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Los Balances de Masa y Energía, así cano las reladones de equilibrio, fo!_ 

man la base <le todos los cálculos de <lisefJo en desti laci6n. Principalmen

te, en tanto que los balances de masa y energía se puctlen estabkcl'r sin m~ 

cha dificultad, el ingeniero dC' disefJo se encuentra con L'l obstikulo de -

elegir entre Lma gran variedad de modelos para describir el equilibrio de

fases en columnas de destilación. En ru1os recientes, se han desarrollado

muchos modelos nuevos )' prometedores, desde un punto de vista práctico. 

En adición, han sido establecidos m~todos para la implementación de los m~ 

delos en los cálculos de destilación. El propósito de este trabajo es de

linear algunos de los m1l.s recientes avances en un aspecto tan importante -

como lo es el equilibrio líquido-vapor. La revisión definiti~amente no es 

completa, y por ende, reviste cierto grado de subjeth,idaJ. 

El tratamiento que se dará al tema, parte de la presentación de los conce2. 

tos básicos tennodinámicos que llevan al establecimiento de las condicio -

nes de cqui l 1brio, tratándose ello en el capítulo T; posterionnente, se 

establecen los modelos para el equilibrio de fases, acanpañados de una de!?_ 

cr.inción breve, en el capítulo IJ. Los capítulos 111, IV y V se han dedi

cado a la presentac16n de los avances más recientes en cada tipo de modelo 

a que se refiere el II, mostrando las ecuaciones, rangos de validez y al -

canees. El capitulo VI se dedica a una comparación de los modelos referi

dos, y finalmente, se complementa el trabajo con las conclusiones, una 

lista de referencias bibliográficas, y sugerencias para posibles desarro -
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llos futuros en esta rama. 

En la presente introducción, se intenta dar una imagen global del canten!_ 

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

Acerca del Equilibrio. 

En los cálculos de destilaci6n, el equilibrio líquido-vapor es por mucho, 

el feneineno de equilibrio más importante. Sin embargo, en algunas ~li

caciones, el equilibrio líquido-líquido o el sólido-líquido también co -

bran importancia. Se ccmienza el estudio considerando l.D1 sistema cerrado 

con n moles de mezcla de N componentes a temperatura y presión fijas. La 

condición necesaria y suficiente de equilibrio, es que la energía de 

Gibbs para la mezcla sea mínima. Existirán dos o más fases siempre que -

la mezcla alcance una menor energía libre de Gibbs con esta separación. 

Dado que la energía libre de Gibbs es mínima, un cambio diferencial de la 

canposici6n en el equilibrio a temperatura y presión fijas no producirá -

ningím cambio en G y por ende: 

d (G)P,T = O (i) 

Este criterio es necesario pero no suficiente para establecer el equili -

brío entre fases. Esta ecuaci6n no ayuda a distinguir entre l.D1 m!lximo, -

un mínimo o un punto de inflexión. La condición usual de equilibr~o se -

deriva de la (i): 



- 3 -

,._.ce f" ? 'ti' 
Íi " i " .. . i i " 1,2,3,. ... N (ii) 

Para el equilibrio líquido-vapor 

(iii) 

puede emplearse sin efectos adversos. 

La fugacidad de la fase vapor ~ puede reescribirse por definición del coe 
1 -

ficiente de fugacidad 0Y: 

fi = )'i ~~ p 
l 

(iv) 

La fugacidad de la fase líquida ~ puede reescribirse en ténninos del coe 
l -

ficiente de fugacidad 0t o del coeficiente de actividad, ~i: 

(v) 

o 

P.-
1 

(vi) 

"º donde fi es la fugacidad de estado de referencia del componente i. 
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Usando la ecuaci6n (v), la raz6n de equilibrio k1 se define: 

(vii) 

usando la ecuación (vi): 

(viii) 

Modelos para el equilibrio de fases. 

La ecuación (vii) fonna la base para el cálculo de las razones de equili -

brio liquido-vapor a partir de: a) ecuaciones pe estado: Benedict-Webb-Ru -

bin, Redlich-Kwong, etc.; b) Modelos de coeficiente de actividad molecula -

res: Wilson, NRTL (Non Randan Two Liquids), UNIQUAC (Universal QJASi ChemJ:. 

cal), etc.; c) Modelos de contribuci6n de grupos:ASOG (Analytical Solution 

of Groups), UNIFAC (IJNIQUAC Functional-group Activity Coefficients)y otros, 

que pueden usarse para evaluar los coeficientes de actividad en la ecuaci6n 

(viii). 

•o En la ecuación (viii), fi puede calcularse cano sigue: 

;'! = p~ 0~ 
1 1 1 

(ix) 

donde P~ es la presión de vapor de componente puro a la temperatura del si! 

tema y ~~ es el coeficiente de fugacidad de componente puro a saturaci6n. 
1 
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A bajas o moderadas presiones, 0Y en la ecuaci6n (iv) y e? en la ecuaci6n -
1 1 

(ix) pueden estimarse a partir de la ecuaci6n virial de estado truncada de~ 

pués del segundo término, Los segundos coeficientes viriales pueden calcu

larse empleando el método de Hayden y 0 1Coru1ell(1975) y otros. 

Ecuaciones de estado. 

En principio, usando W1a ecuaci6n de estado para ambas fases, Hquida y -

vapor, corno en la ecuación (vii) se tienen muchas ventajas. No se requiere 

especificar f~ , la conti1U1idad en el pW1to crítico se garantiza, todas las 

propiedades termodinámicas necesarias pueden ser derivadas a partir del mi:! 

mo modelo, y la presencia de gases no condensables no lleva ccxnplicaciones

adicionales. Sin embargo, en la práctica generalmente no es p,osible apli -

car las ecuaciones de estado a mezclas que contengan ya sea canponentes po

lares o de moléculas grandes, Acaso el progreso reciente ~ relevante 

respecto a las ecuaciones de estado es el incremento en los esfuerzos por -

aplicarlas a mezclas con componentes polares. 

Modelos de coeficientes de actividad. 

Cllando se encuentran presentes moléculas polares o polímeros, es difícil -

aplicar una ecuaci6n de estado al cálculo de la fugacidad de la fase líqui

da. Especialmente a presiones bajas o moderadas, es conveniente expresar -

la raz6n de equilibrio por la ecuación (viii) y usar una expresión apropia

da para el coeficiente de actividad ~i como una función de la temperatura · 
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y la composición. 

La aparici6n del modelo UNI~AC es un avance significativo en modelos de -

coeficiente de actividad. Se basa en el concepto de composición local, y -

con dos parílmetros de interacción por binario, el modelo es capaz de repre

sentar tanto el equilibrio liquido-vapor como liquido-liquido. 

Métodos de contribución de grupos. 

En años recientes, la aproximación de contribución de grupos se ha convert.!_ 

do en una herramienta valiosa en c§lculos de equilibrio de fases para sist~ 

mas en los cuales la informacilln es poca o no se encuentra disponible. Por 

medio de este método,es posible predecir los coeficientes de actividad de -

la fase liquida de mezclas de no electrolitos a presiones bajas o moderadas. 

Rasmussen y Fredenslund(1978) presentaron una revisión de los métodos de · 

contribución de grupos. 

La aproximación se basa en el concepto de solución de grupos. Los grupos · 

son unidades estructurales que cuando se adicionan, forman las moléculas. · 

En lugar de considerar a una mezcla liquida CClllo una solución de moléculas, 

se le puede considerar como una solución de grupos. Los coeficientes de -

actividad se calculan entonces por las propiedades de los grupos m§s que · 

por aquellas de las moléculas. 

Los modelos de contribución de grupos ASOO " UNIFAC son los mejor establee.!_ 
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dos hasta la fecha. UNIFAC es el empleo mAs ampliamente debido a la ca!!_ 

tidad de parl!metros disponibles en la literatura. 

Perspectivas. 

~úchos de los progresos reportados aquí, han tanado lugar durante los ú.! 

timos 10 años. Podemos concluir desde un punto de vista práctico, que -

estos avances han sido significativos. 

En las secciones de ecuaciones de estado, modelos de coeficientes de ac

tividad y m~todos de contribuci6n de grupos, se han dado pautas acerca -

de las áreas que requieren de trabajos futuros. Algunos de los proble -

mas que iiparecen dentro <lel equilibrio de fases, son: mezclas.con elec -

trolitos; equilibrio de fases a altas presiones entre gases y líquidos -

polares y no polares; y mezclas con polímeros, Es una opinión generali

zada que cualquier trabajo de investigaci6n dentro de esta área, deberá

dirigirse al menos a uno de estos problemas. 
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CAPITIJLO I. GENERALIDADES. TERMJDINAMICA DEL EQJILIBRIO. 

La separaci6n de mezclas líquidas o gaseosas en canponentes puros o en fras_ 

cienes de composici6n deseada, es una de las funciones más importantes del

Tngcnicro Qulinico; ya sea que se trate de la separaci6n de mezclas de ali -

mentaci6n a procesos, o de la purificación de productos de reacci6n. 

Existe un fuerte incentivo econeinico para mejorar la eficiencia del disefto

de las operaciones de separaci6n, debido a que los costos para equipo de s~ 

paraci6n se encuentran· típicamente en el rango de 40 a 80\ de la inversi6n

total de la planta (87). 

Muchos procesos de separación ~nplean las diferencias en las composiciones

dc dos fases coexistentes en equilibrio en un sistema multicomponente. Por 

tanto, el conocimiento del equilibrio de dos fases es necesario para la 

canprensi6n de los procesos en una unidad de separación y para el cálculo -

del estado final obtenible en una etapa de equilibrio. 

Los resultados de los estudios experimentales son la base de la infonnaci6n 

deseada. Estos resultados pueden ser tabulados o presentados clara y conc!. 

samente en forma de diagramas, por eje111Jlo, temperatura vs composici6n, pr~ 

sión vs composición, etc. Tales diagramas son usuales en extremo en la re

soluci6n de cuestiones basicas en estudio de procesos, por mostrar a prime

ra vista el comportamiento característico de un sistema, 

El efecto ele ciertas variables sobre el comportamiento de fluidos puede de-
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rivarse a partir.de datos PVTx (presipn-volumen-tanperatura-composici6n) -

para la mezcla, por medio de ecuaciones tennodinlimicas generales. En el -

presente caprtulo se presenta una breve descripción de algunas de tales r~ 

laciones que sirven de base para el desarrollo de modelos para la predic -

cil5n del ccmportamiento de las mezclas en cuanto n equilibrio de fases se

refiere, 
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l. 1 Relaciones fundronentales entre las propiedades en sistemas de canpos!, 

ci6n variable. 

La relaci6n fundamental para sistemas homogéneos, de una sola fase, es: 

d U= T d S - P d V+ !-(M d n.) 
'/ 1 1 

(1) 

Y, cano resultado de la definici6n de entalpía, la energta libre de 

Gibbs puede escribirse como: 

G=U+PV-TS (2) 

de donde, diferenciando y substituyendo parad U en la ecuación (1), se -

tiene: 

d G = - S d T + V d P + I ( -"· d n.) 
"/ 1 1 

(3) 

Esta ecuaci6n se aplica a cambios de estado reversibles en cualquier sist! 

ma fluido homog~neo, ya sea abierto o cerrado. OJando las ni's son cons -

tantes (d ni=O), se reduce a una ecuaci6n aplicable a sistemas de composi

ci6n y masa constantes. Más aún, del último ténnino de la ecuaci6n (3) t~ 

nemos que: 

/Ai =~ ) 
(4) 
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donde el subíndice n. indica que todos los rúlmeros de moles diferentes a -
J 

ni, son constantes. Esta derivada parcial, es la def inici6n de ¡.i, el "po-

tencial químico", que juega un papel importante en el equilibrio químico y

de fases. 

De la aplicaci6n del criterio de exactitud de ecuaciones diferenciales, se-

sigue que: 

[ n J 
= - [_l.§_ ] P,n a ni T,P,nj 

(5) 

y 

K4-] T,n [ : ~i ] T,P,n. 
) 

(6) 

donde el subíndice n indica que todos los n!imeros de moles permanecen cons-

tantes. 

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

fonna 
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Tales derivadas son de especial significancia en la tennodlnmnica de sol.!! 

dones, y son llamadas las ''propiedades molares parc.1 .• :.~~:" del componen

te "i" en soluci6n, y se designan por el sfmbolo Mi. Entonces, por defi

nici6n: 

(7) 

donde M representa cualquier propiedad tennodin!tmica molar de una solu -

ci6n en la que i es un componente. La tilde ( - ) sobre M indica que es

una propiedad molar parcial. 

El nombre dado implica que una mol del componente i en una soluci6n part_i 

cular a temperatura y presión, asi cano composici6n especificas.se en -

cuentra asociada a un juego de propiedades, tales como lli , 'S"i' etc. que

son responsables parcialmente de las propiedades H, S, etc. exhibidas

por la soluci6n de la cual i es componente. 

Los componentes de la soluci6n se encuentran intimamente intennezclados y 

no pueden ser privados de sus propiedades. En vez de ello, se les puede 

asignar propiedades sobre una base arbitraria aunque universal, y la ecu.!!. 

ci6n (7) es, de hecho, la que define c6mo una propiedad de la soluci6n -

es aportada entre los componentes de la misma. Por tanto, las propieda -

des molares parciales pueden tratarse exactamente como lo aue sir,nific~, 

es decir, las propiedades molares de los componentes en la soluci6n. 
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Las propiedades a las que se puede aplicar la definición (7) son las del 

tipo conocido por "propiedades extensivas", es decir, propiedades que <lepe!! 

den de la cantidad de substancia presente. De otra manera, si una soluci6n 

tiene una propiedad total dada por M, el incremento de cada ni por un mismo 

factor k a temperatura y presión constantes, produce wia solución con una-

propiedad total kt-f. 

Desde el punto de vista matemático, las propiedades M se dice que son fun -

ciones homog~neas de primer grado en el n(ÍJnero de moles de los constituyen

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

ci6n general: 

M = r'. (n. M.) 
1 1 

O bien, para ~I como propiedad molar, tenemos la expresión alterna: 

(8) 

M = r (x. M.) (9) 
l 1 

donde x. es la fracción mol del componente en la solución. 
l 

Las ecuaciones (8) y (9) resultan a través de la lógica matemática a partir 

de la definición (7), que prescribe cáno IJ!lª propiedad de una solución es -

la aportación de las de sus componentes. Esta definición lleva a la más · 

simple expresión posible para una propiedad de una solución en relación a -
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las propiedades molares parciales; la ecuaci6n (9) nuestra la propiedad de 

la soluci6n como el promedio ponderado de las prop1 .. tades parciales. 

Existe una ecuaci6n adicional que involucra las propiedades molares parci.!!_ 

les, ésta es la llamada ecuaci6n de Gibbs-Iiihem, que se obtiene como sigue: 

A partir de la ecuaci6n (B).que es una expresi6n completamente general 

para cualquier fluido homogéneo en estado de equilibrio, si diferen -

ciamos: 

d M = r (n. d M'.) + I (M. d n.) 
1 1 l l 

(10) 

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

cambios en T, Po en las ni's. 

Dado que la relaci6n general para Mes: 

la diferencial total dM está dada por: 

cL\! =[ ~~ ] p ,n dT + ~ ~ ~ J T dP + r (M. dn.) ,n i i 
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o bien: 

f 1'M 1 Í a M ] I -dM = n L---ar P,x dT + n [al' T,x dP + (!\ch\) (11) 

donde el subindice x indica que todas l:Js fracciones mol se mantienen cons

tantes. Canparando las ecuaciones (10) y (11), se obserrn que son válidas 

s6lo sí: 

n [ ~MT] d [ ~M ] ~ -., P,x T + n -;fp T,x dT - t..(ni cJl.li) o 

dividiendo por n: 

[~] dT +[ <ni] cH P,x aF T dP - I (x.cJM.) = O 
,X 1 1 

(12) 

La ecuación (12) es la fonna general de la ecuaci6n de Gibbs-DÜhem, vá-

lida para cualquier propiedad tennodinámica molar M en una fase homogénea. 

Si tanto T como P se mantienen constantes, la ecuación (12) se reduce a: 

[ (x. c!M.) o 
1 1 

(T,P constantes) (13) 

que es la fonna mas ampliamente usada de la ecuación de Gibbs-Dühem, y qL~ 

encuentra aplicación,principalmente,en el equilibrio de fases. 
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1.2 El Coeficiente de Fugacidad. 

La energía libre de Gibus es una propiedad de particular importancia en la 

Tennodinrunica Química, debido a que es la única relaci6n de la temperatu

ra y la presi6n a través de la ecuación b§sica: 

dG=-SdT+VdP (14) 

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

se transfonna en: 

dG. =V. dP 
1 1 

Para un gas ideal, Vi = RT/P, y: 

o bien: 

(T = cte) 

(T = cte) 

dG¡ = RT d ln P ( T = cte) 

(15) 

A pesar de que es correcta s6lo para gases ideales, la simplicidad de la -

formá de esta ecuación sugiere su conveniencia para reemplazar la presi6n

p por una nueva función, que por su definición hace que la ecuación resul

tante sea universalmente v~lida. Por lo tanto, se puede escribir: 
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dGi .. RT d ln fi (T = cte) (16) 

donde f i, llamada la "fugacidad" de i puro, es w1a propiedad de i, con las 

wiidades de presi6n. La ecuación (16) provee s6lo una definición parcial· 

de fi; por ella, se pueden conseguir ctllculos de cambios de fi, pero no su 

valor absoluto. 

Para el caso especial de un gas ideal, dGi como se representa en la ecun · 

ci6n (16), puede hacerse igual a RT d ln P, la expresión particular para· 

dGi aplicable a un gas ideal: 

RT d ln fi = RT d ln P 

La integración proporciona: 

o bien, 

In fi = ln P + In C 

f. = CP 
l 

(gas ideal) 

( gas ideal) 

donde C es una constante. Se complementa la definición especificando que

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

es igual a la presi6n. 
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Dado que el ílnico estado en que un gas real representa un estado de gas -

ideal es a presi6n cero, el establecimiento fonnal cpe canrilementa la def!, 

nici6n de la fugacidad de una substancia pura serd: 

Um 
p --+O (17) 

,. 
La fugacidad de un canponente en soluci6n, fi' se define de manera similar. 

La expresi6n análoga a la ecuaci6n (16) es: 

dG. = RI' d ln t 
l l 

(T = cte) (18) 

La definici6n es canplementada por la especificaci6n, análoga a la ecuación 

(17), de que: 

Um = 1 (19) 

P-O 

Puesto que una mezcla de gases ideales se comporta como una mezcla de gases 

a presi6n cero, podemos escribir la ecuaci6n (19) para cualquier canponente 

en una mezcla de gases ideales como: 

(gas ideal) (20) 

El producto xiP, conocido como la presi6n parcial de un componente i en la· 

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

tanto químico, cano de fases. Luego, puede escribirse: 
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tP. = 'rx.P=Pl:x. =P 
l 1 1 

(21) 

Esto es, la presi6n de \ll1a mezcla gaseosa es igual a la suma de las pre -

siones parciales de sus componentes individuales. 

La presi6n total ejercida por 1 mol de \ll1a mezcla de gases ideales es: 

p = RT -;¡-

donde V es el volumen molar de la mezcla. Si la mezcla contiene x. moles· 
1 

del componente i, entonces esta cantidad de ccmponente puro i ocupando el 

mismo volumen V a la misma temperatura T, ejerce una presi6n de ccmponente 

puro dada por: 

pi puro 

Por tanto, la presi6n parcial es igual a la presHln de componente puro pa· 

ra mezclas de gases ideales. Sin embargo, esto no se cumple para gases · 

reales, y la presi6n parcial rio tiene significancia. 

Cuando la presi6n se aproxima a cero, el voltnnen molar del gas se aproxima 

al infinito. La ecuación (15) por tanto, lleva a la conclusi6n de que líl· 

energía libre de Gibbs se aproxima a menos infinito cuando la presión lo · 

hace a cero. Por otro lado, la ecuación (17) define la fugacidad ni apr~ 

ximarse la presión a cero. El hecho de que la fugacrdad presente un límite 
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natural ofrece una raz6n de peso para que sea preferible su uso, en vez de 

la energía libre de Gibbs. 

El "coeficiente de fugacidad" se define cano la raz6n de la fUgacidad de -

un material a su presi6n. Para los dos casos, de un componente puro y de

un canponente en una mezcla homog~nea, las ea1aciones de definici6n son: 

Para una substancia pura: 

f. 
1 

-p-

Para un canponente en soluci6n: 

e. = 
1 

(22) 

(23) 

Dado que la fugacidad tiene las unidades de presi6n, los coeficientes de -

fugacidad son adimensionales. 

Los valores de 0. y 3., son fácilmente calculados a partir de datos PVf. -
1 1 

Las ecuaciones necesarias y sus derivaciones son similares; a continuaci6n 

se presenta la derivaci6n para 0i solamJnte, Canbinando las ecuaciones -

(15) y (16) se obtiene: 

(T = cte) (24) 
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La diferenciación logarítmica de.la expresión de definición para 0., ecua 
. l 

ci6n (22), da: 

d ln f. = d ln a. + d 1n p = d ln a. + ~ 
l l l r 

sustituyendo esta expresi1ln parad ln fi en la ecuación (24): 

p v. dP 
d ln 0i = -T P 

Ya que ¡i = PVi/RT, se tiene: 

dP 
-p-

dP 
d 1n 1\ .. cz1- 1) -,;-

( T = cte) 

( T = ctel 

~inalmente, la integración desde el estado de presi6n cero, donde 0i • 1-

de acuerdo a la ecuación (17), al estado de presión P, proporciona la 

ecuación requerida: 

( T = cte} (25) 

Puesto que el voll.Ul\en residual se relaciona al factor de compresibilidad 

por la expresión: 

b.V! = V! • V. 
. l l l 

RT • -P-. vi 
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RT 
~ · p (Zi - 1) 

1~1 ~cuaci6n (!5) puede escribirse en lllla fonna alternativa cano: 

ln si 1 1: [ :' vi] dP lñ' 

1 r: ~V! dP ( T = cte) R'r 1 
(l6J 

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

coeficientes de fugacidad y fugacidades a partir de datos experimentales 

Una ecuación para~ .• análoga a la ecuaci6n (25), puede derivarse de un 
1 

modo similar: 

,. 
ln 9. = 

1 

p 

~ C!"; • 1 J 
o 

( T,x ctes) 

Dado que zi = PV/RI'. otra fonna de la ecuación (27) será: 

(T ,x ctes) 

(271 

(28) 
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N6tcse que para un gas i dca 1 , : 1 
dru1: 

:: !. 
1 

1 , v las ecuaciones ( 25 l v ( 27) 

~. " 1 
1 

I .:> Fugaddades en soluciones ideales. EHmlos Je referencia. 

La relaci6n rigurosa entre la fugacidad de 1.m componente en soluci6n y su· 

fugac.:idad en un estado puro, a las mismas temperatura y presi6n se basa en

la difcrenciíl de las ecuaciones (281 ,. (2tiJ: 

1 
~ 

1 
Rr r::/. - V.) dP 

l l 

dP 

Reemplazando~- 1· lb. por su~ definiciones de aa1crdo a las ecuaciones (221-
l . 1 

y (23). 

ln 1 
-¡rr- ~PO r::f. - V.) 

l l 
dP (29) 
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La ecuaci6n (29) se aplica en general, pero su uso requiere de infonnaci6n 

acerca de la mezcla, difícil de obtener, como son los datos de volumen mo

lar parcial, Sin embargo, si la mezcla es una solución ideal, Vi = Vi y -

la ccuaci6n (29) se reduce a: 

(30) 

Este resultado, representa una proporcionalidad directa entre la fugacidad 

de un canponente en soluci6n y su fracci6n mol, y se conoce cano la regla

de Lewis y Randall. cuando es aplicable, pennite calcular la fugacidad de 

un canponente en soluci6n sin otra infonnaci6n respecto a la soluci6n, que 

su composici6n. 

Una fonnulaci6n mds general de la idealidad de soluciones que la represen

tada por la ecuaci6n (30) se basa en el concepto de los estados de refere!!_ 

cia. En este caso, la fugacidad de un componente en una solución ideal es 

en general definida por: 

(31) 

donde ~ es la fugacidad del componente i en un estado de referencia a las 

mismas temperatura y presi6n que la mezcla. Un estado de referencia tal -

puede ser el estado real del componente i puro. Entonces f~ ª fi' y la -

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



25 • 

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

El concepto de soluci6n ideal se introduce da1lo que ofrece un comportrnnie!! 

to de solución con el cual es posible comparar el comportmniento de solu · 

cion"s reales. Cualquier modelo es arbitrario, pero turn idealización será 

simple, y al mismo tiempo confonnará el canportamiento real sobre algún -

rango limitado de condiciones. La definición, ecuación (31), asegura que

la solución ideal mostrará un comportruniento simple, 

La elección de los estados de referencia, el estado real y el estado fict.!_ 

cio para i puro, producen que cada modelo propuesto del comportamiento 

ideal represente el comportamiento de la solución real en el línlite cuan· 

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

La expresión matemática para el requerimiento de que la fugacidad del com

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

l32) 

Esta ecuación es la expresión exacta de la regla de Lewis y Randall cano 

se aplica a las soluciones reales. Ella muestra que la ecuación (30) es · 

válida en el 11'.mite cuando xi tiende a uno. 
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La condici6n matemlitica impuesta para la fugacidad con la condici6n limitan 

te de igualdad entre el comportamiento real y el ideal cuando xi tiende a -

cero es: 

lím 
x.-o 

1 

" f. __ 1_ 

Xi 
(33) 

Esta ewaci6n es un est&.blecimiento de la Ley de Henry, que dice que fi = 

xiki en el límite cuando xi tiende a cero, donde ki es la constante de la -

Ley de Henry. Esta relaci6n es válida para valores de xi cercanos a cero. 

Las ecuaciones (32) y (33) son vistas cano condiciones límite de la propor

cionalidad directa entre fi y xi prescrita por la ecuaci6n (31) para solu -

cienes ideales. Cano resultado, se ha hecho ventajoso. usa~en general, los 

dos diferentes estados de referencia en la aplicaci6n de la ecuaci6n (31).

Esto implica dos modelos diferentes de idealidad, uno basado en la regla de 

Lewis y Randall, para la cual la fugacidad de estado de referencia es: 

f~ (LR) = fi 

y la otra basada en la Ley de Henry, para la cual el estado de referencia -

de fugacidad es: 

f~ (Llf) = K. 
1 1 

Por tanto, en la práctica, la ecuaci6n (31) toma las dos fonnas: 

(34) 
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y 

(35) 

Estas ecuaciones tienen dos usos. Primero, proveen valores aproximados -

para ti cuand,, se aplican :1 rangos de compos1ción apropiados. Segundo, 

proveen valores de referencia para los que pueden compararse valores rea -

les de ri. Este uso es fonnalizado a través de la definición de los coef!_ 

cientes de actividad. Por supuesto, si la solución real es de hecho ideal 

sobre todo el rango de canposiciones, entonces las ecuaciones (34) y (35)· 

son idénticas y ~id= fi' fi = ki. 

La ecuaci6n de Gibbs-liihem provee una relación entre la regla de Lewis -

Randall y la Ley de Henry. Substituyendo c!Gi de la ecuación (18) por dMi

en la ecuación (12), para una solución binaria a temperatura y presi6n 

constantes: 

En la región donde la ley de Henry es válida para el componente 1, la ecu!!. 

ci6n (33) ¡:1Jede escribirse f
1 

= x
1
k

1
, en cuyo caso la respectiva ecuación

serli: 
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o 

Puesto que dx1 + dx2 = O para cambios en composici6n en un sistema bina -

río, 

" dxz d ln f 2 = -xz 

.: d ln X~ .. 

La integraci6n desde x2 = 1, dv-nde l2 = f 2, hasta cualquier canposici6n -

x2 da: 

ln Cxzll) 

o 



Esta es la regla de Lewis·Randall parn el componente 2, y la derivaci6n · 

muestra que esto sucede siempre que la ley de Henry es válida para el can· 

pcinente 1. 
. . ~ ~ 

Sun1lall11ente, f 1 = x1 f 1 siempre que f ~ = k~ x2. 

En Ln discusión anterior se ha su¡JUesto.tácit:unentc.quc> la fnsc:- (líquida 

o gaseosa) considerada es estable a través del rango entero de composición 

n las condiciones dadas de temperatura y presión. Donde esto es derto, · 

el modelo de solución ideal basado en la regla de Lewis-Randall usualmente 

provee los valores más convenientes de ~id para prop6sitos de referencia. 

l.ns mezclas de gases sohr1:c::ilentados v mezclas lle líquidcw subenfriados 

sirven como e;emplo. 

El estado de referencia usado en Termodin:imica de soluciones ~s W1 estado· 

de la substancia pura, ya sea real o hipotético, a la temperatura y pre · 

sión del sistema. Un estado tal se ha asociado con un juego completo de · 

propiedades en adición a f~ , llam!lmosles, V~, H~, S~, G~, etc. Cuando · 

cambLm la temperatura o la presión, el estado de referencia cambia, así· 

como las propiedades. Puesto que ios estados de referencia son establecí· 

dos para substancias puras, las diferentes relaciones de propiedades para· 

las mismas, se aplican al estado de referencia. 

1.4 Cambios de propiedades de mezclado. Actividad. 

La ecuaci6n para el volumen molar de una soluci6n ideal muestra que es s~ 
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plemente el pranedio de los voldmenes molares de los componentes puros a -

las mismas temperatura y prcsi6n, cada uno ponderado de AL'Uerdo a su frac

dón :nol. ~i esto fuera ncrtc para todas las propiedades tennodin11micas-

extensivas, podrírunos esrribir: 

Desafortlllladamcnte, esta ccuaci6n es correcta s6lo en casos especiales. 

En orden de hacerla universalmente válida, se adiciona Wl t~nnino de co -

rrc('.ción, /j,).J. Luego~ 

M = I: x.M. + t:i. M 
1 1 

donde&.! es la diferencia entre la propiedad de la soluci6n M y la suma de

las propiedades de los componentes puros, tomados a las mismas tenperatura 

y presi6n que la solución. Por ello, AM es llamado el "cambio de propie

dad de mezclado". 

Una def inici6n más general de esta cantidad está dada por: 

(36) 

donde ~f. es la propiedad molar de i en un estado de referencia específico. 
1 



La ecuaci6n í9) relaciona las rrop1edadc te11nrnl111:~11kas mol;Hes .¡,,una 

solución a las propiedades molares pnrrtale~ de los componentes: 

\f = ~x. i-1. 
l l 

La substitución de est:1 expresiiin para \I en la ccuad611 f3u) da: 

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

(37) 

entonces la ecuaci6n (36) se puede escribir: 

LHI = l: x. zrn:-· 
1 1 

(38) 

La contidad trM'.- representa el cambio de nropicdad de i cuando una mol -
l 

de i puro en su estado de referencia se transforma en un componente en una 

soluci6n de composici6n dada a las mismas temperatura y presión. Es tam 

biM una propiedad molar parcial con respecto a ll M, y es una función de -

T, P y x. El empleo de los cambjos de propiedades de mczc111do y de cam 

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

La relaci6n general dada por ta ecuaci6n (38) puede aplicarse a varios 

cambios de propiedades de mezclado, por ejemplo: 

DespuGs de algunos aTreglos apropiados, puede llegarse a ecuaciones del t! 

po: 

A.G 
-m'""" 

1 <" - o ~ , x. (G. - G. l 
1\1 1 1 1 
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El lado derecho de estas ecuaciones involucra al ténnino (G. - G?) y deri-
1 1 

vadas relacionadas. Esta cantidad puede obtenerse por integración de 1~-

ecuaci6n (18) desde el estado de referencia de i hastn el estado de solu · 

ci6n a las mismas T y P: 

A 

t d Gi ( d " = RT ln fi 

G? ~ 
l l 

o 

f. 
" RT ln - 1

-

Ft 
(39) 

La raz6n (f/~) es llamada la "actividad", ªi' del canponente i en solu · 

ci6n. Entonces, por definici6n: 

y la ecuaci6n (39) se transfonna en: 

IT. 
l 

RT ln ~-
1 

(40) 

( 41) 
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La substituci6n de esta cantidad en las ecuaciones precedentes de cambio de 

propiedades de mezclado indica el papel tan importante que juega la activi

dad t?ll la Tenuodil\amica de soluciones. Es claro también que los valores de 

los cambios de propiedades de mezclado dependen de la elecci6n de los esta-

dos de referencia. 

1.5 Propiedades de exceso. Coeficientes de Actividad. 

Una propiedad de exceso se define cano la diferencia entre \nla propiedad -

real y J;; propicd.id que podr.ia ser calculada para las mismas condiciones de 

T, P y x, por medio de las ecuaciones para una soluci6n ideal. Entonces, -

por definici6n: 

(42) 

y 

(43) 

donde t.f es llamada la ''propiedad de exceso" de la solucit1n, y AJ es el -

cambio de propiedad de exceso de mezclado. De hecho estas dos cantidades -

son idénticas, cano puede demostrarse por la substituci6n en la ecuaci6n -

(43) parail.M y AMid, por la ecuaci6n (36), y por tanto, se usará el sím

bolo~. Existe también una propiedad parcial molar excesiva, definida -

como: 

fl: = 
1 

M. - M~d 
1 1 

(44) 
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Debe notarse que la ecuaci6n de definici6n de propiedad parcial molar apl.!_ 

rn tanto a las propiedades de exceso como a las propiedades mismas. 

La ecuación general: 

(45) 

Puede ser escrita, por ejemplo, para el volumen, como: 

Para la energ!a libre de Gibbs, se obtiene, despu~s de efectuar las subst!_ 

tuciones correspondientes: 

o bien 

E G = A.G - RI' ~ (x. ln x.) 
• 1 1 

E 'I:' o G = G - '- (X. G.) 
1 1 

n:r I: (x. ln x.) 
l l 

{46) 

(47) 

Los valores de GE dependen de lu elecci6n del estado de referencia para -
o 

Gi. 

Dividiendo la ecuaci6n (46) por RT, manteni~ndola en forma adimensional 

(48) 



- 36 -

v substituyendo AG/RT: 

o 

r (x. ln ~.J - I (x. ln x.J 
l 1 1 1 

"' c1~ a. 

RT .. I (x. ln --1 
- ) 

i xi 

que puede escribirse cano: 

(49) 

donde 'il/xi se hace igual a )'i' Esta cantidad, conocida cano el "coefi -

ciente de actividad", es una funci6n auxiliar importante en la aplicaci6n-

. de la Tennodin!lmica al equilibrio de fases. Por definici6n: 

. " 
pero ªi 

/\ 

fl. 
't. .. 

l xi f~ 

(SO) 

(51) 
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Más alín, se define ax. ~como ~~d. luego: 
t t l 

?. 
~ - 1 
i -~ 

l 

Y llegamos finalmente a la interpretnci6n física del coeficiente de act i 

vidad de un canponente en solución como la razón de la fugacidad reul -

al valor de la fugacidad ideal. En fonna logarítmica, la ecuación (51)· 

puede escribirse como: 

" f. 
ln 't. ln l ln x, 1 .::º 

l 

Sin embargo, de la ecuaci6n (39) tenemos: 

Para una solución ideal, esta altima ecuación, con i~d 0 x. f~ 
l l 1 

introduciendo estas expresiones en la ecuación (52): 

ln ~i 
c;id _ G~ 
i l 

(5~l 
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De la ecuación (45), se tiene: 

ln t. = -.,,.;~"""---
1 Rl' (53) 

La ecuaci6n (53) lllJestra que el ln ri se establece en relación a ~/lff 

( o b,.r/3/Rl') cano una propiedad molar parcial. Cano resultado de la de· 

finici6n de propiedad parcial molar, se· puede escribir: 

in r. { a cd31iu) J 
i a ni ] (54) 

Cuando el estado de referencia se basa en la regla de Lewis Randall, f~ -

se hace fi, y la ecuación (51) se transfonna en: 

't. .. 
l 

(SS) 

Para una soluciOn real en el lfmite cuando xi tiende a uno, la regla de -

Lewis-Randall se hace válida, y f
1
. tiende a x.f.; 

l l 

por lo tanto: 

Hrn '/. = 
xi-

l 

Para cada constituyente de la soluci6n para el cual f~ = fi' 

1 
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Para el estado de referencia alternativo basado en la Ley de Henry, la -

fugacidad del estado de referencia r? es k., y la ecuaci6n (51) se trans-
1 1 

fonna en: 

"'· = l 

Para una solución real, en el límite cuando x. tiende a cero, la ley de -
1 

Henry se hace v~lida y f. tiende ax. k.; por lo tanto: 
1 l 1 

Hm '/'. = 1 
l 

Los estados de referencia basados en la ley de Henry freaientemente se -

usanpara componentes de w1a solución liquida que no existen como líqui -

dos puros estables a la tanperatura y presión de la solución. 



