y
liquido — liquido — vapor. Se determinaron experimentalmente los comportamientos
P — p—T — z isopléticos, P — T — zy isotérmicos y P|T p — xy, en regiones donde
coexisten dos fases liquidas principalmente, una fase liquida rica en alcohol (pesada)
y una fase gas, asi como una fase liquida rica en etano (ligera) y una fase gas.

Se determinaron experimentalmente las densidades de la mezcla etano + 1-
propanol de 40 isotermas en un intervalo de temperatura de 313 a 320 K, a diversas
composiciones. El intervalo de medicién en presion cubre desde 400 bar hasta el pun-
to de saturacién en fase liquida, detectando éste con una discontinuidad que presenta
cada isoterma en la transicién de la fase homogénea a una fase no homogénea.

Para esto, fueron medidos datos de densidades en la parte incipiente de la zona
no homogénea, las cuales no son analizadas por no contar con la informacion de la
composicién que les corresponde. Sin embargo, estas mediciones y el andlisis corres-
pondiente de la transicién, son la clave para tener acceso a la informacién simultanea
de la presion y de la densidad en un punto de saturacién a cada temperatura y com-
posicién global.

El intervalo de composicion explorado es de g0 =0.718 hasta zcqn, =0.936, el
cual se definié de tal manera que incluyera la regién de inmiscibilidad de la mezcla
considerada a todas las temperaturas. Con base a una modelacién previa, usando la
ecuacion de estado (EdE) de Patel- Teja y reglas de tipo Wong—Sandler, se estimaron
las presiones de saturacién antes de la exploracion experimental, asi como presiones
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Resumen

en fase homogénea mayores a la presién de saturacion, para establecer un criterio de
inicio a la fase de mediciones en flujo continuo que permite tener acceso a la regién
de saturacién.

Los datos experimentales P — p — T y P — T — xy se tabularon y se modelaron
usando la EdE de Patel-Teja mencionada, mediante calculos de presién de burbu-
ja, acompanados por una comprobacion sistematica de la estabilidad de las fases,
mediante el denominado criterio del plano tangente de Gibbs, aplicado al tipo de
calculos de equilibrio efectuados.
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Abstract

In this work, the possibility to detect liquid — liquid transitions is explored ex-
perimentally by means of the vibrating tube densitometry technique using a single
vibrating tube. This is done through P — p — T measurements on the binary system
ethane + 1-propan-ol. The measurement procedures and data analysis are detailed.

The selected system belongs to the type V in the global phase diagram classifica-
tion of van Konynenburg y Scott. It displays liquid — vapor, liquid — liquid and liquid
— liquid — vapor equilibria. The experimental behavior P — p —T' — z along isopleths,
P — T — xy along isotherms and P or T, p — xy, were obtained experimentally in
regions where mainly coexist two liquid phases, one alcohol-rich (heavy) liquid phase
and a gas phase, and one ethane-rich (light) liquid phase and a gas phase.

The densities of ethane 4+ 1-propanol mixtures were measured experimentally
along 40 isotherms, within a temperature range from 313 to 320 K at various com-
positions. The measured pressures span a range of 400 bar down to the liquid phase
saturation pressure. The saturation point is detected by observing the discontinuity
displayed by each isotherm in the transition from the homogeneous phase to an
inhomogeneous one.

To reach this, densities were measured in the incipient part of the inhomogeneous
region. These densities cannot be analyzed for the information of their corresponding
composition is not available. However, these measurements and the corresponding
analysis of the transition locus are the key points to get the simultaneous information
of the saturation pressure and saturated densities at each studied temperature and
global composition.

The explored composition range is from Zepane =0.718 t0 Tetpane =0.936, which
was defined so that it included the immiscibility window of the considered mixture
at every temperature. Based on a previous modeling by means of the Patel — Teja
EoS and Wong — Sandler type mixing rules, the saturation pressures were estimated
before the experimental exploration so as reasonable pressures to set an initialization
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Abstract

criterion to the continuous flow rate measurement step that allows to reach the
saturation locus and the mentioned detection.

The P—p—"T and P — T — zy experimental data are tabulated and modeled
by means of the mentioned Patel-Teja EoS, through isothermal bubble pressure
calculations along with a systematic check of the phase stability based on the so
called Gibb’s tangent plane criterion adapted to the current kind of calculus.
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Covolumen en las ecuaciones de estado, parametro en las formulas
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C Pardametro en las férmulas de calibracién de los transductores

de presion.

S o
E
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Foo, Fsoli Funcion en las ecuaciones C.3, C.12, misma para un compuesto i.
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ecuacién 2.2).

m, m* Masa (kg), masa aparente (ecuacién 1.2).
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Introduccion

La existencia de datos experimentales de la region del equilibrio liquido — liqui-
do de mezclas binarias es de suma importancia para entender el funcionamiento de
una gran variedad de procesos (por ejemplo destilacién y extraccién), que operan
en base a esos equilibrios. La no idealidad de esas mezclas de fluidos, hace que tan-
to los métodos experimentales, que tienen como objetivo proporcionar informacion
cientifica basica de sus propiedades termodinamicas, como las ecuaciones de estado,
que tienen como proposito racionalizar la informacion experimental para su uso di-
recto en ingenieria, son de dificil manejo, en particular a altas presiones, para ese tipo
de mezclas. Muchos modelos de uso comiin en ingenieria, tales como las ecuaciones
de estado, no son capaces de representar dicha regién con una precision correcta,
sobre todo con respecto a las propiedades volumétricas (P — p — T') donde estos mo-
delos fallan notablemente. La complejidad de los diagramas de fases que presentan
ciertos sistemas binarios han justificado investigaciones, tanto experimentales como
teodricas, desde hace més de un siglo.

Sin embargo, para el desarrollo de nuevos modelos, o simplemente para la ex-
ploracién de las capacidades de algunos existentes, es necesario contar con datos
experimentales. Por esas razones, en este trabajo, se plantea generar experimental-
mente el comportamiento P — p —T v P —T — xy de un sistema particular: etano
+ 1-propanol. Es un sistema binario altamente no ideal, debido a la presencia de
tres tipos de equilibrios: ELV, ELL y ELLV en su comportamiento de fases, y que
corresponde al tipo V de la clasificacién de los diagramas de fases global segiin van
Konynenburg y Scott [1,2].

El sistema binario de estudio se eligié principalmente por la factibilidad de alcan-
zar sus condiciones de separacion de fases en la regién de tres fases en un instrumento
de medicién disponible basado en la técnica de densimetria de tubo vibrante (DTV).
Asi, se pretende poder explorar la posibilidad de detectar los equilibrios presentes
en este sistema in situ. La determinacion y medicién de las condiciones de equilibrio
liquido — liquido (ELL), en ciertas mezclas, se hace comtinmente mediante técnicas
de medicién directas, ya sean estaticas o dinamicas. Técnicas indirectas acopladas
también han sido utilizadas, para determinar los ELL usando la técnica de densi-
metria de tubo vibrante, pero con un arreglo de tres densimetros donde se recirculan
las fases presentes. Uno de los objetivos de este trabajo es detectar el ELL usando
un arreglo experimental que comprende solo un densimetro, extendiendo asi la ca-
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Introduccion

pacidad de medicién de estos instrumentos, y, teniendo la ventaja de poder obtener
simultaneamente la condiciones de presién y temperatura del equilibrio, asi como las
densidades de las fases saturadas.

Para el efecto de la deteccién del ELL, o de cualquier otro tipo de equilibrio, se re-
quiere definir procedimientos de medicién que establezcan las condiciones adecuadas
de estabilidad y de equilibrio termodinamico. Teniendo estos procedimientos defini-
dos, se pueden plantear estudios completos y medir el comportamiento P — p — T
de la mezcla; etano + 1-propanol en este caso. Se reportaran datos en un inter-
valo de temperatura de 313 a 320K, en presion hasta 400 bar y composiciones de
Zetano =0.718 & Zepano =0.936 en fraccion molar. El presente estudio forma parte de
un proyecto de investigacién, IPN-CGPI 20030721, cuyo objetivo general consiste en
caracterizar, en términos de propiedades volumétricas y de equilibrio, a una serie de
mezclas a base de etano + alcoholes de cadenas cortas (metanol hasta 1-propanol).

Para demostrar el cumplimiento de los objetivos planteados, el presente trabajo se
ha distribuido en tres capitulos. En el primer capitulo, se establece la importancia de
generar nuevos datos experimentales, asi como la de contar con técnicas de medicién
de propiedades P — p — T precisas.

En el segundo capitulo, se describe el arreglo experimental utilizado, asi como
los procedimientos experimentales que se tuvieron que elaborar para detectar los
equilibrios ELL mediante la técnica de densimetria. Se establecen también los pro-
cedimientos modificados que se usaron para llevar a cabo las mediciones relativas a
las calibraciones de los transductores de presion y del densimetro.

En el tercer capitulo, se reportan y analizan los resultados de las mediciones sobre
el sistema de estudio. Asi mismo, se reportan los resultados de la modelacién de los
datos experimentales determinados en este trabajo.

Por 1ltimo se presentan las conclusiones derivadas del presente trabajo, asi como
algunas recomendaciones que podran servir como guia hacia trabajos posteriores.
Una serie de apéndices contiene los datos tabulados, series de graficas de consulta
que permiten apreciar los comportamientos observados, asi como notas sobre algunos
puntos de detalle relacionados con la problematica de la modelacion del sistema.



Capitulo 1

Antecedentes

1.1. Generalidades

1.1.1. Equilibrio liquido — liquido a presién o temperatura
constante

Al poner en contacto dos especies quimicas dentro de ciertos limites de com-
posicion y si se separan en dos fases liquidas, las cuales estan en equilibrio; a este
fenémeno se le llama Equilibrio liquido-liquido (ELL) [3]. El ELL puede representarse
en diagramas de temperatura o presion en funcién de la composicion.

En algunos casos las dos fases pueden estar constituidas por mezclas de los com-
ponentes involucrados. Entonces, se dice que los componentes son parcialmente misci-
bles. Sin embargo, en ocasiones, estas fases pueden estar conformadas por compuestos
puros cada una: a este fenémeno se le denomina inmiscibilidad [4].

Cuando los componentes de un sistema binario son parcialmente miscibles, el
sistema puede presentar cuatro diferentes comportamientos [3-5]:

1. Las fases liquidas forman una isla (Figura 1.1):

Los puntos consolutos son andlogos a los criticos [3] de un compuesto puro.
Estos puntos corresponden a estados limitantes del equilibrio de dos fases para
los cuales todas las propiedades en equilibrio son idénticas.

Por debajo del punto UCST y por arriba del punto LCST los dos componen-
tes son completamente miscibles y forman una sola fase liquida. Este tipo de
comportamiento se observa con poca frecuencia.

2. El sistema sélo presenta el punto LCST (Figura 1.2).

Este comportamiento se debe a que una linea de unién de la region Ly 4+ Ly se
junta a una linea de unién de la regién de dos fases L + G [4], lo cual provoca
que el punto UCST no se presente.



1.1. Generalidades 1. Antecedentes

COMPOSICION COMPOSICION

Figura 1.1: a) Temperatura en funcién de la Composicién. UCST: Temperatura Criti-
ca Consoluta (o de solucién) Superior LCST: Temperatura Critica Consoluta (o de
solucién) Inferior; b) Presién en funcién de la composicién. UCSP: Presién Critica
Consoluta (o de solucién) Superior LCSP: Presién Critica Consoluta (o de solucién)
Inferior.

G
L+G UCsP
L+
T L1+L2
L g LosT
S+L
S
COMPOSICION COMPOSICION

Figura 1.2: a) Temperatura en funcién de la Composicién. LCST: Temperatura Criti-
ca Consoluta (o de solucién) Inferior; b) Presion en funcién de la Composicion. UCSP:
Presién Critica Consoluta (o de solucién) Superior.

Es muy comun, en la practica, que, al estudiar el ELG o ELL, se presente
una unién de este tipo la cual corresponde a un equilibrio de tres fases de tipo
liquido — liquido — gas (ELLG). En la referencia [6], al estudiar el equilibrio del
sistema binario etano + eicoseno a presion atmosférica y de 304 a 310 K, se
reporta un comportamiento como el que se describié.

3. Solo existe la presencia del punto UCST: esto indica que se juntan lineas de
union de las regiones Ly + Ly y S + G, por lo que se pierde el punto LCST
(ver Figura 1.3). Existen sistemas binarios en los cuales, a temperaturas no
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1. Antecedentes 1.1. Generalidades

muy bajas, se juntan las curvas del ELL y del ESG. Tal es el caso del sistema
agua + clorofenol, estudiado en la referencia [7], en el cual se encuentra sélo
el punto UCST, a una temperatura menor de 250 K — 270 K, dependiendo del
clorofenol utilizado.

COMPOSICION COMPOSICION

Figura 1.3: a) Temperatura en funcién de la Composicién. UCST: Temperatura Criti-
ca Consoluta (o de solucién) Superior b)Presién en funcién de la Composicién. LCSP:
Presién Critica Consoluta (o de solucién) Inferior.

4. Presencia de dos limites consolutos sin formar una isla: el dltimo de los com-
portamientos, que puede presentar el sistema binario en el ELL, es la presencia
de los dos limites consolutos (UCST y LCST), pero sin formar una isla como en
el primer caso. Existe una unién, de la seccién formada por el L; + Ly con las
curvas L+ G y S + G, lo que provoca una bifurcacion de la isla y el diagrama
de equilibrio se presenta como en la Figura 1.4.

Este tipo de comportamiento se presenta cominmente en sistemas que involu-
cran polimeros. En la referencia [8], se estudiaron diferentes sistemas, polimero
+ solvente, y todos ellos presentan una tendencia hacia este comportamiento.

De acuerdo con el analisis anterior de los diferentes comportamientos que pre-
sentan equilibrios liquido-liquido en sistemas binarios, en general, puede verse que
los cambios entre los diagramas depende de los intervalos de presiéon y temperatura
considerados. Es decir, un sistema binario determinado puede presentar diferentes
comportamientos, en el diagrama de fase, al someterlo a diferentes presiones y tem-
peraturas respectivamente.

1.1.2. Equilibrio liquido — liquido en diagramas P — T

Es posible generalizar el analisis antes expuesto mediante los diagramas de fases,
o diagramas P — T, complementarios de los diagramas P o T — xy considerados hasta
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1.1. Generalidades

1. Antecedentes

DOS FASES

UNA FASE

Figura 1.4: Temperatura en funcién de la Composiciéon. UCST: Temperatura Critica
Consoluta (o de solucién) Superior LCST: Temperatura Critica Consoluta (o de

solucién) Inferior.

ese punto. Los diagramas de fases globales para fases fluidas pueden ser clasificados
de acuerdo a un tipo ( [5]), en referencia al trabajo inicial y a la clasificacion de-
nominada de van Konynenburg y Scott [2]. Estos diagramas presentan la ventaja,
respecto a los anteriores, de dar a conocer la evolucién de un sistema con respecto
a la temperatura y a la presion simultaneamente. Esto es particularmente ttil para
apreciar las condiciones de equilibrio de los sistemas a relativamente alta presién, >
1 bar, y entender como se desplazan estos equilibrios en funcion de la presion y de
la temperatura, mas que en funcion de la composicién.

TIPO 1

T

Figura 1.5: Diagrama de Fase de Tipo I.

1. Tipo I: En esta categoria, se observa que la linea critica inicia en el punto
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1. Antecedentes

1.1. Generalidades

critico del componente puro 1 (C1) y, conforme la mezcla se enriquece en el
componente 2, la linea se desliza suavemente del punto critico 1 al punto critico
2 (C2) (ver Figura 1.5). Por ejemplo, la mezcla bidzido de carbono+ propano
presenta este comportamiento asi como la mezcla bioxido de carbono+ etanol.
En general, las mezclas binarias conformadas por un fluido polar y un fluido no
polar presentan este comportamiento (los fluidos son completamente miscibles
a cualquier composicién). Sin embargo, hay excepciones como es el caso de
la mezcla etano + 1-propanol (de interés en este trabajo) que presenta un
diagrama de tipo V.

TIPO II

Figura 1.6: Diagrama de Fases de Tipo II.

TIPO III

Figura 1.7: Diagrama de Fases de Tipo III.



1.1. Generalidades 1. Antecedentes

2. Tipo II: En este comportamiento se presentan dos lineas criticas: una de puntos
criticos liquido — vapor, idéntica al tipo I, y otra que inicia en un punto critico
terminal superior de equilibrio liquido — liquido — vapor (UCEP: Upper Critical
End Point) a bajas temperaturas y presiones, y continua, con puntos criticos
terminales liquido-liquido, a relativamente bajas temperaturas y hasta muy
altas presiones (ver Figura 1.6).

TIPO IV

Figura 1.8: Diagrama de Fase de Tipo IV.

3. Tipo III: al igual que el tipo II, este comportamiento presenta dos lineas criti-
cas. Se encuentra una linea critica que inicia en el punto critico 2 y continua
con puntos criticos liquido — gas o gas — gas, dependiendo de la forma que
adopta dicha linea critica, al aumentar la presién y disminuir la temperatura.
La otra linea inicia en el punto critico 1 y continua con puntos criticos liquido
— vapor hasta un punto terminal superior del equilibrio de tres fases (UCEP) a
temperatura mayor que la temperatura critica en C1 (ver Figura 1.7). Ciertas
mezclas agua + alcano y la mezcla etano 4+ metanol, por ejemplo, presentan
diagramas de fases de este tipo.

4. Tipo IV: este tipo presenta un comportamiento similar al tipo V, con la dife-
rencia de que a temperaturas mas bajas que la del LCEP, existe una linea de
tres fases (LLV), desconectada de la que aparece en el tipo V, con otro UCEP
del cual inicia una linea de puntos criticos liquido — liquido, semejante a la
que presenta el diagrama tipo II. Esta curva critica puede existir hasta altas
presiones (ver Figura 1.8).

5. Tipo V: este comportamiento es similar al tipo III, con excepcion de que la
linea critica que inicia en el punto critico 2 termina en un punto critico ter-
minal inferior de equilibrio LCEP (Lower Critical End Point), ver Figura 1.9.
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TIPO V

Figura 1.9: Diagrama de Fase de Tipo V.

El sistema de estudio en este trabajo, etano 4+ 1-propanol, pertenece a este
tipo de diagrama. La region de equilibrio liquido - liquido, que se va a estu-
diar, esta restringida por los puntos terminales UCEP y LCEP a temperaturas
cercanas a la temperatura critica del etano.
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Figura 1.10: Sistema bioxido de carbono + isopentano;e Datos Experimentales a
377.65 K. Ver [9] p.: 527. El punto critico se encuentra en el maximo en presién de

la curva.
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De manera general, se debe pensar en donde se encuentran este tipo de compor-
tamientos. Es posible encontrarlos en sistemas binarios de uso comin. Con respecto
al tipo I (el comportamiento mas sencillo) los sistemas bidzido de carbono+ propa-
no y bioxido de carbono+ metano, presentan un comportamiento de este tipo y son
sistemas que han suscitado mucho interés en la industria petrolera; en especial para
el disenio, control y optimizacién, de la recuperacién del gas natural [10]. En lo que
se refiere al tipo II, algunos sistemas binarios comunes que corresponden a este ti-
po son el agua +bidxido de carbono, n-octano +bioxido de carbono y el n-hexano +
nitrobenceno [11].

Es posible pensar que la presencia de comportamientos més complejos como son
los del tipo III, IV y V son mas inusuales que los del tipo I y II. Sin embargo, existen
sistemas binarios, que son de uso comun, y se comportan asi. Por ejemplo, el sistema
binario etano + etanol es un sistema que presenta un comportamiento del tipo V y
el sistema metano + n-hexano pertenece a un diagrama de tipo IV.

En general, para diagramas del tipo I se esperan comportamientos P—xy de la
forma que muestra la Figura 1.10 a temperaturas arriba del punto critico del com-
ponente mas volatil. Es relativamente facil predecir sus comportamientos, o bien
representarlos mediante ecuaciones de estado, haciendo uso de reglas de mezclado
apropiadas. Desde el punto de vista practico, los fluidos con este comportamien-
to presentan las mismas caracteristicas, volumétricas y en su comportamiento de
equilibrio, en todo el intervalo de temperatura entre los puntos criticos de los com-
ponentes. Tratandose de una mezcla utilizada como solvente supercritico, solvente
+ co-solvente, se sabe que se tendréd siempre una transiciéon liquido — gas, a tempe-
raturas cercanas y superiores al punto critico del solvente, es decir a las condiciones
de operaciones usuales de esos fluidos (ver Figura 1.10).

Sin embargo, en sistemas binarios que presentan comportamientos mas complejos,
tipos III hasta V, los diagramas P—xy se presentan en las Figuras 1.11 [12] y 1.12 [13]
a ciertas temperaturas. La diferencia entre ellos sélo se puede apreciar si se tiene una
idea de como evolucionan estos diagramas isotérmicos en funcién de la temperatura.
Estos sistemas presentan una situacién més complicada ya que, a una temperatura
dada, sélo existe un equilibrio liquido-vapor a presion relativamente baja. A presion
mas alta, se tiene una regién donde se presentan simultaneamente equilibrios liquido
— vapor y liquido — liquido dependiendo de la composicién. A una sola presién y a
temperatura dada se presenta el equilibrio entre tres fases simultaneamente: liquido
— liquido — vapor. A esa presion se tiene una frontera entre dos comportamientos
diferentes.

Para estos comportamientos (tipo IV o V), tomando como ejemplo el caso de un
solvente supercritico, resulta dificil ubicar las condiciones adecuadas de temperatura
de operacion por ejemplo para una separacién. En las Figuras 1.11 y 1.12, en un
pequeno intervalo de temperatura, ocurren transiciones entre fases, de varias natu-
ralezas, las cuales suelen tener caracteristicas volumétricas diferentes, que no son
forzosamente las deseadas si lo que se busca es el comportamiento volumétrico tipico
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Figura 1.11: Sistema binario: etano + metanol a 298.15 K [12].

de un fluido supercritico, es decir, fuertes variaciones de la densidad con pequenos
cambios de presién. Si durante una compresion, o descompresién isotérmica, el fluido
pasa por una zona de inmisibilidad, la densidad de la mezcla deja de tener el compor-
tamiento deseado de un fluido supercritico (alta compresibilidad y alta selectividad)
y presenta las caracteristicas de un liquido. Asimismo, es importante poder caracte-
rizar las fronteras y condiciones donde ocurren tales cambios. Esto resalta el interés
que existe, entre otros, en el estudio de las propiedades de equilibrio de mezclas de
solvente + co-solvente, aun si estos fluidos se utilizan normalmente en condiciones
supercriticas.

1.1.3. Relevancia de los diagramas de fases a alta presion

El interés en el estudio de los equilibrios, en particular liquido — liquido a relati-
vamente altas presiones, en el ambito de la ingenieria de procesos quimicos, [14,15],
radica principalmente en encontrar condiciones de operacién (temperatura, presion
y composicién) que permitan llevar a cabo las extracciones, destilaciones, etcétera
usando fluidos de trabajo, ya sean solventes o acarreadores, que proporcionen ca-
racteristicas fisicoquimicas adecuadas para lograr la separacién. Las propiedades de
interés son por ejemplo, la selectividad, puntos de ebullicion, capacidad calorifica,
densidad, viscosidad, etcétera. Se tienen que considerar también los aspectos ambien-
tales, econémicos y la seguridad. Sin embargo, los criterios aqui conciernen, sobre
todo, a la naturaleza quimica de los compuestos y no tanto a sus caracteristicas
fisicas.

Actualmente, los sistemas que més se estudian para las operaciones mencionadas,
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Figura 1.12: Sistema binario: etano + etanol a 311.15 K [13].

son biéxido de carbono + alcohol (extraccién supercritica) [16-18], biéxido de car-
bono + alcano (industria petrolera, en la recuperaciéon del gas natural) [19], alcano
+ alcohol (extraccién y separacién de los alcoholes del agua) [18,20], agua + alcano
(remediacién de suelos en y recuperacién del pétroleo), biéxido de carbono o alcanos
ligeros + productos naturales (extraccion supercritica).

La necesidad de contar con datos P — 1" — xy experimentales de esos sistemas
altamente no ideales, para determinar sus comportamientos en extendidos intervalos
de temperatura y presién, es una consecuencia de la busqueda de las condiciones
de operaciones éptimas. Para el diseno de los procesos que funcionan en base a las
variaciones de la selectividad, y de la solubilidad controlada por la densidad del sol-
vente, se requieren las propiedades volumétricas de las mezclas involucradas asi como
de las propiedades de transporte como la viscosidad dinamica. En consecuencia, la
informacion P — T — p — xy experimental es muy necesaria.

Algunos estudios interesantes para la justificacion de este trabajo, concierne a
la extracciéon de aceites citricos [21-23]. Para remover sus altos contenidos de hi-
drocarburos, se estudiaron diferentes solventes supercriticos distintos al bioxido de
carbono, con el fin de sustituirlo en la operacién de extraccion. Tales solventes deben
ser no toxicos, y sus temperaturas criticas deben ser baja, con el fin de evitar la
degradacion térmica de esos materiales biologicos. Entre estos solventes de estudio
se selecciono el etano, ya que cubre las caracteristicas suficientes para reemplazar al
bioxido de carbono atn si no se ha reportado nada referente a la flamabilidad del
etano como una limitante de su uso.

El etano como fluido supercritico se esta estudiando para su posible aplicacion en
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la extraccién de productos farmacéuticos, cosméticos y relacionados con la industria
alimenticia [24]. El etano puede sustituir al biéxido de carbono con grandes ventajas
como son: no generar residuos toxicos, se alcanzan sus propiedades criticas a condi-
ciones de operacién més accesibles (principalmente en presién, P.(etano)= 48.8 bar
contra P.(biéxido de carbono)= 73.8 a T.(etano) - T.(biéxido de carbono) = 1.25
K segin [11]). En la cuestién econémica, a pesar de que el etano es un fluido més
caro, su presion critica siendo notablemente menor a la del biéxido de carbono, se
reduce la cantidad de energia requerida para alcanzar las condiciones de operacién.
En el ambito de los procesos de extraccién supercritica, se ha estudiado el etano en
comparacion con el bioxido de carbono como solventes en particular en la extraccion
de cafeina, teobromina y mantequilla de cacao de la semilla de cacao [24,25]. En
este estudio, se utilizdé etano a 152 bar y 248 bar, y bioxido de carbono a 200 y 400
bar a 343.2 K. Se concluyé que el etano tiene una mayor eficiencia que el bidxido
de carbono, para la extraccién de los tres componentes mencionados, en base a la
fraccion entre la masa de extracto y la masa del solvente.

Se ha encontrado que el etano supercritico puede usarse también en el area de
catalisis (bdsicamente en la etapa de hidrogenacién de compuestos organicos) donde
se busca optimizar las reacciones quimicas. Resulta importante destacar que durante
la reaccién de hidrogenacién, por ejemplo en la hidrogenacién de etil-piruvato [26],
se presentan equilibrios de tres fases, equilibrio liquido — vapor y liquido — liquido,
dependiendo de las condiciones de operacion.

De lo anterior, es posible destacar la necesidad de generar datos sobre sistemas
que involucren al etano a altas presiones, en especial mezclado con los cosolventes
comunes como son los alcoholes de cadena corta (C1 hasta C4) utilizados como arras-
tradores o modificadores por su fuerte polaridad, y de conocer el comportamiento de
estas mezclas con respecto a la presion y temperatura. Las composiciones en alcohol
usualmente no rebasan el 5% en fraccién molar y las condiciones de las mezclas
utilizadas como solventes se encuentran en la regién critica y critica extendida (gas
denso comprimido) de estado.

La mayor diferencia que existe entre las mezclas solventes de un alcohol 4 biéxido
de carbono o etano supercriticos, es que los dos tipos de mezclas no pertenecen al
mismo tipo de diagramas de fases. Ocurren inmiscibilidades en las mezclas etano
+ alcohol que se encuentran, en las mezclas con biéxido de carbono (ver [27]), sélo
con alcoholes de alto peso molecular (a partir del hexanol). La pesencia de esas
inmiscibilidades en las mezclas con etano + alcohol, desde el metanol (ver [28]), son
un fenémeno que merece atencion.

Existen pocos sistemas caracterizados de esta indole, debido a que los estudios
de los equilibrios liquido — liquido, frecuentemente, han sido efectuados a presién
y temperatura estandar y, sélo en algunos casos, con variacion de la temperatura.
El estudio de los equilibrios liquido — liquido a altas presiones se realiza no muy
frecuentemente. Ademas, se involucran presiones muy altas (por arriba de 1000 bar)
en sistemas de tipo II, III o IV. La existencia de datos es limitada a unos cuantos
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sistemas. Para sistemas en los cuales la inmiscibilidad es méas restringida, tanto en
términos de temperatura como en términos de presién, se cuenta, por ejemplo, con las
mezclas etano + 1-propanol [29], etano + metanol [12], agua + 1,1-difluoroetano [30],
entre otros, que han sido estudiadas a una sola temperatura. Son contribuciones al
conocimiento de los comportamientos experimentales que, muchas veces, no son sufi-
cientes para establecer correctamente un modelo de estado y permitir el acceso a las
propiedades en otras condiciones que las reportadas. Es en general necesario contar
con datos experimentales repartidos adecuadamente en el espacio de estado, para
este tipo de sistemas no ideales, con el fin de cubrir la carencia de informacién en las
modelaciones. En ese ambito, en el Laboratorio de Termodindmica de la ESIQIE-IPN
(entre algunos otros), se estan generando bases de datos de equilibrio y volumétricos
ya ampliamente reportados en las referencias [31-39]. Hasta ahora, se han estudiado
de manera sistematica mezclas de biéxido de carbono con alcoholes. Estos sistemas
son basicamente del tipo I o II, y no han sido estudiados en la region del equilibrio
liquido — liquido en el caso del tipo II. Las mezclas de etano con alcohol pertenecen,
segin [28] y [40] a los tipos III, IV y V. En estos sistemas, la regién de miscibilidad
parcial entre dos liquidos se encuentra generalmente cerca del punto critico del etano
lo cual hace necesario su estudio, en especial si se pretende utilizar tales mezclas
cémo un solvente.

Los estudios volumétricos sobre mezclas, tan solo binarias, son muy restringidos.
El laboratorio contribuyé (ver [33], [36], [37]) en la caracterizacién volumétrica de
algunos sistemas en amplios intervalos de presién y temperatura; sin embargo, la gran
mayoria de la literatura disponible, sobre este tipo de mediciones, se encuentra en
intervalos de presion y temperatura a veces muy reducidos. Por ejemplo, el sistema
etano + metanol que se estudié solo a la temperatura de 298 K [12]. En el caso
de las mezclas etano + alcohol no se cuenta en la actualidad con comportamientos
volumétricos experimentales en funcién de T y P.

Desde un punto de vista tedrico se requieren también modelos para representar
estos comportamientos, y para predecirlos, ya que es imposible llevar a cabo todos los
experimentos deseados por razones tanto econémicas como de factibilidad. Ya exis-
ten algunos modelos (ecuaciones de estado) para el objetivo mencionado, los cuales
cuentan con reglas de mezclado adecuadas para poder modelar las transiciones liqui-
do — liquido a altas presiones. Los sistemas a los que se ha hecho referencia exhiben
comportamientos altamente no ideales y, por muy moderna que sea la ecuacién de
estado, no se logra una representacion ni tan solo cualitativa de sus comportamien-
tos; en especial en el caso de la mezcla etano + 1-propanol (ver [29]). Para mejorar o
validar un modelo con el objetivo de que su representacién y prediccion del compor-
tamiento de los sistemas sea mas eficiente, es necesario contar con datos de equilibrio
P —T — p— 2y y datos volumétricos P — T — zy que presenten caracteristicas de
confiabilidad y que sean lo suficientemente representativos del sistema.

Ante la necesidad de obtener informacién experimental, se tienen que contemplar
cuales son las técnicas experimentales disponibles.
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1.2. Técnicas experimentales para EL(L)V y PVT

Los datos de equilibrio entre fases pueden describirse completamente por la de-
terminacién, tanto de propiedades P — T — xy, como por propiedades volumétricas
(P —p—T). Estos dos tipos de propiedades pueden ser obtenidos independiente-
mente. Existen técnicas experimentales distintas para determinarlas y el caso de
los equilibrios liquido — liquido es sélo un caso particular [15,41,42]. Sin embargo,
las particularidades de estos equilibrios hacen que no cualquier técnica experimen-
tal pueda servir. También existen técnicas para medir los conjuntos de propiedades
mencionados simultaneamente. Son muy pocas y, en general, son técnicas acopladas
donde se determinan, por una parte, los datos de equilibrio entre fases (temperatu-
ra, presion, composicién) y, por otra parte, las propiedades volumétricas ya sea por
medicion directa del volumen de las fases, o ex-situ, por métodos gravimétricos, o de
manera indirecta.

