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IllTRODUCCIO• 

En la ingenier1a qu1mica es de fundamental importancia 
contar con métodos que describan las propiedades termodinámicas 

y del equilibrio entre fases de los fluidos en un intervalo 
aceptable de temperatura y presión. Entre estos métodos, se puede 

mencionar las ecuaciones de estado; el uso de las ecuaciones de 

estado, se ha intensificado recientemente como se puede constatar 

por la aparición de nuevas ecuaciones, de reglas de mezclado y 

de reglas de combinación de los parámetros caracter1sticos. 

Tradicionalmente el cálculo de estas propiedades se 
efectuaba utilizando una regla de combinación con un solo 

par!metro de interacción binaria, este •étodo mostró ser una 

herramienta importante en la predicción del comportamiento de 

fases de sistemas de componentes con caracterlsticas similares 

(mezclas simples, sistemas hidrocarburos - hidrocarburos, etc). 

sin embargo, en el estudio de sistemas complejos (mezclas 

asimétricas, mezclas polar - polar, etc), la utilización de un 

solo parámetro no fue suficiente para la descripción de estos 

sistemas. Como alternativa aparecieron las reglas de combinación 
de dos y tres parámetros. 

En este trabajo se analiza esta alternativa, ante la 

necesidad de describir el comportamiento de fases de sistemas 

altamente asimétricos, tales como nitrógeno - hidrocarburos y 

dióxido de carbono - hidrocarburos. 

La metodologia que se siguió en el desarrollo de este 
trabajo fue la siguiente: 

a) Una revisión bibliogr6fica de las ecuaciones de estado 
de mayor importancia tecnológica. 

b) posterior a esta revisión se eligió la regla de 
combinación de dos par6metros propuesta por Stryjek y 
Vera para la ecuación de estado de Peng-Robinson. 
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c) se elaboró un programa de computo para la generación 

de los par6metros de interacción binaria. 

d) se elaboró un proqrama de computo para la predicción 
del equilibrio entre fases de sistemas 
multicoaponentes con la opcionee de cAlculo de puntos 
de burbuja, puntos de roc1o y vaporización 
instantánea. 

e) se estudiaron alrededor de 39 sistemas binarios, 

ternarios y uno de seis componentes a diferentes 

temperaturas. 

f) se generó una base de datos que contiene los 
parámetros de interacción de los sistemas estudiados. 

Para la presentación de este trabajo se consideró 

conveniente la siguiente distribución: 

En el capitulo l, se describen las generalidades de la 
ecuaciones de estado y en particular la ecuación de Peng y 

Robinson. Posteriormente en el capitulo 2, se analizan las 
modificaciones recientes a las ecuaciones de estado. 

En el capitulo 3, se describe el algoritmo de Boston, 
Mathia• y Watanasiri para la eati.ación de los volu.menes de 
saturación utilizando las ecuaciones de estado ct1bicas en el 

volumen. 

En el capitulo 4, se estudia en forma general el equilibrio 
entre fases de sistemas multicomponentes. 

En el capitulo 5, ae describe el aétodo de optiaización de 
loa paráaetros de interacción binaria. 

En el capitulo 6, se analizan los resultados del equilibrio 
entre fases de los sistema nitrOgeno - hidrocarburos y dióxido 
de carbono - hidrocarburos; también se analizan las diferentes 
opcione• de cálculo ( puntos de burbuja y puntos de roela y 

cálculo• de operacion flash) en aiateaae aulticoaponentaa. 
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CAPITULO I 

ICOACIO• DI IBTADO DI PBHO-ROBIHBON 

1, 1 IllTJIODUCCia., 

La termodinAmica es una ciencia fenomenológica, es decir una 
ciencia basada en postulados generales inferidos directamente del 
experimento, independiente de cualquier modelo microscópico de 
la materia. Para describir un sistema en termodinámica, en la 
mayor1a de los casos es necesario contar con información 
experimental de las variables que describen el sistema. 

En muchas ocasiones no se cuenta con la información 
experi•ental. En éstos casos es necesario desarrollar métodos 
generalizados de evaluación de propiedades. 

Entre estos métodos las ecuaciones de estado se utilizan 
para el c.Uculo y la predicción de las propiedades termodin!micas 
y del equilibrio entre tases. 

La obtención de una ecuación de estado de carácter universal 
ha sido uno de los ideale• m!s largamente anhelados por los 
inveatigadores del mundo de la termodin!mica y con este objetivo 
se han propuesto ecuaciones con diversos enfoques: teóricas, 
semite6ricas y empiricas, con estructuras matemAticas tanto 
simples como complejas, en los que algunos investigadores han 
dedicado una parte importante de su vida a esta meta (2]. 

Desafortunadamente, todas la ecuaciones propuestas poseen 
en mayor o menor cantidad limitaciones severas en cuanto al tipo 
de propiedade• o •u•tencia• qu• pueden repreaent•r, o el 
intervalo de preaión y temperatura en el que son capacea de 
funcionar. La imposibilidad de contar con esta ecuación 
universal capaz de representar las propiedades PVT de todas las 
sustancias pone de manifiesto objetivos adicionales que ayudan 
en el anAlisis y selección de ecuaciones de estado. 

se debe tener presente que una ecuación de estado tiene que 
reunir determinadas características para ser utilizada en la 
predicción del comportamiento termodinámico de las sustancias, 
estas caracteristicas son: 

... ctitu4.- El modelo seleccionado debe representar el 
comportamiento termodin!aico del sistema dentro del 
intervalo de exactitud requerido. 

laaclll••·- La scuaci6n d• e•tado debe ser lo m!s sencilla 
po•ible, ya que esta •e emplea mucha• veces en un sólo 



cálculo. 

Generali4ad.- Como se emplean una gran variedad de 
componentes todos los par~metros de la ecuación se deben 
calcular fAcilmente a partir de propiedades macroscópicas 
tales co•o la temperatura, la presión, el volumen critico 
y el factor acéntrico. 

Teniendo en cuenta los requisitos anteriores, se puede ver 
que las llamadas ecuaciones de estado tipo van der Waals cumplen 
las caracteristicas mencionadas, pues su exactitud para la 
mayoría de los casos aunada a su sencillez, las hace muy 
atractivas para el cálculo de propiedades. 

Estas ecuaciones son del tipo: 

P•P(T, V) (1.1) 

el volumen aparece en forma cúbica y no se puede despejar. 

A continuaciOn se describirá someramente las bases que 
sustentan a las ecuaciones tipo van der Waals. 

1. 2 llCllMllOll DB BBTADO DB VllJI DllJI llllLB • 

La formulación de una ecuación de estado que describa el 
comportamiento de las sustancias para intervalos suficientemente 
amplios de teaperatura y presión ha llamado poderosamente la 
atención de varios investigadores desde la proposición de las 
diferentes leyes para loa gases, que condujeron a la ecuación de 
estado del gas ideal en 1811, 

PV=RT (l. 2) 

esta ecuación conjuga los esfuerzos realizados durante casi 150 
aftos por Boyle (1662), Charles (1787), Gay-Lussac (1802), 
Avogadro (1811), etc; la importancia de esta ecuación radica en 
el hecho de que todos los fluidos sea cual sea el grado de 
complejidad da las aoléculas que lo integran, obedecen esta 
ecuación cuando la presión tiende a cero. Este resultado es de 
gran utilidad ya que constituye un excelente estado de referencia 
para el estudio de los gases reales. 

En esta ecuación se asumen las siquientes hipótesis: 

a) En un gas ideai las mol~culas se consideran puntuales 
b) Las fuerzas intermoleculares se consideran nulas 

4 



En 1873 van dar waals propone un modelo particularmente 
interesante y cuyos principios siguen teniendo vigencia, En este 
modelo van der Waals removió la hipótesis del gas ideal al 
considerar que las part!culas tienen volumen en el espacio 
accesible a ellas a través de un parametro b: 

P(V-b) •RT (l. J) 

Y la segunda hipótesis, consiste en tomar en cuenta las fuerzas 
intermoleculares, las cuales tienen efecto, entre otros, sobre 
la presión realizada por las moléculas de gas en las paredes del 
recipiente. 

Para tomar en cuenta las fuerzas intermoleculares van dar 
Waals introduce el modelo del campo promedio molécular, que 
consiste en que el efecto de las fuerzas intermoleculares de las 
N0 -l 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 
del gas ideal. 

Esta disminución en la presión para un gas real es 
proporcional al cuadrado de la densidad de las moléculas, esto 
es: 

pa.J!!..-J! (l.4) 
V-b V' 

donde a, es el coeficiente de proporcionalidad cuyo valor depende 
de la naturaleza de las fuerzas de atracción entre las moléculas. 

De esta manera los coeficientes a y b son cantidades cuyos 
valores numéricos son diferentes para los distintos fluidos. 

La ecuación de van dar waals representa cualitativamente 
bien las propiedades termodin~micas de los fluidos, pero para una 
representación cuantitativa es necesario hacer hipótesis 
adicionales, como se ver4 más adelante. 

La ecuación 1.4 se puede escribir de la forma : 

PV'- (bP+RT) V"+aV-ab•O (l.5) 
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dividiendo los términos de esta ecuación entre P, se obtiene: 

(1.6) 

Para una isoteraa la ecuación cQbica en V tiene tres ralees 
reales o imaginarias que son los puntos donde intersecta una 
recta para P= cte. Es un hecho experimental que a temperaturas 
suficientemente bajas, las tres ralees son reales, pero a medida 
que la temperatura aumenta las ralees se aproximan una a la otra, 
hasta llegar a un valor de temperatura llamada la temperatura 
critica (Te), la cual es una propiedad caracterlstica de la 
substancia. En dicha temperatura las tres ralees son iguales, 
esto es, para T=Tc la isoterma tiene un punto de inflexión. 

En la Figura ( 1.1). se ilustran las isotermas para las 
cuales T<Tc , T-Tc y T>Tc. Para T<Tc se observa que a un valor 
determinado de la presión le corresponden tres valores de V, es 
decir v1 , v 2 y v3, donde v1 le corresponde al estado liquido y 
v3 al estado gaseoso. En tanto en la figura(l.2) se ilustra la 
isoterma experimental para T<Tc. En esta figura se puede 
apreciar inmediatamente que existe una diferencia fundamental 
entre la isoterma de van der Waals y la isoterma experimental. 
Esto es, mientras la isoterma de van der Waals para T<Tc 
presenta un mAximo y un m1nimo, en la isoterma experimental para 
esa misma temperatura tiene una discontinuidad, indicada por el 
tramo horizontal. 

De la ecuaci6n de van der Waals no se puede determinar la 
posición del tramo horizontal de la curva experimental en 
relación al máximo y m1nimo, para este cálculo se considera el 
ciclo isotérmico reversible BCDEFDB; donde se observa, que en la 
trayectoria CDE, D es un punto de la isoterma de van der Waals. 
De la ecuación fundamental de la termodinámica: 

TdS=dU+PdV (1. 7) 

1 



p 

V 
J'IG, 1.1 

Isoterma de van der Waals para T>Tc , T<Tc y T=Tc 
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p 

PIQ, 1.2 

' \ 

E 

G 

comparación entre la isoterma de van der Waals y 
la isoterma experimental. 

V 

se puede realizar la integración para este ciclo; en efecto [3], 
(4] 
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(1.8) 

para un ciclo: 

entonces se puede concluir que: 

f PdV•O 

Lo anterior pone de manifiesto que la isoterma debe de ser 
tal que, el trabajo total realizado por el sistema en este ciclo 
debe da ser cero, es decir, que las áreas BCDB y DEFD tienen que 
ser iquales. Esta es la llamada regla de las ~reas iguales o 
construcción de Maxwell [3]. 

Finalmente para obtener las constantes a y b de la ecuación 
de Van der Waals, se usa el hecho de que para la isoterma del 
punto critico se cumple: 

[ dP] •O 
Tv "'"" 

(1.9) 

[d'Pl -o ª"' 'l'Tr-

(1.10) 

Derivando la ecuación (1.4), se tiene 

9 



Con lo anterior se forma el sistema de ecuaciones 

~-_Jf[E._ 
Ve' (Ve-b) 2 

(1.11) 

~-~ 
Ve' (Ve-b)' 

(1.12) 

del cual, eliainando Te, se obtiene: Ve = Jb. Teniendo en cuenta 
este valor de Ve y las ecuaciones (1,4) y (1.11) resulta: 

a• 27 (RTe) 2 

64 Pe 

b•.! RTe 
e Pe 

El factor de compresibilidad de un gas se define por la 
relaci6n : 

Z• PV 
RT 

Z es una medida de la desviaci6n del comportamiento de un 
gas real con respecto a la que corresponde al gas ideal. 

El factor de compresibilidad para la ecuaci6n de van der 
waals en el punto critico ea : 

Ze•~•0.375 

Valor sU11Uente grande, ya que para un gran nQmero de 
sustancias el valor para el factor de compresibilidad esta 
co1111randido entre : o. 21 < Zc < O. 3. Pesa a lo anterior, la 
ecuaci6n da van dar lfaals representa cualitativaaente bien las· 
propiedades terllodin6aicaa da loa fluidos reales [5]. 
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Las ecuaciones cQbicas en el volumen tipo van dar Waals, 
(Soave, Peng-Robinson, etc.) son en la actualidad, la• ecuaciones 
de mayor aplicación tecnol6<jica. Estas ecuaciones han surgido en 
general, como correcciones empíricas a la ecuación de van der 
Waals¡ por lo tanto todos los comentarios antes dichos son 
aplicables a astas ecuacionee, 

1.J BCUACIO•IB DI BBTADO TIPO VAJI Dlll llAAI.8 

o. Redlich y J.N.S. Kwong en 1949 propusieron una 
modificación al término atractivo de la ecuación de van der 
Waals que mejoró notablemente la calidad predictiva, esta 
ecuación tiene la siguiente forma: 

p._Jf!:__ a 
( V-b) V( V+b) T''' 

(l.13) 

Hasta 197 2 esta ecuación tue la mas utilizada en los 
cAlculos de ingenier1a. Soave [6] preserva la misma forma de la 
dependencia del término atractivo en el volumen introduciendo la 
hipótesis de que el parAmetro a depende de la temperatura a 
trav6s de una función a que incluye el término T1/2 de 
Redlich-Kwonq. 

La ecuación de Soave tiene la forma siguiente: 

donde: 

por tanto; 

P•..!!!.-~ 
V-b V(V+b) 

pz..JQ:__ aca<Tr) 
V-b V(V+b) 

(l.14) 

(l.15) 

Tanto el par4metro b como el par4metro a 0 de la ecuación 
(1.15) son constante• y se evalQan a través de las condiciones 
1-puestae por la isoterma critica, loa cuales se obtienen como: 

11 



donde 
n. o.42747 

y: 
nb = o.oB664 

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 fuera capaz de predecir de la presión 
de saturación experimental tomando en cuenta las condiciones 
termodinámicas del equilibrio; esto es, para cada isoterma se 
obtiene un valor particular de a (Tr) • De esta forma generó 
valores de o para determinar la dependencia Que esta tenia con 
resP-_ecto a la te•peratura. Observándose que 0 112 como función de 
Tr 1/7. presentaba una dependencia lineal [7). 

Siendo ésta la dependencia más sencilla a(Trl 112 presenta la 
siguiente forma: 

a (T,) '''=l+k(l-r,12) 

donde: 

y k es una pendiente.caracter1stica para cada sustancia la cual 
se correlacionó con el factor acéntrico (11), resultando una 
ecuación cuadrática de la forma: 

k•0.480+1.57'w-0.176w2 

con la finalidad de aejorar la calidad predictiva del modelo 
y extender su validez a un aayor nllaero de sustancias ,Grabo81tl. 
y oaubert [8) en 1978 aodifican los coeficientes de la 
pendiente k de la siquiente aanera: 
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k•O. 48508+1. 551770)-0 .156137 "'' 

La limitación de la ecuación de soave se puso de manifiesto 
en el c6lculo de la densidad de la fase liquida. 

En un intento por mejorar la calidad predictiva en el 
cUculo del equilibrio liquido-vapor obtenido a partir de la 
ecuación de soave, Peng y Robinson (9] proponen en 1976 una 
ecuación de estado que tiene la forma : 

p • .JlI..._ a (T) 
V-b V(V+b) +b(V-b) 

(l.16) 

En la cual se conserva la dependencia del término atractivo 
con la temperatura: 

donde 

a (T,) '"•1+k(1-'.f,1'l 

siendo 

k•O. 37464+1, 54226.,-0. 26992"'' 

sin embargo, se observa de la ecuación, que se modifica la 
dltpelldencia con respecto al vol1111en. 

