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Resumen

Sc han determinado experimentalmente las com-
posiciones de equilibrio liquido-vapor a 101,32 + 0,07
kPa de las mezclas binarias formadas por etanol, pro-
pan-1-0l y butan-1-ol con el acetato de butilo y buta-
noato de etilo, empleando un equipo de equilibrio del
tipo de recirculacion. Los datos obtenidos fueron co-
rrelacionados mediante las cldsicas ccuaciones utiliza-
das cn el tratamiento de datos de equilibrio junto a
otra relacion propuesta por nosotros, y que dio los
mejores ajustes de todos los modelos considerados en
este trabajo.

1. Introduccion

Siguiendo con nuestro programa de investi-
gacion determinando las propiedades termodi-
ndamicas de mezclas binarias de alkanoles+este-
res, reportamos aqui los datos de equilibrio
liquido-vapor isobdricos, a 101,32 kPa, de los
sistemas formados por el etanol, propan-1-ol
y butan-l-ol con el acetato de butilo y buta-
noato de etilo.

Al igual que en otros trabajos anteriores
(Ortega y col., 1986b), se pretende seguir ve-
rificando la eficacia de un nuevo equipo de re-
circulacién de pequefia capacidad, a la vez que
se aportan nuevos datos de equilibrio para las
mezclas aqui presentadas. Asimismo, utiliza-
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Summary

Vapor-liquid cquilibrium composition were deter-
mined experimentally at 101.32 + 0.07 kPa for the
binary mixtures formed by ethanol, propan-1-ol and
butan-1-0l with butyl acetate and ethyl butanoate,
using a recirculation-type equilibrium apparatus. The
data obtained were correlated by means of the
classic equations used in the treatment of equilibrium
data together with another relationship proposed by
us, which gave the best fits of all the models consid-
ered in this work.

1. Introduction

Continuing with our research programme for
the determination of the thermodynamic pro-
perties of binary mixtures of alkanols+esters,
we report here the isobaric vapor-liquid equilib-
rium data, at 101.32 kPa, of the systems form-
ed by ethanol, propan-1-ol and butan-1-ol with
butyl acetate and ethyl butanoate.

The aim of this and other earlier works (Or-
tega et al., 1986b), was to continue to verify
the efficacy of a new small-capacity recirculat-
ing still, providing at the same time new equilib-
rium data for the mixtures presented here.
Some equations allowing a more accurate
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remos algunas ecuaciones que permitan verifi-
car de manera mds rigurosa el tratamiento de
los datos de equilibrio liquido-vapor isobdri-
cos. Para la correlacion de datos experimenta-
les, hemos empleado una ecuacién que ha da-
do excelentes resultados en el ajuste de fun-
ciones termodinamicas de exceso (Ortega,
19854, 19864a) y cuya utilidad para datos de
equilibrio serd comparada con otras ecuaciones
ya conocidas en el tratamiento de estos datos.
Las magnitudes que surgen de la determinacion
experimental directa seran correlacionadas me-
diante la expresién termodindmica que las re-
laciona. Las ecuaciones mds utilizadas para
comprobar la consistencia termodindmica, se
basan en la relacion de Gibbs-Duhem; una mo-
dificacion de dicha ecuacién, realizada por Ibl-
Dodge (ver Hougen y col., 1959) para datos iso-
bdricos viene dada por:

Zx,-dlny,-=

siendo A4 la entalpia de la mezcla de la fase
liquida. Para emplear esta ecuaciéon con el fin
de correlacionar las magnitudes que surgen di-
rectamente del equilibrio, es preciso efectuar-
le algunas modificaciones que vamos a comen-
tar.

Si en el tratamiento de los datos de equili-
brio, la fase vapor se considera ideal, los coefi-
cientes de actividad de cada compuesto i pue-
den ponerse como
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verification of the treatment of the isobaric
vapor-liquid equilibrium data are also used, For
the correlation of experimental data an equa.
tion has been employed that has afforded excel-
lent results in the fitting of excess thermody.
namic functions (Ortega, 19854, 19864) and
whose usefulness for equilibrium data will be
compared with that of other models, already
known in the treatment of these data. The mag.
nitudes arising from the direct experimental
determination will be correlated by means of
the thermodynamic expression relating them,
The equation most used to check the thermo.
dynamic consistency are based on the Gibbs-
Duhem relationship; a modification of the said |
equation, proposed by Ibl-Dodge (see Hougen
et al., 1959) for isobaric data is given by:

Ah

- RT2 dT} (])

Ah being the enthalpy of the mixture of the
liquid phase. In order to use this equation for
the purpose of correlating the magnitudes
arising directly from the equilibrium, some
modifications, which will be discussed later,
were found necessary.

