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Resumen

En este trabajo se ha determinado el equilibrio liquido-vapor de mezclas de didxido de carbono/acetona
en un intervalo de temperaturas de 10 °C a 80 °C, y fracciones molares de CO, inferiores a 0.8. Las
medidas de presion de vapor se han realizado por medio de un nuevo dispositivo basado en el método
estatico, y la composicion de las fases se ha determinado por medio de un método termodindmico
iterativo utilizando la ecuacion de Redlich Kwong Soave para ambas fases, obteniéndose un parametro
de interaccion binaria propio de esta mezcla. Los resultados experimentales se han comparado con los
escasos datos encontrados en la literatura, obteniendo desviaciones relativas inferiores al 8 %.
Finalmente, los valores de presion de vapor se han correlacionado por medio de la ecuacion de Antoine
con la temperatura y la fraccion molar de CO, en la fase liquida.

Palabras clave: equilibrio liquido-vapor, diéxido de carbono, acetona, presiones de vapor, ecuacion de
estado de Redlich Kwong Soave.

Introduccion

El consumo eléctrico debido al uso de climatizacion y refrigeracion se ha incrementado
exponencialmente en los ultimos afios debido al aumento significativo de la poblacion en el
mundo [1]. Las tecnologias convencionales de climatizacion y refrigeracion, en su mayoria
sistemas de compresion de vapor, tienen ademas un elevado impacto medioambiental, debido a
las emisiones gases de efecto invernadero, tanto por emision directa de refrigerantes halogenados
HCFC y HFC utilizados, como por las emisiones indirectas de CO2 debidas a la generacion de
la electricidad consumida. Estas emisiones pueden atenuarse con politicas de fomento de la
eficiencia energética en los sistemas refrigeracion y la sustitucion de los refrigerantes sintéticos
actuales por otros con menor potencial de calentamiento global (ODP) como son los refrigerantes
naturales, como el amoniaco, el agua o el diéxido de carbono [2]. Este tltimo presenta un gran
interés por ser inocuo, tener una relacion de compresion baja respecto a refrigerantes
convencionales, buena compatibilidad con materiales y lubricantes, buena disponibilidad y bajo
precio [3-8]. La principal desventaja del CO2 es la elevada presion de trabajo, y la baja
temperatura critica (31°C), ademas de una entalpia de cambio de fase baja. Una tecnologia
adecuada para este refrigerante son las bombas de calor de compresion/resorcion con mezclas de
COq/acetona, en ciclos subcriticos con menores presiones y relaciones de compresion, lo que
redunda en mejores prestaciones y menores costes de inversion [5].

En la literatura pueden encontrarse algunas pocas referencias sobre propiedades termodindmicas
de la mezcla COgz/acetona, con un nimero escaso de datos experimentales [3, 4,9-13],
particularmente del equilibrio liquido-vapor, fundamental en el estudio de los procesos de
absorcion y desorcion que tienen lugar en el ciclo de compresion/resorcion. Ademas de las
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inconsistencias existentes en estos datos no abarcan todo el intervalo de trabajo de interés en las
aplicaciones de bombas de calor de compresion/resorcion.

El objetivo principal de este trabajo es obtener datos del equilibrio liquido-vapor de la mezcla
COz2/acetona, en un intervalo de temperatura, presion y composicion adecuado para su utilizacion
en bombas de calor y sistemas de refrigeracion de compresion/resorcion. Para ello, se ha
utilizado un nuevo dispositivo de medida de la presion de vapor basado en el método estatico y
la ecuacion de estado de Redlich-Kwong-Soave para la determinacion de las composiciones de
la fase liquida y vapor de la mezcla [14-16].

Parte experimental

Materiales. El dioxido de carbono (pureza > 99.995 %) fue suministrado por la empresa Abello-
Linde y la acetona (pureza > 99.8 %) por Honewell/Riedel-de Hien. Nitrogeno seco (pureza
>99.8 %) suministrado por Messer Ibérica.

Dispositivo experimental. El dispositivo experimental utilizado en este trabajo para la medida
de la presion de vapor de las mezclas COz/acetona, basado en el método estatico, fue disefiado y
construido por nuestro grupo, para mezclas a alta presion y temperaturas (Figura 1).

