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INTRODUCCION 

En el presente trabajo se efectuó un análisis de las ecua

ciones de estado tipo van der Waals y su utilización en el calculo 

de equilibrio entre fases de sistemas multicomponentes. Este aná

lisis permitió crear una infraestructura de modelos y programas 

de cómputo que permiten abordar los problemas relacionados con la 

predicción de Jas propiedades termodinamicas involucradas en el 

equilibrio físico. 

Esta tesis esta estructurada de la siguiente manera: en el 

cap:!tulo I se abordan los fundamentos de las ecuaciones de estado 

tipo van der Waals. en especial la ecuación de estado de G. Soave 

y de Peng-Ro1'inson. Posteriormente se estudian nuevas correlacio

nes para extender la aplicabilidad de estas ecuaciones a fluidos 

pol.ares. 

En el capitulo II se describen los algoritmos matemáticos 

que permiten el cálculo de los parámetros caracteristicos de las 

ecuaciones de estado de Soave y de Peng·-Robinson. Asi mismo se 

describe el algoritmo que se utilizó para el cálculo del equili

brio físico. 

En el capitulo III se describe la metodología que se utilizó 



CAPITULO 

G E N E R A L l D A D E S 

I.1 FUNDAMENTOS DE LAS ECUACIONES DE ESTADO TIPO 

VAN DER WAl\LS 
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La predicción de las propiedades termodin~micas de fluidos 

puros ha llamado poderosamente la atención de varios investigado

r~s. desde la proposicjón de las diferente~ leyes para los ga

S~d que condujeron a la ecuación de estado del gas ideal en 1811: 

p V R T (1.1 l 

Esta ecua~ión conjuga los esfuerzos realizados durante casi 

150 a~os por, Boyle (1662). Charles (1767). Gay-Lussac (1802). 

Avogadro (1811), etc. la importancia de esta ecuación radica en 

el hecho de que todos los fluidos sea cuál seil el grado de com

plejidad de las moléculaB que los integran. obedecen a esta ecua

cion c-ua.ndo la p1·esión tiende a cero. Este resultado es de gran 

utilidad ya que constituye un excelente estado de referencia para 

el estudio de los gases rentes. 
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En 1873 van der Waals propone un modelo particularmente in

teresante y cuyos principios siguen teniendo vigencia en la ac

tualidad. El p"unto de partida es la propia ecuación del gas i

deal cuyas hipótesis son las siguientesc 1 ~: 

a) En un gas ideal las partículas se consideran puntuales. 

b) Las fuerzas interrnoleculares se consideran nulas. 

van der Waals removió las dos hipótesis anter-iores al consi

derar que las part1culas ocupan un volumen en el espacio accesi

ble a ellas a través de un parámetro b: 

P ( v - b ) R T (I .2) 

Para el c6lculo de la constante b. van der Waals considera 

argumentos meramente geométricos para su estimación. esto es: 

Sea un recipiente de volumen v ocupado por un mol de un 

gas a 

lado 

una presión y temperatura 

del cubo igual a v .. ' 3
• Si se 

son esféricos. de didmetro igual a 

dadas ( figura 1 ) . Siendo el 

considera que las moléculas 

a y radio r - a/ 2. Enton-

ces si el recipiente contiene solo una molécula, para el movi

miento de su centro es accesible todo el volumen del recipiente 

menos el do la capa de espesor r. ya que el centro de la molécula 

no puede aproximarse a la pured a una distancia menor que r. 

íen la figura 1 esta capa se representada por la l1nea punteada). 
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Esto significa que la molécula puede moverse en el volumen de un 

cubo con el lado a menor qUe el lado del cubo real del reci

piente. 

--. r 

o 
figura 

Este volumen es igual a: 

( ~~V - C1 ):.s 

Si se introduce ahora la segunda molécula el centro de cual-
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quiera de las dos moléculas tiene a su disposición el mismo volu

men que antes, menos el volumen complementario que se ha hecho 

inaccesible debido a la presencia de la segunda molécula, en la 

figura 1 con linea punteada se muestra el volumen que rodea a 

cada molécula dentro de cuyos limites no puede caer el centro de 

la otra molécula. Este volumen es igual a 4/3 v 0 3
• Por consi

guiente, para cualquiera de las dos moléculas resulta ser accesi

ble un volumen igual a: 

.3...f V - O )='- 4/3 " o'· 

Si se continua este procedimiento hasta las No moléculas 

<No es el número de i\vogadro) que componen a un niol. cada una de 

ella~ tendra la posibilidad de moverse en un volumen igual a: 

4/3 'lf cr-:J No (1.3) 

En este calculo no se ha tenido en cuenta el hecho de que en 

cada aproximación {choque) toman parte dos moléculas. esto es. se 

torna en cuenta sólo la mitad de la esfera de aproximación prohi-

bida, Por tanto. si se aplica esta situación a cualquier par de 

todas las No moléculas. entonces en la expresión {1.3) en lugar 

de No se debera escribir No/2. 

finalmente el volumen libre para el movimiento de cualquier 

mol~cula resulta Ber igual a: 



v' ( ~..[V " )~ 4/3 ""~ No/2 

Como siempre a << ~..¡ v • entonces. despreciando a 
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#' 
en com-

paración con ~..¡ v C ~~ v es el lado del recipiente y cr es el 

diámetro de la molécula ) se tiene: 

v' v - 2/3 ~ a~ No v - 16/3 ~ r~ No 

que corresponde a la magnitud ( v - b l de la ecuación de van 

der Waals y, por consiguiente: 

b 2/3 'I" cr!!\ No (l.4) 

La segunda hipótesis de van der Waals consiste en tomar en 

cuenta las fuerzas intermoleculares. Las fuerzas intermolecula-

res tienen efecto. entre otros, sobre la presión realizada por 

las moléculas del gas sobre las paredes del recipiente. por ejem

plo, en igualdad de condiciones termodinámicas la presión de un 

gas real sera menor que en el caso del gas ideal. 

Para tomar en cuenta las fuerzas intermoleculares van der 

Waals introduce el modelo del campo promedio molecular. que con-

siste en que el efecto de las fuerzas intermoleculares de las 

No - 1 moléculas sobre una molécula en particular. se toma como 

un campo de potencial promedio que interactúa con la molécula en 

cuestión. Esta hipótesis simplifica notablemente el tratamiento 

de las fuerzas intermoleculares y permite un estudio similar al 
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del gas ideal. 

Esta disminución en la presión para un gas real es propor

cional al cuadrado de la densidad de las moléculas esto es: 

p 

donde: 

R T 

V - b 

a 

v"' 
(l.5) 

a. es el coeficiente de proporcionalidad cuyo valor numérico 

depende del car~cter de las fuerzas de atracción entre las molé

culas. 

Esta ecuación relaciona la presión el volumen y la temperatu

ra del gas. En ella se tienen en cuenta tanto las fuerzas de a

tracción (término de corrección a / v';I.) como también las fuer

zas de repulsión (corrección b) entre las molécula~. 

La ecuación de van der Waals representa cualitativa.mente 

bien. tanto los datos experimentales referentes a los gases reales 

como la forma de las funciones termodinámicas. En esta expresión 

los coeficientes a y b se consideran magnitudes constantes 

cuyos valores numéricos son diferentes para los distintos g~ses. 

Experimentalmente las isotermas de los gases reales están 

representadas en la figura 2 en el espacio P - vc 2 J: 
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p 

T. 

V 

figura 2 

En esta gráfica se muestran tres isotermas en donde: 

T. 

La isoterma Te corresponde a la temperatura cr1tica del 

fluido y existe un punto llamado 'punto critico' C. caracterizado 

porque cuando su presión y temperatura coinciden con las del gas 

éste pasa súbitamente a su estado liquido. La envolvente SLCVG 

define la región en la cual las fases liquida y gaseosa coexisten 

en estado de equilibrio. En esta región la presión de vapor y la 

del liquido son iguales y su valor se conoce como presión de va

por o de saturación y es función únicamente de la temperatura. La 
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envolvente SLC se denomina frontera 11quida, la cual se carac-

teriza porque cuando se calienta un 11quido a presión atmosféri

ca, llega a un estado de equilibrio con su vapor el cual repre-

senta un punto de la envolvente correspondiente a la temperatura 

de ebullición. de manera análoga la porción CVG es la envolven-

te gaseosa que ca.racteriza a un gas que al condensarse llega a un 

punto en el cual coexisten en equilibrio con el liquido. corres-

pondiéndole la temperatura de condensación. 

Para estimar los parametros de la ecuación de van der Waals 

se toma en cuenta el hecho de que el punto crítico es un punto de 

inflexión que estd determinado por las condiciones: 

y: 

[ : : ] o o 

Estas condiciones conducen al siguiente resultado: 

d con; 

b con: 

27 

64 

e 
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Es conveniente expresar la ecuación de van der Waals en tér-

minos del factor de compresibilidad z~ 

p V 

z 
R T 

Su~tituyendo este .valor en la ecuación (1.5) conduce a la ecua

ción cúbica en Z: 

z~ 

donde: 

y; 

CB + l)Z• + yBZ 

a 
y ----

B 

R T b 

p b 

R T 

yB o 

La ecuación de estado de van der Waals representa cualitati-

va.mente bien las funciones termodinámicas. as! como también el 

comportamiento de un fluido cuando éste es sometido a diversos 

procesos. Como se verá posteriormente para la estimación del e-

quilibrio entre fases. Maxwell introduce una hipótesis complemen-

taria que permite la estimación de las transiciones entre fases. 

Pese a esta gran contribución de van der Waals la representación 

cuantitativa de las propiedades termodinámicas y del equilibrio 
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no son-satisfacto"rias. 

Dura-'ilfe_ niáS·.--d-e 114 arios. se h.:iri propuesto numerosas 'moditiCa-: 
'< - _- .- : ::·. 

e iones a· ia:- ecua-ción_de varl der Wa.als: más aún. se ha.n prOpuesto' 

innumerables ·ecuaciories multip~ra'riiét_ricas.- se han hecho también 

diversas hipótesis sobre la __ dependencia· dE! loS\:-~:., p·~i_ámé·trOs con 

respecto a ia temPerd.tura. i>ero quiZáS ias nloctiiic6Clóí-ies más im-

P•,rtantes han si_do __ las ~~·-ª·-_!:;~~ve __ Y~= en ;i_97_6 ___ -_1á_S0;_~_~:::_-J?-._ 
D.B. Robinson. A continuación'se 

damentos de estas dos ecuaciOn~s-}'"-
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I.2 LA ECUACION DE ESTADO DE GIORGIO SOAVE. 

O. Redlich y J. N. S. Kwong en 1949 propusieron una modifi

cación al término atractivo que mejoró notablemente la Calidad 

predictiva de la ecuación de estado de van der Waals. esl'il ecua

ción tiene la siguiente forma: 

p 
R T 

V - b 

a 
(I. 2 .1 J 

V (V + b) T 1 -'':. 

Hasta 1972 esta ecuación fué la más utilizada en los c6lcu

Ios de ingeniería. Soaver~l preserva la misma forma de lo depen

dencia del término atractivo en el volumen introduciendo la hipó

tesis de que el parámetro a depende de la temperatura a través de 

una función a que incluye el término T 1 '~ de Redlich-Kwong. 

La ecuación de Soave tiene la forma siguiente: 

RT a CTJ 
p (I.2.2) 

V - b V(V + b} 

donde: 

a (TJ~ ªº a (TrJ 

por tanto: 

R T "º a(TrJ 
p (I.2.3) 

V - b V(V + b) 
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Tanto el parámetro b como el parámetro a~ de la ecuación 

(I.2.3) son constantes y se evalúan a través de las condiciones 

impuestas por la isoterma crítica. los cuales se obtienen como: 

P~ 

y: 

dando como resultado: 

Sl. 0.42747 

y: 

Slb 0.08664 

a(Tr) es una función que depende de la temperatura con la 

condición a(Tr•l) • l. Soave correlacionó la función a(Trl de 

tal manera que la ecuación de estado fuera capaz de predecir la 

presión de saturación experimental tomando en cuenta las condi

ciones termodind.micas del equilibrio: esto es, pard cada isoterma 

se obtiene un valor particular de a(Tr). Posteriormente al con

junto de valores obtenidos para diferentes sustancias observó que 

podían ser descritos por una ecuación de la forma: 

a(Tr .. ) "'~ + k(l - Tr''~) 
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donde: 

Tr1 - T1 I T.:: 

y k es la pendiente característica para cada sustancia que se 

obtiene a partir de la relación: 

k 0.460 + 1.574 w 0.176 w~ 

donde w es el factor acéntrico. 

Una forma alternativa pero equivalente para evaluar los pa

rámetros a~ y b es expresando la ecuación (!.2.2) en forma 

polinomial en función del volumen. esto es: 

RT 

p 
+ p [ aCTJ bRT - Pb~ ] V -

aCTJ b 

p 

Como una función cóbica en términos del factor de compresi

bilidad Z se tiene: 

con: 

y 

z 

a 

R T b 

z 
Z - B 

y: 

y B 

Z + B 

B 
p b 

R T 

CI.2.4) 



La relación 

forma: 

z, z2 + 

16 

la 

En el punto c.ritico las tres raices de la ecuación 

deber6n ser iguales. esto es: 

(I.2.5) 

( z - z. i~ o 

Comparando esta ecuación con la anterior conduce al siguien

te sistema de ecuaciones: 

3Z. CI.2.6_.al 

3Z~2 yB - B2 - B u .. 2. 6 .b) 

zo::::s y a~ CI.2.6.c) 

de la ecuación (!.2.6.a) se despeja el valor de Zo:: y se sustituye 

en la ecuación CI.2.6.b); posteriormente de la ecuación resultan

te se despeja el valor de y y finalmente se sustituyen ambos 

valores en la ecuación (l.2.6.c) dando como resultado: 

27B~ + 27B2 + 9B - o 



sumando y restando uno para completar el binomio.al cubo: 

l 3B + 1 ) 3 

lo cual conduce al resultado: 

B 

definiendo: 

quedando finalmente: 

X 

1 

3 

B 

que corresponde a nb e5to es; 

2 

3 X 

Qb 0.08664 

o 

de la ecuación (l.2.6.b) se calcula el valor de y: 

y 
3 

como a • y R T b se tiene; 

X 
a 

9 

17 
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esto es: 

X 
0.42748 

Finalmente de la ecuación Cl.2.6.a) se observa que el valor 

pai·a z~ es igual a 1/3, el cual es un valor demasiado grande com

parado con los valores experimentales ( Zc-"P < 0.29 ). 

Graboski y Daubert~ 4 ~ en 1978 modifican los coeficientes de 

la pendiente k de la siguiente manera: 

k 0.48508 + 1.55177 w 0.155137 w2 

esto. con la finalidad de mejorar la calidad predictiva del mo

delo y extender su validez a un mayor ntlmero de sustancias. 
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I.3 LA ECUACION DE ESTADO DE 

D. Y. PENG y D. B. ROBINSON. 

En un intento por mejorar la calidad predictiva en el cálcu

lo del equilibrio liquido-vapor obtenido a partir de la ecuación 

de Soave. Peng y Robinsonr~~ proponen en 1976 una ecuación de es

tado que tiene la forma: 

p 
R T 

V - b 

a (Tl 
(! .3.1) 

v(v + b) + b(v ~~¡ 

En la cu6.1 se conserva la -dependericia· de1 té?-inino atractivo 

con la temperatura: 

a(T) a~ a(Trl 

sin embargo. se observa de la ecuación. que se modifica la depen

dencia con respecto al volumen. 