Al igual que en la ecuación de Soave los par4metros se 
obtienen por consideraciones termodinámicas en el punto critico, 
ecuaciones (l.9) y (l.10). Aplicando estas condiciones a la 
ecuación (l.16), se obtienen la siguientes expresiones: 

ap ._:;!!I_. 2a e V•bl 
Tv (V-b)' (11"+2bV-b')' 

ÍY'P 2RT 2a(311"+6bV+5b') 
ali"• (V-bl' - (11"+2bV-b2 )' 

(l.17) 

(l.18) 

De la ecuación (l.17) ae deapeja RT, auatituyendo late valor 
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en la ecuaci6n (1.18) y efectuando operaciones se obtiene la 
siguiente ecuaci6n : 

V1-3 v"b-3 Vb 2-3b1 •0 (1.19) 

La ecuación (1.19) es una ecuación cúbica en V, y se 
resuelve aplicando el método del cardano [10). Mediante el cambio 
de variable: t • V-b, con lo que resulta la siguiente ecuaci6n: 

esta ecuación es de la forma : 

donde : P= -2b2 y q= -4b3• 

El discri•inante es : 

t 3 +3pt+2q=O 

D=q'+p3=Bb6 >0 

(1.20) 

Por lo cual la ecuaci6n (1.20) tiene sólo una ra1z real 
dada por:t = u + s , donde las expresiones de u y s son de la 
siguiente forma: 

u= (-q+,/15) '" 

s• (-q-,/15) ''' 

Efectuando las operaciones indicadas se llega al siguiente 
resultado: 

U•l.B97172Bb 

y 

S•l.0542002b 

con lo cual 
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t•2,951373b 

ademá.s como: 

Ve• t+b•3, 9 5137 3b 

y haciendo x 3.95l373 1 se tiene: 

(1.21) 

sustituyendo la ecuación (1.21) en la ecuación (1.19) resulta: 

x1 -3x2 -3x-3 =o 

y de la ecuación (1.17) 

RTc 2 ( V-b) 2 ( V+b) 
¿¡-· (V'+2Vb-b2)' 

(1. 22) 

sustituyendo en la ecuación anterior la expresión (1.21) se 
obtiene: 

(1.23) 

con 

m=0.17014442 

au•tituyendo la ecuación (1.23) en la ecuación de estado, se 
tiene : 

donde 

p.~ 
• b' 

15 
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e•O. 0132566 (1.25) 

de la ecuación (1.23) 

(l. 26) 

La ecuación (1.26) se sustituye en (1.24) y se despeja 
el valor de b, resultando: 

(1.27) 

donde nb = 0.077796. 

Para obtener el valor de a se sustituye (1.27) en (1.26) 
resultando: 

a•Q lRT0 )' (1. 2 8) 
• Pe 

donde 04 = 0.4579276. 

Finalmente de las ecuaciones (1.21) ,(1.23) y (1.24) se 
calcula el valor de Zc que en éste caso es de : 

En la siguiente tabla se muestran los valores del factor de 
compresibilidad en el punto critico para cada una de la 
ecuaciones presentadas hasta este momento. 
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TABLA (1.1) 

PARAMETROS QUE CARACTERIZAN A LAS DIFERENTES ECUACIONES 
DE ESTADO TIPO VAN DER WAALS 

ECUACION º· nb Zc 

van der waals 0.42187 0.1250 0.375 

Redlich-Kwong 0.42780 0.0867 0.333 

Soave o.42747 0.0866 0.333 

Peng-Robinson 0.45724 0.0778 0.308 

La ecuación de estado de Peng-Robinson, es la ecuación que 
da un valor del factor de compresibilidad más bajo, con respecto 
a las otras ecuaciones cúbicas en el volumen, siendo esta, entre 
otras, la razón por la cual dicha ecuación se ha elegido para 
realizar el cálculo de las propiedades termodinámicas que 
conducen a la determinación del equilibrio liquido-vapor. 

Para una temperatura diferente de la Te se tiene : 

y 

donde a(Tr,Wl tiene la misma forma funcional como en el caso de 
la ecuación de Soave, variando únicamente los intervalos de 
ajuste de la pendiente k, según la disponibilidad de la 
información experimental. 

En el capitulo siguiente se presentarán las modificaciones 
mh significativas a las ecuaciones de estado tipo van der Waals, 
que constituyen esfuerzos adicionales por mejorar su calidad 
predictiva. 
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CAPITULO II. 

MODIFICACIOllBS A LA BCDACIOllBS DB BSTADO 
TIPO VlUI DBR WAALS 

2.1 INTRODDCCION. 

A pesar del avance conseguido en las ecuaciones de estado 
para la predicción del equilibrio entre fases de sistemas 
multicomponentes, su uso estaba limitado a compuestos no polares 
o ligeramente polares, pues los resul tactos para compuestos 
polares y asociados hablan sido sumamente pobres. Para estos 
ültimos surgieron métodos llamados duales, los cuales utilizan 
un modelo de solución para estimar las propiedades termodinámicas 
de la fase liquida y otro modelo, que puede ser una ecuación de 
estado tipo Van dcr Waals para estimar las del vapor. 

Entre los modelos de solución que actualmente se siguen 
utilizando se pueden mencionar el modelo:NRTL, Wilson, van Laar, 
Marqules, UNIQUAC y los modelos de contribución de grupos :ASOG 
y UNIFAC. 

Quizá la desventaja de utilizar éstos métodos en el cálculo 
del equilibrio entre fases, es que necesariamente se tienen que 
emplear modelos diferentes para cada fase, ademá.s de incluir 
correcciones empíricas para extender su validez a presiones 
moderadas. Esto últi11<> motivó a diversos investigadores en el 
campo de la termodiná.mica a buscar modificaciones en las 
ecuaciones de estado que permitieran extender su aplicabilidad 
tanto en los intervalos de presión y temperatura como en la 
variedad de los co•puestos~ 

Entre las diversas modificaciones que han sido presentadas, 
se pueden mencionar las hechas por Mathias(l98J), Por Gibbons 
(1984) y las de Stryjek y Vera (1986), las cuales han elevado la 
calidad predictiva de las ecuaciones de estado. 

2.2 MODIPICACIO• DI P. •· llATBIAS. 

En (1983) P. M. Mathias(ll], modificó la ecuación de Soave 
al introducir un nuevo parhetro k 0 en la correlación del 
parAmetro o de la siguiente manera: 

11 1 / 2•l•k,,(l-r,12)-k1 (1-C,) (0.7-T,) (2.1) 
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Como puede observarse esta modificación preserva la 
definición del factor acéntrico para T ~ 0.1 . As1 mismo para 
Tr = 1 se preservan las mismas caracterfsticas impuestas por las 
condiciones del punto critico. 

La inclusión de k1 permite estimar la presión de vapor de 
fluidos polares con una muy buena aproximación con respecto a 
los valores experimentales. Para el parámetro k0 Mathias utiliza 
la correlación de Graboski y Daubert mencionada en el capitulo 
I . Para la región supercritica Bastan y Mathias sugieren una 
manera particularmente interesante para el parámetro a, esto es: 

donde 

y 

u'''-EXP[C(l-T;'l] 

d=l +~+O, 3K1 2 

e= (d-1) 
d 

(2.2) 

(2. 3) 

(2. 4) 

Estos parámetros se estiman igualando las expresiones (2.1) 
(2.2) en Tr • l, mediante el siguiente procedimiento: 

El punto de partida son las relaciones (2.1) y (2.2) 

para T < Te : 

u 11' ( T,) •l +k0 (1-T,1') -k1 ( 1-T,) (O. 7 -T,) 

para T > Te 

u 11' (T,) =EXP[C(l-71)] 

las primeras derivadas: 

ai T < Te 
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a i1:z , 
~-..:.1<,,r,"-k, (-1. 7+2T,l 

aTr 2 
(2. 5) 

con T > Te 

(2,6) 

La segunda derivada de (2.6) es: 

(2.7) 

Siendo esta: 

éfZtt.1/2 
--=O a-r; 

entonces: 

(Cd)'=Cd(d-1) =O 

de donde: 

Igualando (2.5) con (2.6): 

~k0 T;' 1'-k, 1-1. 7 +2T,) =-a''' (Cd) r;·1 

Para Tr 
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por tanto: 

La modificación de Mathias y Boston aunque fue hecha 
originalmente para la ecuación de soave, su extensión a la 
ecuación de Peng-Roblnson, a dado buenos resultados en las 
diferentes aplicaciones de la ingenieria basica, de disefto y en 
la simulación de procesos [12]. 

La tabla (2.1) muestra los resultados que obtuvo P. Mathias 
(SKRM) para la presión de vapor de fluido polares comparados con 
la ecuación de Soave(SKR). 

TABLA(2,1) 

COHPARACION ENTRE LA ECUACION ORIGINAL DE SOAVE Y LA ECUACION 
DE SOAVE CON LA HODIFICACON DE P. M. MATHIAS 

SUSTANCIA 

agua 64 7. 3 o 

acetona 506.10 

metano! 512.64 

etanol 513. 92 

1-pentanol 588.15 

l-octanol 652.50 

Pe 
(atm) 

218. 3 

46.38 

79.91 

60.68 

38.58 

28.23 

w 

o. 3439 

0,3070 

0.5650 

0.6460 

0.5850 

o. 5980 

intervalo % Oesv. 
k de T(K) promedio 

SRK SKRM 

0.1277 273-647 10.2 0.3 

0.0715 259-580 2.5 0.4 

0.2359 288-513 4.6 0.4 

0.1006 293-514 1.5 0.7 

-0.2615 348-512 5.3 0.7 

-0.2109 386-554 4.0 2.2 
--------------------------------------------------------------
SRK ecuación original de Soave-Redlich-Kwong. 
SKRM ecuación SRK modificada por Hathias. 
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2.3 KODIPIPACION DB R. K. OIBBONB y A. P. Ll\UOHTON. 

En 1984 R. M. Gibbons y A. p, Laughton(16] proponen una 
modificación a la forma funcional del parámetro a con respecto 
a la temperatura para extender el intervalo da aplicación de la 
ecuación de Soave a fluidos polares y no polares tanto de 
sustancias puras como de mezclas. Estos autores toman la forma 
original de la expresión de o propuesta por Soave : 

a(T,) ={l+k(1-r;12 )J' 

Desarrollando la expresión cuadrática, a tiene la siguiente 
forma funcional con respecto a la temperatura reducida: 

a=l+X(7',-1) +Y{r;12 -1) 

donde ; X y Y son parámetros que dependen de la sustancia en 
cuestión. De tal manera que los parámetros X y Y se pueden 
relacionar con el parámetro k mediante las expresiones: 

X=k' 

Y=-2k(k+l) 

Gibbons y Laughton (GL) calculan X y Y para diferentes 
sustancias, mediante un procedimiento de m1nimos cuadrados v1a 
el cálculo de la presión de vapor. La tabla (2.2) muestra las 
constantes X y Y para 12 sustancias tanto polares como no 
polares, también en esta tabla se comparan los resultados con 
la ecuación original de Redlich-Kwong-Soave (RKS). 
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TABLA(2.2) 

COMPAAACION ENTRE LA ECUACION ORIGINAL OE SOAVE Y LA ECUACION 
DE SOAVE CON LA MODIFICACION DE GIBBONfi 

GL SRK 
SUSTANCIA X y error error 

H, -0.590 o.aa4 o.a 50.l 

HCL 0.007 -l.46a o.a 2.3 

H2o 0.165 -2.465 0.5 14.l 

CH30H -0.444 -2. 112 1.1 13.9 

ANTRACENO -l.a63 0.52a 0.5 23.2 

co, 0.196 -2. 102 0.2 0.5 

C6Ho o.na -J.04a 0.9 l. 9 

CH4 -0.070 -0.907 0.4 l. 6 

n-C5H12 0.567 -2.a95 0.7 l. 6 

n-CeH1e 0.900 -4. 012 1.2 2.7 

cs2 0.112 -1. 566 l. J 10.J 

c2n6 0.262 -1. a10 0.5 1.4 

Los resultados obtenidos por Gibbons y Laughton muestran que 
esta metodologla se puede aplicar para una gran variedad de 
sustancias tanto polares como no polares incluyendo virtualmente 
algunos ácidos. 

2.4 KODIFICACIOM DB R. BTRYJBK Y J. R. VBRA 

En 19a6 Styjek y Vera[lJ) siguiendo las ideas desarrolladas 
en trabajos previos, sugieren una modificación a la ecuación de 
Peng-Robinson, la cual ha mostrado mejorias significativas con 
respecto a otras versiones para compuestos incluidos en sus 
estudios. En su trabajo retienen la funcionalidad de a (Tr) 
propuesta por soave, y después de un cuidadoso examen de las 
desviaciones en las presiones de vapor calculadas a temperaturas 
reducidas bajas, para compuestos con un amplio rango de factores 
acéntricos, modifican la dependencia funcional de k. La figura 
(2. l) muestra las desviaciones entre las presiones de vapor 
calculadas y experimentales como una función de la temperatura 
reducida para la ecuación original de Peng-Robinson. Como puede 
observarse los errores son grandes para todas las temperaturas 
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y para los compuestos con factor acéntrico grande (y aún para 
compuestos no polares como el hexadecano), adem!s los errores se 
incrementan rápidamente a temperaturas reducidas bajas para todos 
los compuestos. 

Una majarla es obtenida con la siguiente modificación para 
k: 

(2. 8) 

con: 

k 0 •0. 37 8893•1. 489715c.>-O .1713l848c.> 2•0. 0196554c.> 1 

k1 es el mismo parámetro ajustable propuesto por Mathias. 

A la ecuación de estado con estas modificaciones se le 
denomina ecuación PRSV (Peng-Robinson-strijek-Vera). con esta 
ecuación calculan w y k1, para 90 compuestos de interés 
industrial partiendo de datos de presión de vapor, junto con los 
valores de ~ y k1 reportan un intervalo de temperatura para el 
cual es confiable la aplicación de la ecuación PRSV (tabla 2.J). 

Las Desviaciones porcentuales, obtenidas con la ecuación 
PRSV son presentadas en la figura(2.2) para los mismos compuestos 
que la figura (2 .1). La máxima desviación en las presiones de 
vapor calculadas fue menor al 1% y las desviaciones absolutas 
están del orden de o. 2% y o. 3% . No obstante los buenos 
resultados, no es recomendable el uso de esta ecuación por debajo 
de la mlnima temperatura del intervalo reportado. 

Debido a la naturaleza totalmente empirica de k1 , Stryjek 
y Vera no proponen ninguna correlación en términos de las 
propiedades del componen~e puro. ñ~~ para hidrocarburos y 
compuestos ligeramente polares, los valores de k1 son positivos 
y menores que O.l, para agua y amoniaco, k1 es pequeno y 
negativo, mientras que para ácido acético y metano! grandes y 
negativos y para alcoholes grandes los valores son grandes y 
positivos. 
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Para la región supercr1tica la ecuación de Peng-Robinson 
da resultados satisfactorios para los componentes de interés 
industrial, y la dependencia de k con la temperatura no es 
requerida. De hecho en estudios preliminares Stryjek y Vera 
muestran que no hay ventaja significativa al usar la ecuación 
PRSV con k-o en esta región, y el uso de k=k0 es recomendable 
como puede verse en la tabla (2. 4) en la que se muestra la 
desviación porcentual de la fugacidad del metano calculada a 
condiciones supercr1ticas para la ecuación PRSV y la ecuación de 
Peng-Robinson. 

TULA(2.4) 

DESVIACION PORCENTUAL DE LA FUGACIDAD DEL METANO CALCULADA A 
CONDICIONES SUPERCRITICAS PARA LAS ECUACIONES DE PENG-ROBINSON 
ORIGINAL Y DE PENG-ROBINSON-STRYJEK-VERA 

P,MPa 
T,K 
(Trl 0.5 l. o 5.0 10 20 30 

195 PR 0.591 1.141 4 .136 3.782 5.310 7.522 
(1.0233) PRSV 0.590 1.140 4.128 3. 765 5.291 7.502 

240 PR 0.424 0.824 3.319 4.854 5.246 6.469 
(1. 2595) PRSV 0.421 0.819 3.288 4.784 5.126 6.332 

290 PR 0.288 0.561 1.304 3.674 4.830 5.704 
(1.5219) PRSV 0.284 0.554 1.287 3.602 4.698 5.535 

380 PR 0.158 0.311 l. 335 2.258 3.483 4.428 
(1.9942) PRSV 0.155 0.304 1.304 2.196 3.364 4.275 

480 PR 0.094 0.186 0.837 1.492 2.517 3.405 
(2.5190) PRSV 0.092 0.181 0.811 1.443 2.426 3.280 

Las modificaciones de Stryjek y Vera permiten realizar 
cAlculos de equilibrio liquido-vapor con la exactitud suficiente 
para cualquier aplicación de tipo prActico. 

