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1.~ INTRODUCCION Y OBJETIVOS.

El conocimiento de las propiedades termodinimicas y de trans-
porte de los compuestos quimicos es b&sico para el diseio y cvalua
cién de procesos, como son los procesos térmicos de separacién. -
E1 disefo de éstos, requiere de propiedades termodindmicas, tales-
como la fugacidad, entalpfa y entropfa, y de propiedades de trans-
porte, como son la viscosidad, conductividad térmica, coeflicientes
de difusidn y tensién superficial, para cada uno de los compuestos
relacionados con el proceso, no Gnicamente en el disefio de tube -
rfas y bombas, sino en general, para el disefio de equipo de las =~
operaciones involucradas en los procesos qufmicos, y es por esto -
que en el disefio y desarrolle de'procesos es necesario contar con-
métodos de cilculo que permitan predecir el comportamiento f{sico-
y termodinSmico de los fluidos que son manejados para disefiar en -

forma adecuada los equipos, tuberfas y accesorios involucrados.

La prediccién de las propiedades termodindmicas y de transpor
te utiliza gran parte del tiempo de cémputo necesario para la simu
laci®n de un proceso, en el que se requiere de un determinado ni-
mero de evaluaciones en la seleccibn de alternativas para la deter
minacidn de las condiciones de diseiio, y dehido a la necesidad de-
disponer de datos de dichas propiedades en la simulacién de proce-
s0s, es necesario definir a los compuestos presentes en el proceso

en t8rminos de sus propiedades fisicas, para que durante la simula



cién, se evallen las propiedades termodinamicas y de transporte -

de cada componente y sus mezclas.

La mayoria de los procesos de separacién se aplican a siste-
mas mul ticomponentes de diferentes composiciones, en gencral, son
de dos fases co-existentes en equilibrio fisico, y por ello, el -
conocimiento del equilibrio de fases es necesario, para entender-
el fen6meno de una unidad de separacién y debido a que existe -
transferencia de energfa, en la mayorfa de los procesos de separa
cién, la entalpfa y entropia de las mezclas deben ser conocidas =
también, Los resultados de estudios experimentales de las propie
dades termodinamicas, generalmente son presentados en diagramas -
y 8stos son muy Gtiles para responder a preguntas bhédsicas de pro
casos cn estudio, pero si ademds se dispone de una computadora, -
se puede tcher la ventaja de contar con un programa de cSmputo -
que disponga de ecuaciones analiticas para evaluar el comporta -
miento termodindmico de compuestos puros y sus mezclas, a través-
de modelos PVT ( ecuaciones de estado) 6 datos de la energia 1i -
bre de Gibhs en exceso (métodos de coeficientes de actividad), y-
contar con un banco dr datos de propiedades fisicas, que puedan -
ser utilizados en correlaciones 6 métodos empfricos o semiempfri=-
cos para predacir la viscosidad, conductividad t&rmica, coeficien
tes de ditfusiSn y tensidn superficial de los compuestos presentes;

es por ello que los simuladores m&s modernos normalmentc evalGan-



coeficientes de fugacidad, (para predecir el equilibrio liquido -
vapor), entalpfa y entropfa como propiedades termodindmicas v o -
propiedades de transporte como viscusidad, conductividad térmijca,-~

coeficientes de fisuldn y tensién superficial,

Desde la época de Van der Waals, fisicoqufmicos y recientemen
te ingenieros quimicos se han Interesado en la represcntacidn de -
las propiedades termodindmicas y del equilibrio de fases por medio
de ecuaclones de estado de diferentes grados de complejidad, que -
son quienes cumplen-con los requisitos necesarios para ser conside

radas como los mejores modelos termodindmicos en muchas situacio -

3

" nes en la industria quimica incluyendo el procesamiento de gases,
la refinacidn y en mejoramiento de la recuperacidn de aceite por -
desplazamiento de un gas miscible (por ejemplo inyeccidn de diéxi-

do de carbona), entre otros,

En este trabajo se analijzan para el cdlculo de propiedades

1

termodindnicas las ecuaciones de estado ciibicas como son: Soave
Redlich-Kwong vy Peng-Robinson, y las multiparamétricas Lee-Kesler
Plocker-Knapp-Prausnitz y Benedict-Webb-Ruhin=Starling-Han; los mé
todos para la caracterizacidn de fracclones de petrSleo como: -
Cavett,Hopke-L:n y Bergman; los modelos basados en el cdlculo del-
coeficiente de actividad como: Chao-Seader, Van Laar, Margules, -

Wiison,NRTL Y UNELQUAC; los modelos basados en contribucidn de gru-



pos como UNIFAC y ASOQG. Para el célculo de las propiedades de trans
porte se analizan, las correlaclones derivadas del Principio de Esta-

dos Correspondientes ( Thodos y Co-autores, Stiel y Co-autores,etc.)

Por todo lo anterlor, es importante disponer de un sistema que -
nos permita evaluar las propiedades termodindmicas y de transporte de
los compuestos mis cominmente utilizados en la industria quimica, con
tando con alternativas para seleccionar €l 6 los métodos deseados, te
niendo las siguientes caracteristicas; (1} disponer de un banco de da
tos de propledades fisicas; (2) indicar la fase (sélido, Ifquido 6 -
gas); (3) minimo de datos de entrada (4) seleccionar la ruta que pro-
porctone determinada precision; (5) indicar los posibles errores; y =

(6) minimizar el tiempo de cémputo,

Los objetivos de esta tesis son:

~ Andlisis y comparacidn de las ecuaciones ciihicas de estado,

- Anflisis y comparacién de ecuaciones multiparamétricas.

- Andlisis de los métodos de caracterizacidn de fracciones de
petrdleo,

- Andlisis y comparacién de los modelos de coeficientes de ac-
tividad,

- Andlisis y comparacién de los modelos para el célculo de pro
ptedades de transporte basados en el principio de estados co

rrespondientes y en métodos de contribucién de grupos,



y como objJetivo principal estd el disefio y desarrollo de un progra-
ma de cémputo para la evaluacién de propiedades termodindmicas y de
transporte en las fases I{quido y vapor de compuestos puros o sus -

mezclas. Este programa podrd ser utilizado de dos formas:

1) Como un sistema individual para el cdlculo de propiedades-

de compuestos puros o sus mezclas.

2) Como un subsistema que formard parte de un simulador de - -

procesos,

En los apéndlices de presentan algunos métodos de evaluacién de

propiedades fisicas,



2. GENERALIDADES

Las operaciones de separacidn, como son la decstilacién, ab -
sorcidn, extraccibn, etc., constituyen una parte fundamental de la
ingenierfa quimica, por lo que es importante el cdiculo, con la ma
yor precisidn posible, de la propiedades termodindmicas y de trans
porte de los fluidos que esten presentes { puros o mezclas ) en =

una corriente de proceso.

Un fuerte incentivo econémico para mejorar la eficiencia en -
el disefio de operaciones de separacidn lo es, primero, que los cos
tos de capital para equipo de separacién generalmente estdn en un-
rango de 40-80% de la inversién total de la planta ( 202,227 ), y-
segundo, porque el incremento en los costos de energfa requiere -

que las separaciones sean hechas con un consumo mfnimo de energTa.

Es por &sto que no debe perderse de vista la importancia de -

la precisién de las correlaciones utilizadas para el c8lculo de

las propiedades termodinimicas y de transporte para el disefio de -

equipo econBmicamente operable, ya que por ejemplo utilizando 6
correlaciones para las constantes de equilibrio y 7 correlaciones-
para el cilculo de entalpfas se encontrd ( 240 ) que las cargas -
té&rmicas para un rehervidor variaban de 623000 a 1 054000 BTU/Hr vy

en un condensador de 454000 a 619000 Btu/hora, o que los errores -



en la estimacién de propiedades de transporie ( 67 ) conducen a -
errores en el tamano del equipo y cn el costo de 8ste, coro se -

observa en la tabla 1.

Lla simu'acidn de procesos por computadora es una herramienta
usual en la ingenierfa,para el disefio, optimizacién y control de-
procesos de produccidén y manufactura. Es comin que en este tipo
de simuladores se puedan calcular las propiedades termodindmica~-
y de transporte de compuestos puros o de mezclas multicomponentes
en las fases liquida y vapor que se requieran en la simulacidén. -
Ahora bilen, cada simulacién de procesos requicre de la especifica
cién de los componentes quimicos presentes, definiendo esos compo
nentes en términos de sus propiedades fisicas, y , durante la si-
mulacidén, calculando las propiedades termodindmicas y de transpoyr
te de cada componente { y sus mezclas ) utilizando sus propieda -
des fisicas, dichas propiedades deben estar almacenadas en un ban
co de datos, pero debido a que su adquisicidn, andlisis, almacerna
miento y recuperacidn tienen un costo extraordinariamente alto, -
no es posible considerar a todos los compuestos quimicos y sus -
mezclas, Por esta razén los simuladores mds potentes y los ban-
cos de datos solo toman en cuenta a los 3000 compuestos de mayor-

importancia en la ingenierfa quimica. Las propiedades pueden -

ser resumidas como:

1.~ Propiedades P-V-T de sistemas homogéncos simples y mul



TABLA 1

COSTO DE ERRORES DE DATOS DE PROPIEDADES DE TRANSPORTE (67)

% DE ERROR RESULTANTE

PROP |EDAD ERROR TAMARD DE EQUIPO COSTO DE EQUIPO
Viscosidad 50 10 10
Conductividad

Térmica 20 13 13
Coeficientes 20 6 4

de Difusion 100 40 23
Tensibén

Superficial 20 9 9



ticomponentes ( densidad, volimen, factor de compresibi-

1idad, etc )
Propiedades energéticas de sistemas homogéneos simples vy
multicomponentes ( calor especifico, entalpfa, entropfa-

, etc. )

Equilibrio de fases ( puntos de fusidn y ebullicién, pre-

sidn de vapor, etc. )

Propiedades de transporte ( viscosidad, conductividad -

térmica, conductividad idnica de electr&litos, etc. )

Propiedades de superficie { tensién superficial, etc. )

Propiedades acidsticas ( velocidad del sonido ).

Propiedades épticas ( indice de refraccidn, polariza- -

cién, etc. )

Datos caracteristicos de seguridad ( propiedades explo

sivas, toxicidad, etc. )

Propiedades moleculares ( pardmetros de interaccién, -



coeficientes viriales, etc.)

10.- Propiedades de equilibrio auimico ( constantes de equi-

librio, constantes de disociacién, etc.)

Cuando no se tienen tales propiedades se recomienda adquirir

los primeros cinco grupos ( 60 ).

Los datos de propiedades ffsicas se pueden encontrar solo -
para una pequena fraccidn de los compuestos quimicos y dnicamente-
pocas sustanclas como el agua, hidrégeno, nitrdgeno, oxigeno, ar-
gon, etileno y otros pocos han sido ampliamente estudiados. Gene-
ralmente los simuladores de procesos como ASPEN ( 8 ), CONCEPT -
( u2), DESIGN 2000 (. 56 ), PACER (333 ), CHESS (176 ), FLOWTRAN -
(264 ), PROCESS (236 ), SGP/ZAR (267 ), SIMPROC (27Q0), etc., tie-
nen su propio banco de datos, con un nimero de compuestos variable
segdn sus aplicaciones préacticas, dichos bancos de datos pueden -

ser categorizados ( 67) de la siguiente forma:

Tipo |; bancos creados para uso interno y que posteriormenhte fue-

ron comercializados para recuperar los costos.

Tipo 1l; bancos creados con fines comerciales,

Tipo t1l; bancos creados con fines educativos.



Dichos bancos de datos se presentan en la tabla 2.

Usualmente los simuladores estimaban las constantes de equi-
librio y la entalpfa; sin embargo, los simuladores m3s modernos, -
ademas, calculan la entropfa, que se requiere en operaciones de -
compresién-expansién, y la energia librc de Gibbs para simulacidn-
de reactores, asi como también propiedades de transporte como vis-
cosidad, conductividad térmica, coeficientes de difusién y propie-
dades de superficie como la tensidn superficial, la cual tratare-
mos dentro del bloque de propiedades de transporte, por facilidad-

de manejo computacional y descriptivo.

Generalmente los métodos de cd@lculo de propiedades termodind-
micas se dividen en dos grandes grupos; éstos son las ecuaciones -
de estado y ias correlaciones generalizadas, Las primeras apli--
can tanto a la fase gaseosa como a la liquida y las m8s usuales se
dan en la tabla 3, y las segundas generalmente se aplican a la fa-
se lTquida y sobre todo cuando se encuentran componentes polares -
presentes, dentro de estas correlaciones se encuentran los modelos
de coeficientes de actividad, correlaciones de entalpfa, entropTa,
etc. En la tabla 4 se muestran los modelos de coeficientes de ac
tividad mds cominmente utilizados, as7 como los modelos para el -
cdlculo de fugacidad de referencia y coeficlentes de fugacidad pa~

ra el cdlculo de las constantes de equilibrio.



TABLA 2

BANCOS DE DATOS DE PROPIEDADES FISICAS (67)

ORGANIZACION NOMBRE N2 COMPONENTES N2 PROP IEDADES
Tipo |

Icl DATABANK 500 (c) Lo + 14 ELV
MOWSANTO FLOWTRAN 180 (m) 10 + 4 ELV
SOLVAY CBM 200 (m) 29 + 2 ELV
DSM TISDATA 120 (h) 25 + 4 ELV
UHDE UHDE . “ALGUNOS CIENTOSY 17 + 3 ELV

(m)

Tipo |1

INST.CHEM, PPDS 412 (m) 32 + 2 ELV
DECHEMA pSD 510 (m) 24 + 6 ELV
CHEMSHARE CHEMTRAN 850 (m) 8+ 0 ELV
LIEGE )

UNIVERS ITY EPIC 250 (m) 16 + 5 ELV
NPL VPEVLE 500 (m} 1+ 5ELV
UNIVERS ITY

OF SUSSEX CATCHD 4000 (m) 2 + 0 ELV
NPL/ASSOC, + 0 ELV
TERMODATA MTDATA 2000 (m} 5

TRC/AP! TRCDATA 250 (m) 12 + @ ELV



TABLA 2 {(cont.)

ORGAN | ZAC!ON NOMBRE N2 COMPONENTES N2 PROP!EDADES
NEL NEL-APPS 200 {m) 17 + 0 ELV
TOKI0 :

UNIVERSITY EROICA 7500 (m) 11+ 0 ELV
PURDUE

UNIVERSITY CINDAS 14000 (m) 7+ 0 ELV
TIPO 11!

EDIMBURGH - 50 {m) 15+ 1 ELV
UNIVERSITY

MANCHESTER

UNIVERS I TY PPDS 80 (h) 18+ 0 ELV
MILAN '

POL ITECHNIC PHYSCO 60 (A 10+ 6 ELV
EURECHA CHEMCO 54 (m) 16 + 1 ELV
WASHINGTON

UNIVERSITY CHESS 8o (n)

NOTAS ACLARATORIAS.

1.- La jetra (c) se refiere a compuestos quimicos generales, (h) -
se refiere a hidrocarburos y (m) se refiere a ambos (c+h}.

2.~ En el niimero de Propiedades, el primer nimero de refeire a las
propiedades para una fase y el siguiente nflmero con las letras
ELV se refiere al ndmero de métodos para c8lcular el equilibrio

1iquido vapor,



TABLA 3

CLASIFICACION DE LAS ECUACIONES DE ESTADO MAS COMUNES (RELATIVAS A

SU APLICACION PARA CALCULOS DE EQUILIBRIO DE FASES). .201)

USO DE PARAME USO 0L FAC-

ARO ECUACION TIPO  1R0S BINARIOS TOR ACENTRI  REF:
co

1873 VAN DER WAALS W - -- (193)
1901  VIRIAL v -- -- (216)
1940 BWR v - - (17
1949  REDL I CH-KWONG i - -- (242
1964  WILSON W X -- (336)
1969  WILSON W X X (227)
1969  JOFE Y __
/70 ZUDKEVITCH W X (342)
1971  PETER- _

WENZEL W X (227)
1971 ZENDER v -- - (16)
1972  SOAVE W X X (276)
1973  BWR-STAR- Y X X (280)

HAN
1975 LEE-KESLER
/7 P LOKER v X X (138,231)
1976  PENG-ROBINSON W X X (189)
1976 DE SANTIS W X X ( 55)

1977 LU W X % (151)



TABLA 3 ( cont.)

USO DE PARAME  USO DE FAC REF.

ARO ECUACION TIPO  1ROS BINARIOS  TOR ACEN -
TRICO

1977 HARMENS W X - (102)
1980  HARMENS N

KNAPP W X (103)
1980  SCHMIDT-

WENZEL W X X (261)
1982 STEIN W X X (281)
1943 MATHIAS W X X (160)

NOTA ACLARATORIA:

Tipo W = Van Der Waals

Tipo V = Ecuacién Virial



MODELOS MAS COMUNES PARA EL CALCULO DE K.l

( Con respecto a la forma asimétrica )

MODELO

MARGULES
VAN LAAR
‘WILSON
NRTL
UNIQUAC
UNIFAC

"~ ASOG

PRESION DE VAPOR
(ANTOINE}

2% COEF., VIRIAL
REDL I CH-KWOWG

CHEUH-PRAUSNITZ

TABLA &4




Los métodos para calcular propiedades de transporte no son -
tan generales como lo son péra la propiedades termodinamicas, y -
alinque se estdn haclendo esfuerzos { 63, 64 ), no se han logrado -
tener métodos que apliquen a todos los compuestos en diferentes fa
ses y con ampiios rangos de presidn y temperatura, asi pues las -~
propiedades de transporte pueden quedar enmarcadas en campos de &a-

plicaciébn de acuerdo a la tabla 5.

Por todo lo anterior, desde el punto de vista industrial -
( 134 ) surgen las siguientes interrngantes: & cémo son los proble
mas tratados en una situacién industrial 7 , ¢ qué métodos y corre
lacliones se utilizan y cuiles de esas técnicas se usaran? , ¢{ don-

de se pueden desarrollar trabajos futuros en forma directa ?

La primera interrogante puede ser contestada asi; en la in--
dustria puede dividirse a las personas como gente de computadora o
gente de no computadora. La gente de no computadora tiende a uti
lizar correlaciones senclllas,.modelos generalizados y graficas, vy
basa sus estimaciones en su experiencia o su propia intufcién. La
gente de computadora, se en su mayoria, la que tiene la capacidad-
de desarrollar modelos muy complejos y por ende llegar a solucio--

nes mis precisas.
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TABLA 5

CLASIFICACION DE CAMPOS DE APLICACION DE PROPIEDADES DE TRANSPORTE

PROP I EDAD

VISCOS1DAD

CONDUCTIVIDAD
TERMICA

COEFICIENTES DE
DIFUSION

TENSION
SUPERFICIAL

CAMPO

Gases puros a bajas presiones
Gases puros a altas presiones

Mezclas de gases
Mezclas de gases
Liquidos puros

a bajas presiones
a altas presiones

Mezclas de Ifquidos

Gases puros a bajas presiones
Gases puros a altas presiones

Mezclas de gases
Mezclas de gases
Liquidos puros

a bajas presiones
a altas presiones

Mezclas de '1Tquidos

Mezclas binarias
presiones,
Mezclas binarias
presiones,
Mezclas gaseosas
Mezclas Ifquidas
infinita.
Mezclas 1lquidas

Lfquidos puros

de gases a bajas
de gases a altas

mul t icomponentes
binarias a dilucién

mul ticomponentes

Mezclas no acuosas

Mezclas acuosas



A la segunda pregunta se le puede responder ast; un eficien
te sistema de cémbuto,es capaz de producir muy buenos resul tados-
Gnlcamente si se utilizan los modelos apropiados, por esto,en -
primer lugar deben describirse las té€cnicas que son utilizacas -
para el cilculo de propiedades y segundo deben darse sus ventajas
y limitaciones para poder tener un criterio de seleccién de rutas

de c8lculo.

A la tercer pregunta se le puede plantear lo siguiente; -
esta pregunta produce una gran variedad de respuestas que depende
de cue tan especifica sea ésta, pero en forma general ,se presen -

tan dos &reas,

- Sistemas Altamente no-ideales.

- Datos y Técnicas Experimentales.

Ambas areas se refleren a siste@as de polfmeros de alto pe-
so molecular, destilacién azeotrépica, Qezc!as Ifquidas a altas -
presiones con componentes supercriticos, etc,; y para todos ellos
es necesario contar con la mayor cantidad de informacién posible-
y con un sistema que evalde sus bropiedades termodindmicas y de -

transporte.



3.- PROPIEDADES TERMODINAMICAS.

Las propiedades termodindmicas de mezclas de fluidos son -
importantes en la Ingenierfa Qufmica debido a que en gran parte
de ios procesos se llevan a cabo operaclones de separacifn de -

mezclas ( Destilacién, Extraccibn, etc,),

La aplicacl6n de la Termodindmica se ha Incrementado consi
derablemente‘combinando los conceptns de Flsica Molecular y Fl-

sicoquimica con la Termodindmica Cl§sica y Estadfstica,

En un sistema,para la simulacidn de un proceso,se requie~-
ren propiedades Tefmodinémlcas paré los célcﬁlos de equilibrio-
Liquido-Vapor, procesos de Compresidn~Expansién y Balénces de -
Energfa, La Fugacidad es indispensable para el c8lculc de los-
Coeficientes de Distribucldn (Ki) de los componentes de una ---
mezcla, asT como las Ehtalplas y Entropias para las mezclas en-

las fases LTquida y Vapor,

Las propiedades Termodin&micas dependen de la temperatura-
y presi6n en el caso de que se trate de compuestos puros, y ade
mis de las cdmposiciones en cada fase ,si se trata de mezclas -
por lo que las ecuaclones que las describen tienden a ser com--
plejas. Sin embargo, las ecuaciones presentadas en este ﬁraba—

jo son ampliamente utilizadas para cdlculos de relaciones de --



Equllibrio, Entalplas y Entropias de compuestos puros y de mez-
clas en un amplio rango- de condiciones.

El tratamiento Termodindmico presentado aqul es condensado
pero se dan las fuentes bibliogrdficas de los fundamentos de la

Termodindmica Cl&stca.( 11,144,171,192,198,216,275 ).
3.1. EQUILIBRIO L1QUIDO-VAPOR

Para cada fase en un sistema multifase y multicomponente -

la Energfa Libre de Gibbs esta dada funcionalmente por

G =6 ( ToPnn1’n21 --------- ,l’li )

donde n= moles y los subfndices son las especies, La diferen--

clal total de G es

dc=(;’ﬁlpnldr+(‘—'31;1”::15“«Ce""{,,,rnjnt (11
donde ki, De la Termodindmica Cl&sica
dG= -$dT + VdP C27]
5t do,n, = " , (3)
Y
O Y ~ (4)

ap



donde S = Entropfa y V = Volumen, Defintendo al Potencial Qui~

mico, u, de la especie i como

y sustituyendo dentro de ( 1) tenemos

c
dG= -SdT + VdP + L y dn, (6 )
i=]
Cuando ( 6 ) es aplicada a un slstema cerrado que conten
ga dos fases en equillbrio a Presi6n y Temperatura constantes vy

donde cada fase es un sistema abierto capaz de transferir masa-

con la otra fase

P c
- (k) (k)
dGsistema kil {151 b dn' b =0 (7))

donde el subindice k estd referido a cada P fases, La conserva
clén de moles de cada especie requiere que:
P
dn§1) = ~ I dngk)
k=2

que sustituyendo ¢

P [ .
k22{;21(u§klu§') ) dngk) }=0 (8 )
con dngi) eliminados en ( 8 ) cada termino dnfk) puede ser va-

(k)_

riado independientemente de cualquier otro termino dn Esto

(k)

requiere que cada coeficiente de dni en ( 8 ) sea igual a ce

ro. Por lo que:



ugl) = u§2) = u§3) = i eaeeay ugp) (9 )

Esto es, el Potenclal Qufmico de cualesquier especie en un sis-
tema multTcomponente son 1dénticos en todas las fases del equi-
librio ffsico.

El Potencial Quimico no puede ser ekpresado como una cantj
dad absoluta y los valores n&merlcos_de dicho Potencial son di-
ficiles de relacionar con cantidades flsicas, aln m3s, el Poten
cial Qufmico,se aproxima a un valor infinito negativo cuando la

Presién se acerca a cero. Por estas razones,el Potenclal Quimi

co no es directamente usado para cdlculos de equilibrio de fa--

ses,
La ecvacién ( 5 ) reescrita en términos del Potencial Qui
mico es:
i SR (10)
apP T i

Donde U,= Volumen Molar Parcial. Para una substancia pura que
obedece la ecuacién ide estado del'basfideal:'s} = RT/Py (10)

puede ser integrada para darnos:
u; =RT In P + c,(T) (11)

La ecuacién ( 11 ) no describe el comportamiento real de ga
ses o lTquidos mul ticomponentes. Sin embargo,esta:ecuacidn fué

rescatada por G.M. Lewis, quien en 1901 definié una nueva canti-



dad: la fugactdad, que es utllizada en lugar de la presién en -
(11 ), preservando 1a forma funcional de la ecuacidn, esto es,~

para un componente en una mezcla

fi=C2(T) EXP (u, /RT) ' (12)

Ponde C, estd relactonada a C,.
Indiferente del valor de C,, es demostrado (240) que el - -

equilibrto ffsico puede ser reemplazado con :

(ML @ ()

fi(P) (13)

para un gas puro e ldeal, la fugacidad es tgual a la pres}én y -~
para un combonente en una mezcla de gas tdeal es lgual a su pre--
sidn parctal, pi = YIP
Debido a ]a estrecha relactén entre fugacidad y presién es -
conveniente definir al coeficiente de fugacidad ¢; como la razén-
entre la fugacidad y presidn y para una sustancia pura como:
f

! (14)

©
-0
in

p
El concepto de fugacidad fué extendido a mezclas por Lewis -

y Randall y usando la regla de solucidn tdeal:

f = yif° ( ‘5 )

iv iv
Fi £ (16)

i X

il

donde los subfndices v y | son referidos a las fases vapor y 1{--

quido respectivamente.



La solucién ideal ocurre cuando los didmetros moleculares -
son iguales, no hay interacciones quimicas, y las fuerzas intermo
leculares entre unas y otras son iguales,

Estos mismos requerimientos aplican para la fase gaseosa don
de a bajas presiones las moléculas no se encuentran tan cerca y -
la solucién de gas ideal es aproximadamente cierta.

Definimos ahora a los coeficientes de fugacidad para mezclas

¢, = Ei! (17)
iv” ViP
f
o il (18)
*EXP

En el 1imite, cuando se sigue el comportamiento de gas ideal
© . ] = . ¢ =
Fiv -+ P; y en el vapor ¢iv 1.0 similarmente fiv+ Piy ¢iv
1.0.

También, como el comportamiento de solucién ideal es aproxi

mado en el 1iquido, f° / P. Similarmente -
I

s P
TPy e
f.. -+x. P> $,,= P> / P donde

i i Y i i

En vista de que muchas mezclas reales no son soluciones - -

3
Pi
S it
P‘ = presion de vapor.
ideales, necesitamos valernos de otros medios para tratarlos y -
es por ello que resulta Otil introducir nuevas variables termodi
namicas: la actividad y el coeficiente de actividad.
La actividad de un componente i se define como la relacidn-

entre la fugacidad de un componente en la mezcla y la fugacidad-

en su estado de referencia a una temperatura dada. Si el estado



de referencia es seleccionado como el de la especie pura a las -

mismas condlciones de presién y fase como en la mezcla, tenemos

f.
! (19)

0
1

£°
§
para una solucidn ideal, sustituyendo ( 15) y ( 16) en ( 19)-

muestra que a, =Y Y TGy =%

Para representar la variacién de la actividad con respecto~
a la fraccién mol, cuando las soluciones son no-ideales tenemos -
a los coeficientes de actividad que basados en concentraciones -

en fracciones mol son comtdnmente usados:

- Ly ( 20)
Yiv Y;
- I (21)
Yiy S X;
para soluciones ideales Yiy = 1.0 y Yip= 1.0

En la tabla 6 se resumen las propiedades termodindmicas -

usuales en cdlculos de equilibrio de fases.
RELACION DE EQUILIBRIO DE FASES

Es Gtil definir una relacién de equilibrio como la relacién
de fracciones mol de las especies en dos fases en equilibrio,pa-
ra el caso de ITquido-vapor,la constante estd referida como el -
valor de K o relacion de equilibrio }iquido-vapor y esta defini-

da como



TABLA 6

PROP | EDADES TERMODINAMICAS USUALES EN EL EQUILIBRIO DE FASES

PROPIEDAD
TERMODINAMICA

POTENCIAL
QUIMICO

FUGACIDAD

COEFICIENTE DE
FUGACIDAD DE
ESPECIES PURAS

COEFICIENTE DE
FUGACIDAD DE
ESPECIES EN UNA
MEZCLA

ACTIVIDAD

COEFICIENTE DE
ACT1VIDAD

DEFINICION

ac)
Bni R,T,n,

My = C
J

fi= CZ(T) EXP(pI/RI)

v; = fi/P

a. = f./f°
[ [}
= a
Yiv = 4
Yi1 2 ail/xi

SIGNIFICADO
Ftstco

ENERGI(A LIBRE MO-
LAL PARCIAL , g,

PRESION TERMOD) -
NAMICA,

DESVIACION DE LA
FUGACIDAD CON RES
PECTO A LA PRE~ -
SION,

DESVIACIONES DE -
LA FUGACIDAD CON
RESPECTO A LA PRE
SION Y COMPOSICION

PRESION TERMODINA-
MICA RELATIVA,

DESVIACION DE LA
FUGACIDAD CON RES
PECTO A LA COMPO-
SICION.



; yi/ x, ( 22)

ty

K

Para el caso del equilibrio lfquido-~lfquido, la constante es
frecuentemente referida como el coeficiente de distribucién o re-

lacién de equilibrio 1Tquido-1Tquido y estd definida como:

K.. = x. [/ x, ( 23)

Para c§lculos que involucran la separacién de dos o m&s com-
ponentes, factores de separaci6n son definidos formando rela--
ciones de las relaciones de equilibrio, Para el caso lfquido- -

vapor se define a la volatilidad relativa como:

o, = K. /K ( 24 )
ij i j

Para el caso lTquido-ITquido se define a la selectividad re~

lativa como:

= K.. / K.. ( 25 )

EQUILIBRIO L1QUIDO-VAPOR

Para el equilibrio 1fquido-vapor tenemos de la ecuacién (13)
F.ooo= f ' ( 26)

De la forma de la relacibén de equilibrio, las fugacidades son --
substituidas por expresiones equivalentes que involucren a las -

fracciones mol. Muchas sustituciones son posibles pero dos pa--



res comunes derivados de las ecuaciones ( 17 ) a ( 21 ) son:

Pasr |

Fiv = Yoty (27)
y

For= vt ( 28)
Par 2

an = 0ivyi (29)
y

Ti) = 6 %P (30)

Estas ecuaciones dan dos formulaciones simétricas y dos asi-

métricas para valores de k. Las simétricas son:

TR
K. = i (31)
. Fo
Tiv iv
N
il
K o= (32)

La ecuacidén ( 31 ) fué desarrollada por Hougen y Watson (116 ). -
La ecuacién ( 32 ) ha recibido una considerable atencidn. Aplica
ciones de importancia son dadas por Benedct, Webb y Rubin ( 17),

Starling y Han (280 ) y Soave (276 ).

Las dos formulaciones asiméltricas son:



K= e = i - (33 )
Yiofiv Vit
Y., fF$ Y., 97

Ki= il il - 17l (34 )
¢iv P ¢iv

La ecuacién ( 33 ) ha sido ignorada, pero la ecuacién ( 34 )
desde 1960 ha recibido una considerable atencidn siendo las apli-
caciones mis importantes dadas por Chao y Seader { 50 ), Grayson-
y Streed ( 92 ), Prauznitz ( 216), Lee, Erbar y Edmister ( 137) y
Robinson y Chao ( 252). Una importante modificaci6én a la ecua- -
cién ( 34 ) no presentada aqui fué desarrollada por Prausnitz y -

Chueh ( 213). B

EQUILIBRIO LIQUIDO-LIQUIDO

Para el equilibrio 1Tquido-17quido la ecuacién ( 26 ) nos da

o= f | (35)

Donde los superindices | y Il indican las fases liquidas inmisci-
bles. Un coeficiente de distribucion es formado de la ecuacidn -

( 23 ) para formar la formulacidn simétrica

1 11 o 11 11
S NS A S AT (36)
pi 11 1 o0 1 1
* Yi il Yia



Sin importar qué formulacién termodinimica se utilice para -
pradecir los valores de K, la precisién depende de la veracidad -
de las correlaciones particulares usadas para calcular las diver-
sas cantidades termodin&micas requeridas,

Para aplicaciones précticas las ecuaciones mds importantes -
son; (32), (33)y (34). Ellas requieren de correlaciones-
para coeficientes de fugacidad y de actlvidad. La aplicacién de-
la ecuacidn ( 32 ) est§ basada en la obtencl8n de coeficientes de
fugacidad de ecuaciones de estado y las ecuaclones ( 33 ) y (34
requieren de correlaciones para el coeficiente de actividad y se-

rédn discutidas mis adelante,
3.2 ENTALPIA Y ENTROPLA

Si disponemos de ecuacijones de entalpia o de calor especlfi-
co de un gas ideal, las propiedades termodindmicas pueden ser dr-
rivadas de una manera consistente apllcando las ecuaciones de la-
termodindmica cl§sica, ecuaciones que aplican a las fases lfquido
o vapor,

Cuando el calor especifico molal de gases es convencionalmen

te dado como un polinomio en funcidn de la temperatura del tipo:

o 2 .3 4 -
va = a, + a2T + a3T + akT + asT { 37 )



donde el superfndice ° se refiere al gas ldeal, al integrar (37 )
da por resultado una ecuaclén para la entalpia molal del gas -~

ideal a la temperatura T referida a una temperatura To.

T > a (TE-TE)
H° = S C° dT T ( 38 )
v g, PV k=1 k

Cuando la suposic:in de que la Ley del 'gas ideal''no es vili-

da,la ecuacion siguienie es utilizada:

(H-H?) = PV-RT-IZD[P-T(BP> ]dv (39)
| 3TN

Esto es para corregir l. entalpia por presidn. Para especies pu-
ras o mezclas a temperatura T y presidn P,la entalpia del vapor ~

es:

Moo= (S @y, H, )} + (H=-w) ( 40 )

Las ecuaciones ( 39) y ( 40 ) son particularmente Uatiles para -
usarse con ecuaciones de estado que son explicitas para la presién.
Las mismas dos ecuaciones pueden ser usadas para determinar la --
entalpia en la fase lTquida. Su aplicacién se facilita si la ecua
ci6én de estado es una funcidn continua al pasar entre las regio--

nes de liquido y vapor, entonces

H ={§?(xiH?)}+(H-H:) ( 41)

De una manera m&s general ,tenemos para entalpla y entropfa,-

que podemos aplicar un procedimiento basado en el uso de propieda



des residuales ( 275). Tales propiedades representan la diferen
cia entre el valor de una propiedad termodinamica en el estado -
de'yas ideal''y el valor en el estado real a la misma temperatura

y presién.

La propiedad residual ApM° estd dada por la ecuacién

AMS = M° - M ( 42 )

donde las M's representan valores molares para cualqulér propie
dad termodindmica extensiva, Para el c8lculo de valores de pro-
piedades termodindmicas, tales como la entalpfa y la entropfia la

ecuacién ( 42 ) se escribe como:

M =M% - AM (43)

Teniendo finalmente las ecuaciones que definen la entalpia Hy -

la entropia S para el estado de gas real:

T
H=H°-AH=H3+{CDdT—AH° (44 )
S=S°—AS°=S°+}CFdT-er{E - AS® (45 )

[o] TQ-E PO
T

donde
o ° 3V
AHP= [ { T % -V } dP (T==Cte} ( 46 )

p 3T P '
T Y By ap (7T=cte) ( 47 )
P

aT P



La evaluacién de ( 46 ) y (47 ) es hecha m&s fécilmente si

sustituimos a V por ZRT/P o sea

v = 2T (48 )
favy _ R 32 ( 49 )
(ﬁ)p-'sfz” (Tf) p

Sustituyendo estas expresiones en ( 46 ) y ( 47 ) tenemos

o 2 P oz dP ( 50 )
oH° = RT {(ﬁ)p F
y
p /
AS°® = R f{z—1+7{9§)P}-"—§ (51)

Las integraciones a temperatura constante pueden ser hechas con -

la ayuda de una ecuacidn de estado,

3.3 METODOS DE CALCULO

En el diseiio de una planta quimica,es necesario contar con -
métodos de cdlculo que permitan predecir el comportamiento termo-
dinamico de los fluidos que se manejan,para dimensionar adecuada-
mente los equipos de la planta,

La prediccién de propiedades termodindmicas ocupa gran parte

del tiempo de cdlculo necesario para simular el comportamiento --



de un proceso en el que se requiere de un determinado nimero de -
evaluaciones para la seleccién de alternativas y para la determi-
nacidén de las condiciones de disefo.