De manera análoga al tratamiento realizado para la ecuación 

de Soave los parametros a y b en este modelo se determinan de 

acuerdo con las condiciones del punto critico obteniéndose las 

relaciones: 

y; b 
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Para temperaturas por debajo del punto: cr_'!tico_. ___ el par4metro 

a(TrJ se correlaciona con el factor acéntrico d~ ecuerdo.con la 

relación: 

aCTr) 1
"

2 + 

en donde la pendiente 

doda por: 

k es función sólo del factor acéntrico 

k 0.37464 + 1.542267 w 0.269927 w2 

Como se mencionó en el apartado anterior una manera de eva-

luar los pardmetros a y b de la ecuación CI.3.1) consiste en 

expresar a ésta como una función del factor de compresibilidad Z 

quedando como: 

Z y B Z 
z (I.3.2) 

z - B Z2 + 2BZ - B2 

Desarrollando la ecuación anterior. se obtiene una relación 

cObica en Z que tiene la forma: 

z~ - Cl - B)Z2 + (y -3B - 2lBZ a2 (y - B - 1l o 

Al aproximarse al punto cr1tico las tres raíces de la ecua-

ción tienden a un mismo valor. esto es: 

!Z - Z .. ) 3 o 



Como lae expresiones en 

del mismo fenómeno 

así se obtiene: 

3Z~ 

Z~" (y - B - l)B2 

Sustituyendo de la relación (I.3.a) el valor de ~e en.la 

relación (I.3.b) y despejando el valor de y de~obtfene: 

y 
(1 - Bl 2 

3B 
+ 3B + 2 

Igualando esta última relación con el valor de y 

(l.3.3) 

obtenido 

de la relación (1.3.c). se tiene una ecuación cúbica para B de 

la forma: 

3 3 
a~ + B 2 + -- B o 

32 16 64 

de donde: 

. B .- 0.077796 
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que es el valor de la raiz real p_o_sit-iy~ que satisface la ecua

ción· a pfi.rtir de la cual. se eval(la Y. de la·retacióri (l.3~3)-, 

dando como resaultado: 

y 

En relación con las condiciones del punto critico y de ·a

cuerdo_ con las relaciones: 

B 

se obtiene·: 

con: 

y: 

con: 

p b 

RT 

b 

yB 

nu 0.077796 

(R T~l" 

P~ 

n. o .45723 
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Extensión a mezclas multicomponentes. 

En el caso de sistemas multicomponentes. tanto Soave como 

Peng-Robinson utilizan las siguientes reglas de mezclado para los 

parámetros a y b: 

donde: 

11-k.,) 

el par4metro k."' se supone que es función lineal de la tempera

tura . 

. Las reglas de mezclado descritas anteriormente se han utili

zado intensamente en la caracterización termodindmica de diversas 

mezclas multicomponentes de interés tecnológico: en la literatura 

existe una gran información acerca de la funcionalidad del par4-

rnetro k,"'. 

Como comentario final se puede mencionar que las ecuaciones 

de Soave y de Peng-Robinson son en la actualidad las de mayor im

portancia tecnológica y las más utilizadas en la estimación del 

equjlibrio entre fases de sistemas multicomponentes. 
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I.4 NUEVAS CORRELACIONES PARA FLUIDOS POLARES 

Como se habia mencionado en la introducción de este trabajo 

hasta hace poco tiempo las ecuaciones de estado estaban restrin

gidas al caso de fluidos no-polares. La manera de calcular las 

propiedades termodinámicas y del equilibrio entre fases desiste

mas multicomponentes cuyos componentes pod1an ser fluidos polares 

se resolvian mediante modelos de solución. En lo que va de este 

siglo se han propuesto infinidad de modelos de solución y se ha 

acumulado una cantidad incalculable de los parámetros caracterís

ticos de estos modelos. Entre los modelos que se utilizan inten-

samente en la actualidad se pueden mencionar los de: Wilaon. 

NRTL. UNIFAC. y UNIQUAC. Quiz6. como se mencionó. la desventaja 

de utilizar estos modelos en el cálculo de equilibrio entre fases~ 

es que necesariamente se tiene que utilizar un modelo diferente 

para la fase gaseosa. además de incluir correlaciones empíricas 

paro extender su validez a presiones moderadas. 



I.4.1 MODIFICACION DE P. M. MATHIAS 

A LA ECUACION DE SOAVE 
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Recientemente P. M. Mathiasc~.~. modifica la ecuación de es

tado de Soave al introducir un nuevo parámetro k~ en la corre

lación del parámetro a de la siguiente manera: 

1 + kn(l - Tr 1 ~~1 - k1(l - Tr1lC0.7 - Tri) (I.4 .1) 

Como puede observarse esta modificación preserva la defini

ción del factor acéntrico para la temperatura reducida Tr - 0.7. 

~sí mismo para Tr - 1.0 se preservan las mismas característi-

cas impuestas por las condiciones del punto crítico. 

La inclusión del parámetro k~ permite estimar la presión 

de vapor de fluidos polares con una muy buena aproximación con 

respecto a los valores experimentales. Para el parámetro ka 

Mathias utiliza la correlación de Graboski y Daubert (1978) ya 

mencionada en este capitulo. Para la región supercr!tica Boston 

y Mathias sugieren una manera particularmente interesante para el 

parámetro a, esto es: 

as"::;: exp l c. tl - Tr,•H) .1 (I.4 .2) 

donde: 

d, + + 0.3k1. (I.4.3) 



e 
d - 1 

d 
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(!.4.4) 

Estos parámetros ae estiman empatando las expresiones CI.4.1) y 

<I.4.2) en Tr - l, mediante el siguiente procedimiento: 

El punto de partlda son las relaciones (l.4.1) y (I.4.2): 

Para T !. Tr.:: 

a1." 2 <Tr) 

Para T Tr.:: 

1 + k~Cl - Tr 1 / 2 ) - k1C1 - Tr)C0.7 - Tr) 

a1. /2. (Tr) 

las pi"imera.s derivadas;-

Si T -~ T.,; 

d ª'"~-

d Tr 

Con T T~: 

(I.4.5) 

(I.4.6) 
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la segunda derivada de (I.4.6) es: 

0 1 '~ (cdJ::? Tr:.o:=<•.J- 1 > 
d Tr~ 

siendo ésta; 

o 
d Tr"' 

entonces: 

C e d )" cd(d-ll, o 

por tanto': 

·1 
d + ko + 0.3 k1 

.2 
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La tabla 1 muestra los resultados que obtuvo P. Mathias para 

la presión de vapor de fluidos polares comparados con la ecuación 

original de Soave. 

Tl\BU 1 

intervalo % DESVIl\CION 
en T p - o p estim 

SUSTIINCIA Tr.C"Kl Pdatm) w k, C"Kl IDaX prom max prom 

agua 647.30 218.3 0.3439 0.1277 273-647 -33.6 10.2 0.9 0.3 

acetona 508.10 46.38 0.3070 0.0715 259-508 - 9.l 2.5 0.9 0.4 

metano! 512.64 79.91 0.5650 0.2359 288-513 -19.4 4.6 0.9 0.4 

etanol 513.92 60.68 0.6460 0.1006 293--514 - 9.4 1.5 1.7 0.7 

1-pentanol 588.15 38.58 0.5850 --0.2615 348-512 17.9 5.3 1.7 0.7 

1-octanol 652.50 28.23 0.5980 --0.2109 386--554 17.9 4.0 4.5 2.2 



I.4.2 MODIFICACION DE R. STRYJEK Y J.H. VERA 

A LA ECUACION DE PENG-ROBINSON. 
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R. Stryjek y J. H. Verac 7 ~. mejoran la calidad predictiva 

de la ecuación de estado de Peng-Robinson y extienden su aplica

ción a compuestos polares siguiendo las ideas de Mathias. esto 

es. se preserva la forma de factor a (Ti-): 

a CTrl [ 1 + kCl - Tr"~l l"' (! .4. 71 

donde k es función del factor acéntrico y'la temperatura reducida 

dada por: 

k k., + k1 Cl + Tr 1 ":;!l (0.7 - Trl CI.4.Bl 

el parámetro se correlaciona con el factor acéntrico sobre 

una gran variedad de sustancias. incluidas las polares. El resul

tado obtenido es expresado mediante: 

ko 0.378893 + 1.489715 w - 0.17131848 w~ + 0.0196554 w3 

ks es un parámetro ajustable mediante datos de presión de vapor 

y es caracter1stico de cada componente puro. 

Para sustancias polares la relación (1.4.8) tiene aplicacio

nes desde temperaturas reducidas bajas hasta la temperatura redu

cida que corresponde al punto critico. 
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Para las sustancias no-polares se mejoran figerdmente los re-

sultados para temperaturas reducid~s por encima de 0.7. 

Los resultados obtenidos por Stryjek y Vera. para una gran 

variedad de sustancias se dan en el Apendice l. 

(%) 11.P 
La figura 3 muestra 

las desviaciones en (%) 10 

para la presión de vapor. 

utilizando la ecuación o-

rig1nal de Peng-Robinson 

para ~lgunas sustancias. 

o 

-1 

"p 
('\;) 

0.4 o.s 0.6 
Tr 

fugura 4 

0.7 

0.4 0.6 0.7 
Tr 

figura 3 

1.0 

En cambio la figura 4 muestra 

dichas desviaciones utilizan-

do la modificación de Stryjek 

y Ver·a. 

1 acetona 
2 oxigeno 
3 hexadecano 

4 1-butanol 
5 agua 



I.4.3 MODIFICACION DE R. M. GIBBONS Y A. P. LAUGHTON 

A LA ECUACION DE ESTADO DE SOAVE 
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En 1984. R. M. Gibbons y A. P. Laughtonc"~: proponen una 

modjficación a la forma funcional del parámetro a con respecto 

a la temperatura para extender el rango de aplicación de la ecua

ción de Soave a fluidos polares y no polares tanto de sustancias 

puras como de mezclas. Estos autores tornan la forma original de 

la expresión de a propuesta por Soave: 

a CTrl [ 1 + k.,(1 - Tr""l !" (I.4.9) 

Desarrollando la expresión cuadrática. a tiena la forma 

funcional con respecto a la temperatura reducida dada por: 

a 1 + XCTr - ll + Y(Tr''~ - 1) 

donde; X y Y son parametros que dependen de la sustancia en 

cuestión. De tal manera que los parametros X y Y se pueden 

relacionar con el par6metro kg de la ecuación CI.4.9) mediante 

las expresiones: 

y - 2 )<., (k., + 1) 



32 

Gibbons y Laughton (GL} calculan de manera independiente 

para cada sustancia los valores de X y Y mediante un proce-

dimiento de m1nimos cuadrados v1a el calculo de la presión de 

vapor. La tabla 2 muestra las constantes X y Y para 12 sustan-

cias tanto polares como no-polares. también en esta tabla se com

paran los resultados con la ecuación original de Redlich-Kwong-

Soave CRl<S>. 

SUSTANCIA X 

H~ -0.590 

HCI 0.007 

H20 0.165 

CH~OH -0.444 

Antraceno -1. e63 

C02 0.196 

CobH~ 0.728 

CH~ -o. 070 

n-C::H1~ 0.567 

n-CaHiA 0.900 

es~ o .112 

CoH~ 0.262 

Co:no puede apreciarse 

sión de vapor es evidente. 

TABLA 2 

y 

0.8e4 

-1.468 

-2.456 

-2.112 

0.528 

-2 .102 

-3. 04e 

-0.907 

-2.e95 

-4.012 

-1. 566 

-1. 810 

la mejoria en 

comparada con 

GL 
% error 

o.e 

o.e 

0.5 

1.1 

0.5 

f'. 2 

0.9 

0.4 

0.7 

1.2 

1.3 

0.5 

RKS 
% error 

50.1 

2;3 

13,. 

·1.2• 

1.6 

1.6 

2.7 

10.3 

1.4 

lo predicción de la pre-

la ecuación de Soave. 
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Los resultados obtenidos por Gibbons y Laughton muestran que 

esta metodolog1a se puede aplicar para una gran variedad de sus

tancias tanto polares como no polares incluyendo virtualmente al

gunos ácidos. Para el cálculo del equilibrio entre fases de mez

clas. utilizan las reglas de mezclado originales de Soave para a 

y b. y no requieren ninguna regla especial para los parámetros X 

y Y. 

b l:t. Xt. bJ. 

Como comentario final de este capítulo. es necesario hacer 

hincapié en que la utilización adecuada de las ecuaciones de es

tado de Soave y de Peng-Robinson, con sus respectivas modifica

ciones. requiere de ajustar los parámetros caracteristicos de 

estas ecuaciones para aquellos fluidos no considerados en las 

correlaciones propuestas por los respectivos autores. El cálculo 

do estos parámetros se desarrollará en el capítulo siguiente. 
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CAPITULO II 

EL EQUILIBRIO ENTRE FASES DE FLUIDOS PUROS 

En este capitulo se describirán los algoritmos matemáticos 

que se utilizarán en la estimación de los parámetros caracterís

ticos para las ecuaciones de estado de Soave y de Peng-Robinson. 

para fluidos polares. Es común notar en la literatura diferencia3 

en los valores de las propiedades criticas (Te:, P~~. V."'. factor 

acéntrico w l de una sustancia en particular. este hecho se re

fleja. por consiguiente. en los valores de los parámetros carac

ter1sticos. 

No existe un criterio generalizado respecto a la elección de 

los valores más probables de las propiedades criticas. solo en 

algunos casos los autores proporcionan esta información. En este 

aspecto. la compilación quizás más completa de las propiedades 

criticas es la proporcionada por Reid. Prausnitz y Sherwoodc~~. 

que para efectos pr6c·ticos. este banco de datos es el más utili

zado. 

Recientemente. D. Ambrosec 1 oJ llevó a cabo una revisión ex

haustiva de estas propiedades. Desde el punto de vista experirnen-
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tal se muestran diferencias notables en los valores de estos pa

r~metros con respecto al banco de datos de Prausnitz. En este 

trabajo se utilizaron ambos bancos de datos. indicándose en cada 

caso la fuente de estos parámetros. 

Este capítulo está estructurado de la siguiente manera: en 

la primera parte se describe el algoritmo matemático que se uti-

1 izó para la determinación del equilibrio entre fases para sus

tancias puras. Posteriormente se describe el algoritmo que per

mite estimar los par~metros caracter1sticos de las ecuaciones de 

estado de Soave y de Peng-Robinson. 



II.1 ALGORITMO MATEMATICO PARA EL CALCULO DEL EQUILIBRIO 

LIQUIDO-VAPOR 
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Bajo ciertas condiciones de presión y temperatura en un sis

tema coexisten en equilibrio la fase 11quida y la fase vapor. Las 

isotermas descritas en un espacio termodinámico P-v con tempe

ratura menor que la temperatura critica. deberán pasar por los 

puntos de saturación de este espacio generándose la envolvente de 

equilibrio liquido-vapor. En cualquier punto de esta envolvente 

se deberán cunlplir las siguientes condiciones de equilibrio: 

La temperatura de ambas fases debera ser la misma. de no 

cumplirse ésto existiría un gradiente de temperatura que se mani

festaría como un flujo de calor entre las fases. 

