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Resumen 
 

El presente artículo tiene como propósito mostrar la predicción del equilibrio vapor-líquido de una mezcla no ideal 

mediante modelos termodinámicos como lo es la ecuación de Peng-Robinson para el cálculo de los coeficientes de 

fugacidades de los componentes en estado gaseoso, y el modelo de Van Laar para hallar los coeficientes de actividad 

de los componentes en estado líquido. Los resultados se validan mediante el uso del simulador comercial Aspen Plus 

y la herramienta online “VLE-Calc”, obteniendo resultados similares con los valores experimentales de la mezcla 

binaria. 
 

Palabras clave: equilibrio vapor-líquido; coeficiente de fugacidad; coeficiente de actividad; Peng Robinson, Van Laar; 

Azeótropo. 
 

Abstract 
 

This article aims to show the prediction of vapor-liquid equilibrium of a not ideal mixture by thermodynamic models 

such as the Peng Robinson equation to calculate fugacity coefficients of the components in vapor state and Van Laar 

model to find activity coefficients of components in the liquid state. The results are validated by using the commercial 

simulator Aspen Plus and online calculator “VLE-Calc”, showing similar results with the experimental values of the 

binary mixture. 
 

Keywords: vapor-liquid equilibrium; fugacity coefficient; activity coefficient; Peng Robinson; Van Laar, azeotrope. 
 

1. Introducción  

 

El conocimiento del comportamiento entre componentes 

en una mezcla es muy importante para el 

dimensionamiento y diseño de procesos químicos para la 

separación en la industria de procesos [1]–[4]. Existen 

una variedad de modelos que pueden predecir de forma 

precisa el equilibrio de fases para sistemas binarios o 

incluso para sistemas multicomponentes [2], [5]–[7].  
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Estos modelos se han desarrollado dependiendo de la 

naturaleza química de las sustancias que intervienen, y de 

las interacciones que presentan entre sí. No obstante, la 

obtención de datos experimentales de equilibrio es de 

suma importancia para verificar la confiabilidad de 

dichos modelos a fin de poderlos aplicar. En la literatura 

se pueden encontrar varios trabajos experimentales 

relacionados con la obtención de datos de equilibrio 

vapor-líquido para mezclas de alcohol y ésteres a 

diferentes condiciones experimentales [8]–[12], para el 

caso de estudio fue seleccionado los datos reportados por 

Murti y Winkle [13]. 

 

En el cálculo de algunos equilibrios de fases es común 

encontrar sistemas que tengan puntos azeotrópicos que 

dificultan la separación de mezclas multicomponentes 

[14]–[16]. Estos azeótropos son limitantes 

termodinámicas presentes en estos sistemas, por tal 

razón, es de vital importancia conocer profundamente el 

comportamiento de estas mezclas para que dichas 

limitaciones no afecten de manera considerable la 

separación de los componentes. Se aplicaron 

herramientas computacionales comerciales (Aspen plus) 

utilizadas en gran medida en la industria y literatura [17]–

[19] y aplicaciones online, importantes para determinar 

la validez de la programación VLE-Calc. 

 

2. Materiales y métodos 

 

El acetato de etilo se produce normalmente mediante la 

reacción reversible en fase líquida de ácido acético con 

etanol en presencia de un catalizador ácido [20]. Es 

sintetizado en la industria a través de la esterificación 

Fisher del etanol y ácido acético y también puede ser 

producido por deshidrogenación del etanol. Sin embargo, 

la etapa de separación de los bioproductos obtenidos por 

este último proceso es complicada [1], por el hecho de 

que el etanol forma azeótropos con el agua y con el 

acetato de etilo, pero pueden ser, en la mayoría de los 

casos, desplazado mediante destilación por oscilación de 

presión o destilación con membrana. La separación del 

acetato de etilo y el etanol es importante pero difícil 

debido a sus puntos de ebullición cercanos y formaciones 

de azeótropos [21] a diferentes rangos de temperatura y 

presión, por lo que plantea la necesidad de llevar un 

control sobre las variables de operación, con el fin de 

mejorar la eficiencia y el rendimiento en los procesos 

químicos llevados a cabo en la industria.  