2.5 BJIT .. BXOM DE LAB zcuacxo••B DB BBTADO A llBICLAB. 

Para extender la aplicación de la ecuaciones de estado a 
mezclas, se han sugerido diversas modificaciones que generalsente 
incluyen una variable adicional, la cosposición. La casi 
totalidad de estas modificaciones, consideran a la mezcla como 
un fluido hipotético, al hacer suposiciones en los parAmetros de 
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la ecuación de estado. Esencialmente para todos los casos la 
inclusión de la composici6n es acompanada de promedios para los 
parAmetros a y b de los componentes puros con la finalidad de 
obtener un juego de parámetros que caracterice a la mezcla. A 
estas relaciones se les conoce como reglas de mezclado, las 
cuales enqloban una qran cantidad de relaciones alqebraicas. 

En forma general se puede decir que una regla de mezclado 
expresa un parámetro de mezcla Qm en términos de la composiciOn 
y los parámetros de los componentes puros de acuerdo a [17] : 

(2 ,9) 

Las fracciones molares y 1 y y 1, pueden referirse a una 
fase liquida o vapor. En esta expres16n Q11 y Oj; involucran 
propiedades de los compuestos puros i y j, en tañto, que 0 11 
propiedades de ambos compuestos. Las reglas utilizadas pará 
encontrar 011 son llamadas reglas de combinación. Si Qij es 
calculada ya sea por un promedio aritmético o algebraico, la 
ecuación (2.9) se reduce a una suma simple. 
para 

(2.10) 

y para 

(2.11) 

Las ecuaciones (2.10) y (2.11) corresponden a las reqlas de 
combinaci6n y de mezclado oriqinalmente propuestas por van der 
waals para su ecuación. El uso de estas reglas para la 
representaci6n del equilibrio de fa~es s6lo se tienen buenos 
resultados para mezclas de fluidos simples, es decir, compuestos 
formados por moléculas pequenas y esféricas. 

cabe mencionar que las reglas de mezclado para los 
parámetros a y b, que han tenido una aplicaci6n qeneralizada en 
las ecuaciones de estado tipo van der Waals son: 
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Para mejorar la predicción del comportamiento de mezclas 
utilizando ecuaciones de estado, Prausnitz sugiere adicionar 
parámetros de interacción binaria K¡; n las expresiones de a 11 • 
En esta suposición los valores K11 sé asumen igual a cero y 16s 
valores de los parámetros de interacción binaria K11 , se 
determinaron por la regresión experimental de datos de metclas. 
En un principio se sugirió que K11 fuera independiente de la 
temperatura, de la presión y la composición, quedando definida 
por las siguientes expresiones. 

(2.12) 

(2 .13) 

con estas reglas se logra la correlación de datos de 
equilibrio liquido-vapor para mezclas simples y de hidrocarburos, 
pero en general, la presencia de sustancias polares o liquidas 
asociados en una mezcla, no es suficiente esta suposición. 

En bQsqueda de reglas mas eficientes se han propuesto una 
gran variedad de reglas de dos y tres parametros en las que el 
término cruzado a 11 es función de la composición. En este grupo 
se encuentran laS regla propuestas por Huron-Vidal (1979), 
Penengiotopoulos-Ried (1985), Stryjek-Vera (1986), Adachi-Sugie 
(1986), y Sandoval-Vera (1989). Todas estas reglas tratan de 
superar el desempeno de la regla clasica que utiliza un s6lo 
parametro de interacción binaria. A continuación se describen los 
aspectos mas relevantes de cada una de ellas[2). 

2.5.1 RBGLIUI DB COIOIIllACIOM DB DOS PARAJlaTllOB. 

Huron y Vidal estudian las limitaciones de las reglas 
convencionales de mezclado en las ecuaciones cdbicas y encuentran 
una relación entre estas y el comportamiento de las soluciones 
regulares, que en parte explican los pobres resultados que se 
obtienen en general, en la predicción del equilibrio de mezclas 
de componente• polares. Estos autores proponen una regla en la 
que introducen loa modelos de energla de Gibbs de exceso como 
paso interaadio para determinar la forma de la regla de mezclado, 
Cabe mencionar qua esta fue una de las primaras reglas en la que 
se introduce una función de la co11posici6n para el cálculo del 
término cruzado a 1j en las ecuaciones de estado. 
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El desarrollo parte de identificar que los par4metros 
determinantes en el comportamiento de una mezcla son, el 
covolumen b y el parámetro energético a/b. Posteriormente 
establecen una relación entre estos y la energf~ de exceso de 
Gibbs. La expresi6n matem4tica para el parámetro de mezcla es: 

(2.14) 

donde gmE es la energ1a de exceso de Gibbs a presión infinita y 
C es una constante que depende de la ecuación de estado 
utilizada. El nfunero de constantes asociadas a esta regla depende 
del modelo para describir la energ1a de exceso de Gibbs. 

La regla de Huron-Vidal establece que se requiere al menos 
dos constantes emp1ricas dentro de la regla de mezclado para 
describir las condiciones de equilibrio de sistemas altamente no 
ideales. Esto responde a las ideas de Panagiotopoulos y Ried al 
proponer una regla lineal que corrige la media geométrica clásica 
de acuerdo a la expresión: 

(2 .15) 

donde Kij y K1¡ son las dos constantes emp1ricas que se obtienen 
a partir de á1stemas binarios. Al igual que la regla de Huron
Vidal proporciona resultados aceptables para aplicaciones a nivel 
industrial. 

casi en forma simultánea Stryjek y Vera presentaron 
reglas de combinación· para obtener el parámetro ªil como 
función de la composici6n y dos parámetros binarios 
interacción (K11 y Kij) [14]. La primera de estas reglas es 
expresi6n tipo Margules(SVA): 

dos 
una 
de 

una 

(2.16) 
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La segunda regla ea una expresión del tipo van Laar(SVB) : 

(2 .17) 

Clara•ente, cuando K1J = KJr para un sistema binario, 
ambas expresiones (2.16) y (2.17), se reducen a la regla clásica 
de un parámetro. 

Aplicando estas reglas de combinación para el cAlculo del 
parAmetro a de mezclas binarias altamente no ideales, stryjek
Vera, obtienen buenos resultados utilizando la ecuación de estado 
de Peng-Robinson, inclusive mejores que aquellos obtenidos con 
modelos que hacen uso de la energia libre de exceso, tales como 
la ecuación de Wilson, NTRL y UNIQUAC. 

En el mismo ano surgió otra regla de dos parámetros como un 
intento para dar a las reglas de mezclado un mayor soporte 
teórico, Adachi y Sugie reportan una regla que es equivalente con 
la de Panagiotopoulos-Ried para sistema binarios y qua para 
multicomponentes la suya es superior. Sin embargo, posteriormente 
Sandoval y Vera demuestran que ambas reglas son totalmente 
equivalentes. Adachi y Sugie reportan resultados para la 
predicción de sistemas ternarios fuertemente no ideales donde los 
errores porcentuales en la presión se encuentran entre l y 3%. 

En un trabajo posterior Sandoval y Bazaa, afirman que de 
las dos reglas propuestas por stryjek y Vera, la primera en 
general da mejores resultados para mezclas binaria. Sin embargo, 
para sistemas multico•ponentes ambas reglas dan resultados muy 
pobres, siendo la regla de Panagiotopoulos-Ried mejor para estos 
sistemas. Sin embargo, como se verá más adelante esta afirmación 
es parcialmente cierta. 

Recientemente, Sandoval y Vera, con la finalidad de mejorar 
el comportamiento de la regla de Styjek-Vera, proponen una nueva 
expresión de dos parAmetros, que denominan regla generalizada de 
dos parámetros (RG2): 

(2 .18) 

donde 

y 
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Esta reqla enqloba las reqlas Stryjek-Vera, 
Pananqiotopoulos-Ried y Adachi-Suqie, en la descripción de 
sistemas binarios y a dos de ellas en la de multicomponenetes. 

2.5.2 RIGLA DI COllBillACIO• DI TRIS PlUlAlllTROS. 

La posibilidad de mejorar el comportamiento de las reqlas 
de dos parAmetros motivó al daaarrollo de reqlaa que contemplan 
la inclusión de tres par6metros ajustables para cada sistema 
binario. Wilczek y Vera (1987) proponen una reqla de tres 
parAmetros dependiente de la densidad, pero este intento no loqra 
una mejora sustancial respecto a las reglas existentes. 

Posteriormente sandoval y Vera proponen una reqla de tres 
par6metros(RG3) que muestra una mejora sistemática en la 
correlación de datos de sistemas binarios y tratan de mostrar su 
bondad en la predicción de sistemas ternarios. La expresión 
matemAtica es: 

donde 11j = lji • A pesar de ser une expresión emp1rica, esta 
regla se reduce a las reglas antes mencionadas, excepto la de 
Huron-Vidal que se deriva de modelos para la energ1a libre de 
exceso. Por ejemplo, la expresión (2.19) se reduce a la 
exptresión ( 2 .18) (RG2) cuando el parAmetro l=O y a la reqla 
clAsica de un parAmetro cuando los par!metros K1 j y Kji son 
iquales. 

Sandoval y BazQa en el V coloquio da termodinAmica (1990) 
(2], presentan un anAlisis de todas esta reqlas; en la tabla 2.5 
se ilustra las desviaciones porcentuales en la presión del 
sistema aqua-etanol-acetona a 323.15 K para las reqlas de dos 
parAmetros de Stryjek y Vera (SVA) y la de Sandoval-Vera. 
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'rAllLa 2.5 
DESVIACIONES PORCENTUALES EN PRESION PARA 
EL SISTEllA: aqua(l)-Etanol(2)-Acetona(3) 

323.15 lt 

Xl X2 x3 P(exp) Errl Err2 

0.6580 0.2876 0.0544 34.81 35.13 0.11 
0.6207 o. 2713 0.1080 41.72 34.10 0.48 
o.5842 0.2554 0.1604 47.29 27.28 l.17 
0.5478 0.2395 0.2127 51.89 20.72 1.60 
0.4772 0.2087 0.3141 58.90 11.33 1.57 
0.4434 0.1939 0.3627 61.61 8.29 l. 33 
o. 4086 0.1788 0.4126 64.07 5.90 1.01 
0.3750 0.1640 0~4610 66.19 4.18 0.69 
0.3410 0.1492 0.5098 68.16 2.86 0.35 
0.1603 0.3344 0.5053 66.72 3.40 o.ce 

P(exp) = presi6n experiaental kPa 

1 

fuente de datos experill8ntalaa: Chaudhry et Al. (1980) 
Errl = error obtenido aplicando la reqla (SVA) 
Err2 = error obtenido aplicando la reqla sandoval-Vera 



TIUILA z. 6 

ERROR ABSOLUTO PROMEDIO EN LA PRESION (KPa) 

sistema T[K] Errl Err2 Err3 ref 
--

Acetona-Aqua 323.15 0.099 0,253 0.266 a 
Acetona-Etanol 323 .15 0.108 0.111 0.051 a 
Etanol-Agua 323.15 0.119 0.225 0.055 a 
Ternario 323.15 1.450 0.483 0.344 a 

Dioxano-Etanol 323 .15 0.057 0.056 0.056 b 
Dioxano-Agua 323.15 0.062 0.062 0.061 b 
Etanol-Agua 323.15 0.123 0.231 0.055 b 
Ternario 323.15 0.358 0.328 0.264 b 

Acetona-Acetonit. 323 .15 0.099 0,099 0.079 b 
Acetona-Met.Acet. 323.15 0.040 0.040 0.039 b 
Acetonit.-Met.Acet 323.15 0.050 0.051 0.048 b 
Ternario 323.15 0.144 0.132 0.125 b 

Acetona-cloroformo 298 .15 0.190 0.133 0.056 b 
Acetona-Metano 298.15 0.027 0.029 0.028 b 
Clorof ormo-Metanol 298.15 0.222 0.497 0.249 b 
Ternario 298.15 0.693 0.403 0.254 b 

TIUILA 2.7 

ERROR ABSOLUTO PROMEDIO EN LA TEMPERATURA 

sistema Errl Err2 Err3 

Acetona-Cloroformo 0.105 0.087 0.042 
Acetona-Metanol 0.067 0.068 0.042 
Clorof ormo-Metanol 0.091 o. 214 0.099 
Ternario 0.096 0.135 0.154 

Banceno-Ciclohexano 0.071 0.073 0.033 
Benceno-Tolueno 0,081 0,084 o. 049 
Ciclohexano-Tolueno o.oso 0.056 0.049 
Ternario J. 784 3,783 3.731 

Ciclohexano-Heptano 0.046 0.045 0.035 
Ciclohexano-Tolueno o.oso 0.056 0.048 
Heptano-Tolueno 0.039 0.155 0.038 
Ternario 0.038 0.105 0.027 

Errl• error obtenido con la regla de Huron-Vidal 
Err2= error obtenido con la regla de Sandoval-Vera (RG2) 
Err3= error obtenido con la regla de Sandoval-Vera (RG3) 
ref a Chaudr}' et Al. (1980) 
ref b Gmehling et Al.(1977) 
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Para calcular los par~metros de interacción binaria de los 
sistemas nitr6qeno -hidrocarburos y dióxido de carbono -
hidrocarburos, se eligió la regla de combinación tipo Margules 
(SVA). Esta elección se basa en los buenos resultados que esta 
regla tiene en la prQdicción del comportamiento de sistemas 
binarios. No obstante el método que se desarrollará para el 
cálculo de los par~metros será aplicable a cualquier regla de 
combinación. 
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CAPITULO 3 

ALGORITMO PARA UNA BOLUCION EFECTIVA 
DE LA BCUACION DE ESTADO 

J,l INTRODUCCION 

En el diseflo de procesos asistido por computadoras, las 
ecuaciones de estado son utilizadas en forma creciente para el 
cálculo de los coeficientes de fugacidad, entalpias, entrop1as 
y densidades de mezclas liquido-vapor. El punto de partida para 
estos cálculos es la solución de la ecuaci6n estado. Dado que 
esta es una ecuación cúbica en la densidad, hay regiones del 
espacio temperatura-presión-composición en que se tienen tres 
ra1ces reales y otras regiones en que sólo existe una ra1z real¡ 
esto implica que la selección de la densidad para la fase en 
cuestión debe realizarse cuidadosamente. 

Al considerar el equilibrio de fases, es condición necesaria 
que se tenga la misma temperatura en todas ellas y la misma 
presión, pero la composición en cada fase será distinta (excepto 
para mezclas azeotrópicas) , lo cual exige resolver la ecuación 
de estado para cada fase. Asi, para el caso en que se tengan tres 
ra1ces reales sólo una corresponderá a la fase considerada. En 
el caso de que para una fase se encuentre una sola ra1z, esta 
puede o no corresponder a la densidad de la fase considerada. 
surgiendo entonces el problema de determinar si la ralz 
encontrada es válida a las condiciones (T-P-x) o (T-P-y) dadas. 
Si esa fase existe físicamente a las condiciones establecidas, 
entonces la ralz es válida; de lo contrario, se habrá encontrado 
una ralz correspondiente a una fase que no es la buscada y que 
carece de significado, a esta solución se le ha denominado 
solución trivial de la ecuación de estado. Lo anterior conduce 
a una deficiencia en la capacidad del algoritmo de simulación. 

El propósito de este capitulo es establecer los criterios 
a seguii para establecer la validez de una ralz única, además de 
mostrar los algoritmos de cálculo que se utilizarán para 
11 corregir" una solución trivial, elevando de esta manera la 
capacidad computacional y la eficiencia en los cálculos 
termodinámicos. 

3.2 PROBLllllA8 DB LA 80LUCION TRIVIAL. 

Cuando la ecuaci6n cübica se representa como un polinomio 
del factor de compresibilidad Z, se puede hacer un análisis 
similar al descrito anteriormente para la densidad, de este modo 
cuando se tengan tres ra1ces de densidad se tendrán también tres 
valores para el factor de compresibilidad. En este caso, si se 
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trata de un vapor, se escoge como solución el valor de z mayor 
y si se trata de un 11quido, el de Z menor. 
De tenerse \'inicamente una ralz de densidad, se tendrá solo una 
ralz de Z, cabiendo igualmente la posibilidad de que se trate de 
una soluci6n trivial. 

