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CAPITULO I 

INTRODUCCION 

El diseño adecuado de las plantas de procesamiento 

de hidrocarburos requiere de la aplicación de procedimientos 

de diseño confiables que utilicen la información fundamental 

disponible. De esa información básica puede destacarse por­

su gran importancia la información referente a propiedades -

termodinámicas de los hidrocarburos. Los campos de aplica-­

ción de las propiedades seleccionadas para este estudio se -

muestran a continuación: 

1. - Entalpia s. 

a} Balances de energía en sistemas. 

b) Diseño térmico de cambiadores de calor. 

c) Diseño de compresores y expansores. 

2.- Entropias. 

a) Diseño de compresores y expansores. 

3.- Equilibrio de fases. 

a) Especificación de temperaturas de opera-­

ción. 



b) Balances de material y energía 

c) Diseño de equipos de transferencia de masa 

La información básica referente a propiedades termodiná­

micas requerida para el diseño de una planta puede ser obte­

nida mediante un estudio experimental a las condiciones de in 

terés del sistema, o bien aplicando métodos generalizados sem.!_ 

teóricos de predicción de esas propiedades. ~l estudio exper.!_ 

mental produce resultados más exactos, pero es mucho más lento 

y costoso que la aplicación de métodos generalizados; por tan­

to, resulta conveniente el empleo de métodos generales de pre­

dicción de propiedades termodinámicas siempre que la exactitud 

de sus resultados se considere adecuada para el diseño. 

Por muchos años los datos termodinámicos obtenidos de los 

métodos generalizados fueron más precisos que los procedimien­

tos de diseñ o. Posterior mente , la competen c i a condujo al proc~ 

~s~a==-m~i=e=n~t~º=--~d=e:__:h::.::i~d~r~o~~~- ª ba jas tempe ra t uras y altas presio-

nes ; los procedimi entosJ de d i s eño l se implementar on, pero el v..a. 

lor de estas mejoras ha quedado limitado por la falta de infor 

mac i ón termodinámica confiable y la falla de los mé e 

dicción disponibles bajo estas condicion_es • La inexactitud de 

los datos puede ser compensada utilizando un factor de sobredi-

seño en los equipos, pero esta solución es antieconómica. Por 

estas razones, ha surgido un gran interés por desarrollar 



métodos adecuados para la predicción de 

námicas. 

ª El propósito de esta tesis ·)es hacer una revisión de QJ 

~ 
los métodos res~n.Lado. ~valuación de dichas ro ie- ~ 

dades, y seleccionar los métodos más adecuados E_omparando los~ 
valores obtenidos por diverso métodos con valores experimen-

tales reportados en la literatura. 

En los capítulos siguientes \ se presenta una discu-

( 

sión teórica de cada una d~las propiedades termodinámicas se 

leccionadas y de los métodos disponibles para su predicción, -) incluyéndose posteriormente la comparación numérica de los re-~ 

( ~ sultado de esos métodos con valores Ebtenidos experirnentalme11 

\._ te. --
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CAPITULO II 

METODOS DE EVALUACION DE ENTALPIAS. ,, 

Se define a la entalpia e un sistema como la suma 

de su energía interna mas el producto presión-volumen. 

H = E + PV ---------- (2.1) 

Como la energía interna y el volumen. la entalpia­

es una propiedad termodinámica extensiva¡ es decir, que da-­

pende de la masa del sistema consideradQ.. 

Considerando que el cambio de entalpia de un siste 

ma solo depende del estado inicial y final del mismo. ya que 

\ la entalpl a es una propiedad punto.. de la ecuación (2.1) ....::.:.::. 

obtiene la siguiente e para la variación de entalpia 
~ 

en cualquier proceso: 

dH = dE + d(PV) (2.2) 

En un proceso a presión constante 

dH = dE + PdV (2.3) 

En el caso en que el Único trabajo efectuado sea -

del tipo presión-volumen, el cambio de energía interna del -

sistema es: 



4. 

dE ciq - dW = áq - PdV (2.4) 

sustituyendo esta expresión para dE en la 

ecuación (2.3) 

dH = dq (2.5) 

Esto significa que el calor absorbido en un proc~ 

so a presión constante es igual al cambio de entalpia del­

sistema, cuando el único traba j o que se efectúa es del tipo 

presión-volumen. 

\ Defini endo a la entalpia como una función de tem­

peratura y presión \ y recordando las propiedades de una dife 

rencial exacta, la diferencial total resulta: ~ 

+ (2. 6) 

En donde el primer término representa el efec~ -

isobárico de la temperatura y el segundo el efecto is 

co de la presión ~obre la entalpia.j:Esta expresión represen _ 

ta la variación ·de la entalpia en un proceso termodinámico-

cualquier 

('~PIA DE GAS IDEAL)- El comportamiento de 

ideal, representado por la ley de los ases perfecto 
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ción intermoleculares se vuelven des reciablemente e ueñas.­

Todos los gases en condiciones de presión cero se comportan -

como gas ideal. 

---­P-araun gas ideal 

(d V ) = R 
~p p 

(2.7) 

Y por lo tanto el efecto isotérmico de la presión -

en la entalpia de un gas ideal es: 

(~) = 
C' P T 

V - T (2.8) 

T o (2.9) 

~De aquí se deduce que la entalpia de un gas ideal­

no depende de la presión y es sólo función de la temperatura-

del sistema. 

En el estado de gas ideal la entalpia molar parcial 

de un componente es igual a la entalpia del componente puro,-

es decir, se produce una mezcla ideal. La entalpia de la mez 

cla resulta entonces: 

H 
m 

o n ¿ 
i=l 

(2.10) 
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donde 

Yi fracción mol del componente i en la mez­

cla. 

Hi entalpia ideal del componente i a la tem 

peratura de la mezcla. 

Hm entalpia de la mezcla en el estado de -­

gas ideal. 

C:ENTALPIA DE GAS REATA- La entalpia de un compo-

nente puro en el estado de gas real o de l!quido ha sido de--terminada experlmentalmen con gran exactitud para numero--

sos compuestos, y publicada en forma de gráficas o tablas. -
Se dispone, por tanto, de informaci6n confiable al respecto-

en la mayoría de los casos. 

Es posible t determinar ex erlmentalmente-

la entalpia de mezclas en el estado de gas real.J2 de líquido, 

pero la cantidad de sistemas de interés es tal que resulta -

totalmente imposible obtener datos experimentales para todos 

ellos. Consecuentemente se han desarrollado gran cantidad -

de métodos generales de predicción -de entalpí as de mezclas.­

La discusión que se presenta a continuación se refiere en g!:. 

neral a mezclas de componentes identificables. 
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En general , los métodos de predicción de entalpias 

pueden clasificarse en dos categorías: 

II .1) 

II .2) 

Métodos basados en el uso de diagramas de en­

talpias de componentes puros. 

Métodos basados en el cálculo de la desvia--­

ción isotérmica de entalpia, 

!4ETODOS QUE EMPLEAN DIAGRAMAS DE ENTALPIA DE COMPO­

NENTES PUROS.- Los métodos pertenecientes a esta categoría­

pueden clasificarse en: 

II.1.1).- Métodos de componente equivalente de una mez 

cla.- Estos métodos son los de mas simple aplicación, pues­

to que implican el empleo de un solo parámetro. Están basa­

dos en el concepto de "componente equivalente", el cual indi 

c a que una mezcla de hidrocarburos se comporta en igual for­

ma que un componente puro a la misma temperatura y presión -

que tenga i gual valor para alguna propiedad representativa,­

tal como peso molecular, densidad o temperatura de ebulli--­

ción promedio. 

La correlación se desarrolla a partir de informa-­

~ión de entalpias de componentes puros, y está limitada usua_! 

mente a mezclas de componentes de una serie homóloga, Estos 

métodos no toman en cuenta los calores de mezcla, y su con-­

fiabilidad se reduce al acercarse a la región crítica. 
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Un método de este tipo es el de Scheibel y Jenny -­

( 6}, quienes presentan una serie de nomogramas para entalpias -

de mezclas de hidrocarburos utilizando corno parámetro el peso -

molecular promedio de la mezcla. 

