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1 .- INTRODUCCJON Y OBJETIVOS. 

El conocimiento de las propiedades termodinámicas y de trdns­

porte de los compuestos químicos es básico para el diseño y cvalua 

ción de procesos, como son los procesos térmicos de separación. 

El diseño de éstos, requiere de propiedades termodinámicas, tales­

como la fugacidad, entalpfa y entropía, y de propiedades de trans­

porte, como son la viscosidad, conductividad térmica, coeficientes 

de difusión y tensi6n superficial, para cada uno de los compuestos 

relacionados con el proceso, no únicamente en el diseño de tube 

rías y bombas, sino en general, para el diseño de equipo de las 

operaciones Involucradas en los procesos químicos, y es por esto -

que en el diseño y desarrollo de procesos es necesario contar con­

métodos de c§lculo que permitan predecir el comportamíe.nto físico­

y termodinámico de los fluidos que son manejados para diseñar en -

forma adecuada los equipos, tuberías y accesorios involucrados. 

La predicción de las propiedades termodinámicas y de transpo.!:_ 

te utiliza gran parte del tiempo de cómputo necesario para la sim~ 

laci6n de un proceso, en el que se requiere de un determinado nú­

mero de evaluaciones en Ja selección de alternativas para la dete..!:_ 

minaci6n de las condiciones de diseño, y debido a Ja necesidad de­

disponer de datos de dichas propiedades en la simulación de proce­

sos, es necesario definir a los compuestos presentes en el proceso 

en tªrminos de sus propiedades físicas, para que durante la simula 
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ción, se evalúen las propiedades termodinJmicas y de transporte -

de cada componente y sus mezclas. 

La mayoría de los procesos de separaci6n se apl lean a siste­

m.:is multicomponentes de dlfere::ntes composiciones, en genl.!ral, son 

de do~ fases co-existentes en equilibrio ffsico, y por el lo, el -

conocimiento del equilibrio de fases es necesario, parw entender­

el fenómeno de una unidad de separacl6n y debido a que existe 

transferencia de energfa, en la mayoría de los procesos de separ~ 

ció.i, la entalpía y entropía de las mezclas deben ser conocidas -

también, Los resultados de estudios experimentales de las propl~ 

dades termo~lnámlcas, generalmente son presentados en diagramas -

y éstos son muy útiles para responder a preguntas básicas de pr~ 

casos en estudio, pero si además se dispone de una computadora, 

se puede te::ner la ventaja de contar con un programa de cómputo 

que disponga de ecuaciones analíticas para evaluar el comporta 

miento termodinámico de compuestos puros y sus mezclas, a travé:.­

de modelos PVT (ecuaciones de estado) 6 datos de Ja energía li -

bre de Gibbs en exceso (métodos de coeficientes de actividad), y­

contar con un banco dA datos de propiedades físicas, que puedan -

ser utilizados en correlaciones 6 ~étodos emprricos o s~mlemprri­

cos para pred~cir la visco~idad, conductividad t~rmica, cocficien 

tes de difusión y tensión superficial de los compuestos presentes¡ 

es P'~r el lo que los : lmuladores más modernos normalmente evalúan-
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coeficientes de fu~~cidad, (para predecir el cquil iGrio 1 fquido 

varorl, entalpía y entropía como propiedildes termodin.'ir•1icas ·1 .i 

propiedades de transporte como viscosidad, conductividad tArn1ica,­

coeflcientes de fisul6n y tensi6n superficial. 

Desde la época de Van cer Waals, fisicoqufmicos y recienteme~ 

te ingenieros químicos se han interesado en la represcntaci6n de -

las propiedades termodinámicas y del equil ib1-lo d~ fases por medio 

de ecuaciones de estado de diferentes grados de complejidad, que -

son quienes cumplen·con los requisitos necesarios para ser consid~ 

radas c~mo los mejores modelos termodinámicos en muchas situacio -

nes en la industria química incluyendo el procesamiento de gases,­

la refinación y en mejoramiento de Ja recuperación de aceite por -

desplazamiento de un gas miscible (por ejemplo inyecci6n de dióxi­

do de carbono), entre otros. 

En este trabajo se anal izan para el cálculo de propiedades 

termodiná;,1icas las ecuaciones de estado dibicas como son: Soave 

Redl ich-Kwong y Peng-Robinson, y las multiparamétricas Lee-Kesler 

Plocker-Knapp-Prausnitz y Benedict-Webb-Rubin~Starl ing-Han; Jos mé 

todos para Ja caracterización de fracciones de petróleo como: 

Cavett,Hopke-L.n y aergman; los modelos basados en el cálculo del­

coef iciente de actividad como: Chao-Seader, Van Laar, Margules, 

Wi ison,NRTL Y UNtQUAC; los modelos basndos en contribución de gru-
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pos como UNIFAC y ASOG. Para el cálculo de las propiedades de trans 

porte se anal izan, las correlaciones derivadas del Principio de Esta­

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

Por todo lo anterior, es importante disponer de un sistema que -

nos permita evaluar las propiedades termodinámicas y de transporte de 

los compuestos más comúnmente uti !izados en la Industria química, CO_!! 

tando con alternativas para seleccionar él 6 los métodos deseados, te 

niendo las siguientes caracterfsticas¡ (1) disponer de un banco de da 

tos de propiedades físicas; (2) indicar la fase (sólido, líquido ó 

gas); (3) mínimo de datos de entrada (4) seleccionar la ruta que pro­

porcione determinada precisi6n; (5) indicar los posibles errores; y -

(6) minimizar el tiempo de c6mputo, 

Los objetivos de esta tesis son; 

Análists y comparaci6n de las ecuaciones cúbicas de estado, 

An~lisis y co~paración de ecuaciones multiparamétricas. 

Análisis de los m§todos de caracterización de fracciones de 

petrdleo, 

Análisis y comparación de los modelos de coeficientes de ac­

tividad, 

Análisis y comparaci6n de los modelos para el cálculo de pr_2 

piedades de transporte basados en el principio de estados co 

rrespondientes y en métodos de contrib11ci6n de grupos. 
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y como objetivo principal está el diseño y desarrollo de un progra­

ma de c6mputo para la evaluacl6n de propiedades termodinámicas y de 

transporte en las fases líquido y vapor de compuestos puros o sus -

mezclas. Este programa podrá ser utilizado de dos formas: 

1) Como un sistema individual para el cálculo de propiedades­

de compuestos puros o sus mezclas. 

2) Como un subsistema que formará parte de un simulador de 

procesos, 

En los apéndices de presentan algunos métodos de evaluaci6n de 

propiedades fTsicas, 
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2. GENERALIDADES 

Las operaciones de separación, corno son la dcsti 1ac16n, ab -

sorc16n, extracción, etc., constituyen una parte fundamental de la 

ingenierTa qufmica, por lo que es lmportante el c5lculo, con Ja ma 

yor pracisi6n posible, de la propiedades termodin§micas y de trans 

porte de Jos fluidos que esten presentes ( puros o mezclas ) en 

una corriente de proceso. 

Un fuerte incentivo econ6mico para mejorar la eficiencla en -

el diseño de operaciones de separación Jo es, primero, que los cos 

tos de capital para equipo de separaci6n generalmente están en un­

rango de 40-80% de la inversión total de la planta ( 202,227 ) , y­

segundo, porque el incremento en Jos costos de energra requiere 

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

Es por ésto que no debe perderse de vista la importancia de -

la precisión de las correlaciones utilizadas para el cálculo de 

las propiedades termodinámicas y de transporte para el diseño de -

equipo económicamente operable, ya que por ejemplo utilizando 6 

correlaciones para las constantes de equilibrio y 7 correlaciones­

para el cálculo de entalpías se encontró ( 240 ) que las cargas 

térmicas para un rehervidor variaban de 623000 a 1 054000 BTU/Hr y 

en un condensador de 454000 a 619000 Btu/hora, o que los errores -
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en la ~stimaci6n de propiedades de transporte ( 67 ) conducen a -

errores en el ta1~año del equipo y en el costo de éste, cnr.J se 

ob..,erva en la tablu l. 

La simu:aci6n de procesos por computador.:i "S una herramienta 

usual en 1~ ingenierfa,para el diseño, optimización y control de­

procesos de producción y manufactura. Es común que en este tipo 

de simuladores se puedan calcular las propiedades termodinámica~­

y de transporte de compuestos puros o de mezclas multicomponenlc·; 

en las fases líquida y vapor que se requieran en la simulación. -

Ahora bien, cada simulación de procesos requiere de la especific~ 

ción de los componentes qufmicos presentes, definiendo esos comp~ 

nentes en términos de sus propiedades físicas, y, durante la si­

mulación, calculando las propiedades termodinámicas y de transpo.!:_ 

te de cada componente (y sus mezclas ) utilizando sus propied~ -

des ffsicas, dichas propied~des deben estar dlmacenadas en un ban 

co de datos, pero debido a que su adquisición, análisis, almacen~ 

miento y recuperación tienen un costo extraordinariamente alto, -

no es posible considerar a todos los compuestos químicos y sus 

mezclas. Por esta razón los simuladores más potentes y los ban-

cos de da tos so 1 o toman en cuenta a 1 os 3000 compuestos de mayor-

importancia en la ingenierfa química. 

ser resumidas como: 

Las propiedades pueden 

1 .- Propiedades P-V-T de sistemas homogéneos simples y mu! 
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TABL1\ 1 

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

% DE ERROR RESULTANTE 

PROPIEDAD ERROR TAMAfJO DE EQUIPO COSTO DE EQUIPO 

Viscosidad 50 10 10 

Conductividad 20 13 13 Térmica 

Coeficientes 20 6 4 
de Difusión 100 40 23 

Tensi6n 
Superficial 20 9 9 
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ticomponentes ( densidad, vo16men, factor de compresibi-

1 ldad, etc ) 

2.- P1opiedades energEticas de sistemas homog6neos s;mples y 

multicomponentes (calor específico, entulpía, entropí¿¡­

' etc. ) 

3.- Equilibrio de fases 

si0n de vapor, etc. 

puntos de fusión y ebullición, ore-

4.- Propiedades de transporte (viscosidad, conductividad 

térmica, conductividad iónica de electr61 itos, etc. ) 

5.- Propiedades de superficie tensión superficial, etc. ) 

6.- Propiedades ac6sticas ( velocidad del sonido ) . 

/.- Propiedades ópticas 

ción, etc. ) 

índice de refracción, polariza- -

8.- Datos característicos de seguridad ( propiedades expl~ 

sivas, toxicidad, etc. 

9,- Propiedades moleculares (parámetros de interacción, 
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coeficientes viriales, etc.) 

10,- Propiedades de equilibrio quTmtco t constantes de equi-

1 ibrio, con~tantes de disociación, etc.l 

Cuando no se ttenen tales propiedades se recomienda adquirir 

los primeros cinco grupos ( 60 }, 

Los datos de propiedades fTsicas se pueden encontrar solo 

para una pequeña fracción de los compuestos químicos y únicamente­

pocas sustancias corno el agua, hidrógeno, nitrógeno, oxígeno, ar­

gon, ~tileno y otros pocos han sido ampliamente estudiados. Gene­

ralmente los simuladores de procesos como ASPEN ( 8 ) , CONCEPT 

( 42 ) , DES 1 GN 2000 ( 56 ) , PACER ( 333 ) , CHESS (.176 ) , FLOWTRAN -

(264), PROCESS (236), SGP/ZAR (267L SIMPROC (.270), etc., tie­

nen su propio banco de datos, con un número de compuestos variable 

según sus aplicaciones prácticas, dichos bancos de datos pueden 

ser categorizados ( 67) de la siguiente forma: 

Tipo 1; bancos creados para uso interno y que posteriormente fue­

ron comercial izados parn recuperar los costos. 

Tipo 11; bancos creados con fines comerciales, 

Tipo 111¡ bancos creados con fines educativos. 
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Dichos bancos de d~tos se presentan en ld tubla 2. 

Usualmente los simuladores estimaban las const~ntcs de eqüi-

1 ibrio y la ent;ilpía; sin embargo, los simuladores más modernos, -

además, calculan la entropra, que se requiere en operaciones de 

compresión-expansión, y la energía 1 ibrc de Gibbs para simulaclón­

de reactores, así como también propiedades de transporte como vis­

cosidad, conductividad térmica, coeficientes de difusión y propie­

dades de super.ficie como la tensión superficial, la cual tratare­

mos dentro del bloque de propiedades de transporte, por facll idad­

de manejo computacional y descriptivo. 

Generalmente los métodos de cálculo de propiedades termodiná­

micas se dividen en dos grandes qrupo;;: éstos son las ecuaciones -

de estado y las correlaciones generalizadas. Las primeras apl i-­

can tanto a la fase gaseosa como a la 1 íquida y las más usuales se 

dan en la tabla 3, y las segundas generalmente se aplican a la fa­

se líquida y ;;obre todo cuando se encuentran coniponentes polares -

presentes, dentro de estas correlaciones se encuentran los modelos 

de coeficientes de actividad, correlaciones de entalpfa, entropía, 

etc. E~ la tabla 4 se muestran los modelos de coeficientes de ac 

tividad más comúnmente utilizados, así como los modelos para el 

cálculo de fugacidad de referencia y coeficiente~ de fugacidad pa­

ra el cálculo de las constantes de equilibrio. 
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TABLA 2 

BANCOS OE DATOS DE PROPIEDADES F 1 S 1 CAS ( 6 7) 

ORGANIZACION NOMBRE N2 COMPONENTES N.2 PROPIEDADES 

Tipo 

ICI DATABANK 500 {e) 40 + 14 ELV 

MOWSANTO FLOWTRAN 180 (m) 10 + 4 ELV 

SOL VA Y CBH 200 (m) 29 + 2 ELV 

DSM TISDATA 120 (h) 25 + 4 ELV 

UHOE UHOE "ALGUNOS CIENTOS" 17 + 3 ELV 
(m) 

Tipo 11 

INST.CHEM, PPDS 412 (m) 32 + 2 ELV 

DECHEMA oso 410 (m) 24 + 6 ELV 

CHEMSHARE CHEMTRAN 850. (m) 8 + O ELV 

LIEGE EPIC 250 (m) 16 + 5 ELV 
UNIVERSITY 

NPL VP&VLE 500 únl l + 5 ELV 

UNIVERSITY CATCHD 4000. (ml 2 + O ELV 
OF SUSSEX 

NPL/ASSOC. HTDATA 2000 (ml 5 + O ELV 
TERMOOATA 

TRC/API TRCDATA 250 (Jn) 12 + O ELV 
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TABLA 2 (cont.) 