Estas situaciones pueden ilustrarse esquemAticamente en las 
siguientes figuras para la fase vapor y la fase liquida. 

p fCZ> 

Y-et.o 

Solución para el caso de tres ra!ces reales en las 
que no hay soluci6n trivial para la fase vapor 

Hz> 

Soluci6n para el caso de una ra1z real en la 
que no hay solución trivial para la fase vapor 
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P. 

y L• p 

PlQ, l,JP p 

ria. J.• 

Solución para el caso de tres rafees reales en las 
que no hay solución trivial para la fase 11quida 

fCz) 

p 

Solución para el caso de una ra1z real en la 
que no hay solución trivial para la fase 11quida 
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._..,L""'•.-------- p 
p 

FIG, 3,5 

p 

FIG. 3.& 

Soluci6n trivial para la fase liquida 

y 
p 

Soluci6n trivial para la fase vapor 
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El problema de la solución trivial puede darse durante el 
cálculo de puntos de roc1o y burbuja o de separación instantánea 
debido a: 

a) Una mala inicialización de la composición de la o las 
fases buscadas. (los valores iniciales se encuentran 
muy alejados de los valores reales). 

b) Estimación de presión o temperatura alejada de la 
solución en cálculos de presiones o temperaturas de 
rocio y burbuja. 

e) Mala estimación inicial de la relación de fases en una 
separación isotérmica. 

d) Cálculos de equilibrio en la cercania del punto 
critico. 

Por tanto, la solución trivial no es resultado de que la 
ecuación de estado sea incapaz de predecir las densidades 
correctas, sino que, congruente con lo que ocurre flsicamente, 
está indicando que solamente se tiene una fase. 

Si durante el cálculo iterativo del equilibrio se encuentra 
que antes de llegar a la convergencia una de las fases no existe 
a la temperatura y presión del sistema, entonces la composición 
de esta representa una "pseudofase 11 y por tanto la ecuación de 
estado no predice su densidad. Para poder proseguir hacia la 
solución, es necesario generar una "pseudodensidad" que permita 
obtener valores de (T-P-x) o (T-P-y) en que esta fase esté 
presente. De no tomarse esta medida, se calcularán densidades que 
serAn muy parecidas para la 11pseudof ase 11 y la o las otras fases 
presentes, densidades que solo diferirán entre si en la medida 
en que las composiciones de dichas fases sean diferentes. Esto 
dará lugar a que los coeficientes de fugacidad tiendan a 
iqualarse y en consecuencia, durante la iteración siguiente, las 
composiciones también. Al continuar el algoritmo eventualmente 
se llegarán a tener las mismas composiciones y los mismos 
coeficientes de fugacidad para todos los componentes en estas 
fases. Si esto sucede se caerá en lo que algunos autores han 
llamado solución trivial en el cálculo de las constantes de 
equilibrio, en la cual los valores de estas constantes se hacen 
prActicamente iguales a la unidad para todos los componentes. En 
consecuencia, no se encontrará el número real de fases, sino un 
número menor (y por lo tanto una solución falsa) o bien no habrá 
convergencia. Desde luego, hay muchos casos donde la solución que 
indica la desaparición de una fase es correcta. Por ejemplo, en 
el punto critico. 

Tomando en cuanta que la solución trivial en el cálculo de 
las constantes de equilibrio es consecuencia de la solución 
trivial de la ecuación de estado, se referirá en lo posterior 
como solución trivial a esta última, a menos que se indique lo 
contrario. 

se han propuesto varias alternativas para evitar la soluci6n 
trivial de la ecuaciones de estado. sin eabar90, en este trabajo 
solo ae enfocaran dos, la propuesta por P.M. Mathias, J.F. Boston 
y s. Watanasiri [19] y la propuesta por Bazúa et al. [28] que 
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esta basada en una modificación al algoritmo de Mathias-Boston. 

3.3 Algorit:ao de lfatbia•, Bo•ton y watana•iri. 

P. M. Mathias, J. F. Bastan y s. Watanasiri, desarrollan un 
método en el cual "el modelo de la ecuación de estado maneja las 
especificaciones no factibles retornando pseudopropiedades 
determinadas adecuadamente y que son continuas a través de la 
frontera de la región factible", asegurando la convergencia en 
el algoritmo de alto nivel a pesar de haber incursionado en 
regiones no permitidas. 

Su estrategia se basa en analizar la estabilidad del sistema 
multicomponente, tomando en cuenta que en regiones dentro del 
domo "espinodal" la mezcla es intr1nsecamente inestable, en forma 
análoga a como para un componente puro el limite de estabilidad 
estA dado por el domo de inestabilidad mecánica incipiente, 
formado por la unión de puntos en que (8P/8p)T=O. Para el caso 
de mezclas, la región de inestabilidad es más amplia que para 
componentes puros, de modo que el domo 11 espinodal 11 se encuentra 
siempre por fuera del domo de incstabi lidad mecánica y dentro del 
domo de equilibrio, encontrándose tangencialmente con éste en el 
punto critico (pe). Entre el domo de equilibrio y el domo 
"espinodal" se encuentra una región en la que la mezcla es 
metaestable, lo cual sucede para un componente puro entre el domo 
de equilibrio y el de inestabilidad mecánica. En la parte 
superior del domo de inestabilidad meca.nica se encuentra el punto 
mecánico critico (pmc), ~n el cual se cumple (d2p/dp2)T,x=O, que 
corresponde al punto critico para componentes puros, pero no para 
una mezcla. Esto se muestra en las figuras (J.7) y (J.B) • 

Debido a que los puntos dentro del domo 11 espinodal 11 no 
corresponden a condiciones de equilibrio, es necesario que cuando 
se entra en esta región no permitida se calculen 
"pseudopropiedades" que aseguren la continuidad de las variables 
derivadas de la ecuación de estado. Desafortunadamente, el limite 
de la región inestable no puede determinarse en forma explicita 
y de acuerdo con los autores mencionados, su cálculo resulta 
demasiado costoso (computasionalmente) para ser realizado 
rutinariaaente, pues ''requiere encontrar el cero del determinante 
de una matriz cuyo orden es igual al nOmero de componentes y 
cuyos elementos son funciones co11plejas". Por tanto, hay que 
establecer algún criterio eficiente para detectar 
especificaciones no factibles, Ellos emplean un criterio 
beuristico basado en la variación de la presiOn respecto a la 
densidad aolar a 
temperatura y composición constante, Pp=(8P/8p)T,x'Proponen que 
se calculen "pseudopropiedades" cuando se esta dentro de una 
regi6n en forma de domo cuyo limite se localiza donde PP tiene 
un alnimo, que eap1ricamente establecen como un décimo del 
producto de la constante universal de los gases por la 
temperatura, es decir, donde P/ = O.lRT, en que"*" indica el 
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l'l:G, 3.7 

J'IO, 3.7 

T':Tmc 

de equilibrio 

de inestabilidad 
m&eánica 

--~~'--~~~~~~---~~~~~p 

Diagrama presión Vs densidad para un componente 
puro donde se ilustra el domo de equilibrio y 
el domo de inestabilidad mecánica. 
p 

espinodal 

de ines~abilidad 
m&tC~nlca 

'---'"--~~~.....;:...i::;.a..~~~~~P 

Diagrama presión Vs densidad para mezclas 
multicornponentes donde se ilustra el domo de 
equilibrio, el domo de inestabilidad mecánica y 
el domo espinodal. 

valor de la propiedad en la frontera de la región permitida. En 
consecuencia, este do110 queda por fuera del domo de inestabilidad 
aec&nica. 
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otra reqión no permitida en la que puede ocurrir la solución 
trivial Y que no es detectada por el criterio anterior puede 
darse en el cAlculo de propiedades para la fase liquida a 
temperaturas por arriba de la temperatura mecánica critica y 
bajas presiones. Basados en la observación de que para muchos 
sistemas distintas ecuaciones de estado predicen que la densidad 
critica es apenas mayor que la densidad mecánica critica (p 0 ), 

sugieren que para esta fase se calculen 11 pseudopropiedaaes 11 

cuando su densidad es menor que Pmc• 

En resumen los criterios que consideran para establecer que 
se tiene especificaciones dentro de la región permitida en donde 
la raiz de la densidad es válida son: 

.pp > pp• = O.l RT 

p > Pmc 6 Z < Zmc 

liquido y vapor 

solo liquido ) 

(3 .1) 

(3. 2) 

Para especificaciones fuera de la reqión permitida el 
objetivo es obtener 11 pseudopropiedades 11 que sean continuas y 
varíen en forma apropiadas para la fase especificada. Estas 
propiedades se calculan a partir de 11 pseudodensidades 11 

extrapoladas al valor de la presión especificada en el algoritmo 
de alto nivel. 

La extrapolación propuesta para el liquido es de tipo 
loqaritmica y tiene la forma siquiente: 

P=C0 +C1 ln(p-0.7p~) (3.3) 

donde las constantes c 0 y ci se determinan obteniendo P de la 
ecuación de estado y PP en e limite de la reqión permitida. 

Para la fase vapor la extrapolación propuesta es: 

(3.4) 

imponiéndose la condición de que 1/P=O cuando p=(p•+Pmcl/2 donde 
p• ea el valor de la densidad al cual Ppgpp·· Las constantes c 2 
, e~ y c 4 se evalQan en la frontera de la reqión permitida y 
aplicando la condición anterior. La forma de estas 
extrapolaciones se presentan en linea punteada en las f iquras 
(3.9) y (3.10). . 
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p 

,_~~~P--•~p~C-Q~,~~~~~~~~~p 

rro. J.' 
Extrapolación para la fase vapor 

rxo. J.10 
Extrapolacion para la fase liquida 
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Para encontrar la raiz de densidad diseñan un proceso 
iterativo aplicable a todas las ecuaciones de estado, incluyendo 
aquellas en que la eoluciOn puede determinarse anal1ticamente, 
que consiste en ir calculando la ra1z de la ecuaciOn y evaluando 
el limite de la regiOn no permitida en forma simult~nea. cuando 
se trata de la faaa liquida, el algoritmo primero encuentra una 
densidad a la cual Pcai>P•llP y Pp>Pp•. Después se encuentra un 
sequndo punto al cual Pp>PP • Si en este punto Pcai<P~•P' empleado 
un método de Newton se garantiza la convergencia hacia la 
soluciOn en la regiOn permitida. Si en este segundo punto 
Pcai>P88P se sigue empleando el método de Newton para encontrar 
la raiz de la densidad (figura J.11) . Para el vapor el algoritmo 
es análogo, de modo que cuando se detecta que se está. en la 
regiOn no permitida el valor de la densidad se calcula 
extrapolando. 

T>l...: 

l'IG. J.11 
Proceso iterativo para la eKtrapolaciOn 
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J,4 KODITICllCIO• DB B~IUA 111'1' AI,, 

El método propuesto por Bazlla et al. [ 28 J esta basado en las 
ecuaciones planteadas en el algoritmo de Mathias et al., que es 
un algoritllo general aplicable a todas las ecuaciones de estado 
explicitas en la presión, solo que en eata método primero se 
resuelve anal1ticamente la ecuación de estado y después se 
determina la validez de la solución encontrada a diferencia del 
de Mathias et al. donde se calcula la ra1z de la densidad y se 
encuentra el limite de la región permitida en forma simulténea 
y de roanera iterativa. De esta manera en este algoritmo, el 
limite de la región no permitida se calcula llnicamente cuando es 
necesario extrapolar, evit6ndose cAlculos adicionales cuando la 
ra1z es vélida. Por lo tanto, el método que proponen consiste en 
obtener anal1ticamente la solución de la ecuación de estado, 
determinar su validez y en caso de que no sea vAlida, encontrar 
el llmite de la región no permitida para obtener un valor de 
densidad extrapolado. 

Cabe mencionar que este es el método que se implementará en 
este trabajo para el cálculo de la ra1z de la densidad. 

J,4,1 CALCULO DB LA llJ.11 DB 1 (BOLUCIO• ~ITICA) • 

La ecuación de estado escrita en forma general es la 
siguiente: 

p • ..!rr...- a 
V-b V'+ (c+b) V-db 

(3.5) 

Para la ecuación de Soave ae tiene que c=O y d•O, mientras 
que para la ecuación de Peng-Robinson c=b y d=b, 

si se introduce en la ecuación (J,5) los siguientes 
parémetros de reducción : 

A•~ 
(R'.1') 2 

c-.!.E. 
RT 
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D• Pd 
RT 

la ecuación (3,5) to•a la •iquiente for114: 

z.2__ A 
Z-B Z'•(C+B)Z-DB 

dond• Z es al factor de co•presibilidad. 

(3.6) 

Desarrollando en términos de z la ecuación anterior se 
obtiene una función cObica en Z como la siguiente: 

z•- (1-Cl Z'• (A-B-C-B'-BC-BD) Z-AB+DB+DB2 •0 (3.7) 

La ecuación (3. 7) se resolver& anal1tica•ente aplicando 
la f6rn.ula de cardano cuando la ecuación tenga una sola ralz real 
y un procedi•iento que consiste en aplicar valorea auxiliaras 
calculados mediante tablas en el caso de que la ecuación tenga 
tres ralees reales (29]. 

La ecuación (3.7) es de la forma canónica 

(3.8) 

donde: 

A•-l+C 

~·A-B-C-82-BC-BD 

y•-AB+DB+DB2 

Para la solución anal1tica ae hace ea siguiente cambio de 
variable: 
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Z•t<Hl 

y se su•tituya en la ecuaci6n (J.8), para obtener la siguiente 
ecuaci6n: 

t 1 •t(9jl-3A'I •(2.V-9>.P•27yl •O (J .9) 

la ecuaci6n anterior puede ser escrita de la siguiente manera: 

t 1 +3pt+2q-O (J .10) 

donde 

p•Jll-.l.' 

y 

11 discriainanta asta dado por: 

Si o1 <O existen tres ra1ces reales: 

Y la• ratee• pera al llquido·y el vapor •on: 



En caso de que ZL < e entonces se toma Zv como ZL • 

Si Dl >O existe una ra1z real 

J • t • 2 ll'l&LUM:IO• D• LA 'fllLIDll DI LA llAII lllCOll'l'llADll 
'I CllLCULO DI LOa VllLOJlll IUDllPOLAD09 • 

Los limites de validez expresados anteriormente en las 
ecuaciones (3.1) y (3.2) se pueden escribir en forma adimensional 
de la siguiente •anera: 

para el liquido 

P > Pe (Z < Ze ) Y P ~ O.l 

para el vapor 

(cr < Cle) 6 (a > a0 Y p < Pe> 

donde a • A/B y p • B/Z 

La "* ¡ap¡ap)/RT y esta dada por la siguiente ecuaci6n: 
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p • ..1:.../ªP)·-1 __ (~X2•(1•i)P)P 
RT\Tp (l-P>' [1•(1•i)P-~P']' 

a) Cálculo de Ye y de ªe • 

En •l punto cr1tico se cumple que: 

(3.11) 

De •odo que iqualando la ecuaci6n (3.11) y su derivada a 
cero se llega a la •iguiente expresi6n: 

(3.12) 

donde 

La ecuaci6n (3 .12) puede re•olverse por el método de Nevton
llap•on para encontrar el valor de Ye• El valor obtenido se 
utilizar& en la extrapolaci6n de la densidad y en el c&lculo de 
ªe' 

Escribiendo la acuaci6n de estado en funci6n de a se tiene: 

z-L- 11BZ 
Z-B Z(Z+B) +C(Z-B) 

la cual puede desarrollare• para obtener la siguiente ecuaci6n: 

Z'•Z' (1-C) +Z(sB-2CB-B2 -B-C) -(118-CB-C) B•O 

Reaolvi6ndoae la ecuaci6n anterior para a en el punto 
cr1tico se obtiene que: 
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(3.13) 

LOS resultados que se obtienen son los siquientes: 

Para Soave Ye• 3.8473221019 y ªe a 4.933962452 

y 

Para Peng-Robinaon: Ye • 3.9513730356 y ªe • 5.877359948 

b) Extrapolación. 

cuando se viola alquno de los criterios de validez de la 
ra1z ea necesario generar un valor de densidad extrapolado a 
partir de laa ecuaciones (3.3) y (3.4) que en términos 
adiHnaionales pueden e•cribirse, respectiva11ente de la siguiente 
foraa: 

B•C,•c,ln(j!-o. 711) 

y 

Debido a que el valor de las constantes de estas ecuaciones 
deben de evaluarse en el 11mite de la región permitida, hay que 
encontrar el valor de la densidad en este 11aite, lo cual ae 
logra haciendo cero la aiquiente función: 

La p debe de •atar acotada entre o y 1, •i eato no ea aa1 
Pe•t ª 1/Ye• 

si de•pu6a de un cierto na.ero de iteracionea E ~ que o. 001, 
entonces p • 1/Ye• 

c)C6lculo de ZL .. t Y Zy .. t· 
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Para el liquido •• etectdan los siquientea paso•• 

Determinación de lae constantes c0 y c1 de la ecuación (3,3) 

y tinalaente 

e •P(p _.Q.2¡ 
1 ut Ye 

z • .!2 
p 

Para el vapor •e efectdan loa aiquientea pasos: 

Para calcular P y Beat ee realiza ic¡ual que para el liquido 
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e,= ~ i 1 ~ ( i )'] Puc•y P .... c•y 
2B!.c•P .... --

2
--r: -Pexc +B!x P!xc- --

2
--c 

y finalaente 

e. jP+c2(2a!,,p .. ,)] 
l 2 B.,,, 

Co•¡}- -C1Puc-C2P!xc .,,, 

p• -e,-~ C:-4c,(c,-~) 
2c2 

Z=~ 
p 

Todos los pasos se visualizan mejor en el siguiente diagrama 
de flujo: 
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D1AGRAl1A DE FLUJO PARA 
EUALUAR LA RAlZ DE Z 

SOLUUGI 

lllLl!IClll 
LIECUICIOI 

(UIJ(I 

Sl 



CALCULO Y EUALUACION DEL 
LIMITE DE VALIDEZ 



EXTRAPOLACION 

CALCULO OC r11t ULCULODE f1n 

u calcuh h u!J ~' u calewl111 r1li dt 

[:~-1.1 

57 



CAPITULO IV 

ZL EQUILIBRIO DZ Pl\SES. 