II.1.2).- Métodos de estimación de entalpias molares 

parciales.- La entalpia de una .mezcla puede ser determinada 

con exactitud si se conocen las entalpias molares parciales de­

los componentes individuales, por medio de la expresión termodi 

námica rigurosa 

en donde 

n 

~~~ (2.11) 
i=l 

Yi fracción mol del componente i en la mezcla 

Hi entalpia molar parcial del componente i 

La entalpia molar parcial de cada componente es -­

función de la composición y, por tanto, una propiedad de mezcla. 

Debido a que no existe mucha información de este tipo, han sido 

propuestos varios métodos de estimación de entalpias molares -­

parciales. Para fluidos no polares es suficientemente adecuado 

suponer que la entalpia molar parcial es independiente de la -­

composición y es igual a la entalpia del componente puro a la -

misma temperatura y presión parcial. 
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En este método se presenta frecuentemente el problema 

de calcular la entalpia de un componente en fase líquida o va-­

por que, aunque estable en la mezcla, está en la región inesta-

ble para la sustancia pura. Varios procedimientos han sido pr~ 

puestos para solucionar el problema, pero carecen de fundamento 

teórico. 

Maxwell (7) representa la entalpia molar parcial en -

fase líquida arriba de la temperatura crítica por medio de una-

línea en el dias rama de entalpias del componente puro. Este mé 

todo está limitado al rango de temperaturas de -200° a 1200°F 

y a presiones inferiores a 150 atmó~feras. 

Peters (8) correlaciona la entalpia molar parcial de­

hidrocarburos arriba de su temperatura crítica, determinada a-­

proximadamente a partir de calores parciales de evaporación, 

con la temperatura de ebullición promedio molar (MABP) de la 

mezcla: 

MA3P (1.12) 

en donde 

xi fracción mol del componente i en la mezcla 

Tbi temperatura normal de ebullición del componente i 

Los resultados de la correlación aparecen graficados -
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por Peters en los diagramas de entalpia de los componentes P:!!_ 

ros. Este procedimiento está restringido a temperaturas en-­

tre -260 y 420ºF y a presiones hasta. de 600 psia. 

Los métodos de predicción de entalpias de mezclas -

por estimación de entalpias molares parciales dan resultados­

aceptables para mezclas gaseosas a temperaturas altas y pre-­

sienes relativamente bajas, y para mezclas de líquidos no po-

lares. 

II. 2 )111ETODOS BASADOS EN Eh CALCULO DE LA DESVIACION ISO­

TERMICft: ~ "EÑTALPIAf- Como se vio anteriormente, la varia--­

ción de entalpia de un sistema depende solamente del estado -

inicial y final del mis , y no es afectada por el camino que 

se siga p~ ra realizar el proceso. 

Para el estado inicial del sistema, correspondiente 

a una temperatura de referencia y presión cero, se asigna a -

la entalpia el valor de cero; el estado final corresponde a -

las condiciones de presión y temperatura a las cuales se de-­

sea ·evaluar la entalpia, H(T,P). Puesto que el cambio de en­

talpia es independiente de la forma en que se realice el pro­

ceso, podemos dividir a éste en dos etapas: 

lo.- Variación de la temperatura desde el valor de 

referencia hasta el valor final del sistema,­

en un proceso isobárico a presión cero. La -

entalpia del sistema en estas condiciones, -­

H(T, O), puede ser calcuiada aprovechando la -
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disponibilidad de información sobre entalpias 

de gases puros a bajas presiones en fUnción -

de la temperatura. Para una mezcla la ental­

pia se obtiene aplicando la ecuación (2.10) -

de mezcla ideal. 

2o.- Compresión isotérmica desde presión cero has­

ta la presión del sistema. 

El cambio de entalpia en este proceso, - -

H(T,P) - H(T,O) , se denomina desviación 

isotérmica de entalpia. 

El cambio de entalpia total en el proceso es la su­

ma de los cambios de entalpia en las dos etapas consideradas. 

Los métodos propuestos para la determinación de la­

desvia ción isotérmica de entalpia se clasifican en: 

II.2.1) 

II.2.2) 

II.2.3) 

Correlaciones generalizadas, empleando algun­

parámetro de composición. 

Métodos basados en el principio de estados co 

rrespondientes. 

Métodos basados en la aplicación de una ecua­

ción Qe estado. 

rr.2.1).- Correlaciones generalizadas.- En estos méto­

dos la desviación isotéruiica -de entalpia para mezclas de hi--

I 
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drocarburos s~ correlaciona con algún parámetro de composi--­

ción de la mezcla, considerándose que dos mezclas en iguales­

condiciones de presión y temperatura · y con el mismo valor pa­

ra ese parámetro presentarán desviaciones de entalpia aproxi­

made.mente iguales. 

En el mét odo de Canjar y Peterka (9) el parámetro -

de correlación es la temperatura de ebullición promedio molar 

de la mezcla (MABP), definida anteriormente. El resultado de 

la correlación se presenta en una serie de gráficas en las 

que aparece la desviación isotérmica de entalpia en función -

de la temperatura y presión, para diferentes valores de MABP. 

Las gráficas de Canjar y Peterka están restringidas 

a temperat~ras entre -200° y 500ºF y presiones abajo de 

1500 psia, para mezclas con valores de MABP entre -270 y 

190ºF. 

II. 2. 2) • - \Métodos basados en el principio de estados . -­

correspondientes. - El principio de estados correspondientes-

se originó en el trabajo publicado por Van der Waals en 1873, 

en donde aparece por primera vez su famosa ecuación de estado. 

Cuando se aplican a dicha ecuación de estado las condiciones­

del punto crítico, el factor de compresibilidad aparece como­

una función universal de la temperatura y presión reducidas.­

Este resultado concuerda con la observación de que las isoter 
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mas presión-volumen resultan muy similares para todos los - -

fluÍdos. 

El principio de estados correspondientes, en su f or 

ma simplificada, i ndica que el factor de compresibilidad de -

cualquier fluído es el mismo bajo iguales condiciones reduci­

das de presión y temperatura. 

(2.13) 

en donde 

Tr Temperatura reducida, igual a temper~­

tura/ tempera tura crí 

Pr Presión reducida, igual a presión/pra-­

sión crítica 

Las funciones termodinámicas de exceso pueden ser -

expresadas tambien como funciones universales de la temperatu 

ra y presión reducidas, aplicando extensiones del principia, -

de estados corre§Pondientes. Los valores para las funclones­

termodinámicas de exceso pueden ser obtenidos a partir de la­

información volumétrica generalizada aplicando relaciones ter 

modinámicas adecuadas. 

Los métodos generalizados basados en el principio -

~ 
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de estados correspondientes ~rmiten evaluar las propiedades­

termodiná.micas~ de gran cantidad de compuestos utilizando los­

valores conocidos para un número limitado de sustancias. 

/rrespondiente s L ui va~_a:___':c~o~n::s:_:i~d::e~r~a~r~~'---"..g_¡L..!~~~_......,__.....1 --

flu!do interaccionan por un otencial intermolec.u--

lar con dos parámetros, relacionados con la energía máxima de 

atracci6n y con el ta.maño de las moléculas. Las limitaciones 

de la expresión presentada como ecuaci6n (2.13) resultan apa­

rentes si se considera que dicha expresión indica que el fac­

tor de compresibilidad en el punto crítico es una constante -

universal¡ los valores experimentales de factor de compresib! 

lidad crítico var!an entre 0.23 y 0.30 aproximadamente. 

Se obtienen mejores resultados si se generaliza el-

principio de estados correspondientes clasificando a las sus-

tancias en grupos, de acuerdo con el principio de equivalen-­

cia mecánica de Kamerlingh-Onnes, y aplicando el principio de 

estados correspondientes dentro de cada grupo de sustancias -

con propiedades similares. Esta generalización se logra me-­

diante la introducción en la correlación de un tercer paráme­

tro, y equivale a suponer que las moléculas interaccionan de­

acuerdo a un potencial con tres parámetros, estando el tercer 

parámetro\ relacionado con la forma o con el momento dipolar _-
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de la molécula. 

Para la mayoría de los fluídos, la dependencia :fun­

cional del factor de compresibilidad respecto . a pre$i6n, tem-

peratura y propiedades moleculares puede expresarse aproxima-

damente como: 

2 
l!:_, 
é Po3 

(2.14) 

en donde los grupos adimensionales que aparecen en la funci6n 

representan, respectivamente, la energía máxima de interac--­

ción entre moléculas, el tamaño de las mismas, efectos de for 

ma, interacciones dipolo-dipolo y efectos cuánticos. 
-6 

K constante de Boltzmann, l.38o5 x 10 erq 

o 
T temperatura, K 

E. 

p 

energía máxima de .atracci6n, erg. 

presión, atm. 

°K 

fo distancia mínima entre núcleos para energía po--

tencial igual a cero. 

a parámetro característico de forma 

Jl momento dipolar de la molécula, Debyes 

h constante de Planck 

m masa molecular. 

' 

En general, los efectos cuánticos s6lo aparecen en-
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algunas moléc_ulas (H2, He, Ne) a ba j as temperaturas, y las c~ 

rrelaciones generalizadas no cubren a estos fluidos cuánticos, 

sobre los cuales existe además suficiente información termodi 

námica. 

Si en la función se emplean solamente los dos prim~ 

ros grupos adimensionales, la ecuación resultante es correcta 

estrictamente sólo para los llamados fluidos simples (metano, 

Argón, Kripton y Xenón), caracterizados por la esfericidad de 

sus moléculas y por un potencial intermolecular con dos pará-

metros, del tipo del potencial de Lennard-Jones. 

La inclusión d 1 tercer gru o adirnens en la --

función permite aplicar la ecuación ( 2 .14 )_a2._los llamados --­

fluídos norma.les, caracterizados por su baja polaridad y por­

un potencial intermolecular que incluye un parámetro de forma, 

tal como el potencial de Kihara para un forma de núcleo dada. 

En la clasificación de fluidos normales se encuentran las pa-

r~~i:iasJ las 

~o 
isoparafinas y las olefinas ligeras. 

Si se incluye el cuarto grupo adirnensional en la -­

función general de la ecuación (2.14), puede aplicarse la co­

rrelación a fluídos moderadamente polares, siempre que no pr~ 

senten asociación molecular debida a polaridad, a formación -

de puentes de hidrógeno o a interacciones de tipo q~~mico. El 
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quinto grupo de la ecuaci6n permite incluir una correcci6n --

por efectos cuánticos a la función general para el factor de-

compresibilidad. 

Aplicando a la ecuación (2.14) las condiciones del­

punto crítico, se encuentra que el término E/K es directamen­

te proporcional a la temperatura crítica, y el término é/ fo3-

directamente proporcional a la presión crítica. Representan­

do además a los grupos adimensionales a!po, µ.2d: fo3, h/po - -

(mE)112 
por medio de los parámetros macroscópicos w, x, y, -­

relacionados con los efectos de forma, de polaridad, y cuánt~ 

cos, respectivamente, el f actor de compresib i lidad queda ex-­

presado como una función universal de las condiciones reduci-

das y de los parámetros considerados. 

Z = f 1 (Tr,Pr,w,x,y) (2.15) 

Si los efectos de forma, de pola ridad y cuánticos -

se consideran despreciables, esta expresión general se reduce 

a la ecuación (2.13) y a la forma simplificada del principio-

de estados correspondientes. 

De la discus16n anterior se concluye ue el com or­

tamiento termodinámico de los hidrQfarburos puede ser re re-­
'f\ - e 0ió r\O 

sentado por medio de correlaciones generalizadas basada 

el principio de estados correspondientes, utilizando uno o 
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más parámetros adicionales para considerar los efectos de for 

ma y de polaridad de las moléculas. 

Para aplicar estos métodos a mezclas. es necesario-

definir los valores de Te P y el tercer parámetro para la -

mezcla. Debido a que las constantes criticas reales de la -­

mezcla no tienen el mismo significado físico y termodinámico­

que las propiedades críticas de un componente puro, no se em­

plean normalmente en estos métodos. El procedimiento usual -

es definir las constantes criticas de la mezcla a partir de -

las constantes críticas de los componentes que la forman, em­

pleando reglas de mezcla adecuadas. Las constantes así defi­

nidas para la mezcla se denominan constantes pseudocríticas. 

Las principales reglas de mezcla presentadas para­

el cálculo de las constantes pseudocríticas son: 

1.- Regla de Kay.- Kay sugiere para la determin~ 

ción de las constantes pseudocríticas una combinación lineal­

en fracción mol de las constantes críticas de los componentes 

de la mezcla. Las ecuaciones propuestas por Kay son: 

T'c ~ (2.16) 
i=l 
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P' c = t 
i•l 

xi Pci (2.17) 

z'c '* f xi Zci 
i=l 

(2.18) 

en donde 

T1 c, P'c, z''c constantes pseudocríticas de la mez-

cla 

xi fracción mol del componente i 

Tci, Pci, Zci constantes críticas del componente i 

2.- Reglas de Pitzer-Hultgren.- Basándose en un -

estudio realizado para mezclas binarias, Pitzer y Hultgren -­

proponen la utilización de un término cuadrático en fracción­

mol en la determinación de las constantes pseudocríticas. Es 

te método requiere del empleo de un parámetro de interacción-

de l os component es del sistema binario. Las ecuaciones pre--

sentadas por Pitzer y Hultgren· para un sistema binario son 

T'c (2.19) 

P'c (2.20) 

en donde Tcm y Pcm son las constantes críticas de la mez 
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cla equimolar. 

Las reglas de Pitzer y Hultgren pueden ser general.!._ 

zadas para permitir su uso en mezclas de multicomponentes; la 

principal dificultad que se presenta se deriva de la necesi-­

dad de conocer los valores de los parámetros de interacción -

de todos los sistemas binarios presentes. 

3.- Reglas de Prausnitz y Gunn.- Estudiando las -

propiedades volumétricas de diez mezclas de multicomponentes, 

Prausnitz y Gunn encontraron que la regla de Kay para temper~ . 

tura pseudocrítica da resultados satisfactorios, pero se pre­

sentan errores notables en el cálculo de la presión pseudocr.f 

tica por ese método. Considerando que una combinación lineal 

en fracción mol da resultados adecuados para el volumen pseu­

docrítico, Prausnitz y Gunn recomiendan utilizar la regla de-

Kay para determinar los valores de la temperatura, el volumen 

y el factor de compresibilidad pseudocríticos, y calcular la­

presión pseudocrítica aplicando la ecuación: 

P' R T'c z'c e = --:;¡re-

Prausnitz y Gunn indican que estas reglas deben pr~ 

ducir errores menores al 5% para .la mayoría de las mezclas de 
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componentes no polares. Se obtiene mayor exactitud, especia_! 

mente a ba.1as temperaturas y para mezclas de componentes dis.!_ 

milares, aplicando otras reglas de mezcla mas complicadas que 

utilizan términos de interacción bin~ria (10). 

4.- Reglas de Leland y Mueller.- Las reglas de -­

mezcla de Leland y Mueller (11) son una modificación de las -

ecuaciones presentadas por Joffe para el cálculo de constan-­

tes pseudocr:!.ticas, con base en las reglas de combinación de­

las constantes de la ecuación de estado de Van der Waals. 

Las expresiones presentadas por Leland y Mueller son: 

Tc?'+l Y2 .::x.+1 .. 
1/ cx 

i ~ (Zc (Zc Te ) '12' 
XiXj Pe ) 1 1=1 J=l Pe j 

T'c 

X1Xj [ ~ 
1/ 3 1/3) 3 'f -f. (Zc Te) + l (Zc Te) 2 

i=l j=l Pe i Pe j 

n 
T'c ¿: X1Zc1 

p' e = 
1=1 

i:: n [ 1/ 3 .!. Zc Te l/3 
J 

3 
¿ x1xj ~(Z~0Tc)i + 2(--pc-) j 

1=1 j=l 

n 

z'c = ~ {2.21) 
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donde ex es un exponente empírico expresado como función de -

{T P'~k)/{P T1 ck), y Ptck y T1 ck son las constantes pseud~ 

críticas calculada~ por la regla de Kay. Los valores de ex 

son: 

(T P' ck)/ (P T
1 
ck) ex 

o.4o 2.20 

0.50 2.06 

0.60 1.98 

0.10 1.91 

o.8o 1.84 

0.90 l. 76 

1.00 1.69 

1.10 1.61 

l. 20 1.54 

1.30 1.47 

1.40 1.39 

1.50 1.32 

1.60 1.24 

1.70 1.17 

l.8o 1.09 

1.90 1.02 

2.00 1.00 

Es conveniente hacer notar que las constantes pseu-
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do críticas calculadas utilizando las ecuaciones (2.21) no -

son constantes para una mezcla de composici6n constante, si­

no que varían con temperatura y presi6n. 

Los métodos de predicci6n de la desviación isotér­

mica de entalpia basados en el principio de estados corres-­

pondientes pueden ser clasificados de acuerdo al tercer par~ 

metro utilizado en la correlación. Han sido utilizados con­

éxi to como tercer parámetro de correlaciones generalizadas: 

El factor de compresibilidad en el punto crítico. 

Algún parámetro basado en la curva de presión de va 

por, tal como el factor acéntrico de Pitzer. 

Métodos que utilizan a Zc como tercer parámetro.­

Puesto que una de las fallas del principio de estados corres 

pondientes simplificado es la predicci6n de un valor univer­

sal para el factor de compresibilidad en el punto crítico, -

resulta lógico proponer al valor experimental de Zc como un­

tercer parámetro empírico en los métodos basados en el prin­

cipio de estados correspondientes. 

La utilizac16n de Zc como tercer parámetro fUe su­

gerida inicialmente por Meissner y Seferian (12) en 1951, y­

desarrollada posteriormente por Lydersen, Greenkorn y Hougen 
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(13), en 1955-. 

El factor de compresibilidad crítico, considerado -

corno tercer parámetro en el principio de estados correspon--­

dientes, presenta las siguientes características: 

1) Existe una cierta relación entre el valor de Zc 

y el número de coordinación efectivo o promedio 

del fluÍdo; éste, a su vez, depende de la pola­

ridad y forma de las moléculas. El factor de -

compresibilidad crítico, es por tanto, un pará­

metro que representa los efectos combinados de­

forma y polaridad de las moléculas. Es de esp~ 

rarse, por consiguiente, que las correlaciones­

desarrolladas empleando a Zc como tercer parám~ 

tro presenten gran versatilidad, siendo aplica­

bles tanto a fluÍdos no polares corno a fluídos­

polares. 

La combinación de los efectos de polaridad y de 

forma en un sólo parámetro se traduce, por otra 

parte, en una pérdida de exactitud para ambos -

tipos de fluÍdos; algunas sustancias con marca­

das diferencias estructurales tienen valores de 

Zc muy similares. 
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2) Los valores experimentales de Zc difieren s61.o­

en un 20% para flu!dos tan disímiles como el ar 

gón y el agua; por tanto, es necesario correla­

cionar notables desviaciones del principio de -