ORGANIZACION NOMBRE N-2 COMPONENTES N2 PROPIEDADES 

NEL NEL-APPS 200 (m) 17 + o ELV 

TOKIO 
UNIVERSITY EROICA 7500 (m) 11 + o ELV 

PUROUE CINDAS 14000 (m} 7 + o ELV UNIVERSITY 

TIPO 111 

EOIMBURGH 50 (ml 15 + 1 ELV 
UNIVERSITY 

HANCHESTER PPDS 80 (bl 18 + o ELV UNIVERSITY 

MILAN PHYSCO 60 lhl 10 + 6 ELV POLITECHNIC 

EURECHA CHEMCO 54 Cml 16 + ELV 

WASHINGTON CHE SS 8Q (b} 
UNIVERSITY 

NOTAS ACLARATORIAS. 

1 .- La ietra le) se refiere a compuestos químicos generales, (h) -

se reffere a hidrocarburos y (m) se refiere a ambos (c+h), 

2.- En el número de Propiedades, el primer número de refeire a las 

propiedades para una fase y td siguiente nQmero con las letras 

ELV se refiere al numero de métodos para cSlcular el equilibrio 

lio,uldo vapor, 



14 -

TABLA 3 

CLASIFICACION DE LAS ECUACIONES DE ESTADO MAS COMUNES (~ELATIVAS A 

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

AfW ECUACION TIPO USO DE PARAME USO DE FAC- REF. TROS BINARIOS TOR F1C ENTR 1 
co 

1873 VAN DER WAALS w ( 193) 

1901 VIRIAL V ( 216) 

1940 BWR V ( 17) 

191i9 REDLICH-KWONG ~¡ ( 2112) 

1961.; W1LSON w X (336) 

:969 WI LSON w X X (.227) 

19b'.:J JOFE Y w X D42) 
/70 ZUDKEVITCH 

1971 PETER- w X (227) WEtnEL 

1971 2.ENDER V ( 16) 

1972 SOAVE w X X l2i'G) 

19;3 B\·/R-S T.l\R- V X X (280) 
HAN 

¡q75 LEE-KESLER V X X (138,231) 
177 PLOKER 

19;'6 PENG-ROB 1NSON w X X ( 189) 

1976 DE SANTIS w X X ( 55) 

1977 LU w X X t.151) 
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TABLA 3 ( con t.) 

AflO ECUACION 

1977 HARMENS 

1980 HARMENS 
KNAPP 

1980 SCHMIDT-
WENZEL 

1982 STEIN 

19~3 MATH IAS 

NOTA ACLARATORIA~ 

Tipo W = Van Der Waals 

Tipo V = Ecuact6n Virial 

TI PO 

w 

w 

w 

w 

w 

USO DE PARAME USO DE FAC 
TROS BINARIOS TOR ACEN -

TRICO 

X 

X 

X X 

X X 

X X 

REF. 

(102) 

( 103) 

t261) 

(281) 

l 160) 
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TABLA 4 

MODELOS MAS COMUNES PARA EL CALCULO DE K. 
l 

(Con respecto a la forma asimétrica ) 

MODELO Y. "º 1. 
1 1 

HARGULES X 

VAN LAAR X 

WILSON X 

NRTL X 

UNIQUAC X 

UNIFAC X 

ASOG X 

PRESION DE VAPOR X ÍANTO 1 NEl 
22 COEF. VIRIAL X 

REDL 1 CH-KWOWG X 

CHEUH-PRAUSNlTZ X 

cp ~ 
1 

REF. 

(275) 

(203) 

l335) 

(232) 

(205) 

(221) 

( 54) 

l216) 

X (318) 

X (242) 

X (211) 
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Los métodos para calcular propiedades de transporte no son -

tan generales como lo son para la propiedades termodinámicas, y 

aúnque se están haciendo esfuerzos ( 63, 64 ), no se han logrado -

tener métodos que apl lquen a todos los compuestos en diferentes fa 

ses y con ampi los rangos de presión y temperatura, así pues las 

propiedades de transporte pueden quedar enmarcadas en campos de a­

pl lcacl6n de acuerdo a la tabla 5. 

Por todo lo anterior, desde el punto de vista industrial 

( 134 ) surgen las siguientes interrr.gantes: l cómo son los probl~ 

mas tratados en una situac16n industrial 7 , l qué métodos y corr~ 

laclones se utilizan y cuáles de esas técnicas se usarán? , l don­

de se pueden desarrollar trabajos futuros en forma directa 7 . 

La primera interrogante puede ser contestada así; 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 ut.!_ 

!izar correlaciones sencillas, modelos generalizados y gráficas, y 

basa sus estimaciones en su experiencia o su propia intuición. La 

gente de computadora, se en su mayoría, la que tiene la capacidad­

de desarrol la1· modelos muy complejos y por ende 1 legar a soluclo-­

nes más precisas. 
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TABLA 5 

CLASIFICACION DE CAMPOS DE APLICACION DE PROPIEDADES DE TRANSPORTE 

PROPIEDAD 

VISCOSIDAD 

CONDUCTI V 1 DAD 
TERMICA 

COEFICIENTES DE 
DIFUSION 

TENSION 
SUPERFICIAL 

CAMPO 

Gases pu ros a baJ as pres 1 ones 
Gases puros a altas presiones 
Mezclas de gases a bajas presiones 
Hezc 1 as de gases a a l. tas pres 1 ones 
Lí qu 1 dos pu ros 
Mezclas de líquidos 

Gases puros a bajas presiones 
Gases puros a altas presiones 
Mezclas de gases a bajas presiones 
Mezclas de gases a altas presiones 
Líquidos puros 
Mezclas de lrquidos 

Mezclas binarias de gases a bajas 
presiones, 
Mezclas binarias de gases a altas 
presiones, 
Mezclas gaseosas multlcomponentes 
Mezclas lfquldas binar.ias a diluci6n 
infinita. 
Mezclas líquidas multlcomponentes 

Lrquldos puros 
Mezclas no acuosas 
Mezclas acuosas 
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A la segunda pregunta se le puede responder así; un eficie!!_ 

te sistema de cómputo,es capaz de producir muy buenos resui tados­

únicamente si se utilizan los modelos apropiados, por est~.en 

primer lugar deben describirse las técnicas que son utillr.a¿~s 

para el cálculo de propiedades y segundo deben darse sus ventajas 

y limitaciones para poder tener un criterio de selecci6n de rutas 

de cálculo. 

A la tercer pregunta se le puede plantear lo siguiente; 

esta pregunta produce una gran variedad de respuestas que depende 

de cue tan especlt'ica sea ésta, pero en forma general ,se presen -

tan dos áreas, 

Sistemas Altamente no-ideales. 

Datos y Técnicas Experimentales. 

Ambas áreas se refieren a sistemas de polfmeros de alto pe­

so molecular, destilac16n azeotr6plca, mezclas lfquldas a altas -

presiones con componentes supercriticos, etc,; y para todos ellos 

es necesario contar con la mayor cantidad de informaci6n poslble­

y con un sistema que evalúe sus propiedades termodtnámicas y de -

transporte. 
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3.- PROPIEDADES TERHODINAMICAS. 

Las propiedades termodfnSmicas de mezclas de fluidos son -

importantes en la lngenlerfa Química debido a que en gran parte 

de los procesos se llevan a cabo operaciones de separacidn de -

mezclas ( Destilacr6n, Extraccidn, etc,}, 

La apllcactdn de la Termodin~mica se ha Incrementado consl 

derablemente. combinando los concept~; de Ffslca Molecular y Fl­

slcoquímica con la Termodinámica Clásica y Estadtstlca, 

En un sistema,para la slmulacic5n de un proceso.se requl~-­

ren propiedades Termodinámicas para los c§lculos de equlllbrio­

Líquido-Vapor, procesos de ComprE:'sl6n-Expansic5n y Balances de -

Energía. La Fugacidad es Indispensable para el c§lculo de los­

Coef icientes de Distribucldn (K
1

) de los componentes de una 

mezcla, así como las Entalplas y Entroplas para las mezclas en­

las fases Ltqulda y Vapor, 

Las propiedades Termodinámicas dependen de la temperatura­

y preslc5n en el caso de que se trate de compuestos puros, y ad!:_ 

más de las composiciones en cada fase ,si se trata de mezclas 

por lo que las ecuaciones que las describen tienden a ser com-­

plejas. Sin embargo, las ecuaciones presentadas en este traba­

jo son ampliamente utilizadas para cálculos de relaciones de --
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Equll lbrio, Entalplás y Entropías de compuestos puros y de mez-

clas en un amplio rango· de condiciones. 

El tratamiento Termodinámico presentado aquí es condensado 

pero se dan las fuentes bibliográficas de los fundamentos de la 

Termodinámica Clásica.( 11,144,171,192,198,216,275 ). 

3.1. EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR 

Para cada fase en un sistema multifase y multlcomponente -

la Energfa Libre de Glbbs esta dada funcionalmente por 

G • G ( T,P,n
1

,n
2

, ••••••••• ,n
1 

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

clal total de G es 

donde J~i. De la TermodlnSmfca CISslca 

dG• -SdT + VdP 

aG ( ar >P,n. "' - s 
1 

aG 
(aP )T ,n. .. V 

1 

e J t 

e 2 r 

e 3 1 

( 4 ) 
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donde S "' Entropfa y· V "'Volumen, Definiendo al Potencial Qui.,. 

mico, µ, de la especie i como 

µ=(-lil 
r ª"t P,1',nJ ( 5 

y sustituyendo dentro de ( 1 ) tenemos 

c 
dG• -SdT + VdP + E µ 1dn. 

¡ .. 1 1 
( 6 

Cuando ( 6 l es apl lcada a un sfsternat cerrado que conte.!!. 

ga dos fases en equfllbrlo a Presión y Temperatura constantes y 

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

con la otra fase 

dG = ~ { ~ µ~k) dn (k) } = O 
sistema k=l l•l 1 1 

donde el subíndice k está referido a cada P fases, 

clón de moles de cada especie requiere que: 

dn ~ 1 ) ,., 
1 

que sustituyendo 

p 
1: dn (k) 

1 

~ { ~ (µ~k~ll~i) 
k=2 1=1 1 1 

dn ~k) } = O 
1 

" ,. 

( 7 

La conserva 

( 8 ) 

con dn~i) eliminados en ( 8 ) cada término dn~k) puede ser va­

riado independientemente de cualquier otro termino dn(k). Esto 

requiere que cada coeficiente de dn~kl en ( 8 ) sea igual a ce 
1 

ro. Por lo que: 
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µ~1) - µf2> - µf3) = .. ········ 9 

Esto es, el Potencial Químico de cualesquier especie en un sis-

tema múltícomponente son Idénticos en todas las fases del equi-

librlo fTslco. 

El Potencial Químico no puede ser expresado como una cantl 

dad absoluta y los valores númerlcos de dicho Potencial son dl­

ff cl les de relacionar con cantidades físicas, aún más, el Pote~ 

clal Qufmlco,se aproxfma a un valor Infinito negativo cuando la 

Presi6n se acerca a cero. Por estas razones,el Potencial Qufml 

cono es directamente usado para cálculos de equilibrio de fa--

ses. 

La ecuación ( 5 ) reescrita en términos del Potencial Qul 

mico es: 

Donde VI= Volumen Molar Parcial. Para una substancia pura que 

obedece la ecuacfcSn lde estado del 1gas1fdeal ;•v. "' RT/P y ( 10 ) ., ' 
puede ser integrada pa.ra darnos: 

P¡ = RT In p + el (T) 11 

La ecuación ( 11 ) no describe el comportamiento real de g~ 

ses o 1 fquldos mul tfcomponentes. Sin embargo,esta:,ecuac Ión fué 

resc~tada por G.M. Lewis, quien en 1901 definió una nueva canti-
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dad: la fugactdad, que es utilizada en lugar de la presl6n en 

( 11 1, preservando la forma funcfonal de la ecuación, esto es,-

para un componente en una mezcla 

f. = c2(T) EXP ( µ. / RT) 
1 1 ( 12 ) 

Donde c2 esta relactonada a Cl' 

Indiferente del valor de el, es demostrado (240 l que el - -

equll ibrto frsi·co puede ser reemplazado con: 

f~l) = 
1 

f~2) -
1 

= ••...... ( 13 ) 

para un gas puro e tdeal, la fugactdad es tgual a la presión y 

para un componente en una mezcla de gas tdeal es fgual a su pre--

sión parctal, P¡ • y 1P 

Debido a la estrecha relación entre fugacfdad y presi6n es -

conveniente defini·r al coeficiente de fugacidad $? c:omo la raz6n-
1 

entre la fugacidad y presión y para una sustancia pura como: 

fº 
cp? :: _I 

1 p 
14 

El concepto de fugacidad fue extendtdo a mezcla:; por Lewls -

y Randa! 1 y usando la regla de soluct~n tdeal: 

y. fº¡ 
1 V ( 15 

16 

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

quldo respectivamente. 
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La solución ideal ocurre cuando Jos diámetros moleculares 

son iguales, no hay interacciones químicas, y las fuerzas intermo 

Jeculares 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 -

Ja solución de gas ideal es aproximadamente cierta. 