If, in the treatment of the equilibrium data,
the vapor phase is considered ideal, the activity
coefficients of each compound i can be expres-
sed as

Yi=YipP/xip; . )

Al sustituir esta expresion en la forma diferen-
cial de la (1) y aplicdindola a una mezcla bina-
ria, se obtiene finalmente,

y—-x dy
y(1-y) dx

Ahora, considerando la ecuacion de Clausiuss-
Clapeyron en su forma diferencial, que para un
compuesto genérico, viene dada por:

Upon substituting this expression in the dif-
ferential form of (1) and applying it to a binary
mixture, it is finally found that,

Ah

d
+ (xdInp] + (1 —x)dInp)) = (—I) ; 3)
p

R_T2 dx

Considering now the Clausiuss-Clapeyron equa-
tion in its differential form that, for a generic
compound is given by:

dInp;=(N/RT?*)dT )

siendo A; la entalpia de vaporizacion de la sus-
tancia i pura. Sustituyendo adecuadamente la
ecuacion (4) en la (3) se llega finalmente a una

A; being the vaporization enthalpy of the pure
compound i. Substituting equation (4) suitably
in (3), an expression is finally reached that
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expresion que relaciona la temperatura con las
composiciones de las fases liquida y vapor en
equilibrio. Y, como normalmente se verifica
que:

x; N> Oh,

la ecuacién (4) para una mezcla binaria queda
como sigue:

T

1
XA (=X (d——

R dx
¥ ecuacion diferencial que serd utilizada aqui
para correlacionar las magnitudes obtenidas del
equilibrio a través de la experimentacion direc-
ta, p-T-x-y. La integracion de la (6) requiere el
conocimiento de las funciones A; = A; (T), in-
troduciéndose, generalmente, valores de A;
constantes; sin embargo, aqui vamos a operar
de manera diferente, utilizando un valor cons-
tante de A; a la temperatura de ebullicion (se
supone que el 1 es el compuesto mads voldtil),
haciendo variar A, con la temperatura median-
te la funcion de Watson (1943).

La aplicacion de esta ecuacion necesita de un
valor inicial, A, a T,,, temperatura lo mds cerca-
na posible a la de ebullicion del compuesto 1.

2. Parte experimental

Todos los productos eran de Fluka con una
pureza superior al 99%, exceptuando al buta-
noato de etilo que se traté con CaCl, para eli-
minarle los posibles alkanoles y luego desecado
con K, COj; finalmente, fue rectificado en una
columna con una altura equivalente a 120 pla-
tos tedricos. No obstante, todos los productos
fueron desgasificados y desecados en un tamiz
molecular, tipo 4 A de Fluka.

Las propiedades fisicas, temperatura de ebu-
llicién y densidad, de los productos utilizados
se presentan en la tabla I junto a los correspon-
dientes valores encontrados en la bibliografia.

Para obtener los datos isobdricos de equili-
brio liquido-vapor se emple6 un destilador de

:g’:_(d_y)
p Yy -y)\dx ’

relates the temperature with the compositions
of the liquid and vapor phases in equilibrium.
And, since it is normally verified that:

(5)

equation (4) for a binary mixture becomes as
follows:

(6)

a differential equation which will be used here
in order to correlate the magnitudes obtained
from the equilibrium by way of the direct ex-
perimentation, p-T-x-y. The integration of (6)
requires the knowledge of the functions A; =
A; (T), constant values of A; being generally
introduced; however, the mode of operating
is now different, using a constant value of A,
at boiling temperature (assuming that 1 is the
most volatile compound), varying A, with the
temperature by means of the Watson function,
(Watson, 1943).

0,38

(7

The application of this equation requires an
initial value, A, at T,, which temperature is
the closest possible to the boiling temperature
of compound 1.

2. Experimental section

All the products were from Fluka, with a
purity of over 99 %, with the exception of ethyl
butanoate which was treated with CaCl, in
order to remove possible alkanols and later
dried with K,COj; finally, it was rectified in
a column with a height equivalent to 120
theoretical plates. However, all the products
were degassed and dried with a molecular sieve
type 4 A by Fluka.

The physical properties, boiling temperature
and density of the products employed are pres-
ented in table I, together with the correspond-
ing values found in the literature.

In order to obtain the isobaric vapor-liquid
equilibrium data, a recirculating still for both
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TABLA 1.— Constantes fisicas de los productos empleadosa 298,15 K.
TABLE L. Physical constants of used products of 298.15 K.

b.p., K p, kg +m?
Compuesto exp. lit. exp. lit.
Etanol 351,65 351,449 785,05 785,092
(Ethanol) 351,50 785,040
Propan-1-ol 370,4 370,35%P 79954 799,75
370,40¢ 799,604
Butan-1-ol 390,9 390,814P 805,73 806,0%:D:¢
390,90¢
Etanoato de butilo 3992 399,26 87562 876,36
(Butyl ethanoate) 399,20¢
Butanoato de ctilo  394,0 394,70 873,75 873,940

(Ethyl butanoate)

3Wilhoit y col., 1973; bRiddick y col., 1970; “Reid y col., 1958.

recirculacion de ambas fases, presentado en tra-
bajos anteriores por Alfonso y col. (1983)y por
Ortega y col. (1986b), y acoplado a un sistema
de presurizacion controlado que permitié ope-
rar a la presion de 101,32 + 0,07 kPa. Las tem-
peraturas se midieron con un equipo digital de
tres canales de la firma Bailey Ins., calibrado
previamente de acuerdo con las normas IPTS-
68,y con una precision de 0,1 °C.

