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Formas alternativas -rara el cálculo del egui:librio en

tre fases 

Ecuaciones de estado 

1. Fcuaci6n Virial 

2. Ecuaciones empíricas de v~rias co~~tantes 

'J. ~cuacione~ semiem·;¡íricas tj ro ~Jan Oer ~.~:aals 

~e~Jas de mezclado 

Coeficientes de interacci6n en unB ecuacj6n de estado 

III :::F;-'i;f;f;Oll,O DE :'lC:iJEikS 

I-lretodolop-ía 

Modelos utilizados 

1. I<~cuaciones de estado utili zRdas 

1.1 CarActerísticas de la ecuaci6n de doave 

1.2 CarPcterísticas de la ecuacj6n de Peng R Fo

binso~ 

2. FeflBs de mezclado utilizadas 

2.1 Eegla de mezclado propuesta nor Chueh y Praus 

nitz 

2.2 Regla de ~ezcladQ 9ropuesra por Ra7ÓR 
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2.3 Regla de mezclado Pro~uPstg por harn~s 

IV ANJ,liSIS "Dé, ;,r"üJLT;;DCS 

Datos utilizados 

Selección de la refla de mezclado 

Selección de la ecuación de estado 

Resultados del ~odelo con dos variables 

Tab}8s de resultados 

V CC:'j"CLU.:iiCNES 

4. Evaluación ce funciones ter~odinÁmicas a partir de 

ecuaciones de est2do. 

2. Condiciones de equilibrio f!sico 

3. M~todos matem§ticos utilizados en el c'lculo del -

equilibrio lÍquido-vapor 

3.1 Cálculo del equilibrio lÍquido-vapor 

3 .1.1 Métodos .que iteran sobre una sóla variable 

a) Método de ~ewton-Raphson 

b) Método de Eegula Falsi 

e) hétodo de I.agrange 

3 .1.2 l'létodos que i tera.n sobre varias variables 

a) I'1étodo de Newton-::i.aphson 

b) f";étodos ({uasi-I\ewton 

Conclusión 
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4. ?rocedi~ientos de optimi7aci6n. 

4.1 M~tcdos usAdos 

t:.1.4 ,·!ét.odos de un:>. sÓlB variBhle usP.dos 

4.1.? fét~dos ~ul~ivariables usados 

4.2 ::'unciorPs oh;ietivo 

4.2.4 C&l~I~O ~p }p, presi6c de srtureci6n 

4.?.? C~lc~lo de las ron9~entes de eriuilibrio 

o.2.3 ~uncjones nue o~PrAn en la refi6n rl~ dos fBses 

4-.";J.Lt ~:élc~llc) de lE \íOlr.T..ilidB-:i relativA 



I INTRODUCCION. 
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En un rasado no r.my dista~te existÍR ls F~bsoluta ne-

CPsidad dP cons~ruir <'1~nt<Js piloto R :'in de obtene:::' catos 

, (:0~1fj&~1es 1)P.ra el diseño. y operación de nle.ntas industria 

les. Fn a~os recientes, gracias al desarrollo experiment~ 

do nor la co~putaci6n, ha sido posible utilizar modelos ma 

tem2ticos que en muchos c.;:¡ sos nerr::i ten presdndir de estas 

plB!:ta::', lOfTBndo así reducir loA costes y el t:iempo de di 

se~o y ~e~orar 1~ operación. 

parar una mezcla en sus comnonentes. ~sta separación pue-

de nre?entarse ~n ls purifi~ación oe D<Jterias primas, en -

]a eJ.:~,-:inP.ción d.e s:fhr::>roc!.uctos de ;_:o reacción o e~ m'lbos. 

F.l capi ';;al invertido en proceso.s de separación es .tB.l que 

la industria quÍ:sjca -ciene un P"réln interés en el diseño Ór_ 

timo de estos eauipos. 

Existen tres propiedades de una wezcla particulermen 

te importantes para este tipo de procesos, éstas son los 

valores de la constante de equilibrio ( K ), la e!ltalpia 

( H ) , y la densidad ( J ) . Las corre] aciones utilizadas 

para calcular su valor est~n basadas en las propiedades de 

las eR~ecies químicas individuales, y, a fin de obtener un 

modelo más exacto, también en datos adicionales de mezcla, 

de donde se obtienen los parámetros de interacción binaria, 

gue pueden ser uno o más para cada par de especies presen-
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tes. Este tipo de parámetros son básicos para la correla

ción de las constantes de equilibrio. 

Paréi la predicción de propiedades termodinámicas y -

del eQuilibrio entre fases se ha encontrado conveniente -

usar una ecuación de estado en combinación con las relacio 

nes termodinámicas apropiadas y las revlas de mezclado ne

cesarias. 

En este trabajo se estuciiarán diferentes reglas de -

mezclado y se pondrá en evidencia la ventaja de perfeccio

nar estas reglas a fin de ohtener mejores resultados en el 

c~J.culo del equilibrio J.Íquido-vapor. 



II AN•J'ECEDENTE:S. 



FORI'1AS ALTERNATIVAS P.AEA -:;;L CAlCULO D~l :E.~~UII.IBRIC .E.NT:t'E 

F'ASES. 

Los métodos para la obtención del equilibrio entre -

•fases pueden ser divididos en dos grupos: 

- V,étodos gráficos 

Métodos analíticos 

Los métodos ~ráficos se basan en nomogramas que indi 

can los valores ideales de la constante de eauilibrio ( K ) 

basados en la temperatura a en la presión. 

~ara tow.ar en cuenta la denendencia en la composición 

se corsideran dos alternativas: 

a) BÚsqueda de una presión de converfencia que carac 

terice el estado real del sistern·a en el lÍrni te de 

presión mÁxima, tratando a una mezcla rnulticornpo

nente corno una mezcla binaria fic·ticia ( 14). 

b) Obtención de ULn punto de ebullición promedio ~ue 

se calcula a partir de la composición del sistema. 

Los métodos analíticos se basan en el criterio termo 

dinámico de equilibrio entre fases 

Ff!ra cada· fase la fugacidad puede expresarse de mane 

ra diferente, para la fase vapor se define el coeficiente 
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de fug-acidad CCfLO 

.':,1 coe:icier:t-e cie i'u¡<:acidl:'.d ::aro la fase lÍc'Jicia 1:ue 

'cte ser e~critc como tal o Eectiante el coeficie~te de acti-

v:idad 

k X< y{¡_ p 

/L X¡ ¡f_. fo 

te i. 

DerJenriieuio del ::nétcdc.de evé'~u&cién óe 1?. fUfTBCÜ'.ad 

estos ~ftodcs se n~ecen bRsar en 

ti:c· de gr;_~pos fur~cionales [E":era los ;.arárr-eT:ros -

de la !Ee7.cJa. 

h) Coeficie~te de ~ctiviciad. Se a;lica nrinciralmen 

te a comuuestos nol~res y ciirecTa~ente al c~lculo 

·de la fug'acid.ad de la fBse lía üda, ::or lo cual -

requiere de otro modelo rara la fase vapor. Este 

método fue pro~uesto ~or C~ao y Seader (~) y ha -

sido estudiacio :por Prausnitz, J:<.ckert y C'Connell 

e) ~.c·:aciones de :Estado.· .En n"!:'incirio usar una ecua 
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ción de estado para la fase líquida y vapor tiene 

varias ventajas: no necesita especificar ff, la-

continuidad en el punto crítico está asegurada y 

las propiedades termodinámicas pueden ser deriva

das por el mismo modelo, Probablemente el avance 

más grande en ecuaciones de estado es el esfuerzo 

realizado en aplicar estas ecuaciones a mezclas -

con componentes polares. (8) 
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ECBACIONES DE ESTbDO. 

La ecuación de estado expresa una relación entre las 

variábles de estado de un flnido homogeneo, en forma tal 

que una propiedad quede dependiente de las otras, la forma 

m's usual presenta a la presión en términos de la tempera~ 

tura y el volumen. Debe satisfacer Jos siguientes criterios 

de estabilidad termodinámica en el punto critico 

( ~~ ·).::: o 
Te 

1 cFP ) 0 l· dl/2. Te 

Toda ecuación de estado se debe reducir a la ley --

del gas ideal cuando la presión tiende a cero. 

Barnés y Flores· ( 7) hacen notar las caracteristicas 

.que debe reunir una ecuación de estado 

exactitud (limite de tolerancia). 

- simplicidad (fácil de obtener las propiedades termodinámi 

cas y que tenga reglas de mezclado) 

- generalidad (parámetros calculables a partir de propieds., 

des macroscópicas) 

Dependiendo de su fundámento teórico, las ecuacio-

nes de estado se pueden agrupar en 

1. Ecuaciones viriales. 

2. Ecuaciones emp1ricas. 

3'. Ecuaciones semiemp1ricas. 
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1. Ecuación virial • 

. Fue propuesta originalmente por Kammerlingh Onnes en 

1901 y obtiene el factor de compresibilidad ( Z ) de un gas 

como una serie de potencias en función de la densidad. A -

composición constante los coeficientes de la serie son ex--

clusivamente función de la temperatura 

t>V i[ J3 (! ""h J -- ~ -- A ..¡. -- + ~- -r---:;::-:;-- + ... 
?T i?-T J uz. u·' 

Esta ecuación tiene una sólida base en mecánica esta 

d1stica y sus ·coeficientes pueden ser obtenidos a partir de 

funciones relacionadas con los potenciales intermoleculares 

( 1 ) • 

Para propósitos de ingeniería, su uso es práctico s~ 

lo cuando se tiene una convergencia rápida, esto es, cuando 

no se requieren más de dos o tres términos para poder apro

ximar la serie. Esto s6lo ocurre para gases a moderadas --

presiones. 

Para sistemas no polares los coeficientes se pueden 

obtener a partir de correlaciones basadas en la teoría de -

estados correspondientes como son la de Pitzer y Curl para 

el segundo coeficiente virial y la de Cbueh y Prausnitz pa-

ra el tercer coeficiente. 

Estos coeficientes han sido correlacionados en·una -

forma empírica por Tsonopoulos (25); para compuestos pola-

res es necesario conocer el momento dipolar y otros paráme

tros de energía (17). 
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La mayor desventaja de la ecuaci6n virial es que pa-

ra densidades mayores al 50% de la densidad crítica tiene 

poca exP-ctitud.Pnr Jo tanto no es re~orrendRble para densi-

dades ·mayores al 75°/, de la crítica o 

2. Ecueciones ell'.pÍrjcas de varias constantes. 

Benedict, l:iebb y Rubin propusieron en '1940 una ecua-

ción de estado· con oc.b.o pará.metros Rjustables 

z 1 \ ( 5., -
A o -~)+-' (b- ~) + J ¡q PT3 v-z. 

.zc~v c. (1. ~ ) ekr (- ¿-) + + 
vZRT3 + ·--:::;: 

u"R-T V 

estos parámetros se generalizaron (26) y se pueden calcu--

lar a partir de las constantes críticas de las sustanc~as. 

