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[NTRODUCCION

Los Balances de Masa v Energia, asi como las relaciones de equilibrio, for
man la buse de todos los cdlculos de disefio en destilacién. Principalmen-
te.en tanto que los balances de masa y energia se pucden establecer sin mu
cha dificultad, el ingeniero de disefio s¢ encuentra con ¢l obsticulo de -
elegir entre una gran variedad de modelos para describir el equilibrio de-
fases en columnas de destilacién. En afios recientes, se han desarrollado-
muchos modelos nuevos y prometedores, desde un punto de vista préctico., -
En adici6n, han sido establecidos métodos para la implementacién de los mo
delos en los cdlculos de destilacifn. El propdsito de este trabajo es de-
linear algunos de los mis recientes avances en un aspecto tan importante -
como lo es el equilibrio liquido-vapor. La revisifn definitivamente no es

completa, y por ende, reviste cierto grado de subjetividad.

El tratamiento que se dard al tema, parte de la presentacifn de los concep
tos bédsicos termodinfmicos que 1llevan al establecimiento de las condicio -
nes de equi librio, tratdndose elloe en el capitulo I; posteriormente, se -
establecen los modelos para el equilibrio de fases, acompafados de una des
crincidén breve, en el capitulo IT. Los capitulos III, IV y V se han dedi-
cado a la presentacibn de los avances mds recientes en cada tipo de modelo
a que se refiere el II, mostrando las ecuaciones, rangos de validez y al -
cances. El capfitulo VI se dedica a una comparacibn de los modelos referi-
dos, y finalmente, se complementa el trabajo con las conclusiones, una -

lista de referencias bibliogrdficas, y sugerencias para posibles desarro -



llos futuros en esta rama.

En la presente introduccifn, se intenta dar una imagen global del conteni

do, por lo que se resumen los puntos ya anotados antes.
Acerca del Equilibrio.

En los clculos de destilacifn, el equilibrio liquido-vapor es por mucho,
el fen6meno de equilibrio mds importante. Sin embargo, en algunas apli-
caciones, el equilibrio 1fquido-liquido o el s6lido-1iquido también co -
bran importancia, Se comienza el estudio considerando un sistema cerrado
con n moles de mezcla de N componentes a temperatura y presidn fijas. La
condicidn necesaria y suficiente de equilibrio, es que la energia de -
Gibbs para la mezcla sea mfnima. Existirin dos o mis fases siempre que -

la mezcla alcance una menor energfa libre de Gibbs con esta separacién.

Dado que la energia libre de Gibbs es minima, un cambio diferencial de la
composicifn en el equilibrio a temperatura y presi6n fijas no producir -

ning(in cambio en G y por ende:
d (G)P,T = 0 (6))]

Este criterio es necesario pero no suficiente para establecer el equili -
brio entre fases. Esta ecuacifn no ayuda a distinguir entre un méximo, -
un minimo o un punto de inflexién, La condicién usual de equilibrio se -

deriva de la (i):



w
e By 41,23, (i)

(iii)
puede emplearse sin efectos adversos,

La fugacidad de la fase vapor 91, puede reescribirse por definici6n del coe

Ficiente de fugacidad :
=y AV 3
f 1! Yy ﬂi P (iv)

La fugacidad de la fase liquida fi‘ puede reescribirse en téminos del coe

ficiente de fugacidad a‘; o del coeficiente de actividad, x‘i:

AL L

fi = X ﬁi P . v)
[v]

A 2 R

f‘i“ = x ¥, (vi)

donde 't\‘g es la fugacidad de estado de referencia del componente i.



Usando 1a ecuacién (v), la razén de equilibrio k; se define:
AL Y]
ki s yi/xi = ﬂi / ﬁ! (vii)
usando la ecuacidn (vi):

_ 0 ,av ( s
k; = a‘ifi/ai p (viii)

Modelos para el equilibrio de fases.

La ecuaci6n (vii) forma la base para el cdlculo de las razones de equili -
brio liquido-vapor a partir de: a) ecuaciones de estado: Benedict-Webb-Ru -
bin, Redlich-Kwong, etc.; b) Modelos de coeficiente de actividad molecula -
res: Wilson, NRTL (Non Random Two Liquids), UNIQUAC (Universal QUASi Chemi
cal), etc.; c) Modelos de contribucidn de grupos:ASOG (Analytical Solution
of Groups), UNIFAC {UNIQUAC Functional-group Activity Coefficients)y otros,
que pueden usarse para evaluar los coeficientes de actividad en la ecuacitn

(viii).
En la ecuacién (viii), fg puede calcularse como sigue:

A0 _ 040 s

donde Pg es la presibn de vapor de componente puro a la temperatura del sis

tema y ﬁ‘l’ es el coeficiente de fugacidad de componente puro a saturacin.



A bajas o moderadas presiones, B‘l’ en la ecuacién (iv) y ﬁg en la ecuacién -
(ix) pueden estimarse a partir de la ecuacifn virial de estado truncada des
pués del segundo término. Los segundos coeficientes viriales pueden calcu-

larse empleando el método de Hayden y O'Connell(1975) y otros.
Ecuaciones de estado.

En principio, usando una ecuacifn de estado para ambas fases, liquida y -
vapor, como en la ecuacion (vii) se tienen muchas ventajas., No se requiere
especificar ?2 , la continuidad en el punto crftico se garantiza, todas las
propiedades termodinimicas necesarias pueden ser derivadas a partir del mis
mo modelo, y la presencia de gases no condensables no lleva complicaciones-
adicionales. Sin embargo, en la prictica generalmente no es posible apli -
car las ecuaciones de estado a mezclas que contengan ya sea companentes po-
lares o de mol€culas grandes, Acaso el progreso reciente mis relevante -
respecto a las ecuaciones de estado es el incremento en los esfuerzos por -

aplicarlas a mezclas con componentes polares.
Modelos de coeficientes de actividad.

Cuando se encuentran presentes moléculas polares o polimeros, es dificil -
aplicar una ecuacifn de estado al cdlculo de la fugacidad de 1a fase liqui-
da. Especialmente a presiones bajas o moderadas, es conveniente expresar -
la razén de equilibrio por la ecuacién (viii) y usar una expresién apropia-

da para el coeficiente de actividad ¥, como una funcién de la temperatura -



y la composici6n,

La aparicifn del modelo UNIQUAC es un avance significativo en modelos de -
coeficiente de actividad. Se basa en el concepto de composici6n local, y -
con dos parfmetros de interaccifn por binario, el modelo es capaz de repre-

sentar tanto el equilibrio 1iquido-vapor como 1fquido-liquido.

Métodos de contribucifn de grupos.

En afios recientes, la aproximaci6n de contribucién de grupos se ha converti
do en una herramienta valiosa en cflculos de equilibrio de fases para siste
mas en los cuales la informacifn es poca o no se encuentra disponible. Por
medio de este método,es posible predecir los coeficientes de actividad de -
la fase liquida de mezclas de no electrolitos a presiones bajas o moderadas,
Rasmussen y Fredenslund(1978) presentaron una revisién de los métodos de -

contribucidn de grupos.

La aproximacifén se basa en el concepto de solucibn de grupos, Los grupos -
son unidades estructurales que cuando se adicionan, forman las moléculas. -
En lugar de considerar a una mezcla 1iquida como una solucién de moléculas,
se le plede considerar como una solucién de grupos. Los coeficientes de -
actividad se calculan entonces por las propiedades de los grupos mds que -

por aquellas de las moléculas.

Los modelos de contribucién de grupos ASOG v UNIFAC son los mejor estableci



dos hasta la fecha. UNIFAC es el empleo mis ampliamente debido a la can

tidad de parfmetros disponibles en la literatura.

Perspectivas.

Machos de los progresos reportados aquf, han tomado lugar durante los Gl
timos 10 afios. Podemos concluir desde un punto de vista practico, que -

estos avances han sido significativos.

En las secciones de ecuaciones de estado, modelos de coeficientes de ac-
tividad y m8todos de contribucisn de grupos, se han dado pautas acerca -
de las freas que requieren de trabajos futuros. Algunos de los proble -
mas que aparecen dentro del equilibrio de fases, son: mezclas.con elec -
trolitos; equilibrio de fases a altas presiones entre guses y liquidos -
polares y no polares; y mezclas con polimeros, Es ung opinifn generali-
zada que cualquier trabajo de investigaci6én dentro de esta 4rea, deberi-

dirigirse al menos a uno de estos problemas.



CAPITULO I. GENERALIDADES. TERMODINAMICA DEL EQUILIBRIO.

La separacifn de mezclas liquidas o gaseosas en componentes puros o en frac
ciones de composicibn deseada, es una de las funciones mis importantes del-
Ingeniero Quimico; ya sea que se trate de la separacién de mezclas de ali -

mentacidn a procesos, o de la purificacién de productos de reacci6n.

Existe un fuerte incentivo econfinico para mejorar la eficiencia del disefio-
de las operaciones de separacifn, debido a que los costos para equipo de s¢
paracién se encuentran tfpicamente en el rango de 40 a 80% de la inversién-

total de la planta (87).

Muchos procesos de separacifn emplean las diferencias en las composiciones-
de dos fases coexistentes en equilibrio en un sistema multicomponenté. Por
tanto, el conocimiento del equilibrio de dos fases es necesario para la -
comprensi6n de los procesos en una unidad de separacién y para el célculo -

del estado final obtenible en una etapa de equilibrio.

Los resultados de los estudios experimentales son la base de la informacifn
deseada. Estos resultados pueden ser tabulados o presentados clara y conci
samente en forma de diagramas, por ejemplo, temperatura vs composicifn, pre
sién vs composicifn, etc., Tales diagramas son usuales en extremo en la re-
solucibn de cuestiones bsicas en estudio de procesos, por mostrar a prime-

ra vista el comportamiento caracteristico de un sistema,

El efecto de ciertas variables sobre el comportamiento de fluidos puede de-



rivarse a partir de datos PVTx (presitn-volumen-temperatura-composicidn) -
para la mezcla, por medio de ccuaciones temmodinfimicas generales. En el -
presente capitulo se presenta una breve descripcién de algunas de tales re
laciones que sirven de base para el desarrollo de modelos para la predic -
ci6n del comportamiento de las mezclas en cuanto a equilibrio de fases se-

refiere,



1.1 Relaciones fundamentales entre las propiedades en sistemas de composi.

cibn variable,
La relacién fundamental para sistemas homogéneos, de una sola fase, es:
dU=TdS-PdV+I~(/A1dni) Mm

Y, como resultado de la definicién de entalpia, la energia libre de -

Gibbs puede escribirse como:
G=U+PV-TS 2)

de donde, diferenciando y substituyendo para d U en la ecuacién (1), se -

tiene:
dG=-SdT+VdP+E(/~\idni) (3)

Esta ecuacién se aplica a cambios de estado reversibles en cualquier siste
ma fluido homogéneo, ya sea abierto o cerrado. Cuando las ni's son cons -
tantes (d n.1=0), se reduce a una ecuacién aplicable a sistemas de composi-
ci6n y masa constantes., Mis atn, del Gltimo término de la ecuaciSn (3) te

nemos que:

4)



donde el subfndice nj indica que todos los nfmeros de moles diferentes a -
n;, son constantes. Esta derivada parcial, es la definicién de Mo el '"po-
tencial quimico", que juega un papel importante en el equilibrio quimico y-

de fases.

De 1a aplicacién del criterio de exactitud de ecuaciones diferenciales, se-

sigue que:
[__5211'—] P T [—%?‘:] T.P.n; ©)
y
3i ] Tn -~ [ gxi] T,P,n, ©
J

donde el subindice n indica que todos los nfimeros de moles permanecen cons-

tantes.

Cada una de las derivadas dentro de corchetes es una derivada parcial de la

forma



Tales derivadas son de especial significancia en la termodinfmica de solu
ciones, y son llamadas las "‘propiedades molares parc.. i»s" del componen-
te "i" en solucibn, y se designan por el sfmbolo Mi' Entonces, por defi-

nicién:

- aM .
H. L S )
i [ on; ] T,y _

donde M representa cualquier propiedad temmodinfimica molar de una solu -
ci6n en la que i es un componente, La tilde ( ~ ) sobre M indica que es-

una propiedad molar parcial.

El nombre dado implica que una mol del componente i en una soluci6n parti
cular a temperatura y presifn, asi como composici6n especfficas,se en -
cuentra asociada a un juego de propiedades, tales como Hi s Si, etc. que-
son responsables parcialmente de 1las propiedades H, §, etc., exhibidas-

por la soluci6n de la cual i es componente,

Los compenentes de la solucifn se encuentran intimamente intermezclados y
no pueden ser privados de sus propiedades. En vez de ello, se les puede
asignar propiedades sobre una base arbitraria aunque universal, y la ecua
cién (7) es, de hecho, la que define c6mo una propiedad de la solucién -
es aportada entre los componentes de la misma, Por tanto, las propieda -
des molares parciales pueden tratarse exactamente como lo que significan,

es decir, las propiedades molares de los componentes en la solucibn.



Las propiedades a las que se puede aplicar la definicién (7) son las del -
tipo conocido por "propiedades extensivas", es decir, propiedades que depen
den de 1a cantidad de substancia presente, De otra manera, si una soluci6n
tiene una propiedad total dada por M, el incremento de cada n, por un mismo
factor k a temperatura y presifn constantes, produce una solucién con una-

propiedad total IM.
Desde el punto de vista matemitico, las propiedades M se dice que son fun -
ciones homog@neas de primer grado en el nmero de moles de los constituyen-

tes, y el primer teorema de Eliler para tales funciones proporciona la rela-

cién general:

M =L (ni Mi) 8)
0 bien, para M como propiedad molar, tenemos la expresién alterna:

Moo= I (x; M) (9
donde X; es la fraccién mol del compconente i en la solucidn.
Las ecuaciones (8) v (9) resultan a través de la l6gica matemdtica a partir
de la definicién (7), que prescribe cémo una propiedad de una solucién es -

la aportaci6n de las de sus componentes. Esta definicibn lleva a la mis -

simple expresién posible para una propiedad de una solucién en relacibn a -



las propiedades molares parciales; la ecuacién (9) muestra la propiedad de

la solucién como el promedio ponderado de las proprv"ndes parciales.

Existe una ecuacidn adicional que involucra las propiedades molares pari:igd_

les, ésta es la llamada ecuaci6n de Gibbs-Dihem, que se obtiene como sigue:
A partir de la .ecuacién (8), que es una expresién completamente general -
para cualquier fluido homogéneo en  estado de equilibrio, si diferen -
ciamos: '

dM=E(n di) + £ dn) (10)

donde la diferencial total dM representa los cambios de M resultantes de -

cambios en T, P o en las ni's.
Dado que la relacidn general para M es:
M = M(T, P, n;, nz....)

la diferencial total dM esti dada por:

]9 M aM
d““[ a"T'] P,n dT*[ ap] T,n ¢ F M dy)



o bien:

M=n [—%—%‘-] px &7 *n [—‘;g—].r’xd?*ri(ﬁidni) (1)

donde el subindice x indica que todas las fracciones mol se mantienen cons-

tantes. Comparando las ecuaciones (10) y (11}, se observa que son vilidas
s6lo si:

oM oM YR
n[——;—T—] P,X dT+n[ 3D ] T,X dT - Z(nidMi)—O

dividiendo por n:

aM aM =N
(5] et [ 37 1x @ T e (12
La ecuacifn (12) es la forma general de la ecuacién de Gibbs-Dihem, v4-

lida para cualquier propiedad termodindmica molar M en una fase homogénea.
Si tanto T como P se mantienen constantes, la ecuacién (12) se reduce a:
b (xi dﬁi) =0 (T,P constantes) (13)

que es la forma mis ampliamente usada de la ecuaci6n de Gibbs-Dilhem, y qu.

encuentra aplicacibn,principalmente,en el equilibrio de fases.



1.2 El Coeficiente de Fugacidad,

La energia libre de Gibbs es una propiedad de particular importancia en la
Termodinimica Quimica, debido a que es la Gnica relacién de la temperatu-

ray la presibn a través de la ecuacifn bisica:
dG=-85dT +V dpP (4

Aplicada a una mol de fluido puro i a temperatura constante, esta ecuacién

se transforma en:
dGi = Vi dp (T = cte) (15)
Para un gas ideal, V; = RT/P, y:

dG, = RT

5 (T = cte)

ol &

o bien:
dGi=RTd1nP (T = cte)

A pesar de que es correcta sélo para gases ideales, la simplicidad de la -
forma de esta ecuacién sugiere su conveniencia para reemplazar la presitn-
P por una nueva funcién, que por su definicidn hace que la ecuacibn resul-

tante sea universalmente vilida. Por lo tanto, se puede escribir:



dGi =RT d 1n £ (T = cte) (16)
donde fi’ 1lamada 1a "fugacidad'" de i puro, es una propiedad de i, con las
unidades de presidén. la ecuacibén (16} provee sélo una definicién parcial-
de fi; por ella, se pueden conseguir cdlculos de cambios de fi‘ pero no su

valor absoluto,

Para el caso especial de un gas ideal, dGi como se representa en la ecua -
cibn (16), puede hacerse igual a RT d 1n P, la expresién particular para -

dGi aplicable a un gas ideal:
RT d In fi =RTd In P (gas ideal)
La integraci6n proporciona:
lnfi= InP+1nC
o bien,
f.=(P ( gas ideal)
donde C es una constante. Se complementa la definicifn especificando que-

C = 1; esto es, definimos la fugacidad de mancra tal que para un gas ideal,

es igual a la presidn.



Dado que el dnico estado en que un gas real representa un estado de gas -
ideal es a presibn cero, el establecimiento formal que complementa la defi

nicién de la fugacidad de una substancia pura serf:

P et 0 an

La fugacidad de un componente en solucién, £ i» se define de manera similar.

La expresi6n anfloga a la ecuacién {16) es:
dG; = RT d In £ (T = cte) (18)

La definici6n es complementada por la especificacifn, anfiloga a la ecuacidn

(17), de que:

1fm -—-]-,—-1 =1 (19)

p—=>0

Puesto que una mezcla de gases ideales se comporta como una mezcla de gases
a presién cero, podemos escribir la ecuacifn (19) para cualquier componente

en una mezcla de gases ideales como:
£, = x. P (gas ideal) (20)
El producto xiP, conocido como la presifn parcial de un componente i en la-

mezcla gaseosa, y denotada por Pi' se emplea frecuentemente en equilibrio -

tanto quimico, como de fases. Luego, puede escribirse:



El’i= zxiP=szi =P (21)

Esto es, la presifn de una mezcla gaseosa es igual a la suma de las pre -

siones parciales de sus componentes individuales.

La presidn total ejercida por 1 mol de una mezcla de gases ideales es:

donde V es el volumen molar de la mezcla., Si la mezcla contiene Xg moles-
del componente i, entonces esta cantidad de componente puro i ocupando el
mismo volumen V a la misma temperatura T, ejerce una presifn de componente
puro dada por:
X5 RT
P puro . TV =x P=P
i

"Por tanto, la presién parcial es igual a la presifn de componente puro pa-
ra mezclas de gases ideales. Sin embargo, esto no se cumple para gases -

reales, y la presién parcial no tiene significancia.

Cuando la presi6n se aproxima a cero, el volumen molar del gas se aproxima
al infinito. La ecuacifn (15) por tanto, lleva a la conclusi6n de que la-
energia libre de Gibbs se aproxima a menos infinito cuando la presién lo -
hace a cero. Por otro lado, la ecuaci6n (17) define la fugacidad al apro

ximarse la presibn a cero. El hecho de que la fugacidad presente un limite



natural ofrece una razén de peso para que sea preferible su uso, en vez de

la energia libre de Gibbs.
El "coeficiente de fugacidad'" se define como la razén de la fugacidad de -
un material a su presién. Para los dos casos, de un componente puro y de-

un componente en una mezcla homogénea, las ecuaciones de definicién son:

Para una substancia pura:

g, = 1 (22)

b = =7 (23)

Dado que la fugacidad tiene las unidades de presién, los coeficientes de -

fugacidad son adimensionales.

Los valores de ﬂ.l y 61, son fAcilmente calculados a partir de datos PVT. -
Las ecuaciones necesarias y sus derivaciones son similares; a continuaci6n
se presenta la derivacién para ﬂi solaménte, Combinando las ecuaciones -

(15) y (16) se obtiene:

RTdin £, =V, &P (T = cte) (24)



La diferenciacidn logaritmica de ‘1a expresién de definicién para # j» ecua

cién (22), da:

= = dp
dlnfi dlnﬂj_*dlnP dlnﬂiﬂ'——p-—

sustituyendo esta expresidn para d In fi en la ecuacién (24):

PV,
d1nai=—ml_i‘§ - & (1= ce)

Ya que z; = PVi/RT, se tiene:

d1n g, = @ 1) —d-g- (T = cte)

Finalmente, la integracidn desde el estado de presidn cero, donde ﬂi = |-
de acuerdo a 1a ecuacién (17), al estado de presi6én P, proporciona la -

ecuacidn requerida:

P
g =| @ -1n-E (T = cte) (25)
i “i P :
¢
Puesto que el volumen residual se relaciona al factor de compresibilidad

por la expresifn:

1 £ 1 -
Av v! v;

RT
- Vi



_ RT ZiRT
P P
= AR}

la ecuacion (25) puede escribirse en una forma alternativa como:

P
Ing, = —!T [_RPI_ ) Vl] dp
0
P
= ._m',__ AV% dP (T =cte) (26)
0

Las ecuaciones (25) y (26) han sido usadas ampliamente para el cflculo de-

coeficientes de fugacidad y fugacidades a partir de datos experimentales

Una ecuaci6n para ﬁi' aniloga a la ecuacifn (25), puede derivarse de un

modo similar:

In B, = @ -1 2 (Tyxctes) @n
0

Dado que 7.1 = PV.I/IH‘, otra forma de la ecuacién (27) seri:

In ai .- -ﬁ‘.— r[_“rp- ; Vi] dP (T,x ctes)  (28)
0



T, = 1, v las ecuaciones (25) v (27)

Nétese que para un gas ideal, >

dan:

1.3 Fugacidades en soluciones ideales. Estados de referencia.

La relacién rigurosa entre la fugacidad de un componente en solucién y su-
fugacidad en un estado puro,a las mismas temperatura vy presién se basa en-

la diferencia de las ecuaciones (28) v (20):

3 P
i 1 RTL ¢ . RT
L EPI [—r Y T*VJ @
! 0
P
1
= — WV, - v o
0

Reemp lazando a. ¥ ﬂi por sus definiciones de acuerdo a las ecuaciones (22})-

1
y (23):

1n T = V. -v) dp (29)




La ecuaci6n (29) se aplica en general, pero su uso requiere de informacién
acerca de la mezcla, dificil de obtener, como son los datos de volumen mo-
lar parcial, Sin embargo, si la mezcla es una soluci6n ideal, Vi = Vi y -

la ecuacién (29) se reduce a:

id
fi Xy fi (30}
Este resultado, representa una proporcionalidad directa entre la fugacidad
de un componente en solucifn y su fraccifn mol, y se conoce camo la regla-
de Lewis y Randall. Cuando es aplicable, pemmite calcular la fugacidad de
un componente en solucifn sin otra informacifn respecto a la solucién, que

su composicién.

Una formulacién mis general de la idealidad de soluciones que la represen-
tada por la ecuacibn (30) se basa en el concepto de los estados de referen
cia. En este caso, la fugacidad de un componente en una soluci6én ideal es
en general definida por:

id

B o= x 9 (31)
donde fcl’ es la fugacidad del componente i en un estado de referencia a las
mismas temperatura y presién que la mezcla, Un estado de referencia tal -

puede ser el estado real del componente i puro. Entonces fci’ = fi’ y la -

ecuaci6n (31) se hace igual a la (30). Sin embargo, puede considerarse -



estados ficticios o hipotéticos de i puro, al igual que el estado real.

El concepto de solucién ideal se introduce dado gque ofrece un comportamien
to de solucidn con el cual es posible comparar el comportamiento de solu

ciones reales. Cualquier modelo es arbitrario, pero una idealizacidn serd
simple, y al mismo tiempo conformard el comportamiento real sobre algGn -
rango limitado de condiciones. La definicibn, ecuacién (31), asegura que~

la soluci6n ideal mostrard un comportamiento simple.

La eleccibn de los estados de referencia, el estado real y el estado ficti
cio para i puro, producen que cada modelo propuesto del comportamiento -
ideal represente el comportamiento de la soluci6n real en el 1imite cuan-

do la composici6n de i tiende a cero, o a uno.

La expresi6n matemitica para el requerimiento de que la fugacidad del com-

ponente se acerque a la predicha por Lewis y Randall es:

N
1im £,
L =, (32)

Esta ecuacibn es la expresidn exacta de la regla de Lewis y Randall como -
se aplica a las soluciones reales. Ella muestra que la ecuacifn (30) es -

" vélida en el 1limite cuando x; tiende a uno.



La condicifn matemdtica impuesta para la fugacidad con la condici6n limitan
te de igualdad entre el comportamiento real y el ideal cuando X; tiende a -

cero es?

X =t O LR (33)

Esta ecuacidn es un establecimiento de la Ley de Henry, que dice que f.l =
xiki en el limite cuando X tiende a cero, donde ki es la constante de la -

Ley de Henry. Esta relacidn es vilida para valores de X; cercanos a cero.

Las ecuaciones (32) y (33) son vistas como condiciones limite de la propor-
cionalidad directa entre fi Y X prescrita por la ecuacién (31) para solu -
ciones ideales. Como resultado, se ha hecho ventajoso usar en general, los
dos diferentes estados de referencia en la aplicaci6n de la ecuacién (31).-
Esto implica dos modelos diferentes de idealidad, uno basado en la regla de
Lewis y Randall, para la cual la fugacidad de estado de referencia es:

o =

£ (LR) = £
y la otra basada en la Ley de Henry, para la cual el estado de referencia -

de fugacidad es:

0 =
fi (L4) —Ki

Por tanto, en la prictica, la ecuacifn (31) toma las dos formas:

B axg, (34)



(35)

Estas ecuaciones tienen dos usos. Primero, proveen valores aproximados -
para ?i cuando se aplican a2 rangos de composicién apropiados. Segundo,

proveen valores de referencia para los que pueden compararse valores rea -
les de ?i' Este uso es formalizado a través de la definici6n de los coefi
cientes de actividad. Por supuesto, si la solucién real es de hecho ideal
sobre todo el rango de composiciones, entonces las ecuaciones (34) y (35)-
son idénticas v ?;d =
La ecuacibén de Gibbs-Dihem provee una relacién entre la regla de Lewis -
Randall y la Ley de Henry. Substituyendo dﬁ} de la ecuaci6n {18} por di;-
en la ecuacidn (12), para una solucitn binaria a temperatura y presifn -

constantes:

A ~
X d In f] * X, d In fz =

En la regidn donde la ley de Henry es vdlida para el componente 1, la ecua
cibn (33) puede escribirse ? ‘, en cuyo caso la respectiva ecuacibn-

serf:

d In (x k ) o+ Xy d in ?2 =
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0
? X
d In 2% - ) d In (k1x1)
o X d(k1 xl)
xz k] X,
dxl
" X,

Puesto que dx1 + dx2 = 0 para cambios en composicifn en un sistema bina -

rio,

dx,
X2

A
dlnf2=

h

d In x,

La integraci6n desde Xy =1, donde ?2 = f,, hasta cualquier composicién -
X, da:

"

£
In _i_.z— = In (x,/1)

X

h>
%
™



Esta es la regla de Lewis-Randall para el componente 2, v la derivacién -
muestra que esto sucede siempre que la ley de Henry es vilida para el com-
ponente 1. Similarmente, ?] = X, fl siempre que ’F} = k.’ X

En la discusifn anterior se ha supuesto, tAcitamente.que la fase (liquida
o gascosa) considerada es estable a través del rango entero de composicién
a las condiciones dadas de temperatura y presi6n. Donde esto es cierto, -
el modelo de soluci6n ideal basado en la regla de Lewis-Randall usualmente
provee los valores mis convenientes de ?id para propdsitos de referencia.

las mezclas de gases sobrecalentudos v mezclas de liquidos subenfriados -

sirven como ejemplo.

El estado de referencia usado en Termodinfmica de soluciones es un estado-
de la substancia pura, ya sea real o hipotético, a la temperatura y pre -
sifén del sistema. Un estado tal se ha asociado con un juego completo de -
propiedades en adici6n a fc.l’ , llamémosles, \’ci), H‘;, Sg, Gc.l’, etc., Cuando -
cambian la temperatura o la presién, el estado de referencia cambia, asi-
como las propiedades. Puesto que ios estados de referencia son estableci-
dos para substancias puras, las diferentes relaciones de propiedades para-

las mismas, se aplican al estado de referencia.
1.4 Cambios de propiedades de mezclado. Actividad.

La ecuacifn para el volumen molar de una solucién ideal muestra que es sim
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plemente el promedio de los voltmenes molares de los componentes puros a -
las mismas temperatura y presidn, cada uno ponderado de acuerdo a su frac-
cidn mol.  Si esto fuera cierte para todas las propiedades temmodinimicas-

extensivas, podriamos escribir:
M = 3 xiMi

Desafortunadamente, esta ecuacidn es correcta s6lo en casos especiales. -
En orden de hacerla universalmente vilida, se adiciona un término de co -

rreccidn, AM. (uego:
M = LxM +AM
ii

dondeAM es la diferencia entre la propiedad de la solucién M y la suma de-
las propiedades de los componentes puros, tomados a las mismas temperatura
y presi6én que la solucién. Por ello, AM es llamado el "cambio de propie-

dad de mezclado",
Una definici6n mis general de esta cantidad estd dada por:
Ov = M - Zx, M (36)

11

donde Mg es la propiedad molar de i en un estado de referencia especifico.



La ecuacién (9) relaciona ias propiedude termodindmicas molaves de una

solucidén a las propiedades molares parciales do los componentes:

N =
{ Zx .\Ti
La substitucién de estus expresion para Men la ecuacién (3u) da:
Am = Lx; M - Zx .\1‘;
= Tx (M - Mg)

Si se define el cambio de propiedad molar parcial de mezclado como:

AM. = M. M‘l’ 37

1 1

entonces la ecuacifn (36) se puede escribir:
AM=Z Xy ZSMi i (38)

La cantidad —Eﬁ;— representa el cambio de nropiedad de i cuando una mol -
de i puro en su estado de referencia se transforma en un componente en una
solucién de composici6n dada a las mismas temperatura y presién. Es tam

bién una propiedad molar parcial con respecto a AM, y es una funci6n de -
T, Py x. El empleo de los cambios de propiedades de mezclado y de cam -

bios de propiedades molares parciales de mezclado es ventajoso debido a -
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que como diferencias son medidas muy sensibles del cambio de propiedad.

La relacibn general dada por tu ecuaci6n (38) puede aplicarse a varios

cambios de propiedades de mezclado, por ejemplo:
AGc _ 1 o
- = —mr 2450 0 6)
L s Ig(T -
etc,

Después de algunos arreglos apropiados, puede llegarse a ecuaciones del ti
po:

S I G-

2@, - &
PAV 1 i i
I z "i[ ] T, x

RT 21n P
(o}
AH =-Zx' [3@1 -Gi)/KI‘ ]
RT i oI 1 P,x

(o]
AS .1 5, [3@1 - &) ]
RT R N s s el I



El lado derecho de estas ecuaciones involucra al término (Ei - G‘i)) y deri-
vadas relacionadas. Esta cantidad puede obtenerse por integracidn de la-
ecuacién (18) desde el estado de referencia de i hasta el estado de solu -

cién a las mismas T y P:

A

(o £

d Gi = RT d In fl
G; £
o

— o0 /f\’-

Gi - (3i a RT In —ET (39)
i

La razén (?i/fg) es llamada la "actividad', a;, del componente i en solu -

cién. Entonces, por definici6n:

>
u

(40)

H
me;l:»

y la ecuacitn (39) se transforma en:

<)

. - G = RT 1n & (41)
1 1 1 E ) -
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La substituci6n de esta cantidad en las ecuaciones preceden‘tes de cambio de
propiedades de mezclado indica el papel tan importante que juega la activi-
Jad en la Termodifiamica de soluciones. Es claro también que los valores de
los cambios de propiedades de mezclado dependen de la eleccién de los esta-

dos de referencia.
1,5 Propiedades de exceso. Coeficientes de Actividad.

Una propiedad de exceso se define como la diferencia entre una propiedad -
reul y la propiedad que podria ser calculada para las mismas condiciones de
T, P y x, por medio de las ecuaciones para una solucién ideal. Entonces, -

por definicién:

ME =y - pid (42)

AME =AM - AMid (43)

donde ME es llamada la “propiedad de exceso" de la solucifn, y AME es el -
cambio de propiedad de exceso de mezclado, De hecho estas dos cantidades -
son idénticas, como puede demostrarse por la substitucién en la ecuaci6n -
(43) para QM vy AMid, por la ecuaci6n (36), y por tanto, se usari el sim-
bolo ME. Existe también una propiedad parcial molar excesiva, definida -

como:

E o= N - m}d (44)

1 1



Debe notarse que la ecuacidén de definicién de propiedad purcial molar apli

ca tanto a las propiedades de exceso como a las propiedades mismas.
La ccuacidn general:

TN N TN ' (45)
Puede ser escrita, por ejemplo, para el volumen, como:

v o=av. avid

Para la energia libre de Gibbs, se obtiene, después de efectuar las substi

tuciones correspondientes:

E

G" =AG-RT Z(x; Inx,) (46)

o bien
E 0 ! .
G =G-Z (x;6;) - RT T ‘(xi In x;) 7

Los valores de GE dependen de la eleccién del estado de referencia para -
. ,
O

Dividiendo la ecuacién (46) por RT, manteniéndola en forma adimensional :

E
Y AR ACRLEN (48)



v substituyendo A G/RT:

GF,

& = I In é‘i) - £ (x; Inxy)

o
G- 8
Tt 2l In )
i
que puede escribirse camo:
GE
- z (x; In ¥) (49)

donde ﬁi/xi se hace igual a M. Esta cantidad, conocida camo el “coefi -
ciente de actividad', es una funci6n auxiliar importante en la aplicacién-

.de la Temmodinfmica al equilibrio de fases. Por definicifn:

A
4
¥, = X, (50)
perd é‘i = fi/fg , Y por tanto:
A
¥ ! '
i X 7 [C))



Y llegamos finalmente a la interpretacién fisica del coeficiente de acti
vidad de un componente en solucifn como la razén de la fugacidad real -
al valor de la fugacidad ideal. En forma logarftmica, la ecuacién (51)-
puede escribirse como:

A
£
e — . R
" In X, E {s
Y1

In B‘i =1n -
Sin embargo, de la ecuacibn (39) tenemos:

3 0
2 G, - 6
0 R

para una solucibn ideal, esta Gltima ecuacibn, con ?id =X fg :

=id (¢]
Gi - Gi

introduciendo estas expresiones en la ecuaci6én (52):

o] =id 0
ln * - C’i = Gi ; Gi - G i
i 4y RT
= id
G, - Ei



De la ecuacién (45), se tiene:
in b‘i T (83)
La ecuacibn (53) muestra que el In b‘i se establece en relacidn a GE/KI‘

(o AGE/RI‘) como una propiedad molar parcial. Como resultedo de la de-

finici6n de propiedad parcial molar,se puede escribir:

oy, {2Em (8

ny ] TP,

Cuando el estado de referencia se basa en la regla de Lewis Randall, f(i’ -

se hace fi’ y la ecuaci6n (51) se transforma en:

¥, = i (85)

Para una solucifn real en el 1fmite cuando X tiende a uno, la regla de -

Lewis-Randall se hace vdlida, y fi tiende a x.lfi',

por lo tanto:

Para cada constituyente de la solucibn para el cual f‘i’ = £



Para ¢l estado de referencia alternativo basado en la Ley de Henry, la -
fugacidad del estado de referencia fg es ki’ y la ecuacién (51) se trans-

forma en:

Para una solucifn real, en el 1fmite cuando Xy tiende a cero, la ley de -

Henry se hace vilida y fi tiende a X ki ; por lo tanto:

n oy .y
L

o
X 0

Los estados de referencia basados en la ley de Henry frecuentemente se -
usanpara componentes de una solucién 1fquida que no existen como liqui -

dos puros estables a la temperatura y presién de la solucién.
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1.6 Criterio de Equilibrio.