Definimos ahora a los coeficientes de fugacidad para mezclas 

f. 
cp, ;: IV 

IV ylP 

f. 1 
cp - 1 

i 1= x.P 
1 

( 17 ) 

( 18 ) 

En el límite, cuando se sigue el comportamiento de gas Ideal 

f~ -+P;yenelvapor cp~ =1.0simllarmente f
1

+P.y cp. 
IV IV V 1 IV 

1.0. 

También, como el comportamiento de solución ideal es aprox.!_ 

mado en el líquido, fll-+ p~ y ct>¡
1 

s 
pi / p. Similarmente -

s s 
f i 1 .... x i P l y cp i 1 = pi / P donde P~ = presión de vapor. 

En vista de que muchas mezclas reales no son soluciones 

ideales, necesitamos valernos de otros medios para tratarlos y -

es por ello que resulta útil introducir nuevas variables termodi 

námicas: la actividad y el coeficiente de actividad. 

La actividad de un componente i se define como Ja relación-

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

en su ~stado de referencia a una temperatura dada. SI el estado 
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de referencia es seleccionado como el de la especie pura a las -

mismas condtciones de prest6n y fase como en la mezcla, tenemos 

f. 
a = --' 

1 - f? 
1 

para una soluci6n ideal, sustituyendo ( 15 y ( 16) en 

muestra que a ;=: Y. 
iv 1 y 

19 ) 

19 )-

Para representar Ja variación de Ja actividad con respecto-

a Ja fracción mol, cuando las soluciones son no-Ideales tenemos -

a los coeficientes de actividad que basados en concentraciones -

en fracciones mol son comanmente usados: 

( 20 ) 

( 21 ) 
yi l -

para soluciones Ideales Yiv = 1.0 y yil = 1.0 

En 1 a tab 1 a 6 se resumen 1 as propiedades termod 1 nám i cas 

usuales en cálculos de equil lbrio de fases. 

RELACION DE EQUILIBRIO DE FASES 

Es útil definir una relaci6n de equll lbrio como Ja relación 

de fracciones mol de las especies en dos fases en equillbrio,pa-

ra el caso de líquido-vapor, la constante está referida como el -

valor de K o relación de equilibrio líquido-vapor y está dcfini-

da como 
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TABLA 6 

PROPIEDADES TERMODINAMICAS USUALES EN EL EQUILIBRIO DE FASES 

PROPIEDAD 
TERMOD INAM 1 CA 

POTENCIAL 
QUIMICO 

FUGACIDAD 

COEFICIENTE DE 
FUGACIDAD DE 
ESPECIES PURAS 

COEFICIENTE DE 
FUGAC 1 DAD DE 
ESPECIES EN UNA 
MEZCLA 

ACTIVIDAD 

COEFICIENTE DE 
ACTIVIDAD 

DEFINICION 

µ. = l 
1 

2§_ ) 
an¡ R, T ,nj 

f¡= c2(T) EXP(µ 1/RT,} 

V¡ - f~/P 
1 

4> iv - f¡/Y¡P 

4> i 1 f. 1/X.P - 1 1 

ª· f./f~ 
1 1 1 

Y1v:: a IV/Y¡ 

Y¡ 1 :: ª¡¡IX¡ 

SIGNIFICADO 
FIStCO 

ENERGIA LIBRE MO-
LAL PARC 1 AL , g. 

1 

PRESION TERMODI~ 
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. 
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K. :: y./ x. 
1 1 1 

( 22 ) 

Para el caso del equilibrio ITquido-líquido, la constante es 

frecuentemente referida como el coeficiente de distribucl6n o re-

!ación de equilibrio Jíquido-JTquido y está definida como: 

1 
X. 

1 
/ ( 23 ) 

Para cálculos que involucran Ja separación de dos o más com-

ponentes, factores de separación son definidos formando rela--

ciones de las relaciones de equilibrio, Para el caso líquido- -

vapor se define a Ja volatilidad relativa como: 

ª·. IJ 
( 24 ) 

Para el caso liquido-liquido se define a la selectividad re-

lativa como: 

s .. 
IJ 

( 25 ) 

EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR 

Para el equi Jibrio líquido-vapor tenemos de la ecuación (13) 

f. ( 26 ) 
IV 

De la forma de Ja relación de equilibrio, las fugacidades son 

substituidas por expresiones equivalentes que involucren a las 

fracciones mol. Muchas sustituciones son posibles pero dos pa--
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res comunes derivados de las ecuaciones ( 17) a ( 21 ) son: 

Par 1 

f. 
IV 

y. y.f~ 
IV 1 IV ( 27 ) 

y 

f j 1 y• 1 X• f ~ J 
1 1 1 

( 28 ) 

Par 2 

f. Ó¡vY¡P IV ( 29 l 

y 

f i 1 cp", l:<.P 
1 1 

( 30 ) 

Estas ecuaciones dan dos formulaciones simétricas y dos asi-

métricas para valores de k. Las simétricas son: 

K. 
1 

K. 
1 

i . 1 
11 

Y¡v 

'!i¡ 1 

"· .. iv 

( 31 1 

( 32 l 

La ecuación 31) fué desarrollada por Hougen y Watson (116 ). -

La ecua.e i ón 32) ha recibido ~na considerable atención. Aplic~ 

ciones de importancia son dadas por Benedct, Webh y Rubín ( 17 ), 

Starl ing y Han ( 280) y Soave ( 276). 

Las dos formulaciones asim~tri~as son: 
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cp i 1 p 
K.=--

cp i 1 
( 33 ) 

1 
f~ yiijifv Yiv IV 

K.= 
y i 1fi1 y i 1<fii 1 

( 34 ) 
1 

ijliv p 
<P iv 

La ecuación ( 33 ) ha sido ignorada, pero la ecuaci6n ( 34 ) 

desde 1960 ha recibido una considerable atenci6n siendo las apli­

caciones más 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 modificaci6n a la ecua- -

ci6n ( 34 ) no presentada aquí fué desarrollada por Prausnitz y -

Chueh ( 213). 

EQUILIBRIO LIQUIDO-LIQUIDO 

Para el equilibrio líquido-líquido la ecuaci6n ( 26) nos da 

f 1 1 

i 1 35 

Donde los superíndlces 1 y 11 indican las fases líquidas inmisci-

bles. Un coeficiente de distribución es formado de la ecuaci6n -

( 23 ) para formar la formulación simétrica 

K . 
pi 

X~ 
1 = --

X! 1 
1 

Y
l 1 
i 1 
1 

Y¡ 1 

f o 11 
i 1 

f o l 

i 1 

Y 
11 

i 1 
1 

Y¡1 

( 36 ) 
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Sin importar qué! formulación termodinámica se utilice para -

predecir los valores de K, Ja precisión depende de Ja veraLidad -

de las correlaciones particulares usadas para calcular las diver-

sas cantidades termodinámicas requeridas, 

Para aplicaciones prácticas las ecuaciones más importantes -

son; ( 32), ( 33 ) y ( 34 ) • El las requieren de correlaciones-

para coeficientes de fugacidad y de actividad. La aplicación de­

la ecuación ( 32 l está basada en Ja obtención de coeficientes de· 

fugacidad de ecuaciones de estado y las ecuaciones ( 33 ) y (34 ) 

requieren de correlaciones para el coeficiente de actividad y se-

rán discutidas más adelante. 

3.2 ENTALPIA Y ENTROPIA 

Si disponemos de ecuaciones de entalpia o de calor específi-

ca de un gas ideal, las propiedades termodinámicas pueden ser dr-

rivadas de una manera consistente aplicando las ecuaciones de 1~-

termodinámica clásica, ecuaciones que apl lean a las fases 1 fquido 

o vapor, 

Cuando el calor específico mola! de gases es convencionalme_!! 

te dado como un polinomio en función de Ja temperatura del tipo: 

eº pv = a + a T + a T2 + a,.T3 + a 14 
1 2 3 ~ 5 ( 37 ) 
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donde el superfndlce ºse refiere al gas Ideal, al integrar (37) 

da por resultado una ecuación para Ja entalpia mola! del gas 

ideal a la temperatura T referida a una temperatura To. 

T 

Hº = f 
V 

Cº pv dT 

5 
¿ 

k=l k 

Cuando la suposición de que Ja Ley del 

da ,Ja ecuación sigu ienrn es ut i 1 izada: 

(H-Hº) = PV- RT - ¡V [p - T ( :~ )V V co 

11 gas 

] dV 

Esto es para corregir J.., entalpia por presi6n. 

( 38 ) 

ideal 11no es vá 1 i -

( 39 ) 

Para especies pu-

ras o mezclas a temperatura T y presión P,Ja entalpia del vapor -

es: 

c 
H = { E (y. Hº¡ ) } + 

V f=l 1 V 
( H - Hº 

V 
( 40 ) 

Las ecuaciones ( 39) y ( 40) son particularmente Útiles para -

usarse con ecuaciones de estado que son expl (citas para Ja presión. 

Las mismas dos ecuaciones pueden ser usadas para determinar la --

entalpía en Ja fase líquida. Su apl lcación se facilita si la ecua 

ción de estado es una función continua al pasar entre las regio--

nes de líquido y vapor, entonces 

c 
{ E (x I H ~ ) 

i=l IV 
+ H - Hº 

V 
( l¡ 1 ) 

De una manera más general ,tenemos para entalpía y entropía.-

que podemos aplicar un procedimiento basado en el uso de propied~ 
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des residuales ( 275). Tales propiedades representan la difere.!)_ 

cia entre el valor de una propiedad termodinámica en el estado -

de''gas ideal"y el valor en el estado real a la misma temperatura 

y pres i6n. 

La propiedad residual ll>Mº está dada por la ecuaci6n 

/1 Mº = Mº - M ( 42 l 

donde las M's representan valores molares para cualquier propi!:_ 

dad termodinámica extensiva. Para el cálculo de valores de pro-

piedades termodinámicas, tales como la entalpfa y la entropía la 

ecuación ( 42 ) se escribe como: 

M Mº - l!.M ( 43 ) 

Teniendo finalmente las ecuaciones que definen la entalpía H y 

la entropía s para el estado de gas real: 

T 
H Hº - t, Hº Hº + r o 

To 

Cº 
p dT - !:> Hº ( 44 l. 

s Sº /:,so Sº J Cº dT R 
. p 

.,. !:!. Sº ( 45 ) - = + ln P o _E. 
To o 

T 

donde 
o av ñHº= !" { T V } c!P ( T ;: Cte l ( 46 1 

p aT p 

o av R t.S "= r { } dP ( T = Cte } ( 47 ) 
p ClT p p 
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La evaluación de ( 46 ) y ( 4? ) es hecha más fácilmente si 

sustituimos a V por ZRT/P o sea 

V = ZRT 
p 

( av) R ( az) élT,P=-p{Z+T aT p } 

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

y 

LlH 
0 = R r

2 l (: ~) p 
dP 
p 

P laz) dP 
l1S º • R { { Z - 1 + T ( a T p } p 

( 48 

( 49 ) 

( 50 ) 

( 51 ) 

Las integraciones a temperatura constante pueden ser hechas con -

la ayuda de una ecuación de estado, 

3.3 METOOOS DE CALCULO 

En el diseño de una planta química,es necesario contar con -

métodos de cálculo que permitan predecir el comportamiento termo-

dinámico de los fluidos que se manejan,para dimensionar adecuada-

mente los equipos de la planta. 

La predicción de propiedades termodinámicas ocupa gran parte 

del tiempo de cálculo necesario para simular el comportamiento --
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de un proceso en el que se requiere de un determinado número de -

evaluacione~ para la selecci6n de alternativas y para la determi­

nación de las condiciones de diseño. 

El cálculo de las propiedades termodinámicas 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 correccl6n por presión -

para el gas real. Este mismo método suele ser aplicado al cálcL­

lo de la fase líquida,; pero debido a que las mayoría de los com-­

puesto polares se encuentran en esta fase y a que los hidrocarbu­

ros pesados se encuentran también en ~sta,es necesario dividir -­

los métodos de cálculos como siguen: 

Ecuaciones de estado. 

Caracterizaciones de fracciones de petróleo. 

Modelo de coeficientes de actividad. 

Métodos de contribucl6n de grupos. 

Durante los últimos nueve años,el desarrollo de las ecuacio 

nes de estado, se ha centrado alrededor de ecuaciones complejas 

válidas para sistemas con componentes polares y poi iméricos, y -

aún,cuando muchos progresos se han logrado con las ecuaciones de 

estado y los modelos de coeficientes de actividau,es necesario -

más programas de investigación del equilibrio de fases que en­

fati~en la solubilidad de gases, mezclas con electro! i t0s y solu 
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cienes con polímeros. 