estados correspondientes simplificado con pequ!:_ 

ñas variaciones en este parámetro. 

3) El volumen crítico de un fluido es un dato par­

ticularmente inexacto, sujeto a considerable -­

error experimental; esta inexactitud en el ter­

cer parámetro reduce la confiabilidad de los re 

sultados obtenidos por estos métodos. 

4) Puesto que el principio de estados correspon--­

dientes con tres parámetros es solo una aproxi­

mación, el tercer parámetro seleccionado debe -

optimizar el ajuste de la correlación en alguna 

región del diagrama temperatura reducida-pre--­

sión reducida. El empleo de Zc optimiza el a-­

juste en el punto cr!tico, dejando al resto del 

diagrama sujeto al error inherente a una aprox_!. 

mación con tres parámetros. 

Entre· las correlaciones presentadas para el cálculo 

de la desviación isotérmica de entalpia utilizando a Zc como-
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tercer paráme~ro, las más importantes son: 

1.- · El método de Lydersen, Greenkorn y Hougen. 

2.- El método · de Yen y Alexander. 

"f:n el método de Lyders~ Greenkorn y Hougen (13) -

los fluídos son clasificados de acuerdo a su valor de Zc, fo~ 

mándose cuatro grupos de sustancias con propiedades similares. 

Los valores nominales de Zc para estos cuatro grupos son: ---

0.29, 0.27, 0.2 y 0.23. 

d: o'(\ e C! 
CL=a:....:c~o~r~r~e.::..=l=a~c~i~Ó~n:....oe~n~t~r~e::....l~a::.::S_::C~O~n~d~i~c~i~o~n~e~s=-e..::::::::"""'...,...~ Y -

una desviación isotérmica de entalpia reducida, 

está presentada en forma de gráficas y tablas para cada uno -

( de los grupos mencionados.. Generalmente el valor de Zc de un 

compuesto aado no corresponde exactamente con ninguno de los-

valores nominales considerados; los autores indican que puede 

utilizarse \ la gráfica para el valor nominal de Zc más cercano 

al real, sin que el error introducido por esta aproximación -

afecte notablemente al resultado. 

\ El método está\~tringido a presiones reducidas m~ 

nores a 30 y a temperaturas reducidas en el rango de 0.5 a 

15, siendo aplicable tanto a fluÍdos no polares como 

dos polares. Para el cálculo de entalpias de mezclas, puede-
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emplearse este método en conjunción con la regla de Kay, obt~ 

niéndose resultados satisfactorios para mezclas no polares. 

El método de Yen y Alexander es una modificación y­

extensión del método de Lydersen, Greenkorn y Hougen. Utili­

zando datos experimentales de entalpias de compuestos puros,­

Yen y Alexander (14) implementaron las gráficas de desviación 

de entalpia de Lydersen et al, y ajustaron después ecuaciones 

analíticas a las correlaciones gráficas extendidas. Las co-­

rrelaciones modificadas son válidas para temperaturas reduci­

das en el rango de 0.5 a 25 y para presiones reducidas infe-­

riores a 30. 

El método puede ser aplicado a mezclas, calculando­

las constantes pseudocríticas por medio de la regla de_Kay. 

El método de Yen y Alexander presenta una importan­

te venta j a sobre el método de Lydersen et al: aunque se nece­

sitan mas de 40 ecuaciones para representar las correlaciones 

gráficas modificadas, el método de Yen y Alexander es fácil-­

mente programable para su uso en computadora, mientras que el 

método de Lydersen et al, por su caracter tabular y gráfico.­

resulta inadecuado para este fin. 
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Métodos que utilizan un tercer parámetro basado en -

la curva de presión de vapor.- La pendiente de la curva de -

presión de vapor está !ntimainente relacionada con la entropia 

de vaporización, y puede ser considerada como una medida 1ndi 

recta de la desviación del potencial intermolecular respecto­

al del fluido simple. 

Pitzer (1 5) utilizó los modelos propuestos por Len-­

nard-Jones y por Kihara para estudiar el efecto de la forma -

y polaridad de las moléculas en la curva de potencial intermo 

lecular, y determinó que el efecto esencial es un estrecha--­

miento de la rec ión de potencial mínimo con respecto a la cur 

va de potencial interrnolecular del fluído simple.- Este es-­

trechamiento de la regi ón de potencial mínimo disminuye la -­

probabilidad (y por tanto la entropia) de agrupación de las -

moléculas para un valor dado de la relación E/kT. 

Puesto que el estado líquido está caracterizado por 

la agrupación de las moléculas, el ef ecto mencionado debe ser 

más marcado en el equilibrio líquido-vapor. Para los fluidos 

formados por moléculas no esféricas, ·la disminución de la en­

tropia durante la condensación es mayor que para los fluídos­

simples, y la temperatura debe ser menor, relativamente, para 

que se produzca la condensación; además, la variación de la -
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presi6n de vapor con la temperatura será mas rápida para esos 

fluídos que para el fluído simple. En consecuencia, una bue­

na medida de la desviaci6n de un fluído del comportamiento 1_!! 

dicado por el principio de estados correspondientes simplifi-

cado la constituye el exceso en la pendiente de su curva de -

presi6n de vapor reducida sobre la pendiente de la curva del­

fluído simple. 

Los principales parámetros basados en la curva de -

presión de vapor del fluído son: 

1).- Factor acéntrico.- Pitzer et al (16) indican 

( que el valor de la presión de vapor reducida para una temper_! 

tura reducida dada es una medida de la pendiente de la curva­

de presión de vapor reducida. El valor de temperatura reduci 

( 

da seleccionado como referencia es 0.7; un valor suficiente-­

mente alejado del punto crítico, y arriba de la temperatura -

)

de fUsión para la mayoría de las sustancias. El parámetro -­

propuesto por Pitzer, llamado factor acéntrico, es definido -

como 

W = (-log Pº - 1.000) 
r Tr= 0.7 

(2.22) 

' 
. Para los fluídos simples la presión de vapor reduci 

da en este punto es casi exactamente 0.1, y, por consiguiente, 
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su factor acéntrico es cero. 

2).- Parámetro de Riedel.- El parámetro propuesto 

por Riedel es la pendiente logarítmica de la curva de presión 

de vapor reducida en el punto crítico 

CXK = ( : ln P; \ 
ln Tr T = 1 

r 

(2.23) 

El valor del parámetro de Riedel para un fluido sim 

ple es 5.811. 

Método de Curl y Pitzer.- En el método -

de Curl y Pitzer (17), que utiliza al factor acéntrico como -

tercer parámetro de correlación, la desviación isotérmica de­

entalpia adimensional, (Hº - H)/RTc, es presentada como la­

suma de dos términos: 

ll.º - H Hº - H (o) Hº H ( l) 
( HTc ) s ( HTc ) + W ( RT~ ) (2.24) 

El primer término representa la desviación isotérmi 

ca de entalpia del fluído simple, y el segundo, el efecto de­

la desviación del comportamiento del fluÍdo respecto al del -
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fluido simple. Las expresiones que aparecen entre paréntesis 

en la ecuaci6n (2.24) son funciones generalizadas de tempera­

tura y presi6n reducidas, presentadas por los autores en for-

ma tabular. 

Los valores de la desviación de entalpia fueron ca! 

culados por Curl y Pitzer utilizando las tablas generalizadas 

de factor de compresibilidad de Pitzer et al (~ para apli-­

car la expresión termodinámica 

Hº - H 
( RTc ) Tr2 J

p.,. ..!... 
Pr 

o 
dPr 

El valor de esta expresi6n fue obtenido empleando -

métodos gráficos de diferenciaci6n y de integración. Las fun 

ciones generalizadas fueron calculadas después ajustando una­

ecuaci6n lineal en factor acéntrico a la desviación isotérmi-

ca de entalpia de diversos fluidos bajo las mismas condicio-­

nes reducidas de presión y temperatura. 

El método es aplicable en la reg16n o.8~Tr~4 y -

Pr '- 9. Una modificaci6n posterior presentada por Yarborough­

(~-) extiende la regi6n de aplicación a 0.5 ~Tr ,4 y Pr ~10. 

para aplicar el método de Curl y Pitzer al cálculo­

de la desv1aci6n de entalpia de mezclas, las constantes pseu-
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docríticas y el factor acéntrico de la mezcla pueden ser de 

terminados utilizando las reglas propuestas por Pitzer y 

Hultgren (18). 

Fluídos normales.- Los fluídos normales son aqu~ 

llos cuyo comportamiento volumétrico y termodinámico puede-

ser representado adecuadamente por medio de correlaciones -

generalizadas, utilizando como parámetros a las condiciones 

reducidas y a un tercer parámetro estructural (tal como el­

factor acéntrico o el factor de compresibilidad crítico). 

Curl y Pitzer sugieren como criterio de normali-­

dad de un fluido a la ecuaci6n 

1.86 + 1.18 w (2.26) 

Indicando que los fluidos normales cumplen esta -

ecuación con una desviación menor al 5%. En esa ecuación 

<Ta tensión superficial del líquido hipotético 

a OºK, dinas/cm 

v0 volumen molar del líquido hipotético a OºK, 

cm3/g-mol 

Te temperatura crítica, ºK 
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Los_ valores de CTc y Ve> pueden ser estimados utili-­

zando los métodos propuestos por Riedel (20). 

Aplicando este criterio de normalidad quedan carac­

terizados como fluidos normales: las n-parafinas, las isopar!_ 

finas, las olefinas ligeras, y otros hidrocarburos. 

Métodos de multiparámetros.- El mas importante de­

sarrollo en el campo _de las correlaciones generalizadas con -

más de tres parámetros es el presentado por Hirschfelder, - -

Buehler, Sutton y McGee (21) en forma de ecuaciones de estado 

generalizadas. 

Con el objeto de emplear una ecuaci6n simplificada­

para el gas a bajas densiqades, y de representar adecuadamen­

te el comportamiento del fluído en las regiones de alta densi 

dad, Hirschfelder et al dividen al diagrama PVT en tres regi~ 

nes definidas por: 

1. - Gas. Densidad reducida ' 1. 

2.- Gas -Oenso. Temperatura reducida ~l, densidad­

reducida ~ 1. 

3. - Líquido. Temperatura z-.educida ~ 1, densidad re 

ducida ~l. 

En las regiones l y 2 (gas y gas denso) se emplean-
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dos parámetros además de la temperatura y presi6n reducidas: 

el factor de compresibilidad crítico y el parámetro de Rie-­

dal. En la región líquida aparecen dos parámetros más, los­

coeficientes c y d en la ecuación de densidad reducida del -

líquido saturado: 

(E>r)¡.. = l + c(l - Tr)
113+ d(l - Tr) (2.27) 

Los valores de los coeficientes c y d para un fluí­

do pueden ser determinados si se conocen dos valores experi­

mentales de densidad del líquido saturado; si no se dispone­

de esta información, pueden emplearse los va lores propuestos 

por Riedel para fluídos normales 

c 1.93 + 0.2(0C.c 7 ) 

d 0. 85 

A partir de estas ecuaciones de estado, Hirschfel-­

der et al obtienen expresiones generalizadas para las funci~ 

nes termodinámicas de exceso en cada región del diagrama. -­

Las expresiones beneralizadas para la desviación isotérrnica­

de entalpia pueden ser consideradas como una formulación ana 

lítica de las tablas de Curl-Pitzer y de Lydersen-Greenkorn­

Hougen, produciendo resu ltados de una exactitud comparable a 

la obtenida por esos métodos. 
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El empleo de una ecuac.16n de estado para el cálculo 

de la desviación isotérmica de entalpia da una mayor continui 

dad en los resultados, y permite apl~car el método a cálculos 

por medio de computadoras. 

Para el cálculo de entalpias de mezclas por este mé 

todo, las constantes pseudocríticas de la mezcla pueden ser -

determinadas aplicando la regla de Kay. El método de Hirsch­

felder et al es aplicable a fluidos polares y no polares, pa­

ra temperaturas reducidas entre 0.5 y 3 y densidades reduci-­

das inferiores a 4. 

II.2.3).- Métodos basados en la aplicación de una ecuación de 

estado.- Se define como ecuación de estado a la relación de­

equilibrio entre presión, ·temperatura, volumen molar, y comp~ 

sición, de una sustancia pura o una mezcla uniforme. Puesto­

que las propiedades termodinámicas son fUnción del estado del 

sistema, de una ecuación de estado pueden derivarse expresio­

nes analíticas para su evaluación. 

De acuerdo con las bases de su derivación, las - -­

ecuaciones de estado pueden ser clasificadas en: 

l.- Ecuaciones con fUndamento teórico, derivadas­

de la teoría cinética o de la mecánica esta--
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dística. De este tipo son las ecuaciones de -

estado de Van der Waals, de Lennard-Jones y -­

Devonshire, y -de Hirs.chfelder, Bird y Spotz. 

2.- Ecuaciones con base empírica o semiteÓrica. 

En este grupo quedan ~ncluídas las ecuaciones­

de estado de: Clausius, Dieterici, Berthelot.­

Wohl, Redlich-Kwong, Beattie-Bridgema.n, Martin• 

Hou, y Benedict-Webb-Rubin, entre otras. Has­

ta el momento, las mejores representaciones -­

del comportamiento PVT de un fluído han sido -

obtenidas por medio de ecuaciones de este tipo. 

Ot.ra clasificación de las ecuaciones de estado de-­

pende del número de constantes utilizadas por la ecuación. 

El número ~e constantes arbitrarias requeridas por una ecua-­

ción de estado de alta precisión depende del rango de densi-­

dad que se desea cubrir con ella. Para representar al compo.!: 

tarniento del fluido hasta una densidad de 1/50 de la densidad 

crítica, se requieren dos constantes {además de la constante­

universal de los gases R); para extender la región de aplica­

ción hasta 1/2 de la densidad crítica, es necesario utilizar-

4 o 5 constantes; para llegar hasta la densidad crítica, deb~ 

rán emplearse aproximadamente 6 constantes; y será necesario-
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utilizar unas 12 constantes si se desea representar adecuada­

mente al comportamiento del fluído hasta 1.5 o 2 veces la den 

sidad crítica. 

Una clasificación más de las ecuaciones de estado -

se refiere a la variable dependiente seleccionada. Para de-­

terminar el estado de un sistema es suficiente con fijar dos­

de las tres variables intensivas: presión, temperatura, y vo­

lumen molar {o densidad). Es conveniente, pues, presentar a­

una ecuación de estado como una expresión explícita en una de 

estas variables. 

Desde el punto de vista de Ingeniería, lo mas conve 

niente sería tener a la presión y la temperatura como a--

bles independientes· es d stado e~ 

ta en densidad Este tipo de ecuación presenta ademas una im 

portante ventaja: la teoría estadística indica ~ue la varia-­

ble con mayor error experimental en su medición (en este caso 

la densidad) debe ser la variable dependiente en la correla--

ción. 

En favor de la ecuación de estado explícita en pre­

sión puede indicarse que las líneas de volumen constante son­

casi rectas en un diagrama presión-temperatura, y que las de-
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rivadas que c~racterizan a los rápidos cambios en las cerca-­

nías del punto critico tienden a cero si se toman en la pre-­

si6n con respecto al volumen, mientras que tienden a infinito 

si se toman en el volumen con respecto a la presi6n. 

Onnes (22), basándose en un estudio de las fuerzas­

intermoleculares por medio de la mecánica estadística, propo­

ne para una ecuaci6n de estado de alta precisi6n el calcular­

la presi6n con una expansión de potencias de densidad, siendo 

los coeficientes de las potencias funciones de la temperatura. 

La ecuaci6n viria.l de Onnes tiene la forma 

P = RT/v + f 2(T)/v2 + f 3(T)/v3 + 

+ fn(T)/vn (2.28) 

Las ecuaciones de estado que me j or representan al -

comportamiento volumétrico de los fluidos son de la forma de­

la ecuación virial de On..~es. ?or tanto, se deduce que lo más 

adecuado es utilizar una ecuación de estado explicita en pre­

sión, y obtener los parámetros de la ecuación en el desarro-­

llo de la correlaci6n por medio de una regresión implícita -­

con la densidad como variable dependiente. 

Expresión termodinámica de la desviación isotérmica -
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de entalpia.- Para una ecuaci6n de estado explícita en volu­

men, la expresi6n para la desviaci6n isotérmica de entalpta -

puede ser deducida de la siguiente manera: 

dH ~ TdS + VdP (2.29) 

Expresando a la entropia como una funci6n de tempe­

ratura y presi6n, y transformando a la ecuación resultante p~ 

ra la variación total de entropia en un proceso, obtenemos 

dS dP --2.L 
+ T dT (2.30) 

dH = l V - T(..Q..L) 
() T p 1 

dP + Cp dT (2.31} 

A temperatura constante 

dH = VdP _ T( d V ) 
dT p 

dP (2.32) 

Integrando entre los límites de presión cero y P -­

(a los que corresponden las entalpias H(T,O) y H(T,P), res­

pectivamente), obtenemos la siguiente expresión para la des-­

viaci6n isotérmica de entalpia: 

H(T,P) - H(T,O} • J} -T( ~~ )p ] dP (2.33} 
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En rlonde el término (dV/dT)p puede ser evaluado a 

partir de alguna ecuaci6n de estado. 

Para una ecuaci6n de estado explícita en presi6n, -

es necesario transformar la ecuaci6n (2.32) en términos de dV 

VdP ~ d(PV) - PdV (2.34) 

(2.35) 

Sustituyendo estas expresiones en la ecuaci6n - - -

(2.32) 

- \ 

dH = d(PV) + IT( d p ) 
. dT V 

- PJ dV (2.36) 
. T 

Integrando esta ecuación entre los límites de volu-

men V (entalpia H(T,V)} y volumen i nfinito (entalpia H(T,oO) y 

PV • RT) se llega a la expresi.ón 

rv J -
H(T,00) - H(T,V) = · RT - PV + .b ~ - T(*'vJT dV 

(2.37) 

En donde el término (dP/oT)v puede ser evaluado -
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aplicando una ecuación de estado explícita en presión. 

La expresión general de una ecuación de estado es -

f{P,T,p,x) O; usualmente, sin embargo, las ecuaciones de 

estado son desarrolladas para sustancias puras, reduciéndose-

la expresión a la forma f{P,T,p) = O. Para aplicar la - -

ecuación de estado a una mezcla se considera que la dependen­

cia funcional entre las variables para la mezcla es la misma­

que para una sustancia pura; los parámetros de la ecuación de 

estado son determinados entonces en función de los parámetros 

de los componentes puros y de la composición de la mezcla. 

Las ecuaciones de estado más simples son las que --

utilizan solamente 2 o 3 constantes arbitrarias en su desarro 

' llo. Las mas im ortantes ecuaciones de este t 

Van der Waals, Clausius, Berthelot, Dieterici, Wohl, y - -

Redlich-Kwong. Estas ecuaciones presentan las siguientes ca­

racterísticas: 

1.- Los valores de las constantes pueden ser deter 

minados aplicando las condiciones del punto 
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2.- Las líneas de volumen constante son rectas en-

3.- En general,_ estas ecaae-iones dan-s6.lo....una --- --
de 

cualitati:va_d~l com ortamiento olumé 
'---" 

fluido, presentando notables errores, especial 

mente en l ª- región crítica. 

De este grupo de ecuaciones, la que da los ~ 

resultados es la ecuación de dos arámetros d Redlich-Kwon 