En general, los equilibrios entre fases pueden determinarse mediante métodos
estaticos analiticos o dindmicos. Se definen a los métodos estaticos analiticos como
aquellos en los cuales los fluidos de estudio permanecen en una celda donde alcanzan
su estado de equilibrio. El analisis se hace mediante un muestreo de las fases que se
manda a un equipo de andlisis (por ejemplo, un cromatdgrafo de gases). En cambio,
en los métodos dinamicos, los fluidos de estudio son puestos en condiciones de equi-
librio entre fases y recirculados continuamente fuera de la celda. El andlisis se hace,
en estas condiciones, tomando muestras directamente en las lineas de recirculacion.
Dependiendo de cual es el instrumento de analisis, este tipo de método se presta a
un acoplamiento con instrumentos que permiten tener acceso a las propiedades vo-
lumétricas de las fases. Un ejemplo de tales instrumentos, frecuentemente utilizado,
es el densimetro de tubo vibrante. Para esas técnicas ver [29,31,32,36,39] entre otros.

Los métodos para determinar propiedades PVT pueden ser directos o indirectos:

= En los métodos directos se realiza una medicién directa de alguna de las pro-
piedades termodinamicas; por ejemplo, la densidad o volumen de una fase
homogénea, fijando a las otras propiedades, por ejemplo la temperatura, pre-
sién y composicién de la mezcla (método sintético, o recirculacién de fases en
equilibrio).

= En los métodos indirectos, se determinan propiedades termodinamicas a par-
tir de la mediciéon de una cantidad relacionada por algtiin principio fisico; las
demés propiedades manteniéndose. Por ejemplo, se fijan temperatura, presion
y composicion, y la densidad se determina mediante la medicion del periodo
de vibracién de un tubo lleno del fluido de estudio: es el principio del tubo
vibrante.

En la actualidad, para la determinacion de datos PVT de un fluido liquido, se uti-
lizan diferentes métodos, o diversas modificaciones de algunos de ellos, dependiendo
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de las condiciones de operacién (P-T) a las cuales se requiere medir. Las caracteristi-
cas y complejidad de los dispositivos experimentales dependen de estas condiciones
de operacion.

1.

Métodos utilizados a condiciones isotérmicas: altas presiones y tem-
peratura constante.

Para la determinacion de los equilibrios a altas presiones, se utilizan comtinmen-
te dos métodos: el método estético analitico, [31,39], y el método dindmico con
recirculacion de fases, ver [12,13] etcétera. Por ejemplo, un estudio realizado
mediante el método estatico a altas presiones fue la determinacion de datos de
equilibrio de los sistemas de biéxido de carbono + etanol y biéxido de carbono
+ 1-propanol, llevado a cabo en la referencia [39]. La toma de muestras se lleva
a cabo mediante un tubo capilar movil y las muestras se envian automatica-
mente, para su andlisis, a un cromatégrafo de gases. En la referencia [30] se
usa el método estatico para el estudio de equilibrios liquido — liquido a al-
tas presiones y condiciones isotérmicas. El error en los analisis de composicion
por cromatografia de gases es generalmente entre 0.02 y 0.07 % molar en fase
liquida, dependiendo de los sistemas estudiados.

Métodos de determinacion simultanea de datos de equilibrio y datos
volumétricos

a) En el método de volumen variable (ver [43]), el equilibrio entre fases se
lleva a cabo en una celda de zafiro transparente de volumen variable,
o en una celda de volumen variable que cuente con una ventana para
determinar épticamente los volimenes de las fases presentes en el equili-
brio (método directo). Posteriormente, a partir del nimero total de moles
de cada componente determinado por pesadas sucesivas a una presion y
temperatura dada, y de los volimenes totales de cada fase en equilibrio,
pueden determinarse las composiciones, asi como los volimenes molares
saturados, mediante un balance de masa para cada compuesto (ecuacién
1.1)

e = Zx () (1)

x;, - fracciones mol desconocidas;

vi: volimenes molares en la saturacion para la fase k;

V}.: voliimenes de cada fase

El arreglo de la referencia [44], consta de una celda de volumen variable de
zafiro para las mediciones de equilibrio de fases, acoplada a un densimetro

de tubo vibrante para realizar mediciones de densidad en la fase liquida
homogénea. Se concluye, en este trabajo, que la técnica es adecuada para
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obtener simultdneamente mediciones en la saturacion y en fase homogénea
liquida, y se obtienen incertidumbres de 0.1 — 0.5 % en las densidades.

Recientemente se cuenta con un estudio, [36], donde el densimetro de tubo
vibrante ha sido empleado para obtener la densidad, cerca de la saturacién
de la fase liquida, en transiciones solido —liquido en el momento de la
precipitacion del sélido en la mezcla. Las condiciones de equilibrio para
mezclas sintéticas (en particular la presién de precipitacién) se obtienen
dentro de una celda visual de volumen variable a la cual esta acoplado el
densimetro.

b) Otros Métodos

En la referencia [45] se realizaré un estudio del equilibrio liquido — liquido
— vapor de sistemas hidrocarburo + biéxido de carbono. Se utilizé un apa-
rato PVT sintético isotérmico visual de volumen variable con dos celdas:
una donde se lleva a cabo el equilibrio y otra donde se almacena el fluido
después del analisis. El andlisis de composicion se lleva a cabo mediante
un cromatografo de gas usando un diseno especial para el muestreo de las
fases en equilibrio. La transferencia de las fases entre las dos celdas se hace
a presién constante. El volumen de cada fase se determina visualmente
a través de una ventana, con la que cuenta la celda, y un catetémetro.
El estudio se llevo a cabo hasta 270 bar y temperaturas hasta 500 K. La
incertidumbre que se alcanzd en lo que respecta a los datos de equilibrio
fue de £1 % para las constantes de equilibrio, y 5% para las densidades.

En un estudio, llevado a cabo en la referencia [46], del sistema biéxido de
carbono + nitrégeno para determinar datos P, p, T, se utilizé un aparato
sintético isocodrico acoplado a un picnémetro. El aparato mide P y T de
fluidos no corrosivos en un intervalo de presién y temperatura de 70 bar
hasta 1005 bar y de 100 K hasta 450 K, respectivamente. A partir de los
datos de P y T medidos, se puede calcular el volumen, en funcién de un
volumen de referencia, mediante el cual, finalmente, se pueden obtener
datos de p, en funcién de una densidad de referencia determinada con un
picnémetro pesado continuamente.

En la referencia [47], se disené un equipo para determinar composiciones
de fases en equilibrio y densidades. El equipo consta de una celda PVT de
volumen variable acoplada a un densimetro de tubo vibrante y a una celda
de medicién de tensién interfacial (IFT). El equilibrio se lleva a cabo en
la celda y las composiciones se determinan con un cromatégrafo de gas.
Las densidades se determinan mediante un densimetro de tubo vibran-
te (DMA-512 en este caso). Para realizar las determinaciones anteriores,
primero se deja que se alcancen las condiciones del equilibrio, y entonces,
por recirculacion de las fases en el densimetro, se miden las densidades.
Posteriormente, se toman muestras para determinar la composiciéon de
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las fases, y se envian las muestras a un cromatégrafo de gases mediante
valvulas de muestreo.

Kodama. et al. [29] realizaron un estudio del equilibrio liquido — liquido
del sistema etano + 1-propanol a altas presiones con una incertidumbre en
la densidad experimental de 4= 0.7 kg m 3. Se uso un arreglo experimental
del tipo dindmico con recirculacién de las fases de la referencia [48], que
consta de tres densimetros de tubo vibrante, Antéon Paar DMA 512S,
donde las fases son continuamente recirculadas. El arreglo puede operar
a presion y temperatura hasta 200 bar y 400 K respectivamente.

3. Métodos de determinacién de datos volumétricos

a)

Técnica de densimetria de tubo vibrante:

Como se puede observar, en los métodos descritos en la secciéon anterior,
muchos de los equipos en los cuales se llevan a cabo mediciones de equili-
brio y PVT simultaneamente, hacen uso de densimetros de tubo vibrante
acoplados con una celda de equilibrio. La utilizacion comin del densime-
tro de tubo vibrante se encuentra en estudios en fase liquida homogénea
de compuestos puros o mezclas, por ejemplo en [33,49-57], entre muchos
otros.

El densimetro de tubo vibrante se ha utilizado como instrumento princi-
pal para llevar a cabo mediciones simultaneas de datos PVT y equilibrio
liquido — vapor para algunas mezclas sintéticas de refrigerantes, ver [58].
Anteriormente, en la referencia [59], se ha descrito un método de detec-
cién para medir presiones de saturacion de soluciones salinas mediante
un densimetro. En ambos casos se efectua la deteccién de las condiciones
de equilibrio directamente dentro del mismo instrumento, atinque bajo
principios diferentes. El método de mediciéon de densidades por medio
del densimetro de tubo vibrante, como tema central en este trabajo, se
detallara adelante en la seccion 1.3.

Otro Método:

En la referencia [60] se realizaron mediciones de densidades, de una mezcla
binaria y una ternaria, haciendo uso de un equipo cuyo elemento central
para las mediciones de la densidad es una microbalanza de suspensién
magnética; la cual realiza determinaciones directas de la masa mediante
hundidores (dispositivos de hundimiento basados en el principio de Ar-
quimedes). En la referencia [61], también, se desarrollé un densimetro
capaz de medir las densidades de gases y liquidos homogéneos en amplios
intervalos de presion y temperatura mediante el método de los hundidores
duales. Esos hundidores tienen la misma masa y area superficial. Sin em-
bargo, tienen un volumen diferente. La superficie de ambos es del mismo
material: oro. Uno tiene forma esférica (Vs =24.5 cm?, mg =54 g) y el

18
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otro tiene la forma de un disco (Vp =2.8 em3, mp =54 g). Ambos hun-
didores se encuentran dentro de una celda de medicién. Para la medicién
de la densidad uno de los hundidores se coloca sobre un elevador y el otro
sobre un soporte que se conecta a una balanza analitica por medio de una
suspensién magnética. Cuando la celda se llena con un fluido, a través de
la suspensién magnética, se registra una diferencia de masa entre los dos
hundidores (Am*). De esta diferencia de masa puede evaluarse la densidad
como lo expresa la ecuacion 1.2:

~(Am*) = (Amyac)
L (T vy = (1.2)

donde: Amy 4c = (mp—myg), es la diferencia de masa entre los hundidores
cuando la celda esta vacia.

En la referencia [60], se estudiaron dos mezclas: primero metano + pro-
pano para la cual se obtuvieron incertidumbres en la medicion de la den-
sidad del vapor de: & 0.036 %, 4 0.013 kgm 2, vy luego la mezcla metano
+ propano + hexano para la cual las incertidumbres en las mediciones de
densidad del vapor son de 4+ 0.058 %. Estas incertidumbres ubican este
método para las determinaciones de densidades de gases a un nivel cla-
ramente superior al densimetro de tubo vibrante que, por un limite en
sensibilidad, sélo puede medir densidades de vapor con un error absoluto
fijo, provocando incertidumbres muy altas en fase gas a baja presién (del
orden de 10 a 30 % a 1.0 kgm™3).

Una revision actual de los métodos que permiten tener acceso a las pro-
piedades de fluidos en fases homogéneas, en especial las densidades, se
encuentra ampliamente documentada en las referencias [42] y [61].

En los parrafos anteriores, se han descrito técnicas relevantes de uso actual. No
se pretendi6 hacer una revisién extensiva de las técnicas que se pueden emplear para
los propésitos considerados, sino ubicar la técnica de densimetria por tubo vibrante
como una técnica de gran importancia en el drea de las mediciones experimentales
en termodinamica a altas presiones actualmente.

1.3. Densimetria de tubo vibrante

El principio de la densimetria se basa en la relacién que existe entre el periodo
de vibracién (o resonancia) de un tubo hueco y la masa del fluido que se encuentra
dentro. La diferencia que existe entre el densimetro de tubo vibrante (DTV) y otros
métodos de medicién de propiedades PVT, radica en que, en el DTV, varia la masa
del fluido de estudio y no su volumen.
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1.3. Densimetria de tubo vibrante 1. Antecedentes

La densimetria por tubo vibrante se considera como un método indirecto, ya
que se mide una propiedad fisica, el periodo de vibracién del tubo a una presién
y temperatura dada, y a partir de ella, y a través de principios béasicos de mecani-
ca de vibraciones, es posible determinar la propiedad termodindmica de interés: la
densidad. La relacion que existe entre el periodo de vibracion y la densidad esta
dada mediante una expresion matematica llamada modelo de calibracion como en la
ecuacion 1.3:

9 A2V, Am? M,

K K
donde My, K y V; son pardmetros caracteristicos del instrumento, de los cuales K y
V; dependen de la presion y de la temperatura (debido a las propiedades mecénicas
del instrumento), asi como la densidad p (debido a las propiedades de los fluidos).
Esto hace que el periodo de vibracién 7 dependa también de la presion y de la
temperatura: 7 = 7(P, T, p).

(1.3)

T

Para establecer el modelo de calibracion, se requiere estimar algunos parametros
intrinsecos del instrumento a cada temperatura y presién. La determinaciéon de los
parametros se hace mediante una calibracién con uno o varios fluidos de referencia
de densidad conocida a las condiciones de T y P de interés. La calibraciéon del DTV
puede realizarse de diversas formas [62] [56]. La forma mas comun es el método
cldasico que consiste en utilizar dos fluidos de referencia, con densidades conocidas
a las condiciones de temperatura y presién a las cuales se va a estudiar el fluido de
interés. Un ejemplo de dos fluidos de referencia, comtinmente utilizados en algunos
estudios, son el agua y el nitrégeno [33]. Otra forma de calibracién son los métodos
que toman como referencia el tubo vacio o modelos de calibracion continuos de
trayectorias mecanicas forzadas (FPMC) [56] tomando diferentes consideraciones en
cuanto a la fisica del tubo vibrante. Con cualquier modelo, o método, de calibracién
se tienen incertidumbres debido a los procedimientos y errores generados por dicha
calibracién. En general esta incertidumbre es del orden de 0.1 a 0.5 kgm=3. Si no
fuera por estos errores, el método es capaz de proporcionar densidades precisas hasta
de una parte por millén.

El uso del densimetro de tubo vibrante, actualmente, se ha extendido para realizar
estudios a altas presiones y diferentes temperaturas, generalmente para sistemas
liquido — vapor, con diferentes arreglos de equipos experimentales. Algunos arreglos,
como se ha comentado, involucran al DTV o a varios DTVs acoplados con otra
técnica [29]. Otros arreglos contemplan sélo el DTV vy, en estos casos, se ha buscado
extender sus posibilidades de medicién. El presente trabajo es una contribucién en
ese sentido.

En este ambito, se ha logrado caracterizar, con un solo instrumento, zonas de
importancia del estado termodinamico de los sistemas como, por ejemplo, mediciones
de densidades de fluidos comprimidos en la cercania de la zona critica de fluidos puros
y mezclas, o datos simultaneos de densidades y presiones de saturacion de fluidos
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puros y mezclas que presentan equilibrios del tipo liquido — vapor o liquido — sélido.
En el caso de los equilibrios liquido — vapor, la determinacién de los datos de densidad
a la presion de saturaciéon se hace mediante una deteccion in situ de las condiciones de
equilibrio aprovechando una metodologia casi continua de medicion y la posibilidad
de detectar cambios apreciables del comportamiento vibratorio del instrumento en
estas situaciones. Aun asi, el DTV tiene limitacion en lo que se refiere a su intervalo
de temperatura de operacion, de 253 a 423 K, y presion, hasta 400 bar o 700 bar,
dependiendo del tubo vibrante que se utilice.

Aun con estas limitaciones, el DTV tiene ciertas ventajas sobre algunos otros
métodos. Por ejemplo, el DTV utiliza un volumen de muestra pequeno (alrededor de
1.8 cm? ). Esto es de interés en varios aspectos: uno es que, si se trata de un com-
ponente de alto costo o de sintesis delicada, se reduce el gasto del mismo. También,
si se estd estudiando un fluido de naturaleza peligrosa, lo mejor es utilizar la menor
cantidad posible ademas de los cuidados usuales.

En el laboratorio de termodinamica de la SEPI ESIQIE-IPN existen dos arreglos
experimentales disponibles basados en un densimetro de tubo vibrante. El primero es
acoplado con una celda de volumen variable [36] y el segundo consta de un densimetro
solo [57], como el utilizado en la referencia [58], pero de un modelo diferente para
alcanzar presiones hasta 700 bar. El segundo arreglo experimental es el que se utiliza
en el presente trabajo, el cual ha sido utilizado para desarrollar estudios PVT de
mezclas en fase homogénea para diversos sistemas binarios [37]. El principal objetivo
de utilizar dicho equipo es nuevamente extender la técnica para estudiar la deteccién
del equilibrio entre fases en el caso de mezclas que presentan un equilibrio liquido —
liquido y asi obtener la informacién simultanea de las densidades de las fases liquidas
coexistentes y de las condiciones de presién de saturacion de los liquidos en equilibrio.

Actualmente, el DTV se ha utilizado extensamente en estudios para describir el
comportamiento PVT de sistemas homogéneos. En cuanto a la obtencion de datos de
equilibrio liquido-vapor, algunos estudios han utilizado esta técnica para determinar
simultdneamente la curva de saturacién (presién de burbuja, presién de rocio) y
densidades de liquido y vapor saturados [63-65], mediante una deteccién directa de
las condiciones de equilibrio dentro del densimetros de tubo vibrante. Actualmente,
la determinacién de equilibrios mediante esta técnica sélo existe para el caso del
equilibrio liquido-vapor.

La deteccion y medicion del equilibrio liquido-vapor mediante la técnica de den-
simetria de tubo vibrante para un punto de rocio, se presenta como en la Figura
1.13. La Figura 1.13 muestra los datos experimentales de una fase vapor, la cual se
mide partiendo de una baja presién hasta la presién de saturacion. Como se puede
observar, se presenta un comportamiento creciente del periodo de vibracion conforme
aumenta la presion.

Existe un quiebre caracteristico del comportamiento el cual indica que se inicia la
etapa de transiciéon de fase donde coexisten una fase liquida formandose en una fase
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Figura 1.13: Presion en funcién del Periodo de vibracién (7) en un punto de rocio. [63]

vapor. El quiebre es un indicador del inicio de la transicién y, por lo tanto, de las
condiciones del equilibrio. Con lo anterior, es posible determinar el punto de rocio
que se localiza en la interseccién de la curva de una correlacién P(7), ligeramente
extrapolada, y la linea de transicion estimada por una correlacién local de algunos
datos pertenecientes a una fase no homogénea. Los datos registrados en fase no
homogénea son muy inestables y sus composiciones no se conocen. Por lo tanto,
el comportamiento aqui no corresponde a un comportamiento fisico cuantificable.
Lo tnico que se busca es tener una idea razonable de que existe un cambio en el
comportamiento P(7). Lo que provoca una pendiente en la linea de transicion, es que,
en una mezcla, existe usualmente una diferencia entre la presiéon de rocio y la presion
de burbuja. Una vez que se alcanza el punto de rocio, en la regiéon de transicion, la
composicién se modifica al elevar la presion por condensacién preferencial de los
compuestos pesados; de manera que esta pendiente no es representativa del cambio
de presion entre rocio y burbuja a temperatura constante y no corresponde a una
isoterma a la composicion definida de la mezcla.

A diferencia del punto de rocio, la medicion de un punto de burbuja se inicia
con una presién mayor a la saturacién. Se inicia un decremento hasta el punto de
saturacion, por lo cual la deteccion del equilibrio se manifiesta como en la Figura
1.14 de la referencia [63].

Al igual que en el caso del punto de rocio, el punto de burbuja se detecta expe-
rimentalmente mediante un quiebre en la isoterma que se estd midiendo. El punto
de burbuja se localiza en la interseccion de la curva con el principio de la linea de
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Figura 1.14: Presién en funcién del Periodo de vibracién (7) en un punto de burbuja,
[63]

transicién liquido — vapor. En este caso, debido a la formacion de burbujas de vapor
dentro del liquido, el fenémeno de transiciéon es muy notable, por lo que se deben
obtener puntos experimentales en la zona de transicion muy cercanos al comporta-
miento homogéneo (para evitar inestabilidades fuertes de la presién). La tendencia
decreciente en la region no homogénea, en este caso, no se puede observar de manera
confiable.

La Figura 1.14 muestra un comportamiento muy local, alrededor del punto de
saturacion, en el cual no es posible observar una tendencia regular; se encuentran
fuertes fluctuaciones de la presion y del periodo, y hasta se nota un ligero subenfria-
miento del liquido.

En general, el quiebre que se presenta en la curva P(7) es la caracteristica que
permite la deteccion del equilibrio liquido — vapor en la técnica de densimetria de
tubo vibrante. De manera similar, en la referencia [66] se detecta el equilibrio L —
V en curvas isotérmicas de Presion en funcién del Volumen (P-V). La curva P(V)
presenta un quiebre en un punto de separacién de las fases (equilibrio) localizado
en su interseccion con la linea de transicion de las fases. A diferencia del tubo vi-
brante, el arreglo experimental utilizado en la referencia [66] (método estatico de
volumen variable) permite medir la presién en la etapa de transicién, manteniendo
la composicion de la mezcla, y entonces se puede observar el comportamiento lineal
decreciente real que se espera entre la presién de burbuja y de rocio a composicién
y temperatura constante.
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En el caso del tubo vibrante, que no es exactamente estatico porque su principio
(vibracién del tubo) es dindmico, no es posible mantener el sistema en equilibrio ter-
modinamico estatico en la regiéon de dos fases. En la regiéon homogénea, este equilibrio
se puede obtener considerando que la vibracion es estable y uniforme. En la regién
de dos fases, no hay manera de saber donde se encuentra la interfase en cualquier
momento; la dindamica del tubo se vuelve inestable.

La implicacion que eso tiene en la deteccién con el tubo vibrante es que, al con-
trario del método empleado en la referencia [66], la deteccién tiene que ser dindmica.
Es decir, llevar a cabo mediciones en flujo continuo, a partir de una cierta presién
de la fase homogénea, hasta que se pueda observar, dindmicamente, un cambio en
el comportamiento. Una implicaciéon fuerte de eso es la necesidad de contar con
una adquisicién automatica de datos lo suficientemente rapida para poder capturar
localmente el fenomeno de cambio esperado.

1.4. Sintesis y planteamiento del problema

Resumiendo la informacién anterior a partir de las diversas refencias bibliografi-
cas indicadas, los sistemas que presentan equilibrios liquido — liquido son estudiados
desde varias perspectivas, notablemente en el ambito de los procesos de extraccién.
Los diagramas de fases han sido, y continian siendo, determinados experimental-
mente, sobre todo en las condiciones de operacién de los procesos donde se utilizan
y, mas que todo, en funcién de T a presién baja.

Con la aparicién de procesos u operaciones de extracciéon a més altas presiones, los
estudios de los diagramas de fases a altas presiones parecen necesarios para entender
el comportamiento complejo de ciertas mezclas y, también, para poder establecer
modelos termodinamicos capaces de predecir sus propiedades. Los estudios de las
propiedades de estas mezclas, que presentan inmiscibilidades parciales relativamente
importantes en sus comportamientos de equilibrio, involucran muchas veces presiones
muy altas. Esto no facilita ni la experimentacién ni la modelacién. Pues las interac-
ciones entre liquidos son méas bien conocidas a presién baja y poco se sabe de como
les afectan las presiones elevadas. Los temas de experimentacién y de modelacién
para esos sistemas son entonces inseparables y el presente trabajo los contempla.

En las cuestiones de experimentacién, existen técnicas que permiten, con mas o
menos dificultades, determinar las condiciones de equilibrio multifasico de las mezclas
consideradas o sus propiedades volumétricas. Algunas veces estas técnicas permiten
obtener ambas informaciones de manera simultanea.

Dentro de esas técnicas, la técnica de densimetria de tubo vibrante es un méto-
do sencillo, que actualmente llama la atencion porque es econdémica y, sobre todo,
precisa y sencilla de utilizacion. Esta técnica es para determinar densidades de fases
homogéneas y, pocas veces, ha sido utilizada para medir condiciones de equilibrio.
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La razon de esto es que el funcionamiento del instrumento con fases no homogéneas
es altamente inestable.

El presente trabajo se apoya sobre estudios previos (estudio LV de mezclas de
refrigerantes) en los cuales se muestra que es posible detectar, directamente dentro del
instrumento, los limites de funcionamiento cuantificables del mismo, y asi relacionar
este limite con la aparicion de una fase no homogénea. Es decir, se detecta una falla
(cambio) del comportamiento del instrumento la cual se relaciona con condiciones de
equilibrio entre fases en el fluido. La ventaja de la técnica es que se obtienen, para
mezclas sintéticas, las presiones y las densidades en la saturacién simultaneamente,
con un sélo instrumento. Las transiciones estudiadas in situ, hasta ahora con esta
técnica, son transiciones: vapor — liquido y liquido — vapor. El reto de este trabajo es,
por consiguiente, explorar si es posible detectar en un densimetro de tubo vibrante,
transiciones de fases, las cuales no presentan propiedades volumétricas muy diferentes
entre ellas como, por ejemplo, las que ocurren cuando dos liquidos estan en equilibrio.
La hipdtesis es que el instrumento es lo suficiente sensible a cambios muy leves en el
estado termodinamico del fluido como para poder detectar la apariciéon de una gota
de liquido més ligero en un liquido menos ligero y viceversa.

Se aprovecha lo anterior para llevar a cabo la deteccion in situ de varios tipos
de equilibrios liquido — liquido (y en dados casos liquido — vapor) en un densimetro
de tubo vibrante y la determinacion simultanea de los datos PT — ppp,z o PT —
pLv,2y P —T — z en condiciones de equilibrio de un sistema binario de interés. El
estudio estd enfocado al sistema etano + 1-propanol, tomado como sistema de prueba,
porque se sabe que este sistema es de tipo V y presenta caracteristicas que permiten
pensar que se puede estudiar en el densimetro. Por otra parte, se eligié también este
sistema por el interés que presenta técnicamente, como se comentd en este capitulo
de antecedentes.

En el siguiente capitulo se presenta el método experimental que se establecié para
este trabajo, con consideraciones sobre las metodologias empleadas y los procedimien-
tos utilizados y desarrollados.
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Capitulo 2

Método experimental

2.1. Diseno Experimental

2.1.1. Equipo Experimental

El equipo en el cual se llevaron a cabo las mediciones para la obtencion de datos
experimentales del equilibrio liquido — liquido, es basicamente el mismo que se de-
sarroll6 y utilizé para las mediciones de densidades en fases homogéneas de diversos
sistemas binarios [37] y fluidos puros [62]; trabajos en los cuales se describe a detalle
el equipo a utilizar.

La presente descripcion volvera a dar algunas bases del método experimental y
se enfocara en las modificaciones de metodologia aportadas en este trabajo.

La herramienta bésica del equipo es un tubo vibrante modelo Anton Paar DMA-
512P, que puede operar en un intervalo de temperatura de 263 K hasta 423 K y
presiones de 0 hasta 700 bar. El arreglo experimental se muestra en la Figura 2.1. El
equipo consta de tres partes principales que son:

1. Una linea de carga y presurizacion,
2. La celda Anton Paar DMA-512P,

3. Circuito de mediciéon de presion y relevo.

La linea de carga y presurizacién consta de dos partes principales: la celda de carga
y un generador de presion hidrdulico (ver Figura 2.1). En la celda se llevan a cabo
dos funciones basicas para iniciar la medicion de cualquier sistema. Primero, la celda
se utiliza para preparar mezclas mediante la técnica de pesadas sucesivas [37,50]. La
segunda funcion es presurizar la mezcla hasta una presion dada mediante un piston
interno que aisla el agua de presurizacion del fluido de estudio y el generador de
presién hidraulico. La celda soporta como limite de presion 800 bar.
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Figura 2.1: Arreglo experimental. Reproducido con autorizacion del autor [37].

La celda Anton Paar DMA-512P se puede considerar como la parte central del
equipo. En ella, se mide el periodo de vibracion a ciertas condiciones de presiéon y
temperatura.

El circuito de medicién de presion se encarga basicamente de medir las condiciones
de presiéon y temperatura que existen en el DTV. La presiéon se mide utilizando dos
transductores de presion DRUCK PMP 4060; uno con un intervalo de medicién de 0
a 138 bar (TRP1) y otro con un intervalo de medicién de 0 a 687 bar (TRP2) (estos
transductores se calibran antes de empezar las mediciones), ambos con una exactitud
de =+ 0.04 % en plena escala segun el fabricante; mientras que la temperatura se mide
mediante una sonda de resistencia de platino la cual fue calibrada de acuerdo a la
FEIT90 con certificado referido al NIST, con una incertidumbre de + 0.005 K. La
sonda esta conectada a un termometro (F250 AXL) con una incertidumbre porpia
de £+ 0.015 K. La incertidubre total sobre la temperatura es de + 0.02 K.

Estos medidores (de presién y temperatura) estan conectados a una interfaz de
adquisicién de datos mediante la cual se registran datos de presién, temperatura,
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periodo de vibracion, tiempo y nimero de dato. El programa de adquisicion regresa
archivos de la forma que se muestra en la Tabla 2.1.

Tabla 2.1: Ejemplo de un archivo generado por el programa de adquisicion de datos.

No. Dato | Temperatura (°C) T(ms) Tiempo (s) | Presién (bar)
1 39.007 4.0419354 19.09 398.090
2 38.997 4.0419146 22.55 397.915
3 38.990 4.0418984 25.94 397.754
1330 38.851 4.0385444 4814.58 299.824
1331 38.851 4.0385435 4818.28 299.826
1332 38.851 4.0385439 4821.99 299.827

Es importante que el programa de adquisicién devuelva las variables con el ntiime-
ro de digitos necesarios para el tratamiento ntimerico posterior de los datos. El ntime-
ro de digitos en los datos de la Tabla 2.1, corresponde al limite de la estabilidad de
las variables T y P durante las mediciones.

La temperatura T se registra con 3 digitos porque el (mK) corresponde al nivel
de fluctuacién de T por la regulacién térmica. Es 10 veces menor que el nivel de
incertidumbre en temperatura, pero, lo interesante aqui es aprovechar la sensibilidad
de la sonda de resistencia de platino mas que su exactitud. Se recueda que es necesario
tener fluctuaciones del orden del (mK) para obtener una estabilidad del orden de 1076
ms en los periodos de vibracion.

La incertidumbre sobre las presiones son del orden de la centécima de bar, en
especial para el transductor de escala 138 bar. Se registran datos con 3 digitos pa-
ra evitar errores de redondeo més alla de la precision de los instrumentos en los
tratamientos de datos posteriores.

La estabilidad de las mediciones de periodos cuando T y P son mantenidas es-
tables (con fluctuaciones del orden del mbar en presién y del mK en temperatura)
es del orden de 107% ms. La séptima decimal se registra para poder redondear la
sexta y saber donde exactamente se encuentra el nivel de fluctuaciones en condi-
ciones definidas. Se puede mostrar que las fluctuaciones del orden de 107% ms son
producidas por fluctuaciones de 1 mbar en la presién de un liquido alrededor de
60 bar, por ejemplo en las regiones donde las mediciones de periodo se efectuan en
régimen de flujo continuo. Se puede imaginar un liquido que localmente tiene un
comportamiento tal que P o p. El modelo de calibracién del densimetro permite
evaluar en estas condiciones la influencia de una fluctuacién de presién a tempera-
tura perfectamente estable, debida, por ejemplo, a un flujo de materia controlado
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en el circuito: P o (72 — 7¢), donde la proporcionalidad depende de la estabilidad

térmica del instrumento. En términos de error la ecuacién anterior se puede escribir
en la forma: 67 =~ (72 — 72)/(47) (6 P/ P).

Las siguientes condiciones numéricas son tipicas de las mediciones y fueron to-
madas en un punto cercano a las condiciones de saturacién a Z.in, = 0.7607: T=
313.504 K £+ 0.0008 K, P= 57.991 + 0.017 bar, 7= 4.0229346 + 0.000004 ms, 7
= 3.9249457 £+ 0.0000004 ms. Las desviaciones mencionadas aqui no son las incer-
tidumbres sobre los datos sino las dispersiones que presentan en una poblacién de
mas de 200 puntos tomados a condiciones estables de temperarura, es decir, cuando
la temperatura no se aleja de mas de 1 mK de su valor promedio en la poblaciéon. El
resultado del calculo para una variacién de 1 mbar produce 67 ~ 8.3x10~" ms.

2.1.2. Procedimiento experimental general

El procedimiento general de medicién para la obtencién de densidades en fase
homogénea de mezclas es basicamente el mismo que el utilizado por De la Cruz de
Dios [37]. Dicho procedimiento es isotérmico y consta de los siguientes pasos:

1. Se fija la temperatura en el DTV, a la cual se va a llevar la medicion, y se
regula mediante un bano termostéatico con recirculacion de trietilenglicol en
una chaqueta aislada térmicamente alrededor del tubo vibrante.