<
@ ) (14) Nomenclatura:
(2) —L (1) Botellade CO,0 N,
1]
(5) (2) Vélvula de seguridad de la botella
w . N — (3) Valvula de entrada del CO,0 N,
T = 3 (4) Mandémetro de presidn
(5) Transductor de presion
(6) Celda de equilibrio
(7) Valvula celda de equilibrio
(8) Cilindro de gas
(9) Termdstato
(1) (6) _ (10) Bafio térmico
(11) Bomba de vacio
-I' (11) ' (12) Adquisidor de datos
(13) Computadora
(14) Sonda Pt-100

Figura 1. Esquema del dispositivo para la medicion de la presion de vapor por el método estatico.

La celda de equilibrio (6) utilizada tiene un volumen de (10.74 + 0.02) cm® y est4 construida en
acero inoxidable para soportar alta presion y temperatura. La medicion de la presion de vapor es
directa, por medio de uno de los tres transductores de presion disponibles (5) (Druck mod. UNIK-
5000) que abarcan distintos intervalos para una mejor exactitud (0-1 bar, 0-10 bar y 0-50 bar).
La celda de equilibrio estd sumergida en un bafio térmico (10) de agua destilada, cuya
temperatura se controla por medio de un termdstato Julabo (mod. EH) (9) que utiliza una sonda
Pt-100 (14) conectada al propio termdstato para la regulacion de la temperatura del bafio.
Ademas, el dispositivo incluye un cilindro auxiliar para la toma de COz (8). El CO2 proviene de
una botella de gas comprimido (1) a través de una serie de valvulas (2 y 3). Para vaciar el sistema,
se dispone de una bomba de vacio (11) COMECTA-IVYMEN. Los datos de temperatura y
presion son recogidos en un sistema de adquisicion de datos (12) Agilent (mod. 34970A)
conectado a un ordenador (13), cuyo control y medida se realizan por medio de un programa
especifico desarrollado en Visual Engineering Environment (Agilent).



Equilibrio liquido-vapor de la mezcla CO,/acetona entre 10 °Cy 80 °C 147

Los transductores de presion se han calibrado por medio de un procedimiento estandar [17],
utilizando como patrén de referencia nitrogeno gas seco. La incertidumbre expandida en la
medida de presion de vapor fue de = 0.001 MPa y + 0.0053 MPa para los transductores de 1-10
bar y de 10-50 bar, respectivamente. La sonda de temperatura fue calibrada siguiendo el
procedimiento del ITS-90 [18]. La incertidumbre final de la medida de temperatura fue de + 0.05
K. Todas las incertidumbres se dan con un nivel de confianza del 95% (k=2).

Procedimiento experimental. El procedimiento seguido comprende dos partes: preparacion de
la muestra y medicion de la presion de vapor.

Para la preparacion de las muestras, en primer lugar, se introduce una cantidad determinada de
acetona, directamente en la celda de equilibrio, por medio de una jeringuilla. La cantidad de
acetona introducida se determina por diferencia de masa midiendo ésta con una balanza analitica
METTLER (AE206). A continuacion, la celda de equilibrio se conecta al dispositivo
experimental y se procede a la desgasificacion para eliminar el aire y otros gases incondensables.
Para ello, se sumerge la celda de medida en nitrégeno liquido y a continuacion se eliminan los
gases incondensables por accion de la bomba de vacio, durante 1 min.

El siguiente paso es la introducciéon de COz. Este es suministrado por una botella de gas
comprimido y se introduce en el cilindro auxiliar. Midiendo la presion de vapor y la temperatura,
se puede determinar la masa de CO: introducido, ya que el volumen es perfectamente conocido,
por medio de una ecuacion de estado especifica para el CO2 [19]. Una vez que se dispone de las
cantidades iniciales de acetona y CO:z se procede a abrir la valvula (7) que conecta el cilindro
auxiliar y la celda de equilibrio, para que se produzca la mezcla, y se homogeneiza por medio de
un agitador magnético (6). En el presente trabajo se ha medido la presion de vapor para
composiciones desde 0.03 hasta 0.88 en fraccion molar de COx.

Medida de la presion de vapor. Se introduce el sistema completo dentro del bafio térmico y se
selecciona la primera temperatura de consigna (10 °C). Cuando se estabiliza la presion y la
temperatura de la mezcla, se registran ambos valores y se programa la siguiente temperatura. En
este trabajo se midi6 desde 10 °C hasta 80 °C, con intervalos de 10 °C.

Modelizacién termodinamica

Calculo de la composicion de las fases en equilibrio

Una vez medida la presion de vapor a distintas temperaturas y composiciones globales de las
mezclas de CO2/acetona, se procede a determinar la composicion de las fases por medio de un
método termodindmico. En este caso, debido a la alta presion del CO2 se optd por un método
iterativo que utiliza una misma ecuacion de estado tanto para la fase vapor como la fase liquida
para calcular las fugacidades de cada componente e igualarlas. La ecuacion de estado
seleccionada fue Redlich-Kwong-Soave en funcion de trabajos anteriores [14].