4.1 INTRODUCCION. 

El equilibrio termodinámico de un sistema, es aquel en el 
cual las variables que lo describen no varian con respecto al 
tiempo. Esta condición de la termodinAmica es de utilidad en la 
Ingenier1a Quimica, para el anAlisis y el disel'io de procesos [l), 

En este capitulo se har6 un breve an6lisis respecto a las 
condiciones del equilibrio termodin~mico, en particular, sobre 
los criterios que establecen la existencia del mismo en un 
sistema, con la finalidad de plantear los problemas de equilibrio 
entre fase. 

El punto de partida será la integración del potencial 
termodinAmico energia libre de Helmholtz A, para la deducción de 
los coeficientes de fugacidad de las fases presentes en un 
sistema, utilizando la ecuación de estado de Peng-Robinson. 

Finalmente se presentará el algoritmo matemático para el 
cálculo del equilibrio de fase. 

4,2 DEPINICION DE Ll\B FOJICIOHZB TBIUIODINlUIICl\S 

La energia interna, la entalpía, la entrop1a, la energia 
libre de Helmholtz, la energia libre de Gibbs, la fugacidad, etc. 
son funciones termodinámicas importantes para estudiar el 
comportamiento de una gran variedad de sustancias. El punto de 
partida para la estimaci6n de estas funciones, es la ecuación que 
sintetiza la primera y la segunda ley de la termodinámica en su 
forma diferencial, esto es: 

dU=TdS-PdV 
(4 .1) 

la entalpia es definida co~o: 

H=U+PV (4 .2) 

derivando la ecuación anterior se puede escribir: 
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dH•dU+PdV+VdP (4. 3) 

substituyendo la ecuación (4.1) en la ecuación (4.3) se obtiene 
que: 

dH•TdS+VdP ( 4. 4) 

Otra función de suma importancia es la energía libre de 
Helmholtz, la cual se define de la siguiente forma: 

A•U-TS (4. 5) 

teniendo en cuenta un proceso reversible e infinitesimal la 
derivada de la ecuación (4.5) es la siguiente: 

dA=dU-TdS-SdT (4.6) 

la sustitución de la ecuación (4.1) en la ecuación (4.6) conduce 
a la siguiente expresión para la energla libre de Helmholtz 

dA•-SdT-PdV (4.7) 

La energla libre de Gibbs se.define por la relación: 

G=H-TS (4.8) 

para un proceso reversible e infinitesimal se tiene que: 

dG=dH-TdS-SdT (4.9) 

la sustitución de la ecuación (4.4) en la ecuación (4.9) da 
origen a la siguiente ecuación: 
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dG=-tidT• VdP (4.10) 

que es la forma diferencial para la energia libre Oe Gibbs. 

4.3 IJllTBGllACION DB LA FU!ICION TBRKODINAllICA BNBRGIA LIBRB DB 
HBLMBOLTI 

Para la integración de las funciones termodinámicas, se 
utiliza un estado de referencia arbitrario, El mas común es la 
condición del gas ideal a condiciones normales, de presión y 
temperatura. 

Si se considera un sistema en el que ocurre un proceso 
isotérmico a composición constante, la ecuación ( 4. 7) se expresa: 

dA=-PdV (4 .11) 

integrando la ecuación anterior desde un volumen v0 (condición 
de gas ideal) hasta un valumen V se obtiene: 

( 4 .12) 

para evaluar la integral anterior, se divide en dos integrales 

( 4. lJ) 

La segunda integral se puede realizar sustituyendo la 
ecuación del gas ideal; sin embargo,la primera requiere 
propiedades del gas real. Para la evaluación de las integrales 
en términos de z se suma y resta la expresión: 

quedando: 
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agrupando se obtiene como resultado: 

A-A0 =-f.1P- RT¡dV-R'l'lnJ'.. 
• V V0 

( 4 .14) 

La ecuación anterior escrita en términos del factor de 
compresibilidad z queda 

A-A, f v dV V --=- (Z-1)--ln-
RT • V V0 

(4 .15) 

La expresión de Z dada por la ecuación de estado de 
Peng-Robinson es la siguiente: 

z--L- aV/RT 
V-b V(V+b)+b(V-b) 

(4 .16) 

y 

Z-l .__E__ a V/ RT 
V-b V( V+b) +b( V-b) 

(4.17) 

Resolviendo la integral indicada en la ecuación (4.15) se 
obtiene: 

A-A,,=-ln V-b+--ª-ln V+b(l-.¡4) -1nJ'.. 
RT V 2['i.RT V+b(l+['i.) V, 

(4 .18) 

Esta expresión será utilizada para calcular el coeficiente 
de fugacidad. 

4.4 COllDICIONBS DBL IQUILIBRIO TllRllODIMJUIICO. 

Bajo ciertas condiciones de presión y temperatura en un 
sistema coexisten en equilibrio la fase liquida y la fase vapor. 
Las isotermas descritas en el espacio termodinámico P-V, con 
temperatura menor que la temperatura critica, deberán pasar por 
los puntos de saturación de este espacio gener4ndose la 
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envolvente de oquilibrio liquido-vapor. cualquier punto en esta 
envolvente doberá cumplir las siguientes condiciones de 
equilibrio: 

a) La temperatura de ambas fases deberá ser la misma, de o 
cumplirse ésto existirá un gradiente de temperatura que se 
manifestarla como un flujo de calor entre las fases. 

b) La pr~~i6n de la fase liquida y la del vapor deberán "" 
iguale, si ésto no se cumple, existirá una diferencia cE p:esifn 
lo cual despl.1"".aria la frontera que separa a las dos fases. 

e) Los pc1tencialcs qui micos de las fases deberán ser 
iguales, si esta condición no se cumple, existirá una 
acumulación de materia en alguna de las fases. 

Estas condiciones de equilibrio pueden expresarse 
matemáticamente de la manera siguiente: 

P L (T,V) 

µ L (T,V) 

p (T,V) 

µ V (T,V) 

4.5 PLAllTBllllIBllTO DB LOS PROBLBllAS DB EQUILIBRIO. 

Considérese un sistema de dos fases con m componentes. 
Las variables intensivas 'bºª definen este sistema son: T, P, x1ª ,x2ª,X1ª, .•. ,Xmª,X1

8 ,x2
8 ,x3 , ••• Xm8,donde Xiª, es la fracción mol 

del componente i en la fase a y m es el número de componentes en 
la mezcla. Las dos fases se encuentran en equilibrio y por ello 
la temperatura y presión de ambas fases es la misma. El número 
de variables intensivas es (2m + 2). El equilibrio con respecto 
a la trasferencia de masa establece que : 

(i= 1,2, ..• ,m) 

Las m ecuaciones anteriores son relaciones entre las 
variables intensivas del sistema ya que los potenciales qu1micos 
son funciones de ellas. Adem~s,las fracciones mol deben sumar la 
unidad. 

Se tiene entonces, (m + 2) ecuaciones con (2m + 2) 
incógnitas. Para poder resolver un problema de equilibrio de 
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fases es necesario especificar el valor de m variables 
intensivas. Las m variables intensivas a especificar pueden ser 
la temperatura y la composición de una fase ó la presión y la 
composición de una fase. 

Problemas t1picos de equilibrio de fases que ilustran lo 
anterior son los siguientes casos: 

1) Cálculo de la presión de burbuja: 
Datos: T, composición del liquido 
Incógnitas: P, composición del vapor. 

2) Cálculo de la temperatura de burbuja: 
Datos: P, composición del liquido 
Incógnitas: T, composición del vapor. 

3) Cálculo de la presión de recio: 
Datos: T, composición del vapor 
Incógnitas: P, composición del ltquido. 

4) Cálculo de la temperatura de recio: 
Datos: P, composición del vapor 
Incógnitas: T, composición del ltquido. 

5) Evaporación instantánea (flash). 
Datos: T,P y composición de alimentación (Z). 
Incógnitas: fracción evaporada, composición de 
la fase liquida y de la fase vapor. 

El nümero de variables intensivas que es necesario 
especificar se conoce como grados de libertad del sistema. 

4.6 PUGACIDllD Y COEFICIENTE DE FUGACIDAD. 

En la práctica se ha encontrado una función termodinámica 
que resulta más cómoda para resolver problemas de equilibrio 
entre fases. A esta función se le ha dado el nombre de fugacidad, 
y se define como: 

donde fiª es la fugacidad del componente i en la fase a. 
En el equilibrio se tiene que: 
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Los coeficientes de fugacidad se definen como: 

para la fase vapor 

y 

para la fase liquida 

-v tr cp,=
I'Y, 

(4 .21) 

(4. 22) 

El potencial quimico esta relacionado con la energia libre 
de Helmholtz por la siguiente expresión: 

(4.23) 

la ecuación anterior también puede ser escrita de la manera 
siguiente: 

µ1 -µ1 =__g_j A-A,] 
RT an,"l RT J 

( 4. 24) 

Un anAlisis de las ecuaciones (4.19) y (4.21) permite ver que: 

a 1A-A,,l lnti=- -an, RT 
(4. 25) 

La derivada anterior se realiza haciendo uso de la ecuaci6n 
(4.18), para obtener: 
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ln~~=~ (Z"-1) -ln(z•-b) --ª-[~ +1-~]1n Z'•b(l•{?) 
b 2.¡'lb ,, b Z'+b(l-.¡'Z) 

donde 

- ¡anal a1= Tn (4.26) 
J nj•cte 

El desarrollo de esta derivada se encuentra en el apéndice 
de este trabajo. 

A continuación se presenta un diagrama de flujo que muestra 
el algoritmo computacional para calcular la presión de 
burbuja, en este diagrama se incluyen las expresiones 
desarrolladas hasta este momento. 
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DIAGRAMA DE FLUJO PARA CALCULAR 
LA PRESION DE BURBUJA 

UTILIZANDO LA ECUACION DE ESTADO 
DE PENG-ROBINSON-STRYJEK-UERA 

ES!l"AOOSlllCIALES 

<Hllll 
r.m=Pcrn•te 
P:IP1<1l•W> 
1m:r,m•xm11 



SUBRUTINA A 
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SUBRUTINA B 

RPLIClllCEl.ISIE 

con11um1 
Al.i:r<XIJ,kJl,X10Yi) 

'"'lll•lll/2 

m1m mus M nmLooo 
klDü,iUJOktt'l1YJAIJ 

Jl(:J:l: ~iXJllJ: I VIII 

1 .. c:11MIJ' ! Ylll 

.m•,1121 ... 1 
•:U":f(Zv.,.) 



ALGORITMO PARA CALCULAR RAICES DE 
ECUACIONES NO LINEALES 

CONBINA BISECCION Y SECANTE 

SUBRUTINA ZERO 

L[[R 

cous 
Pl'lln YPr10 

FORnULAIEl!ERACJON 

----•,,,,,, __ m,_11_1,,_,_,_,11~::::::::-"" 
tr<fr1¡)·flfto¡j)J,... 



CAPITULO V 

OPTIHIZACIOH DE LOS PARAHETROS 
DE IHTERACCIOH BINARIA 

5.1 INTRODUCCIOH. 

Teniendo de(inidos los algoritmos que se van a utilizar para 
calcular el equilibrio de fases, el siguiente P•1.SO es realizar 
el estimado de los parámetros de interacción binaria (Kij y Kji 
) que mejor predicción haga de los datos experimentales. Los 
valores más confiables de los parámetros se obtienen haciendo uso 
de los datos experimentales disponibles en la literatura; En este 
trabajo se utilizaron datos del equilibrio liquido-vapor. 

El punto de partida para lograr lo anterior es seleccionar 
de los datos medibles las variables dependientes e 
independientes. Por ejemplo, en el equilibrio liquido-vapor de 
sistemas binarios, las variables medlbles son cuatro (las 
fracciones molares en la fase liquida x1 , las fracciones molares 
en la fase vapor y1 , la temperatura T y la presión P); del 
conjunto de estas, se puede escoger dos como variables 
independientes y las otras se compararán con los valores 
calculados por el modelo haciendo uso de un juego inicial de 
parámetros. Un valor óptimo para los par4metros será aquel que 
minimice la diferencia entre los valores calculados y los 
experimentales. A continuación se describirá el procedimiento que 
se siguió para la estimación de los parámetros de la ecuación d.a 
estado de Peng-Robinson. 

5. 2 ALClORITXO PARA LA IBTillACION DI LOS PARAllBTROS DI INTERACCIOll 
BillARIA. 

En la descr ipci6n de la función objetiva se adoptará la 
siguiente nomenclatura: c 1ci•l, ••• n) como los parámetros, donde 

es el número de parámetros del modelo. Xk las variables 
independientes y Y 1 las variables dependientes. El sub1ndice 1 es 
utilizado para diferenciar su naturaleza. Si J es el nómero de 
experimentos del mismo tipo, para los cuales Y1 es medida, cada 
dato experimental se desiqnar6 por yexplj con js 1, ••• ,J. 

cada valor de yexplj se comparará con el valor de la 
variable calculada con la ayuda del •odelo Y0

1j • As1 la 
desviación entre los valores calculados y medidos será cy•xplj 
- Yº1jl • 

La función objetivo a mini•izar esta representada por la 
ecuación (5.1), que es la suma de los cuadrados de las 
desviaciones, afectada por un coeficiente de ponderación 
individual p'J y de un coeficiente de ponderación 111 
caracterl•tic de la variable Y1• 
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(5.1) 

El coeficiente de ponderación Pi permite que la funció11 
objetivo Q sea una suma de desviaciones en valor absoluto, siendo 
generalmente de la forma: 

(5. 2) 

Los coeficientes ni. toman en cuenta la naturaleza de la 
variable ye • 

Los parámetros ci que minimicen la ecuación (5.1) deben 
satisfacer el siguiente sistema de ecuaciones: 

( ªº) -o ac - !·1 ..... p 
J e,., 

(5.3) 

La función Q es no lineal en los par4metros c1, por tanto, 
el sistema de ecuaciones (5,J) no puede ser resuelto 
directamente, por lo que es necesario utilizar algún método 
iterativo. El método que se aplico fué el de Newton-Gauss. 

5.3 llBTODO DI Ml!WTO• PARA RISOLVllR SISTBllllS DI ICDACIOllBS NO 
LUIALIS. 

El método de Newton consiste en reemplazar el sistema de 
ecuaciones no lineales (5,J) por un si•tema lineal que sea 
equivalente en la vecindad de un juego inicial de parAmetros c0

1 
(i=l, .•• ,n). La solución de este "nuevo" sistema permite obtener 
un juego de parámetros más próximo a la solución. 

El procedimiento para obtener el sistema lineal equivalente 
a (5.3), es el siguiente: 

Se hace un desarrollo en Taylor de primer orden de ye en 
función de la diferencia Ci - cº1 = Ac1 : 
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(5. 4) 

donde la derivada se toma para los valores iniciales de los 
pará.metros c 1°. 