Considérese un sistema multicomponente cerrado, comprendiendo un ndmero -
arbitrario de fases en las que la temperatura y presién son uniformes,

aunque no necesariamente constantes. El sistema se supone que se encuen-
tra inicialmente en un estado de no equilibrio respecto a la transferen -
cia de masa entre las fases y a la reaccifn quimica. Cualquier cambio -
que ocurra dentro del sistema necesariamente deberd ser irreversible, y -

debe llevarse a cabo de manera que el sistema se aproxime al equilibrio.

Podemos considerar que el sistema estd situado en los alrededores de tal-
manera que el sistema y los alrededores se encuentran siempre en equili -
brio mecdnico y témico, El intercambio de calor y el trabajo de expan -
sién se efectdian reversiblemente. Bajo estas condiciones el cambio de -

entropia con los alrededores estf dado por:

Q)r - -dQ

ds_, = T

alr

alr

‘Aqui, el calor transferido dQ con respecto al sistema tiene un signo -

opuesto al del dQ , ,

debido a que ambos deben tener el mismo valor para una transferencia de -

y la temperatura del sistema, T reemplaza a Talr’ -

calor reversible. La segunda ley de la Termodinimica requiere que:

t
ds +dszaxlr =0



donde s® es 1a entropia total del sistema. La combinaci6n de estas expre

siones produce:
Q&T dst (56)

La aplicaci6n de la primera ley provee:

dut

dQ - dw

dq - p avt

n

o bien

g = dit+ p vt
combinéndola con la ecuacidn (56):

aut +p avt .1 astso (57
Dado que la relaci6n involucra sGlamente propiedades, debe ser satisfecha
para cambios de estado de cualquier sistema de temperatura y presién uni-
fome, sin restriccibn a las condiciones de reversibilidad mecénica y tér

mica supuestas en la derivacién., La desigualdad aplica a todo cambio in-

cremental del sistema entre estados de no equilibrio, y dicta la direccién



del cambio que retorna al equilibrio. La igualdad se ap.lica a cambios -

entre estados de equilibrio (procesos reversibles).

La ecuaci6n (57) es tan general que es diffcil aplicarla a problemas -
préicticos; en cambio, son mds usadas las versiones restringidas. Por -

ejemplo, por inspeccifn vemos que:
t
(du )St’ Vt {0 (58)

donde los subfrdices especifican propiedades mantenidas constantes. De-

manera similar, para procesos que ocurren a ut y Vt constantes.
t
t ,t 20 9
(@St it > (59)

Un sistema aislado estd restringido necesariamente a volumen y energia -
interna constantes y para uno de tales sistemas, se sigue directamente de

la segunda ley que la ecuacién (59) es vilida,

Si se restringe a un proceso para que ocurra a T y P constantes, la ecua-

cién (57) se escribe:

t t t
du T,p* d( )T’P - d(TS )T’P £0
o bien:

at + vt - 'rst)T'P £0



De 1a definicién de energia de Gibbs:

« ytspyt oSt
Por lo tanto:
@t , €0 (60)
,p €

Que es una de las expresiones mis empleadas, debido a que T y P son conve
nientemente mis usadas como constantes que los otros pares de variables.--
la ecuacifn (60) indica que todos los procesos irreversibles que ocurren-
a T y P constantes proceden en una direccifn que causa un decremento en -

la energfia libre de Gibbs del sistema.

Por tanto, el estado de equilibrio de un sistema cerrado es el estado pa-
ra el cual la energia libre total de Gibbs es un minimo con respecto a to

dos los posibles cambios a T y P especificas.

Este criterio de equilibrio provee un método general para determinar los-
estados de equilibrio. Se puede escribir G* como wna funci6n del nmero
de moles de los componentes en las fases, y se encuentra el juego de valo
res para los n(meros de moles que la minimizan, sujetos a las restriccio-

nes de conservacidn de masa., Este procedimiento puede aplicarsec a proble



mas de equilibrio de fases, de reaccién, o combinados de Fase con reac

cién.

En un estado muy préximo el equilibrio puede ocurrir variaciones en el
sistema a T y P constantes sin producir ninglin cambio en Gt. Esto es-
la implicacién de la 1gualdad en la ecuacidn (60). Por ello, otro cri
terio general para que un sistema se encuentre en equilibrio, llevindo

se a cabo un proceso reversible, es que:

@hy , = 0 (61)
Para aplicar este criterio, se desarrolla una expresifn para Gt camo -
una funcifn de los nfmeros de moles de los componentes en las varias -
fases, y haciéndola igual a cero. La ecuacién resultante juﬁto con -
aquella que represente la conservacifn de masa, producen una solucién-
para el nfinero de moles., Este es el procedimiento mds usado para pro-

blemas de equilibrio simple,

Si nos restringimos a considerar el equilibrioc de fases, se puede apli
car la ecuacién (61) al desarrollo de un criterio de equilibrio més -
especializado y directamente aplicable. Considérense dos fases en -
equilibrio en un sistema cerrado. Cada fase por separado, fomma un -
sistema abierto, capaz de transferir masa a otra. La ecuacibn (3)

puede escribirse para cada fase como:



4™ = - 5 ar+vEap + L (us ans )

a® = - 5P dar +vPap + z(/;\f anf )

donde los subfndices a v # denotan las Jos fases. Notese que T v P s¢ su
ponen uniformes a través de ambas fases. La suma de estas ecuaciones da-

th, y si la condici6n de equilibrio se impone, el resultado es:
=T B anfy =
(dG )T,P Z(/AI d“i } o+ Z(/V\l dﬂi ) 0

Sin embargo,si el sistema es cerrado y sin reaccion quimicael balance de -

materia requiere que:

y como resultado obtenemos:

LAY - ) an = 0

Dado que las cantidades dn;: son independientes y'arbitrarias, la Gnica -
forma en que esta ecuacidn puede satisfacerse en general, es que cada tér-

mino separadamente sea cero; esto es:

MM
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Puede generalizarse este resultado al caso de mis fases, considerando -
sucesivamente por pares. El resultado general es expresado para W fases

y N especies quimicas por:

« w
AR Rl N E TR R (62)

La ecuaci6n (62) es un criterio general para equilibrio de fases. liste-
establece que para mliltiples fases a las mismas T y P, la condicibn de -
equilibrio se satisface cuando el potencial quimico de cada especie qui-

mica del sistema es el mismo para todas las fases.
Un criterio alternativo e igualmente general para equilibrio de fases se
puede derivar fdcilmente de la ecuacién (18); puesto que Mo Ei' -
esta ecuacién puede escribirse:
d Rdin £ (T
M n £ (T =cte)
integrando:

A
/“i = RT lnfi*'Qi

donde Oi es una constante que depende sflo de la temperatura.

Dado que todas las fases se encuentran a la misma temperatura, la substi

tucibn de la ecuacibn precedente para los potenciales quimicos en la ecua



= f.=....= f, (i=1,23,...., ¥ (63)

Este dltimo criterio para equilibrio de fases requiere que para todas -
las fases a la misma T y P, la fugacidad de cada componente sea la misma.

Esta es la ecuaci6n de mayor aplicaci6n para equilibrio de fases.



CAPITULO IT.  EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR.

El criterio Termodindmico de equilibrio entre fases es expresado en térmi
nos de ciertas propiedades; la Termodindmica también provee las ecuacio -
nes que relacionan estas propiedades a la composiciones de fase, rampora-
tura y presién. Por tanto, la conexibn entre el criterio de equilibric -
(ecuaciones 62 y 63), y las variables fisicas se establece a través de -
los conceptos de coeficiente de fugacidad ﬂi para la fase vapor, y de -

coeficiente de actividad )‘i para la fase liquida.

El equilibrio implica una situacién en que no hay cambios macroscfpicos -
con respecto al tiempo. En Termodinfimica, se presta especial atencién -
sobre una cantidad particular de material, en la cual no existe cambio en
sus propiedades con respecto al tiempo, Cabe recordar que un estado de-
equilibrio verdadero posiblemente no sea alcanzado nunca, debido a cam -
bios en los alrededores. El equilibrio requiere un balance de todoes los-
potenciales que pueden causar un cambio. Sin embargo, la razér de can

bio, y de ella la razén de aproximacibn al equilibrio, es proporcional a-
la diferencia de potencial entre el estado actual y el estado de equili -
brio. Por tanto, la raztn de equilibrio se hace muy lenta cuando se apro
xima al equilibrio. Para fines préicticos, se supone que se alcanza el -
equilibrio cuando no se pueden detectar cambios por los medios de medi -
cién disponibles. En problemas de ingenierfa, la suposicién de equili -
brio se justifica cuando los resultados calculades de acuerdo a métodos -

de equilibrio son satisfactorios.



En el equilibrio 1iquido-vapor, si la composicién de una fase se conoce,
hay bisicamente cuatro tipos dv problema, caracterizados por aquellas va
riables que son especificadas y otras que ‘son calculadas. Denotenos
por T a la temperatura, P a la presién ey, a las composiciones co-
mo fracciones mol del componmente i en las fases liquida v vapor, resnec

tivamente. Para una mezcla conteniendo m componentes, los cuatro tipos-

pueden organizarse de la manera siguiente:

DADOS ENCONTRAR

» Xps Xpeeus X

p T, Yy oo ¥,
T, Xgy Xgeeny X P, Yir Yoore ¥
P T
T P

4 “n

IDATID S TERI /™ » XqaXg ceus X

» XyoXy eeey X

'Y]r YZ"'v ym m

En cada uno de estos problemas, hay m incOgnitas: la temperatura (o pre-
sién) y m-1 de las fracciones mol desconocidas, Cuando Gnicamente la -
composici6n, presién y temperatura (o entalpia) del sistema total se es-
pecifican, el problema se transforma en un cilculo "flash''. Este tipo -
de problema requiere la solucifn simultfnea del balance de materia y de-

las relaciones de equilibrio de fases.

En el estado de equilibrio, los parfmetros intensivos como temperatura,-
presién y potencial quimico de cada componente son constantes en el sis-

tema. En vista de que los potenciales quimicos o las fugacidades son -



funciones de la temperatura, presibn y composici6n, las condiciones para

Crar s . . pp s 1 v
el equilibrio quimico en el sistema bifisico, llamémosley( i =/‘ i °"

£l
1

riables P, T, XpaX,y ay. Después de haber especificado valores -

= fz para i = 1,2,..., n representan las relaciones entre las va -
para un nfimero de varinhles dado por la regla de las fases de Gibbs, pue
den calcularse los valores de las remanentes. Sin embargo, es necesa -
rio conocer primeramente las funciones para los potenciales quimicos o -
las fugacidades de ambas fases.

La funci6n para la fugacidad de los componentes individuales:

’?i = £ (T,2x) j=1,2,..., 1 (64)

puede dividirse en factores. Se ha probado que es usual seleccionar -

la misma forma para ambas fases fluidas: l
2, -9, (T,Pix;) x; P (65)
o escribir:
1 01
’E.l = h‘i (T.P,x;) x;f; (66)
para la fase mis densa, la 1iquida. El coeficiente de fugacidad @i en -

la ecuacifn (65) es un criterio para cuantificar las desviaciones del -

comportaniento ideal, ya sea de la substancia i como una substancia pura



o como parte de una mezcla con otros coinponentes, por la desviacién del -
comportamiento de un gas perfecto o de una mezcla perfecta (ﬂi—-—DI cuan-

do P—+0).

Para muchos sistemas de importancia industrial, particularmente mezclas -
de hidrocarburos, se ha encontrado conveniente describir el comportamien-
to de las soluciones en témminos de la "Razén de vaporizacién de equili -

brio"*, o "factor k", definido camo:

- (67

El uso de ki para representar la razén de equilibrio es universal en toda
la industria del petrfleo y del gas natural. Aunque el usoc de los valo -
res k no adiciona nada a nuestros conocimientos termodinimicos de equili-
brio 1fquido-vapor, provee una medida de la "ligereza'" de un componente,-
o sea, de su tendencia a concentrarse en la fase vapor. Los componentes-
ligeros tienen valores de k mavores a la unidad, mientras que los compo -
nentes pesados tienen valores de k menores a la unidad, v se concentran -

en la fase liquida.

Como puede observarse, cada valor de k es una funcién compleju de la tem-

peratura, presi6n, composicién del vapor y del liquido.

La ecuacibn (67) no es la Gnica forma para el factor k,de hecho,para cada

una de las formas descritas para las fugacidades de las fases liquido y -



A

vapor, existe asociada una forma del factor. Las principales relaciones -

son las conocidas como "relaciones simétricas™:

1 01

¥ £.
k, = 1 X (68)
L

f.l

[} .
K, & mmem . : (69)
1 v :

ai

k; = = (70)
. x"i’ ffl"’ r‘i' Bg"

A
k. = = n
1 g \'a

¥ o ﬁl

La primera de las cuatro fue desarrollada por Hougen y Watson. Dentro de
las aplicaciones que encuentra la segunda, contamos con los procedimien -
tos de Benedict-Webb-Rubin, Starling-Han y Soave. Para la cuarta, se tie
nen las aplicaciones de Chao-Seader, Grayson-Streed, Prausnitz, Lee-Erbar

-Edmister y Robinson-Chao. ™

En adelante, al referirse al equilibrio 1iquido-vapor, se estard conside
rando a los valores que asume el factor k para cada componente de una mez

cla, en relacibn con las variables que se especifican; siendo necesario -

{*) Revisar la bibliograffa, por orden alfabético.
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tomar en cuenta los métodos de evaluacibn tanto de los coeficientes de -
fugacidad como de los coeficientes de actividad en sistemas multicompo -

nentes.
2.1 CAlculo de coeficientes de fugacidad en mezclas.

Los coeficientes de fugacidad de una mezcla o de un componente en una -
mezcla, ﬂM y ﬂi respectivamente, pueden ser calculados a partir de datos-

PVTx de la mezcla:

RL P

Rl‘lnﬂM= (V'--—p—) dP = (z-1)dlnP (72)
0 0
°
[
p m‘ ! - —w_--
Rl‘lnﬂM= (5 -~ ) dv-R+— RT 1n z (73)
v
para la mezcla, y
P
A
RT 1n §; - [(g—r’;_)wn.-——“g—-] d (74)
0 i "J
0
©
. _ oV . _RT _
RT In B, = [(TE;)T,v,nj -——-—V]dv RT 1n z (75)

v



?n 4,
B, = Ing, -3 x (—2t) (76
i aM " j F) xj xk,k#i,j )

Para calaular las propiedades de una mezcla, se asume que la misma puede-
ser descrita por una ecuaci6n de estado para una substancia hipotética -
que se comporta exactamente igual que la mezcla y cuyas constantes carac-
teristicas son encontradas a partir de la combinacién apropiada de las -
constantes para los componentes puros. El comportamiento PVIX de una mez
cla consistente de componentes no polares (o ligeramente polares) puede -
encontrarse para toda la regifn fluida a partir de una ecuacifn de estado

sinple.

Los coeficientes de fugacidad en ambas fases se pueden calcular entonces-
por medio de la misma ecuacin de estado, y entonces calcular el equili -
brio de fases. Con muchas ecuaciones de estado, las diferenciaciones e -
integraciones pueden llevarse a cabo de una manera simple. Dado que las-
ecuaciones de estado usuales son correcciones para el comportamiento de
un gas perfecto, no puede esperarse que en estados de alta densidad pueda
efectuarse una descripci6n adecuada con ellas, especialmente en mezclas -
que se desvian fuertemente de una mezcla perfecta debido a interacciones-

complejas.

Para calcular la fugacidad de un 1fquido puro a temperatura y presitn es-
pecificas, se requiere de dos propiedades temmodinfmicas primarias: la -

presi6n de saturaci6n (o de vapor), que depende sflo de la temperatura, y



la densidad del liquido, que depende primeriamente de 1a temperatura, y en
menor extensifn, de la presidn. In adicién, se requieren datos volumétri
Cos para el vapor puro 1 a la temperatura del cistema, aunque, a menos

que la presién de vapor sea alta, este requerimiento es de menor o escasa

importancia,
La fugacidad del liquido puro i a la temperatura T v presién P cstd duda-
por:

e
0 ‘ i
f1 Pk f e

i
i i ) i )Pr RT

Se ha elegido esta forma debido a que se expresa la fugacidad f: en t&mmi

ap (77)

nos de un coeficiente de actividad ajustado X‘i ") que, a su vez, puede
relacionarse con la composicién por una forma integrada de la ecuacién de
Cibss-Dithem, La definicidén de fgl se sigue directamente de esta ecuacidn,
utilizando la condicibén de nommalizacién para un componente condensable -
usada en la integracibn de la ecuacibn de Gibbs-Duhem, y que es: xi(Pr)-
————e 1 cuando x;~—e1. Se encuentra que 1la fugacidad de estado de re-
ferencia fgl es la fugacidad del 1iquido puro i a la temperatura de la so

Jucidn y a la presién de referencia pr.

La fugacidad de estado de referencia estd dada por:

—-ﬁ%— dp (78)



donde:

pg : presi6n de saturacién (vapor del liquido puro i a la tem-

peratura T

ﬂi : coeficiente de fugacidad del vapor puro saturado i a la -
presisn ni y a la temperatura T

‘;L : volumen liquido molar de i puro a T constante

En ambas expresiones, el témino exponencial es llamado el factor de co -
rreccidn de Poynting. Cuando se supone que tal factor es cercano a la -
unidad , es decir, cuando la presi6n total P es suficientemente baja, y -
ademis que )‘i = 1, 1a ecuacién (77) se reduce a la conocida relacién de~

la Ley de Raoult.
2.2 Cilculo de equilibrio lfquido-vapor binario.

Consideremos primero el caso isot&mmico., Para alguna temperatura constan
te T, se desean construir dos diagramas: y vs x y P vs x. Asumimos que -
dado que la temperatura es baja,podemos emplear la ecuacifn (77) con el -

factor de Poynting igualado a la unidad, Las etapas a seguir som:

1. Encontrar las presiones de vapor de liquido puro p? y pg aT.

2. Si se dispone de algunos puntos experimentales para la mezcla a la -
temperatura T, se calculan los coeficientes de actividad de acuerdo -
a:

(79)




3. Para cada punto, se calcula la energia excesiva molar de Gibbs:

- RT (x] in Yl + x5 In &‘2) (80)

4. Escoger algfin modelo tebrico para gE. Ajustar las constantes en tal
ecuacién que minimicen la desviacién entre gE calculada por la ecua-
cién y la encontrada a partir de datos experimentales en la etapa 3,

8. Usando la ecuacién (54), encontrar )“ y i‘z para valores arbitra -
riamente seleccionados de X; desde X = 0 hasta x; = 1.

6. Para cada valor seleccionado de x; encontrar los correspondientes -
valores de Yi ¥ P por resolucidn de las ecuaciones (79), complementa
das con el balance de masa, X=1-x,yy,=1-y,. Losresulta-

dos obtenidos proporcionan los diagramas deseados.

Las etapas delineadas arriba proveen un procedimiento racional, termodi-
nimicamente consistente para la inter y extrapolacién con respecto a la-

composicisdn,

Consideremos ahora el caso mis complicado,el isobirico.Para alguna pre -
sifn constante P, deseamos construir dos diagramas: y vs x, y T vs X. -
Suponiendo que la presibn es baja, empleamos nuevamente la ecuacién (77)
con el factor igual a la unidad. Las etapas para la construccidn de -

estos diagramas son:



Encontrar las presiones de vapor de componente puro h? y pg. Pre-
parar grificas (u obtener informacifn analftica) de las presiones -
de vapor en funcién de la temperatura en la regi6n donde las presipo
nes de vapor se aproximan al valor de la presitn del sistema.
Supbngase que se dispone de datos experimentales para la mezcla a -
la presién P o a ntra no lejana de la misma, Para cada punto se -
evaldan las presiones de vapor a la temperatura detemminada experi-
mentalmente para dicho punto. En estas ecuaciones, la presibn to -
tal deteminada experimentalmente, se usa para P; la presi6n total-
medida no es necesariumente la misma que aquella para la que se de-
sea construir los diagramas.

Para cada punto, calcular la energfa molar excesiva de Gibbs de -
acuerdo a la ecuacifn (80), despufs de evaluar los coeficientes de-
actividad de acuerdo a las expresiones (79).

Asumir algfin modelo para gE. Como en el caso anterior, encontrar -
los valores de las constantes de dicha ecuaci6n que minimicen la -
desviacifn entre valores calculados y medidos.

Encontrar los coeficientes de actividad como funciones de x por di-
ferenciaci6n de acuerdo a la ecuaci6n (54).

Seleccionar un juego arbitrario de valores para X en el rango de -~
x; = 0 hasta x; = 1. Para cada x;, por iteraci6n, resolver simultd
nezmente las dos ecuaciones de equilibrio de fases para las dos in-
cognitas, Yy vy T En estas ecuaciones la presién total P es ahora-

la Gnica para la cual se desean los diagramas de equilibrio.
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La solucidn similtfinea de las ecuaciones (79) requiere de ensavo y error
debido a que dado x, tanto v como T son desconocidos y tanto p? como -
p?_ son funciones fuertemente ne lineales de 1. En adicién, los coefi

cientes de actividad pueden variar también con T as{ como con x, depen -
diendo de la expresidn para gE escogida en la ctapa 4. Para la solucidn
similtdnea de las dos ecuaciones de equilibrio, el mejor procedimiento -

es suponer una temperatura razonable para cada valor seleccionado de Xqe
2,3 Efecto de la temperatura en el equilibrio 1iquido-vapor.

Una cuesti6n particulanrente molesta es el efecto de la temperatura so -
bre la energia libre excesiva molar de Gibbs. Esta se encuentra directa
mente ligada a la entropia molar excesiva de mezclado, sE, acerca de la-
cual poco se conoce. En la prictica, ya sea una u otra de las siguien -

tes aproximaciones se emplea:

2.3.1 La solucidn atérmica.
Esta aproximacibn hace gE =-T sE, que suponc que los componentes se -
mezclan a temperatura constante sin cambio de entalpia (hE = 0). Esta -
suposscion lleva 1 lu conclusibn de que, o composicibn constante, ln i‘i
es independiente de T o su equivalente, que gE/RT es independiente de la

temperatura,



2.3.2 La solucibn regular.

Esta aproximacién hace gF = i, que es 1a misma suposici6n que s& = 0. -
Esto lleva a la conclusién de que a composicién constante In )‘i varia -

con 1/T o su equivalente, que gE es independiente de la temperatura.

Ninguna de estas aproximaciones extremas es vilida, afin cuande la segunda
es mejor que la primera. La disponibilidad de buenos datos para el efec-
to de la temperatura scbre los coeficientes de actividad son raros, pero-
cuando se dispone de ellos, sugieren que para un rango de temperatura mo-

derado, pueden ser expresados por una ecuacibn empirica de la fomma:

Un ri) composicién c+ —"?'— )
constante
donde c y d son constantes empfiricas que dependen de la composicidn; en -
muchos casos d es positiva., Es evidente que cuando d = 0, la ecuacién se
reduce a la suposicién de solucidn at€miica, y que cuando c = 0, se redu-
ce a la solucidn regular. Desafortunadamente, en casos tipicos ¢ y d/T -

son de magnitud comparable.

La termodinimica relaciona el efecto de la temperatura sobre )‘i a la en-

talpia molar parcial, Hi:

dIn I, R -1
1 PN SR S (82)
2 (7T x,P R
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donde h? es la entalpia del liquido i en el estado de referencia, usual
mente tomando como 1iquido puro i a la temperatura v presién del sistema.
Algunasveces (pero raramente!, puede disponersc de datos experimentules-
de Ei - hg , ¥y si lo son, pueden ser empleados puara proveer informucién-
de cémo cambian los coeficientes de actividad con la tomperatura. Sin -
embargo, si se tienen a la mano los datos, la ecuacién (82) debe usarse-
con precaucién debido a que Yfi - h(i) depende de la temperatura y con fre

cuencia fuertemente.

Algunas de las expresiones nava QE conticnen a T como una variable expli
cita. Sin embargo, no debe concluirse que las constantes que aparecen -
en aquellas expresiones son independientes a la temperatura. La depen -
dencia explicita con la temperatura que se indica, provee s§lo una apro-
ximaci6n. Esta aproximaci6n, usualmente, pero no siempre, da mejores -
aproximaciones que las dos mencionadas con anterioridad, pero en todo -

caso, no es exacta.

Afertunadamente, ol c¢fecto primario de la temperatura sobre el equili

brio 1iquido-vapor estf contenido en las presiones de vapor de componen-
te puro liquido. Dado que los coeficientes de actividad dependen de la-
temperatura asi como de 1. composicién, la dependencia de la temperatura
de los coeficientes de actividad es usualmente pequefia cuando se compara
con la dependencia de la temperatura de las presiones de vapor de compo-

nente puro., Por ello, a menos que exista un gran cambio en la tempera



tura, frecuentemente es satisfactorio despreciar el efecto de la tempera

tura sobre gE cuando se evalfia el equilibrio 1iquido-vapor.
2.4 Equilibrio 1iquido-vapor multicomponente.

Las ecuaciones requeridas para calcular el equilibric 1fquido-vapor en -
sistemas multicomponente son, en principio, las mismas que aquellas re -
queridas para sistemas binarios. En un sistema conteniendo N componen -
tes, deben ser resueltas N ecuaciones del tipo de la (77) para cada com-
ponente.  Se requiere tamhién de lu presién de saturacifn (de vapor) de-
cada componente, como 1fquido puro, a la temperatura de interés. Si to-
dos los componentes tienen presiones de vapor bajas, la presifn total -

seri baja también.

.

Llos coeficientes de actividad ¥ 4 Se encuentran a partir de una expre -
si6n para la energia libre excesiva molar de Gibbs. Para uma mezcla de-
N componentes, la energia libre excesiva de Gibbs, GE, es definida por:

¢ < RT In, In ¥ (83)

donde n; es el ndmero de moles del componente i. La energia libre mo -

lar excesiva de Gibbs, gE se relaciona con 6t por medio de:

(84



donde n; es el nmero total de moles, e igual a Z n,.

Los coeficientes de actividad individuales pueden ser obtenidos a partir -
de GF por introduccidn de la ecuacidn de Gibbs-Duhem para un sistema mul-

ticomponente a presibn y temperatura constuntes. Esta ecuaci6n es:
ny d In )fi = 0 (85)

El coeficiente de actividad X‘i Se encuentra por una gencralizaci6n:

E
R In ¥ = (- any ’T,p,nj

(86)

El problema clave en el cdlculo de equilibrio lfquido-vapor multicomponen
te es encontrar una expresi6n para gE que provea una buena aproximacién -
para las propiedades de la mezcla. Para este fin, las expresiones de gE

de sistemas binarios, pueden ser extendidas a sistemas multicomponentes.

El concepto de energia de exceso de Gibbs es particularmente usual para -
mezclas multicomponentes debido a que en muchos casos para una buena apro
ximacién, la extensi8n de sistemas binarios a multicomponentes se puede -
hacer de manera que aparezcan solamente parimetros binarios de la expre -

si6n final para gE.

Muchos modelos fisicos para gE para un sistema binario consideran tan s&-

lo interacciones moleculares de dos cuerpos (interacciones entre dos y no



mis moléculas). Debido a lo corto del rango de interaccidn molecular -
entre no electrolitos, frecuentemente es posible considerar sélo inter -
acciones entre moléculas que se encuentran cercanas vy entonces adicionar
todas las interacciones de dos cuerpos, mis cercanos. Una consccuencia-
usual de estas suposiciones es que para la extensidn a sistemas terna -
rios o mayores, se requiere sGlo informacién binaria, y no aparecerin -
constantes ternarias o mayores. Sin embargo, no todos los modelos [isi-
cos emplean esta simplificacifn, y ellos, frecuentemente requieren supo-
siciones adicionales si la expresién final para gE contendrd Gnicamente-

constantes derivadas a partir de datos binarios.

Adn cuando los resultados dados por Abbot y colaboradores ilustran los -
limites de la prediccifn de equilibric liquido-vapor ternario (o mayo -
res) para mezclas de no electrolitos a partir de datos binarios solamen-
te, estas limitaciones raramente son serias en trabajos ingenieriles. -
Como una materia préctica, es comun que las incertidumbres experimenta -
les en datos binarios sean tan grandes como los errores que resultan del
equiiibrio multicomponente calculado con algln modelo para gE empleando-

parametros obtenidos a partir de datos binarios.
2.5 Métodos de ciilculo de razones de equilibrio.

Los balances de materia y energia, as{ como las relaciones de equilibrio

forman la base de todos los cdlculos de disefio en destilacifn. En tanto



que los balances de materia y energfa pueden ser estabiec'idos sin mucha -
dificultad, para la descripcifn del equilibrio se cuenta con una amplia -
variedad de modelos de entre los cuales se puede elegir. En afios recien-
tes, han aparecido nuevos modelos prometedores, desde el punto de vista -
prdctico, y de los cuales se ha tratado de realiza;r una revisién, que si-
bien no es exhaustiva, tiende a presentar aquellos que son mids relevan -

tes.

la relacibn que define a k, la raz8n de equilibrio 1iquido-vapor, repre -

senta el punto de apoyo para el cfilculo de equilibrio liquide-vapor.

Son tres tipos diferentes de modelos los que se emplean comfinmente para-

generar las razones de equilibrio en mezclas:

1} Ecuaciones de Estado
2) Modelos de coeficientes de actividad

3) Métodos de contribucién de grupos

a continuacibn se describen las principales caracteristicas de cada uno-

de estos tipos de modelos,



2.5.1 Ecuaciones de Estado.

Una ecuacién de estado es una expresién analftica para la relacién fun-

cional:
£(P,V, T3 = 0 {&7)

La mds simple de tales relaciones es la ley de gas ideal:

M =nRl

que es una ecuacifn que sBlo requiere de una constante, R, que es univer
sal y una constante fisica fundamental. Muchas otras ecuaciones de natu
raleza empirica se han propuesto como mejoras de la ley del gas ideal; -
el propBsito de estas ecuaciones es proveer una relacion T con una for
ma conveniente para todos los materiales pero que a la ver pemmita dife-
rencias entre los mismos o través de valores asignados a las constuntes-
incluidas en la ecuacién., Ninguna ecuacifn cubre en su totalidad estos-
propésitos, aln cuando las consideraciones se hagan s6lo para la fase -

vapor o gas.



2.5.2 Modelos de Coeficientes de Actividad.

Para una mezcla binaria, una expresidn general para la energfa libre -

excesiva molar de Gibbs, gE, tiene la forma:

gE =¢ (x,T, constantes de componete puro, (8%)

parimetros binarios)
Todos los modelos commes ofrecen a gE como una funcibn de la fraccién-
mol, x, y sus parimetros binarios, Algunos medelos incluyen también -
constantes de componente puro que reflejan el tamafio molecular yfo el -
rea superficial, El propfsito de las constantes de componente puro es
modificar la variable composicifn, a través de estas constantes es posi
ble transformar la fraccién mol en otras variables de composicifn, ta -
les como la fraccién volumen o la fraccitn lugar o la fraccidén superfi-
cie. Para mezclas de mol8culas que difieren apreciablemente en &imajio,
estas variables de composicifn son usuales debido a que tienden a redu-
cir el nfimero de parimetros binarios ajustables requeridos para repre -

sentar los datos binarios,

Los parfimetros binarios deben obtenerse a partir de datos binarios expe
rimentales, ya sean datos binarios 1fquido-vapor o 1fquido-1fquido. La

ecuacifn (88) por tanto, provee s6lo un método para extender datos bina



rios limitados a trav8s de extrapolacifn o interpolacifn. La representa -
cién de los datos necesariamente se mejora al aumentar el nimero de parfime
tros binarios ajustables, pero para contar con mis parfimetros binarios, se
requieren mis datos binarios, Para una mezcla liquida binaria tipica de -
no electrolitos, se requieren al menos dos parfmetros binarios para obte -

ner una representacién satisfactoria de datos experimentales tipicos.

Desafortunadamente, los pardmetros binarios dependen de la temperatura, y
para trabajos muy precisos se deberd considerar tal efecto. Sin embargo,-
para muchas aplicaciones ingenieriles tipicas, el efecto de la temperatura
puede ser ignorado, previendo que la variacibn de la misma no es muy gran
de, (Para mezclas tfpicas de no electrolitos la variacién no deberi ser -
mayor a 30°C, aunque este nfimero puede ser mayor o menor, dependiendo de -

1a precisidn requerida y de las propiedades de la mezcla).

Un gran ntmero de datos binarios han sido colectados por Gmehling y Onken-
(38) ,quienes también redujeron los datos usando cinco modelos: Margules, -
Van Laar, Wilson, NRTL (Non Random Two Liquids) y UNIQUAC (UNIversal QUAsi
Chemical), Para cada mezcla binaria, el modelo NRTL emplea tres pardme -
tros binarios; los otros usan dos, Gmehling y Onken también dan ecuacio-
nes para el cdlculo de presiones de vapor de componente puro (necesarias -
para calcular las fugacidades de estado de referencia de 1liquido puro), -
las cuales fueron obtenidas, en parte, a partir de una colecci6n usual de-

(1)

datos de presifn de vapor publicados por Boublick et , al.

Aln cuando las colecciones de Gmehling y Onken y Witcherle et. al (38,127)

son de amplio uso por parte del ingeniero, ellos sblo reportan datos sin -



evaluarlos respecto a confiabilidad, Desafortunadamente ia calidad de los
datos experimentales varia enomemente. El usuario debe tener precaucién,
no debe suponer que por el sélo hecho de estar reportados los datos son -
correctos. Lamentablemente, una cantidad substancial de datos publicados-

son errdneos, algunas veces, en extremo.

Para sistemas ternarios o multicomponentes, frecuentemente es posible pre-
decir coeficientes de actividad usando s6lamente datos experimentales bina
rios. Esta prediccifn se logra por el empleo de 1la ecuacifn (124) con una

expresidn para gE de la forma:
gE (ternario) = ¥ (x,T, parfimetros binarios) (89)

Esta ecuaci6n puede incluir también constantes de componente puro, pero -
esto no es lo importante; el punto central es que contiene s6lo parimetros
binarios, y no ternarios. Puesto que todos los parfmetros requeridos se -
obtienen a partir de datos para sistemas binarios, no se requieren cl:ites

ternarios,

Para una mezcla conteniendo los componentes 1, 2 y 3 es necesario realizar
medidas experimentales para los tres binarios constituyentes: 1-2, 1-3, -
2-3; no es necesario hacer ninguna medida para el ternario. la ecuacifn -
necesariamente provee s6lo una aproximacifn pero la experiencia ha mostra-
do que para el caso de equilibrio liquido-vapor, la aproximacifn usualmen-

te es satisfactoria para mezclas de no electrolitos tipicos, incluyendo el

agua.



La aproximacifn indicada es ficilmente extendida a mezclas conteniendo -
mis de tres componentes. Para muchas mezclas liquidas conteniendo cual -
quier nlmero de componentes, es con frecuencia posibie predecir el equili
brio vapor-liquido multicomponente usando s6lo datos de componente puro y

parametros binarios constituyentes.

Para obtener parfimetros binarios, la reduccifn de datos debe ser llevada-
a cabo con cuidado, como se hace notar por varios autores, y notablemente
por Anderson et. al. (4) y por Van Ness (118), La principal dificultad -
en la reduccién de datos es debida, primero a incevtidumbres experimenta-
les (algunas cantidades se miden con mayor precisién que otras) y segundo,
a la sensibilidad (algunos datos influyen mds que otros en los parimetros
binarios). Mis afin, el modelo elegido para gE puede no ser adecuado para
los datos disponibles. Como resultade,los pardmetros binarios obtenidos-
dependen del método usado para la reduccidn de datos y, lo que es peor, -
sin considerar el método de reduccibn de datos empleado, los pardmetros -
obtenidos a partir de un juego de datos no son finicos, esto es, muchos -
juegos de parfimetros hinarios pueden reproducir igualmente bien los datos

dentro de la incertidumbre experimental.

Cuando enfocamos nuestra atencibn a un sistema binario, esta no unicidad-
de parimetros no tiene consecuencias serias. Sin embargo, cuando emplea-
mos pardmetros binarios para predecir coeficientes de actividad en siste-
mas multicomponentes, la eleccidn de parfmetros afecta necesariamente la-

prediccién. Para el equilibrio 1liquido-vapor multicomponente las incerti



dunbres en los parimetros binarios usualmente no afectan la prediccién de-
bido a que tal equilibrio no es fuertemente sensible a pequefios cambios -
en los coeficientes de actividad. Sin embargo el equilibrio liquido-liqui

do multicomponente es miy sensible a tales cambios,
2.5.3 Métodos de Contribucién de Grupos.