Las ecuaciones (32 ) y ( 34) son las formas básicas de las 

relaciones de equilibrio y la ecuación (32 l se calcula por me-­

dio de las ecuaciones de estado (BWR, RK, etc,) y los modelos de­

coeficientes de actividad, ( WILSON, NRTL, UNIQ.UAC, etc,) y los -

modelos de contribución de grupos ( ASOG, UNIFAC, etc.) pueden -­

ser usados para el cálculo del coeficiente de actividad en la - -

ecuación ( 34 l. Los métodos de caracterizaciones de fracciones 

de petróleo ( CAVETT, BERGHMAN,HOPKELINl, se util Izan para el cál­

culo de propiedades criticas de mezclas de hidrocarburos y poste­

riormente con estos datos se uti !izan las ecuaciones de Soave- -­

-Redl ich-Kwong o Peng-Robinson para resolver la ecuación (32 ).-

En la práctica, en general ,no se aplican las ecuaciones de e~ 

tado a mezclas con componentes polares, sin embargo, el progreso­

más significativo, es el esfuerzo en aplicar las ecuaciones a mez 

clas con compuestos polares, 

3. 3.1 ECUACIONES DE ESTADO 

En los procedimientos de Diseño de Equipo se requiere de en 

talpía~,densldades y las relaciones de equ!I ibrio de fases, La 

termodinámica clásica nos proporciona los medios para obtener 

cantidades de una manera consistente a partir de las relacior 

presión-volumen-temperatura y que usualmente son llamadas ecu 

nes de estado. 
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Desde los tiempos de Van der Wa~ls,sc han tratado de establ~ 

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 precisión de la representación de da­

tos PVT, no son preferidas generalmente debido a que involucran -

cálculos tales como presión de vapor, calor latente de vaporiza-­

ción, comportamiento de la mezcla y coeficientes de actividad de­

los componentes en ésta, y ello requiere de una tediosa manipula­

ción y un excesivo tiempo de cómputo por lo que son más atracti-­

vas las ecuaciones cortas por su simplicidad en el cálculo. 

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 cú"bicas 

3.3.l.1 ECUACIONES COMPLEJAS 

Los nuevos desarrollos de las ecuaciones de estado empiezan­

ª extenderse a regiones de nuevas temperaturas y pres iones ( La -

Tecnología del carbón natural es un ejemplo de esto), a nuevos -­

componentes ( compuestos polares y poi Ímeros) o ambos. Los ejem-
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plos de ecuaciones más recientes son los siguientes: 

- STARLING-HAN (279,280} 

La ecuaci6n de Starling-Han está en función de la temperatu­

ra y de la densidad molar,y es una ecuación de once parámetros -­

uti I izando reglas análogas a las desarrolladas por Bishnoi y Ro­

binson ( 17 ) para la ecuación de BWR ( 8 ) y la predicción 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 f 1 u i d•ls i ne 1 u idos son compuestos po 1 a res y no-

polares, parafinas, olefinas, naftenos, hidrocarburos aromáticos­

y no-hidrocarburos. Se pueden aplicar a las fases 1 íquido y va­

por. 

Ecuaci6n PHCT ( teoría de la cadena rígida perturbada) 

(209,214,222) 

La ecuaci6n PHCT Incorpora el modelo de Prigogine (235 ) -

para cadenas de moléculas y es de la forma de Van der Wa~ls 

z = z ( repulsión) + z ( atracci6n) 

z ( repulsión está basada en la expresión de Carnahan y Starl ing-

37 ) y z (atracci6n) está basada en una expresión para el pote.!!_ 

r.ial intermolecular derivado por Alder ( 6 ). Se requiere ajus­

tar tres parámetros para cada compuesto puro de fluidos no pela-­

res y es aplicable tanto a moléculas simples corno a moléculas com 

plejas ( Heptano, Naf¡taleno, Pol iestireno ) y puede ser usada pa-
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ra las fases líquida y vapor. Esta ecuación puede ser extendida­

ª mezclas con reglas de mezclado usuales y con Ja incorporaci6n -

de un parámetro de interacción binario. 

Ecuaci6n LEE-KESLER-PLOCKER (138,231) 

La ecuación de Lee-Kesler es una versi6n analítica de la co­

rrelaci6n del factor acéntrico de Pltzer y está basada en el teo­

rema de estados correspondientes modificando Ja ecuaci6n de BWR.­

Lee-Kesler, muestran que su ecuación es apl !cable 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 correlación de Lee-Kesler enfatizando 

las mezclas asimétricas, esto es, mezclas que contienen moléculas 

pequeRas (hidrógeno, nitrogéno, etc.) y grandes moléculas (para­

finas de alto grado de ebullición, aromáticos, etc.) 

Ecuación PFGC ( Parámetros de contrlbuci6n de grupos) 

(74,338) 

La ecuación PFGC representa tal vez el desarrollo más nove­

doso en cuanto a las ecuaciones de estado. El punto de partida -

es la descripción de Ja energía de Helmh~tz de una estructura 1~ 

quida entre-tejida con agujeros: 

+ ( 52 ) 
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donde AFH es la contribuci6n de Flory-HugginJ (efecto de la en­

tropia) y AW es el término de interacción molecular ( efe,to -

de la entalpia). Cualquier expresión para el coeficiente de acti 

viciad puede en principio usarse para AW y Cunningham ( 74 ) -

utiliza la ecuaci6n modificada de Wilson,para describir las ínter 

acciones entre Jos grupos funcionales que constituyen las molécu-

las y las moléculas mismas. 

La ecuación PFGC incorpora las ventajas inherentes del enfo-

que de ecuaciones de estado y Jos métodos de contribución de gru-

pos y se aplica a sistemas de hidrocarburos en un gran rango de -

presiones y con componentes de c1 al c
32

, así como el equil lbrio­

líquldo-vapor para mezclas con componentes polares Jos cuales se-

predicen con buenos resultados. Esta ecuación es más específica-

mente aplicable a sistemas de licuefacción de carbón. 

La ecuación PFGC no satisface las condiciones críticas y es-

por el;Lo que no se apl lea a Ja región crítica ( T > .95). 
r 

3.3.1.2 ECUACIONES CUBICAS. 

Los métodos basados en el principio de estados correspondle..r:i. 

tes (282) son capaces de representar a las propiedades termodin,! 

micas de mezclas o moléculas simples con muy buena precis.lón. 

En Ja práctica Ja precisión obtenida util izan~o ecuacines cGbicas 

de estado,son satisfactorias en la evaluaci6n de valores de K pa-

ra sistemas de hidrocarburos ordinarios. 
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Muchas ecuaciones cúbicas son descritas en Ja literatura 

2, 5, 154, 155 ), pero extensas comparaciones y exp!:_ 

riencias práctlcas,indican que las modificaciones a Ja ecuación -

de estado de Redllch-Kwong (242) como las de Soave (276) y Peng 

y Robinson (189) ,son las más precisas y generales de Jos métodos 

disponibles. Así que trataremos las ecuaciones SRK y PR. 

Ecuación de Soave-Redl lch-Kwong. 

Soave propone una modificación a Ja ecuación de Redlich­

Kwong y ésta consiste,en suponer al parámetro a como dependien­

te de Ja temperatura y con Ja introducción del factor acéntrlco -

como un tercer parámetro, se puede apl !car a todos Jos compuestos­

no polares. Con Ja aplicación de las reglas de mezclado origina­

les la ecuación puede ser aplicada sucesivamente a cálculos de -­

equi l ibrlo líquido-vapor de multicomponentes para mezclas de com­

puestos no polares, con Ja excepción del dióxido de carbono, pero 

no aplica a mezclas que contengan hidrógeno y helio. 

Graboski y Oaubert { ga ) replantean Ja expresión para a(T) 

en la ecuación de SRK y muestran que para mezclas que contengan -

hidrocarburos. y ~ases Inorgánicos{ co2 , H2S, N2 y CO ) los coe-­

flcientes de Interacción binaria pueden ser generalizados como una 

función del valor absoluto de Ja diferencia del parámetro de solu 

bil idad entre los pares interactuantes. Con nuevas reglas de mez 
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ciado se puede aplicar a mezclas que contengan componentes pola -

res 14,277,325,341 ) 

Mathias ( 8 ) cambia el valor de la temperatura crítica del 

hidr6g~no y con ello se puede aplicar la ecuación SRK. 

- Ecuación de Peng-Robinson 

Peng-Robinson modifican la ecuación semiempírlca de Van der­

Waáls ( 189} y ésta es el término de presión de atracción. Esta­

ecuación se aplica para predecir la. presión de vapor y el compor. 

tamiento volumétrico de sistemas de compuestos simples y el com-­

portarniento de fases y volumétrico de sistemas binarios, terna- -

rios y multicomponentes. El propósito de esta ecuación,es combi­

nar simplicidad y precisión y esta ecuación es tan buena o mejor­

que la SRK, especialmente en la predicción de densidades en la fa 

se líquida. Los procedimientos computacionales para la determi­

nación de puntos cdtlcos de mezclas multlcomponentes ha mejorado 

notablemente, el criterio formulado por Gibbs es esencialmente -

aplicado por Peng-Robinson, pero las modificaciones de Heidemann­

y Khalil ( 107) son mucho más eficientes computacionalmente . 

. 3.3.1.2. 1 FRACCIONES DE PETROLEO 

Fracciones de petróleo,es un término dado a un rango de des­

ti l.:1dos del petr61eo crudo, normalmente basado en Jos puntos de -

ebullición de los componentes en la fracción conocidos como TBP.-
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Las composiciones molares son obtenidas de la composici6n volum~ 

trlca a partir de las curvas TBP y utilizando los rangos de den-

11idad relativa y el peso molécular de cada fracción, c011 es- -

tos datos y mediante correlaciones emprricas se evaluan las pr~ 

piedades de las mezclas o de la fracción de petróleo de Interés, 

para obtener las propiedades crftlcas y acentricfdad de dicha -­

fracción para encontrar con las ecuaciones de SRK o PR sus pro-­

piedades termodlnSmlcas, Para ello disponemos de tres métodos: 

Método de Cavett 

Método de Berghman 

Método de Hopke-Lln 

Método de Cavett 

En 1962 Cavett ( 39) propuso correlaciones para calcular 

las propiedades de componentes hipotético requeridas para la ecu~ 

clón de Chao-Seader (_ 50}, Esta correlación requiere el prome­

dio medio, promedio cúbico y el promedio de la temperatura del 

punto de ebullición molal. El factor acéntrico es calculado 

usando la ecuación de Edmlster ( 61 i. 

Método de Berghman 

Berghman ( 18 ) propuso un método para evaluar las propied~ 

des crftlcas y factor acéntrlco basado en un an~llsis parafínico; 

nafténico y aromSttco de las fracciones de petróleo, 

Este método es util Izado para fracciones con un punto de eb~ 

11 ición promedio de d.osctentos setenta y cinco grados centígra-­

dos o menores,para fracciones con altos puntos de ebullición ta-­

les como el c
15 

Berghman utiliza el método de Cavett, 
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Método de Hopke-Lln 

Hopke-Lin ( 115) presentan correlaciones gráficas para Ja 

evaluacl6n de la temperatura crítica, volumen crftico y el factor 

acéntrlco de compuestos parafTnicos, nafténlcos y aromáticos. 

Este método ha sido modificado para facilitar su uso con las ecua 

clones de SRK y PR ( 2681 y las correlaciones gráficas son ajust!!_ 
' 

das por ecuaciones emplrrcas y el método se extiende a la evalua-

ci6n de la presldn crftlca. 

3.3.2 MODELOS DE COEFICIENTES DE ACTIVIDAD 

Cuando en una mezcla se presentan componentes polares o polI. 

meros la aplicación del enfoque de ecuaciones de estado en el cál 

culo de la fugacidad en la fase líquida presenta serlos proble- -

mas. Especialmente de presiones bajas a presiones moderadas es -

conveniente expresar la relaci6n de equilibrio por medio de la --

ecuación ( 34 ) y utilizar una expresión apropiada para la evalu!!_ 

ción de coeficiente de actividad como una funci6n de la tempera-

tura y composici6n, y para este propósito contamos con varios mo-

delos como son: 

Ecuaci6n de Van Laar 

Van Laar ( 203) real izó uno de los prirner0s intentos de desa 

rrol lar un modelo racional de la fase líquida no ideal. Conslde-

rando que dos líquidos son mezclados a Temperatura y Presión cons 
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la mezcla fueran igual a cero. 

Esta ecuación puede ser derivada de la expresión general de­

energía de Wohl (203 ),que considera el volumen efectivo de las -

fracciones y las interacciones moleculares. 

La ecuación de Van Laar,ajusta las curvas de coeficiente de­

actividad-composición correspondientes,a desviaciones positivas -

o negativas de la Ley de Raoult. 

Debido a su flexlbil idad, simpl icldad y habilidad de ajustar 

sistemas, la ecuación de Van Laar es ampliamente usada en la -

práctica, siendo una aplicación importante,el hecho de predecir -

la formación de azeótropos. 

Ecuación de Margules 

Uno de los primeros modelos utll izados para el cálculo de 

coeficientes de actividad fueron las ecuaciones conocidad corno 

ecuación 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 ecuación polinomial empírica para calcular el coeficiente de­

actividad de un componente con datos de otro. De esta ecuación -

empírica ,resultan los modelos de tres y cuatro sufijos de Marg.!:!_ 

les. La ecuación de dos sufijos considera a una mezcla binaria -
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en las que las propiedades de exceso,son tomadas con referencia -

a una solución ideal en donde el estado estándar es la fugacidad­

del componente puro a la presión y temperatura del sistema y con­

las consideraciones de que cuando x1 o x2 son igual a cero, la - -

energía 1 ibre de Gibbs en exceso también lo sea. 

La ecuación de dos sufijos ,da una buena representación para­

mezclas moderadamente no ideales, es sencilla y fácil de utilizar, 

per9 en soluciones complejas ,la ecuación de Margules se expande -

en series, y a ésta ,se le conoce como la expansión de Redlich­

Kister ( 241 ), la cual adiciona parámetros que son dependientes -

de la temperatura. 