exactitud razonable en amplios rangos de presión y temperatu-

I' 

La ecuación de estado propuesta por Redlich y Kwong 

(23) es de. naturaleza semiempírica, basada en consideraciones 

teóricas y prácticas. La forma de la ecuación es 

(2.38) 

Redlich y Kwong indican que su ecuación da buenos -

resultados arriba de la temperatura crítica para cualquier -­

presi6n. La ecuación ha Sido empleada en la región líquida -

por Edmister, con algián éxito_ 

Los valores de las constantes a y b de la ecuación-



de estado de Redl1ch-Kwon 

ésta las condiciones del punto crítico:_ 

0P'.:__'l~--º--y--o(J:p 0 
Los valores obtenidos de esta manera son 

a o.42748 
2 2.5 

R Te 

b o .08664 _·_R~T ..... c __ _ ----

43. 

(2.39) 

(2.40) 

Sustituyendo estos valores en la ecuación (2.38) se 

encuentra que la ecuación de Redlich-Kwong predice un valor --universal de 1/ 3 para el factor de compresibilidad en el un-

Otra forma de la ecuación de Redlich-Kwong, más ade 

cuada para su aplicación, es 

3 2 2 
Z - Z - ZP(B P 

2 2 2 
B-A)-ABP =O - -

en donde 

+ 

2 o.42748 Tc
2· 5 

A--~----;:;--='=='~---­Pc T 

0.08664 Te B:.__::_::::;;;;::;¡;=:::..-----

(2.41) 
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\ 
, Para aplicar esta forma de ).a ecuaci6n de 

ea" C í\O ltO'fO~ - - , · t) 0 
una me.zcla, los parametros de la ecuaci6n se calcula~ aplican 

do las reglas 

11 

A ¿ yi Ai (2.42) 

n 

B ~· yi Bi (2.43) 
j :.J 

En la región de coexistencia de fases, la ecuaci6n-

(2.41) produce tres raíces para el factor de compresibilidad; 

el valor mayor de Z corresponde a la fase vapor, y el menor a 

la fase líquida. En las regiones de existencia de una sola -

fase la ecuación tiene sÓlo una ra!z real. ' Edmister (24) pr~ 

senta un método para la solución directa de la ecuación en am 

bos casos. 

Aplicando esta ecuación de estado a la ecuación - -

(2.37), la desviación isotérmi~a de entalpia queda definida -

como 

H(T,V) - H(T,00) -RT(l - Z + J A
2 

BP 
2 B ln{l +y)) 

( 2.44) . 

Muchas modificaciones han sido propuestas para mej~ 



rar la ecuaci6n de estado de Redlich-Kwong, haciéndola más 

flexible mediante la introducci6n de un tercer parámetro, y -

conservando al mismo tiempo el buen comportamiento de la ecua 

ción original a altas temperaturas y altas presiones. Las -­

principales ecuaciones modificadas son las de: Redlich et al­

( 25}, Wilson (26), Redlich y Dunlop (27), Barner, Pigford y -

Schreiner (28), Sugie y Lu (29), y Redlich y Ngo (30). Estas 

modificaciones emplean como tercer parámetro al factor acén-­

trico de Pitzer o al factor de compresibilidad crítico. 

La modificación propuesta por Barner et al consiste 

en una corrección al segundo coeficiente virial de la ecua--­

ción con el objeto de mejorar las predicciones ~e desviación­

isotérmica de entalpia, especialmente a bajas temperaturas. -

Esta corrección se manifiesta en un cambio en la dependencia-

~ de temperatura para el término de atracción de la ecuación. -

El tercer parámetro seleccionado es el factor acéntrico, y l~ 

forma de la ecuación es 

p R T 
V-b (2.45) 

en donde b es igual a la b de la ecuación de Redlich-Kwong 

y los valores de CA 



o.42748 R
2 

Tc
2•5 

(1+4,73¿¡Jl,5) Pe 

2. 02 R 2 Te 4 l{:' l. 5 

(1 + 4. 73 LA..ll.S) Pe 

Otra forma de la ecuaci6n de Barner et al es 

z 

h 

B 

1 

1-h 

B p 
z-

b 

R T 

A 
2 + c2 

h 
E l+h 

46. 

(2.46) 

Para una mezcla, los autores recomiendan calcular -

los parámetros de la ecuación (2.46) como 

fl 

A ~ yi Ai 
¡-;r 

B • ! Y1 Bi (2.47) 
i&l 

n 
e ~ Y1 Ci 

¿"' t 
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La expresión para la desviación isoté!'lllica de ental 

pia derivada de la ecuación de estado de Barner et al es 

2 
H(T,V) -H(T,00) = -RT(l -z + ~(~ + c2 ) ln(l + ~pl.l 

(2.48) 

Puesto que esta modificación implica solamente una­

corrección al segundo coeficiente virial, la ecuación presen­

tará desviaciones al empezar a contribuir significativamente­

el tercer coeficiente virial. Por esta razón, los autores in 

dican que su ecuación es confiable para densidades hasta de -

0.4 de la densidad crítica. 

Las raíces de la ecuación (2. 46 ) pueden ser calcula 

das aplicando el método de Edmister (24}. 

Método de Chao-Seader.- De las correlaciones de -­

Chao y Seader (31) para el cálculo de equilibrios líquido-va­

por se deriva un método de predicción de entalpias de hidro--

carburos. 

En el método de Chao-Seader las propiedades de la -

fase vapor se determinan por medio de la ecuación de estado -

de Redlich y Kwong; la desviación isotérmica de entalpia en -
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esta fase queda definida por la ecuación {2.44). 

El coeficiente de fugacidad de un componente i en -

la fase líquida es calculada como el producto de dos términos 

f L 
i {2.49) 

1l{ coeficiente de fugacidad del componente p~ 

ro en fase líquida 

Íi coeficiente de actividad del componente --

i en la mezcla. 

Chao y Seader proponen que el coeficiente de fUgac.!_ 
e 

dad en fase líquida y i' como propiedad del componente puro,-

sea calculada por medio de correlaciones generalizadas basa-­

das en el· principio de estados correspondientes con tres par!_ 

metros 

log (2.50) 

en donde 
, C , \C ) ( . 

{l Y ) {log ~ ¡ e)'' fU i og i Y Yi son neones gene-

ralizadas de presión y temperatura reducidas, y U'i es el fac­

tor acéntrico del componente i. 

El coeficiente de actividad '(i se deriva de la teo 



ría de soluciones regulares de Hildebrand, que considera que­

la no idealidad de la mezcla se debe al calor de soluci6n. 

La expresi6n resultante para el coeficiente de actividad es 

ln '{ i (2.51) 
RT 

Vi volumen molar líquido del componente i 

Ói parámetro de solubilidad del componente i 

De las ecuaciones (2.49), (2.50) y (2.51) puede ob­

tenerse una expresi6n para la entalpia molar parcial del com­

ponente i, aplicando la relac16n termodinámica 

(2.52) 

La expres16n final para la entalpia de una mezcla -

en fase líquida es 

-
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Hi H~ - 2.3026 RT [-A 11Tri + f>.. 2 Tri+ 2A
3 

Tri2 

+ 3A4 Tri 3 + (A6 Tri + 2A 7 Tri 2) Pri 

+ A9 Tri Pri2 +af i (8.65808Tri + 1.2206/ 

Tri - 9.45672Tri3) J - 1.8 Vi( 8i - ~ )
2 

(2.53) 

en donde A1, A2, .••••. , A9 son constantes de la -
e 

!'unción : eneralizada (los yi), definidas por Chao y Seader -

para H2, metano, e hidrocarburos más pesados, y 

T/ Tci 

La región de aplicación del método de Chao-Seader,-

según sus autores, es: para hidrógeno y metano, temperaturas 

entre -100 y +500 ºF, y presiones hasta de 80oo psia; para -

hidrocarburos más pesados, temperaturas reducidas entre 0.5 

y 1. 3, y presiones hasta de 2000 psia. 

Como principales debilidades del método de Chao-Sea-

der pueden mencionarse: 

1).- Una ecuación de estado con dos constantes es -

poco precisa para el cálculo de propiedades --
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termodinámicas. Esta dificultad se obvia en 

parte en este método al emplear la ecuación-

de estado solo para la fase vapor. 

2).- Las correlaciones generalizadas para el cál-

culo de la fugacidad del componente puro en­

rase líquida y>~ predicen valores erróneos al 

ser aplicadas fuera de los. límites de su ob­

tención. Por tanto, no es posible extrapo-­

lar el método más allá de los límites indica 

dos anteriormente. 

3).- La teoría de soluciones regulares sólo puede 

dar un valo'r aproximado del coeficiente de -

actividad. 

Han sido presentadas varias modificaciones al méto 

do original de Chao y Seader, principalmente con el ob j eto­

de extender ~a región de aplicación de las correlaciones. 

En la fase vapor puede emplearse alguna modifica-­

ción a la ecuación de Redlich-Kwong; _¡a ecuación de Barner, 

Schreiner y Pigford, por ejemplo, da mejores resultados a -

temperaturas bajas. 

Grayson y Streed {32) modifican las correlaciones-
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generalizadas para el cálculo de yº, extendiendo el lÍmite­
i 

superior de temperatura del método a 8oo ºF para sistemas hi-

drógeno-hidrocarburos. Las correlaciones modificadas conser-

van la forma de las originales, cambiando solamente los valo-

res de las constantes A
0

, A
1

, •••• , A
9

; en consecuencia, es 

aplicable la ecuación (2.53). 

Ecuación de estado de Beattie-Bridgeman.- La ecua-­

ción de estado propuesta por Beattie y Bridgeman (33), de na-

turaleza semiempírica, utiliza 5 constantes arbitrarias en su 

desarrollo. Para determinar los valores de estas constantes-

se requiere de datos experimentales del comportamiento volum! 

trico del fluido. La forma de la ecuación de Beattie-Bridge-

man es 

p = RT (1 - _c_) [v + Bo (1 - ~~ - Ao (1 - .!) 
2 3 V 2 V 

V ~ V 
(2.54) 

La desviación isotérmica de entalpia, aplicando la­

ecuación (2.37), resulta en este caso 

H{T,V) - H{T,00) = PV RT - ! (Ao + 3cR) 
V 2 

T 

+ .!_ (aAo _ 3cBoR) + bcBo R 

V
2 2 2 2 3 

2T T V 

(2.55) 
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Par.a la aplicaci6n de la ecuaci6n de Beattie-Brid-­

geman_a mezclas, los parámetros de la ecuaci6n son calculados 

a partir de la composici6n y ·de los parámetros de los compo-­

nentes puros, aplicando las reglas 

~.., .:Sx1 ª1 

Bom = 2:; x1 Boi 

bm 2:. Xi bi 

cm= ~xi ci 

La ecuaci6n de.Beattie-Bridgeman es exacta en los­

rangos de presión, temperatura y volumen en que fueron deter­

minadas las constantes, estando limitada a densidades menores 

a 1/2 de la densidad crítica. El método no es aplicable a la 

fase líquida. 

Ecuación de estado de Benedict-Webb-Rubin.- En 

1940, Benedict, Webb y Rubin (34), presentan una ecuación de­

estado de tipo semiempírico, desarrollada originalmente para­

el cálculo de fugacidades de hidrocarburos ligeros. La ecua-
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ci6n puede ser considerada como una modificaci6n a la ecua--­

ci6n de Beattie-Bridgeman, utilizando ocho constantes arbitra 

rias para representar al comportamiento volumétrico del fluí­

do para densidades hasta de 2 veces la densidad crítica. La­

ecuación fundamental presentada es común para las fases lÍqu_i 

do y vapor, de acuerdo con la teoría de continuidad de Van --

der Waals. 

El objetivo fundamental del trabajo de Benedict, -­

Webb y Rubin, fue la obtención de una expresión para el cont~ 

nido residual de trabajo o energía libre de Hel mholtz, defin1 

da como 

A E TS (2.56) 

El contenido residual de trabajo es la diferencia -

entre el contenido de trabajo de 1 mol de hidrocarburos a la-

temperatura T y densidad molar d, y su contenido de trabajo a 

la misma temperatura y densidad en el estado hipotético de -­

gas ideal. La ecuación rigurosa para el contenido residual -

de trabajo es 

A A -RT ln d - lim (A - RT ln d) 
a~o 

(2.57) 

La importancia de una expresión para el contenido -
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de trabajo consiste en que, cuando las variables independien­

tes son la densidad molar y la temperatura, la única función­

termodinámica que produce una ecuación fundamental es la fun­

ción de trabajo, A. Se define como ecuación fundamental a -­

cualquier relación entre variables termodinámicas independie~ 

tes de la cuál todas las demás propiedades termodinámicas pu!: 

den ser obtenidas por medio de operaciones matemáticas. 

Una ecuación de estado de la forma P = f(T,d) no es 

una ecuación fundamental porque para obtener a partir de ella 

propiedades termodinámicas tales como entalpias, entropias y-

fugacidades, es necesario conocer los valores de las constan­

tes de integración, no contenidas en la ecuación d~ estado. -

La ecuación de estado, en cambio, puede ser obtenida a partir 

de la expresión de contenido residual de trabajo, aplicando -

la relación 

P = RTd + d2 

La ecuación fundamental propuesta para el contenido 

residual de trabajo es 

A = (BoRT - Ao - Co/T2)d + (bRT - a)d 2/ 2 + a<X d5 /5 

1 - exp ( - f d 2 ) 

2 
f d 

-exp(-Cd
2

) 
2 

(2.59) 
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La ecuaci6n de estado derivada de esta ecuación fun 

damental queda expresada como 

p = RTd + (BoRT - Ao - Co) d2 + (bRT - a) d3 + aD(d6 

T2 

+ cd3 (1 +'tct 2 ) exp ( -'td2 ) 

T2 (2.60) 

La forma funcional de la ecuación de estado fue ob-

tenida por Benedict, Webb y Rubin estudia.ndo el comportamien­

to de las líneas isométricas de hidrocarburos. La ecuación -
1 

propuesta para las isométricas tiene la forma 

P- RTd 
d2 

RT B(d) - A(d) -~ 
T2 

(2.61) 

Esta es la misma forma de las líneas isométricas de 

la ecuación de Beattie-Bridgeman. Las funciones de densidad­

en la ecuación (2.61) son representadas por las ecuaciones 

B(d) = Bo + bd 

A(d) ""Ao + ad{l - O(d3) 

Estas ecuaciones representan a las líneas isométri-
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cas del fluido desde ga s hasta líquido comprimido. 

Los valores originales de los parámetros de la ecua 

ción para los hidrocarburos ligeros fueron determinados a pa~ 

t1r de: 

1.- Datos del comportamiento volumétrico del gas y 

líquido hasta valores de densidad de 1.8 veces 

la densidad crítica. 

2.- Propiedades críticas. 

3.- Presiones de vapor entre una atmósfera y la -­

presión crítica. 

En la región de coexistencia de fases la ecuación -

(2.60) presenta un número impar de raíces mayor o igual a 3.­

correspondiendo el valor mayor de densidad al líquido y el me 

nor al vapor. El método presentado por Johnson y Colver (35) 

puede ser utilizado para obtener las raíces de la ecuación. 

La desviación isotérinica de entalpia del fluído se­

obtiene de la ecuación fUndamental por medio de la relación 

H(T,d) - H(T,O) = ~T2(ÓA /T) 
. d T d 

+ !'.. - RT 
d 

(2.62) 

Aplicando esta relación a la ecuación (2.59) obten~ 

mos la siguiente expresión para la desviación isotérmica de -
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entalpia: 

H(T,d) - H(T,O) = (BoRT - 2Ao - 4co/T2 ) d 

+ (2bRT - 3a) 
r 
l3 1 - exp ( -td2) 

d2 

+ t a2 exp ( - t a2) 1 
~ (2.63) 

exp (- t d2) 
2 

Se considera que la ecuación (2.59) expresa el con­

tenido residual de traba j o tanto de mezclas como de hidrocar-

buros puros ; su aplicac i ón a una mezcla requiere de la deter- · 

rn1naci6~ de los 8 parámetros de la ecuación a partir de la -­

composición de la mezcla y de los parámetros de los componen-

tes puros. 

El contenido residual de trabajo de una mezcla, de­

acuerdo con el tratamiento mecánico-estadístico de Mayer, pu!_ 

de ser expresado como una serie de potencias de densidad: 

,.-

A = 
(2.64) 

donde Q' y Q'' son funciones de temperatura. De aquí -
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se deduce la dependencia en compos1c16n de seis de los parám~ 

tros de la ecuac16n 

En estas ecuaciones, las constantes con sufijos re-

petidos, tales como Bo11, se refieren a los componentes puros 

y sus valores son conocidos; las constantes con sufijos disi­

milares (Bo12, por ejemplo) so~ propiedad de la mezcla, y se~ 

denominan constantes de interacci6n. Las siguientes suposi--

clones sobre las constantes de interacción 
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ó 

y dos hipótesis adicionales sobre f y ~ conducen a las si-

gu ientes re s las de combinación de los parámetros de la ecua--

ción: 

Bo 

Bo 

Ao 

Co 

b 

a 

[~ . xi (Ao1)1/ 212 

~ 1/ 2-J' 2 
l_ f xi (Coi) 

[ ""'"' i
1TI 3 ~Xi(bi) I -

= [~xi (a1)1/ 3J 3 

(Combinación lineal) 

(Combinación de Lorentz) 
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e [+: ( )l/31 3 xi ci 

t ~ xi((i)l/2] 
2 = 

~ [~ xi(cxi)1/3J 3 

Entre las dos combinaciones propuestas para el par! 

metro Bo de la mezcla, la combinación de Lorentz da los mejo­

res resultados superando ligeramente a la combinación lineal; 

sin embargo, la combinación empleada normalmente, por razones 

de simplicidad, es la lineal. 

Las principales des ventajas del método de Benedict, 

Webb y Rubin para el cálculo de entalpias son: 

1).- La ecuación está limitada a temperaturas red~ 

cidas arriba de o.6 y a densidades reducidas inf eriores a - -

2.0; la extrapolación del método ~s allá de estos límites no 

es recomendable. 

2).- El método sólo es aplicable a los hidrocarbu-

ros cuyas constantes han sido determinadas. 

3).- Los valores originales de los parámetros de -
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la ecuaci6n f'ueron determinados utilizando datos experimenta­

les de presión de vapor arriba de 20 a 30 psia; cuando algÚn­

componente se encuentra abajo de su temperatura normal de ebu 

llición, la presión de vapor calculada con la ecuación de es­

tado resulta ba ja, y la entalpia calculada por la ecuación -­

(2. 63 ) es muy alta. 

Las modificaciones propuestas a la ecuación de esta 

do de Benedict, Webb y Rubin han tenido por objeto el mejorar 

el comportamiento de la ecuación en las re~iones de alta den­

sidad y ba j a temperatura, o el aplicar la ecuación a compone!! 

tes no incluÍdos en el desarrollo original de la misma. 

Cooper y Goldfrank (36) obtienen una forma reducida 

de la ecuación B-W-R, relacionando presión reducida, tempera­

tura reducida, y un volumen reducido modificado. Los ochO . P!: 

rámetros de la ecuación son presentados en función de temper!: 

tura reducida, presión reducida y factor acéntrico. Este mé­

todo es aplicable a hidrocarburos y no hidrocarburos. 

Para aplicar la ecuación B-W-R en las regiones de -

alta densidad y baja temperatura, Benedict et al recomiendan­

que se haga variar al parámetro Co con la temperatura. Los -

métodos de Barner y Adler (37) y de Barner y Schreiner (38) -



siguen esta indicaci6n, presentando tablas de Co en fUnci6n -

de la temperatura, y utilizando métodos numéricos de diferen­

ciación e integración. 

Orye (39) presenta correlaciones analíticas entre -

Co y T, obtenidas utilizando datos de presión de vapor desde-

0. l psia, y extrapolando a temperaturas más bajas para los hi 

drocarburos pesados. La expresión para la desviación isotér­

mica de entalpia contiene un término de variación de Co con -

respecto a la temperatura que puede ser calculado de las co-­

rrelaciones analíticas. 

Cox (40) presenta una modificación en la cual los -

parámetros Co y a son expresados como fUnciones lineales de -

l / T; los parámetros de la ecuación modificada para el metano­

fueron determi nados por Cox utilizando datos volumétricos y -

de entalpía. 

La ecuación de estado modificada por Starling (41)­

utiliza un total de 11 parámetros en su desarrollo, con el ob 

jeto de aplicar la ecuación a temperaturas reducidas arriba -

de O. 3 y densidades reducidas hasta de 3.0; el uso de. expan-­

siones en potencias d~ l/T en la ecuación está basado en la -

teoría de perturbaciones de la mecánica estadística, de - - -
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Zwanzig. La. forma de la ecuación propuesta por Starling es: 