2. Se calibra el densimetro de tubo vibrante a la temperatura de medicién utilizan-
do como fluido de referencia al agua y el modelo de FPMC [62] con referencia
a vacié (ver més adelante).

3. Preparacion de la mezcla binaria deseada a una composicién establecida me-
diante el método de pesadas sucesivas [37,50] en la celda de carga y presuriza-
ci6én (ver adelante).

4. Se coloca la celda de carga y presurizacién en el circuito experimental, poste-
riormente se presuriza la mezcla a una presiéon dada.

5. Se hace vaci6 al circuito experimental, con el fin de asegurar que éste no con-
tenga aire o alguna sustancia que pueda contaminar la mezcla (la vélvula que
conecta la celda de carga al circuito debe permanecer cerrada — V4 en la Figura
2.1).

6. Se alimenta la mezcla desde la celda de carga y presurizacion hacia el DTV
a una presién determinada P1 (un poco menor de 138 bar para no rebasar el
limite del TRP1). Esto se hace abriendo la vélvula de la celda de carga —V3—,
posteriormente se abre la valvula de entrada al DTV — V4 — y se mantiene
cerrada la valvula que conecta la celda de desfogue — V7TA—. Se determina que
el DTV esta lleno una vez que la presion desde la celda de carga se mantiene
estable a P1. Sin embargo, como el llenado se hace desde el vacio, la mezcla que
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se encuentra en ese momento en el circuito presenta una separacion de fases;
la composicion de las fases no es la misma que en la celda de reserva.

7. Fase de rehomogeneizacion. Se genera un flujo estacionario a la salida del tubo
vibrante, abriendo ligeramente la valvula de la celda de desfogue — V7A y V8
—, manteniendo la presién en la celda de carga y presurizacién (la presion se
regula con el generador de presién hidrdulico); hasta que se logra tener una
mezcla homogénea dentro del DTV, lo cual se determina observando conti-
nuamente la estabilidad del periodo de vibracién alrededor de la presién de
alimentacién (= P1). Al tener una mezcla homogénea en el DTV es decir, que
a presion constante, manteniendo el flujo a la salida del circuito no se observan
fluctuaciones del periodo de vibraciéon més alld de sus fluctuaciones normales,
se cierra la valvula de conexién a la celda de descarga — V7A — Como el fluido
fresco, a la composicién inicial, ha recorrido varias veces el circuito durante
esta operacion, obtener la estabilidad del periodo de vibracion indica que el
fluido fresco ocupa ahora todo el circuito de medicion.

8. Se cierra la valvula del TRP1.

9. Se incrementa y establece la presion a la cual se va a iniciar la medicién en el
DTV (para este trabajo, a 400 bar). Esta presién es mucho mas alta que la
presién donde se tiene estimado (mediante la modelacién como se explicard en
la seccion 2.2.3) la presién de saturacién de la mezcla a la temperatura de
medicion.

10. Se deja que se estabilice la presién y temperatura en el DTV. Una vez que se
tienen condiciones de medicion estables, se adquiere una serie de datos estables
(usualmente entre 100 y 200 datos a cada presion establecida) mediante el
programa de adquisiciéon de datos.

11. Se procede a tomar el siguiente punto, el cual se establece a una presion menor
que en el punto anterior. Para llegar a dicho punto, se depresuriza el DTV a
través de la celda de descarga mediante un flujo de materia a través de las
valvulas VTA y V8; y se repite el paso anterior.

12.  Se repite el paso de depresurizacién (paso 11) deteniendo el flujo en los puntos
de interés fijados (permitiendo que cada punto se estabilice), hasta alcanzar un
punto a aproximadamente 10 bar arriba de la presion estimada de saturacion.
Esto termina el procedimiento para los datos en fase homogénea.

13. Para alcanzar la presion de saturacién a partir del tltimo punto, la metodologia
cambia a mediciones continuas segin ciertas caracteristicas que de detallaran
en la seccion 3.3.
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2.1.3. Calibracion de los transductores de presién

Como se mencioné en le parrafo anterior, los transductores de presién deben
calibrarse. No existe un periodo de tiempo determinado en el cual deban calibrarse,
sin embargo, la calibracién de éstos se lleva a cabo al menos una vez cada seis
meses o cada vez que se observa una variacién a presiones de referencia establecidas.
El comportamiento de los transductores se vigila continuamente. La calibracion se
hace utilizando una balanza de pesos muertos Desgranges & Huot modelo 5304 clase
S2, la cual tiene una precision de £ 0.0054 %. Durante la calibracién, se compara
la presion real con la senal de salida de los transductores. El transductor TRP1, se
calibra aumentando la masa en la balanza, mientras que la calibracién del transductor
TRP2 se hace empezando con una masa de 50 kg y se va disminuyendo esta masa [37].

Para comparar la presién real P con respecto a la senal de salida de los TRPs
(Urrpess), se ajusta, usualmente, una funcién polinomial de segundo orden para es-
tablecer una presién P, que serd la indicacién del transductor a los datos obtenidos
UrRrpzzz €0 mV.

En este trabajo, se establece una forma de calculo distinta, con el fin de tomar
menos puntos de referencia durante la calibracién y, lo mas importante, lograr em-
patar las mediciones de los dos TRPs a dos puntos en comun en sus escalas con el fin
de asegurar una consistencia entre las calibraciones de cada transductor y permitir
una comparacion directa de la estabilidad de esas calibraciones con base a datos de
referencia del TRP1. Esto se hizo fijando dos presiones comunes a las escalas de los
TRPs: alrededor de 1 bar y alrededor de 100 bar; donde el voltaje correspondiente
de cada TRP se midié a un mismo tiempo, es decir, se registré simultaneamente la
senal de los dos transductores durante la calibracion.

Para obtener el voltaje de los TRPs de forma simultanea, se elaboré un nuevo
programa de adquisicion de datos, que genera archivos con datos de tiempo, voltaje
del TRP1, voltaje del TRP2 y presion real P de la calibracion, como se muestra en
la Tabla 2.2.

Tomando como referencia a los dos puntos de presiéon establecidos, para igualar
la medicion de los dos transductores se genera una expresiéon en funciéon de dos
parametros ajustables y los datos de los puntos de referencia (ver ecuacién 2.1).

Pcal -

FOUIOO - FlOOUO + |iF100 - FO
UlOO - UO UlOO - UO

:| UTRPIIJC + CUJ%RPJHJJ; + DU%RPxxx (21)

donde:
s Urppeze: Voltaje de salida del TRP1 o TRP2 a cualquier presion P
= Uy: Voltaje de salida a P = P, ~ 0.78 bar
s Ujgo: Voltaje de salida a P,.r. ~ 83 bar
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Tabla 2.2: Ejemplo de archivo generado por el programa de adquisicién de datos de
calibracion de los transductores.

Tiempo (S) UTRPQ, mV UTRP17 mV PREAL; bar
65.39 0.7250 3.5754 99.798
66.30 0.7249 3.5759 99.798
67.09 0.7251 3.5757 99.798
85.84 0.7251 3.5756 99.798
86.63 0.7250 3.5761 99.798
87.43 0.7249 3.5753 99.798

s (', D: Parametros ajustables para cada transductor

» Fy = Py—CUZ—D U} donde P, es la presién real correspondiente a la medicién
a Patm.

= Figo = Pigo — C Uy, — DU}y, donde Py es la presion real correspondiente a
la medicion a Py

Tabla 2.3: Pardmetros de calibraciéon de los transductores.

Fecha Transductor a b C D
Oct.,2003 138 bar 0.95602 | 0.027662 | —5.15 x10~Y 0.0
Oct.,2003 687 bar -0.3307 | 0.138215 | —8.57 x10~8 | 1.75x 1011

Los ultimos parametros obtenidos de la calibracién de los transductores se mues-
tran en la Tabla 2.3. Donde se defini6 a = (FoUigo — FiooUo)/(Uroo — Up) y b =
(Fro0 — Fo)/(Uroo — Vo).

Se nota, en la Tabla 2.3, que los valores de C'y D, para una de las tltimas calibra-
ciones, son muy pequenos lo que revela que la curvatura de la curva de calibracion es
casi nula; sin embargo se toma en cuenta. Se pueden usar pocos puntos de calibracién
a posteriori sabiendo que el comportamiento de los transductores es cast lineal. Los
datos a Py 'y a Py . sirven para la recalibracion de los dos transductores y para
verificar, en continuo, que sus indicaciones no varian y son coherentes. Sélo algunos
puntos adicionales de referencia, en el medio y extremo de la escala de medicién, son
necesarios para recalcular el valor de C' y D. Usualmente, los puntos de calibracién,

1La presién atmosférica se mide mediante un barometro digital DRUCK DPI 140 con una
precisién de 4= 0.01 % de la lectura.
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Figura 2.2: Residuos respecto a la presion de referencia en la calibracion del trans-
ductor TRP1.
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Figura 2.3: Residuos con respecto a la presién de referencia en la calibracién del
transductor TRP2.
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en terminos de masa utilizada en la balanza de pesos muertos y la presion corres-
pondiente, son: 0 kg (= Pn,), 2 kg (= 28 bar), 4 kg (= 56 bar), 6 kg (=~ 83 bar) y
10 kg (= 138 bar) para el TRP1y 0 kg (= Pytm, 6 kg (= 86 bar), 16 kg (~ 221 bar),
36 kg (=~ 495 bar) y 50 kg (= 687 bar) bar para el TRP2.

En las Figuras 2.2 y 2.3 se muestran las desviaciones de la presién calculada res-
pecto a la presion de referencia dada por la balanza. Los valores de C'y D se ajustan
sobre los puntos de calibracion. Las Figuras 2.2 y 2.3 corresponden a tres calibracio-
nes para cada transductor respectivamente, tomando 17 puntos de referencia para
el TRP1 y 13 para el TRP2, dentro de los cuales estdn los de referencia. Los datos
adicionales fueron tomados para averiguar la consistencia de las correlaciones. Los
puntos medios, que aparecen en estas figuras, corresponden al centro estadistico de
toda una serie de datos, tomados en cada punto de calibracion. La posicion de estos
puntos toma en cuenta la dispersién de la indicacién de los transductores, sobre un
tiempo del orden de una hora, debido a los limites de sensibilidades de los multime-
tros (HP34401A) que miden sus respuestas: + 2 a = 4 V. Las calibraciones pasan
adecuadamente por estos puntos.

La incertidumbre del TRP1 es del orden de £0.01 bar y la desviacion relativa se
encuentra entre 0.5 % a 1 bar y 0.014 % de la escala completa. La dispersién del TRP2
es del orden de = 0.12 bar y la desviacién relativa se encuentra entre 0.05 % a 80 bar
(presion minima a la cual se utiliza este transductor) y 0.03 % de la escala completa.
Estos datos son conformes con lo especificado, en plena escala, por el fabricante: £
0.04 %, incluso un poco mejor por la ligera no linealidad que se toma en cuenta en
el modelo adoptado.

2.1.4. Calibracion del DTV

Con el equipo experimental se obtienen datos de temperatura, presién y periodo
de vibracion. A partir del periodo de vibracion se obtiene la densidad, a una tem-
peratura y presion dadas, mediante un modelo fisico de calibracion llamado FPMC
(ecuacion 2.2) [56,62].

(2.2)

M0|:K’T2 :|
p= —1

Vi [ Ko, 5
En la ecuacién 2.2, los parametros son 7; y 2 que son contribuciones a la variacién

relativa de longitud del tubo vibrante, L, debido a una variacién de P (ver [62])
expresada por:

T
L = Loy exp {/ a(T)dT + v, (P — Py) + % (P*-Fy) (2.3)
To

Loy es la longitud del tubo a condiciones de referencia Ty y Py, v a(T) es el
coeficiente de dilatacién térmica del acero del tubo vibrante, que no involucra mas
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parametros ajustables, para un instrumento dado. Poniendo:

Mo _ Mo (LOO) (2.4)

Vi Lo \ Vi

se demuestra, ver [62], que Lgy/V; no depende de L. Asi, el tercer pardmetro a
determinar es la fraccién My/Lgg. Para llevar a cabo la calibracién del densimetro
[62], se necesita s6lo un fluido de referencia el cual se trata experimentalmente de
forma andloga al fluido de estudio en fase homogénea liquida:

= Con el TRP1, se toman 5 puntos a aproximadamente 1, 20, 50, 100 y 140 bar
de la siguiente forma:

1. Se establece la temperatura a la cual se va a calibrar y se hace el vaci6 al
circuito experimental,

2. Se carga el DTV con el fluido de calibracion: en este caso agua destilada
pura para analisis,

Se establece la presién del primer punto de calibracién (a1 bar),

4. Se deja que se estabilice la presion y temperatura, y se toma una serie de
datos,

5. Posteriormente, se incrementa la presion en el DTV hasta el siguiente
punto de calibracién, y se repite el paso anterior,

6. Se repite el paso anterior hasta medir todos los puntos de calibracién
establecidos para este transductor (TRP1).

» Con el TRP2, se toman 6 puntos a aproximadamente 700 2, 500, 300, 200, 100
y 50 bar. El procedimiento de medicién es el mismo que para el TRP1, con
excepcién que se inicia en el punto de mayor presién (700 bar) y se despresuriza
el DTV para pasar de un punto de calibracién a otro.

En este trabajo se utiliza agua pura de grado andlisis (MERK®)) como fluido de
referencia, lo cual permite determinar los coeficientes que dependen de la temperatura
y de la presion en el modelo de calibracién (ecuacién 2.2), ver la referencia [62] para
los detalles.

La incertidumbre en las densidades se obtiene de la propagacion de las incerti-
dumbres en la presién, temperatura y periodo de vibraciéon, en la Ecuacién 2.2. El
calculo de la incertidumbre en la densidad se puede hacer utilizando una formula de
propagacién (ver [37]) o mediante una aproximacién de la diferencial de la densidad
dada por la Ecuacion 2.2. En este trabajo, las incertidumbres en p se estimaron con
el segundo método.

2El TRP2, PMP4060 de DRUCK®), admite 40 % de sobrecarga en presién respecto a su escala
de medicién (= 687 bar). Una medicién a 700 bar representa una sobrevarga de sélo 1.6 % de la
escala completa.
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Figura 2.5: Incertidumbre relativa en p.

37



2.1. Diseno Experimental 2. Método experimental

A partir del trabajo de la referencia [62], la incertidumbre en p se puede aproximar
mediante:

M, My] K72 My [K]7* MyK _[r°
— A 2.
]+5{ ] 5[ }TOQJrVi 05 (2.5)

5p <6 05| = =
p= {Vi Vi Ko g

KOT_o2jL Vi

donde los términos ¢ [—] se evaluan a partir de las expresiones de [62]. Para esto se
necesitan las incertidumbres en los parametros del modelo FPMC, que se obtienen
de los resultados de su ajuste a los datos de densidad de referencia del agua. En este
caso, se tomaron valores promedios de los pardametros, a partir de la Tabla 3.2, y
sus incertidumbres respectivas son los valores de sus varianzas que se obtienen en
el ajuste del modelo (error asintético). Los valores son: My/Lgy = 0.331107 (g m™1)
+ 0.00002, v; = 1.00153x107° (bar™!) & 0.01x1076 y 5 = 3.45x107H (bar™2) +
= 0.1x107!%. Las incertidumbres en los pardmetros de estado son: 67 = +0.02 K,
0P = £0.01 bar para P < 140 bar y 6P = +0.12 bar para 140 < P < 400 bar. La
incertidumbre en los periodos de vibracién es 67 = d19 = £5x107% ms. Con estos
datos, la mayoria de los términos de la Ecuacién 2.5 se pueden calcular, aparte las
incertidumbres en los radios interno y externo del tubo vibrante que intervienen en
el término § [K/Kj]. Estas incertidumbres se evaluaron numericamente, calculando
la diferencia de esos radios, a las condiciones 7'+ 07T y P+ P. Esto es valido porque
se sabe que los radios aumentan simultaneamente con aumentos de la presién y de
la temperatura, [62].

La Figura 2.4 muestra el resultado de los cédlculos, en valor absoluto, para 7 iso-
termas alrededor de 315 K y de aproximadamente 50 bar hasta 400 bar. La Figura
2.5 muestra los mismos resultados en términos de incertidumbre relativa en la densi-
dad. En todo el intervalo de medicién, contemplado en este trabajo, la incertidumbre
absoluta en densidad se encuentra inferior a +0.25 kg m =3 y la incertidumbre relativa
no rebasa £ 0.05%.

2.1.5. Preparacion de Mezclas

La preparacion de las mezclas se lleva a cabo en la celda de carga y presurizacion,
mediante el método de pesadas sucesivas [50,67], utilizando una balanza analitica
modelo Sartorius LCI201S que tiene una precisién de 0.1 mg para masas hasta 1.2
kg. Este método implica que debe alimentarse primero el compuesto méas pesado (de
menor presién de saturacion). La preparacién de una mezcla consiste en lo siguiente:

1. Pesar la celda una vez que este a vacio,

2. Alimentar la cantidad de masa ms, estimada a partir del volumen total de la
celda (expresion 2.6 [37]), del compuesto mas pesado. Cuando se trata de un
liquido, se calcula el volumen necesario, que corresponde a la masa deseada a
partir de su densidad a temperatura ambiente:
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Wi x
my = p1Veer/ [W:x_: + %} (2.6)

ms: Masa del compuesto pesado,

Wi: Peso molecular del compuesto ligero,

Ws: Peso molecular del compuesto pesado,

x1; Fraccién molar del compuesto ligero,

Zo; Fraccion molar del compuesto pesado,

p1: Densidad del compuesto ligero (a temperatura de carga),
p2: Densidad del compuesto pesado (a temperatura ambiente),

V.ei: Volumen de la celda: estimado a partir de una calibraciéon con agua.

3. Alimentar el compuesto ligero (hasta que la celda se llene). Cuando este com-
puesto (el més ligero) es un gas condensable (es el caso del etano), es necesario
condensarlo para alimentarlo a la celda. Esto se logra disminuyendo la tempe-
ratura de la celda, enfriandola, hasta una temperatura menor a la de ebullicion
del liquido, a la presién de la reserva, antes de alimentarlo a la celda. Al mo-
mento de la alimentacion, se debe mantener la celda a baja temperatura con el
fin de contrarestar el calor de mezclado y alimentar al gas, en estado liquido,
hasta que la celda se llene.

Con este procedimiento es posible conocer la composicion real de la mezcla sin-
tetizada en la celda de carga mediante las expresiones 2.7.

n; my; / Wi

mi= = T 19, (2.7)
Zj:lmj/Wj

donde:
n;: nimero de moles del compuesto i,
n.: nimero de compuestos,
n: nimero de moles totales (> <, n;).
En el caso de la mezcla etano + 1-propanol, la incertidumbre en x;, donde i
representa alguno de los dos componentes, se determina mediante:

S(M) | 22;(mi +my)/W;

Or:) < 237 (zj(mj/Wj)>2

(2.8)

donde 6(M) es la incetidumbre en cualquier mediciéon de masa mediante la balanza
analitica. Dicha balanza tiene una precisién de £+ 0.0001 g. La incertidumbre, en
promedio en una medicién, se estimo a + 0.0003 g. En este trabajo, las masas de los
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Composiciones en fracciones molares de las mezclas preparadas.
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Figura 2.6: Composicion, de las mezclas etano + 1-propanol preparadas, en funcion
de las masas de los componentes.
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Figura 2.7: Incertidumbre en z.;40.
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componentes de la mezcla etano + 1-propanol se determinaron con una desviacién
estandar entre 0.00015 g y 0.0009 g.

La Figura 2.6 muestra las composiciones de las mezclas preparadas, en término
de la fraccién molar del etano, en funcién de la masa de los componentes cargados a
la celda de presurizacion. La Figura 2.7 muestra la incertidumbre en la composicién
del etano (calculada mediante la Ecuacién 2.8) como una funcién de las masas de
cada compuesto alimentado a la celda, para cada una de las composiciones de las
mezclas preparadas en este trabajo. Como se puede notar, la méxima incertidumbre
en las composiciones del etano estd entre 7x107° y 9x107° en fraccién molar: es
decir, <1 x 10~ molar.

2.2. Procedimiento de Medicion

Para establecer el procedimiento de medicién adecuado para la deteccion del
equilibrio liquido — liquido y la mediciéon de las densidades en fase homogénea si-
multdneamente, se establecio lo siguiente:

= Para alcanzar el equilibrio, y detectar los cambios que provoca en el funciona-
miento del instrumento de medicion, se necesita un procedimiento continuo de
medicién de los periodos.

= Se necesita estudiar la configuracion térmica del equipo en funcion del diagrama
de fase supuesto que presenta el sistema de estudio.

= Simultdneamente a la experimentacién, se requieren herramientas de modela-
cién para representar o predecir el comportamiento de equilibrio de fases, para
el caso de estudio®.

Para establecer un procedimiento de medicién continuo, se requiere conocer el
comportamiento del sistema de interés, con respecto a la temperatura y a la presién,
asi como el del tubo vibrante, con respecto a las mismas variables, y cuales son las
condiciones de estabilidad del periodo de vibracion ante las fluctuaciones de estas
variables.

Con los requisitos anteriores y lo que se sabe del comportamiento del tubo vibran-
te en las mediciones de equilibrio liquido - vapor [58], se defini6 el tipo de mediciones
que se pueden alcanzar para ciertas configuraciones de equilibrio liquido - liquido.
Este punto se detallarda en el Capitulo 3. En las siguientes secciones se explica la
relacién que existe entre el comportamiento teérico del fluido y los procedimientos
de medicion.

3Este punto es 1itil pero no fundamental. Si no se tiene, para una mezcla dada, niguna informacién
experimental ni la posibilidad de estimar su comportamiento mediante modelos de estado, sélo
queda la opcién de hacer pruebas en blanco para estimar a qué condiciones ocurren los fenémenos
que se desean caracterizar. Esto implica un incremento consecuente de tiempo en el estudio de una
mezcla y en el gasto de reactivos.
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2.2.1. Configuracién Térmica del Equipo
Generalidades

Se analizaron dos situaciones para las mediciones previstas de equilibrios liquido
— liquido mediante un procedimiento continuo, tomando como base los antecedentes
sobre los equilibrios liquido — vapor:

= Procedimiento de medicion isotérmico,

s Procedimiento de medicién isobérico.

De acuerdo a la experiencia en la medicién de equilibrios liquido - vapor, el equipo
disponible permite alcanzar un punto de equilibrio a temperatura constante variando
la presién o a presion constante variando la temperatura. Con el procedimiento de
medicién isotérmico, se conoce cual es el maximo intervalo de variacion de la presion
entre dos puntos de mediciones consecutivos que asegure que el periodo de vibracién
se estabilice en el menor intervalo de tiempo. Por ejemplo, a temperatura constante
(con fluctuaciones del orden de £+ 0.002 K) el periodo de vibracién se establece a un
valor estable (con fluctuaciones del orden de + 2x107°% ms) en un tiempo del orden
de 30 s, después de una descompresién isotérmica de 0.04 bar s~1. La estabilizacién
es un fenémeno rapido mientras se trata de un liquido o gas comprimido. Cerca de
un punto critico el tiempo de estabilizacion del periodo en las mismas condiciones
puede llegar a =~ 5 min o mas. En estas regiones, el régimen de descompresién tiene

que ser mucho més lento: ~ 0.002 bar s=*.

Sin embargo, cuando se hace variar la temperatura a presion constante, el régimen
de estabilizacién del periodo de vibraciéon es mucho mas lento. Para conocer este
fenomeno y no tener que estabilizar la presién se hicieron pruebas a vacié (P = 0.0)
midiendo, en continuo y en un intervalo de temperatura dado, las variaciones de los
periodos del tubo vacié y los regimenes de estabilizacion de los mismos.

Se hicieron varias pruebas entre 303 y 362 K, estabilizando la temperatura a un
valor e incrementandola, o disminuyendola, con intervalos de 20 K. El propdsito de
estas pruebas fué observar la respuesta del instrumento en amplias variaciones de
la temperatura. La Figura 2.8 muestra el esquema de variaciéon de la temperatura.
En total, el tiempo de medicion es de 137 horas, durante las cuales, se efectuaron
estabilizaciones de la temperatura, aumentos y disminuciones de la misma a partir
de puntos estables.

Estas pruebas dieron informacién sobre la histéresis y la relajaciéon térmica del
instrumento, en términos del periodo de vibraciéon del DTV, cémo lo muestra la Figu-
ra 2.9. Esta figura corresponde a las diferencias en el periodo de vibracién respecto
a una correlacién polinomial de segundo orden de los datos experimentales 7o(7):
Teate.(T) = 1,90547 x 1077(T — 273,15)2 + 0,000508(T — 273,15) + 3,9041257. Los
puntos estables del periodo a vacio se indican por circulos llenos.
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2.2. Procedimiento de Medicion 2. Método experimental

Para poder plantear procedimientos isobaricos, en intervalos relativamente im-
portantes de variacion de la temperatura se necesitaria, por lo menos, tener una
reproducibilidad de la medicion del periodo después de algunas variaciones de T. Se
observé que el tiempo que se requiere para que la temperatura, y en consecuencia el
periodo de vibracién, se estabilicen es de hasta ~ 60000 s ~ 16.5 h, después de un
cambio de 20 K; es decir se tiene que esperar aproximadamente 1 h por cada grado
de variacion de la temperatura. El periodo de vibracién no se estabiliza hasta que
la temperatura esté estable. Aparte, se observé histéresis en el comportamiento del
periodo de vibracion cuando, en régimen dindmico de variacion de T en el DTV,
la temperatura empieza a bajar o a subir. Estd histéresis es de 10 veces el orden
de magnitud de la incetidumbre sobre los periodos de vibracién: ~ +5x107° ms.
Esta histeresis, en régimen de variacién de temperatura se nota, de manera parti-
cularmente clara, en las mediciones a temperaturas cercanas a 362 K en la Figura
2.10.

3.9508 T T T
3.9506 |- -
3.9504 | _
(2] 1. .,
€ 39502 | ——f Estabilizacién -
v ~1x1074 o o "
~ X ms Ba o
=2 %
3.95 -
=]
]
@ -]
]
BE o
3.9498 |- o B
1]
1]
1]
3.9496 ! L L
360 360.5 361 361.5 362

T, (K)

Figura 2.10: Periodo a vacio, 7y, en funcién de la temperatura, en regimen térmico
dindmico y estatico alrededor de 362 K.

Esto se debe a los tiempos de relajacion térmica del instrumento de medicion
(tubo vibrante y sus aditamientos: las masas adicionales de los impulsores electro-
magnéticos). El fenémeno puede atribuirse a las variaciones de las propiedades de
los diferentes materiales que constituyen el instrumento, con respecto al tiempo, y a
como se reacomodan los aditamientos del tubo vibrante después de una variacién de
temperatura. Esto se debe a dilataciones propias del instrumento puesto que, como
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se estd midiendo a vacio, no existe un fluido en el tubo al cual pueden atribuirse es-
tos fenomenos. Los fendmenos descritos son continuos y hay que tomarlos en cuenta
en cualquier medicion. Entonces, por los tiempos involucrados, es poco aconsejable
tener variaciones grandes de la temperatura de mediciéon a presién constante.

Este andlisis muestra que operar en régimen variable de temperatura involucra
una histéresis en 7 en régimen térmico dinamico, y tiempos demasiados largos de
estabilizacién (relajacién), incompatibles con un procedimiento continuo de medi-
ciones. Entonces se abandono la opcién de llevar a cabo mediciones isobaricas con
variacién de la temperatura para el acercamiento continuo a las condiciones de equi-
librio. Como se verda en lo que sigue, ésto genera una limitacién en cuanto al tipo
de sistemas que se pueden estudiar con esta técnica en la configuracién en que se
encuentra actualmente.

Configuracién actual para mediciones isotérmicas

T (densimetro)< T {tuberia) Xy

Figura 2.11: Configuracién para alcanzar la medicién de un punto de burbuja.

La configuracion térmica del equipo experimental, actualmente, puede represen-
tarse como en las Figuras 2.11 y 2.12 para la medicién de un equilibrio liquido - vapor
en un sistema de tipo I. Para medir un punto de burbuja, se inicia una descompresién
continua desde una presion mayor a la de burbuja estimada. Para lograrlo, se requie-
re que la temperatura de las tuberias, que contienen el fluido al exterior del tubo
vibrante, sea menor que la temperatura del densimetro. Actualmente, no se cuenta
con un sistema de enfriamiento de las tuberias externas. Por lo tanto, el intervalo de
temperatura que se puede considerar es a temperaturas mayores a la temperatura
ambiente.
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T {tuberia) > T (densimetro) X,y

Figura 2.12: Configuracién para alcanzar la medicién de un punto de rocio.

Para un punto de rocio el procedimiento es analogo; slo que se inicia la medicion
a una presion menor que la de rocio y se eleva la presion hasta el punto de saturacion.
Esto requiere que la temperatura de la tuberia sea mayor que la del densimetro y
asi se evita una transicion de fase espontdanea de la mezcla fuera del tubo vibrante.
En la configuracion actual sélo se podrian medir puntos de rocio a temperaturas
inferiores a la ambiente.

Estos procedimientos son validos para medir una presién de burbuja mientras,
a una composicién dada, la presiéon de burbuja aumenta con la temperatura. Para
saber hasta qué temperatura se pueden utilizar estos procedimientos, es necesario
tener una idea relativamente precisa del comportamiento de fases de la mezcla de
estudio; en particular, un diagrama de las curvas criticas en el plano P-T es muy 1til.
Por lo menos se tiene que saber qué tipo de diagrama de fases presenta el sistema.

El sistema binario que se pretende estudiar pertenece a la clasificacion de los
diagramas de fases de tipo V ( Figura 1.9). Para un tipo V, a una temperatura
(requerida en el densimetro) menor que la temperatura critica que corresponde al
maximo de presion en el plano P-T y mayor a la temperatura ambiente, mediciones
isotérmicas con la configuracién experimental actual son factibles; es decir, no se
corre el riesgo de que la mezcla se separe espontaneamente en las tuberias externas
al tubo vibrante durante una descompresion.

La siguiente seccién aclarard los comentarios anteriores con un ejemplo practico
del comportamiento del sistema de tipo V seleccionado: etano + 1-propanol.
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2.2.2. Modelacion previa

Una vez que se determiné qué tipo de sistemas podian medirse con la configu-
racién experimental actual, se tuvo la necesidad de saber si era factible la medicién
del sistema etano + 1-propanol en la region donde presenta un equilibrio liquido —
liquido ya que hasta el momento se llevé a cabo la discusién sobre comportamientos
de tipo liquido — gas.

Otro punto que justifica una modelacién previa, es que se encuentran pocos datos
de equilibrio disponibles, a tres temperaturas, y relativamente inconsistentes como
se mostrard adelante (ver seccién 2.2.3). En lo que concierne a datos de equilibrio
liquido — liquido solo se cuenta con 2 datos T'Pxy, x5 — p de Kodama et al. [29] muy
cercanos a la presion de la regién de tres fases, a presiones muy cercanas uno del
otro y a una sola temperatura de 314.15 K. La modelacién, en estas circunstancias,
es particularmente dificil, porque practicamente cualquier juego de parametros de
alguna ecuacion de estado correlaciona los datos. Sin embargo, extrapolando los
resultados, no cualquiera de ellos proporciona una representacion conforme con el
tipo de la mezcla.

Se llevé a cabo la modelacién de este sistema binario con dos objetivos principales:

= Tener una idea real de su comportamiento a diferentes temperaturas, y verificar
que la modelacion sea capaz de predecir el tipo V de los diagramas de fases
globales al cual pertenece.

= Establecer un procedimiento experimental, con base a una estimacién razonable
de las presiones de saturacion y de sus variaciones en funcion de la temperatura
a composicion constante, localmente, en la regién de la separacion de los liqui-
dos. En especial, se queria averiguar que esas variaciones de las presiones de
saturacion en funcién de T a composicién constante siguen un comportamiento
similar al que se presenta en la regién del equilibrio liquido — gas (es decir que
la presién sube con la temperatura) y en qué intervalo de composicién. Sélo
asi era factible utilizar el equipo de medicién, en la configuracién actual en
todo el intervalo de composicion, en la zona del equilibrio de tres fases.

Para llevar a cabo la modelacién previa del sistema etano + 1-propanol se eligieron
dos ecuaciones de estado (EdE):

» Ecuacién de Peng — Robinson [68]:

_ kT a(T)
) R EE R ey (2.9)

» Ecuacién de Patel — Teja [69]:

__RrRT a(T)
P_(U—b) v(w+b) +c(v—>b) (2.10)
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La EdE de Patel — Teja se eligié con base a su mejor representacion de las densi-
dades en fase liquida para fluidos puros. La EdE de Peng — Robinson se utilizé como
comparativa ya que, en el articulo publicado por Kodama et al. [29], se muestra
como se modelan los datos reportados utilizando la ecuaciéon de Redlich — Kwong —
Soave (RKS) y una ecuacién pseudo cibica [29]. Asi, se tendrd una idea de como 4
ecuaciones de estado pueden representar este sistema.