El andlisis cuantitativo de las muestras se rea-
liz6 mediante una técnica densimétrica utilizan-
do un equipo de la firma Anton Paar (modelo
DMA-55) cuya precision era de + 0,01 kg m™2.
Previamente, se determinaron las correspon-
dientes curvas de calibracion de los sistemas
estudiados, verificindose las determinaciones
de densidad a través de la distribucion regular
de los V};‘,. La técnica de medida, asi como el
procedimiento de calibracién seguido, se indi-
ca por Ortega y col. (1985b). El error observa-
do en la determinacién de las composiciones de
ambas fases fue de +2 X 1072,

3. Resultados y conclusiones

Los datos p-T-x-y obtenidos de la experi-
mentacion directa se muestran en la tabla II.
Los coeficientes de actividad se han determi-
nado considerando la idealidad de la fase va-
por, equacién (2), ya que las diferencias que
presentaron al tener en cuenta la no-idealidad,

phases was used, which was presented in earlier
worksby Alfonso et al.(1983) and Ortega et al.,
(1986b), coupled to a controlled pressurization
system that allowed operating at the pressure
of 101.32 + 0.07 kPa. The temperatures were
measured with a three-channel digital apparatus
by Bailey Ins., previously calibrated in accord
with IPTS-68, and with an accuracy of +0.1°C.

The quantitative analysis of the samples was
carried out by means of a densimetric tech-
nique, using an Anton Paar apparatus model
DMA-55, the accuracy of which was + 0.01 kg -
m~ ?. The calibration curves of the systems
studied were previously obtained through
density measurements, being verified by means
of the regular distribution of the V,l;,s. The
measuring technique, as well as the calibration
procedure followed, were as described by
Ortega et al. (1985b). The error observed in the
determination of the compositions of both
phases was +2 X 1074,

3. Results and conclusions

The p-T-x-y data obtained from the direct
experimentation are given in table II. The ac-
tivity coefficients were determined considering
the ideality of the vapor phase, equation (2),
since the differences observed upon taking into
account the non-ideality were lower than 1.5%.
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TABLA 11.- Datos experimentales de equilibrio liquido- vapor para los sistemas alkanol+ester q
101,32 + 0,07 kPa.
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TABLE IL.— Experimental vapor-liquid equilibrium data for alkanol+ester systemsat 101.32 + 0.07 kPa,

T,K X y 7, 7, T,K X y 7, 7
H,C, (OH) + H,CCO,C, H, 3714 0,7469  0,8267 1,060 1,651
5 37,2 0,7763  0,8434 1,048 1,699
?,323 8‘8%% 8:_1,;1; {'8;‘; }’88} 371,0 0,8100  0,8623 1,035 1,772
3814 01105 04287 1837 1,009 3708 08455 08845 1025 1,840
3803 01217 04456 1673 1014 3706 08795 09065 1,017 1923
3776 01509 04919 1653 1026 370,5  0,9031 09195 1,011 2,070
3766 01659 05090 1608 1028 3703 09383 09425 1,003 2,334
3752 0,1863  0,5313 1,565 1,031 H,C, (OH) + H,CCO,C,H,
3733  0,2085 05546 1,515 1,034 -
3712 0,2354  0,5779 1,459 1,044 3981 00301 00631 1,630 0,998
369.8  0.2562  0,5949 1419 1,053 397,5  0,0449  0,0853 1,508 1,007
3680 02847  0,6078 1,368 1,065 3966 00779  0,1300 1,365 1,019
366.1 03161 06220 1.317 1.088 3957 0,378  0,2079 1,273 1,019
365.5 03308  0.6277  1.295 1.090 3954  0,1528 02259 1,260 1,022
3645 03517 0,633 1,265 1,002 3950 01759  0,2547 1,251 1,024
3620 04166 06534 1,186 1,143 3945 02020  0,2861 1,245 1,028
3616 04327 06589 1,169 1,160 3940 02319 03201 1235 1,032
3606 04647  0,6682 1,138 1,188 3935 02608  0,3509 1,225 1,040
3596 05035  0,6873 1,105 1,225 3930 02987 03891 1,207 1,047
3588  0,5306  0.7002 1,085 1,253 3926 03223 04127 1,203 1,054
358.1 05627  0,7169  1.065 1,289 3921 03576 04458 1,192 1,065
3576 05926  0,7323 1,048 1,326 3918 03864 04704 1,178 1,077
3569 06250  0,7500 1,033 1,370 3914 04147  0,4947 1,169 1,089
3559 0,6843 0,7834 1,013 1,460 391,0 04536  0,5251 1,153 1,111
355,3  0,7358  0,8175 1,021 1,550  390,6  0,4802  0,5459 1,146 1,129
354 4 0,8113 0.8643 1,030 1,704 390,3 0,5207  0,5762 1,130 1,158
3542  0,8346 08803 1,020 1,738 390,0 05466 05953 1,122 1,175
3540 0,8572 0,8948 1,013 1,827 389.,9 0,5745 0,6138 1,106 1,200
3536  0.8961 09205 1,006 1,896 3897 06124 06410 1,089 1,231
3534 09443 09453 1,002 2,066 3897 06428  0,6653 1,079 1,247
3896  0,6728  0,6891 1,070 1,266
H,C, (OH) + H,CCO,C, H, 389,6  0,7047  0,7158 1,063 1,285
389,5  0,7350  0,7402 1,056 1,311
394,01 00301  0,0972 1,400 1082 389's 07660  0.7658  1.048 1338
3922 06,0531 01461 1,269 LU0 389%s 07908 07878 1043 1354
390,2 00783  0,2020 1,271 LI33 3897 08219 08142 1033 1’388
3888 00953 02384 1,291 LISO 3897 08454 08359 1,029 1410
3870  0,1242  0,2886 1,275 L174 3899 08936 08825 1025 1458
385,7 0,1436 03233 1,291 LI89 39010 09232 09149 1021 1,459
384,1 01729 03726 1,306 . 1,201 390 09493 09441 1,021 1,447
382,4 0,2073 0,4194 1,300 1,224 390,2 0,9751 0,9737 1,021 1,382
381,2  0,2302 04502 1,311 i'%:;
380,5 02471 04708 1,309 ,
3796 02685 04948 1307 1,264 H,C,(OH) + H,C,00,C, H,
3784 02967 05255 1,312 1,285 3839  0,0468  0,2900 1,937 0,999
3773 03183  0,5469 1,324 1,312 3816  0,0698 03528 1,703 1,000
376,1 03568  0,5854 1,320 1,325  380,6  0,0791  0,3745 1,648 1,006
375,3 0,3923 0,6171 1,304 1,330 379,1 0,0921 0,4012 1,594 1,023
3746 04280  0,6441 1,280 1,345  378,1  0,1028 04216 1,552 1,031
3740 04742 06731 1,324 1,371 3768 01132 04415 1,604 1,049
373,5 0,5151 06952 1,195 1,410  370,9  0,1811  0,5545 1,482 1,093
372,7 0,5892  0,7398 1,145 1,461  368,9 02122 0,593 1,453 1,107
372,66 06010  0,7445 1,134 1,482 3679 02260 06090 1,451 1,119
3723 0,6423  0,7694 1,109 1,507  366,7  0,2468  0,6296 1,434 1,134
371,8  0,6920 0,7981 1,088 1,559 3649 002811 06597 1,407 1,159
371,6  0,7167  0,8102 1,075 1,604  363,3 03132  0,6832 1,387 1,192
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TABLA II.—- Cont.