La presión de la fase liquida y la del vapor deberán ser 

iguales. si ésto no se cumple. existir~ una diferencia de presión 

lo cual desplazar!a la frontera que separa a las dos fases. 

_ Los potenciales qu!micos de las fases deber4n ser iguales. 

si esta condición no se cumple. existir6 una acumulación de mate

ria en alguna de las fases. 

Estas condiciones de equilibrio pueden expresarse matem6ti

camente de la manera siguiente: 
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• T CII. l. lal 

PL (T. V l C II. l. lbl 

u,_ CT. V .l (!I.1.lcJ 

donde el subíndice L denota fase liquida y el subíndice g denota 

fase vapor. 

Por definición la energía libre de Helmholtz se expresa co-

mo: 

d A P d V S d T 

como se está considerando una isoterma, la temperatura es cons

tante, por tanto, la relación anterior puede expresarse como: 

A •-pdV 

Por otro lado. el potencial químico u por mol. es la energfa 

libre de Gibbs y ésta tiene la forma: 

G A 

entonc~s se puede expresar al potencial químico como una función 
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de la energta 1 ibre de Helmhol_tz como: 

Ll v'( ;~J•··· 
. . .. T 

por defini_ción se tiene: 

-.[::L ~p 
entonces": 

Vg p 

La presión de la fase líquida y la del vapor están en equi-

librio. esto es. la presión de ambas fases deberá ser la misma: 

P •P .. por tanto la relación última queda como: 

CII.1.2) 
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La ecuación enterior permite calcular la presión que resulta 

de la energía libre de Helmholtz cuando se conocen los volúmenes 

del líquido y del vapor, por tanto, el sistema de ecuaciones de

notadas por CII.1.1). permiten calcular el equilibrio líquido va

por para una temperatura dada, ajustando la presión de saturación 

P con la presión de equi 1 ibrio P,_-. El procedimiento matemático 

que se sigue se describe a continuación: 

i) Para una isoterma dada y una presión inicial P ... sugeri-

da, se calculan los volúmenes de saturación vl- y Vc:i 

de la ecuación de estado. 

a partir 

ii) Se calcula la energía libre de Helmholtz (referida en 

el apéndice 3) para las dos fases 1\,_. y A .... 

iii} A partir de estos resultados y de la relación (ll.1.2) 

se obtiene la presión de equilibrio P~. la cual se compara con la 

Po inicial. 

Dado que existe un número infinito de soluciones para el e

quilibrio dadas por la linea P - Pr.. (figura 5). se presentan en 

este momento dos casos: 

- En el primer caso; si las presiones son iguales P~ - P~. 

la presión sugerida es la correcta y el equilibrio está resuelto 

para esa temperatura ( figura 5 ). 
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p 

p • P,..: 

P .. 

PG P~ 

figura 5 

Para completar los puntos de la envolvente se barre el in

tervalo de temperaturas del sistema. 

- El segundo caso se presenta cuando la presión inicial P~. 

no coincide con la de equilibrio Pr.. por lo que el proceso se 

hace iterativo. Se incrementa entonces la presión inicial en b P: 

P, Pa + /:, P 

con la cual. se calculan nuevamente los volúmenes v~ y Vu. así 
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como la energia libre de Helmholtz para el liquido y el gas. re-

feridos en los puntos i y ii respectivamente, a partir de estos 

valores se obtiene un nuevo valor para la presión, dado por Pct. 

figura 6 ) . 

p 

P • Pe 

p, ---------- ----+---
P~ 

' 1 
1 1 - - -- - ---,--.-~_-------. 

1 1 
1 1 

figura 6 

1 
1. 

Con estos dos valores (Pe y Pw.~) se traza una recta la cual 

se intersecta con la linea de equilibrio. El punto de intersec-

ción da un nuevo valor de presión P~. que es un valor muy próx1mo 

a la presión de equilibrio, a partir de éste se calcula el valor 

de equjlibrio correspondiente Pr;;J." siguiendo el algoritmo ya des

crito. Con este punto CPL-.:..·) y el inmediato anterior CPc1 l se 
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t.raza··.un·a ·nueVa )":!"nea· Con Obj_eto de intersectar la de equilibrio. 

con lo cual se obtiene un punto P~. que es aún m6s próximo al 

valor- real de equilibrio. el proceso se repite hasta lograr la 

autoconsistencia. esto es. hasta que P1 - P~J . Para completar la 

envolvente de equilibrio se barre el intervalo de temperaturas 

del sistema. Dada la versatilidad de este procedimiento mediante 

tres o cuatro iteraciones. es posible calcular el equilibrio 11-

quido-vapor de una manera relativamente rápida. 

De manera gráfica el algoritmo 

tarde la-5iguiente manera: 

T. Pu 

SOLUCION 

Para estar en condiciones de utilizar el algoritmo descrito 

anteriormente es necesario calcular la energía libre de Helmholtz 

para las ecuaciones de estado de Soave y de Peng-Robinson. En el 

3péndice 2 se deducen estas expresiones. 
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Il.2 CALCULO DE LOS PARAMETROS CARACTERISTICOS 

DE LAS ECUACIONES DE ESTADO DE SOAVE Y DE PENG-ROBINSON 

A continuación se describe el algoritmo que se utilizó para 

calcular los parámetros característicos de las ecuaciones de es

tado de Soave y de Peng-Robinson. El punto de partida es la pro

pia ecuación de estado y la diferencia de la energía libre de 

Helmholtz entre ambas fases. esto es, para la ecuación de Soave: 

z 
z 

Z - B 

y B 

V + B 

y para la ecuación de Peng-Robinson: 

z y B Z 
z 

Z - B z~ + 2BZ - B" 

(II. 2.1) 

(II.2 .2) 

La energía libre de Helmholtz para Soave y Peng-Robinson e~ 

respectivamente: 

"·- - l\y Zl.. <Zu + B) Zq - B 
y ln + ln (II .2 .3) 

RT Zu(ZL + Bl z,_ B 

}\,_ - Au (Zo B) Ye a(Trl ZL + B (1 - .¡- 2) - In + [ ln 
R T (Z,_ - Bl 2 .¡- 2 ZL + B ( 1 + .¡- 21 

Zo + B (1 - ~ 2 
(II.2.4) 

Zu + B Cl + ...r 
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Como se había visto en·el capítulo I: 

y Y~ CI(Trl I Tr. 

por tanto. las ecuaciones CII.2.11.-Y CII~~.2i: fie~e~-1a-siguient~ 

forma: 

z - z.- .. p (II.2.5) 

Entonces las ecuaciones (II.2.3) y (II.2.4) quedan como: 

l\s_ - A ... 
(II. 2.6) 

R T 

Según la relación del equilibrio entre fases dada por la ecuación 

III.1.2!' 

VQ - V1_ 

p~ ( (II.2.7) 
R T R T 

Sustituyendo la expresión CII.2.6). en la (II.2.7) se tiene que: 

a(Trl CII.2.8) 
A ... t •• ·--= 

La ecuación anterior permite calcular la función aCTr) si se co

noce la presión de vapor en función de la temperatura. 
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El procedimiento matamático que.-se sigue para·_-·e_l .--cát:~u~ __ o de 

a(Tr> es el que a continuación se 

i) Para una presión de saturación 

diente temperatura se calcula Zi_ y z .. , 
cial a(Trl - l. 

ii) Los valores calculados de ZL y Zu se substituyen en la ex

presión (II. 2 .8) para estimar un nuevo valor de- a(Tr). 

iii) Posteriormente se repite el procedimiento descrito en los 

puntos (i) e <iil con el nuevo valor de aCTr), tomando como cri

terio: 

1 a(Tr),, aCTrl n-• 1 E 

ivl Los valores de aCTr) obtenidos mediante este procedimiento 

para una sustancia y para cada temperatura se muestran en las ta

blas (3.a, ... ,g). En general se observó que en una o dos itera

ciones se obten1a el valor de aCTr) apropiado para cada tempera

tura. 

v) Se toma la expresión general de la ·función "a(Trl propuesta 

por M. Mathias: 

a(Tr) ,_.,..~ 
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vil Por un procedimiento de m1nimos cuadrados se estimaron los 

parametros k~ y k&. 

El algoritmo descrito anteriormente es general en el sentido 

de que puede s~r aplicado a cualquier ecuación de estado cúbica 

en el volumen. cuando se conoce ésta y la energía libre de Helm

holtz asocidda a dicha ecuación de estado. 

En el siguiente capítulo se abordará el equilibrio entre 

fases de sistemas multicomponentes en los cuales uno o más de los 

componentes pueden ser polares o no-polares. 
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TABLA (3.aJ 

CALCULO DEL PARAMETRO ALFA DE LA ECUACION DE. ESTADO 

DE SOlWE 

Sustancia: Agua 

TC - 647.300 PC - 217. 600 ve - 56.000 w - .344 

T p P(calJ VL VG 

620.595 174.245 174. 245 50.650 159. 230 
609.090 130.330 130.330 43.579 226.927 
572.400 04.100 04 .100 36.516 410.660 
553.775 64.196 64.196 34.340 563.977 
497.660 25.129 25 .129 30.004 1460. 052 
460.250 11. 703 11. 703 20.245 3043. 066 
452.990 9.008 9.868 27.938 3570. 610 
422.840 4.677 4.677 26.652 7047 .114 
373. 150 1.000 1.000 25.454 29000. 245 
366. 725 .789 . 789 25.299 36211.706 
346.020 . 377 .377 24.003 71993.422 
343 .152 .308 .308 24.791 06948. 776 

Valor promedio de la desviación en la presión 

Dp - .002 % 

No TR ALFA POLAR 

1 . 9711030 1.0162654 . 0017253 
2 .9422061 1.0320415 . 0027030 
3 .6044122 l. 0627179 .0031265 
4 .6555152 1.0779331 .0026443 
6 .7660243 1.1242463 .0010243 
7 . 7110304 1.1551457 - . 0006095 
0 .6990270 1.1620526 -.0006549 
9 .6532365 1.1009305 -.0029062 

11 .5764715 1.2336526 -. 0071046 
12 .5665457 1.2397050 - . 0076907 
13 .5376467 1.2571019 -.0097574 
14 .5301202 1.2613403 -.0106593 

Salida por variación débil de los parámetros 

No. Iter - 6 s - . 0016702 Kl - .0400320 
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Tl\BLJ\ (3.b) 

Sustancia: Etanol 

TC - 516. 200 PC - 63. 000 ve - 167 .ooo w - .635 

T p P(cal l VL VG 

500. 714 47.479 47.479 132.226 491.758 
485. 226 35.391 35.391 112.760 752.169 
469. 742 26.015 26.015 101. 698 1099.400 
454. 256 18.796 16.796 94 .250 1565. 851 
438.770 13. 298 13.298 88. 763 2290.924 
407. 796 6.139 6.139 81.146 4983.607 
392. 312 3.963 3.963 76.336 7622. 891 
376 .826 2.453 2.452 75.969 11977.501 
363. 147 l.558 l.558 74.209 18167.731 
361. 340 l.443 1.443 73.943 19515.444 
345 .654 .801 .801 72 .186 33674.864 
343. 149 .713 .713 71. 686 37511. OBB 
330 .368 .414 .414 70.646 62190.903 
323 .150 .291 .291 69. 956 86578.966 

Valor promedio de la desviación en la preaión 

Dp - .001 % 

No TR l\LFI\ POLl\R 

1 .9700000 l.0251052 .0038326 
2 .9400000 1. 0492657 .0063888 
3 .9100000 1. 0726922 . 0078635 
4 .8800000 1.0955871 .0084416 
5 .6500000 1.1181412 .0082952 
6 .7900000 1.1629066 .0064244 
7 .7600000 l .1854169 .0049520 
8 . 7300000 1.2081772 .0032515 
9 .7035006 l. 2274115 .0004577 

10 .7000000 1.2312785 .0013839 
11 . 6700000 1.2548266 -.0005756 
12 .6647598 1.2595235 -.0003950 
13 . 6400000 1. 2789204 -.0025717 
14 . 6260170 1.2918270 -.0020332 

Salida por variación débil de los parámetros 

No. !ter - 2 s - .0001628 Kl - .1640142 
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TAB~ (3.cl 

Sustancia: Dimeti 1 E ter 

TC - 400.000 PC • 53.000 ve - 178.000 w - .192 

T p P(cal) VL VG 

393 .150 45.020 46. 020 139 .192 347.556 
373 .150 32 .134 32.134 108.282 610.580 
353.150 22 .137 22.137 94.916 958.626 
333.150 14.419 14.419 86.113 1528.021 
313.150 8.882 8.882 79.900 2499.923 
293.150 5 .142 5.142 75.284 4252.696 
280.000 3.425 3.425 72.795 6256.400 
273. 150 2.517 2. 517 71.221 8432 .857 
260. 700 1. 681 1.681 69.587 12088.685 
256 .400 1.412 1.412 68.963 14151.536 
252.100 1.179 1.179 68.367 16667.803 
248. 300 1.000 1.000 67.864 19355.784 
247. 800 .978 .978 67.798 19758. 362 
243.500 .805 .805 67.252 23581. 982 
239.200 .658 .658 66.730 28349.211 

Valor promedio de la desviación en la presión 

Dp • ·ººº % 

No TR ALFA POLAR 

l .9828750 l. 0114025 .0047186 
2 .9328750 1.0326096 .0060700 
3 .8828750 1.0506510 .0037160 
4 .8328750 l. 0708199 .0029035 
5 .7828750 1.0915534 .0020156 
6 . 7328750 1.1120797 .0002184 
7 .7000000 1.1260749 -.0008816 
8 .6828750 1.1416854 .0067252 
9 .6517500 1.1504642 .0006956 

10 .6410000 1.1559221 .0009571 
11 .6302500 l.1613877 . 0011826 
12 .6207500 l.1661817 .0013084 
13 .6195000 1.1668601 . 0013700 
14 .6087500 1.1723384 .0015171 
15 .5980000 1.1778222 .0016226 

Salida por variación débil de los parámetros 

No. Iter • 2 s - .0001463 Kl • -.0132345 
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TABLA (3.dl 

Sustancia: Anilina 

TC - 699.000 PC - 52.400 ve - 274.000 w - .382 

T p P(cal) VL VG 

683.273 43.835 43.835 236.430 660.528 
667.545 36.489 36.489 205.240 895.679 
651.818 30.193 30.193 186.507 1165. 423 
620.363 20.213 20.213 163.445 1892.938 
604.635 16.312 16. 312 155.552 2400.318 
588.908 13.020 13.020 149.073 3051.313 
557.453 7.974 7.974 138.955 5028.858 
541.725 6.097 6.097 134.897 6554.722 
525.997 4.578 4.578 131. 330 8660 .128 
494.543 2 .421 2.421 125.333 15914.693 
478.815 1.697 1.697 122.785 21998.430 
463.088 1.155 1.155 120.481 31250.631 
431. 633 .484 .484 116.475 69557.700 
415.905 .295 .295 114. 723 109946.881 