El cdlculo de las propiedades termodindmicas de una fase ga-
seosa tradicionalmente ,se ha hecho dividiendo el problema en dos-
partes:

Primero se¢ calculan las propiedades correspondientes a un --
gas ideal y posteriormente se aplica una correccién por presién -
para el gas real. Este mismo método suele ser aplicado al calcu.-
lo de la fase liquida.;pero debido a que las mayorTa de los com--
puesto polares se encuentran en esta fase y a que los hidrocarbu-
ros pesados se encuentran tanbién en esta,es necesario dividir --
los métodos de cdlculos como siguen:

- Ecuaciones de estado,

- Caracterizaciones de fracciones de petréleo.

- Modelo de coeficientes de actividad.

- Métodos de contribucién de grupos.

Durante los dltimos nueve afios,el desarrollo de las ecuacio
nes de estado, se ha centrado alrededor de ecuaciones complejas
validas para sistemas con componentes polares y poliméricos, y -
aln ,cuando muchos progresos se han logrado con las ecuaciones de
estado y los modelos de coeficientes de actividad,es necesario -
mias programas de investigacidn del equilibrio de fases que en-

faticen la solubilidad de gases, mezclas con electroiitos y solu



ciones con polimeros.

Las ecuacliones (32 ) y ( 34) son las formas basicas de las
relaciones de equilibrlb y la ecuacién (32 ) se calcula por me--
dio de las ecuaciones de estado (BWR, RK, etc.) y los modelos de-
coeficientes de actividad, ( WILSON, NRTL, UNIQUAC, etc.) y los -
modelos de contribucidn de grupos ( ASQG, UNIFAC, etc.) pueden ==
ser usados para el cilculo del coeficiente de actividad en la -~ -
ecuacién (34 ), Los métodos de caracterizaciones de fracciones
de petrdleo ( CAVETT, BERGHMAN,HOFKELIN), se utillzan para el c&l-
culo de propiedades criticas de mezclas de hidrocarburos y poste-
riormente con estos datos se utilizan las ecuacjones de Soave~ --
-Redl ich-Kwong o Peng-Robinson para resolver la ecuacién (32 ).-

En la pr&ctica, en general,no se aplican las ecuaciones de es
tado a mezclas con componentes polares, sin embargo, el progreso-
mds significativo, es el esfuerzo en aplicar las ecuaciones a mez

clas con compuestos polares,
3.3.1 ECUACIONES DE ESTADO

En los procedimientos de Disefio de Equipo se requiere de en
talpfas,densidades y las relaciones de equilibrio de fases. 'La
termodindmica cl4sica nos proporciona los medios para obtener
cantidades de una manera consistente a partir de las relacior
presidén-volumen~-temperatura y que usualmente son |lamadas ecu

nes de estado.



Desde los tiempos de Van der Waals,se han tratado de estable
cer ecuaciones de estado que representen el comportamiento PVT de
los fluidos y desde entonces se han propuesto expresiones simples
con una o dos constantes hasta formas complicadas de hasta cin~---
cuenta constantes. Aunque esas ecuaciones largas y complejas -~
nos proporcionan una mayor precisién de la representacién de da-
tos PVT, no son preferidas generalmente debido a que involucran -
cdlculos tales como presidn de vapor, calor latente de vaporiza--
cidén, comportamiento de la mezcla y coeficlentes de actividad de-
los componentes en &sta, y ello requiere de una tediosa manipula-
cidén y un excesivo tiempo de cOmputo por lo que son mis atracti--
vas las ecuaciones cortas por su simplicidad en el célculo.

Las ecuaciones de estado pueden aplicarse a compuestos puros
y a mezclas por medio de reglas de mezclado para combinar las - -
constantes de las especies puras.

Las ecuaciones de estado pueden dividirse en dos grupos:

-~ Ecuaciones complejas

- Ecuaciones cubicas

3.3.1.1 ECUACIONES COMPLEJAS

Los nuevos desarrollos de las ecuaciones de estado empiezan-
a extenderse a regiones de nuevas temperaturas y presiocnes ( La -
Tecnologfa del carbdn natural es un ejemplo de estc), a nuevos --

componentes ( compuestos polares y polimeros) o ambos. Los ejem-



plos de ecuaciones mds recientes son los siguientes:

- STARLING-HAN (279,280)

La ecuacién de Starling-Han estd en funcidn de la temperatu-
ra y de la densidad molar,y es una ecuacidn de once pardmetros --
utilizando reglas andlogas a las desarrolladas por Bishnoi y Ro-
binson ( 17 ) para la ecuacién de BWR ( 8 ) y la prediccién de -
propiedades de las mezclas se comparan con datos experimentales -
encontrando desviaciones menores al 2% para treinta y ocho mez- -
clas consideradas,que incluyen al gas natural, LPG y LNG con diez
componentes. Los fluidns incluidos son compuestos polares y no-
polares, parafinas, olefinas, naftenos, hidrocarburos aromdticos-
y no-hidrocarburos. Se pueden aplicar a las fases liquido y va-
por.

- Ecuacidn PHCT ( teorfa de la cadena rfgida perturbada)

(209,214,222)
La ecuacién PHCT incorpora el modelo de Prigogine: (235 ) =

para cadenas de moléculas y es de la forma de Van der Waals

z =2z ( repulsién) + =z ( atraccién)
z ( repulsién estd basada en la expresion de Carnahan y Starling-
( 37 ) y z (atraccidn) estid basada en una expresidn para el poten
cial intermolecular derivado por Alder ( 6 ). Se requiere ajus-
tar tres pardmetros para cada compuesto puro de fluidos no pola-~
res y es aplicable tanto a moléculas simples como a moléculas com

ptejas ( Heptano, Nafitaleno, Poliestireno ) v puede ser usada pa-



ra las fases liquida y vapor. [sta ecuacidn puede ser extendida-
a mezclas con reglas de mezclado usuales y con la incorporacién -

de un par8metro de interaccidn binario.

- Ecuaci6n LEE-KESLER-PLOCKER (138,231)

La ecuacion de Lee-Kesler es una versifn analftica de la co-
rrelacién del factor acéntrico de Pitzer y estd basada en el teo~
rema de estados correspondientes modificando la ecuacién de BWR.-
Lee-Kesler, muestran que su ecuacidn es aplicable a fluidos no --
polares y a una gran variedad de mezclas en un gran rango de con-
diciones, incluyendo compuestos ligeramente polares en esas mez--
clas, Plocker, modifica la correlacién de Lee-Kesler enfatizando
las mezclas asimétricas, esto es, mezclas que contienen moléculas
pequefias (hidrégeno, nitrogéno, etc.) y grandes moléculas ( para-

finas de alto grado de ebullicién, aromiticos, etc.)

- Ecuacién PFGC ( Parametros de contribucién de grupos)
(74,338)
La ecuacidn PFGC representa tal vez el desarrollo mds nove-
doso en cuanto a las ecuaciones de estado. El punto de partida -
es la descripcion de la energia de Helmholtz de una estructura ll

quida entre-tejida con agujeros:



donde AFH es la contribucidn de Flory-Huggins (efecto de la en-
tropia) vy Aw es el término de interaccidn molecular { efecto -
de la entalpia). Cualquier expresién para el coeficiente de acti
vidad puede en principio usarse para AY y Cunningham (74 ) -
utiliza la ecuacidn modificada de Wilson,para describir las inter
acciones entre los grupos funcionales que constituyen las molécu-
las y tas moléculas mismas.

La ecuacidn PFGC incorpora las ventajas inherentes del enfo-
que de ecuaciones de estado y los métodos de contribucién de gru-
pos y se aplica a sistemas de hidrocarburos en un gran rango de -
presiones y con componentes de Cl al 032, asi como el equilibrio~
lTquido-vapor para mezclas con componentes polares los cuales se-
predicen con buenos resul tados. Esta ecuaci6n es mds especifica-
mente aplicable a sistemas de licuefaccién de carbon.

La ecuacidn PFGC no satisface las condiciones criticas y es-

por ello que no se aplica a la regidn critica ( Tr > .95).

3.3.1.2 ECUACIONES CUBICAS,

Los métodos basados en el principio de estados correspondien
tes (282) son capaces de representar a las propiedades termodind
micas de mezclas o moléculas simplies con muy buena precisién. ~--
En la practica la precisién obtenida utilizando ecuacines cdbicas
de estado,son satisfactorias en la evaluacidn de valores de K pa-

ra sistemas de hidrocarburos ordinarios.



Muchas ecuaciones clbicas son descritas en la literatura -
( 2, 5, 154, 155 ), pero extensas comparaciones y expe
riencias précticas,indican que las modificaciones a la ecuacién -
de estado de Redlich-Kwong (242 ) como las de Soave (276 ) y Peng
y Robinson (189 ) ,son las mds precisas y generales de los métodos

disponibles. Asi que trataremos las ecuaciones SRK y PR.
- Ecuacidn de Soave-Redlich-Kwong.

Soave propone una modificacién a la ecuacidn de Redlich- --
Kwong y €sta consiste, en suponer al pardmetro a como dependien-
te de la temperatura y con la introduccién del factor acéntrico -
como un tercer pardmetro,se puede aplicar a todos los compuestos-
no polares. Con la aplicacion de las reglas de mezclado origina-
les la ecuacién puede ser aplicada sucesivamente a cilculos de --
equilibrio 1Tquido-vapor de multicomponentes para mezclas de com-
puestos no polares, con la excepci6n del diéxido de carbono, pero
no aplica a mezclas que contengan hidrégeno y helio.

Graboski y Daubert (90 ) replantean la expresiGn para o(T)
en la ecuaci6n de SRK y muestran que para mezclas que contengan -
hidrocarburos y gases 1norgdnicos ( Co, , H,S, Ny y CO ) los coe--
ficientes de interaccidn binaria pueden ser generalizados como una
funcién del valor absoluto de la diferencia del parametro de solu

bilidad entre los pares interactuantes. Con nuevas reglas de mez



clado se puede aplicar a mezclas que contengan componentes pola ~
res ( 14,277,325,341 )
Mathias ( 8 ) cambia el valor de la temperatura crftica del

hidrégeno y con ello se puede aplicar la ecuacién SRK.

- Ecuacidén de Peng~Robinson

Peng-Robinson modifican la ecuacidn semiempirica de Van der-~
Waals ( 189) y 6sta es el té&rmino de presién de atraccidn. Esta-
ecuacibn se aplica para predecir la . presién de vapor y el compor
tamiento volumétrico de sistemas de compuestos simples y el com~-
portamiento de fases y volumétrico de sistemas binarios, terna~ -
rios y multicomponentes. EI propSsito de esta ecuacién,es combi-
nar simplicidad y precisién y esta ecuacidn es tan buena o mejor-
que la SRK, especialmente en la prediccién de densidades en la fa
se Ifquida. Los procedimientos computacionales para la determi-
nacién de puntos criticos de mezclas multicomponentes ha mejorado
notablemente, el criterio formulado por Gibbs es asencialmente -
aplicado por Peng-Robinson, pero las modificaciones de Heidemann-

y Khalil ( 107) son mucho mis eficientes computacionalmente.

.3.3.1.2.1 FRACCIONES DE PETROLEO

Fracciones de petrdleo,es un término dado a un rango de des~
tilados del petrSleo crudo, normalmente basado en los puntos de -

ebullicion de los componentes en la fraccién conocidos como TBP.-



Las composiclones molares son obtenidas de la composicién volumé
trica a partir de las curvas TBP y utlllizando los rangos de den-
sidad relatlva vy el peso molécular de cada fraccidn, cun es~ -
tos datos y medtante correlaclones emplricas se evaluan las pro
piedades de las mezclas o de la fraccidn de petrSleo de interés,
para obtener las propledades crfticas y acentricidad de dicha --
fraccién para encontrar con las ecuacliones de SRK o PR sus pro--

piedades termodin&micas. Para ello disponemos de tres métodos:

- Método de Cavett
- MEtodo de Berghman

- MEtodo de Hopke-Lin
- Método de Cavett

En 1962 Cavett ( 39 ) propuso correlaclones para calcular -
las propledades de componentes hipotético requeridas para la ecua
cién de Chao-Seader ( 50 ). Esta correlacién requiere el prome-
dio medic, promedio clibico y el promedio de la temperatura del --
punto de ebullicién molal, El factor acéntrico es calculado -
usando la ecuacién de Edmister ( 61 ).

- MEtodo de Berghman

Berghman ( 18 ) propuso un método para evaluar las propieda
des criticas y factor acéntrlco basado en un an8lisis paraffinicoy
nafténico y aromitico de las fracciones de petréleo,

Este método es utilizado para fracciones con un punto de ebu
1lici6n promedio de dasclentos setenta y cinco grados centigra=--
dos o menores,para fracciones con altos puntos de ebullicién ta--

les como el C Berghman utiliza el método de Cavett,

15



- MEtodo de Hopke-Lin

Hopke-Lin ( 115) presentan correlaciones grdficas para la -
evaluacién de la temperatura crfitica, volumen critico y el factor
acéntrico de combuestOS paraffnicos, nafténicos y aromdticos. -
Este método ha sido modlficado.para facilltar su uso con las ecua
ciones de SRK y PR (268) y las correlaciones gréficas son ajusta
das por ecuaciones emblr?cas y el método se extiende a ia evalua-

cién de la presi8n crfttca.

3.3.2 MODELOS DE COEFICIENTES DE ACTIVIDAD

Cuando en una mezcla se presentan componentes polares o polf
meros la aplicacidn del enfoque de ecuaciones de estado en el cal
culo de la fugacidad en la fase ITquida presenta serios proble- -
mas. Especialmente de presiones bajas a presiones moderadas es -
conveniente expresar la relacidn de equilibrio por medio de la -~
ecuacién ( 34 ) y utilizar una expresién apropiada para la evalua
cién de coeficiente de actividad como una funcién de la tempera-
tura y composicién, y para este propdsito contamos con varios mo-

delos como son:

- Ecuacidén de Van Laar

Van Laar ( 203) realizé uno de los primercs intentos de desa
rrollar un modelo racional de la fase liquida no ideal. Conside-

rando que dos liquidos son mezclados a Temperatura y Presién cons



tante tales que el volumen molar y la entropia molar en exceso de
la mezcla fueran igual a cero.

Esta ecuacidn puede ser derivada de la expresidn general de-
energia de Wohl {202 ),que considera el volumen efectivo de las -
fracciones y las interacciones moleculares.

La ecuacidn de Van Laar,ajusta las curvas de coeficiente de-
actividad~composicidn correspondientes,a desviaciones positivas -
o negativas de la Ley de Raoult,

Debido a su flexibilidad, simplicidad y habilidad de ajustar
sistemas, la ecuacién de Van Laar es ampliamente usada en la - -
prictica, siendo una aplicacidn importante,el hecho de predecir -

la formacién de azeStropos.,
- Ecuacidon de Margules

Uno de los primeros modelos utilizados para el cdlculo de --
coeficientes de actividad fueron las ecuaciones conocidad como -
ecuacién de Margules {275 ) de dos sufijos. En 1895 Margules -
sugiere ,que los datos de coeficientes de actividad de uno de los-
componentes de una mezcla binaria pueden ser representados por -
una ecuacidn polinomial empirica para calcular el coeficiente de-
actividad de un componente con datos de otro. De esta ecuacién -
empirica,resultan los modelos de tres y cuatro sufijos de Margu

les. La ecuacion de dos sufijos considera a una mezcla binaria -



en las que las propiedades de exceso,son tomadas con referencia -
a una solucidn ideal en donde el estado estdndar es la fugacidad-
del componente puro a la presidén y temperatura del sistema y con-
las consideraciones de que cuando X1 o Xz son igual a cero,la - -
energfa libre de Gibbs en exceso también lo sea.

La ecuacion de dos sufijos da una buena representacién para-
mezclas moderadamente no ideales, es sencilla y facil de utilizar,
pero en soluciones complejas,la ecuacién de Margules se expande -
en series, y a ¢€sta ,se le conoce como la expansién de Redlich- -
Kister (241), la cual adiciona pardmetros que son dependientes -

de la temperatura.

- Ecuacibn de Wilson

Desde su introduccidn en 1964 la ecuacidn de Wilson (335) -
ha recibido gran atencidn debido a su capacidad de ajustar siste-
mas miscibles fuertemente no ideales. Esta ecuacién es una exten
si6n semiempirica de la ecuacién de Flory-Huggins(339), sin embar
go Wilson considera la mezcla de moléculas, no solamente por su -
diferencia de tamafio sino que también por su diferencia entre las
fuerzas intermoleculares. La ecuacidn de Wilson presenta dos ven
tajas desde el punto de vista del disefio de equipo, la primera es
su dependencia de la temperatura la cual la hace importante para-
el disefio de equipo isobdricoy la sejunda es quepara soluciones mul

ticomponentes requiere dnicamente pardmetros que pueden ser obte-



nidos de datos de mezclas binarias. La ecuacién de Wilson es efi-
ciente para soluciones diluidas y es también partitcularmente uti-

lizada para sistemas altamente asim8tricos,

- Ecuacidn NRTL (232)

La ecuacidn NRTL,representa una extensién del concepto de --
Wilson para sistemas de Ifquidos inmiscibles,por medio de una ter
cer constante por par binario evaluado de datos experimentales. -
Esta ecuacidn es aplitcable a sistemas multicomponentes |fquido-va
por, Ifquido-lfquido y ifquido-1fquido~vapor, En general la -~
exactitud de la ecuacién NRTL,es comparable a la ecuacién de Wil-
son, perc .~ mejores resul tados son para el equilibrio 1fquido -

1 fquido.

-~ Modelo UNIQUAC

La aparicin del modelo UNIQUAC (205 ) es el avance mis sig-
nificativo en los modelos de coeficientes de actividad y el cual-
est8 basado en el concepto de composicidn local y con dos paréme-
tros de interaccién por par binario, es capaz de representar los-
equilibrios 1i{quido-vapor y 1Tquido-1iquido para sistemas multicom
ponentes.

E1 modelo UNIQUAC ha tenido gran aceptacién préctica, debido

a la exactitud con la que representa el equilibrio de mezclas bi-



narias y multicomponentes que contengan gran variedad de componen
tes no electrolitos, tales como hidrocarburos, cetonas, d€steres,-
aminas, alcoholes, nitrilos, etc,

Los efectos de tamafio y forma molecular son introducidos por
parametros,los cuales se obtienen de datos de compuestos puros --
utilizando la entropia combinatoria de Stayerman como una condi
cidén limite para mezclas atérmicas. El modelo UNIQUAC es también

aplicable a soluciones de poiimeros.

3.3.3 METODOS DE CONTRIBUCION DE GRUPOS

En afios recientes el enfoque de contribucién de grupos, ha
sido una herramienta en los cdlculos de equilibrio de fases en
sistemas para los cuales existe poca o ninguna informacién expe-
rimental. Esta aproximacidén estd basada en el concepto de solu-
cidn de grupos. Los grupos son unidades estructurales que pue--
den ser agregadas como partes de una molécula, y en lugar de con
siderar a la mezcla de liquidos como una solucién de moléculas,-
es considerada como una solucién de grupos. Por medic de este -
método,es posible predecir los coeficientes de actividad de la -
fase liquida para mezclas no electrolfticas que estdn de bajas a
moderadas presiones.

Los coeficientes de actividad son determinados mediante las

propiedades de los grupos y los modelos mds representativos son:



-~ Modelo ASOG

Este método utiliza la ecuacidén de Wilson para la interac--
cién entre grupos y la ecuacién de Flory-duggins que describe la
parte combinatoria, esto es, que los coeficientes de actividad -
en una mezcla estdn relacionados mediante las interacciones en -
tre grupos estructurales, y con el método ASOG (54 ) es posible
reducir los datos de coeficientes de actividad obtenidos experi-
mentalmente para obtener pardmetros de caracterizacidén de inter-
accidn entre pares de grupos estructurales en sistemas no elec--
troliticos y utilizar estos parametros para predecir coeficien--
tes de actividad para otros sistemas que no hayan sido analiza--
dos experimentalmente,pero que contienen los mismos grupos funcio
nales. Este método,fué propuesto para cllculos del equilibrio -
1 fquido-vapor,pero también ha sido usado para el equilibrio 17--
quido-iTquido (315) y el equilibrio lfquido-sdlido (321), su -
mis severa limitacidn en la generalizacion de su aplicacién es
el limitado nimero de par&metros de interaccién de los grupos -

publicados.
- Modelo UNIFAC
Este método (221 ), tiene el enfoque de contribucién de gru-

pos para la predicci6n de coeficientes de actividad de mezclas -

I1fquidas no electroliticas. El método combina el concepto de so



lucién de grupos funcionales con el modelo de coeficientes de -
actividad basado en una extensién de la teorfa quasi-quimica de
mezclas liquidas (UNIQUAC). El modelo resultante UNIFAC,con--
tiene dos pardmetros ajustables por par de grupos funcionales.

£l modelo calcula los coeficientes de actividad en términos
de constantes que reflejan tamafio y drea superficial de grupos-
funcionales individuales y pardmetros que representan interac--
ciones energéticas entre grupos.

Los parSmetros de tamafo y aréa de los grupos son evalua-=-
dos de componentes puros y datos de estructura molécular. Los-
pardmetros de interaccién de los grupos fueron evaluados de da-
tos de equilibrio de fase de mezclas que contenfan parafinas, -
olefinas, hidrocarburos aromiticos, agua, alcohol, cetonas, --
aminas, ésteres, é&teres, aldehidos, cloruros, nitrilos, y otros
1Tquidos orgénicos.

El método,compara 36 grupos de 76 posibles grupos de-
parémetros de interacci6n, L4Q bhan sido estimados, Las pre--
dicciones de equilibrio lfquido-vapor pueden ser hechas sobre -

un rango de temperaturas de 275 a L25°K,



3.4 METODQS DE CALCULOS SELECC{QONADOS

Existen un gran nimero de ecuaciones de estado y correlacio-
nes para el cilculo de propiedades termodindmicas tales como la -
fugacidad, entalpfa y entropfa de compuestos puros y de mezclas,~
pero debido a que ninguna de ellas tiene aplicacidn universal a -
todos los sistemas,es necesario utilizar algunas ocasiones ecua--
clones de estado, otras,modelos de coeficientes de actividad, o -
ambas, dependiendo de las caracteristicas de los sistemas y de la
exactitud en los cdlculos que requerimos,

En esta seccibén describiremos los mEtodos de cdlculos selec-
cionados para formar parte del paquete termodindmico y que son ==
los siguientes:

~ Ecuaciones de Estado

-~ Ecuacién de Starling-Han
- Ecuacifn de Lee-Kesler-Plocker
- Ecuacién de Soave-Redlich-Kwong
-~ Ecuacién de Peng-Robinson
- Caracterizaciones de fracciones de petré6leo,
- Método de Cavett
- Método de Bergman
Método de Hopke-Lin
- Modelos de coeficientes de actividad.
- Correlacién de Chao-Seader

- Ecuacién de Margules



-~ Ecuacién de Van Laar
- Ecuacién de Wilson
- Ecuaci6én NRTL
- Modelo UNIQUAC

- MEtodos de Contribucibén de grupos
- Modelo ASOG

- Modelo UNIFAC
3.4.1 ECUACIONES DE ESTADO

En los métodos de disefio de equipo de separaci6n se requiere
de entalﬁfas, densidades y las relaciones de equilibrio de fases.
La termodindmica cldsica nos proporciona los medios para obtener-
esas cantidades de una manera consistente,a partir de relaciones-
presién -volumen-temperatura que,cominmente son llamadas ecuacio-
nes de estado.

Las ecuaciones de estado pueden aplicarse a compuestos puros
y a mezclas por medio de reglas de mezclado para combinar las - -
constantes de las especies puras.

Cuando se desea obtener una mayor precisién en la prediccién
de propiedades termodinamicas,se suele utilizar ecuaciones de es-
tado complejas como la de Starling-Han-BWR y la de Lee-Kesler, --
sin embargo, una de las ecuaciones de estado mis sencillas y de -
uso mas generalizado,es la propuesta por Redlich-Kwong en 1949 ,--

( 242) esta ecuacidn, a pesar de su gran simplicidad,predice con-



_53 -

una exactitud considerable las propiedades de la fase gaseosa, -
pero debido que es una ecuacién con dos par8metros, su rango de-
aplicacién se lfmita a la prediccion de fluidos de moléculas sim
ples.

Han sido propuestas diferentes modificaciones a la ecuacidn
de RK, estableciendo una diferente dependencia de la temperatura
e intrdduciendo la dependencia del factor aceéntrico. Dentro de-
este tipo de modificaciones debemos mencionar las desarrolladas-
por Wilson en 1966 (337 ), Barner, Pigford y Schreiner en 1966 -
( 13 ), Soave en 1972 (276 ), Barnés 1973 ( 13 ), Peng-Robinson
en 1976 (189 ), Fuller en 1976 ( 78 ), Graboski- Daubert en 1978
( 89 ), Schmidt~- Wenzel en 1980 (261 ), Harmens~Knapp en 1980 -

(103 ) y otras



- Ecuacidn de Starling<Han

Entre 1971 y 1972 Starling y Han ( 279, 280 ) presentaron
un procedimltento de cdlculo que predecfa las propiedades de flui-
<os y datos de equilibrio para cualquier mezcla o compuesto puro,
El procedimiento, que es universalmente aplicable y realmente -
adaptable para su uso en computadora, est§ basado en datos de com
puestos puros -y en la ecuac ién general {zada de BWR de ocho cons--
tantes ( 17 ). |

Hasta el desarrollo de la ecuaci{dn de Starling=Han los méto~
dos o ecuaciones hab{an estado limitados en su uso cuando aprecia
bles cantidades de componentes mds pesados que el hexano y no hidro
carburos estaban presentes en la mezcla,o cuando 13 mezcla esta-
ba a bajas temperaturas, sin embargo,la ecuacidn de Starling-Han-
logra superar esas limitaciones y pueden ser pyredichas. con buena
precisidn,las propiedades termodindmicas y el equilibrio ITquido-
vapor de mezclas usando esta correlacién general {zada,

La ecuacidn se Starling-Han , estd en funcidn de la tempera-

tura y densidad molar y estd representada por;

C D E 2
P=pRT + ( BRT - A, - L2 + 2o - Eoy
T2 3 ;5
+ ( bRT - a - % ) p3 + o (a+ % ) p6
2
ce 2 2
e e (1+YP" )exp ( -YP°) (53)

T



Los once parametros de mezclado ( B° R Ao , etc. ) pueden ser

cdlculados usando las siguientes relaciones;

Bo= I x, B, ( 54
i

hom T D oxpy Rl AT (1 -k ) ( 55

Co= I f X% ; co?‘s C°?'5(1-k”.)3 (56)

vy = Ix v%%)? (57)
i

b=(inbi0'333)3 (58 )
i

a = ( Tx a3 (59)
|

@ = ( Dx a3 ( 60 )
|

¢ = ( Ix 0333 (61)
i

D, = Zil-li“.xi X, D.0? Do?'5 (—k”)l‘ (62 )

d = ( zx ¢33 (63)
|

Eo = >i:2xixjeo?'5 50?'5(1-ku)5 ( 64 )



Los parametros de los compuestos puros en las ecuaciones -~
(53 ) a (64 ) pueden ser expresados como funciones del factor-

acéntrico, temperatura critica y densidad critica:

e, Bo; = A + B W, { 65)
pCi A°I 8
= A. + w
2 2 i ( 66 )
RTc‘.
G.:i Col
; = A3 + 33 wi ( 67 )
RTci
pc, Y|=Au+Bl*uJi ( 68 )
= 6
pc, by Ag + By uw; (69)
2
pC. a
Cl § = A6 + B6 mi (70)
RTci
2. a .
i A7 B7 w, (71)
2
pc. C.
°'é - A+ Bguy (72)
RTci
__Tpc" e A 8 (73)
= + u
RTt:i E] 3t
2
pc. d
i i
= A..+ B, _w (74)
RTC? 10 10 7
pc. Eo

» 1Y exp ( - 3.8 wi) (75)



Los pardmetros A (J=1,1,,,, 11) fueron determina-

y 8
J o
dos usando simultaneamente datos para parafinas normales de hidro
carburos (metano) a trav€s del n-octano en un andlisis de datos -

presién-volumen-temperatura, entalpia y presi8n de vapor,los valo

res de Aj y Bj son los slguientes:

Valor del Pardmetro

Parametro Aj BJ

1 0. 443690 Q,115449
2 1,284380 «0,920731

0,356306 1,708710

0,544979 «0,270896
5 0,528629 0,349261
6 0.484a11 a,754130
7 0,0705233 ~Q, 044448
8 0,504087 1,322450
9 0,0307452 0,179433
10 0,0732828 0,463492
11 0.006450 -0,022143

La entalpfa y entropfa molares para mezclas de gas ideal de-
ben ser calculadas como:
H® 5x, M. = I x. H? M, (76 )
! | [} ] i

$° Ix; M, = T x, S° M, ( 77 )



= - ° o ° . H°
H= (H H°) + (H Hb ) 4 H0

(78)

donde H; es la entalpia de formacién estandar del compuesto , -

( H®- H; ) es la diferencia de la entalpia del compuesto en el -

estado de gas ideal a la temperatura de interés y ( H - H®) es la

desviacién de la entalpia :

H°= A  + AT + A T2 + A T3

4
ot A 2 31 F AT+ A

]
T
5 .
Para la entropia tenemos:

S=(S+5S°) +5S°

y es andloga a la ecuacién ( 79 } y para S°tenemos:

o 2 3 4 5
§$°= BO + B]T + BZT + BBT + BAT + BST

La expresidén para la fugacidad del componente i en

n

RT Ln?i RT Lh ( PRT X, ) + p(Bo+ 8o ) RT

( Co
- 0.5 ,._ _
+ 29% xj {‘(AoAqi) (1 kij)
(DaDo,) "2
(1 -k, )3 - %——u (1= kg
J T4 J

(79)
(80)

( 81)

una mezcla es:

Coi)0.5

TZ




2 .333
5 (d d, )
+ 22 g (3a2a.)'333 # 3 —_—t
5 i T
38 (av &) (o o).
* 75 T i ‘
2 .333 2
( %) 1 - exp (- yo* )
+ 3 3 { 2
T Y p
.5
_exp (- yp?) ) . 2 Yy
2 Yty
]l-exp(-YDZ) {1+Y02 +-‘2— Yz ol' b

(82)

Starling~Han uttltzan 23 fluidos buros,en los que se incluyen
componentes polares, no polares, parafinas, olefinas, naftenos, --
hidrocarburos aromiticos y no hidrocarburos, encontrdndose desvia-
ciones promedio de 1.38% para las densidades, iambien se ' const-
ran a 38 mezclas, que incluyen gas natural, LPG y LNG contenjendo

diez componentes,



-~ Ecuacidn de Lee-Kesler-Plocker

La ecuacién de Lee-Kesler (138 ) presenta una versidn analf-
tica del factor acéntrico de Pitzer (194) y estd basada en el --
teorema de estados correspondientes modificando Ja ecuacldn de -
Benedict-Webb-Rubtn ( 17 }, En 1955 ,Pitzer (196 ) demuestra que-
el factor de compresibilidad y otras funciones termodindmicas de-

rivadas podian ser representadas adecuadamente a TR Y PR constan-

tes por una funcidn lineal del factor acentrico y esto podia exw-

presarse asf:

z (0) (1) (83)

Z = + wl

Para facilitar su representaclidn anal{tica Lee-~ Kesler lo expresa

de la forma

Z=Z(0)+ (ur (z(l‘)_z(O)) (8‘0)
w

y el n-octano es seleccionado como fluido de referencia, por lo
que representan a los factores de compresibllidad del fluldo sim--

ple y del fluido de referencia mediante la forma reducida de la ~-

ecuacidn de BWR
C

'0

a B+ Lo

Prvr ., 5
r5 Tr3Vr2 Vr

Tr

-+
r \Ir2 i

Y (85 )

o

b
2 3 . 4
B = b1 N =3 — { 86 )
Tr T

-



2 3
C=_¢C R
1 T Tr3 { 87)
d
D=d, + 2 ( 88 )
Tr

donde los valores para las constantes bl , b2 , b3 , bh » C1 s Sy

€3 5 €y » d] . d2 B Yy vy son los sigujentes:

Fluido Simple Fluido de Referencia
b, 0.1181193 0.2026579
b, 0.265728 0.331511
b3 a,154790 0,027655
by, 0.030323 0.203488
P 0.0236744 0.,0313385
<, 0.0186984 0.0503618
cq 0.0 0,016901
ey 0.042724 0,041577
4, 0.155428%10" 0.48736%10"
d, 0.623689+10" 0.0740336%10"
B 0.65392 1,226
y 0.60167 0.03754

w( r)= 0.3978



y las funciones termoditndmicas son de la forma :

-« Coeficiente de Fugacidad

2 . + E

B N
]"¢=Z“1"ln(_Z)+-—~—+—---i-+
Ve Vr SVr5

donde
Ee { B+1-(B+1+ —Ls)exp 4—12—
2Ty vl Ve

-~ Desvtacidn de entalpia

(89)

390 )

bz +(2b3 7 Tr) + ( 3b,, / TrZ)

Rl o ez -
R Tec Tr vr

2 .
c, = ( 3¢, /7r") d
- = L=l -
2 Tr Vr2 5TrVr5

- Desvbacl8n de entropia

b, + (b3/rr2) + (Zb[‘/TrB)

223 ain = In(2) -
R 3 Vr
c,~2c./ Tr d
- ! 3 - ! + 2E
2 5

2Vr SVr

(91)

(92)



Para el caso de mezclas se utilizan las siguientes reglas de mez-

clado:

Vci = Zci R Tci / Pci (93)

Zci = 0.2905 - 0.085 wi (94 )

Ve = % I I x. x, ( Vc.'333 + Vc.'333 ) 3 ( 95 )
T L ' 4

1 . .333 .333, 3
Tc = R ? ? xixJ.(Vci + ch ) v‘TciTCj (96 )
W=y (97 )
J

Pe = Lo R Te (98 )
Ve

pe = ( 0.2905 - 0.085 w ) —RTC (99)

Vc

Ploker-Knapp-Prausnitz ( 231 ) proponen unas nucvas reglas de
mezclado para la ecuacidn de Lee-Kesler para su aplicacién a mez-
clas asimétricas, esto es, a mezclas que contengan moléculas pe--
quefas { hidrégeno, nitrégcno y metano) y grandes moléculas ( pa-

rafinas de alto punto de ebullicibn, aromiticos, etc.



Las reglas de mezclado son:

1 n

Te = ——— I ¥ 7.7, Vc.. .s

" VcMn P iZy Ve TCIJ ( 100)
Ve, = ? ? Z:Zj Vcij ( 101 )
W, = ? Z; w, (102)

.5
TclJ = (Te, Te. ) kU (103 )
R .333 .33 3

ve;; T ( Ve, + ch 3 ) (104 )

donde kiJ’ es un parfmetro de tnteracctdn binario ajustable a ca-
da par blnarlo 1), independiente de la temperatura, densidad y --

composicldn, para prestén pseudo crftica tenemecs:

R TcM
Pcy = ( 0.2905 - 0.085 w " ) { tos )
VcM

Las Teglar cuniienen una importante variacidn; el exponente-
n. $i n Tgual a cero,las reglas de mezclado son stmilares a las -
de Prausnitz-Gunn (.223) y si n igual! a uno,se obtlenen las de --

Van der Waals. Para mezclas simétricas,este exponente no tiene -



importancia, pero para mezclas asimétricas este exponente varia de
cero a tres o mds. El valor para los sistemas estudiados es de =
0.25 y este exponente cambia los valores de los pardmetros kij.-—

Las reglas de mezclado de Plocker-Knapp-Prausnitz generan las si-

guientes expresiones:

- Coeficiente de Fugacidad

Ah dTe zZ -1
1 M M M
In¢, =lInd, - = —— L z(—-) +
i M T RTcM 0 j de Zk PcM
dPc dln ¢
L % <“dTM—) - ("a_ﬂ)
LI z, “ M/ Tr,pr
d Wy
z Zj(dz ) (k#1,j) (106 )
j#i i/ oz,
donde:
oln ¢
M 1 oy () (0)
- | ——— = —r 1 - (1 }
( BmM )Tr'Pr " r) { ( n ¢M) ( n ¢M) ( 107 )
(0) (r) (0)
AhM . AhM . W AhM i AhM (108 )
RTcM RTcM w(r) RTcM RTcM



dPc dZc dTc,
(TM) ;o= ey U\ g ey ¥ ( 3 zM)z
z. | z, MRNCIAYES 1%

J J
. chM
/ Ty, '(dz)z /VCM} (111)
J k
dZc dw
M) M
(_.__ - - 0.085 (___) (112 )
de Zk de Zk
dw
M - -
(Hf; ) z, = W, w; { 113)
k# i,]

Debtdo a que las constantes pseudocriticas son correlaciones
de pardmetros empfricos normalmente no fguales a las verdaderas -
cops tantes;presentan Problemas en la regtén crftica, ﬁor lo que -
se recomienda no utilizarlas en esta zoha, sin embargo,proporclo
na buenos resultados para mezclas,de hidrocarburos can componen-
tes ligeramente polares en esas mezclas en la regl8n de vapor so-
bre calentado y en la de 1iquido subenfriado.

