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Propiedades Termodinamicas de Equilibrio.

Determinacion de estado de equilibrio de fases.

1. Introduccion

El modelo de simulacion de un proceso quimico consiste en un conjunto de ecuaciones que
caracterizan el comportamiento de las operaciones unitarias que lo componen. Estas ecuaciones
contienen una gran cantidad de términos relacionados con las propiedades fisicas y termodindmicas de
las sustancias y/o mezclas que constituyen las corrientes del proceso. Por lo tanto, es indispensable
incluir dentro del médulo de simulacion un conjunto de ecuaciones para el calculo de estas propiedades a
partir de otras variables mas simples como la temperatura, presion, composicion, y ciertos parametros
empiricos para cada componente.

Las propiedades a las que se hace referencia son:

e Relaciones de equilibrio (K;: Equilibrio liquido-vapor, Kp;: Equilibrio liquido-liquido)
e Entalpia molar

e Entropia molar

e Volumen molar

e Propiedades de transporte: viscosidad, conductividad térmica, etc.

El avance paralelo de la informatica, calculo numérico, simuladores de procesos, fisico quimica
y termodinamica tedrica dieron a la luz numerosos métodos para la estimacion de las propiedades
mencionadas.

La utilidad de estos métodos radica en su capacidad de estimar las propiedades a partir de una
expresion funcional, con pocos parametros experimentales, con un error aceptable. Son facilmente
implementables en PCs y, disponiendo de una buena base de datos de pardmetros, permiten generalizar
su utilizacion a todas las sustancias de interés, ya sean puras o mezclas multicomponentes.

Es importante destacar que como todas las estimaciones, son métodos aproximados que
involucran un cierto error. Esto es particularmente significativo en casos de disefio critico donde un
pequefio error en las estimaciones de las propiedades termodindmicas puede ser catastrofico para el
disefio, introduciendo errores insalvables.
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2. Equilibrio Liquido-Vapor

Si consideramos dos fases, una liquida y una vapor (L — V),

7

Y

se debe cumplir en el equilibrio:
TL =TV (Equilibrio térmico)
PL =PV (Equilibrio mecanico)
pL =pV (Equilibrio quimico)

El potencial quimico no suele utilizarse en el calculo de equilibrio de fases, ya que es til usar
funciones que puedan medirse o estimarse mas facilmente, por ejemplo la fugacidad.

La fugacidad es una funcién termodindmica que se define a partir del potencial quimico (p).
p=u"—RT In(f) (1)

Ho es una funcidén solo de la temperatura; y es el potencial quimico de una sustancia cuando su
estado es tal que la fugacidad es uno.

A temperatura constante:
du=[RTd(in(f))], )

Para gases se cumple por definicion:

f—l

lim ==

P—0 P (3)

Con cualquiera de las dos definiciones anteriores y la condicién de limite, la fugacidad queda
definida.

Sabemos de la termodindmica que para un gas ideal:
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dy=VdP=R—PTdP=RTd(1n(P)) “)

Integrando:
u=pu’—RT ln(P) 5)

Lo es una constante de integracion, dependiendo solo de la temperatura. La similitud entre (1) y

ace que se considere a la fugacidad como una presion “efectiva” o real, por lo que tiene unidades de

5) hace q d la fugacidad p fect 1, por lo que t dades d
presion.

Cuando la presion tiende a cero (segun (3)), la fugacidad y la presion se igualan, en el
comportamiento del gas ideal.

Para una sustancia en solucion la fugacidad se expresa mediante:

4= = RT ln(fi] (6)

)] o

[T3E (3331

Donde, el supraindice “A” indica componente en una solucion, y el subindice “i” indica el
componente.

Para gases, si la mezcla es perfecta (gas perfecto), o sea, se comporta como un gas ideal,
entonces la fugacidad de un componente se aproxima a su presion parcial y se cumple:

A

lim £ =1 ®)

P—0 P
1

Como sabemos, la presion parcial de cada componente en una mezcla esta dada por:

pi=yP ©9)

Dada la igualdad de potencial en el equilibrio, integrando (2) para ambas fases, podemos
escribir:
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N4
A A L
u,—p, =0=RT In % (10)
J;
lo que requiere igualdad de fugacidades en ambas fases:
AL AV
fi =1,
Combinando (2) y (4) podemos escribir para gases puros que:
RT dIn(f)=V dP (11)

sumando (- RT d In(P)) a ambos lados y reordenando:
Rmﬂ(i]:(v_ﬂjdp (12)
P P

A larelacion f/P se la llama Coeficiente de Fugacidad:
p== (13)

@ es una propiedad que puede calcularse en el estado “reducido” (como funcién de propiedades
en dicho estado). Existen en la bibliografia numerosas graficas y/o correlaciones que permiten
determinarla.

2.1 Fugacidad en mezclas gaseosas:

Para un componente en una mezcla gaseosa se define al coeficiente de fugacidad:

Lt
=tl=Ji (14)
’ p P

Por otro lado, en una mezcla de gases perfecta, se cumple:

-fi:pizyip (15)

De esta manera, podemos definir el modelo de solucion ideal de gases como:

fi=1" (16)
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en donde decimos que la fugacidad del componente (i) en una mezcla gaseosa (solucion ideal) se puede
calcular como el producto de la fugacidad de ese componente puro a la presion y temperatura de la
solucion, multiplicada por su fraccion molar.

Este modelo es aceptable cuando: la presion es baja; o bien a presiones moderadamente altas (y
ademas yi — 1).

No es buena aproximacion cuando: las composiciones son del mismo orden (ninguno tiende a
uno, yi — 1), y las propiedades de las moléculas de los componentes son bastante diferentes entre si.

Solo se puede utilizar a moderadas presiones si las propiedades de los integrantes de la mezcla
son muy similares entre si.

2.2 Fugacidad en soluciones liquidas:

Al igual que en las mezclas gaseosas, podemos escribir para una soluciéon liquida ideal, por
definicion:

AL
fi =" x (17)

A L
donde f; es la fugacidad del componente (i) en la mezcla, y inL es la fugacidad de (i) como liquido

puro, a la temperatura y presion de la mezcla. Lamentablemente, este modelo es satisfactorio en muy
pocas soluciones. Solo en los casos en que los componentes son muy similares (isdmeros, miembros de
una misma familia, etc.). Ademas, cuando no se cumple, las desviaciones pueden ser muy significativas.
Eso sucede cuando las propiedades de las moléculas de los constituyentes de la solucién son muy
diferentes entre si (tamaiio, polaridad, etc.)

De la misma forma que en la ec. (14) podemos definir ahora el coeficiente de fugacidad de un
componente (i) en la mezcla liquida:

A

4=t

1 f Sat

Por otro lado, para corregir las desviaciones del comportamiento de las soluciones liquidas

(18)

ideales respecto del real, se definen los coeficientes de actividad. En la ec. (17) ahora agregamos por
definicion:

fE=1" %, (19)
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A

L
donde Vi :L es el coeficiente de actividad que depende fuertemente de la
1
0L
Jiox

composicion del liquido.

Por otra parte, al cociente entre la fugacidad de una sustancia en solucion y su fugacidad en un
estado de referencia (puro, por ejemplo) se lo suele denominar actividad:

[N
ke

; (20)
Para una solucion liquida:
fL
L__Ji
a; = f.o 7 2n
1
Luego, de (19) y (21) se desprende:
L
49 L —a, L
V=1 0 a” =y"x; (22)
X,

De donde se sigue que en una solucion liquida cada componente se manifiesta a través de su
actividad, y no por su “composicion”, siendo el coeficiente de actividad el “factor de correccion”.

Por ultimo, y por “simetria”, podemos razonar igual para la fase gas, y definir un coeficiente de
actividad para dicha fase:

al'V :71'V Vi (23)

2.3 Relaciones de equilibrio en mezclas L-V:

Para cada componente en equilibrio, se define una “constante” de equilibrio de la
siguiente manera:

Yi_k (24)
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Aplicando la igualdad de fugacidades para una mezcla Liquida y Vapor Ideales como
condicion de equilibrio, y ademas, la condicion de idealidad de ambas soluciones (ecs. (16) y
(17)) tenemos:

ﬂGZﬁL

A A A A
ademas: fO=10y,, fE=1

luego:

f;-OG y, :inL X,

de la ec. (24) entonces:

fOL
K =2 25
= (25)

En condiciones ideales, inG — P (presion del sistema). Ademas, si ambas Py Pg, son

bajas, la fugacidad del liquido tiende a la presion de saturacion psa, ya que fsy tiende a ese valor
en esas condiciones. Luego, tenemos:

S
K, =p7§ (26)

Aqui, K; depende solo de P y T, a través de pi°". Esta expresion de K; es la que
corresponde a la ley de Raoult. Esta condicion (ambas fases ideales), es muy poco comun. Por
lo tanto, deben emplearse los factores de correccion previamente definidos (coeficientes de
actividad y/o de fugacidad) para contemplar desviaciones del comportamiento ideal tanto en la
fase liquida como en la vapor, o en ambas simultaneamente (el caso mas complicado).

De esta forma, en la bibliografia y en la literatura especializada suelen encontrarse
diversas formulaciones de las constantes de equilibrio, llamadas simétricas o asimétricas.

De las ecuaciones anteriores podemos escribir:
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f;-V=¢l-Vyl-P ’fz‘V:7/iVyifi0V

A A
fiL:¢z‘L x,P , fl_L:yiL xz'inL

De aqui podemos derivar las llamadas expresiones simétricas:

#"
K="
87

HE

o las expresiones para la constante K; asimétricas:

27

L p
Kl:y?éT (29)

K:M (30)
1 ¢ZVP

3. Estimaciones de propiedades de equilibrio Liquido-Vapor y entalpias de
mezclas.

Estimar las propiedades que caracterizan el equilibrio de fases liquido-vapor y de entalpias, es de
gran importancia en las separaciones basadas en la diferencia relativa de volatilidades: evaporaciones
flash, destilacion, absorcion, extraccion, etc. El disefio de equipos para estas operaciones requiere un
conocimiento lo mas exacto posible de las propiedades parciales de equilibrio de los componentes de una
mezcla. Ademas, el calculo de los balances de energia es inadecuado sin la estimacion de las entalpias de
mezclas.

Modelos Ideales:

Consideran que las mezclas de sustancias tanto en estado liquido como vapor se comportan
idealmente. En el caso del vapor implica que el tamafio de las moléculas es depreciable comparado con
la distancia que los separa, y su comportamiento se asimila al que tendria una molécula considerando
que las otras no existen.
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En la fase liquida, esto significa que la magnitud de las fuerzas entre moléculas de la misma
especie es similar a la magnitud de las fuerzas entre moléculas de especies diferentes. Es decir, su
comportamiento se asimila a la situacion en la cual todas las moléculas fueran iguales.

Las expresiones que lo definen son la de los gases ideales y soluciones ideales (Raoult).

Modelos No Ideales

Tienen en cuenta el comportamiento no ideal de las mezclas de sustancias tanto en la fase vapor
como liquida.

Su consideracion termodinamica se puede encarar de dos formas de acuerdo al caso, a través de
la discrepancia de entalpia o de las ecuaciones de estado. Esto da origen a diferentes modelos y
expresiones.

Mezclas no ideales. Estimacion de fugacidades y actividad.