Ambas ecuaciones de estado fueron implementadas con las reglas de mezclado de
Wong — Sandler (WS) [9], incluyendo el modelo de solucién NRTL [70], debido a que
el sistema etano 4+ 1-propanol exhibe condiciones altamente no ideales de equilibrio
liquido-liquido-vapor. Por esta razén, es necesario que las reglas de mezclado que se
utilicen representen mejor que las reglas de van der Waals la no idealidad del sistema.

Para resolver el problema de equilibrio entre fases se utilizé el método conocido
como ¢—¢ que consiste en igualar las fugacidades calculadas por la ecuacion de estado
de las fases en equilibrio para cada compuesto. Esto produce un sistema de ecuaciones
no lineales que fue resuelto con el método de Broyden [71].

Se utilizé un célculo de presiones de burbuja (o presiones de saturacién en fase
liquida) para llevar a cabo los calculos del equilibrio de fases. Debido a que el siste-
ma de estudio presenta tres tipos de equilibrios: liquido — vapor, liquido — liquido —
vapor, liquido — liquido, y que, por lo tanto, existe el riesgo de calcular equilibrios
metaestables, en particular a presiones cercanas a la region de tres fases, se imple-
mentd al cddigo una versién del Criterio del Plano Tangente [72] para calculos de
presiones de burbuja (ver apéndice B). Esto permitié saber, de manera sistematica,
si los equilibrios calculados eran estables o no. Esta version del criterio del plano tan-
gente consiste en “medir” sistematicamente la distancia que existe entre la superficie
de la energia de Gibbs de las fases en equilibrio para cada calculo de equilibrio. Para
calcular esta distancia se utilizé la expresién 2.11 desarrollada en la referencia [73]:

Ne
i=1
Cuando la distancia es cero en dos composiciones de una fase 1 y de una fase 2
donde converge el calculo de equilibrio y que, ademés, a cualquier otra composicién
la distancia es positiva, se trata de dos fases en equilibrio estable. Si la distancia es
negativa en alguna composicion, diferente a las del equilibrio, en todo el intervalo de
composiciones, se estd calculando un equilibrio metaestable (ver Anexo B). Cuando
solo existen dos fases a presiones relativamente bajas respecto a la presion a la cual
se presenta el equilibrio de tres fases, la expresion 2.11 se cumple automaticamen-
te, y entonces no es 1util. Por lo tanto, con la modelacion se generaron diagramas
isotérmicos, P— xy o P — xx del equilibrio, conformados sélo por puntos estables. Un
diagrama de flujo del algoritmo empleado se presenta en la Figura 2.13.

En cuanto a las reglas de mezclado, se desarroll6 una técnica para implemen-
tar las reglas de Wong — Sandler, o cualquier otra regla involucrando la energia de
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T, P, x(y)
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Figura 2.13: Diagrama de flujo para los célculos de equilibrios.

Helmhotz y de Gibbs en exceso (Modelo de Solucién), en la EAE de Patel — Teja sin
recurrir a ninguna aproximacion. Las reglas sobre los parametros b y ¢ se obtienen
analiticamente e independientemente. La regla sobre ¢ es arbitraria. En este trabajo,
se considero una regla lineal en composicion para c. En el caso de b, éste se obtiene
en funcién de a y del segundo coeficiente virial [9]. El parametro a se obtiene numéri-
camente, mediante unas cuantas iteraciones de Newton — Raphson, apropiadamente
inicializadas, con la precisiéon de la maquina. Las derivadas de a con respecto a las
fracciones molares son explicitas (ver Apéndice C), lo cual es importante porque esas
derivadas intervienen en el calculo del coeficiente de fugacidad. Siendo analiticas,
estas derivadas no provocan ninguna iteracién mas que las usuales dentro de la reso-
lucién del problema de equilibrio y los errores en los célculos son debidos solamente
a la propagacién de los redondeos en los limites del punto flotante.
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2.2.3. Resultados de la Modelacion

Los pardmetros optimizados que requieren las reglas de mezclado: (715 (J mol™1),
To1, kij), se calcularon a partir de los datos experimentales de equilibrio liquido —
vapor (cuatro datos) reportados por Kodama et al. [29] a la temperatura de 314.15
K (ver Tabla 2.4). El apéndice D presenta el detalle de los resultados en las Tablas
D.1y D.2.

Tabla 2.4: Parametros optimizados para el sistema binario etano + 1-propanol. Ajus-
te sobre 4 datos de ELV [29], T, P, x, y, p a 314.15 K. Presiones entre 16.07 bar y
54.87 bar.

EdE kij T2 Jmol™" | 71 Jmol™! «
Peng-Robinson | 0.3609 2582.686 225.3405 0.47
Patel-Teja 0.3470 2582.686 225.3405 0.47
% Err. Prom. P | % Err. Prom. yetano | % Err. Prom. priq.
Peng-Robinson 3.50 0.28 5.96
Patel-Teja 1.12 0.29 5.41

Cabe mencionar que se cuenta con datos experimentales de equilibrio liquido —
vapor a dos temperaturas (313.4 y 333.4 K) reportados por Suzuki et al. [74]. Se
intenté obtener los parametros utilizando las tres series de datos (los reportados por
Suzuki et al. y los reportados por Kodama et al.), pero se observé una inconsistencia
entre los datos de ambos autores: las presiones a 313.4 K de Suzuki et al. son mas
altas que las presiones a 314.15 K de Kodama et al. Utilizando ambas series de datos
no se pueden calcular comportamientos coherentes.

Como segunda opcién, se ajustaron los parametros sobre los datos experimen-
tales reportados por Suzuki et al. [74] (a las dos temperaturas mencionadas) y se
encontrd una serie de parametros que representa los datos experimentales congruen-
temente; con un error promedio en P de 2.9% y de 1.5% en composicién. Sin em-
bargo, cuando se modela el sistema de interés a diferentes temperaturas con las dos
ecuaciones de estado (Patel — Teja y Peng — Robinson), se observa que estos pardme-
tros representan al sistema como si correspondiera al tipo IV (tal como se muestra
en la Figura 2.14 para Patel-Teja), pero se sabe que el sistema etano + 1-propanol
corresponde a un diagrama de fase de tipo V.

Debido a esta situacion, se procedié a representar el sistema de interés con los
modelos ajustados sobre los cuatro datos de ELV de Kodama et al. [29] (ver Tabla
2.4) a 314.15 K y se abandonaron los datos de Suzuki et al. [74].

Fue imposible incluir, en el ajuste, los datos de Kodama reportados en la region
de tres fases y del ELL. Sin embargo, los parametros obtenidos proporcionan una
representacion conforme con el tipo V con base al ajuste a una sola temperatura. La
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Figura 2.14: Presion en funcién de la Composicion utilizando la EAE de Patel —Teja
ajustada a los datos de Suzuki et al. [74] a 313.15 y 333.4 K.

estrategia de ajuste fue determinar primero el valor de k;; a partir de los 3 datos a
mas baja presién de Kodama et al. [29], con valores fijos de los pardmetros 7;; del
modelo de solucion. Estos parametros se obtuvieron de una aproximacién del calculo
de la energia de Gibbs en exceso por el modelo NRTL a su predicciéon mediante
UNIFAC [9] para el sistema considerado.

Luego, manteniendo fijo el pardmetro k;; obtenido, se ajustaron los parametros
7;; del modelo de solucion NRTL dentro de la EAE sobre los 4 datos de ELV hasta
obtener una localizacién cuantitativa (< 10% de error en presién) de la presién
de la regién de tres fases. Finalmente, se volvieron a ajustar simultdneamente los
tres parametros sobre los 4 datos considerados. El valor de a del modelo NRTL se
fij6 siempre al valor de 0.47 recomendado por Renon y Prausnitz [70]. Los resultados
se muestran en las Figuras 2.15 hasta 2.18.

A una de las dos temperaturas reportadas por Suzuki et al. (333.4 K) [74] la
prediccién se logra con el error reportado en la Tabla 2.5 (ver Figura 2.17). Los
resultados detallados se encuentran en el apéndice D, Tablas D.3 y D.4.

Las presiones de burbuja no fueron representadas adecuadamente en magnitud al
igual que el comportamiento en funcién de la composicién (ver Figuras 2.17 y 2.15).
Esto muestra que la opcién, de solo tomar en cuenta unos cuantos datos de Kodama
et al., es eficiente y los resultados demuestran la inconsistencia que existe entre los
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Figura 2.15: Equilibrio (P,x,y), EdE: Peng - Robinson. Presién en funcién de la
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Tabla 2.5: Porcentaje de error para la representacion del sistema etano + 1-propanol
a 333.4 K [74], con los pardmetros obtenidos a 314.15 K. No se reportan datos de
densidad.

EdE. % Err. Prom. P | % Err. Prom. yetano
Peng-Robinson 10.82 0.56
Patel-Teja 8.21 0.47

dos conjuntos de datos. De lo anterior se obtiene el comportamiento del sistema
binario elegido, con respecto a la temperatura, como se muestra en las Figuras 2.17
hasta 2.16.

La Figura 2.19 muestra un acercamiento a los calculos en la region de composicio-
nes en etano de Zeino > 0.90. Se observa como la parte del ELG tiende a desaparecer
conforme aumenta la temperatura. El domo LG deberia de desaparecer completa-
mente en un punto del tipo UCEP que segtin Lam et al. [40] se encuentra a 315.7 K.
A la temperatura de 303 K, el domo de ELL deberia de haber desaparecido como se
comentard adelante.
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Figura 2.19: Equilibrio (P,x,x,y), EdE: Patel - Teja. Region LLV — LLG.

Haciendo un anélisis de los resultados obtenidos con los parametros de la Tabla
2.4, la EdE de Patel — Teja como la ecuacion de Peng — Robinson, representa al
sistema etano + 1-propanol como un sistema de tipo V si se considera el conjunto
adecuado para la modelacién. Esta situacion muestra cuanto son necesarios datos
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confiables y coherentes tan sélo para poder obtener cualitativamente los comporta-
mientos que se sabe que son los correctos. En esta seccion se sacrifico el aspecto
cuantitativo de la modelacién para obtener, de alguna manera, el comportamien-
to de tipo V requerido; ya que el objetivo es estimar las presiones de saturacion a
composiciones definidas o por lo menos tener una idea de las presiones que se van a
manejar experimentalmente en la region de la saturacion. Esta modelacion aunque
no cuantitativa sirve ese propdsito.

Las dos representaciones anteriores son muy parecidas y cualquiera de las dos
EdEs proporciona béasicamente los mismos resultados. En lo que sigue se conside-
rard mas bien a la ecuacién de Patel — Teja ya que representa las densidades de la
fase liquida en la saturacién ligeramente mejor que la EdE de Peng — Robinson.

Tabla 2.6: Presiones criticas del LL experimentales y calculadas con las EdEs de
Patel - Teja y Peng - Robinson

Temperatura Brunner Peng-Robinson Patel-Teja
(K) Presion Critica LL | Presion Critica LL | Presiéon Critica LL
(bar) (bar) (bar)
333.4 ~ 80.0 ~ 87.1 ~ 86.8
314.15 ~ 55.0 ~ 71.6 ~ 74.0
303.4 No Aplica ~ 64.9 ~ 69.6

Las predicciones se llevaron a cabo en un intervalo relativamente amplio de tem-
peratura alrededor de 314.15 K (de 313.00 a 333.40 K). Se predijieron los datos de
equilibrio a la temperatura de 303.4 K (a la cual el etano es sub-critico), para sa-
ber realmente si esta modelacién previa es conforme con la informacion disponible
sobre la localizacion de los puntos LCEP y UCEP de [40] y [28], ver Figuras 2.20 y
2.21. Se sigue presentando una inmiscibilidad LL a 303.4 K. Esto indica que ambas
ecuaciones colocan el LCEP a temperatura muy abajo de lo esperado; pues, segin
la referencia [40], éste se encuentra, para este sistema, alrededor de 313.5 K.

A partir de los datos de la referencia [28] se hizo el andlisis sobre los puntos
criticos del ELL, evaluados a partir de los cdlculos anteriores, como se muestra en la
Tabla 2.6 y las Figuras 2.20 y 2.21. Los puntos criticos se extrapolaron, en la region
de los maximos de las curvas P(x) isotérmicas, en un intervalo de composicién del
orden de 1072 en fraccién molar. A partir de los datos de la referencia [40], se hizo
también la comparacién, del comportamiento de la region de tres fases calculado con
el reportado en, como se ve en la Figura 2.22.

La Tabla 2.6 muestra que los puntos criticos del LL; es decir, las mas altas
presiones a las cuales se pueden esperar la aparicién de equilibrios entre fases a
composicién dada, se obtienen a presiones mucho mayores a las reportadas por [28].
Esta situacion se debe a que el punto LCEP se encuentra a demasiada baja presion.
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Figura 2.20: Curva critica del sistema etano + 1-propanol segiin [28].

El hecho que el punto critico calculado a 333.4 K se encuentra mas cerca de los datos
de [28], indica que probablemente el punto UCEP no se predice tan mal.

Asi, basarse sobre las presiones calculadas para estimar de manera conservativa
las presiones de saturacion a una composicion dada es valido. Fijar limites entre 65
bar, a composiciones en la regién ELG, y 75 bar, en la regién ELL, como valores a
partir de las cuales se podran empezar a buscar alcanzar los puntos experimentales
de saturacién, por medio de descompresiones en flujo continuo, se justifica.

En cuanto a los intervalos de composicién que se pueden considerar en la experi-
mentacién, la Figura 2.22 muestra que un intervalo comprendido entre X iqno = 0.7 y
0.95 es apropiado para observar todos los fendmenos de transicién que pueden ocurrir
en la mezcla considerada. Se nota también que a Xeino > 0.90, la prediccién de las
composiciones del equilibrio de tres fases no es tan alejada de los datos de [40]. Esto
permite contar con la modelacién para estimar los comportamientos en esa region
durante la experimentacion.

A composiciones mayores a Xeiano = 0.98 la Figura 2.19 muestra comportamientos
suficientemente cercanos a los de los datos experimentales disponibles para concluir
que debido a la cercania de los puntos criticos LG y ciertas inversiones de compor-
tamientos térmicos que se observan, no sera factible utilizar el equipo para detectar
saturaciones en esa region. Por esa razon se planearon mediciones a Xtqno < 0.95 pa-
ra tener la oportunidad de explorar el comportamiento del instrumento de medicién
en la regién del ELG a altas composiciones molares en etano sin acercarse demasiado
a los puntos criticos de la mezcla en esta region.

En las siguientes secciones se encontrara que una de las composiciones estudiadas,
alrededor de 93 % en etano, se encuentra bastante cercana a los puntos criticos en el
intervalo de temperatura considerado.
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Capitulo 3

Resultados

En esta seccién se presentan resultados mediante los cuales se cumplen dos metas
primordiales de este trabajo:

= Demostrar la factibilidad de la deteccién de varios tipos de equilibrios liqui-
do — liquido usando la técnica de densimetria de tubo vibrante en el arreglo
experimental disponible, tomando como ejemplo el sistema binario etano +
1-propanol.

= Presentar las mediciones que se llevaron a cabo del sistema binario etano + 1-
propanol a diferentes temperaturas (de 313 hasta 320 K), en un amplio intervalo
de presion (hasta 400 bar) y composiciones selectas entre Teyn, =~ 0.71 hasta
Letano ~ 0.93.

Las tres primeras secciones que siguen exponen brevemente el plan experimental
adoptado para el sistema considerado, consideraciones especificas sobre la calibraciéon
del densimetro en este trabajo y notas generales sobre la problematica de deteccién
de los equilibrios. La seccion de resultados experimentales, Seccion 3.4, se divide en
cuatro partes; la primera trata de los procedimientos y metodologia empleada en ge-
neral, luego se presentan y discuten los datos obtenidos a saturacion. Posteriormente
se presentan y discuten los datos obtenidos en fase homogénea liquida comprimida y
finalmente se presenta una modelaciéon que involucre los nuevos datos de equilibrio
entre fases utilizando la ecuacion de estado de Patel — Teja.

3.1. Definicion de los experimentos

Se elaboré un plan experimental (ver Tabla 3.1) a partir de los resultados obteni-
dos en la modelaciéon previa (Seccion 2.2.3) y de la literatura discutida, en el cual se
establecen siete composiciones y siete temperaturas distintas, con el fin de obtener
el comportamiento P — p — Tz, (x,y) de la mezcla en la zona donde se presentan los
equilibrios liquido — liquido o liquido — gas.
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Tabla 3.1: Plan experimental de las mediciones del sistema etano + 1 — propanol:
40 isotermas; Tetano €s la fraccién molar del etano para las mezclas sintetizadas. Las
temperaturas son nominales: son las que se previeron alcanzar.

Tetano | T1(EK) | To(K) | T5(K) | Tu(K) | T5(K) | T6(K) | T7(K)
0.7187 | 313.00 | 314.15 | 315.00 | 317.00 | 32000 | — | —
0.7767 | 313.00 | 314.15 | 315.00 | — | — | — | —
0.7607 | 312.00 | 313.50 | 314.50 | 317.00 | 320.00 | — | —
07910 | 313.00 | — | — | — | — | — | —
08303 | — | 314.15 | 315.00 | 317.00 | 32000 | — | —
0.8547 | 313.50 | 314.15 | 315.00 | 317.00 | 32000 | — | —
0.8741 | 313.00 | 314.15 | 315.00 | 317.00 | 320.00 | — | —
0.9054 | 313.00 | 314.15 | 314.50 | 315.00 | 315.50 | 317.00 | 320.00
0.9356 | 313.00 | 314.15 | 315.50 | 317.00 | 320.00 | — | —

Este plan experimental cubre la regién del equilibrio de tres fases (L — L — V)
reportada por [40] para el sistema considerado asi como el intervalo de composicién
donde se encuentra la separacién LL de acuerdo a las representaciones anteriores.
Dichas representaciones muestran una apertura de la separacién LL desde composi-
ciones en etano de 0.6 molar en el intervalo de 314 a 320 K.
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Figura 3.1: Condiciones de los experimentos realizados y localizacion de la region de
tres fases para la mezcla etano 4+ 1-propanol segin [40].

La Figura 3.1 muestra, junto con la localizacién de la regiéon de tres fases segin
[40], las condiciones a las cuales se efectuaron los experimentos en este trabajo. No fue
necesario medir a composiciones inferiores a 0.7, ya que los experimentos mostraron
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que a esa composicion los equilibrios son claramente entre un liquido y un gas.

3.2. Calibracion del DTV

Ademas de las mediciones planteadas, se procedié a la calibracion del DTV con
agua para andlisis (Grado HPLC) midiendo 13 isotermas para este proposito entre
313y 320 K. A diferencia de otros trabajos [37], no se calibré a todas las temperaturas
a las cuales se estudié la mezcla. Los datos experimentales de densidad a una tem-
peratura dada se obtuvieron con los parametros del modelo FPMC [62] calculados
a una temperatura ligeramente distinta. El dato de recalibracién empleado en cada
isoterma fue el valor del periodo a vacié, evaluado o medido de manera sistematica.

Se calibr6 el DTV después de cada cambio de composicion, y a algunas tempe-
raturas intermedias para verificar la estabilidad de los parametros de calibracion. Se
calibré primero a 313 K, posteriormente se estudi6 el sistema a la primera composi-
cién y todas las isotermas planteadas para ésta. Al finalizar se calibré a 320 K. Asi se
hizo sucesivamente a las diferentes composiciones planteadas de acuerdo a la Tabla
3.1.

Tabla 3.2: Pardmetros del modelo FPMC de 13 calibraciones del DTV.

FPMC T Mo/ Loo Mt Yo
Fecha (K) kgm=! | x107Sbar=1 | x10710bar—2

08-10-03 | 313.00 | 0.33068 1.01 0.10
09-10-03 | 315.00 | 0.33073 1.00 0.36
10-10-03 | 320.00 | 0.33074 0.99 1.30
15-12-03 | 312.00 | 0.33089 1.01 0.07
22-01-04 | 313.00 | 0.33068 1.01 0.20
29-01-04 | 314.15 | 0.33115 0.98 0.72
11-02-04 | 320.00 | 0.33098 1.01 0.25
12-02-04 | 317.00 | 0.33088 1.00 0.30
18-02-04 | 313.00 | 0.33150 1.00 0.33
27-02-04 | 320.00 | 0.33100 1.00 0.31
08-03-04 | 313.00 | 0.33192 1.00 0.18
17-03-04 | 320.00 | 0.33123 1.01 0.09
01-04-04 | 313.00 | 0.33202 1.00 0.28

Usando el modelo FPMC [62], se obtuvieron por ajuste del modelo a los datos de
referencia del agua (Ecuacion de estado de Hill [75]), los pardmetros Mo/ Lo, ¢ ¥ 72
para cada temperatura (Tabla 3.2) anotdndose variaciones en el tiempo (en especial
de My/ Lo, el pardmetro mas sensible) que justifican plenamente esas calibraciones
periodicas.

Se calibré de esta forma debido a que se determiné que es posible calcular las den-
sidades de un fluido a una temperatura, usando los parametros del modelo FPMC a
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una temperatura relativamente distinta (no mayor de 5 K). El andlisis correspondien-
te se basa en las conclusiones de un trabajo anterior [62] y a las mediciones especificas
que se llevaron a cabo en este trabajo. El interés de este andlisis es que disminuye
sensiblemente la parte experimental relacionada con la calibracién del densimetro.

Con lo anterior, se planed calcular las densidades de la mezcla estudiada eligiendo
la calibracién adecuada de acuerdo con la diferencia entre la temperatura de cali-
braciéon y la temperatura de medicién, asi como con la cercania de la fecha entre
medicién y calibracién. La planeacién se muestra en la Tabla 3.3
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Figura 3.2: Error Absoluto en p,g., calculada con la EJE de Hill [75] y el modelo
FPMC.

Las diferencias de las densidades calculadas del agua con respecto a las densidades
de referencia se muestran en la Figura 3.2 para todas las calibraciones. Se puede
observar que el error producido por el modelo en el calculo de la densidad del agua

(y supuestamente para los fluidos parecidos en términos de variaciones de la densidad
con respecto a la presién) es de 4= 0.05 kgm 3.
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3.2. Calibracion del DTV

Tabla 3.3: Relacién entre Tioiipracion ¥ Tmedicion- Lias temperaturas estan indicadas en

valor nominal.

Fecha de T (K) Tetano | Fecha de T (K)
calibracién | calibracion medicion | medicién
08-03-04 313.00 0.7187 | 10-03-04 313.00
08-03-04 313.00 0.7187 | 11-03-04 314.15
17-03-04 320.00 0.7187 | 12-03-04 315.00
17-03-04 320.00 0.7187 | 15-03-04 317.00
17-03-04 320.00 0.7187 | 16-03-04 320.00
08-10-03 313.00 0.7767 | 18-11-03 313.00
09-10-03 315.00 0.7767 | 24-11-03 314.15
09-10-03 315.00 0.7767 | 27-11-03 315.00
15-12-43 312.00 0.7607 | 12-12-03 312.00
15-12-03 312.00 0.7607 | 11-12-03 313.50
15-12-03 312.00 0.7607 | 10-12-03 314.50
09-10-03 315.00 0.7607 | 05-12-03 317.00
10-10-03 320.00 0.7607 | 09-12-03 320.00
22-01-04 313.00 0.7910 | 27-01-04 313.00
29-01-04 314.15 0.8303 | 02-02-04 314.15
29-01-04 314.15 0.8303 | 03-02-04 315.00
11-02-04 317.00 0.8303 | 04-02-04 317.00
11-02-04 320.00 0.8303 | 09-02-04 320.00
18-02-04 313.00 0.8543 | 12-02-04 313.50
18-02-04 313.00 0.8543 | 13-02-04 314.15
11-02-04 317.00 0.8543 | 14-02-04 315.00
11-02-04 317.00 0.8543 | 16-02-04 317.00
11-02-04 320.00 0.8543 | 17-02-04 320.00
08-03-04 313.00 0.8741 | 05-03-04 313.00
08-03-04 313.00 0.8741 | 04-03-04 314.15
08-03-04 313.00 0.8741 | 03-03-04 315.00
27-02-04 320.00 0.8741 | 02-03-04 317.00
27-02-04 320.00 0.8741 | 01-03-04 320.00
18-02-04 313.00 0.9054 | 19-02-04 313.00
18-02-04 313.00 0.9054 | 20-02-04 314.15
18-02-04 313.00 0.9054 | 23-02-04 314.50
18-02-04 313.00 0.9054 | 24-02-04 315.00
18-02-04 313.00 0.9054 | 24-02-04 315.50
27-02-04 320.00 0.9054 | 25-02-04 317.00
27-02-04 320.00 0.9054 | 26-02-04 320.00
01-04-04 313.00 0.9356 | 24-03-04 313.00
01-04-04 313.00 0.9356 | 23-03-04 314.15
01-04-04 313.00 0.9356 | 22-03-04 315.50
17-03-04 320.00 0.9356 | 20-03-04 317.00
17-03-04 320.00 0.9356 | 19-03-04 320.00
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3.3. Deteccion experimental del ELL

Uno de los retos de este trabajo era determinar la factibilidad de detectar un ELL,
mediante la técnica de densimetria de tubo vibrante, usando el arreglo experimental
con el que se cuenta.

Se planted, de manera general, para todas las temperaturas y composiciones medir
en un intervalo de presion entre el punto de saturacion y 400 bar. La presién de
saturacion a una composicién y temperatura dada se estimé mediante la modelacién
previa de los datos experimentales de Kodama et al. [29] (Seccién 2.2.3), por lo que
se tenia una idea aunque aproximada sobre a qué valor se encontraria la presion de
saturacion antes de empezar las experimentaciones. Esto es muy importante para el
establecimiento de un procedimiento de mediciones en la cercania de un punto de
saturacion que permita describir precisamente los comportamientos esperados.

La metodologia de medicién establecida para encontrar un punto de saturacion
fue disminuyendo la presion desde un valor inicial preestablecido entre 75 bar y 65
bar, dependiendo de la composicion y temperatura de la mezcla. La temperatura de
las tuberias y conexiones externas al densimetro se mantienen a temperatura ambien-
te; es decir, siempre mas frias que el densimetro regulado aparte. La estabilidad de
las condiciones ambientales se logra mediante un acondicionador de aire disponible
en el local cerrado donde se encuentra el equipo experimental.

Desde la presion inicial se establece una descompresién continua muy pequena de
aproximadamente 0.002 bar s~!. Esto permite mantener un régimen estacionario del
fluido durante la descompresién preservando, en cada punto, un estado casi estatico
(en equilibrio termodindmico global). La descompresién de 0.002 bar s™! se estable-
ci6 con base a la apreciacién de la estabilidad del periodo de vibracién (cuidando que
éste no se moviera mas alla de sus fluctuaciones normales de 2 x 107% ms) conforme
disminuye la presién. Asimismo, se buscé que la temperatura no sufriera variaciones
drasticas (ya que el periodo de vibracién también es dependiente de esta variable)
y que ésta se mantuviera estable: fluctuando en milésimas de Kelvin, debido a la
regulacion local del densimetro en periodos de tiempo donde las condiciones ambien-
tales son estables. Para composiciones cercanas a la critica (0.875 < Zetano < 0.95),
aun con el flujo establecido fue dificil estabilizar el sistema (en especial el comporta-
miento P — 7 cuando P varia). Ademads, se observé que un mayor flujo provoca una
fuerte inestabilidad del periodo de vibracién y de la temperatura (mucho mas alla de
sus fluctuaciones normales). Todo esto se observa visualmente en las gréficas de pe-
riodo de vibracién con respecto a la presiéon y temperatura con respecto al tiempo,
generadas continuamente por la adquisicion de datos.

Mediante el régimen continuo casi estatico de descompresion, se debe apreciar
visualmente el momento en el cual se encuentra el punto de saturaciéon mediante la
observacién de un cambio local en la morfologia de las isotermas. En un principio,
para una composicién correspondiente a la saturaciéon de un liquido pesado (lado
derecho de la campana P — Zcy4n0) se esperaba un quiebre anédlogo al que presenta un
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ELV, pero menos pronunciado debido a que en un ELV la formacién de una burbuja
de vapor dentro del liquido provoca un cambio muy dréstico en la dinamica del tubo,
lo cual se ve reflejado en el periodo de vibracién.
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Figura 3.3: Deteccién del ELL mediante el DTV, (Z¢0n, = 0.8303, 314.15 K).
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Figura 3.4: Deteccién del ELV mediante el DTV. (Zetqno = 0.7187, 313.00 K).

Sin embargo, para un ELL, el cambio de densidad entre las dos fases a saturacion
es mucho menor que en un ELV por lo cual se esperaba que el quiebre fuera mucho
mas suave. Esta es una razén mas por la cual se establecié un régimen de flujo
tan pequeno, pues se desconocia la forma en que se presentaria la caracteristica que
indicara la separacion de las fases.
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Con la metodologia planteada, se logré observar visualmente, en las mediciones
del periodo en funcién de la presién, un quiebre caracteristico (Figura 3.3), el cual
indica un punto de saturacion de acuerdo a la experiencia que se tiene sobre la
medicién y caracterizacién de ELV [58] mediante esta técnica.
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Figura 3.5: Deteccién del ELL mediante el DTV, (Zetan, = 0.8741, 314.15 K)

Este quiebre representa basicamente un fuerte cambio en el periodo de vibracion
con respecto a la presién (puede observarse visualmente). Este cambio en el periodo
de vibracién (densidad) se interpreta como un cambio de fase ya sea de una fase
pesada a una mas ligera o viceversa. A esta composicion, el quiebre es de hecho muy
parecido en forma al que se presenta en un tipico ELV (ver Figura 3.4).

Sin embargo, cuando se estudié una composicién correspondiente a la saturacion
de un liquido ligero, se esperaba que el quiebre caracteristico del equilibrio fuera
opuesto al comportamiento descrito anteriormente; es decir, se esperaba que el cam-
bio en el periodo de vibracién al disminuir la presién fuera en un sentido creciente
(un aumento en el periodo de vibracién) a partir del punto de saturacién como es el
caso cuando se condensa un vapor (ver Figura 1.13). Experimentalmente no se en-
contro esta caracteristica, al contrario, en una grafica 7 — P se observé un quiebre en
el mismo sentido al generado por una composiciéon de un liquido pesado (ver Figura
3.5).

En este caso la morfologia del quiebre es sensiblemente diferente en comparacion
a la del ELV. Se pueden comparar las Figuras 3.3 para una transicién liquido pesado
— liquido ligero; la Figura 3.5 para una transicién liquido ligero — liquido pesado y la
Figura 3.4 para una transicién liquido (pesado) — vapor. La transicién liquido ligero
— liquido pesado es menos evidente que las otras y se pareceria a una transicién en
la regién critica (LV o LG) si no fuera que el comportamiento de la fase homogénea

66



3. Resultados 3.3. Deteccién experimental del ELL

siga pareciéndose al de un liquido relativamente incompresible. Para ver el compor-
tamiento de una transicion liquido — gas se tienen ejemplos en el Apéndice E a partir
de la Figura E.18.

Estos resultados, en especial el sentido del quiebre en la transicién liquido ligero
— liquido pesado, causaron en primer instancia desconcierto por lo cual se hizé un
andlisis sobre un diagrama P — x1xs — p y se encontré que el quiebre como se pre-
sentaba experimentalmente es correcto y caracteristico para un ELL. Esto es, la
densidad efectivamente disminuye cuando se descomprime a composicién constante
por la curvatura negativa que presenta el diagrama z;zo — p (ver Figura 3.6). Al
llegar al punto de saturacion, la variacién de la composicién debido a la separacion
instantanea es muy pequena en comparacién a la variaciéon de la presiéon, debido a
que la transferencia de masa dentro del tubo es mas lenta; siendo dos liquidos los
que transitan a flujo muy lento dentro del tubo vibrante (de didmetro del orden de
2 mm). Esto provoca que se siga el comportamiento como si la composicién fuera
constante y no como si se estabilizara la presiéon y siguiera el camino de una linea de
unién.

Kodama (2001), Lig. —&—
P [bar] Kodama (2001), Gas. —&—

Figura 3.6: P, p,z,y isotérmico del sistema etano + 1-propanol segin Kodama et
al. [29].

En la Seccién 3.4.2 se detallaran cémo se comportan los quiebres de transicion
de fase con respecto a la temperatura y sobre todo a la composicién. También se
detallara el tratamiento que se hace a los datos registrados casi continuamente para
estimar adecuadamente el punto de quiebre. Este punto es el que se reporta como el
dato de saturacion a una temperatura composicién y presion dada. La densidad en

67



3.4. Resultados experimentales 3. Resultados

este punto, como en cualquier otro punto de estado, se obtiene de la conversion del
periodo de vibracién a las condiciones establecidas de estado.

3.4. Resultados experimentales

3.4.1. Procedimientos

El estudio del sistema etano+1—propanol se llevo a cabo en fase liquida, siguiendo
el procedimiento experimental detallado en la Seccién 2.1.2, cuidando que siempre
existiera en el DTV una mezcla homogénea.