Cualquier modelo para la energia libre excesiva de Gibbs requiere de pari-
metros binarios, y &stos a su vez, se encuentran a partir de datos bina -
rios experimentales, En muchos casos, los datos requeridoes no se encuen -
tran disponibles y por tanto, se requiere tener préictica ingenieril para -
estimarlos, Un procedimiento usual para realizar dichos estimados es pro-
visto por el concepto de contribucifn de grupos; la idea central es que en
mezclas tipicas de no electrolitos, las interacciones entre moléculas se -
dan por las sumas de la interacciones entre los grupos funcionales que com
prenden las moléculas, Por ejemplo, consideremos al benceno compuesto por
6 grupos CH, y la acetona por un grupo CH; y uno CH3 €0, Las interaccio -
nes entre benceno y acetona pueden ser expresadas entonces como funciones-

de las interacciones entre CH y CHS’ y entre CH y CHSCO.

El procedimiento detallado para romper una molécula en grupos es algo arbi
trario y debe determinarse a partir de la experiencia asi como de un cono-
cimiento quimico general concerniente a la combinacifn de los &tomos cons-
tituyentes de un grupo funcional, Sin embargo, el punto importante es que,

ain cuando hay miles de moléculas de inter8s en la Ingenieria Quimica, mu-



chas de ellas pueden construirse a partir de un nGmero mucho menor, diga-
mos 50 o 100 grupos funcionales. Por tanto, si podemos caracterizar cuan
titativamente interacciones grupo-grupo empleando datos binarios disponi-
bles, pudiendo emplear estas caracterizaciones cuantitativas para prede -
cir las energias excesivas de Gibbs para aquellas mezclas binarias de -
las que no se han obtenido datos experimentales, Un método de contribu -
cién de grupos, por tanto, provee una poderosa herramienta para el escala

miento molecular.

Un método de contribucién de grupos basado en la ecuacién de Wilson, 1lla
mado ASOG (Analytical Solution of Groups), fue desarrollado por ingenie -
ros quimicos de la compafifa Shell; una monograffa de Kojima y Tochigi -
{52) resume este método, Otro método de contribucifn de grupos basado en
el modelo UNIQUAC, 1lamado UNIFAC (UNIquac Functional-Group Activity Coe-
fficients) fue concebido en Berkeley y desarrollado extensamente por Fre-
denslund v colaboradores en Dinamarca(sn, simulténeamente con Gmehling -

(36,37) en Dortnund, Alemania. Ambos métodos proveen es-

y ctolaboradores
timados de los coeficientes de actividad para componentes en mezclas para
los cuales no se dispone de datos experimentales. Para muchas mezclas, -
la precisifn de la estimacifn es buena, pero el usuario debe tener cuida-
do ya que, desafortunadamente, algunas mezclas no son tan bien representa
das como otras, especialmente a alta diluci6n, Algo mis importante: la -
matriz de interacciones grupo-grupo no es completa; hay muchas interaccio

nes para las cuales no se reportan debido a que los datos experimentales-

necesarios no han sido obtenidos,



En pricticas tipicas, se prefiere UNIFAC a ASOG debido a que los parfme
tros del primero son mis rfpidamente disponibles y a que se suponen inde -
pendientes de la temperatura. M4s afin, los programas para computadora -

para UNIFAC han sido publicados, no asi para ASOG.

El método UNIFAC ha sido aplicado a mezclas de polimero-solvente por Oishi

(76) y a equilibrio s6lido-1iquido por Gnehling y Anderson (36).

Adn cuando los métodos de contribuci6n de grupos son atractivos en extremo
para los ingenierns de disefio, es Lmportante recordar que ellos proveen -
s6lo estimados, Siempre que se disponga de buenos datos experimentales, -
estos datos, mds que los estimados, deben usarse para detemminar los coe -

ficientes de actividad de la fase 1fquida,

A pesar de que varios modelos fisicos para la energia excesiva de Gibbs -
(tales como UNIQUAC) usualmente brindan una representacifn adecuada pueden
frecuentemente no ser precisos, especialmente cuando existen una solvata -
¢ibn y/o asociacién intensa en las mezclas, La asociacifn de mezclas simi
lares y solvataci6n de mol8culas disfmiles tienden a ocurrir cuando las -
fuerzas intemmoleculares son tan fuertes que se forman nuevas especies qui
micas relativamente estables. Un ejemplo comun es provisto por las solu -
ciones de alcoholes en 1fquidos no polares; en este caso, los alcoholes se

asocian para formmar pequefios polimeros de acuerdo a:

A+An An+1



donde el nfmero estequiométrico "', siempre un entero positive, puede -
ser tan alto como 8, 10 o m&s. Cuando el alcohol A se mezcla con otros -
1iquidos, el equilibrio quimico mostrado es fuertemente sensihle a la com
posici6n; cuando el alcohol estd diluido pricticamente todas las molécu -
las del alcohol son monémeros (esto es, no se cncuentran asociadas) pero-

la polimerizaci6n se favorece al aumentar la concentracidn.

El procedimiento simple, discutido primero en detalle por Dolezalek ha -
sido aplicado y refinado extensamente por numerosos autores, recientemen-
te por Nagata (70,71j, Brandani (12) y por Calado (14). EI refinamiento
principal consiste en el '"suavizamiento' de la suposicibn dristica de que
las especies moleculares 'verdaderas" forman una solucifn ideal; en otras -
palabras, las nuevas teorfas afirman que ambos efectos, el fisicoy el -

quimico, contribuyen a la no idealidad global de la soluciédn.

Una discusi8n excelente de soluciones liquidas asociadas es dada por -
Prigogine y Defay (92) y una discusién mis general, comprendiendo tanto -

asociacifn como solvataci6n, es dada per Prausnitz (89).



CAPITULO III. ECQUACIONES DE ESTADQ.

Las ecuaciones de estado son ampliamente usadas para el cilculo de propie-
dades de fluidos en la ingenierfa de los procesos quimicos, Lautilidad de
las ecuaciones de estado ha incitado al contfnuo desarrollo de muevas ecua

ciones.

Se han ideado ecuaciones empfiricas para el adecuado ajuste de los datos -
observados. Las ecuaciones facilitan grandemente la diferenciacifn e inte
gracisn de los datos para obtener propiedades termodininicas derivadas. -
La exactitud del ajuste se logra con el uso de un gran nfimero de términos-
em;iiricos y, correspondientemente, un gran ntmero de parfimetros de la ecua

cifn para cada substancia,

La ecuacifn de Benedict-Webb-Rubin (1940) contiene ocho parimetros; Star -
ling (1973) extendié la ecuacién de BWR para 11 constantes; la ecuacién -
de Goodwin {1974) para metano es ampliamente usada como una ecuacién de -
fluido de referencia en el factor de forma, en cflculos de estados corres-
pondientes a pesar de su inconveniencia por ser no analitica. La ecuaci6n
de Jacobsen (1972) contiene 33 constantes, y se desarrolld originalmente -
para el nitr8geno, ha sido aplicada a muchas substancias ligeras por el -

proyecto de Tablas Termodinimicas IUPAC,

las ecuaciones clbicas han recibido mucha atencifn desde que Van der Waals
(1873) logrd describir cualitativamente la continuidad de los estados ga -

scoso y 1fquido. Redlich y Kwong (1949) mostraron que una ecuacibn cdbi-




ca puede ser de interés cuantitativo. Las ecuaciones de Soave (1972) y -
Peng-Robinson (1976) son muy Gtiles en algunas aplicaciones cuantitativas.
Las ecuaciones cfibicas ofrecen la ventaja especial de que existe una solu-
¢ibn algebraica, mis que numérica, para el volumen a temperatura y presién
dadas. Las ecuaciones clbicas pueden ser muy Gtiles pero también lejanas-

a sobresimplificaciones.

Actualmente, las ecuaciones de estado compiten con los métodos mis tradi -
cionales basados en los coeficientes de actividad en veracidad y versatili

dad a la vez que se mantienen sus peculiares ventajas:

- un método unificado para las fases liquido y vapor.

- un rdpido tratamiento del equilibrio 1iquido-vapor con gases supercriti
cos que evita la definici6n de un estado de referencia para los incon -
densables, principal desventaja de los métodos de coeficientes de acti-
vidad,

- no requiere de parémetros conocidos tales comos los volGmenes molares -
de 1a fase liquida, en el rango de altas presiones.

- posibilitan el cdlculo de las propiedades volumétricas de las mezclas -
en cualquier fase, en adicidén a los parimetros de equilibrio usuales.

- una débil dependencia de la temperatura de los pardmetros de interac -

cién binarios.

En esta seccifn se presentan los modelos mis recientes dentro del campo de

las ecuaciones de estado, mostrando sus principales caracteristicas.



Partiendo de la ecuacién de estado de un gas perfecto, con respecto al -
método de correccifn para las condiciones reales, existen dos précticas

diferentes, una basada en la ecuacifn propuesta por Van der Walls:

z= - e (90)

y la otra en la ecuacibn virial:

B C
Z=1"‘T *—‘;z‘ + e (1))

Los pardmetros a y b se supone que toman en cuenta las fuerzas de inter-
accifn entre las moléculas, y los vollmenes reales de las mismas. Estas
correcciones ofrecen descripcifn simple, cualitativamente correcta pero-
cuantitativamente inadecuada, del comportamiento de un gas real, los -
coeficientes viriales B, C, etc, dependen s6lo de la temperatura en el -
caso de componentes puros y pueden encontrarse, en principio, a partir -
de los potenciales de interacciln entre las moléculas por los métodos de
la mecinica estadistica. La ecuacifn virial es importante desde el pun-

to de vista teSrico, pero falla a altas densidades.

Para incrementar la exactitud y extender el rango de aplicabilidad y va-
lidez, se han propuesto un gran ntmero de modificaciones. En ciertos ca
sos estas modificaciones se han caracterizado por una estructura de com-
plejidad creciente, en otras, las demanda de mayor precisifn y amplia -
cifn de los rangos de aplicacién, resultan en el incremento del nfmero -

de coeficientes a ser determinados empiricamente,



Las modificaciones han cubjerto desde expresiones simples con una o dos -
constantes, hasta formas complejas con hasta mis de 50 constantes. Las -
ecuaciones mis largas se han utilizado para trabajos de alta precisidn y-
se pueden encontrar en la literatura muchos casos usuales e interesantes,
como las de Benedict-Webb-Rubin, Strobridge, la forma virial de Onnecs en-
el volumen a la 178 potencia, y algunas formulaciones recientes con dos -
o tres docenas de constantes universales y un pufiade de constantes paramé
tricas moleculares caracteristicas de la substancia a ser representada. -
Aun cuando estas ecuacicones grandes y complejas son apropiadas para la Te
presentacidn precisa de datos WT y el cflculo de propiedades termodinfimi
cas simples, generalmente no cuentan con la preferencia para involucrar -
ciloulos termodinimicos tales como presidn de vapor y el calor latente de
vaporizaci6n, comportamiento de mezclas y coeficientes de actividad de -
componentes en mezclas o razones de equilibrio liquido-vapor multicompo -
nente, debido a que requieren una manipulacién tediosa y un almacenamien-

to excesivo en computadora para los ciilculos iterativos requeridos.

El atractivo de las ecuaciones cortas es, entonces, su simplicidad de cél
culo. La mayoria de estas ecuaciones son clbicas en el volumen e inclu -
yen formas tan bien conocidas como la de Van der Waals, Clausius, Berthe-
lot, la virial de tercer grado de Onnes, Redlich-Kwong, Wilscn, Bamner- -
Pigford-Schreiner, Martin, Lee-Edmister, Soave, Dingrani-Thodos, Usdin -

Mc Auliffe, Redlich, Peng-Robinson, Fuller y Wong.

Asimismo, se ha convertido en prictica comun el comparar las ecuaciones -

de estado simples para ver cuil de ellas predice voltmenes liquidos satu-



rados y presiones de vapor, a través de la igualdad de las fugacidades de

las fases liquida y vapor.

Los coeficientes que forman parte de las ecuaciones propuestas se adoptan
usando ¢} criterio de desviacifn minima, para todos los datos experimenta
les disponibles, algunas veces ponderados de manera diferente, por lo qie
los juegos de coeficientes son son fnicos. Para la descripcién de mez -
clas, una regla de mezclado empirica se propone para cada coeficiente -

(véase la tabla 1).

Puede lograrse una simplificacién considerable empleando el principio de-
correspondencia. las constantes especificas de la substancia se calculan
con base a reglas de cidlcule a partir de los pardmetros de corresponden -
cia: Tc ( temperatura critica }, Pc (presifn critica) y w (factor acéntri
co). Para mezclas, los coeficientes especificos de la mezcla se calculan
a partir de los coeficientes de las substancias puras, las fracciones mol
y los pardmetros binarios adicionales, usando las reglas de mezclade indi

viduales para cada coeficiente.

En la tabla 2 se muestran algunas de las ecuaciones mis comunes empleadas
hasta 1981, clasificadas de acuerdo al tipo de ecuacifn que les precede -

{(Van der Waals o Virial),



Tabla 1.

Clasificacion de ecuaciones de estado por su generalizacién.

COMPQMNENTE PURQ

MEZCEA

OBSERVACIONES

=z(T,v,a,b,c,...)

z(T,v,a,b,c,...}
a(Te,Pc, o )
b{Tc,Pe, w )

I Z

II Z =
a:
b:
etc,

11z = z(Tr,Vr,w )

Fuente:

Oellrich, L., et. al., 1981,

7= (T VsdpbpGy )

By = By(x;.a5,K5)
by = Dy(x;,8;)
etc,

véase 1

2 = Ty Yar®)

Tcm 2 TCM(xi’T \ kij)

ci’'ci’
Vem = Ven&irVes)

etc,

cocficiente especificos
para cada substancia.

Reglas de mezclado para cada cog
ficiente.

a,b,c...

coeficientes especificos
para cada substancia.
Reglas de mezclado para cada coe-

a,b,c...

ficiente.

Ecuacién de estado conteniendo -
s6lo constantes generales,

Reglas de mezclado s6lo para va -
riables pseudocriticas: T, Vo

QJCM.

08



Tabla 2.

(Hasta el afio de 1981)

Clasificaci6n de las ecuaciones de estado mis comunes en el cilculo de equilibrio de fase.

N°  ARO DESIGNACION TIPO* EMPLEOQ DE EMPLEQ DE
PARAMETROS BINARIOS FACTOR ACENTRICO
1983 Van der Waals W
1901 Ecuacidn Virial \'
1 1940 Benedict-Webb-Rubin 4
2z 1949 Redlich-Kwong w
3 1964 Wilson W SI
4 1969 Wilson W SI SI '
5 1969/70 Joffe-Zudkevitch W SI %
6 1971 Peter-Wenzel w SI .
7 1971 Bender v
8 1972 Soave w SI SI
9 1973 BWR-Starling \2 St SI
10 1975/77 Lee-Kesler-Plocker-
-Knapp-Prausnitz \2 S1 SI
11 1976 Peng-Robinson W SI SI
12 1976 De Santis et. al, W SI SI
13 1977 lu et, al. W SI SI
14 1977 Harmens W SI
* Tipo W: Van der Waals Puente: Oellrich, L,, op. cit,

V: Ecuacifn virial



Existen dos métodos comunes para reducir la ecuacién de equilibrioc a la-
prictica, El primer método se basa exclusivamente en la relaci6n entre-
fugacidad y propiedades volumétricas, reduciéndose la ecuacién (64) u:

s - By, (92)

donde los coeficientes de fugacidad se relacionan con las propiedades -

volumétricas. Entonces:

1 3 p RT ]
In ai T RT [( Y )T,\-',n. st T
v 1 J

PV
“In o) -3
donde V es el volumen total de la fase considerada conteniendo n -
moles

n, es el ntmero de moles del componente i

R es la constante de los gases

El segundo método relaciona la fugacidad de un componente en una mezcla-
liquida a su fugacidad en algfin estado de referencia. Para el equilibrio

1fquido-vapor:

- (o}
By p o= ¥ x (94)



El primer método se emplea para el equilibrio 1fquido-vapor a altas pre-
siones y especialmente para mezclas en que al menos un componente super-
critico, El segundo método es usual en equilibrio liquido-vapor y liqui

do-1Iquido a bajas o moderadas presiones.

Para el primer método, se han propuesto muchas ecuaciones de estado. -
Una primera clase expresa el factor de compresibilidad z en una serie -
virial (vilida a bajas densidades), seguida por términos empiricos para-

lograr la representaci6n a altas densidades:

Z= —gr 1+Bp+C pz + P (coeficientes, p ) (95)

=1+ §+ —52. +% (coeficientes, V) (96)

donde, para un fluido puro todos los coeficicientes, incluyendo By C -

son funciones sblo de la temperatura,

la funcién P es empirica, frecuentemente compleja pero se construye de -
tal forma que tiende a cero ripidamente cuando la presién decrece, E1 -
ejemplo mejor conocido de esta ecuaci6n es provisto por la ecuacién de -

Benedict-Webb-Rubin y sus muchas variantes.

Una relacién particulamente usual ha sido propuesta por Lee y Kesler -
(57) quienes aplican una ecuacién de la forma mostrada arriba, a dos -
fluidos: un fluido simple, metano, y uno mds complejo, de referencia, n-

octano. Para cada uno de estos fluidos, la ecuacidn se escribe en forma
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reducida:

z = P (Vr, Tr, coeficientes) (97)

los coeficientes que aparecen en esta ecuacibn son ahora nfmeros puros -
que , sin embargo, dependen del fluido. Cambiando la variable indepen -
diente Vr por Pr, Lee y Kesler proponen que para fluidos puros diferentes
a metano y n-octano, se emplee una interpolacién, basada en el teorema de

estados correspondientes de tres parfimetros de Pitzer, Para cualquier -

fluido i:
W, -%\et
z, (Tr,Pr) = z (Tr,Prjr 122800 (Tr,Pr) (98)
S metano " Wit et ‘octano"" " ?

donde ¢ es el factor acéntrico.

Esta ecuacifn puede extenderse a mezclas, como lo muestra Joffe (51) y -
mis extensamente, Plocker et. al. (86), al asignar cierta dependencia con
la composicifn a las constantes criticas. Plocker propone que las cons -

tantes criticas efectivas dependan de la fraccifn mol como sigue:



con

3
vc. = '213— (VCT/.'S - Vl(s)
jk j j
D

V-1

P cM

= (0.2905 - 0.085 (.d“) R To\i

oM
donde el subindice M se refiere a la mezcla y kjk es una constante bina-

ria que caracteriza la interaccién j-k.

Cuando estas ecuaciones se aplican al método de Lee y Kesler, se pueden -
calcular los coeficientes de fugacidad para cada componente en la fase 1i

quida. Entonces, es posible calcular el equilibrio liquido-vapor.

Plocker et. al. han llevado a cabo tales cflculos para un gran nimero de-
mezclas, empleando datos experimentales binarios para determinar k kT
Afin cuando sdlo se emplean constantes binarias y de componente puro, el -

método es aplicable a mezclas multicomponente.

La segunda clase se basa en el modelo de Van der Waals donde el factor de

compresibilidad z estd dado por la suma de dos partes:

z = z (repulsiva ) + z (atractiva) (99)



Hace mis de un siglo, Van der Waals prapusos
. = v
z(repulsiva) g (100)

donde b es una constante proporcional al tamafic de las moléculas, Van -
der Waals reconoci6 que su proposicifn es vdlida s6lo a bajas densidades-
y algunos de sus colaboradores intentaron derivar una ecuacitn mejor -

(Rowlison (99}),

Una expresifn satisfactoria que se encontrd fue la de Carnahan-Starling -

{15}z
. 2 3 =3
2(repulsiva) = (1 + § + §2 - §51(1n § ) oan
donde se emplea la densidad reducida §= B/dv,

Alin cuando existe bastante soporte tefrico para esta ecuacifn el conoci -
miento acerca de z(atractiva) es restringido, especialmente a bajas tempe

raturas, donde la suposicifn bisica de la segunda clase se justifica.

Para aplicaciones précticas, la forma generalmente usada es:

- a(T

z(atractiva) = A

(102)

donde ¥ (v) es una funcibn simple del volumen molar v. Por ejemplo, en -

la ecuacién original de Van der Waals, % (v) = v mientras que en la ecua-



ci6n de Redlich-Kwong, % (v) = v - b,

Como una primera aproximaci6n para un fluido puro, la constante "a'" es -
independiente de la temperatura. Sin embargo, para lograr una mejor re-
presentaci6n de las propiedades volumétricas, especialmente a bajas tem-
peraturas, la constante 'a'' debe aumentar en magnitud cuando la tempera-

tura disminuye,

Se han propuesto varias funciones empiricas a fin de establecer el efec-
to de la temperatura sobre el parfmetro "a". Estas funciones se han de-
terminado primeramente por datos de presidn de vapor y sin embargo, no -
son confiables frecuentemente a temperaturas por encima de la critica. - °

(Graboski (39, 40, 41) y El-Twaty (29)).

Van der Waals mostr6 que, para un fluido puro en el punto critico:

2
(2L - (-3F—)r=0 (103)

Por medio de estas relaciones es posible relacionar las constantes a -
(Tc) y b a la presi6n critica Pc, el volumen critico Ve ¥ la temperatura
critica Tc. La dependencia con la temperatura de a se expresa frecuen-
temente como una funcién de la temperatura reducida y el factor acéntri-

co de Pitzer. Por ejemplo, la ecuacién de estado propuesta por Soave:

BV v D, b F

2w C v T mp (e (104)




donde

b =0 b R Tc/Pc
0.42748
b 0.08664

5
i n

2
%= [1-(0.480+1.574 3 -0.176 wz)(\-Tg-S-,]

R
Para fluidos puros, las ecuaciones cdbicas pueden proveer tan sflo una -

representacifn pobre de las propiedades termodinfimicas.
El principio de correspondencia y los desarrollos de la ecuaci6n virial.

Teniendo cuidado en el principio de correspondencia, las variables reduci
das pueden introducirse en referencia a puntos de correspondencia singu -
lares o curvas que caracterizan ampliamente a cada substancia. Los coe -
ficientes de la ecuacifn de estado adquieren un caracter universal y toda
1a informacién para una substancia especifica se da por valores de los

parfimetros de correspondencia. Una mezcla se caracteriza por parémetros-
"pseudocriticos" que pueden calcularse por medio de unas pocas 'reglas -

de mezclado'.

Usando la ecuacifn virial, Benedict, Webb y Rubin desarrollaron una ecua-
cibn de estado con exponentes crecientes en 1/v, con 8 coeficientes espe-
cificos para una substancia, especialmente para hidrocarburos y sus mez -

clas. Las modificaciones de ella la han extendido a no hidrocarburos. -



Estas modificaciones implican el reemplazo de uno o mis coeficientes por

funciones dependientes de la temperatura.

Las desventajas provenientes del incremento en complejidad se eliminan,-
en parte, por el uso de coeficientes generalizados determinados a partir
de parmetros de correspondencia tales como las constantes criticas y el

factor acéntrico.

De acuerdo a Pitzer, el factor de compresibilidad consiste de la combina

(0)

cién de un término para moléculas esféricas, z y un ténnino de co -

rreccibn, zU) :

= 20 (rrm) vz (e (105)

(3]
0

= 289 (rr,pp) v (1r,p0) (106)

o~
t

Los valores de {0 y zU) se encuentran disponibles en tablas y han -
sido empleados con frecuencia a fin de incrementar el rango de aplica -

cién.

La forma analitica mds comprensible, es la propuesta por Lee y Kesler -
(57}, que e¢s la combinacién de una funcifn 2(0 para un fluido simple, -

similar al propuesto en la ecuacidn de BWR, y z(r) para un fluido de re-




ferencia:
i A (107

Existe un juego adicional de constantes para ambos, z(o) y z(r]. Los da-
tos para una substancia especifica o una mezcla se encuentran contenidos-
sblo en los datos Tc, Pc y W, o en las variables pseudocriticas en el -

caso de mezclas.

Las ventajas presentadas por esta ccuaci6n al aplicarse a cdlculos de -

equilibrio de fase en sistemas multicomponente son:

1) Extensidn del método de correspondencia de tres parimetros de Pitzer-

al rango de 0.3 <Tr <4, 0 <Pr <10.

2) Representacién de las funciones para 2(0) y z(r) en una forma analiti

ca apropiada para su implementaci6én en computadora.

3} Los coéficientes de las ecuaciones de estado son generales; los datos
de substancia especifica estdn en las constantes criticas y el factor
acéntrico. Las reglas de mezclado se dan s6lo para las variables -

pseudocriticas Tayr Ve ¥ Py

4} Para los coeficientes binarios kij’ pueden presentarse correlaciones-
parciales como funciones de las constantes de componente puro para -

los componentes involucrados.

5) En el desarrollo de reglas de mezclado, se da especial énfasis a mez-

clas con amplio rango de ebullicién, incluyendo componentes como HZ,-



HZS’ COZ, etc.
Reglas de mezclado.

Para ecuaciones de estado complejas, como la de BWR, las reglas de mezcla
do son casi siempre empiricas totalmente, a excepcibn de cuando se calcu-
la el segundo coeficiente virial,para ssegurar que sea una funci6n cuadrd
tica, como se requiere, por la mecinica estadistica. Para ecuaciones del
tipo de Van der Waals, hay alguna justificacin tebrica para el usc de -

reglas de mezclado cuadrédticas:
bM = XJ Zk X; Xy bjk © (108)

B *©

w.M

Zk X; X Ay (109)

donde x es la fraccién mol,
Para el témino cruzado bjk (j # k) la teoria sugiere (ue:
V3 _ /3 . 1/3
bjk == (bj bk ) (110}

pero es mids simple usar:

By = };x. b. Lo mn
i



Para ¢l término cruzado ajk’ la teoria sugiere que, como primera aproxi-

macién:

= 1/2
ajk = (aj ak) (112)
pero, puesto que los resultados son con frecuencia sensibles a cambios e2a

ajk’ una mejor alternativa es:
ay = @, a)"? (k) C(3)
3k T8y % ik

donde kjk es un parfimetro binario.

Las ecuaciones de estado mfs comunes tales como las de Soave y Peng-Robin
son, emplean reglas de mezclado como las mostradas. En general, se logran
buenas aproximaciones entre datos experimentales y calculados, para compgo
nentes no polares (hidrocarburos) o ligeramente polares como H,5, siempre

que los kij se elijan con cuidado,

Dos proposiciones mis, una de Harmens y Knapp (43) y otra de Lu, parecen-
mis prometedoras. Esta ltima ecuaci6n tiene una fuerte base tefrica, -
mis que otras, debido a que en lugar de emplear la ecuacibn tipo Van der-

Waals (Zrep = vy/(v-b)), usa una mejor aproximacién sugerida por Scott.

De acuerdo a la ecuacién (93), al referirsec a mezclas se debe dar mayor-
importancia a las reglas de mezclado que a la ecuacién en si, Por tanto,

se ha incrementado la atencibn en el establecimiento de mejores reglas de



mezclado. Una modificacidn es retener la regla cuadritica para la cons-
tante b, pero introduciendo un pardmetro binario para bjk' Por ejemplo,
El-Twaty estudid el equilibrio liquido-vapor para mezclas de hidrbgeno -
con hidrocarburos de altos puntos de ecbullicién, Para una mezcla bina -

ria de dos componentes:
bM--x] b1 * X, bz +E]2 x| X, (114)

donde E,. es un pardmetro binario; retiene la ecuacién para ay con k12 -

12
= 0. Introduciendo estas reglas en la ecuacién de Soave, se obtienen -

muy buenos resultados.

Para mezclas binarias conteniendo componentes polares, un s§lo pardmetro
binario es insuficiente, Heidemann y colaboradores emplearon la ecua -

cién de Soave, junto con:

by = ZZxJ. X bjk (115)

aM=Zij Xy By | (116)
y

by = -‘7- (o) + by) (1-c;,) (117)

donde Cip €8 el sepundo parfimetro binario, en adicitn a Kqpe



Y

Adn cuando la introduccidn de un segundo parimetro binario es de ayuda, -
éste no jnvalida la suposicién bisica de las reglas de mezclado cuadriti
cas comunes. Li suposicidn es la de mezclado aleatorio, es decir, que -
las moléculas se mezclan de uma manera completamente estadistica, sin -
preferencia. En mezclas reales, las moléculas muestran una marcada pre-
ferencia en la eleccifn de sus alrededores, dependiendo de las fuerzas -

intemoleculares.

Dada la importancia en la Ingenieria Quimica de las mezclas en fase ga -
seosa, se han realizado esfuerzos para modificar el tratamiento usual -
de las ecuaciones de estado a fin de distinguir entre fuerzas intermole-
culares polar-polar (del tipo de enlace hidr6geno) y "ordinarias" (por -
dispersién). Por ejemplo, de Santis y Breedveld aplicaron la ecuaci6n -
de Redlich-Kwong a vapor, con la modificacidn de que la constante "a" se

divide en dos partes:

a=a @), 00 (p (118)
donde;

(np) : no polar

{p) : polar

Para una mezcla de vapor y algln componente no polar, la regla de mezcla

do para "a" es:



WXt "% [ty xz(“gnp) “2)”2 (1re)

donde el subindice 1 se emplea para el agua.

Una aproximacién similar fue tomada por Warmald quien mestrd que distin-
guiendo entre fuerzas polares y no polares, se obtiene una buena repre -
sentacidn de datos calorimétricos para mezclus en fuse gaseosa de vapor-
y n-heptano. Vidal ha reportado también un trabajo acerca de nuevas re-

glas de mezclado,

Algunos esfuerzos se encuentran progresando pari estabiecer una teoria -
fundamental de mezclas, usando una ecuacifn de estado. La idea esencial
es usar la teoria de la perturbacibén, esto es, expandir la energia resi-
dual de Helmholtz, A, en una serie de potencias en el recip;'oco de la -

temperatura:
A=A @AM @2y (120)

El primer ténnino, A(O) , involucra las fuerzas repulsivas y puede calcu-
larse para moléculas esféricas usando el trabajo de Carnohan y Starling,
o para cadenas moleculares, usando la teorfa debida u Prigogine, como -
lo ha discutido Beret. El primer término de perturbacién, A(” es un -
témmino de mezclado aleatorio, involucrando fuerzas atractivas; t&mminos

mayores también se deben a fuerzas atractivas pero no son témminos de -



mezclado aleatorio. Para un fluido puro, A(O) ' AU) s+++ dependen de la -
densidad, y para una mezcla, dependen también de la composicién, La idea-
central es ahora usar diferentes reglas de mezclado para cada témino de -

la expansién, esto es:
"1\(11) « g (px) (121)
donde la funcifn ‘?(i) depende de i

El uso de diferentes reglas de mezclado para diferentes partes de la ecua
cién de estado es bien conocido para cualquier persona que estd familiari

zado con la ecuacién virial:
2
z=1+Bp+Cp + ..

donde B, C, ... son el segundo, tercero, ,.. coeficientes viriales para -
un fluido puro, 8stos son funciones solamente de la temperatura, pcr‘u' -

para mezclas lo son también de la composicifnm,

La dependencia con la composici6n, determinada exactamente por la termodi
nimica estadistica, no es la misma para todos los coeficientes viriales,-

como es bien conocido:
BM = 7 ij X Bjk (122)

CM = Z_S;in xj X Cijk | (123)

et¢



Intentos recientes para usar las ecuaciones anteriores han sido descritos
por Donohue y por Liu que trabajaron con mezclas de fluidos con tamafios -
moleculares apreciablemente diferentes. Los cilculos se basaron en la -
- expansidn para la energia libre de Helmholtz usando una ecuacién de esta-
do descrita por Beret. Esta ecuacién de estado requiere de tres constan-
tes por cada fluido puro y un pardmetro binario similar a kjk que es inde
pendiente de la temperatura composicién y densidad. Los cdlculos de Liu-
proveen una buena repres'entaciﬁn del efecto de la temperatura en la cons-

tante de Henry.

El problema de mezclado no aleatorio es dificil, particularmente cuando -
uno o mis componentes de la mezcla es fuertemente polar, promoviendo la -
segregacion (situacién en que las moléculas exhiben fuertes preferencias-
en la elecci6n de sus alrededores cercanos). Un procedimiento para esta-
blecer una descripcifn cuantitativa de la no aleatoriedad es usar una hi-
potesis quimica; suponer que debido a las fuerzas orientacionales, exis -

ten dimeros (o mayores segregados) estables en el fluido,

En este tratamiento, se superimpone una hipdtesis quimica a la ecuacién -
fisica de estado, Esta superimposicién puede extenderse a mezclas: para-
una mezcla de los componentes A y B, es necesario, en general, suponer -

tres equilibrios quimicos:

A+ A

B+B s&====238

A+ B == AB



Las constantes de equilibrio pueden obtenerse a partir de propiedades -
termodinfmicas de componente puro, a excepcién de la Gltima, en la que -
se requieren datos de la mezcla binaria, En el tratamiento se considera
la mezcla binaria de A y B como un quinto componente, A, B, AZ’ BZ’ AB.

El efecto de la temperatura sobre la constante de equilibrio est4 dado -

por la relacidn;

In K = - = T (129)

donde A\ H° yA s° son, respectivamente, la entalpia y entropia de forma-
ci6n del dfmero en el estado de referencia. Una mezcla binaria, por -
tanto, requiere s6lo de dos parfimetros binarios ajustables, édemﬁs de -
reglas de mezclado razonables para estimar las interacciones "fisicas" -

como se requieren en la ecuacibn de estado.

En vista de que posiblemente no se disponga de una teori# para mezclsno -
aleatorias, un tratamiento combinado fisico-quimico provee una aproxima-
ci6n adecuada para aquellas mezclas en las que las moléculas tienen una-
fuerte tendencia a la segregaci6n. Algunos trabajos que se han reporta-

do en este sentido son los de Gmehling y Liu, Wenzel y Soave.



Equilibrio a presiones moderadas.

Cuando 1a presidn total se encuentra en la vecindad de unos pocos bares,
el equilibrio de fases se calcula comunmente empleando coeficientes de -

actividad.

A presiones moderadas, los coeficientes de fugacidad de la fase vapor se

calculan, frecuentemente, por medio de la ecuacidn virial truncada:
In @, = [2 TV, By - B,] P/eD) (125)

donde y es la fraccifn mol de la fase vapor y donde el segundo coeficien '
te virial B, 3 (funcién slo de la temperatura) refleja las fuerzas inter
moleculares entre la molécula i y la molécula j. Una compilacibn recien
te de segundos coeficientes viriales experimentales ha  sido presentada
por Dymond y Smith (27)}; métodos para su estimacifn son dados por Tsono-
poules (116) y por Hayden y O'Connell (144,145), En muchos casos el cog
ficiente de fugacidad puede ser significativamente diferente de la uni -

dad, ain si la presi6n es baija.

Cuando las fuerzas intermoleculares son suficientemente fuertes para for
mar dimeros estables en la fase vapor, la ecuacifn virial no puede -
emplearse.. En tal caso, los coeficientes de fugacidad deben calcularse-
a partir de constantes de equilibrio quimico, como lo discuten varios -

autores, entre ellos Nothnagel et. al. (74).
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Los coeficientes de actividad de 1a fase 1fquida, ¥ se encuentran a par-

tir de modelos para la energia excesiva molar de Gibbs, gB de acuerdo a:
dng
RT In ¥, = c-———ﬁ_——- (126)
i

3 )r,p, n;

Se han propuesto muchos modelos; los tradicionales son totalmente empiri

cos, en tanto que los mis recientes tienen cierta base tefrica.
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3.1  Ecuacién de Soave-Redlich-Kwong.

Hemos hecho referencia ya a esta ecuaci6n, como una de las que mejor predi-
cen el comportamiento de substancias tanto puras como de mezclas, siendo -

esto la causa de incluirla en el presente trabajo.

La ecuaci6n de Soave es una modificacibn a la ecuaci6n original propuesta -
~ por Redlich-Kwong, y consta de la inclusi6n de un tercer parémetro, el lla-
mado factor acéntrico de Pitzer, con lo cual se obtienen resultados muy pre

cisos para la presidn de vapor de hidrocarburos puros.