3.1 Correlaciones para estimar coeficientes de actividad. Modelos basados en la
discrepancia de entalpia.

Las desviaciones de un sistema de su comportamiento ideal ocurren con mas frecuencia en la
fase liquida que en el vapor debido a que al ser mas cortas las distancias intermoleculares hacen mas
intensas sus interacciones. En contraste, la fase vapor puede asumirse de comportamiento ideal a
presiones moderadas. A elevadas presiones, cuando el comportamiento del vapor se aparta del ideal se
debe hacer uso de las llamadas ecuaciones de estado.

La desviacion de la idealidad de la fase liquida puede describirse a través de los coeficientes de
actividad vy;, los cuales pueden determinarse experimentalmente utilizando datos de equilibrio a
determinadas condiciones (bajas presiones). No obstante, la termodindmica clasica provee cierta guia
acerca de las propiedades que debe cumplir el coeficiente de actividad de cada componente en una
mezcla liquida.

En efecto, la ecuacioén de Gibbs-Duhem expresa que éstos no son independientes unos de otros,
sino que estan relacionados por la ecuacion diferencial:

* —
Zx. dLny. =0
i GERT; (31)
Esta es una ecuacion termodinamica fundamental que siempre debe ser satisfecha. Si se dispone
de una cantidad de datos experimentales, se puede aplicar la ecuacion anterior para chequear su
consistencia. Si no se cumple, podemos sospechar que existen serios errores en la determinacion
experimental.

Por otra parte, de la termodinamica clasica también sabemos que la variacion de la energia libre
para mezclas de liquidos ideales:
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NC
Ag" =R*T*> x,*Lnx, o)
i=l1

Donde R es la constate universal de los gases y Ag es siempre negativa. Para mezclas no
ideales:

— P *Tk * * *
Ag=R*T le. Lnx, +R Tle. Lny, 33

El término que distingue ambas ecuaciones es debido al comportamiento no ideal y se denomina
discrepancia de entalpia (o energia libre de exceso) Ag":

Ag® =R*T) x,*Lny,

(34)
Por lo tanto:
Ag =Ag" +Ag”
g =Ag" +Ag a5)
Siendo AG® =n* AgE y X; =ny/n, se obtiene:
AGE =R*T n *Lny,
Z 1 7/1 (36)

Derivando con respecto a n; se obtienen las relaciones de los coeficientes de actividad de los
componentes individuales de la mezcla a temperatura constante:

1 |6AG*
Lny, =
R*T | On, (37)

T,P,nfini

Que es equivalente a:

1 s OAg" & OAg*
Lny. =——| Ag™ + -> x *
A T kzz; “ o, (38)

Para una mezcla binaria de componentes a y b:

E E
Lny, = 1 AgE+aAg . « OAg

R*T ox, T ox (39)

a
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Sabiendo que x,=1-X,:

OAg”
— E *
Lny, = R*T Ag” +x, a
1 Ag” 40
Lny, = AgE—xa*a & 40
R*T ox,,

Se han postulado numerosas correlaciones empiricas y semiempiricas basadas en la energia libre
de exceso que permiten calcular los coeficientes de actividad, con dos o tres parametros de correlacion,
entre las que podemos citar: (y que seran expuestas a continuacion) Chao-Seader, Margules, Van Laar,
Wilson, NRTL.

3.1.1 Soluciones regulares

La teoria postula que en una mezcla binaria de sustancias no polares los coeficientes de actividad
de los integrantes de la misma en la fase liquida se pueden expresar como la suma de dos contribuciones.
Una es la llamada energia de vaporizacion isotérmica y representa la energia necesaria para evaporar el
liquido hasta el estado de gas ideal a temperatura constante. El otro término denominado energia
cohesiva, refleja las fuerzas intermoleculares de cada componente y es la que refleja el comportamiento
no ideal.

La denominacion de “regulares” proviene de suponer que las moléculas estan distribuidas al
azar, ya que no tienen direcciones preferenciales en las que tiendan a agruparse.

3.1.1.1 Modelo de Chao-Seader

Basada en las soluciones regulares, esta es una de las ecuaciones mas antiguas, aplicable y
recomendable por API (American Petroleum Institute) para el tratamiento de Hidrocarburos.

En esencia la correlacion permite describir los coeficientes de actividad de los componentes de
una mezcla en la fase liquida en términos de los parametros de solubilidad. Lo que hicieron Chao y
Seader fue correlacionar estos parametros en funcion de las variables de estado y el factor acéntrico, a
partir de valores experimentales de coeficientes de actividad de mezclas conocidas, obteniendo
expresiones polindmicas que permiten calcular los coeficientes de fugacidad y actividad. La ecuacién de
C-S para el coeficiente de actividad en fase liquida esta dada en funcion del parametro de solubilidad &
de cada especie que se encuentra tabulado (Reid y Sherwood) para la mayoria de las sustancias
conocidas, y del volumen especifico del liquido a 25 °C que se puede encontrar tabulado (Reid, Prausnitz
y Poling) (Reid y Sherwood) o se puede calcular facilmente.

La ecuacion propuesta por Chao-Seader es:
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NC 2
L —ex 1 +In v +1—ﬁ
Vi ZCRD RT vt vt (41)

donde &i es el parametro de solubilidad de la sustancia i a 25 °C [cal/cm’], vi" es el volumen especifico
de liquido a 25 °C [cm*/gmol], v" es el volumen liquido especifico medio de la mezcla a la temperatura
de la misma y se calcula mediante la siguiente ecuacion asumiendo que el volumen molar es aditivo.

L __ L
Vo= Z XV (42)

@ es la fraccion de volumen, y se calcula mediante la siguiente ecuacion:

L L
o = Vi MY
j T~ NC VL (43)
L
ij Vi
=

En lo que respecta a los coeficientes de fugacidad de componente puro en ambas fases la
correlacion C-S los describe como polinomios en funcion de la presion y la temperatura.

En particular para la fase liquida:

log CDZ.D(O) =4, +%+ A Tr+ A, Tr? + A, Tr? +

1

(44)
(As+ 4, T, + A4, Tr? | P, +( Ay + 4, Tr; ) P>~ log Pr,

log ® =4 44 Tr+D2 44 11244, (P 5
08D, =d +4 Ir+rp=+A,1n + 14 (Pr; —0.6) (43)

1

donde los valores A; se encuentran tabulados (ver Scenna y otros, 1999) y Tr;, Pr; son las temperaturas y
presiones reducidas de cada componente.
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Ejemplo (Tomado de Reid y col.)

Calcular los coeficientes de actividad en la fase liquida de los componentes de una mezcla de
tolueno y n-heptano a 1 atm y 104.52 °C. Compararlos con los valores experimentales en el equilibrio
que son: dh = 1.16, 8t = 1.025. La composicion de la mezcla en el equilibrio es: xh = 0.2681, xt =

0.7319.

Datos:
8, — 7430 & —=8914 v =1475 . vt =1068
Aplicando la ecuacion (23) tenemos los siguientes términos:

NC
vE=3"x vh =0.26811475+0.73191068 =117.71
j=1

_x, vl 0.26811475

b, = = =0.3359
byl 117.71
L
o, :xt\L/h _0.73191068 _ (1

v 117.71

En consecuencia:

147.5[7.43— (0.3359)7.43—0.6641(8.914)2] 1475 1475
+1- . +ln( ] j

Vi ZCXP 1.987377.67 1771 11771
_1.1795
. 106.8 (8.914)— (0.3359)7.43-0.6641(8.9147 . 1063 109.8
Yy, =exp +1- +1In
1.987377.67 771 1177
_1.031

Los errores son del orden del 2% para el n-heptano y del orden del 1% para el tolueno.

Resumiendo, las condiciones practicas de operacion de la correlacion C-S modificada por G-S
son: temperaturas en el rango de 0 a 800 °F (-17 a 427 °C) y presiones menores de 3000 psi (200 atm).
Esta correlacion se emplea muy a menudo para simular unidades de destilacion de crudo a presion

atmosférica y unidades de reforming.
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No se recomienda emplear C-S o G-S para calcular constantes K de componentes de punto de
ebullicion cercanos entre si puesto que estos modelos a menudo sobreestiman las volatilidades relativas y
la facilidad de separacion.

3.1.1.2 Grayson-Streed

Esta es también una ecuacion antigua basada en la de Chao-Seader pero con especial énfasis en
mezclas que contienen hidrogeno. La correlacion de C-S o G-S se complementa con la ecuacion R-K que
se recomienda para el calculo de los coeficientes de fugacidad en la fase vapor @, .

Las temperaturas y presiones en las que se recomienda aplicar la correlacién de G-S para obtener
mejores resultados son las siguientes: temperaturas menores de 500 °F, presiones menores de 1000 psia,
para hidrocarburos (excepto el metano) 0.5 <Tr < 1.3 y P.,, < 0.8 (donde P, es la presion pseudo critica
de la mezcla).

En general, la correlacion G-S da malos resultados en la zona criogénica y no se recomienda
usarla cuando T < 0 °F. En esta zona las correlaciones basadas en ecuaciones de tres parametros pueden
dar mejores resultados. El método C-S con la modificaciéon de G-S da resultados bastante razonables
siempre que se respeten las limitaciones aconsejadas por la practica. Pueden consultarse con mas detalles
dichas reglas restrictivas en (Scenna y otros, 1999).

3.1.2 Ecuacion de Margules

Esta ecuacion fue la primera representacion de la discrepancia de entalpia desarrollada. Esta
ecuacion no tiene un basamento tedrico sin embargo es util para la estimacion e interpolacion de datos.

Existe una familia de estas ecuaciones llamadas “de sufijo doble”, “de sufijo triple” y “de sufijo
cuadruple”; expresiones asociadas a si la ecuacion que describe la discrepancia de energia libre es
cuadratica, ctibica o cuartica en la variable fraccion molar en cada caso.

La mas usada es la de sufijo triple (dos constantes). Para un sistema binario:
— A% 42 % 4.3 — %2 * Pk 42 * 43
Iny,=A4%x; +B*x;, Iny,=A4%x; +1,5*B*x; —B*x; (46)
donde A y B son coeficientes que se encuentran tabulados (Perry, 6 edicion).

Es atractiva por su sencillez pero no es aconsejable en todos los casos. Por ejemplo la ecuacion
de Margules, no puede representar sistemas en los que la fase liquida se separa en dos capas inmiscibles.
Para calcular la energia libre de Gibbs de exceso, de acuerdo a su definicion, se tiene:

GE
—x *x %[p (v _
R*T X7 Xy [ +0 (xl X, )] )

Donde:
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A=P+3*Q
B=-4*Q
Para NC componentes:

NC NC
R*T*Lny, = }:}:( —,4) *X;

i=l j=1 (48)

3.1.3 Ecuacion de Van Laar

En este modelo se asume que si dos liquidos puros se mezclan, no se produce ni contraccion ni
expansion de volumen y la entropia de mezclado es cero. Para un sistema binario:

) -2
A, *x A, *x
Iny,=4,| 1+—2—| , Iny,=4,|1+2—2
% * 49)
2 X 12 X (
0
) —
ln;/ _Avlz 1+A12*x1 lny _A'12_A'21 1+A21*x2
1 s =
T AZ] *xz T A12 *‘xl (50)
Siendo:
A
T RT
Para NC componentes:
f X, Al.j 2
X,
NC x A /e il—x.i
my:Z"”l— f‘ (51)
i “ l_xj NC x NC
ﬁ +(1- ) 2% 4,

En la ecuacion anterior Aj = Ajj = 0. Para una mezcla multicomponente de N sustancias se
pueden formar N(N-1)/2 pares de binarios. Por ejemplo si N = 5 existen 10 pares de binarios. Esta
ecuacion estd restringida a los casos en que todos los pares de pardmetros de interaccion binaria A;; 'y
Aji sean del mismo signo. Sino ocurre esto, y/o si todos los valores de Ajj son grandes pero aun existe
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miscibilidad completa, se puede emplear una forma modificada de la anterior bastante mas compleja.
Existen en la bibliografia especializada extensas tablas de coeficientes de interaccion binaria (Perry, 6ta.
ed.).