Valor promedio de la desviación en la presión 

Dp - .001 % 

No TR ALFA POLAR 

1 .9775000 1.0137094 . 0017725 
2 .9550000 1.0270290 .0030171 
3 .9325000 l. 0400419 .0038119 
4 .8875000 1.0654762 . 0043595 
5 .8650000 1.0780473 .0042505 
6 .8425000 1.0906117 .0039689 
7 .7975000 1 .1159480 .0030878 
8 .7750000 1 .1288146 .0025682 
9 .7525000 1.1418627 . 0020344 

10 .7075000 1.1686061 .0009904 
11 .6850000 1.1823274 .0004866 
12 .6625000 1.1962897 - . 0000118 
13 .6175000 1.2249879 - . 0009915 
14 . 5950000 1.2397481 -.0014760 

Solida por variación débil de los parámetros 

No. !ter - 2 s - .0000792 Kl - .0560831 
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TABLA (3.e) 

CALCULO DEL PARAMETRO ALFA DE LA ECUACION DE ESTADO 

DE PENG-ROBINSON 

Sustancia: Metanol 

TC - 512.580 PC • 79.900 ve - 118 .ooo w - .565 

T p P (cal l VL VG 

497.222 61.005 61. 004 93.693 359.803 
481. 844 46.078 46.078 79.434 549.714 
451. 000 25 .146 25.146 66.018 1145.748 
435.710 18.047 10.047 .62.097 1640.571 
404.954 8.606 0.606 56.672 3402.905 
373 .150 3.404 3.404 52.955 8349.630 
356.028 2.030 2.030 51.400 13704.060 
353.150 1.796 1.796 51.198 15326.344 
341.553 1.162 1.162 50.306 22919.682 
337.067 1.007 1.007 50.043 26164.039 
336.934 .970 .970 49.979 27065.399 
333.964 .062 .862 49.770 30200.375 

Valor promedio de la desviación en la presión 

Dp • .002 % 

No TR ALFA POLAR 

1 .9700370 l. 0198139 .0021546 
2 .9400367 1.0391290 .0035121 
3 .8800343 1.0769268 .0045134 
4 . 8500332 1.0956665 .0043843 
5 .7900308 1.1333255 .0032700 
6 .7279839 1.1726767 .0009626 
7 . 6961411 1.1936155 -.0001729 
0 .6009656 1.1976791 -.0011520 
9 .6663409 1.2132448 -.0016641 

10 .6591490 l. 2179967 -.0020791 
11 .6573296 l. 2191847 -.0022035 
12 . 6515354 1.2229926 -.0025851 

Salida por variación débil de los parámetros 

No. Iter - 8 s - .0002195 Kl • .0066146 
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TABLl!. (3.g) 

Sustancia: Étanol 

TC - 513. 920 PC • 60. 600 ve - 167 ·ººº w ~ .644 

T p PCcal) VL VG 

500.714 47. 479 47. 479 126.020 456.519 
405.228 35. 391 35.391 105.232 710.094 
469.742 26. 015 26.015 94.050 1065.216 
454. 256 16. 796 10.796 06.739 1551.219 
430.770 13. 290 13.290 01. 403 2255.679 
423. 284 9 .173 9.173 77.477 3310.663 
407.798 6 .139 6.139 74.301 4946.766 
392. 312 3 .963 3.963 71. 708 7585.060 
376.825 2 .453 2.452 69.544 11977. 502 
363 .147 l. .558 1.558 67. 949 18167.731 
361. 340 l. .443 1.443 67.709 19515.444 
351. 440 l.·ººº 1.000 66.680 27395.881 
345. 854 .801 .801 66.130 33674.864 
343.149 . 713 .713 65.862 37511. 088 
330.368 .414 .414 64.757 62190.903 

Valor promedio de la desviación en la presión 

Dp • .001 % 

No TR ALFA POLAR 

1 . 9743034 l. 0191340 . 0026720 
2 . 9441703 1.0404448 .0043997 
3 . 9140372 1.0613279 .0053846 
4 . 6839041 1.0819195 .0057471 
5 . 6537710 1.1023590 .0056097 
6 • 6236379 1.1227789 .0050863 
7 . 7935048 1.1433060 .0042834 
8 . 7633717 1.1640535 .0032918 
9 • 7332386 1.1851202 .0021859 

10 . 7066217 1.2029510 .0000494 
11 . 7031055 1.2065780 .0010100 
12 . 6838418 1.2203363 .0000451 
13 . 6729724 1.2285170 -.0001736 
14 . 6677090 1.2329107 .0001282 
15 . 6428394 1.2510191 -.0013187 

Sal ida por variación débi 1 de los parámetros 

No. lter - s - .0000943 Kl - . 0947047 
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CAPITULO I I I 

EL EQUILIBRIO ENTRE FASES DE SISTEMAS MULTICOMPONENTES 

El c6lculo del equilibrio entre fases de sistemas multicom

ponentes ocupa un lugar predominante en las aplicaciones tecnoló

gicas de la termodinámica. el conocimiento de estos cálculos per

mite estudiar una gran variedad de operaciones unitarias que ma

neJen fluidos. Hasta hace relativamente poco tiempo las ecuacio

nes de estado estaban restringidas al cálculo del equilibrio en

tre fases de sistemas no-polares. El método alternativo que se u

tiliza para sistemas polares es el de los modelos de solución. 

Los modelos de solución han sido propuestos desde finales 

del siglo pasado y la literatura especializada en este sentido es 

abundante. Entre estos modelos podemos mencionar el de Margules. 

Van Laar. NRTL. UNIQUAC. UNIFAC. ASOG. etc. Todos estos modelos 

son aplicables a fluidos polares. Quizás la desventaja más impor

tante de estos modelos en el cálculo del equilibrio entre fases. 

es que necesariamente se ti ene que utilizar un modelo di fer.ente 

para caracterizar la fase vapor. Mas aún, es necesario introducir 

hipótesis suplementarias para extender su validéz a presiones 

elevada~ (corrección de Poynting}c 1 •~. 
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Poy exp [ ( v~c ~p 
p.-

donde. para un componente puro el super1ndice s se refiere a la 

saturación y el superindice e a la condensación. 

Las condiciones del equilibrio entre fases para sistemas 

multicomponentes para ambos métodos. se pueden resumir como: 

(IlI.1.aJ 

P(T, v~, y,) (I!I. l.bl 

IJL. (T.---vl-,.,- X1-) (llI. l .. cJ · 

con las contricciones: 

(lll.1.d) 

:¡:y, (111.1.e) 

En el caso particular cuando se utilizan modelos de solución 

la última condición es común expresarla como: 

(lll.2) 

donde 01 es el coeficiente de fugacidad de la fase vapor. P es la 



56 

presión del sistema, y) la fracción mol del componente i en la 

fase vapor, ~, es el coeficiente de actividad del componente i, 

t.~ es la fugacidad de referencia del componente i en el liquido, 

x. es la fracción mol del componente i en la fase líquida y Poy 

es la corrección de Poynting. 

Por el contrario si se utilizan las ecuaciones de estado la 

condición CIII.1.c} se puede describir en términos de la fugacidad 

del componente i en la mezcla esto es: 

o bién (111.3) 

En este trabájo. se aplicarán los recientes desarrollos para 

extender la aplicabilidad de las ecuaciones se estado a mezclas 

de fluidos polares. 
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LAS ECUACIONES DE ESTADO PARA SISTEMAS MULTICOMPONENTES 

Es un hecho bien conocido que. del conocimiento de las pro

piedades termodinámicas de las sustancias puras es posible, uti

lizando la teor1a de 1-fluido. extender mediante una elección a

decuada de las reglas de mezclado, la validez de la ecuación de 

estado al tratamiento de sistemas multicomponentes. 

La extensión de las ecuaciones de estado de sustancias puras 

a mezclas, basadas en la teoría de 1-fluido de van der Waals. su

pone que la mezcla se comporta como un fluido hipotético cuyos 

parámetros característicos a y b obedecen a una regla de mezclado 

en particular. En este trabajo se seleccionaron reglas de mezcla

do cuadráticas en la composición para ambos parámetros, es decir: 

a 

b 

para los parámetros de interacción a~~ y bl~ 

siguientes reglas de combinación: 

2 

(Ill.4.a) 

(Ill.4.bl 

se uti 1 izan las 

(111.5.al 

(lll.5.b) 

Los parámetros y dependen en general de la 
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temperatura y son caracter:!sticos de la mezcla'- .. en .estudio.· Por 

otra parte, las reglas de mezclado (!II .4) se "aplican a cu'ales

quiera de las ecuaciones de estado objeto de este trabajo. 

Para aplicar las condiciones de equilibrio entre fases es 

necesario conocer las expresiones del coeficiente de fugacidad 

para las distintas ecuaciones de estado. Este cálculo se describe 

en el apéndice 4. De esta manera para el componente i. el coefi

ciente de fugacidad para la ecuación de Soave-Mathias-Gibbons, se 

expt"esa como: 

ln 0, ln 

[ cz - 1) -

P(v - b) 

R T 

a 

RTb 

a 
z - 1 + 

R T b 

V + b 

Y para la ecuación de Peng-Robinaon. se tiene: 

PCv-b) 

V 

In + 
V + b 

l: x ... a.f, 1.:) + 

ln 01 .. - ln --- + 
R T 

[ 
2 V + b(l - ,2) ] 

-- In ---- (a,. -
2'2RTb V + b(l + ,2) 

:E x,, a,,.) 

1 [ a b z - I - ~2-,-2-R_T_b_ In 
V + b(l - ,2) 

V + b(l + ,2) 
(III.7) 
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Las ecuaciones (111.1.a,b) y (III.3) forman un.sistelll{i de 

ecuaciones no lineales. La solución depende de las condiciones a 

la frontera que se propongan para su solución, esto es; flash 

isotérmico. isobárico, etc. y la única información adicional que 

se requiere es acerca de los parámetros de interacción. Sobre es

te aspecto tratará la siguiente sección. 
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III.2 ESTIMACION DE LOS PARJ\METROS DE INTERACCION 

Las reglas de mezclado descrjtas por CIII.4) son extremada

mente sensibles a la elección de las reglas de combinación selec

cionadas para a1..1 y b1.1~ esta elección ha sido objeto de inumera

bles estudios y por lo general para el parámetro a1..1 se toma a

quel la propuesta por Lorentz: 

donde el parámetro k·,~ es caracteristico de la mezcla ij. Para 

el caso de fluidos polares este parámetro depende fuertemente de 

la temperatura. 

Para el parámetro b1.1 se elige la media aritmética expre

sada por: 

b.0..1 

2 

Se ha demostrado que para una gran variedad de mezclas el 

parámetro kb1..1 es cero y la regla de mezclado para b se reduce 

a una regla de mezclado lineal en la composición: 

b l: Xl b.1 
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corrípon·entes es pa-

l ar. e 1- pará·me·tr'~ ~-_-kt//~-· '{ ~:~;~,:~:·ri·~~>~(--:':1a tem~~ratÜra. 

En:- eSt:é- ·-tr_a·bajO_:--p·a_~a--'..i. a--.. --e.át-frñaci ón de 1 os parámetros k- l _j y 

kn:a..J se ufilÍzó el modelo propuesto por J. Schwartzentruber. L. 

Ponce y H. Renon.r~~~. Este modelo consiste en empatar la energ1a 

libre de Gibbs de exceso calculada mediante alguna ecuación de 

estado, y aquella calculada con algún modelo de solución. tal 

como: (UN!FAC, UNIQUAC, NRLT, WILSON, .•. ), de esta manera el re-

sultado que se obtiene para la ecuación de Soave es: 

ª•= (1 - A, lb=F• - (L- A2lb1F2 
Y•Y= (!II.8) 

R T A~(l .;... -__ A-¡ )y __ ¡- -.Adl 

y: 
.• . 

. _ ._ '· --

;·J?/--y-~'- -,;..~:;=p·;~ -. (!!! .9) 
A2(1 - A,)y, - Adl - A=lY= 

donde: 

"' 6, ·_+ 1 
Y• y A, y, In 

R T.b.t. 6• 

1· [ 61" --· 1 b, 
F, In +-In 

2 
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r~ se calcula intercambiando los índices 1 y 2. 61 es· .la sol u-

ción. de la ecuación de 2· grado que se obtiene cuando P - .O; esto 

es. ·la solución para VL.. - 6b: 

[ 1 - y(Trl + Q(yl 1 o 

donde: 

Q(y) 6y + 1-)S." 2 

Como puede observarse las ecuaciones (!II.-8 y 9) son genera

les~ esto es. d-el conocimiento de los coeficientes de actividad a 

dilución infinita C-r1•) se puede estimar a1.i/RT y b1_J. 

Pa.rd la ecuación de Peng-Ro.binson R Cabralesci::s~ obtiene ex

presiones similares: 

a.12 Y1Y~ { -b:;: Ci. CA1 + 2) + b1 c~ll\2 + 2) 
(Ill.10) 

RT -A::: Y1 CA1 + 2} + "l\, y2CA~ + 2) 

CIII.lll 
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C2. se calcula intercambiando los sub1ndiceS 1_ y 2. O. es la so

lución de la ecuación de estado para P - O: esto es. VL - 6b. 

dando como resultado: 

Los coeficientes de actividad a dilución infinita se pueden 

estimar mediante algún modelo de solución o bien. se pueden tomar 

los valore~ experimentales directamente. En base a las expresiones 

<III.Bl. CIII.9). CIII.10) y (!II.lll se pueden calcular los pa

ré.metros de interacción k1-.1 mediante: 

y: 

b1. + b_J 

En el siguiente cápitulo, se presentan los resultados del 

calculo del equilibrio entre fasea de mezclas polares. aplicando 

la metodología anteriormente mencionada. 
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CAPITULO IV 

ANALISIS DE RESULTADOS Y CONCLUSIONES 

La contribución quizás más valiosa de esta tesis. es que 

p~rmitió crear una infraestructura en el cálculo de propiedades 

termc)dinámicas y del equilibrio entre fases de sistemas multicom

ponentes. en el Instituto de Investigaciones en Materiales de la 

UNAM. Esto es, se dispone de métodos. bases de datos y programas 

Je cómputo que permiten un estu,:io sistemático de las propiedades 

termofisi~as relevantes en los procesos industriales. 

Los resultados que se presentan en este capitulo correspon

den a 10 mezclas binarias cuyos componentes en la mayoría de los 

casos son polares. Previamente se calcularon los parámetros ca

racteristi cos de los ecuaciones de estado utilizadas. en particu

lar el parámetro polar. En la siguiente sección se resumen los 

resultddos obtenidos de este estudio. 



65 

IV .1 SUSTllNCIAS PURAS 

La aplicación del algoritmo matemático para calcular el pa

r6metro polar para las ecuaciones de estado de Soave-Mathias y de 

Peng-Robinson-Vera y las constantes X y Y de la ecuación de 

Gibbons. es ilustrado en las tablas (IV.1,2 y 3). 

Se observó en general. que la estimación del parámetro polar 

es sensible a los valores empleados para las propiedades cr1ti

cas. Por tanto, para aplicar de una manera consistente las ecua

ciones de estado es importante tener cuidado en el uso de los 

bancos de constantes físicas que se utilizan parn la correlación 

de los parámetros característicos de una ecuación de estado. Sólo 

en unos cuantos articules los autores indican el banco de cons

tantes que han utilizado para sus correlaciones. 