Se lleva la mezcla (dentro del DTV) a la presién de interés mds alta (400 bar)
después de la rehomogeneizacion de la mezcla, y se espera a que se estabilice la
temperatura y la presién. Una vez que ambas variables se encuentran estables, se
procede a tomar los datos de periodos de vibracién a estas condiciones. Se prosigue
disminuyendo la presién de acuerdo con los siguientes intervalos:

= Un cambio de 20 bar para una presién entre 400 bar y 160 bar
= Un cambio de 10 bar entre 140 bar y 80 bar
= Un cambio de 5 bar entre 80 bar y 75 bar o 65 bar

= A partir de 75 bar o 65 bar flujo continuo (= 0.002 bar s™!)

y se repite, en cada punto donde se estabiliza la mezcla, la misma metodologia que
a 400 bar.

Los periodos de vibracién que se toman, para cada presion, forman una nube
estable de puntos como lo muestra la Figura 3.7, con una desviacién estandar para el
periodo de vibracién o7 < 107° ms, para todos los puntos medidos antes de establecer
un flujo continuo.

Esta desviacién del periodo de vibracion, proporciona densidades con incerti-
dumbre de + 0.1 kgm =3, propio del modelo FPMC; el periodo de vibracién es una
variable muy sensible con respecto la temperatura, la cual se mide con una incerti-
dumbre de 4+ 0.02 K y se regula con fluctuaciones locales del orden de £+ 0.002 K,
lo cual permite tomar puntos lo suficientemente estables, como lo muestra la Figura
3.7. El procedimiento a seguir hasta obtener la fase de saturacion, se describié en la
seccion 3.3.

3.4.2. Datos en la saturacién

Los resultados de las mediciones de los puntos de saturacién con respecto a la
temperatura y presion se reportan en la Tabla 3.4. Para las fases se indica por G a
la fase gas, Lp designa una fase liquida pesada, rica en 1-propanol y Lj, designa una
fase liquida ligera, rica en etano.
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Tabla 3.4: Datos en la Saturacién de la mezcla etano + 1-propanol.

T(K) | Zetano | Transicién | Psgs. (bar) | p kgm™>
313.001 | 0.7187 | Lp — G 54.653 490.031
314.157 7 Lp—G 56.612 485.906
315.006 7 Lp—G 57.869 484.001
317.000 ” Lp— G 60.894 481.305
320.004 ? Lp— G 65.396 477.566
313.010 | 0.7767 | Lp — G 54.675 449.509
314.184 ” Lp—G 56.587 447.441
315.004 ” Lp—G 57.929 445.311
312.004 | 0.7607 | Lp — G 53.524 460.351
313.504 ” Lp—G 55.727 458.749
314.555 7 Lp—G 57.248 456.767
317.002 7 Lp—G 60.605 454.113
319.998 7 Lp—G 65.073 449.393
313.004 | 0.7910 | Lp — Ly, 54.644 428.672
314.155 | 0.8303 | Lp — Ly, 57.164 410.032
315.003 ” Lp — Ly 58.537 408.971
317.002 ” Lp—G 61.608 405.759
320.007 ” Lp—G 65.882 401.299
313.509 | 0.8547 | Lp — Ly, 58.144 396.864
314.152 ” Lp — Ly, 59.229 396.147
315.005 7 Lp — Ly, 60.709 394.253
317.006 ” Lp—G 63.880 391.775
320.005 ” Lp—G 68.495 387.425
313.001 | 0.8741 | Ly, — Lp 57.564 383.704
314.150 ” L;, — Lp 59.067 381.453
314.997 ” L;, — Lp 60.360 380.406
316.998 ” L, — G 63.122 376.070
319.998 7 L; — G 67.269 371.339
313.012 | 0.9054 | L; — Lp 54.962 351.610
314.158 7 L;, — Lp 56.807 350.096
314.506 7 L; — G 57.451 350.102
315.001 ” L, — G 58.489 350.070
315.503 ” L, — G 59.399 349.890
317.001 ” L, — G 61.798 348.116
319.996 ” L, — G 66.124 343.428
312.988 | 0.9356 L, —G 56.590 324.197
314.148 ” L, — G 58.180 322.370
315.499 ” L; — G 60.130 321.155
317.005 ” L, — G 61.470 311.574
320.002 ” L, — G 65.400 306.232
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Figura 3.7: Puntos experimentales estables de 7

Los datos de saturacion de la Tabla 3.4, se obtuvieron de un anélisis gréafico —
analitico de los datos medidos en flujo continuo. Para localizarlos, se ajusto a los da-
tos una funcién, intencionalmente discontinua en un punto indefinido, y compuesta
de dos polinomios de grado uno (en general para los datos en la zona no homogénea)
o dos (en algunos casos hasta grado tres, para la zona homogénea). La discontinuidad
estd representada por una curva sigmoidal centrada en el periodo esperado para el
quiebre. Mediante estimaciones iniciales adecuadas obtenidas del anélisis grafico de
los datos experimentales 7 — P — T, la funcion se ajusta de manera que la disconti-
nuidad se coloque justo en el punto de quiebre y en la region ocupada por los datos
experimentales, no afuera de la curva experimental (esto es una estrategia de rastreo
de un punto de quiebre, conocido también como break — point tracking).

El formalismo matematico empleado se describe a continuacién. La posicion del
punto de quiebre (PQ) para cada isoterma, se estima graficamente y se definen
valores de Tpg ™ Tgat. Y PPQ =~ Psar. Dos puntos adicionales se seleccionan en la serie
de datos en la fase homogénea: uno a aproximadamente 1 o 2 bar arriba del supuesto
quiebre: T maz, PH,maz., y Otro cerca del quiebre pero todavia en la regién homogénea:
TH,min, PH.min.- EN la fase no homogénea un cuarto punto se define; 77y, min., Drnmin.
para limitar el intervalo de periodos considerados en esta region.

Con esas referencias, se construyen dos curvas, una para cada porcion de la iso-
terma. Una describe la regiéon homogénea:

k=d.p.H.
p1(7-> = PH,min. + Z ak‘(T - 7-H,min)k (31)
k=1
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donde d.p.H. es un grado de polinomio adecuado; 2 < d.p.H. < 4 dependiendo de
la curvatura de la isoterma y del intervalo de presiéon considerado en esta regién y
definido por la diferencia entre pg maz. ¥ P min.. Otra curva se construye en la regiéon
no homogénea:

k=d.p.In.
p2(7—) = pIn,min. + Z bk(T - TIn,min)k (32)
k=1

donde d.p.In. =1 o 2 dependiendo de la topologia de la regién de transicion de fases.
No existe razon alguna para seleccionar polinomios de mayor grado en esta region.

En una primera etapa, las dos curvas se ajustan a los datos en las regiones
respectivas: de TPQ,PPQ & TH maz.» PHmaz. PaT& P1 (7-) y de TIn,min., PInmin. & TPQ, PPQ
para po(7). Del ajuste resulta usualmente que p; y pe interceptan cerca del punto
de quiebre supuesto 7pg, ppg pero no necesariamente dentro del conjunto de datos
experimentales donde se busca el punto de quiebre real. Entonces se construye una
funcién continua por partes a partir de las dos anteriores que presenta un brinco a
las coordenadas del punto de quiebre buscado: 75, ppg- La funcién correspondiente
es:

(1) = pi(T)o (7, 7pg) + pa(T)o (7, Thg) (3.3)
donde

1
+ *
o (T, T = 3.4
(7:70) 1+ E (F107 [7 — TJ’ZQ]) (3:4)
y E es una Exponencial numéricamente sequra (nunca rebasa el punto flotante de la
méquina) definida por:

exp(r) si x <102

3.5
1090 i x> 102 (3:5)

VeeR, E(z)= {

Esta funcién se puede ajustar a los datos, en un intervalo limitado de periodos
alrededor del punto de quiebre estimado, desde Trnmin. + (TP — Trnmin./2) hasta
TH,min., considerando T]’EQ como un nuevo parametro a determinar ademas de ay y by.
La funcién ¢*(—) proporciona un salto continuo y muy estrecho centrado sobre 7,
con un ancho de aproximadamente una décima de la amplitud de las fluctuaciones
experimentales de 7. El ajuste del salto proporciona una localizaciéon del punto de
quiebre exactamente dentro del conjuntos de datos experimentales disponibles y un
valor de Tjq. La presion que corresponde a este periodo se obtiene de ﬁ(T}SQ).

En la mayoria de los casos la estrategia utilizada funciond, en particular cuando
el quiebre es notable en los datos experimentales. Cuando el quiebre no es notable
visualmente en los datos experimentales, sino que se encuentra en un cambio de la
pendiente del comportamiento (como sucedié en el caso de los datos a Zeyan, ~0.935)
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la estrategia descrita requiere algunos refinamientos. En particular, los datos a esta
composicién se obtuvieron con la misma metodologia pero construyendo la funcién
p(Thg) con un cambio en su pendiente y no en su expresion directa.

En el caso de las isotermas a Zeiano= 0.9356, los quiebres en las curvas P(7) no
existen o no se aprecian visualmente directamente. Estas curvas son continuas, sus
derivadas también, pero se tienen discontinuidades de segundo orden. Un analisis
detallado de los datos muestra que estos quiebres se pueden encontrar en una dis-
continuidad en la curvatura de las curvas P(7) es decir que el quiebre solo se puede
observar sobre la curva dP/dr (7).

Dos ejemplos se presentan adelante para dos casos particularmente dificiles a las
temperaturas de 312.99 K y de 317.01 K, ver Figuras 3.8 y 3.9. En esta situacién los
polinomios locales p; y ps se modificaron de tal manera que se tenga la opcién de
detectar una discontinuidad en la curvatura de los datos sin tener que aproximar la
pendiente por medio de diferenciacién numérica lo cual resulta demasiado impreciso
en el presente contexto.

La funcién que describe la region no homogénea es ahora:

k=2
b2 (7-) = PIn,min. + Z bk (7- - Tln7m’in)k (36)
k=1

y en la regién homogénea:

pi(7) = p2(7) + i ag (T — T;Q)k/k:! (3.7)

con la posibilidad de fijar a; = by, lo cual forza la continuidad de la pendiente entre
las dos regiones. Solo a la temperatura de 315.50 K, se mantuvo a; # b; porque
el quiebre en este caso es (aunque no muy aparente) sobre de la curva P(7). La
formulaciéon de la funcién global p(7) sigue siendo la misma y estd dada por la
ecuacion 3.3.

La pendiente de la curva global p(7) se calcula a partir de:

+ 10" E(F107[r — 7
do 4 (F107[r TPQ]) i (3.8)
dr (14 E(F107[r — m50]))
Y dp do™ do— d( ) d
ap _ _ g g b1 —P2) 4 D2
I (p1 — p2) i + p2 ir + e +—d70 (3.9)

La Figura 3.8 muestra la topologia del quiebre a x:4,,0=0.9356 y 312.98 K. Es
notorio que la presiéon no muestra un quiebre claro a través de la correlacién p(7),
sin embargo es notorio también que la curvatura presenta una discontinuidad. Esa
discontinuidad se presenta por un quiebre de la pendiente. Los datos experimentales
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Deteccion a 312.99 K, Xgy,o = 0.9356
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Figura 3.8: Deteccién del quiebre a xepano = 0.9356 y 312.99 K.

P(7) son suficientes y suficientemente continuos para poder obtener por diferencia-
cién numérica (mediante un método de diferencias finitas centradas de paso variable)
una idea de la pendiente experimental. Esa pendiente experimental es, sin embargo,
muy imprecisa y correlacionarla directamente es muy impractico. La correlaciéon pro-
puesta tiene la ventaja no solamente de representar la pendiente de los datos experi-
mentales convenientemente sino de detectar su quiebre. Esto se hace sin derivacién
numérica, solo a partir de la correlacion p.

La Figura 3.9 muestra otro caso a a Zeqn,=0.9356 y 317.01 K que presenta un
comportamiento todavia mas critico en el sentido que existe ain menos diferencia
entre la pendiente en la region no homogénea y la pendiente en la region homogénea.
El método empleado para correlacionar estos efectos sigue sin embargo proporcio-
nando una imagen clara del quiebre en la pendiente que seria muy dificil de ubicar
s6lo con la informacién experimental.

Para obtener la densidad correspondiente a las condiciones del quiebre, se usé el
tratamiento estdndar con el modelo de calibracién FPMC (ver [56,62]) con los datos
Tpqs Ppgs 1 considerados como un punto pseudo-experimental. Las incertidumbres
en un punto de quiebre se consideran como siendo las mismas que en cualquier otro
dato experimental a condiciones estables de estado aparte, tal vez, para las isotermas
a Tetano ~ 0.935. En el caso de estas isotermas, la indeterminacién sobre la posicién
del periodo de vibracién en la saturacion por el procedimiento de rastreo del punto de
quiebre es del orden de +3 x 107° ms. Adem4s, tomando en cuenta la incertidumbre
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Deteccion a 317.01 K, Xggpo = 0.9356
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Figura 3.9: Deteccién del quiebre a xepano = 0.9356 y 317.01 K.

sobre la presién, la incertidumbre sobre la densidad puede llegar hasta 3 kgm 3.

Los resultados de las correlaciones, sus parametros y las desviaciones de las pre-
siones en cada uno de los cuarenta puntos de saturacion obtenidos se encuentran
resumidos en tablas en el Apéndice E.

La siguiente serie de Figuras (de 3.10 a 3.19) ilustra la topologia de los datos
experimentales obtenidos en flujo continuo a varias condiciones seleccionadas dentro
de las 40 isotermas descritas. En el Apéndice E se encuentran las cuarenta figuras
correspondientes. A cada composicién y a cada temperatura, se presenta una grafica
centrada en el punto de quiebre detectado. Los intervalos de escala en periodo de
vibracién 7 y en presion P son los mismos para cada figura; solo los valores absolutos
difieren. La escala de 7 estd construida alrededor del valor de la saturacién 45 x 10~*
ms y la escala de P es de —0.2 bar hasta +0.7 bar con respecto a la presién de la
saturacion. Una tnica excepcion, en el Apéndice E concierne las figuras para cqno &
0.935 para las cuales la escala de P es +0.3 bar arriba de la presién de saturacion
(ver Figuras E.18 a E.20). Estas representaciones permiten mostrar la evolucion de
los comportamientos sobre una misma base, que en este caso es la posicion del punto
de saturacion. Mas adelante se mostraran los datos en el espacio T, P, p, x. Las
curvas, Cgen, corresponden a la funcién p(7). Los puntos marcado Py — Tgqr. SON
los puntos de quiebre a las coordenadas (7pq, Ppg; 1)

Con las escalas comunes, se pueden apreciar comparativamente los comporta-
mientos de las fases homogéneas y céomo las pendientes cambian dependiendo de
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cual tipo de fluido esta presente en el tubo. Por ejemplo, las pendientes muy pronun-
ciadas en las Figuras 3.10 y 3.11 denotan la presencia de un liquido relativamente
pesado y una transicion hacia una fase gas. En las Figuras 3.12 y 3.13, la compresibi-
lidad del liquido pesado aumenta (las pendientes son menores) y la transicién es més
suave y corresponde a una transiciéon de un liquido pesado hacia un liquido ligero
o a una fase gas densa, dependiendo de la temperatura. Estos liquidos estan proba-
blemente saturando a una presion ligeramente superior a la presion del equilibrio de
tres fases.

En las Figuras 3.14, 3.15y 3.16, 3.17 los comportamientos de las fases homogéneas
son similares. Esto es porque ambos fluidos se acercan a un punto critico liquido
— liquido a composiciones ligeramente diferentes en cada figura. A composiciones
mayores o menores se ve como disminuye la presién de saturacion; es decir, se tiene
un maximo cerca de esta composicién y los puntos criticos estan colocados donde
(Op/0w;i)r.; = 0. Las transiciones de fases son sensiblemente diferentes porque las
primeras conciernen transiciones Lp — Ly, (o gas denso) y las siguientes dos son para
una transicién Ly, (o gas denso) — Lp.
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3. Resultados 3.4. Resultados experimentales

Las dos ultimas Figuras 3.18 y 3.19 son sorprendentes, a primera vista, porque
mientras la temperatura aumenta, la compresibilidad del fluido parece aumentar
(las pendientes disminuyen). La razén de eso es que a esta composicién de 0.935 en
fraccion molar de etano, se tienen varios tipos de transiciones. A 314.15 K el fluido
presenta una transiciéon Ly — G en un estado cercano al punto critico L-G de la mezcla
y cerca del punto critico del etano. Esto explica las pendientes tan pronunciadas y
las transiciones suaves debidas a la apariciéon de una fase gas en un liquido ligero.

A 315 K, de acuerdo con los datos de [40], la cantidad de liquido ligero en la
mezcla es mayor y la transicion ocurre cerca de la linea de tres fases. La fase liquida
es mas densa, menos compresible y la transicion muestra un comportamiento menos
definido, el cual sugiere que existe una competencia entre la aparicién de una fase
liquida densa y de una fase liquida ligera en la fase liquida homogénea de la mezcla.
A 317 y 320 K, el tipo de transicién cambia y concierne una transiciéon de una fase
gas densa a una parecida a un liquido hacia un Lp, similar a lo que ocurre en el caso
de las Figuras 3.16 y 3.17 pero con un liquido menos denso.

El hecho de que el fluido a 320 K parece menos compresible que a 317 K indica que
este fluido se esta alejando del punto critico Lp — G y que la composicion critica de la
mezcla en fraccién molar de etano esta disminuyendo, mientras que la temperatura
aumenta en esta regién. No hay composiciones criticas reportadas en la literatura
para el sistema considerado, pero esto es conforme con lo que sucede en un fluido de
tipo V.

Las Figuras 3.20 y 3.21 representan el comportamiento de la mezcla de estudio,
etano + l-propanol, con respecto a sus puntos de saturacion. Las curvas en las
figuras corresponden a lineas que suavizan los datos. No tienen sentido fisico pero
pretenden mostrar como interpretar el comportamiento de los datos. En esas figuras
se muestran los datos reportados por Kodama et al. [29] a 314.15 K.

A las temperaturas mas bajas, a la composicion ZTeiun, < 0.9356, se ve un au-
mento en la presién de saturacion con respecto a la composicién anterior; Tepgno =
0.9054. Esto es un comportamiento tipico en un sistema binario de tipo V, cuando
la temperatura se encuentra entre el LCEP y el UCEP, y la composicién entre la del
equilibrio de tres fases y la composicion critica sobre la curva que inicia en el punto
critico del etano.

Otra caracteristica de la topologia de un diagrama de fase tipo V, que se encuentra
en el comportamiento global del sistema a la composicion de Zeiano = 0.9356, es
la evolucién de la presion con respecto a la temperatura en comparaciéon con la
Ccomposicion Zeigno = 0.9054. Conforme aumenta la temperatura, se observa como la
diferencia entre las presiones de saturacién disminuye, pasando de valores positivos
a negativos. Esto se debe a que el EL;G que se forma simultaneamente al ELpL;, va
desapareciendo conforme se incrementa la temperatura, hasta que se unifican estas
zonas en un punto UCEP y sélo se observa un ELpG.
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A las composiciones y temperaturas mas bajas (Zetano < 0.75) la presién se mi-
de muy cercana a la presion del equilibrio de tres fases (liquido-liquido-vapor) y es
normal que la variacién en la presion de saturaciéon entre una composiciéon y otra
sea casi imperceptible. Las curvas P—x isotérmicas en estas regiones, presentan un
aplanamiento caracteristico de la cercania a la separacién de las fases liquidas. A
temperaturas mas bajas que las medidas; es decir abajo del LCEP, estos comporta-
mientos, con ligeros aumentos de la presién seguirian hasta llegar al punto critico de
la mezcla formando el comportamiento clasico conocido como pico de pdjaro (Bird
Beak). La Figura 3.22 ilustra en un esquema en tres dimensiones el tipo de topologia,
conforme con el tipo V que se acaba de describir.

p = = = Curva critica: C Etano — UCEP '.’ / Hacia

— = = Curva critica: LCEP — C 1-Propanol C 1-Propanol

—.vmm.. Curva del trifasico

Etano X,y 1-Propanol

Figura 3.22: Comportamiento esquematico P-x-T de una mezcla de tipo V en la
region de tres fases.

Finalmente, puede establecerse que la topologia del comportamiento del sistema
que se describe a partir de los datos experimentales es congruente ya que los datos ex-
perimentales obtenidos en este trabajo describen claramente al sistema binario etano
+ 1-propanol como un tipo V, y que se pueden deducir de ellos las mas relevantes
caracteristicas de este tipo de diagrama.

Asimismo, el comportamiento descrito en los parrafos anteriores, se puede encon-
trar en los datos experimentales publicados por Kodama et al. [29]. Las composiciones
a las cuales se localiza la regién de ELL a 314.15 K son similares a las que se pueden
interpolar de los datos obtenidos en este trabajo; sin embargo se nota inmediatamen-
te que los datos de Kodama et al. a 314.15 K corresponden mas bien a la isoterma
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de este trabajo a 313 K, aparte a T, > 0.95 donde las presiones difieren radi-
calmente si se toman en cuenta los comportamientos descritos por los datos de este
trabajo. Un aspecto interesante, que ya se comento, es que los datos de Kodama et
al. también se acercan mas a los datos de Suzuki et al. a 313.4 K (ver comentarios
en la Seccién 2.2.2).

Si se comparan las presiones medidas por Kodama et al. [29] y las de este trabajo
en magnitud, y considerando que las temperaturas son correctas, tal como lo muestra
la Figura 3.20 a la temperatura de 314.15 K, se observa una diferencia del orden de
~ 1.7 bar hasta =~ 1.9 bar para las presiones de saturaciéon entre ambas series de
datos.

De igual forma que para las presiones de saturacién, se encuentra que las densi-
dades de saturacién estdn desfasadas en magnitud (alrededor de ~ 20 kgm =2 en la
region cercana al equilibrio de tres fases) como lo muestra la Figura 3.23. El com-
portamiento reportado por Kodama et al., es también sensiblemente diferente al que
se obtiene en este trabajo.
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Figura 3.23: Densidades en la saturacion del sistema etano + 1-propanol a 313.00 y
314.15 K, junto con los datos reportados por Kodama et al. [29].

Estas diferencias entre ambas series de datos pueden tener diferentes explicacio-
nes. Una, tomando en cuenta la inconsistencia de los datos de Kodama et al. y los de
Suzuki et al., es alguna equivocacion en las temperaturas reportadas. Sin embargo,
esto sélo podria en parte explicar las diferencias en presiéon pero no explica comple-
tamente las diferencias entre los comportamientos en densidad. Otra posibilidad es
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la pureza de los reactivos que se utilizaron; en el caso de Kodama et al., se usé etano
con pureza de 99.9 %, mientras que en este trabajo el etano utilizado tiene una pureza
del 99.999 %. El 1-propanol fue de grado reactivo con pureza 99.5 % en el trabajo de
Kodama et al. (no se menciona si fue seco 0 no) y en este trabajo se uso 1-propanol
con Pureza de 99.7 %, anhidro (cantidad de agua < 0.005%).

Otro aspecto interesante con respecto a las densidades, es que, vistas en otro pla-
no: p—x como en la Figura 3.24, las densidades obtenidas en este trabajo presentan
un comportamiento congruente con el de los datos de la literatura [29] aunque des-
fasados como se ha mencionado anteriormente. La consistencia de los datos de este
trabajo en términos de la temperatura es muy buena. Se puede notar que un punto
medido a una composicién de 79% en fraccién molar de etano es el que permite
deducir cuial es la topologia de las isotermas en esta representacién. La presencia del
doble (Plait) correspondiente al equilibrio liquido — liquido en estas curvas es clara,
aunque es menos pronunciado que el descrito por Kodama et al.
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Figura 3.24: Densidades en la saturacién del sistema etano + 1-propanol en funcion
de la composicién junto con los datos reportados por Kodama et al. [29].

Cabe mencionar también las incertidumbres experimentales entre ambos traba-
jos. Un aspecto interesante es la temperatura, que Kodama et al. reportan con una
incertidumbre experimental de 4+ 0.1 K. En este trabajo, se tiene una incertidumbre
en la temperatura de + 0.02 K. El comportamiento del sistema con respecto a la
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temperatura es importante, ya que se ha podido observar que puede cambiar notable-
mente la topologia del sistema con esta variable. A pesar de que puede considerarse
que una incertidumbre de + 0.1 K es muy pequena, puede generar un cambio en la
presion de saturacion del orden de £ 0.2 bar de acuerdo con los datos de este trabajo
a diversas temperaturas (ver Figura 3.20). Aunque se considere que esta variacién
de la presion de saturacion con la temperatura es una variacién relativamente pe-
quena, si se anade a la posibles variaciones debido a las diferencias en las purezas
de los reactivos utilizados en ambos trabajos, en conjunto, ambas variables pueden
provocar las desviaciones que se observan entre los datos medidos en este trabajo y
los reportados por Kodama et al.

Por otra parte, Kodama et al. solo midieron a una temperatura de 314.15K y 9
diferentes composiciones (0.134 < Zegano < 0.982 [29]), lo cual no permite dar lugar a
una discusiéon sobre la congruencia térmica de sus datos. En cambio, en este trabajo,
se presenta un barrido en temperatura y composicién para este sistema binario, cuyo
comportamiento global se ha discutido en los parrafos anteriores y se nota, y se
demuestra, por el andlisis de los comportamientos que se obtuvé una congruencia de
los datos experimentales muy buena, en especial comparando los comportamientos
isotérmicos entre ellos.
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Figura 3.25: p — P del sistema etano + 1-propanol. x.un, =0.8547.

Ante esas diferencias, una manera de determinar cual es la razon de ellas, seria
confirmar los datos mediante el uso de otro método de medicién independiente del
presente trabajo. Por ejemplo, el método estatico — analitico, disponible en el Labora-
torio de Termodinamica de la SEPI ESIQIE, se podria usar para medir directamente
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algunos puntos de equilibrio del sistema en el intervalo de composiciones en etano
considerado aqui. A la fecha, tales mediciones estan contempladas.

A través de una modelacién mediante modelos de estado consistentes con la
termodinamica, también puede aclararse si los comportamientos descritos son razo-
nables o no. Este punto se tocara al final de este capitulo.

En la siguiente seccion, se presentan los datos P — p —T, x obtenidos en fase
homogénea para la mezcla estudiada. A la fecha, ningin dato volumétrico de este
sistema es disponible en la literatura abierta.

3.4.3. Datos en fase homogénea

Los datos obtenidos en este trabajo estan tabulados en el Apéndice A. Estas
tablas contienen, por cada isoterma, los datos en fase homogénea medidos de manera
estatica, algunos datos seleccionados a intervalos regulares dentro del conjunto de
experimentos llevados a cabo en régimen de flujo continuo casi estatico, asi como el
dato en la saturacién a cada temperatura.
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Figura 3.26: p — P del sistema etano + 1-propanol. T, = 0.8547. Regién de los
puntos de saturacion.

Las Figuras 3.25 y 3.26, muestran el comportamiento isotérmico e isoplético de la
mezcla a Tepan, = 0.8547 y varias temperaturas, desde la presion de saturacion hasta
400 bar. Estas figuras son una muestra de las que se encuentran en el Apéndice F
donde se encuentran las figuras relativas a las 40 isotermas que se determinaron en
este trabajo en fase homogénea, a las demas composiciones.
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A composicién constante, una mezcla se comporta en fase homogénea como si
fuera un fluido puro y por lo mismo se espera un comportamiento global similar; es
decir isotermas regularmente espaciadas en funcién de la temperatura, sin cruzarse
entre si y con una curvatura congruente con la naturaleza del fluido. Al observar las
Figuras 3.25 y 3.26 y las del apéndice F; de la Figura F.1 hasta la Figura F.8, se
observa, en la secuencia de esas figuras, que la composicion del etano en estos fluidos
no tiene mucha influencia sobre la compresibilidad. Las curvaturas de las isotermas
son globalmente muy parecidas de una composicion a otra y corresponden mas a un
fluido cerca de un punto critico (alta compresibilidad), que a liquidos relativamente
incompresibles, donde esas isotermas serian mas “rectas”. Lo que si cambia es la
densidad, la cual va disminuyendo progresivamente a una presién dada conforme
aumenta la composicion del etano en la mezcla.

XEtano=0-9054

T ~
313.01K o -
75 | 31416 K = [
31451K o =
315.00K e
31550K 2 -
317.00K = e
32000K v s -
70 o e
v V‘VV‘V 7
v’v‘v i ,/"'/ - .-
o
o A"Ak&A‘r LT T I S
(}AA,AA I SO
A - e T
A T I L -
60 T oy CE
o ® .’/9/,9/372 =" BEEBB
2 ”;'_/(3/(:" B g-8 a e
g-B
&g -8 8 a2
55 8=
hed
340 345 350 355 360 365
p kg m]

Figura 3.27: Isotermas y regiéon de transicién de fases a Xerano= 0.9054.

Cada isopléta en el Apéndice F, como en la Figuras 3.25, termina en el punto de
saturacion detectado y se completa por un acercamiento a la region de saturacién
como se ejemplifica en la Figura 3.26. En esos acercamientos se ve como la topologia
cambia con respecto a la composicion y se aleja de la topologia que se presenta
en un fluido puro donde las tnicas transiciones de fases presentes conciernen a los
equilibrios liquido — vapor.

El caso de la Figura 3.26 muestra todavia una topologia cerca de la saturacion
conforme con lo que se espera del comportamiento de un fluido puro. Sin embargo, la
Figura 3.27 (misma que la Figura F.7 en el Apéndice F'), muestra un comportamiento
bastante diferente de lo que puede suceder en un fluido puro.

88



3. Resultados 3.4. Resultados experimentales
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Figura 3.28: p — P del sistema etano + 1-propanol a 314.15 K.

Las diferencias notables entre cada temperatura en los comportamientos isotérmi-
cos se encuentran mas bien en una regiéon comprendida entre los puntos de saturacion
y una presion promedio de 100 bar. Las graficas del tipo de la Figura 3.26 o 3.27 son
en realidad vistas locales de la Figura 3.21 a composiciéon constante y conteniendo
los datos obtenidos en fases homogénea y en régimen continuo.

Cuando la composicion de etano se encuentra muy cercana a la critica, a cual-
quier temperatura, en las regiones donde se encuentran equilibrios Lp — G, (liquido
pesado con menor cantidad de etano) o L, — G (liquido ligero con mayor cantidad de
etano), el comportamiento de las isotermas en fase homogénea se caracteriza por sus
fuertes curvaturas, donde un pequeno cambio en la presion provoca que la densidad
varie notablemente en magnitud. En las regiones donde las isotermas terminan en
equilibrios entre dos fases liquidas, Lp — L o Ly — Lp; es decir, para 0.83< Zetano <
0.90 (a las mas altas temperaturas para Teno =~ 0.90), la topologia de las isotermas
es mas bien tipica de fluidos de tipo liquido con una compresibilidad relativamente
baja. Al acercarse al punto critico LL para 0.85< Z¢qno < 0.875 las compresibilida-
des tienden a aumentar sensiblemente pero no se comparan con lo que sucede en el
caso de un ELG.

En el Apéndice G se proporciona otra vista al comportamiento del sistema etano
+ 1-propanol en el plano P — p para varias composiciones a T constante (ver Figuras
de G.1 hasta G.5). Los comportamientos mostrados aqui son isotérmicos. Un ejemplo
de esas representaciones se encuentra en las Figuras 3.28 y 3.29. Es importante notar
que las isoplétas en esta representacion nunca se cruzan entre si como es el caso de
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otros sistemas como biéxido de carbono + propano o etanol [37,57]. El cruzamiento
de las isotermas en el plano P — p isotérmico en funcién de la composicion denota

en realidad un efecto del co-solvente sobre la compresibilidad relativa de la mezcla
conforme varia la presion. A ciertas presiones, las mezclas de composicion diferentes
llegan a tener densidades muy parecidas pero compresibilidades muy diferentes lo

que hace parecer que se cruzan.
Este efecto se produce en el sistema biéxido de carbono + propano alrededor

de 100 bar, en una regién cercana a la saturacion de la mezcla. En el caso del
sistemas bidxido de carbono + etanol el cruce ocurre entre 300 bar y mas de 500 bar
dependiendo de la temperatura (ver [37]. En el caso del sistema estudiado aqui, no se
notan tales tendencias por lo menos en el intervalo de estudiado de 400 bar. En este
trabajo, el 1-propanol no afecta suficientemente la compresibilidad de la mezcla para
que tales efectos se presenten. Seria interesante estudiar la mezcla etano + metanol
o etanol para saber si esas especies intervienen méas en la compresibilidad y, tal vez,
inferir resultados sobre el comportamiento de los alcoholes de diversas longitudes de

cadena como cosolventes sobre el aspecto volumétrico de las mezclas.

Isotermas a 314.15 K+ 0.03 K
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Figura 3.29: p — P del sistema etano + 1-propanol a 314.15 K. Acercamiento a los

puntos de saturacion.