. 40 -

1.6 Criterio de F.quilibrio. 

Considérese w1 sistema multicomponente cerrado, comprendiendo w1 nilrnero 

arbitrario de fases en las que la temperatura y presi6n son unifonnes, 

aunque no necesariamente constantes. El sistema se supone que se encuen

tra inicialmente en un estado de no equilibrio respecto a la transf eren 

cia de masa entre las fases y a la reacci6n quimica. Cllalquier cnmbio -

que ocurra dentro del sistema necesariamente deberá ser irreversible, y -

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

Podemos considerar que el sistema está situado en los alrededores de tal

manera que el sistema y los alrededores se encuentran siempre en equili -

brio mecánico y ténnico. El intercambio de calor y el trabajo de expan -

si6n se efectúan reversiblemente. Bajo estas condiciones el cambio de -

entropia con los alrededores está dado por: 

dQalr -dQ 
dS = = alr ~ -T-

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

opuesto al del dQalr' y la temperatura del sistema, T reemplaza a Talr' -

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

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

dst + ds "> o alr 
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donde st es la entropia total del sistema. La combinación de estas expr~ 

sienes produce: 

(56) 

La aplicación de la primera ley provee: 

dUt dQ - dW 

dQ - P dVt 

o bien 

combinlindola con la ecuación (56): 

(57) 

.1' Dado que la relación involucra sólamente propiedades, debe ser satisfecha 

para cambios de estado de cualquier sistema de temperatura y presión wli

forme, sin restricción a las condiciones de reversibilidad mecánica y tér 

mica supuestas en la derivación. La desigualdad aplica a todo cambio in

cremental del sistema entre estados de no equilibrio, y dicta la dirección 
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del cambio que retorna al equilibrio. La igualdad se aplica a cambios -

entre estados de equilibrio (procesos reversibles). 

La ecuaci6n (57) es tan general que es difícil aplicarla a problemas 

prácticos; en cambio, son más usadas las versiones restringidas. Por 

ejemplo, por inspeccilln vemos que: 

(58) 

donde los subíndices especifican propiedades mantenidas constantes. De-

. ·1 ut vt manera SllUl ar, para procesos que ocurren a y constantes. 

(59) 

Un sistema aislado está restringido necesariamente a volumen y energía -

interna constantes y para uno de tales sistemas, se sigue directamente de 

la segunda ley que la ecuación (59) es válida. 

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

ción (57) se escribe: 

t t t / 
dU T,P + d(PV )T,P - d(TS )T,P <::r-0 

o bien: 
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De la definici6n de energía de Gibbs: 

Por lo tanto: 

t (dG) T p ~O 
' 

(60) 

Que es tma de las expresiones más empleadas, debido a que r y P son conv~ 

nientemente mas usadas cano constantes que los otros pares de variables.-

La ecuación (60) indica que todos los procesos irreversibles que ocurren

ª T y P constantes proceden en una direcci6n que causa un decremento en -

la energia libre de Gibbs del sistema. 

Por tanto, el estado de equilibrio de un sistema cerrado es el estado pa

ra el cual la energía libre total de Gibbs es un mínimo con respecto a t.2_ 

dos los posibles cambios a T y P espe,cificas. 

Este criterio de equilibrio provee un IOOtodo general para detenninar los

estados de equilibrio. Se puede escribir Gt como una función del ntlmcro 

de moles de los componentes en las fases, y se encuentra el juego de valQ_ 

res para los números de n10les que la minimizan, sujetos a las restriccio

nes de conservación de masa. Este procedimiento puede aplicarse a probl~ 
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mas de equilibrio de fases, de reacción, o combinados de 'fase con reac 

ci6n. 

En un estado muy próximo el equi.librio puede ocurrir variaciones en el 

sistema a T r P constantes sin producir ning(ln cambio en Gt. Esto es

la implicación de la igualdad en la ecuación (60). Por ello, otro cri 

terio general para que un sistema se encuentre en equilibrio, llevántlQ 

se a cabo un proceso reversible, es que: 

t 
(dG )T,P o (61) 

Para aplicar este criterio, se desarrolla una expresión para Gt cano -

una función de los n!lmeros de moles de los componentes en las varias -

fases, y haci~ndola igual a cero. La ecuación resultante junto con -

aquella que represente la conservación de masa, producen una soluci6n

para el n!lmero de moles. Este es el procedimiento mlis usado para pro

blemas de equilibrio simple. 

Si nos restringirnos a considerar el equilibrio de fases, se puede apl.!_ 

car la ecuación (61) al desarrollo de un criterio de equilibrio m!ís 

especializado y directamente aplicable. Considérense dos fases en 

equilibrio en un sistema cerrado. Cada fase por separado, forma un 

sistema abierto, capaz de transferir masa a otra. La ecuación (3) 

puede escribirse para cada fase como: 
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dGa; = - s«- dT + l'dP + I (.M~ dn~ 
i' 1 1 

donde los subíndices ~ y j3 denotan las Jos fases. N6tese que T 1· P ~e ·'~~ 

ponen unifonnes a través de ambas fases. La suma de estas ecuaciones da

dé, y si la condici6n de equilibrio se impone, e 1 resultado es: 

Sin embargo ,si el sistema t'S cerrado y sin reaccitin quTulica el balance de -

materia requiere que: 

dnf dn~ 
1 1 

y como resultado obtenemos: 

o 

Dado que las cantidades dn~ son independientes y.arbitrarias, la tínica 
1 

fonna en que esta ecuacjón puede satisfacerse en general, es que cada tér· 

mino separadamente sea cero; esto es: 

oc /!> 
/4i = /'i 
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Puede generalizarse este resultado al caso de mAs fases, considerando · 

sucesivamente por pares. El resultado general es expresado para 11' fases 

y N especies químicas por: 

,, 1T ,,...i" ... =Ji ( i" 1,2,3, ..•. N) (62) 

La ecuaci6n (62) es un criterio general para equilibrio de fases. liste· 

establece que para mt11tiples fases a las mismas T y P, la condici6n de · 

equilibrio se satisface cuando el potencial qurmico de cada especie qui-

mica del sistema es el mismo para todas las fases. 

Un criterio alternativo e igualmente general para equilibrio de fases se 

puede derivar fácilmente de la ecuaci6n (18)¡ puesto que.)'\¡ e Gi, 

esta eo.iaci6n puede escribirse: 

"" RI' d ln f¡ ( T " cte) 

integrando: 

donde Qi es una constante que depende s6lo de la temperatura. 

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

tuci6n de la ecuaci6n precedente para los potenciales qutmicos en la ecu.!!_ 
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ci6n (62) lleva inmediatamente a: 

( i = 1,2,3, .... , N) (63) 

Este <lltimo criterio para equilibrio de fases requiere que para todas 

las fases a la misma T y P, la fugacidad de cada componente sea la misma. 

Esta es la ecuaci6n de mayor aplicaci6n para equilibrio de fases. 
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CAPI'IULO II. fl1JILIBRIO LICpIOO-VAPOR. 

El criterio Tennodinrunico de equilibrio entre fases es expresado en ténn! 

nos de ciertas propiedades; la Tennodinlimica también provee las ecuacio -

nes que relacionan estas propiedades a la composiciones de fase, tllmpcra· 

tura y presi6n. Por tanto, la conexi6n entre el criterio de equilihri.0 

(ecuaciones 62 y 63), y las variables fisicas se establece a través de 

los conceptos de coeficiente de fugacidad ~i para la fase vapor, y de 

coeficiente de actividad 'f. para la fase liquida. 
1 

El equilibrio únplica una situaci6n en que no hay cambios macrosc6picos -

con respecto al tienqx>. En Tennodinamica, se presta especial atenci6n -

sobre una cantidad particular de material, en la cual no existe cambio en 

sus propiedades con respecto al tiempo. Cabe recordar que un estado de

equilibrio verdadero posiblemente no sea alcanzado nunca, debido a cam 

bios en los alrededores. El equilibrio requiere un balance de todos los

potenciales que pueden causar un cambio. Sin embargo, la raz6r. de can 

bio, y de ella la razón de apraximaci6n al equilibrio, es proporcional u· 

la diferencia de potencial entre el estado actual y el estado de equili -

brio. Por tanto, la raz6n de equilibrio se hace muy lenta cuando se apr~ 

xima al equilibrio. Para fines prácticos, se supone que se alcanza el -

equilibrio cuando no se pueden detectar cambios por los medios de medi 

ción disponibles. En problemas de ingenieria, la suposición de equili 

brio se justifica cuando los resultados calculados de acuerdo a métodos -

de equilibrio son satisfactorios. 
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En el equilibrio liquido-vapor, si la composici6n de una fase se conoce, 

hay básicamente cuatro tipos <l1: problema, caracterizados por aquellas v~ 

riables que son especificadas y 0tras que son calculadns. Tlencitcmo~ 

por Ta la temperatura, P a la presi6n xi e yi a las composiciones co· 

mo fracciones mol del componente i en las foses líquida ,. rapor, rcsner 

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

puedcn organizarse de la manera siguiente: 

llAOOS ENCCM'RAR 

P, x1, x2 ... , X T, Y1•Y2 ... , V 
m ·m 

T, xl' x2 ... , ~ P, Yl' Y2· • ·, y m 

P, yl' Y2"·' Ym T, X¡ ,x2 ••• , xm 

T, Y1• Y2···' ym P, x1 ,x2 .. ., xm. 

En cada uno de estos problemas, hay m inc6gnitas: la temperatura (o pre

si6n) y m-1 de las fracciones mol desconocidas. cuando anicamente la -

composici6n, presión y temperatura (o entalpia) del sistema total se es· 

pecifican, e 1 problema se transfonna en un cálculo "flash". Este tipo -

de problema requiere la soluci6n s:inn.tltánea del balance de materia y de· 

las relaciones de equilibrio de fases. 

En el estado de equilibrio, los parlímetros intensivos como temperatura,

presi6n y potencial químico de cada componente son constant:!s en el sis

tema. En vista de que los potenciales químicos o las fugacidades son · 
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funciones de la temperatura, presión y canposici6n, las condiciones para 

el equilibrio qufmico en el sistema bifásico, llamémosle~ i = ~r o

f~ = fr para i = 1,2, ... , n representan las relaciones entre las va -

riables P, T, x1 a xn' y1 a Yn· Después de haber especificado valores -

para un namero de varinhlcs dado por la regla de las fases de Gibbs, pu~ 

den calcularse los valores de las remanentes. Sin embargo, es necesa -

rio conocer prhneramentc las funciones para los potenciales químicos o -

las fugacidades de ambas fases. 

La función para la fugacidad de los componentes individuales: 

j=l,2, ... ,n (64) 

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

la misma fonna para ambas fases fluidas: 

(65) 

o escribir: 

(66) 

para la fase más densa, la líquida. El coeficiente de fugacidad 1i en -

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

comportwniento ideal, ya sea de la substancia i como una substancia pura 
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o como parte de W1a mezcla con otros componentes, por la desviaci6n del -

comportamiento de W1 gas perfecto o de una mezcla perfecta c0.-1 cuan-
1 

do P-o). 

Para muchos sistemas de importancia industrial, particulannentt' me::.cl as -

de hidrocarburos, se ha encontrado conveniente describir el comportamien

to de las soluciones en t~nninos de la "Raz6n de vaporización de equili -

brío", o "factor IC11
, definido cano: 

(67) 

El uso de ki para representar la raz6n de equilibrio es wtiversal en toda 

la industria del petr6leo y del gas natural. Aunque el uso ,de los valo -

res k no adiciona nada a nuestros conocimientos tennodinrunicos de equili

brio Uquido-vapor, provee wui medida de la "ligereza" de un componente, -

o sea, de su tendenciu a concentrarse en la fase vapor. Los ccrnponentes

ligeros tienen valores de k mayores :i l¡¡ unidad, mientras que los compo -

nentes pesados tienen valores de k menores a la unidad, v se conct'ntrm1 · 

en la fase líquida. 

Como puede observarse, cada valor de k es una función compleja d~ la tem

peratura, presi6n, composici6n del vapor y del líquido. 

La ecuaci6n (67) no es la única forma para el factor k,de hccho,para ..:.:ida 

una de las fonnas descritas para las fugacidades de las fases líquido y -
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vapor, existe asociada una fonna del factor. Las principales relaciones -

son las conocidas como "relaciones simétricas": 

k. = 
1 

'·l '1. k. = __ 1_ 

1 ~~ 
1 

y las "relaciones antisim(!tricas": 

i~ p 
k. .. 1 

1 't V: fl!°' 
1 1 

,~ f~l 
k ... 1 1 

1 't': p 
1 

.. 

(68) 

(69) 

(70) 

(71) 

La primera de las cuatro fue desarrollada por Hougen y Watson. Dentro de 

las aplicaciones que encuentra la segunda, contamos con los procedimien -

tos de Benedict-Webb-Rubin, Starling-Han y Soave. Para la cuarta, se ti~ 

nen las aplicaciones de Chao-Seader, Grayson-Streed, Prausnitz, Lee-Erbar 

-Edmister y Robinson-Chao. (*) 

En adelante, al referirse al equilibrio liquido-vapor, se estará consid~ 

randa a los valores que asume el factor k para cada componente de una me~ 

cla, en relaci6n con las variables que se especifican; siendo necesario -

(*) Revisar la bibliografía, por orden alfabético. 
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tomar en cuenta los m~todos de evaluaci6n tanto de los coeficientes de -

fugacidad como de los coeficientes de actividad en sistemas nulticompo -

nentes. 

2. 1 calculo de coeficientes de fugacidad en mezclas. 

Los coeficientes de fugacidad de una mezcla o de un componente en una -

mezcla, '\¡y ei respectivamente, pueden ser calculados a partir de datos

PVTx de la mezcla: 

l
p 

dP = 

0 

(z-1) d ln P 

o 

R1' ln '\i = -~ ) dv - R1' + ~ - R1' ln z 
V n 

para la mezcla, y 

o 

A f PO RT ln 0¡ = J 

RT ln ~. = 
1 ) 

°' a V RT (e "Tn. JT,V,n. - -v] dv - RT ln z 
V 1 J 

(72) 

(73) 

(74) 

(75) 
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!l ~ln '\i 
ln ¡ii = ln ~! - r Xj ( °a x. )X 

j#i J k,k#i,j 
(76) 

Para calcular las propiedades de una mezcla, se aslUlle que la misma puede

ser descrita por una ecuación de estado para una substancia hipotética -

que se canporta exactamente igual que la mezcla y cuyas constantes carac

teristicas son encontradas a partir de la canbinación apropiada lle las -

constantes para los componentes puros. El comportamiento M'x de Wla me! 

cla consistente de componentes no polares (o ligeramente polares) puede -

encontrarse para toda la región fluida a partir de una ecuaci6n de estado 

s.imple. 

Los coeficientes de fugacidad en ambas fases se ¡:ueden calcular entonces

por medio de la misma ecuación de estado, y entonces calailar el equili -

brio de fases. Con muchas ecuaciones de estado, las diferenciaciones e -

integraciones pueden llevarse a cabo de una manera simple. Dado que las

ecuaciones de estado usuales son correcciones para el comportamiento Ge 

un gas perfecto, no puede esperarse que en estados de alta densidad pueda 

efectuarse una descripci6n adecuada con ellas, especialmente en mezclas -

que se desvian fuertemente de una mezcla perfecta debido a interacciones

complejas. 

Para calcular la fugacidad de un líquido puro a temperatura y presi6n es

pecíficas, se requiere de dos propiedades termodinlilnicas primarias: la 

presi6n de saturación (o de vapor), que depende sólo de la temperatura, y 
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la densidad del líquido, que depende primermnente de l:i temperatura, y en 

menor extensi6n, de la presión. En adic1611, <;e requieren datos volwnétri:_ 

cos para el vapor puro 1 a la tem¡'eratura del sistema, aunque, a menos -

que la presi6n de vapor sea alta, t'ste requerimiento es de menor ,1 escasa 

importancia. 

La fugacidad del Irquido puro i a la temperatura T y presión I' está dada· 

por: 

(P V~ 
f~ 

r f~l 1 uP ( :'7) a-~P 1 ' 1•\jJ - lff-· ·1 l jpr l 1 

Se ha elegido esta f onna debido a que se expresa la fugaci~d f~ en t~nni 
nos de un coeficiente de actividad ajustado t. (Pr) que, a su vez, puede 

l 

relacionarse con la composición por una fonna integrada de la ecuación de 

Gibss-IX.ihem. La definición de f~l se sigue directamente de estn ecuación, 
l 

utilizando la condici6n de nnnnalizaci6n para un componente condensable -

usada en la integrnción de la ecunción de Gibbs-!A.Jhem, y que es: 'ti (Pr)

- 1 cuando xi -1 . Se encuentra que la fugacidad de estado de re

ferencia f~1 es la fugacidad del líquido puro i a la temperatura de la S.Q. 

lución y a la presión de referencia Pr. 

La fugacidad de estado de referencia está dada por: 

V~ 
1 dP mi- (78) 
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p~ presi6n de saturaci6n (vapor del líquido puro i a la tem

peratura T 

l 
v. 

1 

coeficiente <le fugacidad del vapor puro saturado i a la · 

presi6n p~ y a la temperatura T 

volumen liquido molar de i puro a T constante 

En ambas expresiones, el ténnino exponencial es llamado el factor de co -

rrccción dE• Poynt ing. Cuando se supone que tal fnctor es cercano a la -

unidad , es decir, cuando la presión total Pes suficientemente baja, y -

además que 1i = 1, la ecuación (77) se reduce a la conocida relación de

la Ley de Raoult. 

2.2 Cálculo de equilibrio liquido-vapor binario. 

Consideremos primero el caso isot~nnico. Para alguna temperatura const8!!_ 

te T, se desean construir dos diagramas: y vs x y P vs x. Asumimos que -

dado que la temperatura es baja,pcxlemos emplear la ecuaci6n (77) con el -

factor de Poynting igualado a la unidad. Las etapas a seguir son: 

1 En t 1 . d d l. "d s s T . con rar as presiones e vapor e iqu1 o puro P¡ y Pz a • 

2. Si se dispone de algunos puntos experimentales para la mezcla a la -

temperatura T, se calculan los coeficientes de actividad de acuerdo -

a: 

(79) 
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3. Para cada punto, se calcula la energía excesiva molar de Gibbs: 

(80) 

4. Escoger algtln modelo te6rico para gE. Ajustar las constantes en tal 

ecuaci6n que minimicen la desviación entre l calculada por la ecua

ci6n y la encontrada a partir de datos experimentales en la etapa 3, 

5. Usando la ecuación (54), encontrar r 1 y t2 para valores arbitra -

riamente seleccionados de xi desde xi= O hasta xi= 1. 

6. Para cada valor seleccionado de xi encontrar los correspondientes -

valores de y i y P por resolución de las ecuaciones l79J, complement!!_ 

das con el balance de masa, x2 = 1 - x1 y y2 = 1 - y1• Los resulta

dos obtenidos proporcionan los diagramas deseados. 

Las etapas delineadas arriba proveen un procedimiento racional, termodi

nlimicamente consistente para la ínter y extrapolaci6n con respecto a la

composici6n. 

Consideremos ahora el caso m!ls cornpli.cado, el isobárico .Para alguna pre -

si6n constante P, deseamos construir dos diagramas: y vs x, y T vs x. -

Suponiendo que la presi6n es baja, empleamos nuevamente la ecuación (77) 

con el factor igual a la unidad. Las etapas para la construcción de 

estos diagramas son: 
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l. Encontrar las presiones de vapor de canponente puro p~ y p~. Pre· 

parar gr!ificas (u obtener infonnación analítica) de las presiones -

de vapor en funci6n de la temperatura en la regi6n donde las presig_ 

nes de vapor se aproximan al valor de la presión del sistema. 

2. Supóngase que se dispone de datos experimentales para la mezcla a 

la piesi6n P o a otrn no lejana de la misma. Para cada punto se -

evalllan las presiones de vapor a la temperatura detemnada experi -

mentalmente para dicho punto. En estas ecuaciones, la presión to -

tal detenninada experimentalmente, se usa para P; la presión total-

medida no es nece5ariwnente la misma que aquella para la que se de-

sea construir los diagramas. 

3. Para cada punto, calcular la energía molar excesiva de Gibbs de 

acuerdo a la ecuaci6n (80), despu~s de evaluar los coeficientes de

actividad de acuerdo a las expresiones (79). 

4. As1.111ir alg(in modelo para gE. Cano en el caso anterior, encontrar -

los valores de las constantes de dicha ecuación que minimicen la -

desviaci6n entre valores calailados y medidos. 

S. Encontrar los coeficientes de actividad cano funciones de x por di

ferenciaci6n de acuerdo a la ecuación (54). 

6. Seleccionar un juego arbitrario de valores para x1 en el rango de -

x1 =O hasta x1 = 1. Para cada x1, por iteraci6n, resolver simult! 

neamente las dos ecuaciones de equilibrio de fases para las dos in

c6gni tas, Y¡ y T. En estas ecuaciones la presi6n total P es ahora

la Onica para la cual se desean los diagramas de equilibrio. 



59 • 

La solución si111.1ltúnca de las ecuaciones [79) requiere de cnsnro y errnr 

debido a que dado x, tanto y romo T son desconocidos y tanto p~ como 

p~ son funciones fuertemente no lineales de T. F.n nd ic i ón, los coefi 

cientes de actividad pueden variar también con T así como con x, <lepen 

diendo de la expresión par:i !l esrngid<1 en la etapa -l. Para l.1 solución 

sinult:lnea de las dos ecuaciones de equilibrio, el mejor procedimiento · 

es suponer una temperatura razonable para cada valor seleccionndo <le x1• 

2,3 Efecto de la temperatura en el equilibrio lfquido·vapor. 

Una mesti6n particulannentt! moJesta es el efecto de la temperatura so -

bre la energía libre excesiva molar de Gibbs. Esta se encuentra direct!!_ 

mente ligada a la entropia molar excesiva de mezclado, sE, ~cerca de la· 

cual poco se conoce. En la práctica, ya sea una u otra de las siguien · 

tes aproximaciones se emplea: 

2.3.1 La solución aténnica. 

Esta aproximación hace gE = - T sE, que supone que los componentes se · 

mezclan a temperatura constante sin cambio de entalpia (hE =O). Esta -

suposJctón ! leva 1 !u ,,111..-!usión <le ,¡u¡;, .1 composición constante, ln 'ti 
E es independiente de T o su equivalente, que g /RT es independiente de la 

temperatura. 
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2.3.2 La soluci6n regular. 

Esta aproximación hace gE = hu, que es la misma suposici6n que sE = O. -

Esto lleva a la conclusi6n de que a composici6n constante ln ti varía · 

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

Ninguna de estas aproximaciones extremas es válida, aún cuando la segunda 

es mejor que la primera. La disponibilidad de buenos datos para el efec· 

to de la temperatura sobre los coeficientes de actividad son raros, pero-

cuando se dispone de ellos, sugieren que para un rango de temperatura mo· 

derado, pueden ser expresados por una ecuaci6n empfrica de la forma: 

(ln 'ti) composición .. e + + 
constante 

(81) 

donde e y d son constantes empíricas que dependen de la composición; en · 

muchos casos d es positiva. Es evidente que cuando d = O, la ecuación se 

reduce a la suposición de soluci6n at6rntica, y que cuando c = O, se redu

ce a la solución regular. Desafortunadamente, en casos típicos e y d/T • 

son de magnitud comparable. 

La tennodinlimica relaciona el efecto de la temperatura sobre ~. a la en
J. 

talpia molar parcial, ni: 

[ 
() ln t. ] 
~ (1/T) 

1 
x,P R 

(82) 



- 61 

donde h~ es la entalpia del líquido i en el estado de referencia, usua! 

mente tomando cano líquido puro i a la ternpcm1tura 1• prcsi6n del sistema. 

Algunasveces (pero raran1Pnte\, pucxle disponerse de da.tos experimentalcs

de ni - h~ , y si lo son, pueden ser empleados para proveer lnformaci6n

de cómo cambian los coeFi cientes de <1ctil'id:1.l con 1:1 temperatura. Sin . 

eirbargo, si se tienen a la mano los datos, la ecuación (82) debe usarse

con precaución debido a que ll. - h? depende de la tL'mpcrntura y con fre 
1 1 -

ruencia fuertemente. 

Algunas de l11s cxpresi0nes n:irn (!E contienr.>n 1 T como una variahle exnlí 

cita. Sin embargo, no debe concluuse que las constantes que aparecen 

en aquellas expresiones son independientes a la temperatura. La <lepen -

dencia explícita con la temperatura que se indica, provee sqlo una apro

ximación. Esta aproximación, usualmente, pero no siempre, da mejores 

aproximaciones que las dos mencionadas con anterioridad, pero en todo -

caso, no es exacta. 

Afortunadamente, el L'fe1 to prll'lano 1le la temperatura sobre el equi li 

brio líquido-vapor estti contenido en .las presiones de vapor de componen

te puro líquido. Dado que los ~oeficíentes de actividad dependen de la-

temperatura i:lSÍ como de 1 . .1 .:onq111sj c i 6n, la dependencia de la temperatura 

de los coeficientes de actividad es usualmente pequeña cuando se compara 

con la dependencia de la temperatura de la5 presiones de vapor de compo

nente puro. Por ello, a menos que cxistn un gran cambio en la tcmper!:!_ 
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tura, frecuentB11ente es satisfactorio despreciar el efecto de la temper!!_ 

tura sobre gE cuando se evalúa el equilibrio líquido-vapor. 

2.4 Equilibrio líquido-vapor irulticomponente. 

Las ecuaciones requeridas para calcular el equilibrio Hquido·vapor en 

sistemas mul ticomponente son, en principio, las mismas que aquellas re • 

queridas para sistemas binarios. En lU\ sistema conteniendo N componen -

tes, deben ser resueltas N ecuaciones del tipo de la (77) para cada com

ponente. Sf.' rcquierr t:unbi~n de la presi6n de saturación (de vapor) de

cada canponente, COl!'KI lfquido puro, a la tenperatura de inter6s. Si to

dos los COlnponentes tienen presiones de vapor bajas, la presi6n total · 

será baja tambiful. 

Los coeficientes de actividad 'ti se encuentran a partir de una expre · 

sión para la energía libre excesiva molar de Gibbs. Para \.Ula mezcla de

N componentes, la energía libre excesiva de Gibbs, GE, es defimun 1x1r: 

E 
G = RT t. ni ln ~\ (83) 

donde ni es el nt:ímero de moles del componente i. La energía libre mo -

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

(84) 
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donde '7 es el 16tero total de moles, e igual a I ni. 

Los coeficientes de actividad indh·iduales p.iedcn ser obtenidos a partir -

de cf por introducci6n de la ecuaci6n de Gibbs-ruhem para un sistema mul

ticomponente a presión y temperatura constantes. Esta ecunci6n es: 

(85) 

El coeficiente de actividad ti se encuentra por una gencralizaci6n: 

(86) 

El problema clave en el calculo de equilibrio líquido-vapor .multiconrponc!!. 

te es encontrar una expresión para gE que provea w1a buena aproximación -

para las propiedades de la mezcla. Para este fin, las expresiones de gE 

de sistemas binarios, p.ieden ser extendidas a sistemas nrulticoffiponentes. 

El concepto de energía de exceso de Gibbs es particulannente usual para · 

mezclas lllllticanponentcs debido a que en muchos casos para una buena apr~ 

ximación, la extensi6n de sistemas binarios a rnulticomponentes se puede -

hacer de manera que apareZCllil solamente parllmetros binarios de la expre -

si6n final para gE. 

Muchos modelos físicos para gE para un sistema binario consideran tan só

lo interacciones moleculares de dos cuerpos (interacciones entre dos y no 
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más mollk"Ulas). Debido a lo corto del rango de interacci6n molecular -

entre no electrolitos, frecuentemente es posible considerar s61o inter -

acciones entre moléculas que se encuentran cercanas y entonces adicionar 

todas las interacciones de dos cuerpos, más cercanos. Una consccuencia

usual de estas suposiciones es que para la extensi6n a sistcllk1s terna -

ríos o mayores, se requiere sólo informuci6n binaria, y no aparecerán -

constantes ternarias o mayores. Sin embargo, no todos los modelos físi

cos emplean esta simplificación, y ellos, frecuentemente requieren supo

siciones adicionales si la expresi6n final para gE contendrá (inicamente

constantes derivadas a partir de datos binarios. 

Af1n cuando los resultados dados por Ahbot y colaboradores ilustran los -

11mi.tes de la predicción de equilibrio líquido-vapor ternar~o (o mayo -

res) para mezclas de no electrolitos a partir de datos binarios solamen

te, estas limitaciones raramente son serias en trabajos ingenieriles. 

Como una materia práctica, es comLtn que las incertidumbres experimenta -

les en datos binarios sean tan grandes como los errores que resultan del 

equilibrio multicomponente calculado con algún modelo para gE ernpleando

parámetros obtenidos a partir de datos binarios. 

Z.S Metodos de c1llculo de razones de equilibrio. 

Los balances de materia y energía, así como las relaciones de equilibrio 

fonnan la base de todos los cálculos de diseño en destilaci6n. En tanto 
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que los balances de materia y energía pueden ser establecidos sin nn.icha -

dificultad, para la descripci6n del equilibrio se cuenta con una amplia -

variedad de modelos tlc entrl! los cuales se puede elegir. En afl.os recien

tes, han aparecido nuevos modelos pranetedcres, desde el punto de vista -

práctico, y de los cuales se ha tratado de realizar W'l8 revisi6n, que si

bien no es exhaustiva, tieooe a presentar aquellos que son mlls relevan -

tes. 

La relaci6n que define a k, la raz6n de equilibrio liquido-vapor, rep~ -

sentn el punto de apoyo par:i el cálculo de equilibrio Hquido-vapor. 

Son tres tipos diferentes de modelos los que se emplean caiilnmente para

generar las razones de equilibrio en mezclas: 

1) Ecuaciones de Estado 

2) Modelos de coeficientes de actividad 

3) Métodos de contribución de grupos 

a continuación se describen las principales caracterrsticas de cada uno

de estos tipos de modelos. 
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2.5.1 Ecuaciones de Esta<lo. 

Una ecuaci6n de estado es una expresión :mal!tica pani la relación fun

cional: 

f(P,V,T) n 

La más simple de tales relaciones es la ler de gas ideal: 

f'I = r.RI' 

que es una e01aci6n que s6lo requiere de una constante, R, que es univer 

sal y una constante fisica fundrunental. ~llchas otras ecuaciones de nat!;!_ 

raleza empírica se han propuesto como mejoras de la ley del gas ideal¡ 

el propósito de estas ecuaciones es proveer una relación PVf con una fo!:_ 

ma conveniente para todos los materiales pC'ro que a la vez penni ta difc

renci as entrt· los m1!->mos ;1 t rnve~ dC' valores asignados a las ,·on~tantes

incluid:is fn lii ecuación. Ninguna ecuación cubre en su tot;ll 1dad cstos

propós i tos, aún cuando las consideraciones se hagan sólo para la fase 

vapor o gas. 
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2.S.2 f.bdelos de Coeficientes de Actividad. 

Para una mezcla binaria, una expresi6n general para la energía libre -

excesiva molar de Gibbs, gE, tiene la fonna: 

gE = 'i' (x, T, constan tes de canponete puro, 
parlimetros binarios) 

{Bís) 

Todos los modelos canunes ofrecen a gE cano una funci6n de la fracci6n

mol, x, y sus patfunetros binarios, Algunos modelos incluyen también -

constantes de componente puro que reflejan el tamaño molecular y/o el -

~rea superficial. El propOsito de las constantes de ccmponente puro es 

modificar la variable composici8n, a través de estas constantes es pos,! 

ble transfonnar la fracci6n mol en otras variables de composici6n, ta -

les como la fracci6n volumen o la fracción lugar o la fracción superfi

cie. Para mezclas de moU!culas que difieren apreciablemente en !::umuío, 

estas variables de ~anposici6n son usuales debido a que tienden a redu· 

cir el nllmero de parámetros binarios ajustables requeridos para repre -

sentar los datos binarios. 

Los parfunetros binarios deben obtenerse a partir de datos binarios exp.!:_ 

rimentales, ya sean datos binarios lfquido-vapor o líquido-lrquido. La 

ecuaci8n {88) por tanto, provee sólo un método para extender datos bin!!_ 
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rios limitados a trav~s de extrapolación o interpolación. La representa -

ción de los datos necesariamente se mejora al awnentar el neimcro de parám~ 

tras binarios ajustables, pero para contar con m5s par:lmetros binarios, se 

requieren mlls datos binarios. Para una mezcla liquida binaria típica de -

no clectrolitos, se requieren al menos dos parámetros binarios para obte -

ner una representación satisfactoria de datos experimentales típicos. 

Desafortunadamente, los par§metros binarios dependen de la temperatura, y 

para trabajos muy precisos se deberá considerar tal efecto. Sin embargo,

para muchas aplicaciones ingenieriles tfpicns, el efecto de la temperatura 

puede ser ignorado, previendo que la variación de la misma no es muy grll!l 

de, (Para mezclas tipicas de no electrolitos la variación no deberá ser -

mayor a 30ºC, aunque este nelmero puede ser mayor o menor, deEendiendo de -

la precisión requerida y de las propiedades de la mezcla). 

Un gran nt1mero de datos binarios han sido colectados por Gnehling y Onken

(38) ,quienes tambi~n redujeron los datos usando cinco modelos: ~largules, -

Van Laar, Wilson, NRTL (Non Random Two Liquids) y UNICUAC (UNiversal (UAsi 

Chemical), Para cada mezcla binaria, el modelo NRTL emplea tres par~e -

tras binarios; los otros usan dos, Gmehling y Onken tambi~n dan ecuacio

nes para el cálculo de presiones de vapor de componente puro (necesarias -

para calcular las fugacidades de estado de referencia de lfquido puro), 

las cuales fueron obtenidas, en parte, a partir de una colección usual de

datos de presión de vapor publicados por Boublick et , al. (ll) 

Alln cuando las colecciones de Gnehling y Onken y Witcherle et. al (38,127) 

son de amplio uso por parte del ingeniero, ellos sólo reportan datos sin -
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evaluarlos respecto a confiabilidad. Desafortunadamente la calidad de los 

datos experimentales varía enonnemente. El usuario debe tener precaución, 

no debe suponer que por el sólo hecho de estar reportados los datos son -

correctos. Lamentablemente, una cantidad substancial de datos publicados

son erróneos, algunas veces, en extremo. 

Para sistemas ternarios o multiccmponentes, frecuentemente es posible pre

decir coeficientes de actividad usando s6lamente datos experimentales bin! 

rios. Esta predicción se logra por el empleo de la ecuación (124) con una 

expresión prm1 l de la fonna: 

gE (ternario) = Í' (x,T, parámetros binarios) (89) 

Esta ecuación puede incluir tambiful constantes de canponente puro, pero -

esto no es lo importante; el punto central es que contiene sólo parámetros 

binarios, y no ternarios. Puesto que todos los parámetros requeridos se -

obtienen a partir de datos para sistemas binarios, no se requieren e!: tc.f, 

ternarios. 

Para una mezcla conteniendo los componentes 1, 2 y 3 es necesario realizar 

medidas experimentales para los tres binarios constituyentes: 1-2, 1-3, 

2-3; no es necesario hacer ninguna medida para el ternario. La ecuaci6n -

necesariamente provee s6lo una aproximación pero la experiencia ha mostra

do que para el caso de equilibrio liquido-vapor, la aproximaci6n usualmen

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

agua. 
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La aproximación indicada es fácilmente extendida a mezclas conteniendo 

mlis de tres componentes. Para muchas mezclas líquidas conteniendo cual · 

quier n(unero de componentes, es con frecuencia posible predecir el equili_ 

brío vapor-liquido multicomponente usando sólo datos de componente puro y 

par1imetros binarios constituyentes. 

Para obtener par1imetros binarios, la reducción de datos debe ser llevada

ª cabo con cuidado, c~no se hace notar por varios autores, y notablemente 

por Anderson et. al. (4) y por Van Ness (118), La principal dificultad -

en la reduccilln de datos 0s debida, pri.mero a incel·tidumbres experimenta-

les (algunas cantidades se miden con mayor precisión que otras) y segundo, 

a la sensibilidad (algunos datos influyen más que otros en los parámetros 

binarios). ~!ll.s aún, el modelo elegido para gE puede no ser ~decuado para 

los datos disponibles. CClllo resultado,los par1imetros binarios obtenidos· 

dependen del método usado para la reducción de datos y, lo que es peor, -

sin considerar el método de reducci6n de datos empleado, los parámetros · 

obtenidos a partir de un juego de datos no son ílnicos, esto es, muchos -

juegos de parámetros l:inarios puednn reproducir igualmente bien los datos 

dentro de la incertidumbre experimental. 

Cuando enfocamos nuestra atención a un sistema binario, esta no unicidad-

de parámetros no tiene consecuencias serias. Sin embargo, cuando emplea

mos parámetros binarios para predecir coeficientes de actividad en siste

mas multicanponentes, la elección de parámetros afecta necesariamente la

predicción. Para el equilibrio líquido-vapor multicomponcnte las incerti 
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dumbres en los parlhnetros binarios usualmente no afectan la predicci6n de

bido a que tal equilibrio no es fuertemente sensible a pequefios cambios -

en los coeficientes de actividad. Sin embargo el equilibrio líquido-líqu.!. 

do multicomponente es nuy sensible a tales cambios, 

2.5.3 Métodos de Contribuci6n de Grupos. 

Cualquier modelo para la energía libre excesiva de Gibbs requiere de pará

metros binarios, y !!stos a su vez, se encuentran a partir de datos bina -

rios experimentales. En muchos casos, los datos requeridos no se encuen -

tran disponibles y por tanto, se requiere tener práctica ingenieril para -

estimarlos, Un procedimiento usual para realizar dichos estimados es pro

visto por el concepto de contribuci6n de grupos¡ la idea central es que en 

mezclas típicas de no electrolitos, las interacciones entre mol!!culas se -

dan por las sumas de la interacciones entre los grupos funcionales que CO!!!_ 

prenden las mol!kulas. Por ej ernplo, consideremos al benceno canpuesto por 

6 grupos CH, y la acetona por un grupo rn3 y uno rn3 CO. Las interaccio -

nes entre benceno y acetona pueden ser expresadas entonces cano funciones

de las interacciones entre CH y CH3, y entre CH y Cl-13CO, 

El procedimiento detallado para romper una molecula en grupos es algo arb.!. 

trario y ~ebe detenninarse a partir de la experiencia así como de un cono

cimiento químico general concerniente a la comhinaci6n de los átomos cons

tituyentes de un grupo funcional, Sin embargo, el punto importante es que, 

aOn cuando hay miles de moleculas de inter!!s en la Ingeniería ~iinica, 111.1-
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chas de ellas pueden construirse a partir de un nCímero nv.1cho menor, diga

mos SO o 100 grupos funcionales. Por tanto, si poderoos caracterizar cu~ 

titativamente interacciones grupo-grupo empleando datos binarios disponi

bles, p.i~iendo emplear estas caracterizaciones cuantitativas para prede -

cir las energías excesivas de Gibbs para aquellas mezclas binarias de -

las que no se han obtenido datos experimentales. Un método de contribu -

ci6n de gn.ipos, por tanto, provee una poderosa herramienta para el escalQ_ 

miento molecular. 