La modificacién de Soave (SRK) es:
_RT a(T o
R R OR (127)
donde a y b son constantes, Para componentes puros, se definen como:

a(T) = a e i(T)

¢

17 nd w2
a, = 0.42747 R ’l‘ci/F'ci

1
0,5 0.5
< Tem (0 - Tr) ™" Try = T/Tey
‘m. = 0.480 + 1.5740O, + 017602
1 1 1
bi = 0,08664 R Tc-l/Pci
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Con el fin de emplearla en la prediccién de equilibrio iiq'uido vapor (ELV),
la ecuaci6n puede escribirse: 4

5224+ aBBY) - MB=0

Z
donde
Z = PY/RT
2.2
A = aP/(R°TY)
B = bP/RT

y el coeficiente de fugacidad de componente puro puede ser calculado enton-

ces a partir de:

Ing, =2-1-In(2-B) __%_m(_z_%_g_)

Las reglas de mezclado propuestas por Soave para el tratamiento de mezclas-

multicomponente son:

X, X s

C
a = : ds
i>=:1 L

[
=t

- 0.5 ;.
aij (ai aj) (1 kij)

c
b = Z, xibi
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ki j es un pardmetro de interaccién binario, detemminado a partir de datos-
experinentales para cada par binario presente en la mezcla. Tal factor-
puede ser considerado independiente de la temperatura, presifn y composi -

ci6n del sistema.

Las reglas anteriores brindan buenos resultados cuando se aplican a siste-
mas conteniendo componentes no pelares (hidrocarburos, NZ’ C0), a excep -
cibn de dibxido de carbono y 4cido sulfhidrico; pero en mezclas con hidr§

geno o helio se presentan grandes desviaciones.
La ecuacin SRK ha sido ampliamente usada a fin de predecir el coeficiente

de fugacidad de mezclas, empleado en la predicci6n del equilibrio de fa -

ses. La forma de la expresién para ﬂi de un componente de una mezcla es:

b,
In g; = (z-1) -Fl—-— - 1n (Z-B) -

En general, la ecuaci6n proporciona resultados satisfacforios en los célcu
los de equilibrio liquido-vapor, pero predice con gran imprecisidn la den-

sidad del 1fquido,

La ecuaci6n de Soave, ha sido objeto de diversas modificaciones desde su -

aparici6n, con el propbsito de ajustar mejor las predicciones. De entre -
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estas modificaciones, podemos citar las siguientes:
1. Barnés (1977) propone la ecuacibn:

a5 = 4,934 bij J..

i Tcij/T

donde

. . 25 (1. 0.5
dij = 1+ (0480 + 1.574.00,5 - 017607 ) { 1-(1/Te; )7 )

bij )’wij estin dadas por las respectivas medias aritzrgé(ticas. Asi mismo,
observa que, en ausencia de datos experimentales, pueden emplearse los va
lores de Chueh'y Prausnitz obtenidos a partir del segundo coeficiente vi -
rial, y s6lo en dltima instancia, emplear la media geométrica de las tempe
raturas criticas de los componentes puros, En tedos los casos analizados-
por Barnés, excepto metano-propano, las reglas propuestas ofrecen mejores-

resultados.

2. Vidal (1978) propone que debido a la relaci6n existente entre los valo
res de a y b, las reglas de mezclado pueden definirse por un término de -
energia; es por ello que hace dos sugerencias: para los coeficientes de la

ecuaci6n de estado y para la entalpia libre excesiva en la fase liquida.

Para una mezcla, a y b se calculan a partir de los pardmetros de componen-

te puro; a;

ij ¥ bij se definen como:
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a=L Za

S
b=Z X% bij X X
- 0.5 .
aij = (aii aJ.J.) (1 or.ij)

bii +b,.
by = =g (12
Los factores de correcci6n ocij y. /aij no se emplean en el caso de mezclas
de hidrocarburos, pero en el caso de mezclas con componentes polarés, ambos
pardmetros se evaldan por medio de ajuste a datos experimentales, o por la-

evaluacién de las contribuciones polar y no polar en los valores de aij .

Para la evaluacién de bi i Vidal propone 1la aplicacién de la regla de -

Lorenz:

o 13, /3
bjj = g (g3 " *byy )

o bien el empleo de la media geométrica de bii y bj La relaci6n entre -

j*
el segundo coeficiente virial y los parfmetros a y b:

B=b- a/RT

Vidal sugiere ademés el empleo de un parémetrc 'C", definido como:

a..
Cy = —po— 1In2

11
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que se relaciona con la energia libre de Gibbs:

dicho parfmetro se relaciona con el coeficiente de fugacidad y la entalpia
libre excesiva, aunque si bien, la seleccién de CE depende del tipo de pro

blema y de las reglas de mezclado empleadas.

3. Graboski y Daubert (1978) sugieren, para hidrocarburos ligeros, que el
pafﬁmetro k.lj es igual a cero, de acuerdo a los resultados experimentales.

Ademfs, ajustan el témmino m, de la ecuacidn original de SRK, a la forma:
m; = 0.48508 + 1.5517G0 - 0,15613 ¢ 2

con lo cual se disminuye el error promedio de los cdlculos efectuados con-

la ecuacibn original.

Graboski y Daubert nresentan nuevos coeficientes de interaccién para mei -
clas binarias de hidrocarburos con no hidrocarburos como H,S, COZ' C0OyN,
basindose en un conjunto de datos binarios de equilibrio liquido-vapor -
termodindmicamente consistentes, Tales parfmetros de interaccifn se rela-

cionan con los parfmetros de solubilidad:

k.. C.. = 0,0178 + 0.
i3 Cu(HZS) 0.0178 +0.0244 A 4
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Ad= |dus ~ il
CCy5 (00)) = 0.1294 + 0.0292(A4) - 0.0222(A4 )°
Cjy () = -0.0830 + 0.1055(A6) - 0.010 (AS)?
Para 0 se emplean las mismas que para Ny
4. En 1979 Soave hace algunas modificaciones a su ecuacién'y describe -
tres procedimientos'pnra la evaluacidn de pavimetros y componentes pures-

que aplican a compuestos polares, no polares y gases inorgdnicos. Las mo

dificaciones son:

a(T) = a(Te) o< (T/Tc)

a (Tc) = 0.42748025 R® Tc/pc
oc (T/Tc) = 1 + (1-T/Tc) (m+nT/Tc)

La presencia de los pardmetros ajustables m y n hacen a la ecuacién mds. -

flexible; tales parfmetros son tipicos de los componentes considerados.

En general, al aplicar la ecuacifn de Soave a la prediccién del equili -
brio 1fquido-vapor, con las reglas de mezclado generalizadas originales,-

se logran buenos'resultados para cl caso de substancias no polares, con -
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excepcifn del dibxido'de carbono. Los resultados més inadecuados, se -

obtienen con mezclas conteniendo hidrégeno,

De hecho, en vista de los resultados obtenidos, es el propio Soave quien-
propone la investigacitn de nuevas expresiones para o (T) gque permitan -
el manejo apropiado de mezclas conteniendo componentes muy ligeros, parti
cularmente hidrégeno, que requieren de una extrapolacifn de oc (Tr) a -

altas temperaturas reducidas.

Las modificaciones presentadas, no han logrado superar tal problema, por-
ello, la investigacifn en este sentido ha continuado por parte de varios-
investigadores; un trabajo que vale la pena mencionar es el de El-Twaty -

-Prausnitz, que se muestra a continuacifn.
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3.2 El-Twaty, Prausnitz (1980).

Los avances recientes en la tecnologia, en particular con respecto a la »
licuefaccin de derivados del carbono, ha creado interés en el equilibrio
vapor-1liquido para sistemas conteniendo hidrocarburos pesados e hidrégeno
a altas temperaturas y presiones. Para el disefio de procesos, frecuente
mente es necesario calcular el equilibrio vapor-liquido; para ello, se -
acostumbra el empleo de la ecuacién de estado. Mientras que muchas ecua-
ciones de estado se han propuesto para mezclas que contienen hidrocarbu -
ros de bajo peso moiecular, no se hace evidente de inmediato la aplica -
cibén a mezclas altamente asimétricas conteniendo mol€culas pequeiias (como
hidr6geno) como moléculas grandes (tolueno). El-Twaty y Prausnitz han -
propuesto una ecuaci6n de estado enfocada a la aplicaci6n a tales mez -

clas.

La ecuaciBn propuesta hace uso de la ecuacidn de Soave:

RT ) a{T)
{v-b) v{v+b}

P:

donde P es 1la presibn, T es la temperatura absoluta y V es el volumen mo-
lar, Para fluidos puros, el parfmetrob, independiente de la temperatura,

se encuentra a partir de:

b= 0.08664 RTc/Pc
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donde el subindice "c" denota las condiciones criticas.

Bl pardmetro "a" dependiente de la temperatura se encuentra a partir de:
a(T) = a(Tcyee (T)

donde a(Tc), el valor de “'a'* a la temperatura critica es:
a(Tc) = 0.42747 R® T& / pc

Usando datos de presi6én de vapor, Soave sugiere que:
o (m) = [1 (11037 2

Del andlisis de Graboski y Daubert sobre datos de presifn de vapor de hi-

drocarburos:
m = 0.48508 + 1.5517¢3 - 0,15613¢0°
donde w es el factor acéntrico.

Para temperaturas por encima de la critica, se sugiere:

o« (T) = exp [2m(1-Tx72)3



Anbas ecuaciones para « (T) son funciones continuas de la temperatura en
el sentido de que no existen discontinuidad en e (T) ni en la primera de

rivada respecto a la temperatura,

Para mezclas, se emplea la aproximacién de un fluido:
M % ZJ Xs Xj uij(T)

donde X es la fracci6n mol.

Para el coeficiente cruzado (i # j):
aij = \/(ai 3 ) (1-kij)

donde kij es una constante binaria que puede depender de la temperatura -

pero no de la densidad o la composicién.

by = Z x; b
i

La Gltima expresi6n aplica a mezclas de hidr6geno e hidrocarburos pesados,

pero esto provoca el empleo de valores de kij completamente faltos de rea-

lidad. Debido a ello, se propone el empleo de otra expresién de bM, el -

cual es de mayor importancia que dy para mezclas asimétricas; dicha expre-

si6n es de forma cuadritica, y para sistemas que conticnen hidrégeno:

by = 2_5 X by Z] X5 By
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donde el subindice H denota el hidrégeno. La sumatoria sobre i se extien
de a todos los componentes incluyendo al hidrégeno, mientras que la suma-
toria sobre j se realiza para todos los componentes diferentes al hidrége

no,

Combinando las ecuaciones anteriores, se encuentra la expresibn para el -

cocficiente de fugacidad de un componente en la mezcla:

2
ln ﬂi = 1n gi(Soave) ’Xi {-C‘T:Im)-— - m‘%@

(128)

‘FT—EZMT [ 1n @b/ b/t 1 |

.
donde")(i depende de la composici6n-y de los pardmetros EHj’ y donde el
coeficiente de fugacidad se relaciona a la fraccién mol de la manera -

usual:

donde fi es la fugacidad. El subindice i se establece para cualquier -
componente, inclusive el hidrbgeno; ﬁi(soave) designa al coeficiente de -

fugacidad encontrado a partir de la ecuacién de Soave:

b,
n gi(Soave) = 1n ( v

= )+ } -1n 2 (129)
v - by (v-byJ

M
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v+ by
- 2 % Kj«'lij In (———;-——) / [RTbM]

A by [ vy By ]
+R'rbM T ey

para hidrégeno:
Yoot gl 2By
Para todos los demis componentes:
Yl By - X X;E!m]

donde la sumatoria se efectfia sobre los k componentes (B = 0 cuando k -

es hidrégeno).

El pardmetro binario EHj puede ser ajustado para cada isoterma. La figura
1 muestra una correlacién parcial; la curva superior es para solventes arg
miticos con dos anilles y para biciclohexil; la curva inferior es para -
aromiticos de un anillo y n-hexano. Se puede observar que la dependencia-
de E'Hj con la temperatura cae en un patrbn regular; la forma de la curva -
de E‘Hj como funcion de la temperatura reducida del solvente es aproximada-
mente la misma para todos los hidrocarburos aromiticos y ciclicos. El -

efecto del solvente parece ser el mover la curva hacia arriba cuando las -
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dimensiones moleculares del mismo incrementan.

La ecuacifn ha sido aplicada a algunos sistemas binarios conteniendo hidré

geno,evaluando los factores k a partir de:

k = ﬂi (1iquido)/ ﬂi {vapor)
en la tabla 3 se muestran los rangos de temperatura y presi6n en que apli-
ca la ecuacifn, asi como la bondad del ajuste alcanzada, como valor de la-

funcién objetivo (minimizaci6n de las diferencias en las presiones de pun-

to de burbuja).

Tabla 3, Sistemas estudiados con la ecuaci6n de

E1-Twaty-Prausnitz
Solvente T Tr P Valor de la
' atm funci6n ob% etivo
x 10
n-hexano 0.55-0,81 34240 . 5
benceno 0,77-0,88 20-120 1
tolueno a,78-0,92 20-250 ' .16
tetralina 0,64-0,87 20-250 15
biciclohexil+ 0,63-0,85 20-250 19
l-metilnaftaleno  0.60-0.81  20-250 7

difenilmetano  0,60-0.81 20-250 6
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Es necesario remarcar que la modificacién a la ecuaci6n de Soave planteada
por El-Twaty es aplicable sblo a sistemas de hidrocarburo - Hy3 mis atin, -
de la tabla anterior se observa que las condiciones criticas no se han in-
cluido para ningln par (0.6 €Tr < 0.9, en promedio; Pc si se incluye en -

el intervalo de prueba)
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3.3 Ecuacifn de Teja y Patel (Teja y Patel, 1982).

Esta ecuacibn es el resultado de una extensifn de los trabajos de Soave,-
‘Peng-Robinson, y Sclmidt-Wenzel: emplea, ademds de la temperatura critica
y la presi6n critica, dos pardmetros que dependen de la substancia: }'C y

F como parimetro de entrada. La ecuaci6n tiene la forma:

P =

RT a(T)
v-b ~ v{vbJ*c(yb) (130)

donde R es la constante universal de los gases
a es una funcidn de la temperatura

b, ¢ son constantes.

La forma de la ecuaci®n es similar a las trabajadas por Harmens (1980) y-
Mollerup entre otros, la ecuacifn se restringe para satisfacer las condi

ciones siguientes:
2P
( ¥V )Tc
a2
( ). =0
2yt 1c

Pc Vc
L

en donde si se elige un valor de ;c = 0,3074, la ecuacifn se reduce a la-

de Peng-Robinson, y si.}c = 0,333, se reduce a 1a SRK., Al aplicar estas-



restricciones, obtenemos:
2.2
a(T) -ﬂ.a(R“Tc/Pc) (o d (TR)
b =nb(Rf1‘c/Pc)
C = ﬂC(RTC/Pc)
donde
a1 . 2 2
'n‘c =1-3 ;c’ o 53 c’ 3(1-2 ;c)‘nfnb”'s ? C
y ﬂb es la menor raf:z positiva de la ecuacién ctbica:
Ql+232)0%+ 33%0, -73-0
b §c b }c b } c

Para o (Tr) se elige la misma funcién de la temperatura reducida (Tr) -

que la usada por Soave y Peng-Ronbinson:
« (T = f1+F(1-Tl/2)] 2( o bien m=exp[c(1-Trn)])

Los valores éptimos de Z Y F corresponden a la minima desviacién de las
densidades liquidas saturadas y la condicién de equilibrio de igualdad de
fugacidades, Valores Gptimos de 3 <Y F para 38 fluidos puros (incluyen-

do substancias polares, se encuentran en la correspondiente tabla del -
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apéndice. Se puede extender la ecuaci6n de estado a nuevas substancias -
generalizando las constantes de la ecuacifn. Los valores de 3 cY F han -

sido correlacionados con el factor acéntrico, obteniéndose:
F = 0.452413 + 1,30982 (O - 0.295937 0.)2
}c- 0.329032 - 0.076799¢C0 + 0.0211947002'

Sin embargo, las ecuaciones generalizadas aplican sblamente a substancias-

no polares.

La ecuacifn puede emplearse para el cilculo de propiedades de mezclas si -
las constantes a, by ¢ se reemplazan por las constantes de mezcla 3 bm-

Y ¢, como sigue:

El témino de interaccifn cruzado a. puede ser evaluado por la siguiente-

regla de mezclado:

1/2
5'13 i JJ
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donde ¢ ij es un coeficiente de interaccifn binaria que debe evaluarse -~

a partir de datos experimentales. El valor fptimo de ?ij para cada par
binario se obtiene por minimizacién de 1la desviacifn absoluta promedio

A en las presiones de punto de burbuja a temperaturas seleccionadas. Gene
ralmente ; ij se supone independiente de la temperatura, presifn, densi-

o dad y camposicifn, Valores de ?ij para 32 pares binarios se muestran -

en el apéndice,

S " 'La expresidn resultante para la fugacidad del componente i en una mezcla,

" se obtiene de: -
f. b 7 Xx.a,.
RT In (hp) = - RT In 2-B) + R () - Al In (5
1

a(by*ey) a
+ c. (3b+c) + b. (3c +b)
2(Q%-d% 8d” for @ 1 }

+

{m( Q-d ) +__§9<L_} | , (131)
donde

b+c
Q e

B = b Pc/RTc
A

d 2\ benirel



v ¢ volumen molar

a,b,c: ctes

Z : compresibilidad = Pv/RT

Al comparar la ecuacidn de Teja-Patel con las de Soave y Peng-Robinson, se

obtienen las siguientes conclusiones, para diferentes tipos de sistema:

a) Sistemas binarios de hidrocarburos ligeros (hasta n-decano).
En general, las tres ecuaciones de estado correlacionan los datos igualmen
te bien, Mis alin, y excepto para binarios conteniendo metano, los valores
de gij para los sistemas se encuentran cercanos a la unidad. Esto es -
cierto para las tres ecuaciones y apoya a la conclusién de Soave respecto-
.al no requerimiento de parfimetros de interaccibén para célculos de equili -
brio liquido-vapor, que no contengan metano, de binarios que involucran -
. hidrocarburos ligeros, Para sistemas conteniendo metano, la ecuacién de -
Teja-Patel requiere valores de ‘Eij que son mis cercanos a la vnidad que -
los de las ecuaciones de Soave o Peng-Ronbinson. En general, estas Glti -

mas ecuaciones muestran valores de gij muy similares.

b} CO,-hidrocarburos ligeros y H)S- hidrocarburos ligeros.

Los valores Optimos de gij obtenidos a partir de las tres ecuaciones son -
ligeramente diferentes uno de otro, pero se encuentran usualmente en €l - -
rango de 0.84 a 0.90 para sistemas conteniendo CO, y de 0.91-1.0 para sis-

temas de HZS' Una muestra del.ajuste logrado se presenta en la figura 2.
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®Experimental
—Teja~-Patel

273K

0 T X
C02(1) -n butano(2)

Figura 2. Ejemplo de ajuste del equilibrio liquido-vapor con la
ecuacidn de Teja-Patel,
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¢) Binario hidrocarburo ligero-pesado.

Estos sistemas incluyen binarios tales como metano-n eicosano, etano-eico-
sano, etc. S6lo la ecuaci6n de Teja y Patel muestra desviaciones acepta -
bles en las presiones de punto de burbuja para estos sistemas. Muchos de-

los valores &ptimos de gij se encuentran dentro del rango 1.0 a 1,08.

d) Binarios alcohol-agua.

SBlo 1a ecuaci6n de Teja-Patel se emple6 para calcular ?ij para estos bina
rios. El sistema metanol-agua puede correlacionarse con un valor Sptimo -
de Eij de 1.083 (véase la figura 18, donde se campara el ajuste logrado -
con esta ecuacifn y el modelo ASOG), y el sistema etanol-agua con uno de -

1.075.

. Las curvas P vs x para sistemas de hidrocarburos ligeros usando las ecua -
ciones de Soave, Peng-Robinson y Teja-Patel, son idénticas; asf mismo, pre
dicciones multicomponente para sistemas de hidrocarburos ligeros, son com-

parables.

Estas comparaciones muestran que la ecuacién de estado de Teja-Patel es -
capaz de predecir adecuadamente las propiedades termodindmicas de las mez-
clas. Lo mds interesante es su aplicabilidad a mezclas conteniendo hidro-
carburos pesados y substancias polares, y el hecho de que es ctibica en - |
el volumen, haciéndola ficil de manipular. Ella puede reproducir con -
precisién suficiente las densidades de las fases liquida y vapor y ofrece-

predicciones de equilibrio-liguido-vapor muy adecuadas. Asf{ también, se -



encuentra.. que esta ecuacifn es tan buena como la de Peng-Robinson y la de
Soave para mezclas de hidrocarburos ligeros. Para sistemas que contienen-
hidrocarburos pesados y substancias polares, esta ecuaci6én es superior a -

las de Soave y P-R.
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3.4 Ecuacibn "Chain-of-rotators" (Chien-Grenkorn-Chao, 1983).

Esta nueva ecuacifn de estado brinda de manera general, una buena descrip-
¢i6n del estado del fluido para fluidos moleculares. Tanto en cdlculos -

de PVT, presi6n de vapor como en entalpia, se obtienen buenos resultados.

La ecuaci6n describe el equilibrio de fases para diversas mezclas, inclu -
yendo sistemas que forman azeStropo. Asimismo, representa a mezclas simé-
tricas, de componentes equiparables, como mezclas asimétricas de gases li-
geros con solventes pesados. Se ha llegado a desarrollar una correlacién-

para las constantes de interaccién binaria para algunos sistemas comunes.

Una de las grandes ventajas de esta ecuacién es que se aplica ficilmente a
nuevas substancias ya que s6lo involucra tres parémetros para cada substan
cia. La ecuacidn tienme su principal campo de aplicacién de fluidos de mo-
léculas grandes para las cuales los datos termodinimicos experimentales -
" son escasos. Las bases en que se cimienta esta ecuaci6n comprenden la teo

ria de la perturbacidn.

La ecuacién de estado ''chain-of-rotators" (COR) se deriva entonces a par -
tir de la funcidn de particién resultante siguiendo los procedimientos -

estindar de la temmodinimica estadfstica (Reed y Gubbins, 1973), quedando:

-~ 2 - 2 ~
4=Z-) -2 (=) 3( 5 #3x( M- (1)

S

BY a1+ —T S -

T 1y
(= -1

" 3
-1
Sl




+ [1+—-§- (Bo+B/T+8, T )] 5y m~Anm (132)

n@ Tn?m

donde BO' Bl’ BZ’ Anm ! ctes

7 =2 /6 = 0.7405

+
T

T* = temperatura caracteristica

volumen reducido

T/T*

¢ = grados de libertad rotacionales

& = 1+L 2:L s L = 1/7
2+3L - L

La razén de fugacidad ser4 entonces:

4 X 3 A
(L) = m (ﬁglg-w—f-'——z—— R DI G £
. s
(—Er -1)
~ (e +4) _;r_ 3
fee+J1n *{.T -

-0 (=

A PV

+ -1

c ~ — m
« [1+5 @y B/T +8,T)] nF ART

Rad
n,m r
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Los coeficientes A = fueron determinados por ajuste de las ecuaciones de -
trabajo a los datos de pVT, energfa interna y presién de vapor del metano,
para el cual el grado rotacional se considera ausente, o sea, ¢ = 0. El -
ajuste se bas6 en los valores parimetricos del metano: Vo = 21.192 cm3/ -
gmol, segdn lo reportan Chen y Kreglewski, T* = 151,71 K. Cuatro de las -
constantes Anm: AH’ AZI’ A:,)1 y A41 se ajustaron al ségundo coeficiente-
virial del metano (Dymond y Smith, 1969). Llas constantes remanentes se de

terminaron por ajuste de los datos mencionados anteriormente.

Las constantes Bo, B1, B2 y ¢ que aplican a las contribuciones rotaciona-
les fueron determinadas para datos de etamo. E1 parimetro & =1.078 se -
obtuvo para el enlace simple entre dos &tomos de carbono, y en el articulo

original, se emplea para todos los célculos.
Reglas de mezclado y ecuacién de fugacidad.

La ecuacién de estado COR aplica.a mezclas por medio de la introduccién de
reglas de mezclado para las constantes de la ecuacién. Dado que la ecua -
cién contiene sBlo tres constantes para cada substancia, su aplicacién es-
relativamente ripida. En vista de 1a considerable complejidad de la ecua-

cién, se emplean las reglas de mezclado de Van der Waals, como sigue:

U, Vom= Z ): X5 X UlJ VOlJ (134)

Vom = Z z X5 xJ V01J (135)



donde las cantidades con doble subindice indican;

U.= U U, parimetro caracteristico (136 )

1 1 de energia
Voii = Voi

enelcaso i =j, y

Uij = (1-kij) \/ Ui Uj (137)

Voij™ (Voi * Vo5)/2 (138)
en el caso i # j. En ellas aparece un pardmetro de interacci6n binaria, -

kij‘ que es ajustable, y cuyos valores se pueden encontrar correlacionando
los volfmenes centrales de los componentes en témminos de la razén Z defi-

nida como:

R chl /Mg * Voj)

Para hidrocarburo-hidrocarburo, la correlacién se expresa por:

k;j = 0.01008 - 0,03419z + 0.3849z% + 0.2823z°

y se muestra en la figura siguiente,
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ij

Figura 3. Correlacidn de Kii para sistemas hidrocarburo-hidrocarburo

Para mezclas CO-hidrocarburo:

k.. = 0.0315 - 0,1033z + 0.5802z°

ij
Combinando las ecuaciones (135} y (138) se obtiene:
\an N 2; X5 Voi
i

que satisface 1a condicifn de Huron-Vidal (1979) para la energfa excesiva

de Gibbs al 1imite de presién cuando tiende al infinito.



Para Cp S€ introduce una regla de aditividad lineal:

€y = 55 X, €

. ‘ ..
A partir de Cp ¥ U,» encontramos Tm.

2
-(1+B°cm/2)+\] (HBOCm/Z) + 4 BlCm/Z (——m--)- B C /2

T* =
m .
Cm BIIT

k = cte de Boltzmann

Finalmente, la fugacidad fi del componente i en la mezcla estd dada por:

o
4 = -3 (o
i . - Vv T L1 _
1 (.._V:_-U
(4
SR
% (e +4) T -3
(e #1) In - ~— ;
a w
<1 = -

A V..
B, +B,/T +B BV ol
+ [1 + —5— (B, +B,/T ‘T)] Em =0 TRT Vo

c A
+ {..Lg_— (-B,/T +3,T) - [1+ (B,+B{T +B,T')]

om 7
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r = |
nm
nm v

C. .. V... U v. 1

i 3 o= i) oij . _m o
[nz (B*B,/T +B,T) T(ZZJ-XJ' T ) Vo ]
+

C
1+——’{}-—~ (B, + 2B,/ T) (135)

Los valores de las constantes, asi como de algunos valores del pardmetro de

interaccitn kij se presentan en el apéndice,

Algunos sistemas de interés industrial han sido estudiados a través de la -
ecuacidén COR, estos incluyen mezclas simétricas o con componentes de volati
lidad cercana asf como mezclas asimétricas de componentes altamente diver -

gentes,

Tabla 4. " Sistemas estudiados con la ecuacién COR.

Sistema rango de tem- rango de pre- desv.absoluta

(1 2 peratura (K) sién (bar) K, K,
metano-propano 277 - 361 7 - 99. 1.9 0.78
-neopentano 344 - 411 21 -199 2.4 2.7
-n-decano 423 - 583 a 30 -184 1.0 1.1
-benceno 421 - 501 19 - 239 4,3 7.0
benceno-ciclohexano 313 - 343 0.24 - 0.80 0.58 0.43
No, - Co, 218 - 273 13 - 137 7.3 2.3
Co - HS 273 - 353 20 - 80 4,9 0.78
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Las mayores desviaciones entre valores calculados y experimentales se ob -
servan a temperaturas relativamente bajas dondé las fracciones mol de la-
fése 1fquida del componente ligero y la fraccién mol del vapor del compo -
nente pesado son peqﬁeﬂas. Las incertidumbres esperadas para estas frac -
ciones mol pequefias son mayores que las experimentales, lo cual limita el-

rango de aplicaci6n de la ecuacifn.

La ecuacisn COR ofrece buenos resultados a condiciones muy cercanas al es-

tado critico, siendo &sta su principal ventaja por sobre otros modelos.



3.5 Ecuacibn de Vetere (Vetere, 1983).

El propSsito de la ecuaci6n se resume en dos puntos principales:

« reduccin de las ocho constantes propuestas originalmente a 3 s6lamente,
por medio de la optimizacién de &stos; y

- extender los cilculos liquido-vapor a mezclas con gases culinticos o -
exhibiendo miscibilidad parcial, no considerados previamente en la lite-

ratura,

La ecuacién propuesta es de la forma:

-KT K, T KT
RT -a-2 +a, £ s+ p_&. & (140
P =y v L v

donde las ocho constantes k,k1,k2, a, 3y, b, m, n se encuentran ligadas o -

interrelacionadas con las propiedades de los compuestos puros por medio de-

las ecuaciones:

a = 41.293 (QH_ - 1.987 T,) v, T (141)
KT
4a - RTV_ e ¢
- c'c
m - (142)

2a - RI‘CVce c

A+XKT_ -1
R a
e
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donde:
A H, ; calor latente de vaporizacién
RT/V, -P
A = __C_.K_%__Ti. (144)
a e “eN T :
c
. KT RT
k,T m e ¢ e "2°¢c C -
a,=1"c v (P +a -b - ; (145)
1 c c VT v n Vc

C [

Las principales suposiciones en que se basa la ecuacibn (140) pueden resu

mirse como sigue:

- las fuerzas atractivas pueden describirse en términos de un potencial -

tipo Van der Waals;

- tanto las fuerzas atractivas como repulsivas contribuyen a los t&minos

entr6picos y entilpicos de la ecuacifn termodindmica de estado

P=T (35-)p - (-%-5—% (146)

que se debe interpretar como el balance entre la presién cinética y la

presién estitica; y

todas las fuerzas de interaccién dependen de la temperatura en rela -

cién exponencial.

Reglesde mezclado

Las reglas de mezclado que se proponen para la ecuaciSn son las siguientes:
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(st ) - 3 % (a KL

a = ;%4 ,

T " 21'_ JZ Xj X, 37‘ y (147)
-K,T -K.T
el 5. % Iy x (aj-e——1---)“ (148)

) (149)

donde los témminos cruzados se relacionan a los términos de componente puro

por medio de las relaciones:

KT . o KT KT )
(a T )ij = (a 7 )i (a _—-\_IT)j (1'kij ) (150)

KT -K,T -K.T
(a1-9——1—) \/(a _e__‘_._)i (a; ev;] ) (1K, (2)) (151)

7 =
-K,T -K,T -K,T
(bE=—) \/ 6 0 oy osy
ij

Estas reglas tienen la misma justificacién que las reglas de mezclado emplea

das por Scatchard-Hildebrand. Aunado a esto, si se consideran s6lamente
aquellos términos que tienen un significado fisico, es posible reducir el -
nfinero de parimetros de interaccién por optimizar a tres, y la ecuacifn, es-

crita para wns mezcla, serd:
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RT_ , oKT o KT ) o KT
P= v, - (a + (a + (b ) (153)
M \T"M M ! VM v, M

En vista de que el método propuesto por Soave para la evaluacién de las -
constantes es imprético, en el caso de ecuaciones de estado con demasiadas-
constantes, se emplea un método diferente con este modelo. El término re-
pulsivo es mds sensible a los cambios de volumen en el rango de alta densi
"dad, debido al alto valor de n, (véase Tabla A-7). Como consecuencia, -
para cada componente a temperatura subcritica la constante b se calcula -

por medio de la ecuacidn:

K, T KT
b=VI£ e ¢ {Pcexp[.h(h—,}.-{{-)] v al o -

KT
gt B (154)

donde

hos —C ' ,  (1s9)

[1.r.] 27
1 TR
VL =V - ZR (ecuacién de Rackett) (156)



Se seleccion6 la ecuacién de Rackett debido a que permite una muy -
buena aproximacién de los voltmenes 1iquidos de los componentes puros en un
rango completo desde el punto critico, a pesar de su simplicidad. En resu
men, la ecuacién (154)asi como la relacidn de Soave deben ser mantenidas -
como correlaciones generalizadas, vAlidas para cualquier componente liqui-
do ya que no se requieren datos experimentales para su aplicacién, ademds-

de los datos criticos.

Debe reforzarse el hecho de que la constante b cambia con la temperatura -
s6lo para la fase liquida, mientras que  asume un valor constante al -

igual que para las otras constantes,en la fase vapor.

Substituyendo las reglas de mezclado, y considerando las ecuaciones bfsi -
cas para equilibrio 1fquido-vapor, se puede derivar la siguiente expresién

siguiendo procedimientos estdndar:

K,
N o KT N2y, be 2’ )
RT In ﬂi =-2 2 Y (@ =) +* b . 0.5 (ni+nj)-1

j ij i

)'.i)’j (b e'KzT/vn-l) [ 0.55n1+nj)-2]

+
M=

N
z
i 0.5 (ni 4+nj) -1

N -K.T pm-1
2y, (ae ran )ij

KT m-1
+ ¥ . % yiy;(a,e A" )[ 0.5(m*n,)-7]

i=] - im 1= . -
0.5 (mi +mj) 1 is1 =1 0.5 (m1+mj) 1

~RT In 2 (157)
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donde

" KT KT
Vv e e 1
zs=1- [(a ) - (a &1y
RT vV M Ty 'y

e KT

- (b =)
VoM

Para encontrar los valores 6ptimos de los pardmetros kij , se ha seleccio-

nado un procedimiento muy simplificado, impuesto por el comportamiento -

complejo de la ecuacién (153), que previene un excesivo tiempo de cémputo.

El algoritmo se puede resumir como sigue: (1) Se asumen los valores expe

rimentales de P, las composiciones de la fase, y tres valores estimados -

de k + A partir de un valor inicial del volumen de la mezcla liquida -
(\I\1 = VC1 2 m(.] 'TR) ) donde i indica el componente de mayor peso molecu

lar, y el volumen de la fase vapor (V;’( = RT/P), los valores que satisfa -

cen la igualdad:

-KT -K,T -
P= 40— - (ay—) + (a%t- )+ (b2
M Y A YoM

se encuentran por un procedimiento iterativo para todos los puntos experi
mentales.

(2) Introduciendo los valores optimizados de volumen 1fquido y del vapor-
en la ecuacibén (157), se puede calcular la razén de equilibrio l(i = ¢[i'/ -
(6\11 para los componentes de la mezcla, Si la condicibn Z kltl = 1 no se-
satisface, se intentan nuevos valores de I<i j hasta que la funcién objeti-

vo o= ( 2 k;x; -1)2 es menor que 10'8.
i
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(3) De la etapa anterior se obtienen los valores finales de los parime-
tros kii' Aplicando estos parémetros, se puede calcular, por medio de -
la ecuacitn (153 los nuevos valores para los vollmenes y subsecuentemen
te el valor del coeficiente Gi, repitiendo el ciclo hasta alcanzar la -

convergencia,

Algunas observaciones respecto a las constantes para Componentes puros:

(1) 1a constante b en la fase vapor puede igualarse al valor derivado de

1a aplicaci6n de la ecuacibn (155),

(2) el valor de l\’z puede suponerse de -0,001 { o cero si se correlacio-

nan datos isotérmicos)

(3) n no es critica y puede elegirse en el rango de 7 a 9, Otra regla-
adicional que puede aplicarse cuando los datos experimentales son esca -

s0s en el rango subcritico es:
K= 0.5/TC.

Acerca de la eleccibn de los datos de componente ;;uro existen dos puntos
de particular importancia:

Primero: cuando se consideran mezclas’de muy diferentes pesos molecula-
res, es necesario optimizar también el valor de a para los componentes -
de bajo peso molecular.

Segundo: en el caso de sistemas en que la densidad varfia altamente con -
la composicibn, es mis apropiado, en el cflculo de b, introducir un va -
lor medio estimado del volumen de la mezcla en el rango de composiciones

experimental, en vez de un valor de Ve del componente puro a la tempera-
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tura experimental.

Con el fin de probar la adaptabilidad de la ecuacién, se han efectuado c4l
culos para una gran variedad de sistemas con un amplio rango de pesos mole
culares, desde el metano hasta el n-eicosano y mezclas de varios tipos de-
no idealidad. Los resultados pueden ser analizadbs separadamente, como si

gue:

a) mezclas no polares o ligeramente polares.

N

Los resultados parecen indicar que el modelo correlaciona adecuadamente -
los sistemas estudiados, Mis adn, para mezclas de hidrocarburos el método
es predictivo, ya que se puede hacer kij = 0 para los tres parfmetros de -
interaccidn. Esta regla‘es vidlida s6lo en el caso de sistemas conteniendo
metano, en contraste a las observécicnes de Scave, Peng-Robinson y Patel -
Teja. Los valores de Kij son aproximadamente constantes con la temperatu-
Ta en un amplio rango, alin para sistemas conteniendo compuestos ligeramen-
te polares. La correlacién es apreciablemente buena cuando se aplica al -
caso de mezclas apolares de pesos moleculares altamente diferentes, por -
lo que rivaliza con la ecuaci6n de Patel-Teja, uno de los métodos reporta-

dos en la literatura que puede ser aplicado a ‘tales sistemas.