Cuando todos los valores absolutos de todos los coeficientes del sistema son menores que 0.01,
el coeficiente de actividad de los integrantes de la mezcla en la fase liquida tiene valores en el entorno
1.00 = 0.01 y entonces es posible asumir comportamiento ideal. Si no es posible encontrar los
coeficientes de interaccion binaria de todas las especies presentes en la mezcla se recomienda seguir el
siguiente procedimiento:

1) Para isdmeros y pares de sustancias homoélogas de puntos de ebullicion cercanos se supone que
pueden formar soluciones ideales, asuma A;; = Aj; = 0.

2) Para pares de hidrocarburos que se sabe que siguen un comportamiento conforme a la teoria de
soluciones regulares, se puede usar la ecuacién (51) para estimar Ay y A;, a partir de datos
experimentales.

3) Cuando existen datos suficientes de pares estrechamente relacionados, se puede interpolar y
extrapolar.

4) Si no existen datos, se puede seguir un procedimiento basado en la estimacion de coeficientes a
dilucién infinita.

Aplicaciones de la ecuacion de Van Laar.

Fue la primera ecuacion de aplicacion de la discrepancia de entalpia con una representacion

fisica significativa. Esta ecuacion ajusta bastante bien para numerosos sistemas en particular para
equilibrios liquido-liquido. Es aplicable para sistemas con desviaciones negativas o positivas de la ley de

Raoult. No obstante no sirve para predecir maximos o minimos para los coeficientes de actividad. Por
eso es poco util para sistemas con hidrocarburos halogenados y alcoholes. Debido a su naturaleza
empirica debe aplicarse con precaucion a sistemas multicomponentes. También éste modelo tiene
tendencia a predecir la existencia de dos fases liquidas cuando en realidad no las hay.

Esta ecuacion tiene la ventaja de ser menos exigente en el calculo en términos de tiempo de CPU
y representa la miscibilidad limitada tan bien como el equilibrio de 3 fases, cuando la mezcla cumple con
las condiciones que asume el modelo.

3.1.4 Ecuacion de Wilson

Las soluciones regulares asumen una distribucion pareja de las moléculas de diferentes especies.
Wilson fue el primero en aplicar el modelo de composicion local para derivar la expresion de energia
libre de Gibbs. Este modelo considera que la concentracion local difiere de la global debido a la especial
distribucion de las diferentes moléculas. La forma de expresar esta asimetria es a través de la fraccion de
volumen local que es funcion de la temperatura y de las energias de interaccion:
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vE X, exp i
- (&1)
= = (52)
L if
JZ:;VJ X; exp (RT]

Con @i representando la fraccion de volumen local, A las energias de interaccion, siendo A= A;;
pero }Lii 79\.jj.

Para un par, los coeficientes de interaccion binaria estan dados por:

L _ L _
A12 _ V—ZLeXp|:— 2’12 /111 i| A21 _ V—1€Xp|:— ﬂzl /122 j|

v, R*T . R*T | (3
En éste modelo la discrepancia de energia libre se expresa segun:
G =X *Ln(xl + 4, *xz)_xz *Ln(x2 + 4, *xl)
R*T (54)
Para una mezcla binaria:
_ A A _
Lny, =—Ln(x, +x, *A,, )+ x, * 12 - 21
h ( b 12) ? X AL X, XA, (55)
_ A A _
Lny, =—Ln(x, +x *A, )—x * 12 - 21
V2 ( S 21) : X AL X, XA, (56)

Para mezcla multicomponentes:
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NC NC x A )
Iny, =1-In| Y x A, |- | =4
j=l1 k=1 x‘jAkj (57)
=
V. A — Al
A, =-Lexp| 2L ——
A Y

1

Aplicaciones de la ecuacion de Wilson:

Esta ecuacion ofrece una buena aproximacion, termodindmicamente consistente para predecir el
comportamiento de mezclas multicomponentes a partir de la regresion de datos de equilibrio binario. La
experiencia indica que puede usarse para extrapolar datos hacia otras zonas operativas con una buena
confiabilidad.

Aun cuando esta ecuacion es mas compleja e involucra mas tiempo de computacion que la de
Van Laar o Margules, puede representar satisfactoriamente el comportamiento de casi toda solucién no
ideal, excepto las que involucren electrolitos o que tengan una miscibilidad limitada en un equilibrio L-L
oL-L-V.

Ofrece una excelente prediccion de sistemas ternarios a partir inicamente de datos binarios. En
cambio suele predecir una fase Gnica en sistemas que se saben tiene dos fases liquidas.

3.1.5 Ecuacion NRTL

La principal limitacion de los métodos que evaluan el coeficiente de actividad en la fase liquida
hasta la aparicion del modelo NRTL era la incapacidad para manejar los sistemas en los que la fase
liquida estaba compuesta por dos liquidos inmiscibles. Sin embargo, estos sistemas aparecen con cierta
frecuencia en la practica. En una actualizacion de su conocida ecuacion, Wilson agrega un tercer
parametro para poder manejar estos sistemas, pero la ecuaciéon que resulta no se presta facilmente para
manejar sistemas multicomponentes. Ademas, esta ecuacion da resultados bastante insatisfactorios, lo
que impuls6 la investigacion y profundizacion de la teoria con el objetivo de poder disponer de una
herramienta capaz de manejar sistemas en los que el liquido esta dividido en dos fases.

La ecuacion NRTL es el primer modelo capaz de manejarlos. Consiste en una extension del
concepto de Wilson aplicable a sistemas multicomponentes del tipo vapor-liquido, liquido-liquido, y
vapor-liquido-liquido. Al requerir solo constantes de pares binarios, retiene la simplicidad que constituye
el principal atractivo de los modelos que hemos visto hasta ahora.

La denominacion NRTL es una sigla de -Non Random Two Liquid-, y trata de expresar el hecho

de que se basa en un pardmetro o que caracteriza la tendencia de las especies iy j a distribuirse de una
manera no azarosa, esto es, con direcciones preferenciales. La diferencia basica entre el sustento de la
ecuacion de Wilson y la NRTL reside en que la primera se basa en una fraccion de volumen para
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expresar la concentracion local mientras la ecuacion NRTL se basa en una fraccion molar de la especie
considerada. Esta se expresa:

x,exp(-a, 7,
Xji = NC (58)

kz X eXp(_aki Tki)
=1

Cuando aij = 0 las “fracciones molares locales” son iguales a las fracciones molares verdaderas
de la mezcla. En esta ecuacion para el par binario i-j donde se supone que la molécula i ocupa el centro
de un reticulo tridimensional, los pardmetros aljj y Tj son ajustables. Esto tiene una gran significacion
practica porque si contamos con abundantes datos experimentales de la mezcla que queremos
representar, los parametros o y T se pueden estimar mediante un tratamiento matematico adecuado, y la
ecuacion NRTL se ajusta a los datos disponibles mucho mas exactamente que las otras.

La expresion que permite calcular los coeficientes de actividad para la fase liquida de mezclas
multicomponentes en el modelo NRTL esta dada por:

NC NC
ZTﬁ Gji X ne x.G ZTkj ij Xk
lnyt =2 +Z A/ D=
Vi = NC NC i NC (59)
j=1
Z G, X Zijxk Z Gy X,
= = k=1
Donde:
G, :exp(—a i z'ﬁ) (60)

Los coeficientes T vienen dados por las siguientes expresiones:

7 :_gin— 7‘?]7 (61)
_&;i 8
iT kRt @

donde g j;, g j; son las energias libres molares de Gibbs de interaccion entre pares de moléculas. En las
ecuaciones anteriores se debe considerar Gji # Gy, Tij # Tji, Gii = Gjj = 1, Tii= Tj; = 0. Para mezclas ideales

Tij= 0.
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En la literatura se encuentran publicadas listas de valores de las constantes de la ecuacion NRTL.
A menudo las diferencias de energias libres de interaccion y otras constantes en la ecuacion anterior
varian linealmente con la temperatura, lo cual es conveniente porque simplifica mucho los célculos. En

general el pardmetro oyj resulta independiente de la temperatura y depende de las propiedades
moleculares. Su valor suele estar entre 0.2 y 0.47.

Cuando es menor de 0.426 es razonable suponer que habrd inmiscibilidad de fases. Aunque oij;
se puede considerar un parametro ajustable, mas frecuentemente se fija de acuerdo a ciertas reglas (ver
detalles en Reid y col.). Aun cuando estas pueden ser ambiguas ocasionalmente, la pérdida de exactitud
es comparativamente pequefia. Esto significa menos trabajo cuando el calculo es manual, pero no
representa mucha diferencia cuando es computacional salvo en los casos en que necesitamos reducir en
extremo el tiempo de calculo, por ejemplo en simulacion en tiempo real.

Aplicaciones de la ecuacion NRTL:

Esta ecuacion puede estimar el comportamiento de soluciones completamente miscibles y, a
diferencia de Wilson, también los sistemas que se separan en dos fases liquidas. Como sus parametros
gii-qji son parametros dependientes de la temperatura hace que la misma sea flexible y aplicable a una
variedad de casos.

La ecuacién NRTL es una extension de la de Wilson y usa la mecanica estadistica y la teoria de
las celdas liquidas para representar la estructura liquida. Esto sumado al concepto de concentracion local
del modelo de Wilson lo hace muy util para estimar equilibrios L-V, L-L y L-L-V.

La ecuacion NRTL combina las ventajas de las ecuaciones de Van Laar y Wilson y al igual que
la primera no es muy demandante en tiempos de computo. Por otro lado, por su propia estructura puede
producir multiples lagunas de miscibilidad.

Finalmente y al contrario a la ecuacion de Van Laar, NRTL puede emplearse en sistemas
diluidos y en mezclas de hidrocarburos-alcoholes aunque en este caso su comportamiento no sea tan
bueno como el de Wilson.

3.1.6 UNIQUAC

El principal atractivo de la ecuacion de Wilson es su relativa simplicidad. En la ecuacion NRTL
existen tres parametros ajustables mientras la ecuacion de Wilson tiene solo dos. La ecuacion
UNIQUAC es un intento por hallar un modelo que combine las ventajas de la ecuacion NRTL con la
simplicidad de la de Wilson, y al mismo tiempo proveer una base tedrica mas solida a los calculos para
sistemas multicomponentes. Ademas, la ecuacion UNIQUAC se puede aplicar a sistemas liquido-
liquido.