T,K x y Y4 Y, T, K X b 28 7,
361,4 03583  0,7125 1,356 1,236 371,1 0,7353  0,8090 1,066 1,440
360,7  0,3766  0,7204 1,339 1,268 370,8  0,7690  0,8296 1,057 1,487
359,3 04125  0,7425 1,328 1,301 370,7 0,8014  0,8491 1,042 1.536
358,6 0,4397 0,7574 1,305 1,317 370.,6 0,8184 0.8628 1.040 1,532
357,4 0,4842 0,7790 1,275 1,359 3704 0,8644 0,8921 1.026 1.625
356,8  0,5107  0,7913 1,257 1,382 370,3 0,8829 0,9044 1,023 1,672
356,3  0,5402  0,8032 1,229 1,412 370,2 09120  0,9264 1,018 1,719
3558 05755  0,8167 1,196 1,450 370,1 0,9408  0,9494 1,015 1.762
355,1 0,6248  0,8375 1,161 1,491
3549 06445  0,8456 1,145 1,506
3545 06744 08564 1,125 1,552 H,C, (OH) + H,C,CO,C, H,
3538 0,7324 08775 1,091 1,652 3928 00339 00625 1,720 1,005
3534 0,7775  0,8942 1,064 1,741 3926  0,0427 00750 1,650 1,007
3529 08286 09160 1,043 1,828 3924 00561 00932 1,572 1,006
3525 0,8738 09355 1,026 1,934 3921 00766  0,1209 1,509 1,006
3523 0,9111 0,9532 1,011 2,007 391,8 0,0919 0,1396 1,468 1.010
352,1 0,9359 0,9666 1,006 2,001 391,2 0,1245 0,1796 1,424 1,016
3518 09666 09849 1,004 1,755  390,5 0,1707 02308 1368 1026
351,6  0,9771 0,9923 1.006 1,441 390,0  0,2127  0,2747 1,330 1,033
389.6  0,2578  0,3190 1,293 1,041
H,C,(OH) + H,C,CO,C, H, 389,3  0,2911  0,3498 1,269 1,050
386,0  0,1077  0,2941 1,550 0,997 389,3  0,3058  0,3618 1,252 1,054
384,5  0,1360  0,3349 1,489 1,008 389,0  0,3456  0,3952 1,221 1,067
383,1 0,1638  0,3714 1,438 1.026 3889  0,3638  0,4099 1,207 1,074
381,5 0,2070 0,4261 1,365 1,043 388.,8 0,3852 0,4273 1,193 1,082
380,8  0,2212  0,4420 1,359 1,055 388,7  0,4030  0,4412 1,181 1,090
380,4  0,2390  0,4615 1,332 1,055 388,6 04398 04715 1,163 1,104
379,8  0,2597  0,4840 1,313 1,058 388,5  0,4557  0,4840 1,154 1,111
378,9 0,2782 0,5018 1,318 1,077 3884 0,4847 0,5065 1,140 1,125
378,2  0,3058  0,5267 1,285 1,087 3884 04960  0,5150 1,135 1,132
377,7 03267  0,5454 1,268 1,093 388,3  0,5216  0,5355 1,124 1,144
376,8  0,3545  0,5681 1,257 1,114 3883 05468  0,5556 1,114 1,157
376,5  0,3725  0,5826 1,237 1,120 388,3  0,5666  0,5707 1,105 1,169
375,7  0,4050  0,6059 1,222 1,142 3883 06162 06110 1,085 1,194
375,3 04238  0,6195 1,211 1,188 3884 06367  0,6269 1,076 1,208
374,8  0,4494  0,6380 1,198 1,166 388,4  0,6534  0,6411 1,070 1,217
3742 04849  0,6614 1,177 1,188 388,5 06783  0,6620 1,062 1.233
373,7 05169  0,6817 1,159 1,210 388,5 06934  0,6743 1,057 1,244
373,3  0,5454  0,6964 1,139 1,242 388,6  0,7263  0,7024 1,047 1,270
3730 05678  0,7078 1,124 1,269 3888  0,7664  0,7370 1,036 1,309
372,7 05798  0,7160 1,126 1,281 3889  0,7932  0,7615 1,030 1,337
372,5  0,6034  0,7304 1,113 1,297 389,0 0,8209  0,7876 1,024 1,369
372,2  0,6314  0,7466 1,099 1,324 389,3  0,8653  0,8316 1,015 1,431
371,9 0,6507  0,7569 1,093 1,354 389,6  0,9035  0,8723 1,009 1,502
371,7 06742  0,7744 1,085 1,366 389,8  0,9308  0,9019 1,005 1,600
371,5  0,6946  0,7844 1,077 1,391 390,2  0,9679  0,9455 1,001 1.896
371,3  0,7136  0,7958 1,072 1,414 390,3 09843  0,9685 1,003 2,232