Esta ecuaci6n es valida para densidades hasta 1.8 v~ 

ces la densidad crítica y a bajas temperaturas el paráme-

tro Co es una funci6n de la temperatura. 

La ecuaci6n Bl:JR es recomendable con sus reglas de -

mezclado originales en la predicci6n de las constantes de 

equiiibrio en· sistemas parafínicos y olefínicos. ·La exten

si6n a otros sistemas o a la regi6n crítica· requiere de 

constantes de interacci6n ~ue,dada la complejidad de la e

cuaci6n, son difíciles de determinar (27) •. Por otra parte 

existe el problema de que para la ecuaci6n no existe un --

conjunto de constantes que represente adecuadallente la pr~ 

si6n de vapor y el comportamiento PVT de las fases líquida 



y gaseosa para una sustancia pura. 

Una de las generalizaciones más exitosas para esta -

ecuación es la propuesta por Lee y Kesler (16) que utiliza 

la correlación de Pitzer. Se ha empleado para calcular -

las condiciones de equilibrio para mezclas asimétricas (19) 

y el cálculo de volúmenes molares parciales. 

Starling propuso en 1971 una ecuación con once pará-

metros ajustables (22) los cuales fueron posteriormente g~ 

neralizados a semejanza dA la primP.ra ecuación. La ecua--

ción propuesta es 

i ! ( Bo 
AG C. o +Do Eo ) +- --- - í?T;3 cJ RT 'K-14 ~~b 

( 

( b a d ) . ( d \ +-~ _g_ ---+-
~T - ~~z 0"6 1Cr ~Tz) o-7. 

esta ecuación funciona a terr..peraturas tan -bajas como T~=0.3 

y densidades tan altas como tres veces l.<t densidad crítica, 

predice muy exactamente la densidad de la fape lÍquida. 

La limitación más importante de este tipo de ecuacio 

nes es el elevado tiempo de cálculo requerido además de la 

falta de soporte teórico, el cual es muy útil en la asign~ 

ción de las reglas de mezclado, como se verá más adelanteo 
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3. :Ecuaciones ser.Iiempíricas tipo Van der Wnals. 

I.as eCu<J.ciones de estado semiempÍricas p;eneralmente 

expresnn la nresión como la suma de dos térmjnos, presión 

.de repulsión Fr y la presión de atracción Fa 

En este caso el factor de compresibilidad estar§ da-

do por la suma de dos términos, uno que representR lB con-

tribución de es fr~ras rÍfidas no inter:1cti vas y otro oue r~ 

presenta eJ efecto de ln enerfÍR potencial originada por -

las f~erzas ~oleculares (1). 

Vah der Waals propuso en 1873 la primera ecuación de 

estado nara gases reales, la cual considera dos factores -

de tino molecular aue causan la desviación de la idealidad, 

el tamaño molecular ( b ) y las fuerzas de atracción ( a ) 

Ambas consideraciones permiten predecir la existen~-

cia de dos fases y sus condiciones de equilibrio~ 

Su :r.10dificación más imDorta.nte ha sj do ln propuesta 

por Herllich y Kwong en 1949 

f= 'RT 
ü-b 

a.= 
·so. 

J2a. R. 
2 Te " 

'?e 
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En donde 

1 . _, 

.J.2a [(c;)(~·f"- 1)] • o,4:Z94J'023?7 

1 

:z j -

3 

A su vez, esta ecuaci6n ha sido modificada por dive~ 

sos autores, entre ellos, Wilson (29), Barn~s y King (30), 

Soave (31), etc. Una descripci6n de esta última modifica-

ci6n se encuentra en el capitulo de Desarrollo de Modelos. 



REGLAS DE !cfEZCLADO. 

Fara pred~cir las propiedades de una mezcla es nece.

sario ~ontar con reglas de mezclado que establezcan la -

,dependencia de las constantes empfricas de una ecuaci6n 

de estado con respecto a la composici6n. 

Frecuentemente tales reglas de mezclado no se pueden 

establecer de una manera confiable a menos de que se dili 

ponga de datos experimentales de la mezcla en estudioo 

Entre más constantes tiene una ecuaci6n de estado, se rg 

quiere de un núm9ro mayor de reglas de mezclado ( una Pa 

ra cada constante ). 

DG todas las ecuaciones previamente mencionadas, la 

ecuación virial es la que se puede más fácilmente exten~ 

der a mezclas. La ventaje fundamental de esta ecuaci6n 

es que relaciona directamente la fufacidad con las fuer

zas intermoleculares. Su desventaja prácti·ca es que se 

conoce :r;oco sobre estas fuerzas, por lo que s6lo se pue"' 

de aplicar a presiones moderadas y a componentes no pola 

res. 

La de_pendencia en la composici6n para todos los coe .. 

ficientes viriales está dada por una generalizaci6n de -

¡a deri·:aci6n basada en principios de mecánica estadisti 

ca usad'l para obtener la ecuaci6n virial para gases pu--

ros. 

El significado fisico del s~gundo coeficiente virial 

se relaciona con .la desviaci6n del comportamiento ideal 
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resultante de las interacciones entre dos mol~culas. En 

una mezcla hay muchos tipos de interacciones entre dos -

moléculas y para cada tipo existe un segundo coeficiente 

virial que depende del potencial intermolecular de las -

moléculas involucradas. Para una mezcla cada, estos co~ 

ficientes s6lo depencen de la temperatura, y, ya que s6-

lo toman en cuenta interacciones entre dos moléculas, se 

puede demostrar rigurosamente que el segundo coeficiente 

virial de una mezcla es una función cuadr~tica de las --

fracciones mol ~k 

Dado que el tercer coeficiente virial se relaciona ~ 

con las interacciones existentes entre tres moléculas, -

se puede concluir en igual forma que 

Debido· a que la ecuaci6n virial es una expansi6n en 

series en funci6n ce la densidad, a altas presiones o a 

altas densidades se tace necesario usar ecuaciones de eli 

tado empiricas o correlaciones generalizadas como las bª 

sadas en la teoria de los estados correspondientes. las 
• 

cuales, a diferencia de la ecuaci6n virial que sigue un 

desarro.llo estrictamente teórico, no se puede aplicar a 

mezclas sin hacer uso de reglas de mezclado arbitrarias. 

En estas condiciones, una regla de mezcledo que es 



buena para un sistema púede no serlo para otro, por lo ~ 

que las reglas de mezclado contienen uno o dos paráme--

t~os ajustables que se determinan a partir de Jos datos 

de la mezcla estud:i~ada. 

La dependencia respecto a la composic~6n de los parA 

metros de una ecuaci6n se tiene que suponer, y esta supQ 

sici6n no puede estar basada en razones termodinámicas, 

sino en razones de tipo molecular. 

Si un par~metro Y se interpreta como proporcional al 

tamaño de las moléculas y si además se supone que las mQ 

léculas son esf~ricas, entonces podemos promediar respeQ 

to a los di~metros moleculares, o bien respecto a los VQ 

lúmenes moleculares, obtenien~o respectivamente las si-

guientes reglas de mezcledo 

siendo la última expresi6n matemáticamente más sencilla. 

A densidades moderadas, y cuando las moléculas no son-

muy diferentes en tamaño, la regla de mezclado para~un

parámetro dependiente del tamaño molecular no afecta sig 

nificativamente los resultados. 

Si un parámetro Q es proporcional a la fuerza de a-

tracci6n entre dos moléculas vecinas podemos promediar -

' respecto a todos los pares de moléculas, obteniendo un 



2G 

resultado similar al segundo parámetro de la ecuaci6n v1 

rial 

en donde Q;.j es. una medida de la fuer ze de atracci6n en--

tre las moléculas i y j, y, a falta de una medida exper..l 

mental, se obtiene a partir de los valores de Q~ y Qj • 

Los conocimientos actuales sobre f1sica molecular no son 

suficientes para proporcionar un método confiable en la 

predicci6n de las propiedades de una mezcla usando sola

mente las propiedades de los componentes puros, aunque -

ya se b.an propuesto modelos de este tipo (18). 

Se puede suponer una relaci6n del tipo 

Guggenheim llama a la anterior una"suposici6n ingenua11
, 

y la regla anterio~ es una consecuencia directa de la --

ley de Amagat (o de la regla de Lewis ) (20). 

Berthelot propuso de una manera completamente emp1r1 

ca una media geométrica 
\ 

Q¡j "' ( Q;. oj ) z 

esta relaci6n fue adoptada por Van der Waals y sus segui 

dores y es usada extensamente, siendo válida cuando el -

sistema está formado por moléculas similares con poten-

ciales de ionizaci6n parecidos. London demostr6 poste--
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riormente que bajo ciertas circunstancias existe una ju~ 

tificación teórica para la media geométrica. Ya que las 

energías de interacción se encuentran asociadas con la ~ 

temperatura crítica, es común encontrar esta regla de --

}llezclado aplicada a Tc.:j 

la.media geométrica para la temperatura crítica es un lí 

mite superior para sistemas asimétricos ( mezclas cuyos 

compor.entes difieren apreciablemente en tamaño ) , para -

este tipo de mezclas se puede usar la si~uiente relación 

propu3sta por Chueh y Pra.usnitz (5) 

donde la constante binaria k~ represento la desviación -

respecto a la media geométrica y se obtiene a pa~tir de 

datos experimentales para la mezcla (20) •. 

Dependiendo de la selección del parámetro Q.,j el -

parámetro total de mezcla QM asumirá diferentes formas, 

debido a que generalmente algunos términos se pueden sim 

plificar, de esta manera si 

O..:j "' ~ ( (};. t- q5 ) entonces OM ~ jj Üj 
J 

1 

si Ü•j = ( oÁ oJZ entonces QW\ ( I l. 

~J· Q_¡' y 
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al introducir un parámetro de interacción binaria L¡j 

lf< 

si O...:l; Li ~ ( Q¡ +Qj )entonces 

En algunos casos es conveniente seleccionar una re 

gla de mezclado cúbica 

obteniéndose los sig~ientes resultados 

con 

3 
ej. Q-~ \ 
oJ J ) 

Generalizando, para una regla de mezclado de orden 

n 

y se obtiene 01-1 = ¿: ~j Qj 
J 

" J_ 

y si O ... , = TI Q/ (24-) 



La su:·osiciór:. de .-,ue 111~"' mezcla ce vRr:i ~"2 snstan--

c1 es Til..l·~C_e ser re::resen!=PriR- '--or un :?Setldocc~ponente ;¡·-

c·,~e, r.or lo TRnto, loe :·::¡rfÍ,retros de ~.H ecuación ,,,e :-'Ue

cien o1~t~nRr E :·-3rt i Y' ci f' lo;; ''R riír:et ros de lo? eom ~ cnen--

tes c\le in'::.,T'viw·:en en 1<1 me;:cla, P. S i.lna de las nrinci-,:=> 

le:o J::.mi~acior.es r:ue tiene el d'C'sarrollo de ecuaciones -

e·' estado :·era me:;·clas, :,'a •·'.le se }.a observr>cio no es co

rr·ecta T>are :ne: e las cor.si "'r et:tc;s O.e moléeu] as muy di fe--

rer:t.es en t-a:maño, f'orn:a y e-~tr'lctura (3). :Sl desarrollo 

f>~turo de ec;;c.cj onP-s de es-::.Hdo T;:>r:J. mAzcJ ,~s tiene que 

r.artir de ;m rr10delo ::':e consióere las característ2.cas 

nBrtic~l~res dA Jn mezcla. 