Ecuación de Wilson 

Desde su Introducción en 1964 la ecuación de Wilson ( 335) -

ha recibido gran atención debido a su capacidad de ajustar siste­

mas miscibles fuertemente no ideales. Esta ecuación es una exten 

sión semiempírica "de la.ecuación de Flory-Huggins( 339), sin embar 

go Wilson considera la mezcla de moléculas, no solamente por su -

diferencia de tamaño sino que también por su diferencia entre las 

fuerzas intermoleculares. La ecuación de Wilson presenta dos ven 

tajas desde el punto de vista del diseño de equipo, la primera es 

su dependencia de la temperatura la cual la hace importante para­

el diseño de equipo isobárico y Ja ser,;undJ es que para soluciones mu.!_ 

ticomponentes requiere únicamente parámetros que pueden ser obte-
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nidos de datos de mezclas binarias. La ecuaci'6n de Wi'Json es efi­

cfente para soluciones dtlutdas y es tambtEn parttcularmente uti-

1 izada para si·stemas altamente asi·m€trtcos, 

Ecuacidn NRTL (2321 

La ecuacf6n NRTL,representa una extensf6n del concepto de -­

Wilson para sistemas de Jrquidos inmtsciBles,por medio de una te.!:_ 

cer constante por par Binario evaluado de datos experimentales. -

Esta ecuación es apltcable a slstemas multicomponentes lfquido-v~ 

por, lfqufdo-lfquido y irquido-lfqufdo~vapor, En general la 

exactitud de la ecuación NRTL,es comparable a la ecuación de Wil­

son, per< J mejores resultados son para el equtltbrio lfquido -

1 íquido. 

Modelo UNtQ.UAC 

La apartci'6n del modelo UNIQUAC (205 les el avance más sig­

nificativo en los modelos· de coefi'ci·entes de actividad y el cual­

está basado en el concepto de composición local y con dos paráme­

tros de interacción por par binario, es capaz de representar los­

equl 1 lbrlos liquido-vapor y 1rquldo-líqutdo para sfstemas multlcom 

ponentes. 

El modelo UNIQUAC ha tenido gran aceptación pr&ctica, debido 

a Ja cxactftud con Ja que representa el equilibrio de mezclas bi-
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narias y multicomponentes que contengan gran variedad de compone~ 

tes no electrolitos, tales como hidrocarburos, cetonas, ésteres,­

aminas, alcoholes, nitrilos, etc, 

Los efectos de tamaño y forma molecular son introducidos por 

parámetros ,los cuales se obtienen de datos de compuestos puros -­

ut i 1 izando la entropia combinatoria de Stayerman como una candi 

ción límite para mezclas atérmicas. El modelo UNIQUAC es también 

aplicable a soluciones de polímeros. 

3.3.3 METODOS DE CONTRIBUCION DE GRUPOS 

En años recientes el enfoque de contribución de grupos, ha 

sido una herramienta en los cálculos de equilibrio de fases en 

sistemas para los cuales existe poca o ninguna información expe­

rimental. Esta aproximación está basada en el concepto de solu­

ción de grupos. Los grupos son unidades estructurales que pue-­

den ser agregadas como partes de una molécula, y en lugar de co~ 

siderar a la mezcla de líquidos como una solución de moléculas,­

es considerada como una solución de grupos. Por medio de este -

método.es posible predecir los coeficientes de actividad de la -

fase 1 fquida para mezclas no electro! fticas que están de bajas a 

moderadas presiones. 

Los coeficientes de actividad son determinados mediante las 

propiedades de los grupos y los modelos más representativos son: 



Modelo ASOG 

Este método utiliza la ecuación de Wilson para la interac-­

ción entre grupos y la ecuación de Flory-rluggins que describe la 

parte combinatoria, esto es, que los coeficientes de actividad -

en una mezcla están 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 parámetros de caracterización de inter­

acción entre pares de grupos estructurales en sistemas no elec-­

troliticos y utilizar estos parámetros para predecir coeficien-­

tes de actividad para otros sistemas que no hayan sido anal iza-­

dos experimentalmente,peroquecontienen los mismos grupos funci~ 

na les. Este método,fué propuesto para cálculos del equilibrio -

líquido-vapor, pero también ha sido usado para el equilibrio lí-­

quido-líquldo (315) y el equilibrio lfquido-sólido (321 ), su -

más severa 1 imitación en la generallzacl6n de su aplicación es 

el limitado número de parámetros de interacci6n de los grupos -

publicados. 

Modelo UNIFAC 

Este método ( 221 ), tiene el enfoque de contribución de gru­

pos para la predicción de coeficientes de actividad de mezclas -

líquidas no electrolíticas. El método combina el concepto de so 
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luci6n de grupos funcionales con el modelo de coeficientes de -

actividad,basado en una extensi6n de la teoría quasi-quimica de 

mezclas líquidas (UNIQUAC). El modelo resultante UNIFAC,con-­

tiene dos parámetros ajustables por par de grupos funcionales. 

El modelo calcula los coeficientes de actividad en términos 

de constantes que reflejan tamaño y §rea superficial de grupos­

funcionales individuales y parámetros que representan interac-­

ciones energéticas entre grupos. 

Los parámetros de tamaño y area de los grupos son evalua-­

dos de componentes puros y datos de estructura molécular. Los­

parámetros de interacci6n de los grupos fueron evaluados de da­

tos de equilibrio de fase de mezclas que contenían parafinas, -

olef lnas, hidrocarburos aromáticos, agua, alcohol, cetonas, -­

aminas, ésteres, éteres, aldehidos, cloruros, ni tri los, y otros 

líquidos orgánicos. 

El método,compara 36 grupos de 76 posibles grupos de-

parámetros de interaccl6n, 40 han sido estimados, Las pre-­

dicciones de equi 1 ibrlo líquido-vapor pueden ser hechas sobre -

un rango de temperaturas de 275 a 42SºK. 
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3.4 METODOS DE CALCULOS SELECCIONADOS 

Existen un gran nGmero de ecuaciones de estado y correlacio~ 

nes para el cálculo de propiedades termodin.limlcas tales como la .,.. 

fugacidad, entalpía y entropía de compuestos puros y de mezclas,~ 

pero debido a que ninguna de ellas tiene apl icacf6n universal a -

todos Jos sistemas,es necesario utilizar algunas ocasiones ecua-­

clones de estado, otras,modelos de coeficientes de actividad, o -

ambas, dependiendo de las características de los si·stemas y de la 

exactitud en los cálculos que requerimos, 

En esta secci6n describiremos los métodos de cálculos selec­

cionados para formar parte del paquete termodln.imico y que son -­

los siguientes: 

Ecuaciones de Estado 

Ecuación de Starling-Han 

Ecuación de Lee.,.Kesler-Plocker 

Ecuación de Soave-Redlich.,.Kwong 

Ecuación de Peng-Robinson 

- Caracterizaciones de fracciones de petróleo, 

Método de Cavett 

Método de Bergman 

Método de Hopke-Lin 

Modelos de coeficientes de actividad. 

Correlación de Chao-Seader 

Ecuación de Margules 
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Ecuaci6n de Van Laar 

Ecuación de Wilson 

Ecuación NRTL 

Modelo UMIQUAC 

Métodos de Contribuci6n de grupos 

Modelo ASOG 

Modelo UNIFAC 

3.4.1 ECUACIONES DE ESTADO 

En los métodos de diseño de equipo de separación se requiere 

de entalpías, densidades y las relaciones de equil ibrlo de fases. 

La termodinámica clásica nos proporciona los medios para obtener­

esas cantidades de una manera consistente.a partir de relaciones­

pres ión - volumen-temperatura que,comúnmente son 1 lamadas 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 precisión en la predicción 

de propiedades termodlnámicas,se suele utilizar ecuaciones de es­

tado complejas como la de Starl ing-Han-BWR y la de Lee-Kesler, -­

sin embargo, una de las ecuaciones de estado más sencillas y de -

uso más generalizado,es la propuesta por Redl ich-Kwong en 1949 ,-­

( 242) esta ecuación, a pesar de su gran simpl icidad,predice con-
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una exactitud considerable las propiedades de Ja fase gaseosa, -

pero debido que es una ecuación con dos par~rnetros, su rango de­

apl icación se Jrrnlta a Ja predicción de fluidos de moléculas sim 

ples. 

Han sido propuestas diferentes modificaciones a la ecuación 

de RK, estableciendo una diferente dependencia de Ja temperatura 

e introduciendo la dependencia del factor acéntrico, Dentro de­

este tipo de modificaciones debernos mencionar las desarrolladas­

por Wilson en 1966 (337), Barner, Plgford y Schreiner en 1966 -

( 13 ), Soave en 1972 (276 ), Barnés 1973 ( 13), Peng-Robinson 

en 1976 (189 ), Fuller en 1976 ( 78 l, Graboski- Daubert en 1978 

( ~9), Schmldt- Wenzel en 1980 (261 ), Harrnens-Knapp en 1980 

(103) y otras 
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Ecuación de Starl lng....tlan 

Entre 19.71 y 1972 Starllng y Han {_ 279, 280 l presentaron 

un procedrmtento de cSlculo que predecfa las propredades de flui-

r.:os y datos de equi'l ibri'O para cualqui,er mezcla o compuesto puro, 

El procedimiento, que es unlversalmente aplicable y realmente 

adaptable para su uso en computadora, estS basado en datos de com 

puestos puros y en la ecuacidn generalizada de BWR de ocho cons--

tantes e 17 ), 

Hasta el desarrollo de la ecuacldn de Starltng~Han los mªto-

dos o ecuaciones habían estado 1 imitados en su uso cuando apreci.!! 

bles cantidades de componentes m&s pesados que el hexano y no hidro 

carburos estaban presentes en la mezclap cuando la mezcla esta-

ba a bajas temperaturas, sin embargo,la ecuacj~ln de Starl ing-Han-

logra superar esas 1 imitaciones y pueden s~r predichas. con buena 

precisión,las propiedades termodin3mtcas y el equtl ibrio líquido-

vapor de mezclas usando esta correlación general tzada, 

La ecuación se Starling-Han , est~ en función de la tempera­

tura y densidad molar y est§ representada por: 

p pRT + ( B0 RT - A - Co + ºº - Eo ) 2 
o 

T2 T3 ;z¡- p 

+ ( bRT d p3 a ( d 6 - a - f + a+ r p 

... e P2 + y p2 ) exp - yp2 ) ( 53 ) T 
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Los once parámetros de mezclado ( B , A , etc. ) pueden ser o o 

cálculados usando las siguientes relaciones; 

Bo = ¿ X. Bo¡ 54 
1 

Ao = ¿ ¿ x.x. Aa?· 5 Ao?· 5 - k .• 55 
j 1 J 1 J IJ 

Ca = ¿ ¿ x.x. co?· 5 cº?· 5 - k .. )3 56 
j 1 J 1 J l J 

y ¿ x. 
1 Y¡ 

0.5 )2 57 

b ¿ x. b.0.333 3 58 
l 1 

a = ¿ x. a. 0.333 ) 3 ( 59 ) 
1 1 

a = ~ x, 
a. 0.333 ) 3 ( 60 ) 

1 
1 

= ¿ x. 0.333 3 ( 61 ) e c. 
l 1 

ºº 
¿ ¿ x. Da?· 5 ºº?·5 ( - klj ) 4 ( 62 ) x. 

j 1 J l J 

d = ¿ x. d.0.333 3 ( 63 ) 
1 l 

Eo = ¿ ¿ x. Eo?· 5 Eo~· 5 ( 1 - kij ) 5 ( 64 ) X. 
1 j 1 J 1 J 
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Los parámetros de los compuestos puros en las ecuaciones -

( 53 ) a ( 64 ) pueden ser expresados como funciones del factor-

acéntrico, temperatura crítica y densidad crítica: 

Pe. ªº i Al + s, w. ( 65 ) 
1 1 

Pe¡ Ao¡ 
A2 + 62 W¡ 

R Te. 
( 66 ) 

1 

Pe. Ca. 
1 1 

A3 + ª3 w. 

R Te~ 
1 ( 67 ) 

1 

2 
A4 + B4 wi 68 Pe. y. 

1 1 

2 b. AS + 85 wi 69 Pe¡ 1 

2 a, Pe i 1 
A6 + 06 W¡ ( 70 ) 

R Te. 
1 

P¿¡ a. 
A7 67 W¡ 71 1 

2 c. Pe¡ 1 
AS + B8 Wj 72 

R Te~ 
1 

Pe i Do i 
A9 + 09 Wi ( 73 ) z¡ 

R Te. 
1 

2 
di pe. 

( 74 ) 1 
AlO + 810 Wj 2 

.. 
R Te. 