Un m~todo de contribución de grupos basado en la ecuación de Wilson, 11!! 

mado ASCG (Analytical Solution of Groups), fue desarrollado por ingenie -

ros quimicos de la cornpafii'.a Shell; una monografía de Kojima y Tochigi 

(52) resume este método, Otro m@todo de contribución de grupos basado en 

el modelo UNIQ.JAC, llamado UNIFAC (UNiquac Functional-Group Activity Coe

fficients) fue concebido en Berkeley y desarrollado extensamente por Fre

denslund y colaboradores en Dinamarca C31), simultlineamente con Gnehling -

y colaboradores C3ó, 371 en Dortmund, Alemania. Ambos métodos proveen es

timados de los coeficientes de actividad para componentes en mezclas para 

los cuales no se dispone de datos experimentales. Para muchas mezclas, -

la precisi6n de la estimación es buena, pero el usuario debe tener cuida

do ya que, desafortunadamente, algunas mezclas no son tan bien represent!!_ 

das como otras, especialmente a alta diluci6n, Algo más importante: la -

matriz de interacciones grupo-grupo no es completa; hay muchas interacci~ 

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

necesarios no han sido obtenidos, 
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En prl.icticas típicas, se prefiere UNIFAC a ASOG debido a que los paráme 

tros del primero son más rápidamente disponibles y a que se suponen inde -

pendientes de la temperatura. Mas aún, los programas para computadora 

para UNIFAC han sido publicados, no así para ASOG. 

El m!!todo UNIFAC ha sido aplicado a mezclas de poHmero-solvente por Oish i 

(76) y a equilibrio sólido-liquido por Gmehling y Anderson (36). 

Atln cuando los m!!todos de contribuci6n de gnipos son atractivos en extremo 

para 10s in~enjcrn~ de: djseño, es importante recordar que ellos proveen -

sólo estimados, Siempre que se disponga de buenos datos experimentales, -

estos datos, mi.is que los estimados, deben usarse para detenninar los coe -

ficientes de actividad de la fase líquida. 

A pesar de que varios modelos físicos para la energía excesiva de Gibbs -

(tales como UNI~AC) usualmente brindan una representación adecuada pueden 

frecuentemente no ser precisos, especialmente cuando existen una solvata -

ción y/o asociaci6n intensa en las mezclas, La asociaci6n de mezclas sim.!_ 

lares y solvataci6n de mol!!culas disl'.miles tienden a ocurrir cuando las · 

fuerzas intennoleculares son tan fuertes que se fonnan nuevas especies quf 

micas relativrunente estables. Un ejemplo comun es provisto por las solu · 

ciones de alcoholes en líquidos no polares; en este caso, los alcoholes se 

asocian para fonnar pequeños polímeros de acuerdo a: 

A+ '\~'\+1 
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donde el nlímero estequiométrico "n", siempre un entero positivo, puede 

ser tan alto como 8, 10 o más. Q.lando el alcohol A se mezcla con otros -

líquidos, el equilibrio químico mostrado es fuertemente sensible a Ja co!!l 

posición; cuando el alcohol está diluido prticticamentC' todas las molécu -

las del alcohol son monómeros (esto es, no se cncul'ntran asociad¡1s l pero

la polimerización se favorece al aumentar la concentración. 

El procedimiento simple, discutido primero en detalle por Dolezalek ha 

sido aplicado y refinado extensamente por m.unerosos autores, recientemen

te por Nagata (70,71), Brandani (12) y por Calado (14). El refinruniento 

principal consiste en el "suavizamiento" de la suposición drástica de que 

las especies moleculares ''verdaderas" fonnan una solución ideal; en otras 

palabras, las nuevas teor1as afinnan que ambos efectos, el f~sico y el 

químico, contribuyen a la no idealidad global de la solución. 

Una discusHln excelente de soluciones líquidas asociadas es dada por 

Prigogine y Defay (92) y una discusión más general, comprendiendo tanto -

asociación como solvatación, es dada por Prausnitz (89). 
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CAPIIDLO III. EClJACIONES DE ESTAOO. 

Las ecuaciones de estado son ampliamente usadas para el cálculo de propie

dades de fluidos en la ingeniería de los procesos químicos, La utilidad de 

las ecuaciones de estado ha incitado al continuo desarrollo de tuJevas ecua 

cienes. 

Se han ideado ecuaciones empiricas para el adecuado ajuste de los datos -

observados. Las ecuaciones facilitan grandemente la diferenciaci6n e int~ 

graci6n de los datos para obtener propiedades tennodinár.1icas derivadas, 

La exactitud del ajuste se logra con el uso de un gran nilmero de t~nninos

empfricos y, correspondientemente, un gran mhnero de par!imetros de la ecu.!!_ 

ción para cada substancia, 

La ecuación de Benedict-Webb-Rubi.n (1940) contiene ocho par!imetros; Star -

ling (1973) extendió la ecuaci6n de BWR para 11 constantes; la ecuaci6n -

de Goodwin (1974) para metano es ampliamente usada como una ecuación de -

fluido de referencia en el factor de fonna, en c§lculos de estados corres

pondientes a pesar de su inconveniencia por ser no analítica. La ecuación 

de Jacobsen (1972) contiene 33 constantes, y se desarrolló originalme.nte -

para el nitrógeno, ha sido aplicada a nruchas substancias ligeras por el · 

proyecto de Tablas Tennodin!imicas IUPAC, 

Las ecuaciones dlbicas han recibido mucha atención desde que Van der Waals 

(1873) logro describir cualitativamente la continuidad de los estados ga -

scoso y líquido. Redlich y Kwong (1949) mostraron que una ecuación dlhi· 
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ca puede ser de interés cuantitativo. Las ecuaciones de Soave (1972) y -

Peng-Robinson (1976) son muy útiles en algunas aplicaciones cuantitativas. 

Las ecuaciones cúbicas ofrecen la ventaja cs¡ieci;1l de que existe una solu

ci6n algebraica, más que numérica, para el volumen a temperatura y presi6n 

dadas. Las ecuaciones cCibicas pueden ser muy útiles pero tamhi6n lejanas

ª sobresirnplificaciones. 

Actualmente, las ecuaciones de estado compiten con los métodos más tradi -

cionales basados en los coeficientes de actividad en veracidad y versatili 

da,d a la vez que se mantienen sus peculi:ires ventajas: 

- un método unificado para las fases liquido y vapor. 

- un rápido tratruniento del equilibrio liquido-vapor con ga~es supercriti, 

cos que evita la definición de un estado de referencia para los incon -

densables, principal desventaja de los métodos de coeficientes de acti

vidad. 

- no requiere de parámetros conocidos tales comos los volúmenes molares -

de la fase liquida, en el rango de altas presiones. 

- posibilitan el cálculo de las propiedades volumétricas de las mezclas -

en cualquier fase, en adición a los parámetros de equilibrio usuales. 

una débil dependencia de la temperatura de los parámetros de interac 

ción binarios. 

En esta sección se presentan los modelos más recientes dentro del campo de 

las ecuaciones de estado, mostrando sus principales características. 
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Partiendo de la ecuaci6n de estado de un gas perfecto, con respecto al -

ml!todo de corrección para las condiciones reales, existen dos prácticas 

diferentes, una basada en la ecuaci6n propuesta por Van der Walls: 

z= ~ V-o 

y la otra en la ecuaci6n virial: 

a 
RTv (90) 

+ •••• (91) 

Los par&letros a y b se supone que toman en cuenta las fuerzas de inter

acci6n entre las moH!culas, y los volómenes reales de las mismas. Estas 

correcciones ofrecen descripción simple, cualitativamente correcta pero

cuantitativamente inadecuada, del comportamiento de un gas real, Los -

coeficientes viriales B, C, etc, dependen sólo de la temperatura en el -

caso de componentes puros y pueden encontrarse, en principio, a partir -

de los potenciales de interacción entre las mol~culas por los m~todos de 

la mecánica estadística. La ecuación virial es importante desde el pun

to de vista te6rico, pero falla a altas densidades. 

Para incrementar la exactitud y extender el rango de aplicabilidad y va· 

lidez, se han propuesto un gran nómero de modificaciones. En ciertos C.!!_ 

sos estas modificaciones se han caracterizado por una estructura de com· 

plejidad creciente, en otras, las demanda de mayor precisión y amplia -

ción de los rangos de aplicación, resultan en el incremento del nómero -

de coeficientes a ser determinados empíricamente. 
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Las modificaciones han cubierto desde expresiones simples con una o dos -

constantes, hasta fonnas complejas con hasta más de 50 constantes. Las -

ecuaciones mlis largas se han utilizado para trabnjos de alta precisión y

se pueden encontrar en la literatura muchos casos usuales e interesantes, 

como las de Benedict-Webb-Rubin, Strobridge, la forma virial de Onnes en

el volumen a la ¡7a potencia, y algunas fonnulaciones recientes con dos • 

o tres docenas de constantes wüversalcs y un puñado de constantes param~ 

tricas moleculares características de la substancia a ser representada. -

Aun cuando estas ecuaciones grandes y complejas son apropiadas para la r~ 

presentaci6n precisa de datos wr y el cálculo de propiedades termodinámi 

cas simples, generalmente no cuentan con la preferencia para involucrar · 

cglculos termodinámicos tales como presión de vapor y el calor latente de 

vaporizaci6n, comportamiento de mezclas y coeficientes de act.ividad de -

componentes en mezclas o razones de equilibrio líquido-vapor nulticompo -

nente, debido a que requieren una manipulaci6n tediosa y un almacenamien

to excesivo en computadora para los cálculos iterativos requeridos. 

El atractivo de las ecuaciones cortas es, entonces, su sunplicidnd de cá.!. 

culo. La mayoría de estas ecuaciones son cúbicas en el volumen e inclu -

yen formas tan bien conocidas como la <le Van der Wanls, Clausius, Berthe

lot, la virial de tercer gra<lo de Onnes, Redlich-Kwong, Wilson, Bamer- -

Pigford-Schreiner, Martin, Lee-Edmister, Soave, Dingrani-Thodos, Usdin -

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

Asimismo, se ha convertido en pr~ctica comun el comparar las ecuaciones -

de estado simples para ver cuál de ellas predice voltúnenes Hquidos satu-
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rados y presiones de vapor, a través de la igualdad de las fugacidades de 

las fases líquida y vapor. 

Los coeficientes que fonnan parte de las ecuaciones propuestas se adoptan 

usando el criterio de desviación mínimu, para todos los datos experiment!!_ 

les disponibles, algunas veces ponderados de manera diferente, por lo qt·f, 

los juegos de coeficientes son son anicos. Para la descripción de mez -

clas, unfl regla de mezclado empírica se propone para cada coeficiente 

(véase la tabla 1). 

Puede lograrse una simplificación considerable empleando el principio de

correspondencia. Las constantes específicas de la substancia se calculan 

con base a reglas de cálculo a partir de los parlhnetros de corresponden -

cía: Te (temperatura crítica), Pe (presión critica) y c...> (factor ac~ntr,i 

co). Para mezclas, los coeficientes especificas de la mezcla se calculan 

a partir de los coeficientes de las substancias puras, las fracciones mol 

y los parllmetros binarios adicionales, usando las reglas de mezclado ind,i 

viduales para cada coeficiente. 

En la tabla 2 se nuestran algunas de las ecuaciones más comunes empleadas 

hasta 1981, clasificadas de acuerdo al tipo de ecuación que les precede ·· 

(Van der Waals o Virial). 



Tabla 1. Clasificaci6n de ecuaciones de estado por su generalizaci6n. 

II 

CCMPQ\!ENfE PURO 

z =z(T,v,a,b,c, •.• ) 

z = z(T,v,a,b,c, •.• ) 
a = a(Tc,Pc, w) 

b = b(Tc,Pc,t...>) 
etc, 

IIJ z = z(Tr,Vr, w ) 

Fuente: Oellrich, L,, et. al., 1981. 

MEZCIA 

11 = 1.1cr,v,3r.1,1\i•'ii•· ... ) 

3M = 3r.1Cxi'ªi'kij) 

bM = 11.1Cxi ,bi) 

etc. 

véase I 

2M = 2M('f cM' V cM' W ) 

Tcm = TcM(xi,Tci'Vci'kij 1 

Vcm = Vcm(xi'vci) 

etc, 

OBSERVACIONF.5 

a,b,c •.• coeficiente especificas 
para cada substru1cia. 
Reglas de niezclado para cada coe 
ficiente. 

a,b,c ••• coeficientes específicos 
para cada substancia. 
Reglas de mezclado para cada coe· 
ficiente. 

Ecuaci6n de estado conteniendo · 
s6lo constantes generales. 
Reglas de mezclado s61o para va · 

riables pseudocríticas: TcM' VcM' 

wcM. 

00 
o 



Tabla 2. Clasificación de las ecuaciones de estado más comunes en el cálculo de equilibrio de fase. 

(Hasta el año de 1981) 

N~ AílO DESIGNACION TIPO* 

1983 Van der Waals w 
1901 Ecuación Virial V 
1940 Benedict-Webb-Rubin V 

2 1949 Redlich-Kwong w 
3 1964 Wilson w 
4 1969 Wilson w 
5 1969/70 Joffe-Zudkevitch w 
6 1971 Peter-lfonzel w 
7 1971 Bender V 
8 1972 Soave w 
9 1973 BWR-Starling V 

10 1975/77 Lee-Kesler-Plocker-
-Knapp-Prausnitz V 

11 1976 Peng-Robinson w 
12 1976 De Santis et. al. w 
13 1977 Lu et. al. w 
14 1977 Hannens w 

* Tipo W: Van <ler Waals 
V: Ecuación virial 

H-1PLEO DE H-lPLEO DE 
PARAMETROS BINARIOS FACl'OR AC~ICO 

SI 
SI SI 
SI 
SI 

SI SI 
SI SI 

SI SI 
SI SI 
SI SI 
SI SI 
SI 

Fuente: Oellrich, L., op. cit. 

~ 
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Existen dos m6todos comunes para reducir la ecuaci6n de equilibrio a la

práctica. El primer m6todo se basa exclusivmnente en la relaci6n entre

fugacidad y propiedades volumétricas, reduciéndose la ecuación (64) a: 

(92) 

donde los coeficientes de fugacidad se relacionan con las propiedades -

volumétricas. Entonces: 

donde 

- ~-] dv . 

- ln PI/ 
( RTn ) (93) 

V es el volumen total de la fase considerada conteniendo n -

moles 

ni es el ntlmero de moles del componente i 

R es la constante de los gases 

El segundo método relaciona la fugacidad de un componente en una mezcla

líquida a su fugacidad en algún estado de referencia. Para el equilibrio 

11'.quido-vapor: 

0. Y· P 
1 1 

(94) 
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El primer m8todo se emplea para el equilibrio líquido-vapor a altas pre-

siones y especialmente para mezclas en que al menos un componente super

crítico. El segundo m~todo es usual en equilibrio líquido-vapor y líqu.!_ 

do-liquido a bajas o moderadas presiones. 

Para el primer m8todo, se han propuesto Jlllchas ecuaciones de estado. 

Una primera clase expresa el factor de compresibilidad z en una serie -

virial (v~lida a bajas densidades), seguida por términos empíricos para

lograr la representación a altas densidades: 

z=-{f- 1 + B f' + C p 2 + 'S- (coeficientes, f' ) 

+ !!. + ~ +1'(coeficientes, v) 
V V 

(95) 

(96) 

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

son funciones sólo de la temperatura. 

La función 1 es empi~ica, frecuentemente compleja pero se constniye de -

tal fonna que tiende & cero rápidamente cuando la presión decrece. El -

ejemplo mejor conocido de esta ecuación es provisto por la ecuación de -

Benedict-Webb-Rubin y sus muchas variantes. 

Una relación particulannente usual ha sido propuesta por Lee y Kesler -

(57) quienes aplican una ecuación de la fonna mostrada arriba, a dos 

fluidos: un fluido simple, metano, y uno mas complejo, de referencia, n

octano. Para cada uno de estos fluidos, la ecuación se escribe en fonna 
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reducida: 

z " '$4 (Vr, Tr, coeficientes) (97) 

los coeficientes que aparecen en esta ecuaci6n son ahora nlmeros puros -

que , sin embargo, dependen del fluido. Cambiando la variable indepen -

diente Vr por Pr, Lee y Kesler proponen que para fluidos p.iros diferentes 

a metano y n-octano, se emplee una interpolaci6n, basada en el teorema de 

estados correspondientes de tres par!lmetros de Pitzer, Para cualquier -

fluido i: 

w -w 
z. (Tr,Pr) "' z (Tr,Pr)+ i --metano 

i metano wocfwmet zoctano(Tr,Pr) (98) 

donde w es el factor ac~ntrico. 

Esta ecuación puede extenderse a mezclas, cano lo 111.1estra Joffe (51) y -

más extensamente, Plocker et. al. (86), al asignar cierta dependencia con 

la composición a las constantes criticas. Plocker propone que las cons -

tantes críticas efectivas dependan de la fracción mol como sigue: 

T = 1 r I: x.Xic vl/4 T cM v174 j k J cjk cjk cM 

vcM .. I; 2: xj xk vcjk 
J k 

wcM = I: xj wj 
j 
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V = _81 (V 1/3 
cjk cj 

pcM 
-1 

(0.2905 - 0.085 WM) R TcM Va\! 

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

ria que caracteriza la interacción j-k. 

CUando estas ecuaciones se aplican al método de Lee y Kesler, se pueden -· 

calcular los coeficientes de fugacidad para cada componente.en la fase l.f 

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

Plocker et. al. han llevado a cabo tales cttlculos para un gran número dc

mezclas, empleando datos experimentales binarios para detenninar kjk' 

Aún cuando sólo se emplean constantes binarias y de componente puro, el -

método es aplicable a mezclas mul ticomponente. 

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

compresibilidad z esta dado por la suma de dos partes: 

z = z (repulsiva) + z (atractiva) (99) 
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Hace mlls de un siglo, Van der Waals propuso~ 

z(rcpulsival = ~ (JQQ) 

donde b es un;i constante proporcional al tamaño de las mol~cul&s, VM -

der Waals reconod6 que su proposici6n es vll.lida s6lo a bajas densidade:;

y algunos de sus colaboradores intentaron derivar una ecuaci6n mejor 

(Rowlison (99)), 

Una ex¡m.•5i6n sath;fac:toria que se encontró fue la clP Camahan-Starling -

(15) :· 

(1Ql) 

donde se emplea la densidad reducida ~ = b/4v, 

Aún cuando existe bastante soporte teórico para esta ecuaci6n el conoci -

miento acerca de z(atractiva) es restringido, especialmente a bajas ten¡p~ 

raturas, donde la suposici6n basica de la segunda clase se justifica. 

Para aplicaciones prácticas, la fonna generalmente usada es; 

- a(T) 
z(atractiva) "' RT 1' (vJ (102) 

donde 1' (v) es una función simple del volumen molar v. Por ejemplo, en -

la ecuación original de Van der Waals, 1' (v) = v mientras que en la ecua-
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ci6n de Redlich-Kwong, 1' (v) = v - b. 

Corno una primera aproxirnaci6n parn un fluido puro, lé1 constante "a" es -

independiente de la temperatura. Sin embargo, para lograr w1a mejor re

presentaci6n de las propiedades volumétricas, especialmente a bajas tem-

peraturas, la constante "a" debe aumentar en magnitud cuando la tempera-

tura disrnirruye, 

Se han propuesto varias funciones empíricas a fin de establecer el efec

to de la temperatura sobre el par1!metro "a". Estas funciones se han de

terminado primeramente por datos de presi6n de vapor y sin embargo, no -

son confiables frecuentemente a temperaturas por encima de la crítica. -

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

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

(103) 

Por medio de estas relaciones es posible relacionar las constantes a 

(Te) y b a la presi6n crítica Pe, el volumen crítico ve y la temperatura 

crítica Te. La dependencia con la temperatura de a se expresa frecuen

temente cano una funci6n de la temperatura reducida y el factor acéntri

co de Pitzer. Por ejemplo, la ecuaci6n de estado propuesta por Soave: 

PV v .O.a b 1' 
z = R'f = V-b - -n¡;-- C y:;¡;-) (104) 
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b = .C'\. b R Te/Pe 

n.a = 0.42748 

nb o.08664 

? 

[ 1-(0.480+1.574 w-0.176 w2)(1-T~· 5J] -

Para fluidos puros, las ecuaciones cdbicas pueden proveer tan s6lo una · 

representaci6n pobre de las propiedades tennodin!imicas. 

El principio de correspondencia y los desarrollos de la ecuación virial. 

Teniendo cuidado en el principio de correspondencia, las variables reduc,i 

das pueden introducirse en referencia a puntos de correspondencia singu · 

lares o curvas que caracterizan mnpliamente a cada substancia. Los coe -

ficientes de la ecuaci6n de estado adquieren un caracter universal y toda 

la infonnación para una substancia específica se da por valores de lo3 

parámetros de correspondencia. Una mezcla se caracteriza por parámetros

"pseudocríticos" que pueden calcularse por medio de unas pocas "reglas -

de mezclado". 

Usando la ecuación virial, Benedict, Webb y Rubin desarrollaron una ccua

ci6n de estado con exponentes crecientes en l/v, con 8 coeficientes espe

cíficos para una substancia, especialmente para hidrocarburos y sus mez · 

clas. Las modificaciones de ella la han extendido a no hidrocarburos. 
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Estas modificaciones implican el reemplazo de uno o más coeficientes por 

funciones dependientes de la temperatura. 

Las desventajas provenientes del incremento en complejidad se elimilllln,

en parte, por el uso de coeficientes generalizados detenninados a partir 

de parámetros de correspondencia tales como las constantes críticas y el 

factor acéntrico, 

De acuerdo a Pitzer, el factor de compresibilidad consiste de la canbin! 

ci6n de un ténnino para moléculas esféricas, z (O) y un ténnino de co -

rrecci6n, z l l): 

z = z(O) (Tr,Vr) +W z(l) (Tr,Vr) (105) 

6 

z = z(O) (Tr,Pr) +Wz(l) (Tr,Pr) (106) 

Los valores de z(O) y z(l) se encuentran disponibles en tablas y han 

sido empleados con frecuencia a fin de incrementar el rango de aplica -

ci6n. 

La fonna analítica mds comprensible, es la propuesta por Lee y Keslcr -

(57), que es la combinaci6n de una función z(O) para un fluido simple, -

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

: = ;: (O) + (107) 

Existe un juego adicional de constantes para ambos, z(O) y z(r). Los da-

tos para tuta substancia específica o una mezcla se encuentran contenidos-

sólo en los datos Te, Pe y W, o en las variables pseudocríticas t•n el 

caso de mezclas. 

Las ventajas presC'ntadns por esta ecuación al aplicarse a cálculos de 

equilibrio de fase en sistemas multicomponente son: 

1) E.xtensión del método de correspondencia de tres parliJnetros de Pitzer

al rango de O • 3 < Tr < 4, O < Pr < 10. 

2) Representación de las funciones para z(O) y z(r) en una forma analít.!_ 

ca apropiada para su implementación en computadora. 

3) Los coeficientes de las ecuaciones de estado son generales; los datos 

de substancia e3pecífica están en las constantes críticas y el factor 

acéntrico. Las reglas de mezclado se dan sólo para las variables 

pseudocríticas Tcl-f' vcM y Wivl' 

4) Para los coeficientes binarios k. ,, pueden presentarse correlacione:>
lJ 

parciales como funciones de las constantes de componente puro para -

los componentes involucrados. 

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

clas con amplio rungo de ebullición, incluyendo componentes como H2,-
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Reglas de mezclado. 

Para ecuaciones de estado CO!llplejas, como la de Bll'R, 1 as re¡¡ la:; de mczcl9_ 

do son casi siempre empíricas totalmente, a excepción de cuando se calcu

la el segundo coeficiente virial, para :JSegurar que sea una fonci6n cu:idr!l 

tica, como se requiere, por la mecánica estadística. Para ecuaciones del 

tipo de Van der Waals, hay alguna justificación teórica para el uso de -

reglas de mezclado cuadrrtticas: 

(lOB) 

11¡,¡ (109) 

donde x es la fracción mol. 

Para el ténnino cruzado bjk (j 1 k) la teoría sugiere que: 

(110) 

pero es más simple usar: 

~' L x. b. 
.i J J 

(111) 
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Para el t6nnino cnizado ªjk' la teoría sugiere que, como primera aproxi

maci6n: 

(112) 

pero, puesto que los resultados son con frecuencia sensibles a cambios ea 

ªjk' una mejor alternativa es: 

(113) 

donde kjk es un parámetro binario, 

Las ecuaciones de estado más comunes tales como las de Soave y Peng-Robi!!. 

son, emplean reglas de mezclado cano las mostradas. En general, se logran 

buenas aproximaciones entre datos experimentales y calculados, para canp2_ 

nentes no polares (hidrocarburos) o ligeramente polares como H2s, siempre 

que los k .. se elijan con cuidado. lJ 

Dos proposiciones más, una de Hannens y Knapp (43) y otra de Lu, parecen

más prometedoras. Esta a1tima ecuación tiene una fuerte base teórica, -

más que otras, debido a que en lugar de emplear la ecuación tipo Van der

Waals (zrep = v/(v-b)), usa una mejor aproximaci6n sugerida por Scott. 

De acuerdo a la ecuación (93), al referirse a mezclas se debe dar mayor

importancia a las reglas de mezclado que a la ecuación en sí. Por tanto, 

se ha incrementado la atención en el establecimiento de mejores reglas de 
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mezclado. Una modificación es retener la regla cuadrática para la cons

tante t>r4 pero introduciendo un parfunetro binario para b.k. Por ejemplo, 
.1 

El-1\füty estudió el equilibrio Hquido-vapor para mezclas de hidr6geno -

con hidrocarburos de altos puntos de ebullición. Para una mezcla bina -

ria de dos componentes: 

(114) 

donde s12 es un parámetro binario; retiene la ecuación para "r.I con k12 -

= O. Introduciendo estas reglas en la ecuación de Soave, se obtienen -

muy buenos resultados. 

Para mezclas binarias conteniendo componentes polares, un s~lo parámetro 

binario es insuficiente. Heidemann y colaboradores emplearon la ecua -

ci6n de Soave, junto con: 

( 115) 

( 116) 

y 

(117) 

donde c12 es el segundo parámetro binario, en adición a k12 . 
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Aún cuando la introducci6n de un segundo parámetro binario es de ayuda,

!iste no invalida la suposición b:lsica de las reglas de mezclado cuadráti_ 

cas comtmes. L;1 suposidón es la de mezclado aleatorio, es decir, que -

las moléculas se mezclan de 1ma manera completamente estadística, sin -

preferencia. En mezclas reales, las moléculas muestran una marcada pre

ferencia en la elecciOn de sus alrededores, dependiendo de las fuerzas · 

intennoleculares. 

Dada la importancia en la Ingeniería Química de las mezclas eri fase ga -

seosa, se han realizado csfuerws pnra modi fi.car e1 tratamiento usual -

du las ecuaciones de estado a fin de distinguir entre fuerzas intennole

culares polar-polar (del tipo de enlace hidrógeno) y "ordinarias" (por -

dispersi6n). Por ejemplo, de Santis y Breedveld aplicaron la ecuaci6n -

de Redlich-Kwong a vapor, con la modificaci5n de que la constante "a" se 

divide en dos partes: 

a= a (np) + a(p) (T) (118) 

donde: 

(np) no polar 

(p) polar 

Para una mezcla de vapor )' algún canponente no polar, la regla de mezcl!!_ 

do para "a" es: 
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(119) 

donde el subíndice se emplea para el agua. 

Una aproximaci6n similar fue tomacl:i por Wanna td quien mostró que distin· 

guiendo entre fuerzas polares y no polares, se obtiene una buena repre · 

sentación de datos calorimétricos p;.ira mezclas C'n fase gaseosa dC' vapor-

y n·hcptano. \!idal ha reportado también un trabajo acerca de nuevas re

glas de mezclado, 

Algunos es fuerzas se 011cue11t rau progrL'sanJo para cst;1b iecer una teoría -

fundamental de mezclas, usando una ecuación de estado. La idea esencial 

es usar la teoría de la perturbaci6n, esto es, expandir la energía resi

dual de Helmholtz, A, en una serie de potencias en el recíproco de la -

temperatura: 

i\ =A (O)+ A(l) /T + .tPJ;r2 + .... (120) 

El primer ténnino, A (O), involucra las fuerzas repulsivas y puede calcu-

larse para moléculas esféricas usando el trabajo de Carnuhan y Sturling, 

o para cadenas molecuJ:rrP~, usnndo la teoría debida a Prigor,ine, como -

lo ha discutido Be re t. El primer ténnino de perturbación, A ( 1) es tm -

ténnino de mezclado aleatorio, involucrando fuerzas atractivas; t6nninos 

mayores también se deben a fuerzas atractivas pero no son ténninos de -
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mezclado aleatorio. Para un fluido puro, A(O), A(l) , ... 
0

dependen de la -

densidad, y para una mezcla, dependen también de la canposici6n. La idea

ccntral es ahora usar diferentes reglas de mezclado para cada término de -

la expansi6n, esto es: 

.¡. (i) ( p ,x) (121) 

donde la función 11 (i) depende de i 

El uso de diferente~ reglas de mezclado para diferentes partes de la ecua 

ci6n de estado es bien conocido para cualquier persona que est4 familiar.!, 

zado con la ecuaci6n virial: 

z = 1 + B p + C p2 
+ , •• 

donde B, C, ••• son el segundo, tercero, •.• coeficientes viriales para -

un fluido puro, éstos son funciones solamente de la temperatura; ¡><.! .. o 

para mezclas lo son también de la canposici6n. 

La dependencia con la composici6n, detenninada exactamente por la tennod!, 

námica estadística, no es la misma para todos los coeficientes viriales,

como es bien conocido: 

8r.i = L L xj xk Bjk 

1.t = rtrxi xj xk cijk 

etc 

(122) 

(123) 
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Intentos recientes para usar las ecuaciones anteriores han sido descritos 

por Donohue y por Liu que trabajaron con mezclas de fluidos con tamaños -

moleculares apreciablemente diferentes. Los cálculos se basaron en la -

expansi5n para la energía libre de Helmholtz usando una ecuacHin de esta

do descrita por Beret. Esta ecuaci6n de estado requiere de tres constan-

tes por cada fluido puro y un parrunetro binario similar a k.k que es inde 
J -

pendiente de la temperatura composici6n y densidad. Los cálculos de Liu-

proveen una buena representaci6n del efecto de la temperatura en la cons

tante de Henry. 

El problema de mezclado no aleatorio es difícil, particulannente cuando -

uno o más componentes de la mezcla es fuertemente polar, prcrnoviendo la -· 

segregaci6n (situaci6n en que las mol~culas exhiben fuertes.preferencias

en la elecci6n de sus alrededores cercanos). Un procedimiento para esta

blecer una descripci6n cuantitativa de la no aleatoriedad es usar una hi

p6tesis quimica; suponer que debido a las fuerzas orientacionales, exis -

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

En este tratamiento, se superimpone una hiplStesis química a la ecuaci6n -

física de estado, Esta superimposici6n puede extenderse a mezclas: para-

una mezcla de los componentes A y B, es necesario, en general, suponer -

tres equilibrios qui'.micos: 

A+ A ,... A, 

B + B B2 

A+B~AB 
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Las constantes de equilibrio pueden obtenerse a partir de propiedades -

tennodinmnicas de componente puro, a excepci6n de la última, en la que -

se requieren datos de la mezcla binaria. En el tratamiento se considera 

la mezcla binaria de A y B como un quinto componente, A, B, A2, B2, AB. 

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

por la relación: 

1n K - /l Hº 
R.T 

D..sº 
- -R- (124) 

donde A if y D.. sº son, respectivamente, la entalpia y entropía de forma

ci6n del dímero en el estado de referencia. Una mezcla binaria, por 

tanto, requiere sólo de dos par!imetros binarios ajustables, adem:ls de -

reglas de mezclado razonables para estimar las interacciones "Hsicas" -

como se requieren en la ecuación de estado. 

En vista de que posiblemente no se disponga de una teoría para mezcl~no 

aleatorias, un trata1o1iento combinado físico-químico provee una aproxi'Tia

ción adea.1ada para aquellas mezclas en las que las moléculas tienen una

fuerte tendencia a la segregación. Algunos trabajos que se han reporta

do en este sentido son los de Gmehling y Liu, l'/enzel y Soave. 
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F.quilibrio a presiones moderadas. 

cuando la presión total se encuentra en la vecindad de unos pocos bares, 

el equilibrio de fases se calcula comunmente empleando coeficientes de -

actividad. 

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

calculan,frecuentemente,por medio de la ecuación virial truncada: 

ln 1\ (125) 

donde y es la fracción mol de la fase vapor y donde el segundo coeficie!!. · 

te virial Bij (función sólo de la temperatura) refleja las fuerzas inter. 

moleculares entre la molécula i y la molécula j. Una compilación recie!!. 

te de segundos coeficientes viriales experimentales ha sido presentada 

por Dymond y Srnith (Z7); métodos para su estimación son dados por Tsono

poulos (116) y por Hayden y 0 1Co1U1ell (144,1~5), En muchos casos el co~ 

ficiente de fugacidad puede ser signif icativrunente diferente de la uni -

dad, aan si la presión es baja. 

Cuando las fuerzas intelllloleculares son suficientemente fuertes para for_ 

mar dímeros estables en la fase vapor, la ecuación virial no puede 

emplearse. En tal caso, los coeficientes de fugacidad deben calcularse

ª partir de con5tantes de equilibrio químico, cano lo discuten varios -

autores, entre ellos Nothnagel et. al. (74). 
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Los coeficientes de actividad de la fase liquida, ~ se eneuentran a par

tir de modelos para la energia excesiva molar de Gibbs, gE de acuerdo a: 

(126) 

Se han propuesto nuchos modelos; los tradicionales son totalmente empir.!_ 

cos, en tanto que los más recientes tienen cierta base teórica. 
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3. 1 Ecuaci6n de Soave-Redlich-Kwong. 

Hemos hecho referencia ya a esta ecuaci6n, como una de las que mejor predi

cen el comportamiento de substancias tanto puras como de mezclas, siendo -

esto la causa de incluirla en el presente trabajo. 

La ecuación de Soave es una modificaci6n a la ecuaci6n original propuesta -

por Redlich-Kwong, y consta de la inclusi6n de un tercer par§metro, el lla

mado factor acéntrico de Pitzer, con lo cual se obtienen resultados muy pr~ 

cisos para la presión de v;ipor <le hidrocarburos puros. 

La modificaci6n de Soave (SRK) es: 

p 
_ RT a(Tt 
-y:o - v(v+ ) (127 ) 

donde a y b son constantes. Para componentes puros, se definen como: 

a(T) = a ex 
1
. (T) 

ci 

2 
mi 0.480 + 1.574Wi + 0.176Wi 
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Con el fin de emplearla en la predicci6n de equilibrio irqUido vapor (ELV), 

la ecuaci6n puede escribirse: 

donde 

z3 - z2 
+ z (A-B-B2) - AB = o 

Z = PV/Kf 

A = aP/(R
2
T

2
) 

B .. bP/RT 

y el coeficiente de fugacidad de componente puro puede ser cala.ilado enton· 

ces a partir de: 

ln '\ .. Z - 1 - ln (Z-B) - 4- In ( ~) 

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

mul ticomponente son: 

c 
a = L 

i=l 

c 

j~l xi xj ªij 

a .. = (a. a.)o.s (l·k .. ) 
lJ l J lJ 
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kij es W1 parllmetro de interacci6n binario, detenninado a partir de datos

experimentales para cada par binario presente en la mezcla. Tal factor

puede ser considerado independiente de la temperatura, presi6n y composi -

ci6n del sistema. 

Las reglas anteriores brindan buenos resultados cuando se aplican a siste

mas conteniendo componentes no pelares (hidrocarburos, N2' CO), a exccp -

ci6n de di6xido de carbono y ácido sulfhídrico; pero en mezclas con hidr2_ 

geno o helio se presentan grandes desviaciones. 