En general los valores de Kij son préximos a cero, a excepcifn de sistemas

conteniendo compuestos de alto peso molecular,

b) Sistemas polares.

Estos sistemas incluyen no s6lo compuestos polares exhibiendo enlaces de-
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hidr6geno, como el agua y alcoholes, sino también dos clases de mezclas-
no consideradas antes: sistemas altamente polares exhibiendo un gran in-
tervalo de miscibilidad (n-butanol/agua) y mezclas de gases cuinticos en

solventes polares (hidr6geno/etanol),

Las desviaciones de los datos experimentales no exceden al 3% tanto para
la presi6n, como para la composicién en el caso de puntos de burbuja iso
térmicos, en tanto que para el caso isobdrico, se encuentra una desvia -

cidn en la temperatura de 1 grado.

Se obtienen buenos resultados también en la correlacitn de muchos siste-
mas "molestos", como isobutanol-agua y las mezclas de hidrégeno en meta-
nol y etanol. Los Gltimos dos sistemas merecen mds &nfasis por su difi-
cultad de correlacién, debido a que la fuente de los datos experimenta -
les contiene cierto grado de arbitrariedad ya que se presentan en forma-

gréfica,

c¢) Sistemas ternarios.

Vetere (120) examina s6lo dos sistemas representativos de mezclas pola-
res y no polares, En el caso del sistl_ema N,/CH,/C0,, para tener un buen
ajuste, se requirid la optimizacifn de. los pardmetros de interaccifn bi-
narios del sistema N,/C0,, Sorprendentemente, €l sistema polar CHyOH/ -
CZHSOH/HZO se correlaciond con las mismas constantes binarias. Por su -
puesto, la constante b de los componentes subcriticos en la fase liquida

se recalcul® para la temperatura experimental del sistema ternario.



Por todo lo anteriormente expuesto, parece ser que la ecuacién de Vetere
puede ser aplicada al cflculo de equilibrio de fases con mezclas de cual
quier tipo de compuestos, incluyendo gases cuinticos e hidrocarburos de-

alto peso molecular en un amplio rango de temperaturas y presiones.

Debido a la adaptabilidad de la ecuacifn al rango de muy altas presiones,
&sta puede cubrir el campo experimental de la literatura'y puede ser -

aplicada al equilibrio de fases de mezclas por encima de 1000 atm.
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3.6 Ecuaci6n de Mathias (1983),

En el trabajo de Mathias (1983), se emplea la modificacién de Soave suge
rida por Boston y Mathias (1980) para mejorar los cilculeoc de equilibric
vapor-liquido de sistemas conteniendo substancias altamente supercriti -
cas, tales como hidrégeno, metano y di6xido de carbono a temperaturas -

muy por encima de sus respectivas temperaturas criticas.

Descripcidn de la ecuacidn.

A partir de la ecuacifn de Soave:

_ RT a
= e ) (158)

con:

R
ai(Tci) =a; = 0.42747

ci

RT .
b. = 0,08664 ~—=t
1 Pc1

Se mantiene a *'b' como constante, en tanto que se hace "a" una funcién -
de la temperatura, de manera que la presi6n de vapor de la substancia -

pueda ser bien correlacionada:

ai(T) A% (1)
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donde « i(T) es un factor adimensional que toma el valor de la unidad -

cuando T = Tci. Una buena correlacién para o, es:

o 0.5
i

0.5

= T+ m (1-Tr;”

) -p; (1-Tr;) (0.7-Tr;)

donde Tr,; = ’1‘/'l"c.1 es la temperatura reducida del componente i.

El segundo témino del lado derecho en la Gltima ecuacién fue introducido

por Soave para reproducir las presiones de vapor de substancias no pola -

res, Correlaciond la constante caracteristica "m" como funcién del fac

tor acéntrico, La correlacién usada por Mathias fue 1a obtenida por

4

Graboski y Daubert (1978). Es muy similar a la de Soave, aunque ligera

1

mente mejor dado que se obtuvo a partir de un juego mayor de datos. La -
correlacién es:

= 2
m; = 0.48508 + 1.55191(»)i 0.15613wi

La correlacién de Soave para ccpermite obtener adecuadamente las presio -
nes de vapor de substancias no polares y ligeramente polares. Sin embar-
go, se encontrd que el ajuste con los datos de presiones de vapor de subs
tancias polares es bastante errfneoc. Por definicién, la ecuacién de -
Soave reproduce las presiones de vapor de todas las substancias en la tem
peratura critica reducida de 0.7, La comparacifn con datos experimenta -
les para substancias polares muestra que la ecuacién de Soave sobrepredi

ce la presin de vapor a temperaturas reducidas de entre 0.7 y1.0yla -
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subpredice a temperaturas reducidas menores 2 0.7 o viceversa. Uno de -
los témminos empiricos mds simples que corrige esto, es el tercer témmi

no de la ecuacifn de a¢ j ¥ por fortuna, se puede trabajar muy bien.

El parimetro polar "p" es altamente empirico. Es improbable que pueda -
correlacionarse en términos de otras cantidades tales como el momento di
polo dado que su valor es probablemente el resultado global de muchos -
efectos diferentes, incluyendo la inadecuacién de la ecuacidn de Redlich
-Kwong. Sin embargo, hay s6lo un parimetro adicional cuyo valor puede -
ser obtenido a partir de unos pocos datos experimentales de presiéh de -
vapor. Mis afin, la forma simple de la ecuacién de Redlich-Kwong se man-
tiene y esto da robustez y eficiencia computacional esencial para aplica

ciones de disefio de procesos.

Puesto que la expresidn para & fue obtenida por apareo de datos de compo
nente puro, el uso de la misma expresibn a temperaturas supercriticas re
presenta una extrapolacidn en una regi6n desconocida. Boston y Mathias-

sugieren la siguiente extrapolacidn a tales condiciones:
a 25 . eple, (1T Sh)]
i SXPLG Ri

donde:
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La extrapolacién de Boston y Mathias provee un mejor ajuste con los datos
ELV que 1a ecuacibn de Soave para sistemas binarios no polares comunes, -
mis alin, produce un limite de alta temperatura cualitativamente correcto-

mientras que la ecuacién de Soave no.

Extensifn a mezclas,

La teorfa de un fluido se escogi para extender la ecuacifn de fluido -
puro a una mezcla. Por tanto, la forma de la ecuacifn se mantiene pero -
los parametros se obtienen como promedios cuadriticos en la fraccién mol-

de los valores de componente puro.

it

0.5 ;1o 1 T
a;5 = (22077 O-kyys - Kays —p )

b. + b.
= 1 ] o 1.0 o1 T
b5 7 - o35 - K35 —T000— )

Los parfmetros binarios se suponen lineales en la temperatura dando un -
total de cuatro de los mismos. . El empleo de cuatro parémetros bing
Tios por cada par puede ser considerado excesivo pero se ha definido que-

diferentes tipos de aplicaciones requieren diferentes subjuegos. Por
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ejemplo, el equilibrio para el hidrégeno es bien correlacionado usando -
los parémetros kg y l\.; . (Véase tabla A-8 para los valores de los parfime

tros).

Para muchas aplicaciones de disefio, los solventes son pseudocomponentes -
que ebullen dentro de un rango de temperatura estrecho. En este caso los
pardmetros binarios deben ser estimados por uso de cantidades disponibles;
para este fin, Chao et. al, (1980) emplean una correlacién con el parime-

tro de solubilidad d :
L‘b’ = 1,061 - 0.863 d
K =-2.79 +0.23 d

Los resultados obtenidos son comparablés con aquellos ofrecidos por 1a -
aproximacién de coeficiente de actividad desarrollado especificamente pa-
ra sistemas con hidr6geno por Chao et. al. (1980).

Los sistemas conteniendo agua, son una buena prueba para cualquier modelo,
por ello se muestra en la figura 4 el comportamiento de este modelo, con-

el sistema metanci-agua.

Los resultados reportados en el trabajo de Mathias muestran que esta modi
ficacién a la ecuaci6n de Redlich-Kwong es aplicable a una amplia varie -

dad de sistemas, sin embargo, se enfatiza que con las reglas de mezclado-
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dadas pueden ser incapaces de describir sistemas altamente no ideales ens

los limites de composicién.
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Figura 4. ELV con la ecuacién de Mathias
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3.7 Principio de estados correspondientes generalizado (GCSP)

(Wong, Sandler y Teja, 1984).

'La teoria de estados correspondientes de tres pardmetros de Pitzer y cola
boradores (1955) emplea la temperatura critica Tc, la presién critica Pc,
v el factor acéntrico 2 como parfimetros de caracterizacién de los flui -
dos. La teoria se basa en 1a.suposicién de que el factor de compresibili
dad de un fluido, z, es una funcién universal de la temperatura reducida-
Tr (=T/Tc), la presién reducida Pr (=P/Pc) y el factor acéntrico, (¢ )-

como sigue:

2= 20 ar,pr) vzt (e, (159)
En la formulacién de Pitzer, las funciones Z(O) v 2(1) se dan en forma -
grifica. Lee y Kesler (1975) reemplazan la representacién grifica con la

siguiente ecuacién:
2 = 20 (r,pr) +w(z@ (rr,pr) 2O 1e,pr) } 700 (160)

donde 2(0) es el factor de compresibilidad para un fluido de referencia-

7 (r)

esfériéo (esencialmente Argdn, para el cuall es cero), y es aquel -
para un fluido de referencia no esférico (esencialmente n-octano). Estos
factores de compresibilidad para fluidos de referencia se representaron -
por la ecuacién de estado modificada de Benedict-Webb-Rubin (Benedict y -

colaboradores, 1951).



El principio de estados correspondientes generalizado se basa en la se -
leccién de dos fluidos de feferencia no esféricos, denotados por rl y r2
que son representativos del fluido o la mezcla de fluidos de interés, -
y para los cuales se conocen ecuaciones de estado. El principio de esta
dos correspondientes para el factor compresibilidad se escribe como:

) (r1) ‘
2= 200 (r,pr) + et 20D e pry - 2 oy (160)
w T w

La base tebrica de la ecuacién (161) , es la misma que para las dos an
teriores. Para ver esto, se considera que el factor de compresibilidad-
Z es una funcién de Tr, Pr yw,Z puede ser expandida en la forma de se-

ries de potencias de Taylor alrededor del punto (Tr, Pr,wo)
221 () + (32BW) (wewy) + 06)

Si aproximamos la derivada parcial por medio de su diferencia finita:
(92/3w) = {2 @) - T6)} /(w-w)

se obtiene la ecuacifn propuesta. En el caso especial,w0 es cero y se-

recupera la ecuacién de Lee y Kesler.

Parece razonable que puedan obtenerse mejores estimados de las propieda-
des de un fluido si las substancias de referencia son similares al flui-
do de interés., Por tanto, la ecuacién propuesta permite extender el -

principio de estados correspondientes a sistemas mis complicados como -
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aquellos que contienen cadenas largas o hidrocarburos aromiticos, y/o -
componentes polares tales como alcoholes y agua por la eleccibn apropia

da de las ecuaciones de referencia.

Una de las aplicaciones mis importantes del principio de estados corres
pondientes es el cilculo de propiedades de mezcla. La extensién del mé
todo de estados correspondientes a mezclas se basa generalmente en el -
reemplazo de los pardmetros de caracterizacién Tc, Pc, vw con pardme -
tros pseudocriticos apropiades, Tom, Pem, y wm, que dependen de la com
posicién. NOtese que Tam y Pam no corresponden a ninguna propiedad cri
tica de la mezcla, pero son las coordenadas del punto critico de la iso

terma con composicién fija.

La dependencia composicional de los parfmetros pseudocriticos se eval(a
generalmente a priori con un modelo de mezclado. Leland y colaborado -
res (1962) han presentado la base mecinica estadistica del modelo de un
fluido mds comfinmente usado. La suposici6n bésica del modelo de un flui
do es que el potencial de interaccién entre una molécula de la especie

i y una molécula de la especie j en un fluido es de la siguiente forma:
= €., .
uj 5 () ij F (r/ "13) (162)

donde F es la misma funcifn para todos los pares i-j. Usando esta supo
sicifn, un juego consistente de parimetros efectivos para la mezcla es:
3

o= T T XX,V
m i 571

(163)

.

3
ij



- 153 -

3 3
« % zl 7_) X;X; eij BT (64)

Estas ecuaciones se conocen comfinmente como el modelo de Vander Waals de
mezclado para pardmetros moleculares. La relacién entre los parimetros-
potenciales y los pardmetros criticos de componente puro o pseudocriti -

cos de la mezcla es:
]
o = KV (165)
€= kT . (166)
donde k1 y k2 son constantes numéricas que dependen de la forma especifi

ca de F. Substituyendo éstas en las anteriores, se obtienen las reglas -

de mezclado de Van der Waals para las propiedades pseudocriticas:

v, | };_ iji X5 Vg (167)
= VoL 1
Ty Ve 75 % X% Tois Vi (168)

Hay varias formas de definir los coeficientes cruzados Tcij yVv la-

cij’
aproximaci6n mis comtn es introducir coeficientes de interaccidn binaria
§ ij y qij que caracterizan la no idealidad de la interacci6n entre el-
par binario. Por tanto, el principio de estados correspondientes de dos
pardmetros se refiere a las dos constantes Tc y Pc que se requieren para

la aplicacién del principio a cualquier fluido; el modelo de mezclado -

tiene dos constantes ajustables que se eligen para ajustar los datos bi-
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narios. Aln cuando estos son parfimetros del modelo en un sentido matemi
tico, se denominan coeficientes de interaccién binaria para evitar confu

sibn con la denominacidn previa de parfmetros.

Los coeficientes de interacci6n binaria se introducen en el GCSP como si

gue:
Sam.. [(o.* )/ ’ =ny5 Lo 15, 1’Z’J/z] (169)
o357 Ny LLOT g ° cij
y
1/2
{13(€ e ° Tcij afij['rca. CJ] (170)

La extensifn de este modelo de dos parfmetros al principio de estados -
correspondientes de tres parfmetros requiere una ecuaci6n adicional para
determinar el factor acéntrico de la mezcla. Lee y Kesler (1975), Joffe

(1971) y Plocker et. al. (1978) usan una regla de combinacién simple:
W, =L X, (171)

Sin embargo, Plocker et. al. han notado que el modelo de tres parfmetros

es adecuado s6lo para mezclas que contienen pequeflas moléculas no pola -

Tres,

Starling y colaboradores (1979) han delineado una extensifn de los tres-

parimetros del trabajo de Leland, que usa un parfmetro de estados co -



rrespondientes molecular adicional, el pardmetro de fuerza anisotrdpica,
d 2 que es anilogo al factor acéntrico. Usando una técnica de perturba-
¢ién han sido capaces de derivar las siguientes reglas de mezclado para-

Y 2
los parfmetros.de la mezcla T EnY d e

2 3
S z lexJo‘ij
1 J .
emd = 7 zxx 3
i 3717 i) 1)
2 3 2,23
Sn€a% " % 737"1 X5 di5 €5 955

Sin embargo, los resultados del cilculo de equilibrio lfquido vapor para
cierto n@mero de mezclas de metano e hidrocarburos lleva a reemplazar -

estas reglas de mezclado por las ecuaciones empiricas:

4.5 4.5
On * z le xj Tn
1]
¢ q,4 5_ ] 4.5
m om 'z inxj ei] ij
i)
2 3.5
2 35_ % v
$n 1 ?-"i"j Jij ij

Una de las mayores inconveniencias en el empleo del modelo de un fluido-
de Van der Waals es que éste da reglas de mezclado para Tam, Vam y i m,-
mientras que la teoria de estados correspondientes se formula en témmi -
nos de Tcm, Pcm, y@m, Por tanto, se requiere una relacidn adicional -

entre Tcm, Pem y Vam. Un ejemplo de tal regla es:
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Zn = T x; I NGLZ)
1

Joffe (1971) ha mostrado que el uso de esta ecuaci6n implica la(171) y -
viceversa, y Teja (1979) ha mostrado que es vdlida sGlo para mezclas de-
moléculas de igual tamafio. Por tanto, si se emplea una regla de mezcla-
do no lineal para el factor acéntrico, como lo sugiere Starling, las dos

Gltimas ecuaciones no pueden ser empleadas.

Estos problemas e inconsistencias del modelo de un fluido motivaron a la
refornulaci6n del problema del célculo de los pardmetros pseudocriticos
para la teoria de estados correspondientes generalizado de tres pardme-
tros. Pueden determinarse tres pardmetros de mezcla, llamémosles Tam, -
Pam, ym, a partir de propiedades de componente puro usando el siguen-

te juego de reglas de mezclado:

R
m

*hi Tm"’hz pma“ =T % xx,w By “h2p *n3 (173)
1

P S R § <5 & cij

para h = 1,2,3 con

12
TCiJ. = fij (T ch) _ . (174)
13 135 3 )
Pegj = BTeij/t Myy [ Teg/Pey) /e 1 ) (78)
UlJ = (Ul “(A)J)/z (176)
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donde a4 1» con h, k, iguales a 1, 2, 3 son nueve constantes y ﬁlj N th -

son dos coeficientes de interaccidn binaria que son caracteristicos de

cada par i-j. Como un resultado, el problema de encontrar un modelo de -
mezclado general se transforman en uno de determinar un juego apropiado -
de a1 Que sea aplicable a los diferentes tipos de mezclas en que estamos
interesados, Retomando la base tedrica y anpirica del modelo de Van der-
Waals, sus andlogos representados por las siguientes ecuaciones, se em -

" plean en el nuevo modelo propuesto:

Ten/Pem

oM

Zi xixj Tcij/pcij , (177

2
Tm/Pcm }1: zJ X;X; Tc1J/Pc1j (178)
" Una regla de mezclado adicional se requiere para detemminar el factor -

acéntrico de la mezcla; se propone la siguiente ecuacién: .

2/‘ ' 2/3 ‘
,, (Ten/Pem) z T x, 5 . (T ../P.. .3 (179)
i

esta regla de mezclédo para L puede justificarse notando que el factor-
acéntrico caracteriza la no esfericidad de yna molécula y Te/Pc es pro -
porcional al tamafio molecular. Dado que el empaquetamiento y orientacién
de las mol8culas de diferentes formas y tamafios juegan un papel importan-
te en la caracterizacifn de la mezcla, se espera que Wy (Tc/Pc) se en -
'cuentren interrelacionados, Mas'aﬂn, Starling¥y colaboradores (1979) han
mostrado que el acoplar el cdlculo del parimetro de forma de la mezcla -

con el cdlculo del pardmetro de forma tienme una base tefrica. Es por tan
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to razonable que una ecuacidn de estado de la siguiente forma sea elegi-

da para la regla de mezclado del factor acéntrico:

<

/P ) (179a )

cij

-3
wm(Tcm/Pan) = }1: ZJ X;X5 W45 (Tcij
El valor & = 2/3 tiene especial significancia, ya que (Tc/Pc) 2/3 es esen
cialmente una &rea superficial caracteristica de la molécula (Patterson,
1976} y la interaccidn total entre moléculas de diferente tamafio es pro -

porcicnal al 4rea superficial (Flory, 1970; Hendersen y Leonard, 1971).

El modelo propuesto, que es una extensifn del modelo de Van der Waals de
dos pardmetros, consiste de las ecuaciones (173) a (179a)y se denotard -
como el modelo I, Este modelo tiene dos coeficientes ajustables para -
cada par binario, § ij y qij' En muchos casos, “ij es igual a la uni -
dad, esta versidn especial del modelo I es llamado el modelo IA. En al-
gunos casos, es necesario usar un valor diferente del pardmetro de in -
teraccidn binario fij para cada.fase; esta variante delkmodelo I se de -
signard modelo IB, El modelo de Van der Waals de dos parfimetros serd -
1lamado el modelo II. Para mezclas asimétricas, Plocker et. al. (1978)-

sugiere el reemplazo de la ecuacifn (1&8) con la siguiente:

0,25
Veij (180)

TanVen 05 = ¥ ¥ x.x, T...
R RS

Se dencminard a 8ste, modelo III. Cada uno de los modelos se resume-

en la tabla 5. A continuacifn, se discutiri la aplicaci6n del método -
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generalizado de estados correspondientes a los varios modelos de mezcla-
do para el célculo de equilibrio liquido-vapor para varios tipos de mez-

clas.

a) Mezclas homogéneas.

Se denominan asf a las mezclas cuyos componentes son similares en tamafio
y en la naturaleza de sus fuerzas intermoleculares. Se encuentra que se
requiere sblo un valor del coeficiente de interaccién binaria para obte-
ner correlaciones satisfactorias de datos experimentales. Las constan -
tes de ecuacifn de estado para los fluidos de referencia se han obtenido
a partir de la ecuacién de Teja-Patel (1982). Se encuentra que para es-
tas mezclas homogéneas, los modelos IA y II son muy similares en la co -

.

rrelacién del equilibrio liquido-vapor.

Debe notarse que las ecuaciones (171) y (179) son idénticas si los valores
de Tc/Pc de todos los componentes en la mezcla son iguales; asi mismo -
puede notarse que las dos reglas de mezclado son virtualmente las mismas
para el binario metano-etano, pero son diferentes para el sistema simé -

trico metano-n eicosano.

b) Mezclas asimétricas.

Aln cuando el modelo de Van der Waals es satisfactorio para mezclas ho-

mogéneas, no es adecuado para mezclas asimétricas (p.e. para mezclas que
<3

difieren apreciablemente en el tamafio de sus moléculas). Esta observa -

ci6n ya ha sido hecha por Plocker et. al,, en otras. Para corregir esta



Tabla 5.  Resumen de los modelos de mezclado para el método GCSP,

MODELO ECUACIONIS CARACTERISTICAS
" 2/3, 2/3 e e
1 @ Tem/Pem) ? % X, me (IL /l’(, ) fij l‘cij/I‘cil‘cj# 1
Tcm/gm e f }3 X. x (l(. /l‘c ) Vlij=8'l'cij/l’cjj.

IA cono antes
B como antes
1 um T ):1 Xy mi
Tem/Pam - = % E x.x,(fc,./Pc,.)
i) v
oo 2 - 2 b
Ton”/Pem zi }3 xlijcij/Pc.lj
11 W - ?"i W
Zam = ‘]1: X Zc.1
Van = 21'. z xixj\’clj
v rem = L E x.x ve,, 0028 Tcij
PRI A R
Pem = zom RTem/Vem

o e y 13,0 /33
[eregfiey) <(rcj/pcj) ]

1
ijj #1;v11j=1
L
iy ¥ Eip i 7!
fif byt

fij'—' Tcij/'l'c.'l'c. Fo

- l/’n
“j 8vc, J/\lc

= 1

1/3 3

091

Fuente: Wong, Sandler y Teja. 1EC Tund. 23 ,1,(1984).
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falla, sugieren el uso de reglas de mezclado similares al modelo III. -
Para este modelo, se empled la ecuacién de Lee y Kesler en los cilculos-
para los fluidos de referencia. Se encuentra que el modelo IA es supe -
rior a los demds. Se observa ademis, que la diferencia entre los va -
rios modelos decrece con el incremento de la temperatura, debido al in -
cremento del movimiento molecular por lo que el efecto de orientacidn y-
empaquetamiento molecular se hace menos importante, También, la diferen
cia entre el modelo I y el III se incrementa cuando la diferencia entre-
los componentes de la mezcla aumenta, Puesto que el modelo de Plocker y
colaboradores incluye solamente datos para metano-n heptano, existe la-
posibilidad de que el modelo III sea apropiado para mezclas con diferen-

cias de tamafio intemmedias.

Como en el caso de mezclas homogéneas, se requirib un solo coeficiente -
de interaccién binaria para correlacionar los datos, Los valores &pti -
mos obtenidos usando el modelo IA son, en general,mis cercanos a la uni-
dad que los obtenidos por otros modelos. Esto indica que probablemente
el modelo IA sea una mejor representacifn de esta clase de sistemas. El
modelo IA no se limita a mezclas de moldculas alifdticas, puede ser em -
pleado con moléculas -arométicas; en este caso los modelos IA y II son -
aproximadamente iguales si la diferencia de tamafio entre los dos tipos de
moléculas en la mezcla binaria no es grande. Sin embargo, al incremen -
tar la diferencia,el modelo IA es claramente mejor que el II.
<&
¢) Mezclas con alcoholes de bajo peso molecular y moléculas no polares.

Se observa <ite el modelo I es exitoso en la correlacitn de datos mien -
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tras que el modelo IA 1lleva a correlaciones menos adecuadas . Los wva-
lores del coeficiente de interaccifn binaria adicional se encuentra que
son mayores de la unidad, y los valores de ;ij del modelo I son ligera
mente diferentes de los obtenidos con el modelo IA. Si consideramos -
que Tci j /Pci j s una medida de la menor distancia de aproximacién entre
dos moléculas disimiles, entonces los valores de Qij mayores de’la uni-
dad indican que existe un cierto grado de exclusibn entre los dos ‘tipos '
de moléculas. Una posible explicacién de ello es que la interaccién en
tre especies diferentes es esencialmente dispersiva en la naturaleza, -
tamafio y polarizabilidad de las moléculas no polares, y no es suficien-
te para romper el enlace de hidrfgenc entre las mol€culas de alcohol. -
Sin embargo, debido al enlace de hidrbgeno entre las moléculas de alco-
hol, las molBculas no polares no pueden estar tan cerca de las de alco-

hol como es el caso para dos moléculas de tamafio comparable.

d) Mezclas de alcoholes de baio peso molecular e hidrocarburos pesados,

Las mezclas de alcoholes de bajo peso molecular con hidrocarburos de ta
mafio medio (C5 - C8) son suficientemente diferentes como para formar -
una clase de sistemas heterogéneos que requiere un tratamiento por sepa
rado de su comportamiento. De hecho, el comportamiento liquido-vapor. -
de estas mezclas es altamente no ideal y frecuentemente resulta en la -

formacibn de azedtropos,

La ecuacién de estado de Teja-Patel se empleb para los fluidos de refe
rencia para el etanol y el n-octano. El método GCSP con el modelo IA -

no ofrece una buena prediccién de la composicién azeotrfpica, Esto es-
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debido, probablemente,a 1a existencia de fuertes interacciones entre mo-
1éculas en estas mezclas, y que son de naturaleza dipolo-dipolo induci -
do. A diferencia del caso de mezclas conteniendo alcoholes y pequefias -
moléculas no polares, el tamafio y polarizabilidad de estas moléculas de-
hidrocarburos es mis que suficiente para romper los enlaces de hidr8geno
entre las moléculas del alcohol. En vez de formar especies agregadas -
consigo mismas, las moléculas de alcohol interactfian con las moléculas -
de hidrocarburos en estas mezclas, Dado que el medio ambiente de las mo
léculas de alcohol sufre un canmbio substancial al ir de un componente -
puro a la mezcla, un modelo simple como el IA no es apropiado para -
este trabajo. Con el modelo I, sin embargo, existe una precisién adecua

da en el cllculo de las composiciones azeotrfpicas.

Se encuentra que el modelo de mezclado I ofrece cdlculos de equilibrio -
mis adecuados que el modelo IA en el punto azeotrbpico. Sin embargo, -
en vez de que 1 ij sea mayor que la unidad, como en el caso de mezclas-
de alcoholes y pequefias moléculas no polares el valor de nij es menor -
que uno, y muy pequefio, Esto puede deberse a la fuerte interaccién -
entre las moléculas del hidrocarburo y del alcohol, por lo que la menor-
distancia de aproximacién entre especies diferentes es mucho menor que -
la normal, Consistente con ello, es la observacién de valores de ? i "
que se encuentra son mayores de la unidad, indicando una fuerte inter -

accifn entre moléculas.

e) Sistemas agua-hidrocarburo,

Estos sistemas son de gran importancia en las operaciones de procesamien
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to de hidrocarburos. Debido a la naturaleza de las moléculas de agua y-
su fuerte tendencia a formar enlaces de hidrdgeno la miscibilidad del -

agua y los hidrocarburos en la fase 1fquida puede ser muy lenta.

Se ha encontrado que el modelo IA ofrece buenas correlaciones de los da-
tos. Sin embargo, para el sistema agua- n butano el modelo no es capaz-
de predecir el orden de magnitud apropiado para el n butano en la fase -
acuosa, La introduccién de un coeficiente de interaccién secundario pro

duce un mejoramiento, pero el ajuste no deja de ser inadecuado.

Peng-Robinson (1979) consideran un sistema similar y aplican su ecuacién
de estado y un modelo de un fluido similar al de Van der Waals y sugie-
ren el empleo de diferentes coeficientes de interaccidn para las fases.-
Al emplear tal idea en el modelo IA se logra un mejor ajuste, generando-

el modelo IB,

" Amhos modelos, el IA y el IB, contienen dos pardmetros ajustables. El -
modelo IB, sin embargo, ofrece una correlacién mis adecuada de los datos
experimentales para el sistema agua-hidrocarburos. El &xito del modelo-
IB implica que la interaccién entre las moléculas de agua y las de hidro
carburo, cambia con la composicién y/o densidad de la mezcla, NGtese -
qﬁe el uso de diferentes valores de § 12 para las dos fases coexistentes
pemite que el modelo IB sea capaz de describir apropiadamente la conti-
nuidad de las fases 1iquida y gaseosa en el punto critico excepto cuan-

do ambos valores de Fij converjan al mismo.valor en la regifn critica.
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-

‘@ Experimental
~GCSP mod |
--GCSP mod 1A
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X
n heptano(1) -1 propanol (2)

Datos experimentales y correlacionados para el sistema

Figura 5.
n-heptano- 1 propanol
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CAPITULO IV. MODELOS DE COEFICIENTES DE ACTIVIDAD.

Se han desarrollado muchas expresiones a través de los afios para utili -

zar los datos VLE experimentales disponibles a fin de predecir el compor

tamiento multicomponente. Algunas de las mis recientes: Wilson (124),

NRTL (96), LEMF (62), y UNIQUAC (1). Entre estos modelos, la ecuacién

de Wilson ha encontrado amplia aplicacién, tanto en la correlacién de
datos binarios, como en la prediccifn del equilibrio multicomponente. -
Su popularidad se basa en su simplicidad asf camo en su precisién, compa

rable a la obtenida con otros modelos mis complejos.

La prediccién del comportamiento VLE con la ecuacibén de Wilson, asi como
con los otros modelos listados arriba, involucra dos etapas bésicas: pri
mero, regresifn de los datos de equilibrio vapor-liquido experimentales-
binarios disponibles contra alguna funcién objetivo (de minimizacibn) -
para establecer los valores de los pardmetros binarios; segundo, predic-
¢ifn del comportamiento VLE multicomponente usando estos parfmetros bina

rios,

Se han propuesto muchas funciones objetivo a través de los afios para la-
regresifn de los datos binarios (Prausnitz, 1967; Nagahama 1971; etc.).-
Dado el hecho de que el uso de diferentes funciones objetive llevan a di
ferentes valores de los parfimetros binarios correlacionados, su impacto-
en la precisifn de las predicciones multicomponente resultantes ha atrai

do la atenci6n (Brinkman et, al,, 1974),
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4.1 Ecuacién de Wilson. (Wilson, 1964)

Para un sistema binario, la ecuacién de Wilson expresa los coeficientes-
de actividad ‘c‘l y Y‘Z en términos de dos pardmetros ajustables ( AIZ -
- A,y ( XZI - l”), que se consideran independientes de la tempera

tura para un rango determinado:

M2 Ay

A, v
in )*3 a 1n (/\21x]+x2)-x1 L1+ A - A X7 (182)

donde
VL

Y . ) | '
"I exp ~( A i kii)/RT (183)
1

ij
y vt es el volumen molar liquido del componente k en cms/g-mol.

Para un sistema conteniendo m componentes, el coeficiente de actividad -

del componente i es dado por:

m m| A, X
¥, =1-1n A x, - —ki'k (184)
j=1

El comportamiento VLE de un sistema multicomponente puede expresarse en-

t&minos de parfmetros binarios, obtenidos a partir de datos binarios so
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lamente, sin necesidad de parfmetros de interaccifn multicomponentes.

En teorfia, el par de parfmetros de la ecuacién de Wilson para un sistema
binario puede evaluarse a partir de un sélo punto experimental. Hudson-
y Van Winkle (19'69) mostraron que los valores de pardmetros obtenidos a
partir de un punto experimental cercano a la mitad del rango de concen -
traci6n 1leva, generalmente, a una correlacidn exitosa de los datos bina -

rios y una prediccién apropiada del comportamiento VLE multicomponente.

En la prictica, sin embargo, los parémetros se estiman por regresidn de-
todos los datos binarios disponibles con la ecuaci6n de Wilson hasta que
alguna funcién objetivo es minimizada. La funci6n objetivo se estableﬁe
como el residuo entre los valores experimentales y calculados de alguna-
variable de interés. Partiendo de un estimado de los valores de los pa-
rametros, la subrutina de regresién los cambia hasta que se cbtiene un -
valor minimo de la funcifn obietivo. Tanto Nagahama (1971) como Verhoe-
ye (1970) mostraron que los estimados de los parfmetros son insensibles
a la manera en que son variados en la rutina de regresiéﬁ. $in embargo,

son muy sensibles a la forma de la funcién objetivo.

En la tabla 6 se muestran 10 funciones objetivo consideradas por varios-
autores. La primera de ellas involucra el uso de los coeficientes de -

actividad a dilucién infinita calculados a partir de:

o
in 3‘1 = A (185)
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x
In¥,=-(A+B+C) : (186)
del método de Prausnitz:
2 .
ln(f1/l‘2)-A+Bx1+Cx1 (187)

Shreiber y Eckert (1971) y Hankinson (1972) mostraron que se puede al -
canzar una aproximaci6én razonablemente huena del comportamiento VLE por-

el uso de este mxdelo.

El modelo 2 involucra la energia excesiva de Gibbs y ha sido usado, -
entre otros, por Nagahama (1971) y Verhoeye (1970). Los modelos 3 y 4 -
involucran la diferencia y la diferencia relativa entre coeficientes de-
actividad experimentales y calculados. Muchos autores (Nagahama, Nankin
son, Marina y Tassios) han considerado estos modelos. EI modelo 5 consi
dera los residuales en composiciones de fase y la presién total. El1 -
error relativo en la presidn se usa para obtener valores que son del mis
mo orden de magnitud que aquellos en el témmino de composicion. Renon y
" Prausnitz han usado este modelo. Un cdlculo de presi6n de punto de bur-
buja, usando los valores experimentales de t.:emperatura y composicibn de-
fase 1fquida para datos tanto isobdricos como isotémmicos fueron involu;
crados en el cdlculo. Se supone alcanzada la convergencia cuando entre-
dos iteraciones consecutivas, en la presidp relativa y la suma de las -

fracciones mol, la diferencia es menor que 10;5.



Tsbla 6. Funciones objetivo para la ecuaci6n de Wilson.

L ) 2 @ o 2
Modelo 1 Q= ep ~ Nyt * 0 V200 " r2,culc)
L B2
odelo 2 U E Coxp * Beurdy /
Modelo 3 . n[()‘ - e - ¥ 1]
Q E‘ 1,exp "l,calc i ”z,exp 2,calc’i
¥ Viep ! - '
Modelo 4 Q= X 1,exp 1,calc \2 ¥2,exp ’Z,Cﬂlc 12
i) G JPEER A ¢ g
ri,exp 1 rz,exp
Modelo 5 Q= n[(Y Y ey -y 32 4 (_?E’_‘P_;_‘.).CAE_)Z]
) 51 t,exp 1,calc’i 2,0xp 2,cale’i P exp i
Modelos 6,7 Q= n[(v‘ .Y ¥ oe, -y, )%
’ E' 1,exp 1,eale ‘i 2,0xp 2,cale’i
n P - P
Madelos 8,9 Q= E (_.9%__&0_1.5_15
= exp
‘Modelo 10 Q=2 }E (Vg g ¥ e L f Y - ¥ Z
Wy (] §,exp 1,calc’t W, = ( 2,0xp 2,cu1c)s
1L 2 4 2
¥ & ( rl,cxp Ui Wy = El (*Z,cxp -

Fuente: Silvemman, N., y D). Tussios. THEC Proc. Des. Dev 23, 580, (1981)
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Los modelos 6 y 7 son estructuralmente iguales en cuanto a que ambos re-
quieren la medida de los residuales en la composicién de la fase vapor -
calculada. El modelo 6 usa una rutina de presién de burbuja y ha sido-
considerada, entre otros, por Nagahama. El modelo 7, sin embargo, repre
senta una variacifn del modelo 6 en que el valor experimental de la pre-
sidn, en adiciSn a la temperatura y composicién liquida, se usa en lugar
del valor calculado a partir de la rutina de punto de Burbuja. La con -
vergencia de esta Gltima rutina se alcanza cuando la diferencia entre -
dos iteraciones consecutivas sea menor a 10'5. Afin cuando esta aproxima
cifn tiene la seria desventaja de que el valor de convergencia de (y1 -
+ yz) puede no ser igual a la unidad, utiliza mis informacidn experimen-
tal que el modelo 6, Nomalmente puede esperarse que sin la etapa de -
normalizacién en la subrutina, la suma de las fracciones mol no serdn. la

unidad. Tales casos resultan en valores de pardmetros que difieren sig-

nificativamente de aquellos obtenidos por el modelo 6.