UNIQUAC es una sigla que simboliza -Universal Quasi-Chemical- lo que da una idea de la
pretencion de alcanzar un gran abanico de mezclas. Se basa en la teoria quimica de las imperfecciones.
Este modelo apunta a representar moléculas que difieren apreciablemente en tamafio y forma, a la vez
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que toma en cuenta los efectos de las diferencias de polaridad. Se retiene el concepto de concentraciones
locales empleado en los modelos de Wilson'y NRTL, pero en vez de usar una fraccion local de volumen
o una fraccion molar local la ecuacion UNIQUAC usa la fraccion local de 4rea 0;; como variable primaria
de concentracion.

Esta fraccion local de area se determina representando cada molécula por medio de un juego de
segmentos ligados entre si como si fuese un modelo espacial de la molécula. Cada molécula se
caracteriza por dos parametros estructurales que se determinan con relacion a un segmento standard o de
referencia, tomado como una esfera equivalente a una unidad o mondémero de una molécula lineal de
polimetileno de longitud infinita. Esto equivale a decir que se compara cada molécula con una unidad
standard, la que cumple la misma funcién que un "metro patron". Los dos parametros estructurales que
se usan para caracterizar cada molécula son el ntimero relativo de segmentos por molécula r (parametro
de volumen), y la superficie relativa de la molécula q (parametro de superficie). Estos parametros se
miden a través de los angulos de las uniones quimicas y sus longitudes medias y se encuentran listas de
ambos en la literatura. También se pueden calcular por medio de un método de contribuciones de grupo.

El modelo UNIQUAC que permite calcular los coeficientes de actividad de una especie en una
mezcla de multicomponentes se basa en suponer que existen una contribucion combinatoria y otra
residual.

Iny,=Iny“+Iny* (3

donde In v, representa la componente combinatoria y In ;" representa la componente residual. Cada uno
de estas componentes se puede calcular de la siguiente manera:

v\ Z 6, [ pie
C — i i i
Iny“=In . 34 In v +€i—7i;£jxj (64)
R NC NC QTI
Inyf=q|1-In ZQjTﬁ —Z = (65)
/- /- Z‘ngkj
k=1 ’

donde: Kj :i(’”j _q]')_(rj _1)
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— X
Y=y —
Z X 1 fraccion de segmento
i=1
g =i
1 NC
Z X 14 fraccion de area
=

z: numero de coordinacion de reticulo = 10

T“: X _uji_uii
ji~© p( RT

La ecuacion UNIQUAC que permite calcular la discrepancia de energia libre sélo tiene dos
parametros ajustables para cada par binario, que son (u; - u;) y (u;; - ).

Se debera tomar u;; = u; y T; = Tjj = 1. En general tanto (u;; - u;) como (u;; - u;) son funciones
lineales de la temperatura.

Es interesante observar que la ecuacion UNIQUAC es una ecuacion general, es decir que
contiene a las otras ecuaciones, que se convierten asi en casos especiales de la ecuacion UNIQUAC. Esto
es una reafirmacion de la solidez tedrica del modelo y demuestra que es confiable. Se ha encontrado que
la ecuacion UNIQUAC es tan exacta como la de Wilson para sistemas liquido-vapor.

Aplicaciones de la ecuacion UNIQUAC:

Puede representar los equilibrios L-V, L-L y L-L-V tan bien como NRTL pero sin necesidad del
parametro no-aleatorio. Esta ecuacion es mas detallada y sofisticada que las otras ecuaciones para la
estimacion de los coeficientes de actividad.

La ecuaciéon UNIQUAC hace uso del modelo de concentracion local de Wilson pero empleando
el concepto fraccion de area en lugar de fraccion molar. Es aplicable a casos con diferencias en el tamafio
y forma de las moléculas, como los polimeros.

Se puede aplicar a un amplio rango incluyendo: agua, alcohol, nitrilos, aminas, esteres, cetonas,
aldehidos, hidrocarburos halogenados e hidrocarburos.

3.1.7 Método UNIFAC
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UNIFAC es uno dentro de un conjunto de métodos conocidos como métodos de contribucion de
grupos. Estos métodos surgieron como consecuencia de la necesidad de hacer estimaciones de
propiedades termodinamicas en casos en los que no se cuenta con ningiin dato experimental. La idea
sustantiva de estos métodos es que una molécula se puede considerar como la suma de todos los grupos
que la integran.

En consecuencia algunas propiedades termodinamicas de fluidos puros como el calor especifico
o el volumen critico se podrian calcular sumando las contribuciones de cada uno de los grupos que
integran la molécula, lo que implica asumir en primer lugar que la contribucion de un grupo dado en una
molécula es exactamente la misma que en otra molécula distinta, y en segundo lugar que dichas
contribuciones son aditivas. Esto no es estrictamente cierto, ya que los grupos se pueden comportar de
manera diferente segun el tamafio de la molécula, la posicion en la que se encuentran y la manera como
interaccionan con los grupos adyacentes.

El problema que entonces se plantea se resuelve corrigiendo esa contribucion mediante factores
de posicion, complejidad, etc. La exactitud de un método de contribucion de grupos se incrementa con la
fineza de detalle usada en la definicion y distincion de los mismos. Por ejemplo si consideramos los
alcoholes alifaticos, en una primera aproximaciéon no se hace diferencias entre un alcohol primario o
secundario; pero en una segunda aproximacion es mejor hacerla porque aumenta la exactitud. En el caso
extremo de maximo detalle en la definicion de cada grupo, el grupo se hace igual a la molécula.

Esto por supuesto no es practicable porque desapareceria la ventaja principal del método, y
tendriamos una cantidad gigantesca de grupos distintos listados. La soluciéon de compromiso se obtiene
fijando la especificidad de cada grupo en el minimo compatible con una cantidad pequefia de grupos. La
extension de los métodos de contribucidon de grupos a las mezclas es sumamente atractiva porque aunque
la cantidad de compuestos puros que se encuentra en la practica industrial es sumamente grande, la
cantidad de mezclas diferentes es muchas veces mayor dado que cada mezcla es una combinacion de
sustancias puras y la cantidad de combinaciones posibles es, como se sabe, un nimero enorme que
depende de la cantidad de sustancias de la mezcla. Existen millones de mezclas posibles con interés
practico industrial, y la obtencion de datos experimentales para cada una de ellas siempre esta atrasada
con respecto a las necesidades de la industria.

Por otro lado, ese gran conjunto de mezclas estad compuesto a lo sumo por un centenar de grupos,
de modo que la generacion de predicciones a partir de un método de contribucion de grupos resuelve
problemas que de otro modo tendrian que esperar a la obtencidon de valores experimentales confiables
con la consiguiente pérdida de tiempo y dinero. Por este motivo el método UNIFAC se ha usado cada
vez mas en los ultimos tiempos y se ha aplicado a la estimacion de muchas propiedades termodinamicas
de mezclas. Siempre debe pensarse que es un modelo, y en algin momento, la verificacion experimental
debiera realizarse.

En el método UNIFAC el coeficiente de actividad se calcula segun dos contribuciones: una
debida a diferencias en el tamafio de la molécula y otra contribucion debida a interacciones entre
moléculas. Como vemos, se ha seguido el concepto basico de la ecuacion UNIQUAC, en tanto se lo
divide en una parte combinatoria y una residual. En el método UNIFAC la parte combinatoria se escribe:
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X
=YV Ry (66)
k=1

— ]
4= v 9 (67)

k=1

donde i representa a la molécula, G es la cantidad de grupos funcionales del tipo k en la moléculai,y Ry
Q representan los parametros de volumen y area respectivamente, para el grupo funcional considerado.
El término residual que se representa igual que en la ecuacion UNIQUAC como y;* se calcula:

G i .
Inyt= Z v@ (lnl“k In FZ(I)] (68)
k=1

donde: T’y es el coeficiente de actividad residual del grupo funcional k en la molécula, y I'y; es la misma
cantidad pero en una mezcla de referencia que contiene solamente moléculas del tipo i. Por razones de
coherencia con las ecuaciones basicas de la termodinamica se exige que y;r tienda a 1 cuando x; tiende a
1. Tanto I'y como I’ tienen la misma forma que en el término residual correspondiente de la ecuacion
UNIQUAC.

Entonces:
InT, :Qk l-ln(ié’me j'iM (69)
e G zen Tnm
n=l1

Donde 0, es la fraccion de area del grupo m, dado por la siguiente ecuacion:

o = KO O (70)

m= G

y Xm es la “fraccion molar” del grupo m en la mezcla:
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X, =ﬂ+ (71)

Por su parte, T, es un parametro de interaccion de grupo dado por una ecuacion analoga a la
correspondiente en la ecuacion UNIQUAC

donde a # ayy, . Cuandom=kesa =0y Ty = 1.
Aplicaciones de la ecuacion UNIFAC:

El método UNIFAC es probablemente la herramienta de calculo mas poderosa con que cuenta el
ingeniero especializado en problemas de modelado de sistemas multicomponentes. Sin embargo, no es la
panacea que cura todos los males. Tiene limitaciones que traban su exactitud y versatilidad. Por lo tanto
se debe tener cuidado de no sobrepasar esas limitaciones. Por ejemplo, se debe contemplar que:

e La cantidad de grupos funcionales debe ser menor de 10.

e La presion de la mezcla debe ser menor de 3-4 ata, a menos que se utilice una correccion para la no
idealidad de la fase vapor.

e Latemperatura de la mezcla no debe ser menor de 80 ni mayor de 300 °F (27 a 152 °C).
e Los componentes deben estar bien por debajo de sus puntos criticos.

e Los parametros de interaccion se suponen en la técnica UNIFAC independientes de la temperatura;
no obstante eso tiene poco sustento teorico, y puede ser causa de error.

e UNIFAC no puede manejar sistemas inmiscibles. Esta es una seria limitacion.
e Eluso de UNIFAC no puede manejar sistemas en los que existen incondensables.

e El uso de UNIFAC en su forma clasica no es posible para representar el comportamiento de los
polimeros ni de los electrolitos.

e UNIFAC da errores muy superiores al promedio cuando se utiliza a bajas concentraciones.

El efecto de las altas presiones sobre la fase liquida no es importante; dado que los liquidos son
casi incompresibles, el efecto del aumento de presion sobre el coeficiente de actividad de la fase liquida
se puede despreciar. El efecto sobre la fase vapor en cambio es muy marcado. Cuando la presion sube
por encima de unas 5-6 ata el comportamiento de la fase vapor deja de ser ideal, por lo que el método
UNIFAC no se recomienda para calcular el coeficiente de fugacidad. No obstante, se pueden usar varios
de los modelos que se expondran a continuacién: ecuaciones de estado (S-R-K, P-R, L-K).
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Para los casos de inmiscibilidad parcial o total un esquema similar se puede emplear en
concurrencia con las ecuaciones NRTL o UNIQUAC, que pueden manejar inmiscibilidad. El
procedimiento a seguir requiere contar con datos de equilibrio liquido-liquido para poder obtener los
parametros de la ecuacion NRTL o UNIQUAC por regresion, y usar UNIFAC para calcular los datos
faltantes.