La ecuaci6n SRK ha sido ampliamente usada a fin de predecir el coeficiente 

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

ses. La forma de la expresi6n para lli de W1 componente de lll'\ª mezcla es: 

bi 
ln Si = (Z-1) --,,---- - ln (Z-B) -

A 
T 

ln Z+B -z 

En general, la ecuaci6n proporciona resultados satisfactorios en los cálc!!_ 

los de equilibrio líquido-vapor, pero predice con gran imprecisi6n la den-

sidad del líquido, 

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

aparici6n, con el prop6sito de ajustar mejor las predicciones. De entre -
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estas modificaciones, podemos citar las siguientes: 

1.· Barn~s (1977) propone la ecuaci6n: 

donde 

cf
1
.
3
. = 1+(0.480+1.574W .. - 0,176W~) 11-(T/Tc .. )O.S} 

. ~ 1 l ~ 

bij yWij están dadas por las respectivas medias ari'.="1éticas . .-\sí mismo, 

observa que, en. ausencia de datos experimentales, puéden emplearse los V! 

lores de Ou.teh y Prausnitz obtenidos a partir del segundo coeficiente vi -

rial, y s6lo en altima instancia, emplear la media geométrica de las t~ 

raturas críticas de los componentes puros. En todos los casos analizados

por Barnés, excepto metano-propano, las reglas propuestas ofrecen mejores

resul tados. 

2. Vida! (1978) propone que debido a la relaci6n existente entre los val~ 

res de a y b, las reglas de mezclado pueden definirse por un ténnino de -

energfo; es por ello que hace dos sugerencias: para los coeficientes de la 

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

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

te puro; ªij y bij se definen como: 
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a= L. Í: a .. x. x. 
lJ 1 J 

b .. + b .. 
11 ]] 

z 

Los factores de correcci6n <X • • y e.. . no se emplean en el casci de mezclas 
lJ •/ lJ 

de hidrocarburos, pero en el caso de mezclas con componentes polares, ambos 

parámetros se evalúan por medio de ajuste a datos experimentales, o por la

evaluación de las contribuciones polar y no polar en los valores de ªij' 

Para la evaluaci6n de b .. , Vidal propone la aplicaci6n de la regla de 
lJ 

Lorenz: 

b.. 1 (b .. 1/3 + b .. 1/3) 
lJ 8 11 JJ 

o bien el empleo de la media geométrica de b .. y b.J .. La relaci6n entre -
11 J 

el segundo coeficiente virial y los parámetros a y b: 

B=b-a/RT 

Vidal sugiere adem1is el empleo de un par1imetro "C", definido como: 
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que se relaciona con la energía libre de Gibbs: 

CE E 
ga> 

dicho parámetro se relaciona con el coeficiente de fugacidad y la entalpía 

libre excesiva, aunque si bien, la selecci6n de CE depende del tipo de pr~ 

blema y de las reglas .:le mezclado empleadas. 

3. Graboski y Daubert (1978) sugieren, para hidrocarburos ligeros, que el 

Parllin~tro k .. es im•al a cero, de acuerdo a los resultados experimentales. l.J ,,- . 

Además, ajustan el ténnino mi de la ecuaci6n original de SRK, a la fonna: 

m. = 0.48508 + 1.5517W- 0.15613W 2 
J. 

con lo cual se disminuye el error promedio de los cálculos efectuados con

la ecuaci6n original. 

Graboski y Daubert ~resentan nuevos coeficientes de interacción para mez -

clas binarias de hidrocarburos con no hidrocarburos como H2s, co2, CO y N2 
basándose en un conjunto de datos binarios de equilibrio líquido-vapor -

tennodinámicamente consistentes. Tales parámetros de interacción se rela

cionan con los parllmetros de solubilidad: 
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cij e co2) = 0.129.i + o.0292cb.J) - o.0222cL.lJ J2 

C .. (N,) = -0.0830 + 0.1055(¿\J) - 0.010 ( ~d )2 
lJ -

Para CO se emplean las mismas que para N2. 

4. En 1979 Soave hace algunas modificaciones a su ecuaci6n y describe -

tres procedimientos para la evaluadón de parrunetros y componentes puros

que aplican a compuestos polares, no polares y gases inorgánicos. Las m~ 

dificaciones son: 

a(T) = a(Tc) oc (T/Tc) 

a (Te) = 0.42748025 R
2 Tc2/Pc 

ce (T/Tc) 1 + (1-T/Tc)(m+nT/Tc) 

La presencia de los par1imetros ajustables m y n hacen a la ecuaci6n mús -

flexible; tales par!lmetros son típicos de los componentes considerados. 

En general, al aplicar la ecuaci6n de Soave a la predicci6n del equili -

brío líquido-vapor, con las reglas de mezclado generalizadas originales,-

se logran buenos·resultados para el caso de substancias no polares, con -
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excepci6n del di6xido de carbono. Los resultados más inadecuados, se 

obtienen con mezclas conteniendo hidr6geno. 

De hecho, en vista de los resultados obtenidos, es el propio Soave quien

propone la investigaci6n de nuevas expresiones para cr. (T) que pennitan -

el manejo apropiado de mezclas conteniendo componentes nruy ligeros, part.!_ 

culannente hidr6geno, que requieren de lllla extrapolaci6n de o::.(Tr) a 

altas temperaturas reducidas. 

Las modificaciones presentadas, no han logrado superar tal problema, por

ello, la investigaci6n en este sentido ha continuado por parte de varios

investigadores; \lll trabajo que vale la pena mencionar es el de El-Twaty -

-Prausnitz, que se 11Uestra a continuaci6n. 
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3.Z El-Twaty, Prausnitz (1980). 

Los avances recientes en la tecnología, en particular con respecto a la • 

licuefacción de derivados del carbono, ha creado interés en el equilibrio 

vapor-Uquido para sistemas conteniendo hidrocarburos pesados e hidrógeno 

a altas temperaturas y presiones. Para el diseño de procesos, frecuent~ 

mente es necesario calcular el equilibrio vapor-líquido; para ello, se -

acostumbra el empleo de la ecuación de estado. Mientras que rruchas ecua

ciones de estado· se han propuesto para mezclas que contienen hidrocarbu -

ros de bajo peso molecular, no se hace evidente de inmediato la aplica -

ción a mezclas altamente asimétricas conteniendo moléculas pequeñas (como 

hidrógeno) como moléculas grandes (tolueno). El-Twaty y Prausnitz han -

propuesto una ecuaci6n de estado enfocada a la aplicación a.tales mez 

clas. 

La ecuaci6n propuesta hace uso de la ecuaci6n de Soave: 

RT 
p = lV-DT v(v+ ) 

a(T~ 

donde P es la presión, T es la temperatura absoluta y V es el volumen mo

lar. Para fluidos puros, el par!imetrob, indepenuiente de la temperatura, 

se encuentra a partir de: 

b = 0.08664 ltl'c/Pc 
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donde el subíndice "e" denota las condiciones críticas. 

El parámetro "a" dependiente de Ja temperatura sc.> encuentra a partir de: 

a(T) a(Tc) o:. (T) 

donde a(Tc), el valor de "a" a la temperatura crítica es: 

a(Tc) 0.42747 R2 re I Pe 

Usando datos de presi6n de vapor, Soave sugiere que: 

OC (T) = [1 +m(1-Tr1/ 2)] 2 

Del anfilisis de Graboski y Daubert sobre datos de presi6n de vapor de hi

drocarburos: 

m = 0.48508 + 1.SS17W - 0, 15613W2 

donde w es el factor acl!ntrico. 

Para temperaturas por encima de la crítica, se sugiere: 

oc (T) = cxp [2m(1-Tr112)) 
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Ambas ecuaciones para ex. (T) son funciones continuas de la temperaturn en 

el sentido de que no existen discontin11idad en e!. (T) ni c:1 la prbnera d~ 

rivada respecto a ln temperatura. 

Para mezclas, se emplea lu aproxin1aci611 de un fluido: 

donde x es la fracción mol. 

Para el coeficiente cruzado (i # j): 

donde k .. es una constante binaria que puede depender de la temperatura -
lJ 

pero no de la densidad o la composición. 

L X. b. 
1 l i 

La ai tima expresión aplica· a mezclas de hidrógeno e hidrocarburos pesados, 

pero esto provoca el C'!npleo de valores de kij completamente faltos de rea

lidad. Debido a ello, se propone el empleo de otra expresión de bw el -

cual es de mayor importancia que \¡ para mezclas asimétricas; dicha expre

sión es de forma cuadráticn, y parn sistemas q11e contienen hidr6geno: 
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donde el subindicc H denota el hidr6gcno. La sumatoria sobre i se extie~ 

de a todos los componentes incluyendo al hidr6geno, mientras que la stuna

toria sobre j se realiza para todos los componentes diferentes al hidr6g~ 

no. 

Combinando las ecuaciones anteriores, se encuentra la e11."¡)resión para el -

coeficiente de fugacidad de un corrqJonentc en la mezcla: 

ln 0. = ln 0~Soave) 'X. \ ..... -.-1 ...-
1 i i (v-6MJ 

2íl¡.¡ 

(128) 

- RT ~ [ 1n ((v+11.f) /v )- 11.fl (v+b¡_1) ] } 

• 
donde'Xi depende de la composici6n·y de los parámetros Eiij• y donde el 

coeficiente de fugacidad se relaciona a la fracción mol de la manera 

usual: 

donde f. es la fugacidad. El subíndice i se establece para cualquier 
l 

componente, inclusive el hidrógeno; 0. (soave) designa al coeficiente de -
l 

fugacidad encontrado a partir de la ecuación de Soave: 

111 ¡l. (Soave) 
l 

bl. 
ln ( V ) + ~--=.-..--

V - bM (v-bM) - ln ZM (129) 
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V+ bM 
Z Í: x.a .. ln ( ) / [RThM] 

j J IJ V 

[ V + 1\1 bM J 
ln ( v ) - (v + ~¡) 

para hidr6geno: 

Para todos los dcm::is componentes: 

~. = Xy1 [ E¡.¡· - L xk IL J 
J J k fil< 

donde la sumatoria se efectúa sobre los k componentes (EHk = O cuando k -

es hidr6geno) • 

El parámetro binario E¡_¡j puede ser ajustado para cada isotenna. La figura 

1 muestra una correlación parcial; la a.irva superior es para solventes ar.Q. 

máticos con dos anillos y para biciclohexil; la curva inferior es para 

aromáticos de un anillo y n-hexano. Se puede observar que la dependencia

de E¡_¡j con la temperatura cae en un patrón regular; la fonna de la curva -

de E¡_¡j como función de la temperatura reducida del solvente es aproximada

mente la misma para todos los hidrocarburos aromáticos y cíclicos. El 

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

La ecuaci6n ha sido aplicada a algunos sistenas binarios conteniendo hid~ 

geno,evaluando los factores k a partir de: 

k ~ 0. (líquido)/ 0. (vapor) 
1 1 

en la tabla 3 se nruestran los rangos de temperatura y presi6n en que apli

ca la ecuaci6n, así cano la bondad del ajuste alcanzada, cano valor de la

función objetivo (minimización de las diferencias en las presiones de pun-

to de burbuja) • 

Tabla 3, Sistemas estudiados con la ea.iación de 
El-Tuaty-Prausnitz 

Solvente Tr p Valor de la 
atm función objetivo 

X 103 

n-hexano o.55-0.81 34-240 5 

benceno 0,77-0,88 20-120 

tolueno a.78-0,92 20-250 16 

tetralina 0.64-0,87 20-250 15 

biciclohexil+ 0,63-0,85 20-250 19 

1-metilnaftaleno 0.60-0.81 20-250 7 

difenilmetano 0.60-0,81 20-250 6 



116 • 

Es necesario remarcar que la modificaci6n a la ecuaci6n de Soave planteada 

por El-Twaty es aplicable s6lo a sistemas de hidrocarburo · H2; más aún, -

de la tabla anterior se observa que las condiciones críticas no se han in

cluido para ningún par (0.6 ~Tr ~ 0.9, en pranedio; Pe si se incluye en -

el intervalo de pn.ieba) 
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3.3 Ecuaci6n de Teja y Patel (Teja y Patel, 1982). 

Esta ecuaci6n es el resultado de una extensión de los trabajos de Soave,

Peng-Robinson, y Schmidt-Wenzel: emplea, además de la temperatura crítica 

y la presi6n critica, dos parámetros que dependen de la substancia: Je y 

F como parámetro de entrada. La ecuación tiene la fonna: 

Kl' a(Tl 
p • v:1>"" - v(v+b)+c{v-b) 

donde R es la constante universal de los gases 

a es· una función de la temperatura 

b, e son constantes. 

(130) 

La fonna de la ecuaci6n es similar a las trabajadas por Hannens (1980) y

Mollerup entre otros. La ecuación se restringe para satisfacer las candi 

ciones siguientes: 

..l!.... 
( )v )Te .. o 

zP 
(*). = o 

V Te 

( ~) =le Rl'c 

en donde si se elige un valor de fe = 0.3074_, la ecuacHln se reduce a la

de Peng-Robinson, y si} e • 0,333, se reduce a la SRK. Al aplicar estas-
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restricciones, obtenemos: 

donde 

yí)b es la menor raíz positiva de la ecuaci6n C(ibica: 

Para <X (T r) se elige la misma funci6n de la temperatura reducida (T r) 

que la usada por Soave y Peng-Ronbinson: 

Los valores 6ptimos de ~e y F corresponden a la mínima desviaci6n de las 

densidades líquidas saturadas y la condici6n de equilibrio de igualdad de 

fugacidades, Valores 6ptimos de ? c y F para )8 fluidos puros (incluyen

do substancias polares, se enOJentran en la. correspondiente tabla del 
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apéndice. Se puede extender la ecuación de estado a nuevas substancias · 

generalizando las constantes de la ecuación. Los valores de ? e y F han -

sido correlacionados con el factor acéntrico, obteniéndose: 

F • 0.452413 + 1.30982 W - 0.295937 w2 

Je· 0.329032 - 0.076799W + o. 0211947w2' 

Sin embargo, las ecuaciones generalizadas aplican s6larnente a substan~ias

no polares. 

La eruaci6n puede emplearse para el cálculo de propiedades de mezclas si -

las cons_tantes a, b y c se reemplazan por las constantes de mezcla ªm' bm -

y cm como sigue: 

a .. ~ r. xixjaij m 
J 

b .. 
m I: x.b. 

i l l 

e . r. x.c. m i l l 

El ténnino de interacción cruzado ªij puede ser evaluado por la siguiente

regla de mezclado: 
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donde ~ij es un coeficiente de interacción binaria que debe evaluarse ~ 

a partir de datos experimentales. El valor óptimo de f ij para cada par 

binario se obtiene por minimización de la desviación absoluta promedio 

en las presiones de punto de burbuja a temperaturas seleccionadas. Gen~ 

ralmente ~ ij se supone independiente de la temperatura, presi8n, densi

dad y CC!Tlp0sici6n. Valores de p .. para 32 pares binarios se muestran -
1) 

en el apéndice. 

La expresión resultante para la fugacidad del componente i en una mezcla, 

se obtiene de: 

donde 

{ ci (3b+c) + bi (3c +b) } 

t in e --§*- J + Q(d1 

Q ,. V+ b+c 
¿-

B .. b Pc/RTc 

d .. \ 1 bc+(b+c) Z 
~ 4 

ln (~) 

(131) 
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v volumen molar 

a,b,c: ctes 

Z ccmpresibilidad e Pv/RT 

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

obtienen las siguientes conclusiones, para diferentes tipos de sistema: 

a) Sistemas binarios de hidrocarburos ligeros (hasta n-decano). 

En general, las tres ecuaciones de estado correlacionan los datos igualme!! 

te bien. Mlis aún, y excepto para binarios conteniendo metano, los valores 

de f ij para los sistemas se encuentran cercanos a la unidad. Esto es 

cierto para las tres ecuaciones y apoya a la conclusión de Soave respecto

al no requerimiento de parámetros de interacción para cálculos de equili -

brío líquido-vapor, que no contengan metano, de binarios que involucran -

. hidrocarburos ligeros, Para sistemas conteniendo metano, la ecuación de -

Teja-Patel requiere valores de '·. que son mlis cercanos a la unidad que -
r~ 

los de las ecuaciones de Soave o Peng-Ronbinson. En general, estas últi -

mas ecuaciones muestran valores de '·. nuy similares. r1J 

b) co2-hidrocarburos ligeros y H2s- hidrocarburos ligeros. 

Los valores 6ptimos de Éij obtenidos a partir de las tres ecuaciones son -

ligeramente diferentes uno de otro, pero se encuentran usualmente en el -

rango de 0.84 a 0.90 para sistemas conteniendo co2 y ~e 0.91-1.0 para sis

temas de H2s. Una muestra del.ajuste logrado se presenta en la figura 2. 
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c) Binario hidrocarburo ligero-pesado. 

Estos sistemas incluyen binarios tales como metano-n eicosano, etano-eico-

sano, etc. Sólo la ecuación de Teja y Patel muestra desviaciones acepta -

bles en las presiones de punto de burbuja para estos sistemas. ~luchos de

los valores óptimos de'·. se encuentran dentro del rango 1.0 a 1.08. 
l'lJ 

d) Binarios alcohol-agua. 

Sólo la ecuación de Teja-Patel se empleó para calcular ~ij para estos bin.!!_ 

rios. El sistema metanol-agua puede correlacionarse con ·un valor óptimo -

de ~ ij de 1. 083 (véase la figura 18, donde se canpara el ajuste logrado -

con esta ecuación y el modelo ASCXJ), y el sistema etanol-agua con uno de -

1.075 . 

. Las curvas P vs x para sistemas de hidrocarburos ligeros usando las ecua -

cienes de Soave, Peng-Robinson y Teja-Patel, son idénticas; así mismo, pr~ 

dicciones nulticomponente para s~stemas de hidrocarburos ligeros, son com

parables. 

Estas comparaciones muestran que la ecuación de estado de Teja-Patel es -

capaz de predecir adecuadamente las propledades tennodinWnicas de las mez

clas. Lo más interesante es su aplicabilidad a mezclas conteniendo hidro

carburos pesados y substancias polares, y el hecho de que es cúbica en -

el volumen, haciéndola fácil de manipular. Ella puede reproducir con 

precisión suficiente las densidades de las fases líquida y vapor y ofrece

predicciones de equilibrio-líquido-vapor muy adecuadas. As! también, se -
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encuentra. que esta eaiaci6n es tan buena como la de Peng-Robinson y la de 

Soave para mezclas de hidrocarburos ligeros. Para sistemas que contienen

hidrocarburos pesados y substancias polares, esta ecuaci6n es superior a -

las de Soave y P-R. 
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3, 4 Ecuaci6n "Chain-of-rotators" (Olien-Grenkorn-Chao, 1983). 

Esta nueva ecuación de estado brinda de manera general, una buena descrip

ci6n del estado del fluido para fluidos moleculares. Tanto en cálculos 

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

La ecuación describe el equilibrio de fases para diversas mezclas, inclu -

yendo sistemas que fonnan azeótropo. Asimismo, representa a mezclas simé

tricas, de componentes equiparables, como mezclas asimétricas de gases li

geros con solventes pesados. Se ha llegado a desarrollar una correlación

para las constantes de interacción binaria para algUnos sistemas comunes. 

Unn de las grandes ventajas de esta ecuación es que se aplica f~cilmente a 

nuevas substancias ya que sólo involucra tres parámetros para cada substag 

cia. La ecuación tiene su principal campo de aplicación de fluidos de mo

léculas grandes p~ra las cuales los datos tennodinámicos experimentales 

son escasos. Las bases en que se cimienta esta ecuación canprenden la teo 

ría de la perturbación. 

La ecuación de estado "chain-of-rotators" (COR) se deriva entonces a par -

tir de la función de partición resultante siguiendo los procedimientos 

esUndar de la tennodinámica estad1stica (Reed y Gubbins, 1973), quedando: 

- 2 "" 
4( 1:: ) -2 ( :; ) 

1 + ---'-------- + ~ 
- 3 

(-2L -1) 
'( 

~ 2 -
3 ( ~ ) +3<r.( f )- (a:. + 1) 

(a: - 1) --=---...,...,..---.::....,,.--
( ¡:~ - 1) 

7: 
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+ [1+ + ( B0 + B/'"T + B2 1" )] L m '\ m (132) 

n,m Tn1f-m 

"( .. ir'JZ /6 = o. 7405 

-:¡:.. volumen reducido 

T = T/T* 

T* = temperatura característica 

c grados de libertad rotacion~les 

(1 +L) (2+L) ; L ,. l/cr 
2+3L - L3 

La raz6n de fugacidad será entonces: 

[
[cx.+llln -;¡..~ '?" 

( ":( ·1) 

(ot.+4) ;;. ·3 ] 

-c--=~-.-~) ..... 2--

e - T (<X. -1) 

PV 
nRT 

(133) 

-1 
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Los coeficientes Anm fueron detenninados por ajuste de las ecuaciones de -

trabajo a los datos de pVf, energía interna y presi6n de vapor del metano, 

para el cual el grado rotacional se considera ausente, o sea, e ~ O. El -

ajuste se bas6 en los valores parámetricos del metano: V = 21. 192 on3/ -
o 

gmol, seglln lo reportan Chen y Kreglewski, T* = 151.71 K. Cuatro de las -

constantes Anm: A11 , A21 , Asi y A41 se ajustaron al segundo coeficiente

virial del metano (Dymond y Smith, 1969). Las constantes remanentes se d~ 

tenninaron por ajuste de los datos mencionados anterionnente. 

Las constantes B
0

, B1, B2 y oc que aplican a las contribuciones rotaciona

les fueron determinadas para datos de etano. El parámetro ex. =1.078 se 

obtuvo para el enlace simple entre dos átomos de carbono, y en el artículo 

original, se emplea para todos los cálculos. 

Reglas de mezclado.y ecuaci6n de fugacidad. 

La ecuaci6n de estado COR aplica.a mezclas por medio de la introducci6n de 

reglas de mezclado para las constantes de la ecuación. Dado que la ecua -

ci6n contiene s6lo tres constantes para cada substancia, su aplicaci6n es

relativamente rápida. En vista de la considerable canplejidad de la ecua

ci6n, se emplean las reglas de mezclado de Van der Waals, como sigue: 

um vom .. I: r. xi xj uij voij 
i j 

( 134) 

vom r t xi xj voij 
i j 

( 135) 
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donde las cantidades con doble subindice indican: 

u .... ui ; U; parámetro característico 
ll de energía 

V .. " voi 011 

( 136) 

en el caso i .. j' y 

u .... c1-kij) V u. u. 
lJ 1 J 

( 137 ) 

V .. .. (V . +V .)/2 
01) 01 OJ 

( 138 ) 

en el caso i # j. En ellas aparece un parámetro de interacci6n binaria, -

k .. , que es ajustable, y cuyos valores se pueden encontrar correlacionando 
lJ 

los vol!lrnenes centrales de los componentes en ténninos de la razón Z defi-

nida como: 

Para hidrocarburo-hidrocarburo, la correlaci6n se expresa por: 

k .. = 0.01008 - 0,03419z + 0.3849z2 
+ 0.2823z3 

lJ 

y se muestra en la figura siguiente. 
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.6 

.4 

.2 

o z 

Figura 3. Correlación de K .. para sistemas hidrocarburo-hidrocarburo lJ 

Para mezclas CD-hidrocarburo: 

? 
0.0315 - O, 1033z + 0.5892z-

Combinando las ecuaciones (135) y (138) se obtiene: 

que satisface la condici6n de Huron-Vidal (1979) para la energía excesiva 

de Gibbs al !Imite de presi6n cuando tiende al infinito. 
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Para cm, se introduce una regla de aditividad lineal: 

A partir de cm y um, encontramos T~: 

T* = m 

-(l+B
0
Cm/2)+\) (1+B

0
Cm/2) 2+ 4 B1Cm/2 (~)- B2 Cm/2 

cm B¡IT 

k = cte de Boltzmann 

Finalmente, la fugacidad f. del componente i en la mezcla está dada por: 
l 

:;;. 
f( IV 4 7 -3 

1n -x.p " - ln -W + _ _.;.. __ 

l ( V- -1)2 
7: 

[c .. •1] 

~ 
:V- -3 ] 7 (oc. + 4)7 

ln 
;¡;.. 

( ~ - 1) 2 z-

+ [1 ci 
+B2 "'t' )) ~ -.QL 

v. 
+ -z cs0 +B¡f'r '¡ -1)---2.L 

n,m T'~m nRT vom 
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L 
Aron 
nvm 

run 

[ c. trij voij U V. ~] 1+ z1 (B
0 
+B/t +Jj2 T') - r c2 !; x. - m 01 

) KT KT 
+ 

1 + m (B
0 

+ 2B1/ T ) ( 139) 

Los valores de las constantes, así como de algunos valores del parámetro de 

interacci6n k .. se presentan en el apéndice. 
lJ 

Algunos sistemas de interés industrial han sido estudiados a través de la -

eCJaci6n COR, estos incluyen mezclas simétricas o con componentes de volat.!_ 

lidad cercana así como mezclas asimétricas de componentes altamente diver -

gentes. 

Tabla 4. · Sistemas estudiados con la ecuaci6n COR. 

Sistema rango de tein- rango de pre- desv. absoluta 
(1) (2) peratura CK) si6n (bar) 

kl 
i k,, 

metano-propano 277 - 361 7 - 99 1.9 0.78 

-neopentano 344 - 411 21 -199 2.4 2.7 

-n-decano 423 - 583 ~ 30 -184 1.0 1. 1 

-benceno 421 - 501 19 - 239 4.3 7.0 

benceno-ciclohexano 313 - 343 0.24 - o.so O.SS 0.43 

NOz - C02 218 - 273 13 - 137 7.3 2.3 

COz - H2S 273 - 353 20 - 80 4.9 0.78 
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Las mayores desviaciones entre valores calculados y experimentales se ob -

servan a temperaturas relativamente bajas donde las fracciones mol de la

fase liquida del canponente ligero y la fracci6n mol del vapor del campo -

nente pesadn son pequeñas. Las incertidumbres esperadas para estas frac -

cienes mol pequeñas son mayores que las experimentales, lo cual limita el

rango de aplicaci6n de la ecuaci6n. 

La ecuaci6n COR ofrece buenos resultados a condiciones 11U.1Y cercanas al es

tado critico, siendo ~sta su principal ventaja por sobre otros modelos. 
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3.5 Ecuaci6n de Vetere (Vetere, 1983), 

El prop6sito de la ecuaci6n se restune en dos puntos principales: 

- reducci6n de las ocho constantes propuestas originalmente a 3 s6larnente, 

por medio de la optimización de ~stos; y 

· extender los cálculos líquido-vapor a mezclas con gases cuánticos o 

exhibiendo miscibilidad parcial, no considerados previamente en la lite-

ratura, 

La ecuaci6n propuesta es de la fonna: 

_fil_ 
p ., V ( 140) 

donde las ocho constantes k,k1,k2, a, a1, b, m, n se encuentran ligadas o -

interrelacionadas con las propiedades de los compuestos puros por medio de

las ecuaciones: 

a = 

A+ KT -c 

( 141) 

(142) 

(143) 
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!l. Hv calor latente de vaporización 

A = 
RTcNc - pe 

a e·KfcN/ 
( 144) 

k T -KT -K T RTc . 
a

1 
= 1 1 c V m (P + a e e - b e 2 c (145) e c -yz- V n - -v-; 

c e c 

Las principales suposiciones en que se basa la ecuación ·(140) pueden res!:!_ 

mirse como sigue: 

- las fuerzas atractivas pueden describirse en t~nninos de Wl potencial -

tipo Van der lfaals : 

- tanto las fuerzas atractivas como repulsivas contribuyen a los t~:nninos 

entrópicos y entálpicos de la ecuación termodinlimica de estado 

( 146) 

que se debe interpretar cano el balance entre la presión cin~tica y la 

presión estática; y 

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

ción exponencial. 

Reghs de mezclado 

Las reglas de mezclado que se proponen para la ecuaci6n son las siguientes: 
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e" KT n n 
( a e-KT ) ( a 

v2 
) = r. ¡: x. x. 
M 1 J 

1 J 7 ij 
( 147) 

( ª1 
e·K1T 

) í LX. X. e-K1T 
= (aj ym- ) __ ,¡n M i j 1 J 1) 

(148) 

·K T ·K T 
(b~) r LX. X. (b~) 

yfi M i j l J V1 ij 
(149) 

donde los t6nninos cruzados se relacionan a los ténninos de componente puro 

por medio de las relaciones: 

-KT 
(a~) = 

v'" ij 

) .. 

-K T 
(b~) 

v11 ij 

(150) 

(151) 

·K T -K T 
(be .1 )1. (b~). (1-k.~3)) 

V yfi l" lJ 
(152) 

Estas reglas tienen la misma justificación que las reglas de mezclado emple.!!. 

das por Scatchard·Hildebrand. Aunado a esto, si se consideran s6lamente 

aquellos t6nninos que tienen un significado físico, es posible reducir el · 

níimero de par§metros de interacci6n por optimizar a tres, y la ecuación, es· 

crita para una mezcla, será: 



RT 
p • v.

M 

136 -

-IIT -K T e-K2T 
(a..;.-) + (al _e_l -) + (b -- ) 

V-M M ynM M lf:~1 M 
( 1S3) 

En vista de que el método propuesto por Soave para la evaluaci6n de las -

constantes es imprático, en el caso de ecuaciones de estado con demasiadas

constantes, se emplea un método diferente con este modelo. El término re

pulsivo es más sensible a los cambios de volumen en el rango de alta densi 

'dad, debido al alto valor den, (v~ase Tabla A-7). Como consecuencia, 

para cada componente a temperatura subcrítica la constante b se calcula -

por medio de la ecuaci6n: 

KzT { 1 
b= ~ e Pe exp [ h (1- TR) J 

(1 S4) 

donde 

h = (1 SS) 

y 

( 1 S6) 
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Se seleccion6 la ecuaci6n de Rackett debido a que pennite una muy 

bu:maaproximaci6n de los volúmenes líquidos de los componentes puros en un 

rango canpleto desde el punto critico, a pesar de su simplicidad. En res!!_ 

men, la ecuaci6n (154)así como la relaci6n de Soave deben ser mantenidas -

como correlaciones generalizadas, válidas para cualquier componente líqui

do ya que no se requieren datos experimentales para su aplicaci6n, además

de los datos críticos. 

Debe reforzarse el hecho de que la constante b cambia con la temperatura -

s6lo para la fase líquida, mientras que asume un valor constante al 

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

Substituyendo las reglas de mezclado, y considerando las ecuaciones b!isi -

cas para equilibrio líquido-vapor, se puede derivar la siguiente expresi6n 

siguiendo procedimientos estandar: 

RT ln 0. = -2 
1 

N N 
+ l: !: 

i j 

N -K1' N 
I:'. YJ· (a~) + I:'. 
j ij i 

yiyj (b e·KzT/\111- 1) [ o.s.~ni+nj)-2] 

0.5 (n .. +n.) -1 
1 J 

N 
+ ¿: 

i=l 

·K T ,.m-1 
2yi(a1e 1 /V )ij N N 

-=--'----___.;;._,__ + !: !: 
O. 5 (m. +m.) -1 i•1 j•1 

1 J 

- RT 1n Z 

0.5 (n.+n.)-1 
1 J 

(157) 
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donde 

V z .. 1- Rr [ 

. ICT ·K T 
(a S- ) . . ( a _e _1 - ) 

V M 1 yit M 

M ] 
Para encontrar los valores óptimos de los parámetros k .. , se ha seleccio-lJ 
nado un procedimiento muy simplificado, impuesto por el comportamiento -

complejo de la ecuación (153), que previene lUl excesivo tiempo de cánputo. 

El algoritmo se puede resumir cano sigue: (1) Se asumen los valores exp~ 

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

de kij' A partir de un valor inicial del voltm1en de la mezcla líquida -
1 (1-T ) 217 

CVM = V ci. Zci R ) , donde i indica el componente de mayor peso moleC!:!_ 
V lar, y el voll.Dllen de la fase vapor ~\f " RT /P), los valores que satisfa -

cen la igualdad: 

p .. 
·ICT ·K T -K_ 

RT _ ( a ~ ) + ( a _e _1 _ ) + ( b _e _·-z-) 
V~,f ·v.·t. M • .m • .n M VM M VM M 

se encuentran por un procedimiento iterativo para todos los puntos experi 

mentales. 

(2) Introduciendo los valores optimizados de volumen liquido y del vapor

en la ecuación (157), se puede calcular la razón de equilibrio Ki = 0r1 -
0Y para los componentes de la mezcla, Si la condición 2: k.x. = 1 no se-

1 . i l l 

satisface, se intentan nuevos valores de kij ha~ta que la función objeti-

vo a= ( r k.x. -1) 2 es menor que 10"8• 
i l l 
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(3) De la etapa anterior se obtienen los valores finales de los paráme

tros kij' Aplicando estos parámetros, se puede calcular, por medio de -

la ecuaci6n ( 153) los nuevos valores para los volúmenes y subsecuenteme!! 

te el valor del coeficiente ~i' repitiendo el ciclo hasta alcanzar la -

convergencia. 

Algunas observaciones respecto a las constantes para componentes puros: 

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

la aplicaci6n de la ecuaci6n (155), 

(2) el valor de K2 puede suponerse de -0.001 ( o cero si se correlacio

nan datos isotérmicos) 

(3) n no es crítica y puede elegirse en el rango de 7 a 9. Otra regla

adicional que puede aplicarse cuando los datos experimentales son esca -

sos en el Tan&o subcrítico es: 

K = 0.5/Tc. 

Acerca de la elecci6n de los datos de canponente puro existen dos puntos 

de particular importancia: 

Primero: cuando se consideran mezclas·'de muy diferentes pesos molecula

res, es necesario optimizar también el valor de a para los componentes -

de bajo peso molecular. 

Segundo: en el caso de sistemas en que la densidad varía altamente con -

la composici6n, es más aprOJ?iado, en el cl!lrulo de b, introducir un va -

lor medio estimado del volumen de la mezcla en el rango de composiciones 

experimental, en vez de tm valor de vi' del canponente puro a la tempera-
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tura experimental. 

Con el fin de probar la adaptabilidad de la ecuaci6n, se han efectuado cá.!_ 

culos para una gran variedad de sistemas con un amplio rango de pesos mol~ 

culares, desde el metano hasta el n-eicosano y mezclas de varios tipos de

no idealidad. Los resultados pueden ser analizados separadamente, como si 

gue: 

a) mezclas no polares o ligeramente polares. 

Los resultados parecen indicar que el modelo correlaciona adecuadamente -

los sistemas estudiados. ~lás aún, para mezclas de hidrocarburos el método 

es predictivo, ya que se puede hacer k .. = O para los tres parantetros de -
lJ 

interacci6n. Esta regla-es válida sólo en el caso de sistemas conteniendo 

metano, en contraste a las observaciones de Soave, Peng-Robinson y Patel -

Teja. Los valores de K. . son aproximadamente constantes con la temperatu
lJ 

ra en un amplio rango, aan para sistemas conteniendo compuestos ligeramen

te polares. La correlación es apreciablemente buena cuando se aplica al -

caso de mezclas apelares de pesos moleculares altamente diferentes, por -

lo que rivaliza con la ecuación de Patel-Teja, uno de los métodos reporta

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

En general los valores de Kij son próximos a cero, a excepción de sistemas 

conteniendo compuestos de alto peso molecular. 

b) Sistemas polares. 

Estos sistemas incluyen no sólo compuestos polares exhibiendo enlaces de-
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hidrógeno, como el agua y alcoholes, sino también dos clases de mezclas

no consideradas antes: sistemas altamente polares exhibiendo tm gran in

tervalo de miscibilidad (n-butanol/agua) y mezclas de gases cuánticos en 

solventes polares (hidrógeno/etanol), 

Las desviaciones de los datos experimentales no exceden al 3i tanto para 

la presión, cano para la composición en el caso de puntos de burbuja is~ 

térmicos, en tanto que para el caso isobárico, se encuentra una desvia -

ción en la temperatura de 1 grado. 

Se obtienen buenos resultados tambi~n en la correlación de muchos siste-

mas "molestos", como isobutanol-agua y las mezclas de hidrógeno en meta

nol y etanol. Los últimos dos sistemas merecen m!ls ~nfasis por su difi

cultad de correlación, debido a que la fuente de los datos experimenta • 

les contiene cierto grado de arbitrariedad ya que se presentan en fol11lll

gráfica. 

c) Sistemas ternarios. 

Vetere (120) examina sOlo dos sistemas representativos de mezclas pola

res y no polares. En el caso del sis~;ma N2/CH4/co2, para tener tm buen 

ajuste, se requiriO la optimizaciOn de los parllmetros de interacción bi

narios del sistema N/C02• Sorprendentemente, el sistema polar CH30li/ -

c2H50H!H20 se correlaciono con las mismas constantes binarias. Por su -

puesto, la constante b de los componentes subcr!ticos en la fase líquida 

se recalculó para la temperatura experimental del sistema ternario. 
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Por todo lo anterionnente expuesto, parece ser que la ecuaci6n de Vetere 

puede ser aplicada al c~lculo de equilibrio de fases con mezclas de cual 

quier tipo de compuestos, incluyendo gases cuánticos e hidrocarburos de

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

Debido a la adaptabilidad de la ecuaci6n al rango de muy altas presiones, 

ésta puede cubrir el campo experimental de la literatura y puede ser 

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

En el trabajo de ~lathias (1983), se emplea la modificación de Soave sug.!:_ 

rida por Boston y ~lathias (1980) para mejorar los c~lculos de equilibrio 

vapor-líquido de sistemas conteniendo substancias altamente supercríti · 

cas, tales COlllO hidrógeno, metano y dióxido de carbono a temperaturas · 

muy por encima de sus respectivas temperaturas críticas. 