RT aa

P = s v+ (1

En la Ecuacion (1), P es la presion (Pa), R es la constante de los gases ideales (m?® Pa K!-mol!),
T es la temperatura (K), Vm es el volumen molar (m*/mol), a (Pa-mol*/m°%) el parametro de
atraccion, b (m*/mol) el parametro de repulsion, y « la funcion-a de Soave. Para determinar los
parametros a y b de la mezcla binaria se aplico una regla de mezcla estandar segtin la expresion:
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n

n
a= Z xixjdaiaj(l - kl]) b = le'bi (2)
i=1

n
i=1j=1

donde xi y xj es la fraccion molar, ai, aj y bi son los parametros de atraccion y repulsion de los
componentes puros y &ij es el parametro de interaccion binaria de la mezcla, el cual se obtendra
mediante un proceso de ajuste iterativo. Los pardmetros de atraccién y repulsion de cada
componente puro se calculan por medio de las siguientes expresiones.

RT,;
b; = 0.08664 3)

c,i

(RTc,i)2

a; = 0.42748 4)

c,i

En este trabajo se ha seleccionado la funcidon o propuesta por Mathias et al. [20], por ser valida
para fluidos supercriticos y subcriticos:

a(T) = [1 +m; (1 - T:L./Z) —n;(1 = T,)(0.7 =T, i (%)

siendo T7i la temperatura reducida y n; el momento dipolar del componente i. El valor de m
depende del factor acéntrico (@) y se obtiene por medio de la siguiente correlacion:

m; = 0.48508 + 1.55171w; — 0.15613w? (6)

La composicién de las fases se obtiene por un balance de materia y relaciones termodinamicas,
por medio de un método iterativo que se ha realizado utilizando el software computacional de
MATLAB®. En este método, se parte de valores conocidos de la masa de cada componente, y
valores experimentales de presion, a temperatura constante. En equilibrio termodinamico, las
fugacidades de cada componente en las fases liquida y vapor son iguales (f;' = f*). Expresando
las fugacidades en términos de coeficientes de fugacidad (¢p!x;p = ¢?y;p) se define la relacién
de equilibrio, denominado factor K (K-value en inglés), para cada componente, de acuerdo con
la siguiente expresion:

Ki=—5=": (7)

Inicialmente, se fija un valor de kij = O por defecto, y se determinan los valores iniciales del factor
K para el CO2 (K1°) y la acetona (K2°) a partir de la siguiente correlaciéon propuesta por Wilson
[21]:

0 _ Pc,i [ . _h ]
K’ = > exp |5.37(1 + w;) (1 T) ®)

siendo pciy Teila presion y temperatura reducidas del componente i. A continuacion, se
determina la calidad del vapor (g) resolviendo la ecuacion de Rachford-Rice [22]:
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(K — 1
Zl ( l ) — (10)
1+q(K;—1)
i=1
donde el factor K de cada componente (Ki) inicialmente toma el valor obtenido por la Ecuacion
(8). A partir de ¢, puede obtenerse la composicion de las fases liquida (xi) y vapor (yi) de acuerdo
a las siguientes expresiones obtenidas de las Ecuaciones (7) y (10).

T T K - D) (D
Vi = Kix; (12)

Conocidas las composiciones, se recalcula el factor K para cada componente mediante la
Ecuacion (7), a partir de los coeficientes de fugacidad obtenidos de la ecuacion de estado de
Redlich-Kwong-Soave.

El factor K obtenido, se compara con el inicial y se repite el procedimiento hasta obtener una
tolerancia determinada, que indica que la convergencia obtenida es Optima. A continuacion, se
determina el nimero de moles en la fase liquida (n%) y en la fase vapor (n"), a partir de las
relaciones siguientes:

V=v"+Vt (13)

nf =n¥ 4+ nk (14)

donde ¥, V'y V* son el volumen total, de vapor y de liquido, respectivamente, y n’, n” y n* el
nimero de moles totales, en fase vapor y en fase liquida, respectivamente. De estas expresiones,
V'y n' son conocidos, y ¥y V* se pueden determinar a partir de la ecuacion de estado (utilizando
la correccion de Peneloux para el volumen molar de la fase liquida). A partir del nimero de moles
totales en cada fase, y las composiciones de las mismas obtenidas en las Ecuaciones (11) y (12),
se obtiene el nimero de moles de cada componente en cada fase (nif, ni") y por tanto, el nimero
total de moles de cada componente (ni). La diferencia entre este valor y el inicial conforma la
funcién objetivo que se minimiza para buscar el valor de 4ij adecuado.