1~ el cPso del naréve~ro a/h (llamado par~metro -

dP e:r;erría y u ti li 7.ac.o en ecu2ciones de estado cúbic::;s) 

s.e '"a encon•:rc;co e: e lo<:> desv:i acc. onos c:ue existen al -

nredecirf'e con un<> rep-la de ¡>;ezclado li,.,eal están relA

cionad;os Ps+:rechR~ce...- ~-e con la er.erp~i a libre cie Gi bbs en 

exceso a ~resiór infinita ~! , oor lo cue ésta de~ende 

de la regla dn la T'egla de rre7clado seleccion~da o, al

ter!F<tivar.le:n1;e, a nar-l::ir de una expres:i ón cue se haya -

encor>tr~·dc arrori&da para g!, es nosible nronorer u'na re 

gla de rrezclBdo (2F) Cg! se de~ine en el Apéndice 2). 

Utilizando la de~ende~cia de la energ{a libre de 

Gibbs en exceso res1:ecto a la composición, prOIJUes~:a por 

la exT)ansión de :;edlich-Kister se provuso nara el paráme 

trb a,¡J la siguiente regla 



24-

1 

(a Oz J z [e, r e-z (X, -Xz),. ~. (')(,- x~J'¡.,_. I 
obteniéndcse muy buenos res'Üi.<,dcs (4 ~. 
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COEFICIENTES DE INTEhACCION EN UNA ECUACION DE ESTADO. 

Las cónstantes de interacci6n ( <ÍLj ) que aparecen en 

una regla de mezclado son producto de la no idealidad del -

gas y son necesarias para representar la infl~encia de lás 

fuerzas intermoleculares cuando el modelo termodiná~ico es 

incapaz de predecir con la exactitud requerida las propied.il 

des de una mezcla. 

Para obtener estos· coeficientes es necesario contar 

con datos experimentales de la mezcla, aunque se han trata

do de obtener a partir de par~metros moleculares del compo

nente puro (18). 

Estas constantes de interacci6n binaria no son nece

sarias en el cálculo del equilibrio de mezclas de hidrocar

buros saturados excepto para metano, que es muy voiátil, y 

para mezclas de pseudocomponentes (11,13), pero son necesa

rias para mezclas asimétricas, o mezclas con diferencias -

significativas en su volatilidad.· 

Otra de las aplicaciones de estos parámetros es la -

predicci6n del equilibrio liquido-liquido que, segfm se re

porta (11), no seria factible predecir sin incluirlas. 

Es posible predecir las propiedades de una mezcla -

multicomponente a partir de constantes binarias, pues exis

ten reglas de mezclado que s6lo involucran datos de intera

cci6n binaria. 

Se ha considerado que él coeficiente binario ajustable 
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es independiente de la te~peratura, pres:6n, uensidad y com 

posici6n'(11); sin embargo se obtienen mejores resultados -

si las condiciones a las cuales el rarámetro de interacci6n 

es us&do se aproximan a las condiciones c~e los datos utili

zados en la determiné.ci6n de las constantes. Si se preveen 

rrandes ca.ml:ios de temperatur& o de presión, seria -aconsejs. 

ble establecer los pvr~metros de intere.cci6n como funciones 

de la te:mperatura o ele la presi6n (27). 

Los coeficientes de interacción son en general posi

tivos y muy requef¡os ( de O a 0.25 aproximadamente ) y su -

valor aumenta a medida c;_ue se tiene mayor difnrencia en ta

maf:o y com~üejidad. Para mezclas de hidrocarburos con ~ci

d o sulfhidrico son menores que }Jara mezclas que contienen -

di6x:ldo de c&rbcno. Para_ mezclas c:e hidrocarburos e J-.idr6-

geno asi como rara. la mezcla nitrórreno-di6xido ce carbono, 

el coeficiente es negativo (32). 

Se han llevado a cabo esft;_erzos en eJ sentido de en

contrar una reJ &ci6n ent1 e el padimetro de interacción "jc -

una variable CEracteristica C:e los com~onentes, observ<mdo 

por ejemplo la funcionalidad del prirnero pc.ra mezclas de -

wetano e hidrocarburos respecto a la densidad ( o peso mo-

lecular ) óe ~stos (9, 13) ~ Sin em1::argo, parv_ series bina•

rias de hidrocarburos y compuestos tales como dióxido c1e -

carbono y ácido sulfhidrico, no se ha encon<-rado una corre

lación entre dicho coeficiente y un parámetro caracteristi

co del hidrocarburo ( número de átonos de carbono, factor 
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ac(mtrico, peso mole.cular o constantes criticas (11) ). 

Grabosky los ha tratado de generalizar en función de la di

ferencia de los parámetros de solubilidad~(10). 

Las similaridades entre el dióxido de carbono y el -

ácido sulfhidrico se deben a que el débil momento dirolar -

del H2S es equivalente al débil momento cuadrupolar· del co2 • 

En estos casos, las propiedades criticas tienen valcres ba

jos, provocando que su curva de presión c:e vo.por r:o ;:;barque 

todo el rango de temperaturas usadas en procesos de separa

ción. El nitrógeno, -::·or ejemplo, se encuentra en un estado 

moderadamente supercritico a las temperaturas normales de -

operaci6n de une. refineria. Esto ocasiona que ·las compues

tos antes mencionados se encuentren formancio parte c:e una -

mezcla liquida ccn hidrocarburos a condiciones a las cu&les 

serian gases si se encontrasen como componentes puros. La 

no idealidad del dióxido (e carbono es tan marcada que en -

ocasiones forma aze6tropos. Sólo en el caso ce mezclas con 

une. baja concen":raci6n de hidrocarburos el dióxido ele carb.Q. 

no exhibe un comportamiento cercano al ióeal (15). 

Se han utilizado dos formas para obtener los par&me

tros de la mezcla. Una oe ellas consiste en suponer a la -

mezcla como un pseuóocomponente para el cual se obtienen -

sus propiedades criticas y su factor acénlrico; esto, uor -

medio de reglas r;e mezclado como proponen Chueh y Frausnitz 

(5), sustituy~neose posteriormente en les rart~etros de la 

ecuación generalizados de ~cuerdo al rri~ciric üe les estacas 
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correspondientes. Este metodo es recomendable para ecuaciQ 

nes multiparamétricas debido a QUe se utilizan un menor nú-

mero de reglas de mezclado (12,19). 

Para obtener las propiedades pseudocriticas la secuen 

cia a seguir es la siguiente 

7é·· ·'J 

[ l_ ·x.· 7J 
A j 

¿ '¿_ í\:.1 ")(· 
J 

~ j 

t-U u - z._ x ... U)~ . 
.; 

dé .• 
J 

1 t!.<j' 

La otra alternativa es ajustar los parámetros de la 

ecuaci6n de estado directamente. Esto se J.ogra por medio 

de reglas de mezclado como las utilizadas en esta tesis. 

Debido a su importancia en la aplicaci6n para ecuaciones cli 

bicas, se le dedica a este t6pico un inciso especial bajo

el nombre de reglas de mezclado. 
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III DESARROLLO DE MODELOS. 



El proble~a termodinámico del equilibrio entre fases 

consi~te en encontrar una manera apropiada de representar 

un ccnjunto de datos en la forma más simple, comprensible 

y exRcta posible (15). 

En el diseño de un modelo sería deseable involucraT 

toda la fÍsica molecular, y si fuera posible, todas las 

propiedades de transporte. Desgraciadamente, se tienen 

oue utilizar coeficientes en un modelo debido a que el de

sarrollo actual de la parte teórica sólo da una idea de la 

funcjÓn fundamental. Es siempre conveniente poder dar una 

inte~pretaciórr fÍsica de estos coeficientes si es que exis 

te. 
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METODOLOGIA. 

El primer paso de este estudio consistió en una bÚs

queda bibliográfica de las reglas de mezclado aplicables a 

,ecuaciones de estado, comparándose con otras reglas de mez 

clado propuestas por nuestros asesores y que aun no habían 

sido probadas. 

Para el fin de comparación se reunieron datos que -

cumplieran los siguientes requisitos: 

- fueran mezclas no ideales ( C02-hidrocarburos ) 

- fueran confiables ( exactos ) 

- se contara con varias isotermas para el mismo sistema. 

Con este objeto se desarroll~ un programa de cálculo 

de equilibrio líquido-vapor usando la ecuación de estado -

propuesta por Soave, debido a que esta ecuación se.encuen

tra entre las más confiables, según comentan Barnés y Ea-

zúa (1) y confirman Grabosky y Daubert (10). 

Las incógnitas a resolver en este cálculo se encon-

traron mediante el planteo de un sistema de ecuaciones pr~ 

puesto por Fusell y Yanosik (6), ,el cual se resolvió utili 

zando el método de Broyden ( apéndice 3 ·). Con e·ste algo

ritmo se obtuvieron unmayor número de puntos de convergeg_ 

cia que con otros métodós aplicados con anterioridad. 

Habiendo seleccionado este algoritmo se ensayaron di 

versas funciones objetivo de las cuales, la que involucra 

a' la volatilidad relativa ( ex ) , result-ó ser la más conve-
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niente para la obtención del parámetro de interacción apl~ 

cado a equilibrio fÍsico en procesos de separación ( Fig~ 

ra JTI.1) 

Con los elementos antes descritos se obtuvieron re-

sultados que se usaron para calcular la desviación respec

to a los valores experimentales y se observó la tendencia 

que dicho error presentaba al variar la composición, ésto 

con el objeto de evaluar la conveniencia de usar un segun

do parámetro de ajuste. 

Otro estudio importante consistió en la observación 

de la dependencia del parámetro de interacción respecto a 

la temperatura. En base al error en cada regla y su vari~ 

ción rPspecto q la temperatura y la composición se seleccio 

nó la mejor regla de mezclado. 

Posteriormente la regla de mezclado Óptima se probÓ 

con la ecuación de estado de Peng y Robinson, siendo en 

esta ocasión los criterios de comparación de ecuaciones de 

estado la variación del error medio de los puntos de una 

isoterma y la variación del parámetro de interacción, am

bos con respecto a la temperatura. 



Figura III.1 
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Diagrama de flujo del cálculo del cálculo del 

parámetro de interacci6n ( d..:j ) usado en las -

reglas de mezclado. 