Descripci6n de la ecuaci6n. 

A partir de la eOJaci6n de Soave: 

con: 

RT P=v:o. a 
v(v + b) 

IIT • 
b. = o 08664 ___E!_ 

l ' Peí 

(158) 

Se mantiene a "b" como constante, en tanto que se hace "a" una funci6n -

de la temperatura, de manera que la presión de vapor de la substancia · 

pueda ser bien correlacionada: 
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donde a:: i (T) es un factor adimensional que toma el valor de la unidad 

cuando T • Tci. Una buena correlaci6n para oi:.i es: 

0:
1
. o.s '" 1+ m. (1-Tr~· 5 ) -p. (1-Tr.)(0.7-Tr.) 

1 l· 1 1 1 

donde Tri • T/Tci es la temperatura redu~ida del ccmponente i. 

El segundo término del lado derecho en la ültima ecuaci6n fue introducido 

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

res. Correlacion6 la constante característica "m" como ftmción del fac -

tor acéntrico. La correlación usada por ~lathias fue la obtenida por 

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

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

correlación es: 

m. = 0.48508 + 1.55191W. - 0.15613W~ 
1 1 1 

La correlación de Soave para ex.permite obtener adecuadamente las presio -

nes de vapor de substancias no polares y ligeramente polares. Sin embar

go, se encontró que el ajuste con los datos de presiones de vapor de sub! 

tancias polares es bastante err6neo. Por definici6n, la ecuación de 

Soave reproduce las presiones de vapor de todas las substancias en la tef1!. 

peratura crítica reducida de 0.7. La comparación con datos experimenta -

les para substancias polares muestra que la ecuaci6n de Soave sobrepred!. 

ce la presión de vapor a temperaturas reducidas de entre 0.7 y 1.0 y la -
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subpredice a temperaturas reducidas menores a 0.7 o viceversa. Uno de -

los términos empíricos más simples que corrige esto, es el tercer ténni. 

no de la ecuación de a; i y por fortuna, se puede trabajar muy bien. 

El parámetro polar "p" es altamente empírico. Es improbable que pueda -

correlacionarse en términos de otras cantidades tales como el momento di. 

polo dado que su valor es probablemente el resultado global de muchos -

efectos diferentes, incluyendo la inadecuación de la ecuación de Redlich 

-Kwong. Sin embargo, hay sólo un parmnetro adicional cuyo valor puede -

ser obtenido a partir de unos pocos datos experimentales de presión de -

vapor. ~lás ruin, la forna simple de la ecuación de Redlich-Kwong se man

tiene y esto da robustez y eficiencia computacional esencial para aplic~ 

cienes de diseño de procesos. 

Puesto que la expresión para ce fue obtenida por apareo de datos de comp2_ 

nente puro, el uso de la misma expresión a temperaturas supercriticas r~ 

presenta una extrapolación en una regi6n desconocida. Bastan y ~lathias

sugieren la siguiente extrapolación a tales condiciones: 

donde: 

- o.s ...... i 

m. 
ci = 1 + + + 0.3 pi 

c. 
1 -
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La extrapolaci6n de Boston y Mathias provee un mejor ajuste con los datos 

ELV que la ecuaci6n de Soave para sistemas binarios no polares comunes, -

más aún, produce un límite de alta temperatura cualitativamente correcto

mientras que la ecuaci6n de Soave no. 

Extensi6n a mezclas. 

La teoría de un fluido se escogi6 para extender la ecuaci6n de fluido 

puro a una mezcla. Por tanto, la fonna de la ecuaci6n se mantiene pero -

los parámetros se obtienen cano promedios cuadráticos en la fracci6n mol-

de los valores de componente puro. 

a ! r x. x. a .. 
i j l J lJ 

:r ¿ xixj b .. 
i j lJ 

b 

y 

b. + b. 
b = l J 
ij 2 

T 
(l- kbij - kbij ---1'""0""'00~ 

Los par1imetros binarios se suponen lineales en la temperatura dando un -

total de cuatro de los niismos. El empleo de cuatro parámetros bin!!_ 

rios por cada par puede ser considerado excesivo pero se ha definido que

diferentes tipos de aplicaciones requieren diferentes subjuegos. Por 
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ejemplo, el equilibrio para el hidrógeno es bien correlacionado usando -
o 1 los parámetros kij y J\b . (Véase tabla A-8 para los valores de los parám.!:_ 

tros). 

Para muchas aplicaciones de diseño, los solventes son pseudocomponentes -

que ebullen dentro de un rango de temperatura estrecho. En este caso los 

parámetros binarios deben ser estimados por uso de cantidades disponibles; 

para este fin, Chao et. al. (1980) emplean una correlaci6n con el paráme

tro de solubilidad cf : 

~ = 1.061 - 0.863 J 

Kb = - 2. 79 + o. 23 J 

Los resultados obtenidos son comparables con aquellos ofrecidos por la -

.aproximación de coeficiente de actividad desarrollado específicamente pa

ra sistemas con hidr6geno por Chao et. al. (1980). 

Los sistemas conteniendo agua, son una buena.prueba para OJalquier modelo, 

por ello se muestra en la figura 4 el comportamiento de este modelo, con

el sistema metanol-agua. 

Los resultados reportados en el trabajo de Mathias muestran que esta modi 

ficaci6n a la eOJaci6n de Redlich-Kwong es aplicable a una amplia varie -

dad de sistemas, sin embargo, se enfatiza que con las reglas de mezclado-



dadas pueden ser incapaces de describir sistemas altamente no ideales en• 

los lúnites de composici6n. 
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Figura 4. ELV con la ecuaci6n de Mathías 

E ·11----~~~~~-.._.-=...;:;__~~ 
E 

o. 

• Dechema 
-Mathías 

.10.____-+-____ x__.__ __ ..._ _ _..._~1 

m·etanol (1) -agua(2) 
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3.7 Principio de estados correspondientes generali:ado (GCSP) 

(Wong, Sandler y Teja, 193-1). 

La teoría de estados correspondientes Je tres parámetros de Pitzer y col!!_ 

boradores (1955) emplea la temperatura critica Te, la presión crítica Pe, 

y el factor acéntrico w como par5metros de caracteri:ación Je los flui -

dos. La teoría se basa en la suposición de que el factor de compresibili. 

dad de un fluido, :, es una función universal de la temperatura reducida-

Tr (=T/Tc), la presión reducida Pr (=P/Pc) y el factor acéntrico, ( W )-

como sigue: 

: = zCO) (Tr,Pr) +wzCl) (Tr,Pr) ( 159) 

En la fonnulación de Pitzer, las funciones :CO) y :Cl) se dan en fonna -

gráfica. Lee : Kesler (1975) reemplazan la representación gráfica con la 

siguiente ecuación: 

Z = z(O)(Tr,Pr) +e..>(z(r)(Tr,Pr) -z(O)(Tr,Pr)} /f..,.J (r) (160) 

donde zCO) es el factor de compresibilidad para un fluido de referencia

esférico (esencialmente Argón, para el cual c..> es cero), y z(r) es aquel -

para un fluido de referencia no esférico (esencialmente n-octano). Estos 

factores de canpresibilidad para fluidos de referencia se representaron -

por la ecuación de estado modificada de Benedict-Webb-Rubin (Benedict y -

colaboradores, 1951). 
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El principio de estados correspondientes generalizado se basa en la se -

lección de dos fluidos de referencia no esféricos, denotados por rl y r2 

que son- representativos del fluido o la mezcla de fluidos de interés, 

y para los cuales se conocen ecuaciones de estado. El principio de est~ 

dos correspondientes para el factor compresibilidad se escribe como: 

( l) ,_._, _1_..,(rl) 
Z r (Tr,Pr) + Tr2) lrl) zCrZ)(Tr,Pr) - z(rJ(Tr,Pr) ( 161) 

w • ...., 

La base teórica de la ecuación (161) , es la misma que para las dos ª!!. 

teriores. Para ver esto, se considera que el factor de compresibilidad

Z es una función de Tr, Pr yw,Z puede ser expandida en la forma de se

ries de potencias de Taylor alrededor del punto (Tr, Pr,c...J) 

~ 

z z (w
0

) + (oZ/ow) ( w-w
0

) + O(d) 

Si aproximarnos la derivada parcial por medio de su diferencia finita: 

se obtiene la ecuación propuesta. En el caso especial,"'
0 

es cero y se

recupera la ecuación de Lee y Kesler. 

Parece razonable que puedan obtenerse mejores estimados de las propieda

des de lll1 fluido si las substancias de referencia son similares al flui-

do de interés. Por tanto, la ecuación propuesta permite extender el 

principio de estados correspondientes a sistemas más complicados como -
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ar¡uellos que contienen cadenas largas o hidrocarburos aromáticos, y/o -

canponentes polares tales como alcoholes y agua por la elecci6n apropi~ 

da de las ecuaciones de referencia. 

Una de las aplicaciones más importantes del principio de estados corre~ 

pondientes es el cálculo de propiedades de mezcla. La extensi6n del mé 

todo de estados correspondientes a mezclas se basa generalmente en el · 

reemplazo de los par~etros de caracterizaci6n Te, Pe, yw con par~e · 

tros pseudocríticos apropiados, Tcm, Pan, y w m, que dependen de la com 

posición. N6tese que Tan y Pan no corresponden a ninguna propiedad crí 

tica de la mezcla, pero son las coordenadas del punto critico de la isa 

terma con composición fija. 

La dependencia composicional de los par~etros pseudocríticos se evalúa 

generalmente a pdori con un modelo de mezclado. Leland )' colaborado -

res (1962) han presentado la base mecánica estadística del modelo de un 

fluido más comúnmente usado. La suposici6n básica del modelo de un fl!:!_i 

do es que el potencial de interacción entre una.molécula de la especie 

i y una molécula de la especie j en un fluido es de la siguiente forma: 

u .. (r) = E .. F (r/ c .. ) 
lJ lJ lJ ( 162) 

donde Fes la misma función para todos los pares i-j. Usando estas~ 

sici6n, un juego consistente de par~etros efectivos para la mezcla es: 

rl 3 = 
m r 

i 
r x.x. cr~. 
j l J lJ 

(163) 
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E. O' 3 
m m 064 ) 

Estas ecuaciones se conocen comilnmente como el modelo de Vander Waals de 

mezclado para parámetros moleculares. La relaci6n entre los par6metros

potenciales y los parámetros críticos de componente puro o pseudocríti -

cos de la me:cla e$: 

k T 2 e 

(165) 

( 166) 

donde k1 y k2 son constantes numéricas que dependen de la forma específ.! 

ca de F. Substituyendo éstas en las anteriores, se obtienen las reglas · 

de me:clado de Van der \l'aals para las propiedades pseudocríticas: 

vcm L L x. x. V'. 
i j 1 J ClJ 

!. ¡; xixJ. T .. V .. 
i J ClJ ClJ 

(167) 

(168) 

Hay varias formas de definir los coeficientes cruzados Tcij y Vciji la

aproximaci6n más común es introducir coeficientes de interacción binaria 

~ .. y 11, •• que caracterizan la no idealidad de la interacci6n entre el-r iJ iJ 
par binario. Por tanto, el principio de estados correspondientes de dos 

parámetros se refiere a las dos constantes Tc.j Pe que se requieren para 

la aplicación del principio a cualquier fluido; el modelo de mezclado · 

tiene dos constantes ajustables que se eligen para ajustar los datos bi-
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narios. AOn cuando estos son par!lmetros del modelo en un sentido matem! 

tico, se denominan coeficientes de interacci6n binaria para evitar conf!::!_ 

si6n con la denominaci6n previa de par§metros. 

Los coeficientes de interacción binaria se introducen en el GCSP como si 

gue: 

o [ 1/3 1/3 ] 3 
vcij "'lij (Vcij + vcj J/2 (169) 

y 

o T .. =( .• T.T. [ } 
1/2 

ClJ t lJ Cl C 
(170) 

La extensi6n de este modelo de dos par§metros al principio de estados -

correspondientes de tres par§metros requiere una ecuación adicional para 

determinar el factor ac.l!ntrico de la mezcla. Lee y Kesler (1975), Joffe 

(1971) y Plocker et. al. (1978) usan una regla de canbinaci6n simple: 

w = r x.w. m i i 1 
( 171) 

Sin embargo, Plocker et. al. han notado que el modelo de tres parllmetros 

es adecuado s6lo para mezclas que contienen pequeñas moll!culas no pela -

res. 

Starling y colaboradores (1979) han delineado una c~tensión de los tres

par11metros del trabajo de Léland, que usa un parmnetro de estados ca -
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rrespondientes molecular adicional, el parámetro de fuerza anisotrópica, 

J 2 que es análogo al factor acéntrico. Usando una técnica de perturba

ción han sido capaces de derivar las siguientes reglas de mezclado para

los parámetros ,de la mezcla O" m, E m y ci ! . 

! 
i 

3 
~ x.x. ll' .. 'r l J lJ 

J 2 € 0'
3 " ~ L x. X. J.~ E.~ o'.~ 

m m m y j l J lJ lJ lJ 

Sin embargo, los resultados del cálculo de equilibrio líquido vapor para 

cierto nGinero de mezclas de metano e hidrocarburos lleva a reemplazar -

estas reglas de mezclado por las ecuaciones empíricas: 

0'4.5 = 
m ! rx. x. 

i j l J 
0'4.5 

m 

€ 114. 5 = r r x.x. E .. Q' •• 4.5 
m m i j l J lJ lJ 

óz 11'3.5 = Zt 
2 3.5 

xixj dij rf .. 
m m l J lJ 

Una de las mayores inconveniencias en el empleo del modelo de un fluido

de Van der Waals es que éste da reglas de mezclado para Ton, Van y W m,

mientras que la teoría de estados correspondientes se fonnula en ténni -

nos de Tcm, Pon, yWm. Por tanto, se req1..1iere una relación adicional -

entre Ton, Pcm y Ycm. Un ejemplo de tal regla es: 
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( 172) 

Joffe (1971) ha mostrado que el uso de esta ecuación implica la(171) y -

viceversa, y Teja (1979) ha mostrado que es válida sólo para mezclas de

moléculas de igual tamafio. Por tanto, si se emplea una regla de mezcla-

do no lineal para el factor acéntrico, como lo sugiere Starling, las dos 

Oltimas ecuaciones no pueden ser empleadas. 

Estos problemas e inconsistencias del modelo de un fluido motivaron a la 

refonnulación del problema del cálculo de los parámetros pseudocríticos 

para la teoría de estados correspondientes generalizado de tres paráme

tros. Pueden determinarse tres parámetros de mezcla, llamémosles Tcm, -

Pcm, y(....) m, a partir de propiedades de componente puro usando el siguen

te juego de reglas de mezclado: 

8Ji 1 T 8Jiz p 8Ji3 
W cm cm 

L L x.x.w.)il T .)i2 P _}i3 
i i l ) lJ Cl) ClJ m 

para h = 1,2,3 con 

1/2 
'1·3· (T . T .) l Cl CJ 

( 1 i3) 

(174) 

(176) 



157 

donde a. .. , con h, k, iguales a 1 , 2, 3 son !Uleve constantes y ~ .. , ., . . -
l1K lJ llJ 

son dos coeficientes de interacción binaria que son característicos de -

cada par i-j. Como un resultado, el problema de encontrar un modelo de -

mezclado general se transfoI111.'.11l en uno de determinar un juego apropiado -

de 'ltk que sea aplicable a los diferentes tipos de mezclas en que estamos 

interesados. Retomando la base te6rica y empírica del modelo de Van der

Kaals, sus análogos representados por las siguientes ecuaciones, se em -

plean en el nuevo modelo propuesto: 

Tcm/Pon r 
i 
~ xixj Tcij/pcij ( 177) 

., 
' Ten/Pon r LX.X. Tclj/Pcij 

i j 1 J 
(178) 

Una regla de mezclado adicional se requiere para determinar el factor 

acéntrico de la mezcla; se propone la siguiente ecuación: 

2/3 
wm (Tcm/Pcm) 

2/3 
L L X.X. W. (T .. /P .. ) 
i j 1 J J ClJ ClJ 

(179) 

esta regla de mezclado para (....) puede justificarse notando que el factor-
m 

acéntrico caracteriza la no esfericidad de l,llla molécula y Te/Pe es pro -

porcional al tamaño molecular. Dado que el empaquetamiento y orientación 

de las moléculas de diferentes formas y tamaños juegan un papel importan

te en la caracterización de la mezcla, se espera que W y (Te/Pe) se en -

cuentren interrelacionados. Mlis ailn, Starling-ly colaboradores (1979) han 

mostrado que el acoplar el cálculo del parámetro de forma de la mezcla -

con el cálculo del parlfuietro de forma tiene una base teórica. Es por tan 
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to razonable que lUla ecuaci6n de estado de la siguiente fonna sea elegi

da para la regla de mezclado del factor acéntrico: 

(179a ) 

El valor ex. = 2/3 tiene especial significancia, ya que (Te/Pe) 213 es esen 

cialmente una área superficial característica de la mol~cula (Patterson, 

1976) y la interacción total entre moléculas de diferente tamaño es pro -

porcional al área superficial (Flory, 1970; Henderson y Leonard, 1971). 

El modelo propuesto, que es una extensi6n del modelo de Van der l~aals de 

dos parámetros, consiste de las ecuaciones ( 173) a (179a)y se denotará -

como el modelo I. Este modelo tiene dos coeficientes ajustables para -

cada par binario, . F ij y ll,. ij . En muchos casos, 1\ ij es igual a la uni -

dad, esta versi6n especial del modelo I es llamado el modelo IA. En al

gunos casos, es necesario usar un valor diferente del parámetro de in -

teracciOn binario f ·.para cada fase; esta variante del modelo I se de -
l.J 

signará modelo IB. El modelo de Van der Waals de 'dos parámetros será -

llamado el modelo II. Para mezclas asimétricas, Plocker et. al. (1978)

sugiere el reemplazo de la ecuación (16'!) con la siguiente: 

T,.,.. "en 0,25 = ~ ~ T V 0,25 
'"""Y' L. L. X.X. CiJ" CÍJ' i j l J 

(180) 

Se denominará a éste, modelo III. Cada uno de los modelos se resume-

en la tabla 5. A continuación, se discutirá la aplicación del m6todo -
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generalizado de estados correspondi~ntes a los varios modelos de mezcla

do para el cál01lo de equilibrio líquido-vapor para varios tipos de mez

clas. 

a) Mezclas homog~neas. 

Se denominan así a las mezclas cuyos componentes son similares en tamaño 

y en la naturaleza de sus fuerzas intermoleculares. Se encuent:ra que se 

requiere s6lo un valor del coeficiente de interacci6n binaria para obte

ner correlaciones satisfactorias de datos experimentales. Las constan -

tes de ecuaci6n de estado para los fluidos de referencia se han obtenido 

a partir de la ecuaci6n de Teja-Patel (1982). Se encuentra que para es

tas mezclas homog~neas, los modelos IA y II son nuy similares en la co -

rrelación del equilibrio líquido-vapor. 

Debe notarse que las ecuaciones (171) y (179) son idénticas si los valores 

de Te/Pe de todos los componentes en la mezcla son iguales; así mismo -

puede notarse que las dos reglas de mezclado son virtualmente las mismas 

para el binario metano-etano, pero son diferentes para el sistema simé -

trico metano-n eicosano. 

b) Mezclas asimétricas. 

Aan cuando el modelo de Van der Waals es satisfactorio para mezclas ho

mogéneas, no es adecuado para mezclas asimétricas (p.e. para mezclas que 
~ 

difieren apreciablemente en el tamaño de sus mo1€culas). Esta observa -

ci6n ya ha sido hecha por Plocker et. al,, en otras. Para corregir esta 



Tubln S. neswncn de los modelos de mczclmlo para el m~todo GCSP, 

Ifl 

IB 

11 

l!I 

como antes 

como antes 

(,J 
m 

Tcm/Pcm · 

Zan 

Van 

EUJ/\C 1 ONES 

¡ Z: x.x.(Tc .. /Pe .. ) 
1 j l J lJ lJ 

r L x.x.Tc2
¡ ./Pc¡j 

l j 1 J J 

= Z:x. w. 
i l 1 

= Z: x1 Zc. 
i 1 

r 7 xix/c!j 

Vcm0•25Tan = I: 'E. x.x.Vc. O.ZS Te¡· 
i j l J tj J 

= zcm RTcm/Vcm 

Fuente: Wong, Snn<llcr y Teja. 11\C l'und. 23 , 1, ( 19H4). 

Ci\llf\L"ICR I sr 1 Ci\S 

~ij = Tci/Tc1Tcj"' 

~ ij =BTci j /l'eij . 

. [(Te. /Pe.) l/\ ('fe. /Pcj) l/3] 
l l J 

; 1 

~ij 1l;ytij=1 

f ~j -1 f rj ; vi ij 2 

~ ij ; 1' "l ij 
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falla, sugieren el uso de reglas de mezclado similares al modelo III. 

Para este modelo, se empleó la ecuaci6n de.Lee y Kesler en los cálculos

para los fluidos de referencia. Se encuentra que el modelo IA es supe -

rior a los demás. Se observa además, que la diferencia entre los va -

rios modelos decrece con el incremento de la temperatura, debido al in -

cremento del movimiento molecular por lo que el efecto de orientación y

ernpaquetamiento molecular se hace menos importante. También, la difere_!l 

cia entre el modelo I y el III se incrementa cuando la diferencia entre

los componentes de la mezcla aumenta, Puesto que el modelo de Plocker y 

colaboradores incluye solamente datos para metano-n heptano, existe la

posibilidad de que el modelo III sea apropiado para mezclas con diferen

cias de tamaño intennedias. 

Como en el caso de mezclas homogéneas, se requirió un solo coeficiente -

de interacción binaria para correlacionar los datos. Lqs valores ópti -

mos obtenidos usando el modelo IA son, en general,más cercanos a la uni

dad que los obtenidos por otros modelos. Esto indica que probablemente 

el modelo IA sea una mejor representación 4e esta clase de sistemas. El 

modelo IA no se limita a mezclas de molíkulas alif:iticas, puede ser em -

pleado con moléculas ·aromáticas; en este caso los modelos IA y II son -

aproximadamente iguales si la diferencia de tamaño entre los dos tipos de 

mol6culas en la mezcla binaria no es grande. Sin embargo, al incremen -

tar la diferencia.el modelo IA es claramente mejor que el II. 

e) Mezclas con alcoholes de bajo peso molecular y mol~culas no polares. 

Se observa ,¡iie el modelo I es exitoso en la correlación de datos mien -
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tras que el modelo IA lleva a correlaciones menos adecuadas . Los va-

lores del coeficiente de interacción binaria adicional se encuentra que 

son mayores de la unidad, y los valores de ' .. del modelo I son ligera 
T~ -

mente diferentes de los obtenidos con el modelo IA. Si consideramos -

que Tcij/Pcij es una medida de la menor distancia de aproximación entre 

dos moléculas disímiles, entonces los valores de ~ij mayores de ~la uni

dad indican que existe lU1 cierto grado de exclusión enfre los dos ·tipos · 

de moléculas. Una posible explicación de ello es que la interacción eg 

tre especies diferentes es esenciallnente dispersiva en la naturaleza, -

tamaño y polarizabilidad de las moléculas no polares, y no es suficien

te para romper el enlace de hidrógeno entre las moléculas de alcohol. -

Sin embargo, debido al enlace de hidrógeno entre las moléculas de alco

hol, las moléculas no polares no pueden estar tan cerca de las de alco

hol como es el caso para dos moléculas de tamafio comparable. 

d) Mezclas de alcoholes de bajo peso molecular e hidrocarburos pesados. 

Las mezclas de alcoholes de bajo peso molecular con hidrocarburos de t!!_ 

maño medio (C5 - c8) son suficientemente diferentes CC!llO para fonnar -

una clase de sistemas heterogéneos que requiere U1l tratamiento por sep.e, 

rado de su comportamiento. De hecho, el comportamiento líquido-vapor -

de estas mezclas es altamente no ideal y frecuentemente resulta en la -

fonnaci6n de aze6tropos. 

La ecuación de estado de Teja-Patel se emple6 para los fluidos de ref.!:_ 

rencia para el etanol y el n-octano. El método GCSP con el modelo IA -

no ofrece una buena predicción de la composición azeotr6pica, Esto es-
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debido, probablemente, a la existencia de fuertes interacciones entre mo-

léculas en estas mezclas, y que son de naturaleza dipolo-dipolo induci -

do. A diferencia del caso de mezclas conteniendo alcoholes y pequefias -

moléculas no polares, el tamaño y polarizabilidad de estas moléculas dc

hidrocarburos es más que suficiente para romper los enlaces de hidrógeno 

1 entre las moléculas del alcohol. En vez de formar especies agregadas -

consigo mismas, las moléculas de alcohol interactaan con las moléculas -

de hidrocarburos en estas mezclas. Dado que el medio ambiente de las mQ_ 

léculas de alcohol sufre un cambio substancial al ir de un componente -

puro a la mezcla, un modelo simple cano el IA no es apropiado para 

este trabajo. Con el modelo I, sin embargo, existe una precisi6n adecu!!_ 

da en el cálculo de las composiciones azeotr6picas. 

Se encuentra que el modelo de mezclado I ofrece cálculos de equilibrio -

más adecuados que el modelo IA en el punto azeotr6pico. Sin embargo, 

en vez de que n .. sea mayor que la unidad, como en el caso de mezclas-
1 lJ 

de alcoholes y pequeñas moléculas no polares el valor de ~ ij es menor -

que uno, y muy pequeño. Esto puede deberse a la.fuerte interacción 

entre las moléculas del hidrocarburo y del alcohol, por lo que la menor

distancia de aproximaci6n entre especies diferentes es mucho menor que -

la normal, Consistente con ello, es la observación de valores de f ij -

que se encuentra son mayores de la unidad, indicando una fuerte inter -

acci6n entre moléculas. 

e) Sistemas agua.hidrocarburo, 

Estos sistemas son de gran importancia en las operaciones de procesamiel! 
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to de hidrocarburos. Debido a la naturaleza de las mol~culas de agua y

su fuerte tendencia a fonnar enlaces de hidrógeno la miscibilidad del 

agua y los hidrocarburos en la fase líquida puede ser muy lenta. 

Se ha encontrado que el modelo IA ofrece buenas correlaciones de los da-

tos. Sin embargo, para el sistema agua- n butano el modelo no es capaz

de predecir el orden de magnitud apropiado para el n butano en la fase -

acuosa. La introducción de un coeficiente de interacción secundario pr~ 

duce un mejoramiento, pero el ajuste no deja de ser inadecuado. 

Peng-Robinson (1979) consideran un sistema similar y aplican su ecuación 

de estado y un modelo de un fluido similar al de Van der Waals y sugie

ren el empleo de diferentes coeficientes de interacción para !as fases.

Al emplear tal idea en el modelo IA se logra un mejor ajuste, generando-

el modelo IB. 

Ambos modelos, el IA y el IB, contienen dos parámetros ajustables. El -

modelo IB, sin embargo, ofrece una correlación más adecuada de los datos 

experimentales para el sistema agua-hidrocarburos. El éxito del modelo

IB implica que la interacción entre las moléculas de agua y las de hidr2_ 

carburo, cambia con la composición y/o densidad de la mezcla, Nótese -

que el uso de diferentes valores de ~ 12 para las dos fases coexistentes 

pennite que el modelo IB sea capaz de describir apropiadamente la conti

rnJidad de las fases ltquida y gaseosa en el punto crítico excepto cuan

do ambos valores de ~-. converjan al mismo.valor en la región crítica. 
lJ 
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-GCSP mod 1 
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n heptano(1) -1 propano! (2) 

Figura S. Datos exper~ntales y correlacionados para el sistema 
n·heptano· 1 propano! 
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CAPITIJLO IV. MODELOS DE COEFICIENTES DE ACTIVIDAD. 

Se han desarrollado muchas expresiones a través de los años para utili -

zar los datos VLE experimentales disponibles a fin de predecir el compor 

tamiento JlUllticomponente. Algunas de las más recientes: Wilson (124), -

NRTL (96), LJ:MF (62), y UNIQUAC (1). Entre estos modelos, la ecuación -

de Wilson ha encontrado amplia aplicación, tanto en la correlación de -

datos binarios, como en la predicción del equilibrio multicomponente. 

Su popularidad se basa en su simplicidad asf como en su precisión, comp!!_ 

rable a la obtenida con otros modelos más complejos. 

La predicción del comportamiento VLE con la ecuación de Wilson, así como 

con los otros modelos listados arriba, involucra dos etapas básicas: pr~ 

mero, regresión de los datos de equilibrio vapor-líquido experimentales

binarios disponibles contra alguna función objetivo (de minimización) 

para establecer los valores de los parámetros binarios; segundo, predic

ción del comportamiento VLE multicomponente usando estos parámetros bina 

rios. 

Se han propuesto muchas funciones objetivo a través de los años para la

regresión de los datos binarios (Prausnitz, 1967¡ Nagahama 1971; etc.).

Dado el hecho de que e~ uso de diferentes funciones objetivo llevan a d.!_ 

ferentes valores de los parámetros binarios correlacionados, su impacto

en la precisión de las predicciones multicomponente resultantes ha atra.!_ 

do la atención (Brinkman et. al,, 1974), 
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4.1 EcuaciOn de l\'ilson. (Wilson, 1964) 

Para un sistema binario, la ecuación de Wilson expresa los coeficientes

de actividad 11 y ~2 en ténninos de dos parámetros ajustables ( ~ 12 

- A 22) y ( Az 1 - A 11 ), que se consideran independientes de la temper~ 

tura para un rango determinado: 

donde 

ln )'1 a ln (xl+ J\12X2)+ Xz[ x)\2x2 

lnt2 "ln ~A ( X +x )-X 12 
"z1 1 2 1 x1+ "izx2 

-( ). . . -). .. ) /RT 
lJ 11 

A21 

J Az1x1 + Xz 

Az1 ] 
"21 xl + Xz 

y v~ es el volumen molar líquido del componente k en on3/g-mol. 

(181) 

(182) 

(183) 

Para un sistema conteniendo m componentes, el coeficiente de actividad -

del componente i es dado por: 

lnt. = 1- ln f /\..x. - t.[ AkiA~x ] 
1 

) = 1 lJ ) k= 1 f: kj j 

j=l 

(184) 

El comportamiento VLE de un sistema multicompo~ente puede expresarse en

t~nninos de parámetros binarios, obtenidos.ª partir de datos binarios SQ. 
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lamente, sin necesidad de parámetros de interacci6n nulticanponentes. 

En teoría, el par de parámetros de la ecuaci6n de ll'ilson para un sistema 

binario puede evaluarse a partir de un s6lo punto experimental. Hudson· 
' 

y Van Winkle (1969) mostraron que los valores de parámetros obtenidos a 

partir de un punto experimental cercano a la mitad del rango de concen -

traci6n lleva,generalmente,a una correlaci6n exitosa de los datos bina -

ríos y una predicci6n apropiada del comportamiento VLE rnulticanponente. 

En la pr&ctica, sin embargo, los parámetros se estiman por regresión de· 

todos los datos binarios disponibles con la ecuación de Nilson hasta que 

alguna funci6n objetivo es minimizada. La función objetivo se establece 

como el resíduo entre los valores experimentales y calculados de alguna

variable de interés. Partiendo de un estimado de los valores de los pa· 

rámetros, la subrt.itina de regresión los cambia hasta que se obtiene un -

valor mínimo de la función ob.ietivo. Tanto Nagahama (1971) como Verhoe

ye (1970) mostraron que los est:iJllados de los parámetros son insensibles 

a la manera en que son variados en la rutina de regresión. Sin embargo, 

son muy sensibles a 'ia fonna de la función objetivo. 

En la tabla 6 se muestran 10 funciones objetivo consideradas por varios· 

autores. La primera de ellas involucra el uso de los coeficientes de -

actividad a dilución infinita calculados a partir de: ' . 

CD 

ln t l = A (185) 
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a) 

ln 12 • -(A + B + C) (186) 

del m6todo de Prausnitz: 

ln ( t t1 'I 2) • A + B x1 + C x~ (187) 

Shreiber y Eckert (1971) y Hankinson (1972) mostraron c¡Ue se puede al -

canzar una aproximaci6n razonablemente buena del comportamiento VLE por

el uso de este modelo. 

El modelo 2 involucra la energía excesiva de Gibbs y ha sido usado, 

entre otros, por Nagahama (1971) y Verhoeye· (1970). Los modelos 3 y 4 -

involucran la diferencia y la diferencia relativa entre coeficientes de

actividad experimentales y calculados. Muchos autores (Nagahama, Nanki!! 

son, Marina y Tassios) han considerado estos modelos. ~l modelo 5 cons!, 

dera los residuales en composiciones de fase y la presi6n total. El 

error relativo en la presi6n se usa para obtener valores que son del mi.2_ 

mo orden de magnitud que aquellos en el t!hmino de composición. Renon y 

Prausnitz han usado este modelo. Un cálculo de presión de punto de bur

buja, usando los valores experimentales de temperatura y composición de

fase liquida para datos tanto isobáricos como isotérmicos fueron involu

crados en el cálculo. Se supone alcanzada la convergencia cuando entre

dos iteraciones consecutivas, en la presión relativa y la suma de las -

fracciones mol, la diferencia es menor que 10~5 



Tabla 6. 

Modelo 1 

Modelo 2 

Modelo 3 

Modelo 4 

Modelo 5 

Modelos 6,7 

lolldelos 8,9 

'Modelo 10 

Punciones objetivo parn la ecuuci6n de Wilson. 

"' ... 2 ... ... 2 
Q •. ( rl,exp - )'1,culc) .. ( r2,eXp - >'2,culc) 

.J1 E E 2 
Q • f: 1 (gexp - !!cale)¡ I RT 

ll 
q .. r 

l•I 
(~ 1,exp • t1 ,cale )~ .. ( r2,exp • 12,calc ¡2 

t1,exp 1 lz,exp i 

n P - I' r r;( .y ¡2 .. y • y ¡2 .. ( exn cale ,2] 
Q• f."lllYt,exp 1,cakl ( 2,ux¡1 2,calci Pexp 1 i 

n . 2 
W¡ • ~I ( )'1,cxp ·f)¡ f:. ( t2,cx¡1 · l)f 

i=l 

Fuente: SI lvcn11an, N., y ll. 1'ussios. JEC l'roc. IJcs. llcv Z3 , 56<1, ( 19H•l) 
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Los modelos 6 y 7 son estructuralmente iguales en cuanto a que ambos re

quieren la medida de los residuales en la composición de la fase vapor -

calculada. El modelo 6 usa una rutina de presi6n de burbuja y ha sido

considerada, entre otros, por Nagahama. El modelo 7, sin embargo, repr~ 

senta una variación del modelo 6 en que el valor experimental de la pre

sión, en adición a la temperatura y composición líquida, se usa en lugar 

del valor calculado a partir de la rutina de punto de burbuja. La con -

vergencia de esta última rutina se alcanza cuando la diferencia entre 

dos iteraciones consecutivas sea menor a 10·5. Aún cuando esta aproxima 

ci6n tiene la seria desventaja de que el valor de convergencia de cr, 

+ y2) puede no ser igual a la llllidad, utiliza más infonnación experimen

tal que el modelo 6. Nonnalmente puede esperarse que sin la etapa de -

normalización en la subrutina, la suma de las fracciones mol no serán la 

unidad. Tales casos resultan en valores de parámetros que difieren sig

nificativamente de aquellos obtenidos por el modelo 6. 

Similarmente los modelos B y 9 son estructuralmente los mismos en que -

aquellos miden el error relativo en la presión to~al. En tanto que el -

modelo 8 usa la subrutina de presión de punto de burbuja para calcular -

la presión total a partir de datos T-x experimentales, el modelo 9 usa -

una modificación de_ la subrutina que emplea en adición, los datos yi ex

perimentales. Se considera alcanzada la convergencia cuando entre dos

iteraciones consecutivas, los errores en la presión ·total no difieren en 

más de 10"5. 

A pesar de que el procedimiento computacional para los modelos S y 9 di-
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fieren, se obtienen estiJr.ados nuy cercanos en todos los casos. Nótese -

que el modelo 8 ha encontrado un uso extenso por su empleo en la mono -

grafía de Prausnitz. 

Finalmente, el modelo 10 es similar al modelo 3 en que usa la diferencia 

entre los coeficientes experimentales y los calculados. Los términos de 

error, sin embargo, son ponderados por un par de factores que reflejan -

la desviación de los coeficientes de actividad experimentales a la uni -

dad. Aún cuando el ténnino de factor de peso es el mismo para ambas co!!! 

ponentes, el uso de su modelo tiene el efecto de alterar la investiga -

ción en el espacio definido por los parámetros de Wilson y la función -

objetivo relativa a aquella del modelo 3. Este método fue usado por 

Hudson y Van Winkle. 

Los valores de los parámetros binarios para todos los sistemas binarios

y modelos son dados por Silvermann. Los resultados indican que pueden -

obtenerse valores para los parámetros diferentes al usar diferentes fun

ciones objetivo. Para sistemas con desviaciones negativas de la ley de

Raoult, donde pueden haber hasta 3 parámetros, se empleó el menor en va

lor absoluto, que cano lo rrruestran Silvennan y Tassios, brinda general -

mente los mejores resultados en la correlación de datos binarios y en la 

predicción del comportamiento VLE multicomponente. 