fueron inferiores al 1,5%. Este error permite
la utilizaciéon de la ecuacion (6) para el trata-
miento termodindmico de los datos de equili-
brio isobdrico obtenidos experimentalmente.
Por el contrario, si el error estimado no fuese
aceptable, la integracion de la (1), con las re-

This error permitted equation (6) to be used in
the thermodynamic treatment of the isobaric
equilibrium data obtained experimentally. On
the contrary, if the estimated error were not
acceptable, the integration of (1), with the rela-
tionships corresponding to the non-ideality,
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laciones correspondientes a la no-idealidad,
ocasionaria una ecuacién diferente de la expre-
sada por (6). No obstante, la integracion de
(6) también presenta algunos problemas que
vamos a destacar a continuaciéon. En primer
lugar, es importante disponer de una relacién
y = f(x) de los datos de composiciéon x — y lo
mds precisa posible, ya que el error que apare-
ce en esta relacion influird decisivamente en los
resultados de (6). Otro problema importante
se refiere a la dependencia de la temperatura
de la entalpia de vaporizacion de los compues-
tos puros, A;, mejorando las indicaciones de
.rnuchos autores que recomiendan un valor
¥constante para este parimetro.

Para lograr el mejor procesamiento de los
datos de equilibrio isGbaros, éstos fueron tra-
tados mediante las diferentes ecuaciones exis-
tentes en la bibliografia. Asi, en primer lugar
se correlacioné gF/RT — x, empleando las ecua-
ciones de Redlich-Kister, Margiiles, van Laar, el
modelo propuesto por Wilson, el de Renon y
Prausnitz (NRTL), el de ,Abrams y Prausnitz
(UNIQUAC), asi como una ecuacién poliné-
mica en “Z” propuesta por Ortega, (19854), y
que tiene la forma:

would give rise to an equation different from
that expressed by (6). However, the integration
of (6) also presented some problems which will
be discussed below. Firstly, the most accurate
y = f (x) relationship possible of the x — y
composition data must be available, since the
error appearing in the relationship will have a
decisive influence on the results obtained from
(6). Another important problem is the depend-
ence of the temperature of the vaporization
enthalpy for pure compounds, A;, improving
the indications of many authors who recomend-
ed a constant value for this parameter.

In order to achieve a better processing of the
isobaric equilibrium data, the different equa-
tions existing in the literature were applied.
Thus, in a first step, gE/RT — x was correlated,
using the equations by Redlich-Kister, Margiiles
and van Laar, the model proposed by Wilson,
by Renon and Prausnitz (NRTL) and by
Abrams and Prausnitz (UNIQUAC), as well as
a polynomial equation in “Z’’ proposed by Or-
tega (19854), with the following form:

Q=gE/RT=x(1-x)ZA;_, 2" i=1,2,3,..., 8)

donde

where

Z=x/[x+K ({1 -x)]. )

Los coeficientes A;_, se determinaron median-
te un procedimiento de minimos cuadrados
.(aplicando un F-test), mientras que K se calcu-

16 por optimizacién para conseguir la minima
desviacion estdndar de los valores de Q. Los
coeficientes de todas las ecuaciones mencio-
nadas anteriormente, asi como las desviaciones
estaindar obtenidas para cada sistema, se dan en
la tabla III, donde el mejor ajuste corresponde
a la ecuacion (8). Esta misma expresion se em-
pleé también para obtener la correlacion de
vy = f (x), ajustando los valores de (y — x) vs.
x. Igual que antes, la ecuacién polinémica de
las “Z” presentd la menor desviacion de los
datos experimentales. Las desviaciones estdn-
dar, s (v), obtenidas en esta correlacién para
cada uno de los sistemas estudiados y la situa-
cién de los puntos azeotropicos son indicados
en la tabla IV.