Sustituyendo (5.4) en (5.3) se genera un sistema lineal en 
donde las inc6qnitas son los incrementos de los parámetros Ac1: 

(5. 5) 

con: 

y 

Una vez resuelto el sistema (5. 5) para 6c1ó se incrementan 
los valores iniciales de los parAmetros por c 1 + Ac1 , lo cual 
permite iniciar una nueva iteraci6n, es decir una nueva soluci6n 
del sistema (5.5), generando as1 un método iterativo hacia la 
convergencia. 

Para obtener una convergencia sequra, se utiliza el método 
de subrelajaci6n aatea&tica que consiste en multiplicar los 
incrementos Ac1 por un ndmero 1 inferior a la unidad. As1 los 
valores nuevos de c 1° para iniciar una nueva iteración será: c 1° 
+1AC1 • 

En cada iteraci6n se verifica el sentido de la variaci6n de 
la funci6n Q, ya que ea posible que a causa de la no linearidad 
de Y11° loe Ac1 aun daaaiado grande• y provocando en 
con•eCUencia que Q (elº + ACJ.) •ea superior a Q(c1°), como lo 
ilu•tra la fiqura(5. ), introduciendo el caso de un s6lo 
par&aetro c1 • 

Aal todOll loa &c1 ~n aultiplicados por el mismo coeficiente 
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A . Si un q~lculo de Q(Cio + Á6C1) resulta superior a Q(c1°) se 
repite la reducción del incremento multiplicando nuevamente por 
A hasta que Q(c1° +Aº6c1) sea inferior a Q(c1°). 

o 

HG. 5.1 
Ilustración que muestra el método de 
•inimos cuadrados y el procedimiento de 
subrelajaci6n matem&tica 

5. 4 rtlllCIOll OBJ&'l'J:VO PAD llL caLCIJLO D• U PRUIOM D• BUUUA. 

Para realizar la optiaizaci6n de los par6metroa de 
interacción se utilizaron datos de equilibrio liquido-vapor de 
mezclas binarias di6xido de carbono-hidrocarburo• y nitr6qeno
hidrocarburos. De loa datos eXperimentales se alimentaron a la 
ecuaci6n de estado las fraccionas molaras en la fase liquida y 
la temperatura (variables ind.epandientes), quedando como 
variables dependientes las fracciones molares en la faae vapor 
y la presión, as decir .. realizaron c6lculos de la presi6n de 
burbuja para esto• aiat8Jllls. Para este csao, la función Q queda 
como la suma de desviaciones entre loa valores calculados y 
experimentales para la• fracciones molaras en la faaa vapor ~i 
y la presi6n P, asto ea 



(5.6) 

El valor del coeficiente caracter!stico n1 se tomó igual a uno, 
y el valor del coeficiente de ponderación individual p, 
para la fracción mol en la fase vapor igual a la unidad. 

Siendo dos el nllmero de parámetros en el modelo, el sistema 
de ecuaciones (5.3) queda: 

(5.7) 

sustituyendo la ecuación (5.6) en el sistema (5.7) se 
abtiene el siguiente sistema de ecuaciones no lineales: 

-2E (Pj"'-Pfl (ªPf)-2E (y.,.-yc>(~)=o 
J pJ••>' IC,, J J J aIC,, 

Desarrollando en Taylor (Pj••P - Pjºl 
función de 4K12 y 6K21 se tiene: 

(5.8) 



( 5. ':I) 

(5 .10) 

El subindice 0 significa que las propiedades y derivadas 
se calculan con los valores iniciales de los parámetros. 

La sustitución de las últimas dos ecuaciones en el sistena 
(5.B}, da origen a un sistema lineal como el mostrado en la 
ecuación (5.5), donde las incógnitas son 6K12 y 6K 21 . 

-lt.K,,I t.c,- ~K,, 
(5.12) 
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(5.13) 

Para resolver este sistema se necesita contar con las 
derivadas de la presi6n P y la fracci6n molar en la fase vapor 
Ji con respecto a loa parllmetros x12 y K21 • 

Las derivadas de Ji se realizaron a partir de la 
siguiente expresi6n: 

(5.14) 

en la que Keqi es la constante de equilibrio liquido-vapor. 

K =·j 
9<11 •l 

que escrita en t6rainos de los loqaritmos de los caef icientes de 
fugacidad del liquido y el vapor queda: 

(5.15) 
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Substituyendo 5.15 en 5.14 se tiene: 

(5.16) 

y la derivada con respecto a los parámetros es: 

(5.17) 

donde 

dlncp~ =[~--1-j az. __ 1_[ aA", -(~ _ 1)~]ln z.• c1+.¡2) B. 
dK11 B z. -B ""JK¡j 2/2B dK11 B 0K11 z. + ( 1-.¡2) B 

(5.18) 

siendo o la fase, liquida o vapor. 

Las derivadas que aparecen en la ecuación 5 .18 se encuentran 
desarrolladas en el ap6ndice de este trabajo. 

Para la derivada de la presión P el punto de partida es la 
ecuaci6n de estado, quedando esta como: 

dA 
dP •-P dK11 

""JK;i Z2+2ZB-B 

(5.19) 

Durante la optiaización de los parlmetros el equilibrio se 
calculó para cada iteración hasta que se encontró el juego 
que mejor representación hizo para los datos experiaentales. 

En el siguiente capitulo se presentarAn los resultados que 
se obtuvieron en la aplicación del alqoritao aqu1 descrito. 
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CAPITULO VI 

lUIALISIS DE RESULTADOS Y CONCLUSIONES 

En este capitulo se presentarán los resultados que se 
obtuvieron de la aplicación sistemática del algoritmo descrito 
en el capitulo anterior. Uno de los objetivos que se hablan 
propuesto en el desarrollo de este trabajo fue, el de disponer 
de una infraestructura de computo para la generación de 
parámetros utilizando diferentes reglas de combinación para las 
ecuaciones tipo van der waals, en particular para la ecuación de 
estado de Peng-Robinson. 

De la revisión bibliogrAf ica, se visualizó que las reglas 
de combinación tipo Margulcs y van Laar propuestas por stryjek 
y Vera y las reglas generalizadas de dos y tres parámetros 
propuestas por Sandoval y Vera eran las que potencialmente se 
podían aplicar a los sistemas co2 - hidrocarburos y N2 -
hidrocarburos. 

Los programas de computo generados contienen la reglas de 
combinación arriba indicadas, sin embargo, solo se llevó a cabo 
un estudio sistem&tico de los sistemas mencionados con la regla 
de combinación tipo Margules. En un trabajo posterior se 
realizará un estudio comparativo de las cuatro reglas. 

La validación del algoritmo de optimización de parámetros 
se verificó con la infonnacl6n de stryjek y Vera [ 14) . En 
particular para el sistema ciclohexano - acetona a la temperatura 
T= 298.15, estos autores encontraron los siguientes valores para 
la regla tipo Margules: K12=0.0902 y K21=1400¡ en tanto los 
valores calculados con el algoritmo aqu1 propuesto 
fueron:K12=0.0BB07 y K21=0.01389. 

A continuación se presentar~n los resultados que se 
obtuvieron con la regla tipo Margules. 

6.1 EQUILIBRIO EllTRE FASES DE BISTBllAS RITROGENO-HIDROC.llRBUROB 

El estudio de estos sistemas son de interés para la 
industria petrolera, en particular para la explotación de 
yacimientos •. Recientemente, Petróleos Mexicanos estudia la 
posibilidad de utilizar técnicas de recuperación mejorada del 
petróleo; entre estas técnicas una de las prometedoras es la 
inyección de gases a condiciones supercr1ticas. Los gases. que 
potencialmente pueden utilizarse son el nitrógeno y el dióxido 
de carbono. 

En la literatura especializada hay una gran cantidad de 
información de los sistema nitr6geno-hidrocarburos; en este 
aspecto ha existido un gran interés por representar estos 
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sistemas mediante las ecuaciones de estado. Después de revisar 
la literatura se ha constatado que estos sistemas presentan una 
dificultad en la estimación de los parámetros (según la regla de 
combinación) cuando se utiliza cualquier programa de 
optimización. En este trabajo se manifestó una sensibilidad en 
las suposiciones iniciales de los parámetros, asimismo fue 
dificil lograr la convergencia. A medida que el nümero de 
carbonos de los hidrocarburos aumentaba, estas dificultades eran 
más manifiestas. A continuación y a titulo de ejemplo, las tablas 
(6.l) a (6.6), muestran algunos resultados típicos de los 
sistemas nitrógeno hidrocarburos. En estas tablas las 
desviaciones entre los valores experimentales y calculados son 
estimados de la siguiente manera: 

Para la presión y temperatura de burbuja o roela el valor 
absoluto de: 

dP/P (P8 
- Pº) /P8 * 100 

dT/T (T" - Tº)/T8 * 100 

para las fracciones mol el valor absoluto de: 

dy(i)= (Yº1 - Yº1l * 100 

dx(i)= ex•, - xº1l • 100 

La tabla (6.1) muestra los resultados de un calculo de 
presión de burbuja para el sistema nitrógeno-metano a 180 K. Al 
final de la tabla aparecen las desviaciones absolutas promedio 
para la presión y la fracción mol en la fase vapor. 
Como puede apreciarse, la representación de este sistema es 
aceptable. 
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TABLA (6.1) 

RESULTADOS PARA LA MEZCLA NITROGENO - METANO A 180 K 

X(l) 

.oooo 

.0089 

.0202 

.0327 

.0434 

.osas 

.0632 
• 0863 
.1083 
.1254 
.1567 

Nombres de los componentes de la mezcla: 

(1) NITROGENO 
(2) METANO 

T = 180.00 (K] 

k(l,1) = .oooo k(l,2) .0428 
k(2,l) = .0603 k(2,2) = .oooo 

P exp P cal dP/P 'il exp 'il cal 

Bar 

32. 883 33.052 .514 ·ºººº ·ºººº 34 .110 34.133 .067 .0230 .0219 
35.400 35.482 .232 .0494 .0471 
36.720 36.942 .605 .0738 .0721 
37.870 38.162 .771 .0936 ,0913 
39.450 39.871 1.067 .1192 .1157 
40.240 40.349 .271 .1260 . .1220 
42.720 42. 770 .117 .1572 .1508 
44.750 44.926 .393 .1786 .1724 
46.590 46.485 .225 .1919 .1851 
48.700 48.862 .333 .1992 .1903 

Desviaci6n absoluta promedio dp/p = .418 

Deaviaci6n absoluta pro•edio dy • .393 

D'i 

.ooo 

.110 

.230 

.170 

.230 

.350 

.400 

.640 

.620 

.680 

.890 

En laa tablea (6.2) a la (6.6) se •uestran los resultados 
para los siste•as nitr6geno - etano á 230 K, nitr6geno - propano 
a 198.15 K, nitr6geno - n-pentano a 344.26 K, nitr6geno - n
haxano a 344.26 K y nitr6geno n-decano a 410.93 K 
respectivamente. 

80 



TABLA (6.2) 

RESULTADOS PARA LA MEZCLA NITROGENO - ETANO A 230K 

X(l) 

.oooo 

.0094 

.0240 

.0399 

.0776 

.1372 

.3120 

.4110 

Nombres de los componentes de la mezcla: 

(1) NITROGENO 
(2) ETANO 

T • 230.00 [K) 

k(l,l) - .0000 k(l,2) = -.0523 
k(2, 1) - .0372 k(2,2) = .0000 

P exp P cal dP/P Y1 exp Yl cal 

Bar 

7.004 7.037 .471 .0000 ·ºººº 10.538 10.461 .731 .2927 .2890 
15.695 15.730 .223 .4889 .4920 
21.562 21. 383 .830 .6029 .5982 
34. 521 34.402 .345 .7129 .7055 
54.046 53.828 .403 .7660 • 7586 

101. 769 101.809 .039 .7566 .7524 
119.582 121. 949 1.979 .7047 .7140 

Desviaci6n absoluta promedio dp/p • .628 

Desviaci6n absoluta promedio dy • .497 

Rl 

DY 

.ooo 

.370 

.310 

.470 

.740 

.740 

.420 

.930 



TADLA (6.3) 

RESULTADOS PARA LA llEZCLA NITROGEllO - PROPA!IO A 19B.15K 

Nombres de loo coniponcntco de. la. mezcla: 

(1) NITROGENO 
(2) PRO PAJI O 

T ~ 198.15 [K] 

k(l,l) a ·ºººº k(l,2) - .0310 
1<(2, l] = • 0823 k(2,2) = ·ºººº 

X(l) P exp P cal dP/P Yl exp Yl cal DY 

Bar 

.0290 13.789 13.767 .161 . 9812 .9823 .111 

.0850 41.368 41. 362 .015 .9900 .9888 .116 

.1370 68.947 68 ,972 .o:n .9880 .9874 .062 

.1860 96.526 97 .114 .609 .9842 .9834 .078 

.2300 124.105 124.304 .160 .9798 .9776 .215 

.2510 137 .894 137.915 .015 .9774 .9741 .330 

Desviación absoluta promedio dp/p a .166 

Desviación absoluta promedio dy : .152 

82 



TABLA (6.4) 

RESULTADOS PARA LA MEZCLA NITROGENO - n-PENTANO A l44.26K 

X(l) 

.0190 

.0320 

.0480 

.0660 

.1040 

.1460 

.1960 

.2520 

.3300 

Noabr•• de lo• coaponente• de la aezcla: 

( 1) NITROGEllO 
( 2) n-PEllTAllO 

T • 344.26 [K) 

k(l,l) - ·ºººº k(l,2) - -.0526 
k(2,l) - .0365 k(2,2) - ·ºººº 
P exp p cal dP/P Yl exp Yl cal DY 

Bar 

14 .203 14.122 .571 .7700 .7569 
21.443 21.848 1.887 .8380 .8300 
30.750 31.426 2.197 .8770 .8703 
42.196 42.292 .228 .9010 .8932 
64.328 65.544 1.890 .9240 .9149 
92.251 91.719 .577 .9300 .9237 

122.105 123.492 1.136 .9310 .9263 
161. 681 159. 779 1.176 .9300 .9243 
207.806 211.243 1.654 .9220 .9160 

Da•viaci6n eb•oluta proaedio dp/p • 1.257 

De•viaci6n ab•oluta proaadio dy • .750 
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.779 
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.574 
.60Ó 



TABLA (6.5) 

RESULTADOS PARA LA MEZCLA NITROGENO - n-HEXANO A 344.26 

Nombres de los componentes de la mezcla: 

(1) NITROGENO 
(2) n-HEXANO 

T = 344.26 [K] 

k(l, l) ·ºººº k(l, 2) .1584 
k(2, l) = .0338 k(2,2) .oooo 

X(l) P exp P cal dP/P Yl exp Yl cal DY 

Bar 

.0990 68.947 68.858 .129 .9640 .9714 ,740 

.1440 103.420 104.787 1.322 .9730 .9757 .269 

.1820 137.894 138.140 .178 .9730 .9770 .404 

.2110 172.367 165.699 3.869 .9720 .9773 ,535 

.2440 206.841 199.558 3.521 .9640 .9772 l. 321 

.2780 241. 314 237.585 l. 545 .9590 .9766 l. 764 

.3110 275. 788 277.970 .791 .9580 .9758 1.777 

Desviación absoluta promedio dp/p = 1.622 

Desviación absoluta promedio dy = .973 
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TABLA (6.6) 

RESULTADOS PARA LA HEZCL.A NI1'ROGENO - n-DECANO A 410, 93 

X(l) 

.0550 

.0825 

.1064 

.1365 

.1520 

.1930 

.2380 

.2420 

.2670 

. 2770 

.2800 
• 2970 
.3245 
.3320 
.3510 

Nombres de los componentes de la mezcla: 

(1) NITROGENO 
( 2) n-DECANO 

T = 410.93 (K] 

k(l,l) = .oooo 
k(2,l) = .0326 

k(l,2) = .0326 
k(2,2) = .oooo 

P exp P cal dP/P Yl exp 

Bar 

34.473 34. 745 .790 .9899 
55,158 53,100 3. 731 .9936 
68.947 69.740 1.150 .9938 
93.078 91.676 1.506 .9910 

103.420 103.425 ,005 ,9935 
134.447 136.112 l. 238 .9930 
172.367 174.948 l. 497 .9932 
172.367 178.563 3. 595 ,9924 
203.394 201. 811 • 778 .9933 
213.736 211.437 l. 076 .9940 
224.078 214.363 4.336 .9924 
241. 314 231.282 4.157 .9920 
261. 998 259. 941 • 785 .9914 
275.788 268.050 2.806 .9906 
293.025 289.186 l. 310 .9902 

Yl cal 

. 9853 

.9888 

.9902 

.9911 
• 9914 
• 9917 
.9916 
.9916 
.9914 
.9913 
.9912 
.9910 
.9907 
.9905 
,9902 

Desviación absoluta promedio dp/p = 1.917 

Desviación absoluta promedio dy .177 

DY 

.455 

.485 
• 364 
,009 
• 214 
.132 
.160 
,083 
.192 
.272 
.115 
.095 
.075 
,007 
.001 

El volumen VI de la Serie DECHEHA: "Vapor Liquid 
Equilibria tor Mixtures of Low Boiling substanc•a", editado por 
H. Knapp et al. [22], presenta una colección amplia de los 
sistemas binarios que se estudiaron en este trabajo y ademas 
proponen los par&metros de interacci6n binaria de estos sistemas, 
utilizando la ecuación de estado de Peng-Robinson Y una regla de 
combinaci6n de un solo parámetro. 
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Los resultados que se obtienen para los sistemas ilustrados 
en las tablas (6.1) a (6.6), a las mismas condiciones y 
utilizando los parámetros propuestos por Knapp et al. se muestran 
en las tablas (6.7) a (6,12). 