1 

Pe. Eº. 
( 75 ) 1 1 

Al 1 + B1 l W¡ exp ( - 3.8 w. 
Te~ 1 

R 
1 
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Los parámetros AJ Y· BJ ( J = 1, l, ,., .11} fueron determina­

dos usando simultáneamente datos para parafinas normales de hidr~ 

carburo~ (metanol a través del n-octano en un an~l isls de datos -

presl6n-volumen-temperatura, entalpía y presf8n de vapor ,los val~ 

res de A. y B. son los siguientes: 
J J 

ben 

Parámetro 

La 

2 

3 

4 

5 

6 

7 

8 

9 

10 

l l 

entalpía y entropía 

ser calculadas como: 

Hº ~:xi M. ¿; X• H? 
1 1 1 

C' o 
Í.:X¡ Mi í. X• S? " 1 1 

Valor del Par8metro 

Aj ªJ 

0,443690 Q,ll5449 

1,284380 .. a,920731 

0,356306 l.708710 

0.544979 .. 0.270896 

0,528629 0,349261 

o, 484011 0,754130 

0,0705233 ~a. 044448 

O, 50L1087 l. 322450 

º· 0307452 o, 179433 

0,0732828 o,463492 

0.006450 -0,022143 

molares para mezclas de gas ideal de-

M. ( 76 }. 
1 

M. ( 77 } 
1 
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H = ( H - Hº) + ( Hº - H¿ ) + H~ 

donde Hº es la entalpía de formaci6n estandar del compuesto 
o 

( 78 ) 

( Hº- Hº ) es la diferencia de Ja entalpía del compuesto en el 
o 

estado de gas ideal a Ja temperatura de interés y ( H - Hº) es Ja 

desviación de Ja entalpía : 

( 79 ) 

Para Ja entropía tenemos: 

s =- ( s + Sº ) + Sº ( 80 ) 

y es análoga a Ja ecuación ( 79 ) y para Sºtenemos: 

Sº= B0 + B1T + B2T2 + B T3 + 4 B r 5 
3 

B4T + 
5 

( 81 ) 

La expresi6n para la fugacidad del componente en una mezcla es: 

RT Ln f. 
1 

RT Lh ( pRT X.)+ p(Bo+ Bo.) 
1 1 

+ 2pí: X. {-(AoA9 .)o. 5 (1-k .. ) -
i J 1 1 J 

3 
(DoDo.)• 5 

- k¡ j ) + ----;~-- 1 - k •• ) 
4 

lj 

(E;;F;:T i 
) o. 5 

(1-k .. )s 
2 

{3(b2 b.)0.333 } + 
p 

z¡ . -2-
1 J 1 T 

2 a.)0.333 _ 3 ( d2 d. ) 0.333 

RT - 3 ( 1 } a 
1 

T 
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a.p5 (3a2a.) .333 
(d2 d. ) .333 

{ 3 1 
+ -5- + 

1 T 

3 P5 ( a + ~) 2 ) .333 + a. a.. 
5 T 1 

2 ) .333 2 2 c c. 
{ 1 exp ( 1 - - yp 

+ 3 
T2 y p2 

yp2 Y¡ 
.5 

exp ( - } 2c -
yT2 2 y 

1 exp( 2 {1 + YP
2 1 2 I¡ 

} 1 - - YP +z y p 

( 82 ) 

Starltng-Han uttltzan 23 fluidos puros,en los que se incluyen 

componentes polares, no polares, parafinas, olefinas, naftenos, --

hidrocarburos aromáticos y no hidrocarburos, encontr~ndose desvia­

ciones promedio de 1.38% para las densidades, .tamblen se. consr-

rana 38 mezclas, que incluyen gas natural, LPG y LNG conteniendo 

diez componentes, 
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Ecuación de Lee-Kesler-Plocker 

La ecuaci6n de Lee-Kesler (138 l presenta una versidn anall­

tica del factor acéntrico de Pitzer (194) y est~ 5asada en el 

teorema de estados correspondientes modificando la ecuacléln de 

Benedict-Webb-Rubfn ( 17 ), En 1955,Pi·tzer (196 l demuestra que-

el factor de compresibilidad y otras funciones termodlnámtcas de­

rivadas podían ser representadas adecuadamente a TR y PR constan­

tes por una funclcSn lineal del factor acentrlco y esto podla ex .. -

presarse así: 

+ wz ( 1 ) ( 83 ) 

Para facilitar su representaclcSn analítica Lee- Kesler lo expresa 

de la forma 

+ 
(¡J z ( o ) ( 84 
(r) 

w 

y el n-octano es seleccionado corno fluido de referencia, por lo 

que representan a los factores de compresibilidad del fluido slm--

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

ecuución de BWR 

z 

donde 

B 

PrVr 
-;=;:-

exp 

b -
1 Tr 

B 
+ -Vr + ~ +-º-+ 

vr2 vr 5 
B+ J_ 

vr2 
85 

( 86 
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e c1 
c2 

+ 
c3 

-
Tr 3 ( 87 ) n· 

D = d1 + 
d2 

( 88 ) --
Tr 

donde los valores para las constantes b1 , b2 , b
3 

, bl¡ , c 1 , c2 

c
3 

, C4 , dl , d2 ¡3 y y son los siguientes: 

Fluido Simple Fluido de Referencia 

bl o. 1181193 0.2026579 

b2 0.265728 0.331511 

b3 o. t 54790 0,027655 

bl¡ 0.030323 0.203488 

el 0.0236744 0.0313385 

e2 0.0186984 0.0503618 

e3 o.o 0,0.16901 

el¡ 0.042724 0,041577 

dl o. 1554281~10 4 o.48736 1~104 

d2 o. 6236891':104 o. 0740336>':10 4 

a 0,65392 1 .226 

y 0.60167 o. 03754 

w ( r) = 0.3978 
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y las funciones termodtnámlcas son de la forma 

- Coef fcfente de Fugacidad 

1 n <fi = z ... 1 - 1 n (Z) + .!!..... + e + ·_o_ + E 
Vr 2Vr2 svr5 ( 89 ) 

donde 

E .. 
2Tr\ 

{ B + 1 - ( B + l + _J_
2 

)exp - y }(90 ) 
Vr ;:r 

"' Des-vlactc5n de entalpfa 

H - Hº 
R Te 

= Tr { Z - 1 -
Tr Vr 

e:! - ( 3c/Tr
2

) 
+ 

d2 
+ 3 E } 

2 Tr Vr 2 5TrVr5 

- Desv tac tc5n de entropia 

S - 5° = ln 
p 

1 n (Z) -
bl + (b

3
/Tr 2) + (2b4/rr3) 

F"' 
R 

- 3 
Vr 

c 1 2c/ Tr dl 
+ 2E 

2Vr 2 ;;;--

( 91 ) 

( 92 ) 
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Para el caso de mezclas,se utilizan las siguientes reglas de rnez-

ciado: 

Ve. Zc. R Te. / Pe. 93 
1 1 1 1 

Zc. 0.2905 o .085 w. 94 
1 1 

Ve 1 ¿ ¿ Ve. .333 +Ve. .333 ) 3 ( 95 ) = 8 x. x. 
j 1 J 1 J 

Te 1 ¿ r (V .333 + vc:333) 3 he.Te. ( 96 ) 8VC . x,x. c. 
j J 1 J 1 J 

¿ 
Xj w. ( 97 ) 

j J 
w 

Pe Zc· R· Te ( 98 ) 
Ve 

Pe ( 0.2905 - 0.085 w R Te ( 99 ) 
Ve 

Ploker-l<napp-Prausni tz ( 231) proponen unas nuevas reglas de 

mezclado para la ecuación de Lee-Kesler para su apl icaclón a mez-

clas asimétricas, ésto es, a mezclas que contengan moléculas pe--

que"as (hidrógeno, nitrógeno y metano) y grandes moléculas ( pa-

raflnas de alto punto de ebullición, aromáticos, etc. 
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Las reglas de mezclado son: 

TcM ¿ ¿ z .z. Ve.? Te .. ( 100 ) n 1 J 1 J IJ VcM j 

VcM E ¿ z 1zj Ve •. ( 101 ) 
1 j IJ 

luM ¿ z. 'ºr ( 102 ) 1 

Te .. = Te. Te. ) .5 
kij ( 1 03 ) 

1 J 1 J 

1 ( Ve ,333 + Ve ,333 ) 3 
( 104 ) Vcij • 'S' 1 J 

donde klJ' es un par8metro de lnteraccfón bfnarto ajustable a ca­

da par binario IJ, tndependlente de la temperatura, densidad y -­

composlcl6n,1>4'ra prestón pseudo crhlca tenemos: 

PcM = ( 0.2905 - 0.085 w H ) ( 105 ) 

Las T'e91~ ClJT'li.1enen una importante variactón: el exponente-

n. Si n Igual a cero,las reglas de mezclado son stmllares a las -

de Prausnitz~Gunn l223) y si n Igual a uno,se obtienen las de --

Van der Waals. Para mezclas simétricas,este exponente no ttene -
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importancia,pero para mezclas asimétricas este exponente varia de 

cero a tres o más. El valor para los sistemas estudiados es de -

0.25 y este exponente cambia los valores de los parámetros k ... -­
•J 

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

guientes expresiones: 

- Coeficiente de Fugacidad 

tihM z - 1 
1 n <I> - ¿ M + In <l>i M T' RTcM j,i 

(dTcM) 
zj dzj zk PcM 

( dPcM ) ¿ z. 
j "1 J dZ. 

zk J 

donde: 

( a In <l>M 

) Tr ,Pr 

1 
ClwM ;r¡:-) 

l'ihM tih (O) 
WM l M 

RTcM = RTcM + :-Trl'" 
w 

- ( Clln 
<l>M) a w M Tr, Pr 

(k,il,j) ( 106 ) 

{ (ln<P')(r)_ 
M 

(In <1> )(O)} 
M ( 107 ) 

tih ( r) 
M 

l'ih (o) 
M 

RTcM RTcM l ( 108 ) 

n ( 109 ) 
/ VcM 

( 1 1 () ) 
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CPcM) CIZj zk = PcM { 
(dZcM ) 
, dZj Zk 

/ ZcM + 

/ TcM 
( dVcM ) 

dZj Zk 
/ VcM } 

w. - w 
J i 

k# i 'j 

( dTcM) 
dZJ zk 

( 111 ) 

( 112 ) 

( 11 3 ) 

Debtdo a que las constantes pseudocrfttcas son correlaciones 

de parfimetros empfrlcos· normalmente no i·guales a las- verdaderas ... 

coostantes;presentan problemas en la regtdn crftlca, por lo que -

se recomienda no uti'lizarlas en esta zona, sin emóargo,proporcl~ 

na buenos resultados para mez~las,de hrdrocarburos con componen-

tes 1 igeramente polares en esas mezclas en la regldn de vapor so­

bre calentado y en la de líquido subenf~lado. 

En l97i Lee~Kesler y Sandler (140 l propone la tntroduccl6n-

de un tercer par3metro Ws similar a w ,pero calculado a partir -

de presiones de vapor cercanas a la temperatura de ebullicidn , 

Diferentes autores han utilizado ampliamente la ecuacldn de-

Lee-Kesler para cálculos de diferentes propiedades termodinámicas 

y de la relación entre fases (. 123, 139, 141, 146, 159,344 ) 
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Ecuación de Soave-Redl ich-K1-.ong 

Sigutendo las modtftcaciones intciadas por Wllson (337 l 

Soave toma en cuenta a un tercer parámetro,el factor acéntrico -

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

muy precisos para Ja presión de vapor de hidrocarburos puros, 

La ecuac ldn or tg tna 1 de Red 1 tch-Kwong, está d<1da por: 

RT 
P ·-v- - a / r· 5 

V(V+b) 
11 4 ) 

La modificacidn de Soave a la ecuactdn de Redl tch-Kwong se­

rá referida como SRK y es 

p = 
RT 

V - b 
a ( T ) 
V (V+b) 

( 115 ) 

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

def lnldos como: 

a. (T) .. a 
1 el ªr (T) ( 117 ) 

o.42747 R2 re, 
2 

/ Pe, ( 118 ) a = C¡ 1 

ª1 .5(T) = + m. 
1 

( 1 - T / Te. 
1 

) • 5 ( 119 ) 
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0.480 + 1 .574 Wi 

0.08664 R Te. / Pe. 
1 1 

2 0.176 w. 
1 

( 120 ) 

( 1 21 ) 

En cálculos de equilibrio lfquido-vapor, la ecuaci6n (115) -

puede escribirse como: 

3 2 2 
Z - Z + Z ( A - B - B ) - AB o ( 122 ) 

donde 

z PV ( 123 ) = ""RT 

A 
aP ( 124 ) = 

R2T2 

B 
bP ( 125 ) .. """""RT" 

con los parámetros anterlores,podernos calcular el coeficiente 

de fugacidad de un componente puro a partir de la siguiente ecua-

cí6n: 

1 n r~ i Z - 1 - ln (Z-B)- ~In ( Z + B 
z ( 1 26 ) 
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Soave propuso las siguientes reglas de mezclado para mez--

clas multicomponentes: 

a 

donde: 

a .. = 
1 J 

b 

c c 
E E xixj. ª·. 

i=l j=l IJ 

a. · 5 a. · 5 ( 1 - k .. 
1 J 1 J 

c 
E 

i=l 

( 127 ) 

( 128 ) 

( 129 ) 

klj es un parámetro de Interacción blnarlo,que es determlna~o de -

datos experimentales para cada par binario presente en una mezcla­

( si n es el número de los componentes en la mezcla, los pares bl-

narlos deben ser n (n-1)/2). Cada factor klj puede ser considera 

do independiente de la temperatura,presión y composición del slste 

ma. 