Similarmente los modelos 8 y 9 son estructuralmente los mismos en que -
aquellos miden el error relativo en l1a presién total. En tanto que el -
modelo 8 usa la subrutina de presibén de punto de burbuja para calcular -
la presién total a partir de datos T-x experimentales, el modelo 9 usa -
una modificacifn de la subrutina que emplea en adicidn, los datos y; €x-
perimentales. Se :tonsidera alcanzada la convergencia cuando entre dos-
iteraciones consecutivas, los errores en la presidn ‘total no difieren en

mis de 10.5.

A pesar de que el procedimiento computacional para los modelos 8 y 9 di-
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fieren, se obtienen estimados muy cercanos en todos los casos. Nbtese -
que el modelo 8 ha encontrado un uso extenso por su empleo en la mono -

grafia de Prausnitz.

Finalmente, el modelo 10 es similar al modelo 3 en que usa la diferencia
entre los coeficientes experimentales y los calculados. Los términos de
error, sin embarge, son ponderados por un par de factores que reflejan -
la desviacitn de los coeficientes de actividad experimentales a la uni -
dad. Afn cuando el témmino de factor de peso es el mismo para ambas com
ponentes, el uso de su modelo tiene el efecto de alterar la investiga -
cifn en el espacio definido por los parimetros de Wilson v la funcidn -
objetivo relativa a aquella del modelo 3. Este método fue usado por -

Hudson y Van Winkle,

Los valores de los pardmetros binarios para todes los sistemas binarios-
y modelos son dados por Silvermann. Los resultados indican que pueden -
obtenerse valores para los pardmetros diferentes al usar diferentes fun-
ciones objetivo. Para sistemas con desviaciones negativas de la ley de-
Raoult, donde pueden haber hasta 3 parimetros, se empleG el menor en va-
lor absoluto, que como lo muestran Silverman y Tassios, brinda general -
mente los mejores resultédos en la correlacidn de datos binarios y en la

prediccitn del comportamiento VLE multicomponente.

Laevaluacitn de parimetros también puede llevarse a cabo por el princi -

pio de mixima verosimilitud, se ha reportado recientemente (Skjold-Jor -
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gensen, 1983), sin embargo, que de una aproximaci6n tal no puede esperar
se que de mejores predicciones multicomponente que los modelos convencio

nales.

Las concentraciones de la fase vapor y las presiones totales se calcula-
ron para los sistemas multicomponentes a partir de datos experimentales-
de las concentraciones de la fase liguida y temperaturas, siguiendo el -
procedimiento de Prausnitz (1967) y usando los valores de parimetros bi-
narios y programas de cémputo dados por Silverman (i978). Las desviacip
nes absolutas promedio entre las concentraciones de la fase vapor calcu-
ladas y experimentales (Ay) y la presién total (& P) sc calcularon -
como:

Ay =|

M=

m
>J; |35 (cale) -y (exp)] ) Awen)

0.
Ap={Z |p(calc) - p;exp)| }/n
1 .

donde m es el nfimero de componentes y n es el mimero de puntos experimen

tales para el sistema multicomponente.

La precisi6n de la prediccién, probablemente debida a 1la interdependen -
cia de los dos parimetros de Wilson, no parece ser sensible a la calidad
de los datos Binarios, El efecto es substancial s6lo en presencia de un
sistema binario donde el esparcimiento de los datos es tal que es imposi

ble determinar un drea positiva y negativa en la prueba de consistencia,
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4.2  Ecuaci6n NRTL (Renon y Prausnitz, 1968)

La ecuacidn de Wilson puede ser extendida a sistemas de 1iquidos immisci
bles, al introducir un tercer parimetro binario evaluado a partir de da-
tos experimentales. Expresando la composicifn local en témminos de frac
ciones mol en lugar de fracciones de volumen, Prausnitz y Renon (96) de-
sarrollan una ecuacién para la fraccidn mol local de la especie i en una

solucién liquida ocupada por una molécula de i en el centro:

5 U g Ty (138)

X.. =
J1
k% X expbeary; Tyl

para el par binario, T 31 T jj son pardmetros ajustables Y %5 (= ocij)-
es un tercer pardmetro que puede encontrarse a partir de la energia li -
bre excesiva; para un sistema liquido se ekpresa por und extensién de la
teoria reticular de Scott en la cual sbélo se consideran las interaccio -

nes entre dos moléculas:

E c [+
_}Hﬂ._= izﬂ x; ( 1}_:_1 X5 ’.tji) (189)

Las expresiones para el coeficiente de actividad se pueden expresar como:

exp(-2% ., 1) exp(-2%, Tys)
In ¥, = xa{ 1y ik LY 2+ Tz ks 21 (199
[xrxpexp(-o 15 T3] © 0 Cfgrx (= qp Tl
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exp(-2=,,7,.) exp(-=,, Tby)
1nr2=xf{1' 12712 L AT )

12[x+xe (<., T )]’2+ 21[ X, (&, T,,)]
P A At T AL ) XytXal=% 12T 51

.} (191)

_combinando estas tres ecuaciones obtenemos una expresi6n general para el

coeficiente de actividad:

Z(-[ .G..X.) X. G;.)
FiTji% c J 1)
Iny¥;= - + J_Z1{-?—-—
G, X.) ¥ X, )
Z 6 %, 2 Gt
¥ (5, Tyi60) |
X, T,.0, . :
: k “kjkj
k=1
[Tij' = ] } (192)
21 (ij x)
donde
G'J' =exp (- m]l "C'ji) : ‘ (193)

los coeficientes T son dados por:

(855 - 8:5)
7, = Il (194)
J RT
T - __(Ei_i_-_g_ii_)_ (195)

RT

donde 85 y 853 son la energia de interaccifn entre pares de moléculas, -
En las ecuaciones anteriores, G a‘ G ij # Tji’ Gii = ij =1 vy Tii
= T,. =

J)

El parimetro qij caracteriza la tendencia de las especies i y j a ser -

distribuidas en forma no aleatoria. Cuando ¢ 51 % 0, la fracci6n mol lo-
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cal es igual a 1a fraccitn mol global de la soluci6n. Generalmente o ij”
es independiente de la temperatura y depende s6lo de las propiedades de -
las moléculas. Afln cuandoo:j i pueda ser tratada como un parfmetro ajusta
ble, determinada a partir de datos experimentales, lo mis comin es deter-

minarla a partir de las siguientes reglas:

1.- &« ji ® 0.20 para mezclas de hidrocarburos saturados y especies pola-

res no asociadas.

2,- ccji = 0,30 pafa mezclas de compuestos no polares, excepto fluoro -
carbonos y parafinas; mezclas de especies no polares y polares no -
asociadas; mezclas de especies polares que muestran desviaciones ne-
gativas de la ley de Raoult y desviaciones positivas moderadas; mez-

clas de agua y especies poléres no asociadas.

3- = T 0.40 para mezclas de hidrocarburos saturados y fluorocarbures

homélogos.

4,- mji = 0.47 para mezclas de un alcohol y otras especies fuertemente-
asociadas con especies no polares; mezclas de tetraclorurc de carbo-
no con acetonitrilos o nitrometano; mezclas de agua con butilglicol-

o piridina,

Cuando °‘ji < 0.426 se predice la immiscibilidad de la fase. Para siste -
mas binarios, la ecuacifn(193) se reduce a 1a(189) o a las siguientes ex-

presiones en términos de Gii:
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T, 7., G2
I, - le 21 21 AT , } (196)
(x *"2521) (xy*x; Gyp)
2 o}
T G 7,1 G5
¥, - xzi 12 512 R } a7
2%1Gy2)” (xy#x,6¢)

para soluciones ideales Tji=

las formas binarias y ternarias de la ecuacidn NRTL fueron evaluadas v -
comparadas con otras ecuaciones para aplicaciones de equilibrio liquido -
vapor por varios autores {Leach, 1977; Prausnitz y Rencn, 1968; Tassios y
Larson, 1972 Tassios y Marina, 1973; Tsuboka y Katayama, 1975). En gene-
ral, la precisién de la ecuacién NRTL es comparable con la ecuacién de -

Wilson.

Los dos pardmetros de la ecuacidn NRTL que involucran las diferencias de-
energia, pueden ser obtenidos utilizando las expresiones de coeficientes-
de actividad a diluci6n infinita y las reglas parae.... Las ecuaciones -

ji
(1%) y (197) se reducen a:
in x' = TZ! + T12 exp ('“12.T12) (198)

In¥y =T + Ty exp (xypy Typ) (199)

La ecuacifn NRTL es aplicable a sistemas multicomponentes liquido-vapor,-
liquido-liquido y l{quido-1iquido-vapor; para ello se requieren Gnicamen-

te constantes de datos experimentales correspondientes a cada par binario.
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4.3 UNIQUAC (UNIversal QUAsi Chemical (Abrams y Prausnitz, 1975; -
Prausnitz, 1978)).

Cuando una fase liquida se encuentra en equilibrio con una fase vapor, -

las composiciones de ambas fases se relacionan por medic de la expresidn.
a L]
9, v; P = ¥ x, £, (200)

como ya se ha discutido en el capftulo II, Los coeficientes de fugaci -
dad de la fase vapor se calculan por medio de una ecuacién de estado. A
presiones bajas y moderadas, se emplea una ecuacién de estado que con-
sidera sdlamente interacciones entre dos cuerpos; en el caso de  compe -
nentes que interactfian ligeramente, la ecuacién que se aplica es la vi -
rial truncada después del segundo témmino y para sistemas que interac -
tlan fuertemente, se emplea una ecuaci6n basada en la hipétesis de dime-
rizacién (quimica), El método propuesto es el mismo que dan Hayden y -
(Connell (1975).

Los coeficientes de actividad de la fase liquida se relacionan a la ener

gia libre molar excesiva de Gibbs, gE, a través de:

(49) g = R Ix It . (201
i 1 1
y
124 o nyg”
(124) S = RI In l‘i (202
i T,P,n. "

donde R es 1a constante de los gases; T es la temperatura absoluta; ny
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es el ntmero de moles del componente i'.nr- es el n(mero total de moles, y

< = 0./,
X 1/n.r‘

La fugacidad del estado estdndar se toma como la fugacidad del liquido -
purc i a la presifn y temperatura del sistems. Esta depende primeramen-

te de la presidn de vapor del liquido puro (Prausnitz, 1969).

A presiones bajas o moderadas gE depende sélamente de x y T ya que P tie
ne poco efecto. La ecuacién UNIQUAC para la energia excesiva molar de -

Gibbs consiste de dos partés:

gE = gE {combinatorial) + gF‘ (residual) (203)

Para una mezcla binaria:

E ; . 2 0
g combinatorial = _ 1 2
T X5 In X, +x, In T +
z . 01 ez, .- o
+ () (g In o, + 4y % In 7{) : (204)
E . :
g~ residual ' . ,
————= - 4y Xy In (8] +85T,5) - q4%,1n(0,49, T2) (209

. RT

donde el nfimero de coordinacidn z se hace igual a 10 y la fraccifn seg -

mento, @ , y fracciones irea, 6 y @' son dados por:
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X, T X,r
4, = et g, = —22 (206)
SRR A L) SRR LY
x.q : x,q
o = —1 8, = —2E (207)
LYt X4, *91*% 49
X494 )
op = —l— 0y = —t— (20)
X977, Xqy * X4,

Los pardmetros r, q y q' son constantes de estructura molecular del com-
ponente puro que dependen del tamafio molecular y de las dreas superficia
les externas. En la formulaci6n original (Abrams y Prausnitz, 1975) -
q = q'. Para obtener un mejor ajuste con agua o alcoholes, los valores-
de q' para estos compuestos han sido obtenidos empiricamente, para apli-
carse a una variedad de sistemas que los contienen como constituyentes.-
Para alcoholes, la superficie de interaccifn es menor que la superficie-
externa geonétrica (q' y q respectivamente), lo que indica que para "é&s-
tos la atraccifn intermolecular es determinada primeramente por el grupo

OH.

Para cada combinacitn binaria en una mezcla multicomponente, hay dos -
pardmetros ajustables Tn ¥y ’l‘21 . Estos a su vez, son dados en témminos-
de energia caracteristicas Uy ¥ Uy, por:

a
Loz ) o - S2y (209)

Tip= e (-
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A a
e (- 2 - e (- 2

que dan el efecto primario de la temperatura sobre los parimetros ajusta-
bles. Las energias caracteristicas frecuentemente tienen una débil depen

dencia con la temperatura. Los coeficientes de actividad estan dados ~

por:
g ] r
_ 1 2 1 o1 R
In y] =l X * (2-)q1 In E1 * Jd2 (1 T, 1)
' toat o 721 112 3
G I Op T & w7, T,
ﬁ 9 T
= 2 b4 2 .2 .
In¥p=tn -+ (Plamgbly-=5-)1
ql ln (9 .|.gl T ) + 91 qv ( T‘Z - 121 )
donde

L= ($) Gy-a)- (-1

"

L= () (ry-ap) - (5, - 1)

El procedimiento para el cfilculo de equilibrio vapor-liquido ha sido deli
neado por Prausnitz (1969, 1967). La ecuacién(200) se aplica a cada com-
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ponente i y su coeficiente de actividad se encuentra a partir de la -
ecuacién (202) usando alguna expresifn conveniente para la energia libre
excesiva de Gibbs. Para unma mezcla multicomponente, la ecuacién UNIQUAC

es:

E R . . 0.
g comb}unatonal =X x xf . ;_ ag X In Fl_ (210)
i i i i
_.gE_Tef'_’.@;a.l___a-z xln(z_gf) (211)
RT q j i

donde la fraccifn segmento # y las fracciones Srea § y ¢' estin dados -

por:

g, =il (212)

8 = -rq'r'i‘—' (213)

(214)

Para cualquier componente i, el coeficiente de actividad estd dado por:

, 9 . moi . ¢ .
= + L, = —m— . . -
ln)‘i In X5 *lz)qy LA i ZJ-XJ J
8! 7,
'1n(ZO"t‘)+q };i—é’—#— (215)
X Bk Tk



donde

ot
[
s

(rj - qj) - (rj -1 (216)

La ecuacidn (215) requiere solamente pardmetros binarios y de componente

puro.

No idealidades de la fase vapor y fugacidades de referencia de componen-

te puro.

A presiones bajas o moderadas, la forma truncada de la ecuacién virial -

explicita en el volumen puede emplearse para representar la fase vapor.

(217)

donde B es el segundo coeficiente virial de la mezcla de m componentes.-
B se calcula a partir de los coeficientes viriales de componentes puro -

y cruzados, por medio de:

=]
u
»Msa

n :
fg_‘yi Y3 Bij (218)

El coeficiente de fugacidad ﬂi se obtiene por substituci6n de la ecua -
cién de estado en la relacifn termodinimica apropiada. Para la ecuacién

(217) obtenemos :.

Ing, = —b [2 7 v.B -3] @19)
e - i jyiij
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En la correlacifén generalizada de Hayden-0'Connell (1975), los coeficien
tes de componente puro y cruzados son sumas de contribuciones de pares -
libres de moléculas, pares metaestables, pares enlazados fisicamente y -
pares enlazados quimicamente:

Bi5 = Bripre)

ij * (Bmetaestable)ij ¥ (Benlace)ij *

¥ (Bqui'.mico) ij : (220)

Hayden y O'Connell presentan ecuaciones de correlacién para cada contri-

bucién.

Para mezclas que contienen uno o mis componentes fuertemente interactuan
tes, tales como 4cidos carboxilicos, el cdlculo de coeficientes de acti-
vidad se basa en una constante de equilibrio de dimerizacién (quimica).-

En tales casos el coeficiente de fugacidad estd dado por:

P(B,., )..
ﬂj_ =(zi/yi) exp libre’ii

(221)
donde z es la fraccion mol verdadera de la especie i (mondmero i o dime-
to ij) en el equilibrio. La fraccién mol verdadera z difiere de y,que -
representa la fracci6n molestequiométrica como si no ocurriera dimeriza-
cién. El cdlculo de z's para una mezcla requiere del conocimiento de -
las constantes de dimerizacién para todas las especies moleculares, kij-

como se discute en Nothnagel et. al, (1973), Las constantes de dimeriza
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cibn son dadas convenientemente en témminos de las varias contribuciones

a los segundos coeficientes viriales:

yp 8.0

S & I £
k5 R SXP [ 7 Cribre)ij* Clibre35 Cribre)ij] (222
donde Y = 1 cuando i = j, y Y =2 cuando i # j.

El coeficiente Bi[j) es la suma de las contribuciones metaestable, de -

enlace y quimica al segundo coeficiente virial de la interaccién i-j.

Fugacidades de referencia. Las fugacidades para la fase liquida de esta

do estindar, se calculan a partir de:

.P
o _ (PO Vi 5
fi = fi exp RT (223)
S
-v. P.
Po_,S_S [ Vit J . . .
fi = ﬁi P;” exp| — v, vol. molar de i (222)

donde el superindice P se refiere a la presién cero, Pi es la presién -
de vapor (a saturacién) de i, y ﬂg es el coeficiente de fugacidad a la -
presién P?. AGn cuando E; es una funcién de la temperatura y la presién,
fip o es una funcién s6lo de la temperatura. En un trabajo de Hsiehy -
Eckert (Universidad de Illinois, 1976) se correlaciona f?o como una fun-
cién de la temperatura para 90 fluidos. Esta correlacifn emplea el méto
do de Hayden-O'Connell para calcular #'s y el método de Lyckman (1965) -
para caleular las fugacidades de referencia para temperaturas reducidas-

por encima de 0.85.
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1a ecuaci6n UNIQUAC no sélo es una generalizacién del modele de Guggen -
heim, sino que provee también una generalizaci6n de casi todas las expre
siones comiirmente usadas para la energia excesiva de Gibbs. Cuando se -
realizan simplificaciones apropiadas en el modelo, la ecuacién UNIQUAC -

se reduce a tales ecuaciones, como se indica:

Tabla 7. Relacifn del modelo UNIQUAC con otros.

SUPOSICIONES RELACION RESULTANTE
ec. (204) ec. (205)
q1'= T, (u21-un) =0 Atérmica de Flory-
q =T, (u12'u22) 0 Huggins
4y = 14 qQ =49, = i Wilson 2 pardmetros
qz = rz -----------------------------
q; = 14 q; =4, =¢ Wilson 3 parametros
Q@
ca. =0 Ly NRTL

4°9° 1 "9 Ty

_E
................ 8 residual T e
qp=q = 0 Expansi6n en términos de Van Laar con:

(A u/RT) A=(-2uy, + uyy
. ' -1
* upl

Truncada después del tér-
mino lineal B={-2u;, +uy
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SUPOSICIONES RELACION RESULTANTE

q, = q, = 0 ibid, truncada después Scatchard-Hamer con:
del témino cuadritico

------------------------------------------------------------------------

9 =qy = 0 ibid, truncada después Tres sufijos de Margules
del témmino cuadritico '
................... i S SR
4 =4, = 0 ibid, truncado después Scatchard-Hildebrand con:
del témino lineal 8 =y,
urg ™ Vg g2 2 =u
2 22
97V
i B
4 = 1 ibid, truncado después Flory-Huggins con:
del t&m . {2u .+ Uy, *+U,,)
= el témmino lineal X = 12 ™M 22
Q 2 R
U Y
Q@ v

------------------------------------------------------------------------

La principal ventaja de la ecuacidn UNIQUAC es que con sdlo dos paréme -
tros ajustables por binario, brinda una buena representacién de equili -
brio tanto vapor-liquide como 1iquido-1iquidp para una variedad de mez -

clas liquidas de no electrolitos,
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Las ecuaciones de Abrams y Prausnitz ( 1) son ampliamente usadas para-
calcular los coeficientes de actividad. Los parimetros (ulz-uZZ'J y -
(u21 - u”) se determinan para mezclas binarias por un método de mini -
mos <uadrados de ajuste a datos de equilibrio lfquido-vapor. Los pard-
metros son dependientes de la temperatura. Abrams y Prausnitz han indi

7

cado una dependencia lineal con la temperatura:

Uyt Upy = a, t by, T (225
T (226)

mientras que Anderson y Prausnitz { 4 ) han sugerido.

Upp m Upp T Ay b by T (227)

u - u

1 = 8 * byy/T (228)

"~ Las constantes empiricas CIER b12’ 515 b21, necesitan ser deteminadas
a partir del mejor ajuste a los datos sobre un cierto rango de tempera-
tura. Muchos investigadores han trabajado con rangos de temperatura -
moderados y cortos de 30 a 60°C , 1o cual hace dificil decidir qué jue -
go de ecuaciones es mejor. Schotte (102) ha encontrado que las ecuacio
nes (227) y (228) son mejores en rangos de temperatura tan amplios camo

de 60°C o mis.

Desafortunadamente, muchos de los datos de la literatura han sido medi-

dos a presién atmosférica, a una sola temperatura, o sobre un rango de-
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temperaturas estrecho., Por ello no es posible estimar valores realfs-
ticos de las constantes ya que los resultados pueden reflejar mis las-
incertidumbres de las medidas que la verdadera dependencia con la tem-
peratura. Este es un problema importante debido a que la informacin-
de equilibrio 1fquido-vapor necesita frecuentemente ser estimada a tem
peraturas que son muy diferentes de aquellas para las cuales se han -

efectuado las mediciones.

Skjold-Jorgensen (105) introdujeron un ntmero de coordinacién depen -
diente de la temperatura en las ecuaciones UNIQUAC, que permite el uso
de pardmetros independientes de la temperatura en la teoria UNIQUAC. -
kste ha sido un desarrollo importante, puesto que los datos de equili -
brio son requeridos s6lo a una temperatufa. Este método es absoluta-
mente aceptable, pero se limita a mezclas de componentes no-asociados-

y no se aplica a todas las temperaturas.

La teoria UNIQUAC supone que la particién reticular es el producto de-
un factor cambinatorio (nfmero de formas de arreglo entre las molécu -
las), w (8), y un témino de energia potencial: ‘

U_(0)
I1=Z w@® exp ( - ———) (229)
9 KT

Abrams y Prausnitz consideran solamente la dependencia de la energia -
potencial en la composicién. Muchos trabajos se han dirigido y siguen

siéndolo hacia el desarrollo de expresiones para la energfa potencial.
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Por ejemplo, la teorfia original de Van der Waals supone:
u = — (230)
Un potencial, basado sobre la ecuacidn de Redlich-Kwong, es mucho mejor:

uoé—-{m—m(—li—b—) (231)
\'s

0.5 al incrementar la

Esta ecuacidn indica que U0 decrece algo mis que T~
temperatura debido al témmino aditivo del volumen. Sin embargo, la ecua
cién (231) es inadecuada. Un problema es que la ecuacién (230) contiene
solamente la parte atractiva de la energia potencial y carece de la par-
te respulsiva, Diferentes correcciones empiricas para la temperatura se
investigaron; una correccién adecuada debe tener continuidad para todas-
las temperaturas, y no debe contener constantes arbitrarias, que pueden-

cambiar con el tipo de compuestos de las mezclas, Una expresién adecua-

da parece ser:

Uo = E/T

o en la forma final para la ecuacin UNIQUAC:
un-thz=mzﬂ (232

u 2 bz1/T (233

21 "Y1



- 191 -

Es interesante notar que las ecuaciones mis generales t227) y (228) se-

reducen a las (232) y (233) haciendo a1, ¥ 2y iguales a cero.

Se requieren datos de equilibrio 1iquido-vapor a una sola temperatura -
para detemminar las constantes empiricas b12 y b21; debe notarse que -
los parimetros UNIQUAC (u12 - uzz) y (uz1 - u“) se emplean a su vez en

el cdlculo de los valores de le y zﬂ de las ecuaciones

u - u
'cn:.exp(-_‘l_m,__z.z_)

u -u
Ty =emp (- 21

Estas ecuaciones muestran que existe alin una mayor dependencia con la -
temperatura al estimar los valores de 7 ; al mismo tiempo se ha conside

rado como el Onico efecto significativo. (Véase figs. 6 y 7).

Se han efectuado célculos para. una amplia variedad de mezclas, conte -
niendo compuestos con una amplia diferencia en pL‘lntOS de ebullicibn y -
tanto compuestos polares como no polares de varios tipos, Las mezclas-
con azeBtropos asi como no-azeotrfpicas y con desviaciones positivas y-
negativas de la idealidad fueron incluidas, en tanto que las mezclas -
immiscibles y aquellas que exhiben fuertes enlaces de hidrégeno, se ex-
cluyeron, debido a que no puede esperarse que una dependencia simple -

con la temperatura los represente, Se exploraron temperaturas desde -
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@ Scatchard-Satkiewicz
—parametros #f (T)
— » =£(T)

<~ .
0 Xy
etanol (1) -ciclohéexano(2)

Figura 6. ELV con el modelo UNIQUAC
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e®Lindberg y Tassios
~Fredensiund
--Skjdid~Jorgensen

333K

X
hexano (1)- etanol(2)

Figura 7. ELV con el modelo UNIOUAC
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®Smith y Engel
—UNIQUAC

303K

k.

X
iodoetano(1)-etanol (2)

Figura 8. ELV con el modelo UNIQUAC
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® Wisniak y Tamir
— UNIQUAC

1atm

=

a

Xy

1

ac. propionicoﬂ)-r'net:l isobutil cetona(2)

Figura 9. ELV nara un sistema cuyos componentes dimerizan en la

fase vapor.
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3901
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# Conti et.al.
—UNIQUAC

1atm

<

Xy
ac. férmico)- ac. acético(2)

Figura 10. ELV para sistema con comnonentes que se asocian y
solvatan fuertemente en la fase vanor.
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~ "ib.
o Xy T
acetona(l) - cloroformo(2)

Figura 11. ELV para

un sistema binario con fuertes desviaciones
negativas de la Ley de Raoult.
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¢ Brown y Smith
—UNIQUAC

45°C

Xy
acetonitrilo() - benceno(2)

Figura 12. ELV para sistema binario con fuertes desviaciones positivas
de la Ley de Raoult.
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-90°hasta 100°C, Desafortunadamente, la aplicacién para altas tempera-
turas de las correcciones no puede probarse debido a la encasez de da -

tos.

Algunos de los resultados cbtenidos se muestran en las figuras 8 a ‘12,"-
pudiéndose contrastar datos experimentales con los predichos por el mo-
delo UNIQUAC. En ellas se observa la raz6n que hace de este medelo uno

de los preferidos para el ajuste de datos de equilibrio 1fquido-vapor.

Una‘amplia lista de valores de los nardmetros del modelo UNIQUAC se pue

de encontrar en la referencia ( 89]}.

Resumiendo, para mezclas binarias moderadamente no ideales, todas las -
ecuaciones para gE que contienen dos o mds parédmetros binarios, dan bue
nos resultados; hdy poca razén para elegir uno sobre otro a excepcién -
de que los mis antiguos (Margules, Van Laar) son matemdticamente mis f4
ciles de manejar que los mfs regientes (Wilson, NRTL, UNIQUAC). La -
ecuacibn de Margules de un parfmetro ( 2 sufijos) se aplica sélo a mez-
clas simples donde los componentes son similares en naturaleza quimica-

y tamafio molecular,

Para mezclas binarias fuertemente no ideales, tales como soluciones de-
alcoholes con hidrocarburos, la ecuacifn de Wilson es probablemente la-
mds usual debido a que, a diferencia de la ecuaci6n NRTL, contiene s6lo
dos pardmetros ajustables y es matemdticamente més simple que la ecua -
cifn UNIQUAC. Para tales mezclas, la ecuacifn de tres sufijos de Margu

les y la ecuaci6n de Van Laar representan los datos con mucha menor pre



cisifn, especialmente en la regién diluida con respecto al alcohol, -
en la cual, la ecuacién de Wilson es particulamente apropiada. La -
ecuacidn de Margules de cuatro sufijos no tiene ventajas significativas

sobre la ecuaciSn NRTL de tres parimetros.

Mumerosos articulos en la literatura emplean la expansidn de Redlich -
Kister para gE. Esta expansidn es matemiticamente similar a la ecua -

cién de argules.

La ecuacifn de Wilson no es aplicable a mezclas que~exhiben una regién-
de inmiscibilidad; ésta es inherentemente, incapaz, alin cualitativamen-
te, de considerar la separacidén de fases, Sin embargo, la ecuaci6n de-
Wilson puede ser empleada para tratar aquellas mezclas donde la miscibi
lidad es incompleta previendo su aplicacién a la regi6én de una fase s6-

lamente.

A diferencia de la ecuacién de Wilson, las ecuaciones de NRTL y UNIQUAC
se aplican tanto a equilibrio 1iquido-vapor como liquido-liquido. Por-
tanto, pueden emplearse datos de solubilidad mutua para determinar los-
parémetros de las ecuaciones NRTL y UNIQUAC pero no de Wilson. Afin -
cuando UNIQUAC es matemiticamente mis compleja que NRTL, tiene tres ven

tajas:

1) Tiene s6lo dos parimetros ajustables.
2) Debido a su mejor base tebrica, los parfmetros UNIQUAC frecuentemen

te tienen una pequefia dependencia con la temperatura,



3) Debido a que la variable de concentracién primaria es una fraccién-
superficie, UNIQUAC es aplicable a soluciones conteniendo moléculas

grandes o pequefias, incluyendo polimeros.

La experiencia ha mostrado que el equilibrio multicanponente liquido-va
por usualmente puede ser calculado con precisién satisfactoria, usando-
la ecuacién de Wilson, la NRTL o la UNIQUAC, previendo que se ejerza -
cuidado en 1a obtencién de los parimetros binaries. Esto puede obser -

varse en las figuras siguientes,
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Figura 13. Comparacién de modelos de coeficientes de actividad.
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' ® Experimental
. -~ Wilson
--NRTL
--UNIQUAC
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1propanol(1) - undecano(2)

Comparacidn de métodos de coeficientes de actividad

Figura 14,
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Figura 15. Comparacifn de Modelos de coeficientes de actividad,
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CAPITULO V., METODOS DE CONTRIBUCIGN DE GRUPOS.

Para la correlacién de propiedades termodindmicas, con frecuencia es -
conveniente manejar una molécula como un agregado de grupos funcionales
como resultado, algunas propiedades termodindmicas de los fluidos puros
pueden ser calculadas a partir de la suma de las contribuciones de los-
grupos, La extensifn de este concepto a mezclas fue'sugerido por Lang-
muir, y se han hecho muchos intentos para establecer métodos de contri-
buci6n de grupos para calores de mezclado y coeficientes de actividad,-
que parecen ser particulammente (tiles para efectuar estimados razona -
bles para aquellas mezclas fuertemente no ideales para las cuales los-
datos son dispersos o ausentes. Los dos métodos, llamados ASOG y UNI -
FAC, a los que haremos referencia, son similares en principio, pero di-
ferentes en detalle; ambos métodos son para la evaluacién de coeficien

tes de actividad,

En cualquier método de contribucién de grupos, la idea bisica es que -
mientras existen cientos de ccmpuestos'quﬁnicos de interés en la indus-
tria quimica, el ntmero de grupos funcionales que constituyen dichos -
compuestos es muy pequefio. Por tanto, si suponemos que una propiedad -
fisica de un fluido es la suma de las contribuciones hechas por los gru
pos funcionales de las moléculas, cbtenemos una posible técnica para co
rrelacionar estas propiedades para un gran ndmero de fluidos en témmi -
nos de un mucho més reducido ntmero de parfmetros que caracterizan las-

contribuciones de grupos individuales.
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Cualquier método de contribuci6n de grupos es necesariamente aproximado
debido a que la contribuci6n de un grupo dado en una molécula no es ne-
cesariamente el mismo que en otra. La suposicién fundamental es la adi
tividad: 1a contribucibn hecha por un grupo en una molécula se supone -
independiente del hecho por otro grupo en la misma molécula. Esta supo
sicién es vdlida sélo cuando la influencia de cualquier grupo en una mg
lécula no es afectada por la naturaleza de otros grupos en dicha molécu

la.

Por ejemplo, no se puede esperar que la contribucién de un grupo carbo-
nilo en wna cetona (digamos acetona) sea la misma que la de un grupo -
carbonilo en un fcido orgidnico (digamos &cido acético). Por otro la -
do, la experiencia sugiere que la contribucién de un grupo carbonilo -
en, por ejemplo, la acetona, sea cercano a (si no idéntico a) la contri

bucifn de un grupo carbonilo en otra cetona, digamos 2-butanong

La precisi6n de una correlaci6én se incrementa con el aumento en la dis-
tincidn entre grupos: si consideramos, por ejemplo, alcoholes alifiti -
cos, en una primera aproximacién no se hace distincién entre 1a posi -
ci6n (primaria o secundaria) del grupo hidroxilo, pero en una segunda -
aproximacién es deseable contar con tal distincién. En el limite, cuan
do mis y mds distinciones se hacen, recuperamos el Gltimo grupo, diga -
mos, la molécula misma. En tal caso, se pierde la ventaja del método -
de contribuci6n de grupos. Para utilidad practica, el nfimero de grupos

debe permanecer pequefio pero no tanto como para despreciar los efectos-



significativos de la estructura molecular en las propiedades fisicas.

La extensién de la idea de contribucién de grupos a mezclas es en extre
mo atractiva ya que, mientras que el nfmero de compuestos quimicos en la
industria quimica es muy grande, estos pueden estar constituidos por -

20, 50 o a 1o mis 100 grupos funcionales.

ASOG y UNTFAC son los modelos de contribucién de grupos mejor estableci
dos hasta la fecha. UNIFAC es el mis empleado debido a que el nGmero -

de parimetros UNIFAC que puede encontrarse en la literatura es grande.

En ambos mdtodos, ASOG y UNIFAC, la energfa de exceso de Gibbs de una -
solucidn se supone que es la suma de dos contribuciones, una asociada -
con las diferencias de tamafic y forma molecular y la otra con las inter
acciones energéticas entre grupos. Como consecuencia de esta suposi -
cidn, el logaritmo del coeficiente de actividad puede escribirse como:
¥, = I + myt
i i i
donde: C denota la parte combinatoria, o de tamaiio, o de entropia; R -

denota la parte residual, o de interaccifn, o de entalpia.



- 208 -

5.1 ASOG. (Palmer , 1975),

La aproximacién de ASOG fue desarrollada por Derr y Deal a partir de -
un trabajo previo sobre la teorfa de contribucifn de grupos de Wilsonm,-
Pierotti, Deal y Derr. A pesar de que Derr y Deal prestan ejemplos -
para soportar su teorfa, el método de cflculo ha requerido de la publi-

cacién de artfculos que aclaren su uso,

El método de ASOG correlaciona la interaccién de grupos funcionales, .
tales como metileno, hidroxilo, benceno, &cido, y anhidrido. Cualquier
combinacibn dada de tales grupos tendré dos parfmetros de interaccibn -
caracteristicos, que son independientes de la compoéicién. De acuerdo-
a esto, el parfmetro de interacci6n para una cambinacién de grupes se -
puede calcular (por anflisis de regresifn) y entonces aplicarlo a cual-
quier otra mezcla que contenga la misma cambinacién. Puede incluirse -

~una dependencia con la temperatura de los parémetros.

Los coeficientes de actividad se predicen como 1as sumas de 1las inter-
acciones entre los grupos de la mezcla, menos las interacciones entre -
los grupos de los componentes. Cada interacci6n entre grupos se corre-
laciona como si fuera una'mezcl‘.a de dos camponentes puros, usando una

ecuaci6én de dos pardmetros desarrollada por G.M. Wilson.

A esto se adiciona el efecto de las diferencias en los tamafios molecula

res que afectan a la entropia. Los tamafios moleculares relativos se -
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obtienen por consideracién de los "tamafios de grupo". Esto puede dife-
rir del nimero de grupos de interaccién., La contribucién de tamafio se-
adiciona a la contribucién de interacci6n para predecir el coeficiente-

de actividad.