En 1979 Lee-Kesler y Sandler (140) propone la [ntroduccién-
de un tercer par&metro Wg similar a w,pero calculado a partir -
de presiones de vapor cercanas a la temperatura de eBulIicién ,

Diferentes autores han utilijzado ampliamente la ecuacidn de-
Lee~Kesler para célculos de diferentes propiedades termodinémicas

v de la relacién entre fases ( 123,139,141,146,159,344 )



- Ecuaclién de Soave-Redlich-Kvong

Sigutendo las modtftcaciones intciadas por Wilson (337 )
Soave toma en cuenta a un tercer pardmetro,e} factor acéntrico

de Pitzer en la ecuactén de Redltch-Kwong y obtiene resultados

muy precisos para la presién de vapor de hidrocarburos puros,

La ecuacidn ortgtnal de Redlich-Kwong, estd dada por:

RT a /T

P == - V{V+b)

(114 )

La modificacidn de Scave a la ecuacidn de Red] {ch-Kwong se-

ré referida como SRK y es

(115)

donde a y b son constantes que para los compuestos puros estén

definidos como:

ai(T) = a o

a = 0.42747 R® Tc.® / pc,
c‘ i i

ai'S(T) = tam (1-T/Tc,

).5

(117 )

(118 )

( 119 )



z { 120 )

3
[}

0.480 + 1.574 w, - 0.176 w,

o
]

0.08664 R Te, / Pci (121)

En ciculos de equilibrio 1Tquido-vapor,la ecuacién (115 ) -

puede escribirse como:

3 2 2

22 -2+7(A-B-B“)-AaB = 0 ( 122 )
donde

z = - ( 123 )

A=——’;—é2]—:—2—— | ( 124 )

B = —pi— (125)

con los par8metros anterlores,podemos calcular el coeficlente =
de fugaclidad de un componente puro a partir de la slgulente ecua-

cién:

Ino, = Z-1-1n (2:8)- Bin (232 ) ()



Soave propuso las siguientes reglas de mezclado para mez--

clas multicomponentes:

c <
a = ¥ I x,x, a,,
i=1 j=1 iy (127)
donde:
_ . .5 _.5 ) .
ai] a. aj (1 kij ) ( 128)
c
b = I x b, (129)
i=1
kij es un pardmetro de interacci6n binario,que es determinado de -

datos experimentales para cada par binarlo presente en una mezcla-
( si n es el ndmero de los componentes en la mezcla, los pares bi-
narios deben ser n (n-1)/2). Cada factor kij puede ser considera
do independiente de la temperatura presién y composicién del siste
ma,

Estas reglés de mezclado pueden ser aplicadas con aceptables~
resul tados a mezclas de fluldos no polares tales como hidrocarbu-~
ros, nitrégeno, mondxido de carbono,con ta exclusién del bi6xido -
de carbono y &cido sulfhidrico, pero grandes desviaciones. se ob--
servan para mezclas que contenga hidrégeno y helio debido a que --
las altas temperaturas reducidas hacen a la funcién o (T) se apro-

xime a cero y e} término de atraccién se desvanezca.



La ecuacidn se SRK ha sido ampliamente usada por varios -
autores para predecir el comportamiento de fases de fiezclas mul-
ticomponentes con las siguientes expresiones;para el calculo del

coeficiente de fugacidad:

ind —(z-1)bi - In(z-8)- A {zzfﬁj—a—ii - b Hin 228 (130 )
i 5 B a 5"

Las entalpfas de-lf{quido y vapar se obtienen combinando la en-

talpia de gas ideal y la desviacién isotérmica en la entaipfa de

gas ldeal,como se muestra en la figura (1 )

[of

H o= T yH +HDIF (131)
i=1
[o4

h = & xH + HDIF { 132)
i=1

He = A + BT + CT2 + T3 + €77 + F1° (133 )

HD:F=RT(Z-1)+~(—E’—'—(I7)-;)——1—3——)1n Z;_’B ( 134 )

para componentes puros:

-5 ! 14m,
at (T)=RT(Z-1)- g In 5’2—8- + 2lx;y )R] : (TL> (135 )
j



La entropia de una mezcla esti definida por:

s=R|_n(Z‘;B )+a*'b(7) Ln(—-z-*zi—g)
-zxi(RLn(z-l)—s‘;) ( 136A)
donde:

= A+ BT +CT + 073 + €T' + FT° ( 1374)

para componentes puros a'(T) es la ecuacién ( 135 )
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FIGURA 1 . DESVIACION ISOTERMICA DE LA ENTALPIA



En general,la ecuacidn proporciona resultados satisfactorios
en los c8lculos del equilibrio 1Tquildo-vapor, pero predice con =--
gran imprecisidn la denstdad del l{quido, Generalmente la ecua-
cidn predice altos factores de compresthilidad y dtcho facfor crl
tico de un gran ndmero de hidrocarburos bien definidos se encuen
tran en un rango de 0.27 a 0,30 mientras que la ecuacién SRK pre
dice compresibilidades cpfticas de 0,333, Sin embargo se han rea
Ilzado varias modificaciones para esta ecuacién y a continuacién-

se describen:

- Barnds (1975)

La precis!dn de los resultados obtenidos en el cllculo de -~
sistemas multicomponentes con la ecuacidén SRK,resulta ser bastan-
te sensible a las reglas de mezclado por lo que diversas reglas -
de mezclado han sido propuestas ya que en el trabajo original de-
Soave no se modificaron las reglas de mezclado propuestas por - -
Redlich-Kwong, Barnds (13 ) parte de las reglas de mezclado ~---
teorTcas para el segundo coeficiente yirial y propone para el tér

mino de interaccidn la siguiente ecuacibn;

I Tci. I 6
aiJ. = 4,934 bij Gij _—J-T (136 )
donde: 5
_ , 9 e - 2 LT 20137 )
Sip= e ( 0.480 + 1.574 Wiy 0176w Y {1 (-———TC ) ]



donde bij y mij estdn dadas por las respectivas medias aritméti-
cas, sin embargo, Barnés encuentra que los términos de interaccidn
no pueden ser obtenidos mediante reglas de mezclado simples, sino
que resultan ser muy similares a los obtenidos por Chueh y Praus-
nitz ( 211) a partir de la informacién del segundo coeficiente vi
rial. Por lo tanto,recomienda que en ausencla de otros datos ex-
perimentales, los valores de Chueh y Prausnitz sean empleados y -
Unicamente ,cuando no se dlispone de otra informacién deberd usarse
la media geométrica de las temperaturas criticas de los componen-

tes puros:

Tcij = ( Tc ch (138 )

i

En todos los casos analizados por Barnés, exceptuando el sis

tema metano-propanc, las reglas de mezclado propuestas producen -
me jores resultados.

La ecuaclén de SRK con las reglas de mezclado de Barnés, su-

pera en general a otros métodos como Star)ing-Han-BWR y Chao-Sea~

der, teniendo la ventaja de ser mis simple,
- Fuller (1976)

Con la ecuacidn de SRK,es posible predecir con gran precisién
las presiones de vapor, sin embargo,los cdlculos de los volumenes
de 1Tquidos saturados no son mejorados y son invariablemente més-

altos que los datos experimentales. Esto puede ser atribuido a-



dos restricciones inherentes a la ecuacién de SRK, la primera es-
-~ que el factor de comprestbilidad critico estd fijo a 0,333 in-
dependtentemente de la sustancta inicial modelada y la segunda --
que el pardmetro b es invariante a cambios en la temperatura, -
Fuller ( 78 ) propuso una nueva modificacién de SRK en la cual el
estado l17quido sea representado adecuadamente ya que es esencial-
que la ecuacidn de estado reproduzca con gran exactitud los valo-
res de ZC de la sustancia en cuestifn, La ecuaci{én propuesta por

Fuller es de la forma:

_ RT _ a(m '
P=7p V{V+cb (133
donde un pardmetro adicional se denota como '¢", Ffuller parame-

triza las tres varlables a, b yy ¢ en térmlnos de una variable -

B que es defintda tomando como referencta e? punto crftico:
b .
B, = o= (140 )
y teniendo para c;
_ 1 a3 3 :
c(B) = ) (SAE T 7 {141 )

y para b y a:

b= g (8) X (142 )
f(8) = (1 -B(2+cp)-(1+cB) (143 )

(2 +cB)( 1 -B)2



L L08) R Te o (T)

a(T) = (144 )

Pc
Q(B)=(‘+CB)2 Qb(_ﬁ) (”‘5)
a 2

(1 -8)° (2 +cB)

@ P(T) = 14+q(B)(1-Tr7) ( 146 )
q( 8 ) = ( 8/ 0.26)°%° ( 147 )
m = 0.0480 + 1.574 w - 0.176 w? ( 148 )
Zc( B ) = PcVe = ( 1 - BC) (2 + CCBC)“(1+CCBC) ( ”'9 )

2
R Tc (2 + cB . 1 - Bc)

Fuller compara 27 sustancias, encontrando que con la modifi-
cacifn propuesta,las desvlaciones para el volumen de Ifquidos sa-
turados son menores al 5% con respecto a datos experimentales, --
mientras que la ecuacldn origlnal SRK presenta desviaciones de --

hasta 41,28% ( Por ejemplo agua,amonfaco,dloxido de sulfuro,etc.)



- Vvidal (1977)

La investigacidn de correlaciones para equilibrio 1fquido-
vapor de mezclas que contengan compuestos polares ha encontrado
algunas dificultades en la aplicacién de ecuaciones de estado -
para ambas fases. Es por esto que varios autores ( 13 ,

50 ) han propuesto que las ecuaciones de estado sean utili-
zadas (Gnicamente para calcular la fugacidad en la fase vapor y-
la fase liquida sea calculada por la correccién de Poyhting- -
(275) o que los coeficientes de actividad sean determinados -
por modelos de coeficientes de actividad.

Vidal ( 325) propone que debido a la relacién existente --
entre los valores de ay b, las reglas de mezclado pueden -
ser definldas por un término de energfa: La entalpia libre en-
exceso.

Es por esto,que sugiere dos recomendaciones necesarias a -
las reglas de mezclado: 1la primera,para los coeficientes de --
la ecuacién de estado y la segunda para la entalpfa libre en --
exceso en la fase 1Tquida.

Para una mezcla,a y b son cominmente calculadas de los pa-
rémetros de los componentes puros. Los pardmetros binarios aij-

Y bli y las reglas de mezclado son:

Aa=%5 L a,, x.x, ( 150 )



b=):zbijxl,xj_ (151 )
.5
= (a,. aj; )2 (1 - aij) (152 )
i * by 153
by = > (1 - B”.) (153 )

Para mezclas de hidrocarburos,los factores correcttvos aij—
y Blj no son utilizados, La extensi6n a mezclas que contengan
componentes polares ha stdo Intentada por ajuste de @y y en al-
gunos ¢asos BIJ’ de datos experimentales o por separacldn de las

contribuciones polares y no-polares dentro de los valores de e

Vidal propone la apltcaciSn de la regla de Lorentz (37 ) -

333, 333 (154 )

1
b,. = E‘( b” ij

H)

o el empleo de la media geométrica para hl? y bjj ya que las re-~-
glas de mezclado (276 } impllcan una baja dependencia de la compo
slclén para los par&metros a y b,

Vidal selecciona la relacifn entre el segundo coeficiente vi

rial B y los pardmetros a y b:



B = b ~ —— (155 )

Ademéis suglere un pardmetro de energfa ¢ para componentes -
puros y mezclas definido por:

U n2 (156 )

i
b

el cual queda relacionado a:

" = - g4 { 157 )

Este par8metro cE estd relaclonado con el logarftmo natural-
de ﬂi y con la entalpfa libre de exceso, pero es de tomar en cuen
ta que £ se selecciona,dependiendo del tipo.de problema y de las re-

glas de mezclado y combinacidn sugeridas por Vidal.
- Graboski- Daubert (1978)

Para Jos hidrocarburos ligeros Graboski-Daubert( 89 ) sugi-

rieron que k., era igual a cero, ya que en los cilculos del equi-

iJ
librio 1Tquido-vapor para mezclas de é€stos,indican que esta apro-
ximacldn es razonable. La ecuacién SRK estd basada en la preci--
sién de la correlaci8n de presidn de vapor de hldrocarburos en --

términos de temperatura y presién reducida y el factor acéntrico,

pero debido a que un limitado conjunto de valores de TC, Pc y w



no son totalmente conslstentes con los pardmetros recemendados por

el APl (89 ), Graboski-Daubert ajustan el té&€rmino m, de la ecua~-

{

¢cidn original de SRK quedando:
m, = 0.48508 + 1.5517 w - 0.15613 w? (158 )

con ésto,se disminuye el error promedio de los cflculas efectuados
con la ecuacl8n orlgtnal,

Gréboskt-Daubert presentaron nuevas coef clentes de i{nterac=-
cién para mezclas binarlas de hidrocarburos con no-hidrocarburos -
como HZS' C02, Co vy N2 basados en un conjunto de datos binarlos de
equilibrio 1Tquido-vapor termodindmicamente consistentes ( 90 ),

Los parametros de Interacci{én son correlactonados con los pa-

rametros de solubilidad,resul tando:

= 0. L0254 A8 (159 )
kij ¢ ( H,S ) = 0.0178 + 0.02

as =] 8, ¢ Sy | (160 )

¢,y (€0, ) = 0.1294 + 0.0292 (a6 )- 0.0222( 45 )2 (161 )

) = - 0.0830 + 0.1055( a6 ) - 0.010( A5 )2 (162 )

c,. (N

ij ' N2

CO similar a N2



La importancia de estos parametros estriba en el hecho de que
la presién en el punto de burkbuja es extramadamente sensSible al -

valor del par&metro de interaccién,

- Soave (1979)

En 1979 Soave (277 ) hace algunas modificaciones a su ecua--
cidn y describe tres procedimientos para la evaluacidn de pardme-
tros de compuestos puros que apllican a compuestos polares, no-po-

lares y gases inorg&nicos, la ecuacion SRK es:

RT alT)
P=V—b - _—VT\T:T ( 163 )

pero ahora tenemos que:

a({T) = a(Tc) o (T / Tc) (164 )
2 2
a(Te) = 0.42748025 R Tc (165 )
Pc
a (T /Te)= 1+ (1~ —%E Y(m4n %E ) ( 166 )

con estos nuevos términos,la ecuacién SRK puede reproducir,con una

alta precisién , las presiones de vapor de compuestos puros. Lla

presencia de los parémetros ajustables m y n la hacen mis flexible,



dichos par8metros son tfpicos de las componentes considerados, -
Soave propone tres procedimientos; un procedimiento riguroso que
es iterativo para los valores de m y n, un procedimiento stmpli-
ficado con la misma precisién pero con mucho menor tiempo de c6m
puto y un procedimiento directo que hace uso de solamente dos --

puntos experimentales y que da resultados muy rdpidos y directos,
- El-Twaty,Prausnitz (1979)

Las constantes de equilibrio para mezclas hidr6geno-hidrocar
buros pesados han tomado gran importancia en nuevas aplicaciones
industriales, particularmente en la llcuefaccin del carbdn natu
ral. Cuando se utilizan ecuaciones de estado como la SRK, se re~
quiere de parfmetros de interacci8n no reales ktj,porque las re-
laciones de equillbrio no son sensibles a kU para sistemas bina
rios altamente asimétricos contentendo componentes altamente su-
percrfticos,

El-Twaty-Prausnitz (219 ) obtlenen una representaclén acep-
table de los resultados experimentales,modificando la dependen--
cia del par8metro b para la mezcla,

La modificaci6n Introduce un pardmetro binario E .

Hj

Soave planted:

2

(M) ={ 1+ m(1-Tr")1} (167 )



El-Twaty-Prausnitz, debido a que los datos de presidn de -
vapor necesariamente restringen la ecuacién {167 ) a la regién --

TS Tc' proponen una nueva funcién de o (T):

al(T) = exp { 2m (1 - Tr'S ) 3 ( 168)

Para mezclas asimétricas,el valor de la ecuacién (329 ),--
bm es mas importante que el valor de la ecuacién (117 ) am,por -
lo que proponen reemplazar la forma lineal de la ecuacidn (129 )

por una forma cuadrdtica. Para sistemas que contengan hidrégenc

bM = ? Xi bi + XH ? Xj EHj

donde el subindice H es estandar para el hidrégenc. La sumato--

(169 )

ria sobre i,se extiende a todos los componentes ,incluyendo al hi-
drégeno ;pero la sumatoria sobre j,se extiende a todos los compo--

nentes diferentes del hidrégeno.
- Bazia (1982)

La ventaja de las ecuaciones de estado en el cllculo de --
l;s propiedades de las fases liquida y vapor de componentes puros
y de mezclas, es que es la misma expresifn para ambas fases y ---
Bazda ( 14 ) resume lo siguiente, como un paso ma&s para que las -
ecuaciones de estado y mas especificamente la SRK representen ade
cuadamente las propiedades de mezclas,que incluyan compuestos po-

lares:



Un minimo de dos constantes son necesarias para represen-
tar a compuestos polares con la misma precision de los compues--
tos no polares, la inclusidn de un nuevo parametro que influen~
cie grandemente la prediccidn de la densidad de 17quidos de com-

puestos polares:

Pc

RT a
P = g5 el v o TR (170 )
a = (1-8+8%3 (rE7?/pPc) F(Tr) (171 )
b = (1-8)° RTc/Pc (172 )
¢ = (283-3p%24+3 -1y RIe (173 )

B es elegida para representar la densidad del lfquido a Tr=

0.6

1+ K, (e ) s Ky (7
(174 )

F(Tr)=
1+ 025 (T - 1)
El segundo coeficiente virial a Tr <1 es insensible al -
valor del tercer pardmetro y a la forma funcional de F (Tr). Un

cuarto parametro puede ser necesario para representar adecuada-



mente para Tr < 1, el segundo coeficiente virial a Tr > 1 puede
ser ajustado. Una segunda funcién de la temperatura se justifi
ca (nicamente si se efectlan ajustes simultdneos de presién de -
vapor, densidad de liquido y segundo coeficlente virial, el com-
portamiento volumétrico no tiene un efecto significativo en las-

propiedades de exceso de la mezcla |fquida.



- Ecuacién de Peng-Robinson

Peng y Robinson (189 ) modifican la ecuacidn sémiempiri-
ca de Van der Waals en el término de presidén de atraccién, -~
Esta ecuacidn,puede ser usada para evaluar con exactitud las pre
siones de vapor de sustancias puras y las relaciones de equili--
brio de fase.

La ecuacién de Peng-Robinson tiene la misma simplicidad -
que la ecuacién SRK y aunque ambas ecuaciones predicen con razo-
nable precisi6n las densidades del vapor y entalpias, las densi-
dades del Ifquidos son m8s precisas con la ecuacidn de Peng-Ro--
binson.

La ecuacidn de Peng-Robinson se puede representar como:

p- _RT_ . a (1) | (175 )
V-5b V(v+h) + b(v-b)

donde a v b son definldos para componentes puros como:

a, (1) = a; o (1) (176 )
Rz Tc.2
a_; = 0.45724 (177 )
Pc

i

ar'S(T) = 1 +m (-0 71/ Tci ) EN (178 )



m. = 0.37464 + 1.54226 w, - 0.26992 w? (179 )
R TCI

b, =0.0778 —1— ( 180 )

' Pc,

Podemos notar que la funcionalidad de o (T) en la ecua_
cién (178) es similar a la ecuacién (119 ).Peng y Robinson lle-
gan a esta rclacidn usando datos de piresién de vapor a la tempe-
ratura del punto normal de ebullicién ,a la temperatura critica,
mientras que Soave utilizé datos del punto critico y a tempera--
tura reducida de 0.7.

En forma similar a la ecuacion (122) la ecuacién de Peng

Robinson para cdlculos del equilibrio liquido-vapor es expresada

como:
23 - 22(1-8) + z(A-38%-28) - (AB-82-83) = 0 (181 )
donde
A= :2:2 (123 )
8 = : 2 (12b )
2= LV (125 )

~
]



Las reglas de mezclado usadas para mezclas multicomponen
tes con la ecuacidn de Peng-Robinson son las mismas descritas-
anteriormente para la ecuacidn SRK,excepto que los par&metros -
de interacclén binarios son evaluados usando la ecuacién de Peng
Robinson y son diferentes de los evaluados por la ecuacién SRK,

por lo que tenemos para mezclas:

a=}|:§xrxjaU (127 )

b = I X;Bb, (129 )
i

5 ( 128 )

= - '5
{1 kijl a;'” a;

%t j

La ecuacidn de Peng-Robinson predice una compresibilidad
crftica de 0.307,que es mds cercana que la de SRK para un gran-

nimero de Hidrocarburos,

El coeficlente de fugacidad del componente i en una mez-

cla puede ser calculado por la siguiente ecuacidén:

h,
i

A
gy =2 -1 5— - In(Z-8+ ogmgrge

X. a, . b,
2 g__,l.f‘.l.l____ __'_) ln(_z.té_l‘ii@_> (182
a b Z-0.4148



Para las entalipfas de vapor y 1fquido tenemos:
H o= ZY.HS + HOIF

h = ZX]H‘E’+ HDIF

a'(T)-a | Z+2. 4148

HDIF = RT(z-1) + T3 gamis '™ 7-0.51%8
N 5.5 m; T
a'(T) frxix al] CJ(1 -k, ) o l+mj(l e )
J I Tc.
J
Si es liquido, es x' xJ, y si es vapor, es yi yj
Para la entropia de la mezcla:
( Z+2.l§‘l‘8 ) + a'(T) ( Z+2 4148 )
Z2-0.414 B -2.8284 b 14 B

-ZXi(Rln(Z-l)-S?)

con a'(T) ‘ijgual a la ecuacién ( 184 )

(131)

(132)

(183 )

( 184 )

(185)



- Fracciones de Petrdleo

Una mezcla de petrdleo estd especificada por su curva del
punto verdadero ae ebullicién (TBP) que es obtenida mediante un-
procedimiento experimental estandarizado, graficando la tempera-
tura del punto normal de ebullicién contra el porciento del vo-
lumen de liquido destilado. Basado en la curva TBP, la mezcla -
se divide en varias fracciones, y cada una de €stas consiste de-
una mezcla, y es tratada para prop8sitos de c8lculo como un com-
ponente hipotético con: una temperatura promedio del punto nor--
mal de ebullicién. La composicién molar de la mezcla es calcula
da de 1a composicién volumétrica obtenida de su curva TBP y da--
tos de densidad relativa (SPGR) y peso molecular (MW) para ca-
da fraccién. La SPGR y el MW para cada fraccidn,pueden ser eva-
luadas de su temperatura de punto de ebullicién (BP), utilizando-
un método grifico (293 ) o una correlacidn empfrica ( 18 )

La informacidn anterior,es para evaluar los datos necesa-
riso para la utilizacién de las ecuaciones de SRK o PR. Dentro-
de los datos requeridos estd la presi6n critica, temperatura cri
tica y factor aceéntrico.

Como el peso molecular de una fraccién de petrdleo aumen-
ta con el incremento del ndmero de parafinas aromdticas la apari
cién de naftenos y aromiticos hace que la evaluacidén de propieda

des criticas y factor acentrico de fracciones pesadas se dificul

te.



Las correlaciones graficas presentadas en el APl Data -~
Book (293 ) son inapropiadas para cdlculos mediante computado-
ra. Algunos autores han propuesto correcciones empiricas para
evaluar las propiedades crfticas y el factor acéntrico de frac=
ciones de petrSleo,usando sus temperaturas del punto de ebulli-
cién y densidad API.

En esta tesis se presentan tres métodos para la evalua--

ci6n de datos necesarios de las fracciones pesadas, estos méto-

dos son:

M&todo de Cavett
Método de Bergman

Método de Hopke-Lin

Estas correlaciones hacen uso de la densidad APl y de fac
tores de caracterizacién (UOPK) que son evaluados usando la den-
sidad relativa y la temperatura promedio del punto normal de-
ebullicidn para cada fraccidn, Bergman (18 ) propuso ecuacio--
nes empfricas ajustadas bara evaluar la densidad y el peso mole-
cular de una fraccidén en su puhto normal de ebullicién -
(BP) usando datos experimentales de puntos de ebullicién hasta-

de 548 K, Estas ecuaciones son:

MW= 54.389+0.17566 (BP)+1, 2102(100) + 0, 22885(,00)3 ( 186 )



D = MW 8.597%1073 « 5.647*10’6(BP) - 8.303*10'8(BP)2

+ 1.513%10710(3p)3 - 8.742%10° ™ (ap)" (187 )

El peso molecular es utiljzado para evaluar la entalpia -
del gas''ideal)' La ;cuacidn bara ﬁeso molecular puede ser extra-
polada para un amplio rango de temperaturas del ﬁunto de ebulli-
cibn, sin embargo,la ecuacién de la densidad es estrictamente re
comendada para componentes con tempefaturas de ebuili
cién menores a 548 K. La densidad AP} y el factor de caracteri-

zacidn pueden ser calculados de la forma sigutente;

SGPR = D,zoc / 0.98907 ( 188)
API = 141.5 / SGPR - 131.5 ( 189 )
UOPK = ( BP + 459.67)°33 / scPR ( 190 )

Con esta Informacidn los siguientes métodos pueden ser usa

dos para evaluar los datos requeridos,

- MéEtodo de Cavett

gavett ( 39 ) en 1962 propuso correlacjones para calcular-

las propiedades de un componente hipotético requeridas por el mé-

todo de Chao-Seader. Esta correlacidn requiere de una media pro-



medio , promedio clbico y un promedio molal de las temperaturas
del punto de ebullicién. Aln cuando esas temperaturas pueden-
ser evaluadas de la teﬁperatura del punto normal de ebullicién~
usando las correlaciones empiricas tal como las propuso Burger-
( 33 ) o de las correlaciones gr&ficas del API Data Book (293 )
todas las temperaturas promedio del punto de ebullicién son apro
ximadas a las temperaturas promedio del punto de ebullicién --
normal .Las correlaciones para obtener las propiedades criticas-
son expresadas asfi:

Tc = a, + a, (BP) + az(ap)2 + a3 (AP) (BP) + ah(BP)3

0

+ aS(API)(BP)z + ag (apn2(eP)2 (191 )
log Pc = b_ + b, (BP) + bz(BP)z + b3(BP)3 + by, (AP1) (BP)

+ bS(API)(BP)z + b6(API)2(BP)2 + b7(APl)2(BP)2

(192 )

donde los valores de las constantes agaagy b0 a b7 se encuen-

tran en la tabla ( 7 ),
El factor acéntrico es calculado usando la ecuacién de -~

Edmister (61 ).



| I

=2 log (Pc/14.,7) / (Tc / Tg = 1.0 ) - 1,0 ( 193 )

~w

Las ecuaciones de Tc y w han sido usadas para fracciones
con densidad APl mayor de cero pero no son apropiados para frac-

ciones pesadas con densidad APl menores que cero
- Método de Bergman

Bergman propuso un método,para evaluar las propiedades cri
ticas y el factor acéntrico,basado en un andlisis de parafinas,-
naftenos, y aromiticos (PNA) de fracciones de petréleo.

Las propiedades para la fraccién de una mezcla de compues

tos son evaluadas usando la relacién general:

x = pxt o+ NXY 4+ ax® (194 )

donde

X, xP, xN, xA = son las propiedades de la mezcla, parafinas, naf

tenos y aromdticos, respectivamente,
P, N, A = fracciones de parafinas, naftenos y aromdticos -

respectivamente.

Si el andlisis PNA, no es especificado, éste,puede ser cal

culado en base al peso,de la siguiente forma:



P +N +A =1 { 195 )}
W W w

donde
Pw’ Nw , Aw = fracciones de peso de parafinas, naftenos y aromd
ticos ,respectivamente.
Suponiendo que el volumen del liquido es aditivo con res

pecto a los constituyentes, el volumen de la mezcla es calcula-

do mediante:

: P N A
1l = DW + Dw - —_ ( 196 1
Y P N A

donde D, DP s DN' DA=densidades de; 1a mezcla, parafinas, nafte

nos y aromaticos,respectivamente,

La fraccidn en peso de los aromiticos est8 relacionada -

con el UOPK con la expresidn:

A =847 -~ 0,7 * UOPK (197 )

v

Las tres dltimas ecuaciones (195 ) (196 ) y (197 ) son-
resueltas en forma simultdnea para obtener Pw’ Nw v Aw . E} va-
lor minimo de los cdlculos de 0.2,debe mantenerse para el conte~
nido de parafinas, Pw,por incremento de la cantidad de aromiti--
cos ( Aw) si se requiere. Las fracciones en peso son transforma
das a fracciones mol usando el peso molecular de los naftenos en
cada fraccién y con un peso molecular promedio,como se puede ver

a continuacidn:



CN =({Mw - 88) [/ 14)+ 7 ( 198 )
MWP= 86 + 14,03 ( CN - 6 ) ( 199 )
MWN= MWF - 9 ( 200 )
MWA= MWP - 22 ( 201 )

donde MW,MWP ,MWN,MWA son los pesos moléculares de las mezclas,pa

rafinas,naftenos y aromdticos respectivamente,

T Pw Nw Aw
Sy= -t ==t ( 202 )
MWP  MWN  MWA
P =(P /MW ) /S, ' ( 203 )
No= (N, /7 MNW ) v/ Sy ( 204 )
A=(Aw/MWA)/SM { 205 )

Las propiedades crfticas de las paraftnas, naftenos y aromd

ticos,son evaluadas usando las siguientes correlaciones:

TCP = a,o + ap! (BP) + a2 (BP)2 (206 )
TON = aye + 3y (89) + ay,  (80)% + a5 (8P)° ( 207 )
TCA = ajo +a,; (BP) + a,, (8p)? + ays (8p)? ( 208 )
PP = bho + by (BP) + by, (8P)% 4+ by (8P)7 ( 209 )
PN = bye + by1 (BP) + b, (8P)% + by (8P)° ( 210)
PCA = bpo + by1 (BP) + by (8P} 2 + bya (8p)3 ( 211)
WP = cpo + cpy (BP) + cpy (8p)? (212)
WN = WP - 0.075 para CN# 8,9 y 10 ( 213)

= .26 , .27 y .35 para CN = 8,9y 10 ( 214)
WA = WP - 0.10 ( 215)

Los valores de las constantes de las ecuaciones antes menciona--

das se encuentran en la tabla ( 8 ).



las propiedades de la mezcla pueden ser calculadas usando ~

la relacién dada en la ecuacién (194 ).

Tc= P % TCP + N * TCN + A = TCA (216 )
Pc = P % PCP + N * PCN + A * PCA (217 )
W= P ®EWP + N % WN+A=WA (218 )

Ei factor acéntrico puede ser calculado usando la ecuacién-
de Edmister (561 ).

Las ecuaciones anteriores son utillzadas para fracciones --
que tienen temperaturas promedio del punto normal de ebullicidn-
de 548°K o0 menores. Para fracciones de alto punto de ebullj~--

cién tales como el CTS , Bergman hace uso de el método de Cavett,
- Metodo de Hopke-Lin

En 1964 Hopke y Lin (115) presentaron correlaclones gréfi
cas para evaluar el vollmen critico, temperatura critica y fac--
tor acéntrico de compuestos paraffnicos, nafténicos y aromiticos.
Este método fué posteriormente modificado ( 268 ) ,para facilitar-
su uso con las ecuaciones de estado SRK y PR,

Las modificaciones consisten en que las correlaciones gré&fi
cas son ajustadas por ecuaciones empiricas y el método es exten-
dido para evaluar la presiSn critica,utllizando las relaciones -
entre el factor de compresibilidad critico y el factor acéntrico
descrito por Hougen, Watson y Ragatz { 116) .

En forma diferente al método de Bergman,sT el analisis PNA-



no es especiticado, este puede ser calculado en base molal
P+N+A=1 ( 219 )

suponiendo que el vollmen del ITquido es aditivo:

L

;c sep -t EE%" * TSGR ( 220)
Donde SG, SGP, SGN, SGA son las densidades relativas de : la mez
cla, parafinas, naftenos y arométlcbs,respectlvamente.

Las densidades relativas son’evaluadas usando las siguien

tes ecuacliones:

SGP = 0.625 + 0.00030 (BP) (321 )
SGN = 0.732 + 0.00018 (8P) (222 )

SGA = 0.860 + 0.00060 (BP) (223 )
El contenido de aromﬁtlco; estd relacionado con el UOPK mediante

A = 0.595 - 0.55 (UOPK - 11) (224 )
Las Gltimas ecuaciones (221,(222) y (223) se resuelven en -~
forma simultinea para obtener P, N y A. En los célculos, el ==
contenido de aromdticos y naftenos estd restringido a valores --
maximos de 0.55 a 0.70,respectivamente, ST el contenldo de aro
maticos y naftenos es miximo, el contenldo de parafinas se supo-
ne fgual a 0,1 y el contenido de aromiticos y naftenos son dis--
tribuidos en la relacién de 55 : 70 .

Las propiedades criticas de parafinas (P), naftenos (N), y-
aromdticos (A) son evaluadas usando las sigulentes ecuaciones --

que son obtenidas ajustando las curvas de las gréficas de Hopke~

Lin :



CNP = 2.335 + 0.02222(8P) (1225 )
CNN = CNP + 0.222 ( 226 )
CNA = CNP - 0.huo ( 227)
TCP = 555 + 60(CNP) para CNP < 7 ( 228 )
TCP = 66U + 45(CNP) para 7 SCNP S 8 ( 229 )
TCP = 375 + 75(CNP) para 8 < CNP < 11 ( 230)
TCP = 830 + 3U(CNP) para CNP 2 11 ( 231 )
TCN = 710 + a5(UNN) para CNN < 7 ( 232)
TCN = 680 + 5Q(CNN) para CNN > 7 (233 )
TCA = 685 + 55(CNA) ( 234 )
VCP = 0.20 + 0.95(CNP) (235)
VCN = -U.90 + 0.95(CNN) ( 236 )
VCA = -0.95 + 0.85(cNA) ( 237)
WP = 0.U5(CNP) ( 238)
WN = 0.U5(CNN) (239 )
WA = 0.05(CNA) - 0.1 ( 240 )

Las propiedades de las mezclas pueden ser evaluadas usando-

las relaclones descritas por la ecuacfon (194 ) como sigue:

T, =P % TCP +N*TCN + A * TCA
V. =P VCP 4+ N % VCN + A * VCA
W o=WeWP + N % WN+ A% WA

La presion critica es evaluada usando la siguiente relacion
{268 )

Z, = 0.1/ ( 1.284 + 3.41 ) { 241 )



Pc = zc R Tc / Vc ( 242 )

El factor acéntrico de la ecuacién (241 ) puede ser evalua-
do mediante la ecuacién de Edmister ( 61 ).

Los métodos antes mencionados son para la evaluacfon de da-
tos requeridos para utilizar las ecuaciones de estado SRK y FR~
en la generacion de propiedades termodinamicas de fracciones del
petréleo. Esos métodos requieren de la identificacién de la --
fraccion del petrGleo por la temperatura promedio del punto nor-
mal de ebulllcfon y la densidad relativa . La ecuacidn de ---
Bergman (18 ) puede ser utilizada para evaluar la densidad rela
tiva para fracciones con una temperatura promedio del punto ~--
normal de ebullicién de 548 K o menos, pero es preferible espe-
cificar la temperatura del punto normal de ebullicién y la densi
dad relativa Iindependientemente. Los datos son evaluados ---
usando el siguiente procedimiento:

1) Para componentes definidos tales como hidrocarburos lige
ros con propiedades criticas, factor acéntrico, etc, co-
nocidos, las propiedades conocidas son utllizadas,

2) Para fracciones con temperaturas del punto normal de ebu
11icién menores a 548 K se utiliza e! método de Bergman,

3) Para fracciones con temperaturas del! punto normal de ebu
11ici6én mayores a 548 K y teniendo la densidad AP!| mayor
a cero, se utiliza el método de Cavett

L) Para fracciones de pgtréleo pesadas con densidad AP| me-

nores a cero se utiliza el método de Hopke-Lin.
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tn resumen, las propiedades criticas y el tactor acéntrico-
son necesarias para la evaluacién de los coeficientes de ental-~
pia de gas ideal de compuestos puros. Esos coeficientes. son eva-
iuados mediante las correlaciones propuestas por Cavett ( 39 ), -
con una modificacién para facilitar su use con una relacidn polj
nomial de seis coeficientes de la entalpia de gas ideal con la -
temperatura. Los coeficientes son determinados de! conocimien=
to de la densidad APl y el factor de caracterizacién UOPK para -
la fraccién usando las siguientes ecuaciones:
)2

A = Ag + AI(API) + A, (API

3
, + A3(AP|) + A, (UOPK)

2
)2 + A6(UOPK)2 + A7(API)(U0PK) ( 243 )

+

AS(UOPK

B, =B +B,(API)+82(API)2+B3(API)3+Bb(UOPK)+BS(UOPK)2+B?(UOPK)3

b0 244 )
C, =C4 + C1(AP() ( 245 )
D, =D, + DI\API) | { 246 )
E. = 0.0 ( 247 )

F. = 0.0 { 248 )

donde los valores de las constantes AO a A7 y BO a 86 , CO’ C1
D, ¥ D] estdn en la tabla {7 ).

Los métodos anteriores se utilizan para las ecuaciones de -
estado SRK y PR, pero se requiere de intormacién de los pardme--

tros de interaccion binaria para predecir las propiedades de mez

clas multicomponentes.