The A;_, coefficients were determined by way
of a least-squares procedure (applying an F-
test), while K was estimated by optimization
in order to achieve the minimum standard
deviation of the Q values. The coefficients of all
the equations listed above, as well as the stand-
ard deviations obtained for each system, are
given in table III, where the best fit is seen to
correspond to equation (8). This same expres-
sion was also used to obtain the correlation of
y = f (x), fitting the values of (¥ — x) vs x. As
before, the “Z” polynomial equation presented
the smallest deviation of the experimental data.
The standard deviations, s (), obtained in this

- correlation for each of the systems studied, and

the situation of the azeotropic points are indi-
cated in table IV.
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TABLA 111.— Parametros de ajuste y desviaciones estandar, s (Q), para las mezclas alkanol-ester a
101,32 + 0,07 kPa.

TABLE I11.— Fitting parameters and standard deviations, s (Q), for alkanol-ester mixturesat 101.32 + 0.07 kPa,

Redlich-Kister

Margiiles

Van Laar

Wilson

NRTL
(a=0,47)

UNIQUAC
(z=10)

Ecuacion (8)

(equation) (8)

Redlich-Kister

Margiiles

Van Laar

Wilson

NRTL
(a=0,47)

UNIQUAC
(z=10)

Ecuacion (8)

(equation) (8)

Redlich-Kister

Margiiles

Van Laar

Wilson

NRTL
(a=0,47)

UNIQUAC
(z=10)

Ecuacion (8)

(equation) (8)

Redlich-Kister

Margiiles

Van Laar

Wilson

NRTL
(a=0,47)

UNIQUAC
(z=10)

Ecuacion (8)

(equation) (8)

Redlich-Kister
Margiiles
Van Laar
Wilson
NRTL
(= 0,47)
UNIQUAC
(z=10)
Ecuacion (8)
(cquation) (8)

A, =1,6019
A, =1,3955
A,, =1,4305
Ay, =0,3621
7., =0,6115
7, = 1,3353
A, =5.5737
A, =0,9757
A,, =1,6848
A, =1,6840
Ay, =0,1478
7,, = —0,0435
7, =1,8538
A, =2,5692
A, =0,4824
A, =0,3399
A, =0,3793
Ay, =1,3022
7., = 0,9636
.. =0,7316
A, =1,7327
A, =1,094
A, =0,9378
A, =0,9216
A,, =0,6379
7,, = 0,6683
7, = 1,2011
A, =0,3741
A, =0,6411
A, =0,4379
A,, =0,4467
Ay, =1,0963
7., =0,9089
vy, = 0,9366
A, =0,1801

H,C,(OH) + H,CCO,C,H,

A, =0,2685 A, =-1,1161

A,, =1,1887

A,, =1,0646

A,, = 0,4394

7y, = 1,1865

Ty =0,2916

A, =-94718 A, =4,1279
H,C, (HO) + H,CCO, C, H,

A, =02953 A, =0,3078

A,, =0,5567

A,, =0,7540

A, =1,1215

Ty = 1,6652

7, = 0,1986

A, =-43953 A, =5,6125
H,C, (OH) + H,CCO,C,H,

Al = 011947 A; = 0,0094

A,, =0,6882

A,, =0,6851

A, =0,3690

73, = —0,2553

7, =1,1388

A, =-54170 A, = 838228
H,C,(OH) + H,C,CO,C, H,

A, =0025 A, =-04329

A,, =0,8748

A,, =0,8545

A, = 0,5104

7, = 0,4441

7, = 0,4701

A, =05461 A, =2,0292
H,C, (OH) + H,CCO,C,H,

A, =-0,1087 A, =-0,0697

A,, =0,8067

A,, =0,9181

Ay, = 0,3957

74 = —0,0890

75, = 0,8303

A, =1,6151 A, =-21791
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A, = —0,3087
A, =0,0023
A, = 0,2501
A, = -3,6580
A, =0,1172
A, = -53254
A, = —0,2807
A, =-2,1522

A, = —0,1504

A, =1,1676

K=0,313

K = 0,242

K =0,182

K =0,32§

K=0,477

s (¢¥/RT)

0,0076
0,0473
0,0563
0,0411
0,0544
0,0383

0,0045

0,0104
0,0270
0,0139
0,0104
0,0118
0,0169
0,0066
0,0045
0,0075
0,0053
0,0050
0,0049
0,0198

0,0017

0,0041
0,0184
0,0211
0,0143
0,0140
0,0136

0,0039

0,0032
0,0051
0,0082
0,0051
0,0049
0,0050

0,0028
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TABLA III'- Cont.

H, C, (OH) + H,CCO,C, H,

Redlich-Kister A, =0,4711 A, =-0,0091 A,
Margiiles A,, =0,4515 A,, =0,5416

Van Laar A,, =0,4895 A,, =0,5157

Wilson Ay, =0,7916 A,, =0,7579

NRTL

(«=047) 7,, =0,2765 Ty =0,2323
UNIQUAC

(z=10)
Ecuacion (8)
(equation) (8) A, =0,6145 A, =-04169 A,

-
|

L =11872 7, =0,6990

=0,0598 A, =0,0134 0,0022
0,0169
0,0054
0,0028
0,0028
0,0029

=0,3025 K=0,267 0,0018

TABLA IV.—- Puntos azeotrépicos y desviaciones obtenidas para los

sistemas alka

nol-ester.