TABLA (6.7) 

PREDICCION CON LA REGLA DE UN PARAMETRO DE INTERACCION BINARIA 
PARA LA MEZCLA NITROGENO - METANO A lBOK 

X(l) 

.oooo 
• 0089 
.0202 
.0327 
.0434 
.0588 
.0632 
• 0863 
.1083 
.1254 

Nombres de los componentes de la mezcla: 

( 1) NITROGENO 
(2) METANO 

T = 180.00 [K] 

REGLA DE COMBINACION DE UN SOLO ARAMETRO 

K(l,2) .0300 

P exp P cal dP/P 'il exp Y1 cal 

Bar 

32.883 33.140 • 770 .0000 .0000 
34 .110 34 .120 .030 .0230 .0207 
35.400 35.350 .140 .0494 . 0449 
36.720 36.690 .oso .0738 .0692 
37.870 37.820 .140 .0936 .0880 
39. 4 50 39.410 .110 .1192 .1124 
40.240 39.850 .960 .1260 .1187 
42.720 42 .140 l. 360 .1572 .1484 
44.750 44.200 l. 360 .1786 .1484 
46.590 45.720 1.800 .1919 .1854 

Desviación absoluta promedio dp/p = .662 

Desviación absoluta proaedio dy .536 
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·ººº .227 
.447 
.462 
.557 
.684 
. 726 
.875 
.875 
.650 



TABLA (6,8) 

PREDICCIOll CON LA REGLA DE UN PARAMETRO DE INTERACCION 111 NARIA 
PARA LA MEZCLA NITROGENO - ETANO A 230K 

X(l) 

.0000 

.0094 

.0240 

.0399 

.0776 

.1372 

.3120 

.4110 

Nombres de los componentes de la mezcla: 

( 1) IHTROGENO 
(2) ETANO 

T = 230.00 [K] 

REGLA DE COMBINACION DE UN SOLO PARAMETRO 

K(l,2) = .0344 

P exp P cal dP/P Yl exp Yl cal 

Bar 

7.004 7.010 • 040 .oooo .0000 
10.538 10.420 l. 080 .2927 .2893 
15.695 15.730 .230 .4889 .4942 
21.562 21. 510 .250 .6029 .6027 
34.521 35.170 l. 870 . 7129 . 7144 
54.046 56.550 4.630 .7660 • 7715 

101.769 114. 980 12.980 ,7566 .7683 
119.582 141. 440 18.280 .7047 .7312 

Desviación absoluta promedio dp/p 4 .920 

Desviación absoluta promedio dy = .676 
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DY 

.ooo 

.338 

.530 

.015 

.154 

.551 
1.169 
2.649 



'l'All!.A (6.9) 

PREDICCION CON LA REGLA DE llfl PARAMETRO DE INTERACCION BINARIA 
PARA LA MEZCLA NJ1'1WGENO - PROPANO A 198 .15K 

X(l) 

.0290 

.0850 

.1370 

.1860 

.2300 

.2510 

( 1) tl!TROGENO 
(2) PROPANO 

T= 198.15 [K] 

REGLA DE COMBINACION DE UN SOLO PARAMETRO 

K(l,2) = .0870 

P exp P cal dP/P Yl exp Y1 cal 

Bar 

13.789 14.040 l. 830 .9812 .9821 
41. 3 68 43.510 5.180 .9900 .9891 
68.947 75 .130 8.970 .9880 .9878 
96.526 110.060 14.020 .9842 .9835 

124.105 146.780 18. 270 .9798 .9772 
137. 894 166.340 20.630 .9774 .9734 

Desviación absoluta promedio dp/p 11.482 

Desviación absoluta promedio dy .156 

88 

DY 

1 

• 094 
.086 
.025 
.067 
• 258 
.404 



TABLA ( 6 .10) 

RESULTADOS CON LA REGLA DE UN PARAMETRO DE INTERACCION BINARIA 
PARA LA MEZCLA NITROGEtlO - n-PENTANO A 344. 26K 

X(l) 

.0190 

.0320 

.0480 

.0660 

.1040 

.1460 

.1960 

.2520 

Nombres de los componentes de la mezcla: 

(1) NITROGENO 
(2) n-PENTANO 

T = 344.26 (K] 

REGLA DE COMBINACION DE UN SOLO PARAMETRO 

K(l, 2) = .100 

P exp P cal dP/P Y1 exp Yl cal DY 

Bar 

14.203 15. 210 7 .110 .7700 . 7741 • 412 
21. 443 23.780 10.900 .8380 .8442 .619 
30.750 34.510 12.230 .8770 .8826 .560 
42 .196 48.830 10.990 .9010 . 9045 .352 
64. 328 73. 760 14. 660 .9240 .9255 .154 
92.251 105.030 13. 520 .9300 .9346 .458 

122.105 144.500 18.340 .9310 .9381 .710 
161. 681 192.850 18.660 .9300 .9377 .767 

Desviación absoluta promedio dp/p 13.301 

Desviación absoluta promedio dy = .504 

89 



TABLA (6, 11) 

RESULTADOS CON LA REGLA DE UN PARAMETRO DE INTERACCION BINARIA 
PARA LA MEZCLA NITROGENO - n-HEXANO A 344.26K 

X{l) 

.0990 

.1440 

.1820 

.2110 

.2440 

.2780 
,3110 

Nombres de los componentes de la mezcla: 

{ 1) NITROGENO 
(2) n-llEXANO 

T = 344.26 [K] 

REGLA DE COMBINACION DE UN SOLO PARAMETRO 

K{l,2) = .1490 

P exp P cal dP/P Yl exp Yl cal DY 

Bar 

68.947 80.110 16.190 .9640 .9725 .854 
103.420 120.960 16.960 .9730 ,9756 .256 
137.894 158. 320 14 .810 .9730 .9761 • 311 
172.367 188,820 9.550 .9720 ,9759 • 389 
206. 841 225.870 9.200 .9640 .9752 1.117 
241. 314 266. 920 10.610 .9590 .9740 l. 502 
275.788 309.960 12.370 .9580 .9726 l. 457 

Desviación absoluta promedio dp/p 12. 811 

Desviación absoluta promedio dy = .841 
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TABLA (6,12) 

RESULTADOS CON LA REGLA DE UN PARAMETRO DE INTERACCION BINARIA 
PARA LA MEZCLA NITROGENO - n-DECANO A 410.93K 

X(l) 

.0550 

.0825 

.1064 

.1365 

.1520 

.1930 

.2670 

.2770 

.2800 

.2970 

.3245 

.3320 

.3510 

Nombres de los componentes de la mezcla: 

( 1) NITROGENO 
(2) n-DECANO 

T = 410.93 [K) 

REGLA DE COMBINACION DE UN SOLO PARAMETRO 

K(l,2) = .1122 

P exp P cal dP/P Y1 exp 'll cal 

Bar 

34.473 37.400 a.sao .9899 .9863 
55.158 57.320 3.920 .9936 .9895 
68.947 75.470 9.470 .9938 .9908 
93.078 99.540 6.940 .9910 • 9917 

103.420 112.500 B. 780 ,9935 .9920 
134.447 148.800 10.680 .9930 .9923 
203.394 222.960 9.620 ,9933 .9922 
213. 736 233. 970 9, 470 .9940 .9921 
224.078 237 .970 5.910 .9924 .9921 
241. 314 256.790 6.410 .9920 .9919 
261. 998 290.020 10. 700 ,9914 • 9916 
275.788 299.490 8.600 .9906 .9915 
293.025 324.JlO 10.680 .9902 .9912 

Desviación absoluta promedio dp/p = 8.436 

Desviación absoluta promedio dy = .147 
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.362 
,405 
.295 
.074 
.149 
.065 
.114 
.191 
.033 
.001 
• 018 
.osa 
.101 



Como puede observarse de las tablas (6.1) a (6.12), la 
comparación entre los resultados propuestos en este trabajo y los 
que se obtienen seg\ln Knapp et al., se resumen en la tabla 
(6. lJ}. 

TABLA (6.13) 

COMPARACION ENTRE LA REGLA DE UN PARAMETRO Y LA REGLA DE DOS 
PARAMETROS TIPO MARGULES 

SISTEMA REGLA DE DOS PARAMETROS REGLA DE UN PARAMETRO 

dP/P(l) dy(\} dP/P(%) dy(\) 

N2 - CH4 0.418 O.J9J 0.662 0.5J6 

N2 - C2H6 0.628 o.~97 4.920 0.676 

N2 - C3H8 0.166 0.152 11. 482 0.156 

N2 - n-C5H12 1.257 0.750 13.301 0.504 

N2 - n-CGH14 1.622 0.973 12.811 0.841 

N2 - n-C10H22 l. 917 0.177 8.436 0.147 

Un análisis de la tabla (6.13) permite afirmar que para 
representar el equilibrio de fases de sistemas nitrógeno
hidrocarburos utilizando la ecuación de estado de Peng -Robinaon 
no es suficiente la regla de combinación de un solo parAmetro, 
pues la desviación absoluta promedio en la presión es demasiado 
grande para cualquier fin práctico. 

Por tanto, se justifica el uso de reglas de dos parámetros 
de interacción binaria optimizados. 

En la tabla (6.14) se presentan los parámetros de 
interacción binaria optimizados para mezclas nitrógeno - n
alcanos a diferentes temperaturas. En la tabla se muestran 
también las desviaciones absolutas promedio que se obtienen con 
estos parámetros. 
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TABLJ\ 6 .14 

Pl\RlJIETROS DE IHTEIU\CCIOH BINARIA OPTIMIZADOS PARA LA ECUACION 
DE PEHG-ROBINSON-BTRYJEK-VERJI SIGUIENDO UNA REGLA DE COMBINACION 
TIPO llARGULES PARA MEZCLAS NITROGENO n-ALCAHOS 

SOLUTO T[ll] lll2 ll2l dP/P dY FUENTE 

METANO 120.00 Q.0236 0.0312 o.594 0.046 22 
140.00 0.0293 0.0286 o.e11 o. 271 22 
160.00 0.0293 o. 0334 o.eco o.366 22 
180.00 o. 0428 0.0603 o.ue 0.393 22 

ETANO 120.00 o. 0187 o. 0715 2.026 0.034 22 

125. ºº 0.0140 0.0747 1.629 o.045 22 
133 .15 0.0240 o. 0631 o.976 0.096 22 
194.26 -0.0427 o.0482 4.660 1.585 22 
200.00 -o. 0586 o.o55o 4.619 0.824 22 
230.00 -0.0523 o. 0372 o.628 0.497 22 
260.00 -0.0457 o. 0204 1.504 1.072 22 
290.00 -0.0145 0.0280 o.824 0.580 22 

PROPAllO 125.00 o. 0670 0.1065 1.892 0.015 22 
126. 00 0.0356 o .1144 0.762 0.035 22 
143.15 0.0913 0.0971 2.011 o.331 22 
173.15 0.0493 0.0987 0.834 0.179 22 
191.15 o.ouo 0.0923 0.166 0.152 22 
223.15 -0.0036 0.0848 0.325 0.370 22 
248 .15 0.0017 o. 0489 0.669 0.259 22 
273.15 -o. 0344 o. 0179 0.329 0.281 22 
298 .15 -0.0909 0.0521 1.230 1.035 22 
323.15 -o .1245 o. 0436 2.442 2.173 22 
333 .15 -0.4721 0.1011 1.440 1.uo 22 
343.15 -0.5306 o.ou2 1.440 1.333 22 

n-l'llJl'l'AJIO 277 .u 0.0251 0.0682 3.782 0.193 22 
310.71 -0.0731 0.0611 2.492 o.509 22 
344.26 -0.0526 0.0365 1.257 0.750 22 
377.St -0.0173 -0.1605 3.461 1.918 22 
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TABLA 6.H (COllT) 

BOL U TO T[K] K12 K21 dP/P dY PUENTE 

n-HEXANO 310.93 0.1281 o. 0668 6.189 º·'º5 22 
JU .26 0.158, 0.0338 1.622 0.973 22 
377.59 -0.058' 0.1382 2.2'5 1.561 22 
U0.93 -0.1157 0.2111 2.011 1.595 22 
U4.26 -0.3700 0.3295 2.169 2.197 22 

n-HEPTlUIO 305.37 0.0682 0.0938 3.573 0.475 22 
352.21 -0.0119 0.0772 2.029 0.261 22 
399.82 -0.0764 0.1059 3.089 3.582 22 

n-DEClUIO 310.93 0.0065 0.0433 3.378 0.034 22 
344.H 0.0255 0.0370 4.951 0.051 22 
377. 59 0.0063 0.00'8 4.059 0.102 22 
U0.93 0.050, 0.0326 1.706 0.115 22 
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En la figura ( 6 .1) se ilustra la desviaci6n entre los 
valores experimentales (linea continua) y los calculados con los 
par~metros de interacción binaria optimizados (s1mbolos) para el 
sistema nitrógeno - metano a tres temperaturas. 

DIAWl!A r Us x,y SllTI* HllllOCOO-llf!AHO 

sl..bolosCvalores calculados) 

continuaCdatos experitmtnlales) 

PIO. 1.1 

X ' 1 

o t= 181. b 1:1'8 • o t= 148 • 

Diagrama P Vs x, y para el sistema nitrógeno -
metano a tres temperatura. 
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6. 2 EQUILIBRIO ENTRE FASES DE SISTEMAS DIOXIDO DE CARBONO -
HIDROCARBUROS. 

Como se comento anteriormente el dióxido de carbono es, 
además del nitrógeno, el otro gas con posibilidades de uso en los 
procesos de recuperación mejorada de petróleo. Esto motivó a que 
se hiciera un estudio similar al que se hizo para el nitrógeno. 
A continuación se presenta en la tabla (6.15) un resumen de la 
comparación de resultados entre la regla de dos parámetros y la 
regla de un solo parámetro para los sistemas dióxido de carbono -

hidrocarburos a una temperatura. 