La tabla CIV.1) resume los parámetros polares para la ecua

ción de Soave utilizando el banco de constantes críticas de Pra

usnitz y la tabla CIV.2) resume los parámetros polares para la 

ecuación de Peng-Robinson utilizando el banco de constantes crí

tícas de O. Ambrose de las sustancias que intervienen en las mez

clas consideradas en el cálculo del equilibrio liquido vapor. En 

cambio las tablas CIV.3a y b} resumen los valores de los paráme-

tros X y Y para ·1a ecuación de estado de Soave-Gibhons uti-

lizando tanto el banco de constantes críticas de Ambrose como el 

de Prausnitz. Como puede observarse en ambas tablas existen gran

des di fe rene ias entre 1 os va lores de amoas constantes. 
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Por altimo. en el apéndice 2 se ilustra los coeficientes ca

racterísticos de la ecuación de Antaine generalizada empleados en 

el cálculo de la presión de vapor que se utilizo para generar los 

parámetros referidos anteriormente. 
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TABLA (IV.1) 

Cálculo del parámetro polar para la ecuación de Soave ,-: Mathias 
utilizando constantes criticas del banco de datos de Prausnitz:. 

PARAMETRO POLAR. ECUACION DE ESTADO DE 
SOAVE - MATHIAS 

PARAMETRO POLAR 
SUSTANCII\ Te "K Pe kPa w "CAL. "*SPR 

n-Heptano 540. 2 2735. 775 0.351 -0.06622 0.06894 

o-Xileno 630.2 3726. 760 0.314 -0.06279 ---
Me OH 512.6 6095.666 0.559 -0.00716 0.16670 

Et OH 516.2 6383. 47.5 0.635 0.16401 0.08745 
MQ,10060 

Agua 647 .3 22046. 320 0;344 0.04003 0.14220 
M0,12770 

Acetona 506. l 4701.480 0.309 -0.06008 0.11510 

Cloroformo 563.4 5471. 550 0.216 -0.02912 ---
Benceno 562.1 4893.997 0.212 -0.02932 0.02709 

Acetonitri lo 546 .o 4833.202 0.321 -0.01364 0.18630 

Isopropanol 506.3 4762.275 0.724 -0.63031 0.06409 

Anilina 699. o 5309.430 0.382 -o. 05716 0.08335 

•calculado mediante el algoritmo propuesto. 

••Tomado del articulo de: Schwartzentruber,_Ponce y Renonr 1 ?~. 

"'Tomados del articulo de: P. M. Mathia.s 1·i.::i. 



•calculado mediante el algoritmo propuesto. 

••Tomado del artículo de: J. H. Vera1: 7 :J. 
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TABLA !1V.3al 

Parámetros X y Y obtenidOs a. partir_ de la relación 
de-soave - Gibbons utilizando propiedades 

criticas de Prausnitz. 

SUSTANCll\. 

Etíleno 
Etano 
Cloruro de vinilo 
Propileno 
1.3-Butadieno 
Oxido de etileno 
Benceno 
Ciclohexano 
1.1-0icloroetano 
Amoniaco 
1.2-Butadieno 
Estireno 
Tolueno 
1.2-Dicloroetano 
n-Hexano 
Eti lbenceno 
Acetaldehido 
Acetona 
o-Xileno 
p-Xi lena 
m-Xi lene 
Acetonitrilo 
Agua 
n-Heptano 
o-Octano 
Metano} 
1-Butanol 
1-Propanol 
Etanol 
Isopropanol 

282.40 
305.40 
429.70 
365.00 
425.00 
469.00 
562.10 
553.40 
523.00 
405.60 
443.70 
647. 00 
591.70 
561.00 
507.40 
617. 10 
461. 00 
506. 10 
630.20 
616.20 
617.00 
546.00 
647.30 
540.20 
568 .so 
512.60 
562.90 
536.70 
516.20 
508.30 

49.70 
48.20 
55.30 
45.60 
42.70 
71.00 
48. 30 
40. 20 
50 .00 

111. 30 
44.40 
39 .40 
40. 60 
53.00 
29 .30 
35.60 
55.00 
46.40 
36.80 
34.70 
35.00 
47. 70 

217.60 
27. 00 
24.50 
79.90 
43.60 
51.00 
63.00 
47 ·ºº 

w 

0.085 
0.098 
0.122 
0.146 
0.195 
0.200 
0.212 
0.213 
0.248 
0.250 
0.255 
0.257 
0.257 
0.286 
0.296 
0.301 
0.303 
0.309 
0.314 
0.324 
0.331 
0.321 
0.344 
0.351 
0.394 
0.559 
0.590 
0.624 
0.635 
0.724 

TL - Temperatura critica en grados Kelvin. 
P .... Presión critica en Atmósferas. 

w • Factor acéntrico. 

GIBBONS 
X 

0.365104 
-o .103796 

0.742747 
o. 399078 
o .401049 
0.658262 
o .493228 
0.482323 
1.939099 
0.402375 

-O. 180380 
1. 434213 
0.346077 

-0.014231 
0.792878 
o. 534086 

-0.535986 
0.482505 
o. 372895 

-0.415671 
0.154446 

-o. 312241 
0.177797 
o. 672669 
o. 377533 

-o. 079067 
4.028406 
0.429730 

-o. 063653 
3. 073278 

y 

-1.950995 
-1.146692 
-2.788305 
-2.208116 
-2.395834 
-2.855444 
-2.624294 
-2.605482 
-5.294888 
-2.584193 
-1.530297 
-4.426967 
-2.539452 
-l. 949265 
-3.449360 
-3.012816 
-1.062952 
-2. 927307 
-2.750166 
-1.352439 
-2.396649 
-1. 500432 
-2.482313 
-3.418452 
-3.048416 
-2.778518 

-3.925522 
-3 .056979 
-B.857303 
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TABLA (IV.3bl 

Parámetros X y Y obtenidos a partir de la relación 
de Soave - Gibbons utilizando propiedades 

críticas de D. Ambrose. 

SUSTANCIA 

Etileno 
El ano 
Propileno 
1,3-Buladieno 
Oxido de etileno 
Benceno 
Cic lohexano 
1.1-0icloroetano 
Amoni <iCO 

Tolueno 
l,2-01cloroetano 
n-Hexano 
Eti lbenceno 
Acetona 
o-Xíleno 
p-Xileno 
m-Xileno 
Acctoni tri lo 
Agua. 
n-Heptano 
n-Octano 
M.i;.:otlnol 
1-ButJnol 
1-Pt·opanol 
Etanol 
Isopropanol 

282.40 
305.40 
365.00 
425.00 
469.00 
562.10 
553.40 
523.00 
405.60 
591.70 
561. 00 
507.40 
617.10 
508 .10 
630.20 
616.20 
617.00 
548.00 
647.30 
540.20 
568.80 
512.60 
562.90 
536.70 
516.20 
508.30 

49.70 
48.20 
45. 60 
42.70 
71. 00 
48. 30 
40.20 
so.oo 

111. 30 
40.60 
53.00 
29. 30 
35. 60 
46.40 
36 .80 
34.70 
35.00 
47.70 

217.60 
27 .00 
24. 50 
79.90 
43 .60 
51.00 
63.00 
47.00 

w 

0.085 
0.096 
0.146 
0.195 
0.200 
0.212 
0.213 
0.246 
0.250 
0.257 
0.286 
0.296 
0.301 
0.309 
0.314 
0.324 
0.331 
0.321 
0.344 
0.351 
0.394 
0.559 
0.590 
0.624 
0.635 
0.724 

T. - Temperatura crítica en grados Kelvin. 
P. - Presión critica en Atmósferas. 

w - Factor a.céntrico. 

GIBBONS 
X 

0.335464 
-o. 070323 

0.426592 
0.401049 
0.658262 
0.490855 
0.504091 
1.939099 
0.265314 
0.412229 

-0.014231 
0.651676 
0.592357 
0.484457 
0.366452 

-0.360337 
0.161611 

-0.723201 
o .154694 
0.667495 
0.349760 

-0.0S7219 
4.036601 
0.448719 

-0.029604 
3 .073278 

y 

-1. 900881 
-1.205552 
-2. 257151 
-2.395834 
-2.655643 
-2. 619727 
-2.642536 
-5.294866 
-2.385058 
-2.653791 
-1.949265 
-3.288448 
-3.113363 
-2.930585 
-2.776434 
-1. 414894 
-2.445451 
-o. 824365 
-2.444709 
-3.442773 
-2.999299 
-2.816082 

-3.957924 
-3.147620 
-8.857303 
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lV.2 MEZCLAS MULTlCOMPONElITES 

Para el cálculo del equilibrio entre fases de sistemas mul

ticornponentes el punto de partida son las ecuaciones del equili

brio físico expresados por tIIl.ll y CIII.3). Para la solución de 

este sistema de ecuaciones se elaboró un programa de cómputo para 

la determinación de las temperaturas y presiones de burbuja y ro

cío. Este programa está dise~ado de tal manera que permite un es

tudio comparativo de las calidades predictivas de las ecuaciones 

de estado. penoitiendo además ensayar diferentes reglas de mez

clado. 

En este trabajo se seleccionaron tanto para la ecuación de 

estado de Soave. como para la de Peng-Robinson. las reglas de 

mezclado dadas por las expresiones (!Il.4) y las reglas de combi

nación para los parámetros de interacción aJ _t y bt.J dados por 

las ecuaciones llII.5}. 

El procedimiento que se disef'ió para el cálculo del equi li

brio entre fases, comprende una serie de programas de cómputo que 

permite enlazar los diferentes métodos descritos en los capítulos 

anteriores. Este procedimiento consiste en lo siguiente: 

al Se elaboró un programa de cómputo para la estimación de los 

coeficientes de actividad a dilución infinita utilizando el mode

lo de solución de Wilson y el modelo de contribución de grupos 

UNIFAC. A titulo de ejemplo. la tabla (IV.4) muestra un resultado 
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ttpico de este programa para. el sistema n-heptano - o-xileno a 

diferentes temperaturas. La tabla (IV.5) resume los coeficientes 

de actividad a dilución infinita para los 10 sistemas que se con

sideraron en este estudio. En esta tabla se indica en cada caso 

su procedencia. 

bl Se elaboró un programa de cómputo para la estimación de los 

porámetros de interacción a1J y b.J. tanto para la ecuación de 

Soave como para la ecuación de Peng-Robinson, dados por las ecua

c-iones rIII.8.9) y CIII.10.11) respectivamente. En las tablas 

CIV.6a y b) se muestra un resultado de esta estimación para el 

slstema n-heptano - o-xileno, utilizando ambas ecuaciones. Se re

sum~ en las tablas CIV.7a y b} el cálculo de los par~metros de 

!nteracción tanto calculados como experimentales para ambas ecua

ciones. 

~> Se determinó la presión de burbuja de 10 sistemas con la f i

n~ j idad de llevar a cabo un estudio comparativo de las calidades 

pr·edii:-t:1va..s de las -ecuaciones de estado de Soave y Peng-Robinson. 

A man~ra de ejemplo, las tablas (IV.8a y b) muestran resultados 

qu~ se obtibieron para el sistema n-Heptano -o-Xileno a diferen

tes temperaturas. La tabla CIV.9) ilustra este estudio con la e

cuación de estado de Soave-Mathias. Esta comparación se llevó a 

cabo de la siguiente manera: 

Sistema: n-Hcptano - o-Xileno. 

El eDtudio de este sistema se hizo a tres temperaturas y pa-
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ra las constantes características de la ecuación de estado de 

Soave se utilizaron las indicadas en la tabla CIV.1). Los resul

tados que aparecen en la columna Soave-Mathias. fueron generados 

utilizando para el cálculo de los par~metros de interacción los 

valores experimentales de los coeficientes de actividad a dilu

ción infinita; en tanto los resultados que aparecen en la columna 

<trabajo> fueron generados utilizando el método de UNIFAC para el 

calculo de los coeficientes de actividad. Ambos resultados son 

satisfactorios. 

Sistema: Etanol - Agua. 

Para este sistema se utilizaron tanto los parametros carac

terísticos de la ecuación de estado de Soave-Mathias. como los 

parámetros de interacción que aparecen en la referencia [6] . 

Sistema: Acetona -- Cloroformo. 

Para este sistema se utilizó el banco de datos de Prausnitz 

para generar los parámetros polares. El cálculo de los parámetros 

de interacción se llevó a cabo utilizando valores experimentales 

de coeficientes de actividad a dilución infinita tomados de la 

referencia { 16). 

Sistemas: Metanol-Agua, Acetonitrilo-Benceno, Acetonitrilo-

Anilina. Metanol-Anilina y Benceno-n-Heptano. 

Las constantes criticas para estos sistemas se tomaron del 

banco de datos de Prausnitz. Tanto el parametro polar como los 

pBrámetros de interacción fuerón tomados de la referencia (12). 
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Sistema: Ace_tona - .r~.opropan_QL 

LaS constantes críticas 'fueron torriadas del banco de datos de 

Prausnitz_. el pará.m~tro polar para ambas sustancias corresponde a 

los _repof'.'tddos. en la. referencia {12]. los parámetros de interac

ción fue'i-oÍl .calculados utilizando los coeficientes de actividad a 

di lución· infinita obtenidos éstos mediante el modelo UNIFAC. 



TABLA CIV .4) 

Coefjcientes de actividad a dilución infinita 
modelo de contribución de grupos UNIFAC. 

CH~ 
CH,. 
ACH 

Sistema: n-Heptano - o-Xileno 

Num. Componentes - 2 Num. Grupos - 4 

CH':'j. 
CH,, 
l\CH 
l\CCH~ 

Matriz de 

CH" 
CH~ 
ACH 
l\CCH~ 

Matriz de grupos: 

R.. Q •. 

0.9011 
0.6744 
0.5313 
1.2663 

componentes: 

n-Heptano 

2.0 
5.0 
o.o 
o.o 

0.848 
o. 540 
0.400 
0.968 

VCNG,NCOMP) 

o-Xi leno 

o.o 
o.o 
4.0 
2.0 

Matriz de interacción de grupos: A<NG.NG) 

CH~ CH~ ACH ACC!h 

O.DO O.DO 61.13 76.50 
O.DO O.DO 61.13 76.50 

-11.12 -11.12 O.DO 167.00 
ACCH,. -69.70 -69.70 -146.80 O.DO 

T [K} Gl\MMACll Gl\MMAC2) 

348.10 1. 39469 1.45335 
358 .10 l. 38917 1.44113 
368.10 1.38384 1.42974 

75 
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'l7UlU CIV .5) 

COEf'ICIDml3 DE ACTIVIDAD A DWJCION lNFINITA 

EXP CAL 
S!SfEMJI T(K] .... - .,.,- .... - ,-,- REF. 

n--Heptano - 348.10 1.551 1.397 1.395 1.453* 14 
o-Xi leno 350.10 1.497 1.367 1.309 1.441 

360.30 1.404 1.313 1.304 1.430 

tME - HeOH 313.15 2.640 2.954 
333.15 2.510 2.006 15 
353.15 2.122 2.312 

EtCli - Agua 303.15 4.007 2.496 15 
323.15 4.964 2.521 
343.15 5.507 2.530 
363.15 5.966 2.473 

Acet,;M - 290.15 0.517 0.543 16 
Cloroformo 300.32 0.406 0.497 

Ben':'t::10 -
Acetoni tri le 343.15 3.090 3.560 2.020 2.701* 17 

MeQi - Agua 333.15 2.201 1.657* 
330.15 2.204 1.663 
348.15 2.289 1.675 
373.15 2.295 1.698 

Acetona -
!sopro¡:-anol 290.15 2.177 2.245" 

n-Heptano -
I:.:nr:eno 333.15 1.820 1.350 10 

Aceton1 tri lo 293.15 0.974 1.371 19 
- Anilina 343.15 0.080 1.388 

393.15 1.042 1.470 

MeCli - 293.15 2.392 2.846 19 
Anilina 330.15 2.203 2.774 

305.15 1.981 2.612 

•Calculados mediante t:!l modelo de contrih.lción de grupos UNIFAC. 