Para terminar este capitulo, y apoyandose en la herramienta matematica dispo-
nible desarrollada en esta tesis que concierne la modelacién previa (ver Seccién 2.2.2)
se retomd la modelacion del sistema caracterizado en un intento de buscar una mejor
representacion mediante la ecuacién de Patel — Teja, con base a los nuevos datos de
equilibrio ante todo, que la que se pudo obtener a partir de los datos de Kodama et
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al. o de Suzuki et al.

3.4.4. Modelacion

La modelacion de los datos experimentales obtenidos en este trabajo, tiene la
finalidad de extender la discusién presentada en la seccién anterior y sustentar des-
de otro punto de vista la congruencia del comportamiento experimental del sistema
binario de estudio, con respecto a las variables de interés: P - T - p, z,y. Se in-
tento encontrar un juego de parametros que correlacionara los datos obtenidos con
el fin de dar un enfoque analitico a la interpretacion de los comportamientos en la
saturacion, y a su vez aprovechar las herramientas de modelacién desarrolladas en la
seccién 2.2.2. Ademas, se trata de mostrar que tan eficiente o insuficiente puede estar
la EAE considerada, Patel — Teja al representar este tipo de datos experimentales,
especificamente en la zona del ELL.

Para llevar a cabo la modelacion de los datos experimentales, se utilizé la EAE
de Patel-Teja con reglas de mezclado de Wong-Sandler involucrando el modelo de
solucion NRTL y usando el criterio del plano tangente para la estabilidad de las
fases. Las bases se comentaron en la Seccion 2.2.2.

Se modelaron los datos de saturacién con los parametros expuestos en la Tabla
3.5. Estos parametros se obtuvieron a partir de los datos experimentales de este
trabajo con una técnica de correlaciéon y no de ajuste. La razén de esto es que
no fue posible encontrar inicializaciones correctas de los parametros para que los
procedimientos de ajuste funcionen adecuadamente.

Tabla 3.5: Parametros para el sistema binario etano + 1-propanol.

EdE kij | T2 [Jmol™1] | 191 [Jmol™1] | «
Patel-Teja | 0.340 2100.40 556.670 0.47

El comportamiento del sistema con respecto a la presién a cinco temperaturas
distintas se observa en las Figuras 3.30 hasta 3.34. En estas figuras se puede observar
la evolucién del comportamiento del sistema para las dos regiones de interés (ELL
y ELG) con respecto a la temperatura. En la regién de ELL, conforme aumenta
la temperatura, se observa el aumento de la presion y el aumento del intervalo de
composiciéon donde existe la inmiscibilidad de los liquidos. La regiéon de ELG que
se forma simultaneamente entre un liquido ligero y el gas, es mas pronunciada a
baja temperatura, y tiende a desaparecer conforme aumenta la temperatura. Hasta
un punto en que ambas regiones (ELL y ELG) se unen, la zona ELG desaparece
totalmente. A partir de este punto la regién ELL también desaparece para convertirse
en una de ELG entre un liquido pesado y el gas.
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Figura 3.30: Representacién de los datos en la saturacion del sistema etano + 1-

propanol a 313.00 K.

La representaciéon con la EdE de Patel — Teja es deficiente en el aspecto cuanti-
tativo, para los datos en la region del ELL. En composicion, se predicen composi-
ciones desfasadas hacia el lado del compuesto pesado del sistema (composiciones en
1-propanol relativamente altas). En presion, el equilibrio de tres fases se predice a
presiones relativamente bajas, asi como los puntos criticos LL. En las Figuras 3.30
y siguientes, se ven claramente estos defasamientos. Sin embargo,desde el punto de
vista cualitativo, los comportamientos de los datos experimentales y de la represen-
tacion por el modelo son analogos.
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Figura 3.31: Representacion de los datos en la saturaciéon del sistema etano + 1-

propanol a 314.15 K.

Esto es importante porque muestra que la EdE tiene la posibilidad de representar
adecuadamente, por lo menos con las magnitudes correctas tales comportamientos.
Se sabe que estas ecuaciones de la familia de van der Waals son capaces de contemplar
la representacién de diagramas de tipo V [2]. Lo que cualitativamente se puede notar
es la congruencia que existe, entre las curvas calculadas y los datos, en lo que se
refiere a su forma en general en funcién de la temperatura.
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Figura 3.32: Representacion de los datos en la saturacion del sistema etano + 1-
propanol a 315.00 K.

En densidad, las observaciones son semejantes, ademas de que el defasamiento en
magnitud de la densidad puede atribuirse al defasamiento que presenta la presion.
La congruencia entre los comportamientos conforme varia la temperatura es buena,
y demuestra que los comportamientos experimentales que se encontraron en funcién
de la temperatura, son congruentes con las teorias involucradas en un modelo de

estado.
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Figura 3.33: Representacion de los datos en la saturacion del sistema etano + 1-
propanol a 317.00 K.

Si se analiza la temperatura de 320 K, se encuentra un comportamiento inte-
resante entre lo generado en la modelacién y lo que se obtuvo experimentalmente:
ver Figuras 3.34 en la region del ELG. Como se menciond, los datos experimentales
con respecto a la temperatura dejan ver que esta pequena zona va desapareciendo
conforme la temperatura aumenta hacia el UCEP. Esto es particularmente obvio,
a la composicion Zeian, = 0.9356, y a las distintas temperaturas. La modelacion es
capaz de representar este comportamiento. A 320 K se observa claramente un “apla-
namiento” (en cuanto a la presién) en las curvas calculadas, lo que lleva a pensar
que la zona del ELG esta por desaparecer.
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Figura 3.34: Representacién de los datos en la saturacion del sistema etano + 1-
propanol a 320.00 K.

Lo interesante es ver que la modelacion propuesta, al contrario de las reportadas
en [29] y a lo que se obtuvo en la modelacién previa (seccién 2.2.2), representa mejor
las condiciones del UCEP aunque todavia a una temperatura demasiado alta.

La modelacién de los datos permite ver que la EdE cibica considerada puede lo-
grar representar un comportamiento global congruente y razonablemente cualitativo
para el sistema de tipo V del etano + 1-propanol. Se estima que esta representacién
puede mejorarse si se logra encontrar los parametros adecuados para la EdE. Pro-
bablemente se necesitarian mas datos en la region del ELG, a mas baja presion, y a
varias temperaturas para poder optimizar mas adecuadamente el modelo.
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Conclusiones

Se demostré que, con un arreglo experimental utilizado en este trabajo, involu-
crando un solo densimetro de tubo vibrante, puede detectarse la presencia de varios
tipos de equilibrios. Se establecié que es posible determinar equilibrios entre fases
liquidas (ELL) para sistemas de tipo V usando esta técnica y mediante procedi-
mientos de medicién de los periodos de vibracion en flujo continuo casi estatico. En
estos procedimientos es fundamental que los flujos sean muy lentos para preservar
la estabilidad del sistema y obtener una informacién muy precisa en la cercania de
los puntos de saturacién. En términos de descompresiéon, se recomienda no rebasar
0.002 bar s—.

La deteccion de un equilibrio en el tubo vibrante se lleva a cabo mediante la
observacién de un quiebre caracteristico en las curvas P(7). Como se discuti6 en la
seccion de resultados experimentales, la topologia del quiebre depende de la tem-
peratura y de la composicién de la mezcla. En este trabajo se detectaron diversos
tipos de equilibrios, ELG o ELL, y sus variantes: L;, — G, Lp — G, L, — Lpy
Lp — Ly, en el comportamiento de equilibrio de la mezcla etano + 1-propanol.

El quiebre que presenta un ELL en la curva P(7) es ligeramente distinto a un
quiebre observado en un ELG. En un ELG el quiebre es en general pronunciado, a
excepcion de la regiéon cercana a un punto critico LG. Las transiciones de un liquido
pesado a un liquido ligero tienen una topologia muy semejante al ELG.

Cuando se habla de una transicion de un liquido ligero a un liquido pesado, o gas
a liquido pesado, la topologia cambia notablemente. El comportamiento de la fase
homogénea es semejante a el de una fase liquida, relativamente poco compresible,
pero la transicion a la fase no homogénea presenta una topologia similar a la que
presenta un ELG cerca de un punto critico; es decir un quiebre con una pendiente
positiva relativamente pronunciada en la region no homogénea.

En la cercania de un punto critico LL, en transiciones de liquido pesado a liquido
ligero, la topologia es diferente a las transiciones de un ELG cerca de un punto
critico LG. Los quiebres son muy notables, pero el cambio de pendiente entre la fase
homogénea y no homogénea es relativamente pequeno.

Para obtener los datos de saturacién a partir de datos experimentales medidos en
régimen de flujo continuo, se utilizé una metodologia analitica de rastreo de punto
de quiebre. En todos los casos, dicha metodologia funcioné adecuadamente aunque
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con cierta dificultad en transiciones en la cercania de la region critica LG, donde
el quiebre se encuentra en la derivada de las curvas P(7) y no en ellas mismas. La
técnica de rastreo no es general en el sentido de que se tiene que adaptar, caso a
caso, de acuerdo con la topologia de los datos experimentales medidos. En ciertos
casos, se tiene que buscar un quiebre en la curva P(7) y en otros en su derivada. Sin
embargo, para cada clase de quiebre, el formalismo de las funciones, la metodologia
de tratamiento de datos y la técnica de correlaciéon son generales.

A lo largo de la discusién que se ha presentado de las mediciones experimenta-
les del sistema etano + 1-propanol y de la modelacién, se establecio la congruencia
termodinamica interna de los datos obtenidos, en el sentido de la coherencia del com-
portamiento global de equilibrio con respecto a la temperatura, presion y densidad.
La comparacién con los datos existentes en la literatura muestra que diversos facto-
res, como la pureza de los componentes de la mezcla, pueden tener efectos apreciables
sobre las condiciones de equilibrio. No se puede concluir mas alla, para determinar
cuales son los mejores datos, sin llevar a cabo nuevas mediciones independientes de
este trabajo.

Se proporciona una serie de datos experimentales (P — p — T) del sistema en
fase homogénea, hasta 400 bar, y los datos correspondientes en la saturacién en un
intervalo de temperatura que cubre la region del equilibrio de tres fases. Se contribuye
asi a la generacion de bases de datos basicos de propiedades termodinamicas para
fluidos de potencial interés en aplicaciones, pero més que todo de interés para la
termodinamica bésica y la comprension de los comportamientos de los fluidos y sus
mezclas.

En cuanto a la modelacion, se comprobo que las ecuaciones de estado cubicas, son
efectivamente capaces de representar cualitativamente el comportamiento de tipo V
estudiado. En el aspecto cuantitativo se sabe que no son capaces de proporcionar
informacion precisa con los datos disponibles en la literatura. Posteriormente, con
los datos obtenidos en este trabajo, tampoco fueron capaces de representar mucho
mejor el comportamiento experimental obtenido.

Debido a las diferencias que hay entre las series de datos experimentales dispo-
nibles, no es posible concluir que la ecuacién de estado utilizada (Patel — Teja) es
incapaz de reproducir el comportamiento mejor, aunque no de manera cuantitativa.
Sélo se puede concluir que no se logré encontrar una serie de parametros adecuados.
La razon de eso es que: o no existen, o la cantidad de datos disponibles sigue todavia
insuficiente para encontrarlos.

Es la primera vez que se obtienen datos de equilibrio liquido — liquido, empleando
un solo densimetro de tubo vibrante. Esto da proyecciones interesantes hacia el uso
del densimetro de tubo vibrante, en particular en el estudio de otros tipos de tran-
siciones. Debido a la excelente sensibilidad de este instrumento y la versatilidad en
su manejo, en especial debido a la forma en qué se calibrd en este trabajo, es posible
llevar a cabo estudios precisos y locales del estado de los fluidos. Esto es interesante
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desde el punto de vista de la investigacion bésica sobre el comportamiento de los
fluidos, y de su utilizacién para el desarrollo de modelos de estado.

Recomendaciones

Una primera recomendacién concierne al equipo experimental, con respecto a
su adaptacién para medir datos de equilibrio de sistemas binarios del tipo III o
IV. Esto puede lograrse implementando la posibilidad de invertir la configuracién
térmica entre las tuberias externas y el tubo vibrante; es decir, poder trabajar con
el tubo a una temperatura menor que las tuberias. y tener la opcién de cambiar la
configuracion en cualquier momento.

En el aspecto de la generacion de datos experimentales, seria interesante com-
pletar la caracterizacion del sistema etano + 1-propanol en el intervalo de fraccién
molar de etano entre 0.87 y 0.95, donde se han detectado cambios iteresantes en el
comportamiento volumétrico en particular en la cercania del UCEP. También, es im-
portante seguir explorando las caracteristicas de tales sistemas, eventualmente con
otras técnicas experimentales, para confortar los resultados obtenidos.

Finalmente seria conveniente para el sistema estudiado, probar ecuaciones de
estado que puedan tomar en cuenta la auto asociacion del alcohol en esta mezcla,
por ejemplo los modelos basados en la teoria SAFT como PC-SAFT entre otros, en
la esperanza que estos modelos puedan representar los comportamientos descritos de
manera mas cuantitativa.
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Apéndice A
Tablas de Datos Experimentales

Los datos presentados en este apéndice, son los datos procesados segiin los proce-
dimientos descritos en el texto. Las tablas son organizadas por orden de composicio-
nes del etano en fraccién molar en la mezcla. Para cada composicién se encuentran
las isotermas en orden creciente relativas. Cada subtabla, para cada una de las 40
isotermas descritas se conforma de 3 partes.

Una primera parte contiene los datos de temperatura local, presién local y den-
sidad local en puntos estables de estado. Cada punto estable, segiin explicado en el
texto, es el resultado del analisis estadistico de cientos de datos registrados en estados
estables. La temperatura local en estos puntos es la indicada £ 0.002 K en promedio
de dispersion en el conjunto de datos basicos correspondientes debido a las fluctuacio-
nes de la regulacién de temperatura. Es la razon porque se mantuvieron 3 decimales
en T. La presion local es la indicada + 0.005 bar abajo de 100 bar y £+ 0.04 arriba
de 100 bar en promedio de dispersién en el mismo conjunto. La densidad local es la
indicada £+ 0.014 kgm ™2 [57] en promedio de dispersién en el mismo conjunto. Se
mantuvieron 3 decimales en las densidades para facilitar eventuales interpolaciones.

La segunda parte de las tablas, titulada F.C., contiene un subconjunto de los
datos medidos en régimen de flujo casi estdtico continuo hacia la saturacién. Estos
datos se consideran con las mismas caracteristicas que los anteriores, y han sido
seleccionados dentro de los archivos de adquisicion para cubrir el intervalo de presién
de estas mediciones a intervalos regulares de presién cuando la compresibilidad no es
muy fuerte y a intervalos regulares de densidad cuando las isotermas se encuentran
cerca de condiciones criticas como sucede a Xetgno = 0.9356.

La tercera parte de las tablas, titulada P.S., contiene el dato obtenido a la sa-
turaciéon mediante los procedimientos explicados en el texto. La incertidumbre en
densidad en estos puntos es del mismo orden que en el caso de los datos en fase ho-
mogénea a parte a la composicion Xsqn, = 0.9356 a la cual los problemas de deteccién
son tales que es dificil asegurar una certeza inferior a 4+ 3 kgm=3.

Se vuelve aqui a mencionar que las fluctuaciones mencionadas no son las incerti-
dumbres experimentales sino una estimacién de la precisiéon experimental incluyendo
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en cierta medida la reproducibilidad. Las incertidumbres experimentales en los datos
tabulados son de 4 0.02 K para la temperatura, 4+ 0.02 bar abajo de 140 bar y & 0.1
de 140 bar hasta 400 bar. La incertidumbre estimada en las densidades se obtiene
de la propagacion de esas incertidumbres, de las incertidumbre en las densidades del
agua utilizada como fluido de referencia en la calibracion del densimetro y de las
fluctuaciones de los periodos de vibracion, tanto a vacio como a las condiciones de
las mediciones, en la expresién que convierte los datos de periodos en densidades. Los
valores que se obtienen dependen de las magnitudes de todas las variables involucra-
das y entonces varian tanto con la presién que con la temperatura. En promedio, sin
embargo, esta incertidumbre es usualmente acotada entre £ 0.15 kgm =3 y & 0.25
kgm=3.
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Tabla A.1: Datos P, p, T del sistema etano + 1-propanol

T P P
K bar kg m—3

T P p
K bar kg m—3

T P p
K bar kg m—3

T Etano =0.7187
312.999  400.68  573.567

TEtano =0.7187
314.149  403.31 571.169

TEtano =0.7187
315.000 401.05  568.795

312.999 379.62  570.755

314.149  379.64  567.986

314.999 379.82  565.920

313.002  359.75  567.985

314.151  360.04  565.227

315.000 359.93  563.110

313.009 340.85  565.239

314.154  339.80  562.248

315.002  340.05  560.182

313.001  319.99  562.104

314.149  319.97  559.224

315.003  320.18  557.140

313.000 300.02  558.961

314.151  299.34  555.918

315.000 300.13  553.937

313.005 279.55  555.576

314.147  280.16  552.699

314.997  260.28  547.065

313.003  259.86  552.155

314.148  259.78  549.094

314.999  239.57  543.180

313.006 239.70  548.446

314.149  240.10  545.418

315.002  219.91  539.253

313.006 219.98  544.597

314.151  219.93  541.406

315.002  200.06  535.028

313.011  199.57  540.340

314.155  199.68  537.102

314.997  180.03  530.422

313.001  179.69  535.897

314.151  179.91  532.592

314.999  159.76  525.346

313.003 159.86  531.079

314.148  159.78  527.585

315.006 138.59  519.609

313.004 139.52  525.792

314.153  138.85  521.898

315.002 129.89  517.001

313.003 130.23  523.108

314.149  129.90  519.229

315.004 119.99  513.834

313.004 120.23  520.044

314.154 119.82  516.028

315.003 110.06  510.436

313.001 110.12  516.736

314.150 109.98  512.690

314.997 99.93  506.687

312,999 100.06  513.198

314.152  100.07  509.059

314.998 90.12  502.688

313.002 90.09  509.362

314.148 90.07  505.054

315.006 79.99  498.052

313.002 80.17  505.129

314.153 79.95  500.515

314.997 74.99  495.530

313.003 70.18  500.257

314.150 70.00  495.361

315.001 70.15  492.843

312.999 65.00 497.389

314.154 65.04  492.389

315.003 65.00  489.646

312.998 60.11  494.312

314.149 60.00  488.879

315.001 60.00  485.935

313.004 55.15  490.455

314.152 57.11  486.371

F.C.

F.C.

F.C.

315.005 59.91  485.889

312.999 55.11  490.461

314.155 57.10  486.361

315.006 59.81  485.806

312.999 55.06  490.409

314.154 57.05  486.331

315.002 59.71  485.724

312.999 55.01  490.379

314.153 57.00 486.278

315.005 59.61  485.639

312.999 54.96  490.330

314.153 56.95  486.231

315.004 59.51  485.541

312.999 54.91  490.289

314.153 56.90 486.182

315.008 59.42  485.467

313.000 54.86  490.226

314.154 56.85  486.132

315.008 59.31  485.370

313.000 54.81  490.193

314.153 56.80  486.081

315.004 59.21  485.300

312.998 54.76  490.150

314.153 56.75  486.052

315.001 59.11  485.215

312.999 54.71  490.098

314.154 56.70  485.999

315.000 59.01  485.126

P.S.

314.155 56.65  485.938

314.997 58.91  485.041

313.001 54.65  490.031

P.S.

314.996 58.81  484.960

314.157 56.61  485.906

314.997 58.71  484.855

111

315.001 58.61  484.757

315.000 58.51  484.667

315.000 58.41  484.572

315.000 58.31  484.476

315.002 58.21  484.367

315.001 58.11  484.276

315.000 58.00 484.162

315.003 57.91  484.048

P.S.

315.006 57.87  484.001




Tabla A.1: Datos P, p, T del sistema etano 4 1-propanol - continua -.

T P P
K bar kg m—3

T P p
K bar kg m—3

T P p
K bar kg m—3

TEtano =0.7187
317.000 401.30 566.869

TEtano =0.7187
320.003 407.01  564.847

TEtano =0.7606
311.995 395.60  552.905

317.005 380.45  564.031

319.999  380.70  561.194

311.996  380.52  550.801

316.999  360.29  561.168

320.005 360.17  558.190

312.005 360.51  547.917

317.003  340.52  558.234

320.000 340.34  555.183

312.002  340.24  544.883

317.003 320.43  555.108

320.006  320.39  552.000

312.000 320.04  541.724

317.000 300.64  551.904

319.999  300.31  548.665

312.000 300.04  538.443

317.005 280.60  548.477

319.996  280.15  545.133

312.005 280.30  534.986

317.005 260.15  544.804

320.005 260.09  541.401

312.004 260.21  531.337

316.998  239.82  540.934

319.998  240.02  537.465

312.007 240.13  527.462

316.998  219.94  536.891

320.004 219.83  533.222

312.008 219.87  523.297

317.005 200.37  532.627

320.000 199.81  528.715

312.008 199.94  518.906

316.999 180.33  527.916

320.000 179.69  523.795

312.007 179.97 514.152

317.007 159.90  522.673

320.004 159.64  518.423

312.007 159.84  508.919

317.000 139.27  516.885

319.999  139.11  512.455

312.007 138.79  502.922

317.001  130.17  514.062

320.003 129.96  509.461

312.009 129.96  500.138

317.004 120.08  510.722

320.005 120.20  506.055

312.010 120.13  496.846

317.001 110.26  507.231

320.000 109.98  502.221

312.005 110.08  493.233

317.001 100.06  503.287

319.998 100.02  498.101

312.004 99.99  489.290

316.999 90.17  499.060

320.003 90.00  493.481

312.006 89.97  484.959

316.996 80.10 494.191

319.999 80.09  488.218

312.007 80.12  480.186

316.997 75.01  491.413

320.000 74.98  485.078

312.005 70.05  474.532

316.995 70.03  488.418

320.004 70.05  481.600

312.002 65.03  471.247

317.000 65.01  484.900

320.001 66.99  479.052

312.004 60.01  467.437

317.000 62.03  482.382

F.C.

312.003 55.11  462.677

F.C:

319.996 66.91  479.024

F.C.

317.005 62.09  482.443

319.995 66.82  478.970

312.000 55.05  462.611

317.003 61.98  482.345

319.994 66.72  478.876

312.001 54.90  462.431

317.000 61.89  482.296

319.997 66.62  478.784

312.005 54.80 462.301

316.999 61.78  482.193

320.001 66.52  478.671

312.006 54.70  462.172

316.999 61.68  482.098

320.001 66.35  478.528

312.004 54.60  462.047

316.996 61.58  482.007

320.002 66.29  478.451

312.002 54.49  461.914

316.998 61.48  481.913

320.004 66.21  478.388

312.003 54.40  461.789

316.998 61.38  481.804

320.000 66.11  478.292

312.004 54.29  461.635

317.003 61.28  481.714

320.000 66.02  478.214

312.004 54.20  461.495

317.002 61.19 481.614

320.000 65.91  478.101

312.003 54.10  461.356

317.003 61.03  481.443

319.999 65.81  478.024

312.003 54.05  461.286

317.000 60.93  481.331

320.000 65.70  477.900

312.005 53.95  461.103

P.S.

320.002 65.61  477.819

312.008 53.85  460.944

317.000 60.89  481.305

320.003 65.51  477.705

312.008 53.80  460.868

P.S.

312.007 53.75  460.770

320.004 65.39  477.566

312.006 53.69  460.679
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312.005 53.65  460.592

312.005 53.59  460.501

312.005 53.55  460.401

P.S.

312.004  53.524  460.351




Tabla A.1: Datos P, p, T del sistema etano + 1-propanol - continua -.

T P P
K MPa  kgm™3

T P p
K bar kg m—3

T P p
K MPa  kgm™3

T Etano =0.7767
313.010 402.99  546.930

Z Etano =0.7606
313.509 404.86  553.096

TRtano =0.7767
314.162  401.17  545.032

313.007 380.53  543.762

313.508 380.66  549.741

314.168  380.58  542.103

313.004 360.81  540.869

313.504  360.59  546.837

314.167 360.60  539.150

313.008 340.74  537.794

313.503  340.38  543.782

314.176  340.56  536.051

313.004  320.68  534.587

313.506  320.28  540.600

314.173  320.26  532.774

313.008 300.66  531.218

313.505 300.40  537.306

314.173  300.25  529.377

313.005 280.00  527.570

313.506  280.13  533.767

314.173  280.28  525.807

313.009 240.06  519.861

313.506  260.11  530.079

314.173  260.17  522.002

313.009 219.96  515.598

313.506  240.02  526.150

314.170  240.16  517.980

313.012  199.97  511.038

313.504  220.07  521.994

314.175  220.03  513.647

313.012  179.96  506.090

313.503 199.96  517.488

314.165  199.87  508.988

313.004 159.92  500.613

313.504 179.90  512.620

314.158 179.98  503.997

313.009 140.04  494.571

313.500 159.81  507.298

314.160 159.94  498.469

313.007 119.16  487.439

313.505 138.88  501.182

314.178  138.13  491.988

312.998 100.06  479.833

313.508 130.08  498.338

314.180 130.17  489.300

313.008 90.07  475.209

313.506 120.16  494.928

314.177  120.14  485.691

313.012 80.12  469.977

313.507 110.00  491.166

314.179  110.13  481.783

313.012 75.07  467.007

313.505 100.08  487.160

314.177  100.15  477.528

313.011 70.07  463.768

313.504 90.02  482.664

314.178 90.02  472.716

313.009 65.12  460.158

313.503 80.02  477.611

314.180 80.12  467.359

313.010 59.04  455.283

313.502 69.90  471.590

314.182 75.06  464.277

F.C.

313.505 65.11  468.201

314.182 70.06  460.888

313.006 57.99  454.282

313.504 60.01  463.929

314.184 65.10  457.041

313.007 57.69  453.946

313.504 57.99  461.856

314.179 60.12  452.364

313.007 57.39  453.599

F.C.

F.C.

313.006 57.09  453.248

313.504 57.43  461.223

314.182 59.86  452.178

313.008 56.79  452.889

313.506 57.08  460.782

314.183 59.66  451.953

313.009 56.49  452.511

313.503 56.88  460.537

314.180 59.46  451.737

313.007 56.19  452.122

313.504 56.68  460.269

314.179 59.26  451.504

313.011 55.89  451.711

313.505 56.48  459.992

314.181 59.05  451.234

313.013 55.59  451.258

313.502 56.28  459.702

314.184 58.86  451.021

313.011 55.29  450.767

313.507 56.08  459.361

314.179 58.66  450.781

313.010 55.03  450.297

313.502 55.93  459.120

314.182 58.46  450.518

313.012 54.84  449.919

313.502 55.88  459.030

314.182 58.26  450.256

313.010 54.74  449.685

313.502 55.83  458.933

314.181 58.06  449.988

P.S.

313.503 55.77  458.831

314.183 57.86  449.711

313.010 54.67  449.509

P.S.

314.182 57.66  449.421

313.504 55.73  458.749

314.183 57.46  449.111
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314.181 57.26  448.799

314.183 57.06  448.450

314.186 56.86  448.076

314.184 56.66  447.634

314.184 56.61  447.502

P.S.

314.184 56.59  447.441




Tabla A.1: Datos P, p, T del sistema etano 4 1-propanol - continua -.

T P P
K bar kg m—3

T P p
K MPa kg m™3

T P p
K bar kg m—3

TEtano =0.7606
314.555  410.25  552.230

TEtano =0.7767
315.010  409.75  544.982

TEtano =0.7606
317.007 400.94  548.715

314.556  381.18  548.191

315.005 380.70  540.873

317.002  380.90 545.844

314.559  360.52  545.171

315.006 360.56  537.883

317.003 360.50  542.814

314.558  340.54  542.128

315.007  340.39  534.745

317.000 340.30  539.673

314.557  320.34  538.907

315.006 320.36  531.485

317.002  320.21  536.401

314.558  300.42  535.580

315.006 300.18  528.035

317.003  300.27  532.996

314.559  280.21  532.025

315.005 280.10  524.416

317.002  280.26  529.401

314.555  260.14  528.293

315.008  260.11  520.601

317.000 259.95  525.537

314.556  240.14  524.345

315.004 239.95 516.524

317.005 240.19  521.566

314.557  220.17  520.135

315.000 219.82  512.157

317.003 219.97 517.201

314.555  199.99  515.571

315.004 199.99  507.520

317.003 199.96  512.550

314.558  179.90  510.630

315.006 179.84  502.402

317.004 179.92  507.492

314.555  158.97  504.993

315.005 159.68  496.775

317.003 160.12  502.006

314.554  138.71  498.983

315.001  140.04  490.726

317.006 139.31  495.695

314.554 130.06  496.140

315.008  129.97  487.269

317.006 130.05  492.553

314.555  120.02  492.626

315.001  119.99  483.630

317.001 120.10  488.941

314.552  109.91  488.807

315.003 109.99  479.637

317.004 110.04  484.967

314.553  100.14  484.767

315.003 100.06  475.304

317.004 100.10  480.666

314.552 90.07  480.160

315.002 90.06  470.442

317.007 90.13  475.845

314.553 80.00  474.909

315.001 80.06  464.863

317.004 80.05  470.262

314.551 74.99  471.971

315.004 75.01  461.673

317.003 74.99  467.042

314.555 70.02  468.733

315.001 70.01  458.164

F.C.

314.554 65.03  465.029

315.002 60.07  448.867

317.005 73.98  466.363

314.554 60.03  460.464

F.C.

317.008 72.03  464.988

F.C.

315.000 59.79  448.598

317.005 71.02  464.259

314.560 59.81  460.248

315.000 59.68  448.313

317.005 70.03  463.519

314.559 59.48  459.969

315.001 59.35  448.007

317.003 69.02  462.748

314.558 59.28  459.745

315.001 59.16  447.730

317.006 68.02  461.930

314.559 59.09  459.527

315.000 58.97  447.466

317.006 67.04  461.147

314.556 58.87  459.187

314.999 58.73  447.100

317.001 66.02  460.234

314.558 58.67  458.946

315.007 58.54  446.802

317.002 65.01  459.330

314.556 58.47  458.677

314.997 58.41  446.532

317.001 64.03  458.406

314.558 58.27  458.400

314.996 58.36  446.432

316.999 63.48  457.854

314.559 58.11  458.183

314.997 58.30  446.324

317.002 63.02  457.363

314.560 57.97  457.968

314.998 58.25  446.195

317.000 62.93  457.263

314.561 57.87  457.811

315.000 58.20  446.086

317.001 62.77  457.102

314.558 57.66  457.500

315.000 58.15  445.965

317.003 62.63  456.938

314.556 57.52  457.268

315.000 58.10  445.839

317.006 62.48  456.764

314.555 57.42  457.095

315.000 58.05  445.721

317.004 62.23  456.474

314.555 57.32  456.902

315.001 58.01  445.576

317.002 62.03  456.240

P.S.

315.002 57.95  445.454

317.003 61.82  455.981

314.555 57.25  456.767

P.S.

317.002 61.67  455.797

315.004 57.93  445.311

317.000 61.52  455.603
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317.001 61.37  455.385

317.002 61.17  455.081

317.002 60.97  454.769

317.001 60.77  454.420

P.S.

317.002 60.60  454.113




Tabla A.1: Datos P, p, T del sistema etano + 1-propanol - continua -.

T P P
K bar kg m~—3

T P p
K bar kg m~—3

T P p
K bar kg m~—3

T Etano =0.7606
320.005 401.17  546.050

ZEtano =0.7909
313.000 395.51  533.379

T Etano =0.8303
314.149  411.72  524.119

320.007 380.33  543.019

313.002 380.43  531.175

314.151  380.42  519.458

320.006 360.29  539.977

313.001  360.23  528.127

314.154  360.27  516.313

320.002  340.18  536.796

313.000 340.21  524.955

314.152  340.35  513.038

320.002  320.13  533.464

313.004  319.97  521.595

314.152  320.27  509.576

320.002  300.11  529.966

313.003 300.14  518.162

314.152  300.17  505.927

320.003  279.98  526.251

313.002  279.90  514.443

314.151  280.01  502.063

320.002  259.89  522.322

313.005 260.29  510.626

314.152  260.08  498.011

320.003  239.79  518.127

313.005  240.07  506.440

314.151  239.96  493.635

320.002 220.02 513.713

313.005 220.01  501.991

314.153  219.93  488.946

320.002 199.80  508.839

313.005 199.96  497.189

314.152 199.90  483.870

320.000 179.84  503.592

313.005 179.41  491.835

314.151  179.76  478.288

320.003  159.77  497.760

313.003  159.62  486.148

314.149  159.77  472.150

320.007 139.17  491.115

313.004 138.02  479.252

314.154  139.42  465.227

320.002 129.98  487.816

313.002 130.01  476.419

314.150 130.02  461.633

320.003  120.11  483.993

313.003 119.94  472.601

314.151  119.90  457.453

320.003  109.92  479.687

313.002 110.03  468.529

314.153  109.94  452.944

320.003  100.09  475.090

313.002 100.04  464.019

314.151  100.08  448.012

320.003 90.07  469.778

313.003 90.08  459.007

314.155 90.02  442.307

320.002 80.05  463.546

313.003 80.03  453.211

314.153 80.03  435.701

320.002 75.02  459.869

313.003 69.97  446.285

314.155 75.07  431.923

320.000 70.02  455.546

313.003 65.01  442.194

314.153 70.04  427.603

F.C.