Una gran ventaja de las ecuaciones ASOG es que pueden emplearse para

predecir el efecto de la composicifn sobre los coeficientes de activi
dad. Muchas otras aproximaciones proveen coeficientes de actividad -
s6lo a dilucién infinita, y las constantes para las ecuaciones que de -

penden de la composicifn deben ser generadas en una etapa aparte.

Método de cdlculo.

Las siguientes nueve etapas muestran la aplicacidn del método. Las pri
meras tres etapas dan la contribucién de la diferencia de tamafio, las -
siguientes cinco, la contribucién de interaccibn de los grupos, y la -

novena etapa, la suma de las dos contribuciones.

Contribucién por diferencias de tamafios.
1. Identifique el nimero de grupos, como k1, k2’ etc., que estin conte
nidos en la molécula de cada componente en la mezcla. Estos grunos son:

-CH,-, -Ciz, =Q-, -Co-, -0-, y -OH (vEase tabla en el ap€ndice).

2. Empleando la fraccifn mol de los componentes en la mezcla, junto -
con el nfmero de grupos para cada componente, calcular el término de ta

mano, Ri , como:



Ry = ————  (234)

. donde: Si ¢ nlmerc de grupos (diferentes) en la molécula i
SJ. : nfmero de grupos en la molécula j

xj : fraccién mol de la molécula j en la mezcla.

3. Usando el témino de tamafo de la etapa 2, calcular el coeficiente-

de actividad, \‘? , para cada molécula, como
S w
In ¥/ =1-R +InR (235)

Contribucién por interacciones de grupo.

4. Calcular la fraccién mol, Kk, de cada interaccifn a partir de la -

fracci6n mol de cada componente, X0 ¥ el ntmero de cada tipo de inter-

accidn de grupo funcional, vki' como:
Lx. v,.
x'k - i 71 ki (236)
Z 3
ki Ixgvyg

donde Vig ® nfimero de interacciones de grupos funcionales k en la molé-

cula i,

5. Usando la tabla, determinar el parimetro de interaccién, Ak 1» para
?

cada grupo funcional en la mezcla, Los parfmetros en la tabla se han -
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calculado por medio de un anflisis de regresién no lineal a partir de -
datos experimentales. Derr y Deal han reportado muchos otros parime -

tros, algunos de los cuales se presentan en la referencia ( 24).

6. Calcular los coeficientes de actividad grupales, [ j» @ partir de -

la ecuacién de Wilson camo:

X )
- T L1k (237)

lnrk=-anX1A
1 Lgx A
m

k1 *
7. Usando la ecuacién de Wilson, calcular también los coeficientes de-
actividad de grupo de estado-estindar, I_; , renitiendo la etapa (6) pa
ra una solucidn al 100% de cada componente en la mezcla.

8. Adiciomar los coeficientes, y restar el valor de los coeficientes -
de actividad de estado-estindar, para obtener la contribucién de inter-
accién grupal al coeficiente de actividad, )‘(i; , como:

6 _ . )
In ¥y “‘E‘ki In [y :'i(-'vki 1“'-;: (238)

9. Finalmente, se adicionan el coeficiente de interacci6n grupal glo -
bél, )‘Ci;, y la contribucién del témmino de tamafio, )‘is, de la etapa 3, -
para obtener el coeficiente de actividad global, )‘i, como:

G S
1n Yi =In¥ + In )‘i (239)

Estos coeficientes de actividad se emplean, junto con las presiones de-

vapor y correcciones por no idealidad del vapor, para calcular el equi



librio vapor-liquido. Las ecuaciones se pueden emplear en forma itera-

tiva para predecir el equilibrio liquido-1iquido multicomponente.

Derr y Deal han graficado el logaritmo de los parémetros Akl y Alk con-
tra la temperatura para indicar su dependencia con esta misma y su-
gieren que estos parimetros ''tienden a variar regulamente con la tempe
ratura, vy es arriesgado extrapolarlos sobre un rango amplio de tal va -
riable". Por otro I:ado, Tochigi y Kojima (1976) sugieren que el logarit

mo de estos parimetros puede representarse como funcién lineal de 1/t:

In A = My * nklfl‘ (240)
Las cantidades m; y nmy, son constantes e independientes de la tempera
tura, Posteriormente se propone una ecuacibn que involucra un témino

exponencial en 1/T y una razén de los bares:

Akl = (vl/vk) exp (-bkllT) (241)

En otras palabras, la cantidad My ha sido reemplazada por la razén del
nimero de 4tomos diferentes del hidrfgeno en los grupos 1 y k mientras-
que la cantidad n., se ha reemplazado por (-b, ;). Se puede emplear una
expresién similar para A 3l intercambiar los dos subindices. La Glti
ma ecuacién es muy similar a la usada para representar la dependencia -
con la temperatura de los pardmetros de Wilsop. Esta simple modifica -

cién permite la extrapolacién de los pardmetros obtenidos a partir de -
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datos de una sola temperatura, M4s aln, no se requiere ninguna otra -
cantidad o propiedad ademis de las empleadas en el procedimiento de ¢4l
culo del método ASOG. Se han establecido los valoresde bllc Y bkl a par
tir de valores experimentales de equilibrio vapor-liquido reportados en
la literatura; estos grupos funcionales son empléados para predecir va
lores de equilibrio vapor-liquido para sistemas binarios y multicompo -
nentes conteniendo: parafinas, olefinas, aromiticos, cicloparafinas, -
agua, cetonas, Bsteres, nitrilos, cloroformo y otros cloruros, y tetra-

cloruro de carbono. (vease figuras 16, 17 y 18).

En la evaluacitn de los Vieps el CH3 se considera como equivalente a -
-CHZ—; los valores de CH y C en alcanos se tomaron como 0.8 y 0.5 res -
pectivamente, y el valor para agua fue tomado como 1.6. Estas sugeren-

cias han sido hechas por Kojima y Tochigi (1979},
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Figura 16, Uso del modelo ASOG en la prediccifn del ELV.
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Figura 17. Uso del modelo ASOG.
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5.2 UNIFAC (Skjold-Jorgensen, Kolbe, Gmehling y Rasmussen, 1979)

En el método UNIFAC, los coeficientes de actividad se calculan a partir
de dos témminos: una parte combinatorial debida esencialmente a diferen
cias en el tamafio y la forma de las moléculas y una parte residual debi

da a las interacciones energéticas entre los grupos.

Se requieren tres tipos de pardmetros grupales: parfdmetros de volumen -
de grupo (Rk) , parimetros de Area superficial (Qk) , Y pardmetros de in-
teraccién de grupo (a . anm). Los indices k, m y n representan dife-

rentes grupos.

Los parimetros de interaccién a
p in i m Y %m

al (1977) fueron estimados principalmente a partir de datos experimenta

publicados por Fredenslund et -

les de equilibrio vapor-liquido reportados en la literatura.

Los procedimientos para probar los datos y para la estimacién de los -
pardmetros se describen detalladamente por Fredenslund, y los valores -

de los mismos se presentan en las tablas correspondientes.

Afln cuando en concepto UNIFAC es posterior a ASOG, contiene ciertas ven
tajas:

1. posible reduccién de datos de coeficiente de actividad obtenidos -
experimentalmente para la obtencibn de pardmetros que caracterizan in -
teracciones entre pares de grupos estructurales en sistemas de no elec-

trolitos.



2. empleo de tales parfmetros para la predicci6én de coeficientes de -
" actividad para otros sistemas que no se han estudiado experimentalmen-

te pero que contienen los mismos grupos funcionales.

- "‘Cm\o se menciond anteriormente, los coeficientes de actividad se eva -
1dan en dos partes, en ASOG, en la primera, y debido a las diferencias
de tamafio, se emplea la ecuacién atémmica de Flory-Huggins, y para la-
segunda, se utiliza la ecuacién de Wilson. Mucha de esta arbitrarie -
dad se remueve al combinar el concepto de solucidn de grupos con la -
ecuaciln UNIQUAC; primero, el modelo UNIQUAC por si mismo contiene una
parte combinatorial, debido a diferencias en tamafio y forma de las mo-
léculas en la mezcla, y una parte residual, como consecuencia de inter
acciones de energia; y segundo, los tamafios de grupo funcionales y -
4reas superficiales de interaccidn se introducen a partir de datos de-

estructura molecular de componente puro obtenidos independientemente.

La ecuacifn UNIQUAC brinda buenas representaciones tanto en equilibrio
vapor-1iquido, como liquido-liquido para mezclas binarias y multicompo
nentes conteniendo una gran variedad de no electrolitos tales como hi-
drocarburos, cetonas, ésteres, agua, etc. En una mezcla multicomponen
te, la ecuacidn UNIQUAC para el coeficiente de actividad (molecular) -

del componente i es:

In ¥, =In yf + In ;«f.l‘ (242)

combinatorial residual
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donde
8. 0. #.
> 1 z 1 _ 1
m¥y=In5-* 79 gty %lej (243)
y
R 8. Ti'
R = g fidn(se, .- 3 —1i] : (244)
o joij = Lo T
J I Xk ok o
li=7(ri-qi)-(ri-l) z2=0
q;%; T.X, - e“ji‘“ii
o, = 1L g, = bt Tji = e €= )
I Zq.x. 1 oIrx,
3] 333

En estas ecuaciones, x; es la fracci6n mol del componente i y las sumas
son sobre-..todos los componentes, incluyendo al componente i. Los pari
metros de componente puro T; ¥ q; son respectivamente, medidas de vold-

menes y Area superficiales moleculares de Van der Waals.

En UNIQUAC, los dos parimetros binarios que aparecen deben ser evalua -
dos a partir de datos de equilibrio de fases experimentales. No se re-
quieren pardmetros de tipo ternario, o mayor,para sistemas que contienen

tres o mis componentes.

En el método UNIFAC, 1la parte combinatorial de los coeficientes de -

actividad de UNIQUAC se emplea directamente. Solamente toman parte en-
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la ecuacibn propiedades de componente puro. Los parimetros r;yq se
calculan como la suma de los parimetros de volumen y drea Rk y Q}\ da-
dos en la tabla:
- (i) - (i)
r; = Zk Pr’ Ry y q; zk o Q (245)
donde \);, siempre un entero, es el nfmero de grupos de tipo k en la -

molécula i. Los parfmetros de grupo Rk y Qk se obtienen a partir de -
los voldmenes y Areas superficiales de Van der Waals y Vwk y .t\\,},, da -

das por Bondi:
v ,
Res—foer Q - ;%x"lfgg (246)

Los factores de normalizacién 15,17 y 2.5x1 0’ se determinan por el vo-
lumen y 4rea superficial externa de una unidad GH, en polietileno.
La parte residual del coeficiente de actividad se remplaza por el con-

cepto de solucifn de grupos. Escribimos:
R, (i) . (i)
In ¥3 'L;(vk (nl - M) (247)

donde [, es el coeficiente de actividad residual del grupo I—]Ei) es -
el coeficiente de actividad residual del grupo k en una soluci6n de re
ferencia conteniendo solamente moléculas de tipo i. (En UNIFAC, [ IEIJ-

es similar a r* de ASOG).



El término | 151) €5 necesario para conseguir la normalizacién que el -
coeficiente de actividad sea la unidad cuando X, estd proxima a la uni-
dad, El coeficiente de actividad para el grupo k en la molécula i de -

pende de la molécula i en la que k estd situado.

El coeficiente de actividad de grupo, rk, se encuentra a partir de la -

expresién:

Y

1nl' lejl-m(ze Yo - Zzg

LUl (248)

Y

que también aplica a rlEi). En la ecuacibn, Gm es fraccién de irea del
grupo m, y las sumas son sobre todos los grupos. 8, se calcula de mane

ra similar a Qi:

= _—T—Z 3 (249)

donde Xm es la fraccién mol del grupo m en la mezcla. El pardmetro de-

interaccién de grupo \Pmn est4 dado por:

U -u a
Y o= e (- M = exp (- R (250)

donde U es una medida de la energia de interaccién entre los grupos -
my n. Los pardmetros de interaccién de grupo an tienen unidades de -

Kelvins y son tales que an # anm Los parémetros an Y 8 e obt1f: -



nen a partir de una base de datos usando un amplio rango de resultados

experimentales.

La contribuci6n combinatorial al coeficiente de actividad depende s6la
mente de los tamafios y formas de las moléculas presentes, Al incremen -
tarse el nfimero de coordinacién, z, para grandes moléculas en cadena -
qi/ri tiende a uno y en dicho lfmite, la ecuacién para la contribucién -

se reduce a la ecuacién de Flory-Huggins empleada en el método ASOG.

Se ha indicado que el método UNIFAC. puede ser empleado para predecir el-
comportamiento del equilibrio liquido-vapor de mezclas multicomponentes-
cuando no se dispone de datos experimentales. Sin embargo, la predic -
cién de los coeficientes de actividad por el uso de UNIFAC puede 1llevar-
se a cabo de otra manera. Un sistema multicomponente dado contiene cier
to nfimero de sistemas binarios constituyentes; en muchos casos, los coe-
ficientes de actividad experimentales para algunos de estos binarios pue
den ser disponibles; en tal casq, UNIFAC puede emplearse para predecir -
los coeficientes de actividad para cada uno de los, componentes binarios-
desconocidos. Estos coeficientes de actividad pueden emplearse a su vez
para generar los parimetros binarios del modelo para la energfa excesiva

de Gibbs.

M4s afin, UNIFAC puede emplearse para extrapolar datos con respecto a la-
estructura molecular; por tanto, si se dipone de datos experimentales -
para sistemas similares al de interés, UNIFAC puede usarse para indicar-

como cambian los coeficientes de actividad con el tamafio molecular o con
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las modificaciones en la naturaleza del "ensamblado' de los grupos fun -

cionales moleculares.

Finalmente, UNIFAC puede emplearse para la estimacién de los coeficien -
tes de actividad para moléculas altamente sensibles o transitorias cuyas

propiedades no pueden obtenerse de manera experimental.

Las posibles aplicaciones futuras estdn limitaaas por la escasez de
datos disponibles. Mientras mds datos sean disponibles se hace posible-
y apreciable, considerar refinamientos en UNIFAC. Afin cuando los pari -
metros disponibles hasta la fecha pueden ser usados para una gran varie
dad de usos pricticos en la industria, (observénse las figuras 19-23) -
existen muchos grupos que no se encuentran incluidos atn. La inclusién-
de ellos requiere la disponibilidad de una mayor cantidad de datos expe-
rimentales. Sin embargo, para mezclas conteniendo 4cidos carboxilicos -
serd esencial incluir correcciones para la fase vapor en la reduccién de

los datos.

Los efectos de isomeria también son un foco de estudio, atn cuando compo

nentes tales como iso-butano puedan ser ya tratados con el método UNIFAC.

El modelo UNIFAC supone la accesibilidad de la interaccién de un grupo -
funcional, determinada por su parfmetro de irea, Q, que depende del tama
fio, nfmero y naturaleza de los otros grupos fv:{ncionales en la misma molé
cula, Esta suposicifin requiere cierta modificacién para el caso de po-

limeros, en los cuales algunos de los grupos se encuentran parcialmente-
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; Murti y VanWinkle

— UNIFAC

333K

' 1
X
1 propanol (1,e) -agua(2.0)

Figura 19. Prediccibn de coeficientes de actividad con el modelo
UNIFAC '

~—
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ciclonexano(le) -metilacetato(2o)

Figura 20. Prediccién de coeficientes de actividad con el modelo
UNIFAC
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14
0,0 Mesnage y Marson
— UNIFAC
[ 1atm.

ciclohexano(le) -12 dicloroetano(2)

Figura 21. Prediccibn de coeficientes de actividad con el modelo
UNIFAC



O eWiison y Simons
— UNIFAC

0 . ' 1
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Figura 22. Predicci6n de coeficientes de actividad con el modelo
UNIFAC
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® Kretachmer y Wiebe
~ UNIFAC ’

328 K

X
etanol (1) - agua(2)

Figura 23.  Ajuste del ELV con el Modelo UNIFAC




enmascarados por otros grupos de la cadena. Mds aln, parece ser que se-
requieren contribuciones de volumen libre para representar los coeficien
tes de actividad en soluciones poliméricas. La inclusién de polimeros -
en el método UNIFAC es un desarrollo posterior a la proposicién de Derr-
v Deal (1973) quienes aplican el m&todo ASOG a sistemas solventc-polime-

T0.

- todelo de contribucidn de grupos para fracciones de petréleo (Ruzicka,

Fredenslurd,Rasmussen 1983).

Los aceites y fluidos combustibles son mezclas complejas principalmente-
de parafinas, naftenos y compuestos aromdticos. Para fracciones de pe -
tréleo de alto peso molecular (digamos 100) es imprictico listar todos -
los componentes presentes, En ellas, uno de los grandes problemas en -
cilculos de equilibrio de fases que involucran tales fracciones, es la -
representacitn de los muy diferentes hidrocarburos en términos de unos -

pocos pardmetros caracteristicos adecuadamente ponderados.

Ruzicka y colaboradores describen un método de caracterizacién de frac -
ciones pesadas de petréleo. EL método se basa en el modelo de contribu
cidn de grupos UNIFAC para la predicci6n del equilibrio liquido-vapor y-
presiones de vapor de componente puro. En suma, se emplean un andlisis-
de punto de ebullicifn verdadero y, si es disponible, un andlisis de pa-

rafina-naftaleno-aromitico (TBP y PNA, respectivamente).
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En la figura se muestra una curva TBP para una mezcla compleja de petrd

leo

440

8 380

'
.
[
1
i
i
t
'
t
t
'

. - e -

0 100

Volumen liquido por ciento
Fig. 24 Curva TBP para una mezcla de petrSleo

El método sugerido involucra las siguientes etapas:

1) Divisibn de la curva TBP en cierto nimero de subfracciones.

2) Definicifn de los componentes del modelo para cada subfraccién en -
términos de grupos UNIFAC tales como -CH;, - CH,-, ¥ AGH (grupo hi-
drocarburo aromitico). )

3) Ajuste del nGmero de grupos en cada componente, del modelo, asi como
“emparejar’” el punto de ebullicifn de volumen medio para cada sub -
fraccién.

4) Usando los métodos de Lydersem y Pitzer, se estiman las propiedades
criticas y factores acéntricbs para cada componente del modelo.

$) Usar las constantes estimadas en cualquier correlacifn estfindar -

(por ejemplo SRK) para el cdlculo de las propiedades termodinfmicas.

El resultado de este procedimiento es un juego de componentes del mode-

1o bien definidos que representan la mezcla compleja de petrblec. Los-
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pesos moleculares, factores acéntricos y propiedades criticas del mode-
lo pueden especificarse ficilmente por el uso de procedimientos tipicos.
Como se indica en la figura, se requieren de 5 a 10 subfracciones, cada
una conteniendo tres componentes del modelo: uno parafinico, uno nafté
nico, y uno aromidtico. Se ha encontrado que la aproximacién brinda re-

sultados confiables para temperaturas por encima de 600 K.

El método requiere de los siguientes datos: un anilisis TBP completo -
(temperatura de ebullicifn vs volumen liquido), un anilisis PNA, de pre
ferencia para cada subfraccién, y la densidad, de preferencia para cada

subfraccidn.

Con frecuencia los datos anteriores no son disponibles para mezclas de-
hidrocarburos complejos. Varios procedimientos para transformar infor-
macidn incompleta de fracciones de CG y mayores en andlisis TBP satis -
factorios, se delinean por Erbar (1977). AGn cuando fue desarrollado -
inicialmente para fraccidnes de petr6leo C6 vy mayores, el procedimiento
puede ser usado también para otras fracciones de pgtréleo. Una revi -
sién de las diferentes categorfas de datos béisicos disponibles para C6-

y mayores es dada por Wilson et. al, (1978).



- 132 -

CAPITULO VI, COMPARACION DE METODOS.

La aproximacién de ecuacién de estado ha sido efectiva en la descripcién
de sistemas conteniendo s6lc componentes no polares y ligeramente pola -
res, pero el concenso general parece ser en el séntido de que la flexibi-
lidad adicional de los modelos de coeficientes de actividad es necesario-
para correlacionar sistemas altamente fio ideales que contienen substan -

cias polares.

La aproximacifn de coefiéient'es de actividad se¢ ha encontrado que correla
ciona una #fiplia variedad de comportamientos de fase complicados, pero ha
sido a eXpensas de un gran nlmero de ‘pardmextds que extrapolan probremen-
te con la temperatura (véase el capitulolV), Otra, y mis seria desventa-
ja, es que se obtienen resultados anémalos en la regi6n critica dado que-

se enplean diferentes modelos para las fases vapor ¥ liquida.

Por otro ladd, 1a uprokihacidn de ecuacibn de estado predice las regiones
criticas de modo caimpletamente natural, y ecuaciones relativamente sim -
ples como las de Soave ¥ Pamg-Robinson sun aupaces de predicciones satis-
factorias del comportamientd :de Fuses #h la repidnh <ritica complicados -
(Heidemann y Khalil),

De este.modo, se necesita una ecuacién de estmdo mplitble a sistemas con
teniendo substancias polares. Un intento para alcunzer esta meta fue pro
puesto por Ghmeling y colaboradores (1979),.quienes supiesieron una hipbte

sis de equilibrio quimico, En su trabajo supusieron que las especies po-
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lares forman dimeros. Sin embargo, esta aproximaci6n tiene serias des -

ventajas; Whiting y Prausnitz (123 sefialan algunas de ellas:

1) Evidencias experimentales soportan la existencia de dimeros sélo en-

€asos raros.

2) La aplicaci6n de la teoria quimica incrementa grandemente la carga -
computacional dado que se requiere la soluci6n del equilibrio quimi-

co, asi como el de fases.

3) E1 nimero de parimetros binarios y de componente puro se incrementa-
debido a las entalpias y entropias de dimerizacifn en estado de refe

rencia requeridos.

Una desventaja importante no sefialada por Whiting y Prausnit:z concierne-
a las aplicaciones en condiciones severas, por ejemplo en la regidn cri-
tica. Bajo estas condiciones, hasta el uso de modelos relativamente sim
ples como el de Soave, han presentado retos computacionales severos que-
trequieren soluciones sofisticadas (Michelson, 1980; Asselineau, et. al.,
1979; Mathfas, et, al., 198%1; Chan y Boston, 1981): Los modelos que -
emplean teoria quimica pueden ser considerados patolfgicos en su robus -

tez computacional.

Un suceso notable en el disefio de una ecuacitn de estado para la correla
cién de equilibrio de fases fluidas ha sido la idea simple de Soave -
(1972). El reconocib que el prerrequisito para la correlacién del equi-

librio de fases de mezclas es la correlacifn de presiones de vapor de



las substancias puras. La modificacién de Soave a la ecuacién de Red -
lich-kwong ha sido muy usada en la correlacién del comportamiento de -
fases de sistemas multicomponentes conteniendo substancias no polares y-

ligeramente polares.

Patel y Teja (30) han propuesto recientemente una ecuacidn de estado -
que predice adecuadamente la densidad a saturacién de una amplia varie -
dad de fluidos incluyendo hidrocarburos parafinicos y aromiticos, agua y
alcoholes. Ellos han mostrado las ventajas de su ecuaci6n por sobre -
otras ecuaciones de estado (por ejemplo la de Peng-Robinson, 1976; Soave,

1972) para los cdlculos del equilibrio liquido-vapor.

La ecuacidn de Teja-Patel estd dada por la ecuacién (130), junto con la-

cual se han mostrado ya las reglas de mezclado empleadas (capitulo III).

Dado que el efecto del tamafio y 1la forma molecular en los parimetros de
la ecuacién se incluye a través de la dependencia de los pardmetros a, b
y ¢ en el factor acéntrico, las reglas de mezclado se consideran como un
modelo de mezclado general de dos pardmetros que es andlogo al modelo I-
en el principio de estados correspondientes generalizado (GCSP). En -
esta comparaci@n, las ecuaciones referidas serin manejadas como el mode-
1o I para el método de ecuaci6n de estado. Una versién especial del mo-
delo I es el IA que ha sido usado por Scave (1972), Peng-Robinson (1976)

y Patel Teja (1982) en sus métodos de ecuacifn de estado.



Una de las m&s importantes ventajas del método de estados correspondien-
tes es la capacidad de extender la informaci6n para una relativamente pe
quefla cantidad de substancias de referencia a un gran nmero de sistemas

conteniendo especies similares.

Se han correlacionado datos de equilibrio liquido-\)apor para un gran nd-
mero de mezclas no polares por el empleo de ecuaciones de referencia pa-
ra metano, diféxido de carbono y n-octano s6lamente. A pesar de que se -
dispone de correlacicnes generalizadas para los parametros de la ecua -
cién de estado de Teja-Patel, su determinacién requiere muchos mis datos
que los necesarios para determinar los pardmetros de los tres fluidos de
referencia empleados en el principic de estados correspondientes es gene
ralizado. Esta ventaja de la teorfa de estados correspondientes es més-
obvia en la correlacién de datos de equilibrio lfquido-vapor de sistemas
conteniendo alcoholes, ya que las correlaciones generalizadas de las -
constantes de la ecuacifn de estado usando el factor acéntrico son inade

cuadas para los mismos,

Los resultados obtenidos con el método GCSP son comparables con aquellos
obtenidos por el métcdo de la ecuacifn de estado cuando se usan constan-
tes especificas de esta misma, para cada componente aunque para calcular
tales constantes, se requieren datos adecuados de presiones de vapor y -
densidades 1fquidas a saturacién, y los mismos no son disponibles para -
todas aquellas substancias de interéds industrial en Ingenierfa Quimica.-
Por ejemplo, los cflcules por ecuacibn de estado no pueden obtenerse -

para el sistema 1-propano+2metil-lpropanol dado que las constantes para-
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el {iltimo no han sido reportados. En vez de determinar estas constantes
con la presién de vapor y datos de densidad liquida saturada, puede desa
Trollarse una buena correlacién de los datos de equilibrio liquido-vapor
por el empleo del GCSP e informacidn disponible para el etanol y 1-penta

nol.

A partir de estos cilculos se ha podido establecer que no existe diferen
cia significativa entre el método de ecuacidn cibica y el principio de -
estados correspondientes generalizado en cuanto a la correlacién de equi
librio liquido-vapor binario, previendo que se empleen modelos de mez -
cla comparables en ambos métodos. La ventaja del método de ecuacidn de-
estado es que es mds rdpido computacionalmente, puesto que se requiere -
sGlamente un cilculo de densidad, en tanto que se requieren dos cidlculos
~en el método GCSP, Sin embargo, se requiere una mayor cantidad de datos
para obtener todos los parfmetros para la aplicacién directa a la ecua -
~Cifn de estado; esto no es posible siempre, como en el caso de sistemas-
" conteniendo alcoholes como el considerado anteriommente. Para el GCSP,-
se requieren unos pocos pardmetros de la ecuacién de estado para unos -
cuantos fluidos de referencia, para calcular las propiedades de una gran
variedad de fluidos puros y mezclados. Esta ventaja del GCSP puede ser-
especialmente importante en el modelado del comportamiento liquido-vapor
de mezclas complicadas como fracciones de petrdleo, que contienen un -
gran nimero de fluidos componentes que no se encuentran definidos comple
tamente y para los cuales no se encuentran disponibles datos de componen

te puro,



Comparacién del método GCSP con otros métodos de estados correspondien - .

tes,

Existen dos elementos importantes en cualquier teorfa de estados corres-
. pondienées: el modelo de mezclado y la representacitn del fluido de re-
_ ferencia.. Debido a las limitaciones de las ecuaciones de estado, se co:j_
;.)ara> el método GCSP con métodos de estados correspondientes que emplean-
una repreéentaciﬁn mds adecuada de los fluidos de referencia; en pa‘rticg
lar, se compara con el métodb propuesto por Lee-Kesler (57), que em - '
plean Argén y n-octano como fluido de 'referencié pero los repr-ésentan -
por medio de las ecuaciones de Benedict-Webb-Rubin de once constantes. -
Eﬁ esencia la comparacién se hace én cuanto a las ventaja§ obtenidas por
el errxpieo de un fluido de Teferencia cambiante vs el empleo de un fluido

de referencia fijo, pero no probado, en cuanto a su representacidn.

Se debe enfatizar nuevamente que el GCSP no se limita a ecuaciones clibi-
cas; pueden ser empleadas ecuaciones mis adecuadas para los fluidos de -
referencia cuando asi se requiera, alin cuando las ecuaciones ctbicas -
sean suficientes en muchos casos. De hechd.una ventaja importante del -
GCSP es su capacidad para emplear una ecuacifn de estado para cualquier-
fluido y de cualquier grado de complejidad en la representacifn de refe-

rencia,

En la versifn original del método de Lee-Kesler (LKCS), se emplea una re

gla de mezclado lineal para el factor acéntrico; se ha demostrado que -
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esta ecuacibn es inadecuada para muchas mezclas y por tanto, se ha reem-

plazado por el modelo de mezclado IA, (Tabla 5),

El empleo de una ecuacifn de referencia mis compleja no mejora las corre
laciones de equilibrio 1iquido-vapor en una extensién significativa; -
esto no es inesperado ya que la dependencia con la composicién de los -
coeficientes de fugacidad en el método de estados correspondientes, que-
también es importante en cdlculos de equilibrio de fases, parte de la de
rivacién de los pardmetros pseudocriticos. Por tanto, un pequefio cam -
bio en las reglas de mezclado o en los coeficientes de interaccién bina-
ria afecta a los cdlculos de equilibrio liquido-vapor significativamen -
" te. Reciprocamente, los coeficientes de fugacidad dependen de la inte -
gral de la relacién PVT de los fluidos de referencia. Por tanto, los -
~cdlculos de equilibrio liquido-vapor no serdn fuertemente dependientes -
de la exactitud de la ecuacifn de estado usada. Realmente, cualquier pe
quefia inadecuacifn de la ecuacién de estado puede ser compensada por me-

* dio de un ajuste de los coeficientes de interaccién,

An cuando 1a exactitud de un clculo VLE es determinado en gran medida-
por el modelo de mezclado, el efecto de la eleccifn del fluido de refe -

rencia apropiado no es despreciable en todos los casos,

El método LKCS es incapaz de predecir adecuadamente las presiones de va-r
por de componente puro para sistemas contenigndo alcoholes debido al -
uso de Argén y n-octano como fluidos de referencia. Por tanto, el méto-

do falla también en la representacién del punto de burbuja, independien-
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temente del modelo empleado. Por ofro lado el modelo GCSP lleva a una -
correlacién exitosa de los datos debido a que permite el empleo de flui-

dos de referencia adecuados a los componentes de la mezcla.

Por lo anterior, el modelo GCSP produce cdlculos de equilibrio de fases-
adecuados para mezclas conteniendo moléculas tanto polares como no pola-
res por el empleo de fluidos de referencia elegidos apfopiadamente. cil
culos de precisifn equivalente para una amplia variedad de mezélas que -
no son posibles con el mEtodo LKCS, o cualquier otro método de estados -
correspondientes con fluidos de referencia fijos, pueden lograrse con el

método GCSP.



Comparacin con modelos de coeficientes de actividad.

Los métodos para el cilculo de equilibrio liquido-vapor basados en el -
principio de estados correspondientes y el método de ecuaci6n de estado-
son similares en que ambos usan las mismas ecuaciones de estado para cal

cular las fugacidades tanto en la fase vapor como en la liquida.

Otra forma de modelar el equilibrio liquido-vapor es el uso de modelos -

de coeficiente de actividad, tales como la teoria quasiquimica univer -
A sal (UNIQUAC) para la fase liquida, y una ecuacién de estado para la fa-
se vapor. Los métodos de coeficientes de actividad generalmente aplican
a ELV a bajas presiones donde las correcciones por presi6n no son impor

tantes.

La conclusifn mis importante resultante de la comparacién del método -
GCSP con el UNIQUAC, es que el primero, si se dan reglas de mezclado -
apropiadas y fluidos de referencia adecuados, puede usarse para correla-
cionar/predecir ELV para sistemas que hasta ahora han sido descritos -
usando modelos de coeficiente dé actividad, En adicién el GCSP puede -
usarse para calcular otras propiedades termodinfimicas, mientras que los-
modelos de coeficientes de actividad pueden emplearse sflo para calcular
fugacidades,
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CONCLUSIONES.

Este trabajo acerca del equilibrio de fases, lfquido-vapor, no ha hecho-
mis que presentar una breve introduccibn a un tema muy amplio. La varie
dad de mezclas encontradas en la industria quimica es extremadamente -
grande, y, excepto para ecuaciones temmodinfmicas generales, no existen-
relaciones cuantitativas que se apliquen rigurosamente a todas ellas, -

0 a una parte representativa.

Para cada mezcla es necesario construir un modelo matemitico apropiado -
para representar sus propiedades. Siempre que sea posible, tal método -
deberd estar basado en conceptos fisicos, pero ya que nuestra compren -
si6n de los fluidos es muy limitada, cualquier modelo que se emplee esta
ri inevitablemente influenciado por el empirismo. Por tanto, la estrate
gia del ingeniero de proceso serd el aclarar, mis que ocultar, tal empi-
rismo. Esto implica el uso de un punto de vista critico, que sblo puede
lograrse a través de la experiencia. Al concluir este trabajo, se ha -

encontrade pertinente aclarar algunos aspectos:

1) No esperar magia de la Termodindmica, Si se espera contar con resul
tados confiables, se requeririn dafos experimentales. Los datos re
queridos no necesariamente deben ser para el sistema de interés par-
ticular; algunas veces pueden ser de estudios experimentales acerca-
de sistemas similares, y quizd representados por alguna correlacifn-
apropiada, S6lo en muy pocos casos pueden encontrarse propiedades -
temodindmicas de la mezcla a partir de datos de componente puro SoO-

lamente.



2)

3)

4)

5)

6)

Las correlaciones proveen una ruta ripida, pero deben ser el dltimo-
recurso y no el primero. La primer etapa debe ser siempre la de -
obtener datos experimentales adecuados, ya sea de la literatura b a
partir del laboratorio. No se debe rechazar la posibilidad de obte-
ner sus propios datos experimentales. El trabajo de laboratorio es-
mucho mis tedioso que pulsar un botén en una computadora pero, al -
menos en alpmos casos, se puede ahorrar tiempo haciendo algunas me-
diciones en lugar de una multitud de cilculos. Un pequefic laborato-
Tio con unos pocos instrumentos analiticos (especialmente un cromat§
grafo o un simple aparato de punto de ebullicifn) puede con frecuen-

cia ahorrar tiempo'y dinero.

Siempre es mejor obtener unos nocos y bien escogidos datos experimen
tales que obtener demasiados de ellos, pero de dudosa calidad y re
levancia. jCuidado con la estadistica! que debe ser el @ltimo refu-

gio de un experimentador pobre.

Acoger los datos publicados con algln escepticismo. Muchos datos ex
perimentales son de gran calidad, pero otros no. Debido a que un -
nfmero es reportado por alguien e impreso por otra persona, no puede

suponerse que tal nfmero debe ser necesariamente cOTTecto.

Cuando se elija un modelo matemitico para representar las propieda -
des de una mezcla, se debe dar preferencia a aquél que tenga una més

fuerte base fisica,

BGsquese la simplicidad; téngase cuidado de los modelos con muchos -

pardmetros ajustables, Cuando tales modelos son empleados para efeC



7

8)

9)

- 10)

- 25 -

tuar extrapolaciones sobre todo para regiones diferentes a aquellas-
para las cuales han sido evaluadas las constantes, ya que pueden ob-

tenerse resultados altamente err6neos.

En 1a reduccifn de datos experinmentales, mantenga en su mente la pro
bable incertidumbre de los datos. Siempre que ‘sea posible, de mayor
peso a aguellos datos de los cuales se tenga razfp para creer que -

son mis adecuados.

Cuando se emplee una correlacién, se.deberi estar seguro de sus limi
taciones, La extrapolaci6n fuera de su dominio de validez puede -

Ilevar a un gran error.

Munca se impresione por los resultados calculados s6lo por el hecho-
de que provienen de una computadora., La virtud de una computadora -

es su velocidad, no su inteligencia.