TABLA CIV.6a) 

Par~metros de interacción para el sistema n-Heptano - o-Xileno 
calculados con la ecuación de Soave mediante el algoritmo de cál
culo propuesto. utilizando garnma's que se calcularon con el mode
lo de contribución de grupos, UNIFAC. 

Sistema: n-Heptano - o-Xi leno 

T !KJ GAMMA 1 GAMMA 2 

346.10 1.39469 l.45335 
356.10 l. 38917 1.44113 
368.30 1.36384 1.42974 

Sustancia Te [KJ Pe [kPaJ " POLAR 

n-iieptano 
o-X.i leno 

T 

346.10 
356.10 
368.30 

T 

348. 10000 
356.10000 
368 .30000 

540.20 
630.20 

B(lJ - 142.24060 
8(2) - 121.74642 
BC3J - 131.99451 

• 

2735. 775 
3728. 760 

SM(ll -
SM(2J -
5M(3) -

0.35100 
0.31400 

1. 0104948 
.9569231 
.9837624 

-0.06822 
-0.06280 

Al 

1570.089 
1495.726 
1424.861 

A2 

1698.899 
1623.249 
1551.009 

Al2 

1590.790 
1517.825 
1448.018 

B12 

128.866 
128.933 
128.989 

K(l\l 

.25961900-01 

.25900490-01 

.25951620-01 

K!Bl 

.23686980-01 

.23191400-01 
.22771660-01 

K!Yl 

.53586570-02 

.57824230-02 
.62616270-02 

G~MMA: Coeficiente de dctividad a dilución infinita 

K(~J y K(BJ: Parámetros de interacción del componente A y B 
respectivamente. 
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TABLA C IV. 6b) 

Parámetros de interacción para el sistema n-Heptano - o-Xileno · 
calculados con la ecuacion de Peng-Robinson mediante el algoritmo 
de calculo propuesto. utilizando gamma's obtenidas con el medelo 
de contribución de grupos. UNIFAC. 

Sistema: n-Heptano - o-Xileno 

T GAMMA 1 GAMMA 2 

348. 10 1. 39469 1.45335 
358.10 l. 38917 1.44113 
368.30 1.38384 1.42974 

Sustancia 

n-Heptano 
o-Xileno 

T 

348. 10 
358. 10 
368.30 

T 

348 .10 
358. 10 
368.30 

Tc(KJ Pc!kPa) Omega P. Polar 

540 .10 2735.750 0.35022 -o .04648 
630.30 3730.000 0.31000 -o. 01277 

BCll • 127.69855 
BC2l • 109.30163 
BC3) • 118.50009 

SM(l) • 
SMC2l • 
SMC3J • 

.8804524 

.8248265 

.8527009 

Al 

1606.447 
1534.005 
1464.863 

K(AJ 

0.30199800-01 
0.29839980-01 
0.29554170-01 

A2 

1710.637 
1638.659 
1569.792 

Al2 

1607.661 
1538.159 
1471. 603 

KCBJ 

0.29229630-01 
0.28663420-01 
0.28160770-01 

Bl2 

115. 036 
115 .103 
115.163 

KCYJ 

o. 40136670-02 
o. 42249230-02 
o. 44467450-02 

GAMM.h; Coeficiente de actividad a dilución infinita, 

l\(i\) y K(Bl: Parti.metros de interacción del componente A y D 
respectivamente. 
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Las siguientes tablas muestra.n los parámetros de interacción 
tanto experimentales como calculados. 

TAllU\ CIV.7a) 

Pl\RAME!llCS DE IITTml\CCIOll IDJ11CIOll DE &>AVE - MATiill\S 

Parámetros de interacción 
Sistema. TlKJ Experimentales Calculados 

k .. 1_1 kh •J kªi.j k"' •J REF. 

n-Heptano - 348.10 -0.00672 -0.01028 0.02598 0.02369• 14 
o-Xileno 358.10 -0.00529 -0.00808 0.02590 0.02319 

368.30 -0.00335 -0.00387 0.02595 0.02277 

EtOH - 1\gua 303.15 0.00790 0.11409 6 
323.15 0.00790 0.11268 
343.15 0.00790 0.11128 
363.15 0.00790 0.10987 

Acetona -
Cloroformo 298.15 -0.06177 -0.02491 16 

MeOH - 1lgua 333.15 -0.03276 0.05140 12 
373.15 -0.02153 0.06101 

Benceno -
i\cetoni tri lo 343.15 -0.05371 -0.15877 12 

Acetona -
2.Propanol 298.15 0.04304 0.00939• 

Acetoni tri lo 
- Milina 293.15 0.02913 0.04392 12 

343.15 0.02322 0.04040 
393.15 0.01882 0.03778 

MeOH - Anilina 293.15 -0.01726 -0.05300 12 
338.15 -0.00593 -0.05261 
385.15 0.00309 -0.05231 

Benceno - 333.15 -0.10243 -0.11710 
n-tieptano 348.15 -0.11392 -0.13194 

353.15 -0.11754 -0.13661 
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'!"MU (IV.7bl 

PAIWIE'IR::6 1E INl'fllAO::I~ roJACIOO DE E5l'AIXl DE PENHlOBINOON 

Pii!rametros de Interacción 
Experimenta 1 es calculados 

SISI'CW. T •K k"'a.J kb•.J k• •• k" ~.J REF. 

n-tteptano - 348.10 -0.00415 -0.01198 0.03019 0.02923• 14 
o-Xileno 358.10 -0.00326 -0.00961 0.02984 0.02666 

368.30 -0.00276 -0.00567 0.02955 0.02816 

alE / MeCH 333.15 0.03499 0.03758 0.03607 0.03527• 15 
353.15 0.00286 0.01206 

EtCH I ligua 303.15 0.09959 0.20522 0.10415 0.20871" 20 
323.15 0.08479 0.16644 0.09079 0.10981 
343.15 0.08016 0.17745 0.08726 0.16244 
363.15 0.06691 0.16332 0.07655 0.16845 

Acetona -
Cloroformo 298.15 --0.07157 -0.03334 16 

Benceno -
Acetoni tri 1 o 343.15 0.11632 0.05241 0.13351 0.07500 17 

MeCH - Agua 333.91 --0.04066 0.04507 -0.02973 0.05295• 
373.15 --0.01663 0.06448 -0.01:363 0.06586 

Acetona -
Isopropanol 296.15 0.05155 0.01302" 

Acetonitri lo 293.15 0.03749 0.05326 19 
- Anilina 343.15 0.04034 0.05562 0.04178 0.05634 

393.15 0.03944 0.04668 

MeCH - Ani 1 ina 293.15 -0.01634 -0.05223 -0.01444 -0.05068 19 
336.15 0.00156 -0.04713 0.00304 -0.04558 
365.15 0.02491 -0.03498 0.02583 -0.03414 

Benceno -
n-Heptano 333.00 0.20033 0.21940 0.16137 0.19794 16 

~ referencia irdica el origen de los coeficientes de actividad a dilu-
C?ión infinita a. partir de los cuctles fueron calculados los par6.metroe de 
interacción. 

•Calculodoe a partir del modelo de contritución de grupos UNIFAC. 
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TABLA CIV.0al 

Equilibrio liquido-vapor para el sistema n-Heptano - o-Xileno 
utilizando la ecuación de Soave-Mathias. 

Sustancia 

n-Hcptano 
o-X1 leno 

xCll 

·ºººº .0080 
.0330 
.0750 
.1520 
.2380 
.3640 
.4850 
. 6230 
. 7300 
.8720 

CALCULO DEL EQUILIBRIO LIQUIDO - VAPOR 
ECUACION DE SOl\VE-MllTiill\SCGRllBOSKI-DllUBERTJ 

T., [KJ Pe [kPa l 

2735.77500 
3728.76000 

w Polar 

540.20 
630.20 

.35100 

.31400 
-.06022 
-.06280 

Parámetros de interacción 

k-t..J 0.0259019 k''1-.1 o .0236890 

Temp. 340.10 [Kl 

y(l) Dy p [kPaJ 
cal exp cal exp 

·ºººº . ºººº .0000 10.00 10.22 
. 0542 .0510 .0032 9.77 10.63 
.1926 .1930 .0004 11.17 12.16 
.3552 .3400 .0072 13.41 14.53 
.5358 .5160 .0198 17.22 18.40 
.6538 .6290 .0240 21.05 22.04 
.7508 . 7390 .0190 26.03 26.89 
.8249 . 8090 .0159 30.29 30.97 
.0810 .8650 .0160 34.77 35.50 
.9174 .9060 .0114 38.12 39.04 
.9615 .9580 .0035 42.58 43.66 

VALOR PROMEDIO DE LA DESVIACION ABSOLUTA 

Dp/p - 4.4010106 % 

VALOR PROMEDIO DE LA DESV. P.EL. ABSOLUTA 

Dy - • 0110905 

Dp/p 
% 

2 .15 
0. 12 
0.17 
7.68 
6.41 
4 .47 
3.20 
2.20 
2.05 
2.36 
2.48 



TABLA (IV.Sal Continuación 

!<l l) 

·ºººº .0070 
.0820 
.1530 
.2270 
.3ó50 
.4950 
.6050 
.7350 
.8610 

1.0000 

Parámetros de interacción 

k-1...1 0.0259005 kb.lJ 0.0231914 

Temp. 356.10 lKl 

y(l) Dy p (kPal · 
cal exp cal exp 

·ºººº .oooo ·ºººº 14.02 15.30 
.0443 .0400 .0043 14 .57 15.77 
.3583 .3460 .0123 20.16 21.58 
.5179 .4970 .0209 24 .97 26.27 
.6234 .6010 .0224 29.55 30. 74 
.7451 .7250 .0201 37 .12 36.05 
.8185 .7960 .0205 43.42 44.06 
.8660 .8540 .0120 46.36 49.04 
.9135 .9050 .0085 54.02 54.84 
.9553 .9540 .0013 59.49 60.54 

1.0000 1.0000 ·ºººº 65.73 66.93 

VALOR PROMEDIO DE LA DESVIACION ABSOL\ll'A 

Dp/p • 3.7866465 % 

VALOR PROMEDIO DE LA DESV. REL. ABSOLUTA 

Dy - .0111076 

62 

Dp/p 
% 

B.39 
7.62 
6.56 
4.93 
3.68 
2.45 
1.45 
1.35 
1.49 
1.74 
1.60 



TABLA CIV;8a) Continuación 

xCl) 

.0000 

.0480 

.0830 

.1500 

.2270 

.3720 

.4930 

.5980 

.7310 

.8620 
1.0000 

Parámetros de interacción 

k ... t.J 0.0259516 k''t.:1 0.0227717 

Temp. 368.30 IKI 

y(l) Dy p [kPa] 
cal exp cal exp 

·ºººº .0000 ·ºººº 20.70 22.19 
.2301 .2190 .0111 25.68 27 .01 
.3437 .3280 .0157 29.12 30.52 
.4935 .4720 .0215 35.27 36.62 
.6054 .5840 .0214 41. 73 42.97 
.7354 . 7190 .0164 52;50 53.56 
.8062 . 7930 .0132 60.46 61.26 
.8544 .6420 .0124 66.92 67.31 
.9063 .8990 .0073 74.79 75.21 
.9526 .9500 .0026 82.52 83.17 

1.0000 1.0000 .0000 90. 92 91. 98 

VALOR PROMEDIO DE LA DESVIA~ION ABSOLUTA 

Dp/p - 2.6492070 % 

VALOR PROMEDIO DE LA DESV. REL. ABSOLUTA 

Dy - .0110663 

83 

Dp/p 
% 

6.71 
4.92 
4.60 
3.69 
2.88 
1.99 
1.30 

.58 
.55 
.78 

1.15 
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TABLA (IV. 8bl 

Equilibrio liquido-vapor para el sistema n-Heptano - o-Xileno 
utilizando la ecuación de Peng-Robinson-Vera. 

Sustoncia 

n-Heptano 
o-Xileno 

x(l l 

.0000 

.0080 

.0330 

.0750 

.1520 

.2380 

.3640 

.4650 

.6230 

.7300 

.8720 
1.0000 

CALCULO DEL EQUILIBRIO LIQUIDO - VAPOR 
ECUACION DE PENG-ROBINSON-VERA 

w Polar Te lKJ 

540 .10 
630.30 

Pr- lkPaJ 

2735.75000 
3730.00000 

.35022 

.31000 
-.04648 
-.02073 

Par6metros de interacción 

k- • .J 0.0301996 kbJ..J. 0.0292296 

Temp. 348.10 lKJ 

yCl) Dy p (kPa] 
cal exp cal exp 

.0000 .0000 .0000 10.40 10.22 

.0481 .0510 .0029 10.84 10.63 

.1741 .1930 .0189 12.19 12.16 

.3285 .3480 .0195 14.38 14.53 

.5082 .5160 .0078 18.14 18.40 

. 6304 .6290 .0014 21.96 22.04 

.7417 .7390 .0027 26.99 26.89 

. 8124 .8090 .0034 31.30 30.97 

.8727 .8650 .0077 35.84 35.50 

. 9117 .9060 .0057 39.22 39.04 

.9588 .9580 .0008 43.68 43.66 
1.0000 1.0000 .0000 47.84 47.96 

VALOR PROMEDIO DE LA DESVIACION ABSOLUTA 

Dp/p - .8291330 % 

VALOR PROMEDIO DE LA DESV. REL. ABSOLUTA 

Dy - . 0059054 

Dp/p 
% 

l. 76 
1.98 

.27 
1.01 
1.43 

.34 

.35 
1.07 

.96 

.45 

.06 

.24 
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TABLA (IV.8lll Continuación 

Parámetros de in_tera:CCión 

K•,J 0.0298399 k"1J 0.0286634 

Temp. 358.10 [KI 

x<ll y( 1) Dy p lkPa) Dp/p 
cal exp cal exp % 

·ºººº .0000 ·ºººº .0000 15.43 15.30 .82 
.0070 .0395 .0400 .0005 15.95 15.77 1.16 
.0820 .3332 .3460 .0128 21.35 21.58 1.00 
.1530 .4921 .4970 .0049 26.05 26.27 .82 
.2270 .6007 .6010 .0003 30.58 30.74 .51 
.3650 .7287 .7250 .0037 38 .16 38.05 .20 
.4950 .8069 .7900 .0089 44.50 44.06 1.00 
.6050 .8577 .0540 .0037 49.40 49.04 .91 
.7350 .9003 .9050 .0033 55.14 54.84 .55 
.8610 .9526 .9540 .0014 60.59 60.54 .08 