TABLE IV.— Azeotropic points and deviations obtained for alakanol-ester

systems.

Sistema (System) s(¥)  azedtropo (azeotrope) 8 (1)

H,C,(OH) + 0,0034 sin-azedtropo 0,8
(non-azedtrope)

H,C,(OH) + 0,0025  sin-azedtropo 0,7,
(non-azedtrope)

H,C,(OH) + H,CCO,C,H, 00016 x=y=0,766 0,5
T =389, K

H,C,(OH) + 0,0020 sin-aze6tropo 0,5
(non-azedtrope)

H,C,(OH) + 0,0011 sin azeStropo 0,7
(non-azedtrope)

H,C,(OH) + H,C,CO,C,H,  0,0023 z=y=0,591 0.1,
T=1388,3, K

Nuestros datos del azedtropo para el sistema
butan-1-ol+acetato de butilo presentan discre:
pancias con losde Brunjer y col. (1935), sin em-
bargo, son bastante mds coincidentes con datos
mds recientes, como los de Gelperin y col.,
(1953) y los publicados en la Union Carbide
Chemical Co., (1961) (x =y = 0,763, T =
390,75 K). Asimismo, no es comparable el valor
del azedtropo obtenido por nosotros para el bu-
tan-1-ol+butanoato de etilo con el mostrado por
Lecat (1928), (x = y =0,74). Por ello, se recu-
1rié a la estimacion grdfica propuesta por Hors-
ley, (1973), dando valores mds cercanos a los
nuestros, x = y = 0,605, T = 388,65 K, a pesar
de la imprecisién que el método conlleva.

The azeotropic data obtained in this work
for the system butan-1-ol+butyl acetate present
discrepancies with those of Brunjeset al. (1935).
However, they are in much better accord with
more recent data, such as those of Gelperin
et al. (1953) and those reported by the Union
Carbide Chemical Co. (1961) (x =y = 0.763,
T = 390.75 K). Likewise, the value of the
azeotrope obtained by us for butan-1-ol+ethyl
butanoate does not compare with that reported
by Lecat (1928), (x =y = 0.74). The graphic
estimation proposed by Horseley (1973), was
therefore employed, affording values closer
to ours, x = y = 0.605, T = 388.65 K, despite
the inaccuracy inherent to this method.
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Conseguidas para cada sistema una funcion
y = f (x), del tipo (8), se pasé a resolver la in-
tegracion de la ecuacion diferencial (6) em-
pleando el método de Runge-Kuta. La resolu-
cién de esta ecuacion, permitid estimar las
temperaturas de equilibrio a partir de un valor
conocido de la fraccién molar del liquido.

Sin embargo, antes de aplicar a los sistemas
aqui elegidos las consideraciones realizadas en
la introduccion de este articulo, teniendo en
cuenta la relacion (7), se efectué un cdlculo
previo sobre dos sistemas tomados por muchos
autores como estandar en el estudio del equi-
librio liquido-vapor isobdrico; uno de ellos no-
azeotrépico, como el metanol+agua, Océn y
col. (1958), y otro azeotrdpico, como el eta-
nol+agua, Stabnikov y col. (1972). La integra-
cién de (6) sin tener en cuenta la relacion
\; = \; (T) para las mezclas alkanol+agua, oca-
siond unas desviaciones medias de las tempera-
turas estimadas con relacién a las experimenta-
les de 0,6 y 0,8°C, respectivamente, en el or-
den antes citado. Si se utiliza la equacién (7)
para el compuesto menos voldtil, el agua, las
desviaciones pasan a ser, respectivamente, de
0,3 y 0,1°C. Después de esto, al aplicarlas a
nuestros sistemas alkanol+ester, las desviacio-
nes medias & (), que presentaron cada uno de
ellos se indican en la tabla IV, desviaciones que
pueden considerarse aceptables, y mds teniendo
en cuenta las dificultades que presenta la integra-
cion de la (6) como ya se ha indicado anterior-
mente. Al mismo tiempo, destacamos que los
resultados obtenidos mediante las correspon-
dientes relaciones termodindmicas, nos llevan
a validar los datos isobdricos ya que la ecua-
cion (6), deducida de la (1), no sélo significa la
consistencia termodindmica de los datos, sino
también que el conjunto de valores isobdricos
obedece las relaciones de la termodindmica.

Por ultimo, queremos destacar también la
efectividad del equipo de recirculacién de pe-
queia capacidad empleado, asi como la utilidad
de la ecuacién (8) en la correlacién de los datos
de equilibrio liquido-vapor.

Lat. am. j. chem. eng. appl. chem.

Having obtained a y = f (x) function of the
type of (8) for each system, the integration of
the differential equation (6) was then resolved
using the method of Runge-Kuta. The results
obtained by means of this equation allowed the
equilibrium temperatures to be estimated from
a known value of the molar fraction of the
liquid.