p = ~RT + (BoRT - Ao Co +Do _ §E. f 2 
T2 ~ T4 

'ª-> 
3 d f 6 + (bRT - a - f + ex (a + -

T , T 

~ + 2 
T 

2 2 
( 1 + '( p ) exp ( - 'f p ) 

(2.65) 

Para utilizar esta ecuación es necesario determinar 

los valores de los once parámetros independientes que aparecen 

en la misma. Starling ajusta los valores de los parámetros 

para 18 componentes utilizando datos experimentales del c.ompo.r_ 

tamiento volumétrico y de la entalpía del fluid.o, y puntos de 

la curva de presión de vapor, por medio del análisis de multi-

propiedades. De esta manera, existe e .l mi.smo grado de exacti-

tud en la predicción de diversas propi.edades del fluido. 

La expresión termod.inámica de .la desviación is.oté.r_ 

mica de entalpía derivada de la ecuación de estado de Starling 

es la siguiente: 

H(T, ~) - H(T, O) = (BoRT - 2Ao 4Co 
~ 

+ SDo 6Eo ) f' 
~ - ;¡-

+ 1/2 
4d 2 ex 7d s 

( 2bRT - 3a - -:T°l f + S ( 6a + T ) f 

[ 
~ 2 4 ] 

3 - (3 + 2 - 'f p ) exp (-tp2> 

( 2 .66) 
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Las ecuaciones (2.65) y (2.66) pueden ser aplicadas 

a sistemas de rnulticornponentes definiendo los parámetros de 

las ecuaciones de acuerdo a las siguientes reglas de mezcla: 

11 I'( 

Ao ~. ,L. xi xj (Aoi Ao . ) 1/ 2 ( l - kijl J 
,(,: 1 J :i 

v 
n 

Bo 2= x . Boi J. 

' : 1 

f 
~ 1/ 2 3 

Co ¿::: xi Xj (Coi Coj) (i - kij) 

<.; L j : 1 

."1 
) 1/ 2 4 

Do ¿ t.. X· X · (DO· (1 - Kij) J. J J. Doj 
.Á.. ' : ¡ i=· 

1'I )? 

Eo ¿ 2:_' X · X· (EO· ) 1/ 2 (1 - k· . ) 5 
. J. J J. Eoj l.J 

t: I J=l 

[ t, ªi 1/ 31 
3 

a = Xi 

[~ 
1/ 3 

J 
3 

b xi bi 

-t 1/ 3 ] 3 
c = X . c . l , ... J. J. 

·r= 1/ 3 ] 3 
d l ~ .. . xi di 

[t 1/ 3 , 3 

O( = xi oi j 
r- .~ 1/ 2 

1 
2 

r= l?;xiti 
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En estas ecuaciones, kij representa al parámetro 

de interacción del sistema binario formado por los componen~ 

tes i, j. Para aplicar el método de Starling a un sistema de 

multicomponentes es, por tanto, necesario conocer los valores 

de los parámetros de interacción de todos los sistemas bina­

rios que se presentan en la mezcla. Este requerimiento repr~ 

senta la desventaja mas importante del método de Starling, y 

limita notablemente su aplicación. 

Otra desventaja importante del método original de 

Starling, la necesidad de disponer de los valores de los par~ 

metros d~ los componentes puros, ha sido solucionada por el -

mismo Starling en colaboración con Han presentando correlaci.Q. 

nes generalizadas para el cálculo de los 11 parámetros de la 

ecuación de estado en función de la temperatura crítica, den­

sidad crítica y factor acéntrico del componente. La ecuación 

de estado general izada de Starling-Han requiere relativamente 

de poca información y es de una precisión notable en la predi_g_ 

ción de propiedades termodinámicas. 

El método de Starling-Han es altamente apropiado 

para su empleo en computadoras digitales de alta velocidad. 



CAPITULO III 

METODOS DE EVALUACION DE ENTROPIA 

Proceso espontáneo es aquel que se realiza sin 

interferencias externas. En cualquier proceso espontáneo es 

posible, en principio, prG'lducir un medio para aprovechar un 

trabajo realizable por el sistema. En consecuencia, al rea-

lizarse un proceso espontáneo, el sistema pierde capacidad 

para realizar trabajo. Aún manteniéndose constante la energía 

total del sistema, su disponibilidad para realizar un trabajo 

disminuye por degradación de esa energía. 

Para medir esta disponibilidad de la energía de un 

sistema, se define una nueva propiedad termodinámica, ~ en-

tropia de tal ución en la dis nibilidad 

por un aumento en su entropía. La propiedad así definida es 

una propiedad punto, es decir, que es función del estado del 

sistema~dependientemente del camino ue.-b.ay..a__s_ei,,_.,~,_,.__e==lc......::s~i~.§.~ 

tema para llegar a esas condiciones. Puesto ia 

_::d:..:e:_:u::n:=-::.s..::i:.:s:..t=~--de.pende-de a a-nt-ida: -·e -ma-t-eria que- cont.e a, 

-~1:.:a:_e:n::_::t:_:r:.::o::Jp~i=· ~a~e._.s"-',..._._...._,pr_Qp_j.edad extensiva. 
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' La entropía de un sistema es aumentada por la ad.!. 

ción de calor por cualquier medio, ya .sea por transferencia de 

calor del exterior hacia el sistema o por degradación de su 

propia energía; el aumento de entropía es proporcional a la 

cantidad de calor recibida por el sistema. Además, la dispo-

nibilidad de la energía disminuye al disminuir la temperatura 

a la que se realiza la adición de calor. 

La expresión propuesta para el cambio de entropía 

en un proceso, tomando en cuenta esas consideraciones, es: 

~ (3.1) 

de entropía en un proceso depende solamente del estado inicial -- ---
y final del sistema; el calor, en cambio, depende del tipo de 

proceso realizado. Porlo tanto, para que la ecuación (3.1) 

sea correcta, es necesario especificar la naturaleza del pro-

ceso. La expresión (3.1) es correcta para un proceso revers.!_ 

ble, que no produce aumento en la e'ntropia de un sistema cerr-ª. 

do. Para un proceso irreversible: 

TdS > cÍ Q (3 .2) 
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La temperatura que aparece en las ecuaciones (3.1) 

y (3.2) es una temperatura termodinámica cuya escala satisfa-

ce las condiciones de enunciación de dichas ecuaciones. Es 

posible demostrar que esa temperatura termodinámica es ·igual 

a la temperatura absoluta obtenida para los gases ideales. 

LTodos los procesos irreversibles producen un aumen. 

to en la entropia de un sistema cerrado. Aunque es posible 

, realizar un proceso para una parte del sistema en dirección de 

la disminución de su entropia, el resto del sistema tendrá 

un aumento de entropia corres endiente resultando un cambio 

neto de entropia para el sistema igual a cero, para un proceso 

reversible, o mayor que cero, para.un proceso irreversj,ble. 

Relación entre entropia y probabilidad.- Todos 

los procesos espontáneos suceden en la dirección de mayor prQ 

babilidad y de mayor entropia, siendo las condiciones de equ.J:. 

librio del sistema las de máxima probabilidad y entropia. Es 

lógico pensar entonces que existe una cierta relación entre 

entropia y probabilidad de un sistema. 

Si consideramos dos sistemas con valores de entropia 

s1 y s2 , y con un número de estados con igual probabilidad 

w1 y w2 , para la unión de ambos sistemas tendremos un número 
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de estados coh igual probabilidad igual a W1 x W2, y una en­

tropia igual a la suma de las entropias individuales. Por lo 

tanto, considerando a la entropia como una función de la pro­

babilidad, tenemos: 

( 3 .3) 

(3 .4 

Estas ecuaciones indican una relación logarítmica 

entre entropia y probabilidad. La expresión propuesta por -

Boltzmann es: 

s k ln W (3 .5) 

donde: 

K constante de Boltzmann 

W núrnéro de estados probables del sistema. 

Puesto que el estado más probable de un sistema es 

un estado totalmente aleatorio, éste tiene el valor máximo de 

entropia, disminuyendo este valor para estados más ordenados 

del sistema. ~r tanto, se puede considerar a la entropia CQ 

roo una medida del desorden de un sistema í 
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~La entropia puede c:_:insiderarse también corno una rn~ 
-----

la distribución de la energía interna en la materia al 

estado de equilibrio. Por medio. de métodos estadísticos se ha 

calculado la entropía gases a par~ir de la distribución de 

la energía en sus diversas formas (movimientos externos e in-

ternos de las moléculas, ~doscuanticos, -et~--

~l mayor ordenamiento posible es el de un cristal 

I 
perfecto a la temperatura de cero absoluto, con sólo un estado 

probable. Nernst indica que la entropía de cualquier cristal 

perfecto a esa temperatura será igual a cero. Esta proposi-

ción de Nernst constituye la tercera ley de la termodinámica 

clásica, y permite determinar valores absolutos de entropía. 

De esta manera, las cuatro propiedades de referencia de la rna-

teria (presión, volumen, temperatura y entropía) pueden ser -

presentadas corno valores absolutos, mientras que los conteni-

dos de energía sólo pueden ser· presentados corno valores r~la-

tivos a un estado de referenci::J 

En la proposición de Nernst se ignoran las contri-

buciones a la entropia por rotación del núcleo y por mezcla 

de diferentes isótopos de un elemento. 
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1 
1 pia como una funci.ón de resió y temperatura, podemos obte-

1 / ner la si uiente ex resi6n para la variación total de entro-

pia en un proceso: 

------! 
!/'". dS = (')s) dT -+{~s) 
"---- JT p JP_ 

1 -- -

dp~ 
Para un gas ideal tenemos que 

(Js) (%) R 

dp T T p p 

dS = .fE 
T 

dT _.E. 
p dP 

(3 .6) 

( 3. 7) 

Integrando la ecuación (3.7) entre los límites re-

presentados por las condiciones iniciales (T
1

, P
1

) y finales 

~ (T2' Pi), obtenemos para el cambio de entropia de un gas ideal 

1 
1 

I 
1 
/ un 

J T2 .fE P2 
S2 - Sl dT R ln ( 3 .8) 

Tl 
T pl 

Podemos ver en la ecuación (3.8) que la entropia de 

gas ideal a diferencia de su entalpia, no es independiente 

/ de la presión. Además, resulta aparente que la entropia de un 

gas ideal a presión cero tiene un valor infinito, y resulta 
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imposible calcular la entropia de un gas ideal referida a su 

entropia a presión cero. 

Para solucionar este problema se introduce una -

función de entropia definida como S + R ln p. Para esta fun-

ci.ón 

(O(S + R lnp)\ 
O T 'P 

(d(S + R lnp)) 
O P T 

f.E 
T 

Por lo tanto, la función de entropia así definida 

es independiente de la presión para un gas ideal. El lími. 

te a presión cero de esta función de entropia se denomina en. 

tropia en el .estado de gas ideal a presión unitaria. 

lírn. (S + R ln p) 
p-.0 

sº (3 .9) 

Para definir las unidades que se deben emplear pa-

ra la presión en esta función de entropia, analizamos el cam-

bio de esta función en un proceso 

fl (S + R ln p) 
p 

6.s + R ln P
2 

1 
( 3 .10) 
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De- la ecuación (3.10) deducimos que las unidades 

de pre·sión se cancelan, y que puede emplearse e_ualquier sis-

tema de unidades, siempre que su empleo sea consistente en 

cualquier caso, incluyendo el estado de referencia. 

Entropia de mezcla ideal.- El cambio de entropia 

en un proceso de mezcla ideal,en el cual se considera que no 

hay interacción entre las moléculas, puede ser calculado di-

vidiendo a dicho proceso irreversible en dos etapas reversi-

bles, y evaluando los cambios de entropia en esas etapas. En 

la condición inicial tenemos dos gases ideales á presión P y 

temperatura T, y en la condición final tenemos una mezcla de 

ambos gases, de fracción mol XA y ~· a la mispia presión y 

temperatura. 

la. etapa.- Expansión de ambos gases desde la pr~ 

sión P hasta su presión parcial en la mezcla 

XB p 
R ln-­

p 

2a. etapa.- Difusión de ambos gases a través de 

membranas semipermeables, entrando a un gran volumen de gas a 

presión P y temperatura T, cuya composición es la de la mezcla 
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/ final. Este proceso es reversible, y, por tanto, el cambio 

" 
de entropía es cero. 

El cambio de entropía en l .a mezc.la ideal es la sama 

de los cambios de entropía en las dos etapas, o sea: 

n 

i¡ST R ¿ Xi ln Xi (3 .11) 
,¿ =1 

l'7 n 

s ¿xi Si - R LXi ln Xi (3 .12) 
M 

,¿=1 J.•i 

<EñtiOPia de gas real o lí~ La entro · 

una sustancia en el estado de gas real o líquido a una tempera 

tura y presión, S (T, P), puede ser calculada como la entropía 

de esa sustancia en el estado de referencia, mas el c 

entropía en el proceso de pasar del estado de referencia has-

ta las condiciones de temperatura y presión al estado de gas 

real o líquido :,J 

La entropía en el estado de referencia puede tener 

un valor absoluto o arbitrario. La escala absoluta de entro-

pia se tiene cuando se torna como estado de referencia el in-

dicado por la tercera ley de la Termodinámica (entropía cero 

para un cristal perfecto a o0 R) • Sin embargo, muchas veces 

se selecciona corno estado de referencia el de gas ideal a 

OªR y presión unitar~ Para los hidrocarburos se define que 
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la entropia en el estado de gas ideal a oºR y 1 psia es igual 

a l. 

El cambio de entropia entre el estado de referen-

cia y el estado de gas real o líquido a la temperatura y pre-

sión del sistema, se calcula como la suma de los cambios de 

entropía de los siguientes procesos parciales. 

a) .- Variación de la temperatura desde OºR hasta 

la temperatura del sistema, en el estado de gas ideal. El cam 

bio de entropía en este paso se calcula a partir de la infor-

mación disponible de entropía de gas ideal en función de la 

temperatura. 

b) .- Mezcla ideal de los componentes del sistema 

a la temperatura del mismo y a presión unitaria; el cambio de 

entropía en este proceso se calcula aplicando la ecuación - -

(3 .11). 

c) .- Compresión isotérmica desde la presión unit.a 

ria hasta la presión de~ sistema, en el estado de gas ideal. 

El cambio de entropía correspondiente es 

- R ln P (3.13) 
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d) .- A la temperatura y presión del sistema, paso 

del estado de gas ideal al de gas real o líquido. El cambio 

de entropia en este paso, [s(T, P) * - s (T, P)] , se denomina 

desviación isotérmica de entropia. 

Los métodos de 'cálculo de la desviación isotérmica 

de entropia se dividen en dos grupos: 

l. Métodos basados en el principio de estados corre.l!_ 

pendientes. 

2. Métodos basados en la aplicación de alguna ecu~ 

ción de estado. 

III.l Métodos basados en el principio de estados corres-

pendientes.- La expresión termodinámica para la desviación 

isotérmica de entropia se obtiene a partir de la ecuación 

dS (~) dP + .f.12 dT 
oT P T 

( 3 .14) 

que representa la variación total de entropia en un proceso. 

La ecuación (3.14) se integra a temperatura cons-

tante entre los límites de presión cero y presión P. 

[ rp (dV) dP l 
jo oT p T 

( 3 .15) 
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La misma ecuación se integra para un gas ideal, 

obteniéndose 

(3 .16) 

Combinando las ecuaciones (3.15) y (3.16) obtene-

rnos la siguiente expresión para la desv iación isotérmica de 

entropía 

(Sp* - Sp)T [ [ J - (Jv) 
1 T 

dP 
JT p (3 .17) 

? 

(Sp* - SP)T R r [ 1 - z T ~)p J T JP --p- 1' 
f' 

(3 .18) 

Expresando la ecuación (3.18) en términos de pro-

piedades reducidas 

(S * - S ) p p T 
R J

p.,.. 

(Z - 1 + Tr 
o 

(ch) ) dPr 
dTr Pr Pr 

(3 .19) 

La preparación de las tablas de desviación isotér-

mica de entropía basadas en el principio de estados correspon. 

dientes implica, por tanto, un proceso de diferenciación e 

integración gráfica a partir de las tablas de factor de cornpr~ 

sibilidad. 
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Lydersen, Greenkorn y Hougen (13) presentan tablas 

de desviación isotérmica de entropia en función de temperatura 

y presión reducidas, utilizando a Zc como tercer parámetro. 

Los valores están tabulados para temperaturas reducidas entre 

0.5 y 2.0 y presiones reducidas hasta 30.0; el método puede 

presentar graves errores en la región crítica debido principa± 

mente a los errores inherentes a ~a diferenciación e integra-

ción gráfica. 

Curl y Pitzer (17), utilizando como tercer paráme-

tro de la correlación al factor acéntrico, presentan tablas 

de desviación isotérmica de entropia aplicables en la forma 

(Sp* - Sp) 
R 

(Sp* - Sp) (O) + W (Sp* - Sp) (1) 
R R 

(3 .20) 

en donde el primer término del segundo miembro representa el 

valor de la función termodinámica de exceso para el fluído 

simple, y el segundo término la desviación del comportamiento 

del fluíd~ respecto al del fluído simple. 

Las tablas de Curl y Pitzer cubren la región de tem 

peraturas reducidas entre 0.8 y 4.0, y presiones reducidas 

hasta de 9; el método es aplicable a sistemas de 

tes utilizando alguna 
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propiedades pseudocríticas de la mezcla. 

Las ecuaciones de estado generalizadas de Hirsch-

felder, Buehler, Sutton y McGee (21) producen formulaciones 

analíticas para la desviación isotérmica de entropia, siguien. 

do un modelo derivado del principio de estados correspondien-

tes de multiparárnetros. El método es aplicable a fluidos po-

lares y no polares, en la región de temperaturas reducidas en. 

tre 0.5 y 3 y densidades reducidas hasta de 4; puede utilizaE 

se para sistemas de multicomponentes aplicando una regla de 

mezclas apropiada para el cálculo de las constantes pseudocrí-

ticas de la mezcla. 

III.2 Métodos basados en la aplicación de una ecuación 

de estado.- La variación total de entropia en un proc~so ter-

modinámico puede expresarse como 

as ~p 
(JT)V dV + e; dT (3.21) 

La desviación isotérmica de entropia puede ser ev.2_ 

luada analíticamente integrando la ecuación (3.21) a tempera-

tura constante entre los límites de densidad cero y densidad p, 

efectuando 1a integración en los estados de gas real, y de gas 

ideal. 
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La integración analítica de la ecuación (3.21) en 

el estado de gas real requiere de una expresión matemática 

que represente el comportamiento PVT del fluído adecuadamente; 

dicha expresión matemática se denomina ecuación de estado. 

Para una ecuación de estado explícita en presión, 

la expresión obtenida aplicando la ecuación (3.21) al cálculo 

de la desviación isotérmica de entropía es la siguiente: 

(Sp - So*) 
T 

{f 
- R ln (rRT) - Jo [ p R -

( 3 .22) 

Esta última ecuación nos permite calcular el cam-

bio de entropía del fluido al pasar, a temperatura y composi-

ción constantes, de las condiciones iniciales de gas ideal a 

presión unitaria a las condiciones finales de gas real o líqu.i 

do a la presión del sistema. 

De la ecuación de estado de Benedict Webb-Rubin se 

obtiene ld siguiente ecuación para la desviación isotérmica de 

entropía 

(Sp - So*)T = - R ln (fRT) - (BoR + 2~0 ) f 
T 

bR9
2 4 [ l - exp <-"tf i 

2 + T )'1 f>2 

_ exp 
2
(-fp2)] 

( 3 .23) 
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La ecuación de Benedict-Webb-Rubin (34) es aplica-

ble a· sustancias puras o mezclas para temperaturas reducidas 

arriba de 0.6 y densidades reducidas hasta de 2. El método se 

discute mas ampliamente en el Capítulo II. 

De la ecuación de estado de Starling (41) se obtie-

ne la siguiente expresión termodinámica para la desviación isQ 

térmica 

(Sp - So*)T = - R ln (ORT) - (BoR + ~ - 3Do t 
4Eºlf' 

r T" T4 T5 

- 1/2 (bR + ~2 ) p 2 
+ ~~~