La evaluación de parámetros también puede llevarse a cabo por el princi -

pio de mllxima verosimilitud, se ha reportado recientemente (Skjold-Jor -
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gensen, 1983), sin embargo, que de una aproximación tal no puede esperar 

se que de mejores predicciones multicomponente que los modelos convenci.2_ 

nales. 

Las concentraciones de la fase vapor y las presiones totales se calcula

ron para los sistemas multicomponentes a partir de datos experimentales

de las concentraciones de la fase líquida y temperaturas, siguiendo el -

procedimiento de Prausnitz (1967) y usando los valores de parámetros bi

narios y programas de c6mputo dados por Silvennan (1978). Las desviaci.2_ 

nes absolutas promedio entre las concentraciones de la fase vapor calcu-

ladas y experimentales (~y) y la presión total ( C::.. P) se calcularon 

como: 

m m 
A y = \ r [ 1 y .. Ccalc) - y .. CexpJI} i{roan) 

i j lJ lJ . 

m 
A p = / ¡: 1 pi (calcj . pi (exp) 1 j /n 

1 

donde m es el número de canponentes y n es el número de puntos experime!!_ 

tales para el sistema multicanponente. 

La precisión de la predicción, probablemente debida a la interdependen -

cia de los dos part!metros de Wilson, no parece ser sensible a la calidad 

de los datos Binarías, El efecto es substancial sólo en presencia de un 

sistema binaría donde el esparcimiento de los datos es tal que es imposi 

ole determinar un drea positiva y negativa en la prueba de consistencia, 
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4.2 Ecuación NRI'L (Renon y Prausnitz, 1968) 

La ecuación de Wilson puede ser extendida a sistemas de líquidos inmisci 

bles, al introducir un tercer parámetro binario evaluado a partir de da· 

tos experimentales, Expresando la canposici6n local en ténninos de fra!:_ 

ciones mol en lugar de fracciones de volumen, Prausnitz y Renon (96) de

sarrollan lUla ecuación para la fracción mol local de la especie i en una 

solución liquida ocupada por una molécula de i en el centro: 

X]. exp (.OC. 1"i L .. ) 
x.. = ---'--------J_l_ 
Jl .s. 

l.. xk expE-ak. 1' ki) 
k=l l 

(1138) 

para el par binario, T .. , t .. son par:Imetros ajustables y oc... C= ce .. ) -
J l lJ Jl lJ 

es un tercer par:lmetro que puede encontrarse a partir de la energía li · 

bre excesiva; para un sistema líquido se expresa por una extensi6n de la 

teoría reticular de Scott en la cual sólo se consideran las interaccio · 

nes entre dos moléculas: 

E 
--tr- = 

c 
í: x. e 
i=l l 

c 
¿ x.. ,,;J·i· J 
i=l Jl 

(189) 

Las expresiones para el coeficiente de actividad se pueden expresar como: 
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(191 ) 

. combinando estas tres ecuaciones obtenemos una expresi6n general para el 

coeficiente de actividad: 

c 
Í: (( .. G .• X.) 
j=I JlJlJ 

ln ~\" c 
¡: (~ \) 
k=l 

[ 1ij-

donde 

c 
L (Xk T k1"~1·) 
k=l ] } -c-

~1 (~j \) 

los coeficientes t son dados por: 

'( .. = l) 
(gij - gjj) 

RT 

(192) 

(193) 

(194) 

(195) 

donde g .. y g .. son la energía de interacción entre nares de moléculas. -
lJ J l . . 

En las eOJaciones anteriores, Gji ;. Gij, tij ;. '(ji' Gii = Gjj = 1 Y 'r ii 

= T .. "' O. 
JJ 

El par~tro oc. . . caracteriza la tendencia de las especies i y j a ser -
lJ 

distribuidas en forma no aleatoria. Cuando o: .. =O, la fracci6n mol lo
Jl 
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cal es igual a la fracción mol global de la solución. Generalmente a: .. -
lJ 

es independiente de la temperatura y depende sólo de las propiedades de -

las moléculas. Aún cuandocx:. .. pueda ser tratada como un parámetro aiusta Jl . -

ble, detenninada a partir de datos experimentales, lo wAs común es deter-

minarla a partir de las siguientes reglas: 

1.- ex: ji = 0.20 para mezclas de hidrocarburos saturados y especies pola

res no asociadas. 

2.- a::ji = 0.30 para mezclas de compuestos no polares, excepto fluoro -

carbonos y parafinas; mezclas de especies no polares y polares no -

asociadas; mezclas de especies polares que muestran desviaciones ne

gativas de la ley de Raoult y desviaciones positivas moderadas; mez

clas de agua y especies polares no asociadas. 

3.- ex. •. = 0.40 para mezclas de hidrocarburos saturados v fluorocarburos J1 . 

homólogos. 

4.- oc .. = 0.47 para mezclas de un alcohol y otras especies fuertemente
J1 

asociadas con especies no polares; mezclas de tetracloruro de carbo-

no con acetonitrilos o nitrometano; mezclas de agua con butilglicol-

o piridina, 

Cuando a:ji <0.426 se predice la inmiscibilidad de la fase. Para siste -

mas binarios, la ecuaci6n(193) se reduce a la(189) o a las siguientes ex

presiones en términos de Gii: 
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+ (196) 

.(197) 

para soluciones ideales T . . = O. 
Jl 

Las formas binarias y ternarias de la ecuaciún NRTL fue:·on evaluadas y -

comparadas con otras ecuaciones para aplicaciones de equilibrio líquido -

vapor por varios autores (Leach, 1977; Prausnitz y Renon, 1968; Tassios y 

Larson, 1972 Tassios y Marina, 1973; Tsuboka y Katayama, 1975). En gene

ral, la precisión de la ecuación NRI'L es comparable con la ecuación de -

lülson. 

Los dos parílmetros de la ecuación NRI'L que involucran las diferencias de

energia, pueden ser obtenidos utilizando las expresiones de coeficientes-. 

de actividad a dilución infinita y las reglas para o:;ji. Las ecuaciones -

(1~) y ( 197) se reducen a: 

(198) 

(199) 

La ecuación NRTL es aplicable a sistemas multicomponentes liquido-vapor,

líquido-líquido y líquido-líquido-vapor; para ello se requieren únicamen

te constantes de datos experimentales correspondientes a cada par binario. 
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~.3 UNI~AC (UNiversal ~Asi Chemical (Abrams y Prausnitz, 1975; 

Pr3Usnitz, 197S)). 

Cuando una fase Hquida se encuentra en equilibrio con tma fase vapor, -

las canposiciones de ambas fases se relacionan por medio de la expresi6n. 

0. Y1· P " '/. x. f~ 
l l l l 

(200) 

como ya se ha discutido en el capítulo II. Los coeficientes de fugaci -

dad de la fase vapor se calculan por medio de tma ecuación de estado. A 

presiones bajas y moderadas, se emplea una ecuación de estado que con

sidera s6lamente interacciones entre dos cuerpos; en el caso de compo -

nentes que interactúan ligeramente, la ecuación que se aplica es la vi -

rial truncada después del segundo ténnino y para sistemas que interac -

túan fuertemente, se emplea una ecuación basada en la hipótesis de dime

rizaci5n (quúnica). El método propuesto es el mismo que dan Hayden y -

deonnell (1975). 

Los coeficientes de actividad de la fase líquida se relacionan a la ener_ 

gía libre molar excesiva de Gibbs, l, a través de: 

( 49) gE '" RT Í: x. ln 't.. 
i l l 

(Wl) 

y 

( 124 ) (~OZ) 

donde Res la constante de los gases; Tes la temperatura absoluta; ni 



- 179 -

es el n!lmero de moles del componente i;ny. es el n(imero total de moles, y 

xi ,. n/nr 

La fugacidad del estado estándar se tana como la fugacidad del líquido -

puro i a la presión y temperatura del sisterna. Esta depende primeramen

te de la presión de vapor del líquido puro (Prausnitz, 1969). 

A presiones bajas o moderadas gE depende sólamente de x y T ya que P ti~ 

ne poco efecto. La ecuación UNIQUAC para la energía excesiva molar de -

Gibbs consiste de dos partes: 

E E E g = g (combinatorial) + g (residual) 

Para una mezcla binaria: 

gEcombinatorial 
RT 

(203) 

(204) 

( 20~ 

donde el ntlmero de coordinación z se hace igual a 10 y la fracción seg -

mento, 0 , y fracciones área, 9 y 9' son dados por: 



x1r 1 9, .. --'-
x,r,•x2rz 

xlql 
e, ·---

x,q,+ xzqz 

ISO -

(Z06) 

xzqz 
gz '"-~--

x,q,+xzqz 
(207) 

(208) 

Los parámetros r, q y q' son constantes de estructura molecular del com

ponente puro que dependen del tamaño molecular y de las áreas superf ici! 

les externas. En la fonnulaci6n original (Abrams y Prausnitz, 1975) 

q = q'. Para obtener un mejor ajuste con agua o alcoholes, los valores

de q' para estos compuestos han sido obtenidos empíricamente, para apli

carse a una variedad de sistemas que los contienen como constituyentes.

Para alcoholes, la superficie de interacción es menor que la superficie-

externa gecmétrica (q' y q respectivamente), lo que indica que pata · és

tos la atracción íntennolecular es detenninada primeramente por el grupo 

OH. 

Para cada cornbinaci6n binaria en una mezcla multicomponente, hay dos -

parámetros ajustables Z-12 y 1'21 • Estos a su vez, son dados en ténninos

de energía características u12 y u21 por: 

,,. (·A ~z '1z=exp -
a 

exp (- -f-J (209) 
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,., C AUz1 , exp (- _.!;L) 
tZ1 • exp -~1 • 1 · 

que dan el efecto primario de la temperatura sobre los parámetros ajusta

bles. Las energías características freO.Jentemente tienen una d~il depeg 

dencia con la temperatura. Los coeficientes de actividad estan dados 

por: 

~ g r 
in ~ = in - 1 - + e z Jq in · 1 + ~ c11 - - 1 i ) 1 x1 ! 1 T, z r2 2 

donde 

El procedimiento para el cál.a.ilo de equilibrio vapor-líquido ha sido deli 

neado por Prausnitz (1969, 1967). La ecuaci6n(200) se aplica a cada can-
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ponente i y su coeficiente de actividad se encuentra a partir de la -

ea.iaci6n (ZOZ) usando alguna expresi6n conveniente para la energía libre 

excesiva de Gibbs. Para 1.llla mezcla multicomponente, la ecuaci6n UNI~AC 

es: 

l combinatoria! .. L x. ln ~ + z 
ítt i l xi r 

Q. 
q. x. ln t 

i l 1 . i 

gE residual 
Rr .. - !. q~ x. in C 'L g-: T' .. ) 

i l l j J Jl 

(210) 

(21 l) 

donde la fracci6n segmento n y las fracciones área 9 y gr están dados -

por: 

ri x. 
ei .. 1 

J rjxj 
(212) 

q! x. 
Qi = l 1 

tq! x. 
J J J 

(213) 

gr .. qi xi 
l I:q! x. 

j J J 
(214) 

Para cualquier componente i, el coeficiente de actividad está dado por: 

z Q. - _ 0i 
( ~) q. ln + + l. 'r. x. l. -

~ i ui 1 xi j J J 

~ 9j 't'ij 
q! ln ( !. 9! 'Z". •• )+ q! - q

1
! .1... ~~--

1 j J J 1 . 1 j k Qk 't" kj 
(215) 
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donde 

(216) 

La ecuación (215) requiere solamente parámetros binarios y de componente 

puro. 

No idealidades de la fase vapor y fugacidades de referencia de componen· 

te puro. 

A presiones bajas o moderadas, la forma tn.mcada de la ecuación virial · 

explicita en el volumen puede emplearse para representar la fase vapor. 

Pv 
R1 

+ BP 
RT (217) 

donde B es el segundo coeficiente virial de la mezcla de m componentes.· 

B se calcula a partir de los coeficientes viriales 'de componentes puro · 

y cTIJzados, por medio de: 

B 
m m 
L ~ Y1· Y3· B.· 
i J lJ 

(218) 

El coeficiente de fugacidad 0i se obtiene por substitución de la ecua · 

ci6n de estado en la relación termodinámica apropiada. Para la ecuación 

(217) obtenemos: 

fy.B .. -s] 
j l lJ 

(219) 
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En la correlaci6n generalizada de Hayden-0 1Co1U1ell (1975), los coeficie!.!_ 

tes de componente puro y c11.1zados son su111as de contribuciones de pares -

libres de mol~culas, pares metaestables, pares enlazados físicamente y -

pares enlazados químicamente: 

C220) 

Hayden y O'Connell presentan ecuaciones de correlación para cada contri

bución. 

Para mezclas que contienen uno o más componentes fuertemente interactuan 

tes, tales como ácidos carboxílicos, el cálculo de coeficientes de acti-

vidad se basa en una constante de equilibrio de dimerizaci6n (química).

En tales casos el coeficiente de fugacidad está dado por: 

0. =(z./y.) exp 
l l l 

(221) 

donde z es la fracción mol verdadera de la especie i (monómero i o díme

ro ij) en el equilibrio. La fracción mol verdadera z difiere de y,que -

representa la fracción molestequiom§trica como si no ocurriera dimeriza

ción. El cálculo de z's para una mezcla requiere del conocimiento de -

las constantes de dimerización para todas las especies moleculares, kij" 

como se discute en Nothnagel et. al. (1973), Las constantes de dimeriz! 
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ción son dadas convenientemente en ténninos de las varias contribuciones 

a los segundos coeficientes viriales: 

(222) 

donde Y= 1 cuando i = j, y Y= 2 cuando i f j. 

El coeficiente B.~ es la suma de las contribuciones metaestable, de 
lJ 

enlace y química al segundo coeficiente virial de la interacción i·j. 

Fugacidades de referencia. Las fugacidades para la fase líquida de est~ 

do est!indar, se calailan a partir de: 

(223) 

P S S [ 
-vi. Pi. S J 

f. 0 
= 0. P. exp v. =vol. molar de i (zz4) 

1 i1 IIT i 

donde el superíniice P0 se refiere a la presión cero, P~ es la presión · 

de vapor (a saturación) de i, y 0~ es el coeficiente de fugacidad a la -
1 

presión P~. A1ln cuando f? es una función de la temperatura y la presión, 
l 1 

f/o es una función sólo de la temperatura. En un trabajo de Hsieh y • 

Eckert (Universidad de Illinois, 1976) se correlaciona fio como una fun· 

ción de la temperatura para 90 fluidos. Esta correlación emplea el métQ. 

do de Hayden·O'Connell para calcular 0's y el método de Lyckman (1965) · 

para cala.1lar las fugacidades de referencia para temperaturas reducidas

por encima de 0.85. 
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La ecuaci6n UNI(UAC no sólo es una generalizaci6n del modelo de Guggen -

heim, sino que provee también una generalización de casi todas las expr~ 

sienes comúnmente usadas para la energía excesiva de Gibbs. cuando se -

realizan simplificaciones apropiadas en el modelo, la ecuación UNIQUAC -

se reduce a tales ecuaciones, como se indica: 

Tabla 7. Relación del modelo UNI(UAC con otros. 

SUPOSICIONES 

ec. (204) ec. (2ll5) 

(u21 -u11 ) = o 

REI.ACION RESULTANfE 

Atérmica de Flory-

qz = r2 (u12-u22) = 0 Huggins 
-----------------------------------------------------------------------

Wilson 2 parámetros 

Q7 = r? 
-=----~----------------------------------------------------------------

Wilson 3 parámetros 

q2 = r2 
-----------------------------------------------------------------------

-1 -1 
ql = q2 =OC.12 NRTL 

E· _ hE 
g residual -

-----------------------------------------------------------------------
Expansión en ténninos de 

(A u/RT) 

Truncada después del tér
mino lineal 

Van Laar con: 

A =(-2u12 + u11 
-1 

+ uzz)q1 

B -. ( -zu1 2 + u11 
-1 

+ uzz)qz 
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SUPOSICIONES 

ibid, truncada después 
del ténnino cuadrático 

ibid, truncada después 
del término cuadrático 

REI.ACION RESULTANfE 

Scatchard-Hamer con: 

q,=v1;qz=v2 

Tres sufijos de Margules 

-------------------~!-=-~~------------------------------; ______________ _ 
ibid, truncado después 
del tl:!nnino lineal 

u12 .. Vu11 u22 

Scatchard-Hildebrand con: 
~z, o = u,, 
º~ = u22 

ql = v, 

-----------------------------------------------~~-=-~~------------------
ióid, truncado después 
del ténnino lineal 

Flory-Huggins con: 
(Zu12+ u11 + u22) 

'X.= 

La principal ventaja de la ecuación UNI~AC es que con sólo dos paráme -

tres ajustables por binario, brinda una buena representación de equili -

brio tanto vapor-líquido como líquido-líquidp para una variedad de mez -

clas líquidas de no electrolitos. 
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Las ecuaciones de Abrams y Prausnitz ( 1 ) son ampliamente usadas para

calcular los coeficientes de actividad. Los parámetros (u12-u22 ) y 

(u21 - u11 J se detenninan para mezclas binarias por un método de míni -

mos ~-uadrados de ajuste a datos de equilibrio líquido-vapor. Los pará

metros son dependientes de la temperatura. Abrams y Prausnit: han indi 

cado una dependencia lineal con la temperatura: 

C22sJ 

(226) 

mientras que Anderson y Prausnitz ( 4 ) han sugerido: 

( 227) 

(228) 

Las constantes empíricas a12 , b12 , a21 , b21 , necesitan ser detenninadas 

a partir del mejor ajuste a los datos sobre un cierto rango de tempera

tura. ~luchos investigadores han trabajado con rangos de temperatura -

moderados y cortos de 30 a 60°C , lo cual hace dificil decidir qué ju~. 

go de ecuaciones es mejor. Schotte C!02) ha encontrado que las ecuaci.2. 

nes (227) y (228) son mejores en rangos de temperatura tan amplios cano 

de 60°C o más. 

Desafortunadamente, muchos de los datos de la literatura han sido medi

dos a presi6n atmosférica, a una sola temperatura, o sobre un rango de-
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temperaturas estrecho. Por ello no es posible estimar valores realís

ticos de las constantes ya que los resultados pueden reflejar más las

incertidunbres de las medidas que la verdadera dependencia con la tem

peratura. Este es un problema importante debido a que la informaci6n

de equilibrio liquido-vapor necesita frecuentemente ser estimada a te!!!_ 

peraturas que son muy diferentes de aquellas para las cuales se han -

efectuado las mediciones. 

Skjold-Jorgensen (105) introdujeron un nOJnero de coordinaci6n <lepen -

diente de la temperatura en las ecuaciones UNIQUAC, que permite el uso 

de parámetros independientes de la temperatura en la teoría UNIQUAC. -

!,;s_te ha sido un desarrollo importante, puesto que los datos de equili -

brio son requeridos s6lo a una temperatura. Este método es absoluta

mente aceptable, pero se limita a mezclas de canponentes no-asociados

y no se aplica a todas las temperaturas. 

La teoría UNIQUAC supone que la partición reticular es el producto de

un factor canbinatorio (nOJnero de formas de arreglo entre las mol~cu -

las), w (Q), y un término de energía potencial: 

u (Q) 
z = I: w(Q) exp ( - - 0 

- ) (Z29) 
g kT 

Abrams y Prausnitz consideran solamente la dependencia de la energía -

potencial en la composición. r.t.ichos trabajos se.han dirigido y siguen 

siéndolo hacia ·el desarrollo de expresiones para l~ energía potencial. 
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Por ejemplo, la teoría original de Van der Waals supone: 

u = o 
E 
V 

(230) 

Un potencial, basado sobre la ecuación de Redlich-Kwong, es mucho mejor: 

u = o 
E 

in e V+ b (231) 
V 

Esta ecuación indica que U
0 

decrece algo más que T-O.S al incrementar la 

temperatura debido al ténnino aditivo del volumen. Sin embargo, la ecu!!_ 

ción (231) es inadecuada. Un problema es que la ecuación (230) contiene 

solamente la parte atractiva de la energía potencial y carece de la par

te respulsiva. Diferentes correcciones empíricas para la temperatura se 

investigaron; una corrección adecuada debe tener continuidad para todas

las temperaturas, y no debe contener constantes arbitrarias, que pueden

cambiar con el tipo de compuestos de las mezclas, Una expresión adecua

da parece ser: 

U = E/T o 

o en la forma final para la eaiación UNIQUAC: 

(232) 

( 233) 
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Es interesante notar que las ecuaciones más generales (227) y (228) se

reducen a las (232) y (233) haciendo a12 y a21 iguales a cero. 

Se requieren datos de equilibrio líquido-vapor a Wla sola temperatura -

para detenninar las constantes empíricas b12 y b21 ; debe notarse que -

los parámetros UNIQUAC (u12 - u22) y (u21 - u11 ) se emplean a su vez en 

el cálculo de los valores de T12 y -zz1 de las ecuaciones 

r = exp ( - u21 - ul 1 
21 Rt 

Estas ecuaciones muestran que existe aan Wla mayor dependencia con la -

temperatura al estimar los valores de '( ; al mismo tiempo se ha consid~ 

rado como el clnico efecto significativo. (Véase figs. 6 y 7). 

Se han efectuado cálculos para una amplia variedad de mezclas, cante -

niendo compuestos con una amplia diferencia en pÜntos de ebullición y -

tanto compuestos polares como no polares de varios tipos. Las mezclas

con aze6tropos así cano no-azeotr6piC<'$ y con desviaciones positivas y

negativas de la idealidad fueron incluidas, en tanto que las mezclas -

iruniscibles y aquellas que exhiben fuertes enlaces de hidr6geno, se ex

cluyeron, debido a que no puede esperarse que tma dependencia simple -

con la temperatura los represente, Se exploraron temperaturas desde -
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eScatchard-Satkiewicz 
-parámetros ~f (T) 

» . =f (T) 

O x.y · 
etanol (1) - ciclohexano(2) 

Figura 6. ELV con el modelo UNI~AC 

\ 

' \ 
\ 

1 

\ 
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- ... - _._ -- --

•Lindberg y Tassios 

-Fredenslund 
--Skj;ld-Jorgensen 

333 K 

X 
hexano (1 )- etanol (2) 

Figura 7. ELV con el modelo llNiry.JAC 

1 
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X 

•Smith y Engel 

-UNIQUAC 

303K 

i o doetano(1 )-etanol (2) 

Figura 8. ELV con el modelo UNIQJAC 

1 
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400 
~ .... 
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• Wisniak y Tamir 
-UNIQUAC 

1 atm 

1 x.y 
ac. propionic o(1)- metrl isobutil cetona(2) 

Figura 9. bLV ryara un sistema cuyos componentes dimerizan en la 
fase vapor. 
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380 

o 

• Conti et. al. 

-UNIQUAC 

1atm 

- 196 • 

x.y 
ac. fórmico(1)- ac. acético (2) 

Figura 10. ELV para sistema con COO!T)Onentes que se asocian y 
solvatan fuertemente en la fase vapor. 

1 
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o 

• Severns et. al. 
-UNIQUAC 

- 197 -

x,y 
acetona (1) ~ cloroformo(2) 

Figura 11. ELV para un sistema binario con fuertes desviaciones 
negativas de la Ley de Raoult. 

1 
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.34 

.3 

o 

• Brown v Smith 
-UNIQUAC 

45°C 

• 198 • 

x,y 
acetonitri!o(1) - benceno(2) 

1 

Figura 12. ELV para sistema binario con fuertes desviaciones positivas 

de la Ley de Raoult. 
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-90°hasta 100°C. DesafortWladamente, la aplicación para altas tempera· 

turas de las correcciones no puede probarse debido a la encasez de da -

tos. 

Algunos de los resultados obtenidos se muestran en las figuras 8 a 12, -

pudiéndose contrastar datos experimentales con los predichos por el mo

delo UNIQUAC, En ellas se observa la razón que hace de este modelo uno 

de los preferidos para el ajuste de datos de equilibrio líquido-vapor. 

Una amplia lista de valores de los narllmetros del modelo UNIQUAC se pu.!:. 

de encontrar en la referencia ( 89). 

Resumiendo, para mezclas binarias moderadamente no ideales, todas las -

ecuaciones para gE que contienen dos o más parámetros binarios, dan bu.!:. 

nos resultados: hay poca raz6n para elegir uno sobre otro a excepción -

de que los m!ls antiguos (.Margules, Van Laar) son matemáticamente más f§ 

ciles de manejar que los más re1;ientes (Wilson, NRTL, UNIQUAC). La 

ecuación de Margules de un paríbnetro e z sufijos) ?e aplica' sólo a mez

clas simples donde los componentes son similares en naturaleza química

y tamaño molecular, 

Para mezclas binarias fuertemente no ideales, tales cerno soluciones de-

alcoholes con hidrocarburos, la ecuación de Wilson es probablemente la

mfis usual debido a que, a diferencia de la ecuación Nln'L, contiene sólo 

dos paríbnetros ajustables y es matemáticamente más simple que la ecua -

ci6n UNIQUAC. Para tales mezclas, la ecuación de tres sufijos de Marg!! 

les y la ecuación de Van Laar representan los datos con mucha menor pr.!:_ 
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cisi5n, especialmente en la regi6n diluida con respecto al alcohol, 

en la cual, la ecuaci6n de Wilson es particulannente apropiada. La -

ecuación de ~largules de cuatro sufijos no tiene ventajas significativas 

sobre la ecuación NRTL de tres parámetros. 

~\Jmerosos artículos en la literatura emplean la expansión de Redlich -

Kister para gE. Esta expansión es matemáticamente similar a la ecua -

ción de :targules. 

La ecuaci6n de lülson no es aplicable a mezclas que--exhiben una región-

de inmiscibilidad; ~sta es inherente.~ente, incapaz, aún cualitativamen

te, de considerar la separación de fases. Sin embargo, la ecuaci6n de

l~ilson puede ser empleada para tratar aquellas mezclas donde la miscibi 

lidad es incanpleta previendo s-~ aplicación a la región de una fase s6-

lamente. 

A diferencia de la ecuaci5n de Wilson, las ecuaciones de Nro'L y UNIQUAC 

se aplican tanto a equilibrio líquido-vapor como liquido-líquido. Por

tanto, pueden emplearse datos de solubilidad mutua para determinar los

parámetros de las ecuaciones Nro'L y UNIQUAC pero no de \'/ilson. Aún 

cuando UNIQUAC es matemáticamente más compleja que NRl'L, tiene tres ve!! 

tajas: 

1) Tiene sólo dos parámetros ajustables. 

Z) Debido a su mejor base teórica, los parámetros UNI~AC frecuentemeg_ 

te tienen una pequeña dependencia con la temperatura. 
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3) Debido a que la variable de concentración primaria es una fracci6n

superficie, UNIQUAC es aplicable a soluciones conteniendo moléLulas 

grandes o pequeñas, incluyendo polímeros. 

La experiencia ha mostrado que el equilibrio multicanponente líquido-V! 

por usualmente puede ser calculado con precisión satisfactoria, usando

la eLuaci6n de l~ilson, la NRI'L o la UNIQUAC, previendo que se ejerza -

cuidado en la obtenci6n de los parámetros binarios. Esto puede obser -

varse en las figuras siguientes. 
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7 

2 

I 

I 

• zoz . 

X 

•Experimental 

-Wilson 
-·NRTL 
--UNIQUAC 

etanol (1) - undecano (2) 
Figura 13. Canparación de modelos de coeficientes de actividad. 

1 
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X 

•Experimental 
-Wilson 

-.NRTL 
--UNIQUAC 

1 propano! (1) - undecano (2) 

Figura 14. Comparación de métodos de coeficientes de actividad 

1 
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• • 

• Dechema 
-UNIQUAC 
--'Nilson 
--NRTL 

X 

metanol (1) -agua (2) 
1 atm 

Figura 15. Comparaci6n de Modelos de coeficientes de actividad. 

1 
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CAPIIDLO V. METOOOS DE CG'filUBUCIQ'-; DE GRUPOS. 

Para la correlaci6n de propiedades tennoclinámicas, con frecuencia es 

conveniente manejar una molécula cano un agregado de grupos funcionales; 

como resultado, algunas propiedades tennodinámicas de los fluidos puros 

pueden ser calculadas a partir de la s1.U11a de las contribuciones de los

grupos. La extensi6n de este concepto a mezclas fue sugerido por Lang

muir, y se han hecho muchos intentos para establecer métodos de contri

buci6n de grupos para calores de mezclado y coeficientes de actividad,

que parecen ser particulannente atiles para efectuar estimados razona -

bles para aquellas mezclas fuertemente no ideales para las cuales los

datos son dispersos o ausentes. Los dos métodos, llamados ASOG y UNI -

FAC, a los que haremos referencia, son similares en principio, pero di

ferentes en detalle; ambos métodos son para la evaluaci6n de coeficien 

tes de actividad. 

En cualquier método de contribuci6n de grupos, la idea básica es que -

mientras existen cientos de compuestos químicos 4e interés en la indus

tria quimica, el ntlmero de grupos funcionales que constituyen dichos 

compuestos es muy pequeño. Por tanto, si suponemos que una propiedad -

física de un fluido es la stona de las contribuciones hechas por los g~ 

pos funcionales de las moléculas, obtenernos una posible técnica para cg_ 

rrelacionar estas propiedades para un gran nClinero de fluidos en ténni -

nos de un mucho más reducido namero de parámetros que caracterizan las

contribuciones de grupos individuales. 
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CUalquier método de contribuci6n de grupos es necesariamente aproximado 

deoido a que la contribuci6n de un grupo dado en una molécula no es ne

cesariamente el mismo que en otra. La suposici6n fundwnental es la adi 

tividad: la contribuci6n hecha por un grupo en una molécula se supone . 

independiente del hecho por otro grupo en la misma molécula. Esta sup2_ 

sición es válida s5lo cuando la influencia de cualquier grupo en una rnQ 

lé0.1la no es afectada por la naturaleza de otros glupos en dicha molécu 

la. 

Por ejemplo, no se puede esperar que la contribuci6n de un grupo carbo· 

nilo en una cetona (digamos acetona) sea la misma que la de un grupo -

carbonilo en un ácido orgánico (digamos ácido acético). Por otro la -

do, la experiencia sugiere que la contribuci6n de un grupo carbonilo -

en, por ejemplo, la acetona, sea cercano a (si no idéntico a) la contri 

buci5n de un grupo carbonilo en otra cetona, digamos 2-butanon,a--. 

La precisión de una correlación se incrementa con el aumento en la dis· 

tinción entre grupos: si consideramos, por ejemplo, alcoholes alifáti -

cos, en una primera aproximación no se hace distinci6n entre la posi 

ción (primaria o secundaria) del grupo hidroxilo, pero en una segunda · 

aproximaci5n es deseable contar con tal distinción. En el límite, CU3!! 

do n1ús y núls distinciones se hacen, recuperamos el último grupo, diga · 

mos, la molécula misma. En tal caso, se pierde la ventaja del método · 

de contribución de grupos. Para utilidad práctica, el número de grupos 

debe pennanecer pequefio pero no tanto como para despreciar los efectos· 
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significativos de la esttuctura molecular en las propiedades físicas. 

La extensión de la idea de contribución de grupos a mezclas es en ext~ 

mo atractiva ya que, mientras que el núnero de compuestos químicos en la 

industria química es muy grande, estos pueden estar constituidos por -

~o. SO o a lo más 100 grupos funcionales • 

• .\SCG y UXIFAC son los modelos de contribución de gtupos mejor establee.!_ 

dos hasta la fecha. UNIFAC es el más empleado debido a que el número -

de parámetros UNIFAC que puede encontrarse en la literatura es grande. 

En ambos métodos, ASOG y UNIFAC, la energía de exceso de Gibbs de una -

solución se supone que es la suma de dos contribuciones, una asociada -

con las diferencias de tamaño y forma molecular y la otra con las inter. 

acciones energ~ticas entre gtupos, Cano consecuencia d~ esta suposi -

ción, el logaritmo del coeficiente de actividad puede escribirse como: 

In 'tl. = In 't~ + In~~ 
l l 

donde: C denota la parte canbinatoria, o de tamaño, o de entropia; R -

denota la parte residual, o de interacción, o de entalpia. 
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S. 1 f>SOC,, (Palmer , 1975), 

La aproximaci6n de AScx; fue desarrollada por Derr y Deal a partir de 

un trabajo previo sobre la teorl'.a de contribuci6n de grupos de Wilson,

Pierotti, Deal y Derr. A pesar de que Derr y Deal prestan ejemplos 

para soportar su teoria, el método de cálculo ha requerido de la publi

caci6n de artículos que aclaren su uso. 

El método de AScx; correlaciona la interacci6n de grupos funcionales, 

tales como metileno, hidroxilo, benceno, ácido, y anhídrido. Cualquier 

cornbinaci6n dada de tales grupos tendrá dos par§metros de interacci6n -

característicos, que son independientes de la composici6n. De acuerdo

ª esto, el parámetro de interacci6n para una canbinaci6n de grupos se -

puede calcular (por análisis de regresión) y entonces aplicarlo a cual

quier otra mezcla que contenga la misma canbinaci6n. Puede incluirse -

una dependencia con la temperatura de los parámetros. 

Los coeficientes de actividad se predicen cano l¡is stDnas de las inter

acciones entre los grupos de la mezcla, menos las interacciones entre -

los grupos de los componentes. Cada interacci6n entre grupos se corre

laciona cano si fuera una mezcla de' dos canponentes puros, usando una 

ecuaci6n de dos parámetros desarrollada por G.~I. Wilson. 

A esto se adiciona el efecto de las diferencias en los tamafios molecul_!!. 

res que afectan a la entropia. Los tamaflos moleculares relativos se · 
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obtienen por consideración de los "tamaños de grupo". Esto puede dife

rir del número de grupos de interacción. La contribución de tamaño se

adiciona a la contribución de interacción para predecir el coeficiente

de actividad. 

Una gran ventaja de las ecuaciones ASCG es que pueden emplearse para 

predecir el efecto de la composición sobre los coeficientes de activi 

dad. Muchas otras aproximaciones proveen coeficientes de actividad 

sólo a dilución infinita, y las constantes para las ecuaciones que de -

penden de la composición deben ser generadas en una etapa aparte. 

Método de cálculo. 

Las siguientes nueve etapas muestran la aplicación del método. Las pri_ 

meras tres etapas dan la contribución de la diferencia de tamaño, las -

siguientes cinco, la contribución de interacción de los grupos, y la 

novena etapa, la suma de las dos contribuciones. 

Contribución por diferencias de tamaños. 

1. Identifique el número de grupos, como k1, k2, etc., que están cont! 

nidos en la molécula de cada componente en la mezcla. Estos gnipos son: 

-CH2-, -m3, =Of-, -CO-, -0-, y -00 (véase tabla en el apéndice). 

2. Empleando la fracción mol de los componentes en la mezcla, junto 

con el número de grupos para cada componente, calcular el ténnino de ta 

maño, Ri' como: 
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R.'" 
.1 
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si nClmero de grupos (diferentes) en la molécula i 

sj número de grupos en la molécula j 

xj fracción mol de la molécula j en la mezcla. 

(234) 

3. Usando el término de tamaño de la etapa 2, calcular el coeficiente

de actividad, '!'~ , para cada molécula, como 

1n "t~ = 1 - R. + ln R. 
1 l l 

(235) 

Contribución por interacciones de grupo. 

4. Calcular la fracción mol, Kk, de cada interacción a partir de la -

fracción mol de cada componente, x., y el número de cada tipo de inter-
1 

acción de grupo funcional, vki' como: 

(236) 

donde vki = número de interacciones de grupos funcionales k en la molé

rula i. 

S. Usando la tabla, determinar el parámetro de interacción, Ak,l' para 

cada grupo funcional en la mezcla. Los parámetros en la tabla se han -
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calculado por medio de un an§lisis de regresión no lineal a partir de -

datos cxiierimentales. Derr y Deal han reportado muchos otros par§me -

tras, algunos de los cuales se presentan en la referencia ( 24). 

6. Calcular los coeficientes de actividad g11.1pales, r i' a partir de -

la ecuación de Wilson cano: 

(237) 

7. Usando la ecuación de l~ilson, calcular también los coeficientes de

* actividad de grupo de estado-estándar, r k , repitiendo la etapa (6) P.!!. 

ra una solución al 100~ ·de cada componente en la mezcla. 

8. Adicionar los coeficientes, y restar el valor de los coeficientes -

de actividad de estado-estándar, para obtener la contribución de inter· 

acción grupal al coeficiente de actividad, r9 , como: 
l 

(238) 

9. Finalmente, se adicionan el coeficiente de interacción grupal glo -

b~l, r9, y la contribución del término de tamaño, 1~. de la etapa' 3, -
l l 

para obtener el coeficiente de activicad global, ti' como: 

ln 't. = ln ~9 + ln r ~ 
l l l 

(239) 

Estos coeficientes de actividad se emplean, junto con las presiones de

vapor y corre1.:ciones por no idealidad del vapor, para calcular el equ.!, 
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librio vapor-liquido. Las ecuaciones se pueden emplear en fonna itera

tiva para predecir el equilibrio liquido-líquido multicomponente. 