Si bien en los parrafos anteriores mencionamos algunos procedimientos para salvar situaciones
de aplicabilidad del método, existen algunas limitaciones que no podemos superar facilmente, o hacen
inviable hasta hoy, el uso del método UNIFAC; por ejemplo la limitaciéon en la cantidad de grupos
funcionales presentes, la temperatura de la mezcla, la exigencia de la lejania (bien por debajo) de los
puntos criticos, la dificultad para representar el comportamiento de los polimeros o de los electrolitos, y
por ultimo, la existencia de errores considerables cuando se lo utiliza a bajas concentraciones.

A pesar de las limitaciones que hemos expuesto, UNIFAC es una herramienta excelente cuando
ninguna ecuacion es aplicable y tampoco se cuenta con datos experimentales que pueden usarse como
base. Esto no quiere decir que se use UNIFAC en cualquier caso: UNIFAC es ttil cuando no hay datos
experimentales a mano, pero se debe preferir la base de los datos experimentales a cualquier estimacion.

3.2. Equilibrio de fase a partir de las ecuaciones de estado

Los métodos expuestos en el apartado anterior describen los comportamientos no ideales en la
fase liquida. Para equilibrios a altas presiones es mas efectivo usar las ecuaciones de estado las cuales
describen bien el comportamiento tanto de la fase liquida como vapor. Las fugacidades parciales se usan
en lugar de la presion. Como vimos, en el equilibrio deben cumplirse:

fi =1

fiV :¢iVyiP : fiV :yiVyiinV

fiL :¢iinP ; fiV :7/1'infi0L

Por definicion,

Asi pues segun la primera expresion la relacion de equilibrio se puede calcular por medio de la
determinacion de los coeficientes de fugacidad en las dos fases. La siguiente relacion rigurosa se obtiene
utilizando las leyes basicas de la termodindmica (Prausnitz, 1969):
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P T
R*T*Lng, :J p—R*~ |dp
¢ P (72)
Donde:
(Volimen molar parcial) v, = o
on,
pTongy

(Volimen total) V= Z vk, (73)

El volumen molar parcial y la derivada se determinan usando alguna ecuacion de estado
apropiada. El comportamiento real del fluido puro generalmente se describe mediante el factor de
compresibilidad Z:

=
*
~

(73)

Para los vapores ideales Z=1. Las desviaciones son directamente proporcionales al
comportamiento no ideal del fluido. En general existen numerosas graficas a partir de datos
experimentales que describen el comportamiento de Z para gases reales (ver Perry por ejemplo). Se
propusieron ademas, numerosos modelos para estimar el valor analiticamente. Hay dos tipos de
ecuaciones que generalmente se proponen para describir este comportamiento real. Como veremos mas
adelante, un tipo esta basado en la ecuacion de Van de Waals (ecuacion cubica de estado).

<)

a
v—b R*T*v (74)

Los coeficientes a y b pueden interpretarse como la fuerza intermolecular y el volumen
molecular respectivamente. El otro tipo de ecuacién se basa en la expansion del virial:

Z=1+§+£2+....
v v (75)

Donde las fuerzas intermoleculares estan descritas por los coeficientes de la ecuacion del virial
B, C, etc. Las ecuaciones para mezclas se derivan de las correspondientes para las sustancias puras
aplicando las “reglas de mezclado”, pero lamentablemente no hay métodos teéricos disponibles y solo
reglas empiricas que pueden aplicarse.

Una ecuacion de estado muy utilizada es la que surge del modelo a partir de la modificacion de
Soave de las ecuaciones de Redlich-Kwong (SRK):
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\4 a

Z= -
v—b RT(v+b) (76)
2 T
— * % P2 _C
a=0,42747T*a* R , (77)
TC
b=0,08664*R*—~ (78)
C
2
a= 1+(0,48+1,574*a)—0,176*a)2{1— Tlﬂ (79)
C

donde Tc, Pc son las temperaturas y presion critica respectivamente, y o es el factor acéntrico.

Es costumbre calcular las diversas propiedades termodinamicas a través del factor de
compresibilidad (Z = PV/RT). Si ponemos en dicha expresion los valores correspondientes en funcion
del modelo SRK, se obtiene la siguiente expresion:

23—22+(A—B—BZ)Z—AB:0

(80)
R aP . p— bP

(RT)"~  (RT)

Las constantes a y b de la mezcla se obtienen mediante las siguientes reglas de mezclado validas
para mezclas de sustancias no polares::

— Ry kg
a Zj:;x, x; *a, &
a, =.a *a;* (1 - ky.) donde k,; =0 &2)

Los valores k;j cuando i#j se encuentran tabulados
b=> x *b.
2.5%h (83)

Con:
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0.42748(RT¢,) 2
a == |1, (17| 0

i

, ~ 0.08664(RTc,)
a Pc. (85)

1

_ _ 2
m;, =0.480+1.574w, - 0.17 w; (86)

La ecuacion (80) se debe resolver por un procedimiento iterativo. Para la condicidon de equilibrio
liquido-vapor se obtienen dos raices reales, que corresponden al factor de compresibilidad Zy para la fase
vapor y al factor de compresibilidad Z; para la fase liquida. Para cada fase y para cada componente
estamos ahora en condiciones de calcular las siguientes propiedades termodinamicas: coeficiente de
fugacidad del componente i puro y el coeficiente de fugacidad del componente i en la mezcla. Las
ecuaciones que permiten calcularlas son:

@) =exp (Z—l)—ln(Z—B)—gln

Z+BJ

Z (87)

®, =exp (Z—l)%—ln(Z—B)—% 2\/2—2 ln[ZJrBj -

: Ja b Z

Una vez conseguida la convergencia del proceso iterativo, es posible obtener los valores de las

_¢

constantes de equilibrio ! ¢V i

También se suele usar la ecuacion de Peng-Robinson para generar modelos para la simulacion
del equilibrio liquido-vapor en sistemas de estas caracteristicas. La ecuacion P-R da tan buenos
resultados como la S-R-K en sistemas de hidrocarburos livianos y pesados (> C5 ) asi como mezclas de
hidrocarburos livianos no polares con SH2 (hasta 25 moles% de SH2 ) y de H2 con hidrocarburos
livianos.

En las cercanias de la region critica la ecuacion S-R-K proporciona resultados menos exactos
que la ecuacion P-R. La exactitud de los valores que predicen ambas ecuaciones para densidad de liquido
no es muy buena, ya que normalmente suelen estar un 10 a 20% por debajo de los valores
experimentales.

Otra ecuacion que se suele usar en la practica es la de Benedict, Webb y Rubin. Existen muchas
variantes de la ecuacion B-W-R, una de las cuales esta lejanamente emparentada con ésta y se conoce
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como ecuacion de Lee-Kesler. Se han hecho intentos para modificar la ecuacion B-W-R para que pueda
describir mezclas no ideales, pero resulta un modelo matematicamente complejo, y muchos prefieren
formas mas simples como P-R o S-R-K.

La ecuacion de Lee-Kesler ha sido menos favorecida por la complejidad matematica y
algoritmica que demandan los célculos, ya que es esencialmente recursiva en su estructura. El campo de
aplicacion de la ecuacion L-K es aproximadamente el mismo de la ecuacion B-W-R pero su exactitud es
mayor.

Dentro de este contexto, podemos concluir en que se pueden usar ecuaciones de estado de dos y
tres parametros para describir el comportamiento de las mezclas no ideales a presiones bajas a
moderadas. En la siguiente tabla se resumen algunas de las mencionadas ecuaciones de estado.

Algunas importantes ecuaciones cubicas de Estado

Type Equations
van der Waals v a
Z=3-b BT v
=2?'R2'T§'- n-H L
R 7 8 P
Redlich-Kwong 7 = v o a
v—-b R-T%-{v+b) .
a = 0.42748 - R® - T25/P,; b = 0.08664 - R - T /ps
Redlich-Kwong-Soave v a(T)
“v—-b R-T:.(v+b)
HE T?
a(T) = 0.42748 - =Z . a(T)

o(T) = (1 + (048 + 1574 - w — 0.176 - @) - (1 = VIT)P
b = 0.08664 - R - To/per: (@ = azentric factor)

Peng-Robinson 7 v al)-v
“v-b R T (v-(v+b)+b-(v—hb)
R?. T2,
a(l) = 0.45724 - e alT)

a(T} = (1 + (0.37464 + 1.54226 - w — 0.26092 - of)
(1 = VTP

b= 00778 -R: Ta/Po: {w = azentric factor)

De Santis Z_I+f+§“—f°’_ a(T)
(1 - & R-T: (v + b(T))
naM =hals) + a- (1 — TIMa)
8 =T,

b(T) = b(Ta) - =7 £ = b(T)(4 - v)

« constant for tempearature daparﬂenc:;ﬂf parameter a
A constant for temperature dependence of parameter b

Fuente: Distillation — Principles and Practices
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4. Estimacion de los coeficientes de actividad a partir de datos experimentales

4.1 Coeficientes a dilucion infinita

Los coeficientes de actividad a dilucion infinita son utiles para evaluar las constantes de las
ecuaciones de Margules, Van Laar y Wilson, particularmente a partir de datos de discrepancia de energia
libre.

Este método hace uso de la informacion recopilada en sistemas binarios a dilucion infinita.

4.1.1 Coeficientes a dilucion infinita aplicada a Margules

Los coeficientes de actividad para una mezcla binaria son:

Iny,=A*x; +B*x; Iny,=A%x'+1,5*B*x] —B*x} (89)

El coeficiente de actividad para el componente 1 a dilucion infinita es y,” corresponde a x; = 0,
mientras que para y,” corresponde a x, = 0. Por lo que la ecuacion anterior queda:

Iny"=A4+B Iny; =A+15*B-B=A4+0,5*B (90)

Como los coeficientes son datos se busca resolver el sistema de ecuaciones con dos incognitas a
fin de obtener A y B, para dicho par de componentes.

4.1.2 Coeficientes a dilucion infinita aplicada a Van Laar

Los coeficientes de actividad para una mezcla binaria son:

-2 -2
* *
Iny, =A4,| 1+ L) Iny,=A4,| 1+ Ay "X,

4,5, * x, A4, *x, ©D

A dilucidn infinita y siguiendo los mismos pasos que antes:

Iny" =4, Iny; =4, 92)

Resolviendo se obtiene los coeficientes A, y As;.
4.1.3 Coeficientes a dilucion infinita aplicada a Wilson

Los coeficientes de actividad para una mezcla binaria son:
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A12 . A21
ES ES
X, +A,*x,  x,+ A, X |

Lny, = —Ln(x1 + X, *A12)+ x, *

A, . Ay (93)

Lny :—Ln(x +x, *A )—x *
2 2 1 21 1
X +AL*x, x,+A, Fx

A dilucion infinita y siguiendo los mismos pasos que antes:

Lnﬂ/lmz_Ln(Alz)"' &_h ZI_Ln(Alz)_A21
A, 1
Ay Ay

Lny, =—Ln(A21)— 1 A
21

=1—Ln(A21)—A12 o9

Resolviendo se obtiene los coeficientes A,y Ayy.
4.1.4 Coeficientes a dilucion infinita aplicada a NRTL
Los coeficientes de actividad para una mezcla binaria son:

2 2
Iny, =x2 7,6y, + 7,6

| 2 2 2

(x1 +x2G21) (x2 +x1G12)

95)
2 2
_ 2 7,Gy, 7,6y,
In Vo =X >t 2
(x2 +x1G12) (x1 +x2G21)
A dilucion infinita y siguiendo los mismos pasos que antes:
o _ * *
Lny, =7, +71, exp(— 24P Z'12)
Lny; =7, +7,* exp(— a,* 2'21) (96)

En este caso tenemos 2 ecuaciones y 3 incognitas. Para resolverse, antes debe fijarsele un valor a
a de acuerdo a las reglas expuestas oportunamente.
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5. Eleccion del paquete de propiedades fisicoquimicas

A continuacion se sintetiza en forma de arbol de decision y de tabla, los distintos métodos
expuestos para la estimacion de las propiedades termodindmicas de equilibrio, a los efectos de
seleccionar el paquete de propiedades adecuado para el caso que se pretenda modelar.