5 

+ #3 [ 1 - ( 1 +~ff2 l exp (-ff2l] 
(-3-.--24 

Por consistencia termodinámica, el valor de densi-

dad ~ empleado en esta ecuación debe ser el obtenido como so-

lución de la ecuación (2.65). El método es aplicable a susta.n. 

cias puras y a mezclas, para temperaturas reducidas arriba de 

0.3 y densidades reducidas hasta de 3. Debido al empleo de an~ 

lisis de multipropiedades para determinar los parámetros de la 

ecuación de estado, los valores calculados de desviación isotéL 

mica de entr.opia presentan errores comparables al error experi-

mental. 
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Los métodos basados en la aplicación de una ecua­

ción de estado son muy adecuados para su empleo en programas de 

cálculo por medio de computadoras digitales, mientras que los 

métodos basados en el principio de estados correspondientes, 

por su carácter tabular o gráfico, resultan mas convenientes 

para cálculos de escritorio. 



CAPITULO IV 

EQUILIBRIO FISICO 

Concepto de equilibrio.- Se dice que un sistema 

está en equilibrio cuando no puede producirse ningún cambio 

espontáneo en el estado del mismo. En estas condiciones, los 

potenciales que podrían producir cambios en el estado del sis­

tema están totalmente balanceados. El 1equilibrio es estable 

si después de un desplazamiento finito el sistema regresa a su 

estado original al desaparecerla fuerza que causó el desplaza­

miento. 

Tiesde el punto de v ista termodinámico, para que un 

si~tema se encuentre en equilibrio es necesario que cuclquier 

cambio infinitesimal se produzca en forma reversible, sin que 

haya un cambio de entropia para el sistema y sus alrededores. 

J. W. Gibbs demuestra que un criterio fundamental 

de equilibrio de un sistema es el de que la energía libre del 

sistema tendrá un valor mínimo en el estado de equilibrio. 

Matemáticamente, el criterio de equilibrio de Gibbs se expresa 

como 

dG o (4.1) 
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La ecuación (4.1) está expresada a temperatura y 

presión constantes, y la variable termodinámica G se denomina 

energía libre de Gibbs. 

En un sistema de multicomponentes en equilibrio fl 

sico, y siendo la energía libre de Gibbs una función de tempe-

ratura, presió ~ero de moles de Jos n comp nentes del sis 
.-

tema, podemos expresar la variación total de energía libre de 

L::I 

(4.2) 

Cada una de las derivadas parciales que aparecen en 

la sumatoria de la ecuación (4.2) representa una propiedad de 

mezcla denominada propiedad molar parcial, en este caso, ener-

gía libre molar parcial de Gibbs. Debido a su importancia en 

la definición de equilibrio físico, Gibbs propus9 que esta pr..Q 

piedad termodinámica fuera llamada "potencial quimico": 

(4.3) 

Aplicando el criterio de equilibrio al sistema de 

ecuaciones de la forma de la (4.2) (una ecuación para cada fase 
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en equilibrio), se obtienen las siguientes condiciones que 

definen a un sistema en equilibrio físico: 

a) .- La temperatura debe ser la misma en todas 

las fases, para que el sistema esté en equilibrio térmico. 

b).- Todas las fases en equilibrio deben tener la 

misma presión. 

c) .- El potencial químico de cada uno de los comP.Q 

nentes del sistema debe ser igual para todas las fases. 

Una forma mas conveniente de definir el equilibrio 

físico utiliza el concepto termodinámico de fugacidad. La va­

riación total de la energía ~en un proceso~ 
dada por 

dG =-SdT + VdP (4.4) 

A temperatura constante, ecuación 

(4.4) las condiciones de gas ideal, obtenemos0 

~~ 
dG = R't --p = RT d ln P ----- ( 4 .5) 

La 'ecuación (4.5) es correcta unicamente para un 

gas ideal. Lewis y Randall definen una nueva variable termo-
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dinámica, la fugacidad o tendencia al escape, como la variable 

que hará que la ecuación (4.5) sea correcta para un proceso en 

el estado de gas real o de líquido 

dG RT d ln f (4.6) 

La fugacidad tiene unidades de presión, pero no puede 

ser considerada una presión. La relación entre la fugacidad 

de un componente en una fase y su presión (o presión parcial) 

se denomina coeficiente de fugacidad f3 , y nos indica la desvi.e. 

ción de la idealidad en el comportamiento PVT del fluido. En 

el estado de gas ideal, la fugacidad se hace igual a la presión, 

o, expresado matemáticamente: 

(4. 7) 

A partir de la ecuación (4.4), y utilizando en la de-

ducción propiedades molares parciales, obtenemos la siguiente 

relación ~ermodinámica entre la fugacidad de un componente en 

una mezcla y su potencial químico: 

RT d ln fi (4.8) 

A temperatura y presión constantes y utilizando el 

concepto de fugacidad, la condición para que un sistema esté - -



en equilibrio físico es que la fugácidad de cada componente 

sea igual en todas las fases • . 

Fugacidad en una mezcla ideal.- Se define a una 

solución id·eal corno aquélla en la cual la fugacidad de cada 

componente es igual al producto de su fracción mol por la fug.!, 

cidad del componente puro a las mismas condiciones de tempera­

tura, presión y estado de agregación. 

fi Xi fic (4.9) 

En una solución ideal el único efecto que se prese.n. 

ta es el ~pmbio de entropia de mezcla ideal. 

De acuerdo a los efectos de mezcla que se presentan, 

puede hacerse la siguiente clasificación de soluciones: 

l.- Soluciones ideales. 

2.- Soluciones semi-ideales atérrnicas, con desvia­

ción de la idealidad en el cambio de entropia. 

3 .- Soluciones regulares, ideales en el cambio ,de 

entropia, pero con un calor de mezcla positivo. 

4.- Soluciones asociada.s, con gran desviación de la 
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idealidad, calor de mezcla positivo y entropia de mezcla mayor 

que la ideal. 

5.- Soluciones solvatadas, altamente no ideales, 

calor de mezcla negativo y entropia de mezcla menor que la ideal. 

Para las soluciones no ide.ales, la fugacidad se def_i 

ne por medio de una ecuación de la forma de la (4.9), utilizan_ 

do en lugar de la fracción mol del componente una propiedad te.f. 

modinámica de mezcla denominada actividad. 

fi ai fic; {4.10) 

Otra expresión termodinámica para la actividad se 

obtiene integrando la ecuación (4 .• 8) a temperatura constante, 

entre los límites de las condiciones del componente en la mezcla, 

y sus condiciones en un estado standard seleccionado. 

e; fi pi -j-'-i = RT ln R RT ln ai {4 .11) 

Al cocien~e de la actividad de un componente en una 

mezcla entre su fracción mol se le conoce como coeficiente de 

actividad f · El valor del coeficiente de actividad de un com-

ponente ·en una mezcla nos indica el grado de desviación de la 

idealidad de la mezcla. El coeficiente de actividad de los com-

ponentes de una solución gaseoso. es usualmente muy cercano a 
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la unidad, correspondiente a soluciones casi ideales. 

Los problemas de equilibrio físico se resuelven fr~ 

cuenternente seleccionando modelos para el cálculo de fugacidad 

en cada fase, y aplicando estos modelos al cálculo de una va-

riable auxiliar. la constante de equilibrio o coeficiente de 

distribución entre fases, definida para cada componente corno: 

(4.12) 

Las constantes de equilibrio son muy útiles para la 

solución de balances de materia en sistemas en equilibrio físi 

co. 

Los métodos de cálculo de constantes de equilibrio 

físico se dividen en: 

IV.l Métodos empíricos, en los cuales la constante 

de equilibrio de cada componente se calcula en función de tern-

peratura, presión, y un parámetro dependiente de la composición 

del sistema. 

Corno parámetro representativo de los efectos de com-

posición de la mezcla se .han empleado la temperatura de ebulli-

ción promedio molar (MABP), definida por la ecuación (2.12), y 

la pres1ón de convergencia. 
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Se define como presión de convergencia de un sis­

tema a una temperatura dada a .l valor de presión en el cual las 

constantes de equilibrio de todos los componentes convergerían 

aparentemente a un valor de 1.0; si la temperatura seleccionada 

es la temperatura crítica del sistema, la presión de conve.rgen­

cia se hace idéntica a la presión crítica del mismo. 