En la Figura 2 se muestra un diagrama esquematico del algoritmo utilizado.

Correlacion de los datos experimentales
Ademas de la ecuacion de estado, los resultados de presion de vapor se correlacionaron con la
temperatura y composicion de la fase liquida por medio de la ecuacion polindmica siguiente:

P =ag+ ayweoy + a;T + azwZo, + ayweo,T + asT? (15)

donde P es la presion de vapor (MPa), w¢,, la fraccion masica de COz, T la temperatura (K) y ai
los coeficientes obtenidos mediante un ajuste de minimos cuadrados de los resultados
experimentales.
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Figura 2. Diagrama de flujo del algoritmo utilizado para calcular la
composicion de las fases en equilibrio.

Resultados

En la Figura 3 se representa la presion de vapor a 20 °C y 80 °C en funcién de la fraccién masica
de CO: en las fases liquida y de vapor. En la gréfica, las lineas representan los valores de las
curvas de burbuja y rocio, calculados por medio de la ecuacidon de estado de Redlich Kwong
Soave. También se muestran los valores obtenidos en este trabajo, asi como datos publicados en

la literatura [3, 4, 9, 13, 23].
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Figura 3. Diagrama presion-composicion de la mezcla CO»/acetona calculado con la ecuacion de estado
Redlich-Kwong-Soave a 20 °C (—) y 80 °C (- -), y valores experimentales de este trabajo (®), Chiu e?
al. [4] (m), Day et al. [23] (#) y Hsieh et al. [3] (A).

El valor del parametro de interaccion binaria obtenido en el ajuste de los datos experimentales
fue el siguiente:

kij = 0.0156 — 5.14 x 1075 - (T/K) (16)

Para evaluar el ajuste con la ecuacion de estado, se determinaron las desviaciones relativas entre
los valores experimentales y los calculados con la ecuacion de estado (Figura 4). La deviacion
maxima obtenida fue de 1.2 % y la desviacion cuadratica media (RMSD) fue de 0.69 %. En la
Figura 4 se observa que la mayoria de los valores estan sobreestimados por la ecuacion de estado,
pero que se ajustan adecuadamente sin mostrar ningtn tipo de tendencia en la desviacién con la
temperatura o la composicion.

Comparando con los valores publicados en la literatura, puede observarse en al Figura 5 que las
mayores desviaciones se producen a concentraciones bajas de COz2, especialmente a temperaturas
también bajas. Entre 0.25 y 1 en fraccion masica de COz2, las desviaciones son inferiores al 10
%. La mayor desviacion relativa se obtuvo al comparar con Hohler et al. [13] siendo del 28 %
(0.06 MPa en desviacion absoluta), con una desviacion cuadratica media (RMSD) de 6.6 %, en
un intervalo de temperatura desde 15 °C hasta 25 °C, y de 0.1 a 0.8 en fraccion masica de COx.
Al comparar con Chiu et al. [4], la desviacion maxima obtenida fue de 23 % y una desviacion
cuadratica de 5.5%, entre 20 °C y 40 °C y fracciones masicas de CO2 desde 0.2 hasta 0.98.
Comparando con Day et al. [23] se obtuvieron desviaciones maximas de 22% y cuadratica media
de 4.8%, siendo el intervalo de temperatura entre 20°C y 40°C, y entre 0.2 y 0.9 en fraccion
masica de CO2. Comparando con Hsieh [3], entre 40 °C y 80 °C, y fracciones masicas de CO2
desde 0.5 hasta 0.85, la desviacion maxima fue de 4.6% y cuadratica media de 3.0%. Finalmente,
al comparar con Kayatama se obtuvieron las menores desviaciones, siendo 5.5% la desviacion
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maximay 2.4 % la desviacion media, en un intervalo desde 25 °C hasta 40 °C, y desde 0.05 hasta
0.98 en fraccion masica de COx.
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Figura 4. Desviacion relativa entre los valores experimentales de presion de vapor, y los
calculados por medio de la ecuaciéon de estado de Redlich-Kwong-Soave, a las temperaturas y
composiciones del presente trabajo.
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Figura 5. Desviacion relativa entre los valores de presion de vapor de la literatura [3,4,10], y los
calculados por medio de la ecuacion de estado de Redlich-Kwong-Soave.