CONSTANTES PARA EL METODO

~N N VW N

NN W

.89212579%10°
.38890584*10"

a

.07121
.7133693
.10834003%10"

2
2
&

. 530949204107
.32711600%10"7

B

.2114184

.19951936%10"3
.27024654%10°
.14886832%1077
.88395563%10"
.42934703%1072
-0.30836492#1073

DE

.20876110%10"
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CAVETT

b

.8290406

.94120109%1073
.30474749%1072
.15184103%1073

L

.11047899%107
.13949619%10™°2

-0.48271599+10~7

.18484110%10

c

.33841783%1073

6

A
832.64561

3.4045702
-5.3499516
3.6038080
2.7688300
-10.9266570
0.4929314
-5.9563880%1073

D
-0.56334712%1077
0.91745019%10"

1



CONSTANTES PARA EL METODO

PARAF I NAS a

p
0 275.2257

1 1.2061

2 -0.32984%10™>
3

NAFTENOS a,

0 156.8906

i 2.6077

2 -0.38009%10"2
3 -0.25438%107°
AROMATICOS  a,

0 289.5354

1 1.70168

2 -0.158425%10°

0.823580%10"

102

DE BERGMAN

bp

573.0013
-1.13707
0.131625*10"

p
0.1396498

.9003 * 1073

2 6

6

.23288%10"
-0.851028%10"

by

726. 4111
-1.32745

0.984605%103

-o.u51693*10"6

Pa

1184.514

~3.44681

2 o.h53116*10“2

6 -0.234164%107>
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3.4.2 MODELOS DE COEFICIENTES D& ACTLVIDAD

Las correlaciones simples para los coeflcltentes de actiyie~
dad de 1a fase |Tquida basadas Onlcamente en tas propledades de-
las especies puras no son geperalmente precisas, pero debido a =
su simplicidad son utilizadas frecuentemente, aunque cuandoc se -
desea una mayor precisidn se recurre a modelos mds complejos co-
mo lo son NRTL y UNIQUAC, Los modelos de coeficientes de acti-
vidad,son aplicados fundamentalmente cuando se presentan mezclas
con componentes polares o polimeros que no nos permiten evaluar-
los coeficientes de fugacidad de las fases liquida y vapor, para-
la forma simétrica de la constante de equilibrio, Ki’ por lo que
al utitizar la forma asimétrica es preciso evaluar los coeficien
tes de actividad de la fase 1fquida.  Los modelos mds Importan--
tes y usuales que aqul tratamos son:

~ Correlacién de Chao-Seader

Ecuacidn de Margules
- Ecuacidn de van Laar
- Ecuacidbn de Wilson

- Ecuacidn NRTL

Modelo UNIQUAC
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- Correlacidn de Chao-Seader

La tedria de soluclones regulares que estd basada en un com
portamiento no-ideal que presenta moléculas aleatoriamente dis--
tribuidas, con un calor de mezclado endotérmico,en contraste con
sistemas atérmicos en que la entalpfa es cero, puede ser aplica-
da a mezclas de componentes no-polares usando (nicamente propie-
dades de los compuestos puros.

Para las especies no-volatiles de mezclas, la dependencia -
de los valores de K en la composicidon 'se debe principalmente -
al comportamiento de soluciones no-ideales en la fase ITquida.
Prausnitz, Edmister y Chao (218 Jmuestran que la relativamente -
simple tedrla de soluclones regulares de Scatchard y Hildebrand-
(224 j,puede ser utilizada para estimar las desviaciones de com-
portamiento no-ideal de mezclas de hidrocarburos 1iquidos. Pa-
ra los valores de las constantes de equilibrio expresados en tér
minos de la ecuacidén ( 34 ) K' =Y Vi / iy Chao y Seader =~-
(50 ) simplifican y extienden la aplicacidn de su ecuacién a u-
na correlacidn generalizada para hidrocarpuros y algunos gases -
ligeros en la forma de un grupo compacto de ecuaciones especial-
mente Gtil pafa usarse con computadoras digitales. La teoria -
de solucién regular,es ampliamente aplicada a mezclas |Tquidas -

de hidrocarburos en donde todos los coeficientes de actividad ==

sOn mayores que uno.
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Para una solucidn real, la energia libre molal g es la su-

ma de la energia libre molal para una solucién ideal y la ener--
- L .

gia molal en exceso g para efectos no ideales. Para una solu-

cion Ifquida tenemos:
c

c -
g=35 X, g9, +RT 5 X, lnxi+gE ( 249 )
i=1 i=1
¢ _E
g= X ( g, + RT n X, +3. ) ( 250 )

1
donde la energia libre molal en exceso es la suma de las ener---

gias libres molales parciales en exceso. La energia libre mo--
lal parcial en exceso estd relacionada por la termodindmica cl3-

sica | 192) con el coeficiente de actividad de la fase Ifquida -

por: (251 )
.
7° - 3 () o (—9-R—f~>]
T = MY =l B, ]P,T,nJ. = RT k=1x»<r'axk -
donde j# i ; r # k . . Xj

La .relacidn entre la energia libre libre molal en exceso y

la entalpfa molal en exceso y la entropia es:

c -
gE=HE-TS=ZXi(ﬁ':'-T§I‘:) (252 )

Para una solucién regular de multicomponentes lTquidos, ta-

energia libre molal en exceso es:

) E c c c ' 2

g = Z (X, v,;){l/2 ¢ z¢i¢j(ai- GJ.)} (253 )
i=1 P

i=1 j=1

donde ¢ es la fraccidon de volimen, suponiendo vollimenes molales

aditivos, dados por:
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X, v,
P N K ( 254 )
j c v

I X. v, '

j=1 J jl

donde 6 es el parametro de solubilidad:
X. - RT
1
§ = ( ———r )12 (255 )
j v,
1
y asT podemos obtener la expresién para el coeficiente de activi
dad; pero cuando las diferencias de tamafio moleculares, refleja-
das en los volumenes moilales de los lTquidos, son apreciabies, -
se utiliza la correccién por tamafio de Flory-Huggins (203 ) por-

lo que la expresidn para el coeficiente de actividad de las espe

cies en una solucidn regular, incluyendo la correccién de Flory-

Huggins es: ‘ ( 256 )
c
2
v, (8.-.2. 6.0, ) v, v
= LRI 23 I il I
Y”—exp( RT - + ]n( —VT_) + 1 - —\’_L-)

La correccidn de Flory-Huggins no estd incluida en el trabajo de
Chao-Seader, pero si en la correlacién de Robinson-Chao ( 252).
La correccién reduce la magnitud de los coeficientes de activi==
dad y su uso es recomendado.

En ta correlacidon de Chao-Seader,se utiliza la ecuacidn de-
Red!ich-Kwong para calcular ¢iv y Chao-Seader desarrollaron una
expresidn empfrica para V?I en términos de TR , PR y w usan
do la correlacidn generalizada de Pitzer (196 ). Para condicio
nes de l'iquido hipotético ( P < Fﬁ o T Tei ) la correlacidn

fué extendida para calcular v® de datos de equilibrio Iiquido-
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vapor. La ecuacidn de Chao-Seader para V° es:
fog v° = log vg?) + w, log vf}) (257 )
il
donde:
(0) _ A 2 3
log Vi) = At Tl + AZTri + A3Tri + Al’Tri + ( AS + Ag
i
ATr, + ATr2 )Pr.+(A8+A Tr.)Pr?-logPr. ( 258 )
. i A]; i 13 9 i i i
Y logu "=A, g+A;, Tr + £ +A‘3Tri+A]u(Pri—0.6) (259 )

las constantes para la lltima ecuacidn (259 ) son :

A]0 = -4,23893 Ay = -3,165224
Ay = 8.65808 Ay, = -0.025
Ay, = -1.22060

En 1963 Grayson y Streed ( 92 ) presentaron constantes revl

sadas para AO a A9 y son las slguientes:

Fluido simple, w= 0,V Metano - Hidrégeno
AU 2.05135 1.30822 1.50709
A, ~2.10899 ~1,54831 2,74283
A, 00 0.0 -0,02110
Ag -0.19396 0.02889 0.00011
Ay 0,02282 -0,01076 0.0
AS 0.08852 0.10486 0,008585
A6 0.0 -uU, 02529 0,0
A7 -u,00872 0.0 . 0,0
AB -U.0u353 0.0 0.0
A 0.v0203 0.0 0,0
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Et uso de estas constantes, en lugar de las constantes ori-
glnales de Chao-Seader, permite la aplicacion de la correlacidn-
de Chao-Seader a sistemas con temperaturas y presiones altas y -
mejoran las predicciones para sistemas que contengan hidrégeno -
con temperaturas de 256 K a 533°'K y presiones hasta de 135 atm.

Las ecuaciones empiricas para Vv° son aplicables a tempe-
raturas reducidas de 0.5 a 1.3. Lenoir y Koppany (143 ) hicie~
ron un estudio de la correlacidn de Chao-Seader.” y agregan res=--
tricciones que combinadas con las originales son:

1) T< 533K

2) P < 135 Atm

3) Para hidrocarburos \éxcepto metano) 0.5 <'TR <1.3 vy -

presién de la mezcla < 0.8 de la presidn critica.
4) Para sistemas que contienen metano y/o hidrégeno, prome
dio molal a TR < 0.9Y3 y traccion mol de metano < 0.3 ,~
la fraccién mol de otros gases disueltos < 0.2

5} Cuando en la prediccidén de valores de K de parafinas u-
olefinas, la fraccidn mol de los aromaticos en la base-
1fquida sean < 0,5 . Inversamente, cuando se estimen-
valores de K de aromidticos la fraccién mol de estos de-
be ser > 0.5

La correlacidn de Chao-Seader puede ser incierta a bajas --
temperaturas y generalmente no es recomendada a temperaturas me-

nores a 256°K .
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Otras propiedades termodindmicas pueden ser calculadas de u
na manera consistente, como los valores de K, con la correlacién
'ée Chao-Seader.

La entalpla de mezclas 1Tquidas utlilizando las ecuaciones -

de v?‘ Y Y;, estd dada por:

c 2' 3lnvi, Blnv
He IE,X Wiy RT l"?ﬁ""”‘" p Ry 57 |p, X, ( 260 )
He ., se obtiene de la ecuacidn (258 ) :
3lRv®, | 2| A
2 il Cne _ 2.30258RT4| A
RT l 5T IP = (HiHy) = “‘TT;“"“[ A SRS

i

2
7Tri)+A9Pri +

*(2A3+3AhTri)+Pri(A6+2A
5(A, . -~ A, /T2 + 3A,.Trd) ( 261 )
1T AT 13775

ainv c
RT ' ] P.X i=(H”—H”)=-H]=-v“(6i- j£,¢j6j) { 262 )

Una ecuaclén para el volumen molal de la fase 1fquida que -
es consistente con la correlaci6n de Chao-Seader es derivada su-
mando los volimenes molales de las especles y corrigiendo por vo

fumen en exceso :

c —E Blny.]
v = I X vev) = : X; (v, 1*RT( 55'“)T,xi ) ( 263.)

i=1 i—l
Para soluciones regulares Y;) puede ser considerada inde--

- —E
pendiente de la presidn, ésto es, que V;;sea igual a cero y una

ecuacidn para el volumen molal de especies puras resulta ser:

2, 30£>8RT 2
V= S Pe, (A5+A6Tr +A7Tr S+2Pr, (A8+A9Tr )+ miAlh)

{ 264 )



- 110 -

La correlacliédn de Chao-Seader es ampllamente usada en las -
industrias del petrdleo y gas natural, Waterman y Fralzer (328)
describen su uso en el disefio de una gran varjedad de separacio-
nes por destllaclé6n que Involucran a hldrocarburos |lgeros,

Las correlaclones mis soflsticadas que la de Chao-~Seader =-
pueden dar mejores resultados, sin embargo Lo (148 ) muestra que
los requerimientos de c8lculo son mucho mayores o que ''pueden --

ser exceslivos''
- Ecuacidn de Margules

A temperatura flJa la energTa llbre en exceso ¢ E de una -~
mezcla depende de la composicion de la mezcla y déblimente de-
la presién. A bajas o moderadas presiones podemos conslderar ==
que los efectos por presidn son Jo suficlentemente pequefios que-
pueden despreclarse y st se considera una mezcla blraria donde -
las propiedades en exceso son tomadas con referencla al estado -
estindar de cada componente como |fquido puro a la temperatura y
presién de la mezcla, en este caso la expresién para la energlar
libre molar en exceso,puede ser obtenida con las condiciones a =
la frontera siguientes;

E

B-= 0,0 cuando X% 0.0 ( 265 )

I

1

gE = 0,0 cuando  x, = 0,0 { 266 )

La expresion no trivial que se obtiene es;



o" = ApX % (267)
y dado que
E 3 A, X, X
99  _ 127172 = RT In ¥, ( 268 )
on BXi xj) TJ: P
tenemos
RT in v, = Ay, xz2 (269 )
2
RT Iny, = Aj, X (270 )

Estas exﬁresfones son conocidas como las ecuacliones sim§
tricas de Margules y dan una rebresentacién razonable de mez--
clas moderamente no ideales. La ecuacifn de Margules es sim--
ple y f8cil de utilizar, ya que solo requiere de un dato para-
su aplicacién. La ecuacidn puede ser extendida a mezclas mul-
ticomponentes otra de las expresiones de Margules es la siguien

te ecuacidn:

- 1.0) (271 )

El uso de esta ecuaci8n supone que los datos para Yj puede --

ser representado adecuadamente por;



In Yy = LaoX ( 6k> 1) (272 )

y truncindola después de cuatro t@rmines (K=2,3,4) con Bg= K

por lo que la ecuacifn anterior nos da:

_ 2 3 4
In oy, = o,X," + a3X2 +oaX, (273 )

que es conocida como la ecuacidn de cuatro sufijos de Margules
adn cuando esa ecuacifn es de la forma general de la expansién

de Redlich-Kister (241). Los coeficientes a Y ay deben

21 a3
ser determinados de datos experimentales dando a Y ; como una -

funcidn de la fracctdn mol. Para Y, se tiene:
In vy, -(a2+ %-as + Zah) X12 - (a3+ %a“)XIB + ahxlh (274)

La utilidad de esta ecuacibn es la de que Yo ests dada en tér-
minos de constantes ,que son determinadas exclusivamente de da-
tos de Yy -

Otra forma de expresar la expansidn de Redlich-Kister --

(241) es:

gt /RT '
o, - B+ C (X, = X,) +0 (X =X )+ .. ( 275)

Si truncamos en el segundo término tendremos:

E
9 /R _ g 4c X, - X

KXy

2 ) (276 )
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Y en este caso se ha visto que gE/xIxZRT es lineal en Xy Y una

forma alternativa de esta ecuacién es obtenida si B es multi--

plicada por Xy o+ Xy

E
/RT X Yex -
%77;- = B(X, + X,) + C(X,=X,)= (B+C)X, + (B-C)X, (277)

entonces B+C = A21 y B-C = AIZ
.S.E/_RT-A X, + A, X ( )
XIX2 21 1272 278

y para los coeficientes de actividad

2

In Y, = X2

(A, + 208, - AIZ) X, ) (279 )

‘ 2
- . 2
In Yy = X7 Ay + 2080 Ayy) X, ) (280)

Estas ecuaciones son conocidas como las ecuaciones de Margules

de dos constantes y tenemos que cuando la concentracién de urnc
de los componentes tiende a cero,el coeflciente de actividad -

estd a dilucién infinita y es representado como

. 00
X, =0, Iny =A;, ( 281)

o0
- - 2
X, =0, Iny, =A,, ( 282 )

En la prictica estas Gltimas ecuaciones (279 ) y (280 ) son las
méis ampliamente utilizadas, Van Ness y Abbott ( 323) proponen_

una ecuacibn modificada de Margules con 5 sufijos.
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- Ecuaci6n de Van Laar.

En 1913 Van Laar (203 ) realizé uno de los primeros in-~

tentos de establecer un modelo racional de la fase ifquida no

ideal ,considerando a dos liquidos que son mezclados a tempera

tura y presién constantes, tales que, el volumen molar en --

exceso y la entropla molar en exceso de la mezcla,son cero. -

En este caso la energfa libre en exceso es igual a la energla

interna de exceso. Van laar lleg6 a la siguiente expresién -

para energfa libre molar en exceso:

RT A12X] + A21X2
resul tando
A
12
In Y, = - X 7 ( 284 )
1271
1+ g5
2172
A
= 21 8
In ¥, AoX, 2 (285 )
2172
(1 + X )
1271

Los coeficientes de actividad a dilucién infinita son:

[+,2]
Iny; = A

In v, = Ay

( 286 )

( 287 )
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- :
Cuando las constantes del par hinarto de Van Laar no es-

tdn disponibles, se recomienda segulr el sigulente procedimicp

to:

1,~-

Para isémeros y para homS8logos con puntos de ebullicién -
cercanos se supone la forma de solucidn ideal Aij=AJl= 0.
Para pares de hidrocarburos no polares caracterizados se-
sigue la teorfa de solucidn regular y se puede usar la =

siguiente ecuacibn:

AV
o ) 2
A s e (8 -8y ( 288 )

Para pares conteniendo especies polares y otras que no si

guen la teorfa de solucidn regular, las constantes de Van

Laar pueden ser determinadas de coeficientes de actividad

calculados a partir de datos experimentales.

Cuando existan datos de pares relativamente cercanos, se-

pueden interpolar o extrapolar.

Si no existen datos (tiles, un procedimientc basado en la

estimacidn de coeficientes de actividad binario a dilucién

infita(el método de Null ( 203))puede ser utilizado.

Para aplicaciones prdcticas,es importante la prediccién-

correcta de la formaci8n de azeStropos. . Los coeficientes -

de actividad son conocldos o pueden ser calculados de la compo

sicidn azebtropica, por la forma:
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Yiy P '
Ki = ———7:—-— ( 289 )
y con K, =1
P
Vi = os ( 290 )

Esos coeficientes pueden ser usados para determinar las

constantes de Van Laar directamente AIZ y A,, de las ecuacio-

21
nes (284) y (285) ; resolviendo simultineamente.

La entalpia en exceso debido a la no idealidad de la fa

se liquida puede ser determinada por la siguiente relacidn:

(x; 1nv;) (291 )

La ecuacidn de Van Laar es facil de manejar vy puede re
presentar sistemas ligeramente no ideales, pero no puede re--

presentar a sistemas fuertemente no ideales.
- Ecuacion de Wilson

Las mezclas de moléculas polares con moléculas no-pola--
res muestran una fuerte no-idealidad, y aln cuando la ecuacidn
de Van Laar en algunas ocasiones es razonablemente buena  en -

las regiones diluidas y muestra severas desviaciones que pre
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dicen coeficientes de actividad para compuestos polares muy ba
jos ( 271 } y presentan serios problemas con mezclas alta-
mente no ideales en las que la ecuacidn de Van Laar puede - -
erroneamente predecir la formacidén de dos fases If{quidas.

Desde su introduccidn en 1964 la ecuacidn de Wilson - =
( 325)ha recibido gran atencién por su habilidad de poder ajqé
tar sistemas fuertemente no ideales, pero miscibles.

En la ecuacidn de Wilson, los efectos de diferencias del
-1 tamafo molecular y fuerzas intermoleculares son incorpora-
dos por la extensién de la relacién de Flory-Huggins (ecuacién)
339 ). La solucidn de fraccién del volumen global (‘¢i=xi -
vi/ v') es reemplazada por las fracci8n del volumen local,---
Oi, que estd relacionada con las segregaciones de la moiécula-
local causada por la diferencia de energias de interaccién en-
tre pares de moléculas. El concepto de composicién local difie
re del de composicién global y es esquematizado y ejemplifica-
do por Prausnitz {2031}.

Para la fraccidn de volumen local Wilson propuso:

v, X, exp(~ A.. / RT )
3, = —Ld s (292 )

Z V] X. exp( .. Rl)

j!
donde las energfas de interaccién A;;= Aij , pero A, ¢ Ajj -
y siguiendo el tratamiento de Prausnitz y Orye ( 229) definen-

las constantes de interaccidn binaria como:
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Va) [ (g = Aqp ) I
A, = exp | -~ ———- ( 293 )
12 Y1 RT
v (A - A )
Ay = 1l exp [‘- ~1z 22 l ( 294 )
Va) RT

que nos lleva a la siguiente ecuacién para un sistema binario

ot ' 295
T = - X In (X +A X X, In(Xy+A, Xy) )

1 2 2) )

En la ecuacidn original de Wilson A12=_1- Ayyr Y A21= -
1- A12 y esta ecuacidn es eficiente para composiciones dilui-
das donde los efectos de entropfa dominan a los efectos de en
talpfa.

La forma de Prausnitz-Oyre de la Ecuacién de Wilson para

los coeficientes de actividad es:

1 296
InY, —-ln(X +A. X)) + X l ]( )
12%2 2 | X TR %, A2 x +x
INY. = 1n (X +A,.X.) + X W ]( 297 )
2 2R % N i o A21x1+x

La ecuacién de Wilson se puede extender a mezclas multi
componentes y al igual que la ecuacidn de Van Laar dnicamente

invalucra constantes de interaccidn binaria. Su forma gene--
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neral es:
c c XiAik
iy, =1 -in] ZgA 0] - E [ =1 ( 298 )
=t

donde Aii = Ajj = Akk= 1

Las formas binaria y multicomponente de la ecuacidn de -
Wilson fueron evaluadas por Prausnitz y Oyre ( 229), Holmes y-
van Winkle ( 114) y Hudson y Van Winkle ( 118).

Para mezclas fuertemente no-ideales miscibles la ecua- -
cién de Wilson es marcadamente superior 3 las ecuyaciones de - -
Scatchard- Hamer( 203), Margules ( 275) y Van Laar ( 203) y es
consistentemente superior,para soluciones multicomponentes. -
Valores de constantes para la ecuacidn de Wilson para sistemas
binarios son tabulados en varias fuentes ( 111,114,118,229 ).
Las dos limitaciones de la ecuacién de Wilson son,su incapaci-
dad para predecir sistemas no miscibles, asi como los maximos-
y minimos que presenta en la relacidn del coeficiente de acti-
vidad- fraccién mol. Cuando no se cuenta con datos experimen-
tales para determipar los parfmetros binarios ,podemos utilizar

las expresions para dilucidn infinita:

fnyT =1 - 1InA A, ( 299 )
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Iny, =1-1nAy - A, ( 300 )

y se requiere de un método iterativo (203) para la obtencién-

de A12 y A Sin embargo la determinacién inversa para el di

21
solvente a dilucidn infinita en el soluto no es tan factible,-
y en esos casos generalmente se aplica la modificacidén de Ta--

ssios (93 ),que consiste en estimar A

. en (293 -
y ajyen (293)y
{ 294 ) del calor latente de vaporizacién por medio de la rela-
cién:

A .. =-n{2A - RT) (301

ij i

por lo que el pardmetro restante solo se determinard por par -
binario. Tassios (290) utiliza un valor de n=1 pero Schreiber
y Eckert ( 263) sugiefen n=.2 con fundamentos tedricos.

La ecuacién de Wilson puede ser usada para determinar la

entalpia en exceso mediante:

c GA, . 2
L X, (=) RT

c c .. i
HE= ¢ xiﬁf=z [ X, [‘L’“ — ]]( 302 )
i=1 i=] X. 5 X.A..
A PTRE N
donde
A TR 03 )
( 6T)RT=(AU.—A”)A“. ( 303

. . E
estimaclones mids precisas para H™ se pueden hacer a expensas-

de aumentar la complejidad,si consideramos la dependencia de -
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la temperatura como lo presentan Duran y Kaliaguine ( 59 ) y -

Tai, Ramalho y Kaliaguine ( 289).

-~ Ecuacién NRTL.

La ecuacion de Wilson puede ser extendida a sistemas de-
lTquidos inmiscibles multiplicando el lado derecho de la ecua-
cién ( 298) por una tercer constante por par binario evaluada-
de datos experimentales ( 203). Sin embargo,para sistemas mul
ticomponentes de tres o mds especies, la tercer constante por-
par binario debe ser la misma para todos los pares binarios --
constituyentes.

La ecuacién NRTL desarrollada por Prausnitz y Renon - -
{ 232,233 } representa una extensidn del concepto de Wilson.-
La ecuacion NRTL es aplicable a sistemas multicomponentes 17-~
quido-vapor, liquido-1iquido y 17quido-Ifquido-vapor, Para --
sistemas multicomponentes lTquido-vapor,se requieren {nicamen-
te constantes de datos experimentales correspondientes para --
cada par binario.

Empezando con una ecuacidn similar a la ecuacidn (293 )
pero expresando la composicion local en té&rminos de fracciones
mol en lugar de fracciones de volumen, Prausnitz y Renon desa-
rrollan una ecuacién para la fraccion mol local de la especie~

i en una solucidn lfquida ocupada por una molécula de i en el-

centro.



X; exp (- @y T,.)

= J! !
X5 < | ( 304 )
EoXexp (-a m )
k=1
para el par binario 'ﬁj; Tji y'fij son parametros ajustables-
y(lji (= j) es un tercer pardmetro que puede ser fijado o--

ajustado,la energia libre en exceso,para un sistema liquido es
expresado por un extensién de la teorfa de celda de Scott - -
en donde dnicamente son consideradas ias interacciones entre -

dos moleculas:

E c c
B = E X; ( z Xjp Typ) ( 305 )
Las expresiones para el coeficiente de actividad son:
( 306 )
Iny,=X Z{T exp(-20,,T5;) exp(-a),Ty,)
172 21 32 2
[x,+Xpexp (-4, T, 1 "Xy exp(- PPN
) exp(-2a,, 12) exp(-a,T, ) (307 )
Iny,=X IT !
2"

2 7+ Ty )
PXp+Xyexp (-, 7)) [x;+xpexp (-0, ;7501

combinando las ecuaciones (305) (306 ) y (307 ) obtenemos una

expresion general para el coeficiente de actividad?

(o4
Z(T,.G..X.) E(x ) -
i c (X.G..) k kJ kJ
R N B IRl
o .
kz (G, ;%) k__z_](cjxk) kfl(cijk)
donde {308 )
G”=exp( JiJr) (309 )
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los coeficientes T son dados por:

T,:M__ (210 )

ij RT
(g,. -~ g..)
S B N 1
Tii - (311 )

donde gij y gii son la energfa de interaccidn entre pares de-

moléculas. En las ecuaciones anteriores ij # Gij' T‘J £ T

=0

= = T,.. = T..
R B TR A T R
El pardmetro aji caracteriza la tendencia de las espe

cies j e i a ser distribuidas en forma no aleatoria. Cuando -

o,.= 0, la fraccién mol local es igual a la fraccién mol glo-

ji
bal de la solucién. Generalmente @ es independiente de la-
temperatura y depende de las propiedades de la molécula. Aln-
cuando obi puede ser tratada como un pardmetro ajustable, es -
determinada a partir de datos experimentales,mids cominnents aij es un

conjunto de acuerdo a las siguientes reglas, que en ocasiones-

resul tan ambiguas:

1.- jS =0.20 para mezclas de hidrocarburos saturados y espe
cies polares no asociadas (por ejemplo n-heptano-acetona).

OUi = 0,30 para mezclas de compuestos no polares, exepfo
fluorocarbonos y parafinas; mezclas de especies no pola--
res y polares no asociadas; mezclas de especies polares -
que muestran desviaciones negativas de la Ley de Raoult y

desviaciones positivas moderadas; mezclas de agua y espe-

cies polares no asociadas.



- 124 -

3.- aji = 0.40 para mezelas de hidrocarburos saturados y - -
fluorocarburos homélogos.
L, - aji = 0.47 para mezclas de un alcohol u otras especies -

fuertemente asociadas con especies no polares; mezclas -
de tetracloruro de carbono con acetonitrilos o nitrometa

no; mezclas de agua con butilglicol o piridina.

Cuando aji < 0.426 se predice la inmiscibilidad de la fa
se.Para sistemas binarios la ecuacién (303) se reduce a (305)

o a las siguientes expresiones en términos de Gii:

2
Ta, G T, .,G
oy, = xzz{ i) Ml R (312
(X, #X,654) (X, +%,6;5)
2
I T..G :
= Xlzl 2tz fafa (313 )
(X,#X,6y,) (Xy+X,6,¢)

para soluciones ideales Tji=o

Las formas binarias y ternarias de la ecuacién NRTL fue-
ron evaluadas y comparadas con otras ecuaciones para aplicacio
nes del equilibrio Ifquido-vapor por varios autores ( 136, 232
291,292,319 )

En general,la precisién de la ecuaciSn NRTL es compara--
ble con la ecuacidén de Wilson. Los métodos para la determina-
cién de valores de pardmetros binarios y listas de estos estdn
disponibles {125, 173}.

Los dos pardmetros de la ecuacidén NRTL que involucran --
las diferencias de energfa, pueden ser obtenidos utilizando las

expresiones de coeficientes de actividad a dilucién infita y -
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las reglas para o Las ecuaciones (312) y (313) se redu-
cen a:
InY, = Ty + Ty exp (= a,T,, ) ( 315

En 1971 Prausnitz y Bruin desarrollaron la forma de un pa
rédmetro de la ecuacién NRTL. ( 210 ) .
ta entalpfa en exceso de soluciones 1Tquidas no ideales;

puede ser estimada de la ecuacidn NRTL; para mezclas binarias-

tenemos :
i ]
X,TH4G XaT, 46
HE - Xy X,R _1_21_2.1..._2_ + _ZL'_Z_Z ( 316 )
(X %565, (Xy#X;6y,)
donde
. dg, .
Gy = ”’“%i“ (317)
J de)

Nagata y Yamada (177 ) reportan que los pardmetros para-
la ecuacidn NRTL pueden ser determinados de datos del equili-
brio Ifquido—vabor y del calor de mezcla para predicciones mis
precisas de HE.

La aplicabilidad de la ecuacidn (308 ) al equilibrio de-
sistemas lfquido-l1fquido fué estudiada por varios autores {( -
93, 126, 232, 233, 292 } vy en general, esos estudios-

muestran que la ecuacién NRTL es superior a Van Laar y Margu--
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les. Monfort y Herndndez ( y172 ) utilizan la ecuacién NRTL -
para el calculo de las constantes criticas de soluciones.

—

-~ Modelo UNIQUAC

Abrams y Prausnitz { 205) en 1975 utilizan la mecdnica -
estadistica para llegar a una nueva expresidn para la energia-
libre en exceso. Este modelo semi-tedrico 1lamado UNIQUAC, ge
neraliza el andlisis quasi~quimico de Guggenheim ( 205) y lo-
extiende a mezclas de mol&cuias que difieren apreciablemente -
en tamafio y forma. Como en las ecuaciones de Wilson y NRTL, se
utiliza el concepto de composiciSn local, y sin embargo, no se-
usan las fracciones de volumen locales ni las fracciones mol -
locales; UNIQUAC utiliza la fraccién de &rea local, ¢?J como -
la variable de concentracién, cada molécula estd caracterizada
por dos par8metros estructurales y son el ndmero relativo de -
segmentos por molécula r ( parimetro de volumen) y el relativo
al &rea superficial de la molécula q (pardmetro de superficle)
valores de esos pardmetros c&lculados se encuentran en Iavliqg
ratura (204,206 ) para gran nmero de especies,para otros com-
puestos, 10s valores pueden ser estimados por el método de con
tribucién de grupos de Fredenslund (71 ),

Para una mezcla Ifquida multicomponente, el modelo - -

UNIQUAC proporciona una energia libre en exceso de la forma:



R

E c v, -
i 2
T =2 X InG)+ 5

c (Oi c [+
X In(=)- X To
Z O3 L ekt 5 I oapX;inl _jEleJTJ') (318 )

1 i =l
Los dos primeros ferminos toman en cuenta los efectos com
binatorios de las diferencias en tamafio y forma de la molécula.

El Gltimo término nos da la contribucidén residual de las dife-

rencias de las fuerzas intermoleculares; de la ecuacién ante~-

rior tenemos:

X, r
Y = CI ! = Fraccién de segmento ( 319 )
LA
X, q; .
8; = ———— = Fraccién de Area ( 320 )
£y i
Z = numero de coordinacién de Latice igual a 10
U'I - U, ‘
= SO K S
Tji= exp ( ) (321 )
RT

La ecuacién (321) contiene dnicamente dos parfmetros --

ajustables para cada par binario ( Uji " Uii) y ( Ui " Uj')
Prausnitz y Abrams( 205) muestran que U= Ui Y T = Ty

En general ( Uji - Uii) y (_Uij - Ujj) son funciones lineales~-

de la temperatura.

Las expresiones obtenidas para el goeficiente de actividad

para un sistema binario son:
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w] -Z 6 r
Iny, = In =—— + = ln —+ w ( 2 - —1 ) ln(e +
1 X 2 9 w 1
1 1 ra
) ( T2| '2 (
6,T + 0,9 - ) 322 )
2 21 271 Gltesz1 62+91T21
y = 6 v
2 4 2
lnY2 In‘Y;— +359 In $; + wl( 22- = 21) - qzln(92+
) (2 1 ( )
8T +0.q 323
t 12 172 62+0‘T'2 97+32T2]

combinando las ecuaciones (322 ) y (323 ) se obtiene la expre-
sidn general para los coeficientes de actividad en una mezcla-

mul ticomponente:

c R
Iny; = lny, + Iny, (324 )
! PARTE COMBINATORI(A
¥, = 0. Y c
: - b Z i - i 2
tny, = 1n ( X; )+ 5 qiln£ 7, )+ i X jil(xj j)‘
PARTE RESIDUAL
o4
+ q; Gi=n( z 0,T;;) + a;7q; I —i—-l— ) (325 )
=1 Ji=1 z 8, T,
k=1
donde

B=(F) Crpq) - (= 1) ( 326 )
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Los pardmetros de interaccién (U U ) deben ser eva

JiT T
luados de datos experimentales del equilibrio de fases coimo lo
muestran varios autores ( 23 , 217 ),

La ecuacidn UNIQUAC es tan precisa como la ecuacldn de -
Wilson, sin embargo una importante ventaja de UNIQUAC,es su -
aplicacidn a sistemas parcial o completamente miscibies. - -
Prausnitz y Abrams (205) tambi&n proponen una forma de un pa-
rametro de la ecuacidn UNIQUAC.

Al utilizar la ecuaciéon UNIQUAC se debe tomar en cuenta-
lo siguiente: Se debe estar segurc de que los pardmetros ( U~
i - Uii) estan basados en los mismos valores de ryya;- Es-
to no es problema si rYa; fueron consistentemente obtenidos
de los valores de Bondi (205). Sin embargo, este no es el ca
so siempre, es por esto que Prausnitz y Anderson ( 204 ) sugie-
ren usar diferentes conjuntos de valores para ry Y q;en las -
partes combinatoria y residual.

vera ( 7% ) present6 dos modelos que son similares pero-

no identicos al modelo UNIQUAC y propone normalizar r,vya;, -

usando datos empiricos de una gran cantidad de moléculas.
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3.4.3.- METODOS DE CONTRIBUCION DE GRUPOS

~ Modelo ASOG

El modelo ASOG fué propuesto por Derr y Deal ( 54 ) en -
1970 para cdlculos del equilibrio lfquido-vapor y conceptual-
mente ASOG sigue a la '"'Solucién de Grupos' de Wilson y Deal --
(339) y es una extensién de las ideas en el tratamiento de --
mezclas en términos de la interacciSn de grupos estructurales-
que ha recibido atencién de varios autores ( 133,183,288 )
El modelo ASOG utiliza dos parametros para cadada par binario-
de grupos estructurales en un sistema especifico o conjunto de
sistema. Estos pardmetros algunas veces analégos a los de pro
cedimientos convencionales, pero son '‘parametros de grupo'' mds
que parametros moleculares.
La precisidn del método varTa de caso a caso dependiendo de --
factores tales como la validez de la base de datos.

El método ASOG estd basado en la conocida ecuacisn( 324)

c R
Iny, = Iny, +1In Y; ( 324 )
c R
y las ecuaciones para Iny, Y In¥. (Kojima y Tochigi), - -
t i
(133 ) son:
c ¥ ¥

i
Iy, =lng- + 1 - == ( 327)
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donde:
¢ 1% ( 328 )
i A
X.S
J-E i)
y donde S, es el ndmero de &tomos en la molecula | ; x; es la-

i
fraccién mol del lfquido del componente i y N es el nimero de

componentes.

La parte residual estd expresada como:

T S (1)
tnyy = L Vv .{(InT, - InT ) (329 )
i ki k k
k=1
donde Vki es el nimero de dfomos en el grupo K en la molécula
i, Fk es el coeficiente de actividad residual del grupo K, -

Fk(]) es el coeficiente de actividad residual del grupo K en-

el componente puro i, M es el nimerc de grupos:

X1k
faf, = - 1n Za, +1-8 —— ( 330 )
1 1 Z X a
m m Im
donde a, es el pardmetro de interacci6n de grupo caracteris-

ti;o de los grupos K y l(ak‘ £ ap ) X es la fraccidn de

grupo 1 y se expresa como:

n
IRAAT
_ i
X’ = 7 ? Y ( 331)
T k| ki
In Ay =M + N ( 332)
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donde Mgy Y Ny son pardmetros de grupos independientes de la-
temperatura.

€1 tamafio de un grupo se fija como el nlmero de &tomos -
( diferentes del hidrégeno) en el grupo, Para H20 y CH y al-

canos es necesario adeptar ios siguientes valores:

VHO-I.S,V 0.8 , v.=0.5

2
El1 método ASOG comprende 31 grupos, y de 465 pardmetros-

CH ~ c
de interaccién de grupos posibles 143han sido estimados y esta
es la m8s cevera limltacién del! método ya quehmuchos de los -~
trabajos publicados se han centrado a un |{mitado ndmero de --
grupos,

El método ASOG ha sufrido varias modificaciones, Derr y - -
Deal ( 74 )} lo extienden a soluciones de disolventes=resinasj -
Palmer (183 ) da una buena descripci6én del mé8todo ASQG; Tochi-
gi y Kojima ( 133,314,315 ) aumentan los pardmetros y predi
cen el equilibrio de fases, como lo hacen también otros auto-

res ( 288,321 )
- Modelo UNIFA"

El método de contribucién de grupos UNIFAC, fué original
mente desarrollada por Prausnitz, Fredenslund, Jones (221 ) -
y mis tarde modificado, revisado y descrito en forma detalla--

da por varios autores ( 69,70,200,203,228 )
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UNIFAC presenta varias ventajas sobre otros métodos de -

contribucidén de grupos como son las siguientes:

.- Esta basada teSricamente en el modelo UNIQUAC (205 )

2.- Los par8metros son esencialmente independientes de la --
temperatura.