Estas reglas de mezclado pueden ser aplicadas con aceptables-

resultados a mezclas de fluidos no polares tales como hldrocarbu--

ros, nitrógeno, monóxido de carbono,con la exclusión del bióxido -

de carbono y ácido sulfhídrico, pero grandes desviaciones. se ob--

servan para mezclas que contenga hidrógeno y helio debido a que -­

las altas temperaturas reducidas hacen a la función a (T) se apro-

xime a cero y el término de atracción se desvanezca. 
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La ecuaci6n se SRK ha sido ampliamente usada por varios 

autores para predecir el comportamiento de fases de ~ezclas mul-

ticomponentes con las siguientes expresiones,para el cálculo del 

coeficiente de fugacidad: 

b. A 
ln$ 1=(Z-1)¡f- - ln(Z-B)- B {2E 

x.x.a .. 
1 J 1 J 

a 
bi }I ·Z+B 
b n-z- ( 130 ) 

Las entalpías de·l·fquldo y vapor se obtienen combinando la en­

talpía de gas ideal y la desviaci6n i!;otérmica en la entalpía de 

gas Ideal ,como se muestra en la figura ( 1 ) : 

r 
E y.H? + HDIF 

i=1 1 1 
H ( 131 ) 

c 
E x.H? + HDIF 

i=1 1 1 
h ( 132 ) 

H~ 
1 

A + BT + CT2 + or3 + ET4 + FT5 ( 1 33 ) 

HD 1 F = RT ( Z - 1 ) + ( a 
1 

(T) - a ) 1 n z + B 
b -z- ( 1 31.¡ ) 

para componentes puros: 

( 1 35 ) 
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La entropra de una mezcla está definida por: 

s R Ln ( z ; B ) + a" ( T ) 
b 

- E X. ( R Ln ( Z- 1 
1 

- s~ 
1 

donde: 

Ln 

s~ = A + BT + cr2 + or3 + ET
4 

+ FTS 
1 

Z + B ) 
z 

( 136FIJ 

( 13711) 

para componentes puros a' (T) es la ecuaci6n ( 135 ) 

~-
¡ .i ur:ALP1A . ' 
) •. ;;. ºP'IOLAl . ...¡~. ~· 

i ·: ¡ 
:..:..:..: .. 

! .. r 

¡-·:. ::'·~~-· 
J .. 

. .:: . 1·: . 
-·-·--:--···--·- ·-.-"-. --· -----·----

"' __.c:::c.~-~~:· 

¡ 

... 
..... . ;: • 

o 

k-~:- ¡;:~·i.~T- . ;wcwu•• ¡_T 
' -·-¡-···-

. 1 ( < · ···· ... !.~ v~p0;. a p·rt. i6:-t et'º 
l. : ··•·• ~ ... torn .. "t(,·· por "'t$.16,. h:na 

· ') t<.1tur1tc i~ del ''"~'r 
l.:. :>r1.•¡ Ido Ur' 

..... C..ait. r i .. !C>nºc • e: • .. ,1. ; .:.1c ;¿,.. 
. ' 

l... L,. c,,,,t,r:ldn "ur ¡orts.l(;r. ílJ".l tfci..iO:.·~ 
p'·~a. oncS t11i1~tat-:"i• ih _.•r"':!j,. C't' !>·'' ,. ,, ·: ~"I 

FIGURA 1 • DESVIAClml ISOTERHICA DE LA ENTALPIA 

- ·- -··- -· __; 
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En general, la ecuación proporciona resultados satisfactorios 

en los c§lculos del equll ibrlo lfqufdo-vapor, pero predice con --

gran imprecisión la densfdad del lfquldo, Generalmente la ecua-

ción predice al tos f·actores de comprestbfl ldad y dfcho factor crl 

tico de un gran número de hidrocarburos bie1n deflnldos se encue!!_ 

tran en un rango de 0,27 a 0.30 mientras que la ecuación SRK pr~ 

dice compresibilidades criticas de 0.333, Stn embargo se han rea 

!Izado varias modificaciones para esta ecuac18n y a continuación-

se describen: 

- Barnés (1975) 

La precisión de los resultados obtenidos en el c§lculo de --

sistemas multfcomponentes con la ecuación SRK,resulta ser bastan-

te sensible a las reglas de mezclado por lo que drversas reglas -

de mezclado han sido propuestas ya que en el trabajo original de-

Soave no se modificaron las reglas de mezclado propuestas por 

Red 1 l ch-Kwong, Barnés ( 13 ) parte de 1 as reg 1 as de mezc 1 ado 

teorfcas para el segundo coeficiente v!rlal y propone para el tér 

mino de interacción la siguiente ecuación: 

a .. 
lj 

donde: 

,5 •. 
lj 

L¡ .934 r 
Te .. 1 

b • • ó . . __.!...LT ' 
1 J 1 J 

1 + ( 0.480 + 1.574 w -
i j 

( 136 ) 

O. 176w. ~ ){ 1 -(-TT ) . S} ( ¡ 3 7 ) 
1 J c .. 

lj 
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donde b .. y w .. están dadas por las respectivas medias ar1tméti-
' J 1 J 

cas, sin embargo, Barn~s encuentra que Jos tirmlnos de interacción 

no pueden ser obtenidos mediante reglas de mezclado simples, sino 

que re~ultan ser muy similares a Jos obtenidos por Chueh y Praus­

nitz ( 211) a partir de Ja información del SE1gundo coeficiente vi 

ria!. Por lo tanto.recomienda que en ausencia de otros datos ex-

perlmentales, los valores de Chueh y Prausnitz sean empleados y -

únlcamente,cuando no se dispone de otra lnformacl6n deberá usarse 

la media geométrica de las temperaturas crftlcas de los componen-

tes puros: 

Te .• 
1 J 

( 138 ) 

En todos Jos casos analizados por Barnés, exceptuando el si~ 

tema metano-propano, las reglas de mezclado propuestas producen -

mejores resultados. 

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

pera en general a otros métodos como Starllng-Han-BWR y Chao-Sea-

der, teniendo la ventaja de ser más simple. 

Fuller (1976) 

Con Ja ecuaci6n de SRK,es posible predecir con gran precisión 

las presiones de vapor, sin embargo,los cálculos de Jos volúmenes 

de líquidos saturados no son mejorados y son Invariablemente más-

altos que los datos experimentales. Esto puede ser atribuido a-
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dos restricciones rnherentes a la ecuac16n de SRK, la primera es-

- que el factor de comprestbilidad cdtico esf.á fijo a 0,333 in-

dependtentemente de la sustancta inicial modelada y la segunda 

que el parfJmetro b es invariante a cambios en la temperatura, 

Fuller ( 78 ) propuso una nueva modlffcaclón de SRK en la cual el 

estado lfquido sea representado adecuadamente ya que es esencial­

que la ecuación de estado reproduzca con gran exactitud los valo-

res de Z de la sustancia en cuestión, La ecuacldn propuesta por 
e 

Fuller es de la forma: 

p RT a(T) 
= ~ - V(V+cb) ( 139 ) 

donde un parllmetro adicional se denota como 11é 11 , Ful ler parame-

triza las tres variables a, b y e en t~rmfnos de una variable -

B que es definida tomando como referencia e1 punto crftico: 

B. = b 
1 Ve 

y teniendo para c; 

c ( B ) = 
1 
s ~ ,r-31 \a - 11 -í) 

y para b y a: 

b ílb ( B ) RTc 
Pc 

( 1 - 13) ( 2 + cB )- ( 1 + cB 

(2 + cB ) ( 1 -13 ) 

( 140 

( 141 ) 

( 142 ) 

( 14 3 ) 
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- .a ( B ) R2 Te a ( T ) 
a ( T ) ( 144 ) 

Pe 

íla ( B ) 
1 + ca ) 2 nb ( f3 ) 

( 145 ) 
e 1 -a ) 2 

( 2 + cB 

et. 5 (T) = 1 + q ( S ) ( 1 - Tr. 5 ) ( 146 ) 

q( B) ( BI 0.26)" 25 m ( 147 ) 

m = 0.0480 + 1.574 w - 0.176 w2 ( 148 ) 

R Te 

( 1 - Be ) ( 2 + e e Be ) - ( 1 +e e Se) 

2+cB )(1-13)
2 

e e e 

( 149 ) Zc ( B ) Pe Ve 
= -- .. 

Fuller compara 27 sustancias, encontrando que con la modlfl-

cacl6n propuesta,las desvfaclones para el volumen de trqufdos sa-

turados son menores al 5% con respecto a datos experimentales, 

mientras que la ecuación original SRK presenta desviaciones de 

hasta 41 .28% ( Por ejemplo agua,amoníaco,dioxído de sulfuro,etc.) 
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Vida! (1977) 

La investigación de correlaciones para equilibrio líquido-

vapor de mezclas que contengan compuestos polares ha encontrado 

algunas dificultades en la aplicación 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 únicamente para calcular la fugacidad en la fase vapor y-

la fase 1 íqu ida sea ca !culada por la correccic5n de Poynt 1 ng - -

( 275) o que los coeficientes de actividad sean determinados -

por modelos de coeficientes de actividad. 

Vida! ( 325) propone que debido a la relaclc5n existente --

entre los valores de a y b. las reglas de mezclado pueden -

ser definidas por un t&rmino de energfa: La entalpía 1 ibre en-

exceso. 

Es por esto,que sugiere do:; recomendaciones necesarias a -

las reglas de mezclado: la prlmera,para los coeficientes de 

la ecuación de estado y la segunda para la entalpfa libre en 

exceso en la fase lfquida. 

Para una mezcla,a y b son comúnmente calculadas de los pa-

rámetros de los componentes puros. Los parámetros binarios ªij­

y b
1 

¡ y las reglas de mezclado son: 

:i = X .X. 
1 J 

( 150 ) 
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b ¿ ¿ b •• x.x. ( 151 ) 
1 J 1 J 

a .. a .. ªJJ 
)"5 ( 1 - ªu> ( 152 ) IJ 11 

b •• + b •• 
b •• 

11 JJ ( 1 - ª 1 J 
) ( ~ 53 

IJ 2 

Para mezclas de htdrocarburos, lo~ factores correcttvos a
13

-

y ªtJ no son utilizados, La extensf6n a mezclas que contengan 

componentes polares, ha stdo tntentada por ajuste de a U y en al­

gunos c:asos ªu• de datos experimentales o por ieparacldn de las 

contribuciones polares y no-polares dentro de 1051 valores de ªrj' 

Vtdal propone la apltcaci8n de la regla de Lorentz ( 37 ) 

' = 8 ( b .333 + b .333 
¡ i Jj ( 154 ) 

o el empleo de la media geométrica para b¡ i y bjJ ya que las re-­

glas de mezclado (276} Implican una baja dependencia de la comp~ 

slcfdn para los parfmetros a y b, 

Vldal selecciona la relaci8n entre el segundo coeficiente vi 

rlal B y los par3metros a y b: 
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B 
a 

b - TT ( 155 ) 

Además sugiere un parámetro de energra c para componentes 

puros y mezclas def lnido por: 

e .. ª 1 i ln 2 ( 156 ) 
11 

b¡ 1 

el cual queda relacionado él: 

CE - E 
9ex> ( 157 ) 

E Este parámetro c está relacionado con el logaritmo natural-

de e. y con la entalpfa libre de exceso, pero es de tomar en cuen 
1 

ta que cE se selecctona,dependtendo' del tipo.de problema y de las re-

glas de mezclado y comblnacldn sugeridas por Vidal. 

- Graboskt- Daubert (1978) 

Para los hidrocarburos ligeros Graboskl-Daubert( 89 ) sugl-
' 

rieron que klj era Igual a cero, ya que en los cálculos del equi-

1 ibrio líquido-vapor para mezclas de éstos,indican que esta apro-

ximacidn es razonable. La ecuación SRK está basada en la precl--

si6n de la correlacl6n de presidn de vapor de hidrocarburos en --

términos de temperatura y presión reducida y el factor acéntrico, 

pero debido a que un 1 iml tado conjunto de valores de T , P y w 
e e 
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no son totalmente consfstentes con los· parámetros recomendados por 

el API ( 89 l, Graboskt-Daubert ajustan el U~rmfno m
1 

de la ecua--

ción original de SRK quedando: 

0.48508 1 .5517 w o. 15613 2 { 158 ) m. = + - w 
1 

con ésto,se dismtnuye el error promedio de Jos c~lculos efectuados 

con la ecuación ortgfnal, 

Graboskl·-Daubert presentaron nuevos coeftclentes de lnterac-­

ción para mezclas binarias de hldrocarburos con no-hidrocarburos -

como H2s, co2, CO y N2 basados en un conjunto de datos binarios de 

equilibrio lfquldo-vapor termodinámicamente consistentes { 90 ), 

Los parámetros de lnteraccfón son correlacionados con los pa-

rámetros- de solufil 1 fdad ,resul tanda: 

( 159 ) 

{ 160 ) 

c
1
J ( co

2
) = 0.1294 + 0.0292 {~o>- 0.0222( ~º >

2 { 161 ) 

- 0.0830 + 0.1055( M) - 0.010( M )
2 

( 162 ) 

CO slmi lar a N2 
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La importancia de estos parámetros estriba en el hecho de que 

la presi6n en el punto de burbuja es extramadamente sensible al -

valor del parámetro de interaccl6n, 

Soave ( 1979) 

En 1979 Soave (277) hace algunas modificaciones a su ecua--

ci6n y describe tres procedimientos para la evaluaci6n de paráme-

tros de compuestos puros que aplican a compuestos polares, no-po-

lares y gases inorgánicos, la ecuaci6n SRK es: 

RT 
p = V - b 

a(T) 
v(v + b) 

pero ahora tenemos que: 

a(T) 

a(Tc) 

a(Tc) a (T / Te) 

o.42748025 R2 Tc2 
Pe 

a (T / Te) 1 + ( 

( 163 ) 

( 164 ) 

( 165 ) 

( 166 ) 

con estos nuevos términos, la ecuaci6n SRK puede reproducir,con una 

alta precisi6n, las presiones de vapor de compuestos puros. La 

presencia de los parámetros ajustables m y n la hacen más flexible, 
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dichos parámetros son tfpicos de los componentes considerados, -

Soave propone tres procedimientos: un procedimiento riguroso que 

es iterativo para Jos valores de m y n, un procedimiento stmpll-

flcado con Ja misma precisión pero con mucho menor tiempo de cóm 

puto y un procedimiento directo que hace uso de solamente dos --

puntos experimentales y que da resultados muy r3ptdos y directos. 