El concepto de presión de convergencia se deriva de 

la observación de que, al aumentar la presión de un sistema a 

temperatura constante, las constantes de equilibrio de los com­

ponentes tienden al valor unitario, dificultando la separación 

entre fases. 

La presión de convergencia es función de la tempera­

tura y de la composición de la mezcla, y resulta un parámetro 

adecuado para representar los efectos de composición. Lenoir 

y White (45) presentan un método simple y confiable para la d~ 

terminación de la presión de convergencia de sistemas de hidrQ 

carburos, basado en la consideración de mezclas pseudobinarias. 

Para mezclas que contienen hidrógeno y/o metano, Lenoir (46) d~ 

sarrolla un método de corrección de las constantes de equilibrio 

de los hidrocarburos. 
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Los métodos de cálculo de presión de convergencia 

se emplean en conjunción con gráficas de constantes de equili­

brio de cada componente en función de temperatura y presión, 

para valores constantes de presión de convergencia (47). La 

aplicación del método constituye un proceso iterativo con in­

terpolaciones gráficas en cada iteración; por este motivo, el 

método no es adaptable a cálculos por computadora. 

Los métodos de este tipo dan buen resultado para 

presiones hasta de 0.8 de la presión de convergencia; sin em­

bargo, están limitados a sistemas de los componentes incluídos en 

los juegas de gráficas disponibles. 

IV .2. Métodos termodinámicos, basados en el concepto 

de igualación de fugacidades. En este tipo de métodos se dete.r_ 

mina el valor de las variables independientes del sistema que 

hacen que se cumpla el criterio de equilibrio físico (igualdad 

de temperatura, presión y fugacidad de cada uno de los ~anpo­

nentes en las fases en equilibrio). La fugacidades son calcu­

ladas analíticamente por métodos derivados de la Termodinámi­

ca clásica. 

Los métodos termodinámicos de cálculo de constan­

tes de equilibrio físico pueden dividirse en dos grandes gru­

pos: 
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l.- Métodos que aplican el mismo modelo termo­

dinámico al cálculo de la fugacidad en ambas fases. 

2.- Métodos que emplean modelos termodinámicos 

diferentes para el cálculo de la fugacidad en cada una de las 

fases. 

En los métodos del primer grupo, el modelo termodin! 

mico general de cálculo de fugacidad es, normalmente, una expr~ 

sión analítica derivada de una ecuación de estado. Los requeri, 

mientas que debe cumplir una ecuación de estado para ser emple~ 

da en un método de este tipo son: 

a).- La ecuación debe representar correctamente ' el 

comportamiento volumétrico del fluído, tanto en la fase vapor 

como en la fase líquida. 

b) .- Las reglas de mezcla propuestas para los pará­

metros de la ecuación de estado deben representar adecuadamente 

los efectos de composición en la no idealidad de la solución. 

Las principales ecuaciones de estado que cumplen con 

estos requerimientos son las de Benedict - Webb - Rubín (34) y 

de Starling-Han (41). Las características, reglas de mezcla y 
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regiones de aplicación de estas ecuaciones de estado se pre-

sentan en el Capítulo II, en la secc~ón correspondiente a de.§. 

viación isotérmica de entalpia. 

Para una ecuación de estado explícita en presión, 

la expresión termodinámica para la fugacidad de un componente i 

en una mezcla es la siguiente: 

RT ln fi = RT ln (f>RTXi) 

f f [ d PV 
f' (dNi )T,V,Nj 

o 

+ 

(4 .13) 

donde Ni e_s el número de moles del componente i en la mezcla, y 

p es la densidad molar de la fase en que se está calculando la 

fugacidad. 

Combinando la ecuación (4.13) con la ecuación de es-

tado seleccionada, en la cual los parámetros se expresan en fun 

ción de los parámetros individuales de los canponentes y de la 

composición, se obtiene una expresión analítica para la fugaci-

dad de un componente en una mezcla, en términos de composición, 

de los parámetros individuales del componente, de los paráme-

tros de la mezcla, de la densidad molar de lafase de interés, y, 

en el caso de la ecuación de Starling-Han, de los parámetros 
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de interacción binaria del componente con los demás componen­

tes del sistema. Por consistencia termodinámica, la densidad 

de la fase que aparece en la ecuación de fugacidad debe ser 

obtenida como solución de la ecuación de estado correspondiente. 

En los métodos del segundo grupo, la fugacidad en 

fase vapor se calcula mediante la aplicación de una ecuación 

de estado relativamente simple (de dos o tres parámetros). 

La fugacidad del componente en fase líquida se cale_!! 

la mediante una combinación de los siguientes factores: 

l.- Fugacidad del componente en la mezcla en el es­

tado de gas ideal. 

2.- Coeficiente de fugacidad del componente puro en 

fase líquida a la temperatura y pres i ón del s i stema. Siendo 

ésta una propiedad del ·componente puro, puede ser calculada apli_ 

cando una correlación empírica generalizada basada en el prin­

cipio de estados correspondiente de tres parámetros. 

Opcionalmente, la fugacidad del componente en la 

mezcla ideal puede ser calculada a una presión de referencia 

(por ejemplo, la presión de saturación), aplicándose después 

una corrección por presión denominada efecto Poynting. 
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3.- Coeficiente de actividad del componente en la 

mezcla no ideal, calculado aplicando· algún modelo de no idea-

lidad de mezcla. 

La aplicabilidad de un método de este tipo al cál-

culo del equilibrio físico de un sistema determinado depende 

de la validez de las suposiciones inherentes al método en el 

sistema considerado. 

El método de Chao-Seader (31) utiliza la ecuación 

de éstado de 2 parámetros de Redlich-Kwong para el cálculo de 

los coeficientes de fugacidad en fase vapor. El coeficiente 

de. fugacidad del componente puro en fase líquida, ..;;·, se ob-

tiene de una correlación generalizada basada en el principio 

de estados correspondientes, siguiendo el modelo de Pitzer, 

con el factor acéntrico como tercer parámetro. La actividad 

del componente en la mezcla líquida se calcula de acuerdo a 

la teoría de soluciones regulares de Hildebrand (50) y Scat-

chard (51). La ecuación de igualdad de fugacidades correspon 

diente a este método es: 

~ i P Yi = fi = f i Y: P Xi (4.14) 

o 
Las expresiones para Vi y fi están dadas en las 

ecuaciones (2.50) y(2.51). El método se discute mas amplia-
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mente en el Capítulo II . 

El método de Chao-Seader se considera adecuado ~ 

ra sistemas de hidrocarburos no polares, a presiones hasta de 

1000 psia, y en un rango aproximado de temperaturas de -60 a 

500°F. 

Una modificación al método de Chao-Seader que ex­

tiende la región de aplicación del mismo, es el método de -

Grayson-Streed (32). La modificación consiste en un cambio 

en los valores numéricos de las constantes de la correlación 

generalizada de coeficiente de fugacidad del líquido puro. 

El método de Grayson-Streed es aplicable a sistemas 

hidrógeno-Hidrocarburos, a presiones hasta de 1000 psia y te!!l 

peraturas entre -60 y 800ºF. 

El método de Lee-Edmister (48) utiliza la ecuación 

de estado de tres parámetros de los mismos autores para el 

cálculo del coeficien'te de fugacidad en fase vapor. El mode­

lo termodinámico de coeficiente de fugacidad del líquido puro 

es similar al de Chao y Seader, con el factor acéntrico corno 

tercer parámetro. El coeficiente de actividad se deriva de 

un modelo serniteórico de energía libre molar parcial de exce­

so similar al propuesto para soluciones regulares. 
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La igualdad de fugacidades en el método de Lee-Edrnister está 

expresada por la ecuación (4.14). 

El método de Lee-Edrnister está limitado a presio-

nes hasta de 0.9 de la presión crítica de la mezcla, temper~ 

turas entre 0.5 de la temperatura crítica del componente y 

SOOºF, y una composición máxima de 20% mol de gases ligeros 

en el líquido. 

Prausnitz y Chueh ( 49) desarrollan un método de pr~ 

dicéión de equilibrio físico a altas presiones, caracterizado 

por dividir a los componentes en condensables o solventes 

(T <:. Tci), y no condensab.les o solutos (T / Tci). Los auto-

res proponen modelos termodinámicos diferentes para la fugaci-

dad en cada caso. 

Para los componentes condensables, la ecuación de 

igualación de fugacidades es: 

<Pi P Yi fi 
L 

vi 
RT 

dP 

(4.15) 

La ecuación para los componentes no condensables 

es: 
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fj \(,..(o) H . (o) 
' J J 

dP 

(4.16) 

En estas ecuaciones, la fugacidad en fase vapor es 

evaluada por medio de una ecuación de estado del tipo de la 

de Redlich-Kwong. Las fugacidades en fase líquida son caicu-

ladas en el estado hipotético de la temperatura del sistema 

y presión cero, y el último término de cada ecuación, el efes_ 

to Poynting, representa la corrección de la fugacidad desde 

la presión cero hasta la presión del sistema. La nomenclat~ 

ra de las ecuaciones es: 

4i coeficiente de fugacidad del componente i en 

fase vapor 

'( i (o) coeficiente de actividad del componente i en 

fase líquida a · presión cero 

f
. L(o) 
i fugacidad de referencia del componente i a pr~ 

sión cero 

L 
Vi volumen molar parcial del componente i en fa-

se líquida 

Hj(o) constante de Henry del componente j a presión 

cero 
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'/IJ.* (o) I coeficiente de actividad definido relativo a 

la constante de Henry del componente j,·a pr~ 

sión cero 

El método de Prausnitz y Chueh es especialmente 

adecuado para el cálculo de equilibrio físico a altas presio­

nes, cerca del punto crítico. 



CAPITULO V 

COMPARACION DE METODOS 

Los métodos de predicción de propiedades termodinámicas 

consideradas en la comparación con valores experimentales, fue-

ron seleccionados tomando en cuenta los siguientes factores: 

a) Un estudio preliminar de tipo teórico, para definir -

en principio si el método es aplicable al cálculo de propiedades 

termodinámicas de sistemas de hidrocar9uro~. 

Y\ - ou'\0ílO· 
b) La comparación se restringe a métodos que sean progra-

mables para el cálculo de propiedades por medio de computadoras, 

debido a la gran cantidad de cálculos reque!ida para efectuar -

dicha co~_ra~ión. ---
Esta restricción elimina la mayor parte de los métodos -

tabulares o gráficos; sin embargo, se incluye por su importan -

cia el método de Curl-Pitzer para el cálculo de entalpías, pro-

gramado con lectura de valores tabulados de desviación isotérmi 

ca de entalpía, e interpolaciones de Lagrange entre esos valo -

res tabulados en función de temperatura y presión reducida. 

c) Cuando existan variantes en un método, como pueden 

ser la aplicación de distintas reglas de mezcla al cálculo de -

las constantes pseudocríticas del sistema, se incluirán en la -

comparación final la variante básica del método y aquella o aqu~ 



102. 

llas variantes cuyos resultados presenten diferencias significa-

tivas respect-o a los de la variante básica en una comparación 

preliminar más reducida. 

d) No se incluyen en la comparación algunos métodos que -

no estaban plenamente desarrollados al momento de efectuarse es-

te estudio. Entre los métodos no incluidos por esta razón, los -

más importantes son dos de reciente publicación y considerados 

entre los mejores para el cálculo de propiedades termodinámicas 

de hidrocarburos: 

1) La ecuación de estado generalizada· de Starling-Han, de 

11 parámetros, desarrollada para el cálculo de propiedades termQ 

dinámicas de hidrocarburos ligeros en amplios rangos de presión 

y temperatura. 

2) La ecuación de estado de Soave, de 3 parámetros, del -

tipo de la ecuación de estado de Redlich-Kwong. Es aplicable al 

cálculo de propiedades termodinámicas de hidrocarbur~s, tanto en 

ri- Lo'\on º 
fase liquida como en fase vapor, y utiliza parámef!ros de ínter 

acción binaria entre los componentes del sistema. 

De acuerdo a los criterios de selección considerados, los 

métodos incluidos¡ en la comparación final son los siguientes: 
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A. Equilibrio F1sico. 

A.l Fase liquida: correlaciones de Chao-Seader. 

Fase vapor: ecuación de estado de Redlich-Kwong 

A.2 Fase liquida: correlaciones de Chao-Seader 

Fase vapor: ecuación de estado de Barner-Schrei 

ner-Pigford. 

A.3 Fase liquida: correlaciones de Grayson-Streed 

Fase vapor: ecuación de estado de Redlich-Kwong 

A.4 Fase liquida: correlaciones de Grayson-Streed 

Fase vapor: ecuación de estado de Barner-Schrei 

ner-Pigford. 

A.5 Fases liquida y vapor: ecuación de estado de Ben~ 

dict-Webb-Rubin. 

Se utilizaron en la comparación datos experimentales de -

equilibrio físico de los sistemas metano-etano-n-pentano y meta-

no-propano-n pentano (53, 54), comparándose los valores experi -
\ 

mentales y calculados de la constante de equilibrio físico de c~ 

da componente. 

B. Entalpias. 

Para el estudio de los métodos de predicción de esta pro-

piedad termodinámica, es conveniente dividir el diagrama PVT del 

fluido en 4 regiones: 
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l. Regi6n líquida. 

Densidad >Densidad crítica. 

Temperatura (Temperatur~ crítica. 

En esta regi6n los métodos comparados son: 

Método de Chao-Seader. 

Método de Grayson-Streed. 

Método de Benedict-Webb-Rubin. 

Método de Curl-Pitzer (reglas de mezcla de Kay) • . 

Método de Curl-Pitzer (reglas de mezcla de Leland-
Mueller) 

Método de Yen-Alexander (reglas de mezcla de Kay) 

2. Regi6n vapor. 

Densidad ( Densidad crítica. 

Presi6n ( Presi6n crítica. 

Los métodos estudiados en esta regi6n son: 

Método de Redlich-Kwong. 

Método de Barner-Schreiner-Pigford. 

Método de Benedict-Webb-Rubin. 

Método de Curl Pitzer (reglas de mezcla de Kay). 

Método de Curl-Pitzer (reglas de mezcla de Leland­
Mueller). 

Método de Yen-Alexander (reglas de mezcla de Kay). 
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3. Región de coexistencia de fases. 

En esta región, el equilibrio físico fué calculado 

utilizando un sólo método, con el fin de minimizar el efecto de 

ese cálculo en los valores de entalpia obtenidos por cada uno 

de los métodos seleccionados. El método empleado para el cálcy_ 

lo del equilibrio físico fué el de Starling-Han, por ser consid~ 

rado el más confiable. Los métodos de cálculo de entalpias CO!Jl 

parados son los siguientes: 

Fase líquida 

Método de Chao-Seader 

Método de Chao-Seader 

Método de Grayson-Streed 

Método de Grayson-Streed 

Fase vapor 

Método de Redlich-Kwong 

Método de Barner- Schrei­
ner-Pigford 

Método de Redlich-Kwong 

Método de Barner-Schrei­
ner Pigford 

Método de Benedict-Webb-Rubin 

Método de Curl-Pitzer (reglas de Kay) 

4. Región supercrítica. 

Temperatura>Temperatura crítica. 

Presión>Presión crítica. 

Los métodos comparados en esta región son los mismos 

empleados en la región vapor. 

Los datos experimentales de entalpias utilizados en 

la comparación corresponden a una mezcla metano-propano (52), a tem. 
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peraturas entre -280 y 300°F y presiones hasta de 2000 psia. En 

la regi6n líquida, la mayor parte de los métodos están fuera de 

su región de aplicación, y pueden presentarse notables errores 

en los cálculos de entalpía. No obstante, se efectúa la campar~ 

ción de esos métodos para estudiar su comportamiento en una re-

gi6n de particular interés para los procesos criogénicos. 

En los datos experimentales se reportar\la entalpía total C\0cl., -----
de la mezcla respecto a \ un estad~ de referencia particular, y -

\.._ u~G ~ - ),;0 -\-1:. '<\O 
no '1a desviación isotérmica de entalpía; por otra parte, no fue 

~le conciliar la diferencia ~entalpias~rimentales 

y calculadas, debido a la di de estados de referencia. 