1.0000 1.0000 1.0000 .0000 66.76 66.93 .25 

VALOR PROMEDIO DE LA DESVIACION ABSOLUTA 

Dp/p - .6782196 % 

VALOR PROMEDIO DE LA DESV. REL. ABSOLUTA 

Dy - .0035919 
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TABLA CIV.8bl Continuación 

Parámetros de interacción 

k•1.J 0.0295542 kª1..i 0.0281608 

Temp. 368.30 [K) 

X(lJ y(l) Dy p [kPa) Dp/p 
cal exp cal exp % 

.0000 .0000 ·ºººº .0000 22.43 22 .19 1.07 

.0460 .2118 . 2190 .0072 27 .17 27.01 .60 

.0830 .3211 . 3280 .0069 30.48 30.52 .14 

.1500 .4699 .4720 .0021 36.46 36.62 .45 

.;:270 .5844 . 5840 .0004 42.81 42.97 .37 

.3720 . 7206 . 7190 .0016 53.52 53.56 .08 

.4930 .7956 .7930 .0026 61.49 61. 26 .38 

.5980 .8467 .8420 .0047 67.95 67.31 .95 

. 7310 .9015 .0990 .0025 75.81 75.21 .79 

.6620 .9503 .9500 .0003 83.47 83.17 .37 
1.0000 1.0000 1.0000 .0000 91.76 91.98 .24 

VALOR PROMEDIO DE LA DESVIACION ABSOLUTA 

Dp/p • .4930537 % 

VALOR PROMEDIO DE LA DESV. REL. ABSOLUTA 

Dy - . 0025833 

Las garrma'a se calcularon por el método de contrihución de 
grupos UNIFAC 
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TABLA (IV.9) 

SUMARIO DEL EQUILIBRIO LIQUIDO VAPOR 

Tl\BLl\ COMPARATIVA ECUACION DE ESTADO DE SOAVE-MATilIAS 

Sistema T [Kl Soave-Me..thias Trabajo 

%.!> P/P AY %óP/P AY 

n-Heptano - 348. 10 5.38 0.90 4.48 l.10 
o-Xi lena 358.10 4.92 0.83 3.79 l. 11 

368. 30 4.33 0.64 2.55 l.11 

EtOH - ligua 303 .15 2.90 2.56 
323.15 l.84 l.16 
343 .15 l.86 0.91 
363.15 2.00 0.75 

~cetona -
Cloroformo 298 .15 4.92 l.45 

MeOH - Agua 333.91 1.37 l. 01 
373 .15 2.42 1.13 

Acetonitri lo 
- Benceno 343 .15 l.86 0.49 

Acetona -
Isopropenol 298 .15 3.09 3.88 

Acetonítrilo 
- Anilina 293 .15 2.72 0.36 

343.15 1.43 0.26 
393.15 0.83 0.22 

MeOH - 293.15 l.89 0.13 
Ani 1 ina 338.15 0.94 0.11 

385.15 l.66 0.09 

Benceno - 333 .15 l.29 0.65 
n-Heptano 348.15 l.24 o .51 

353 .15 1.49 o .45 



ea 

d) La- tabla (IV_.10) ilustra el estudio comparativo par_a la e

cua·cion de· estado de· Pcng-Robin~on. tomando como_ bas_e el cálculo 

de la presión de burbuja de los mismos 10 sistemas. Para las sus

tancias que integran estos 10 sistemas se utilizó el banco de 

datos de Stryjek-Vera -reproducido en el ápendice 1- con excep

ción del o-Xileno. el Cloroformo y la Anilina. cuyos parámetros 

polares fueron generados mediante el algoritmo presentado en este 

trabajo, y utilizando el banco de datos de D. Ambrose. Como con

tribución a este estudio los resultados que aparecen en la colum

na ~trab~jo~ fueron generados utilizando el banco de datos de O. 

Ambrose. Para el cálculo de los parámetros de interacción se uti

lizaron los datos de la tabla (IV.5) de los coeficientes de ac

tividad a dilución infinita. tanto para los resultados que apa

recen en la columna PRV como para los que aparecen en la columna 

« trabajo ~. exceptuando de los sistemas n-Heptano-o-xileno y 

Benceno-Acetonitrilo. en los cuales se utilizó el modelo UNIFAC. 

En general. esta comparación es satisfactoria. 



TABLA (101 

-._ -· " 

SUMARIO DEL EQUILIBRIO··' LIQUIDO."- VAPOR 
'' 

TABLA COMPARATIVA ECUACIOÚ ))E pENG"'-ROBINSON 

Sis terna 

n-H~ptano -
o-Xileno 

DME - MeOH 

EtOH - ~gua 

Acetona -
Cloroformo 

MeOH - Agua 

Benceno -
Acetonitrilo 

Acetona -
Isopropanol 

Acetoni tri lo 
- Anilina 

MeOH -
Anilina 

Benceno -
n-Heptano 

T lKI 

348. 10 
358.10 
368.30 

333.15 

303.15 
323.15 
343.15 
363.15 

298 .15 

333.15 
373.15 

343.15 

296 .15 

293 .15 
343 .15 
393 .15 

293. 15 
336.15 
365 .15 

333.00 

, . -_- -:::_~~:--~r'.\<:_'.r -· 
J.H,\f;., 

% .!>P/P, 

o.ea .. 
0.37 
o.ea 
1.95 

0.65 
o .45 
0.76 
0.50 

4.59 

o.ea 
2.16 

4.04 

1.24 

1.99 
3.40 
4.91 

l. 70 
l. 31 
l. 27 

0.70 

l> y, 

2.71 

2.76 

0.24 
0.07 
0.56 

0.03 
0.03 
0.18 

0.57 

Trabajo 

1.94 

2.29 
2.56 
2.23 

2.23 

69 

0.07 

0.04 
0.12 
0.29 

0.67 
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CONCLUSIONES 

l. Se dispone de una infraestructura tanto de métodos como de 

programas de cómputo. que permite abordar los problemas relacio

nados con el cálculo de los parámetros característicos de las e

cuaciones de estado. tanto de sustancias puras como su aplicación 

a mezclas multicomponentes en el cálculo del equilibrio entre fa

ses. 

2. Esta metodología permite hacer un análisis comparativo de 

las calidades predictivas de las ecuaciones de estado, permitien

do incorporar nuevas ecuaciones. 

3. Los resultados que se obtuvieron del equilibrio líquido-va

por de 10 sistemas. son satisfactorios y permitirán sistematizar 

~sta metodología para abordar problemas del sector productivo, 

sobretodo de la industria petrolera y petroqutmica en general. 

4. Como trabajo futuro. seria deseable integrar paquetes de 

computo de propied~des termodin6micas y del equilibrio entre fa

ses por tipo de industria. En estos paquetes se incorporartan
1 

los 

métodDs de calculo más convenientes. ast como también sus propios 

boncos de datos. 
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Af'ENOICE 1 

La tabla rruestra los t"'esultac:bs obtenicbs por Stt"yjek y Vera 

paP""a una gran variedad de sustancias. 

••ngo p ( Y.) 
9JSTtw:.IA Te <K> PcCkPa> .. T (Kl Tr!O. 7 Tr.?O. 7 

1 no1·~ni c:os 
Nitrogero 126.20 3400.00 0.03726 0.01996 64-126 0.148 0.238 
01o<igoro 154.77 5090.00 0.02128 0.01512 56-154 0.226 0.611 
Oie>ddJ do C. 304.21 7382.43 0.22500 0.04285 218-304 0.544 
~cniaco 405.55 11289.52 0.25170 0.00100 195-400 0.105 0.120 
l'qJa 647.28 22009.75 0.34300 --0.06635 274-623 0.033 0.290 
Ac. clcrhidr1co 32.q,6() 8308.57 0.12606 0.01989 159-309 0.852 1.237 

Hi dYocart1.lros 
f'etaro 190.SS q595,oo 0.01045 -0.00159 92-190 0.109 0.458 
Etano 305.43 4879.76 0.09781 0.02669 120-193 0.280 0.472 
Pr"opero 365.57 4664.55 0.14080 0.04400 140-- 365 0.587 0.241 
Prooam 369.82 4249.53 0.15416 0,03136 128-363 o. 782 o. 40Ci 
8utano 425.16 3796.61 0.20:>96 o,034.q3 182··413 0.545 0.278 
Pentaro 469.70 ":5369.02 0.2'51.1:13 0.03946 196-453 o. 783 (1.251 
Neopentaro q33, 75 3196.27 o. 19633 0.04303 259-433 0.009 0.277 
1-b;.;.aro ':f.J7.30 3012.36 0.30075 0.05104 ~32-503 1.106 0.823 
Heptaro 540.10 2735.75 0.35022 0.04648 254-= 0.885 0.417 
Oct.aro 568.76 2486.49 0.39822 0.04464 258-563 0.546 0.363 ,,.,.,....., 594.56 2287.90 0.44517 0.04104 292-563 o.= 0.521 
lleca ro 617.50 2103.49 0.49052 0.04510 310-563 0.618 0.9'."'0 
Undecaro 638.73 1965.69 0.53631 0.02919 348-499 0.370 0.157 
Codee.aro 658.:?0 1823.83 0.57500 0.05426 312-520 1.030 0.131 
Tndecano 675.00 1722.51 0.62264 0.04157 3""'...>6--540 0.671 0.350 
Tet..-aci?c:un::::> 691.80 1621.18 0.66735 0.02686 345-559 0.768 0.80'( 
Pe.,tadP.cMn::::> 706.80 1519.Sh 0.7069'1 0,01892 337-Sn 0.513 0.987 
He><aOOcano 720.60 1418.54 0.74397 0.02665 324-594 0.646 0.84ll 
1-'eptaci:?cano 733.40 1317.21 0.76976 0.04048 401-610 0.840 1.079 
Octacbcano 745.20 1215.89 0.79278 0.08291 413-625 l..Q17 0.790 
Cic:lohel<aro 553.64 qo75,oo 0.20877 0.07023 280-553 0.363 0.231 
81c:.iclohexil 731.40 2563.50 0,39361 0.01805 424-sn 0.597 1.261 

Bencero 562.16 .Q898.00 0.20929 0.07019 279-5'13 0.541 0.319 
Toluero 591.80 4106.00 0.26323 0.03849 286-583 0.363 0.346 
Eti lbonc:eno 617.20 3.Y.>6.00 0.30270 0.03994 306-603 0.303 0.400 
p-X i leno 616.23 3511.00 0.321.Ql 0.01277 308-603 0.317 0.584 
n-P..-opi l benc:ero 638.32 3200.00 0.34513 0.02715 324-633 0.342 Ó.113 
TYin"eti lbenceno 637.25 3127.00 0.39970 -0.0138.Q 330-633 0.184 0.20b 
Naftaleno 748.35 4050.93 0.30295 0.03?77 360-523 O • .Q32 
1-Metil-naftaleno 766.00 3566.60 0.37666 -0.01842 424-593 0.133 0.'359 
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Af'El'.()ICE 1 <c.ont.inJac:iónl 
Yang<> p ( •¡. ) 

9JSTtt\ClA Te <K> Pcll<Pal k. T <Kl lr~O. 7 Tt"?.0.7 

::-f"'cUl-na.ft.alerv:) 761.00 '350'5.81 0.37119 -0.01639 424-639 0.260 1.115 

BHenil 769.15 3120. 78 0.380<'5 Q.11487 293-:W, 0,444 
Dtfent liretaro no.20 "2S57.34 0.43724 0.05955 425-647 0.751 1.194 

Ce tonas 
Acetona 508, 10 4696.00 O.Y:X,67 -0.00800 259-553 0.125 0.435 
8.Jtarona 536.78 4207.00 0.32191 0.00554 316-553 O.<:Y"ib 0.796 
2-Pentanona 501.00 3694.00 Q.34719 0.01601 336-385 0.076 
3-Pentarona 501.46 3729.00 0.34377 0.03558 330-"394 o.oeo 
Meli lb... :aron.a sss.oo 31qo.oo 0.3131ii 0.04\13 32'1-377 o.ose 
~-\.ie>1;anona. 587.00 3320.00 0.39385 O.if.RS4 300-428 0.328 0.101 
3-He:<arcna 5132.82 3319.00 0.37931 0.02321 349-407 0.001 
Ouneti l ~tanor.a 567.00 3470.00 0.32293 0.04005 289-405 0.363 0.038 
:+eptar-ona 611.5() Z'R().00 0,42536 0.02731 329-452 0.319 Q.030 
5-Nonarona 640.00 2329.00 0.51374 0.02C02 358-4S8 0.235 Q.129 

Al~les 
Met.anol 512.59 0)95.79 o.56533 -0.16816 288-485 0.274 0.915 
Eu.irol 513.92 6148.00 O.bii439 -0.03374 293-458 0.463 0.949 
l -D.-'X)arol 536.71 5169.SS O.b2013 0.21419 333-378 0.196 0.07b 
:-ror-ooarol SXl.40 4764.25 0.66372 0.23264 325-362 o.oqq 0.002 
! ··l:Ut.arol 562.98 4412.66 0.59022 o.33431 352-399 O.C/54 0.067 
=-~ita.rol =.95 4248.52 0.58254 o.~9045 34\-300 0.016 0.07\ 
~t11-lPr-oparol 5''7- 73 4295. 12 0.59005 0.37200 343-389 0_052 0.049 
~t11-:?Pt·oparol 506.15 3971.90 0.61365 0.43099 330-363 0.108 0.006 
1-Pentu-ol 598.15 39CR.OO 0.57839 o.36781 348-514 0.073 t. 124 
1-He ... arol 591.23 3468.15 0.77526 -0.00237 313-438 0.200 0.009 
l-·"Jct.aro1 640.90 2860.00 0.32420 o.82940 328-554 0.180 3.302 
~-f'e=,u~l 717.84 2394.87 o.:iross 0.00€!90 313-503 0.705 0.079 

~':e,.gs 

S:1t.'et 1 l ot.e..- 400.10 5240.00 0.18909 0.05717 183-503 0.452 0.720 
'·'e:.1! eti 1 ete!· 437.9) 4410.00 0.23479 0.16948 273-ll28 0.303 1.862 
"'et l: no··oo i le te,... 476.25 3801 .oo 0.27215 o.o= 7.A-333 0.330 
'-"c .. _:: !p•'OPl leter' 464.48 3762.00 0.26000 0.04123 250-325 0.154 
'"\et~ i ,..,c:util etc,. 512.78 3371.00 0.31672 0.01622 266-367 0.270 0.027 
'.'1et.1i. tb.Jt.t 1 eter· 497.10 3430.00 0.26746 0.05129 288-351 0.068 0.112 
Et.ll f'IOr"OOll e ter' 500.23 3370.00 0.33612 -0.0166a 261-·359 0.495 0.178 
01-,..,-p,.Qpi l eteY 530.60 3028.00 0.37070 -0.03162 293-380 0.351 o.391 
D1-: -or"op1 l eter· 500.32 2832-00 0.33168 0.03751 285-365 0.160 0.063 
Met.11 ~n1l e ter 645.l:IJ 4250.00 0.34817 0.01610 383-427 0.122 