 

2.1. Modelo de Van Laar para el cálculo de los 

coeficientes de actividad 

 

La derivación de la ecuación de Van Laar permite 

observar la relación entre los dos modelos. Van Laar usó 

las mismas reglas de mezclado (sin usar parámetros de 

interacción) y asumió que el volumen para líquidos puede 

ser aproximado (si el sistema se encuentra lejos del punto 

crítico) a través de su co-volumen (Vi=bi). Esto refleja las 

suposiciones hechas, las cuales están asociadas al 

comportamiento de los componentes como líquido puro 

a la temperatura de disolución y que también pueden 

tener tamaños moleculares diferentes, con estas 

suposiciones llegó a las siguientes ecuaciones: 

ln(𝛾1) = 𝐴12 (
𝐴21𝑥2

𝐴12𝑥1 + 𝐴21𝑥2
)
2

 (1) 

ln(𝛾2) = 𝐴21 (
𝐴12𝑥1

𝐴12𝑥1 + 𝐴21𝑥2
)
2

 (2) 

 

Es importante resaltar que los dos parámetros de la 

ecuación de Van Laar deben ser tratados como 

parámetros empíricos para ser ajustados a datos 

experimentales. No obstante, proveen resultados 

satisfactorios en el estudio del equilibrio de sistemas 

binarios y pueden ser encontrados en la literatura para las 

diferentes mezclas binarias posibles que puedan existir 

[22]. Para el caso estudiado, los parámetros poseen los 

siguientes valores: 

 

𝐴12 = 0.8552 
 

(3) 

𝐴21 = 0.7526 (4) 

2.2. Consideraciones y algoritmo para la presión de 

burbuja 

 

Para la determinación del equilibrio de fases del sistema 

binario acetato de etilo-etanol, se parte de la ecuación que 

relaciona el factor de fugacidad y el coeficiente de 

actividad: 

 

𝑦𝑖Φ𝑖𝑃𝑖 = 𝑥𝑖𝛾𝑖𝑃𝑖
𝑠𝑎𝑡 (5) 

 

Como se requiere obtener las curvas de punto de burbuja 

y punto de rocío, se realizó el siguiente procedimiento:  

 

i.Calcular las presiones de saturaciones de los 

componentes de la mezcla a la temperatura del sistema 

mediante la ecuación de Antoine, 

𝑙𝑛𝑃 = 𝐶1 −
𝐶2

𝑇 + 𝐶3
 (6) 

 

ii.Asumir los valores de los coeficientes de fugacidad 

igual a la unidad, para cada proporción de las fracciones 

líquidas de los componentes, con el objetivo de iniciar 

las iteraciones. 
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iii.Se calculan los coeficientes de actividad de los 

componentes utilizando las ecuaciones de Van Laar 

(ecuaciones 1 y 2). 

 

iv.Calculadas las presiones de saturaciones y los 

coeficientes de actividad de los componentes, se 

calcula la presión del sistema mediante la ecuación 5: 

𝑃𝑖 =∑
𝛾𝑖𝑃𝑖

𝑠𝑎𝑡𝑥𝑖
Φ𝑖

𝑛

𝑖=1

 (7) 

 

v.Con el cálculo de la presión de burbuja a las 

proporciones de fracciones líquidas evaluadas, se 

calculan las fracciones de vapor con la ecuación 6: 

 

𝑦𝑖 =
𝑥𝑖 ∗ 𝛾𝑖 ∗ 𝑃𝑖

𝑠𝑎𝑡

Φ𝑖 ∗ 𝑃𝑖
 (8) 

 

vi.Con las fracciones de vapor, se recalculan los 

coeficientes de fugacidad de los componentes con la 

ecuación 9, la cual correlaciona la fugacidad de los 

componentes al considerarlos puros y la fugacidad de 

los componentes en estado de saturación.  