3.~ Los parédmetros de interaccién binaria y tamafio estan dis-
ponibles para un gran ndmero de tipos de grupos funciona-
les { 69,70 )

4.~ Se pueden hacer predicciones en un rango de temperatura -
de 275 a 425 K y nresiones de por debajo de.la atmosférica
3 pocas atmbsferas.

5.- Comparaciones con datos experlimentales disponibles ( 69,

72, 220 ),

Todos los componentes en la mezcla deben ser condensa---
bles. Como se mencionS anteriormente el modelo UNIFAC estd --

basado en el modelo UNIQUAC ( 205):

c R
Iny, = Iny, + Iny, ( 324 )

e Vi I ei e ; s )
lnY;=1n( 7?) +3 qiln( 1:-) +4, - 7? j=l(xj J) ( 333

donde kj es la ecuacidn (326 ) y los pardmetros de &rea y volu

men molecular de UNIQUAC son sustituidos por:
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o= i Ve R (334 )
b W (335 )
q, = v Q
T i &

donde Vk(i)es el nimero de grupos funcionales de tipo K en la
molécula i vy RK y UK son los pardmetros de volumen y Srea res-
pectivamente para el grupo funcional de tipo K.

En UNIFAC,el término residual de la ecuacidn (325 ) que-

R
es representado por Iny, es sustitulde por la expresidn:
i

R (i) A0 6
InY, = i Ve (inl - {n ‘ )) ( 336)

donde Fk es el coeficiente de actividad residual del grupo fun
()

cional K en la mezcla actual y Pk es la misma cantidad pe-

ro en referencia a la mezcla que contenfa (njcamente moléculas
(i)
del tipo i. Fk y rk tienen la misma forma que el térmi

no residual en la ecuacién ( 330 ), ésto es:

g T
m mk ))

trp, =Q (1 -1n(xeT., - = (337 )

" ™ 20nTom
donde Gm,es la fraccién de area del grupo m,dado por una ecua-

cién similar a la ecuacién {320 ):

"

= (338 )
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donde x_es la fraccidén mol de grupo m en la solucién

9}
Yov X
X = EJZ m___ ] (339 )
moos ey My
jm n J
y T es el pardmetro de interaccidn de grupe dado por una -~

mk
ecuacidn similar a la ecuacidn (321 )

amk ) ( 3‘!0 )
T

T = exp ( -

mk

donde a,, # 38, , cuando m=K, entonces a =0 y Tk "
= 1.0 para Fk(i) , la ecuacién (321 ) tambidn el v4lida, don-
de los términos 0 corresponden al componente puro i,

El método comprende 41 gruﬁos,de los posibles 561 para--
metros de interaccibn de grupos 6 36 han sido estimados y ta--
blas de valores para RK’ QK Y a i Y akm se encuentran en-
la literatura ( 69,70,272 )

El modelo UNIFAC fué originalmente desarrollado para c&]
culos de equilibrio 17quido~vapor, pero ha sido desarrollado -
para otros propSsitos; Fredenslund ( 69 , 70

) describe, revisa, modifica y aumenta los parametros-
del modelo y lo aplica a la caracterizaciGn de fracciones
petréleo (76 ); otros investigadores lo extienden al equili--
brio s6lido-17Tquido { 207 ), al equilibrio i{quido~1{quido -~
(47 ), a polimeros (228), a la prediccién de azedtrobos - -

(74 ) y a la estimacién de presicnes de vabor de componentes-

puros ( 73 ).
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Los modelos descritos anteriormente, tlenen por finalidad ob
tener los valores de los coeficientes de actividad ( excepto la
correlacidn de Chao-Seader (50 } que utiliza una correlacién em-
pirica para el calculo de \ﬁl y la ecuacién de Redlich-Kwong pa-
ra el célculo de ¢¥ ), que son parte de las variables de la ecua

cién (34 ) para el cilculo del coeficientc de equilibrio Ki

i h

Ki,g UL LI I ( 34)
oY p
1

donde f?] es la fugacidad en el estado de referncia y ¢: es el -
coeficiente de fugacidad del vapor,

Para el cllculo de ¢¥ se cuenta con las ecuaciones de esta-
do mencionadas anteriormente y de las ecuaciones de Redlich- -
kwong (242), Chueh-Prausnitz (213) y Virial (216), que se descri
ben a continuacién,

La ecuacién de Redlich-Kwong (242). para c&lculos de ¢¥ es:

2 }
th ¢ =2z-1-In(z-8p)-C5 ) Ini+ ) (341 )
con
2,5
A = 0.42748 —S— (342
Pc T2'5 '
B = 0.0864Y4 —Sr ( 343 )
Pc T

y para mezclas
Am =LY, A ' ( 344 )

Bn =ZY. B (345 )
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Cheuh-Prausnitz (213) modifican la ecuacién de Redlich-Kwong(242)

y sugieren :

in ¢ = In—v— 4 1 15‘ by, V4B
! V-8 V-8B RT ‘2 B v
A b
i V+B B
+ — 5 z(ln——v %E )~ InZ ( 346 )
RT °~B
donde
A=1 § YIYj i ( 347 )
i
B=LY,b, (129 )
i
( Qai + Qa. )R2 Tc?IE
a,; = Jd L (348 )
2 Pcij
Q
b, = —2RTc (349 )
1
Pc
con
Ze,. R Tc,,
Pc,. = —d Ul (350 )
" Ve, ,
1j
/3 _ 1 1/3 1/3
VcU. = 5 ( Ve, + ch ) ( 351)
wi + W,
Ze,; =0.291 - 0.08 (——>—4L ) (352 )
2
- 1/2 -
Tep, = (Tep Tep )2 (1 - kg ) (353)

donde k.. es el pardmetro de interaccién binaria o pardmetro de
HJ

Cheuh.
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La dnica ecuacién de estado con bases teSricas es la ecua -
cidn Virial (216), esta ecuacl8n,es una serie de potencias en el
recfproco del voldmen y truncada generalmente en el segundo tér-

mino :

=PV .
Z=gr =14 ( 354 )

<|wm

y B es el segundo coeficiente virial que para mezclas es :

i J ]

n.
Brezcla ? Y, v, 8 ( 355 )

~—~p 3

y el coeficiente de fugacidad,en té&rminos del segundo coeficien-

te virial es :

2 N nn

in qzlr-'vZY.B..-ln(HE Pyve.. /v ) (356 )
j J i J7ij

Para gases puros,una correlacién recomendada es la propues-

ta por Pitzer y Curl (193, 195)

PciBil (0) (1)
= fg (Tr) + o 6y (Tr) (357 )
R Tci
con
s
wi = =~ log ( Pi 4 Pe; ) - 1.000 (358 )
6é‘°) (Tr ) = o0.144s - 2330 _ 0"325 - o.01§1 (359 )
Tr Tr Tr
6é])(-rr) - 0‘073 + 0.1‘6 - 0-5(2) - 0.027 - 0.0873 (360 )
Tr Tr Tr Tr

La Ecuacién (357 ) aplica para gases no-polares; para ga-

ses polares tenemos :
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Pc.B,
T g0 ey ¢80 (reye gutur Trhen 6 (TE) (361 )
R Tc

i
. (o) (1)

Las funciones § o (Tr) v 68 (Tr) son las mismas que para-
la ecuacién (357 ). La funcidn fu ( ur,Tr ) depende del momen-
to dipolo reducido y de la temperatura reducida :

5

T TR VA (362 )

teniendo :
gu( wr,Tr ) =-5.237220+5.6658071nur-2.13816 (in uriz +

0.2525373 (In pr)> + & ( 5.769770 - 6.181427
Tr

In ur + 2.283270 ( In pr')2 - 0.2649074
(:ln ur )3 ) (363 )
La constante de asociacidn n,,es un término que refleja la-
tendencia de un componente a asociarse consigo mfsmo para formars

dTméros y la funcién 6a(Tr) esta dada por :
6a(Tr) =exp (6.6 (0.7 -7Tr)) ( 364 )

Para mezclas,se debe estimar el coeficiente cruzado Bij y -
se pueden utilizar las ecuaciones anteriores con las reglas de -
mezclado propuestas por Prausnitz-0’Connell (226), para varios pa

rametros :

. 1/2
Tcij = ( Te, + ch ) ( 365 )
o= 1/2 (w, + ow, ) ( 366 )

ij i J
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Pc Vci Pc.Vc,

(——- + i
b Tey; Te, Te,
Pc, .=
ij 3 ( 367 )
Cve,'? v w13
r.. = 10° Pe.. / T2
LT Hpi Hpj ij 1] ( 368 )
Ny o= 172 ( n, + " ) ( 369 )

Existen en la literatura otros métodos o correlacionrs para-
el cdlculo del segundo coeficiente virial ( 57 ,104,225, )
pero en general todos tienen la misma precisidn .

Para el cadlculo de la fugacidad del 1Tquido en el estado de-

referencia, f?' se cuenta con la siguiente expresidn :

p-p sat
fo. = pSat ¢sat exp ( ysat ( — ) ) ( 370)
il i i i RT

donde el superindice sat nos indica el estado de saturacidn, y -

la presion de saturacién en funcién de la temperatura puede ex

presarse como :

sat ) 2
In P =C, 4+ —=—— + T+ C.T"+C, InT { 371 )
i 1 4 5 6
C.+ T
3
donde C‘ ...... C6 son constantes empiricas y aunque las seis -~

constantes no son plenamente justificables, esta forma permite ~
el uso de expresiones existentes para la presién de vapor, como~

lo es la ecuacién de Antoine ( 216 ) que es una forma especial-
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de la ecuacién ( 371 ) cuando Cu =C.=°0C, = 0.0

5 6

El coeficiente de fugacidad de saturaci6n en el caso ideal

es igual a uno, pero se pueden emplear las ecuaciones de Red -
lich-Kwong (57 ,242), Cheuh-Prausnitz (213) y Virial (216) des-

critas anteriormente, con sus respectivas constantes para satu-

racién.
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L.- PROPIEDADES DE TRANSPORTE.

Las propiedades de transporte de mezclas de fluidos son impor
tantes en el disefio y desarrollo de procesos,debido a que en é&stos,
se presentan flujos de momentum, de energta o de masa o unpa com-
binacion de éstos.

En un sistema para la simulacidn de un proceso se requieren -
de propiedades como la viscosidad y conductividad térmica, de compo
nentes puros o sus mezclas en las fases liquida y vapor, y de coe-
ficientes de difusidén y tensién superficial de mezclas binarias o -
multicomponentes que dependen de la presibn, temperatura y composi-
ciones, y es por esto que se tienen que tratar por areas ( gases o-
lTquidos, presiones bajas o altas, etc.) y por ello el nimero de co
rrelaciones es amplio, asl como los enfoques de éstas, pero la mayo
rfa de tales correlaciones no son muy complejas y las presentadas -
en este trabajo son ampliamente utilizadas y no presentan errores -
demasiado grandes, y si esto dltimo sucede, se presentan errores en
el tamafio del equipo y en el costo de éste, como ya se mostré en la
tabla (1) del capitulo 2.

Adn siendo la tensidn superficial una propiedad de superficie

en este trabajo estd enmarcada como una propiedad de transporte.
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.1 VISTOSIDAD

Si un esfuerzo cortante es aplicado a un fluido, el fluido-
tenderd a moverse produciendo un conjunto de gradientes de velc-
cidad en el puhto donde el esfuerzo es aplicado. Si el esfuerzo
cortante por unidad de drea en algin punto es dividido por el --
gradiente de velocidad, la relacibén obtenida se define como la -

viscosidad,

La viscosidad es una medicién de la fricciones internas del-
fluido que tienden a oponerse a cualquier cambio dindmico en el -
movimiento del fluido, ésto es, que si la friccién entre las ca--
pas de fluido es pequea ( baja viscosidad ) al aplicar un esfuer

20 resulta un elevado gradiente de velocidad.

La teorfa cinética de los gases es razonablemente buena para
aclarar el mecanismo de la viscosidad de los gases, pero pobre -

para los lfquidos.

Cuando un gas es modelado de una manera sencilla, es posible
mostrar ficilmente la relacidn entre viscosidad, temperatura, pre
sién y tamafo molecular, Este modelo elemental del gas supone -
que todas las moléculas son esferas rfgidas no interactuantes de-
didmetro ¢ (con masa m), moviéndose aleatoriamente a una veloci-=

dad mediav . La densidad es de n molé&culas por unidad de volumen.
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Las molécuias en movimiento chocan, y estos choques son perfecta
mente eldsticos, cada molécula se moverd una distancia L entre -
los chogues con otras moléculas, el tiempo necesario para reco--
rrer la distancia L es el tiempo medio entre choques y se denomi

na f, esto es 8 = L/ v ; el ndmero de molécilas es lo suficiente
mente grande como para que se puedan usar valores estadfsticos -
promedio de las proéiedades, y dichas moléculas pueden transfe -
rir momentum o energfa si ellas tienen gradientes de velocidad-
o temperatura respectivamente; tales mecanismos tambien: resul-
tan en una transferencia molecular si existe un gradiente de con

centracidn,
Los flujos netos de momentum, energfa y masa entre dos ca--

pas se suponen proporcionales a los gradientes de velocidad, tem

peratura o concentracién respectivamente, por ejemplo

FLUJO NETO o ( - gg'— ) ( 372)

donde la densidad de la pro;Tédad p disminuye en la direccién po
sitiva del eje z y p' serd la densidad de la masa; anj, densi--
dad del momentum; o CvnT, densidad de energfa, Esto es, si con
sideramos que las moléculias siguen trayectorias paralelas a los-
ejes coordenados x,y,z, entonces 1/3 del nldmero total de molécu
las se moverd en la direccifn z y asi sucesivamente, Si anali-
zamos a las moléculas que siguen la trayectoria z tenemos 3 pla-

nos que se encuentran espaciados a una distancia L uno de otro,y
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cada uno tiene una 8rea AxAy; todas las propiedades del gas son-
uniformes y la densidad de la propiedad serd definida para un vo
lumen dado de moléculas, esto es: p es la densidad de la propie-
dad que se va a transferir, Si consideramos 3 puntos en el eje
z, podemos represéntar un transporte de una propiedad de plano -

en plano, es decir:
= _dp
py=9+ g L)
en donde PLY Py representan la densidad de la propledad p en -
los puntos 1 y 2 respectivamente, dp/dz es el incremento de la -

densidad con distancia L en la direcci6n positiva del eje z y ~-L

es la distancia del punto 2 al punto 1, En forma similar:

0, + g;L (L}

P3

En el tiempo 8, 1/3 de las moléculas se moversn a la distan
cia L, y si las mol8culas se mueven, las propiedades asociadas a
ellas se moverdn tambien, La cantidad de tal propiedad en el -
plano | es ifgual a la densidad por el volumen; o sea pleAy L, y
el flujo neto de la propiedad puede definirse como la velocidad-
de transporte de la propiedad por unidad de 4rea de transporte y

dado que § es el tiempo tomado para transferir 1/3 de la canti -

dad de propiedad piAxAy L del punto 1 al punto 2, el flujo sera

. 1 Pyxdy L 1 Pt
FIUJO(I"Z). 3' -————-—-—-—éAXAy = -3- g—-

en forma similar del punto 2 al punto 1

P

—
—

: = -1
FluJo(z*l)— 3

<l
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y tenemos que el flujo neto entre 1 y 2 es :

Flujo neto = Flujo(1+2) + Flujo(zﬁl)

1 L
='3'g(p‘ ‘92)
1 L dp
1L de
3 8 dz

y puesto que el flujo es constante g regimen permanente, se pue-
de aplicar la expresidn anterior para cualquier valor de z y da-
do que L= v 6 , tenemos :

Flujoneto=--%— Lv %‘-;— = -l:;- ( - %g )
y tenemos que el coeficiente de proporcionalidad de la ecuacién-
(372) es vL/3 ; donde v es la velocidad molécular promedio y L -
es la trayectoria libre media.

La ecuaciBn (372) puede ser utilizada para definir los coe-

ficlentes de transporte de difusividad 7, viscosidad u, y con-~

ductividad térmica A, estos es :

dn, v ¢
FLUJO DE MASA = D —— = - == —— (373)
mdz 3
dz
dv v dv
FLUJO DE MOMENTUM = -p—Y = - Y= gn X ( 374 )
dz 3 dz
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dT vL dT
FLUJO DE ENERGIA = ~A o5 = = T4 (375 )

Las ecuaciones (373), (374) y (375) definen a los coeficientes de
transporte U yA Y si la velocidad promedio es proporcional a -

( RT/M)‘5 y la trayectoria libre media a (nq%-q

p= M —177—773/2 ( )
= = = constante 376
3 M P

- 1/2.,1/2

M= ﬂgl[-’—- = constante J———-!-;—-— (377 )
o
Qchn 7172 (i )

A= = constante 37

3 w72 2

Las constantes son diferentes en cada caso y los coeficientes de-

transferencia son dependientes de T, M, P y g.

La relacién de viscosidad para el modela de una esfera rigi-
da no interactuante es;

2

W= 26,69 ——MT (379 )
. [e)

v,

W = viscosidad

M = peso molecular

—
i

temperatura, °K

g = didmetro de la esfera dura, A°
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Si las fuerzas de atraccidn y repulsién de las moléculas son
debidas dnicamente a fuerzas intermoleculares, puede ser utilizada
la teorfa de Chapman y Enskog (249). En su desarrollo se reali--
zan cuatro suposiciones: ( 17) el gas es suficientemente diluido-
que solo ocurren colisiones binarias, ( 2 ) el movimiento de las~
moléculas durante la colisién puede ser descrito por la mecdnica-
clasica, ( 3 ) solo se llevan a cabo colisiones elésticas y -
( 4) tas fuerzas intermoleculares actdan linicamente entre los -
centros de las moléculas. Con estas restricciones la teorfia pue-
de ser aplicable (nicamente a gases monoatémicos a baja presién y
alta temperatura, péro con modificaciones o modelos alternos se -

aplica a gases poliatémicos,

El tratamiento de Cahpman y Enskog considera en detalle las-
interacciones entre moléculas cercanas con una energia potencial-

y(r) incluida,

Cada eleccién de un potencial intermolecular ¥(r) debe ser -
resuel to separadamente. En términos generales la solucién para -

la viscosidad es de la forma:

5/16 _( mmRT) /2 - 26.69 =T

H = 2 Q
( ) Q, " Q,

( 380)
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Que es idéntica a la ecuacién (379) excepto por la inclusidn del
parametro de colisidn integral Qv, dando la energfa potencial de
interaccidn v (r), Q, puede ser evaluada, y generalmente usan las
funciones de potenciales de Lennard-Jones y Stockmayer. Qv se -
obtiene como una funcién compleja de una temperatura adimensio--
nal T* y para cualquier curva potencial, la temperatura adimen--

sional T* est8 dada por:

KT
T* = = ( 381 )

donde K es la constante de Boltzmann y € es la energia caracteris
tica que ests dada en el mfnimo de las curvas ¥(r) vs. r (distan
cia), es decir en el punto donde las fuerzas de atraccin y re--
pulsiSn estdn balanceadas y precisamente a la relaci6n de Y(r)-
y r se le llama funcidn'intermolecular potencial. Dicha funcién
se expresa usando dGnicamente € y O y es un potencial de dos -
par8metros. El potencial 12-6 de Lennard-Jones es un ejemplo de

esto, Para gases no polares el potencial es:
¥e) = wefC €22 . ()¢ ( 382 )
y es probabhlemente una de las relaciones mis manejables para ¥ -

(r), con este potencial; los pardmetros de colisién integral han

sido determinados por varjos investigadores (12,249).
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), decrece con un aumento de la temperatura T# y en el rango ,3 <
T%<2 el logarTtmo QQ es casi lineal en el logarTtmo de T* y con -
los valores de Qv como funcién de T# varios autores han usado la-
ecuacién (381) y regresionado datos experimentales de viscosidad~
temperatura para determinar los mejores valores de €E/Ky g para de

terminadas sustancias,

Varios autores ( 105,132,244 L han notado que existen di-
ferentes conjuntos de valores de .E y? para un compuesto dado y -
sin embargo dan el mismo valor de viscosidad y este fendmenoc ha -
sido estudiado por Relchenfierg (245), que sugiere que el logarft-

mo Qv es casi una funpcidn lineal del logaritmo T¥*:

q, =a T+ (383 )

y la ecuacidn (380) puede ser escrita como;

i = 26,69 Ml/z alT -5n Ce )" Q 384 )

2
o

Aqui los parSmetrosd y €/Kson combinados como un pardmetro sim

ple (E/QH/GZ.

Para gases polares la funci{én potencial mds conveniente es-
la sugerida por Stockmayer y discutida por varios autores ( 10,

182 ).
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En esencta esta funcién es identica a la forma 12-6 de Len--
nard-Jones excepto por el término adicional que toma en cuenta -
las permanentes interacciones dipolo-dipolo entre las moléculas y
si no son dipolos permanentes la relactén de Stockmayer se simpll

fica a la forma de Lennard-Jones.

Monchich y Mason (249) han obtenido valores aproximados para
nv usando la funcidn potencial y para obtener valores de Qv se -

requiere de ¢ y &, § es el pardmetro polar definido como:
k

(385 )

§ =P
2e°
donde upes el momento dipolo; € y & son los parSmetros de Stock

mayer y & es adimensional, B8rokaw ( 26) sugiere una aproximacién

entre Lennard-Jones y Stockmayer;

(s) = o (L-g) + -2 &
QV T T* (386 )
y recomienda;

1,585 - v
o= ( ——B- )3 (387 )

14+1.368
£u(1.18)(1 + 1.3 s2) 16 (388 )

3 u 2

§a LI II0 P (389 )
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donde ¢ estd en Amgstroms, e/k y la temperatura normal de ebulll-
cion, Tb estdn en K, U _ estd en Debyes y Vp es el volumen molal-

del liquido en el punto normal de ebullicidén y estd en cm3/gmol.

Otro mecanismo para estimar la viscosidad de gases son los =~

métodos de estados correspondientes y regresando a la ecuacién -

(377):

W= K —Iliigﬂlii ( 390 )
Si 03 estd asociada con Vc y se supone proporcional a R Tc/Pc en
tonces:

we= f (7r) ( 391)

donde H,. es una viscosidad adimensional:

u .-
o= (392 )
r H1/2 Pc2/3 / (R Tc )1/67

Esta reduccidn fué sugerida por Trautz en 1931 (249) y discutida-

por Golubev (249), las ecuaciones propuestas son:

uC*Tro.gés Tr‘< 1 (393 )

uc*Tr0.7l + 0.29/Tr Tr > 1 ( 394 )

* .
donde u. es la viscosidad a la temperatura critica pero a baja -

presidn;
. 1/2 [ 2/3
T Ly T (395 )

Tc
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donde:

M = Peso molecular
Pc = Presidn crftica, atmSsferas
Te = Temperatura critica K

B = Viscosidad , upP

Uno de los pocos esfuerzos teorfcos para predecir los efectos de-
la presidn en la viscosidad de gases fué hecho por Enskog y es -
tratado en detalle por Chapman y Cowling (249]. Esta teorfa,supo
ne esferas duras y densas que se comportan como un sistema de es-
feras rigidas de baja densidad, La ecuacién de Enskog para la -

viscosidad cortante es:

o = x! + 0.8 bp + 0.761 X ( by, p)2 ( 396 )

=l

donde;

¥ = Viscosidad , wP

u° = Viscosidad a Gaja presifn uP

bb = Volumen excluido = 2/37 No 03 , cm3/gmol
No = Niamero de avogadro

o = Didmetro de la esfera, A°

p = Densidad molal, gmol/cm3

X = Funcién de distribucién radial

cuando X y b se obtienen de datos experimentales, la ecuacién de-

Enskog corrclaciona moderamente bien las viscosidades de gases -~
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densos en otros casos W/l°se expande en series de potencia:

L= 1en A ( 397)

donde b,c... son coeficientes dependientes de la temperatura. Tam
bién hay métodos que emplean la funcién de viscosidad residual, -
u-u°, ¢ es la viscosidad del gas denso y W°es la viscosidad del -

gas ditluido a la misma temperatura.

Ahora bien, las viscosidades de 1fquidos,son considerablemen

te diferentes de las de los gases,

En la viscosidad de gases a baja presidn,el hecho primordial
es la transferencia de momentum por colisiones individuaies entre
las moléculas moviéndose aleatoriamente entre capas con diferen--

tes velocidades.

En general las teorfas que prevalecen de las viscosidades de
1Tquidos pueden ser divididas arbitrariamente en las que estén ba
sadas en un liquido con un gas o las basadas en un lfqu}do como -
un s6lido. Brosh (31) publicé una revisién de las teorfas de -

viscosidad de |Tquidos,

La prictica se reduce a formas simples,con que las viscosida
des de liquidos son calculadas a priori y con técnicas de estima-

cién empfiricas, por lo que se verdn mis adelante los métodos de -
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cdlculo para compuestos puros y mezclas a vartas presiones y tempe

raturas.
4,2 CONDUCTIVIDAD TERMICA.

En la ecuacién (378) se presenta la forma elemental de la con
ductividad térmica de los gases y se encontrd que es {gual avchq_
/3 , dondz v es la velocidad promedio de 1la mol&cula, L es la -
trayectoria lihre media, CV es la capacidad calorffica por molécu-
la y nes la densidad de ndmero de moléculas, Relaciones simila-
res fueron derivadas para la viscosidad y coeficientes de difusi6n
de gases, En el caso de estas dos dltimas propiedades, este enfo
que produce valores aproximados pero razonables, Para la conduc-
tividad es totalmente impreciso, en un tratamiento mds detallado -
es necesario tomar en cuenta el efectc que tilene un espectro am- -
plio de velocidades moleculares, También las moléculas pueden al
macenar energia en formas diferentes a la translacional, Para -
gases monoatémicos, que no tienen grados de libertad rotacionales o

vibracionales,un andlisis mds riguroso produce:

C. / m
25 1/2 v 8
A= 52 (7 mKT ) — (398 )
32 mo% Q
v
8
, . _1.989 % 107" (1 /m)!” (399 )

02 2
v
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A = Conductividad térmica, cal/cm s k

T = Temperatura, Kk
m = Masa de la Molécula
M = Peso molécular

)
o = Dimensibn caracterfstica de la molécula, A

§ = Colisibn integral, adimensional

Para obtener la ecuacién (373) de la (372),cv fué calculada -
con 3/2K , donde K es la constante de Boltzmann, para moléculas -
esféricas rfgidas, ¢ es la unidad; normalmente, sin embargo,ésta -
es una funcién de la temperatura, y la dependenclia exacta est§ en-
relacifn con las leyes de fuerzas intermoleculares escogidas. Si
se selecciona el potencial 12-6 de Lennard-Jones { Ecuacién (382))

vaesté dada por la ecuacién (383).

Si la ecuacién (372) se divide por la ecuacién (378):

AM '
Ty = 25 ( 400 )

para y = %% es el ndmero de Prandtl, Npr es:

Npr = SR - it ( 801 )
A M 2.5
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puesto que Yy para gases mohoatémicos es cercano a 5/3 excepto pa
ra temperaturas muy bajas, la ecuacién (401) puede indicar que -~

Npr = 2/3, que es un valor cercano al encontrar experimentalmente.

Para obtener la ecuacién (298) los términos 02 Yy ﬂv tienen -

que ser eliminados y el resultado es independiente de las leyes -

de potencial intermolecular seleccionada. El grupo ﬁCv es co
nocido como el factor de Eucken y es considerado menor que 2.5 -
para gases no monoatdmicos, Eucken propuso que la ecuacién --
(40¢) fuera modificada para gases poliatSmicos separando las con-

tribuciones de energfa interna y de translacién:

A M |
—A& . Py Cee * Fint Ctnt ( %02)
Esto es analizado por varios autores ( 27 , 156 ) v ha sido
cuestionada por otros ( 249 ).

Para muchos Tquidos org&nicos simeles, la conductividad tér
mica estd entre diez y cien veces tan grande como la de los gases
a baja presiSn a la misma temperatura. Esta es una pequefia depen
dencia de la presién y usualmente al aumentar la temperatura de--
crece la conductividad térmica. Los valores de A para los lTqui
dos orgdnicos mds comunes estdn en un rango entre 250 v 400 ypcal
/em sk a temperaturas abajo del punto normal de ebullicidn, pero

para agua, amoniaco y otras moléculas altamente polares -tienen -
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valores de dos a tres veces mis grandes, Tambi&n en muchos casos
la relacién adimensional MA/Ru es casi constante (para 1fquidos-
no polares) con valores entre 2 y 3, La conductividad térmica de
los sGlidos en el punto de fusién es aproximadamente 20 a 40 % -

mds grande que la de los 1Tquidos,

La diferencia entre los valores de las propiedades de trans-
porte en las fases gaseosa y lTquida indican cambios distintos en
los mecanismos de transferencia de energia ( o de momentum o ma--

sa); por elemplo:

A M D
L ~ L o~ L o~ ~h

En la fase gaseosa, las moléculas estdn relativamente libres al mo
vimiento y alrededor de las transferencia de momentum y energia -
por el mecanismos de colisidn, Los campos de fuerzas intermolécu
lares aunque no son insignificantes, no afectan dristicamente.los
valores de A,u 8 D , las fuerzas intermoléculares se reflejan -

dnicamente en los términos de colisién integral,
4,3 COEFICIENTES DE DIFUSION

El uso del término difusién en la literatura estd basada en-
un sentir intuitivo del concepto; ésto es, la difusidn se refiere

a un transporte neto de materia dentro de una fase simple en -
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ausencia de mezclado ( por medtos mecdnicos o por conveccién),

Experimental y teSricamente se ha demostrado que la difusién
puede resujtar de gradientes de presidn (difusiSn por presién), -
gradientes de temperatura (difusidn t&rmica), campos de fuerza ex
ternos (difusidn forzada) y gradientes de concentracién; pero so-

lamente tomaremos en cuenta al Gltimo titpo,

Una discusién detallada de los flujos de difusién ha sido da
da por Rird (20) y se ortglnan varios tipos debido a que se uti-
lizan diferentes planos de referencia, y el plano de Tlujo molal-
no neto, es normalmente usado para definir al coeficiente de djfu-
sién en una mezcla binaria, §i J: representa el flujo molal en -

una mezcla de A y B, JM representa a moles netas de flujo de-

A
A através de las fronteras de un plano (en mavimiento) hipotéti -

co, tal que las moles totales de A y B son invariantes en ambos -

lados del plano, J: puede ser relacionada a través de los flujos

por:

Maw

- Lo3
A A XALNA+NBI ( )]

donde NA Yy NB son los fluxes de A y B a través del plano fijado =

y X, es la fraccién mol.de A por dicho plano. J: ’ NA y NB son -

A
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cantidades vectoriales y su signo debe ser asignado de acuerdo a -

las direccliones de flujo, Por definici8n tenemos:

M M Lok
JA*JB‘:‘O ( )

y si Jx Y Jg son flujos molares vectoriales de A y B relativos al-

plano del volumen de flujo no neto, entonces por definicisn:

V. o+ ng - 0 ( 405 )

donde VA Y Vh son los voldmenes molales parciales de Ay B en la -
mezcla. Esto se puede demostrar por:
Vg Vv

M v _ A _ M 406
J yJB—V JB ( )

donde V es el volumen por mol de mezcla, OBviamente si V, = V =V,

v M

como en una mezcla de gas tdeal, JA 2] JA'

Los coeficlentes de difusién para una mezcla Binaria de A y B

son definidos por:

M
Jp = -~ cDpy VX, ( 407 )
JM = ~=c7P VX ' ( ko8 )
B BA B
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donde DAA es el coeficiente de difusidn propio de A en A puro.

El coeficiente de difusién mutuo DAB de la ecuacitn (409)
indica que el flujo del componente que se difunde es proporcio
nal al gradiente de concentracidén actual. La difusidn es afec
tada no solo por dicho gradiente, sino que adem&s por campos -
de fuerza alrededor de las molé&culas (320). Estos campos de -
fuerza son funciones complejas de la composici6n asi como de -
la presidn y temperatura, Cualgquier incongruencia en la defi-
nicién para DAB es reflejada por una dependencia de la concen~-

tracién de coeficientes de difusidn experimentales,

Las teorfas modernas de difusi6n (86) han adoptado la pre
misa de que si una perturbacién a la composici6n de equilibrio
de un sistema binario, requiere del subsecuente flujo difusivo
que intenta un nuevo estado de equilibrio y que es proporcio -
nal al gradiente en el potencial qufmico VuA. Cuando se rela-

ciona al potencial quimico con la actividad a, tenemos:

= RT Ina

At Ha (T,pP) (410)

L

todas las teorfas basadas en la expresién anterior llegan a los

coeflcientes de difusidn corregidos por actividad, D AB*
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D
D, = AB (41t )

AB
{( 9In a, ) /7 ( ?n X 1} TP

donde Dpg es menos sensifile a la composiclén que Dpg

El efecto de la composici8n normalmente no es importante para

sm D pero si es significativo para sis-

los gases porque D AR’

a8 ©
temas lfquidos,

Para ltos coeficientes de difustén de mezclas binarias lfqui--
das se utilizan las ecuaciones (409) o (411} y debido a que las mo
1éculas en los lTquidos estén densamente empacadas y fuertemente -
aceptadas por campos de fuerzas de moléculas veclinas, los valores-
de DAB para liquidos son mucho mis pequefios que para los gases a -

baja presién,

La teorfa del estado Iflquido para cdlculos de coeficientes de
difusién estd completamente idealizada, y no es satisfactoria en -

las relaclones que provee para cllculos de D En muchos casos,=-

AB’
sin embargo, la forma de la ecuacién te8rica ha servido para la -~
prediccién de modelos, La teorfa hidrodindmica (20} nos Pndica -
que:

D= —Re (m2)

AB
6 m pB "a
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donde Hg es la viscosidad del solvente y ¥p el radio del soluto -
esférico, La ecuacidn angerior es la ecuacidn de Stokes-Eintein-
y aunque esta relacidn fué derivada para una situaciSn muy espe--
cial, muchos autores han usado la forma DABUB/T= £ (tamafio del so

tuto} como un punto de partida en el desarrollo de correlaciones,

Otras teorfas para tmwodelar la difusiSn en l{quidos han sido-

basados en la teorfa cin8tica ( 7 15 35 58,127,130 1, teorfa
de razones absolutas ( 47,179,243 ), meclnica estadistica
( 15,127 ] y otros conceptos (30 ), Varias revisiones

son dtiles para mds consideraciones ( 86,87,109,149 },

L, TENSION SUPERFICIAL

Las capas |imltantes entre la fase l{quida y la fase gaseosa
pueden ser consideradas como una tercer fase con propiedades in--
termedias entpe las de 1fquldo y gas. Las capas superiores mi- -
croscopicas muestran que hay fuerzas no iguales actuando sobire -
las moiéculas., Esto es, que las capas superficiales estdn en ten
si6én y tienden a contraerse a &reas pequefias compatibles con la -

masa del material y fuerzas externas,

Un Tndice cuantitativo de esta tensidn puede ser presentado-

de varias formas; 1a mds comidn es la tensidn superficial O, defi
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nida como la fuerza e]ercida en el plano de 1a superficie por uni

dad de longitud,

Si se considera un proceso {sotérmico reversibfile en el cusi-
el 8rea superfictal se Incrementa por un estiramiento de una su--
perficle aparte y permitlendo a las moléculas de la masa lfquida-
entrar a temperatura y presidn constantes, La diferencial del -
trabajo reversible es 0dA; en este caso U es la energfa de Gibbs-
superficial por untdad de &rea, Como los sistemas en equilibrio-
tienden a un estado de mfnima energla el productoocA también -~

tlende a un mfnimo.

La tensidn superficial es usualmente expresada en dinas por-
centimetro; la energfa de Gibbs superfictal por unidad de &rea -

tiene como unidades ergs por centTmetro cuadrado,

La termodindmica de capas superfictales proporciona un am- -
plio tema para su estudio, Este tema no serd cuhierto, sino que-
solo se toman en cuenta los pocos métodos dlsponibles para esti--

mar O de ecuaciones semite8ricas o empfricas,
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L,5 METODOS DE CALCULO,

La evaluacibén de propiedades de transporte y su precisidén es-
tin basadas en el método o correlacién seleccionada para llevar a -
cabo dicha estimacibn, y en el casc de propiedades como la viscosi-
dad y la conductividad térmica nos encontramos con un gran nimero -
de métodos, basados en pricipios teSricos o en correlaciones empiri
cas,que presentan restricciones en cuanto a su campo de aplicacién
y es por ello que tales métodos o modelos sol6 aplican para condi--
ciones especificas que son determinadas por la presidn, temperatura
compuestos puros o mezclas, polaridad, etc .