{ ri>Kp, ~xp, i"'"'?)e _/: J, A!k<1-lu~ao j 
l' 

>, 

V¡ 

&L/e,~../o del r/":Z/1;,. ¡:>a= <-b? dt'd/4dar 
A<Jt: ..-ne.dra.-;k c<n fflé..,bdo ..¡-krdv() 

06heáe k , ¿!<e , X e. ll MZ>tcE 3 

f 
1/ . ¡j"'l:n.fa , -{. _ "- J::; cak 
/(..,_.~ ~ .. 7 ?fC:u<a 

;(; Ctzk 4 <dc, 

t 

Q= 

6/ 

oli?er1e c0· d?.Jm.a 

Ei/a/u¿¡_ Xc., (fe. , k e!, ¡:>A~ 

{ F/1 } 
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NOLELOS U'l'UIZADOS. 

1. Ecuaciones de estado utilizadas. 

A continuación se presenta la forma de obtener los 

parámetros de las ecuaciones de Soave y Peng & Robinson 

Ecuación de 

SOAVE 

'P = ~- Q(T) 
rJ- 10 t.T ( tr+-6 ) 

fbra. 

atnbacJ 
.ecdi:UUO/Je<J 

i Ecuación de 

1 PENG & ROBINSON 

· 1 RT a.(T) 
'F'=- ü-1? u-úr-rh)+búr-b) 

a== Q~ >!( d" C~,w) 

0 =- i +)A ( i -Te i.) 

> .JI!, = o.o'i?~~4 l ...fl.s.::. o.<ts::¡24 
. f zc..=s 
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1.1 Caracteristicas de la ecuaci6n de Soave.(16). 

El término a es considerado dependiente de la temper~ 

tura, además el autor utiliza el factor acéntrico como un -

'tercer parámetro de ajuste. 

Esta ecuaci6n está diseñada para reproducir en una -

forma exacta la presi6n de vapor para sustancias no pola-

res, y ha~ sido utilizada para predecir· propiedades volum~

tricas de tidrocarburos o~ mezclas de tidrocarburos con no 

hidrocarburos (11) 9 Otra de las aplicaciones que se le

han dado consiste en predecir las propiedades volumétricas 

de fracciones del petr6leo (3 )~usando parámetros de com

presibilidad criticos. 

Las limitaciones de la ecuaci6n de Soave son las si-

guientes: ( 1 ) 

(1) Presenta desviaciones apreciables cerca de.la isoterma 

critica, ya que esta isoterma no es fúrici6n del factor 

acéntrico como lo predjce la funci6n ~ ; en~la vecin-

dad del punto critico la isoterma es de quinto orden -

arroximadamente y no de tercer orden como lo predice -

la ecuación, y para la mayoria de las sustancias la -

compresibilidad critica es menor o igual a Oo29 y no -

un tercio como lo predice la ecuaci6ri. 

(2) También presenta gran desviaci6n en el cálculo de las 

densidades de la fase liquida, en particular cerca del 

punto critico, lo cual se debe a que para sistemas 
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de:·· sos el volumen libre Ps r:w;, cr q;_w eJ pre(~ c'·o "'"'0:::' -

la ecuPción (debido a que o··urren tr:'sl ar,es entre los 

volúmenes ae laP ¡¡:oJécuJas)y a cue cerca del pun-+_:o tri_ 

ple el efecto de las D1erzas de repulsión es 
, 

ca.s iinYIOr 

tante que el de las fuer7as de atracc~ón. 

(3) La ecuad ón predice un[! disr.or;tinuüü d simple pRra el 

calor específico a volumen consb'nte (Cv) cwmco cruza 

una eurva de coexistencia, lo cuc.l se observa en el -

cálculo de un fluido real a volúmenes lejanos 81 crÍti 

co, pero cerc8 de ~ste Ja disco&tinui6ad crece ~Psta -

llegP.r a_ infinito cu<>ndo el volumr-n eP i'mal el críti-

co. 

1.2 Caracter!sticas de la ecuación de Pen~ & ~obinoon. 

Esta ecuación ( 13) fue desarrollad_a para tene'r bue--

nos resultr3dos en la. presión de vapor y con tal fin se tr.§!_ 

taran de ajustar desde el punto de ebu~lición normal has-

tF. el punto crítico de varias sustancias. Fredice cJ,,c-.;oida-

des del lír:uido sa-turBc~o que son Pltas a bajas terr,cPratu-

ras y bojas a altas temnerpturas en comper~'c:: Ón ccn datos 

experimentaJ es. 'Tiene un buen comportm~:ifmto en la 'ona re 

trógada y ha sido utilizada para cálculos en la reg;ón de 

tres fases. Otra de las aplicacion~s que ~P tPri~o es la -

cF.Jracterj zaci én de Fropiedac! f'S· de y ;o d !:Üen~ o;o e en t;P.Pi en do 

pseudocomponentes (7, 14, 16). 
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Conelusión. 

Estas dos ecuaciones son sencillas y bastante utili

zadEs en la obtenciÓn C. e -pro"9ied:Jdes terrnocin8mic2s, y op~ 

:r:an en regiones similares. A Rltas presiones y temperaturas 

el término de atracción se hace despreciable, presAntando 

una g:r«n desvj r ción respecto a los datos experi:rmmtalcs. 

Una discusión acerca de la selección de las ecuacj o

nes cÚbicas fue hecha po_r .Martin ( 14~ en la cual se compa

rPn las ecuaciones de Soave, peng & B.obinson y Redlich & 

Kwong. 
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2e Reglas de mezclado utilizadas. 

El objetivo de este estudio no incluye proponer re-

glas de mezclado para el parámetro b ( covolumen ), debido 

a que se ha encontrado que la regla de mezclado que mejor 

lo representa para mezclas es una regla lineal con.respec~ 

to a la·composición, dado que está relacionado con el diá

metro molecular, como se mencionó en el capítulo de Reglas 

de l"'ezclado 

Algunos autores han propuesto adicionar una constan

te ajustable para el término b~ (5~18). Vidal hace notar 

que esta constante siempre puede sustituirse por el uso de 

otra constante de corrección sobre el término a~. ·Esta Úl 

tima opción fué la que se consideró más conveniente. 

2o1 Regla de mezclado propuesta por Chueh y Prausnitz (4). 

QM =- l. I "/..,;, ?<j a ... J 
.1. ,¡ 

a,j se obtiene según propuso Zudkevitch y Joffe (16) 

1 

as = (o. .. a j ) 
2 

( 1 - J,..j ) 

Esta regla ha sido muy utilizada en combinación con 

ecuáciones de estado cúbicas. Jijes el c_oeficiente de in .... -

teracción ~ue corrige la media geométrica. 
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2.2 Fegla de mezclado ~ronuesta por Raz6a (2". 

Al término (a/b·) se le conoce como el narámetro de -

ener¡:>;ÍP., y el uso de unP. ref~·lé: de me~'.clado }">ara él ha sido 

propuesto nara me~c]Fs 6e sustancias nolRres (1f) 

~ /_ J-A· XJ ( ~ tJ 
o.s [ ( ~ ). + l ~Jj 1 ( 1 - Lj) 

Vidal y Huron (<1,1P) han el'.contradc que el término 

de corrección está relacionEdo con la ene~~]a en exceso a 

~resión infinita. 

2.3 FegJ.a de mezclado ~ropues·a ror :G::;rnés. 

-l (k+1_¡) 

(Te..< . T~ j ) i ( l - J AJ ) 



Para obtener estas reglas Barn~s parte de la reglas 

de mezclado te6ricas del segundo coeficiente virial (8). 

Como segunda parte del trabajo se propuso una corre

,laci6n según la expansi6n de Redlich-Kister en funci6n de 

la composici6n 

Para obtener la fugacidad se requiere de una ecua_.,. __ 

ci6n generalizada en funci6n de las reglas de mezcladoo 

Para 13 ecuaci6n de estado de Soave ésta está dada por 

yt'\ [k_ 1 d (YlbtVI) ( ~ - 1 ) - .L1 c~-·B) 
7<¡¿P bM o{ y¡~ 

+A- [-i d(nh-.~) _ __1 d ( 11 "a ) J .Q~ ( l + ! ) 
B hM df\k t1Ll dll~ 

Para cada regla de mezclado las derivadas están da--

das por : 

-considerando ~constante 
d. "(¡-,za(Vl) 

1 ) n d flk. ~- .z 2.. 'X.A aÁk.. 

(\ 

1 

() 
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- considerando ~·'l funciÓn dP. la composición 

1) i d J~~"') = z [ "f...: [aik. +- 'X'Ie ( (a..: a~e.)~ ( 1- f_¡{e¡ _ <!.~h) -a~e.c) 1 

z)~ d. {VJzaM):: zbM ~ x; j ( 2};.. + -xk [o.s (r~J ~ (1;)/¿)~ 
d flk. 

3) ~ d ~~M J :: .f. Cj33<7& 6A¡ e / (R.- · 'kJ J ~ u - ck.- - fd·~· J 'k 

-~ [Ji. -,1-lk' { yf __f.__) f J -
j Ti!f 

- flkJ ( ¡f T Té_<j· ) ij 
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DJ',TOS UTILii;ADOS 

Los datos experimentales seleccionados para evaluar 

los modelos antes descritos fueron los siguientes: 

Sistema Ran~o de 
·F) 

temperatura Referencia 

c 3Hs-co2 -20.00 20.00 (1) 

a 3H8-co2 4o.oo 160 0 00 (2) 

C4H1o-C02 -49.30 50.00 (3) 

C4H10-C02 100.00 2E:O .00 (4) 

IC4H10-co2 100.00 220.00 (5) 

C2H50H-H20 303".15 363.15 (6) 
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l-os errores experif"entales y lr-1s ·: .. ures?s en cada sis 

tema se ilustran a continuación 

Comnosición: 

?resión 

Análisis 

Composición 

'I·em:reratura 

Presión 

c3Be (e;¡¿. 99n!ol?() 

+C.2"F 

_:t0.53% 

ClH8 (o9.90 mol;1~) 

+0.02"F 

Sistema(c4n10-cc2 ) (3) 

Composición C4H10(?9.99 !llol%) 

'I'emperatura 

Presión 

Aná.lisis 

Composición 

Temper2.tura 

Presión 

Análisis 

+0.1"F 

!_3 .• Opsi 

+0.1" F 

.:!:_0.2psia 

+0.2 mol:;,' 

Ce (aq Qc; molo/\ 2 ./J. J -· ' / 

Ce. roo 90 mol01 \ 2'- F/•- ., t'-'/ 



CoPJ-:oosicién: 

'Te :o "eratn:r'a 

I'resión 

rnfl:isis 

" · t ···ter "" e" ~.>lS e'!la( '"· :_.,_.? :. 

'lem".eratura 

>-resión 

AnPlif;j s 

(·e r ca cr· rr1n·l''·. ·.· -·-?. -'. ' -

... o. C01"K 



r:;c 

8EJECCTC: 

• Rr "'"lfr>ciml~ ,. :~>-:?. re?;lB riP mP.:cclRdo se hicieron 

Les sirF:lÍc-mtes ccJrrrT?.CiGnf'S T'ElrH UllR miPma f'CU8CiÓn oe 

e;f'tado. 