Una vez obtenida la composicion de las fases en equilibrio, los resultados de presion se
correlacionaron con la temperatura y composicion en fraccion masica de CO: para disponer de
una ecuacion sencilla (Ecuacion (15)). En la Tabla 1 se muestran los valores de los coeficientes
obtenidos por regresion de los datos experimentales por minimos cuadrados. Esta correlacion es
valida en el intervalo desde 283.15 K hasta 353.15 K y fracciones masicas hasta 0.8.
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Tabla 1. Coeficientes ai de la Ecuacion
(16) para la presion de vapor de la
mezcla CO2/acetona.

Coeficiente Valor
o 12.25
az -33.35
az -0.07852
a3 0.1075
a4 0.1325
as 0.0001261
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Figura 6. Diagrama P-w de la mezcla CO»/acetona desde 10 °C hasta 80 °C: @, 10 °C; ¢, 20 °C; H, 30
°C, A,40°C; X,50°C; *, 60 °C; +, 70 °C; —, 80 °C. Los simbolos representan datos experimentales y
las lineas los valores calculados con la Ecuacion (16).

En la Figura 6 se muestran los resultados de presion de vapor calculada por medio de la Ecuacion
(15), junto con los resultados experimentales, para el intervalo de temperatura desde 283.15 K
hasta 353.15 K. El ajuste es adecuado, aunque se obtuvieron algunas desviaciones altas, de hasta
el 14 %, a bajas concentraciones de COz (entre 0 y 0.2 en fraccién masica). Para concentraciones
mas altas, las desviaciones obtenidas fueron inferiores al 2%.

Finalmente, se compararon los resultados de la Ecuacion (16) de este trabajo con valores
publicados en la literatura [3,4,9,13,23] para las mismas temperaturas y composiciones de COx.
En la Figura 7 se muestra las desviaciones relativas obtenidas. Las desviaciones obtenidas fueron
inferiores al 9 % en todos los casos, sin apreciar ninguna tendencia de la desviacion ni respecto
a la temperatura y ni la composicion. La maxima desviacion relativa se obtuvo al comparar con
Hohler et al. [13] siendo del 48%. Al comparar con Chiu et al. [4] y Day et al. [23] se obtuvieron
desviaciones maximas del 20%, y solo del 6% al comparar con Kayatama et al. [9] y Hsieh y
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Vrabec [3]. Por lo general, la comparacion entre los valores calculados con la Ecuacion (15) y
con la ecuacion de estado de Redlich-Kwong-Soave, con aquellos publicados la literatura, es
muy similar, obteniéndose las mayores desviaciones a temperaturas y composiciones bajas, es
decir, a los valores mas bajos de presion.
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Figura 7. Desviaciones relativas entre la presion de vapor calculada por la Ecuacion (16)
y valores de la literatura.

Conclusiones

Se ha obtenido el equilibrio liquido-vapor de la mezcla COz/acetona desde 10 °C hasta 80 °C, y
fracciones masicas de COz desde 0.03 hasta 0.88. Las presiones obtenidas se encuentran entre
0.03 MPay 6.81 MPa. La presion de vapor de la mezcla ha sido medida por medio de un nuevo
dispositivo experimental basado en el método estatico, y la composicion de las fases ha sido
calculada por medio de un método termodinamico iterativo utilizando la ecuacion de estado de
Redlich-Kwong-Soave. Los resultados de composicion de las fases, presion y temperatura se
compararon con los obtenidos por medio de la ecuacidon de estado, obteniendo desviaciones
inferiores a 1.2%. Al compararlos con los valores publicados en la literatura, la mayoria de las
desviaciones fueron inferiores al 7 % en el intervalo desde 0.3 hasta 1 en fraccidon masica de

COz, y de hasta 23 % para composiciones inferiores a 0.3, especialmente a temperaturas bajas
(20-25 °C).

Finalmente, los resultados de presion de vapor se correlacionaron con la temperatura y
composicion masica de la fase liquida mediante una ecuacidén polinémica, y se compararon con
valores publicados por otros autores. Las desviaciones obtenidas fueron algo mayores que las de
la ecuacién de estado, aunque por lo general, a excepcion de valores a bajas temperaturas y
composicion, fueron menores del 10%.

Tanto la ecuacion de estado de Redlich-Kwong-Soave como la ecuacion empirica obtenida en
este trabajo, son de gran interés para calculos de simulacion y anélisis de prestaciones de ciclos
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termodinamicos para bombas de calor de compresion/resorcion con COz/acetona como fluido de
trabajo.
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