Por estas razones, y tomando en cuenta que el interés principal 

_d_e_ l_a __ r _n-=g'-e_n_i_e_r_í _a-'-Q_u_ím_ i_· c_a __ e_n_ e_l __ c_á_l _c_u_l_o '\e entalpía s presen- l I 
a o roo ~ Q s lcsld~t5 

ta en el cálculo del calor transferido en unl próceso, se hará -

la comparación entre valores experimentales y calculados de dife 

rencias de entalpías a dos temperaturas a presión constante, OQ 

teniéndose la entalpía ideal de los componentes por medio de 

las ecuaciones polin6micas presentadas en el API Technical Data 

Book. 

El error reportado para cada método, en esta forma de 

comparaci6n, lleva englobado el error en el cálculo de entalpía 

ideal. Este .punto de vista está justificado si se considera que 

el objetivo del método es el cálculo de la entalpía total, más 



que el cálculo de la desviación isotérmica de entalpia. 

c. Entropias. 
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También aquí es conveniente dividir el diagrama PVT del 

fluido en cuatro regiones (líquida, vapor, dos fases y super -

crítica), definidas de igual manera que en el cálculo de ental 

pias. El equilibrio físico en la región de dos fases se calcu­

la aplicando el método de Starling-Han. 

El método de predicción de entropias basado en la ecua­

ción de estado de Benedict-Webb-Rubin es el único seleccionado 

para el estudio comparativo con v alores experimentales. El mé­

todo es aplicable en principio al cálculo de entropias en las 

cuatro regiones del diagrama PVT del fluido. 

Los datos experimentales corresponden a una mezcla de -

composición nominal 94.8 % mol metano, 5.2% mol propano (52), 

a temperaturas entre -280 y 300ºF y presiones hasta de 2000 

psia. Parte de los datos en la región líquida están fuera del 

rango de aplicación del método de Benedict-Webb-Rubin, pero son 

incluidos en la comparación para estudiar el comportamiento 

del método en la zona de extrapolación. 

Debido a que no se reportan valores de desviación isoté~ 

mica de entropia, y a que no se obtiene un resultado adecuado 

para la diferencia entre entropias experimentales y calculadas 

debida a la diferencia de estados de referencia, la comparación 
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se hará de forma similar a la efe~tuada para entalpias, cal­

culando la diferencia de entropias de la mezcla a distintas 

temperaturas y a presión constante. 

El error reportado para el método de predicción de en­

tropias estudiado incluye el error en el cálculo de la entro­

pia en el estado de gas ideal, obtenida aplicando las ecua­

ciones polinómicas del API Technical Data Book, que presentan 

errores apreci~les abajo de OºF. 

Los valores calculados de las propiedades termodinámi­

cas consideradas por medio de los distintos métodos seleccio­

nados fueron obtenidos de programas de computadora de tipo di­

gital -. Se anexan en este estudio copias de los datos experi­

mentales de propiedades termodinámicas empleados en la compa­

ración. 

Los resultados del estudio comparativo (error absoluto 

promedio y desviación standard) para los métodos selecciona­

dos se presentan en las tablas anexas. 



TABLA 1 

COMPARACION METODOS ESTIMACION DE CONSTANTES DE EQUILIBRIO FISICO 

Cornpo- Método 
nente Presi61 5 4 3 

{psia) é. s E s E s 

500 1.574 1.480 21.322 3.780 21.837 5.030 
o 1000 3.486 2.094 7.278 5.825 6.872 6.188 i:: 
ftl 1500 5.529 1.251 9.197 7.850 9.199 7.931 .µ 
<ll 2000 5.908 0.866 17.625 8.010 17.446 8.023 :E: 

Global 4.060 2.232 13.233 8.732 12.876 8.733 
500 1.364 1.046 0.981 o. 725 1.419 0.704 

g 1000 6.244 4.300 1.876 o •. 376 3.687 0.612 
ftl 1500 10.158 2.239 6.312 2.176 1.561 2.589 .µ 

¡;:¡ 2000 14.496 2.142 14.580 3.073 13.295 7.621 
Global 6.826 5.228 4.638 5.296 4.340 5.258 

500 8.760 7.164 4.463 2.838 3.459 2.434 g 1000 3.951 2.803 11.420 4. 711 7.267 3.987 a 1500 12.444 4.978 27 .113 3.783 18.061 4.616 
o 2000 12.025 10.858 46.588 2.446 35.598 2.989 ~ 
p. 

Global 9.925 6.764 21.530 15.447 15.180 11.964 
o 500 19.304 9.482 13.121 3 .118 13.676 5.423 i:: 
ftl 1000 12.549 6.027 36 .112 11.194 28.894 14.480 .µ 
i:: 1500 21.161 4.976 57. 572 9.180 45.032 14.126 <ll 
Q, 2000 24.707 7.563 74.628 7.600 63.616 9.965 1 
i:: .Global 19.367 7.944 43.394 23.508 35.919 20.907 

Métodos 
1 
2 
3 
4 
5 

Fase liquida 
Chao Seader 
Chao Seader 
Grayson, Streed 
Grayson, Streed 
Benedict-Webb-Rubin -

Fase vapor 
Redlich Kwong 
Barner, Schreiner, Pigford 
Redlich-Kwong 
Barner, Schreiner, Pigford 
Benedict-Webb-Rubin 

2 

E 

14.286 
6 .842 
6.518 

16.538 
10.566 

3.293 
8.255 

20.359 
23.184 
11. 566 

4.647 
12. 977 
26.361 
45.046 
21.400 

7.399 
27.453 
50.074 
71.305 
36.825 

l 
s 

1 
s F s 

4.437 13 .44 7 4.822 
4.727 7.216 5.053 
4.516 8.449 6.858 
8.031 16.271 8.050 
6.737 10.780 6.849 
0.645 2 .872 0.616 
1.655 7.135 0.740 
2.36 9 16. 071 2.816 

13.864 17.284 13.144 
9.539 9.249 7.620 . 
4.646 4.001 3.882 
3.958 8.855 3 .813 
4.227 ' 19.557 5.764 
2.5 55 33.410 3.212 

14.675 15.823 11.292 
3.386 9.103 6.991 

13. 569 22.165 16.155 
12.989 34. 718 18.234 

8.052 55.033 13.123 
24.940 28.398 21.062 

Erro'res medios en % 
Desviación estandar 
de los errores 



TABLI\ 2 
COMPARACION METODOS DE ESTIMACION DE ENTALPIAS (FASE LIQUIDA) 

Ml!.+-~rl~ l 2 3 4 5 6 
Presión 1 osia l é s é s e s e s E s t. s 

250 83.561 3.038 101.586 1.812 126.007 106.535 55.040 14.652 53 . 900 13.916 46.017 29.833 
400 81. 930 3.781 100.759 2.205 109.174 104.287 49.766 15.987 48 . 939 15.920 42.370 31. 982 
500 80.750 4.009 100.000 2.606 95.595 104.846 44.583 18.106 44.841 16. 969 64.960 27.682 
650 79.792 4.253 99 .175 2.920 85.890 101.160 40.483 19 . 293 41. 971 17.652 36.759 32.618 
800 78.948 4.479 98.339 3.257 74.304 100.419 40.219 19.262 38.441 22.156 35.575 32.549 

1000 77.889 4.731 97.484 3.483 69.013 97 . 035 33.607 20. 611 32.843 21. 793 35.941 33.666 
1500 104.370 14.034 103.085 12.800 71.051 79. 772 32.188 29.412 32. 811 2'9.678 114.344 64.268 
2000 102.374 15.568 100 743 14. 211 73.571 79.995 36.017 32. 511 36 .018 32 156 110.006 60 349 
Global 87.228 13.886 100.062 7.740 83.792 91. 6 08 39.426 23 289 39.229 23.428 55.316 46.085 

TABLI\ 3 
COMPARACION METODOS DE ESTIMACION DE ENTALPIAS (FASE VAPOR) 

M~todo 7 1 3 4 5 6 
Pre,.i6n ro .. ial !!. s ¡; s 1-. s E s f:' s ¡: s 

250 11.024 2.013 10.930 1.981 9.749 1.818 10.693 4.314 10 . 273 4.503 25.906 39.587 
400 7.899 5.174 7.830 5.188 7.290 3.936 9. 731 4.449 9.313 4.329 8.505 3.698 
500 4. 777 4.624 4.778 4.603 4.018 4.638 5 .869 5.442 5.700 5.194 4.647 4.656 
650 10.224 1.486 10.298 1.498 8.566 0.830 11.102 3.199 9.824 3.397 9.041 1.460 
800 10.383 1.981 10.618 l. 970 8.516 2.118 11.303 2.626 9.240 2.934 8.296 3.684 

1000 4,482 4.533 4.813 5,027 3.527 3 408 6.146 5 214 4.950 3.559 4.211 2 389 
Global 6.755 4.761 6.862 4.859 5. 713 4,198 7.886 5.166 7.090 4.633 8 239 15.033 



TABLA 4 
COMPARACION METODOS DE ESTIMACION DE ENTALPIAS (REGION SUPERCRITICA) 

Método 7 8 3 4 5 6 
Presión E s t s t s t. s t s E s 
(psia) 

1150 92 .398 4.388 90.535 4. 367 7.749 2.473 16.530 2.064 8.0B6 1.806 19.616 l. 578 
1500 18.229 31.835 17.759 31.081 3.030 2 .811 7.212 6 . 053 5.191 3.350 5.240 3.793 
1700 45.980 38.742 44.461 39.000 5 .386 1.701 12.312 3.399 8.148 1.801 7.832 4.071 
2000 24.938 34. 549 24.344 34 . 063 3.073 __ 2 .292 8 . 311 4.467 5.794 3.140 5.904 3.452 
Global 30.256 37.516 29.471 36.936 3.749 2. 731 9.096 5.467 6.l10 3.126 6.853 4.951 

TA~LA 5 
COMPARACION METODOS DE ESTIMACION DE ENTALPIAS (DOS FASES) 

Método 1 V 7 l V 8 2 V 7 2 V 8 3 4 
Presión é s e s E. s é. s é. s e s 
(psia) , 

250 32.692 3 5. 926 32.566 36.014 27.133 17.674 27.007 17.749 28.235 34.195 29.139 32.301 
400 12.341 11. 774 12.126 ll. 895 9.449 10.045 9.243 9.970 9.606 3.583 7.036 6.877 
500 12.871 9.637 12.587 9. 72 6 19.105 12.704 18.822 12.793 9.894 10.984 12.245 13. 241 
650 18.608 24.343 18.369 24.506 22 .171 25.347 23.1 67 25.450 16 .785 25.217 17.828 25.497 
800 8.043 6.047 8.243 6.492 11.221 7.533 ll.421 7.978 5.328 7.298 8 386 7.853 

Global 18.166 21. 548 18.008 21.623 18.288 15.656 18.363 15.764 15.129 20.338 15. 731 20.270 

Métodos Correlaciones Fase 
1 Chao-Seader L 
2 Grayson-Streed L 
3 Benedict-Webb-Rubin L y V 

E Errores medios en % 
5 Desviación estandar de los errores 

4 Curl-Pitzer (Kay) L y V 
5 Curl-Pitzer (LM) L y V 
6 Yen-Alexander L y V 
7 Redlich-Kwong V 
8 Barner-Schreiner- V 

Pigford 



TABLA 6 

ERRORES MEDIOS Y DESVIACIONES ESTANDAR EN LA ESTIMACION DE ENTROPIA CON 
LA ECUACION DE ESTADO DE B-W-R 

R<>rri6n L1auida Va nor Suoercr1tica Dos Fases 
Presión (psia) e s g s E s ~ s 

Yo % to .¡.. 

250 176.269 123.825 4.245 4.299 - - 51.167 28.680 
400 155.942 121. 983 4.825 7.325 - - 10.402 4.351 
500 139.320 123.706 0.496 1.635 - - 9.800 11. 014 
650 123.539 123.619 1.639 1.362 - - 7.197 8.551 
800 110. 745 121.474 2.393 1.269 - - 5.519 7. 390 

1000 102.372 119.013 0.618 0.786 - - - -
1150 - - - - 2.447 1.930 - -
1500 35.078 38.739 - - 0.950 0.931 - -
1700 - - - - 1.226 1.114 - -
2000 34.847 39.432 - - 0.682 o. 711 - -
Global 1 ºº 001 lí\R 711 1. 715 3.264 0.990 1.022 19.269 23.716 



CAPITULO VI 

e o N e L u s I o N E s 

En general, puede decirse que los métodos de predicción 

de propiedades termodinámicas estudiados en esta tesis no son 

adecuados para efectuar cálculos de proceso a bajas temperatu­

ras y altas presiones, condiciones de operación que se presen­

tan en los procesos criogénicos de recuperación de hidrocarbu­

ros ligeros. A continuación se presenta una discusión de los 

resultados obtenidos en este estudio. 

Equilibrio Físico. 

El método más adecuado, en base a estos resultados, es 

el de Benedict-Webb-Rubin, que presenta un error aproximado de 

4 a 20% en el cálculo de las constantes de equilibrio en los 

sistemas considerados. El error aumenta al aumentar la presión 

del sistema, y es mayor para los hidrocarburos más pesados, d~ 

bido posiblemente a la dificultad de medir experimentalmente 

la pequeña fracción mol de estos componentes en fase vapor. 

Entalpía. 

Se obtienen errores del orden de 5 a 8% en los cálculos 

de entalpía en la región vapor, y de 4 a 9% en la región super­

crítica. En ambos casos, los mejores resultados se obtienen 

con el método de Benedict-Webb-Rubin (5.7% y 3.7% de error pr.Q. 

medio respectivamente) • 
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En la región de coexistencia de fases se presentan err.Q. 

res del orden de 15 a 18%, similares para todos los métodos; 

ésto puede deberse en parte a errores en el cálculo del equi­

librio de la mezcla. 

Ninguno de los métodos estudiados da resultados correc­

tos en la región líquida, presentándose errores superiores al 

30% en todos los métodos; el error aumenta al disminuir la tem­

peratura del sistema. 

Entropia. 

El método de Benedict-Webb-Rubin presenta errores prome­

dio de 1.7% y 1% en el cálcuio de entropias en las regiones va­

por y supercrítica. En la región de dos fases el error es de 

5.5% a 51%, siendo mayor el error a bajas presiones. Se pre­

sentan errores promedio de lOD°fe en los cálculos de entropia en 

la región líquida, aumentando el error al disminuir la tempera­

tura del sistema. 

En base a lo anterior, se recomienda que se efectúe un 

estudio del comportamiento del método de Starling-Han, consid~ 

rándose que este método puede dar buenos resultados en el cálc~ 

lo de propiedades termodinámicas a bajas temperaturas y altas 

presiones. Debe recordarse que el método de Starling-Han es b! 

sicamente una modificación al método de Benedict-Webb-Rubin, que 

corrige los erxores que presenta este método a bajas temperatu~ 

ras y altas presiones. 
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Contínuamente se presentan nuevos métodos de cálculo de 

propiedades termodinámicas, usualmente en la forma de modifi 

caciones o ajustes a los métodos ya conocidos. Es posible 

que en el futuro se desarrollen métodos enfocados desde otro 

punto de vista, basados en un mejor conocimiento de la natu­

raleza de los fenómenos fisicoquímicos; métodos que den resuJ.. 

tados con mayor precisión que la requerida en los cálculos de 

Ingeniería Química. Este desarrollo en los métodos de ~álculo 

nos permitirá aprovechar más adecuadamente los recursos natu­

rales de que disponemos. 



ANEXO.- DATOS EXPERIMENTALES 
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aoo•F 
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: :~ ~ :.~~; : : ~;:: ~ : ~~ ~ : ~~~ : : !t~ 
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¡0 . 76 3 0 . 1:11 0 . 116 O: S99 0 . 140 0.261 
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