('1 ~ !-.rror total ;;romed~ O rle la fnnciÓY' or-.::etivo :Jara CRQ8 

isoter~a (Ap~ndjce 4). 

(2~• Tendencia del error :in.::ivid1:al ~-·Rra caciB composj ción. 

(3) Tendencia del coeficiente de interacción óntimo con -

resT'ectn a la terunerPtura. 

(Ll\ JV'agnitnd de la v:n·:'ación de dicho coeficiente resnec,:;. 

to a 111 temrerRtura. 

:En lPs uáginBs s:lf'.'ientes se presentél:c. los resulta

dos obtenidos. la regla de Be7Ú8 r-resentó un!'. tencfenc1a

respecto a la tem-peratura y a la composición, lo cu.al es 

poco conveniente por(lue hace SU"·Oner que se req11iere de -

m~s ~e un coeficiente de a2uste, aun~ue mejoró bastante 

con dos constantes, no superó a las otras reglas de mez-

clado. 

La regla de Prausnitz no presentó unB tendencia cla 

rR con reRrecto a la composición. Al ig•1al que la regla 

de Barnés, su error promedio y su tendencia con la ternper~ 

tura fueron menores que en el caso anterior. 

la regla de Barnés resultó ser similar a la pro·pues

ta ror ?rausnitz, aun(]ue con errores leverrente menores y -

un'a menor cependenci a del coeficiente respecto a la tempe

ratura. .Esto Último es conveniente dehido a (]Ue un valor 



medio de ls consta:c,7e hinsriP- de sjuste nodrÍa re;-,resen-

tar en tma forma mF.is eY>'ctB a var·ias isoter:r:as. 

Por lo anterior :oe seleccionó a le refla de mezc1a

do ~ropuesTA ---:•or Farnés. 
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Habi~ndo selec~ion8do P la mejor reflP dP ffiPzclarlo, 

se Pp!ic6 a la ecueci6n da PFtado tie Pen~ & Robinson. Los 

rAsuJ+;odrw aeí cbteni- os se Rnd izaron según lo,- mismos cri

terios utjlizanos en lF ~elecci6n de ~a re~la de nezclado. -

Estos rPsultPdos indicaron nue, aunque ambas ~cuacionps pre

sentan Pn promedio los mismos errores, la ecuaci6n de Soave 

resulté náF cornrer.ie-nte !'' ra los FistPn:as hi~rocerburo-6:xi

do de c::>rboy-;o, mümtras qu·P 111 ecued 6n ce Peng & Robinson 

pr8dice más apropiadan:Lnte al si~te~a etanol-acua. 



~ara este modelo se eliminaron los datos oue ~resen-

taran un buen ajuste usando un solo coefj cient:e, r·uPS en -

c~lcu]o~ de inPe~iería no se requiere oeyor precisi6n. 

Ja conveniencia ele usar el sepundo p;orémetro (ver -

Jpendice 4, m~tOdOS de Oftimi7aCiÓn d0 VRriBS VBriab]es\ 

fue más nc•ta'•le en el cBso del sistema etanol-agua donde, 

adem~s de h~berse obtenido errores muc~o menores oue Rl -

ajustar lillB sola vari ah~ e, los r.arámetros r resentaron una 

clara tendencia respecto a la temreratura. 

}:n el caso del isohutano tembién se encontro unR no-

· tF!bJ e disminución de error, aunque un se'·~undo ,._erámelro no 

T'resentó un."' notBb1 e é:er,er:dencia resnec: o a la temperflturR. 

ur: r:nmr:or~::an,iento lineal, y ,,l obtener les dos •.;Rr8rretros 

oue rer..resenta R todas las isoterm8s nara este sistema, f3e 

obt11vo un error mu;y similRr 81 obtenido con un solo coefi-

ciente y los par~metros Óptimos fueron arroximadamente i-

guales a las medias reom~tricas de l·s constantes de cada 

isoterma. 
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A continuación se presentan los resultados obtenidos, 

en prb:er l~:gar se tiene el macelo de una sola vn iable pa

ra las tres r~glas de mezclado utilizadas(Frausnit~, Bazfta, 

Barnés), en estas tf'r.las se muestra el error de la función 

objetivo obtenido en cadr regla, utilizando dos ecuaciones 

de estado (Soave, Feng &. Hobinson) ,estas tablas también con 

tienen un análisis del rarémetro de interacciófi rara obser-

var su veric.ción con resrecto a lr. temperc.tura. 

Habiendo seleccionr-do lc. mejor regla de mezclado (Bar. 

nés) se obtuvieron los coeficientes para el modelo de dos -

variarles. Estos resultados pparecen en la segunda parte -

de estas tatla, mostrando los errores obtenidos al aJ~star 

el partmetro en f1:11ci6n de la COJJ:'üSlciÓn (d.<j=C1 ij + C2ij 

Cx1-x2ll, además se muestra un anflisis estedistico para -

cada r-arámetro. 



RESULTADOS OBTEN IDOS PARA EL SISTEHA 
IC4H10-C02 

Ecuación 
S CAVE PENG & RCBINSON 

Regla de mezclado Regla de mezclado 
PR.AUSNITZ. BAZUA BAR!-.'ES Pf.A US 1< IT Z BAZUA BAF .. ;NES 

T•F Parámetro de· interacción ~pUma cJij) Par¿rr.etro qe interacción opt:imo(dij) 

100 0.129~1 0.12808 0.14129 0.12252 0.10027 0.14616 

160 0.17022 0.15312 o .15937 0.16225 0.1447 0.16494 
\.11 

220 0.17653 0.17284 0.17119 0.17884 0.17398 0.17745 \.11 

ANALISIS DE LOS PARAMETROS 

Media o .15271 o .153~5 o.1572c 0.15474 0.13967 0.16225 

Desviación 
Std. 0.02094 0.0?072 0.01229 0.023697 0.03031 O.Oi2E5 

Varianza o.ooo44 o.ooo43 0.00015 0.00056 O.OOOS'2 0.00016 

Máximo o .17653 . 0.172t4 0.17119 0.17E84 0.17398 0.17745 

Minimo 0.12931 o .12808 0.14129 0.12252 0.10027 0.14616 

Max-Min o.o4722 0.05076 0.02990 0.05632 0.07371 0.03129 



Regla 

Pt.AUSNITZ 

T"F Error en la 

100 0.002 

160 0.003 

220 0.014 

RESULTADOS OB'IE:HDOS HJ:.A EL SIS'IE?:A 

SOAVE 

de mezclzdo 

BAZUA BAI.NES 

funci6n objetivo(Q) 

0.051 0.002 

0.132 0.003 

o.oo4 o.oo4 

IC4H10-C02 

Ecuaci6n 

FENG & ROBINSON 

Regl& de mezcledo 

FLi,USNITZ BAZUA BA1NES 

Error en les funci6n ob.ietivo(Q) 

0.001 o.o47 0.001 

0.005 o .159 0/105 

0.014 0.007 0.002 

\.Tl 
0"1 



-49.3 
1 .1 

50.0 
100.0 
160.0 
:?20 .o 
280.0 

SOAVE 

RESULTADOS OBTENIDOS FAhA EL SISTE~.A 

C4H10-C02 

Ecuación 
PENG & EOBINSON 

Regla de me~clado Regla de mezclado 
PRAUSNITZ· Bi.ZUA · BAENES PnAUSNITZ BAZUA BJ'.F.NES 

Parámetro de interacción 6ptimoCd1j) Par¿metro de interacción óptimo(~ij) 
0.15729 0.12669 0.17189 0.15729 0.12947 0.178C4 
0.14129 0.12252 0.15729 o. 13921 0.12113 0.16285 
0.13295 0.22348 0.14 82~ 0.23156 0.11209 0.15520 
0.13295 0.09749 no convg. 0.1301'7 0.10305 o .15172 
0.14964 0.13156 0.15033 0.14964 o. 11696 0.15868 
0.17745 0.13295 0.15937 0.16076 o .1 ?461 0.16076 
0.17119 o .13017 0.15729 0.16772 0.12669 0.15937 

ANALISIS DE LOS PARAMETROS 

Media, 0.15182 0.12212 0.15740 0.14805 0.11914 o .16106 
Desviación 
Std. 6.01643 0.01179 0.007611 0.01366 0.00854 0.00801 
Varianza o.ooo27 0,00014 0.00006 0.00019 0.00007 0.00006 
Máximo 0.17745 o .13295 0.17189 0.16772 0.1'2947 0.17884 
Minimo 0.13295 0.09749 ·o.14E25 0.13017 o .1 0305 0.15172 
Max-Min o.o445 0,03546 0.02364 0.03755 0.02642 0.02712 

\J1 
--:1 



T·F 

.-49.3 

1 -~ 1 

50.0 

100.0 

160.0 

220,0 

220.0 

RESULTADOS OBTENIDOS PARA EL SISTE}~ 
C4H10-C02 

Ecuación 
SOAVE PEl'JG & hOEINSON 

Regla de me~~Jtdo Regla de mezcledo 
PRAUSNITZ BiZUA BAENES PRAUSNITZ BAhZUA BH.NES 

Error en la funci6n·objetivo(Q) Error en la función ocjetivo(Q) 

0.001 0.079 0.001 o .001 0.08 0,001 

0.022 0,064 0,022 o.~1s 0.073 0.01E 

0.005 0.05 0,005 0,003 0~062 0,003 

2,0E-05 0.001 no convg, 1 ,OE-05 0,001 1 .OE-05 

3.0E-06 0.072 3.0E-06 1,0"'-r5 0,074 1 .0"'-05 

3.0E-06 2.0E-o4 L .• OE-06 1 ,OE-05 3.0E-~"4 1 ,OE-05 

0.053 0.022 0.079 0.011 o.oos 0.012 

\J1 
CXl 



T"F 
-20 

20 
40 
70 

100 
130 
160 

RESULTADOS OBTENIDOS ?ARA EL SIS1EJI'~ 
c3He-co2 

SOAVE 
Regla de mezclado 

PRAUSNITZ Bl.ZUA B.AENES 

Ecuación 
PENG d: ROBINSON 

Regla de mezclado 
PRAUSNITZ BAZUA BARNES 

Parámetro de interacción óptimo(~ij) 
0.110o4 0.13851 0.11696 

Par~metro de 
0.12600 
0.13573 
0.09749 
0.13504 
0.15172 
0.17328 
0.15659 

interacción 
0.14129 
0.121'13 
0.11209 
0.12461 
0.17745 
0.13295 
0.15659 

óptimo ( fij) 
0.12669 
0.130~7 
0.09123 
0.12669 
0.13573 
0.14616 
0.15659 

0.13156 0.12113 0.12113 
0.09471 0.12252 0.09679 
0.13851 0.12461 0.12113 
0.15937 0.10792 0.1~256 
0.17884 0.14269 0.1~?69 
0.17884 0.17676 0.15937 