Una clasificacion de los campos que delimitan la aplicacién -
de las técnicas de evaluacién de las propiedades de transporte estd
dada por la tabla (5) en el capitulo 2, y en esta seccién se mencio
nan los métodos mds cominmente utilizados para la estimacién de pro
piedades;como ta viscosidad, conductividad térmica, coeficientes de
difusidén y tensién superficial, que abarcan las dreas de dicha ta=-
bla y que tienen bases, comc lo son las tebricas, semitedricas y =--
empiricas, pasando por diferentes enfoques, como lo son principio -
de estados correspondientes, métodos de contribucién de grupos, de-
rivados de la termodindmica o de la teorfa cinética, asi{ como sus-

principales aplicaciones y desviaciones de datos experimentales.
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k.5.1 VISCOSIDAD DE GASES PUROS A BAJAS PRESIONES,

Esencialmente las técnicas o métodos de estimacidn de viscosj
dades de gases puros a bajas presiones estdn basados en la teorfa-
de Chapman-Enskog o en la Ley de estados correspondientes y ambos-

enfoques son vistos aquf:

Potencial Lennard-Jones 12-6,

El potencial Lennard-Jones 12-6 (249) tiene pocas bases teéﬁl
cas y es por ello que ha sido criticado, Sin embargo es probable
mente una de las relaciones mads estudiadas para la funcién Y(r),-
y puesto que Qv es relativamente insensible a la forma exacta de-
la relacién ¥(r), se utiliza muy frecuentemente con este poten- -
cial; el choque integral ha sido determinado por varios investiga-

dores ( 12 ).

Neufeld (178). propuso una ecuacidn empfrica para £, que es -
conveniente para aplicaciones computacionales y es aplicable para-
0.3 <T* <100 con una desviacién promedio de 0,064 y para gases -
no polares y en generaliel potencial de Lennard-Jones 12-6 presen-

ta desviaciones menores al 1%,

Potencial de Stockmayer.
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Para moléculas polares, una funcidn potencial mds adecuada -
puede ser la sugerida por Stockmayer (249} y discutida por Pal -
(182) y Bae (10 ], Esta funcibn es en esencia la misma que la de
Lennard-Jones lz-u, excepio por el término adicional que toma en-
cuenta a las interacclones dipolo-dipolo entre las moléculas, y -
si los dipolos no son permanentes se reduce a la forma de Lennard
-Jones 12-6, Monchick y Mason (249) okituvieron valores aproxima-
dos de Q ,usando la funcién potcnclal de Stockmayer y Halkiada -
kis y Bowey (97 ] publicaron una tabla con los pardmetros de -

Stockmayer y usualmente se tiene un error menor al 2%,

MEtodos de Estados correspondientes,

Los métodos de estados correspondientes mis representativos-

son los de Thodos y co-autores,

Stiel y Thodos (308) desarrollaron un método para el cdlculo
de viscosidades de gases no polares a presiones normales, encon--
trando que la viscostdad es independiente de Zc y depende dnica -
mente de la temperatura, por lo que se requiere del peso molécu -
lar, temperatura vy presi6n criticas Gnicamente. En un principio
las ecuaciones de Stiel-Thodos no podfan ser uti]izadas para el -
hidrégeno, helio y gases diatémicos halogenados pero postetiormen
te (313) se han dado diferentes ecuaciones para estos compuestos.

Las ecuaciones de Stiel-~Thodos presentan desviaciones hasta de -
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1.83%, Mds Stiel-Thodos (309} desarrollan ecuaciones para el cdl
culo de viscosidades de gases polares encontrando que estos si -
son dependientes de Zc vy desarrollan correlaciones para cuando -
se presenten puentes de hidrégeno o no, con desviaciones hasta de

2,59%, pero con desviaciones promedio de 1.47%,

Reichenberg ((244,245) sugiere una modificaci6n a la teorfa-
de estados correspondientes y constste en agregar un té€rmino que-
estd en funcidn de una contribucién de grupos y es usada tanto pa
ra gases polares como no polares, A esta modlficacién,se le conoce
con el nombre de forma de Reichenberg de contribucidn de grupos -
de estados correspondientes y tiene errores promedio de 1.9% pa-

ra gases no polares y 2% para polares,
VISCOS{DAD DE MEZCLAS DE GASES A BAJAS PRESIONES,

Desafortunadamente,la viscosidad de una mezcla gaseosa es --
una funcidn lineal de la composicidn y es por ello que algunas -
veces ,el miximo de 13 viscosidad de ung mezcla excede del valor -
de uno de los componentes, Por lo anterior se recurre a la rigu-
rosa teorfa cin8tica de Chapman-Enskog para determinar la viscosi
dad de mezclas de gases a bajas presiones ( 249 ], Las expre
siones finales son relativamente complicadas y consisten de la re
lacién de dos determinantes que contienen a elementos que involu-

cran fracciones mol, peso molecular, viscosidades de componentes=-
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puros, temperatura y varias colisiones integrales, Despreciando -
los efectos de segundo orden, la soluciSn rigurosa puede set apro-

ximada en series como:

nooY iy (413)

n
=or oy, °,

TR

ji que son

par8metros de viscos{dad de mezclas y que representan la fraccién-

Existen diferentes m8todos para el cilculo de ¢ij y ¢

de volumen; y esos métodos son los que a continuacidn trataremos.
Aproximacién de Wilke'.,

Wilke (249] utiliza el mSdelo de la teorfa cindtica de Su- -
therland para encontrar expresiones de Qij y con estos encontrar-
la viscosidad de la ecuacién (413),Wilke reporta desviaciones menc
res al 1%, Varios investigadores han prohado este método (28,285,
322) y en muchos casos, se compararon mezclas no polares, encon- -
trdndose muy buenos resultados;para sistemas que contengan hidrége

no o helio los resultados no son buenos,
Aproximacién de Herning y Zipperer,
Herning y Zipperer (249),proponen una nueva expresién para -

los pardmetros de @Tj y relaciopan a la Qij de Wilke con la re-

lacion de pesos moleculares. Esta relacidn no es aplicable a sis-
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temas que contienen hidrdgeno pero tiene ung precisidn similar a -

la de Wilke,
Aproximacion de HBrokaw,

En un estudio, particularmente completo, de viscos{dades de -
mezclas gaseosas, Bpokaw (26 ] sugtere una nueva expresidn para -
¢.. en funcidn de T*'y de la relactdn de pesos moléculares y en-
general,para una gran variedad de mezclas pclares y no polares,se-
encuentran relaciones promedi{o menores a un 2% ,aunque para mezclas

con componentes polares ésta es superifor a la de Wilke,

Correlaciones de estados correspondientes,

Algunos de los métodos de estados corrrespondientes usados pa
ra estlmar las viscosidades de gases puros, pueden ser usados para
mezclas, Dean y Stiel (283) sugteren upa relacién esencialmente -

a la de Stiel-Thodos (308) wutilizando las reglas de mezclado de -

Prausnitz y Gunn (2231,

Para sistemas no polares el método resulta bueno, aunque con-
desviaciones normalmente m8s grandes que las de Wilke o Brokaw, -~
de manera andloga , Yoon y Thodos (313) y Hattikudur y Thodos
(297} han sugerido otras formas de encontrar la viscosidad de mez-

clas de gases polares y no polares,pero en general,ninguno de es--
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tos métodos es tan general y preciso como los que emplean ¢ij'
Otros autores toman como punto de partida la ecuacién ( 401 )
para desarrollar diferentes técnicas de estimacidn de la viscosi-

dad ( 95,286,287,316 }
VISCOSIDAD DE GASES PUROS A PRESI!ONES ALTAS,

Usualmente las vartaciones de la presi8n no son significati~-
vas a altas temperaturas reducldas o bajas presiones reducidas, -
A altas prestones reducidas, se tiene un amplto rango de tempera-
turas en donde la viscostdad disminuye con la temperatura, En -
esta reglén el comportamiento de la viscosidad simula mds cercana
mente al estado ITquido, Chllds y Hanley (51 ) dedujeron crite
rios que indican si los efectos de presidén son o no significati--
vos mediante la temperatura y presién reducidas  para determinar -
s! es un gas 'dlluido" (ho hay efectos por presién) o si es un -

gas '‘denso' (que requiere de correcciones},
Correlacién de Jossi, Stiel y Thodos,
Jossi, Stie) y Thodos (312) presentaron una correlacién para

predecir la viscosidad de compuestos puros no polares a partir de

datos de peso molecular,constantes criticas y de la densidad a la



- 172 -

temperatura y presién consideradas, Esta correlacidn no puede ser
aplicada al hidrégeno, amontaco o agua por lo que estos autores de
sarrollaron relaciones para estos compuestos. En general este mé-

todo da desviaciones de 10 a 15%,
Meétodo de Stiel-Thodos,

Con un enfoque similar al de la correlacidn anterior fué em--
pleado por Stiel~Thodos (311) para desarrollar una correlacién pa-
ra el célcula de viscosidades de gases puros polares a altas pre--
siones,considerando al factor de compresibilidad cr{tico como una-
variabile apropiada para representar la naturaleza electrfstatica -

de las moléculas, Este método presenta desyiaciones entre 10 y -

15%.
VISCOSIDAD DE MEZCLAS DE GASES A ALTA PRESION,

A presiones y temperaturas moderadas, no es necesario aplicar
correcclones por presidn a las estimaciones de la viscoslidad de --
los gases, pero cuando nos encontramos en la regién de gas denso -
(2&9) es necesarlo aplicar tales correcclones y ademds debemos -
emplear reglas de mezclado, Sin embargo, pocas correlaciones con-
fiables han sido desarrolladas y mucho menos para el tratamiento -
de mezclas de gases polares a alta presién, Una de esas correla--

cidn es la siguiente:



- 173

Correlacidn de Dean-Stiel

Uno de los méto..:. mas precisos en el cilculo de viscosida
des de mezclas gaseosas a alta presidén es el sugerido por Dean-
Stiel (283) para componentes no polares utilizando pesos molé-
culares , constantes criticas de los compuestos puros y constan
tes pseudocriticas apropiadas, las cuales fuerdn escogidas de -
las reglas modificadas de Prausnitz y Gunn (223) y ademds apli-
ca a liquidos a temperaturas altas, aunque esta correlacién no-
ha sido probada en detalle en l1a regidn liguida. Para gases de
bajo peso molécular,la desviacién promedio es menor a 10% y pa-
ra gases de peso molécular alto, su precisiSn depende de los da
tos de densidades v de los métodos usados para obtener ésta.

Para componentes polares se puede utilizar el método de -
Stiel y Thodos (311) con las reglas de mezclado de Prausnitz- _

Gunn ,(223) aunque con esto se puede esperar grandes errores.

VISCOSIDAD DE LIQUIDOS PUROS CON TEMPERATURAS MENORES AL PUNTO

NORMAL DE EBULLICION,

La viscosidad de los liquidos por abajo de Punto Normal de
Ebullicién no es particularmente afectada por presiones modera-
das, pero a altas presiones se han notado incrementos, aunque -

ésto,no puede tomarse como regla general ya que solamente se ==
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presenta en moléculas de estructura compleja ( 9,249 ), pe
ro lo que si afecta a la viscocidad es la temperatura. Al au--
mentar la temperatura decrece el valor de la viscosidad.

Bastantes articulos han sido publicados con métodos para-
estimarﬁla viscosidad de 17quidos a bajas temperaturas (Tr me--
nor a 0.75 - 0.80), pero la mayorfa de ellos no son particular-
mente precisos y son empiricos. Algunos de ellos son:

Correlacién de Andrade

Andrade (249) sugirid una expresién exponenéial en funcidn
de la temperatura y de dos constantes a partir de un anélisis -
de la tedria de viscosidad de lTquidos, y a través de los afos-
ha sido modificada por varios investigadores ( 167, 168, 169

).

Las constantes A y B de Andrade deben ser calculadas utili
zando valores experimentales de¢ viscosidades a dos diferentes -
temperaturas, menores al Punto Normal de Ebullicién, y aunque -
algunos autores ( 122 ) han tratado de relacionar a esas =--
constantes con la presién de vapor, calor latente de vaporiza--
cibn u otras propiedades fisicas, €sto, no ha sido realmente --
atil,

trany ( 119,120,121) y Watson (329) describen en forma grd

fica este método,
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Método de Orrick y Erbar.

El método de Orrick y Erbar (249) emplea la técnica de con
tribucidn de grupos para estimar las constantes de su ecuacidn,
para 1fquidos orgdnicos se presentan desviaciones ﬁromedio del-
156%. Este método no puede ser usada con componentes que conten

gan nitrégeno o azufre,
Método de Thomas,

Thomas (249) sugiere una expresidn enﬁfr?ca en funcidn de-
la temperatura reducida y de la densidad del combuesto. Los ~--
errores usualmente son menores a un 15% éara parafinas, compues
tos monovhalogenados no saturados y aromdticos (excepto benceno)
pero no puede aplicarse a alcoholes, dcidos, naftenas, aminas,-

~aldehidos o compuestos mul tfhalogenados.

Método de Morris.

Morris (249) present§ un nuevo métado de contribucidn de -
grupos para el cdlculo de una constante en la expresidn éropuei
ta por él. Este método, para compuestos 6rganicos, presenta un
error promedio del 12%. Normalmente, su precisién disminuye a -
muy bajas temperaturas y para los miembros menores de series --

homSlogas.
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M&todo de Van Velzen, Cardozo y Langenkamp.

En un estudio que detalla los efectos de la estructura en la
viscosidad de los 1fquidos, Van Velzen, Cardozo y Langenkamp -
(324) proponen una modificacién a la ecuaci6n de Andrdde en fun
cién de contribucidn de grupos funcionales, notdndose grandes -
errores en los primeros miembros de series hamSlogas, y en gene
ral se presentan desvliaciones promedio del 14%, Reid (249) da~

una tabla con las constantes a usarse con este método.

VISCOSIDADES DE LIQUIDOS PUROS A TEMPERATURAS MAYORES AL PUNTO

NORMAL DE EBULLICION.

Para 1fquidos saturados a altas presibnes,es posible usar-
las relaciones de estados correspondientes desarrolladas para -
gases puros a altas presiones, y de hecho son utilizadas las -
correlaciones de Jossi, Stiel y Thodos (312) y Stiel y Thodos -
(311) siempre y cuando no se excedan los 1imites de densidad.
El m&todo de Letsou y Stiel (285), estima las viscosidades de 1T
quidos saturados a temperaturas de Tr = 0.76 y mayores y sus au
tores reportan errores promedio del 3% de varios compuestos con

Tr € 0.92 .

VISCOSIDADES DE MEZCLAS DE LIQUIDOS.
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El efecto de la composicidn en la viscosidad de ITquidos a
bajas temperaturas no puede ser estimado con alguna precisidn -
s dnicamente se dispone de propiedades de los comhuestos pu- -
ros, Es por esto que se dispone de correlaciones confiahles,-
una de ellas puede ser la de McAllister (161} que estd restrin-
gida a siPstemas binarfos, Reild, Sherwood y Prausnitz (249} su
gieren el uso de correlaciones generalizadas, aunque &stds dan-
grandes errores para sistemas que presentan un m8ximo, un m(-
nimo o ambos en la viscdsidad cuando cambia la composicidn de =
la mezcla, Algunas de esas correlaciones son las sugeridas --

por Gambill (82 ) y el API 44 (293) .,

Ratcliff (330) ha obtenido alentadores resuitados en el de
sarrollo de métodos de estimaciSn de viscosidades de mezclas 1f

quidas partiendo del enfoque de contribuci8n de grupos,

Para mezclas a altas temperaturas no se disponen de datos-
experimentales, ni de métodos especfflcos, y los dltimos esfuer -
zos han sido desarrollados recientemente por Evans y Hanley - -
( 99,100). los cuales a 1a mezcla la representan como un fluido-
puro hipotético, con contribuciones finicas a la mezcla ( por -
ejemplo , coeficientes de difusién )}, y en base a esto Ely y -
Hanley (63 ) proponen un procedimiento de c§lculo para gases -

densos que puede ser tomado en cuenta para la fase Ilquida satu



- ]78 -

rada, pero que no ha sido ampliamente probada.
4,5.2 CONDUCTIVIDAD TERMICA
GASES PUROS A BAJAS PRESIONES,

Eucken propusc que la ecuacién (400 ) fuera medificada pa-
ra gases polfatdmicos separando los términos de contribuciones

de energfa interna y de translacidn y la expresa como:

AM
5" Fre re * Fine Cine ( s02)

cuando FTr es igual a 2.5 la ecuacibn (402) se reduce a la e- -
cuacidén (400 ) para gases monSatomicos, y la expresién para ga-

ses polTatomicos es :

AM 9R Cp
——=a = C h. 47 = 4.4
v v o+ v+ 7 7+ Y ( 51y4)

Los métodos mds comunes para el cflculo de la conductivi-=-

dad térmica de gases puros a bajJas presiones son:
Correlacién de Eucken,

Algunas suposiciones para llegar a la ecuacién (400) se hi
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cieron y una en partfcular fué el escoger Fin = 1,0 ; algunos-

t
autores ( 249 )} sugieren que la transferencia de energfa
interna es andloga al proceso difusional, Este enfoque nos -~
lleva a relacionar a la conductividad térmica con los coeficien
tes de difusién ( 249 ) y se puede probar que Fine = 1-32 v es-
cas7 independiente de la temperatura y nos lleva a la correla--

cién modificada de Eucken (249 } y se utiliza para gases no po

lares.
Método de Misic y Thodos.

Misic y Thodos (300) propusieron un método empfrico para -
la estimacidn de la conductividad térmica A , y estd basado en
un an&lisis adimensional y presentan varias ecuaclones aepen- -
diendo del tipo de compuesto y de la temperatura reducida, Es
te método aplica a hidrocarburos ligeros y substancias inorgdni

cas,
Método de Roy y Thodos,

Roy y Thodoes (304) hacen una extensién al método de Misic~
Thodos (300} separando el método ei dos partes, la primera atri
buida unicamente a la energfa de translacidn y la segunda con-
tribucién a las energias rotacional , vibracional , etc. rela~-

cionando a la temperatura reducida con constantes especfficas -
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estimadas de contribuciones de grupos. Este método aplica a -
compuestos organicos y no es recomendable para metano e hidro--

carburos no saturados,
GASES PUROS A ALTAS PRESIONES.

Muchas de las correlaciones para la estimaci8n de la con--
ductividad térmica a presiones altas estén basadas en el princi
pio de Estados Correspondientes , en donde,se toma a la rela- -
cién de conductividades %3- en funcién de la temperatura y pre
sién reducidas y en varios casos se toma a la capacidad calori-
fica , Cp, como un tercer pardmetro, A presiones altas un,in-
cremento en la temperatura,da por resultado un decremento de la
conductlvi&ad, lo que resulta opuesto a presiones cercanas a -~

una atmbsfera.

Varias correlaciones describen el efecto de la presién sc-

bre la conductividad y se dan a continuacién algunas de ellas:
Correlacidn de Vargaftik,
Vargaftik (249) sugiere una correlacidn senc{lla, la que -

expresa una conductividad térmica en exceso o residual, A- A° ,

la que es graficada como una funcidn de la densidad o de la den
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sidad reducida. Esta técnica es similar a la desarrollada pa~
ra correlacionar la viscosidad de gases densos y ha sido aplica
da al amoniaco, etano, n-butano, 6xido nitroso, etileno, metano
gases diatémicos, hidrégeno, gases inertes y didéxido de carbo-

no por varios investigadores ( 152,30T1,302,306,307,298 )
Método de Stiel y Thodos.

Stiel y Thodos (310) han generali{zado la correlacién ante-
rior suponiendo una dependencia de la densidad con Tc, Pc, Vc,-
My p y es un métodoque parece ser el mis general y por ello el
mis aplicado. Este método nos proporciona una serie de ecua--
ciones y que para su aplicacién depende del Qalor de la densi--
dad reducida del gas. Estas correiaciones no deben usarse pa-
ra helio, hidr8geno y compuestos polares, Para compuestos no-

polares se observan desviaciones del 10 al 20% (249).

Método de Sandler y Fiszdon.

Sandler y Fiszdon (256) emplean la te6ria modificada de --
Enskog para predecir la conductividad térmica de gases densos -
en funcién-de la densidad de los compuestos no-polares, pero no

ha sido probado.
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Método de Christensen y Fredenslund.

Christensen y Fredenslund (68 )sugirieron un nuevo modelo-
para la estimacién de la conductividad térmica basado en la Ted
rfa de Estados Correspondientes. El modelo se aplica a hidro-
carburos hasta pentano, nitrSgeno y didxido de carbono, con Tr-
de 0.6 a 3.0 vy p, de 0.0 a 2.7 con desviaciones reportadas de-

los autores de 2 a 5%.
Método de Ely y Hanley,

Basados en un modelo andlogo al de viscosidad de la exten-
sién de Estados Correspondientes, Ely y Hanley (¢4 ) proponen -
un método basado en datos de propiedades criticas , factor acén
trico, peso molecular y capacidad calorifica de fluidos ﬁo-polg

res y los autores observaron desviaciones promedio de 7%.

MEZCLAS GASEQSAS A BAJA PRESION,

La conductividad térmica de una mezcla gaseosa usualmente-
no es una funcidn )ineal de la fraccidn mol, generalmente si --
las moidculas constituyentes difieren en polaridad, la conducti
vidad de la mezcla ser§ mayor que la que se predijera de una --

fraccidén mol promedio; para moléculas no-polares, las direccio-
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nes opuestas se notan y son mds pronunciadas las diferencias en
tre mayof sea la diferencia de pesos moleculares o tamafcs (

300°) Vaifmiaipvestigadores han publicado una serie de artf
cdlos que resu%gﬁ los métodos de cdlculo de conductividad térmi
ca de mezclas y han encontrador que la mayor dificultad estriba
en modificar las correlaciones de mezclas monoatdmicas para a-_

plicarlas a moléculas poliatGmicas. La mayor parte de las co-

rrelaciones son empiricas como las siguientes:
Ecuacidn de Wassliljewa ,

Wassiljewa propuso en 1904 (249) una correlacién empfrica-
de una forma andloga a la relacidn tefrica de viscesidad de mez
clas, con los mismos parametros y las mismas funciones y en ge-
neral es capaz de representar los datos de conductividad térmi-
ca de mezclas que presentan méximos o minimos cuando se varfa -

la composicidn,
Modificacion de Mason y Saxena .

Mason y Saxena (158) sugieren una expresién para el parame
tro de la mezcla AU » simplificando la exbnesran mis rigurosa-
de gases monSatomicos y estimando el factor de Eucken para mez-_
clas de gases poliatomicos, para gases .aonoatémicos, encuen~- -~

tran que las relaciones tedricas para estimar las viscosidades~
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de mezclas,es aplicable a conductividades térmicas substituyen-
do simplemente A por u . Se utiliza para mezclas no-polares,-

para mezclas binarias o ternarias, se reportan errores de 2-3% .
Modificacion de Lindsay y Bromley .

Utilizando e! modelo de gases de Sutherland , Lindsay y --
Bromley (147) proponen una nueva expresién para el parSmetro de
mezc lado Aij en‘funclén de la viscosidad de gases puros y de u-
na constante en funcién del punto normal de ebullicién y se uti

liza para todo tipo de mezclas , excepto las que contengan hi--

drégeno y helio . El método muestra desviaciones del 2-3 % .

Método de Brokaw .

Brokaw (25 )propuso una expresién para la conductividad --
térmica de mezclas binarias en funcién de un pardmetro que de--
pende de la fraccidon mol del componente con el menor peso molé-

cular. Este método se usa para mezclas no polares con errores

promedio de 2.6 % .
MEZCLAS GASEOQSAS A PRESIONES ALTAS .

Existen pocos datos disponibles de conductividad térmica -
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de mezclas gaseosas a presiones altas y estos datos son para -~

sistemas especificos ( 40,411,303 ) .

Aunque se ha sugerido que se utilice el mé@todo de Lindsay-
y Bromley como una té&cnica para la estimacidn de la conductivi-
dad térmica de mezclas gaseosas a presiones altas, Reid, Sher--
wood y Prausnitz (249) recomiendan el uso de las relaciones de-
compuestos puros de Stiel y Thodos (310} para presiones altas -
visto anteriormente, pero calculando las constantes pseudocrTti
cas con las reglas de mezclado de Prausnitz y Gunn (223), Las
técnicas de Sandler y Fizdon (256), Christensen y Fredenslund -
(68 )} y Ely-Haniey (64 ), anteriormente descritas,se sugieren -

para mezclas gaseosas densas,
L1QUIDOS PURGS .

En la conductividad térmica de los ]fquidos se presenta un
fenémeno similar al de la viscosidad, é§to es, cuando aumenta =
la temperatura disminuye la conductividéd. Aunque en la con--
ductividad el efecto es menos pronunciado y cercanamente lineal
y la presidn ejerce poca dependencia. Muchos métodos han sido

probados, algunos de ellos son :

Método de Robbins y Kingrea,
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Weber en 1880 sugiere un tipo de correlacidn general que -
ha sido modificado varias veces ( 184,274), sin embargo la me--
‘jor de . ellas la realizan Robbins y Kingrea (251) y la prueban-
para setenta Ifquidos orgdnicos con errores menores al 10 %, pe
ro no puede ser aplicada a compuestos que contengan sulfuros, y

a compuestos inorgénicos.
Método de Punto de EbulTicién.

Sato (249) sugiere la evaluacidn de la conductividad en el
punto normal de ebullicidn y para otras temperaturas emplea el-
método de Robbins y Kingrea (251), alternativamente Riedel (
249) propone otra relécién que combinada con la de Sato nos da-
un método que tambien se conoce como el de Sato-Riedel y que so
lo requiere de la temperatura, temperatura critica, temperatura
de ebullicidn y peso molecular, pero sol8 se recomienda usarlo-
como método de aproximacidn, ,y no es aplicacble a 1fquidos alta
mente polares, ITquidos inorgdnicos, hidrocarburos ligeros, y -

ni para temperaturas mayores al punto de ebullicidn.
Método de Missenard .

Missenard (249) sugiere una relacién que combina con la --

propuesta de Riedel (249) para dar la ecuacidn con la que se es



timard a la conductividad térmica del 1fquido y tambien sugiere
relaciones para corregir el efecto de ia temperatura y al igual
que otros investigadores (162), sugieren relaciones lineales de
la conductividad y la temperatura, alin cuando en realidad este-
efecto no es muy grande. El mfismo autor, porpone una correla--
cidn para corregir a presiones altas, aunque es mds usado el mé

todo de Stiel y Thodos (310), visto anteriormente .

Otras técnicas que se utilizan, son especificas para deter
minados sistemas como lo son liquidos criogénicos (230), elemen-
tos {249), fundicién de metales y sus aleaciones ( 83). Exis-
ten otros mé@todos en la literatura { 181,327 ) pero mu---

chos de ellos no han sido probados.

MEZCLAS LIQUIDAS.

La conductividad térmica de la mayor parte de la mezclas -
de lTquidos orgdnicos tienden a ser menores que las que se pre-
dicen usando el peso o fraccidn mol promedio. Varias técnicas
de correlacién han sido sugeridas (150,230,254 }, pero aquf

solo veremos las més generales :

Ecuacidén NEL

Esta ecuacion (49 ) utiliza la fraccidén en peso de un compo
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nente y una constante de mezclado que esta definida para sesen-
ta sistemas y sus errores no exceden de un 4 & , pero no puede-

ser usada para sistemas multicomponentes.
Ecuacidén de Fillippov.

Otra relacién emplrica para mezclas binarias fué€ propuesta
por Filippov (2&9) y tiene una forma similar a la ecuacldn NEL-
y su desviacidbn no excede de un 4 %, pero también, no puede ser-

usada en sistemas multicomponentes.
Relacién -de la Ley de la Potencia .

Para simular el tipo de relacién entre la conductividad --
térmica de una mezcla y su composicién Vredeveld (249) obtiene-
una relacidn que es aplicable a sistemas multicomponentes con -

errores menores a un 4 %.
Ecuacidn de Li .

Li (145) propone una relacién que esta en funcién de la -
fraccién mol de los componentes y de la fraccién de volumen de-
los mismos. Esta ecuacidn es la {inica que puede usarse mis --

realmente a mezclas multicomponentes con errores de 3 a 4 %,
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Otras ecuaciones para mezclas liquidas son las propuestas-
por Christenesn y Fredenslund (gg ) y Ely-Hanley (g4 ) pero que
solo han sido probadas por sus autores los cuales reportan des~

viaciones de 2-5 % los primeros y de 7 % los dltimos.
4,5.3 COEFICIENTES DE DIFUSION .
MEZCLAS BINARIAS DE GASES A BAJAS PRESIONES.

La teorfa que describe a los coeficientes de difusién de -
mezclas binarias de gases de bajas presiones hasta presiones mo
deradas han sido bien desarrolladas. Los resultados obtenidos
resolviendo la ecuacifn de Boltman han sido acreditados a Chap
man y Enskog quienes independientemente derivaron una expresidn
(249) y con la aplicacién de la teori{a de Chapman-Enskog de la-
viscosidad de gases puros y con algunas reglas de mezclado se -
puede aplicar el Potencial de Lennard-Jones 12-6, en el cual ne
cesitamos evaluar QD, por lo que se utilizan algunas aproxima=--

cfones analfticas (124,178,297 ).

Tambien a partir de la ted8ria de de Chapman-Enskog se pue-
de relacionar a los coeficinetes DAA y DAB por medio de datos-
de viscosidad (331,332 Y. AsT como se puede aplicar el Po-

tencial Lennard-Jones 12-6,es también posible aplicar el Poten-
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cial de Stockmayer (249) y el método de Brokaw (26 },vistos en-
la seccidn de viscosldad, ﬁara estimar los coeficientes de difu
sidn de -mezclas binarias que contengan compuestos polares, Los
modelos mencionados presentan desviaciones de 5 - 10 %, Otros

métodos son :
Método de Fuller, Schettler y Giddings .

"El método de Fuller, Schettler y Giddings (79 ) parece ser
la correlaci6n empirica mds confiable, debido a que estd basado
en mis datos. Esta correlacisn, no puede distinguir a los is6-
meros y no debe ser aplicada a compuestos polares (249) ni a ba

jas temperaturas {153), y presenta desviaciones bromedio de 3.7

% (2u9) .
Método de Slattery y 8ird,

Slattery y Bird (273) desarrollaron una correlacién gene~-
ral basada en la tequa de EstadosACorrespondientes para el c4&l
culo de coeficientes de difusién binarios para gases a bajas --
presiones y coeficientes de difusion propios para gases densos,
Algunos investigadores ( 237,299 ) han tratado de generalizar -
la correlaciones basadas en el principio de Estados Correspon--

dientes, sin lograrlo plenamente.
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MEZCLAS BINARIAS DE GASES A PRESIONES ALTAS,

De bajas a moderadas presiones, los coeficlentes de difu~—‘
5i16n para gases son inversamente proporcionales a la presién o-
densidad. En casi todas las expresiones para la estimacién de
coeficientes de actividad nos encontramos a la densidad como un
pardmetro, y esto nos causa dificultades, debido a que a bajas-
densidades, €std se expresa en moles por volumen y es Indepen--
diénte de la composicidén, sin embargo, a densidades altas, las -
mezclas no se comportan Idealmente por lo que la densidad depen
de de la composicidn. Es por esto que los experimentos de coe
ficientes de difusién han sido limitados a coeficientes propios
lo; cuales estin en funcién del producto Dp . Dentro de’estos
experimentos se han llégado a correlaciones como las de Dawson-
(53 ), Mathur y Thodos (299), Stiel y Thodos (249), y Takahashi
(249). Dentro de los trabajos realizados para encontrar al --
coeficiente DAB a presiones altas podemos menciopar a Berry y -

Koeller (19 ) y a Islam y Stryland (249) .
MEZCLAS GASEOASAS MULTICOMPONENTES .
Un concepto un poco general de difusidn en mezclas 1Tqui--

das multicomponentes que es también aplicable a mezclas gaseo-

sas. Para leos liquidos, se presenta la dificultad de obtener va
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lores numéricos de los coeficientes de difusién en relacién al-
flujo con el gradiente de concentracién, En los gases DAB nor
malmente se supone independiente de la composicién y con esto =
se puede llegar a la ecuacibn de Stefan-Maxwell thl, que es -
una forma diferente de las relaclones de difusién binarias bési
cas. Pocos investigadores han hecho intentos para el cllculo-
de flujos en sistemas multfcomponenetes, pero podemos menclonar
que Wilke (243) ha desarrollado métodos aproxfmados de c&lculos
y ¥oor (317) generaliza para sistemas ternarios. Otro artfcu--

los han sido publicados,pero no han sido generalilzados debida~--

mente ( 43,117:289 )
MEZCLAS LIQUIDAS BINARIAS A DlLUCION.lNFINITA.

Para una mezcla binaria de un soluto A en un disolvente B,
el coeficliente de difusién DAB°de A difundiéndose en una solu--
cién Infinitamente diluida de A en B , implica que cada molé&cu-
la de A se encuentra rodeada pbr moléculas egencialmente puras
de B, En trabajos de ingenierfa, stﬁ embargo, se supone que-
D,n° es un coeficiente de difusién representativo para las con

AB
centraciones de A de un 5 y hasta un 10 % en mol,

Dentro de los métodos m&s generales para la estimacidn de -

coeficientes de difusidon estdn los siguientes:
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Método de Wilke y Chang .

Una correlacién cominmente utilizada para la estimacidn de
D;B es el método de Wilke y Chang (334), que es en esencia,una
modificacidn empfirica a la relacidn de Stokes-Eintein en fun- =
cién de la viscosidad de un parametro denominado factor de aso-
ciacidn del solvente B, el cual tiene diferentes valores,depen-
diendo del solvente y presenta desviaciones promedio del 10 %.
El método de Wilke y Chang tambien se aplica a DIFUSION DE GA-
'SES Y SOLUTOS ORGANICOS EN AGUA , DIFUSION DE AGUA EN SOLVENTES

ORGANICOS Y DIFUSION EN SISTEMAS ORGANICOS .
DIFUSION DE GASES Y SQLUTOS ORGANICOS EN AGUA,

Ademis de la correlacidn de Wilke y Chang se tienen los si

guientes métodos:
Método de Othmer y Thakar.

Othmer y Thakar (180) proponen una correlacifn bastante --
sencilla,aplicable a la difusi6n de gases y solutos orgénicos -
en .agua. Presenta errores promedio de 14 %,pero no puede pre
decir la dependencia con la temperatura y solo es aplicable a -

sistemas acuosos.
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Correlacién de Akgerman y Gainer .

Akgerman y Gainer (3 ) desarroliaron una nueva expresidn-
para predecir la difusividad de un gas en un lfquido que puede-
ser agua o solventes orgdnicos y sus resultados son comparables

con los de los métodos anteriormente descrijtos.
DIFUSION DE AGUA EN SOLUCIONES ORGANICAS .

El método de Wilke y Chang para este tipo de sistemas no -
es muy confiable por lo que se regcurre al trabajo de Lees y -

Sarram (142) .
"DIFUSION EN SISTEMAS ORGANICOS .

Ademds del método de Wilke-Chang,se presentan varios méto-

dos alternativos para la estimacidn de 0;8 :
Correlacidn de Scheibel

Scheibel (258) propuso que la relacidn de Wilke-Chang fue-
ra modificada, eliminando el factor de asociacifn y con constan
tes especificas para agua, benceno y otros disolventes se obser

van errores promedio del 20 % .
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Existen numerosas correlaciones (30,58,80,127,128,239 )
y comparaciones entre €stas, inclusive con correcciones por visco
sidad ( 105 , 112 ), pero la mayoria de €stas, no son generales.
Otros investigadores { 106 ) han estudiado el efecto de la-

temperatura,

Hasta ahora se han tratadc soluciones a dilucién infinita,-
pero también existen correlaciones para estimar los coeficientes-
de difusién en funcién de la concentracién y aunque en este traba
jo no se tratardn, no podemos dejar de mencionar los trabajos de-
Vignes (326 ), Leffler y Cullinan (48 ), Rathbun y Babh (238 ), y

Haluska y Colver (98 ).
MEZCLAS LIQUIDAS MULTICOMPONENTES,

En una mezcla hinaria como se ha visto, un coeficiente de -
difusién es suficiente para expresar la proporcionalidad entre el
flujo y el gradiente de concentracifn, Er sistemas multicomponen
tes,la situacién es considerahlemente mis compleja, es'por esto -
que no existen m&todos generales para estimar los coeficientes de
difusién de mezclas |Tquidas mul ticomponentes, Algunos autores-
(130,131) adaptan correlaciones a sistemas ternarios pero su apli
cabilidad es muy limitada. En realidad solo se ha estudiado un -

caso, cuando un soluto se difunde a través de una solucidn homogé
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nea de una mezcla de solventes y se hatla de un coeficiente de di
fusién entre el soluto y la mezcla de disolventes., Este problema-
ha sido discutido por vartos auteres (: 46,110,113 ) y se han pre

puesto relaciones empiricas,

Otros autores Ran discutido el prokilema de ohtener coefi -
clentes de difusidn de 1Tquidos multicomponentes, pero el proble-
ma es complejo y estimaciones realimente pricticas,no han sido de-

sarrolladas ( 32.36,44.45,49,174,175 )
4,5.4 TENSION SUPERFICIAL,

LIQUIDOS PUROS.