 

Φ𝑖 =
Φ𝑖̂

Φ𝑖
𝑠𝑎𝑡 𝑒𝑥𝑝 [

−𝑣𝑖
𝐿 ∗ (𝑃𝑖 − 𝑃𝑖

𝑠𝑎𝑡)

𝑅𝑇
] (9) 

Es importante resaltar que el volumen de líquido de los 

componentes fue calculado con la ecuación de Raquett 

[23], la cual está en función de la temperatura y las 

propiedades críticas del componente  

 

𝑉𝑖
𝐿 = 𝑉𝑐𝑍𝑐

(1−𝑇𝑟)
2
7⁄
 

 

(10) 

vii.Calculados los coeficientes de fugacidad para cada 

componente, se calcula nuevamente la presión con el 

propósito de establecer una comparación entre la 

presión calculada con los coeficientes de fugacidad 

recalculados y el primer cálculo de la presión. Cuando 

el delta de presiones sea menor a una tolerancia 

establecida, se detienen los cálculos iterativos y se dan 

por obtenidos los valores de presión de burbuja. 

 

El coeficiente de fugacidad de los componentes en 

solución fue calculado a partir de la ecuación Peng 

Robinson (16) 

 

lnΦ𝑖̂ =
𝑏𝑖
𝑏
(𝑍 − 1) − ln(𝑍 − 𝐵)

+
𝐴

2√2𝐵
(
𝑏𝑖
𝑏

− 𝛿𝑖) ln (
2𝑍 + 𝐵(1 + √2)

2𝑍 + 𝐵(1 − √2)
) 

(11) 

 

El factor de compresibilidad de la mezcla binaria se calculó 

teniendo en cuenta las reglas de mezclado que involucran las 

ecuaciones originales de la ecuación cúbica de estado de 

Peng Robinson. 

 

𝑍3 − (1 − 𝐵)𝑍2 + (𝐴 + 3𝐵2 − 2𝐵)𝑍 − 𝐴𝐵
+ 𝐵2 + 𝐵3 = 0 

(12) 

 

Fueron usadas las siguientes reglas de mezclado: 

 

𝑎𝑖 =
0.45724𝑅2𝑇𝑐

2

𝑃𝑐
𝛼 (13) 

𝛼 = [1 + 𝑓𝜔(1 − 𝑇𝑟
0.5)]2 (14) 

𝑓𝜔 = 0.37464 + 1.54226𝜔 − 0.26992𝜔2 (15) 

𝑏𝑖 =
0.0778𝑅𝑇𝑐

𝑃𝑐
 (16) 

𝐵 =
𝑏𝑃

𝑅𝑇
 (17) 

𝛿𝑖 = 2 (
𝑎𝑖
𝑎
)
1
2⁄

 (18) 

𝐴 =
𝑎𝑃

𝑅2𝑇2
 (19) 

𝑎 =∑∑𝑌𝑖 𝑌𝑗𝑎𝑖𝑗  (20) 

𝑎𝑖𝑗 = √𝑎𝑖𝑎𝑗(1 − 𝐾𝑖𝑗) (21) 

𝑏 =∑𝑌𝑖𝑏𝑖 (22) 
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2.3. Curva de punto de rocío 

 

En esta sección se explicará en detalle el algoritmo para 

la obtención de esta curva del punto de rocío. 