ANALISIS DE LOS PARAMETROS 

Media 0.14298 o.13e61 0.12709 O.íLr259 o .1 ':(f',Q2 0.13o46 
Desviación 
Std •. 0.02902 0.0?612 o.o::< 50 0.:.'606 0.02095 o.o1é99 
Varianza o.ooos4· 0.00068 o.ooo3w. o.ooo6E: o.ooo44 0.00036 
Máximo 0.17884 o .17884 0.15937 0.17884 0.15659 0.15659 
M1nimo n.09471 o .1 0792 0.09679 0.09749 0.11209 0.09123 
Max-Hin o.oi:413 o .07092 0.0625[ 0.08135 o.o445o o.o6536 



T"F 

-20 

20 

40 

70 

100 

130 

160 

SOA'VE 

RESFLTADOS OBTEfnDOS HhA EL S ISTE>;A 
c3E8-co2 

Ecuación 

PENG & ROBINSON 

Regla de mezclado Regla de mezclado 
PE.AUS?HTZ BAZUA BARNES PRAUSNITZ BAZUA BARNES 

Error en la funciAn objetivo(Q) Error en la función objetivo(Q) 

2.0E-o4 0.076 2 .OE-o4 3.0E-o4 2.0E+11 3 .OE-o4 

9.0E-05 o.oo4 9.0E-05 7.0E-05 2.1 o 7.0E-05 

5.oE-o4 0.002 6 .OE-o4 0.002 0.003 0.033 

7 .OE-05. 0.005 7.0E-05 2. OE-o4 0.007 2.0E-o4 

2 .oE-o4 0.009 2 .OE-o4 2.0E-04 o.oro 2.0E-o4 

2 .oE-o4 0.011 2.0E-o4 4. OE-~4 0.012 4. OE-"4 

0.004 o.oo6 6 .oE-o4 0.003 0.009 o .001 

(}\ 
o 



RESULTADOS OBTENIDOS FftBA EL SISTEMA 
IC4H8-co2 

Ecuación seleccionada SOAVE 

Regla de mezclado BARNES 

T•F Parametro de interacci(m Error en la 
6ptimos(C1ij ' c2ij) funci6n objetivo 

100 0.14670 -0.001414 9.9E-o4 

160 0.15950 +0.0095'24 7.39E-o4 

220 0.17420 -0.017081 4.5'0E-o4 

ANALISIS DE LOS PARAMETROS 

Media 0.16013 -0.002990 

Desviación 
Std •. 0.011236 o.01091EO 

Varianza o.óoono 0.0001200 

Máximo 0.174.200 0.0095'240 

Hinimo 0.1467 -0.017081 

Max-Min 0.0275' 0.0266050 
i 



RF-SULTADOS OBTENIDOS FAhA EL SISTEHA 
c3H8-co2 

Ecuación seleccionada PENG & ROBINSON 

Regl¡:¡_ de mezclado BARNES 

T•F Parámetros de interacción Error en la 
óptimos funci6n objetivo(Q) 

·20 0 .. 12020 +0.00235'6 1. 99E-o4 
'+o 0.09441 -0.001647 6.11E-o4 
70 0.11819 -0.002945' 5' .27E-05' 

100 0.1295'0 -0.005'238 1.26E-o4 
130 0.14210 -0.010310 2 .03E-05' 
160 0.17370 -0.038230 5'.41E-05' 

ANALISIS DE LOS PARAi'EH.OS 

Hed:ia 
Desviación 
Std. 
Varianza 
Háximo 
M1nimo 
Hax-Min 

0.12968 

0.02435' 
0.0005'9 
0.17370 
o.o9441 
0.07929 

-0.009325' 

0.134740 
0.000180 
0.00235'6 

-0.038230 
o.n4o586 



RESULTADOS OBTENIDOS FAJ.A EL S IS'l'E?-:A 

ETOH-H20 

Ecüaci6n seleccionada PENG & ROBINSON 

Regla de mezclado B.AB.NES 

T"F · Parametros de interacci6n Error en la 
6ptimos(C1ij ' c2o~) funcion ~~j~tiv~ 

303.15 0.02893 o. 0000 o.ú5822 

323 .·15 0.03059 0.009412 0.06790 

343.15 0.03185 o.o1o490 0.02786 

363.15 0.03508 0.010602 0.01570 

ANALISIS DE LOS PARAMETROS 

Media 0.03161 0.012626 

Desv:tacrt6n 
Std. o.oo2254 o.oo4283 

Varianza 0.000005 0.000018 

Máximo 0.03508 0.020000 

M1nimo 0.02893 0.099412 

Max .. Min 0.00607 0.010588 



Los parámetros del sistema isobutano-dioxido de carbono. se 

ajustaron para que pudieran representar todas las isotermas. Se 

obtuvieron los sigUientes resultados: . 

Ecuación seleccionada SOAVE 

BARNES Regla de mezc-lado 

Ajuste con dos 
parámetros(0.1540,-0.0247) 

T•F Error en la función 
objetivo(Q) 

100 o.oo8o3 

160. 0.00570 

220 0.01415 

Ajuste con un 
parámetro(0.1527) 

Error en la función 
objetivo(Q) 

0.0092 

o.oo41é 

0.01577 
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La regla de mezclado propuesta por Barnés resultó li 

geramente superior a la regla propuesta por Prausnitz. 

La ecuación de Soave resultó más conveniente para ~

sistemas de hidrocarburos con co2, mientras que la ecuación 

de Peng y Robinson es mejor para el sistema etanol-H20o . 

Por último, el uso de un segundo parámetro de ajuste 

en las reglas de mezclado es muy conveniente·para el siste 

ma etanol-agua. En los otros casos estudiados la mejora 

no es tan notable. Por lo tanto un ajuste multivariable -

es conveniente para compuestos polares, debido a que la e~ 

pansión de Re~lich-Kister utilizada sirve también para co

rrelacionar los coeficientes de actividad usados para re-

presentar soluciones de compuestos polares. 



VI APENDICES. 



APENDICE 1. 

EVALUACION DE-FUNCIONES TERMODINAMICAS A 

PARTIR DE ECUACIONES DE ESTADO. 
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Las ventajas que presentan las ecuaciones de estado 

en el cálculo de propiedades termodinámicas sobre otros m~ 

todos son las siguientes: 

- se utiliza el mismo procedimiento tanto para el cálculo 

de propiedades de mezclas corno para el de componentes p~ 

ros, ya sea para la fase gaseosa corno para la líquida. 

- no es necesaria inforrnaci6n adicional para el cálculo de 

fugacidades gaseosas o líquidas. 

- para el cálculo de entalpías y entropías s6lo es necesa

ria, además de la ecuaci6n de estado, la inforrnaci6n del 
wd calor específico ideal ( Cp, ) para los componentes de -

la mezcla. 

la ecuación de estado contiene implÍcitamente la inforrn~ 

ción del Cp de gHses reales o líquidos y de calores de -

mezclado. 

para incluir lós casos de cálculos en reactores quÍmicos 

basta con añadí~ la inforrnaci6n de la entalpías y entro

pías de formación ( hi ) y ( s~ ). (2) 

A continuación se presentan las f6rrnulas utilizadas 

para obtener las propiedades terrnodináiDicas a partir de --

una ecuaci6n de estado explícita ·en presi6n y éstas se i-

lustran mediante la ecuación de estado de Peng y Robinson 

Energía interna molar 

[,{- (ÁD 

R.T 
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U-U.o "--' [ (d.a)-alT)]_:__ ~[(}J+(l+JZ}b J 
'e.í 12-T ~ Gfr zJZ h Ú + (i -JZ. )b 

Desviación isotérmica de la energía libre de Helmholtz 

=--1 ("" [-r- 'K-T}d.V-+ k:r. 
~T j.., V 

Q ·r u+(i+JZ:)b] 
11\ J+CI-vz)k 

DesviaciÓn· isotérmica d~ la entalpia 

u. -lÁ"' 
---+ ;¿ -1 
~T 

Desviación isotérmica de la energía libre de Gibbs 

a- a" 
1'!-T 

+ ~ - 1 

Entropia molar 

Calor_específico a volumen constante 

_1 fv T f..cJ.7.'f' ) d.\/ 
- it le ' ~T'Z. 

( ah ) ~11\ [ lÍ + < ' + .rz.) b J -a=rz . u - ( 1 -~ ) z; 

dz.Q __ ,. 

dil. 
z:-[ 
;. j 
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Calor especifico a presión constante 

JiUgPcidad 
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Siempre que sea posible, los estimados de las propi~ 

dades de una mezcla deberán estar basados en datos experi

mentales para la mezcla en particular y a las condiciones 

de interés. Desgraciadamente, rara vez se cuenta con toda 

la informaci6n necesaria; generalmente s6lo se tiene infor 

maci6n fragmentada y es necesario reducir y correlacionar 

los datos para hacer la mejor interpolación o"extrapola---

ci6n. Esta es una de las razones para _aplicar la termodi-

námica en el cálculo del equilibrio entre fases. 

Aunque la termodinámica no genera datos, provee una 

herramienta matemática que permite que los datos disponi-

bles sean de mayor utilidad. 

Existe una diferencia importa~te entre el cálculo de 

las composiciones de equilibrio físico y el cálculo de las 

propiedades volumétricas, energéticas o de transporte con 

composici6n conocida. En estos casos interesa la propie~

da~ como un todo, mientras que en el primero interesan las 

propiedades de cada especie en forma individual. En el -

cálculo del equilibrio debemos conocer las propiedades pa~ 

ciales, y, para encontrar éstas, se diferencía la propie~

dad total con respecto a la composici6no· Debido a que se 

requieren propiedades parciales en vez de propiedades tot~ 

les, la predicci6n del equilibrio es más difÍcil y menos -

exacta que la predicci6n de otras propiedades. 

Otro de los problemas que tiene el cálculo del equi

librio es que requiere de métodos numéricos sofisticados, 
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pues a medida que el número dP. componentes aumenta, la so

lución es más compleJa. 

El equilibrio implica una situación en l~ cual no e

xisten cambios macroqcÓpicos respecto al tiempo. Un verda

dero estado de equilibrio nunca se alcanza debido a las va

riaciones continuas en los alrededores y debido a las resis 

tencias oue lo retardan~ 

El estudio del equilibrio entre fa.ses ha sido conside

rado universalmente como el trE,bajo de froni;era en la termo

dinámica clásicn. 

El eQuilibrio renuiere de un balance de todos los p~ 

tenciales que pueden causar un cambio. En el equilibrio en 

tre fases debe considerarse el equilibrio interno respecto 

a tres procesos, a saber: la transferencia de calor interfá 

sica, el desplazamiento de Jos lÍmites de una fase y la --

transferencia de masa de un componente a través de las fron 

teras de la fase. En cada proceso, el potencial que regula 

es la temperatura, la presión y el potencial químico respe~ 

tivamente. La aproximación al equilibrio es proporcional a 

la diferere~cia de potenciales entre el estP.do real y el es

tado de equilibrio. 