Derr y Deal han graficado el logaritmo de los parámetros ~l y A
1
k con

tra la ter.iperatura para indicar su dependencia con esta misma y su

gieren que estos parámetros "tienden n variar regul:mnente con la temp~ 

ratura, y es arriesgado extrapolarlos sobre un rango <unplio de tal va -

riable". Por otro lado, Tochigi y Kojima (1976) sugieren que el logari!_ 

mo de estos parámetros puede representarse como función lineal de 1/t: 

(240) 

Las cantidades mkl y nkl son constantes e independientes de la temper.e_ 

tura. Posteriormente se propone una ecuación que involucra un término 

exponencial en l/T y una razón de los pares: 

(Z41) 

En otras palabras, la cantidad "\:l ha sido reemplazada por la razón del 

número de átomos diferentes del hidrógeno en los grupos 1 y k mientras

que la cantidad nkl se ha reemplazado por (-bk1). Se puede emplear una 

expresión similar para Alk al intercambiar los dos subíndices. L.a Glti 

ma ecuación es rruy similar a la usada para representar la dependencia -

con la temperatura de los parámetros de WilsOJ,l. Esta simple modifica -

ción permite la extrapolación de los parilmetros obtenidos a partir de -
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datos de una sola temperatura. Más atín, no se requiere ninguna otra -

cantidad o propiedad adeiná!: de las empleadas en el procedimiento de cál 

culo del m~todo ASOO. Se han establecido los valores de blk y bkl a Pª! 

tir de valores experimentales de equilibrio vapor-líquido reportados en 

la literatura; estos g11.1pos funcionales son empleados para predecir V!_ 

lores de equilibrio vapor-líquido para sistemas binarios y multicompo · 

nentes conteniendo: parafinas. olefinas, aromáticos, cidoparafinas, 

agua, cetonas, ~steres, nitrilos, clorofonno y otros cloruros, y tetra· 

cloruro de carbono. (v~e figuras 16, 17 y 18). 

En la evaluación de los vkl , el CH3 se considera cano equivalente a 

-CH2-; los valores de Ql y C en alcanos se tanaron como 0.8 y 0.5 res -

pectivamente, y el valor para agua fue tanado cano 1.6. Estas sugeren

cias han sido hechas por ICojima y Tochigi (1979), 
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•Experimental 
-ASOG 
1 atm 

X 1 
etanol (1) - etilbenceno (2) 

Figura 16. Uso del modelo ASOG en la prediccilln del ELV. 
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• Ellis y Garbet 

-ASOG 

1 atm 

• • • 
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• • 

X 
n butano! (1)- agua (2) 

Figura 17. Uso del modelo ASOG. 

• 

• 

1 
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•Dechema 

-ASOG 
- -· Teja-Patel 

X 

metano! (1)- agua(2) 
373.2 K 

Figura 18. Uso del modelo ,\SCXi, Contraste con la eCUllci6n 
Teja-Patel 

1 
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S.2 UNIFAC (Skjold-Jorgensen, Kolbe, Qnehling y Rasmussen, 1979) 

En el método UNIFAC, los coeficientes de actividad se calculan a partir 

de dos términos: Wla parte combinatoria! debida esencialmente a difere!!_ 

cias en el tamaño y la forma de las mol~culas y una parte residual debi 

da a las interacciones energéticas entre los grupos. 

Se requieren tres tipos de parámetros grupales: parámetros de volumen -

de grupo(~), parámetros de área superficial (Qk), y parámetros de in· 

teracción de grupo (amn y anm). Los índices k, m y n representan dife

rentes grupos. 

Los parámetros de interacción ªmn y ªron publicados por Fredenslund et -

al (1977) fueron estimados principalmente a partir de datos experiment!!_ 

les de equilibrio vapor·líquido reportados en la literatura, 

Los procedimientos para probar los datos y para la estimación de los -

parámetros se describen detalladamente por Fredenslund, y los valores -

de los mismos se presentan en las tablas correspondientes. 

A1ln cuando en concepto UNIFAC es posterior a AScx:i, contiene ciertas ve!.!_ 

tajas: 

1, posible reducción de datos de coeficiente de actividad obtenidos -

experimentalmente para la obtención de parám~tros que caracterizan in -

teracciones entre pares de grupos estructurales en sistemas de no elec

trolitos. 
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2. empleo de tales parrunetros para la predicci6n de coeficientes de . 

actividad para otros sistemas que no se han estudiado experimentalmen

te pero que contienen los mismos grupos funcionales. 

Como se mencion6 anterionnente, los coeficientes de actividad se eva -

Iaan en dos partes, en ASOG, en la primera, y debido a las diferencias 

de tamaño, se emplea la ecuación aténnica de Flory-Huggins, y para !a

segunda, se utili:a la ecuación de Wilson. ~~..icha de esta arbitrarie -

dad se remueve al combinar el concepto de solución de grupos con la -

ecuaci6n UNIQJAC; primero, el modelo UNIQUAC por sí mismo contiene una 

parte combinatoria!, debido a diferencias en tamaño y fonna de la:; mo

léculas en la me:cla, y una parte residual, como consecuencia de inter 

acciones de energía; y segundo, los tamaños de grupo funcionales y -

áreas superficiales de interacción se introducen a partir de datos de

estructura molecular de componente puro obtenidos independientemente. 

La ecuaci8n UNIQUAC brinda buenas representaciones tanto en equilibrio 

vapor-liquido, como líquido-líquido para mezclas binarias y multicomp.9_ 

nentes conteniendo una gran variedad de no electrolitos tales como hi

drocarburos, cetonas, ésteres, agua, etc. En una mezcla multicompone!!_ 

te, la ecuaci5n UNIQUAC para el coeficiente ·de actividad (mo1.ecular) -

del ccrnponente i es: 

ln 'f.= ln 't~ + ln 1'R
1
. 

1 1 
(242) 

combinatoria! residual 
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donde 

y 

c 0. z Q. 0. 
1n '!' ... ln-1

- + 2 q. ln-;rL +l. - 2. t x.l. 
l xi l y¡ i l xi J J J 

1n l~ = q.[Hn(! Q. 
l . l j J 

. .)- I: 
lJ j 

l. = ~ ( r. - q. ) - (r. - 1) z = O 
1 ' 1 l 1 

r.x. 
0 ... _1_1_ 

1 I;r .X. 

u .. -u .. 
L Jl 11 

't"ji = exp ' Rf 

J J .J 

(243) 

(244) 

En estas ecuaciones, xi es la fracción mol del componente i y las stunas 

son sobre ... todos los componentes , incluyendo al ccmponente i. l..Ds par! 

metros de componente puro r. y q. son respectivamente, medidas de volú-
1 l 

menes y área superficiales moleculares de Van der Waals. 

En UNIQJAC, los dos parámetros binarios que aparecen deben ser evalua -

dos a partir de datos de equilibrio de fases experimentales. No se re

quieren parámetros de tipo teznario,o mayor.para sistemas que contienen 

tres o más componentes. 

En el método UNIFAC, la parte combinatoria! de los coeficientes de 

actividad de UNIQUAC se emplea directamente. Solamente tornan parte en-
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la ea.iaci6n propiedades de componente puro. Los parámetros r. y q. se 
l l 

calculan cano la suma de los par11metros de volumen y área \ y <\ da-

dos en la tabla: 

y q. "' !: ~(i) n. 
l k k :'le 

(245) 

donde ~t. siempre un entero, es el número de grupos de tipo k en la -

mollia.ila i. Los parrunetros de grupo \ y ~ se obtienen a partir de -

los volOmenes y áreas superficiales de Van der Waals y Vwk y \.k• da -

das por Bondi: 

vwk 
15.17 y 1\k 

2.Sx10
9 (246) 

Los factores de nonnalizaci6n 15,17 y 2.Sx109 se determinan por el vo

lumen y_á_!~a __ superficial_ ~ema de una unidad 012 en polietileno. 

La parte residual del coeficiente de actividad se remplaza por el con

cepto de soluci6n de grupos. Escribimos: 

in >' ~ .. r .;> Ci) cin r - in rCi) J 
l k k k k 

(247) 

donde r k es el coeficiente de actividad residual del grupo r ~i) es -

el coeficiente de actividad residual del gnxpo k en una solución de r~ 

ferencia conteniendo solamente mollkulas de tipo i. (En UNIFAC, r~i)_ 

es similar a í* de AS(X;) • 
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El ténnino r ~i) es necesario para conseguir la nonnalizaci6n que el -

coeficiente de actividad sea la unidad cuando xi está pr6xima a la uni

dad. El coeficiente de actividad para el grupo k en la molécula i de -

pende de la molécula i en la que k está situado. 

El coeficiente de actividad de gn.tpo, rk' se encuentra a partir de la -

expresi6n: 

Q '!'km 
ln rk .. n. [ 1- ln cr Q 't'mk) - "" m J 

'le m m L. I. g 't' 
m n n nm 

(248) 

que también aplica a r~i). En la ecuaci6n, Qm es fracci6n de área del 

grupo m, y las sumas son sobre todos los grupos. Q se calcula de mane m -

donde X es la fracci6n mol del grupo m en la mezcla. 
m 

interacci6n de grupo 't' mn está dado por: 

U - U a 
'f mn = exp (- mn RT nm) .. exp ( - T) 

(249) 

El parámetro de-

(250) 

donde U es una medida de la energía de interacci6n entre los grupos -mn 
m y n. Los parámetros de interacci6n de grupo ªmn tienen unidades de -

Kelvins y son tales que ªmn ' ªnm· Los parámetros a y a se obtie -. mn nm . 
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nen a partir de una base de datos usando un amplio rango de resultados -

experimentales. 

La contribuci6n combinatorial al coeficiente de actividad depende s6la -

mente de los tamaños y fonnas de las moléculas presentes. Al incremen -

tarse el número de coordinaci6n, z, para grandes moléctilas en cadena 

q./r. tiende a uno y en dicho límite, la ecuaci6n para la contribuci6n -
l ]. 

se reduce a la ecuación de Flory-Huggins empleada en el método ASCXJ. 

Se ha indicado que el método UNIFAC puede ser empleado para predecir el

cauportamiento del equilibrio liquido-vapor de mezclas multicomponentes

cuando no se dispone de datos experimentales. Sin embargo, la predic -

ci6n de los coeficientes de actividad por el uso de UNIFAC puede llevar

se a cabo de otra manera. ·Un sistema multict:!llponente dado contiene cier 

to número de sistemas binarios constituyentes; en muchos casos, los coe-

ficientes de actividad experimentales para algunos de estos binarios pu~ 

den ser disponibles; en tal casq, UNIFAC puede emplearse para predecir -

los coeficientes de actividad para cada uno de los. componentes binarios

desconocidos. Estos coeficientes de actividad pueden emplearse a su vez 

para generar los parámetros binarios del modelo para la energía excesiva 

de Gibbs. 

M.1s aiín, UNIFAC puede emplearse para extrapolar datos con.respecto a la

estructura molecular; por tanto, si se dipone de datos experimentales -

para sistemas similares al de interés, UNIFAC puede usarse para indicar

como cambian los coeficientes de actividad con el tamaño molecular o con 
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las modificaciones en la naturaleza del "ensamblado" de los grupos fun -

cionales moleculares. 

FinaL'!lente, UNIFAC puede emplearse para la estimación de los coeficien -

tes de actividad para moléculas altrunente sensibles o transito.rías cuyas 

propiedades .no pueden obtenerse de manera experimental. 

Las posibles aplicaciones futuras están limitaaas por la escasez de 

datos disponibles. ~lientras más datos sean disponibles se hace posible

y apreciable, considerar refinamientos en UNIFAC. Aún cuando los pará -

metros disponibles hasta la fecha pueden ser usados para una gran vari~ 

dad de usos prácticos en la industria, (observénse las figuras 19-23) 

existen muchos grupos que no se encuentran incluidos aíln. La inclusión

de ellos requiere la disponibilidad de una mayor cantidad de datos expe-

rimentales. Sin embargo, para mezclas conteniendo ácidos carboxílicos -

será esencial incluir correcciones para la fas~ vapor en la reducción de 

los datos. 

Los efectos de isomería tambi~n son un foco de estudio, aún cuando c~ 

nentes tales como isa-butano puedan ser ya tratados con el método UNIFAC. 

El modelo l.JNIFAC supone la accesibilidad de la interacción de un grupo -

funcional, determinada por su par:lrnetro de drea, Q, que depende del tam.!!_ 

fio, nílmero y naturaleza de los otros grupos f~ncionales en la misma mol~ 

cula. Esta suposición requiere cierta modificación para el caso de po

límeros, en los cuales algunos de los grupos se encuentran parcialmente-
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~ Murti y Van Winkle 

- UNIFAC 

333K 

X 

1 propano! (1,e) -agua(2,o) 

o 

Figura 19. Predicción de coeficientes de actividad con el modelo 
UNIFAC 

1 
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o 

X 

cic!ohexano(1,e)-metilacetato(2,ol 

o 

Figura 20. Predicción de coeficientes de actividad con el modelo 
UNIFAC 

1 
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e,o Mesnage y Marson 

- UNIFAC 

1 atm . 

X 

ciclohexano(1,e) -12 dicloroetano('.2,o) 

Figura 21. Predicción de coeficientes de actividad con el modelo 

UNIFAC 
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O 1 Wilson y Simons 
-UNIFAC 

X 

2 propanol(1.o) - agua(2,e) 
Figura 22. Predicci6n de coeficientes de actividad con el modelo 

UNIFAC 

1 
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• Kretachmer y Wiebe 
-UNIFAC 

328 K 

X 

etanol (1) - agua(2) 
Figura 23. Ajuste del ELV con el Modelo UNIFAC 

1 
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enr.uscarados por otros grupos de la cadena. ~!ds acln, parece ser que se

requieren contribuciones de volumen 1 ibre para representar los coeficie!!_ 

tes de actividad en soluciones poliméricas. La inclusión de polímeros -

en el método UNIFAC es un desarrollo posterior a la proposición de Derr

:-· Deal (1973) quienes aplican el método ASOG a sistemas solvente-políme

ro. 

- : bie lo de contribución de grupos para fracciones de petr6leo (Ruzicka, 

Fredenslurd,Rasmussen 1983). 

Los aceites y fluidos combustibles son mezclas complejas principalmente

de parafinas, naftenos y compuestos aromáticos. Para fracciones de pe -

tróleo de alto peso molecular (digamos 100) es irnpráctico listar todos -

los componentes presentes. En ellas, uno de los grandes problemas en -

cálculos de equilibrio de fases que involucran tales fra.cciones, es la -

representaci6n de los muy diferentes hidrocarburos en términos de unos -

pocos parámetros característicos adecuadamente ponderados. 

Ruzicka y colaboradores describen un método de caracterizaci6n de frac -

cienes pesadas de petróleo. El método se basa en el modelo de contrib~ 

ción de grupos UNIFAC para la predicción del equilibrio líquido-vapor y

presiones de vapor de componente puro. En suma, se emplean un análisis

de punto de ebullicidn verdadero y, si es disponible, un análisis de pa

rafina-naftaleno-aromdtico (TBP y PNA, respec~vamente). 
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En la figura se T!llestra una curva TBP para una mezcla canplcja de petr§. 

leo 

440 .-----------. 

T 
B 380 

p 

o 100 

Volumen liquido por ciento 
Fig. 24 Curva TBP para una mezcla de petr61eo 

El método sugerido involucra las siguientes etapas: 

1) Divisi6n de la curva TBP en cierto número de subfracciones. 

Z) Definición de ·los componentes del modelo para cada subfracci6n en -

términos de grupos UNIFAC tales como -0!3, - CH2-, y ACH (grupo hi

drocarburo aromático). 

3) Ajuste del número de grupos en cada canponente, del modelo, así corno 

"emparejar" el punto de ebullición de volumen medio para cada sub · 

fracción. 

4) Usando los métodos de Lydersen y Pitzer, se estiman las propiedades 

críticas y factores acéntricos para cada canponente del modelo. 

5) Usar las constantes estimadas en cualquier correlación estándar 

(por ejemplo SRK) para el cálculo de las propiedades tennodinámicas. 

El resultado de este procedimiento es un juego de canponentes del rnode· 

lo bien definidos que representan la mezcla compleja de petr6leo. Los· 
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pesos moleo.ilares, factores acéntricos y propiedades críticas del mode· 

lo pueden especificarse fácilmente por el uso de procedimientos típicos. 

Como se indica en la figura, se requieren de S a 10 subfracciones, cada 

lllla conteniendo tres componentes del modelo: uno parafínico, uno naft~ 

nico, y uno aromático. Se ha encontrado que la aproximación brinda re

sultados confiables para temperaturas por encima de 600 K. 

El método requiere de los siguientes datos: un análisis TBP completo · 

(temperatura de ebullición vs volumen líquido), un análisis PNA, de pr.!:_ 

ferencia para cada subfracción, y la densidad, de preferencia para cada 

subfracción. 

Con frecuencia los datos anteriores no son disponibles para mezclas de

hidrocarburos complejos. Varios procedimientos para transformar infor

mación incompleta de fracciones de c6 y mayores en análisis TBP satis · 

factorios, se delinean por Erbar (1977). Aún cuando fue desarrollado· 

inicialmente para fracciones de petróleo C6 y ffiU)'Ores, el procedimiento 

puede ser usado también para otras fracciones de p~tróleo. Una reví · 

si6n de las diferentes categorías de datos básicos disponibles para c6-

y mayores es dada por 1'/ilson et. al. (1978). 
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C\PI1ULO VI, C(}!PARACION DE METOOOS. 

La apro:dmaci6n de ecuaci6n de estado ha sido efectiva en la descripci6n 

de sistemas conteniendo sólo componentes no polares y ligeramente pala -

res, pero el concenso general parece ser en el sentido de que la flexibi

lidad adicional de los modelos de coeficientes de actividad es necesario

para correlacionar sistemas altamente no ideales que contienen substan -

cias polares. 

La aprox:i.maci6n de coeficientes de actividad se ha encontrado que correl~ 

ciona una amplia variedad de comportamientos de fase ccmplicados, pero ha 

sido a e~nsas de Uh gran ntlmero dé ·pa:rlltnett~ ·q1.1e extrapolan probremen

te con la temperatura (véase el capitulo IV). Otra, y más seria desventa

ja, es que se obtienen resultados anómalos en la regi6n critica dado que

se emplean diferentes.mCKielos para las fases ·virpoT y líquida. 

Por otro 1.Mb, la i!p'i'oKiJnacHin de etuaci.-On 4le estni.to 1Jredice las regiones 

criticas de mCKio tt'.irtp-létrunente na'tlrral, y ecuaciones relativamente sim -

ples com:l las .de Sortve ·y ·Ptihg"-Robinson .son mrpg.ces ~ predicciones satis

factorias del comportamien1:t> •de :f..tl!leS t!n :1a ~ 'L"l"itica complicados -

(Heidemann y Khalil), 

De este.modo, se necesita una ecuación de estnl;iti~le a sistemas co!!_ 

teniendo substancias polares. Un intento para al~unUtr esta meta fue pr.Q_ 

puesto por Ghmeling y colaboradores (1979), .quienes supus:ieron una hipót~ 

sis de equilibrio químico, En su trabajo supusieron que 1as especies po-
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lares fonnan dímeros. Sin embargo, esta aproximaci6n tiene serias des -

ventajas; Whi ting y Prausni tz ( 123) señalan algunas de ellas: 

1) Evidencias experimentales soportan la existencia de dímeros sólo en

casas raros. 

2) La aplicación de la teoría química incrementa grandemente la carga -

compútacional dado que se requiere la soluci6n del equilibrio quími

co, así como el de fases. 

3) El número de parámetros binarios y de ccmponente puro se incrementa

debido a las entalpías y entropías de dimerizaci6n en estado de refe 

rencia requeridos. 

Una desventaja importante no señalada por ~hiting y Prausnit: concierne

ª las aplicaciones en condiciones severas, por ejemplo en la región crí

tica. Bajo estas condiciones, hasta el uso de modelos relativamente si!!! 

ples como el de Soave, han presentado retos computacionales severos que

requieren soluciones sofisticadas (Michelson, 1980; Asselineau, et. al., 

1979; Mathías, et. al., 1981; Chan y Boston, 1981): Los modelos que 

emplean teoría química pueden ser considerados patológicos en su robus -

tez computacional. 

Un suceso notable en el diseño de una ecuación de estado para la corre!~ 

ci6n de equilibrio de fases fluidas ha sido la idea simple de Soave 

(1972). El reconoció que el prerrequisito para· la correlación del equi

librio de fases de mezclas es la correlaci6n de presiones de vapor de -
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las substancias puras. La modificación de Soave a la ecuación de Red -

lich-K1o.ung ha sl.do ílU.I)' usada en la correlación del comportamiento de -

fases de sistemas ITLllticomponentes conteniendo substancias no polares y· 

ligeramente polares. 

Patel y Teja (SO) han propuesto recientemente lllla ecuación de estado · 

que predice adecuadamente la densidad a saturación de una amplia varie · 

dad de fluidos incluyendo hidrocarburos parafínicos y aromáticos, agua y 

alcoholes. Ellos han mostrado las ventajas de su ecuación por sobre 

otras ecuaciones de estado (por ejemplo la de Peng·Robinson, 1976; Soav~ 

1972) para los cilculos· del equilibrio líquido-vapor. 

La ecuación de Teja-Patel está dada por la ecuación (130), jtmto con la· 

cual se han mostrado ya las reglas de mezclado empleadas (capítulo III). 

Dado que el efecto del tamaño y la forma molecular en los parámetros de 

la ecuación se incluye a través de la dependencia de los parámetros a, b 

y c en el factor acéntrico, las reglas de mezclado se consideran como tm 

modelo de mezclado general de dos parámetros que es análogo al modelo I· 

en el principio de estados correspondientes generalizado (GCSP). En 

esta comparaci?n, las ecuaciones referidas serán manejadas como el mode· 

lo I para el método de ecuación de estado. Una versión especial del mo· 

delo I es el IA que ha sido usado por Soave (1972), Peng-Robinson (1976) 

y Patel Teja (1982) en sus métodos de ecuacióg de estado. 



Una de las más importantes ventajas del método de estados correspondien

tes es la capacidad de extender la infonnaci6n para una relativamente p~ 

queña cantidad de substancias de referencia a un gran número de sistemas 

conteniendo especies similares. 

Se han correlacionado datos de equilibrio líquido-vapor para un gran nd

mero de mezclas no polares por el empleo de ecuaciones de referencia pa

ra metano, di6xido de carbono y n·octano s61amente. A pesar de que se -

dispone de correlaciones generalizadas para los parámetros de la ecua -

ción de estado de Teja-Patel, su determinación requiere muchos más datos 

que los necesarios para detenninar los parámetros de los tres fluidos de 

referencia empleados en el principio de estados correspondientes es gen~ 

ralizado. Esta ventaja de la teorfa de estados correspondientes es más

obvia en la correlación de datos de equilibrio lfquido-vapor de sistemas 

conteni:n~ alcoholes, ya que las correlaciones generalizadas de las 

constantes de la ecuación de estado usando el factor acéntrico son inad~ 

cuadas para los mismos. 

Los resultados obtenidos con el método GCSP son canparables con aquellos 

obtenidos por el métcdo de la ecuación de estado cuando se usan constan

tes específicas de esta misma, para cada componente aunque para calcular 

tales constantes, se requieren datos adecuados de presiones de vapor y -

densidades ll'.quidas a saturaci6n, Y' los mismos no son disponibles para -

todas aquellas substancias de interés industrial en Ingeniería Q.úmica.

Por ejemplo, los cAlculos por ecuación de estado no.pueden obtenerse 

para el sistena 1 "propano+2metil.1propanol dado que las constantes para-



236 

el 01 timo no han sido reportados. En vez de detenninar estas constantes 

con la presión de vapor y datos de densidad líquida saturada, puede des~ 

rrollarse una buena correlación de los datos de equilibrio líquido-vapor 

por el empleo del GCSP e infonnación disponible para el etanol y 1-pent.!!_ 

nol. 

,\ partir de estos cálculos se ha podido establecer que no existe difere!!_ 

cia significativa entre el método de ecuación cúbica y el principio de -

estados correspondientes generalizado en cuanto a la correlación de equ,i 

librio líquido-vapor binario, previendo que se empleen modelos de mez -

cla canparables en ambos métodos. La ventaja del método de ecuación de

estado es que es ml!.s rápido computacionalmente, puesto que se requiere -

sólamente un cálculo de densidad, en tanto que se requieren dos cálculos 

en el método Gc.5P, Sin embargo, se requiere una mayor cantidad de datos 

para obtener todos los parilmetros para la aplicación directa a la ecua -

. ción de estado; esto no es posible siempre, como en el caso de sistemas-

conteniendo alcoholes como el considerado anteriormente. Para el GCSP,

se requieren unos pocos parilmetros de la ecuación de estado para unos -

cuantos fluidos de referencia, para calcular las propiedades de una gran 

variedad de fluidos puros y mezclados. Esta ventaja del GCSP puede ser

especialmente importante en el modelado del comportamiento líquido-vapor 

de mezclas complicadas como fracciones de petróleo, que contienen un -

gran nilmero de fluidos componentes que no se encuentran definidos compl~ 

tamente y para los cuales no se encuentran disponibles datos de compone!!_ 

te puro. 
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Comparación del método GCSP con otros métodos de estados corresp0ndien -

tes. 

Existen dos elementos importantes en cualquier teoría de estados corres

pondientes: el modelo de mezclado y la representación del fluido de re

ferencia. Debido a las limitaciones de las ecuaciones de estado, se COI! 

para el método GCSP con métodos de estados correspondientes que emple~

una representación más adecuada de los fluidos de referencia; en P:Vti~ 

lar, se compara con el método propuesto por Lee-Kesler ( 57), que em -

plean Arg6n y n-octano como fluido de referencia pero los representan -

por medio de las ecuaciones de Benedict-Webb-Rubin de once constantes. -

En esencia l~ comparación se hace en cuanto a las ventaj~ obtenidas por 

el empleo de un fluido de referencia cambiante vs el empleo de un fluido 

de referencia fijo, pero no probado, en cuanto a su representación. 

Se debe enfatizar nuevamente que el GCSP no se limita a ecuaciones cúbi

cas; pueden ser empleadas ecuaciones más adecuadas para los fluidos de -

referencia cuando así se requiera, aún cuando las ~cuaciones cúbicas 

sean suficientes en nruchos casos. De hecho, una ventaja importante del -

GCSP es su capacidad para emplear una ecuación de estado para cualquier

fluido y de cualquier grado de ccmplejidad en la representación de refe-

rencia, 

En la versión original del método de Lee-Kesler (LKCS), se emplea una r~ 

gla de mezclado lineal para el factor acéntrico; se ha demostrado que -



238 -

esta ecuación es inadecuadn para muchas mezclas y por tanto, se ha reem

pla:ado por el modelo de mezclado IA. (Tabla S). 

El empleo de wia ecuaci6n de referencia más compleja no mejora las corr!:_ 

laciones de equilibrio líquido-vapor en una extensión significativa; 

esto no es inesperado ya que la dependencia con la composición de los 

coeficientes de fugacidad en el método de estados correspondientes, que

también es importante en cálculos de equilibrio de fases, parte de la d!::_ 

rivación de los par:lmetros p.;eudocríticos, Por tanto, lU1 pequeño cam - . 

bio en las reglas de mezclado o en los coeficientes de interacción bina

ria afecta a los cálculos de equilibrio líquido-vapor significativamen -

te. Recíprocamente, los coeficientes de fugacidnd dependen de la inte 

gral de la relación PVT de los fluidos de referencia. Por tanto, los 

. cálculos de equilibrio lfquido-vapor no serán fuertemente dependientes -

de la exactitud de la ecuación de estado usada. Realme~te, cualquier P!:. 

queña inadecuación de la ecuación de estado puede ser compensada por me

dio de un ajuste de los coeficientes de interacción, 

A!h1. cuando la exactitud de un cálculo VLE es detenninado en gran medida

por el modelo de mezclado, el efecto de la elección del fluido de refe -

rencia apropi~o no es despreciable en todos los casos, 

El método LKCS es incapaz de predecir adecuadamente las presiones de va~ 

por de componente puro para sistemas conteniyndo alcoholes debido al -

uso de Argón y n-octano como fluidos de referencia. Por tanto, el méto

do falla también en la representación del ptUlto de burbuja, independien-
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Figura 25. Comparaci8n de los modelos de Lee-Kesler (LKCS) 
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temente del modelo empleado. Por otro laao el modelo GCSP lleva a una -

correlaci6n exitosa de los datos debido a que pennite el empleo de flui

dos de referencia adecuados a los componentes de la mezcla. 

Por lo anterior, el modelo GCSP produce cálculos de equilibrio de fases· 

adecuados para mezclas conteniendo moléaJlas tanto polares como no pola· 

res por el empleo de fluidos de referencia elegidos apropiadamente. Cá.! 

culos de precisi6n equivalente para una amplia variedad de mezclas que -

no son posibles con el método LKCS, o cualquier otro método de estados -

correspondientes con fluidos de referencia fijos, pueden lograrse con el 

método GCSP. 
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Ccrnparaci6n con modelos de coeficientes de actividad. 

Los métodos para el cálculo de equilibrio líquido-vapor basados en el 

principio de estados correspondientes y el método de ecuaci6n de estado

son similares en que ambos usan las mismas ecuaciones de estado para ca.!_ 

cular las fugacidades tanto en la fase vapor como en la líquida. 

Otra fonna de modelar el equilibrio líquido-vapor es el uso de modelos -

de coeficiente de actividad, tales como la teoría quasiquímica univer -

sal (UNIQJAC) para la fase líquida, y una ecuación de estado para la fa

se vapor. Los m~todos de coeficientes de actividad generalmente aplican 

a ELV a bajas presiones donde las correcciones por presión no son impo!. 

tantes. 

La conclusión mfu; importante resultante de la comparación del método 

GCSP con el UNIQJAC, es que el primero, si se dan reglas de mezclado 

apropiadas y fluidos de referencia adecuados, puede usarse para correla

cionar/predecir ELVpara sistemas que hasta ahora han sido descritos 

usando modelos de coeficiente de actividad. En adición el GCSP puede -

usarse para calcular otras propiedades tennodinlímicas, mientras que los

modelos de coeficientes de actividad pueden emplearse sólo para calcular 

fugacidades. 
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COOCWSIONES. 

Este trabajo acerca del equilibrio de fases, líquido-vapor, no ha hecho

más que presentar una breve introducción a un tena muy amplio. La vari~ 

dad de mezclas encontradas en la industria química es extremadamente 

grande, y, excepto para ecuaciones tennodinámicas generales, no existen

relaciones cuantitativas que se apliquen rigurosamente a todas ellas, 

o a una parte representativa. 

Para cada mezcla es necesario construir un modelo matemático apropiado -

para representar sus propiedades. Siempre que sea posible, tal método -

deberA estar basado en conceptos físicos, pero ya que nuestra compren -

sión de los fluidos es muy limitada, cualquier modelo que se emplee est~ 

r~ inevitablemente influenciado por el empirismo. Por tanto, la estrat.!:_ 

gia del ingeniero de proceso será el aclarar, más que ocultar, tal empi

rismo. Esto implica el uso de un punto de vista critico, que sólo puede 

lograrse a través de la experiencia. Al concluir este trabajo, se ha -

encontrado pertinente aclarar algunos aspectos: 

1) No esperar magia de la Termodiruimica. Si se espera contar con resu.!_ 

tados confiables, se requerir~ datos experimentales. Los datos r~ 

queridos no necesariamente deben ser para el sistema de interés par

ticular; algunas veces pueden ser de estudios experimentales acerca

rle sistemas similares, y quizá representados por alguna correlaci6n

apropiada. Sólo en muy pocos casos pueden encontrarse propiedades -

tennodinámicas de la mezcla a partir de datos de componente puro so

lamente. 
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2) Las correlaciones proveen una ruta rápida, pero deben ser el altirno

recurso y no el primero. La primer etapa debe ser siempre la de 

obtener datos experimentales adecuados, ya sea de la literatura o a 

partir del laboratorio. No se debe rechazar la posibilidad de obte

ner sus propios datos experimentales. El trabajo de laboratorio es

rnucho más tedioso que pulsar un bot6n en una computadora pero, al -

menos en algunos casos, se puede ahorrar tiempo haciendo algunas me

diciones en lugar de una multitud de cálculos. Un pequeño laborato

rio con unos pocos instrumentos analíticos (especialmente un cromat~ 

grafo o un simple aparato de punto de ebullición) puede con frecuen

cia ahorrar tiem:Jo·y dinero. 

3) Siempre es mejor obtener unos pocos y bien escogidos datos experirne!!_ 

tales que obtener demasiados de ellos, pero de dudosa calidad y r~ 

levancia. ¡Cuidado con la estadística! que debe ser el último refu

gio de un experimentador pobre. 

4) Acoger los datos publicados con algan escepticismo. /.luches datos e! 

perimentales son de gran calidad, pero otros no. Debido a que un -

nllmero es reportado por alguien e impreso por otra persona, no puede 

suponerse que tal nllmero debe ser necesariamente correcto. 

5) Cuando se elija un modelo matem§.tico para representar las propieda -

des de una mezcla, se debe dar preferencia a aquel que tenga una más 

fuerte base física, 

6) Búsquese la simplicidad; téngase cuidado de los modelos con muchos -

parllmetros ajustables. Cuando tales modelos son empleados para efe!:. 



- 245 -

tuar extrapolaciones sobre todo para regiones diferentes a aquellas

para las cuales han sido evaluadas las constantes, ya que pueden ob

tenerse resultados altamente erróneos. 

7) En la reducci6n de datos experinentnles, mantenga en su mente la PI'!?. 

bable incertidumbre de los datos. Siempre que·sea posible, de mayor 

peso a aquellos datos de los cuales se tenga raz6o para creer que -

son más adecuados. 

8) Cuando se emplee una correlaci6n, se.deberá estar seguro de sus limi 

taciones, La extrapolaci6n fuera de su dominio de validez puede 

llevar a un gran error. 

9) Ntmca se impresione por los resultados calculados s61o por el hecho

de que provienen de una canputadora. La virtud de tma canputadora -

es su velocidad, no su inteligencia. 

10) Mantener la perspectiva. Hacerse siempre la pregunta: ¿Es este re -

sultado razonable? ¿Otros sistemas similares se canportan así?. Si· 

no se cuenta con la experiencia sUficiente, a)!11dese de alguien que -

la tenga. El equilibrio de fases en mezclas fluidas no es nada sim

ple, No se dude en pedir consejo, 
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APENO ICE 

TABLAS DE PARAMETROS 



TABLA A· I. l'ar(uuctros do la ccuacl6n de Tcju-l'atcl. (Je.:• 1', e, ~1 J 

-------
N~ Componente le F e• ~· ----------

1 ArgOn 0.328 0.450751 0.5W30 o .895275 
2 Ni tr6geno 0.329 O. 5 l!i798 0,673567 0,805805 
3 ()J(fgcno 0.327 0.487035 o. 5·15990 0.935180 
4 tic tuno 0.324 o. 455336 u. 5l(J324 0,904570 

5 Et uno 0.317 0.561567 o. 708265 o ,800910 
6 Eti lena 0,318 o. 554369 0,1>42236 0.889410 
7 Propano 0.317 o. 648049 o. 763276 0.860655 
8 i'ropilcno O.H4 o. 661305 º· 750739 0.898305 
9 Acetileno 0.310 0.664179 o ,659602 1.013775 

10 n-Butrmo 0.309 0.678389 0.831715 0.816840 
11 i-Butuno 0.315 0.683133 0.775633 0.896125 
12 i-Buteno 0.315 0.696423 o. 742573 0,%8385 
13 n-Pcntano o. 308 o. 7•16470 o. 851\J04 o. 882260 
14 i-Pentru10 0.314 o. 7•11095 o. 85·1607 0.875455 
15 ll·liCJ(UJIO 0.305 0.801605 o. 868501 o. 934715 "' 16 n-lleptano 0.30:. o. 868856 o. 8908!).I 0.992!05 "' .. 
17 n-Octuno 0.301 0.918544 1. 057580 0.861175 
18 n-Nonano 0.301 o. 982750 l. 2'17160 o. 759605 
19 n-!Jccano o. 297 1.021919 1. 29!J74 I 0,755210 
20 n-llmlcr.uno O.W7 1. 080416 1. 291U79 o. 809660 
21 n-!Jodecano 0.29·1 1.115585 1.3:19256 º· 802980 
22 n-Tridecano 0.295 1. 179982 l .319lR8 0.8MJ635 
23 n-Tctradecano o. 291 1. 188785 l. 4D8l3 o. 798090 
24 n-1 lcp tndccnno o. 283 1. 297054 1. 354358 o. 935b65 
25 n-Octadecauo o. 27(¡ 1. 276058 1. !>3U'/39 o. 7!11235 
7.6 n-J:kosano 0.277 1.40%71 1.7-11225 o. 763255 
27 Di6xido de cnrhono 0.30~ o. 707727 (}' 81i58'17 0.816080 
28 ~l1nóxiuo de cnrliono o. 328 o. 535060 U,(J782b0 o. 799145 
29 1Ji6xitlo de azufre 0.307 o. 754966 0,871•196 0.8717·15 
30 Su! furo de hidr6geno 0.320 o. 583165 o. 855553 o. 889085 
31 Agua o. 269 0.689803 0.987'168 o .6802fi0 
32 Amoniaco o. 282 0.627090 1. 425590 0.418730 
33 Benceno 0.310 o. 704657 º· 880833 o. 797500 
34 l·~!t:mol 0.272 u .!172708 u. 939•165 1.064985 
35 Elw10J 0.300 1. 230395 l.Zll 152 1.001250 
36 Prnpan .. 1-ol 0.3113 1.2413·17 1. 806218 0.628•165 
37 Butan· 1-ol 0.3!M 1. 199787 3,50381'1 o. 298255 
38 l'cntnn-1-ol 0.311 1. 2•12855 2,311H!l3 0.38•1015 
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TAB!A A-Z. Valores de ~ij óptimos para la ecuaci6n de Teja-Patel 

Nº . - Sistema Temperatura,K ¡ ij 

1 ~!etano-Etano 250.0 0.995 
2 ~!etano-n Butano 211. o 1.008 
3 ~letano-i Butano 311.0 0.986 
.¡ ~!etano-n Pentano 273.0 0.980 
5 ~letano-n Hexano 373.2 0.990 
6 Etano-Propano 277.6 0.996 

Etano- Propileno 283.2 0.994 
8 Etano-n Butano 310.-1 0.999 
9 Etano-n Pentano 311.0 1.001 

10 Etano-n Heptano 366.5 1.015 
11 Etileno-~letano 150.0 0.9i4 
12 Etileno-Etano ZSS.-1 0.982 
13 Etileno-Propano 273. l 0.981 
J.f Etileno-n Butano 322.0 0.938 
15 Propano-i Butano 299.B 0.98i 
16 Propano-n Pentano 361.0 0.98i 
17 Propano-i Pentano 373.2 0.979 
18 Propileno-Propano 311.0 0.970 
19 Propileno-1 Buteno 294.3 1.002 
20 n Butano-n Decano 377.6 0.995 
21 1 Buteno-n Butano 411.0 1.003 
22 C01 -Metano 241.5 0.907 
23 ca;-Etano 253.0 0.872 
2~ CC'~-Etileno 231,6 0.943 
25 CC1~·!'ropano 294.3 0.869 
26 Cü~-1'·1tano 273.2 0.891 
27 CO~-i Butano 311.0 0.873 
28 CO~-n Pentano 377 .6 0.865 
29 112 -Metano 277 .6 0.920 
30 H S-Etano 283,2 0.911 
31 H2S-i Butano 344.4 0.954 
32 H~S-n Heptano 311.0 0.947 
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TABLA A·3 Constantes universales para el modelo COR. 