 

Las presiones de saturación fueron calculadas utilizando 

la ecuación de Antoine, para la primera iteración el valor 

de los coeficientes de fugacidad y actividad para cada 

proporción de los componentes en la mezcla binaria es 

igual a la unidad. La razón de esto es debido a la 

dependencia de estos con la composición de la fase 

líquida que aún es desconocida, la presión del sistema se 

determina mediante la depende exclusivamente de las 

fracciones molares gaseosas de los componentes: 

 

𝑃𝑖 =
1

∑
𝑦𝑖Φ𝑖

𝛾𝑖𝑃𝑖
𝑠𝑎𝑡

𝑛
𝑖=1

 
(23) 

 

Obtenida el valor de la presión en el paso anterior, se 

calculan las composiciones de la fase líquida 

  

𝑥𝑖 =
𝑦𝑖Φ𝑖𝑃𝑖

𝛾𝑖𝑃𝑖
𝑠𝑎𝑡  (24) 

 

Mediante el cálculo de las fracciones líquidas, se pueden 

determinar los coeficientes de actividad utilizando el 

modelo de Van Laar, la presión es recalcula, usando la 

ecuación 23, teniendo en cuenta que se usarán los 

coeficientes de actividad del paso anterior. Como no se 

han determinado los coeficientes de fugacidad, se 

procede al cálculo de estas con la ecuación 11 y las 

ecuaciones propuestas de reglas de mezclado.  

 

Se realiza la normalización de las fracciones para el caso 

la suma no sea uno. Si el error absoluto del cálculo del 

coeficiente de fugacidad cumple con la tolerancia 

establecida, se procede a determinar la presión con la 

ecuación 25 y se compara con la presión obtenida 

anteriormente terminando la iteración.  

 

3. Resultados y discusión 

 

Los algoritmos de curva de rocío y burbuja fueron 

codificados en MATLAB®, Estas curvas son 

presentadas en la Figura 1, se puede observar que fue 

posible estimar el punto azeotrópico de la mezcla. Los 

valores de las constantes de la ecuación de Antoine y 

unidades son presentados en la Tabla 1. 

 

El azeótropo simulado se genera a una presión de 26.65 

KPa, con fracciones molares de líquido y de vapor de 

0.6674 y 0.6512, respectivamente. 

 

 
Figura 1. Diagrama de equilibrio líquido-vapor de 

Acetato de etilo y Etanol (Matlab). 

Tabla 1. Constantes de Antoine para los componentes 

Acetato de etilo-Etanol [24] 
 

Componente A B C 

Acetato de etilo (1) 14.5813 3022.25 -47.8833 

Etanol (2) 16.1952 3423.53 -55.7152 
 

En ese orden de ideas, en la Figura 2 se presenta las 

curvas de equilibrio vapor-líquido de la mezcla binaria en 

conjunto con los datos experimentales [13], a una 

temperatura de 313.15 K, se observa que la presión de 

saturación del acetato de etilo (primer componente) es de 

aproximadamente 26.5 KPa y la presión de saturación 

para el etanol es de aproximadamente 18.7 KPa; también 

se puede observar que existe un azeótropo a una presión 

de aproximadamente de 28.798 KPa, en el cual las 

fracciones de líquido y de vapor del acetato de etilo son 

similares (x=0.65590, y=0.65860). 
 

 
Figura 2. Diagrama de equilibrio líquido-vapor de 

acetato de etilo y etanol (experimental). 
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Al compararlo con las curvas basadas en el algoritmo 

planteado arriba, se muestra el diagrama de equilibrio 

vapor-líquido para la mezcla binaria, evaluando, de 

forma visual, el rendimiento del algoritmo programado. 

El azeótropo simulado se genera a una presión de 26.65 

KPa, con fracciones molares de líquido y de vapor de 

0.6674 y 0.6512, respectivamente. Las presiones de 

saturación obtenidas mediante la ecuación de Antoine 

son de 24.241 KPa, para el caso del Acetato de etilo y 

18.112 para el etanol, mostrando cercanía a los resultados 

experimentales. 

 

Existe un azeótropo a una presión de aproximadamente 

de 28.798 KPa, en el cual las fracciones de líquido y de 

vapor del acetato de etilo son similares (x=0.65590, 

y=0.65860). 