313.002 60.00  437.202

314.153 65.10  422.597

320.001 69.57  455.194

F.C.

314.152 60.08  416.040

320.000 69.08  454.677

313.004 59.68  436.880

F.C.

320.000 68.59  454.161

313.004 59.27  436.418

314.151 59.77  415.769

319.999 68.24  453.790

313.005 58.87  435.934

314.151 59.58  415.463

319.999 67.95  453.462

313.004 58.47  435.447

314.151 59.34  415.067

319.999 67.69  453.169

313.004 58.07  434.934

314.151 59.03  414.517

319.999 67.39  452.817

313.006 57.67  434.402

314.152 58.78  414.052

320.000 67.04  452.401

313.004 57.27  433.867

314.150 58.48  413.467

319.999 66.79  452.080

313.003 56.87  433.287

314.152 58.17  412.831

319.997 66.49  451.701

313.004 56.46  432.682

314.152 57.87  412.143

319.998 66.14  451.209

313.005 56.07  432.013

314.151 57.68  411.660

319.999 65.89  450.837

313.005 55.77  431.488

314.152 57.48  411.113

319.998 65.59  450.363

313.005 55.47  430.916

314.154 57.38  410.801

319.997 65.29  449.849

313.004 55.27  430.499

314.155 57.27  410.450

319.996 65.19  449.628

313.003 55.07  430.039

314.154 57.17  410.040

319.997 65.14  449.538

313.005 54.87  429.505

P.S.

P.S.

313.004 54.77  429.191

314.155 57.16  410.032

319.998  65.073  449.393

313.004 54.72  429.017

P.S.

313.004 54.64  428.672
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Tabla A.1: Datos P, p, T del sistema etano 4 1-propanol - continua -.

T P P
K bar kg m—3

T P p
K bar kg m—3

T P p
K bar kg m—3

TEtano =0.8303
315.003 401.39  521.667

TEtano =0.8303
317.011  403.14  519.302

TEtano =0.8303
320.009  408.75  517.416

315.004 380.51 518.514

317.012  380.42  515.826

320.007  380.56  513.027

315.005 360.23  515.300

317.008  360.27  512.605

320.005 360.49  509.736

315.005 338.73  511.726

317.002  340.14  509.227

320.007 340.12  506.226

315.005 320.63  508.572

317.004 320.34  505.730

320.007  320.05  502.592

315.002  300.21  504.833

317.004 300.35  502.006

320.001  300.32  498.827

315.002  280.23  500.958

317.004 280.09  498.018

320.007 280.14  494.731

314.998  260.32  496.861

317.003  259.95  493.798

320.005  259.75  490.333

315.000 240.22  492.435

317.005 240.02  489.333

320.009  239.94  485.739

315.005 219.95  487.639

317.003 219.82  484.458

320.005 220.02  480.771

315.003  199.68  482.442

317.005 199.61  479.142

320.006  200.12  475.350

315.001  179.76  476.849

317.004 179.74  473.420

320.007 179.83  469.262

315.001  159.81  470.626

317.003 160.02  467.115

320.007  159.72  462.509

315.001 139.00  463.391

317.012  138.71  459.429

320.006 138.25  454.322

315.001  130.07  459.891

317.008 129.93  455.889

320.007 129.95  450.729

315.002 119.88  455.584

317.007 119.82  451.441

320.007 119.79  445.966

315.001  109.78  450.902

317.007 110.05  446.737

320.003  109.99  440.875

315.001 99.97  445.839

317.006 99.95  441.284

320.006 99.95  434.988

315.002 89.86  439.924

317.008 89.88  435.048

320.006 89.90  428.146

314.999 79.96  433.151

317.004 79.99  427.777

320.002 80.04  420.306

314.999 70.64  425.295

317.004 70.07  418.458

320.007 75.05  415.496

315.000 64.98  419.281

316.998 64.70  412.183

320.016 70.02  409.411

315.005 60.08  412.673

F.C.

F.C.

F.C.

316.998 64.31  411.614

320.008 69.55  408.801

315.006 59.81  412.379

316.997 63.96  411.032

320.007 69.14  408.200

315.003 59.59  411.962

316.998 63.66  410.507

320.007 68.73  407.561

315.001 59.39  411.554

316.998 63.36  409.975

320.006 68.33  406.897

315.006 59.19  411.071

316.996 63.06  409.406

320.006 67.85  406.028

315.005 59.00 410.582

317.000 62.76  408.789

320.007 67.46  405.280

315.004 58.79  410.000

316.997 62.56  408.362

320.006 67.04  404.423

315.004 58.74  409.846

316.999 62.36  407.899

320.006 66.75  403.786

315.004 58.69  409.689

317.001 62.16  407.421

320.008 66.53  403.236

315.004 58.65  409.529

316.998 61.96 406.911

320.008 66.35  402.775

315.004 58.59  409.326

316.999 61.81  406.468

320.008 66.20  402.371

P.S.

316.999 61.76  406.315

320.008 66.15  402.214

315.003 58.54  408.971

317.001 61.71  406.142

320.008 66.04  401.853

317.002 61.66  405.950

320.008 65.95  401.544

P.S.

320.007 65.89  401.308

317.002 61.61  405.759

P.S.
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320.007 65.88  401.299




Tabla A.1: Datos P, p, T del sistema etano 4 1-propanol - continua -.

T P P
K bar kg m—3

T P p
K bar kg m—3

T P p
K bar kg m—3

TEtano =0.8547
313.505  401.77  513.349

TEtano =0.8547
314.156  408.92  513.689

TEtano =0.8547
314.990 399.78  510.514

313.507 380.39  510.074

314.155  380.97  509.420

314.992 380.68  507.545

313.504 360.84  506.949

314.155  359.62  505.977

314.991  360.56  504.292

313.502  340.64  503.567

314.156  340.12  502.678

314.990  340.24  500.852

313.502  320.12  499.940

314.158  320.19  499.134

314.988  320.14  497.300

313.505 300.19  496.228

314.157  299.57  495.277

314.988  299.77  493.464

313.506  280.05  492.265

314.153  280.30  491.456

314.984 279.91  489.518

313.509  259.90  488.058

314.151  258.53  486.853

314.984  260.02  485.301

313.507  239.43  483.472

314.152  240.00  482.654

314.993  240.15  480.786

313.505 218.89  478.518

314.152  220.05  477.808

314.993  219.97  475.844

313.506  200.20  473.617

314.153  199.86  472.475

314.986  199.91  470.518

313.504  179.97  467.824

314.152 180.10  466.751

314.997  179.64  464.556

313.503  159.63  461.330

314.154  159.53  460.107

315.003  159.95  458.117

313.505 138.22  453.605

314.150  139.39  452.819

314.998  138.88  450.342

313.503  129.85  450.121

314.152 129.93  448.946

314.999  129.95  446.632

313.503  120.12  445.883

314.150 119.70  444.411

315.005 119.88  442.080

313.504 109.90  440.983

314.154  109.85  439.597

315.003 109.98  437.167

313.506  100.17  435.783

314.153 99.73  434.089

315.006 99.93  431.567

313.504 90.21  429.743

314.156 89.93  427.979

315.001 90.00  425.245

313.502 80.19  422.624

314.152 79.62  420.398

315.006 79.92  417.587

313.506 75.06  418.369

314.155 75.00 416.416

315.008 75.01  413.220

313.506 70.04  413.629

314.153 70.00 411.564

315.000 70.01  408.113

313.508 65.04  407.997

314.154 65.01  405.760

315.003 65.04  401.864

313.508 60.05  400.855

F.C.

F.C.

F.C.

314.152 64.64  405.321

315.001 64.73  401.491

313.508 59.75  400.363

314.152 64.24  404.788

315.007 64.48  401.111

313.509 59.49  399.903

314.152 63.84  404.242

315.000 64.17  400.687

313.510 59.35  399.598

314.153 63.44  403.647

315.004 63.87  400.206

313.509 59.15  399.022

314.152 63.09 403.118

315.005 63.57  399.740

313.509 58.99  398.875

314.151 62.64  402.421

315.007 62.97  398.756

313.508 58.75  398.356

314.154 62.29  401.861

315.002 62.68  398.269

313.508 58.55  397.900

314.152 61.89  401.218

314.997 62.37  397.763

313.511 58.35  397.398

314.152 61.49  400.573

315.003 62.07  397.187

313.512 58.29  397.269

314.153 61.04  399.837

315.004 61.77  396.611

313.511 58.25  397.134

314.154 60.75  399.339

315.002 61.47  396.012

313.510 58.20 397.011

314.153 60.44  398.694

315.000 61.18  395.400

P.S.

314.154 60.19  398.206

315.005 60.97  394.915

313.509 58.14  396.864

314.155 59.89  397.604

315.006 60.82  394.545

314.153 59.59  396.981

315.008 60.77  394.412

314.153 59.39  396.529

315.006 60.72  394.273

314.154 59.29  396.295

P.S.

314.152 59.24  396.147

315.005 60.71  394.253

P.S.

314.152 59.23  396.147
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Tabla A.1: Datos P, p, T del sistema etano + 1-propanol - continua -.

T P P
K bar kg m~—3

T P p
K bar kg m—3

T P p
K bar kg m~—3

T Etano —0.8547
317.007 404.73  509.031

T Btano =0.8547
320.000 400.89  505.400

T Etano —0.8741
313.000 406.05  506.301

317.009 380.90  505.305

320.007 380.23  502.067

312.999  380.62  502.348

317.006 360.41  501.968

320.010 359.84  498.636

312.996 360.36  499.036

317.005 340.73  498.585

320.006 340.34  495.193

312.999  340.28  495.599

317.005 320.24  494.884

320.002  320.24  491.445

313.002  319.76  491.892

317.007  299.93  490.989

320.003  300.03  487.464

313.000 299.82  488.102

317.008  279.77  486.889

320.005 280.05  483.275

312.999  280.36  484.183

317.007  260.19  482.657

320.006 260.13  478.816

313.001  260.09  479.835

317.009 239.03  477.746

320.009 240.03  473.980

313.001  239.68  475.144

316.997  219.90  472.967

320.006 219.75  468.697

312.999  219.69  470.190

317.003 199.85  467.495

320.004 199.85  463.043

313.004 199.83  464.837

317.008 179.75  461.422

319.999  179.55  456.548

312.999 179.61  458.842

317.008 159.45  454.580

320.001  159.91  449.603

312.996  159.48  452.186

317.002 139.56  447.006

320.005 139.05  441.252

312.999 138.61  444.455

317.005 129.79  442.789

320.005 129.98  437.089

312.997  130.21  440.937

317.003 119.74  438.060

320.008 119.86  432.003

312.999  120.21  436.402

317.007 110.08  433.025

320.004 110.08  426.522

312.996  110.07  431.340

317.007 99.93  427.070

320.007 100.06  420.118

313.001  100.02  425.709

317.010 89.62  420.027

320.008 90.02  412.563

313.001 90.10  419.377

317.007 79.59  411.739

320.006 80.05  403.469

313.000 80.24  411.958

317.012 75.08  407.449

320.010 74.96  397.712

312.999 75.02  407.385

317.005 70.05  401.623

320.005 71.94  393.586

312.997 70.14  402.479

317.002 65.01  394.240

F.C.

313.002 65.13  396.498

F.C.

320.005 71.65  393.199

312.998 60.03  388.879

317.001 64.88  394.003

320.003 71.35  392.730

F.C.

317.005 64.68  393.584

320.004 71.05  392.253

312.997 59.77  388.401

317.003 64.48  393.181

320.007 70.75  391.763

313.002 59.47  387.825

317.005 64.29  392.746

320.008 70.45  391.260

313.000 59.17  387.264

317.005 64.18  392.517

320.009 70.15  390.749

313.001 58.87  386.640

317.004 64.08  392.289

320.006 69.80  390.135

313.000 58.57  386.028

317.005 64.03  392.170

320.007 69.50  389.570

313.004 58.27  385.335

317.006 63.98  392.043

320.006 69.25  389.082

313.001 58.07  384.904

317.008 63.94 391.915

320.007 69.05  388.660

312.999 57.92  384.566

317.006 63.88  391.767

320.003 68.89  388.351

312.999 57.82  384.310

P.S.

320.004 68.79  388.131

312.999 57.72  384.095

317.006 63.88  391.775

320.005 68.69  387.907

312.999 57.66  383.911

320.005 68.65  387.792

313.002 57.57  383.620

320.005 68.60  387.688

P.S.

320.005 68.55  387.555

313.001 57.56  383.704

P.S.

320.005 68.49  387.425

118




Tabla A.1: Datos P, p, T del sistema etano 4 1-propanol - continua -.

T P P
K bar kg m—3

T P p
K bar kg m—3

T P p
K bar kg m—3

TEtano =0.8741
314.151  401.07  504.341

TEtano =0.8741
315.000 403.89  504.014

TEtano =0.8741
316.999  404.54  500.713

314.151  380.53  501.115

315.002  380.50  500.323

316.994  380.61  496.905

314.156  360.22  497.755

315.002  360.20  496.953

317.000 360.72  493.561

314.151  340.41  494.338

315.001  340.32  493.490

316.999  340.31  489.970

314.154  320.33  490.687

315.000 320.46  489.857

316.995 319.66  486.121

314.151  300.36  486.850

315.002  300.34  485.964

316.999  300.35  482.330

314.149  280.36  482.797

315.003 279.85  481.764

317.004 280.28  478.150

314.157  259.90  478.344

315.003  259.93  477.401

317.004 260.31  473.713

314.150  240.03  473.734

315.003  240.18  472.777

317.008 239.84  468.821

314.154  220.24  468.772

315.005 220.06  467.682

317.002  220.07  463.726

314.158  199.83  463.192

315.004 199.87  462.093

317.003 199.91  458.044

314.153  180.17  457.346

315.004 179.76  455.981

317.004 179.82  451.786

314.150  159.64  450.461

315.000 159.89  449.238

317.004 159.88  444.829

314.147  138.83  442.563

315.004 138.45  440.959

317.002 140.05  436.894

314.147  130.15  438.843

315.005 129.99  437.264

317.007 130.04  432.380

314.151  120.12  434.161

315.001  120.06  432.567

317.003 120.11  427.504

314.147  110.12  429.032

315.005 110.05  427.312

317.003 109.84  421.860

314.147 99.99  423.190

315.007 100.05  421.414

317.002 99.89  415.656

314.149 90.17  416.685

315.003 90.12  414.682

316.999 89.82  408.357

314.145 80.07  408.744

314.999 80.07  406.438

317.000 79.98  399.720

314.144 75.10  404.145

314.999 74.99  401.543

316.998 75.03  394.483

314.147 70.99  399.816

315.001 70.21  396.255

316.999 70.05  388.445

314.152 64.94  392.302

315.001 65.07  389.343

317.000 65.11  380.547

314.150 61.83  387.420

315.001 62.19  384.428

F.C.

F.C.

F.C.

317.001 64.74  379.837

314.152 61.65 387.111

314.998 62.02  384.147

317.005 64.43  379.162

314.151 61.35  386.551

314.998 61.82  383.720

316.998 64.19  378.658

314.148 61.15  386.179

314.997 61.62  383.325

317.001 63.98  378.179

314.152 60.85  385.569

315.000 61.42  382.882

317.001 63.84  377.835

314.149 60.55  384.975

314.998 61.23  382.484

317.000 63.74  377.611

314.153 60.25  384.323

314.998 61.07  382.132

316.997 63.64  377.385

314.153 60.05  383.870

314.998 60.82  381.563

316.998 63.54  377.135

314.151 59.85  383.432

315.000 60.72  381.312

317.000 63.44  376.864

314.151 59.75  383.193

315.001 60.67  381.168

316.997 63.34  376.634

314.151 59.65  382.953

315.000 60.62  381.053

316.998 63.24  376.372

314.152 59.65  382.702

314.999 60.57  380.953

316.999 63.19  376.240

314.152 59.45  382.455

314.997 60.52  380.843

316.997 63.14  376.100

314.150 59.35  382.208

314.998 60.47  380.705

P.S.

314.148 59.25  381.973

315.000 60.41  380.538

316.998 63.12  376.070

314.150 59.20  381.832

315.000 60.38  380.474

314.151 59.15  381.691

P.S.

314.150 59.09  381.525

314.997 60.36  380.406

P.S.

314.150 59.07  381.453
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Tabla A.1: Datos P, p, T del sistema etano + 1-propanol - continua -.

T P P
K bar kg m—3

T P p
K MPa kg m™3

T P p
K MPa kg m—3

TRtano =0.8741
320.001  400.54  497.119

T Etano =0.9054
312.999  404.17 491.417

T Etano =0.9054
314.142  406.57  490.613

320.003 380.66  493.857

313.000 379.74  487.535

314.149  380.06  486.355

320.004 361.39  490.569

313.004 360.43  484.310

314.152  360.03  482.965

320.003  340.36  486.772

313.006 340.37  480.786

314.154  339.90  479.394

320.005 320.15  482.912

313.006 320.00 477.015

314.155  319.59  475.589

320.003  300.24  478.933

313.003 299.80  473.057

314.156  299.78  471.663

320.008  280.13  474.596

313.006 279.88  468.919

314.155  279.94  467.490

320.001  260.29  470.088

313.005 260.26  464.583

314.158  259.86  462.981

320.002  239.90  465.073

313.003  239.91  459.742

314.157  239.73  458.128

320.007 219.92  459.706

313.005 219.78  454.544

314.155  220.05  452.986

320.003 199.86  453.864

313.002  199.79  448.933

314.159  199.79  447.205

319.999  180.09  447.623

313.004 179.57  442.666

314.155  179.89  440.929

320.002 159.89  440.241

313.007 159.36  435.619

314.157  159.88  433.845

320.008 138.96  431.149

313.007 138.16  427.227

314.149  141.31  426.308

320.003 129.95  426.819

313.004 130.09  423.621

314.152 130.02  421.176

320.003 120.08  421.611

313.005 120.08  418.747

314.152 120.14  416.229

319.998 110.08  415.713

313.001  109.75  413.173

314.156  110.05  410.584

320.002 100.01  408.886

313.009 99.60  406.934

314.156 99.94  404.229

320.003 90.05  400.911

313.000 90.00  400.207

314.153 90.09  397.044

320.000 80.03  391.085

313.000 79.93  391.751

314.158 80.14  388.318

319.999 74.92  384.922

313.007 75.07  386.928

314.156 75.01  382.976

319.998 69.94  377.195

313.005 70.10  381.285

314.156 69.99  376.850

F.C.

313.003 65.09  374.489

314.155 65.16  369.880

319.997 69.66  376.702

313.005 59.89  365.645

314.157 60.10  360.166

320.002 69.35  376.078

F.C.

F.C.

319.996 69.05  375.511

313.006 59.57  365.034

314.154 59.77  359.432

319.999 68.75  374.868

313.007 59.27  364.388

314.157 59.46  358.652

320.000 68.45  374.227

313.005 58.97  363.733

314.156 59.16  357.876

319.994 68.15 373.613

313.007 58.67  363.052

314.158 58.87  357.060

319.997 67.85  372.903

313.007 58.37  362.364

314.153 58.57  356.243

319.996 67.71  372.548

313.007 58.07  361.641

314.152 58.27  355.376

319.997 67.60  372.277

313.005 57.77  360.916

314.151 57.97  354.454

319.997 67.50 372.023

313.007 57.47  360.146

314.153 57.67  353.458

320.004 67.41  371.730

313.008 57.17  359.339

314.155 57.37  352.390

320.002 67.35  371.595

313.008 56.87  358.499

314.157 57.17  351.626

320.000 67.30  371.459

313.006 56.57  357.630

314.157 57.01  351.022

P.S.

313.012 56.27  356.686

314.158 56.97  350.821

319.998 67.27  371.339

313.008 55.97  355.704

314.161 56.92  350.593

313.006 55.67  354.640

314.160 56.87  350.373

313.010 55.37  353.450

314.159 56.82  350.131

313.007 55.27  353.042

P.S.

313.008 55.17  352.597

314.158 56.81  350.096

313.010 55.12 352.394

313.009 55.07  352.148

313.010 55.02  351.899

P.S.

313.012 54.96  351.610
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Tabla A.1: Datos P, p, T del sistema etano 4 1-propanol - continua -.

T P P
K MPa kg m—3

T P p
K MPa kg m™3

T P P
K MPa kg m—3

TEtano =0.9054
314.506  402.52  489.647

TEtano =0.9054
314.996  403.10  489.202

TEtano =0.9054
315.509  138.04 422.183

314.505 380.54  486.102

314.999  379.99  485.475

315.503  130.06 418.433

314.498  360.32  482.688

315.002  360.26  482.108

315.508  120.01 413.220

314.503  340.30  479.127

315.007 340.74  478.613

315.502  110.04 407.480

314.502  320.29  475.379

315.008  320.55  474.816

315.509  100.09 400.921

314.507  300.12  471.376

315.006 300.57  470.838

315.509 89.96 393.161

314.502  280.33  467.218

315.007 280.31  466.553

315.499 80.00 383.892

314.508  259.93  462.623

315.009 260.05  461.964

315.505 74.86 378.082

314.501  239.98  457.806

315.005  240.21  457.142

315.503 69.98 371.748

314.503  220.31  452.653

315.004 219.97  451.808

315.505 65.06 363.730

314.507 199.80  446.773

315.013  199.99  446.029

315.510 61.18 355.145

314.503  179.94  440.487

314.998  179.90  439.640

F.C.

314.504  159.74  433.294

315.003  159.79  432.414

315.508 60.95  354.5839

314.506 139.13  424.930

315.003 138.44  423.639

315.507 60.75  354.0712

314.503  129.98  420.713

315.006 130.10  419.727

315.511 60.55  353.5161

314.507 119.80  415.560

314.997  120.04  414.545

315.515 60.35 352.9311

314.505 109.76  409.921

315.002 110.06  408.857

315.509 60.25  352.6638

314.507 100.04  403.725

315.003 100.06  402.387

315.506 60.15  352.3908

314.502 89.97  396.296

315.003 90.12  394.918

315.505 60.05  352.1099

314.506 79.90  387.269

315.005 79.98  385.645

315.505 59.95 351.8129

314.502 75.02  382.060

315.004 75.14  380.344

315.508 59.85  351.4706

314.508 70.05  375.852

315.003 70.19  374.006

315.507 59.80 351.3103

314.499 64.98  368.354

315.005 64.97  365.770

315.508 59.75  351.1403

314.500 60.05  358.298

315.003 60.20  355.519

315.506 59.69  350.9765

F.C.

F.C.

315.508 59.65  350.8096

314.502 59.72  357.466

315.003 60.03  355.107

315.507 59.60 350.6334

314.498 59.47  356.809

315.003 59.83  354.513

315.507 59.55  350.4508

314.501 59.16  355.960

315.000 59.68  353.766

315.506 59.560  350.2748

314.502 58.87  355.088

314.999 59.43  353.304

P.S.

41.358 58.57  354.135

315.001 59.13  352.323

315.503 59.40 349.890

314.505 58.27  353.159

315.004 58.98  351.771

314.499 58.06  352.513

315.000 58.83  351.286

314.497 57.92  352.000

315.000 58.73  350.938

314.498 57.82  351.644

314.999 58.63  350.586

314.500 57.72  351.239

315.002 58.58  350.400

314.501 57.62  350.849

314.998 58.53  350.222

314.500 57.56  350.640

315.000 58.48  350.008

314.503 57.51  350.411

P.S.

P.S.

315.001 58.49  350.070

314.506 57.45  350.102
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Tabla A.1: Datos P, p, T del sistema etano + 1-propanol - continua -.

T P P
K MPa  kgm™3

T P p
K MPa  kgm™3

T P p
K bar kg m~—3

T Etano —0.0054
317.001 407.87  487.122

T Etano =0.9054
320.008 401.91  483.365

T Etano =0.9356
313.000 400.71  478.017

317.009 380.47  482.635

320.006 380.43  479.751

313.002 380.46  474.690

317.000 360.71  479.242

320.006 360.20  476.180

312.995 360.67  471.283

317.004 340.45  475.567

320.005 340.47  472.496

313.006 340.59  467.620

317.005 320.17  471.669

320.008  320.54  468.569

312.994  320.33  463.759

317.001  300.49  467.707

320.007 300.34  464.367

312.999  300.01  459.632

317.006 280.14  463.309

320.006  280.37  459.937

312.999  280.26  455.357

316.999  260.41  458.769

320.009 260.36  455.183

312.997  260.41  450.783

317.003  240.21  453.760

320.006 239.83  449.932

313.001  240.41  445.808

317.001  220.07  448.347

320.007 220.03  444.398

312.999  220.12  440.343

317.002  200.00 442.434

320.005 199.93  438.214

313.007 199.74  434.294

317.002 180.05  435.905

320.006 179.41  431.170

312.997 179.97  427.820

316.999  159.99  428.515

320.006 159.99  423.610

313.000 159.81  420.352

317.008 138.85  419.496

320.008 139.02  414.168

313.003 139.39  411.784

317.001 129.74  415.063

320.007 130.01  409.490

313.001  130.27  407.395

317.001  120.06  409.898

320.008 120.06  403.802

313.001  120.17  402.037

317.007 109.85  403.751

320.007 110.08  397.333

313.003 110.06  396.024

317.001  100.05  397.077

320.005 99.48  389.351

313.001 99.88  389.146

317.003 90.02  389.118

320.002 90.02  380.797

313.001 89.96  381.274

317.000 80.00  379.352

320.004 80.22  369.625

313.002 79.90  371.508

317.006 74.82  373.008

320.001 74.97  362.249

313.000 75.11  365.922

317.004 70.03  366.101

320.012 70.10  353.577

313.002 69.88  358.702

317.009 65.06  356.919

F.C.

313.001 64.52  349.517

F.C.

320.012 69.78  352.927

312.995 59.19  336.793

317.013 65.03  356.858

320.012 69.48  352.260

F.C.

317.004 64.78  356.335

320.008 69.19  351.589

312.993 58.79  335.566

316.999 64.48  355.675

320.006 68.89  350.906

312.994 58.39  334.199

316.999 64.17  354.950

320.007 68.59  350.147

312.992 58.09  333.142

316.999 63.88  354.203

320.004 68.28  349.437

312.992 57.99  332.773

316.998 63.58  353.432

320.001 67.99  348.728

312.994 57.89  332.344

317.001 63.22  352.460

320.000 67.68  347.950

312.999 57.79  331.862

317.003 62.98  351.765

320.001 67.38  347.127

312.995 57.69  331.499

317.000 62.68  350.942

319.999 67.19  346.600

312.995 57.59  331.107

317.000 62.48  350.351

319.998 66.99  346.049

312.997 57.49  330.574

316.999 62.37  350.051

319.996 66.89  345.773

312.994 57.39  330.100

317.002 62.28  349.737

319.996 66.78  345.487

312.991 57.29  329.657

317.000 62.18  349.423

319.996 66.68  345.171

312.995 57.18  328.921

317.002 62.08  349.091

319.996 66.58  344.878

312.994 57.09  328.436

317.002 62.03  348.928

319.997 66.48  344.567

312.994 57.04 328.114

317.001 61.98  348.765

319.995 66.39  344.277

312.996 56.99  327.614

317.001 61.93 348.611

319.993 66.28  343.969

312.993 56.79  326.030

P.S.

319.995 66.18  343.653

312.990 56.67  325.062

317.001 61.79  348.116

319.996 66.13  343.455

P.S.

P.S.

312.988 56.59  324.197

319.996 66.12  343.428
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Tabla A.1: Datos P, p, T del sistema etano 4 1-propanol - continua -.

T P P
K bar kg m—3

T P p
K bar kg m—3

T P p
K bar kg m—3

TEtano =0.9356
314.148  402.52  477.243

TEtano =0.9356
315.496  400.92  475.728

TEtano =0.9356
316.993  402.79  473.417

314.148  380.44  473.575

315.501  380.41  472.266

317.004 380.43  469.619

314.147  360.74  470.151

315.498  360.11  468.697

317.001  360.35  466.052

314.153  340.30  466.403

315.501  340.39  465.042

316.990  340.17  462.310

314.148  320.09  462.494

315.503  320.29  461.108

316.996  320.08  458.325

314.145 300.49  458.490

315.503  300.20  456.942

317.001 300.32  454.171

314.152  280.21  454.053

315.503  280.19  452.516

316.999  280.34  449.717

314.150  260.28  449.400

315.504  260.30  447.805

316.998  260.01  444.837

314.153  239.94  444.281

315.504  240.08  442.650

316.999  239.91  439.636

314.147  220.22  438.901

315.498  220.02  437.078

316.998  220.10  434.048

314.150  200.78  433.069

315.502 199.93  430.930

316.997  199.90  427.779

314.147  180.19  426.231

315.503  180.27  424.257

316.998  180.01  420.901

314.150 160.05  418.649

315.504  159.86  416.404

316.998  159.89  412.998

314.150  138.48  409.330

315.502  139.22  407.276

317.002 138.88  403.543

314.154  130.19  405.203

315.501  130.23  402.697

317.002 130.15  398.965

314.152  120.10  399.716

315.499  120.13  397.017

316.998 119.64  392.839

314.154 110.29  393.724

315.503 110.24  390.760

317.002 110.02  386.484

314.153  100.19  386.674

315.500 100.19  383.445

317.002 100.29  379.097

314.154 90.12  378.395

315.501 90.18  374.810

317.002 90.15  369.895

314.153 80.22  368.366

315.504 80.05  363.885

317.006 80.07  358.387

314.154 74.97  361.864

315.502 75.30  357.682

317.004 74.96  351.107

314.149 69.91  354.364

315.502 70.15  349.526

317.000 70.03  342.427

314.149 65.25  345.951

315.500 63.15 334.011

317.010 63.26  324.771

314.145 61.14  335.988

F.C.

F.C.

F.C.

315.503 62.88  333.265

317.006 63.09 324.211

314.148 60.82  335.053

315.503 62.58  332.340

317.004 62.84  323.103

314.152 60.52  334.048

315.503 62.28  331.381

317.005 62.64  322.095

314.146 60.22  333.109

315.503 61.98  330.390

317.003 62.44  320.952

314.152 59.92  332.042

315.504 61.68  329.343

317.003 62.24  319.530

314.150 59.62  330.975

315.502 61.38  328.255

317.002 62.14  318.726

314.148 59.42  330.191

315.506 61.08 327.014

317.000 62.04 317.861

314.145 59.22 329.361

315.508 60.88  326.032

317.000 61.95 316.947

314.150 59.02  328.342

315.510 60.68  324.973

316.999 61.89  316.419

314.147 58.82  327.319

315.501 60.48  323.844

317.001 61.84  315.868

314.146 58.62  326.059

315.498 60.38  323.185

317.003 61.79  315.350

314.144 58.52  325.331

215.498 60.33  322.812

317.002 61.67  314.082

314.146 58.47  325.003

315.001 60.28  322.396

317.003 61.56  312.793

314.145 58.42  324.629

315.501 60.23  321.991

317.004 61.49  311.820

314.146 58.37  324.240

315.499 60.18  321.593

P.S.

314.146 58.32  323.842

P.S.

317.005 61.47  311.574

314.146 58.27  323.372

315.499 60.13  321.155

314.148 58.21  322.807

P.S.

314.148 58.18  322.370
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Tabla A.1: Datos P, p, T del sistema etano + 1-propanol - fin -.

T P P
K bar kg m~—3

T Etano =0.9356
320.003 402.51  470.460

319.999 380.14  466.598

320.001  360.02  462.930

320.001  340.42  459.154

320.007  320.33  455.062

320.007 300.06  450.695

320.000 280.46  446.183

320.000 260.00  441.133

320.002  239.77  435.718

320.002 219.89  429.894

320.002  200.01  423.467

319.999 179.83  416.157

319.997 159.88  407.901

319.996 139.19  397.932

320.001  130.05  392.781

320.003 119.65  386.240

320.001  109.97  379.290

319.997 100.01  370.946

319.999 90.05  360.752

319.997 80.10  347.645

319.994 74.13  337.146

319.991 68.17  322.294

F.C.

319.995 67.87  321.352

319.997 67.57  320.293

320.000 67.27  319.189

320.002 66.97  318.037

320.000 66.77  317.108

320.002 66.57  316.052

320.004 66.47  315.496

320.004 66.37  314.866

320.008 66.27  314.135

320.008 66.17  313.550

320.007 66.12  313.211

320.005 66.07  312.808

320.006 66.02  312.386

320.001 65.88  311.026

320.004 65.77  310.029

320.002 65.66  309.121

320.003 65.56  308.124

320.002 65.47  307.056

P.S.