BO = 0.20095 

s, = 0.019 

Bz .. ·0.0632 

'\mi m 2 3 4 5 6 

n 

-9.04214 -125.11 525.415 -859.803 634.635 -167 .336 

-1. 12517 548.709 -2566.20 4471.80 -3402.75 939.226 

3 -0.809958 -838. 503 4398. 77 -8598. 81 7409.90 -2365.34 

4 -0.672378 438.783 -2482.01 5289.80 ·501i.09 1784.58 
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TABLA A-4, Par&netros de la ecuaci6n COR. 

Substancia T*,K e vo,an.)/mol 

Metano 151. 71 o 21.192 
Etano 225.44 2.0 30.52 
Propano 263.57 3.2 41.51 
n-Butano 293,25 4.4 52.24 

n-Pentano 315.61 5.6 63.10 
n-Hexano 333,87 6.8 73,96 

n·Octano 356.55 9.6 95,68 

n-Decano 372, 70 12.4 117. 40 
n-Hexadecano 409. 17 19.36 184.38 

Isobutano 286.27 3.8 52.70 

Isopentano 311.11 5,2 63.00 

!>leo Pentano 297.54 4.5 63.85 

Ciclohexano 375. 98 4.92 63.00 

Metilciclohexano 381.49 5.70 74.96 

Ciclopentano 351 .01 4.50 53.25 

Etileno 211.00 1. 7 27.30 

Benceno 384.44 4.8 52.25 

Tolueno 395.20 6.0 63,4 

Nitrógeno 97,75 0,64 19,02 

co 106.09 0.20 19.00 

co2 205.52 5.2 19.00 

H2S 278,82 1. 7 20.50 

K m cte de Boltzmann • 1,38048 X 10·23 JIº 
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TABLA A-5. Valores 6ptimos para kij en la ecuaci6n CDR. 

Sistema Temp. K Presión, bar k .. 
l 

Metano-propano 266/361 7/99 0.053 

~letano-neopentano 3.¡.¡¡411 21/119 0.128 

~letano-n decano -123/583 30/184 O.Z56 

Metano-benceno 421/501 19/Z39 0.081 

Etano·n heptano 339/450 31/84 0.101 

n butano-n decano 311/511 l. 7 /48 0.077 

benceno-ciclohexano 313/343 0.24/0.80 0.021 

:-iz-coz ZlS/273 13/137 -0.032 

~fn hexano 311/4.).) 17/3.¡ 0.193 

CO·n octano .¡63/533 6.8/54 0.224 

C02 - HzS 273/353 20/80 0.071 

co2 - etano 223/283 6/62 0.102 

co2-n decano -163/584 19/50 0.263 

H2S - etano 200/283 1.3/30 0.071 



TABLA A-6. Parfünetros de interuccilln binarios puru 1u ecuaci6n de Vctere, 

SISTJJ.IA T,K P(utn) ve d~) K(2) K(3) 
lJ ij ij 

Ni tr6geno-Metano 122/183 2.76/48.7 99.0 o.o o.o o.o 
Metano- COCo 203/270 6.8 /84.1 94.06 o. 1124 0.1162 0.1162 
Nitrógeno- ' 2 270 39,0/119.2 94,06 -0.4266 -0.3972 o. 2589 (1) 
Nitr6geno-n Butano 311.0 16.0/231.5 130"' -0.500 0.0147 2.000 
Etano-n Decano 377 .6 6.8 /102.1 480" -1. 100 -0.6651 -10.000 
Etano-n Eicosano 333.2 25.0/60.0 600"' -4.2247 -4.7428 10.000 
----------------------------------------------------------------------------------------------------------------•N•••• 
Metnnol-agun 65/96°P 1.00 95*/48"' 0.1193 0,3419 -0.0232 
~!etanol-agua 333.2 0.24/0.70 95*/48"' 0.1519 0.4172 0.0366 
Etanol-agua :m.2 0.14/0. 29 105*/51"' 0.4123 0.9149 0.5727 
Metanol-etnnol 339/350 1.00 95"'/105" 0.2118 0,3284 0.3284 
CO - agua 323.2 25/400 80.1"'/80"' 0.4465 0,6391 0,3896 (IJ) ' co;. metnnol 273.2 5/32.9 94/85* 0.3535 0.6718 0.0153 
CO~· metano! 313.2 5.7/76.0 94/100* 0.3535 0.6718 0.0153 "' V1 
IsObu tanol-agua 363/379 1.00 245"'/64"' 1. 7880 4.6955 10.0000 ta 

CO-mctnnol 293/323 1.00 93/95 -0.9000 0.8138 -6.6118 
CO-ctanol 315,0 10/100 93/96 -O. 1000 0,6132 -0.6149 
lli d r6geno-mc tan o l 297/233 1.00 65/95 -2.0000 1.3928 -0.4622 
llidr6geno-ctonol 253/298 1.00 65/105"' -2. 4991 1.4227 o. 7490 
llidr6geno-etanol 305.0 20/100 65/96 2.8722 2.1954 -0.8401 

(I): mezclas apolarcs 
(II) .mezclas polares 

"' valores optimizados 
ve volumen crítico del componente subcrftico 
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TABLA A-8. Parámetros para la e01aci6n de Mathias 

Solvente kº kb kl rango de p máx. a b Temperatura, K aon. 

I. Sistemas conteniendo H2 
Metano 0.0335 o.o 91-117 125 
Etano 0.0230 o.o 103-283 545 
Propano 0,0071 o.o 88-297 545 
m-butano o. 2770 0.8701 328-394 167 
n-hexano 0.1998 0.5849 278-478 681 

n-octano 0.7840 1. 7775 463-543 149 

Benceno 0.4451 1.0722 433-533 176 

Tetralina 0.2547 0.6100 463-662 250 

Difenilmetano o. 1378 0.3338 463-702 250 

m-cresol 0.2142 0,4534 462-662 250 

1-metilnaítaleno o. 1495 0.3574 462-702 250 
m·xileno 0.4095 0.9475 462-582 250 

~inolina o. 1241 0,2493 463-702 250 

n·decano 0,3683 0,8204 462-583 252 

Bicilohexil 0.2526 0.5511 462-702 250 

Tolueno 0.4295 1.0140 462-575 250 

Agua 0,5063 0.8450 273-373 1000 

Amoniaco 0.064ú 0:1779 273-373 1000 

Metanol 0.2561 0.4677 294-413 300 

II Sistemas conteniendo agua 
Hidrógeno o 0.5063 -0.8450 273-373 1000 

litrógeno o 0.4225 -0.6950 323-573 300 

'~tano o 0.3849 -0.8391 298-444 444 

1.~ano o 0.3643 -0.9056 311-444 343 

oxigeno o 0,4369 -1.0460 273-313 1.0 

Metano! -0,0218 0.1494 -0.02474 298-373 3.0 

Etanol 0,0079 0.1354 -0.0703 313-623 183.0 
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TABLA A•9, Constantes para la ecuaci6n AS<:XJ. Aij 

-<lf2· -CH Benceno Acido Anhídrido 
(aOJ.) (-CCffi) ( -C.00-) 

rn2 1.0 0,305 0,734 l, 1333 0.7703 
(]i 0,0147 l.O 0,045 0.1960. 
Benceno l. 24 0,534 1.0 1.1372 0.9841 
Acido 0.0340 2.3518 0.0442 1.0 0.6205 
Anhídrido 0,0249 o. 1876 0,5369 l. o 

TABLA A-10. Par11rnetros de componente puro. AScx; 

Constantes de presión de Grupos de interacci6n 
va32or 

A B e Gpos. (}!, OH Ben Ac Anh 

Acido ac. 7.18807 1416,7 211. 2 
Anh acet. 8.071176 2012.3234 248,6623 4 2 
Benceno" 11578,36 -11. 4833 50,3957 6 6 
Ac.óenzoico" 19426, 496 -8,4536 45,336 7 6 
n butano! 9.067429 2295,0611 254,2902 5 4 
o-creso! 6.97943 1479.400 170,00 8 1 6 
ciclohex* 11042,68 -10,7089 47.3076 6 6 
etanol 8,708844 1935. 1248 253,426 3 2 
etilbenc 6.95719 1424,2550 213.206 8 2 6 
ac. fónnico 7,65788 1750,5992 265,5058 1 
n octano 6.92374 1355,126 209.517 8 8 
fenol 8,232267 2251,7779 239.831 7 6 
ac ftálico 8 6 2 
anh ftál,* 19270,926 -10. 7695 51,6957 8 6 2 
ac propion 8.320101 2140,4889 252.8768 3 2 
tolueno 6.95464 1344.800 219.482 7 1 6 
ac o-toluic* 20789.480 -9.2081 48.8644 8 1 6 
agua 7 .96681 1668.21 228.0 1 1.4 

* ln P (atln) A + B ln T + c = - R'f T 
las demás constantes son para la ecuación de Antaine: 

log P(mm Hg) • A + 
B 

e + t (ºe) 



Olz 

0!2 o 
C=C -450.0 
Arm -88.8 
CyOl -2.0 
1120 1114.9 
m 1421. 5 
co 231.4 
eco -118,4 
CN 367, l 
cc13 -446,0 
CC14 -552.7 

TABLA A-11, Parwnetros de interaccí6n de grupos blk y bkl, k par11 ASOC, 

C=C 

4161.7 
o 

317,0 

* 
* 

1458, 7 
486,6 

-139,3 

515.3 
279,5 

14468,0 

(Rango de t~nperaturas: 303,15 u 423,15 K) 

ArCll CyQI 11z0 Oll co 

132, I 2.5 399,8 1452,6 199.7 
-79,S * 

,., -7.9 -74,9 
o 45,7 ,., 357,9 156, 1 

-21.4 o * 10705,0 211.5 
,., 

"' o -338,3 231. 7 
1030,9 1267,8 810,3 'º 477 ,9 

39, 1 185,4 102,5 -138,3 o 
-337,9 * 62,4 -309.0 -283.0 
197,4 * * -166, 1 -38.S 

-516,9 -333,2 Ir -312,0 -388,6 
·545,3 fr * 137 ,z 8822,9 

* los datos no son ndecumlos o se carece de ellos 
ArCH = carbono arom!ltico 

Cy(.11 "' cicloalcnno 

coo 

381,8 

629.7 
522.0 

"' 
493, l 
850,5 
416,0 

o 
Ir 

-284,2 

7' 1 

CN 

237,6 
7,5 

120,0 
,., 

"' 
816.1 
26.4 

Ir 

o 
,., 

-354 ,3 

CC13 CC14 
481.2 563.2 
65,4 92.2 

509.0 553,0 

370.0 fr 

Ir Ir 

1443,8 1741. 7 
407,3 227.4 

322.5 168.Z 

* 829. 7 
N 

°' w 
o 92,9 

-78.2 o 



,· 

TABLA A12, l'ut"1roúos Je !lreu superficiul Y. voh'uncn <le grupo. UNJPAC 

Grupo N! Subgruj10 N! Grupo o Nombre ~ ~ suhgru11Q 
m Grll¡IO alcano 

IA c112 . flnnl <le cmlenu 0,9011 0,848 
ID a¡3 grupo medio de cu<lcnn 0,67i14 0,540 

'.lC 012 grupo medio. de cadena 0,4469 0.228 

2 C=C Grupo ole fina ,ocolcfinu 
s6lrunento l. 3454 1,176 

3 ACH Grupo curbono aromtltico 0,5313 0,400 

4 ACCll2 Alcuno~carbono arom11tico 
4A ACCJI Caso gcriernl 1,0396 0.660 
4B ACCll~ Grupo tolueno 1. 2663 0.968 

"' O· 
.¡.. 

5 cm Gpo, alcohol, incluye 
Cll cercanos 

5A COll ca~o gcncntl 1. 2044 1.124 
58 ~K'.Oll mctunol 1.4311 1.432 
se CllOl 1 Alcohol secundario 0.9769 0.812 

6 1120 Aguu 0,9200 1,400 

7 ACaJ Gpo, n lcohol-cnrbono 
aromílt ico 0,8952 0,680 

fj co Gpo, curbonilo o, 7713 o. 6'10 

9 CHO Gpo, AJ<lchí<lo 0,9980 0.948 

10 coo Grupo l!stcr 1,0020 0,880 

11 o Grup\1 C>tcr 0,2•139 0,240 



Grupo N2 Subgmpo N2 G111po o Nombre flk Qk 

12 CMI~ Grupo n111i11a primaria, 
incluye Cll. cercanos 

JZA CNll Caso gcner~l 1.3MJ2 1.236 
l 2ll MCNN2 Mctilamina 1.5959 l. 544 

13 Nll Gpo. amina S\!CUnJaria 0.5326 0.396 

14 ACNllz Gpo, amina-carbono 
arom1ith:o 1.0600 0.1:116 

15 CCN Gpo. nitrilo, incluye 

ISA ~k.:CN 
Olz cercanos 
Acetoni t rilo l. 8701 1. 724 

!Sil CCN Caso gencrnl 1.6434 1.416 

16 Cl Grupo clornro "' 16A Cl-1 Cl en carbono final 0,7660 o. 720 °' VI 

16ll Cl-2 Cl en carbono mc<lio 0,8069 0,728 

17 CllCL2 Grnpo dicloruro, finul 2,0672 1.684 

18 
·~ 

ACCl Grupo cloruro-carhono 
aromático 1.1562 0.844 

G1~ :tllkionales, 1979 Rk Qb ejemplo 
Oll 1.0000 l.20 2-butanol 
CCl 1.0060 0.724 2-c loro-2-metl !propano 
(C)3N 
OI N 1.187 0,940 trimetilamina 
m3N 0.9591:1 0:632 triet i l<lmina 
11J:O 
l!COO 1.242 1. 188 etil fonnato 
I 1.264 0.992 yodo etano 

ªr 0.9492 0,832 hromoetano, bromobenceno 
C 1 Sil 1.877 1.676 motnnotiol 
fll~furnl 3.168 2.484 furfural 
piridina 



Grupo N~ Subgnipo N~ Grupo o Nombre llk Qk 

12 CNll2 
G111po rnuina primari<I, 
incluye CI J. cercanos 

12A CNll Caso gencrftl 1.3692 1.236 
128 MCNÍÍ2 Metilamina 1. 5959 1.544 

13 Nll Gpo. rnnina secundaria 0.5326 0,3!)6 

14 J\CNllz Gpo. rnnina-carhono 
aromtitico 1,0600 0.816 

15 CCN Gpo. nitrilo, incluye 
Cllz CCl'C(UlOS 

1 Si\ ~K:CN J\cetoni trilo l. 8701 1. 724 
158 CCN Caso genernl 1. 6434 1.416 

16 Cl Grupo cloruro l·J 

16A Cl-1 Cl en carbono final 0,7660 o. 720 "' V1 

168 Cl-Z Cl en carbono medio 0,8069 o. 728 

17 ('JIC1 2 G111po dicl ornro, final 2,0672 1.684 

18 . ,. J\CCl Grupo cloruro-carbono 
uromtitico 1. 1562 0.844 

Gl'l.!fX'S atHdonules, 1979 ltk Q ejemplo 
m 1. uoou 1. 206 2-butanol 
CCJ 1.0060 0,724 2-cloro-2-metllpropano 
(C)~N 
OI 1. 187 0,940 trimctilamina 
Cll~ o. 9598 0:632 trietilmnina 
llC 
llCOO 1. 242 1. 188 cti l fonnato 
I 1. 264 0,992 yodo etano 

8f' 0.9•1!l2 0.832 bromoctano, bromobcnceno 
C l Sii 1. 877 1,676 metnnotiol 
fu~fural 3. 168 2,484 furfural 
pi rldinu 

" '' l"\ 



Gn1pos adicionales, 1979. Rk Qk ejemplo 

C 11 N 2.9993 2.113 piridina 
c5115N 2.8332 1.833 3-meti 1 piritlina 
c5114N 2.667 1.553 2,3-dimctilpiridina 
[í0¡3 
ca1ttlz 2.4088 2.248 1,2-etnnodiol 
CllZ'll 1,651 1.368 etanotiol 



TADIA A· 13 • Par.:lmetros de J nteracci6n UNIFAC. ªnm' K 

1 3 
mz C=C ACH Acal2 m 

1 g~é o -200.0 61. 13 76,50 986,S 
2 2520 o 340. 7 4102 693.9 
3 Am -11. 12 -94.78 o 167,0 636.1 
4 ACCll2 -69.70 -269.7 -146,8 o 803.2 
5 m 156.5 8694 89,60 25.82' o 
6 Ol3Cll 16.51 -52.39 -50.00 -44.50 249.1 
7 llzO 300.0"' 692. 711 362.3 377.6 -229, 1 
8 Acm 311.0 n.a. 2043 6245 -533.0 
9 a!zCO 26. 76 -82.92 140. 1 365.8 164.S 

10 OIO sos. 7 n.a. n.a. n,a. -404.8 
11 cooc 114.8 n.a. 85.84 -170,0 245.4 
12 g)íl~ 83.36 76.44 52.13 65,69 237. 7 
13 -30.48 79.40 -44.85 n.a. -164,0 
14 CNll 65.33 -41.32 -22.31 223.0 -150,0 
15 ACNll2 5339 n.u. 650.4 979,8 11 529.0 N 
16 COI 24.8211 34,7811 -22.97 -138.4 185.4 °' ~· 17 COOll 315.3 349. 2 62.32 268,2 -151.0 
18 CCl 91.46 -24 .36 4.680 122.9 562.2 
19 CCl2 34.01 -52. 71 n.a. n.a. 747' 7 
20 CCl3 36.70 -185.1 288. 5 33.61 742.1 
21 CCl4 -78.45 -293.7 -4,700 134. 7 856.3 
22 ACCl -141.3 n.a. -237.7 375,5 246.9 
23 00 -32,69 -49.92 10.38 -97,05 341. 7 
24 ACNO 5541 n.11. 1825 n.a. n.n. 
25 es 2 -52.65" 16.62 21.50" 40.68' 823.S 
26 CcY3N -83.98 -188.0 -223.9 n.n. 28.60 
27 11COO 90.49 n.n. n.a. n.n. 191.2 
28 1 128.0 n.n. 58.68 n,a. 501.3 29 Br -31. 52 n.n. 155.6 291.1 721.9 30 Ol~Sll -7 .481 n.u. 28,41 n,a. 461.6 31 ce 1 -87.93 121.5 -64. 13 -99.38 n.a·. 
32 furfuml -25,31 n.u, 157.3 404,3 521.6 33 pyridine -101.6 n.n. 31.87 49.80 -132.3 34 001 140,0 n.o. 221,4 150.6 267 .6 



Contimwci6n de la Tabla A-13 

0!2 C=C ACJI ACCll2 Oll 

1 me 697. 2 1318 2789 476.4 677 .o 
2 Ce 1509 634. 211 u.a. 524.5 n.a. 
3 AQI 637.4 903.8 1397.0 25. 77 n.a. 
4 ACOlz 603.3 5695.0 726.3 -52.10 n.a. 
5 m -137 .1 353.5 286.3 84.00 441.8 
6 mam o -181.0 (n.u.) 23.39 306.4 
7 lb 289.6 o 442.0 -195.411 -257.311 

8 ACal (n.a.) -540.6 o n.a. n.a. 
9 a~co 108. 7 472.511 n,a, o ·37.36 

10 CI -340.2 232.7" n,a. 128.0 o 
11 coo:: 249.6 1000011 853.6 372.2 n.a. 
12 Ol,20 339, 7 -314. 7+"' n.u. 52.38 n.a. 
13 CNllz ·481. 7 ·330. 411 n.a. n.a. n.a. 
14 CNll ·500.4 -448.2+"' n.a. n.a. n.a. ·~ 15 ACNllz (n.a.) -339,5 n,a. n.a. n.a. OI 

to 
16 CCN 157.811 242.8 n.a. ·287.5"' n.a. 
17 CCXll 1020 ·66, 17"' n.a. ·297.B n.a. 
18 CCl 529.0 698.2 n.a. 286.3 .47 .51 
19 CClz 669,9 708,7 n.a. 423.2 n.a. 
20 CC13 649. 1 826,8 n.a. 552.1 n.a. 
21 CCli 860. 1 1201 1616 372.0 n.a. 
22 ACC (n.a.) 920,4 n,a, n.a. n.a. 
23 ~2 252.6 417.911 n.a. ·142.6 n.a. 
24 n.a. 360, 7 n.a. n.a. n.a. 25 es¡ 914. 2 1081 n.a, 303. 711 n.a. 26 cr¡.Jl (n.a.) -598.B+ n.a. n.a. n.a. 27 11 155.7 n.a. n.a. n.a. n.a. 28 I (n,u.) n.a. n.a. 138.0 n.a. 29 Br (n,a.) n,a, n.a, -142.6 n.a. 30 Ol3Sll 382.8 n.a. n.a. 160,6 n.a. 31 CCCll 127,4 60,81"' 257.3 48.16 n.a. 32 furfurnl (n.a,) 23,48 n,a, 317,5 n.a, 33 pyridine ·378.2 ·332.9 -222.2 n.a, n.a. 34 OOll (n.a.) n,a, 523,0 n.u, n.a. 



Continuación de lu Tul>lu A-13 

11 lZ 13 14 15 
cooc Cll20 CNll2 CNll .ACN112 

1 m2 232. 1 251,5 391. 5 255.7 1245 
z C=C n,a. 289.3 396.0 273.6 n.a. 
3 AQI 5.994 32.14 161. 7 122.8 668.2 
4 ACOlz 5688 213.1 n.a. -49.29 764.7* 
5 m 101.1 28.06 83.02 42.70 -348.2 
6 Ol3at -10.72 -180.6 359.3 266.0 (n.a.) 
7 "e° 14.42* 540. 5+"' 48.89"' 168.0+"' 213.0 
8 ACll -713.2 n.a. n.a, n.a. n.a. 
9 Cll2CO -213.7 S.202 n.n. n.a. n.a. 

10 CllO n.a. n.a. n.a. n.a. n.a. 
11 cox o -235.7 n.n. -73,50 n.n. 
12 Olílº 461.3 o n.a. 141. 7 n.a. 
13 CNI 2 n.n. n.a. o 63. 72 n.a. 
14 CNll 136.0 -49.30 108.8 o n.n. N 

!?; 15 ACNll2 n.n. n.a. n.a. 11.11. o 
16 CCN -266.6* n.u. n.a. 11.u. n.a. 
17 COOI -256.3 -338.5 n.a. 11.a. n.a. 
18 CCl n.a. 225.4 n.a. n.u. n.a. 
19 CClz -132.9 -197.7 n.a. n.n. n.a. 
20 CC13 176".5 -20,93 11.a. 11.n. 11.a. 
21 CCli 129.5 113.9 n.a. 91.13 1302 
22 ACC -246.3* n.u. 203.5 -108.4 11.n. 
23 

~2 n.a. -94. 4!) n.a. n.a. n.a. 
24 n.a. n.a. n.a. n.a. 5250 
25 r¿~ffe 243. B* 112.4* n.a. n.n. n.11. 
26 11.11. 11.!l. n.11. n.a. n.11. 
27 llCOO -261. 1 n.a. n.a. n.n. n.n. 
28 I 21-92 474.6 n.u. n.u. n.11. 
29 Br n.a. 11.ll, n.a. n.n. n.n. 30 Cl~ll n.a. 63. 71 106.7 n.a. n.u. 31 e 1 76.20 70.00 110. 8 188.3 412.0 32 furfural -146.3 n.n. n.u. n.u. n.a. 33 pyrldiile n.a. n.a. 11.11. n.n. n.a. 34 001 n.a. n.n. n.a. n.a. 164.4 



Coutim1ad611 de la 'fobia /\-13 

16 17 IR l!J 20 
CcN· COOI CCI CCI 2 C:CI 3 

1 m2 597. O* 663.5 35.!J3 53. 76 24.!l 
2 C=C 405.9* 730.4 99.61 337. 1 11583 
3 AQI 212.5 537.4 -18.81 n.a. -231.!J 
4 ACCllz 6096 603.!I -114. 1 fl.11. -12. 14 
s al (J, 712 199.0 75.62 -112. 1 !l8. ll 
6 Ol3al 36,23* -289,5 -38.32 -102. 5 -139.4 
7 1120 112.6 -14.0!l* 325,4 370.4 353.7 
8 ACaJ n.a. n,a. . n.a. n.u. n.a • 
9 g~m 481. 7* 669.4 -1!Jl.7 -21M.O -354.6 

10 n.a. n.a. 751.8 n.11. "·ª· 11 axx: 494.6* 660,2 n.a. 108.!l -209.7 
12 alzO n.a. 664,6 301.1 137.8 -154.3 
13 rn12 n.u. n.a. u.a. n.a. n.a. 
14 CNll n.a. n,n. n.a. n.a. n.u. '" 15 ACNil2 n.a. n.11. n.a. n.a. n,u. q 

o 
16 CCN o n.u, 11.a. 11.ll. -15.62 
17 COOll n.a, o 44.42 -183.4 n.a. 
18 CCl n.a. 326.4 o 108,3 249.2 
19 CC1 2 11.11. Hl21 -84.53 o o 
20 CCl 74 ,04 n.n. -157 .1 o o 
21 CC13 492.0 689.0 11.80 17.!)7 51.90 
22 ACci 11.a. 11,11. n.a. n.11. n.a. 
23 CN02 n.a. 11.11. n,u. 11.11. n.a. 
24 ACN02 n.a. n.a. n.a. 11.u. n.a. 
25 es¡ 335.7 n.a. -73.0!J 11.u. -26.U6* 
26 (CtlJN n.a. n,a, n.a, -73.87 -352.9 
27 110 n.a. -356.3 n.11. n.a. n.a. 
28 I n.a. n.a. n.a. -40.82 21. 76 
29 Br n.a. 11.a. 1169 n.a. n.a. 
30 Ol3Sll 125.7 11,U, -27 .!M 11.a. 11.u. 
31 ccai n.u. 77 .61 -38.23 -185.9 -170.9 
32 furfurnl n.a. n,a. n.a. n.a. 48.30 
33 pyridino -169, 7 n,a. 11.a. 11.u. -114.7 
34 001 11.a. n,a. n.u. n.a. 11.a. 



tontinuaci6n de la Tabla A-13 

21 22 23 24 25 
CC1 4 ACCl CN02 ACN02 cs2 

1 al 104 .3 i 321. 5 661.5 543,0 153.6"' 
2 C=C 5831 1 n.a. 542 .1 n.a. 76,30 
3 AOI 3.000 538,2 168.1 194,9 52.071\ 
4 AC012 -141.3 -126.9 3629 n.a. -9.450 
5 al 143, 1 287,8 61. 11 n,a, 477.0 
6 ª'r?' -67,80 (n.a.) 75.14 n.a, -31.09 
7 llz 497,5 678,2 220.6* 399.5 887.1 
8 AOOI 4894 n.a. n,a, n.a, n.a. 
9 OlzCO -39.20 n.a. 137.5 n.n, 216. ltlt 

10 CIJO n.a. n.a. n.a. n.a. n.a. 
11 cooc 54,47 629,0t n.a. n.n. 183.0t 
12 CJ120 47,67 n.a. 95. 18 n.n. 140,9* 
13 CN112 n.a. 68 .81 n.a, n.a. n.a. 
14 CNI 71.23 4350 n.a, n.a. n.a. N 

:::! 15 ACNIJ2 8455 n.a. n,a, -62,73 n.a, 
16 CCN -54,86 n.a. n.n. n.n. 230.9 
17 COOll 212,7 n.a. n.a. n.a. n.a. 
18 a:1 62,42 n.a. n.n. n.a. 450.1 
19 CC1

3 
56,33 n.a. n.a, n.a. n.n. 

20 CCl -30.10 n.a. n.a. n.a. 116.6tit 
21 CCl4 o 475.8 490,9 534,7 132,2 
22 ACCI -255. 4 o -154.5 n.a. n.a. 
23 

~82 -34.68 794.4 o n.a. n.a. 
24 514.6 n.a: n,a. o n.a. 
25 

í&t -60.71 n.a. n,a, n'.a, o 
26 -8,283 -86,36 n.a. n.a. n.a. 
27 n.a. n.n. n,n, n.a. n.a. 
28 1 48,49 n.n. n,a, n.n, n.a. 
29 Br 225.8 224.0 125.3 n.a, n.11. 30 CJ~Sll n.a. n.n. n.a. n.a. n.a. 31 e 1 -98,66 290.0 n.a, n.a. 73,52 32 furfural -133,2 n.n. n.a, n.a. n.11. 33 pyridine n.11. n.11. n.11. n.a. n.n. 34 0011 n.a. n.a. 481.3 n.a. n.n. 



Contimmci11n de In Tnbln A· 13 

-------
26 27 28 29 30 

(C) 3N llCOO I llr Ol3Sll 

1 glc 206.6 741.4 335.8 479.5 184.4 
2 658.8 n.a. n.n. n.a. n,a. 
3 ACJI 90,49 n.u, 113.3 -13,59 -10,43 
4 ACOl2 n.n. 11.a. n,a, -171.3 n.a. 
5 m -323,0 193,l 313.5 133.4 14,75 
6 Olt'I (n.a.) 193.4 (11, CI.) (n,a.) 37,84 
7 ~( 304.0+ n,n, n.a. n.a. n.n. 
8 n.a. n.o. n.a, n.n. n.u, 
9 a¡,co n.a. n.a. 53.59 245.2 -46.28 

JO mO n,a. n.n, n.a. n,n, n.a. 
11 cooc n.a. 372,9 148.3 n.n. n.a. 
12 0!20 n,a, n,n, -149.5 n.a. -8.538 
13 CNll2 n.a. 11.a. n.a. n,a. -70, 14 
14 CNll n.a. n.n, n.a. n,n, n.11, N 
15 ACNll2 n.a. n.a, n,a. n,a. n.n, " ·~ 16 CCN n.n. n.n. n.a. n.11, 21.37 
17 CCXll 11.11. 312.5 n.a. n.n. n,a, 
18 CCl n,n, n.a, 11.a. -125,9 59.02 
19 CClz -141.4 11.a. 177 ,6 n.a, n,a, 
20 CCl3 ·293,7 11.11. 86,40 n,a, n,n. 
21 CCI4 -126,0 n,a, 247.8 41.94 n.a. 
22 ACCI 1088 n.n, n.a. -60,70 n,a, 
23 CNO n.a. n.n. n,n, JO. 17 n,a. 
24 ACNbz n.a, 11,a, n.a. n,a. n,a, 
25 csr n.n. n.a, n.a. n,u, n.a, 
26 (C 3N o n.n. n.u. n,u, n.a. 
27 HCOO n,a, o 11.a, n.a. 4.339 
28 1 n,n. n,a, o 11.a. n.a. 
29 llr 11.a. n.a. n.a. o n.a. 
30 Ol3Sll n,a. 239.8 11.a. n,a. o 
31 CCOll n,n, n,a. n.o, n.o, n,u, 
32 furfural n,a, n,n, n.u, 11.n. n,a, 
33 pyridine n.a. n,n, n.o, n.n. 11,11, 
34 lnl 11,3, 11.n. n.n, n,a, n.a, 



Continum:i6n de la Tabla A-13 

31 32 33 34 
CCOll furfural pyrídine lXll 

1 ªle 737,5 354.6 287 .8 3025 
2 C= 535.2 n.a. n.a. n.a. 
3 Atll 477 .o -64.69 -4. 449 2I0.4 
4 ACOl2 469.0 -20.36 52.80 4975 
5 Cll n.a. -120.5 170.0 -319.0 
6 al3üll -80.78 (n. a.) 580. 5 (n.a.) 
7 11cg 43.31* 188.0 459,0 n.a. 
8 A 1 -455.4 n.a. -637,3 -538.6 
9 QIÓCO 129.2 -163.7 n.a. n.a. 

10 QI n.a. n.a. n.a. n.a. 
11 cooc 109,9 202.3 n.a. n.a. 
12 ~~ 42.00 n.a. n,a. n.a. 
13 -217.2 n.a. n,a. n.a. 
14 CNll -2•13,3 n.a. n.a, n.a. .., 
15 ACNll2 -245. o 11.ll. n.n. 125,3 ~ 

134.3 v• 16 CCN n.a. n.n. n.a. 
17 COOI ·17,59 n.a. n.a. n.a. 
18 CCl 368,6 n,n. n.n. n.a. 
19 CCl2 601.6 n.a. n.a. n.u. 
20 CCl3 491. 1 -64,38 18.98 n.a. 
21 CClf 570,7 546.7 n.u. n,a. 
22 ACC 134, 1 n,a. n.a. n.u. 
23 ~2 n.a. n.a. n.a. 139,8 
24 n,a. 11.a. u.a. n.a. 
25 

~Y3N 442.8 11.a. n,a. n.a. 
26 n.a. n.n. n.a. n.a. 
27 llCOO n.a. n.a. n.a, n.a. 
28 I n.a. n.a. n.u, n.a. 
29 Br n.a. n.u. u.a. n.u. 
30 013Sll n,n, n,u, n.u, n.a. 



Continuncitin Je lu Tublu A-13 

31 32 33 34 
CCOll furfuru 1 pyrluino 10! 

1 me 737,5 354,6 287,8 3025 
2 Ce 535.2 n.u. n.a. 11.a. 
3 AOI 477 .o -64 .69 -4.449 210.4 
4 ACOlz 469.0 -20.36 52.80 4975 
5 Cll n.a. -120. 5 170,0 -319.0 
6 Cll30ll -80.78 (n.u,) 580.5 (n.a.) 
7 llzO 43.31~ 188,0 459,0 n.a, 
8 AC<ll -455. 4 n.u, -637,3 -538.6 
9 ª'ocº 129. 2 -163.7 n.a. n.a. 

10 m n.a. 11,ll, n.n. n.a. 
11 cooc 109.9 202.3 n.a. n.a. 
12 

~~ 42.00 n.a. n.a. n.a. 
13 -217.2 n.u. n.o. n.a. 
14 CNll -243,3 n.u. n.u, n.a. 

N 15 ACNll2 -245. o n.a. n.u. 125.3 ...... 
16 134,3 "' CCN n.a. n.n. n,a. 
17 CCOll -17 ,59 n,a. n.n, n.a. 
18 CCl 368,6 n.u. n.u. n.a. 
19 CCl2 601.6 n.a. n.u. n.a. 
20 CCl3 491.1 -64,38 18.98 l).U, 
21 CCl 570, 7 546.7 n.u. n.a. 
22 Acci 134. 1 n,u. n.a, n.a. 
23 ~N62 n.u. n.a. 11.u. 139.8 
24 n.a. n.u. n.u. n.a. 
25 es¡ 442.8 n.n. n.a. n.a. 
26 (C 3N n.a. n.n. n.a. n.a. 
27 llCOO n.u. n.a. n.a. n.a. 
28 I n.a. n,u. n.a, n.a. 
29 Br n.a. 11. a, n.a. n.a. 
30 Cll3Sll n,a, n.a, n.a. n.a. 



Continuacilln de la Tabla A- 1.) 

31 32 33 34 
ccm furfural pyridine 1)1¡ 

31 ccm o n,a, n.u. n,n, 
32 furfural n.a. o n,u, n.n, 
33 pyridine 11,ll, n.a, o n.11. 
34 001 n.a. n,u, n.a, o 

ª n.a. no disponible; (n,a,) parllmetro m3ai no disponibll'.i se pueden obtener predicdomis por medio del gn1po <ll¡ 
nílmero itrtlicos: n,a, climinmlos; 

ji : pnrllmetros revisados 

estimado a partir de datos para oipu 
+ predicciones no confiables en el rango completo 

Se dispone ad~tls de otros dos par:linetros para tioJes mayores: 
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