En el equilibrio las moléculas de cada fp.se que roseen 

u~a vel0cidad ~uy alta en comparación de la velocid~d nro-

medio de las moléculas que están en la interfase VFn~erán 

las fuerzas en la sueerficie y prmetrarán a la otra fase, 

sin embargo, el paso neto de las moléculas es el mif'mO en· 

ambas direcciones, de esta manera no existe una transferen-
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cia neta de masa entre fasPs. 

La expresión general que da el critPrio de eouilibrio 

es 

el superíndice T sirve para denotar las ])ropiedades tata 

les del sistema. En esta desigualdad aparecen.exclusivame~ 

te propiedades del sistema en estudio. Alvunas formas res

tringidas de esta ecuación son 

(d (ÁT J~, .¡-i Q 

(ásT J~r,v-r "'O 

( d8t -r) T, p = Q 

La Última ecu~ción es la que más se aplica debido a 

que en los proceeos continuoP se mantienen constantes la -

temperatura y la presión. 

La ecuación que inYolucra la energía libre de Gibbs 

indica que todos los procesos irreversibles que ocurren a 

temperatura y·presión constantes van en .una direc¡::ión tal 

que· esta er-ergía dismi:~;mye .en el sistema y, .por lo tanto, 

el estado de eotiilibrio de un sistema cerra.do es el estado 

para el cual la energía libre de Gibbs total alcanza un mi 

nimo a·unP temperatura y presión dadas. 

Si ahora restringimos estas ccnsideraciones para el 

eouilibrio entre fas"'S podemos utilizar este criterio en 
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for:ra más dj recta. ;::,i se consider:cn dos fases en er.uili--

brio en un sistema cerrado, cada fase tom8da separadamen-

te es un sistema cerrado, cada fase· tomada separadamente 

es un sistema capaz de transferir masa a la otra. Para ca

da fase se puede escribir el cambio de energía interna de 

Gibbs como 

d ( Yl6i )"' ~ - (ñ S )'\~T +-("V )o<&P + [ ()Á;.'\:4fl/) 

d. (n6)~=- - (nst dT + {fl V)~oiP + l {)A_.f3dll..:~J 

donde los Índices superiores ~ y ~ representan cada fase. 

Si la temperatura y presión se suponen uniformes en 

cada fase y se involucra la condición de equilibrio 

Además, si no existe reacción química el balance de 

materia se reduce a 

teniéndose como resultado 

Debido a que dn~ es un valor arbitrario, la única 

forma en oue se ·puede cumplir esta ecuación es 
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Esta ecuación PUeóP ser generalizada para varias fa-

ses obteni~ndose 

La ecu~ción anterior es un criterio general para el 

equilibrio entre fases; implica que·-·para varias fases a la 

misma presión y temperetura la condición de equilitrio se 

satisface cuPndo el potencial químico de cada especie en -

el sistema es el mismo en todas las fases. 

Criterios de equilibrio en términos de fugacidades. 

Debido a ·que el potencial químico no tiene une. equi

valencia inmediata en el mundo fÍsico y su uso directo pr~ 

senta algunos problemas que lo hacen poco usual (por ejem

plo el potencial químico de un ~as se aproxima a un valor 

infinito negativo cuando la. presión se aproxima a cero), -

G. N~ ·Le'~<lis ·propuso a la fugacidad comó una función auxi

liar ya que él deseaba tener un potencial que tuviera un 

rango de variacjÓn entre O e W como la presión y la tempe-

ratura. 

La utilidad pr,ctica de la fugacidad es que ofrede 

una. ayuda conceptual para realizar una conexión entre las 

variebles fÍsicas y les termodinámicas. Se ha pensado que 

la fugacidad representa una presión corregida para un com

pqnente de la me 7 cla, aunque esta propi~dad no está rela-

cionada con la presión sino con la energía libre de Gibbs.-
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El concepto de fugacidad ayuda a realizar una tra~sición -

entre la termodinámica pura y la teoría de fuerzas intermo 

leculares, la corrección que efectúa representa a las no --

idealidades que pueden ser interpret~das mediante consider~ 

cienes moleculares. 

Actividad. 

Lewis llamó a la relación ~;¡r;actividad. La activi

dad de una sustancia indica qu~ tan diferente es su tenden 

cia de escape con respecto a su estado standard; debido a 

que provee una medida de la diferencia entre el potEmcial 

químico de la sustancia en el estado de interés y su pote~ 

cial en el estado de referencia. La composición y la pre-

sión de los dos estados no necesitan ser los mismos. 

Algunas expresiones usuales de la fuga_cidc;d son para 

un componente puro; 

para una mezcla: 

para un componente en la mezcla: 

A- 1 ~ l J . P t4· t 1 ""' dr - -!:I._ dV 
_fi¡ ¡; := 1 ( er -p) df.: ,er v ! c/.4.4 ,, ~/!.i V 

~p ~ -

donde v1 es el volumen molPr parcial 
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coeficiente de fugacidad 

actividad 

coeficiente de actividad 

Relacíones de la fugacidad con la energ:fa libre de 

Gibbs 

A 

~ .A A-K 
.,&_· = Jt -;:.· 

?([p e:r 
La energia libre 4e Gibbs en exceso se· define como 
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1. Cálculo del equilibrio líquido-vapor • 

. Resolver las ecuaciones del equilibrio líquido-vapor 

es.equivalente a encontrar las condiciones de operación de 

un tanque flash isotérmico. En este caso se consideran 

como dat~s la temperatura y presión de operación, el flujo 

y composición de la corriente alimentada al destilador --

flash, y se desea calcular los flujos y composiciones de -

las corrientes ( líquida y vapor ) de salida. A cohtinua

ci6n se representa gráficamente lo anterior 

Fig. (A3.1) 
Destilador Flash 

isotérmico. 

1 mol de 

mezcla alimentada 

'------~L 

Para obtener estos resultados se requiere un balance 

de materia total, un balance de materia para cada compone~ 

te, las ecuaciones de restricción en cada fase y las ecua

ciones· que· establecen el equilibrio termodinámico, las cua 

les se listan a continuación: 

Balance de materia total 

1-v+V i 



80 

Balance de materia por componente 

Ecuaciones de restricción 

fase liquida i 

fase vapor l 

Ecuaciones de equilibrio termodin~mico 

Á= t ñ 
7 

La solución de estas ecuaciones pued~ obtenerse me-

diante métodos de una sola variable o por m~todos de varias 

variables. 

1.1 Métodos que iteran sobre una sola variable. 

Los métodos de una sola variable operan bajo una su

puesta igualdad de fugacidades; debido a esto~la composi-

ción de· la fase vapor en cada iteración puede ser obtenida 

por 

y para la fase liquida · 
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Antes de obtener la convergencia estas composiciones 

( x*, y* ) no están ~ormalizadas, po; lo tanto las compos! 

cienes utilizadas en la evaluación de las propiedades ter

modinámicas estarán dadas por 

La figura (A3.2) muestra la secuencia seguida. Cons 

ta de dos ciclos, el primer ciclo ( I ) modifica las comp~ 

siciones de la fase líquida y vapor y mantiene constante -

la cantidad evaporada. Este ciclo es necesario para for--

zar a que las propiedades evaluadas realmente correspondan 

a las composiciones obtenidas y adquiere mucha importancia 

cerca de la región crítica, pues en esta zona dichas pro-

piedades se ven afectadas fuertemente por la composición. 

Como criter:i,o termodinámico para el equilibrio se u-

ti liza 

este criterio involucra una igua1dad de fugacidades para -

cada componente en ambas fases y es idéntico a cero cuando 

se satisface la condición de equilibrio termodinámico con 

lo cual concluye el cálculo iterativo. Esta función se -

comporta casi linealmente con respecto a V según lo hacen 

notar Flores y Barnés (1). 
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Fig. (A3.2) Diagrama de flujo para la resoluci6n de un 

destilador flash que itera con una sola 

inc6gnita. 

(x) 

(.:r) 

NO 

NO 

~ 
( FIA/ ) 
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En el segundo ciclo ( II ) se modifica la cantidad 

vaporizada mediante un método de convergencia, los métodos 

más utilizados en el cálculo del equilibrio entre fases --

son 

a) Newton-Raphson. 

b) Regula Falsi. 

e) Lagrange. 

• 

a) Método de Newton-Raphson. 

Este método tiene una convergencia bastante rápida -

y su derivada analítica es de fácil obtenci6n y no presen-

ta discontinuidades. 

b) Método d~ Regula Falsi ( o de la secante ). 

Este algoritmo aproxima la derivada mediante la pen

diente entre dos puntos sucesivos. Aunque generalmente es 

más len~o que el método de Newton-Raphson, presenta más es 

tabilidad y es conveniente cuandó las derivadas analíticas 

son muy complicadas. Requiere de dos puntos de arranque a 

partir de los cuales el siguiente valor está dado por 

V, - ( ) ~, 



Este método ha sido utilizado exitosamente por Huron 

(3) en el cálculo de la presión de burbuja, y por Lu (2) -

en la bÚsqueda de la presión de equilibrio lÍquido-liquidó 

-vapor. 

e) l"létodo de interpolación de Lap-range. 

Cuando las especies químicas involucradas dif"ieren a 

precia.blemente en sus propiedades críticas, la suposición 

de un comportamiento lineal no es válida y por lo tanto se 

puede optar por suponer un comportamiento cuadrático o cú

bico. Para ab?rdar este problema se utiliza una interpol~ 

ción basada en los polinomios de Lagrange. El valor pro-

puesto para la iteración k+1 queda expresado pór 

V (b 1 } ~ t [ rfr ( tVc 
j L~l l.Vj 

Uj 

V· J 

1}1 e representa el valor de convergencia que se quiere 

dar a la función, k es el número de puntos con los cuales 

se inter~ola. Así, para k puntos se tiene una potencia --

k+1 de interpolación •. Cuando el número de puntos es igual 

a dos, este método es igual al de la secante. 

Este algoritmo fué propuesto por Zepeda (13) para eg_ 

cont:::-ar el volumen a pq.rtir de ecuaciones de estado y para 

el cálculo del equilibrio líquido-vapor. 



1.2 M~todos de varias variableso 

Los métodos mencionados anteriormente son sencillos 

y rápidos, en elgunos casos sin embargo, la no convergen-

cia de éstos se debe a una limitación inherente a la ecua-

ción ~e estado y al hecho de que todas las variables se ha 

cen depender de una sola, que es modificada por el método 

de convergencia. Una forma alternativa para obtener las -

condiciones en el equilibrio es abordar el problema como -

un conjunto de varias variables. En estos métodos se uti

lizan n+1 incógnitas que serán modificadas diréctamente -

por el método iterativo mediante las siguientes ecuaciones 

Á = l . t'\ 

para una destilación flash 

La figura (A3.3) muestra la secuencia de cálculo pa-

ra estos métodos, el criterio de convergencia es la minimi 

zación de la norma euclidiana E 

E 
' 

. z. ) z 
lfJ,. 