•/a··~os 

~at.,.~t.ano 500.00 6312.49 0.34700 -0.10299 244-374 l.Hl9 
Acet.or\! tr· ~lo 545.50 4830.00 0.33710 -0.13991 280-530 0.260 5.632 
;.:,100 ar:ét.lCO 592.71 57B6.00 0.45940 -0.19724 304-415 O."SJ9 0.023 
[hret1 lfo1·mamida 6&CJ.07 5240.66 0.26/:JXJ 0.19999 303-363 0.748 
:'-f"'et..o,.1et.arol 574,39 5348.38 0.65629 -0.42503 329-397 0.275 
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A!'EMJICE 1 Ccontin.JaCiónl 
rango p ( % ) 

B.ET~IA Te <K> PcO<Pa> k. T <Kl Tr:m.7 Tt'?:0.7 

1-Pr"opi lamina 497.00 4742.00 0.20037 0 .. 14326 296-351 0.112 0.222 
2-P,.-opi lamina 476.00 5066.21'.l 0.28530 O.OWOl 277-334 0.334 0.031 
2-MetoKipropio-

ni trile b36.1l 3602.55 0.47656 -0.09500 293-436 0.733 
2-Meti 1-2-prop-

pil amina 483.90 3840.00 0.27417 0.13440 292-238 0.135 0 .. 429 
Tetrahidrofurana 540.10 5190.00 o.= 0 .. 03961 296-373 0.136 
Pit"idina b2Q.OO 5595.26 0.23716 0.06946 340-426 0.116 
Furfural 652.48 4345.45 0.39983 --0.03471 329-434 3.067 
N-Mett l pi l'"l"'O l i-

dona 719.33 =· 72 0.34478 0.11367 373-478 1.407 
Heicafluorobencero 516.70 32'73.00 0.39610 0,02752 278-387 0.282 0.021 
Ni tr'ctoluero 743.00 3207.00 0.42200 -0.00901 417-499 0 .. 133 
m-Cresol 705.15 4559.SB 0 .. 44492 0.24705 401-594 1.439 2.099 
Tionaftero 752.00 303:). 71 0.29356 0.06043 424-631 0."367 1.924 



Al'EMDICE 2 

EUSTMICa 

Etiler.a 
E lino 
ticruro de vinilo 
Prcoile!!c 
1,3-ihaladier.o 
!hido de Hilll!~o 
hni:~·.o 
Citlehenno 
1, 1-tolcltroeli~o 
A1c;nim; 
1,2-[luhdieno 
Es ti reno 
iol~eno 
1,2-Diclorc.i!hna 
n·Heur.'J 
~Uibe~WID 
A~etatdet>:-:7:1 

~cetor•l 
11-hlr~ 

p-hlellc: 
1-lileno 
Acelor.itnlo 
Agut 
n-Hephno 
n-Oct&no 
!'.etanol 
l-Sutl~~; 

1->'.·0J¡¡ano\ 
Etaf'~l 

l:o~rt1p1nol 

~Nt l 

--0.17eB&óD+4 
-0,20410~D•4 

0.1Btll0li+4 
-0.14957~D•b 
0.201ió55Dt2 
0,\bHOc;iD•~ 

-O, l1b7S~ll•2 
-0.tb9599D•l 
0.1600420•2 

-O,lb09tOD•2 
0.20'i9ó7~•2 
0.2091210•2 

-0.'264HD•2 
O, \bl 7b4D•~ 
O,\SB3b60•2 

-c•.1¡n110•2 
0.2l14C%•2 
~.21544!C•: 
O.BO'illlOD+l 

-o.•:1iJ79D•4 
-O. l?4'72D+4 
-0.l01')'5n.D•4 
-O.ll'3'lHD•2 
G.1587170•2 

·0,l1737BD•3 
O.U7A45D•2 
o.ntMGt··: 
O, l9B2&•D·~ 

·0, 757b09D+: 
( .. nsssrn·: 

tOEfttlE~TES tARAtTERlS11COS DE LA ECUACl(i~ OE AMlOlNE 

f'ARA El tAlCUl'J DE LA p;_ESION DE VAFOF. 

Altl 2 

O, 77etBllD•5 
o.n~1m11•s 

-0.2S7Cf~SD•ó 

O.tt799BD•b 
-0.2142óii~•4 

t, :S6ió!D•.\ 
·O.Wl7S:~•4 
-0,l1416lD•O 

O, 2!i'f729D•4 
-0.BOJUbD•:! 
-0.23'H2liD•4 
-0,3326S7Dt4 
-0.167090•4 

O, 2'i:i717D•4 
0.2697550•4 

-0.31902liD•4 
-C., t"!i~l~D•.\ 
-o.:~.n•6D•4 

-o. 14240~6·4 
O.l13976C•6 
0.2430240•6 
o.~o;;n91D•b 

·0.204617~•4 
l),281~0H·•4 

-O. lS6412D•4 
·0.UWHD•4 
.,\311iOW•4 
-o.2:r¡q9a~•':i 

·O, 310C•6St••• 
-o.:w1¡1D•4 

ANT 3 

o.83119ln•~ 
O.BB739711•2 
0.t2b7b1D•l 
0. 1H07891l•Z 

-r,, J•1~l}Oll•2 
·Q, :901 O~·n•:! 
-IJ,9~~12S9•: 
·0.27b599D•1 
-0,4S01ClOD•2 
-0.6bt6l~l)•2 

·0.10BBOOD•~ 

-o. b172%D+2 
·0,"12921U1•2 
·0.5022VOD•2 
·O.Ul7BOOD•2 
·O, 3bS00~D•2 
-o. ~il:i~0~12 
-~.:~ 0 YJ(~·2 

·O.S091S4ú•2 
O. tb4SOB0•1 
O. tb31b20•1 
('.1750840•6 

·0.7S402W•2 
·O.S36Q01)0•2 
-o.co11nn•L 
-o. 27120SD•2 
-o. 94l3•' 1JD•~ 

{l,2!!tl41t«2 
-0.4050060•2 
-(1. S~S40(·D•2 

~NT 4 

-~.S79bl5D•O 
-0.&0049Ul•O 
').6\22050•0 

-O. B~~S4ZD•O 
0,(¡ 

11,(• 

-Q,Ho:•P?D·I 
·0.\0b276D•IJ 
o.o 
-c.2ons~n-: 
o.o 
o.o 

--0.1oe11i~r-1 
o.o 
o.o 

-0.15'lH2D·I 
ü. ~· ...,,, 
-0.524bJ~0-2 

-o.7:.11a2n•o 
-0.598•7!i0t0 
-O.Jf:QS63Dt0 
-o.12ris•4D·l 
•),0 

·O, B6~80~D-I 
··).600664D-3 

1J.~527•ZD-I 

-(!.aa14oao-1 
Q,(I 

ANT S 

Q,309c:ao13 
O.JlB0:!7D•3 

-O.s<;¡;:17D+~ 

0.42b741t•3 
o.o 

o. y~t;:;:~ •• : 
o.::&24S•D•2 
o.o 
o. 1(1 ~6780•2 

o.o 
o.o 
0. 7485\'lDtl 
·~.G 

O.•) 
1).66026~9·1 

o.o 
o.o 
{I, 247b~9Dt l 
0.~77~(·0D•3 

O.SOb8SSD•l 
0.t556HD•~ 
0.9H:S7SO•I 
(1,(1 

0.2697110•2 
-0.291414[1·1 
c .. o 

-O.SQSS67i1•2 
0.2081210•2 
•).O 

ANT b 

0.16172\D-t 
Q.~174l9D-6 

-o,qs49bBD-7 
0.3S7e29t··3 
C.I) 
(J.O 
O.I04!65il·lb 
0.490GQ0+4 
o.o 
0.7712\BD·lb 
o.o 
o.o 
l),756721iH7 
,),(1 

o.o 
1. 7144070-11 

I),(• 

0.4BlbS4D·l7 
0.!90.\Hil-3 
0.\444430-3 
0.46SSSSO-IO 
0.49791911-17 
o.o 
0.4139820-4 
0.1784200-lb 
O.Q 
0.3::0JB3D-S 
0.5045130·4 
o.o 

AMT 7 fef 

Q, Jot.{IQCD•\ 
0.'3000000•1 
o.1oovo~o·1 
0.20%\.IOD+t 
{1,(1 

O.•) 
Q,bQl){IOOb•I 
0.2(·0000D+! 
o.e 
9.6C·ll00Vtl•l 
o.o 
o.o 
~.liOGOCl(l[••I 

··~ ~. (• 

C.•MC0%+1 
M 
º":i 
O.b%0001i+\ 
O.:.>Ol)MOO•I 
o. 2000000•1 
o. •00000011 
0.6000000'1 
•l.O 
0.2{1()060D•I 
O,bOOOOOO•I 
o.o 
0.2000000•1 
0.21)0(1000•1 
r,.o 

1 Cceficl!11tes toudas de: Stanley ?!, 11,;las, "Ph1se Ei¡uilibrii in Chuica\ Enqineering•, htter•orth Publisllers, 1965, 

ln lPI : AHll t ANT2/tl + AMT31 • MIT41T t AHT51Lnl11 + ~MlbtHIANT7 

Con P ,. Presi6n d~ ·1aeor er. rPa y T en grados l'elv1n. 

C;:tfüi~~teo; !~~~t:!'!s dp: Fejj, f'rausnU1 \ 511er11üod, 'ríle Froperties of Sases 1nd liq11td~", flc5rtrHill eaok CO .. ?Wf
1 

third Edition, 
Ln !PI = ANTI Ahl2flt • M¡n¡ 

Con p .. Presi6n dl' vaocr tn ·~~g T en 9udos Kthin 
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APENDICE 3 

ENERGIA LIBRE DE HELMHOLTZ. 

ECUACION DE SOAVE. 

La energ1a libre de Helmholtz~ puede expresarse de la sigui-

ente manera: 

V 

J cz - l) 
dv V 

In (1) 
V v., 

donde v,,,. es el volumen de referencia. 

A partir de la ecuación de estado de Soave (ec. I.2.2) dada 

en el capitulo I. s~ obtiene una relación pa1·"' el factor de com

presibilidad Z. en función del volumen de la forma: 

V y b 
z 

V - b .. ,j + b 

restando 1 de esta ecuacion se oblicne: 
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b y b 
z - 1 

V.,- b V +."b 

d V V 

ln 
V 

integrando .esta' ecu~ción .-queda.: 

A -: /\,.,, v· + b V V 

y ln + ln (2) 
R T V V - b v~ 

evaluando la diferencia en la energía libre de helinholtz de ·1a 

fase liquida y la fase ganeosa se tiene: 

A,_ - A., 

R T 

da.nd,,, como res u 1 tado: 

}\ l\o, 

RT 

v •. (v .. + bl 
y l n ___ _e__--' 

Vq (V1._ + b) 

+_,_ ln 

}\ - }\,, 

RT 

Vq - b 

V1 •. - b 
/3) 
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A,_ - A,. 2.., - B 
+ In (41 

RT z ... <zL + Bl z, - B 

p b 
B 

RT 

ECUACION DE PENG-ROBINSON 

De la forma de la energia libre de Helmholtz dada por la re-

lación <ll y de la ecuación de estado de Peng-Rohinson en funi:-i6n 

de Z descrit~ por la relación (I.3.2) del capitulo I. se tiene: 

A - A., 

R T 
• -JV [-V 

V - b 

"' 

a{Tl V 

R T (V~ + 2Vb 

separando variables e integrando: 

A - A., V y,_ V + 
1n + ln 

R T V - b 2 .,¡ 2 V + 

donde: 

a. 
y" 

R T., b 

] 

dv 

- bº'l - l V 

b(l .,¡ 21 

bll + .,¡ 21 
1n 

V 

ln -

V 

v .. 
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APENDICE 4 

COEFICIENTE DE FUGACIDAD 

La definii::ión de la fuga.cidad. parcial de una mezcla es: 

R T d In f, vl dP -- dP 
[ 

c5nv J 
- · .. c5n, 

{ 1) 

Lo dife1~encial de lo. presión se elimina en base a la regla 

de la cud~na. quedando como: 

[ 
c5nv J -- dP 
c5n· [ 

c5P ] dlnvl 
c5n, 

Sustituyendo en 1 y restando RT dln (v / RTl en cada lado de 

la expresion: 

f .v [ RT 
J d(nvl -

V 

RT d ln RT ln {2) 
/in, nv ~ R T 
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Como: 

f. 

V 

Sl' [ :n~ J,,.,~.: 

Y :-:imo: p 
V 



J 
[ 6(nZJ . 

ln 0, 
6n, 

V 

de donde: 

J [ z 
6 z 

ln 0 ... + n 
lin. 

V 

rearreglando: 

J <Z - ll 
d V 

V 

V 

ln 0 - Z + 1 

Pard un componente puro: 

ln 0 
A - A., 

RT 

+ 

ln 
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1 1 d V 

V 
ln Z 

-1] d V 
ln Z · 

d V 
ln z 

V 

V 

d V 
(3) 

V 

V 

+ CZ - ll - In Z 
v.-.. 
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1\ - 11 •• 
ln 01 - --- + (4) 

RT V 

Ecuación de Soave: 

z 

eva 1 uando la integral de 4: 

5 z V 6 b a 6 b 6 a 
+ 

IV - bl~ 6N, R T (V + b)~ 6N, R T (V + b) 6N, 

N J[5;: ]d V [ 1 
ON1 v v - b b(v + bl 

V + b -ª ] N 6b 
R T N, 

ln 
bº V 

[
_1 ln ~1 N Üd 

R T b v 6N; 
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Entonces~ 

A - Au V 

In 0,· + In In z + 
RT v,, 

a 
V + b] 

6b 
[ 1 l,n --V-, N +. --·-

· R T b" oN, R T b v 

Para una mezcla binaria con reglas de mezclado dadas por; 

y b - Z Xl Y• b._,, la parcial de a y b con 

respecto a N, es respectivamente: 

6a 2 
[ am "" a'"' J ¿ 

6N, N 

6b 2 
[ b.. x. b,"' J ¿ 

6N, N 

De tal manera que la relación 5 queda como: 

ln 0, 
A - A~ 

R T 
+ ln :::.._ - ln Z + 2 [-·-

1
-

v..... V - b 

ln V V+ b J 
R T b" 

" + 

+ [__:___ ln~J 
R T b V 

a 

R T b (v + b) 

b.n - Z X .... b1. .... 
k 

a ... - Z xi. a.l .. 
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Ecuación de Peng-Robinson: 

V av 
z 

V - b R T (v~ + 2vb - b 2 ) 

A partir de la relación 4 se evalua 6 / 8xt para_fa energía 

libre de Helmholtz dada en el 

óx, 
[ A : ~" ] b [ CZ - l l 

de tal manera que: 

RT [ 

1 V + b(l - -f2) 

+ mRTh 1 n _v_+_b_(c.1_+_'1"_2_) 2~ X1c d11 •. 

P(v - b) 
In 01 • - In----

b [ (Z - 1l -
a 

2-f?.RTb 
In 

V + b( l - -(2) 

v+b(l+-(2) 
b. .. - 2Z x~ b,., 

k 
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