Koo dporble  "ppi-RIKSMHY 2

<NRTL-UNQUAC
< WLSON-NRTL-UNOUAC

1m0’ pS Pol-MHY ?

<Elect-NRTL

SAFT-PHSCT

<RK-PR-SRK-LK

Electrolta
Red # tanafo
No Pda <> = tamario
P> 1am
Pseudo
Valo

<Ehao S-Greyson

<BK 10- Ideal

Fuente: Process Simulation Fundamentals and Techniques.
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Classify the components in your process:
gases, non-polar, associating, solvating,
electrolyte.

1

Try Peng-Robinson,

Qll gases, or nonpolar? \ Yes —

/ SRK, APL
l No
Try NRTL, Pitzer, or Bro-
Electrolytes? ?| mley, whichever has all
BIP’s.
l No

Any gases (e.g. NH3, NQ/BIP’s all known?HYE

CO02)? or P>10bars?

No

Yes

Try NRTL, UNIQUAC,
FH, Wilson, or Van Laar,
whichever has all BIP’s.

Try UNIFAC. If possible,

estimate BIP’s for missing
components only.

3

Yes
< Any polymers?\/

No

Try SAFT, ESD.

. Yes
P < 10 bars?

No

Try Henry’s Law.

Try ESD, SAFT, MHV?2,
Wong-Sandler.

binary interaction parameters.

Figure D.1 Flow chart 10 select the best thermodynamic model. The abbreviation BIP is used to mean
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Aplicacion Margules Van Laar Wilson NRTL UNIQUAC
Sistemas hinarios Aplicable Aplicable Aplicable | Aplicable | Aplicable
Sistemas de Maltiple A;_:Il:_:acmn Apllr_:aclon Aplicable | Aplicable | Aplicable
componentes limitada limitada
Sistemas azeotropicos Aplicable Aplicable Aplicable | Aplicable | Aplicable
Equilibrio Liquitle-Liquido |  Aplicable Aplicable AITI:TtZ‘;:n Aplicable | Aplicable
Sistemas diluides Cuestionable | Cuestionable | Aplicable | Aplicable | Aplicable
_Sls.te.mas e JackR0n Cuestionable | Cuestionable Aplicable | Aplicable | Aplicable
individual
Polimeras No Aplica No Aplica No Aplica | No Aplica | Aplicable
Extrapolacién Cuestionable | Cuestionable Bueno Bueno Bueno
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inglesa).

Modelado, Simulacioén y Optimizacion de Procesos Quimicos. Scenna N. J. UTN Editora. 1999.

Distillation — Principles and Practices. Stichlmair J. y Fair J. Wiley-Vch. 1998.

Manual de Usuario de HYSYS ® Aspen.

Process Simulation Fundamentals and Techniques. Training Course on Sustainable Industrial
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DICAMP - CASLAB - University of Trieste ICS UNIDO Area Science Park Trieste. Mexico -

Septiembre 2006.

Anexo I: Constantes y parametros de la ecuacion de Wilson para mezclas binarias
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Tabde 2-4. Wilson paramaiers for some binary mixtures (selected from Gmehling st al. 1987)
s_-%: uﬂ'-*ﬁﬂ,‘!j . -g:-np{uflhjﬁ!} with B = 1.36721 calimol - K)
Ay = loa Ay = e

Formula Mama vemlml  Formula Name & crmimol calimol calimed

H,0 wilar 1807  CHCly ehigrofonm () B0.67 8558, 5400 18136.578
CHCly dichiarmathang (a) 5450 28308782 4542 TR2T
CHy 0 formic acid |b) )] =2M.04T8 1097 5049
CH,O methanal [a) 40.73 2436483 A5 1416
CaHaN acefoniirie [8) 288 570 4404 15104348
CiH,0 acetaidabyde (a) 5842 =-532.20 15587 4768
GOy Boatic acid (b) 5754 TsaTe 1118578
CaHa GO 2-chioroathanal (&) 729 B96.55a7 918.2200
CaHs0 acatone (a) T4.08 482 4153 1454 1588
CyHylD 1-propancd () 75.14 1618.7879 1270.2308
CaHg O 2-propanci (&) 78.92 TELI00  =1138.227
CaHg0 2-butancne (&) 80T 12660280 19195114
CaHyO tetrahydrafuran (&) B1.55 11407179 18984003
CaHy Oy I d-chgxana b} B5.71 1967 0BEa g7 5832
CaHy Oy afhylacedaie (a) ] 1147 4257 2084 0256
CaHaNO marpholing (b B7 .52 25THEN2  —1TIBAM
CaHyg 1-butanol {b) 91,87 1538 5544 187R.ATIT
CaHhgly 2-ethaxywthanod (b) 741 1192 8085 2158588
CaHyH pyricine (&) BO.36 1098.8870 11806292
CaHy banzena (4) B9.41 B954.9130 11848 542
CaHyO phancl (&) 8314 1449, 5888 14348870
CakHug cyclohamane (a). . 108.75 ASEXIOTD 18155838
CrHy toluane (5] 106,85 2164 8740 12882718

CHCL, chiorodorm BOET  CClL, tetrachioromathana (b a7.09 — A0 B B31 8887
CH.O mathancl (&) 40.73 —351,3488 17481927
CzHaM mostonitrie | b) 5288 3089327 28,7094
CaH 0 eihanal () 58,68 = 3041230 1548.0997
CaHyD scatona (4) 7405 MEEE  -4343858
CiHe0 1-butancl (b) giay —182. 1757 BAT 9199
CaHy benzens |b) BO.41 — 161 BOBS 498010
CrHy teshunren ) 106,85 ~385.8311 E52 1458

Fuente: Distillation — Principles and Practices
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Takie 24. Wilson parameters for some binary mixiures (selected from Gmahling &1 al 1897)

A -;—: -wd'-a"ﬁ_—nf-'-"l Ay, -:-i -:ﬂ:-i‘-‘“lf*?} with R = 1,38721 eal{mol K]

de = den dna = Jdog

Formula Hama vem¥ml  Formuda Hams & emmal calimol calmel
CH,O mathancl 4073 CCl, fetrachicramathanae (b) o7.04 1955, 2659 189.0039
CH,Cly dichicromathana | a) 64.50 =243 5874 1902 5643
CaHgr athanal (&) 58,68 1358113 =132.0678
CiH 0 acatons () T4.08 - 1701753 £94.1757
CaMy0 1-propanal | &) 75.14 2724310 - AT T8
GaHgD 2-propanal (B T6.92 1401672 - 1227052
CiHyO butanona (&) 80,17 6713573 - 1508648
CaHiD 1-butancd (b B1.67 =121.3154 95432503
CyHy banzene (&) 85,41 153, 1108 113.5712
LMy haizne () 13161 ~ el Sk2 14945721
CaHLCly 1,2 dichiorpathana TAET G HO I=butanal (&) ara? WE3aT ERI08TT
CyHy banzans {2) Bo.41 121 8074 — B3 ddBE
CrHy Induare () 104,85 - 1875368 422 833
CHO elhangl 5868 CyH,0 aceinidatyda (4] 5582 162.5974 = 180,529
CaHyD acelons (&) 74,05 252.2884 1804365
CiH O 2:butanene B o7 47T E356 - 40,1550
CH,NO medphaoline () B7.52 -573.3858 293 4870
CaHsN pyridine (b BO.BE 85,4230 - 80,7638
CaHy barzana (&) BR4 1284 4318 HE511B
CaHy tolugne {&) 10885 1772 9967 132 4891
CaHy D acelone 7405 CgH,0 catanitrib [ &) 5286 =371 4221673
CaHgM pyriding (b B0.B8 -204 8147 B55.7556
CaHy benzana (&) a4y 5439352 - 18252%)
CyHuz cyclobeane (b) 108,75 10181121 3054414
CuHig 1-butarol 997 CaHN pyricing {a BO.BS ~-T82.3T20 22164214
[ banzens () 8541 BE1 E3TR 1376282
Gy tolusre () 10685 1570840 BE1 0208
CgHy benzers eadl oo, tetrachiceomathane (4) g7.09 =221 5889 X31.0320
CyHaO aceboritrle (&) 52.88 =112.5782 457542
TaHaD 1-proparsl (B 54 2104437 1076.8684
CaHsN pyvidine (b} B0.B6 - 22T 3457 4x.m2
CrHa Iofumng (&) 108.85 T34 4068 =550 8902
CyHiaDy 2-athanyathanal G741 TyH athylanbenzana | B) 12107 744 668 7z
CyHig oclana 15245 Oy etfylbanzens (b 1Z3.07 255,167 =8.790
CaHiglh 2-athoxysthanal | b vl 401,746 1221128
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Anexo II: Constantes y parametros de las ecuaciones UNIFAC

Fuente: Propiedades de los Gases y de los Liquidos

TABLE 331 UNIFAC Group Specifications and Sampls Group Assignmaents

Group numbers Sample asslgnment
Main Bec. Nare R Q MW NOGP IDGP
i 1 CH, 08011 0548 1503 2.7, 4-Trimethylpentans:
1 9 CHy 06T44 0.540 14.03 5 1
1 3 CH Q4455 0.228 1302 1 2
1 3
1 4 c Q2198 L] 1200 1 ']
2 [} CHy=CH 13454 1178 .05 3-Methyl-1. hezena:
2 8 CH=CH L1187 (i7" $E.04 2 1
g T CHy=0C LT3 0.588 %04 ! 1
2 g CH=0C LBEEE 06T 2503 1 3
2 il C=C QLEE0E D485 2402 1 [
3 it} ACH 08313 0400 12,02 Beniene:
3 1 AC 3652 0.120 1201 w0
4 11 ACCH, 1.2663 0.568 27.05 Kylene:
4 13 ACCH, 10396 0860 2604 i 10
" 1 ACCH 081 0,348 25,08 2 12
3 15 oM 10000 1300 17.01 Fihanok
1 1
1 2
) 15
[ 16 CH,OH L4311 1.432 F1iM Methanok
1 16
7 17 HD 09300 LAD0 1802 Watar
1 17
. 8 ACDH 0.BGE2 EB0 b X Phenol:
& o
1 18
ABLEB-21 UNIFAC Group Specifications and Sample Group Assignments (Continued)
Girvwp liganbeia Saeple assigrment
Wain Sec. Hama R <] MW OGP IDGPE
9 19 | CHCO LETH 1,488 43,05 Methylethylkstons:
2 0 CHCO 14487 1.180 4204 1 1
1 2
1 15
1 i CHO 09980 0848 02 - Hazanal "
i g
i 1 1]
11 22 CH,C00 18031 1728 B0.04 Buty] acotatss
11 23 CH, OO 1.ETE4 1430 5804 ; ;
1 ]
az 24 HCOO L2430 1188 Y] : Fthyl m:
1 i
1 4
C 1.1450 1.088 .03 Ethyl sthes.
i: g cﬂ 09163 0.780 30,03 2 1
13 2 CH—-O DLEBCE 0.488 W 1 &
13 8 FCHD 08183 1.100 30,03 1 4
4 b CHyNH, 1.4958 1544 08 Propyl sming
14 a0 CH;MH; 13692 1.234 S0.05 1 1
14 a CHNH, 11417 0824 29.04 : gﬁ
: 32 CHNH 14337 1.244 005 Drinthyl aming
1'& k] CHyWNH 13070 0.938 .04 1 1
15 B CHNH 0.9785 0E24 3203 i :’