However, before the considerations present-
ed in the introduction of this work were ap-
plied to the systems chosen, taking into ac-
count equation (7), a calculation was made of
two systems taken as standard by many authors
in the study of the isobaric vapor-liquid equili-
brium, one being non-azeotropic, such as meth-
anol+water, Ocon et al (1958), and the other
azeotropic, such as ethanol+water, Stabnikov
et al. (1972). The integration of (6) without
taking into account the relationship A; = \;
(T) for alkanol+water mixtures caused mean
deviations of the estimated temperatures with
regard to those experimentally obtained of
0.6 and 0.8°C, respectively, in the above-
mentioned order. If equation (7) is used for the
least volatile compound, water, the deviations
become, respectively, 0.3 and 0.1°C. Applica-
tion of these to our systems alkanol+ester
afforded the mean deviations & (¢) presented by
each system, given in table IV, which deviations
may be considered as acceptable in view of
the difficulties encountered in the integration
of equation (6) as has already been pointed out.
It is noteworthy that the results obtained by
means of the corresponding thermodynamic
relationships led to the validation of the isobar-
ic data, since equation (6), deduced from equa- ‘
tion (1), not only supports the thermodynamic
consistency of the data but also confirms that
the whole of the isobaric values obeys the
relationships of thermodynamics.

Finally, the effectiveness of the small-capaci-
ty recirculating still employed is pointed out,
as well as the usefulness of equation (8) in the
correlation of vapor-liquid equilibrium data.
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Nomenclatura Nomenclature

coeficiente de la ecuacién (8) Aj_, coefficients of equation (8)

energia 1ibrle molar de exceso de Gibbs, gt excess molar Gibbs energy, J + mol~’
J - mol”

entalpia de la mezcla liquida, J + mol ™! h liquid mixture enthalpy, J + mol~"

presion de vapor del compuesto i, kPa p; vapor pressure component 7, kPa

presion total, kPa P total pressure, kPa

constante universal de los gases,J + K~! - R universal gases constant, J + K~ ! -
mol ! mol !

desviacion estandar (. standard deviation

temperatura, K T temperature, K

temperatura, °C t temperature, °C

fraccion molar de la fase liquida. x liquid phase mole fraction

fraccion molar de la fase vapor y vapor phase mole fraction

funcion definida por la ecuacién (9) Z function defined by equation (9)

Letras griegas Greek letters

coeficiente de actividad 07 activity coefficient

densidad del liquido, kg * m~3 0 liquid density, kg * m™3

desviacion media 5 mean deviation

sumatoria z adding

diferencia entre dos valores A differences between two values

entalpia de vaporizacion del compuesto i, A vaporization enthalpy component 7, J -
J - mol™! mol !

Referencias References

Brunjes, A. S. and Furnas, C. C.: Ind. Eng. Chem. 27 (4): 396 (1935).

de Alfonso, C.; Ezama, R.; Lozada, P.; Calama, M. A.; Llanas, B.; Pintado, M. and Saenz de la Torre, A. I.: An.
Quim. Esp., 79: 243 (1983).

Gelperin, H. and Novikova, G.: J. Appl. Chem. U.S.S.R., 26: 841 (1953).

Horsley, L. H.: ““Azeotropic Data III”, Advances in Chemistry Series 116, A.C.S., Washington, D.C. (1973).

Hougen, O. A.; Watson, K. M. and Ragatz, R. A.: “Chemical Process Principles™ part II, Second Edition, John
Wiley & Sons, Inc. N.Y. (1959).

Lecat: Ann. Soc. Sci. Bruxelles 48B, I: 13 (1928).

Océn, J. and Rebolleda, F.: An. Quim. Esp. 54 (B): 25 (1958).

Ortega, J. J.: Chem. Eng. Data 30: 465 (1985a).

Ortega, J.; Paz Andrade, M. 1.; Matos, J. S. and Jiménez, E.: J. Chem. Thermodynamics, 17: 1127 (1985b).

Ortega, J.; Paz Andrade, M. I. and Sarmiento, F.: J. Chem. Thermodynamics, 18: 601 (19864).

Ortega, J.; Pefia, J. A. and de Alfonso, C.: J. Chem. Eng. Data, 31: 339, (1986b).

Reid, R. C. and Sherwood, T. K.: “The Properties of Gases and Liquids™, Second Edition. Mc Graw-Hill, N.Y.
(1958).

Riddick, J. A. and Bunger, W. B.:""Techniques of Chemistry” 3rd. Edition vol. 2, Wiley-Interscience: New York
(1970).

Stabnikov, V. N.; Matyushev, B. Z.; Protsyuk, T. B. and Yushchenko, N. M.: Pishch. Prom. (Kiev) 15: 49 (1972).

Union Carbide Chemicals Co.: **Alcohols™ (1961).

Watson, K. M.: “Thermodynamics of the Liquid State” Ind. Eng. Chem. 35 (4): 398 (1943).

Wilhoit, R. C. and Zwolinski, B. J.: “Physical and Thermodynamic Properties of Aliphatic Alcohols™ J. Phys.
Chem. Ref. Data, vol. II. Supplement No. 1 (1973).

Recibido: Marzo 20, 1987 Received: March 20, 1987
Aceptado: Junio 29, 1987 Accepted: June 29, 1987

tJ
o
wn