 

En la Figura 3 se observa que el equilibrio vapor-líquido 

de la mezcla fue calculada por una herramienta online 

llamada “VLE-Calc” el cual es de acceso gratis y muy 

práctico para obtener diagramas de equilibrio. Siguiendo 

con las mismas características del sistema experimental 

y evaluado mediante la programación en MATLAB®, la 

gráfica fue generada para una temperatura de 313.15 K y 

se observa que la variación entre las presiones de 

saturaciones de los componentes es mínima. Sin 

embargo, el azeótropo se obtiene a una presión de 27.528 

KPa, con fracciones molares de líquido y gas de 0.7 y 

0.69, respectivamente. 

 

 
Figura 3. Diagrama de equilibrio líquido-vapor de 

Acetato de etilo y Etanol (VLE-Calc). 

 

En la Figura 4 se muestran las curvas de equilibrio 

obtenidas con el simulador comercial Aspen Plus, con el 

objetivo de validar los resultados de la programación 

mediante la comparación de los valores. En este caso, el 

azeótropo puede ser visualizado a una presión de 28.3 

KPa y las fracciones molares obtenidas son de 0.638 para 

la fase de líquido y de 0.641 para la fase vapor. 
 

 
 

Figura 4. Diagrama de equilibrio líquido-vapor de 

Acetato de etilo y Etanol (Aspen Plus). 
 

Existe una variación muy pequeña con las presiones de 

burbuja y rocío obtenidas (diferencia de 2.15 KPa en 

promedio). La Figura 5 contiene los resultados obtenidos 

de las distintas fuentes (experimental y simuladores) y se 

observa que existe una variación de 2.15 KPa en 

promedio en comparación con las presiones de burbuja y 

rocío obtenidas.   

 

 
Figura 5. Diagrama de equilibrio líquido-vapor de 

Acetato de etilo y Etanol. 
 

La Tabla 2 contiene el resumen los datos de la 

composición del azeótropo binario para cada diagrama, 

se observa que los errores relativos, referente a los datos 

experimentales son inferiores al 7.69 %., sin embargo, 

para Figurski y Malanowski [25] el porcentaje llega al 

8.9 % en la predicción del azeótropo. 
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Tabla 2. Datos de composición del azeótropo binario 

 

D
ia

g
r
a

m
a

  

E
V

L
 

P
r
e
si

ó
n

 

(K
P

a
) 

Composición molar Acetato de etilo 

%
 

E
r
r
o
r 

(X
) 

%
 

E
r
r
o
r 

(Y
) 

%
 

E
r
r
o
r 

Experimental  

[13] 
28.798  0.65  0.6580  

Figurski y 

Malanowski 

 [25] 

28.36 1,52 0.708 8.92 0.68 3.34 

VLE-Calc 27.52 4.44 0.7 7.69 0.693 5.32 

ASPEN 

 PLUS 
28.3 1.73 0.638 1.85 0.641 1,38 

Programado 26.65 7.46 0.66 1.54 0.6512 0.18 

 

La Figura 6 muestra los valores de las fracciones molares 

calculadas basándose en el algoritmo. En esta gráfica 

también se puede observar el azeótropo presente a la 

temperatura evaluada a 40 °C.  

 

 
Figura 6. Diagrama de equilibrio líquido-vapor de 

Acetato de etilo y Etanol (X vs Y). 

 

4. Conclusiones 

 

Según los resultados obtenidos con el algoritmo 

programado, se puede asegurar que la herramienta de 

programación hecha sirve como base para observar el 

comportamiento de una mezcla binaria no ideal, con un 

porcentaje de error inferior al 8%, generando valores 

cercanos a la realidad. Sin embargo, es necesario evaluar 

los resultados obtenidos a través de la modificación de 

los modelos termodinámicos planteados en este trabajo 

de investigación, por lo que se propone el uso de otras 

ecuaciones para calcular los coeficientes de actividad 

tales como el modelo de Margules, el modelo de Wilson, 

entre otras, pues se observa una subestimación de los 

valores del punto azeotrópico en comparación con los 

cálculos realizados con Aspen. 
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