Sandra Godoy, Néstor Rodriguez, Nicolds Scenna
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TABLE B-21 UNIFAC Group Speciications and Sample Group Assignments | Continued])

Group numbérs Sample assiprment
ain Gec. Nams R q MW NOGP IDGP
18 35 CH:N 1.1868 0.840 2904 Tristhyl amini:
18 e CHN 0.5597 0E3z 2803 : 12,
1 i
17 n ACNH; 10600 0816 2800 " Aniline: e
v
i k= v CiHN 28993 2113 A0 Muthyl pyridine:
18 k- CH,M LERRT 1833 TB.08 1 1
18 Fri] CyH,N 2EETH LBE3 TV 1 - ki
19 41 CH,CN 18T L7324 4105 Proplonitrile;
L] L] CH,CN LB 1418 40,04 1t
1 4
il 43 COOH 13013 LM 4502 Acatic acid:
20 44 HODOH 1.5280 L3 4503 1 ia
-3 45 CHC1 1. 4684 1364 4948 Chlpgoethana:
21 46 CHCI 1.2380 0852 4847 1 1
21 47 [ 1.0060 0,724 4T AR 48
2 45 CHCY, L2564 1.988 B4.53 1, 1Drichboronthame:
2 49 CHCly 2 0608 1684 .52 L 1
b5 B0 CCly LB0NE 1448 E2.02 44
3 Bl CHCl, 25700 TALD 1938 1, 1, 1-Trichlorosthane:
] B2 CCly 26401 2184 11837 i 1
! 52
24 53 CCl, 33500 2910 153,82 Trichloromethane:
1 63
zh 54 ACCI 1.1562 B4 4746 Chlorobenzene:
5 10
1 54
=3 CHyNOy 2.0086 1.EE8 G104 Hitrcethans
g ] CH:MNO, 1.7818 1.580 8003 i 1
-] 5T CHEO, 15844 1,248 59.02 1 5

Sandra Godoy, Néstor Rodriguez, Nicolas Scenna
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TABLE B-21 UNIPAC Group Spacications and Sample Group Assignments | Continped]

E;uup numbérs Suenple nesignment
Wlain Sec. Nams R 2] MW ROGP IDGP
3, mn ACF OUE048 0.524 3ol " Flunmhnm.m

Tl
39 T2 DMF-1 30656 1736 T Dimethylformamide:
ko] 73 DMF.2 L6322 2120 43.03 ]
Driathylformamide:
1
1 T3
40 T4 CFy 104060 1.380 69.01 Parfluorcsthane:
£ 75 CFy 10105 0.920 50,010 2 kLl
0 ki) CF 0EL50 0,460 .01
41 kil Co0 1.3800 1.200 4.0 Butylacetats:
2 1
3 H
1 bl
4z " 8iH, 16035 1.263 LTR R Mot hylailune:
Az 7 SiH, L4443 1.006 30 1
42 B0 BiH 1.2853 0749 20,09 1 T8
a1 81 81 10470 0ALD 28.09
43 B2 SiH.0 1AB3E LO62 410 Hexamethyldisllozane
43 B3 S{HO 13030 0784 4509 & 1
43 B4 Si0 11044 0.468 L] 1 ﬂ
4 RS NMP 3.081 320 99.13 N.mﬂmgl.-.j.;.:
1
45 BG teri-N 0.2854 0,062 1401 Triethylnmine:
3 1
3 2
1 B
6 &7 Amide 14660 1.336 L] : Acetamide: :
. B7
7 E3 CON{Me)y pE L] 2428 1209 NN-Metbylethylamide:
47 Ea CONMeCH, LEII0 2120 7108 2 1
47 o CONICH,), 2.4080 142 T0.07 1 BY
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UTN — Facultad Regional Rosario
Catedra: Integracion IV — Anio 2008

TABLE 8-22 UNIFAC Group—Group Interaction Parameters, in Kelvins

Main
group
numbers* 1 2 3 4 5 6 7
1 0 86.020 61130  76.500 986.500 697.200  1318.000
2 —35360 O 88.810 74150 524100 787.600  270.600
3 ~11.120 3446 O 167.000 636100 637.300  903.800
4 —69.700 —113.600 —146.800 0 803.200 603,200  5695.000
5 156.400 457.000 89600 25820 0  —137.100  353.500
6 16510 —12.520 —50.000 —44.500 249.100 0 ~—181.000
7 300,000 496.100 362300  377.600 —220.100 289.600 0
8 275800 217.500 25340  244.200 —451.600 —265.200 -—601.800
9 26.760  42.920 140100  365.800 164.500 108700  472.500
10 505.700  56.3 23.39 106.0 —404.800 —340.200  232.700
11 114800 132100 85840 —170.000 245400 249600 2008
12 90.490 —62.550 1967 2347.0 191.200  155.700 0
13 83.360 26510 52130 65690 237.700 2384 —314.700
14 —30.480 1.163 —44.850 0  —164.000 —481.700 —330.400
15 65330 —28.700 —22310 223000 —150.000 ~500.400 —448.200
16 —83980 —25.380 —223.900 109900 28600 —406.800 ~598.800
17 1139.0 20000 2475 7628 —174 —1181 —3678
18 —101.600 0 31870 49800 —132.300 —378.200 —332.900
19 24820 —40.620 —22970 —138.400 —185.400 157.800  242.800
20 315300 1264000 62320 268.200 -~151.000 1020000  -56.170
21 91.460  97.510 4680 122900 562200 529.000 698200
22 34010  18.250 121300 1403 747700 669.900  708.700
23 36700 51060 288500 33610 742100 649.100  826.700
24 —78.450 160.900 —4.700 134700 856.300 860.100  1201.000
25  —141.300 —158.800 —237.700  375.500 246.900 661.600  920.400
26 —32690 —1.996 10380 —97.050 261.6 252.600  417.900
27 5541000 0 1824.000 —127.800 561.600 0 360.700
28 —52660 16620 21500 40680 823,500 914200  1081.000
29 —7.481 0 28.410 0 461,600 382800 0
30 —-25310 D 157.300  404.300 521600 O 23.480
31 140.000 0 221.400 150.800 267800 O —~142.1
a2 128,000 0 58.680 0 501.300 0 0
a3 —-31.520 0 155600 291100 721.900 4947 0
34 —T72.880  41.380 0 0 0 0 0
35 50490 422400 —2.504 -—143.200 —25.870 695000 —240.000
3  —165900 O 0 0 0 0 386.600
37 47410 124200 895.800 0 738,900 528.000 0
38 —5132 - 0  —237.200 —157.300 - 649.700 645.900 0
39 —31.950 249.000 —133.900 240200 ° 64.160 172200 —287.100
40 147300 |, 0 0 0 0 0 -0
41 529.000 1397.000 317.600 615800 88630 171000  284.400
42 —3436 O 787.9 191.600 1913.0 0 0
43 110.2 0 234.4 221.800 84850 0 .0
4 1389 0 —23.88 6.214 796.9 0 852.2
45 2720000 0 -288,000 —1020,000 0 -668.000 —1080.000
46  8960.000 963.000 - —63100 -196000 O 0 0
xz —11.100 - 0 —11800 -36600 0 .0 0
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UTN — Facultad Regional Rosario
Catedra: Integracion IV — Anio 2008

Main

group

numbers 8 9 10 11 12 13 14
1 1333.000  476.400 B77.000 232,100 741400 ° 251.500 391.500
2 526.100 182600  448.8 37.850 449.100  214.500 240.900
3 1329.000 25770  347.3 5.904 —92.55 32.140 161.700
4 884900 —52.100 586.6 5688.000 115.2 213.100 0
5 —2569.700 84000 441800  101.100 193.100 28.060 83.020
B —101.700 23,300  306.400 —10.720 193400 —1286 359.300
7 394,500 —195.400 —257.300 72.87 0 540.500  48.8%0
8 0 —356.100 0 —449.400 0 0 0
9 —133.100 0 -37.360 -—213.700 —3847 —1036 0
10 0 128,000 0 —110.3 11.31 304.100 0
11 —36.720 372.200  186.1 0 372.900 —235.700 0
12 0 70.42 3535 —261.100 0 0 0
13 0 191.1 —7.838  461.300 0 o 0
14 0 0 0 0 0 0 0
15 0 0 0 136.000 0 —49.300 108.800
16 0 295.3 0 [V} 0 0 38890
17 —253.1 —450.3 0 —204.8 0 0 —15.07
18 —341.600 —51.540 0 0 0 0 0
19 0 —287.500 0 — 266,600 0 38.81 0
20 0 = 297.800 0 —256.300 312.500 —338.500 0
27 0 2B6.300 —47.510 35.38 0 225.400 0
22 0 423.200 0 —132.900 0 —197.700 0
23 0 552.100 2428 176,500 488.900 —20.930 0
24 10000.000  372.000 ] 129,500 403.1 113.900 261.100
25 0 128.100 0 —246.300 (] 955  203.500
26 0 —142.600 0 129.3 0 —54.490 0
27 0 0 0 0 0 0 D
28 0 303,700 0 243.800 0 112.400 0
o9 0 160.600 0 o 239,800 £3.710 106.700
30 0 317.500 0 —146.300 0 o 0
31 B38.400 0 0 152.000 0 9.207 0
32 0 138.000 0 21.920 0 476.600 0
33 0 —142.600 Q 2431 0 136.400 0

34 0 443.600 o 0 0 0 0
a5 0 110.400 0 41.570 0 —122.100 0
36 0 0 0 175.5 0 ] 0
37 0 —40.900 0 16.990 0 —217.800 0
38 0 0 0 0 0 167.1 0 “
39 0 a7.040 0 -0 0 —158.200 0
40 0 0 0 0 0 0 0
41 —167.300 123400 0 —234,900 65370 —247.800 0
42 0 9924 0 0 0 D 0
43 0 0 0 0 0 0 0
A4 0 0 0 0 0 (1] 0
45 0 —435000 —686.000 —463.000 0 2880,000- 0
46 0 —~444.000 —167.000 0 0 —74.700 0
47 0 1630.000 . —60.800 —468.000 0 0 0
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UTN — Facultad Regional Rosario
Catedra: Integracion IV — Anio 2008

TABLE 8-22 UNIFAC Group-Group Interaction Parameters, in Kelvins (Continuad)
o2 . :