Cuando la temperatura aumenta, la tensidn suberficial de un
1Tquido con su vapor decrece y se aproxima a cero en el punto crl
tico (250 ), En el rango de temperatura reducida de 0,45 a 0,65,

o para muchos |fquidos org8nicos varfa de 20 a 4G dinas/cm, Yy -
para metales 1fquidos la tensidn superficial varfa entre 300 y -~
600 dinas /cm, Esencialmente ,todas las técnicas de estimacidn -

para la tensién superfictal de 1fquidos son emplricas,

Correlacién de Macleod y Sugden.



Macleod { 249) en 1923 sugiere una relacidn entre la tensidn
superficial y las densidades de lfquido y vapor ,que complementa -
Sugden (249 )} en 1924 Jagregando un pardmetro independiente de la ~
temperatura al que Ilama 'paracoro', Quayle (346 ] emplea datos-
- experimentales de tensidn superficial y datos de denstdad para-
el cllculo de los pardmetros ''paracoro' y de acuerdo a esto se lo-
gran obtener valores de dichos pardmetros usando una contribucién-

de grupos,

Correlacidon de Estados Correspondientes,

/3 . 1/3

El grupo o [Pc2 Tc es adimensional, excepto por una -
constante numérica que depende de las untdadgs de la tensidn super
ficial, presifn y temperatura criticas. Van der Waals (243) sugi
ri6 en 1894 que este grupo puede ser relacionado con (1-Tr), -
Brock y Bird (.24 ) desarrollaron esta idea para Ifquidos no pola-
res, su precisién es similar a la de la correlacién anterior, pero

no es aplicable a compuestos que tengan fuertes puentes de hidrSge

no,

Una correlacidn similar fud propuesta por Riede] ( 249) y -
Hakim ( 284) que propusieron el uso del factor polar de Stiel para

aplicaciones a compuestos polares.
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Los errores que presentan Jos métodos anteriores son normal

mente menores al 5%,

Otros métodos de estimacidn de la tensidn superficial de 17
quidos puros se rebortan en la literatura ( 187,259 }, todos -
&llos correlacionan a Ja tensidn superftcral con alguna otra pro

piedad y no son generales,
MEZCLAS NO ACUOSAS.

La tensidn superficial de una mezcla lfquida no es una fun-
sidn tan simple como la de compuestos pures, deliido a que en una
mezcla la composiciGn en la suberftcte no es la misma que en la -
mayor parte del sistema, En clertos casos nosotros conocemos la
compos ici8n del volumen pero no Ja composicidn en la suberficie.—
Las técnicas que se sugieren se pueden dividir en dos categorfas-
las basadas en relaciones empfricas y las derivadas de la termod i

ndmica,
Correlacidon de Macleod y Sugden.
La correlaci8n de Macleod-Sugden para la estimacin de la -

tensidn superficial de compuestos puros puede ser utilizada para-

mezclas, y a Bajas presiones ha sido empleada para calcular ten -
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siones superficiales de mezclas de una gran variedad de 1fquidos-
orgénicos con buenos resultados ( 81,164 ). Otros autores -
( 293 ) han aplicado esta correlacién a sistemas a presiones -
altas con buenos resultados pero solamente se ha probado con hi -
drocarburos. Algunos investigadores,sin embargo,no pueden obtener
el par8metro paracoro de las tablas de contribucidn de grupos y -
tiene que ajustar datos por regresiones para cada componente en -
la mezcla, Esta correlacifn,es la Gnica que puede ser utilizada-

para sistemas polares no acuosos.
Procedimiento 10A,2.2

El procedimiento iOA.Z.Z del API 44 (293) sugiere una rela-
cidn en funcién de la tensi6n superficial de cada componente y de
su composicién en la mezcla y generalmente aplica a mezclas de hj
drocarburos a bajas presiones y no se recomienda a sistemas de no
-hidrocarburos cuando la tensidn superficial de los componentes -

tiene una diferencia mayor de 10 dinas/cm.
Correlaciones Termodindmicas.
La termodindmica clésica y estadlstica han sido empleadas -

para derivar expresiones de la tensién superficial de mezclas 17-

quidas ( 65,260 ) y los resuitados difieren en algunos aspectos -
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pero se llega a una expresidn similar en funcién de los coeficien
tes de actividad, Eckert y Prausnitz (215) y Sprow y Prausnitz-
(234 ) han usado la teorfa de soluciones regulares para describir
a la fase superficial. Para sistemas no polares Reid (249) re
comienda el uso de una de estas ecuaciones tal y como lo indica -
Sprow y Prausnitz (234). Este método presenta una desviaciGn -

de dos - tres %.

SOLUCIONES ACUQSAS,

Mientras que para soluciones no acuosas la tensién superfi-
cial de mezclas es aproximada por una funcién 1ineal de la frac -
cién mol, en soluciones acuosas se muestran ;aracter?sticas fuer-
temente no lineales, La tensién suberficial es representada por
una lfnea cercana a una recta en coordenadas semilogarftmicas, -
esto es tipico en sistemas acuosos orgdnicos, pero existen muy po

cos métodos para la estimacidn de la tensién superficial de estos

sistemas. Algunos son:
Método de Meissner y Michaels.
Meissner y Michaels ( 164) modifican la ecuacién de Szysz -

kowski en funcidn de una constante caracteristica del material or

gdnico y los valores publicados de dicha constante son pocos y so
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lo puede aplicarse si la solubilidad del compuesto orgdnico en el

agua es baja, La desviacidn promedio es del 3%,
MEtodo de Tamura, Kurata y Odani.

Tamura, Kurata y Odani (249 ) sugieren una serie de ecuacig
nes complejas para estimar la tension superficial de mezclas acuo
sas binarias, sin embargo talés ecuaciones estdn en funcién de -
una constante que depende del tipo y tamafo del compﬁesto organi-
co, y de la cual no se tiene toda la informacién requerida, Este

método presenta desviaciones que no exceden el 15%,
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4.6 MEtodos de cllculo seleccionados,

Existen en la literatura un gran nlmero de correlaciones -~
y métodos grdficos para la evaluacién de propiedades de trans--
porte como son : viscosidad, conductividad térmica, coeficientes
de difusidn ; y propiedades de superficie como la tensién super-
ficial, de compuestos puros y de sus mezclas, pero son muy poco-
el&sticas debido a su poca generalidad, ya que solo pueden ser -
utilizadas en slstemas cuyas caracterfisticas estén bien defini-~
das { nimero de componentes presentes en una mezcla, naturaleza-
qufmica, presiones altas, etc.).

Uno de los enfoques que ha sido muy utilizado en la predic-
cién de propiedades de transporte, 1o const?tuyen los modelos ba
sados en el Principio de Estados Correspondientes, como son los-
métodos desarrollados por Thedos y co-autores, Stiel y co-auto--
res, etc., los cuales parten de analisis dimensionales y regre--
sionales para dar forma a sus correlaciones; otro de los enfo- -
ques utilizados son los modelos basados en la teorfa cinética mo
lecular como los de Lennard-Jones, Stockmayer, Chapman-Enskog, -
Wilke y otros; un tercer enfoque dado por los métodos de contri=
bucién de grupos como son los propuestos por Morris, Roy-Thodos,
Robbins-Kingrea, Macleod-Sugden, entre otros; y un cuarto enfo-
que dado por métodos empiricos como son los de Gambill, Filipov,

Fuller-Schettler-Giddins, por citar a algunos .
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Tomando en cuenta a todos los enfoques anteriores, en esta-
seccibébn describiremos los métodos de c8lculo seleccionados para-
formar parte del paquete correspondiente a la parte de propieda-

des de transporte y que son los siguientes:

- Viscosidad

Gases puros a bajas presiones
-~ Potencial de Lennard-Jones
- Potencial de Stockmayer
- Método de Stiel-Thodos

Mezclas gaseosas a bajas presiones

- Método de Wilke

- Método de Brokaw

Gases puros a presiones altas

- M&todo de Jossi, Stiel y Thodos

- Método de Stiel y Thodos

~ Método de Reichenberg
- Mezclas gaseosas a presiones altas

~ M8todo de Dean y Stiel

~ Liquidos puros con temperaturas mayores al punto normal -
de ebullicién

- Método de Jossi, Stiel y Thodos

Mezclas de lTquidos

- Método de Gambill

- Procedimiento 11 A.3.1
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- Conductividad Térmica

- Gases puros a bajas presiones
- Mé&todo de Eucken
- MEtodo de Misic y Thodos

- Mezclas gaseosas a bajas presiones
- Método de Lindsay y Bromley

- Gases puros a presiones altas
- MEtodo de Stiel y Thodos

- Mezclas gaseosas a presiones altas
- MEtodo de Stiel y Thodos

~ LTquido puros

- MEtodo de Robbins y Kingrea

Mezclas de 1fquidos
~ MEtodo de Filipov
~ Procedimiento 12 A2,1
- Coeficientes de Difusibn
- Mezclas binarias gaseosas a bajas presiones
- Método de Slattery y Bird
- Gases y disolventes orgéﬁicos en agua
- MEtodo de Othmer y Thakar
- Mezclas binarias dilufdas

-~ Método de Scheibel
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- Tensidn Superficial
- quuidos purcs
; Método de Macleod y Sugden
- MEtodo de Brock y Bird
- Mezclas no acuosas
- M8todo de Macleod y Sugden

~ Procedimiento 10 A,2,2
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4.6,1 VISCOSLDAD
GASES PUROS A BAJAS PRESIONES

Como ya se vio en la seccidn 4,1, las t8cnicas para la es-
timacién de la viscosidad de los gases estdn hasadas en la teo -
rfa de Chapman- Enskog, o en la Ley de estados correspondientes.
La primera puede ser descrita por las ecuaciones (379}, (380) vy
(381) que nos llevan a la evaluaci6n del par8metro de colisidn ~
integral Q, ¥ que generalmente ,es evaluada por las funciones po-

tencizles de Lennard-Jones y Stockmayer,
Potencial Lennard-Jones 12-6

E) potencial Lennard-Jones 12-6 {249 ) es expresado por la-

ecuacién (382 ]:
oir) = hel( )12 - (28 ( 382 )
Para los c8lculos de compuestos no polares se utiliza muy-
frecuentemente este potencial, Partiendo de la ecuacién (379):

y-66s AT (379 )
ag
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donde:
2,3551 - (0,0874 )( w) ( 415 )
(Pec /Tc) 1/3
Tf‘= Te {0,795 + ( 0.1693 )(w )} ( 416 )

Neufeld ( 178) propuso una ecuaciSn empfrica que es Gtil -

para aplicaciones computacionales:

o = () + —S o v —E (117 )
v T exp DT exp F T

donde:

Té= T/ {e/k } (418 )

= 1,16145
= 0,14874

L
f !

C = Q,52487

[=]
]

a,7732a
2.16178

m
]

F = 2,43787

La ecuacién (417 ) es aplicable en un rango de 0,3 < T#<
100 con una desviacién promedio de 0.064% y Reid (249 ) la su -
giere en lugar de otras relaciones andliticas (38 ) o nomogra =

mas (26,28 )
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Potencial de Stockmayer

Para moléculas nolares se utiliza la funcidn potencial de-
Stockmayer (249 ) v es en esencia la misma que la de Lennard -
Jones 12-6 vista anteriormente, solo que para compuestos polares
se toma en cuenta las interacciones dipolo-dipolo y se parte de-

la ecuacién (379 ):

o= -lz‘-l— 26.69 (379 )
o“ Qv

y para el cdlculo de o vy S?v se requiere de un par8metro polar-

definido como:

5 = P (385 )

donde up es el momento dipolo; € y 9§ son los pardmetros de -
Stockmayer(§ es adimensional), Reid (249 ) publica valores de -
e/k, o y & para algunas moléculas polares y Monchick y Mason -
(249 ) obtienen valores de Q,. Brokaw (26 ) sugiere para apli

caciones computacionales las siguientes relaciones:

- 1.585 Vb2 ) 1/3 (387 )
1 +1.38
S (18) (1413 62 ) Tb (388 )
. 2
].924 v 103 Up ( 389 )

§= 576
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donde Tb es la temperatura normal de ehullicign y Vb el volumen-
molar del Ifquido a Th, y parg el cdlculo de Qv:

2

_ 0.2 ¢
Qv(St:ockmayer) = QV(LJ) + ""—'_',_——L" ( 386 )

con TW = T / (efk ) ( 381

por lo que se puede aplicar la ecuacidn (379 ) que nos da un -

error menor al 2%,

Los métodos de estados correspondientes presentan a la vis

cosidad como:

ek 71/2,1/2 , ( 390)
o
o M * 1,.0.965 Tr< 1 (393 )
ot =
I Ho* g 0:71 + 0.29/ Tr Trs 1 ( 394 )

donde “c*es la vi'scosidad a la temperatura critica, pero a pre-~

siones Bajas:
wt - _3.5u'72 pc2/3 ( )
Tc1/6 395

Método de Stiel-Thodos,

Relaciones similares a las anteriores fueron desarrolladas

por Stiel y Thodos ( 308,309 ) y para gases no polares:



ue = 34.9%107% - 1,99 T 1.5 ( 419)
ne = 17.78%107°(4.58Tr-1.67)°"8 1+ 5 1.5 ( 420
y posteriormente Yoon-Thodos (313} revisan y dan: ( 421 )

0.618 "

pe = 4.610 Tr - 2.04Exp(~0.499Tr)+1.94Exp (-4, 058Tr)+. 1

para gases polares con puentes de hidr6geno,Stiel y Thodos (170)

proponen;

ue = (0.755Tr - 0.055)zc™>/" Tr<2.0 (422 )

y sin puentes de hidrdgeno:
ue = (1.90Tr - 0.29 )*/5 2.72/3 Tr < 2.5 (423 )

donde €= Tcl‘(6 M“le Pc“2/3

*

La ecuaci8n (419 ) fué probada (308 ) con 560 puntos dando
una desviacién promedio de 1.83% y la ecuacién (420 ) se probs -
(308 § con 225 puntos encontrfndose desviaciones de 1.62%, La-
ecuactdn (Y421 ) fPué probada (313 ) para 148 puntos con 1.97% de-
error promedio, La ecuacidn (422 )} fué prohada (304 ) con 129 -
puntos experimentales y presenta desviaciones de 1,47%., Stiel-
y Thodos recomiendan que el &cido glorhfdrico sea tratado como -
un gas con puentes de hidrégeno, La viscosidad del Scido acético

no debe calcularse con esta ecuacién.
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La correlacidn para gases polares sin puentes de hidrégeno

fué probada con 197 datos (309 J con desviaciones promedio de -

2,59 %

CR}

lores

Para Ridrégeno y helio ,Stiel y Thodos (308 1 proponen:

Hidr6geno:

p= 6.43*10"5 T°‘9l‘ TS 50°K (424 )
W= 90.71%10 2(0.1375 T - 1.67)5/8 T > 50°K ( 425)
Helioq:

1= 46.75%107> 70-656 T »15°K (426 )

Para fluor, hromo, lodo, Stiel y Thodos (308) dan los va

de ¢ 1

Compues to €
Fluor Q,0396
Byromo 0.0115
lodo 0.00905

Yoon y Thodos (313 ) proponen:

HidrSgeno:
e 107 = 47,65 Tr0+657_20exp (-0.858Tr)+

Exp(-3.995 Tr) + 1 ( 427 )
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Helto:

(428 )
Lex109=52.577r0" 85618 9Exp (=1. 14Tr) +17.9Exp (~5.182Tr)+1

MEZCLAS GASEOSAS A BAJAS PRESUONES

La ecuacidn fina) basada en la teorfa cipética est

(13 )

En este traBajo se seleccionaran dos métodos para el cdlcu

lo de] par8metpo de mezclado para vigcosidades, ¢ j

Aproximacidn de Wilke.

Wilke (2491 deriya una expresign para ISE

e w2 Cns w2

5 172 (423 )
H (8 {l+(Mi/MJ)})

Esta correlac{én es aplicabile @ compuestos no polares y -
olitiene errores menores al 1% comparando 17 mezclas binarias.

es aplicable a Aidrdgeno y helio.

No

Aproximacidn de Brokaw.
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Brokaw ((26 ) sugiere la siguiente correlacidn:

_ 1/2
<1>iJ.— (“a/ pJ.) si_inj ( 430 )
donde:
0.45
~ -1/2 ij = Mg (431
AppmmgMyyT T G G015 172
2(1 + Mi‘)+ ij i]
J 1T +m,.
iJ ,
G v )0-25 (432 )
(1+MU )(I+Mij)
MU = Mb/Mj (433 )
& % \1/2
o o 1 + ( T' Tj ) + GI Gj / h) (434 )
172

U e (82 P ] 4 (83 7 00))

donde 6y T¥ estdn defintdas por las ecuaciones (389 ) y (381)
respectivamente, En general esta correlacidn presente desviacic-
nes menores a un 2% (249 §, V

i

GASES PUROS A PRESIONES ALTAS,

A presiones reducldas altas se tiene un amplio rango de -
temperaturas en donde la viscosidad decrece con la temperatura y-

la viscosidad mids Bien simula al estado Ifquido y se considera -
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un gas ''denso' y requiere de correcciones por efectos de la pre =

sién como son los siguientes:
Método de Jossl, Stiel y Thodos,

Jossi, Stiel y Thodos ( 312) emplean un método basado en -
una funcidn residual de la viscosidad ( }1- 11" ),donde it es la vis
cosidad del gas denso y p° es la viscosidad del gas dilufdo a la

misma temperatura y proponen:

(Cu= u®de + 1) 925 o 1.0230 + 0.23364 p.+ 0.58533 p.,2

- a.40758 o 3 + 0.093324 p * w3s )
donde:
1/6
€E = h—. (.“36 ).
M Pc '

Este m8todo aplica a. compuestos no polares en un rango de-
0.1 < pp <3.0, No apltca al hidrégeno, amoniaco o agua y presen
ta desviaciones mSximas de 158. Jossi, Stiel y Thodos (312 ) -
desarrollaron expreslones para hidrégeno, amonfaco vy égua que -

son las sigulentes:

 Hidrégeno
(Cu= ) +10™) %2 L 0.10616 -~ 0,042426 p_ +
2 4

o, - 0.12295 pi + 0.025149 o, ' ( 437 )
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Amonfiaco

{ (u- o) e+ 107 9250 g 10670 + 0.022655 0.
+0.0357% o - 0,032153 ¢ + 0.008298 p (438 )

Agua

[ (u- wle +107%) 9252 10721 + 0.040646 o

3 ]

+ 0,0026282 pi - 0.0054430 Py ¥ 0.001797 P, ( 439 )

Método de Stiel y Thodos.

Stiel y Thodos (311 ) emplean un enfoque similar al método
anterior para desarrollar correlaciones para el cdlculo de la vis

cosidad de componentes puros polares a presiones altas y son:
(u- 1} = 16,56%1072 p:"Jl prj.o,l( 4ho )

Cu- u°) = 0,607#1075(3,045 o +0,63)' 733 (uh1 o)
0.10< p_ < 0.9

log (- log { Cu~ p°) € }) = 0.6432 - 0,1005 p -~ &
para 0.9 <pr§_2.6 ( 4h2 )

donde:

L= 0.0 para 0.9< P <2.2 ( 443 )

o>
il

b.756107"( 0% - 10.65 )2 para 2.2 <p_ <2.6( 4uk )
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Este método ( 311) presenta desviaciones menores al 10% ,

Método de Reichenberg.

Los Métodos de Thodos y co-autores ( 3113312 ) para -
la evaluacién de la viscosidad de gases puros a presiones altas -
estSn basados en una funcifn residual de la viscosidad, Reichen=
berg ( 244,245 ) desarrol1$ correlacliones tanto para gases pola -
res y no-polares empleando el enfoque de relacién de viscosida -
des ( u/ 4*). Esas correlaciones son:

1.5
3 e 1 +(3~0.45 q) —2EC (445 )
BPr+ (1+CPP) -1

Las constantes A, B, C y D son funciones de la temperatura

reducida:

a ‘ .o

A=~ Exp Coy Tr 3 (446 )
Y ~v |

C = -?I.—:;Exp Cy, Tr 3) (4u8
4 -8

De —-Exp (6, Tr 3) (449 )
Tr

1,9824 * 1073

<}
-
|
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= Y _ -
o, = 5.2683 , = 3.7035
a = Y =
3 = 0.5767 3 = 79,8678
B, = 1.6552 8 = 2,9436
_ 5
Bz = 1,2760 , = 2,9130
Y, = 0.1319 S = 16,6169
3
668 ()2 pc
y q-= - My - ( 450 )
3
Tc

donde Hp es ‘el momento dipolo y para compuestos no polares g = 0,
Esta relacién presenta ( 249) errores promedios del 10%,
MEZCLAS GASEQSAS A PRESIONES ALTAS .
Se han desarrollado muy pocas correlaciones confiables para-
la estimaci8n de la viscosidad de mezclas gaseosas a presiones al

tas, una de esas correlaciones es:

Correlacioén de Dean y Stiel
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Dean y Stiel (283 ) expresaron la yiscosidad de mezclas -
gaseosas a presiones de moderadas a altas,en térm{nos de la visco

sidad residual, El método propuesto es;

(= uS)e =1.08(Exp(1.439, m)-Exp(~1.1115 m'*858)) (451 )

donde:

Hn = viscosidad de la mezcla a presidn alta,
Hn°= yiscosidad de la mezcla a Baja presidn,

P m = densidad pseudoreducida de la mezcla,

Pm = densidad de la mezcla,
1/6
Tc
em'= _..._._m..._.—_. (452 )
w172 p 2/3 :
m m

El peso molecular de la mezcla Mm' es un promedio de la -
fraccién mol y los parémetros pseudocpfticos de la mezcla Zcm, -
Tcm y Pc ., son calculados con las reglas de mezclado de Prausnitz

y Gunn ( 223):

Tc

(i

L Y,Te, : (453 )

= 1051{
Zcm b YiZci { )

455
ve LY, Ve, ( )
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ZcmR Tcm ( 456 )

ch

Pc =
m

Esta correlacidn es aplicable solo a mezclas no polares, -
Para 9 mezclas no polares el error promedio fué de 3,7% Czqgl- -
Los mejores resultados de esta correlaci8n pueden esperarse para-

mezclas de gases no polares de bajo peso molecular.

LIQUIDOS PURQS CON TEMPERATURAS MENORES AL PUNTQ NORMAL DE EBULLI

CION.

Cuando un lfquido se encuentra por dehajo del punto normal
de ebullicibn su viscosidad no se afecta por la presién, pero -
si por la temperatura, y es por ello que las correlaciones para -
la evaluacifn de la viscosidad estén en funcidn de la temperatura,

como la siquiente:
MEtodo de Van Velzen, Cardozo y Langemkamp,

Van Velzen y co-autores (324 ) modifican la ecuacién de -

Andrade (249 ) y obtlenen;

logp = B ( -% - -% ) » ( 457 )

donde B y C son constantes relacionadas con la estructura del com

puesto. Este método,presenta desviaciones promedio del 14%, .
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Reid (249 ) da una talla con las constantes a usarse con este mé-

todo.

L1QUIDOS PUROS CON TEMPERATURAS MAYORES AL PUNTQ NQRMAL DE EBULLI

CION,

Para 1fquidos saturados a presiones altas se ut{lizan las-

correlaciones desarrolladas para gases puros a prestones altas,

MEZCLAS LIQUIDAS.

Para mezclas liquidas se seleccionaron correlaciones gene-
ralizadas, que sin embargo,presentan el {nconveniente de que sur-
gen grandes errores en la evaluaci8n de la viscosidad de la mez -
cla cuandg existe un mdxitmo, un mfnimo o amboss,cuando cambia la -

composicién de la mezcla. Esas correlaciones son:

Correlacién de Gambiltl,

Gamhill (82 ] sugiere la siguiente ecuaci{dn;

n ;
o= exp ( I Xp In ) (458 )
j=1 o

Procedimiento 11 A,3,1.
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Este procedimlento (293 ) es una adaptacidn de Ja ecuaci6n
propuesta por Kendall y Monroe (129 ] y se utitliza para componen~
tes con peso molecular y caracter(sticas generales similares, La
ecuacién sugerida es:

n
uo= ( z:xiui'”)3 (459 )
=1

4.6,2 CONDUCT(VIDAD TERMLCA.,
GASES PUROS A BAJAS PRESIONES,

Siguiendo los modelos de Eucken, vistos en la seccidn 4, 2-
o tomando en cuenta la ley de estados correspondientes, podemos =
evaluar la conductividad térmica de gases puros a bajas presiones,

dicha evaluacién se lleva a cabo con los siguientes métodos:
Correlacién de Eucken,

La correlacién de Eucken (249 ) aplica a gases poliatémi -

cos y puede ser expresada de la siguiente forma:

‘

x=_§_(_cv + 447 ) (460 )

o bien,por la forma modificada de Eucken:
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A=%(1.32cv+3.52) ( 461 )

con

Cv = Cp -~ R ( 462 )

Esta correlaci6n no aplica a gases polares y su desviacidn

es grande, adnque usualmente son menores a un 10%,

MEtodo de Misic-Thodos,

El m8todo de Misic~Thodos { 300,391 ) aplica a hidrocarbu
ros ligeros y compuestos inorgdnicos y se presenta en varias for-

mas:

Para metano, naftenos e hidrocarburos aromdticos con tempe

raturas reducidas menores o iguales a uno;

6 o o ‘ (463 )

Para todos los otros hidrocarburos y para otros rangos de-

temperaturas reducidas:

A= (1078 (ths2 TF - 5014 )23 LB (46l )
T

para no hidrocarburos con 1,0 <Tr < 3.0
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A= ( 10'6 y {(1.950 Zc - 31.94 ) Tr + 10.21 Zc - h.91}(*

(¥ 1.079 - 1.97 Zc ) , ~d£aiﬁh ( 465 )

T
para no hidrocarBuros con 3.0 «<Tr < 15,0:

A= ( 10"5 ) {(7.18 - 18.25 zc )} Tr + 10.21 Zc - 4.91} (*

(* 1.079 - 1.97 Zc) _Egzih ( 466 )
T
donde;
176 . 1/2 '
1= Je” M ( 467 )
PC2/3

Para hidrocarburos ligeros, los autores (300 ). reportan -~
una desviacidn promedio de 2.4% bara 154 datos broﬁados. Para no
hidrocarburos, el error observado fué de 2.2% para 851 datos. -

Esta correlacidn no aplica a helio, hidrdgeno o nedn.
MEZCLAS GASEOSAS A BAJAS PRESIONES.

La conductividad tdrmica de una mezcla gaseosa,generalmen-
te no es una funcidn lineal de la fraccidn mol, y cuanto mayor -
sea la diferencia de pesos moleculares de los componentes, mayor-
es la diferencia de los valores estimados y los reales, Es por -
esto que los modelos utilizados para la eyaluacién de la conducti

vidad térmica de mezclas son escencialmente empiricos, El método
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selecclonado para dicha evaluacidn es el siguiente;

MEétodo de Lindsay - Bromley,

Wassiljewa propuso ( 249) una ecuacidn que describe la con

ductividad térmica de gases a bhajas presiones, Esta ecuacidn es:

e M ( 468 )
i=1 n
{1+ '21 Aij ( v,/ vj )}
J#I

Lindsay - Bromley ( 147) recomiendan para el cilculo de -

Aij']a siguiente expresidn;

PP PR S B Rl B VL S C I}
J 11j Mi T+ Sj T+ Sl
(469 )
donde §,son las constantes de Sutherland con los siguientes valo-~
res:
Si = 1,50 Tﬁi

_ 1/2
sij = cs(sisjl

donde:

cs = 0.73 si uno de los gases en la mezcla es muy polar.
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t =1.0 en el resto de los casos,

Los autores de la correlaciSn dan una desviacidn promedio~
de 1.9% para 85 mezclas, pero no delie aplicarse a mezclas polar -

polar,
GASES PUROS A PRESIONES ALTAS,

La mayorfa de las correlaciones para la evaluacign de la -
conductividad té@rmica a presiones altas, estin Rasadas en la con-
ductividad residual (A - A° ) o en la relacién de conductivida-
des { A/ A° ) donde A°es la conductividad térmica del gas a -
baja presiSn y a la misma temperatura, £1 método seleccionado -

es el siguiente,
Método de Stiel y Thodos,

stiel y Thodos (310 ) desarroilaron el dnico m8todo que -
aparece como el mds generalmente aplicado, El método,nos- pro -

porciona las siguientes ecuaciones:

- P
( A= 2°) T2¢® = (14.0¥1078) (e*33% "T-1) con p_<0.5( 470 )

8,, .67 °

) (e’

I

"-1.069) con 0.5<p <2.0
( 471 )

( A= 2°) Tzc® = (13.1%10"
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) p
(A = 2°)Tzc® = (2.976%1078) (e’ *155 ""42.016) con 2.0¢p <2.8
( 472 )
con.
1/6 172
T = Tc M (467 )
bo2/3

Esta correlacidn no debe aplicarse a hidrdgeno, helio, agua
y amoniaco, El método da muy malos resultados para compuestos -~
polares y para compuestos no polares presenta degyiaciones entre -

un 10 y 20% (249].
MEZCLAS GASEOSAS A PRESIONES ALTAS .

Reid, Sherwood y Prausnitz (?491 recomiendan el uso de la co-
rrelacidn de Stiel y Thodos (310 ) utilizada para el cflculo de la
conductividad térmica de gasus puros a presiones altas, ya descri-
ta anteriormente (310 ) y utilizar las reglas de mezclado de -

Prausnitz y Gunn (223 ) para el cdlculo de las constantes pseudo.-

crfiticas, ya descritas anteriormente, Este método tiene las mis

mas limitaciones que para componentes puros.

LIQUIDQOS PUROS,

El efecto de disminucidn de la conductividad térmica al



- 227 -

aumentar la temperatura es una caracterfstica de los 1Tquidos,-
y tal efecto es casi lineal y dehido a que la presidn ejerce poca
influencia, podemos tomar en cuenta a algunos métodos para la eva-
luacidn de la conductividad t@rmica de 1fquidos puros, pero el -

seleccionado es el siguiente;

Método de Rohbins y Kingrea,

Robbins y Kingrea (251 ) modi{fican la correlacidn genepal-

de Weber y sugieren la siguiente expresidn:

AL =« ((88.0-4.94H) 1073 3/85%) (0.55/7r) Nepp™/3 (473 )
con:

As™s MM, / Tb + R In (273/Tb) (474 )
donde AHVb es el calor molal de vaporizacidn en el punto normal-

de ebullicidn y las constantes H y N pueden ser calculadas de la-

tabla 9

Esta correlacidn fué probada con 1@3 datos (249 ) y su -
error promedio fué de 3,7% y.no puede aplicarse a lfquidos inorgd

nicos,
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TABLA 9

VALORES DE N y H PARA EL METODO DE ROBBINS-KINGREA

Grupo Funcional Nidmero de grupos H

Hidrocarburos no ramificados
parafinas,olefinas y anillos
Ramificaciones CH3

Ramificaciones C,H
Ramificacliones l§0§C3H3

Sustituciones de F

Sustituciones de C!

Sustituciones de Br

Sustituciones de |
Sustbtuciones de OH

Sustituciones de Oxfgeno
-¢=0 ( Cetonas,Aldehidos )

o]
-¢-0- (Acidos, Esteres )
-0~ (Eteres )
Sustituciones NH2
Densidad de) liquido , g/cm3

<1
> 1

y 4

( iso =)
(normal)

VIO« = \VIAREWN—=N— NNWN—-O

( tert-)

o

-
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MEZCLAS LLIQUIDAS,

Para estimar ]a conductividad té€rmica de mezclas de Ifqui-

dos org8nlcos, se seleccind el siguiente método,

MEtodo de Filippov,

E! mEtodo de Filtppov (249 ) es el mis cominmente usado, -

pero solo para mezclas binarias, y es el sigutente:

Am = AL Xp A X - O XX (475 )
donde:

c = 0.720 (ALZ-A“ ) (476 )

No se reportan desviaciones de esta correlacién en la lite
ratura,

Procedimiento 12A,2.1,

Para calcular la conductividad térmica de upa mezcla 1fqui
da de composiciones conocidas y con las conductividades de los -
componentes puros,se puede emplear la siguiente regla simple de -

mezclado (293},
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n
A, = I X X (477 )

donde Xi es la fracci6n mol o la fraccién : peso, Para una mez«
cla binaria,se uttliza de la siguiente manera;
Si
MI>"M2 y Ay >4, X, = fraccién mol (478 )

M.> M = fraccién peso (479 )

1> My 2

1<% X

La desviacidn de este procedimiento rara vez excede de 10%

(293).
4,6,3. COEFICIENTES DE DIFUSEON.
MEZCLAS BINARIAS GASEOSAS A BAJAS PRES[O&ES'

Los métodos de estimacidn de coeficientes de difusién es -
tdn basados en la teorTa de Chapman-Enskog ,o bien en la ley de es

tados correspondientes, En este trabajo se selecciond el segundo

enfoque ,con el siguiente método:

Método de Slattery y Bird,

Slattery y Bird (273) desarroliaron una correlacién gene-

ralizada, cuyas ecuaciones son las siguientes:
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_ 1/2 ~2/3 -5/6
Dip = Dyap (M) TR(Pey,) T (Te ) (480 )
donde:
_ ol , 1.823
Dypp = (3.882%107) (T /7Tc),) (481 )
2 MM
M, = —_ ( 482 )
( M, o+ M, )
Tey, = ( Te, Te, ) 1/2 ‘ ( 483 )
Pe,, = (Pe, Pc,) /2 | ( 484 )

Los autores combaran los valores obtenidos con las ecuacio
nes anterfores,con datos experimentales, para 50 pares de compues
tos y encuentran un error promedio de 6,9% ., Mezclas que conten-
gan hidrdgeno, helio o agua no siguen la correlaci6n; pero para -

el caso especifico del agua,tenemos:

Dygp = 5.1118+10°%) (T / Ty, ) 2.334 (485 )

12
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GASES Y DISOLVENTES ORGANICOS. EN AGUA.

Para la estimacidn de difusividad de gases y disolventes or

ganicos en agua,se seleccltond el siguiente nétodo;
Método de Qthmer y Thakar,

Othmer y Thakar ( 1801 proponen una coprelacién simple que

requiere de solo 2 pardmetros y es la stgutente:

-5
" -1.1
Dpg = 14.0 % 10 My A ( 486 )
donde;
w, o= viscosidad del agua
VA = volumen del! agua

Este método no es recomendahle con soluciones jonizadas y-
presenta desylaciones de 12 a 14% (249 1 para temperaturas entre-

MEZCLAS BINARtAS DILULDAS.

Dentro de los métodos mis generales para la estimacidn del

coefictente de difusidn se selecciond el siguiente:

Correlacidn de Scheibel,
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Scheibel ( 258) propuso la eliminacidn del factor de aso --
ciaci8n V , por constantes especfficas para agua, henceno y otros

disclventes, Su correlaci{6n se expresa como sigue;

*
- KT __
Dpp= =773 ( 487)

Hg Va

donde para casos generales :

. ) 3V
K* = 8.241078( 1 + ( —~) 273 (488 )
A

donde:
K* es la constante de Scheihel

V es el volumen molar

excepto para agua como disolvente,si V, < VB se utiliza;

A
-8 )
K* = 25,2*%10 ( 489 )
para benceno como disolvente,si VA < 2 VB
K* = 18.9*10‘8 ‘ o (490)

y para otros disolventes,si VA < 2,5 VR

K = 17.5*10'8 ( 491 )
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Para temperatupas entre 10 y 30°C el error promedio de es-

ta correlacidn es cercano al 20% (249 I,
L.6.4 TENSION SUPERFICIAL.,

LIQUIDOS PUROS.

Los métodos mds cominmente utillzados para la estimaci{én -
de la tensi6n superficial de 1fquidos puros estdn hasados en la -
ley de estados correspondientes y en el pardmetro paracoro, Aquf

se seleccionaron ambos enfoques representados por:
MEtodo de Brock y Bird,

Brock y Bird ( 24 ) desarrollaron una correlacidn en fun -
cién de un grupo adimensional, para el cdlculo de la tensidn su -

perficial de Ilquidos puros no polares y sugirieron:

: = (0.133 &_-0.281) (1-Tr) ' 1/3 (492 )
—s7—75 = (0 . ~0-
pe?/3 1173 ¢
' donde o es el pardmetro de Riedel, sin embargo Miller (166 ) re-

laciona a o, con Thr y Pc y da la siguiente expresidn;

_Tbr In Pc (493 )

i = 0.9076 (1 +
¢ 1 - Tbr
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teniendo:

og=pt3 1B (1 -1y MO ( 49b )
con:

Q=0.1207 (1 +—Jtbr In Pc ) - 0.281 ( 495 )

1 - Tbr
Esta correlacién no aplica a compuestos gue tengan fuertes
puentes de hidrdgeno ( alcoholes, &cidos) y ITquidos de hidrégeno

helio y riedn ; las desviaciones son menores a un 5% (249 ).
Método de Macleod=-Sugden,

Macleod-Sugden ( 249 )} proponen una correlacién en fun
cidén de un pardmetro denominado paraCoro, el cual se ohtiene por

- contribucidén de grupos ( 3546 ), esa correlacién es:

Para lTquidos puros orginicos:

2 .
P 4 -1 b
0=(__R__)(_:T_+_2_) ( 496 )

y para hidrocarburos 17quidos puros:

( P

4 497
w (497 )

( pp - b))
donde

0= Tensién superficial
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P = Paracoro

M = Peso molecular

R = Refracctdn molar

n = thitce de refpaccidn
pL= Denstdad del 1fquido

= Densidad del vapor

En este trabajo se selecciond la ecuacidn (497) para el -
cdlculo de la tensidn superficial y presenta desviaciones menores

al 5‘4,: (.249 )_r
MEZCLAS NO ACUOSAS,

Para evaluar la tensidn superficial de una mezcla Ifquida-
no acuosa se tienen dos enfoques; los mé&todos derivados de la ter
modindmica y los métodos basadas ep relaciones empfricas, En es-

te trabajo se seleccionaron las segundas que son:

Correlacidn de Macleod-Sugden.