TABLA (6.15) 

COMPARACION ENTRE LA REGLA DE UN PARAMETRO Y LA REGLA DE DOS 
PARAl!ETROS TIPO MARGULES 

SISTEMA REGLA DE DOS PARAMETROS REGLA DE UN PARAMETRO 

dP/P(%) dy(t) dP/P(%) dy(%) 

co2 - C3H9 1.854 l. 547 0.507 l.lOJ 

co2 - n-C4H10 0.645 0.550 l. JOJ 0.60J 

C02 - n-C5H12 0.913 0.392 J.405 0.421 

C02 - n-C6Hl4 l.J85 0.401 6.J04 0.494 

C02 - n-c7H16 1.012 0.547 1.JOO 0.492 

C02 - n-C10H22 0.712 0.597 5.371 0.275 

Del anlilisis de la tabla (6.15) se puede afirmar que, para 
los sistemas dióxido de carbono - hidrocarburos la regla de dos 
parámetros es superior. A continuaci6n se presenta en la tabla 
(6.16) los par.!imetros de interacción optimizados y las 
desviaciones con los datos experimentales para sistemas dióxido 
de carbono - hidrocarburos (lineales y no lineales) 
a diferentes temperaturas. 
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TABLA 6.16 

PAJUU(BTROB DB INTERACCION BINARIA OPTIMIZADOS PARA LA ECOACION 
DB PBNG-ROBINBON-BTRYJBK-VERA BIGOENDO ONA REGLA DE COHBINACION 
TIPOlllARGULBB PARA HBZCLAB DIOXIDO DE CARBONO - HIDROCARBUROS 

SOLUTO T[lt] lt12 K21 dP/P DY PUBNTB 

PROPAJIO 310. 93 0.1026 0.1362 1.854 1.547 22 
327.59 0.1150 o, 1300 1.193 1.193 22 
344.26 0.35'9 0.1016 1.773 1.17& 22 

n-BUTAJIO 310.93 o .1241 0.1378 0.645 0.550 22 
344.26 o.1393 o .1334 0.874 º·''' 22 
377. 59 0.1121 0.1394 1.075 0,613 22 
410.93 o. 3113 0.2352 1.830 1.024 22 

n-PBllTAllO 277.65 0.0957 0,1555 0.913 0.392 22 
311. 04 0.1218 0,1457 2.936 o.no 22 
344.15 0.1223 0.1419 1.729 1.323 22 

n-BB:IAJIO 298.15 o.9300 0.1389 1.02 0.380 22 
313,15 º·º'" 0.1232 1.385 0.401 22 

ll-HBPTAJIO 352.59 º·º"º 0.1007 ·1.012 0.547 22 
394.26 0.0957 0.0436 1.322 1.128 22 

ll•DBCAJIO 377,59 0.1043 o. 0175 0.157 0,103 22 
tlO,tJ o. 0911 0.0111 1.242 o.u2 22 
444.U o.0917 0,0856 0.112 0.597 22 
t77.5t 0.1025 0.0937 o.1u 0,951 22 
510.93 0.1074 o .1475 1.687 1.059 22 

n-BBll• UJ,05 o.out 0.0250 o.578 o.oto 23 
DBCAJIO 542.15 0.07'2 -0.0301 o.358 0.351 23 

U3.55 o.12e1 0,0454 1.360 1.361 23 
IU.15 O. lite 0.2171 2.ttt 2.1u 23 

ll·BIC08AJIO 323. 20 0.1096 º·º'º' o.u. 2t 
373.20 o.OH5 o. 0150 z.211 2t 

n•OCTA- 341.20 0.1037 o.out o.zu 2t 
BICOBAllO 373.ZO o.ot12 º·ºº" 0.741 2t 

D·llSU- 373.20 0.1030 -0.0089 o.H5 2t 
TRIACOllTAJIO 423,20 o.1u1 -0.1170 º·'" 24 

CICLOBHAllO 341.20 o.12u 0.1159 4,372 t.391 25 
373.20 o.u .. 0.1131 7.072 7.0H 25 
tu.20 o.UH 0.2231 11.715 11.17' 25 
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TADLll 6.16 (CONT) 

SOL OTO T[K) 1112 1121 4P/P 4Y FOBNTB 

1-METIL- 463. 05 0.0837 o.11u 0.627 0.085 26 
llAFTALl!MO 543.45 0.0405 0.0988 0.462 0.228 26 

623.55 0.2155 0.0566 o.su o.699 26 
703.55 -o. 5892 0.2130 2.851 1.954 26 

BBMCBMO 298.15 0.0711 o. 086' 1.150 0.132 22 
313.15 0.06U 0.0874 2.240 0.299 22 

TOLOBllO 393.25 0.0182 o.ion o.328 0.381 27 
422. 45 o. 0542 0.0997 0.611 0.534 27 
471.85 0.0850 0.0981 2.289 1.310 27 
502.75 0.1104 o.ou5 2.ou 2.037 27 
542.85 o. 7913 0.0792 2.502 3.709 27 

n-BOTIL- 273.15 0.0929 o .1438 0.401 0.003 22 
BUCBllO 293 .15 0.0930 0.1585 0.163 o.ou 22 

a-:IILUO 462.15 0.0118 0.1011 Q.361 O.Hl 27 
502.05 0.1404 0.1910 0.527 1.528 27 
543. 35 0.1952 0.1037 o.uo 1.915 27 
582. 55 0.2230 0.1063 2.19' 2.716 27 
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En la figura (6.2) se ilustra la desviación entre los 
valores experimentales (linea continua} y los calculados con los 
par6metros de interacción binaria optimizados (slmbolos) para el 
sistema dióxido de carbono - propano a tres temperaturas. 

• e • " 

PIG. 1.2 

DIACJIAM P Us x,, SISIDWI C02-CJH8 

.1 • 5 ,¡ • 5 .3 . s .4 ' 5 • . 5 ·' • s . s • . . ' 
t. T: 344.26 K 0 !: 3Z7.S9 K . v T: 319,9¡ K 

Diagrama P Vs x, y para el sistema dióxido de 
carbono - propano a tres temperatura. 
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6.3 EQUILIBRIO BllTRB FABBB DB BIBTBJ0.11 MDLTICOMPONENTEB 

En esta sección se mostrará la capacidad predictiva de la 
ecuación de estado de Peng-Robinson utilizando la regla de 
combinación de Margules para sistemas de mas de dos componentes. 
Asi mismo se incluyen cálculos de las diferentes opciones de que 
consta el programa de cómputo, esto es, presión y temperatura de 
burbuja y recio y cálculos de vaporización instantánea isobárica 
e isotérmica (Flash). 

La tabla (6.17) resume la predicción del equilibrio entre 
fases para tres sistemas ternarios, tomando como opción la 
presión de burbuja. Los parámetros de interacción binaria Kl2, 
KlJ, K21 y KJl son los presentados en la tabla (6.14). Para los 
parámetros de interacción hidrocarburo hidrocarburo se 
consideró el valor de estos iguales, es decir K23 = KJ2, 

TABLA (6.17) 

DESVIACIONES PROMEDIO ABSOLUTAS PARA SISTEMA TERNARIOS 

SISTEMA dP/P dy(l) dy(2) dy(3) ref 
\ \ \ \ 

(1) nitrógeno 
(2) metano 1.600 0.856 0.348 0.872 32 
(3) etano (T=270 K) 

(1) dióxido de carbono 
(2) tolueno 3.041 0.054 0,055 0.044 33 
(3) 1-metil-naftaleno (T=353 .15 K) 

(1) nitrógeno 
(2) metano 5.467 1.728 0.841 2.167 34 
(3) dióxido de carbono (T=270 K) 

La tabla (6.18) resume la predicción del equilibrio entre 
fases para dos sistemas ternarios, tomando como opción la 
temperatura de burbuja. 
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TABLA (6.18) 

DESVIACIONES PROMEDIO ABSOLUTAS PARA SISTEMA 1'ERNARIOS 

SISTEMA dT/T dy(l) dy(2) dy(l) ref 
\ \ \ \ 

(1) benceno 
( 2) ciclohexano l. 843 2.853 2.825 2 .101 30 
(3) tolueno 

(1) ciclohexano 
(2) n·-heptano 0.563 2 .191 3,022 4.588 31 
(3) tolueno 

Los pobres resultados en esta tabla se pueden deber a que 
todos los parámetros de interacción se consideraron iguales, lo 
cual reduce la regla de dos parámetros a una regla de un solo 
parámetro. 

En la tabla (6.19) se muestran las desviaciones absolutas 
para una mezcla de seis componentes para la opción de presión de 
burbuja. 

TABLA (6.19) 
DESVIACION ABSOLUTA PROMEDIO PARA 

UN SISTEMA DE SEIS COMPONENTES 

SISTEMA 

( 1) nitrógeno 
(2) metano 

dP/P dy(l) dy(2) dy(3) dy(4) dy(5) dy(6) 

(3) etano 7.482 1.184 0.928 0.289 0,229 0.159 0.121 
(4) propano 
(5) butano REF. (35) 
(6) pentano 

Finalmente 
que se obtiene 
ternarios. 

en la tabla (6.20) se muestran los resultados 
para una separación flash en dos sistemas 
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TABJ..A (6.20) 

CALCULO FLASH PAP.A MEZCLAS TER11AH!A 

SISTEMA z (%MOL) X(tMOL) Y(%MOL) K (I) ref 

( 1) metano o .10000 0.02797 0.26618 9,5162 
( 2) etano 0.20000 0.16061 0.29088 1.8111 
(3) propano 0.70000 0.81142 0.44294 0.5458 

condiciones de operación: 
T = 283.15 K p = 1 J. 789 Bar 

·-------11) pentano 0.25000 0.14874 Q.39952 2.6839 
) n-hc;.:ano 0.45000 0.45310 o . .;45.;3 0.9831 etano 0.30000 o. 3'>81 3 o .1 :,:.05 o. 381).; 

condiciones de operación: 
T = 342. 15 K p = 1.0132 Bar 

( 21) 
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CONCLUSIONES. 

lJ El r.iótodo de optir.ización presenttl:l.O en este tri.lbajc e:s 
confiable para obten&r los para~etros de interacción 
binaria para la prc~icción del eq~1librio de fases 
utilizando una rügla de coi..binaci6n tipo M."'lrgulús. Este 
~~todo esta disc~a1o d~ t~l nanDra que per~ite la 
generación do los pJr~~0tros sagdn las opcion0s do c~lcu:o 
(Puntos de burbuJa, de rocic o flash} '/ ci~ la 
disponibilidad de la infornación o~perin&ntal. 

2) EL n6~odo de opti~ización propuesto es aplici1~le a 
cualquier regla de co~binación o ccu~ci6n de estado tipo 
van dcr Vlaals. 

::J) La utilizr'1ci6n dr.: un'I. rügla de cor,bin<1ci6n dr.: rJ1s dD un 
p~rá~ctro dr= intcracci6~ bin~ria en la ecuación de e~tado 
rj'2 Pcn-;;-Pobino;on, f'.lí.:Jora notable;:-,ent.e su CtlFCSCidarJ 
predictiva en los problemas de equilibrio en s1.::;tcr..a.s 
nulticonponentes. 

~J Ln la r~Ilre:~~nta~16~ del ca~~ar~a~ie:nto d~ fases de ~~zclas 
asirr.Gt.ricas, tales como los sistemas nitróg(:nO 
hidr0carL· ... r0~· y di6:o·:ido d(• ca:-b0:-io - hidroc.;irburos la 
utilización d0 una r&gla d~ co~tinación de das par~~ütros 
0s adacu~1~ p~ra este tipo de raezclas. 

5) La capacid-1d ~rcdictiva de la ecuación de estado de Pcng
• :.r,i n~o:~ si:· p·ot.,6 r_!n el cálculo del equilibrio entre: f¿¡ses 
de sist~-~~ ternarios y hasta de seis componentes 
utiliz;ird·, };1 rG]la de cor.ibinFtción de dos parár.,ctros. 

6) Cono co~t;nu~ción de este trabajo se sugiere la realización 
de un cstuclio conparatívo de la ecuación de estado de Pcng
~ohinsor1 con diferentes reglas de conbinación para sistemas 
asi~é~ricos; pero quizá la s1~gGrcncia que tiene nAs interés 
e~ :n f(·l~tiva a la prodicci6n de las propiedades criticas 
¡· d'-·! <:~11li librio entre fase:s de mezclas utilizando los 
~is:·~s p~rá:-~trcs p~ra anbas regiones. 

7) Est~ tra~3jo contribuye a reforzar 
ter:-.odin[inica del Instituto de 
l'.atcr ia les, para abordar problenas de 
la industria quinica en general. 

lí;'; 

la infraestructura 
lnV8stigaciones en 

interés práctico para 



APEllDJ:CB 

Cilculo 4e ona/on1• 

La regla de mezclado para el parámetro a es: 

Al 

que escrita en términos del número de moles es: 

A2 

donde n es el número total de moles. 

Para obtener ona/on1 se descompone n2a como n (na) y se realiza 
la derivada, obteniendose as1 la siguiente expresión: 

o(n'a) •na•n~ 
an, an, 

de la cual se despeja ona/oni 

~-.!. o(n'a) -a 
an, n an, 

A3 

A4 

desarrollando la expresión A2 para una mezcla binaria se tiene 
que: 

derivando la última expresión con respecto a n1 se tiene 

o(n'a) =Zn a +2n a +2n n aa., 
~ 1 l 2 12 1•-z-añ; 
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sustituyendo A6 en A4 se obtiene la siguiente expresión 

A7 

la expresión anterior escrita en forma general queda: 

AS 

Las derivadas que aparecen en el lado derecho de las últimas 
dos ecuaciones son evaluadas según la regla de combinación que 
se utilice para obtener el término cruzado a 11 • A continuación se 
desarrolla dicha derivada para J diferentes réglas de combinación 
para una mezcla binaria. 

Regla tipo Hargules. 

A9 

Esta expresión se puede escribir en términos del número de moles 
de la siguiente manera : 

y la derivada es: 

sacando 1/n como factor común 
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factor izando 

ªª" 1 ( ) ,,, ( ~ a;¡; =r; a,a, ¡K,, . 1 -11 • x,K,,¡ 

como -x2 =(x1 -1) se tiene que 

aa,, 1 ( >''' ( ) a;¡;=r; a,a, ¡x, K21 -K12 J 

para finalmente obtener 

sustituyendo AlO en A7 se tiene: 

Reareglando se obtiene la expresión final 

ªa"ª =2E, x,a,,-a•2x1x~ (a1a 2 l ''' lk21 -k12) n, 
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Regla tipo Van Laar. 

Al2 

Escrita en términos del número de moles la regla queda: 

rearreglando 

y la derivada con respecto a n1 es: 

agrupando 

considerando que n = n1 + n2 se tiene que: 
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factor izando 

escrita en términos de las fracciones molares se tiene que 

AlJ 

substituyendo AlJ en A7 se tiene la expresión para la derivada 

Regla de Sandoval-Vera. 

a =(a a ) 112[1- (K12•K:n> -(K -Ki2•K21)x (V - Ku+K::u)x l A15 
12 1 2 2 12 2 t \º::n 2 2 

escrita en términos del nOmero de moles se tiene: 

la derivada de esta Oltima expresión con respecto a n1 es: 
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ªª12 =-...!..(ad) '"[n-!!. (K •K ) -(K -K,,•K,•)n -(J(' - Ki»Ki 1 )n ]· 
anl n2 l 2 2 12 21 l2 2 1 ·~¡ 2 2 

.! (a a ) i1'[1- K12 •Ka -(K - Ki,+K,, )] 
n i1 2 u 2 

agrupando 

- 1-2 •--(a a ) 1" n--E.-..E. Cn-n -n ) -K n -K n •- (1-K ) (a a ) '" aa 1 [ K •K ] 1 
anl nª l 2 2 1 2 12 l 411 2 n 12 1 2 

y finalmente 

ªª" 1 ( 1/2 Tn;"" ·- n' a1 a,> ¡n-K12n1 -K,_ 1n2 -n•K,,n, •K12n2J 

ªª••=~(aa) 11'(K -K) 
anl n2 1 l 21 12 

que es la misma expresión que la obtenida con la regla tipo 
Margules. 
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Cilculo da aa/aKij • 

Esta derivada también depende de la regla de combinación que se 
adopte para el término cruzado aij. A continuación se presentan 
para una mezcla binaria p.1ra las tres reglas de combinación 
utilizadas anteriormente. 

Regla tipo Margules, 

~=-2x:zx (a a ) 1
'' dKi: 1 2 1 2 

Alb 

~=-2xx2 (a a )112 
dK;.._ 1 :z 1 2 

Al7 

Regla tipo Van Laar. 

aa =2X X \a a ) '"[ x,Kf, ] -- 2 2 ll l aK,, (x1K12 +x2K,,) 
Al8 

Al9 

Regla de sandoval-Vera. 

~=-2x2x (a a>''' dKi¡ 1 2 1 2 
A20 

~=-2xx2 (a al''' dKz:. i 2 i 2 
A21 
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Cilculo de a2 (na) /dn¡_dK¡_j 

Regla tipo Margules. 

Regla tipo Van Laar. 

::• =-2xf (a1a, l ,_,, 

" 

~ ·-4x2x (a a. 1 "' oK... 1 2 1 ~ 
~,, 
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ªª2 = 2x:x21<f2 (a1d2) l/'l[1 t KnX2-K1:_ {2X¡+X¡) 1 A.27 

aK12 (X1K1i,+X2K21)2 (X1K12-XzK¡¡) j 

Regla de sandoval-Vera. 

A29 

AJO 

ªª ~ =-2x/ (a1a,) ''' (1-2x,l 
vK12 

A31 

A32 
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Cálculo de az/oKij. 

Se parte de ~a siguiente expresión 

1 ,_1__ A 
Z-B Z'+2ZB-B' 

A33 

y derivando implicitamente se tiene 

(Z-B) 2 (Z 2 +2ZB-B2 ) oA 
(Z'•2ZB-B 2 l'+2 (Z+B) (Z-Bl'A oK,; 

A34 

La derivada en el lado derecho de la última ecuación se 
definió anteriormente en este mismo apéndice. 

Cabe recordar que B = Pb/RT y A= Pa/(RT) 2. 
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