Main

group
numbers 16 16 17 ig 19 20 21

1 225700 206600 920.7 287700  597.000 663.500 35.930
2 163.900 61.110 T49.3 0 336.900 318900  204.600
3 122.800 90.490 6482 —4.449  212.500 537.400 —18.810
4 —49.290 23500 6642 52800 6095.000 603.800 —114.100
5 42,700 —323.000 -52.39 170.000 6.712 199.000 75.620
6 268.000 53.900 489.7 580.500 36.230 —289.500 -—38.320
7 168.000 304.000 -—52.29 450.000 112600 —14.090 325.400
8 1] 0 1199 —305.500 0. . 0 0
9 1] =169.0 6201.0 165.100  481.700 669.400 —191.700

10 L] (i} 0 0 0 0 751.900

11 —T3.500 0 475.5 1] 494,600 660200 —34.T4

12 0 0 1] 0 0 —356.300 0

13 141.700 1] 0 0 —18.51 664,600 301.100

14 63720 —41110 —200.7 0 D 0 0

15 1] —189.200 ] 0 0 0 0

16 B6S5.900 1] 1] 0 0 1] ]

17 0 0 0 0 -281.6 1] 2870

18 0 0 0 0 —169.700 =—153.7T00 0

19 1] 0 7774 134.300 0 0 83.75

20 (1] 0 0 —313.500 0 0 44.420

21 0 0 429.7 0 —62.41 326.4 0

22 a —141.400 0 587300 2586 339.6 =R4.530

23 Li] —293.700 L] 18.980 T4.040 1346000 —157.100

24 91.130 —126.000 898.2 309.200  492.000 689.000 11.800

25 —108.400 1088.000 530.5 0 356.900 0 —314.900

26 0 0 1] 0 0.2830 0 113.0

21 0 0 134.9 0 1] 0 0

28 0 0 ] 0 335.700 0 —T73.00%0

29 0 0 0 0 125.700 0 —27.940

30 0 9 0 0 0 0 0

31 (] 0 256.4 0 0 0 0

32 (4] v} ] 0 0 0 0

a3 0 1] 0 0 0 5256.0 1169.000

kT 0 0 1] 0 329.100 0 0

35 0 —257.2 L] 0 0 150.0 1]

36 0 i} 1] 0 —42.310 0 0

37 L] 0 o 0 304.000 808200  428.500

KL 0 116.5 0 0 - Q 0 1]

39 1] ] 343.7 0 0 - 106.6 0

40 0 1] 0 1] 0 0 0

41 284.500 0 =221 0 —61600 - 1179.000 182.2

42 0 0 ] 0 0 2450.000 0

43 0 1] a i ] 2496.000 i)

44 0 (i} 0 0 1] 0 ]

45 0 1] 1] 1] 0 1] 0

46 0 1] 0 0 0 0 0

47 0 1] Q 1] (1] 0 0
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UTN — Facultad Regional Rosario
Catedra: Integracion IV — Anio 2008

Main

group _

numbers 2 2B 24 25 26 27 28
1 53.760 24900 104300 321.500 661500 543.000 153.600
2 5892 —13.990 —109.700 393.100 357.500 0 76.300
3 —144.400 —231.900 3.000 538200 168.000 194900 52070
4 —111.0 —12.140 —141.300 —126.900 3629.000 4448.000 —9.451
5 —112.100 —98.120 143.100 287.800 256.5 157.100  477.000
6 —102500 —139.400 —&7.800 17.120  75.140 0 —31.090
T 370400 353.700 497.500 678.200 220600 399.500 B87.100
8 0 0 1827.000 0 0 0 0
9 —284.000 —354600 —39.200 174500 137.500 0 216.100
10 0 —483.7 0 0 0 0 0
11 108,900 —209.700 54470  629.000 —81.13 0 183.000
12 0 —287.200 36.84 0 0 0 0
13 137.800 —154.300 47.670 66.15 95.180 0 140.900
14 0 0 —99.810 68.810 0 0 0
15 0 0 71.230  4350.000 0 0 0
16 —T73.850 —352900 —8.287 —86.360 0 0 0
17 0 0 882.0 287.9 0 —139.3 0
18 —351.600 —114.700 —165.100 0 0 0 0
19 —-152.7 —15.620 —54.860 52.310 —0.515 0 230.900
20 120.2 76.750  212.700 0 0 0 0
21 108.300 249.200 62.420 464.400 3273 0 450.100
29 0 0 56.330 0 0 0 0
23 0 0 —30.100 0 0 0 116.600
24 17.970 51.900 0 475800 490900 534.700 132.200
25 0 0 —255.400 0 —154.5 0 0
26 ] 0 —34.680 794,400 0 533.200 0
27 0 0 514.600 0 —85.120 0 0
28 0 —26.060 —60.710 0 0 0 0
29 1] 0 0 (1} 0 0 0
30 0 48.480 —133.100 0 0 0 0
31 0 0 T e ¢ 0 481.300 0’ 0
32 —40.820 21.760 48.490 0 64.280 0 0
33 0 0 295800  224.000 125.300 0 0
34 0 0 0 0 174.400 0 0
35 —215000 —343600 —58.430 0 0 0 0
36 0 0 —B85.15 0 0 0 0
37 0 —149.800 —134.200 0 379.400 0 167.900
38 0 0 —124.600 0 0 0 0
39 0 0 —186.700 -0 0 0 0
40 0 0 0 0 0 0 0
4] 305.400 -—193.000 335.700 1107.000 —124.7 0 885.500
42 0 0 0 0 0 0 0
43 0 0 70.81 0 0 0 0
44 0 0 0 0 0 0 0
45 0 0 0 0 0 0 0
46 0 1] 0 0 0 0 0
47 0 0 0 0 0 1] 0




UTN — Facultad Regional Rosario
Catedra: Integracion IV — Anio 2008

TABLE 8-22 UNIFAC Group—Group Interaction Parameters, in Kelvins - (Continued)

Main

group .

numbers 29 30 31 3z 33 34 35

1 184.400  354.500 3025.000 335800 479.500 298.900  526.500
2 0 0 0 0 0 31.140 —137.400
3 —10.430 —64.690 210400 113.300 —13.590 0 169.900
4 0 —20.360 4975.000 0 —171.800 0 4284.000
5 147.500 —120.500 —318.900 313.500 133.400 0 -202.100
6 37.840 0 0 0 106.3 0 —399.300
7 0 188.000 13,53 0 0 0 —139.000
8 0 0 —687.100 0 0 0 0

9 —46.280 —163.700 0 53.580 245200 —246.600 —44.580
10 0 0 0 0 0 0 0

11 0 202.300 -—101L.700 148.300 18.88 0 52,080
12 4.339 0 0 0 0 0 0

13 —8.538 0 —20.110 —149.500 —202.300 0 172.100
14 —T70.140 0 0 0 0 0 0

15 0 0 0 0 0 0 0
16 0 0 0 0 0 0 243.1
17 0 0 ~136.9 0 0 0 0

18 0 0 0 0 0 0 0

19 21.370 0 0 0 0 —203.000 0
20 0 0 0 0 —95.0 0 —561.2
21 53.020 0 0 0 -125.9 0 0
22 0 0 0 177.600 0 0 215.000
23 0 —64.380 0 86.400 0 0 363,700
24 0 546.700 0 247.800  41.940 0 337.700
25 0 0 0 0 —60.700 0 0
26 0 0 139.800  304.300 10170 —27.700 0
27 0 0 0 0 0 0 0
28 0 0 0 0 0 0 0
29 0 0 0 0 0 0 31.660
30 0 0 0 0 0 0 0
a1’ 0 0 0 0 0 0 —417.200
38 0 0 0 0 0 0 0

33 - 0 0 0 0 0 0 0
L7 0 0 0 0 0 0 0
35 85.700 0 535.800 0 0 0 0
36 0 0 0 0 0 0 0
a7 0 0 0 0 0. 0 0
as 0 0 0 0 0 0 0
39 —171.000 0 —191.700 0 0 6.699  136.600
40 0 0 0 0 0 0 0
41 0 0 0 288.100 0 0 —29.340
42 0 0 0 0 0 0 0
43 0 0 0 0 0 0 0
v 0 0 0 0 0 0 0
45 0 0 0 0 0 0 0
46 0 0 0 0 0 0 0
47 0 0 0 0 0 0 0




UTN — Facultad Regional Rosario
Catedra: Integracion IV — Anio 2008

Main
group
numbers 36 ar a8 39 40 41 42
1 689.000 —4,189 125.800 485300 —2.859 387.100 —450.4
2 0 —66.460 0 —T70.450 o 48.330 0
3 0 —259.100 389.300 245.600 0 103.500 —432.3
4 0 0 101.400 5629000 0 69,260 683.300
5 ] 225.800 44780 —143.900 0 190,300 —B17.7
6 1] 33.470 —48.250 —172400 0 165.700 0
7 160,800 0 0 319.000 0 —197.500 0
8 0 0 0 o 0 — 494,200
9 0 —34.570 0 —E61.700 0 —18.800 0
10 0 0 1] o 0 0 0
11 -—28.61 —§3.300 0 0 0 560.200 0
12 0 0 0 0 0 —T0.240 G
13 0 240,200 -2739 254.800 ] 417.000 0
14 0 1] 0 0 0 0 0
15 o 0 0 0 0 —38.770 0
16 0 ] —198.3 0 0 0 0
17 0 i} 0 —334.4 0 =§9.42 0
18 0 0 0 0 (i} 0 0
19 81.570 3.509 0 0 L] 120.300 0
20 0 —11.160 0 —246.5 0 —337.000 169.300
21 0 —245.400 0 0 0 63.67 0
22 0 0 0 0 0 —96.870 0
23 0 111.200 0 0 L] 255.800 0
24 369.5 187.100 215.200 498.600 0 256.500 639.300
a5 0 0 0 0 0 —145.100 0
26 0 10.760 0 a 0 2484 0
27 0 1] 0 0 (1] 0 0
28 0 —47.370 0 0 0 £69.800 0
20 0 0 0 T8.920 0 0 0
30 - B 1] 0 0 0 0 0
31 0 0 0 302200 0 0 0,
32 0 0 0 0 0 68.550 0
a3 0 0 0 0 0 0 0
34 0 0 0 —119.800 0 0 0
35 (1] 0 0 —87.7110 0 153.700 0
36 0 0 0 0 0 423.400 0
a7 0 0 0 0 0 730.800 0
as 0 0 0 0 -=117. 0 0
39 0 0 0 0 0 0 0
40 0 0 185.6 0 0 0 0
41 —53910 ~—198.000 0 0 0 0 0
42 0 0 0 0 0 1] 0
43 0 0 0 0 0 0 T45.3
44 1] 0 0 0 0 L] 0
45 4] 0 0 0 0 i} 0
46 0 0 0 0 0 0 0
47 0 0 0 0 0. 0 0




UTN — Facultad Regional Rosario
Catedra: Integracion IV — Anio 2008

Main
Eroup
numbers® 43 44 45 46 47

1 252.7 220.3 383.000 —1380.000 T29.000
2 0 0 0 2340.000 0
3 2389 30.04 109.000 T5.900 T84.000
4 355.500 46.38 1320.000 482.000 386.000
5 202.700 =504.2 0 0 0
6 0 214.000 0 0
7 - 4522 365.000 ] 0
8 0 0 0
9 135.000 —1680.000 —58.000

10 —T7.180 333.000 6810.000

11 —54.600 0

12 1] 0

13 5780.000 131.000

14

15

16

17

18

19

20 127.200

21
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