Estas algoritmos no recorren una línea de igualdad -

de fugacidades, sino que avanzan en un espacio d'e n+1 di--

mensiones en la dirección en la cual se reduce la diferen-

cia de fugacidades. 



Fig. (A3.3) Diaframa de flujo para la resoluci6n de un 

destilador flash que itera sobre varias 

variables. 

\ v ,T, e 
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Fstos alforitmos sólo tienen un ciclo iterativo y en 

~l se modifica la co~posición de una fase y el flujo de la 

corriente líauida mediante las si~uientes ecuaciones 

Los m~todos m§s utilizados son 

a) M~todo de Newton-Raphson de varias variables. 

b) M~todos Quasi-Newton. 

a) M~todo de Newton-Raphson. 

Este procedimiento fu~ utilizado por Fusell y Yanosik 

(4) en el cálculo de propiectades de un yacimiento. 

tactos autores recomiendan este método para calcular el e~-

quilibrio en operaciones de contacto múltiple donde se in-

volucre diÓxido de carbono para la recuperac-iÓn de petró-

leo, pues este método converge cerca del punto crítico. 

Para cada iteración el incremento en cada variable -

está dado por 

,.l,n 

_,(k\ 
donde J representa la inversa de la matriz jacobiana. 

Kethat y Shacharn (7) hacen notar los inconvenientes 

del método 
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no converge si los valores supuestos son pobres. 

- el tiempo excesivo utilizado en calcular e inver-

tir la.matriz jacobiana. 

b) M~todos Quasi-Newton. 

A fin de conservar las propiedades de convergencia -

del método de Newton-Raphson y ~oder eliminar el tedioso -

cálculo de la evaluación e inversión del jacobiano, se tr~ 

ta de obtener una matriz equivalente a la matriz jacobiana 

mediante operaciones matriciales o, mejor aún, una matriz 

que represent~ a la inversa de la matriz jacobiana. 

Esta Última idea fué desarrollada por Broyden (3) 

donde propone que ésta se obtenga a partir de 

s¡~.ol 

H es una matriz equivalente a la inversa de la matriz 

jacobiana. Este método ha sido ampliamente usad0 para re

solver problemas de ingeniería que presentan recirculacio-

nes (6,8,12). Boston y Britt (2) utilizan este algoritmo 

para diversos tipos de destilaciones flash mediante una -

transformación de las incógnitas a otras que presentan una 

tendencia más lineal, logrando así ·una·mejor convergencia 

del método. 
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Conclusión. 

Los métodos más seguros son los que iteran sobre va

rias variables. El método de Newton-Raphson tiene una me

jor convergencia pero requiere de un alto tiempo de proce

samiento, con el fin de evitar este inconveniente se gene

raron los métodos quasi-Newton. 

Entre los métodos de una sola variable también el de 

Newton-Raphson resultó ser el mejor, en la tabla (3.1) se 

presenta una comparación entre tres métodos univariables -

( Newton-Raphson, Regula Falsi y Lagrange) y el método de 

Broyden. Como se hace notar, generalmente el primer méto

do es el que obtiene el equilibrio entre fases en un núme

ro menor de iteraciones, pero no converge en algunos pun-

tos. El cuarto método es más estable, por lo que rué uti

lizado para obtener el parámetro de interacción Óptimo. 



Presión 
psia 
200 
250 
300 
350 
4oo 
450 

Presión 
psia 
!.too 
450 
500 
550 
600 
750 
800 

·TABLA # 3.1 

Equilibrio liqui~o-vapor para el sistema propano-dioxido de carbono. 
El parámetro de interacción se varia de 0.08 a 0.17 obteniendose el si
guiente número de iteracione-s totales para cada método 

Método de convergencia 
NE'iJ'I'ON-EAP¡1SON SECANTE LAGhANGE 

N. iter. N. puntos N. iter. N. puntos N. iter. N. puntos 
conv. conv. conv. 

13 10 31 10 42 1 o-
33 10 34 10 81 10 
43 10 83 10 114 10 
50 10 68 7 93 6 
53 10 67 4 107 4 
60 10 83 4 14 1 

Método de convergencia 
NEWTON-RAPHSON BROYDEN. 

N. iter. N. puntos N. iter. N. puntos 
conv. conv. 

53 10 75 10 
60 10 78 10 
79 .1'0 83 10 
85 10 97 10 

102 10 107 10 
13.Q..:, 5 123 8 
142 4 147 7 

\.O o 
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Con el fin de obtener las constantes QUe contiene un 

modelo matemático, se requ~ere de un método de optimiza--

ción y de una .función objetivo (segunda parte de este a-·

péndice). En nuestro caso, tal método no tiene restriccio 

nes. Se supuso QUe la función era continua y QUe sólo pr~ 

sentaba un punto óptimo en la zona de bÚsqueda(función 

unimodal). Las constantes binarias de interaéción ~e ob

tuvieron mediante un método para optimizar una sola varia 

variable y, cuando se hizo denendiente de la composición, 

se utilizó un método de varias variables. 

4.1.1. Métodos de una sola variable usados. 

I-Ós métodos más eí·icientes son los de búsqueda p_umé 

rica-, como los que suponen un comportamiento cuadrático o 

cÚbico, pero, debido a que la curva de error de la func~ón 

ol:!j e ti vo ( Q. :vs JAJ) no se a·justaba a este comportamiento, 

estos métodos presentaron oscilaciones en la convergencia, 

-por lo QUe se utilizó el método de Fibonacci(1Li.) de bÚs-

queda directa. Este reduce en doce itf:'racciones al 1% eil 

intervalo inicial (generalmente O.C8 al ·0.18 en el caso -

de los sistemas CO?-hidrocarburos). Este algoritmo resul 

tó ser ~,y seguro, pues en algunos casos la función obje-

tivo varjaba mucho de iteración a iteración y, nese a es

t6 , se logró obtener el pará~etro 6pti~o. 
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4.1.2 Métodos multivariables usados. 

Estos métodos utilizan generalmente la primera y se

gunda derivada de le fur_cjÓn objetivo (11,12•), pero debi

do a la complejidad de las ecuaciones utilizadas, la ob-

tención analítica· de cada derivada es algo mpy complicado. 

Por este motivo se optó por un métoqo quasinewton (simi-

lar al de Broyden (13). Dicho procedimiento evnlúa las de

rivadas en una forma numérica; con esto, el problema se re

duce a resolver un sistema de ecuaciones, en nuestro ceso, 

mediante un método quasinewton. 

Esta última·búsqueda presentó algunos problemas de

convergencia: era al tamPnte dep end.iente de los valores ini

ciales que fueron los que se obtuvieron con el método de 

Fibonacci; además, en algunos casos hubo que "frenar" al 

método para evitar que la.s constnntes tomaren valores 

con los cuales. no se pudieran efectuar los cálculos en -

la ecuación de estado. 

Otra de las alternativas usadas fue el utilizar el 

algoritmo de Fibonacci con dos ciclos de iteración, va-

riando en el ciclo interno al parámetro más impprtante -

(el primero), con lo cual se logró un menor tiempo de -

convergencia. El procedimiento re~;ultó bRstante sF:guro 

aunque se requirió de un número mayor de iteraciones y 

por lo tanto evaluaciones de la función objetivo. 
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4.2· Funciones objetivo. 

Para efectuar la correlación de las constantes se-re

quiere. una fmÍción que refleje la· validez _del modelo pro-

puesto. A- tal ftrnción se le conoce como funci~n objetivo -

(Q). La selección adecuada de esta·funci6n ee pecesaria,_

pues los valores Óptimos obtenidos con una-función no po-

drán predecir en una forma precisa· otras prc-piededes di--. 

ferentes de la ajustada •. 

Existen diferentes tipos de ~unciones :objetivo origi

nadas por las distintas pro-piedades respecto a las cuales 

se desea optimizar, y para el caso del equilibrio lÍqui--

do-v-apor pueden-ser 

a) Funciones que trabajan en un punto de saturacjÓn. 

b) Funciones que operan en la región de dos fases. 

4.2-.1nCálculo de la presión. de saturaciÓh. (Purito de rocío 

-o punto de burbuja). 

Esta correlación-es capaz de reproduc-ir la línea de 

saturación con la cual se ajusta, pero no ofrece tanta -

exactitud para la otra ~ona.- Si. lo que se desea obtener 

es un mínimo en el cálculó d~ .la presión de-burbuja, el 

cálculo de la presión de rocíp tendrá un error mayor. Es-

te-tipo de función fue utilizado por Peng, Huron, Grabos-
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ky, Kato e Ishikawa (1,4,5,?,9). 

4.2.2 Cálculo de las constantes de equilibrio. 

Alb .. 

Q= ~ ~ 
1.•1 AS( 

(
;<. A J~ 
4p,c- l::t2""-rA' 

~ .. · 
Este ajuste. ha sido bastante usado (Zudkevitch, 

Bellrich, Clarck (8,2 ,3-}0 para corr~aacionar-J.os paráme

tros'de interaeción a que la relaci6n y/x es muy usada en 

destilación, una de las desventajas· que presenta es cue. :,::.i 

se trabaja en el punto de rocío el ajuste ser~ má~, sensi-

ble a los componentes menos volátiles y en el punto de bur 

buj a a -los componentes más '-'o láti les (3) .. 

4.2.3 Funciones que operan en 12 reg:Lón de dos fases. 

a = . ~ i ( %'uk. - x;&p ) + 2.. . { f·~ ·~:f:cexp J 
J.,¡ ,.·:.t. -

La función propuesta es bastante estable_y no prese~ 

ta zonas con errores máximos, ha sido utilizada por Evelin 

4.2.4 Cálculo de lR volatilidad relativa. 

N'- n {tXi- ;;.. Jz 
Q = ? ~ 1- ti~· 

J=' .~r 

Lsta función fue~ propuesta por el Dr. JBarn~s, tiene 
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la ventaja de que es po•·.o sersible a lo~ errores experi

mentales. La razón de utilizar como denominador (1-~) es 

m·edir la desvi_ación de ~ con respecto 2 la unidad. De es

ta manéra, cuando se trabaja con compuestos con volatili

P.ad semejante, l~esvir,¡ción de la volatilidades relativas. 

respecto n la unidad es müy' import·¡:¡nte en la separación 

de uno de los componen·~ es. 

La desvent2ja que tiene es que cerca de la región 

cr:ítica las conste.ntes de equilibrio tienden a la unidad 
. ~· 

y por lo tanto también ~ se acerca a la unidad. De esta -

ma.riera un Úgel!O cambio en ~ calculada p•·oducirá un2 va-

riación muy grande en la runción objetivo. Este proble~a· 

tambj én se presenta p:'lra me7.clas de. componentes con vola

tilidades semejantes. 
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