Mantener la perspectiva, Hacerse siempre la pregunta: iEs este re -
sultado razonable? (Otros sistemas similares se comportan as{?, Si-
no se cuenta con la experiencia suficiente, ayddese de alguien que -

la tenga, E1 equilibrio de fases en mezclas fluidas no es nada sim-

ple, No se dude en pedir consejo,
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APENDICE
TABLAS DE PARAMETROS



TABIA A-1.  Parfimetros do la ecuucion de Teju-Putel, (}

' l:r Cy ’()

(M

L]

N N : *
N Componente 2 o I C n
1 Argdn 0.328 0.450751 0.,524130 0.495275
2 Nitrégeno 0.329 0.516794 0.673567 0,805805
3 Oxfgeno 0,327 0,487035 0.545990 0,935180
4 Hetano 0.324 0,455330 0,520324 0.904570
5 Etano 0.317 0.561567 0.708265 0,8009t0
6 Etileno 0,318 0.554364 0,642236 0.489410
7 Propano 0.317 0, 648049 0.7632706 1, 860655
8 Propileno 0,324 0.661305 0.750739 0.898305
9 Acetileno 0.310 0.664179 0.059602 1.013775
10 n-Butano 0.309 0,678389 0.831715 0.816840
1t i-Butano 0.315 0.683133 0.775633 0.846125
12 i-Buteno 0,315 0,696423 0,742573 0.958385
13 n-Pentano 0.308 0,746470 0,851904 0.482260
14 i-Pentano 0.314 0.741095 0. 851607 0.875455
15 n-Hexano 0.305 0. 801605 0. 868501 0.934715
16 n-lleptano 0,305 0, 868856 0. 890894 0.992105
17 n-0ctano 0.301 0.918544 1.057580 0.801175
18 n-Nonano 0.301 0,982750 1.247160 0.759608
19 n-lecano 0.297 1.021919 1.299741 0,755210
20 n-Undecano 0.297 1.086416 1,291079 0, 809660
21 n-Dodecano 0,291 1. 115585 1,339256 1. 802980
22 n-Tridecano 0,295 1.179982 1,319188 0.869635
23 n-Tetradecano 0.291 1.188785 1,427823 0.798090
14 n-lleptadecanc 0,283 1.297054 1,354358 0.935665
25 n-Octadecano 0.27q 1.276058 1.538739 0.791235
26 n-Eicosano 0.277 1.4096717 1,741225 0,7063255
27 Diéxido de carbono 0,309 0,707727 0,865817 0.816080
28 Mondxido de carbono 0,328 0. 535060 0,678200 0.799145
29 Di6xido de azufre 0.307 0.754966 0,871496 0.871748
30 Sulfuro de hidrGgeno 0.320 0.583105 0,855553 0.849085
31 Agua 0,269 0.689803 0.987468 0.680260
32 Amoniaco 0,282 0.627090 1,425590 0.418730
33 Benceno 0.310 0. 704657 0.880833 0.797500
34 Metanol 0,272 0.,972708 (,939465 1.064985
35 Etanol 0.300 1.230345 1,221152 1.001250
36 Propan-1-ol 0,303 1.241347 1,.8B06218 0.628465
37 Butan- 1-ol 0,304 1. 190787 3.503814 0.298255
34 Pentan-1-ol 0.311 1.242855 2,311803 (1. 384015

+ST



TABLA A-2. Valores de gij 8ptimos para la ecuacién de Teja-Patel

10 H . <
N Sistema Temperatura,K £ ij
1 Metano-Etano 250.0 0.995
2 Metano-n Butano 211.0 1.008
3 Metano-i Butano 311.0 0.986
i Metano-n Pentano 273.0 0.980
5 Metano-n Hexano 373.2 0.990
6 Etano-Propano 277.6 0.996
7 Etano-Propileno 283.2 0.994
8 Etano-n Butano 310.4 0.999
9 Etano-n Pentano 311.0 1.001
10 Etano-n Heptano 366.5 1.015
11 Etileno-Metano 150.0 0.974
12 Etileno-Etano 255.4 0.982
13 Etileno-Propano 2731 0.981
H Etileno-n Butano 322.0 0.938
15 Propano-i Butano 199.8 0.987
16 Propano-n Pentano 361.0 0.987
17 Propano-i Pentano 373.2 0.979
18 Propileno-Propano 311.0 0.970
19 Propileno-1 Buteno 294.3 1.002
20 n Butano-n Decano 377.6 0,995
21 1 Buteno-n Butano 411.0 1.003
22 €0,-Metano 231.5 0.907
23 Co5-Etano 253.0 0.872
24 C0s-Etileno 231.6 0.943
25 C0,-T'ropano 294.3 0.869
26 CU5-fatano 273.2 0.891
27 C05-1 Butano 311.0 0.873
28 €05-n Pentano 377.6 0.865
29 H&Metano 277.6 0.920
30 HZS-Etano 283,2 0.911
31 HZS-i Butano 344.4 0.954
32 HZS-n Heptano 311.0 0.947
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TABIA A-3 Constantes universales para el modelo COR.

By = 0.20095
B, = 0.019
B, = -0.0632
m 1 2 3 4 5 6

= A

-9,04214 -125.11 525.415  -859.803 634.635 ~167.336
-1.12517 548.709 -2566.20 4471.80 -3402.75 939.226
-0.809958 -838.503 4398.77  -8598.81  7409.90 -2365.34
-0.672378 438,783 -2482.01 5289.80 -5017.09 - 1784.58



TABLA A-4,

Pardmetros de la ecuacin COR.

Substancia T*,K c v, ,an’ /fmol
Metano 151,71 0 21.192
Etano 225,44 2.0 30,52
Propano 263,57 3.2 41,51
n-Butano 293,25 4.4 52.24
n-Pentano 315.61 5.6 63.10
n-Hexano 333,87 6.8 73.96
n-Octano 356.55 9.6 95,68
n-Decano 372,70 12.4 117.40
n-Hexadecano 409.17 19.36 184.38
Isobutano 286.27 3.8 52.70
Isopentano 3.n 5.2 63.00
Neo Pentano 297.54 4.5 63.85
Ciclohexano 375.98 4,92 63.00
Metilciclohexano 381.49 5.70 74.96
Ciclopentano 351,01 4,50 53.25
Etileno 211,00 1.7 27.30
Benceno 384,44 4.8 52,25
Tolueno 395.20 6.0 63,4
Nitrdgeno a7,75 0,64 19,02
co 106,09 0.20 19,00
o, 205.52 5.2 19.00
HZS 278,82 1.7 20,50

K = cte de Boltzmann = 1,38048 x 10

-23

Jre
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TABLA A-5. Valores §ptimos para ki 3 en la ecuacin COR.

Sistema Temp. K Presién, bar kij
Metano-propano 266/361 7/99 0.053
Metano-neopentano 344741 21/119 0.128
Metano-n decano 423/583 30/184 0.256
Metano-benceno 421/501 19/239 0.081
Etano-n heptano 339/450 31/84 0.101
n butano-n decano 311/51 1.7/48 0.077
benceno-ciclohexano 313/343 0.24/0.80 0.021
NZ-COZ 2187273 13/137 -0.032
.\’z-n hexano 3117444 7/34 0.193
C0-n octano 463/533 6.8/54 0.224
CO2 - HZS 273/353 20/80 0.071
C0, - etano 223/283 6/62 0.102
C0,-n decano 163/584 19/50 0.263
H,S - etano 200/283 1.3/30 0.071



TABIA A-6.

Parimetros de interaccifn binarios para la ecuacién de Vetere,

SISTRMA T,K P(ata) v €} 2) A3)
c Ki; ki3 l\i_j

Nitrégeno-Metano 122/183 2.76/48.7 99,0 0.0 0.0 0.0
Metano- €O 203/270 6.8 /84.1 94.06 0.1124 0.1162 0.1162
Nitrégeno-C02 270 39,0/119,2 94,06 -0.4266 -0.3972 0,2589 (1)
Nitrégeno-n Butano 3.0 16,0/231,5 130* -0.500 0.0147 2.000
Etano-n Decano 377.6 6.8 /1021 480% -1,100 -0.6651 -10,000
Etano-n Eicosano 333.2 25.0/60.0 600% -4.2247 -4,7428 10,000
Metanol-agua 65/96°F 1.00 95%/48% 0.1193 0,3419 -0,0232
Metanol-agua 333,2 0.24/0.70 95%/48* 0.1519 0.4172 0.0366
Etanol-agua 323.2 0.14/0.29 105*/51% 0.4123 0.9149 0.5727
Metanol-etanol 339/350 1.00 95%/105% 0.2118 0.3284 0.3284
COZ- agua 323,2 25/400 80.1%/80* 0.4465 0.6391 0,3896 (II),
C05- metanol 273.2 5/32.9 . 94/85% 0.3535 0.6718 0.0153
€0, - metanol 313.2 5.7/76.0 94/100% 0.3535 0.6718 0.0153
Istbutanol-agua 363/379 1.00 245%/64% 1.7880 4,6955 10.0000
CO-metanol 203/323 1.00 93/95 -0.9000 0.8138 -6.6118 '
CO-etanol 315.0 10/100 93/96 -0.1000 0.6132 -0.6149
Hidrbgeno-metanol 297/233 1.00 65/95 -2,0000 1.3928 -0.4622
Hidrogeno-etanol 253/298 1,00 65/105* -2,4991 1.4227 0.7490
Hidrégeno-etanol 305.0 20/100 65/96 2.8722 2,1954 -0.8401
(I): mezclas apolares
(I1): mezclas polares

: valores optimizados
v, ! volumen critico del componente subcrftico
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TABLA A-8. Parfimetros para la ecuaci6n de Mathias

261

1

o

Solvente k; ky ky T m;:r;ggu 32' ‘ Panuzfic.
I. Sistemas conteniendo H2
Metano 0.0335 0.0 91-117 125
Etano 0.0230 0.0 103-283 545
Propano 0,0071 0,0 88-297 545
m-butano 0.2770 0.8701 328-394 167
n-hexano 0.1998 0.5849 278-478 681
n-octano 0.7840 1.7775 463-543 149
Benceno 0.4451 1.0722 433-533 176
Tetralina 0.2547 0.6100 463-662 250
Difenilmetano 0.1378 0.3338 463-702 250
m-cresol 0.2142 0.4534 462-662 250
1-metilnaftaleno 0.1495 0.3574 462-702 250
m-xileno 0.4095 0.9475 462-582 250
Quinolina 0.1241 0.2493 463-702 250
n-decano 0.,3683 0.8204 462-583 252
Bicilohexil 0.2526 0.551 462-702 250
Tolueno 0.4295 1.0140 462-575 250
Agua 0.5063 0.8450 273-373 1000
Amoniaco 0.0640 0.1779 273-373 1000
Metanol 0.2561 0.4677 294-413 300
11 Sistemas conteniendo agua

Hidrégeno 0 0.5063 -0,8450 273-373 1000
Jitrégeno 0 0.4225 -0.6950 323-573 300
' 3tano 0 0.3849 -0.8391 208-444 444
i.cano 0 0.3643 -0.9056 311-444 343
Oxfigeno 0 0,4369 -1,0460 273-313 1.0
Metanol -0,0218 0.1494 -0.02474 298-373 3.0
Etanol ‘0.0079 0.1354 -0,0703 313-623 183.0
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TABLA A-9, Constantes para la ecuacifn ASOG, A,

ij
s : Benceno Acido Anhidrido
i -CH,~ -

\ 2 o (=CH-) (~CO0H) (-C00-)
C.H2 1.0 0.305 0,734 1,1333 0.7703
OH 0,0147 1.0 0,045 0.1960 .

Benceno 1.24 0,534 1.0 1.1372 0.9841
Acido 0.0340 2,3518 0,0442 1.0 0.6205
Anhidrido 0,0249 0.1876 ¢,536¢ 1.0
TABLA A-10. Parfmetros de componente puro. ASOG
Constantes de presidn de Grupos de interaccifn
vapor
A B C Gpos. , OH Ben Ac

Acido ac. 7.18807 1416,7 11, 2 1 1
Anh acet. 8.071176  2012.3234 248.6623 4 2
Benceno* 11578,36  -11,4833 50,3957 6 6
Ac,benzoico* 19426,496 -8,4536 45,336 7 6 1
n butanol 9.067429  2295,0611 254,2902 S 4 1
o-cresol 6.97943 1479.400 170,00 8 1 1 6
ciclohex* 11042,68 ~ -10,7089 47.3076 6 6
etanol 8,708844  1935.1248 253.426 3 2 1
etilbenc 6.95719 1424,2550 213,206 8 2 6
ac. férmico 7,65788 .1750,5992  265,5058 1 1
n octano 6.92374 1355,126  209.517 8 8
fenol 8,232267 2251,7779 239.831 7 1 6
ac ftilico - - - 8 6 2
anh ftdl,* 19270,926 -10,7695 51,6957 8 6
ac propion 8.320101  2140,4889 252,8768 3 2 1
tolueno 6.95464 1344.800 219,482 7 1 6
ac o-toluic* 20789.480 -9,2081 48,8644 8 1 6 1
agua 7.96681 1668,21 228.0 1 1.4

A B
® S o —— e
In P (atm) T " R’ InT+C
las demis constantes son para la ecuacifn de Antoine:

log P(mm Hg) n A+ T:-%-(T)—-



TABLA A-11, Parfimetros de interaccifn de grupos by, y bkl' k para ASQG,
(Rango de temperaturas: 303,15 a 423,15 K}

ai, CsC Arcit ocal o ol o  Co o CCly cc,
a, 0 4161.7° 1321 2.5 | 399.8 1452,6  199.7 381.8  237.6 481.2 563.2
C-C -450.0 0 -79.5 " o 7.9 74,9 629.7 7.5 65,4 92.2
ArCH -88.8  317,0 0 45,7 357,9 1561 522,0  120,0 509.0 553.0
oyas  -2.0 » -21.4 0 n 107050 211,5  * " 370.0 »
1,0 1114.9 » » * S0 -338,3 2317 4931 " d *
Ol 1421.5  1458,7  1030,9  1267,8 810,3 ‘0 477,9  850,5  816.1 3.8 17417
0 231.4 4866 39,1  185.4 02,5  -138,3 0 4160 26,4 407,3 227.4
cco -118,4  -139,3  -337,9 x 62,4  -309.0 -283.0 0 * 312.5 168.2
N 367, 5153 197,4 % ¥ 166,01 -38.5  * 0 . 820.7 &
Cly -446,0 2795  -516,9  -333.2 * ~312,0 -388,6 -284,2 » 0 92.9 ,
CCl, -552,7  14468,0  -545,3 * # 137,2 8822.9 7.1 -354,3 -78.2 0

* 1os datos no son adecuados o se carece de ellos
ArClf = carbono aromfitico
CyCH = cicloalcano



TABLA A2, Parfuotros de firen superficial y volumen de grupo, UNIFAC

Grupo N2 Subgrupo N2 Grupe o Noinbre Ry Q
L -__subgrupo
1 a, Griipo alcano
: 1A CIIS- flnal de cadenn 0,901 0.848
. 1B as grupo medio de cadena 0,6744 0,540
16 al grupo medio de cadena 0, 4469 0.228
.2 CsC Grupo olefina,ocolefina :
s6lamente 1,3454 1.176
3 ACH Grupo carbono aromfitico 0,5313 0,400
4 I\CCI‘Z Alcano-carbono aromitico
4A ACCII2 Caso gencral 1,0396 0.660
4B ACCIIs Grupo tolueno. 1.2663 0.968
5 con Gpo, alcohol, incluye .
Cll, cercanos '
SA coil cabo general i.2044 1124
5B MCOL metanol 1,4311 1,432
5C CHOH Alcohol secundario 0.9769 0.812
6 IIZO Agun 0,9200 1,400
7 ACal Gpo, alcohol-carbono
aromfitico 0,8952 0.680
8 Co Cpo, carbonilo 0,7713 0,640
9 ao Gpo, Aldehido 0,9980 0,948
10 C00 Grupo 8ster 1,0020 0,880
N 0 Grupo éter 0,2439 0,240

>



Grupo N? Subgrupo N° Grupo o Nowbre R, Q)

12 N, Grupo amina primaria,
incluye CIl, cercanos
124 NI Caso generfl 1.3692 1,236
128 MCNIT2 Metilanina 1,5959 1,544
13 ' NI Opo. amina secundaria 0.5320 0,396
14 ACNIL, Gpo, amina-carbono
aromitico 1.0600 0.816
15 (CN Gpo. nitrilo, incluye
() cercanos
15A MCCN Acetonitrilo 1.8701 1.724
158 CCN Caso general 1.6434 1.416 \
16 C1 Grupo cloruro [
16A C1-1 Cl en carbono final 0,7660 0.720 o
_ 168 Cl-2 C1 en carbono medio 1,8068 0,728 ,
17 Gel, Grupo dicloruro, final 2.0672 1.684
1, ' ACCL Grupo cloruro-carhono
aromitico 1.1562 . 0.844
Grupos atticionales, 1979 Ry, Q. ejemplo
a 1.0000 1.20b 2-butanol
€Cl 1.0060 0.724 2-cloro-2-metilpropano
(C)aN '
CII3N 1,187 0,940 trimetilamina
CIEN 0.9598 0.632 trietilamina
HC
HO00 1,242 1,188 cetil formato
I 1.264 0.992 yodo etano .
B, 0.9492 0.832 bromoetano, bromobenceno
cfl.si 1.877 1,676 metanot iol
fuftural 3,108 2.481 furfural

piridina



Grupo N° Subgrupo N2 Grupo o Nombre Ry 0

12 CNII2 Grupo amina primaria,
incluye Cil, cercanos
124 CNil Caso generil 1.30692 1,236
128 MCNIL2 Metilaminu 1.5959 1.544
13 : NIl Gpo. amina secundaria 0.5326 0.396
14 /\L‘Nllz Gpo. amina-corbone
aromitico 1,0600 0.816
15 CCN Gpo. nitrilo, incluye
Cllz cercanos
15A MCCN Acetonitrilo 1.8701 1.724
15B CCN Caso general 1.6434 1.416 '
16 Cl Grupo ¢loruro L
16A Ci-1 C1 en carbono final 0.70660 0.720 i
‘ 168 c1-2 C1 en carbono medio 0.8069 0,728 . ,
17 (‘JICl2 Grupo diclorure, final 2,0672 1.684
18 ' ACCl Grupo cloruro-carbono
aronfitico 1.1562 . 0.844
Grupos addcionales, 1979 Ry Q cjemplo
O 1, 0000 1.20 2-butanol
CCl 1.0060 0,724 2-cloro-2-metilpropano
(C)3N :
:ﬁ 1. 187 0,940 trimetilamina
CH N 0.9598 0.632 trietilamina
Hedo
tIC00 1,242 1,188 etil formato
I 1.204 6.992 yodo etano
0.9492 0.832 bromoetano, bromobuw.eno
Clxl SH 1.877 1,676 mettmotlol
fu%fum] 3.168 ' 2,484 furfural

piridina



Grupos adicionales, 1979,

CotleN
CoAsN
CSII‘;N
el
@Lom,
aSi

Ry
2,9993
2,8332
2,667

2.4088
1,651

2.13
1.833
1,553

2,248
1.368

ejemplo

plridina
3-metilpiridina
2,3-dimetilpiridina

1,2-etanodiol
etanotiol

992



TABLA A-13, Parfimetros de interaccifn UNIFAC, a \n? K
| 2 3 ) 5

Cll2 C=C ACH I\CCII2 0.81
1 ail 0 -200,0 61,13 76,50 986,5
2z C= 2520 L0 340.7 4102 693.9
3 Al -11.12 | -94.78 0 167,0 636.1
4 I\CCH2 -69.70 ' .269.7 -146,8 0 803,2
5 ol 156.5 8694 89.60 25.82 0
6 Qo 16. 51 -52.39 -50.00 -44,50 2491
7 1,0 300, 0% 692.7* 362.3 377.6 -229,1
8 ACOH .o - n.a. 2043 6245 -533.0
9 ai,co 26.76 ©-82.92 140.1 365.8 164.%
10 aio §05.7 n.a. n.d. n,a, -404.8
1 €ooc 114.8 n.a. 85.84 -170,0 245.4
i2 CH,0 83,36 76.44 52.13 65.09 237.7
13 o, -30.48 19,40 -44.85 n.a. -164.0
14 CNH 65.33 -41,32 -22.31 223.0 -150,0 '
15 A(‘N!Iz 5339 n.da. 050.4 979,8% 529.0 o
16 CCN 24,82% 34,784 -22.97 -138.4 185.4 4
17 COOt 315.3 149.2 62.32 268.2 -15t.0
18 cc1 91.46 -24.36 4,680 122.9 562,2 '
19 CCly 34.01 -52.71 n.a. . n.a. 747,17
20 CCiz 36.70 -185.1 288.5 33.61 742.1
21 CCig -78,45 -293.7 -4,700 134.7 856,3
22 ACC1 -141,3 n.a. -237.7 375.5 246.9
23 CNO -32.69 -49.92 10,38 -97,05 341.7
24 ACN62 5541 n.a. 1825 n.a. n.a.
25 i CS -52,65% 16,62 21.50% 40,68 823.5
26 (C§3N -83.98 -188.0 -223.9 n.a. 28.60
27 Qo0 90.49 n,a. n.a. n,a. 191.,2
28 I 128.0 n.a. 58.68 n,a. S01,3
29 Br -31,52 n.a. 155.6 291 1 721.9
30 = Sil -7.481 n.a. 28,41 n,d. 461.,6
31 CCOll -87,93 121.5 -64.13 -99,38 n.a.
32 furfural -25,31 n.a, 157.3 404.,3 521.0
33 pyridine -101,6 n.a. 31.87 49.80 -132.3
34 DO 140,0 n.a. 221,4 150.6 267.6




Continuacién de la Tabla A-13

[ 7 [ ] T0
al C=C AL Accl ol
2 2

1 (o} 697.2 1318 2789 476.,4 677.0
2 c=C 1509 634,28 N, 524.5 n.a.
3 A 637.4 903.8 1397.0 25,77 n.a.
4 ACQL, 603.3 5695.0 726.3 -52.10 n.a.
S oH -137.1 363.5 286.3 84.00 441.8
6 =0l 0 -181.0 (n.a.) 23.39 306.4
7 1y 289.6 0 442.0 ~195.4% «257.3%
8 ACOH (n.a.) -540.6 0 n.a. n.a,
9 €00 108.7 472,5% n,a, 0 -37.36
10 ol -340.2 232.7% n.a, 128.0 0
" cooC 249.6 10000* 853,6 372.2 n.a.
12 CH0 339,7 -314,74% n,u. 52.38 .4,
13 CcNity -481,7 -330.4% n.a. n.a, n.a. '
14 CNH -500,4 -448,2+4* n.a, n.d. n.a. )
15 ACNH, (n.a,) -339.5 n.a, n.a, n.a. &
16 N 157, 8% 242,8 n.a. -287,5% n.a.
17 oot 1020 -66,17*% n.a. -297.8 n.a. !
18 ccl 529.0 698.2 n.a. 286.3 -47,51
19 CCl, 669,9 708.7 n.a. 423.2 n.a.
20 C013 649.1 826.8 n.a. 552.1 n.a,
21 cc1 860, 1 1201 1616 372.0 n.a.
22 ACC? (n.a.) 920,4 n.a, n.a. n.a,
23 CN6 252.6 417,904 n.a, -142,6 n.a.
24 ACNO2 n.a. 360,7 n.a. n.a, n.a,
25 914,2 1081 - n.a, 303,7* n.a.
26 (Cg N (n.a.) -598.8+ n.a, n.a, n.a,
27 H 155,7 n.a, n.a, n.a, n.a.
28 1 (n,a.) n.a, n.a, 138.0 n.a.
29 Br (n,a.) n.a, n.a, -142.6 n.a,
30 CiizsH 382,8 n.a. n.a, 160,6 n.a.
31 Cccod 127.4 60,01 257.3 48.16 n.a,
32 furfural (n.a,) 23,48 n.a, 317.5 n.a.
33 pyridine -378.2 -332.,9 ~222.2 n.a, n.a.
34 DO (n.a.) n.a, 523.0 n.a, n.a.




Continuacidn de 1la Tabla A-13

1 12 13 14 15
€ooC cH.0 CNH CNIi ACNH
2 2 . 2
1 CHy 232.1 251.5 391.5 255.7 1245
2 C=C n.a, 289.3 396,90 273.6 n.a.
3 ACH 5,994 32.14 161.7 122.8 068.2
4 ACCH, 5688 23,1 n.a. -49,29 764.7%
5 ol 101.1 28,06 83.02 42.70 -348.2
6 Chiz0 -10.72 -180,6 359.,3 266.0 (n.a,)
7 1,0 14.42% 540, 5+* 48.89* 168.0+* 213.0
8 ACOH -713.2 n.a. n.a, n.a, n,a,
9 Cii,Co -213.7 5.202 n.a. n.a. n.a.
10 a0 n.a. n.a. n.a. n.a, n.a.
R} C00C 0 -235.7 n.a. -73,50 n.a.
12 {20 461.3 0 n.a. 141.7 n.a. )
13 CNip n.a. n.a. e 63.72 n.a.
14 WM ]] 136.0 -49,30 108.8 0 n.a. 5
15 ACNEL n.a. n.a, n.a. n.a, 0 ©
16 CCN -266.6% n.a, n.a. n.a, n.a. )
17 ool -256.3 -338.5 n.d. n.a. n.a.
18 CCL n.a, 225.4 n.d, n.a, n.a.
19 CClz -132.9 -197.7 n.a. n.a. n.a.
20 CCl:s 176-.5 ~20,93 n.a. n.ia. n.a,
21 cc1 129.5 113.9 n.a. 91,13 1302
22 acct -246.3* n.a. 203.5 -108.4 n.a,
23 CNO n.a. -94.49 n.a. n.a. n.a.
24 ACNG, n.a. n.a. n.a. n.a. 5250
25 CSs 243, 8% 12,4 n.a. n.a. n.a,
26 (C%;N n.a. n.g. n.a. n.a, n.a,
27 HCO0 -261.1 n.a, n.a. n.a. n.a.
28 1 21-92 474.6 n.a. n.d. n.a.
29 Br n.a, n.a, n.a. n.d, n.a,
30 ClixSii n,a, 63,71 106,7 n.a. n.a,
31 CCaNt 76.20 70,00 110.8 188.3 412.0
32 furfural -146.3 n.a, n.a, n.a. n.a.
33 pyridine n.a, n.a. n.a. n.a. n.a.
34 DOH n.a. n.a. n.a, n.a. 164.4




Continuacién de 1o ‘l‘:gb.lu A-13

10 A7 18 19 20

CON- coalt cCl Cl 2 CCly
1 aip §97.0% 663.5 35.93 53.76 24,9
2 C=C 405,9*% 730.4 99,01 337.1 4583
3 AQi 212.5 537.4 -18.81 n.a, -231.9
4 ACdl 6096 603.8 -114.1 n.a. -12. 14
S Ol 0,712 199.0 75.02 -12.1 98,12
6 Gizai 36,23*% -289.5 -38.32 -102.5 -139.4
7 1,0 112.0 -14.09% 325.4 370.4 353.7
8 ACQu n.a. n,a, ,n,a. n.a, n.a,
9 1,C0 q81,7*% 069.4 -191.7 -284.,0 -354.6
10 a n.a, n.a. 751.8 n.a, n.a,
1 €00C 494, 6% 660, 2 n.a, 108.9 -208.7
12 QLo n.a, 604,6 301.1 137.8 -154.3
13 (N, na, n.a, n,a, n.a. n.a. !
14 CNI n.a, n,a. n,a, n.a. n.a, e
15 ACNHI2 n.a. n.a. n.a, n.a. n.i. a
16 CCN 0 n.a, n.d, n.a. -15.62
17 COO n.a, 44.42 -183.4 n.a, !
18 cCl1 n.a, 326.4 0 108,3 249.2
19 CCl2 n.a. 1821 -84.53 ] 0
20 CCl3 74,04 n.a. -157.1 0 0
21 cC1 492.0 689.0 11.80 17.97 . 51.90
22 ACCQ n.a. n,a. n.a. n.a, n,a,
23 CNO2 n.a. n.a. n.a. n.a. n.a.
24 ACNQ2 n.a, n.a, n.a. n.a. n.a,
25 CS 335.7 n.a. -73.04 n.d. ~26.06%
26 (Cf N n.a, . n.a, n.a, -73,87 -352.9
27 HC n.a. -356.3 n.a. n.a. n.a.
28 1 n.a. n.a. n.a. -40.82 21.76
29 Br n.a. n.a., 1169 n,da, n.a.
30 Clizsli 125.7 n.d, -27.9 n.a. n.a.
31 ceal n.a, 77.61 -38,23 -185.9 -170,9
32 furfural n.a. n.a, n.a, n.d. 48.30
33 pyridine -169,7 n,a. n.a, n.4a, -114,7
34 Do n.a. n.a., n.a. n.d. n.a.




Continuacién de la Tabla A-13

WA nb -~

21 22 23

CC]4 ACCl CNO2
a 104,3 1321.8 661.5
C=C 5831 ‘n.a. 5421
AQH 3,000 538,2 168.1
ACCH, -141,3 -126.9 3629
ol 1431 287.8 01.11
CHz0H -67.80 {n.a.) 75.14
H3 497,5 678.2 220.6*
ACOH 4894 n.a, n,a,
aixco -39,20 n.a, 137.5
o n.a. n.a. n.a.
€ooC 54.47 629,0* n.a.
CHz0 47,67 n.a. 95.18
N, n.a. 68.81 n.a,
CNH 71.23 4350 n.a,
ACNHZ 8455 n.a. n.a,
CCN -54,86 n.a. n.a,
COOtf 212.7 n.a. n.a.
CCl 62,42 n.a. n.a.
CC1 56.33 n.a. n.a,
ccif -30.10 " n.a. n.a.
CCly 0 475.8 490.9
ACCl -255.4 0 -154.5
CNO -34,.68 794 .4
ACN62 514.6 n.a. n.a,
CS -60.71 n.a. n.a.
(C% N -8,283 -86.36 n.a.
b n.a. © Ma. n.a.
I 48,49 n.a. n.a.
Br 225.8 224.0 125.3
ChisSll n.a. n.a. n.a.
CC&'I -98.,66 290.0 n.a,
furfural -133,2 ] n.a. n.a.
pyridine n.a, n.a. ' n.a,
1] n.a. n.a. 481.3

1LZ
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Continuacidn de la Tabla A-13

26 27 28 29 30
(C)SN HCOO I Br (3135“
1 (o} 200.6 741,4 335.8 479.5 184.4
2 =é 658.8 n,a, n.a. n.u. n.a,
3 ACH 90,49 n.a, 113.3 -13,59 -10,43
4 ACClip n.a, n.a, n.a, ~171.3 n.a.
5 o -323,0 193,1 313,56 133.4 14,75
6 Qi0i1 (n,a.) 193.4 (n,a.) (n,a.) 37,84
7 H 8 304,0+ n.a, n.a. n.da, n.a.
8 { n.a, n.a. n.a, n.a. n.a,
9 Qi,Co n.a. n.a. 53.59 245.2 -46,28
10 aid n.a, n.a, n.a. R.a. n.a.
11 CooC n.a. 372.9 148.3 n.a, n.a,
12 aio n,a, n,a, -149.5 n.a. -8.538
13 CNH, n.a, n.a, n.a, n.a. 70,14 '
14 CNH n.a. n.a, n.a. n.a, n.a, ™
15 ACNE2 n.a. n.a, n,a. n,a. n.a, o
16 CCN n.a, n.a. n.a. n.a, 21,37
17 COQk! n.a, 312.5 n.a. n.a, n.a, !
18 1 n,a, n.a, n.a, -125,9 59.02
19 CCl, -141.4 n.a. 177.,6 n.a, n,a,
20 CCl4 -293,7 n.a, 86,40 n.a, n,a.
21 CCly -126,0 n.a. 247.8 41,94 n.a.
22 ACCl 1088 n.a, n.a. -60,70 n.a.
23 CNO n.a, n,a. n,a, 10,17 n.a,
24 ACN&;; n.a, n.a, n.a. n,a. n.a,
25 CS n.u. n.a, n.a. n.a. n.a,
26 (C§3N n.a, n.a. n.i, n.a,
27 HCOO n.a, 0 n.a, n.a, 4,339
28 I n,a, n,a, 0 ©on.a. n.a.
29 Br n.a. n.a. n.a, 0 n.a,
30 Ci-SiH n,a, 239.8 n.a. n.a.
31 ccai n.a, n,a, n.a, n.a, n.a,
32 furfural n,a, n.a, n.d, n.a. n,a,
33 pyridine n.a, n.a, n.a, n.a. n.a,
34 Dot n,a, na, n.a, na, n.a,




Continuacion de la Tabla A-13

31 32 33 34
CCOil furfural pyridine DOELE

1 cH 737.5 354.0 287.8 3025

2 C= 535.2 n.i, n.a. ..,

3 AQL 477.0 -64.69 -4.449 210.4

4 ACCHy 469.0 -20.36 52.80 4975

5 al n.a. -120.5 170.0 -319.0

6 Ciizol -80,78 (n.a.) 580.5 (n.a.)

7 11,0 43.31* 188.0 459.,0 n.a,

8 ACOH -455.4 n.a. -637.3 -538.6

9 af,Co 129.2 -163.7 n.a. n.a.

10 i n,a, n.a. n.a. n.a,

1] CO0C 109.9 202,3 n.a. n.a,

12 0 42,00 n.a. n.a. n.qa,

13 crﬁz -217.2 n.a. n.a. n.a. '
14 CNal -243.,3 n.a. n.a, n.a,

15 ACNIL, ~245,0 n.a. n.a. 125.3 3
16 CCN n.a, n.a. 134.3 n.a. v
17 Ccoail -17,59 n.a, n.a, n.a. '
18 CCl 368.6 n,a, n.a, n.a.

19 CCly 601.6 n.a, n.a. n.a,

20 CCl3 491,11 -64,38 18,98 n.i,

21 CCl 570,7 546.7 n.a. n.a.

22 ACC 134,1 n.a. n.a. n.a.

23 CNO n.a. n.a. n.a. 139.8

24 ACNO n.a. n.a, n.a. n,a.

25 cs 442.8 n.a. n,a. n.d.

26 (CfsN n.a. n.a. n.a. n.a,

27 HCOO n.a. n.a. n.a, n.a.

28 I n.a. n.a. n.a, n.a,

29 Br n.a, n.a, n,a, n.a,

30 CH3sil n,a, n.a, n.a, n.a.




Continuacifn de 1a Tobla A-13 .

3 32 33 34
ool furfural pyridine poll

1 al 737.5 354.6 287.8 3025

2 Cn(% 535.2 n., n.a, n.i.

3 AQl 477.0 -64,69 -4.449 210.4

4 ACCHy 469.0 -20.36 52,80 4975

5 ol noa. -120.5 170.0 -319.,0

6 CHizOt -80.78 (n.a,) 580.5 (n.a.)

7 1,0 43.31* 188.0 45,0 n.a,

8 ACOL -455,4 n.a, -637,3 -538.6

9 ai,Co 129.2 -163.7 n.a. n.a.

10 Cl na. ., n.a, n.a.

N CooC 109.9 202.3 n.a, n.a.

12 a0 42.00 n.a. n.a., n.a,

13 CNﬁz -217.2 n.4, n.a, n.a, '
14 CNil -243,3 n.a. n.a, n.a.

15 ACNEL, -245.0 n.a, n.a, 125,3 3
16 CCN n.a, n.a. 134.3 n,a. v
17 CoOtl -17.59 n.a. n.a, n.a. '
18 CCl1 368.,6 n,u, n.a, n.a,

19 CCiy 601.6 n.a. n.a, n.a,

20 CCl5 491.1 -64,38 18,98 n.d.

21 CCl 570,7 546,7 n.a. n.a,

22 ACC 1341 n.a. n.a, n.a.

23 CNO n.a. n.a, n,a, 139,8

24 ACNaz n.a, n.a, n.a. n.a.

25 CS 442.8 n.a. n.a, n.d.

26 (C§3N n.a. n.a. n.a, n.a.

27 HCOO n.a. n.a. n.a, n.a.

28 I n.a. n.a, n.4, n.a.

29 Br n.a, 1.4, na, n.a,

30 Chisii n.a, n.a, n.a, n.a,




Continuacién de la Tabla A-1»

31 32 33 34
CCOl furfural pyridine 0}
31 CCoH 0 n,a. n.a. n.a,
32 furfural n.a, 0 n,a. - n.g,
33 pyridine n,a, n,a, 0 n.a.
34 DO n,a, n,a, n.a, 0
% n.a. no disponible; (n.a,) parfmetro (1501 no disponible; se pueden obtener predjcciones par medio del grupo Qil;

n(mero itAlicos: n,a, eliminados;
parfimetros revisados
estimado a partir de datos para aion

-9LZ

predicciones no confiables en el ranpo completo !
Se dispone adenfs de otros dos parimetros para tioles mayores:

a - a -
at, Cll2 SH 125,3 CIIZSH,CHZ 223.3
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