Esta correlacién estd basada en el método de Macleod-Sug -
den (. 249,293 T para compuestos puros visto anteriormente y tiene

la siguiente forma;
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(498 )

donde P, es el pardmetro paracoro de cada uno de los componentes-

i
de la mezcla que es obtenido de la misma manera que para los com-
puestos puros. Esta correlacidn puede ser aplicada a sistemas -

con presiones altas con errores de 5 a 103 (293 ),
Procedimiento 10A.2,2,

Una forma general para estimar la tensifn superficial de -

una mezcla es dada por el APl (293 ) y es la sigulente:

of = £ x, o ( 499 )

Hadden ( 96 ] recomendd que r=1 para los hidrocarburos a -
baja presidn y cuando se tengan no hidrocérﬁuros, St la diferen -
cial de la tens{dn superficial de los componentes puros es mayor-

a 10 dinas/cm, el método no presenta buena precisién (293 ).



_238..

5.- ESTRUCTURA DEL PROGRAMA

Durante el disefio y desarrollo de procesos, muchas veces no
se cuenta con vaiores experimentales de propliedades necesarias -
para la simulaci6n de los mismos y es necesario estimarlas o pre
decirlas. Tales estimaciones pueden estar basadas en la tebria,
en correlaciones de datos experimentaleg, & en ambas,

Los programas de cdmputo que forman el paquete de evalua- -
cién de propiedades termodinamicas y de transporte fueron desa -
rrollados en el Programa Universitario de Computa ( PUC ) de la-
U.N.A.N. , utilizando su sistema de computo ( B7800 )y programa
dos en lenguaje FORTRAN IV, contando con dos bloques principales
~ Propiedades Termodinimicas
- Propiedades de Transporte
y a su vez el primero se puede subdividir en dos grupos:

- Ecuaciones de Estado

Modelos de Coeficentes de Actividad
Esto se muestra en la figura 2
Para el bloque de Ecuaciones de Estado se tienen cuatro -
rutinas principales y que son las siguientes:
- Soave-Redlich-Kwong ( SRK )
- Peng-Robinson ( PR )
- Benedict-Webb-Rubbin-Starlingh-Han ( BWRSH )
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PROGRAMA
PRINC IPAL

PROP IEDADESS

PROPIEDADES
TERMOD!INAMICAS

DE
TRANSPORTE

ECUACIONES

METODOS DE
COEFICIENTES
DE
ACTIVIDAD

FIGURA 2, BLOQUES PRINCIPALES DEL SISTEMA DE COMPUTO
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- tee-Kesler-Plocker-Knapp~Prausnitz ( LKPKP )
Estas rutinas c8lculan los coeficientes de fugacidad de tas fa-
ses lfquida y vapor, para la evaluacidn de los coefientes de e-
quilibrio Kl’ entalpla y &ntropfa de las fases 1Tquido y vapor-
y de la mezcla, como se puede observar en la figura 3

Las ecuaciones SRK y PR ademds cuentan con tres rutinas pa
ra la caracterizacién de las fracciones del petréleo, come son:
peso molecutar, densidad, Temperatura gritica, ﬁresf&n éritica-
y factor acéntrico. Esto se muestra en la figura 4

Para el Bloque de mEtodos de coeficientes de actividad se-
cuentan con los métodos de :
- Chao-Seader-Grayson-Streed { CSGS )
- Margules
- Van Laar
- Wilson
- NRTL
- UNIQUAC
- UNIFAC
- ASOG

Estos subprogramas evallan los coeficientes de actividad -
de la fase liquida, sobre todo cuando se tiene la presencia de-
componentes polares.

Para la evaluacién de la correlacidn de €S con la modifica

¢cién de GS se utiliza el parametro V.| Propuesto por CSGS.
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ECUACIONES
DE
ESTADO

PROPIEDADES
EVALUADAS

FIGURA 3. SUBSISTEMA DE CALCULO DE PROPIEDADES POR ECUACIONES
DE ESTADO
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FRAC.
DE
PETROLEO

BERGMAN

PROP | EDADES
ESTIMADAS
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CRITICA

PESO

TEMPERATU- FACTOR

ACENTRICO

DENS1DAD RA CRITICA

MOLECULAR

FIGURA L, RUTINAS PARA CARACTERIZACION DE FRACCIONES DE PETROLEOQ
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La figura § muestra, ademds de las opciones para el célcu
lo del coeficiente de actividad, los programas para la evalua -
cién de la fugacidad de referencia f? y el coeficiente de fugaci
dad ¢¥ con las alternativas siguientes :

- ldeal

Redlich-Kwong ( RK )

Segundo Coeficiente Virial ( 2CV )

Cheuh-PrausnItz-Redliéh-Kwong ( CPRK )
para f? el modelo ideal es l; ecuacion de presifn de vapor de -
Antoine vy para ¢¥ es igual a uno.

Este bloque evala la entalpfa y la entropia mediante funcio -
nes polinomiales (185),‘como se puede observar en la figura 6 .

El otro bloque principal, propiedades de Transporte, se pue

de subdividir en 4 grupos :
- Viscosidad

-~ Conductividad Térmica

Coeficientes de Difusién

Tensidn Superficial
Esto se muestra en la figura 7

Las partes correspondientes a Viscosidad y tonductividad -
térmica cuentan con rutinas para la evaluacién de dichas propie-
dades para gases puros y mgzcias a diferentes presiones y para -
l1iquidos puros y mezclas, Esto se puede ver en las figuras 8

y 9
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RBOL DE RUTAS PARA LA DETERMINACION DEL EQUILIBRIO L1QuiD0

FIGURA 5. A
COEFICIENTES DE ACTIVIDAD Y CONTRIBUCION DE GRUPOS



FIGURA 5. ARBQL DE RUTAS PARA LA DETERMINACION DEL EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR PARA METODOS DE
COEFICIENTES DE ACTIVIDAD Y CONTRIBUCION DE GRUPOS
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MODELOS DE
COEFICIENTES
DE
ACTIVIDAD

EVALUACION
DE

PROP | EDADES

FIGURA 6. RUTINAS DE CALCULO DE PROPIEDADES DE L0OS MODELOS DE
COEFICIENTES DE ACTIVIDAD
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En las figuras anteriores, se muestran las siguientes ruti-
nas :

Para viscosidad

- Lennard-Jones (LJ)

- Stockmayer (SM)

- Stlel-Thodos (ST)

- Jossi-Stiel-Thodos (JST)

- Reichenberg (R)

- Wilke (W)

- Brokaw (B)

- Dean-Stiel (DS)

- Van Velzen-Cardozo-Langenkamp (veL)

- Gambi11 (GAM)

- Procedimiento 11A.3.1 (11a.3.1)

Para conductividad térmica

Eucken (E)

- Misic-Thodos (MS)

- Stiel-Thodos (ST)

- Lindsay-Bromley (LB)

- Robbins-Kingrea (RKIN)

- Fillipov (FIL]

- Procedimiento 12A.2,1 ( 12A.2.1 )
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La parte correspondiente a los coeficientes de difusi6n -
tiene rutinas para mezclas binarias gaseosas a bajas presiones,
gases y solventes orgdnicos en agua y mezclas binarias diluidas
( Figura 10 )
- Slattery-Bird (58B)
- Othmer-Thakar (OT)
- Scheibel (SCH)
Las rutinas de c8lculo de la tensién superficial son para-
liquidos puros y mezclas no acuosas como se puede ver en la fi~
gura 11, y son las siguientes :
- Macleod-Sugden (MS)
- Brock-Bird (BB)
- Procedimiento 10A.2.2 ( 10A,2.2 )
En el paquete las partes correspondientes a propledades -
termodTnamicas presentan la caracteristica de tener métodos Ite
rativos. Tales métodos o secuencias iterativas estdn en fun -
cidn de que cdlculo de equilibrio 1fquido-vapor se desea, y en-
este trabajo se disponen de once opciones de céalculo,
- Punto de burbuja * Presién especificada *
% Temperatura variable *

- Punto de burbujé * Temperatura especificada *
* Presi6n variable *

- Punto de rocfo  * Presidn especificada *

* Temperatura variable %
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COEFICIENTES
DE
DIFUSION

MEZCLAS GASES Y
BINARIAS GA- ISOLVENTES MEZCLAS
SEOSAS A BAJAS ORGANICOS EN B INARIAS

PRES IONES AGUA DILUIDAS

58 oT SCH

FIGURA 10. RUTINAS DE EVAI.UACION DE COEFICIENTES DE DIFUSION
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TENSION
SUPERFICIAL

LiQUIDOS MEZCLAS
NO
PUROS ACUQSAS

‘FIGURA 11, RUTINAS PARA LA EVALUACION DE TENS{ON SUPERFICIAL
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- Punto de rocfo * Temperatura especificada

=

* Presién variable *

- Flash isotérmico simple *

- Flash isotérmico multiple

- Flash Tsotérmico multiple

- Flash isotérmico simple *

-
3

~ Flash Isotérmico simple

- Flash adiabdatico simple *

*

- Flash adiab&tico simple #

Presidn y temperaturas especifi
cadas #

L/F wvariable *
* Presibn especificada *
* L/F y temperatura variables ¥
* Temperatura especificada *
* L/F y presién variables *
Pre;ién y L/F especificadas *
Temperatura variable *
Temperatura y L/F especificadas*
Presién variable *
Presién y entalpia de alimenta-
cién especificadas *
Temperatura variable *
Temperatura y entalpfa de ali -

mentacién especificadas #*

Presidn variable *

Un diagrama general de estas opciones se da en la figurai2.



Cdlculo de pro Almacenamiento Entrada de datosv)
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C8iculo del
balance de
calor ( si
se requiere)

Converge ?
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FIGURA 12, DIAGRAMA GENERAL DE CALCULO
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6.~ RESULTADOS

Debido a que en la mayoria de los procesos se encuentran -
presentes dos & mds compuestos, los resultados presentados aquf
son para mezclas ( binarias & multicomponentes ) y dado que mu-
chas veces no se cuenta con valores experimentales, se hah se -
leccionado sltstemas para los cuales se tienen valores que se -
rén comparados con las estimaciones obtenidas por los diferen -
tes métodos del paguete de evaluacidn de propiedades termodina-
micas y de transporte.

En lo que respecta a las propiedades termodindmicas se ana
lizan dos grupos: a) las ecuaciones de estado y b) los de los -
métodos de coeficientes de actividad. En el primero de ellos-
se comparan las ecuaciones se Soave-Redlich-Kwong ( SRK )}, Peng
y Robinson ( PR } y Benedict-Webb-Rubin-Starling“Han ( BWRSH ),
con valores experimentales, y debido a que Ya correlacidn de -
Chao-Seader modificada por Grayson y Stredd ( CSGS ) tiene su -
principal aplicacidon en sistemas de hjdrocarburos también fue -
incluida en este grupo.

En la figura 13 se muestra el efecto de la presion en los
coeficientes de distribucién K' para una mezcla de hidrocarbu -
ros coh la siguiente composicién ( Fraccién Mol )

NITROGENO 0.0054

METANO 0.7287
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ETANO 0.0547
PROPANO 0.0302
N-BUTANO 0.0307
N-PENTANO 0.0689
N-HEXANO - 0.0438

N-HEPTANO 0.0375
En esta figura se observan las ecuvaciones de SRK, PR,BWRSH
y la correlaci6n de CSGS con los valores reportados por Qunder-
;;n (94 ).
La figura 14 muestra el efecto de la temperatura sobre -
.Ios coeficientes de distribucidn Ki para la mezcla :

NITROGENO 0.0048

METANO 0.8064
co, 0.0015
ETANO 0.0593
PROPANO 0.0298
N-PENTANO 0.0430
N-HEPTANO 0.0308
N-DECANO 0.0244

En esta figura también se utilizaron las ecuaciones SRK, PR
y BWRSH y la correlacién de CSGS y los datos reportados por Yar-
borough ( 342 ). Ademis de la importancia que representa la es

timacion de las Kis en la industria petrolera, y los efectos de-
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la presidon y temperatura en dichas estimaciones, vistas en las -
figuras anteriéres, se puede predecir el comportamiento de las -
fases en funcién de los puntos de burbuja y de roclo. Esto se-
observa en la figura 15 para la mezcla :

NITROGENO 0.0200

METANO 0.8866
ETANO 0.0492
N-BUTANO 0.0098
N-PENTANO 0.0098

Para esta prediccidn se utilizaron las ecuaciones SRK, PR y
BWRSH compardndose con los datos reportados por George ( 85 ).

En la figura 16 se presenta el problema de una planta de -
gas, que fué simulada con el programa SS1/100 ( 278 }, en donde-
se muestran dos tanques flash, y los resultados de las corrien -
tes 1,....,5 son comparados con los obtenidos por el paquete de-
sarrollado en este trabajo. Estas corrientes se muestran en la-
tabla 10

En el segundo grupo se comparan las estimaciones realizadas
con los diferentes modelos de coeficientes de actividad; Margu -
les, Van Laar, Wilson, NRTL, UNIQUAC y UNIFAC. El sistema se -
leccionado para dicha comparacidn es el de metanol-agua cuyos -~
valores experimentales son reportados por Gmehling { 88 ). Con
una presion de 1 atm la tabla 11 muestra los valores experimen-

tales de X,Y y temperatura y las diferencias entre cada uno de -
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PRIGRAMA SSI/100



TABLA 10 . RESULTADOS DEL EJEMPLO DE LA PLRNLTA DE GAS

CORR I ENTE 1 2 3 i 5
FASE VAPOR VAPOR LIQUIDO VAPOR LIQUI DO
COMPONENTE

1.- NITROGENO 2635.18 2616.72 18.47 2587.45 29.24
2.- METANO 247443 .40 242550. 37 4893.54 230488.79  12060.55
3.- ETANO 8169.06 7426.84 7h2.11 4325.87 3101.51
L. - PROPANO 2898.70 2201.35 697.22 362,02 1839.68
5.- |-BUATNO 790.55 463.83 326.66 21,22 442,69
6.- N-BUTANO ' 527.04 264.18 262.81 - 7.22 257.01
7.- 1-PENTANO 263.52 81.74 181.74 0.55 81.20
8.- N-PENTANO 263.52 65.63 197.84 0.27 65.37
9.- N-HEXANO 527.04 53.26 473.68 0.03 53.24

TOTAL 263518.00 255723.93 7794.07 237793.42 17930.50

- 197 -
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jos modelos y los experimentales. Dichos resultados son para -

los modelos Margules, UNIQUAC y UNIFAC en la figura 17 , Wilson

y Van Laar en la figura 18 y NRTL en la 19

Para las propledades de transporte se tienen los siguientes
problemas :

- Viscosidad .- Para mezclas de gases a bajas presiones son -
comparadas las correlaclones de Wilke y Brokaw-
con los datos reportados por Reid { 249 ) para-
el sistema metano-propano, esto se puede ver en
la figura 20 . Para mezclas de gases a altas
presiones se comparan la correlacién de Dean- -
Stiel y los valores obtenidos por Hanley ( 101)

para un sistema multicomponente cuya mezcla es:

METANO 0.9150
ETANO 0.0180
PROPANO 0.0080
BUTANO 0.0060
NITROGENO 0.0050
0TROS 0.0030

El efecto de la presiSn sobre la viscosidad de-
esta mezcla se muestra en la figura 21 .

Para la viscosidad de mezclas ITquidas se selec
ciond al sistema tetracloruro de carbono-bence-

no reportado por Brunet ( 30 ) vy en la figura -



TABLA 11,

VALORES EXPERIMENTALES Y CALCULADOS PARA EL SISTEMA METANOL-AGUA

SISTIM ¢

METANGL-ACUA
PRESION : 760 ma Mg

DATOS EXPERINENTALLS

T.°K
m.as
360.85
354,85
)51.00
348,55
s
344,38
382.55
3h0.85
339.15
137.75

X
0.0
0.1
0.2
0.3
0.4
0.5
0.6
0.7
0.8
0.9
1.0

"
0.0
0.4250
0.6020
0.6920
0.7520
0.7980
0.8380
0.8780
0.9150
0.9600
1.0000

MARCILES

piry

7.3%60
5.6430
4.5340
4.0560
3.4700
2.1%
2.0700
1.4040
0.6410

OIFY

a.1139
0.1376
Q.13H
0.1190
0.1036
0.0862
0.0688
0.0461
0.0277

WAR LAAR

OIFT

16,8980
12,8060
10,8430
10.3780
10.3200
10.6700
11,5550
13,0460
15.4220

oIFY

0.1946
0.2103
o.1722
0,12s7
0.0814
0.0k
0.017?7
-0.0019
-0.003%

ViLSON
DIFY IFY

2,927 0.2300
-0.021 0.24)9
-1,036 0.1988
~0.8860 0.1464
0.710 0.0983
-@.53% 0.0587
-0.330 0.0308
-0.17%  0.009%
-0.1h1 0.0039

waTL
OIFT  OIFY oIy
12,129 0.008%  7.58
10,120 0.0710° 5.62)
8.200 0.1024 4372
7.016 0.1182 3.849
5.014 0.1217, 3.213
4.667 0.1151] 2.38%
3.597 0.1015] 1.94s
2.493 0.0577] 1.320
1,230 o.mii 0.5%8

iQuac
OIFY

0.1109
0.1417
0.1378
0.1250
0.1073
0.0872
0.0678
‘Q.0443
0.026)

NI FAC
BT BIFY
7.5 o0.1122
5.500 0.1435
4,270 0,139
3.750 0.1280
3.130 o.1076
2.480 0.0869
1090 0.0671
1.280  0.0h34
1.000 0,0257

- 49z -



- 265 -

FIGURA 17. PREDICCION DEL EQUILIBRIO PARA 'LOS MODELOS
MARGULES, UNIQUAC y UNIFAC
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FIGURA 18. PREDICCION DEL EQUILIBRIO PARA LOS MODELOS
WILSON Y VAN LAAR
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FIGURA 19. PREDICCION DEL EQUILIBRIO PARA EL MODELO NRTL
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22 se puede ver la diferencia entre los valores
experimentales y los métodos de Gambill y 11A._

3.1

- Conductividad.-El sistema cloroformo-£ter reportado por Reid -

Térmica

( 249 ) se compars con el modelo de Lindsay y -
Bromley para mezclas gaseosas a bajas presiones
y se muestra en la figura 23 . Para mezclas-
gaseosas a presiones altas se muestran en la fi
gura 24 el modelo de Stiel-Thodos y los valo -
res reportados por Rosenbaum ( 303 ). Para -
mezclas de liquidos se tienen los méths de Fi-
lippov y 12A.2.1 y los valores experimentales =
reportadrs por Reid ( 249 ) para el sistemé me;

tanol-..ctona y cuya figura es la 25 .

- Coeficientes.~- Los coeficientes de difusidn de gasesy disolven

de

Difusidn

tes orgadnicos en agua por el método de Othmer y
Thakar vy los datos obtenidos por Byres ( 34 ) -
para el sistema Agua~etilén glicol se grafica -
ron en la figura 26

El método de Slattery y Bird y los valores expe
rimentales reportados por Mason ( 157 ) para el
cdlculo de los coeficientes de difusi6n de mez-
clas binarias gaseosas a bajasApresiones del -

sistema hidrégeno-amoniaco se encuentran repre-
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sentados en la figura 27

El método de Scheibel para la estimacidn de coe-
ficientes de difusién de mezclas binarias diluf-
das se compara con los valores reportados por Sa

ni ( 257 ) para el sistema benceno-cloroformo en

la figura 28
- Tensidn .~ La tensidn superficial del sistema metano~-propa-
Superficial no reportado por Weinang ( 340 ) se compara en -

la tabla 12 con el método de Macleod-Sugden pa-

ra mezclas no-acuosas.
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FIGURA 20 . PREDICCION DE LA VISCOSIDAD PARA MEZCLAS GASEOSAS
A BAJAS PRESIONES
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FIGURA 21. EFECTO DE LA PRESION SOBRE LA VISCOSIDAD DE
MEZCLAS GASEOSAS
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FIGURA 22. PREDICCION DE LA VISCOSIDAD PARA MEZCLAS DE LIQU!IDOS
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CtON DE LA CONDUCTIVIDAD TERMICA PARA
MEZCLAS GASEOSAS A BAJAS PRESIGNES

FIGURA 23. PREDIC
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DE LA PRES{ON SOBRE LA CONDUCT IVIDAD TERMICA

FIGURA 2k, EFECTO
DE MEZCLAS GASEOSAS
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FIGURA 25, CONDUCTIVIDAD TERMICA DE MEZCLAS DE Li1QUIDOS
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FIGURA 26, PREDICCION DE COEFICIENTES DE DIFUSION DE GASES
Y SOLVENTES ORGANICOS EN AGUA
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PREDICCION DE COEFICIENTES DE DIFUSION DE MEZCLAS

GASEOSAS BINARIAS A BAJAS PRESIONES

FIGURA 27
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FIGURA 28. PREDICCION DE COEFICIENTES DE DIFUSION DE
MEZCLAS BINARIAS DILUIDAS



TARLA 12 RESULTADOS DE TENSION SUPERFICIAL PARA EL SISTEMA METANO-PROPANO

TEMPERATURA PRES [ON FRACCION MOL DE METANO o (340) o

°K i ATH Xl Yl Diigz/ cm Dlna‘s;?tl:;

283.15  85.6 0. 450 ,0.783 0.50 0.6158
75.4 0.418 0.788 0.98 0.9793
62.3 0.327 0.787 2,04 2,1745
52.5 0.266 0.776 2,97 3.2057
39.6 0.183 0‘.'7‘36 h.46 4.8611
13.4 0.122 0.659 6.19 6594k

- 6Lt -
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7.~ CONCLUSIONES

Dada la necesidad de contar con valores de propiedades ter-
modindmicas y de transporte en el disefic y desarrollo de proce -
sos se ha desarrollado el presente trabajo que evalda dichas pro
piedades.

Este paquete cuenta con diferentes opciones y rutas de cl-
culo que el usuarijo~deberd seleccionar de acuerdo a las necesida
des de precision de los resultados & de las limitaciones de los-
modelos, las primeras se pueden seleccionar de acuerdo a los re-
sultados rebortados y las limitaciones de los modelos ya han si-
do mencionadas cuandc fueron referidos, exceptuando los rangos-
de presidn y temperatura a que estdn sujetas las ecuaciones de -

estado y que son las siguientes :

Ecuacidn Temperatura, K Presién, ATH
SRK © 111,11 - 588.89 1 - 340
PR 111.11 - 588.89 1 - 340
BWRSH ti1.11 - 422,22 1 - 204
LKPKP 111,11 - k22,22 1 - 17¢

De acuerdo a los resultados obtenidos y al extenso usc que~
se le ha dado, la ecuacién de Soave-Red}ich-Kwong es probablemen

te la mejor ecuaci6n de estado para cdlculos de equilibrio 1fqui
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do-vapor, siguiéndole la ecuacién de Peng-Robinson, las ecuacio-
nes multiparamétricas como la Benedict-Webb~Rubin-Starling-tian y
la Lee-Kesler-Plocker-Knapp-Prausnitz presentan algun.. inconve-
nientes, aunque el principal desde el punto de vista computacio-
nal, es que,aln no siendo ecuaciones que requieran procesos ite-
rativos de convergencia, utilizan un poco mis tiempo de cdmputo.

Un punto de particular importancia es el problema que repre
senta resolver las ecuaciones clbicas ( SRK y PR ) , ya que tra-
dicionalmente se resuelven con técnicas numéricas como lo es el-
Newton-Raphson, Raichmond, Gundersen, etc, ( 94 ).

En este trabajo se utilizaron varias técnicas ndmericas, pe
ro el método de Newton-Raphson presenta menos divergencia que -
otros, aunque tiene un inconveniente, cuando el sistema se en -
cuentra a altas presiones se requiere de un gran nimero de itera
ciones para alcanzar la convergencia. Este problema puede ser-
resuelto utilizando técnicas analTticas como lo es el método de-
Cardan el cual resuelve la ecuacién clbica de una manera mias réa-
pida , disminuyendo el tiempo de cSmputo. Por esta razén se re
comienda el uso del método de Cardan,

En cuanto a los modelos de coeficientes de actividad, los -
que mas frecuentemente se utilizan son UNIQUAC, UN}FAC y ASOG ,
ain cuando para muchos casos es (itil el uso de otros modelos, -
contando con las propias limitaciones de cada uno de ellos,

AlGn gueda mucho trabajo por desarrollar, y parte de dste -
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consistird en terminar la implementacién de la ecuacifn LKPKP y -
el modelo ASOG, asi como el continuar dando mds opciones de cdlcu
lo para el paquete de propiedades fisicas y de transporte y debe-
r& trabajarse en diferentes métodos para la evaluacién de propie-
dades criticas de mez '.s multicomponentes, como lo son los que u
tillzan ecuaciones de estado ( 190,262 ), u otro tipo de anélisis
de la regidn critica ( 107 ); como uno de los renglones mds impor
tantes que debe mencionarse es el que se reflere a un programa -
compacto que ocupe lo menos posible de memoria de computadora, -
por lo que se deben aplicar las estructuras Plex { 66,265 ) a --
este sistema,

El sistema desarrollado es la base de un paquete que debe -
ser implementado para tener una mayor eficiencia cuando sea inte-
grado a un simulador de procesos y se recomienda el desarrollo de
rutinas en las areas del elquilibrioc Lfquido~LTquido-Vapor, S6li-

do-Liquido-Vapor y sistemas de electrolitos,
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APEND I CES
Cilculo de propiedades fisicas .

Las propiedades fisicas de los compuestos puros son sumamen
te importantes ya que todas las ecuaciones, correlaciones & méto
‘dos utilizan una 8 mis de esas propiedades como par&metros.Es por
esto que se recomienda el uso de valores experimentales, y para-
ello existen en la literatura bancos de datos de un gran nimero-
de compuestos en dlferentes sistemas de unlidades ( 88,176,216,
217,249,264,267,278,293 ), pero cuando no se dispongan de valo

res experimentales, se suglieren varios métodos de cslculo.
1.- TEMPERATURA CRITICA

Reid,Sherwood y Prausnitz (249) recomiendan el método de -
Lydersen si se dispone de la temperatura normal de ebullicién, -

medfante la siguiente relacién :
Tc = Tb ( 0.567 +Z & - (£ 4)% )" (A1)

donde Ay es la contribucién estructural que se da en la tabla-

Al Si no se depone de la temperatura normal de ebullicién-

se sugiere el método de Forman y Thodos (249,295 ). |
La correlacién de Lydersén puede ser aplicada a casi todos-

los compuestos orgdnicos, mientras que el método de Forman y -
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Thodos no puede ser aplicado a alconholes secundarios o tercia -
rios, aldehidos o compuestos azufrados.

En general, ambos métodos dan errores menores al 2% (249 ).
2.~ PRESION CRITICA

Los dos métodos mds comunmente usados son el método de Ly -
dersen y el método de Forman y Thodos (249).

El método de Lydersen relaciona a la presién critica como :
Pc = M ( 0.34 + 54, ) 2 (A2 )

donde Ap es la contribucidn estructural dada en la tabla A 1.
Este método da el mismo error que para el cdlculo de la tempera-

tura crfitica,
3.~ VOLUMEN CRITICO

El método de Lydersen tambien nos proporciona una relacién-

para el cdicuio del vollmen critico :

Ve = 40 + Ib,, (A3 )

donde Av es la contribucidn estructural dada en la tabla A 1
Este método da errores similares a los dados para temperatura y-
presién criticas. Para hidrocarburos se recomienda el método -

de Riedel (249) :
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Ve = B_.;.g (3.72 + 0.26 (a_ - 7.0) )" (A4 )

(Tb/Tc) In Pc
1.0 - (Tb/Tc)

o, = 0.9076 (1.0 + (A5 )

L. - FACTOR DE COMPRESIBILIDAD CRITICO

El factor de compresibilidad critico estd definido como :

7c = FPeve (A6 )
R Tc

ST conocemos Pc,Vc y Tc podemos f&cilimente determinar Zc, -
pero si no contamos con uno & mis de estos pardmetros podemos u-
tilizar el método de Garcia-Barcena (84}, el cual sugiere una -
ecuacién de la forma :

Zc=f(Tb)-g (Tb/ M) (A7 )

donde

b 7

£ (Tb ) = 0.296965 - 0.556360%10 ' Tb - 0.548308+10"/ Tb>

- 0.131928%107° Tb3 (A8 )
para alcoholes primarios y compuestos inorgdnicos del tipo HZX y

H3X :

1 1

g ( Tb / M) = -0.44045%10" " + 0.121314%10 ' ( Tb/M')
-0.56024951073 (Tb/M) 2+0. 119192410 * (Tb/M) 3
(A9 )

para nitrilos, acidos carboxllicos, cetonas, compuestos nitroali

f&ticos y acidos inorg8nicos del tipo HX :
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g ( Tb/M )} = -0.576037 + 0.197281(Tb/M}-0.194404%10" " (Tb/M)2
+ 0.627350%1073 (Tb/M)3 ( A.10 )

paFa'otras substancias :
g ( Tb/M ) = 0.0 (AT )

Garcla-Barcena encontr§ desviaciones promedio de 2.7%.

5.~ FACTOR ACENTRICO

Pitzer (196) introduce el concepto de factor acéntrico que

estd definido como :

w= - log ( Pvpr ( a Tr=0,70) }- 1.000 ( A.12 )

Cuando no se dispone de la presién de vapor se puede utili
zar el método de Edmister ( 61) cuya ecuacibn es :

w = %(—-I%B_)' log Pc - 1.000 (A.13 )

donde
0= Tb/ Tc ( A4 )

Este método da errores de ' 5% ( 249 ),
6.- PRESION DE VAPOR

Uno de los mEtodos mis utilizados para calcuiar la presidn-

de vapor es la ecuacién de Antoine ( 216) :

8
In Pvp = A - T+ T (A.15 )
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debido a que en la literatura se encuentran las constantes A,B y
C para un gran nimero de compuestos; sin embargo cuando no se en
cuentran disponibles tales constantes se pueden utilizar las si-
guientes correlaciones :

La correlacién de Frost-Kalkwarf (249) cuya ecuacién es:

tog P =( Z ) (e )+ (LELE 00 1y
P Te Tr=-1 Te+2.67
+0.1832 (2% ) ( A.16)
Tro-1

donde B° es una constante que debe ser evaluada de un punto cono
cido. Este método aplica mejor a compuestos organicos.

Otra correlacién es la de Kirchoff (249)

. * 1.0
log Pvpr =h (1.0- (_717—-) ) (A7)
] log Pc
donde h" = Tbr ( —Tg—fsr ) (A.18)

Este método no puede ser usado a temperaturas abajo del pun
to normal de ebullicién,

Otra correlacién sencilla es la de Riedel-Plank-Miller (165
166,170 ) que puede escribirse como :

tog P, = = T%— Y(1- Te2 4w g1 - T3 (A.19)

G = 0.247140.4525 h”" (para 10 Pyp 1500 nm Hg ) ( A.20 )
G = 0.227140.4525 h* (para Pp 1500 mm Hg ) ( A.21 )
g=(h /G- (1+Tbr)) / (1 ~Tbr)? ( A.22 )

donde h' es estimada por ta ecuacidn ( A.18 ).
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7.- DENSIDAD DE LIiQUIDOS

Basados en el método de Lydersen, Greekorn y Houden (249 )
Yen y Woods (343) desarrollaron un método para la evaluacién de-
densidades reducidas de 1Tquidos y que es el siguiente :

A.- DENSIDADES DE LIQUIPROS SATURADOS

ppg = 1482 (1-Tr) 3334 Bo(1-Tr) 86 4 pa(1-Tr)" 75 (A.23 )
Aa = 17.4425-214 578 2c+989.625 zc2 - 1522,06 Zc3 ( A24 )
Bb = -3.28257 + 13.6777 Zc + 107.484k4 zc? - 384,211 2¢3

ST Zc < 0.26 ( A.25 )
Bb = 60.2091 - 402.063 Zc + 501.0 Zc2 + 641.0 2&°

ST Zc > 0.26 (A.26)
Para valores de Zc entre 0.21 y 0.29 los autores reportan un -

error promedio de 2.1 & ,
B.- DENSIDADES DE LIQUIDOS COMPRESIBLES

Pr=ppgt (80 )yy + 8y ( A.27)

BPr = Pr- P (A.28)

(Apr)27 = Epy + Fyy In 8Pr + Gy, exp(H27 APr)
st APr >0.20 ( A.29)

(Apr)27 = (( APr)zy(con APr=0,21)}*( APr/0.20)

s{ APr<0.20 ( A.30 )

E._ = 0.71h - 1.626 (1-Tr) 333 - 0.646 (1-Tr) 568

27
+3.699 (1-Tr) - 2.198 (1-Tr)/° ( A.31)
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Fpy = 0.268 1r2:0967 , (1 040.80 (- 1n OB (aL32)
Gyy = 0.05 + 4.221(1.01-Tr) 7% Exp(-7.818(1.01-Tr)) (A.33 )
Hyy = =10.6 + 45.22 (1-1r) 333 _ 103.79 (1-Tr) 566

+ 11444 (1-Tr) - 47.38 (1-Tr)"7° ( A.34 )

En las ecuaciones anteriores el subindice 27 se refiere a -

un factor de compresibilidad = 0.27 en la ecuacién (A.27). El-
termino GZc es igual a cero para Zc = 0.27. Para factores de -

compresibilidad diferentes a 0.27 el valor de GZc esta dado por:

§,c= 1+ J InAPr+KExp (L * APr) (A.35)
donde:

| = a,+a (1-Tr)'333+a (I-Tr)'666+a (1-Tr)+a (,I--Tr)'75

12 3 4 5 ( A.36)
J = b, +b, (1-Tr) 3334b_ (1-Tr) “6684p, (1aTr)4b, (1-Tr) 72

1772 3 b 5 ( A.37)

K = c, + czTr + c3Tr2 + c‘.Tr3 ( A.38 )
L= d,+d (1-Tr) " 33304, (1-Tr) "9%84g. (1-Tr)+d_(1-Tr) 7>

Los valores para los coeficientes de las ecuaciones ( A.36-
A.39 ) para Zc = 0,29, 0.25, 0.23 estdn dados en la tabla A2 -

v los autores reportan errores promedio de 1.9 %.
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TABLA A1

CONTRIBUCIONES PARA EL METODO DE LYDERSEN

Incrementos sin anillos

-CH3

-CH

2

incrementos con anillos

-CHZ_

-CH

-C-

by

0.020

0.020
0.012

0.000 -

0.018
0.018
0.000
0.000
0.005
0.005

0.013
0.012
-0.007
0.011
0.011
0.011

0.227

0.227
0.210
0.210
0.198
0.198
0.198
0.198
0.153
0.153

0.184
0.192
0.154
0.154
0.154
0.154

55

55
51
4
45
u5
36
36
36
36

k4.5
46
3t
37
36
36



Incrementos por hal&genos

Incrementos por oxfgeno

-0H (Alcoholes)

-0H (Fenoles)

-0- (Sin anitlo )

-0~ (Con anillo }

[}
-C=0 (Sin anillo )

]
-C=0 (Con anillo )

]
HC=0 (Aldehidos )

~COOH (Acidos )

-C00-

=0

Incrementos por nitrégeno

2

(Esteres )

(sin
(con
(5in

(Con

anillo )
anilto )
anillo )

anilto )
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O

0.018
0.017
0.010

0.012

0,082
0.031
0.021
0.014
0.040
0.033
0.048
0.085
0,047
0.020

0.031
0.031
0.024
0.014

0.007

TABLA Al (Continuacién)

0.224
0.320
0.500
0.830

0.060
-0.020
0.160
0.120
0.290
0.200
0.333
0.400
0.470

0.120

0.095
0.135
0.090
0.170

0.130

18

20

60
50
73
80
8o

28
37
27
42
32
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TABLA

Incrementos por nitrdgeno
~CN

-NO2

Incrementos por azufre
~SH

-5- (sin anillo )

-S- (Con anillo )

=S

Al (Continuacidn)

Ay

0.060

0.055

0.015
0.015
0.008
0.003

%

0.360
0.420

0,270 °

0.270
0.240
0.240

80
78

55
55
s
47
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TABLA A2

VALORES DE.LAS CONSTANTES PARA LA ECUACION DE YEN-WOODS

2c=0.29 Zc=0.25 Z2c=0.23
~0.0817 0.0933 © 0.0890
0.3274 -0.3445 -0.4344
-0.5014 0.4042 ©0.7915
0.3870 -0.2083 -0.7654
-0.1342 0.05473 0.3367
-0.0230 0.0220 0.0674
-0.0124 0.003363 -0.06104
-0.1625 -0.07960 0.06261
-0.2135 0.08546 . -0.2378
0.08643 ~0.02170 0.1665
0.05626 0.01937 -0.01393
-0.3518 -0.03055 -0.003459
0.6194 0.06310 -0.1611
-0.3809 0.0000 0.0000
210 6.0 26,550
55.174 30699 | 7.8027
-33.637 19.645 15. 34k
-28, 10k -81.305 -37.04
26.277 47.031 20.169
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