320.002 65.40  306.232
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Apéndice B

Implementacion del Criterio del
Plano Tangente

El criterio del plano tangente, se utilizo como una alternativa para asegurar el
calculo de puntos de equilibrio estables, ya que la presencia de distintos tipos de
equilibrios (ELV, ELL y ELLV) a una temperatura dada, puede regresar en los
calculos puntos de equilibrio metaestables o inestables. Por ejemplo, un punto de
equilibrio inestable puede encontrarse cuando el algoritmo de equilibrio converge
entre un liquido pesado y un gas que esta en equilibrio estable con un liquido ligero.
En esta configuracién, el algoritmo de equilibrio no proporciona forzosamente la
combinaciéon de menor energia de Gibbs; las dos otras opciones, liquido ligero en
equilibrio con el gas y liquido pesado en equilibrio con el liquido ligero son de menor
energia y la naturaleza les favorece. El criterio mencionado tiene como propdsito
detectar la posibilidad de equilibrios de menor energias en la situacién anterior y a
su vez indicar a qué composiciones se encuentran el, o los, equilibrios alternativos,
a partir de una misma composicion inicial. En el presente caso, esta informacién se
utiliza a posteriori en un calculo de equilibrio, y sirve para reubicar los calculos en
un punto dado en una configuracién estable.

Cémo se menciond en la seccion 2.2.2, se utilizdé la expresion en un punto de
burbuja proporcionada por Nghiem et al. [73] (ecn. B.1):

Dy, P,T) = S il lf; (4, P,T) [, (v, P, T)] (B.1)

i=1

para evaluar la distancia entre el hiperplano tangente a la energia de Gibbs y la
misma energia, en cualquier punto, en la direccion de la fase incipiente a temperatura
y presién constante.

Para implementar el criterio al codigo de calculo de presiones de burbuja y com-
posicion incipiente, se idedé hacer un barrido sisteméatico con un paso del orden de
0.001 en fraccién molar empezando a una distancia razonable de la inicializacion
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(= =z —20%) hasta 1.0. Se calcula la distancia D*(y) en cada punto a intervalos
definidos.

Se generaron, a partir de esta informacién, diagramas que devuelven equilibrios
estables e inestables, y mediante su analisis se seleccionan solamente a puntos es-
tables, la posicion de los cuales esta devuelta, con la precisién que corresponde al
paso de incremento en y, por el algoritmo. Algunas de las topologias que se pueden
encontrar durante los calculos de equilibrio se encuentran en las Figuras B.1, B.2,
B.3 vy B.4. En estas figuras, se menciona en el titulo la composicién inicial de los
calculos de equilibrio.

XgTANO=0-60

0.014
0.012 \
0.01 \
0.008 \
0.006 \

0.004 \ \
0.002

0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1
XETANO

Distancia

Figura B.1: Distancia en funcién de la composicién. Configuracion estable en un
Equilibrio liquido - gas.

A baja presién, o ligeramente abajo en presién de una linea de tres fases, la to-
pologia mas comun de la distancia D* se muestra en la Figura B.1 que corresponde
a una presion de aproximadamente 51 bar y 314.15 K con la EAE de Patel — Teja
establecida en la modelacion previa. El hecho que se presenta un minimo adicional en
distancias positivas en la energia de Gibbs no tiene implicacién en el equilibrio alcan-
zado pero denota la cercania al equilibrio de tres fases. Esta topologia no proporciona
mas informacién para el equilibrio considerado; sélo se concluye que es estable.

En la Figura B.2, alrededor de 51.95 bar y 314.15 K con la misma ecuacién, se
encuentra la topologia de un equilibrio de tres fases. Las tres composiciones donde
la energia de Gibbs toca su plano tangente (D*=0), son las composiciones de las tres
fases simultaneamente en equilibrio estable.

En la Figura B.3 a una presiéon arriba del punto critico LG a 314.15 K, solo
existe un equilibrio estable entre dos fases liquidas a las composiciones dadas por los
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minimos de la curva.

0.009

0.008 \
0.007 \
0.006 \
0.005

0.004 \
0.003 \
0.002 \

\ I
o A

0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1
XETANO

XeTANG=0-62215

Distancia

Figura B.2: Distancia en funcién de la composicién. Configuracién estable en un
Equilibrio de tres fases liquido - liquido - gas.

XeTANG=0-735
0.001

0.0008

0.0006

Distancia

0.0004

0.0002

/—
0.55 0.6 0.65 0.7 0.75 0.8 0.85 0.9 0.95 1
XETANO

Figura B.3: Distancia en funcién de la composicion. Punto estable de un Equilibrio
liquido-liquido.
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La Figura B.4, muestra un equilibrio inestable entre un liquido y un vapor a una
presion ligeramente superior a la presién del equilibrio de tres fases. Se observa que
existen dos possibilidades de equilibrios estables de menor energia que el presente a
esa presion. Un equilibrio liquido - liquido a composiciones entre la del primer minimo
a una composicion a la izquierda del segundo y un equilibrio liquido - gas indepen-
diente entre una composicion a la derecha del segundo minimo y la composiciones
del tercer minimo.

0.008 \
0.006 \
0.004 \
0.002

o M
-0.002
-0.004 /
-0.006 /

0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1
XETANO

Distancia

Figura B.4: Distancia en funcién de la composicién. Punto Inestable.

Durante el barrido de composiciones, el algoritmo devuelve al usuario la posicion
de los minimos y cambios de signos en D¥, lo cual permite retroalimentar el calculo
de equilibrio con dos nuevas inicializaciones en este caso.

128



Apéndice C

Reglas de Mezclado para la EdE
de Patel — Teja

En éste apéndice, se reportan algunas consideraciones generales sobre el método
empleado para incluir las reglas de tipo Wong — Sandler en la ecuacion de Patel —
Teja, para los propésitos de este trabajo.

La energia de Helmholtz en exceso a presién infinita para la EAE de Patel — Teja
se puede poner en la forma [9, 76]:

A —a o~ Ty
R~ zarr ") ; 2amT " (Food) (C.1)

donde Fi; y Fix son funciones de los pardmetros de compuestos puros ¢ y de los
parametros de mezcla respectivamente, y d es una funcién de b y c¢. Fy es una
funcién relativamente no-lineal de los parametros de la mezcla que impide que estos
se puedan obtener facilmente de manera independiente y analitica.

Las definiciones de Fi, y d se inspiran de [76]:

P N el .2
3b+c+ 2d
* 3b+c—2d (C3)
con: 1
y

i %«/4bc+ CETE (C.5)

La condicién tedrica sobre la dependencia del segundo coeficiente virial con la
composicién para la EAE considerada [9] es:

B(T)=b~ 2= (C.6)
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En este trabajo se propone derivar la regla de mezclado sobre a directamente a partir
de la resolucion del sistema de ecuaciones no-lineales formado por las anteriores
(ecuacién C.1y C.6):

AE —a T,
RT ~ 2dRT’ () + 201 5 ™ (Foes) (.7)
BT)=b— =

En el caso de la reglas de Wong — Sandler, definiendo,

€Ty

" T 94.RT

y recordando que despreciendo el volumen en exceso a presion baja y la influencia
de la presion sobre la energia de Helmholtz [9]:

GEIA P_'_PVBPNABPNAEO (Cg>

la primera ecuacién de C.7 se puede poner en la forma:

AE Ne GE Ne

SR 3 (.10
I' contiene entonces solo parametros de componentes puros a través de ®;, una fun-
cién de los parametros de los componentes puros en la mezcla, y del formalismo de
algin modelo de solucién evaluado a baja presién en términos de energia de Gibbs
en exceso Gf.

Finalmente queda, para esta ecuacion, en el caso de la EdE de Patel — Teja con

reglas de tipo Wong — Sandler un sistema de ecuaciones parcialmente no lineal:

=S &, —T=0
D i ; (C.11)
—B —
b=B(T)+ o5
equivalente a:
a
In(Fo) =I'=0
ngg o (C.12)
=B+ pp

que se puede resolver de manera frontal con un algoritmo de gradiente conjugado, o
de Newton — Raphson o, de manera todavia mas simple, mediante un algoritmo de
Newton — Raphson monodimensional después de una sustitucion de variables en el
sistema y después de una inicializacion adecuada. La regla sobre ¢ se puede escoger
arbitrariamente.
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En todos los calculos efectuados en este trabajo, con las reglas asi implementadas,
no se han encontrado fallas en el procedimiento a cualquier condiciones de estado
consideradas. La resolucion del sistema anterior ocupa menos de 10 iteraciones en
cualquiera de las dos opciones de resolucion y devuelve la soluciéon para a con la
misma precision que en un calculo analitico. Ademas, se puede mostrar facilmente
que las derivadas respecto a los nimeros de moles de los parametros a y b se derivan
analiticamente. A continuacion, se dan las expresiones de estas derivadas.

Se definen las siguientes funciones:

10n*B(T)

B = (C.13)

la derivada del segundo coeficiente virial de la mezcla,
onl’ ®,

I = = In(yf") — — C.14

= (o) (14

X

donde ;%" es el coeficiente de actividad que deriva del modelo de solucién empleado

en la ecuacion de estado (NRTL en este caso),

* *

: ac’ _ ac" _e
A=RTIT*+T)+ ¥E In(Fy) S (3b+ ¢) 5 (C.15)
donde: 5
ne
* = 1
c o, (C.16)

es la derivada respecto a n; de la regla elegida para c. En el presente trabajo: ¢* = ¢;.

Definiendo ademas:

~a[(3¢+b)(3b+ c) — 12d?] a(3c+0)
D= G or —aa U | T (C17)
' In(F.)
n(Fi
E = 57 (C.18)
las expresiones de las derivadas de a y b son finalmente:
. 10on’a (B* — RTb)D + RTA
“ T Won ° RIE+D (C.19)
y
B* — RTH)E — A
b*zﬁnb_ ( RTb) (C.20)

on; RTE+D

131






Apéndice D
Resultados de las modelaciones

El presente apéndice contiene las tablas de los resultados completos de las mo-
delaciones de los datos experimentales de ELV de Kodama et al. [29] y de Suzuki et
al. [74] presentadas en la seccién 2.2.2.

Las Tablas D.1 y D.2 presentan la correlacion de los datos de [29] a 314.15 K
mediante las EdE de Peng — Robinson y Patel — Teja respectivamente. Las Tablas
D.3 y D.4 presentan las correlaciones de los datos de [74] a 333.40 K mediante las
mismas ecuaciones de estado.
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Tabla D.1: Resultados de los calculos ELV con 4 datos de [29] a 314.15 K y la EdE de Peng — Robinson.

ECUACION DE ESTADO: PENG - ROBINSON, datos ELV de [29].
Isoterma = 314.15 K
T PGZP» Pcalc, AF)/P) thmlfﬁo Yfoﬁo yg%ﬁio Ay/y p;/wp. pz‘:/;zlc. pgmp. pgalc. Ap/p
(K) | (bar) | (bar) | % (molar) | (molar) | (molar) | % kgm=3 | kgm=3 | kgm=3 | kgm=3 | %
314.15 | 16.09 | 15.39 | 4.35 0.134 0.991 0.992 0.14 21.4 20.2 750.8 753.6 0.4
314.15 | 33.17 | 32.03 | 3.42 0.300 0.993 0.994 0.15 54.1 50.7 697.5 724.5 3.9
314.15 | 45.50 | 4443 | 2.35 0.457 0.993 0.994 0.07 90.3 88.0 639.1 686.3 7.4
314.15 | 54.87 | 52.73 | 3.88 0.782 0.975 0.982 0.78 184.2 203.5 4754 533.5 12.2
Error promedio en presién = 3.50 %
Error promedio en y = 0.28 %
Error promedio en p;, = 5.96 %
Error promedio en py = -0.99%

Tabla D.2: Resultados de los cdlculos ELV con 4 datos de [29] a 314.15 K y la EAE de Patel — Teja.

ECUACION DE ESTADO: PATEL - TEJA, datos ELV de [29].
Isoterma = 314.15 K
T Pezp. Pcalc. AP/P ng{fﬁo ygf{fﬁo y(ciltltlz(;z.o Ay/y p}e/zp. p(\;/(zlc. pgxp, pgalc. AP/P
(K) | (bar) | (bar) | % (molar) | (molar) | (molar) | % kgm=3 | kgm=3 | kgm=3 | kgm=3 | %
314.15 | 16.09 | 16.09 | 0.02 0.134 0.991 0.993 0.23 21.4 21.2 750.8 765.6 1.9
314.15 | 33.17 | 33.18 | 0.03 0.300 0.993 0.995 0.18 54.1 52.7 697.5 728.2 4.3
314.15 | 45.50 | 45.49 | 0.01 0.457 0.993 0.994 0.07 90.3 91.0 639.1 681.9 6.7
314.15 | 54.87 | 5243 | 4.44 0.782 0.975 0.982 0.67 184.2 202.8 475.4 516.1 8.5
Error promedio en presién = 1.12%
Error promedio en y = 0.29 %
Error promedio en py = 5.41%
Error promedio en py = 1.84%




Tabla D.3: Resultados de los célculos ELV con 6 datos de [74] a 333.40 K y la EAE
de Peng — Robinson.

ECUACION DE ESTADO: PENG - ROBINSON
Datos ELV de [74]
Isoterma = 333.40 K
T [ Powp. | Peate. | APJP | X0, o | yele [ Ayly

etano Yetano etano

(K) | (bar) | (bar) | % (molar) | (molar) | (molar) | %

333.40 | 13.56 | 11.69 13.7 0.080 0.984 0.976 0.78
333.40 | 28.11 | 24.58 12.5 0.174 0.990 0.985 0.44
333.40 | 42.16 | 37.33 114 0.273 0.991 0.987 0.36
333.40 | 50.36 | 44.79 11.0 0.335 0.991 0.987 0.39
333.40 | 59.67 | 54.37 8.8 0.421 0.989 0.985 0.37
333.40 | 67.42 | 62.55 7.2 0.503 0.971 0.981 1.03

Error promedio en presién = 10.82 %
Error promedio en y = 0.56 %

Tabla D.4: Resultados de los célculos ELV con 6 datos de [74] a 333.40 K y la EdE
de Patel — Teja.

ECUACION DE ESTADO: PATEL - TEJA
Datos ELV de [74]
Isoterma = 333.40 K
T [ Peap [ Peare [ AP/P | Xiiano | Yetano | Yetamo | Ay/y
(K) | (bar) | (bar) | % (molar) | (molar) | (molar) | %
333.40 | 13.56 | 12.18 10.1 0.080 0.984 0.979 0.53
333.40 | 28.11 | 25.52 9.2 0.174 0.990 0.987 0.33
333.40 | 42.16 | 38.54 8.5 0.273 0.991 0.988 0.31
333.40 | 50.36 | 46.05 8.5 0.335 0.991 0.987 0.36
333.40 | 59.67 | 55.54 6.9 0.421 0.989 0.985 0.38
333.40 | 67.42 | 63.48 5.8 0.503 0.971 0.980 0.94

Error promedio en presién = 8.21 %
Error promedio en y = 0.47 %
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Apéndice E

Datos en la Saturacion y Topologia
de las Transiciones

Los resultados de las 120 correlaciones, de py, ps v p, alrededor de los 40 puntos
de saturaciéon determinados en este trabajo se presentan en las Tablas E.1 y E.2. En
la Tabla E.1, cuando NP/P < (NP/P, + NP/P,), es que se redujo el intervalo de
ajuste de la ultima correlacién (p(7)). Esa reduccién del numero de datos involucrados
fue para restaurar localmente la sensibilidad del ajuste de la ecuacién p al parametro
Tpg- Practicamente esto corresponde a un mejor acercamiento del punto de quiebre
utilizando valores experimentales mas cercanas a Tpg PATA Trnmin. Y THmin.-

En la graficas que se presentan alrededor de los puntos de quiebre en las Figura
desde E.1 hasta E.20, se mestran los datos experimentales obtenido en condiciones
de flujo continuo, el punto de quiebre a las coordenadas Py, ¥ Tsat., asi como la
correlacién general p(7) nombrada Cy.,. en las leyendas de las figuras. En varias
figuras, la correlacién general presenta un comportamiento cuadratico que se aleja
sensiblemente del comportamiento experimental. Esto se debe a que, en estos casos,
solo una cantidad limitada de datos cerca del punto de quiebre han sido tomado en
cuenta en la correlacién (ver Tabla E.1) del lado de la fase no homogénea. Los datos
seleccionados en esta fase son siempre ubicado inmediatamente a la izquierda del
punto de quiebre y se seleccionaron tinicamente los que presentan un comportamiento
regular. Su comportamiento local no es forzosamente el comportamiento aparente que
presenta el conjunto completo de datos obtenidos en esta regiéon lo que explica porque,
frecuentemente, la correlacion diverge a partir de alguna distancia a la izquierda del
punto de quiebre.
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Tabla E.1: Resultados de los ajustes de pi(7), p2(7) y p(7). NP/P;: Numero de
puntos utilizados en la correlacion, DESVEST: Desviacién estandar de los residuos
(absolutos en bar).

Correlacion Correlacién Correlacion
T Xetano NP/Pl Py NP/P2 P NP/P P
DESVEST DESVEST DESVEST
| (K) | (molar) | | (bar) | | (bar) | | (bar) |

313.001 0.7187 188 0.006 15 0.001 203 0.005
314.157 | 0.7187 206 0.006 33 0.001 239 0.006
315.006 0.7187 379 0.006 19 0.001 398 0.006
317.000 0.7187 360 0.008 28 0.003 388 0.008
320.004 0.7187 126 0.008 25 0.003 151 0.008
312.004 0.7607 168 0.004 5 0.000 173 0.004
313.010 0.7767 139 0.002 16 0.001 155 0.002
313.504 0.7607 131 0.005 7 0.001 138 0.005
314.184 0.7767 208 0.005 19 0.001 227 0.005
314.555 0.7607 236 0.010 6 0.000 242 0.010
315.004 0.7767 225 0.007 18 0.002 243 0.007
317.002 0.7607 210 0.003 11 0.000 221 0.003
319.998 0.7607 74 0.006 6 0.000 80 0.006
313.004 0.7910 141 0.003 6 0.002 147 0.003
314.155 0.8303 91 0.004 10 0.004 101 0.004
315.003 0.8303 266 0.017 44 0.002 310 0.016
317.002 0.8303 429 0.013 24 0.002 453 0.013
320.007 | 0.8303 144 0.009 8 0.003 152 0.009
313.509 0.8547 139 0.008 14 0.002 153 0.008
314.152 0.8547 598 0.003 48 0.002 646 0.003
315.005 0.8547 251 0.003 41 0.002 292 0.003
317.006 0.8547 478 0.003 51 0.001 529 0.003
320.005 0.8547 1469 0.004 70 0.002 998 0.003
313.001 0.8741 708 0.005 112 0.002 146 0.003
314.150 0.8741 885 0.006 68 0.002 83 0.004
314.997 | 0.8741 961 0.005 151 0.007 204 0.007
316.998 0.8741 726 0.004 71 0.002 119 0.003
319.998 0.8741 900 0.005 95 0.003 194 0.005
313.012 0.9054 292 0.002 42 0.001 334 0.001
314.158 0.9054 447 0.002 146 0.001 593 0.002
314.506 0.9054 642 0.003 126 0.001 766 0.003
315.001 0.9054 696 0.004 65 0.001 761 0.004
315.503 0.9054 2024 0.004 64 0.001 2087 0.003
317.001 0.9054 977 0.004 53 0.001 1030 0.003
319.996 0.9054 1509 0.006 148 0.002 1657 0.006
312.988 0.9356 137 0.002 1611 0.013 30 0.003
314.148 0.9356 198 0.002 62 0.003 42 0.002
315.499 0.9356 365 0.002 209 0.004 57 0.002
317.005 0.9356 123 0.002 243 0.007 24 0.001
320.002 0.9356 111 0.003 479 0.022 14 0.001
Promedio 0.005 0.002 0.005

Max 0.017 0.013 0.016

Min 0.002 0.000 0.001

Nota: DESVEST=)(R—R)?/(NP—1), donde R es el promedio de los residuos R = p—pegp.:
R =" R/NP. Para todas las correlaciones de la tabla, R es del orden de 107> — 10~* bar.
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Tabla E.2: Resultados de los ajustes de p;(7), p2(7) v p(7). Pardmetros obtenidos de los ajustes locales. (Continua).

Pardametros de P;

Pardametros de P>

T Xetano TI*DQ ai a2 as as b1 bo
(K) (Molar) (ms) (bar ms~1) (bar ms—?) (bar ms™3) (bar ms—?%) (bar ms—1) | (bar ms=?)
313.001 0.7187 4.028310 6055.22 8.0659E+06 NC(l) Nc 137.75 4.4030E4-05
314.157 0.7187 4.028070 5254.17 1.2337E4-06 Nc Nc -86.83 1.2011E+4-06
315.006 0.7187 4.028350 5509.35 2.0907E+06 Nc Nc 28.72 1.3183E+06
317.000 0.7187 4.028850 5502.43 2.3399E+06 Nc Nc -15.35 1.0327E+06
320.004 0.7187 4.029690 5472.91 1.0221E+07 Nc Nc -72.22 1.6951E+06
312.004 0.7607 4.021890 4209.26 1.9134E+406 Nc Nc 213.96 6.5874E4-05
313.010 0.7767 4.020080 2606.25 2.8555E+06 Nc Nc 65.37 1.0030E+06
313.504 0.7607 4.022280 4037.70 1.4839E4-06 Nc Nc -23.08 2.0032E4-06
314.184 0.7767 4.020410 2806.84 3.0588E+06 Nc Nc 52.87 2.4352E4-05

314.555 0.7607 4.022570 4675.59 1.4206E+06 Nc Nc Nc Nc
315.004 0.7767 4.020520 4307.81 2.5396 E+06 1.8006 E+09 1.3360E+12 -65.34 6.6360E+05
317.002 0.7607 4.023440 3315.44 8.2147E+06 Nc Nc 75.46 5.1202E+06
319.998 0.7607 4.023850 3665.36 1.3415E+06 Nc Nc -0.43 1.7542E+06
313.004 0.7910 4.015720 2557.66 3.2707E+05 -1.0154E+09 Nc 42.68 2.4911E405
314.155 0.8303 4.012380 2463.84 4.7007E405 -2.4100E+08 Nc 68.78 2.6594E4-05
315.003 0.8303 4.012620 2393.55 2.5187E+05 -6.3675E+08 Nc 72.32 2.6816E+404
317.002 0.8303 4.013120 3195.08 9.4798E+05 4.7961E408 2.0623E+11 85.30 1.1057E+405
320.007 0.8303 4.013800 3470.73 7.6377TE+05 1.9538E+08 6.6638E+10 116.92 1.0903E+05
313.509 0.8547 4.009200 2785.63 6.5298E+05 3.8634E+407 Nc 248.89 3.9376E+05

314.152 0.8547 4.009400 2433.15 -4.7381E+04 | -6.5669E+08 Nc 616.45 Nc
315.005 0.8547 4.009630 2488.18 3.0291E+05 -3.9462E+08 Nc 399.36 1.7696 E+06
317.006 0.8547 4.010220 2339.32 1.2546E4-05 -7.5897TE+08 Nc 407.26 2.4825E4-06
320.005 0.8547 4.010940 2836.34 4.2422E405 -1.2608E+08 | -4.1136E+10 609.36 4.2241E+405
313.001 0.8741 4.006080 1744.45 1.1855E+06 -1.4050E+09 7.4457TE+11 221.61 1.3488E+06
314.150 0.8741 4.006220 1822.50 5.4183E+05 -2.9842E+08 1.3710E+11 326.20 6.1561E+05
314.997 0.8741 4.006440 1888.16 3.1307E+05 6.7989E+06 Nc 474.33 9.4623E+05
316.998 0.8741 4.006810 1850.71 4.4572E405 -3.4997TE+08 2.2509E+11 484.32 1.9283E+06
319.998 0.8741 4.007400 1696.21 6.0061E+05 -2.6925E407 | -1.4961E+11 139.67 1.0976 E4+06
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Tabla E.2: Resultados de los ajustes de pi(7), p2(7) y p(7). Pardmetros obtenidos de los ajustes locales, (Fin).

Pardametros de P;

Parametros de Ps

T Xetano ThQ ai az a3 aq by ba

(K) (Molar) (ms) (bar ms—T) | (bar ms—?) (bar ms—3) (bar ms=%) | (bar ms™1) (bar ms—2)
313.012 | 0.9054 | 3.999480 1413.76 4.3525E+05 | 3.8098E+08 | 2.3590E+11 225.83 5.1696E405
314.158 | 0.9054 | 3.999760 1506.97 2.7949E+05 | 1.2972E+08 | 9.4608E+10 182.95 4.3236E+05
314.506 | 0.9054 | 3.999950 1640.50 4.2856E+05 | 4.7541E4-08 | 2.6732E+11 563.03 4.6132E+05
315.001 | 0.9054 | 4.000200 1831.94 5.8893E+05 | 3.7221E+08 | 1.0686E+11 371.04 1.4633E+06
315.503 | 0.9054 | 4.000430 1906.73 3.1753E405 | 1.6228E+08 | 1.1618E+11 652.84 Nc
317.001 | 0.9054 | 4.000960 1898.53 3.5935E4+05 | 3.1909E+08 | 1.5155E+11 691.09 -6.6259E+05
319.996 | 0.9054 | 4.001550 2208.23 2.1628E+405 | 5.2297E+07 | 1.5164E410 859.39 1.6584E4-04
312.988 | 0.9356 | 3.993610 373.41 4.7773E+05 Nc Nc 373.41 Nc
314.148 | 0.9356 | 3.993830 382.54 6.7523E+05 Nc Nc 382.54 Nc
315.499 | 0.9356 | 3.994280 543.39 3.8613E+05 Nc Nc 330.66 3.5384E+04
317.005 | 0.9356 | 3.993200 353.29 1.8728E+05 Nc Nc 353.29 Nc
320.002 | 0.9356 | 3.993630 369.05 2.5230E+05 Nc Nc 369.05 Nc
(1): Nc = No calculado; el pardmetro no ha sido necesario o no mejora el ajuste de las curvas.
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Apéndice F

Etano + 1-propanol: P, p, T a
Xetano CoOnstante

Se presentan aqui las graficas de los datos experimentales obtenidos para el sis-
tema etano + 1-propanol en el plano P — p a composicién constante de la mezcla.
Las gréaficas muestran todo el intervalo de presion, desde los puntos de saturacion
hasta aproximadamente 400 bar (figuras a la izquierda), y un acercamiento, a cada
composicién, en la region de las transiciones de fases (figuras a la derecha).

149



0sT

P [bar]

P [bar]

Xetano=0-7187

Xetano=0.7187

492

0 SRk o ‘ & — -
314.16 K L] - ;
315.01 K ] e 3
400 | 317.00 K . - 313.00 K [a) B .
320.00 K & 314.16 K L] P
oL 31501K o -
317.00 K . Pid T
350 320.00 K a =
300 [ - o e -
65 & e g
250 B 2 - E .
by o
200 | E 60 -
150 | - ' e
55 € >
100 B
I ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ s
470 480 520 530 540 550 560 570 580 476 478 482 484 486 488 490
plkgm? plkgm™)
Figura F.1: Isotermas y region de transicién de fases a Xg44n0 = 0.7187
Xetano=0-7607 Xetang=0.7607
450 312.00K | ‘ 90
o sy -
: . L] -
4001 oK 1 8 31256K © -
’ 317.00K o
320.00 K a i
350 E 80 .
300 B 75
250 |- R 8 7
o
200 B 65
150 B 60
100 B 55
50 50
440 560 450 455 460 465

plkgm?]

plkgm?]

Figura F.2: Isotermas y regién de transicién de fases a Xci4no = 0.7607



161

P [bar]

P [bar]

Xetano=0-7767

Xetano=0-7767

450

450

400

p kg m™]

p kg m]

Figura F.3: Isotermas y region de transicién de fases a Xgi4n0 = 0.7767

XEtang=0-8303

Xetang=0-8303

1K' ' 7
8 K o
oK 64 o
31301K  © g
31418K = -
62 31500K o it »
E o -
60 e e
. e -
T o - y
1 = s " e == &
hed - - = P
4 L - .a a
o R -
56 g
54
52
560 444 446 448 450 452 454

313.00 K, Xerrg=07910 | = ‘ 8 ; T ;
314.16K = 313.00 K, Xgano=0.7910 ' @ , /
31500K o S1ateK ' KR
317.00K e B 315.00 [o} ‘ . .
32001K & 80 I~ 317.00K o ;

32001K & . . A~
75 x . )
70 . o . .
= “ =~ iy
i g . e - P .
o b - R
65 o - . . -
) 0.0".‘ ,./'
60 o -'.“.___ ﬁ’“
0()’".. Nﬁ
| 55 hod
50
540 395 400 405 410 415 420 425 430 435
plkgm™ plkgm?

Figura F.4: Isotermas y

region de transicién de fases a Xeono, = 0.8303

440



¢Sl

P [bar]

P [bar]

Xetano=0-8547

Xetano=0.8547

450 ; 80 .
31351K O e
S L
L 315.01 [o] s o
s 31701K o o =
32001K =
& - - -
- .
s -
70 o
s | &
5 P P
65 - o
60
55
390 395 400 405
plkgm®] plkgm?]
Figura F.5: Isotermas y region de transicién de fases a Xgi4n0 = 0.8547
Xetano=0-8741 Xetang=0.8741
450 T
400 |- | s
75 b ot
350 | | L
300 | 1 70 PO et
e LT
¥ ae
250 | i 8 © e
2 -
65 . . B
200 E o JURSTE
. -
oo . T -
o~ -
150 |- 1 . P L -
OI " =8 a8
100 | | L
OE\
50 55
360 520 370 375 380 385
plkgm™ plkgm?

Figura F.6: Isotermas y

region de transicién de fases a Xepono, = 0.8741

390



eql

P [bar]

P [bar]

XEtano=0-9054

Xetano=0.9054

450 : . . T -
31301K o L
75 | 31416K = £
| 31451K o o
31500K o AT
31550K 4 e
317.00K 4 LT
i 320.00K v e e
70 g -
T
i v T v >
| § e 0
[:% cle
¢ o
60 o
R 55
500 340 345 355 360 365
plkgm®] plkgm?]

Figura F.7: Isotermas y region de transicién de fases a Xepano = 0.9054

XEtang=0-9356

Xetang=0-9356

450 : 75
&
31299K © o
314.15K =
31550K o
317.00K o
70 32001 K & o
s
ArA‘/AA/A L
oA e
—_ PONPOV S
T 5| ©°
2, T -
= =
oo o®
4/-/.470"".‘.. oo
0-.00 e -
oo ® i
60 & —
a7 R
&=
=
@jaa:ﬂaf‘a/ﬂﬁ
55
305 310 315 320 325 330 335
p lkg m?] plkgm?]

Figura F.8: Isotermas y regién de transicién de fases a Xcqno = 0.9356







Apéndice G

Etano + 1-propanol: P, p, Xctgno @
T Constante

Las temperaturas indicadas en los pies de figuras son nominales. Corresponden al
promedio de las temperaturas de todas las isotermas presentadas. En los titulos de
las figuras se indica de cuanto fluctia la temperatura alrededor del promedio para
todas las isotermas. Por ejemplo: 313.00 K + 0.02 K significa que el promedio de
temperatura en la grafica es de 313.00 K con un intervalo de variacién de + 0.02 K.
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Isotermas a 317.00 K+ 0.02 K
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Isotermas a 320.00 K+ 0.01 K

450 T T
ey
Etano=>"
G SEIIEN A
Xeoro_0.8741  m o Woo# X f
350 X0 e pos o Wo 4 Fof
Etano™"" /m ,‘ o ¥ +’
Bos wo ¥ oo
300 |- g8 W ¥ i .
dos mp ¥ X
= 58 mp ¥ ¢ A
S 250 F B r) L i
o / /. ’. ﬁ X
o o H d X £
200 | g & Wd x X4 .
o e W ¥ ) #
O e wmg ¥ X e
150 |- A A -
b e o g X X *
) m O ; X *
o o X p *
K 1L h
100 + g e m I ¥ X A T
T w3 x ><X,>< +,/+
] @ 04 X A
_ .- > o ?E’r = *
1 @ 1 ? 1
50
300 350 400 450 500 550 600
p kg m?]
Isotermas a 320.00 K+ 0.01 K
T T * L T T T
Xgrano=0-7187 : : P
. Xerano=0.7607 § ]
X =0.8303
Etano™>- i
Xerano=0-8547 |
Xetang=0-8741 ;
w
72 | _ [Etano™¥-=oHE .’ ,_
— 70 : e
3 ;
S i
o i
68 i -
66 - .
64 1 1 1 1
300 350 400 450 500
p kg m?]

Figura G.5: Isotermas y region de transicion de fases a 320.00 K
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