El-Twaty,Prausnitz (1979} 

Las constantes de equl librio para mezclas hidrógeno-hidroca..!:. 

buros pesados han tomado gran importancia en nuevas aplicaciones 

industriales, particularmente en Ja licuefacción del carbón nat,!:!_ 

ral. Cuando se utilizan ecuaciones de estado como Ja SRK,se re­

quiere de parámetros de interaccJ<Sn no reales kij'porque las re­

laciones de equilibrio no son sensibles a kij para sfstemas bln!!_ 

rios altamente asimétricos conteniendo componentes altamente su-

percr rt 1 cos. 

El-Twaty-Prausnltz (219} obttenen una representacllln acep­

table de Jos resultados experlmentaJes,modlflcando Ja dependen--

cla del parámetro b para la mezcla, 

La modlficacl<Sn Introduce un parámetro binario EHJ 

Soave planteó: 

a.(T) { 1 + m ( 1 - Tr' 5 ) } 2 
( 167 ) 
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El-Twaty-Prausnitz, debido a que los datos de presión de -

vapor necesariamente restringen la ecuaci6n (167 ) a la región --

T ~ T , proponen una nueva función de a. (T) : 
c 

a.(T) = exp { 2m ( 1 - Tr·S ) } ( 168 ) 

Para mezclas asimétricas,el valor de la ecuación C129 ),-­

bm es más importante que el valor de la ecuación (117) am,por 

lo que proponen reemplazar la forma 1 ineal de la ecuacl6n ( 129 

pvr una forma cuadrática, Para sistemas que contengan· hld'r6genc 

¿ 
j 

( 169 ) 

donde el subíndice H es estándar para P.l hidrógeno. La sumato--

ria sobre i ,se extiende a todos los componentes ,incluyendo al hi-

drógeno ;pero la sumatoria sobre j ,se e>ttiende a todos los compo--

nentes diferentes del hidr6geno. 

- Bazúa ( 1982) 

La ventaja de las ecuaciones de estado en el cálculo de --

las propiedades de las fases líquida y vapor de componentes puros 

y de mezclas, es que es la misma expresión para ambas fases y ---

Bazúa ( 14) resume lo siguiente, como un paso más para que las -

ecuaciones de estado y más específicamente la SRK representen ade 

cuadamente las propiedades de mezclas, que incluyan compuestos po-

lares: 
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Un mínimo de dos constantes son necesar·ias para represen-

tara compuestos polares con la misma precisión de los compues--

tos no polares, la inclusión de un nuevo parámetro que influen-

efe grandemente la predicción de la densidad de líquidos de com-

puestos polares: 

0.6 

p = 
RT a ( 170 ) v - 6 V ( V + C 

a ( 1 - B + 82) 3 ( R2 Tc2 / Pe ) F(Tr) ( 171 ) 

b =· ( 1 - 8 ) 3 RTc I Pe 172 ) 

e e 2 83 - 3 a2 
+ 38 - 1> 

R Te 
pe- ( 173 ) 

B es elegida para representar la densidad del liquido~ T = 
r 

F(Tr)= 

-1 ( -1 2 1 + K
1 

( Tr - 1 ) + K2 Tr -1 ) 
( 174 ) 

+ O. 25 ( Tr -l - 1 ) 

El segundo coeficiente virial a T < 1 es insensible al -
r 

valor del tercer parámetro y a la forma funcional de F (Tr). Un 

cuarto parámetro puede ser necesario para representar adecuada-
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ser ajustado. 
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< 1, el segundo coeficiente virial a T > 1 puede 
r 

Una segunda funci6n de la temperatura se justifj_ 

ca únicamente si se efectúan ajustes simultáneos de presi6n de -

vapor, densidad de líquido y segundo coeficiente vlrial, el com-

portamlento volumétrico no tiene un efecto significativo en las-

propiedades de exceso de la mezcla 1 íquida. 
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Ecuaci6n de Peng-Robinson 

Peng y Robinson (189 ) modifican la ecuaci6n sémiempíri-

ca de Van der w~als en el término de presl6n de atracción. 

Esta ecuación,puede ser usada para evaluar con exactitud las pr~ 

siones de vapor de sustancias puras y las relaciones de equil i--

brio de fase. 

La ecuacl6n de Peng-Robinson tiene la misma simplicidad -

que la ecuación SRK y aunque ambas ecuaciones predicen con razo-

nable precisión las densidades del vapor y entalpías, las densi­

dades del líquidos son m§s precisas con la ecuación de Peng-Ro--

binson. 

La ecuación de Peng-Robinson se puede representar como: 

p = _fil._ -
V - b 

a (T} 

V(V+b} + bLV-b) 

donde a y b son definidos para componentes puros como: 

a. (T) = 
1 ªci ª¡ (T} 

R2 Te. 2 

0.45724 1 a ci = 
Pc 1 

a • 5 (Tl ¡ = 1 + m1 e 1 - e T / Te. 
1 

) .s ) 

e 17s i 

(. 176 l 

(. 177 l 

( 178 } 
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2 0.37464 + 1.54226 w. - 0.26992 w. 
1 1 

= 0.0778 

( 179 ) 

( 180 ) 

Podemos notar que la funcionalidad de a 1 (T) en la ecua_ 

ción ( 178) es si mi lar a la ecuación ( 119) .Peng y Roblnson lle-

gan a esta relación usando datos de presión de vapor a la tempe-

ratura del punto normal de ebul llci6n, a la temperatura crítica, 

mientras que Soave utilizó datos del punto crítico y a tempera--

tura reducida de 0.7. 

En forma slml lar a la ecuación ( 122) la ecuación de Peng 

Robinson para cálculos del equll ibrio líquido-vapor es expresada 

como: 

donde 

3 2 2 2 3 Z - Z (1-B) + Z(A-3B -28) - (AB-B -B ) = O 

A .. 

B = 

z 

b p 
R T 

p V 
R T 

( 181 ) 

( 123 ) 

( 124 ) 

( 125 ) 
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Las reglas de mezclado usadas para mezclas multicompone.!:!_ 

tes con la ecuación de Peng-Robinson son las mismas descritas-

anteriormente para la ecuación SRK,excepto que los parámetros -

de interaccl6n binarios son evaluados usando la ecuaci6n de Peng 

Robinson y son diferentes de los evaluados por la ecuación SRK, 

por lo que tenemos para mezclas: 

a (_ 1 27 } 

( 129 ). 

( 1 k l a t 
• 5 ªJ· • 5 ªfJ .. . - u (_ 128 ) 

La ecuacidn de Peng-Robinson predice una compresibilidad 

crftica de 0.307,que es m~s cercana que la de SRK p~ra un gran­

número de Hidrocarburos. 

El coef lcf ente de fugacidad del componente i en una mez-

cla puede ser calculado por la siguiente ecuacidn: 

b. 
ln r/>¡ = (.Z - 1} -b

1
- - ln (Z - B} + A * ---2 ~. 8~2~8 z¡--s 

( 

X. ªt. 
2 r. J J .----ª--- _ ~) ln (Z+2,414B ) 

b Z-0.414B 
e 182 ) 
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Para las entalpías de vapor y lfqufdo tenemos: 

H .. EY.H~ + HDIF 
1 1 

( 131 ) 

( 132 ) 

HDIF = RT(Z-1) + ~;~UB4b In ~~~J:t: ( 183 ) 

m r·5 
a'(T)=-Er.x1x.a·?a·?c1-k.J) ~ 

5 
1+mJ(1- -.-

5
-> ( 184) 

• • J c 1 CJ 1 T. T. 
IJ c 1 Tcj 

Si es líquido, es x 1 xj' y si es vapor, es Y¡ yj 

Para la entropía de la mezcla: 

- ¿ x. 
1 

R In ( Z - ) - s~ ) 
1 

con a' (T) 'igual a la ecuaci6n ( 184 ) 

( 185 ) 
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Fracciones de Petróleo 

Una mezcla de petróleo está especificada por su curva del 

punto verdadero de ebullición (TBP) que es obtenida mediante un­

procedimiento experimental estandarizado, graflcando la tempera­

tura del punto normal de ebullición contra el porciento del vo­

lumen de líquido destilado. Basado en la curva TBP, la mezcla -

se divide en varias fracciones, y cada una de éstas consiste de­

una mezcla, y es tratada para propósitos de cálculo como un com­

ponente hipotético con· una temperatura promedio del punto nor-­

mal de ebullición. La composición molar de la mezcla es calcula 

da de la composición volumétrica obtenida de su curva TBP y da-­

tos de densidad r~lativa (SPGR) y peso molecular (MW) para ca­

da fracción. La SPGR y el MW para cada fracclón,pueden ser eva­

luadas de su temperatura de punto de ebull icl6n (BP), utilizando­

un método gráfico (293 ) o una correlación empírica ( 18 

La información anterior,es para evaluar los datos necesa­

riso para la utll ización de las ecuaciones de SRK o PR. Dentro­

de los datos requeridos está la presión crítica, temperatura crí 

tica y factor acéntrlco. 

Como el peso molecular de una fracción de petróleo aumen­

ta con el incremento del nQmero de parafinas aromáticas la apar_!_ 

ción de naftenos y aromáticos hace que la evaluación de propied~ 

des críticas y factor acentrico de fracciones pesadas se dif icul 

te. 
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Las correlaciones gráficas presentadas en el API Data --

Book ( 293) son inapropiadas para cálculos mediante computado-

ra. Algunos autore5 han propuesto correcciones empíricas para 

evaluar las propiedades crfticas y el factor acéntrico de frac-

ciones de petróleo,usando sus temperaturas del punto de ebull i-

ción y densidad API. 

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

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

dos son: 

Método de Cavett 

Método de Bergman 

Método de Hopke-Lin 

Estas correlaciones hacen uso de la densidad API y de fa_s 

tores de caracterización (UOPK} que son evaluados usando la den-

sidad relativa y la temperatura promedio del punto normal de-

ebullición para cada fracción. Bergman ( 18 ) propuso ecuacio--

nes emprricas ajustadas para evaluar la densidad y el peso mole­

cular de una fracción en su puhto nor·mal de ebullición -

(BP) usando datos experimentales de puntos de ebullición hasta­

de 548-K, Estas ecuaciones son: 

( BP 2 B"P 3 ¡ M\./""' S4.389+0.17566(BP)+.1,2102 TQo). + 0,22885(1001 ( 186 



91 

D 

( 187 ) 

El peso molecular es utilizado para evaluar la entalpfa -

del gas 11ideal !1 La ecuacidn para peso molecular puede ser extra­

polada para un amplto rango de temperaturas del punto de ebulll­

ci6n, sin emflargo,la ecuaci6n de la densldad es· estrictamente r!:. 

comendada para componentes con temperaturas deebullJ_ 

ci6n menores a 548 K. La densidad APt y el factor de caracteri­

zaci6n pueden ser calculados de la forma stgutente; 

SGPR º25ºc / 0.98907 188 ) 

API 141.5 I SGPR - 131.5 189 

UOPK = ( BP + 459,67}• 33 / SGPR ( 190 ) 

Con esta tnformacf6n los stgulentes métodos pueden ser usa 

dos para evaluar los datos requeridos. 

Método de Cavett 

Cavett ( 39 ) en 1962 propuso correlaciones para culcular­

Jas propiedades de un componente hipotético requeridas por el mé­

todo de Chao-Seader. Esta correlación requiere de una media pro-
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medio , promedio cObico y un promedio mola) de las temperaturas 

del punto de ebullición. Aún cuando esas temperaturas pueden­

ser evaluadas de la temperatura del punto normal de ebullición-

usando las correlaciones empíricas tal como las p·ropuso Burger-

( 33 ) o de las correlaciones gr§f!cas del API Data Book (293 ) 

todas las temperaturas promedio del punto de ebullici6n son apr~ 

ximadas a las temperaturas promedio del punto de ebullición 

normal.Las correlaciones para obtener las propiedades críticas-

son expresadas asr: 

( 191 ) 

Jog Pe 

+ b
5

(API) (BP) 2 + b6 (APl) 2(BP) 2 + b
7

(APl) 2(BP) 2 

( 192 

donde Jos valores de las constantes a0 a a6 y b
0 

a b7 se encuen­

tran en la tabla ( 7 l. 

El factor acéntrico es calculado usando la ecuación de 

Edmister ( 61 ) . 
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~ ~ ~ log (Pc/14.71 / (Te ! TB - 1 ,O ) - 1 ,O (_ 193 } 

Las ecuaciones de T y w han sido usadas para fracciones e 

con densidad API mayor de cero,pero no son apropiados para frac-

e iones pesadas con dens i;dad AP 1 menores que cero 

Método de Bergman 

Bergman propuso un método,para evaluar las propiedades cri 

ticas y el factor acéntrico,basado en un análisis de parafinas,-

naftenos, y aromáticos (PNA) de fracciones de petróleo. 

Las propiedades para la fracci6n de una mezcla de compue~ 

tos son evaluadas usando la relaci6n general: 

e 194 1 

donde 

P N A 
X, X , X , X son las propiedades de Ja mezcla, parafinas, naf 

tenas y aromáticos, respectivamente. 

P, N, A 3 fracciones de parafinas, naftenos y aromáticos -

respectivamente. 

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

culado en base al peso,de la siguiente forma: 



donde 

P , N w w 

P + N + A = w w w 
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( 195 

A = fracciones de peso de parafinas, naftenos y aromá 
w 

ticos ,respectivamente. 

Suponiendo que el volumen del líquido es aditivo con res 

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

do mediante: 

p 

~=o;-+ + (. 196 l. 

donde O, Dp , DN' DA=,densidades de; la mezcla, parafinas, nafte 

nos y aromáticos,respectivamente. 

La fracción en peso de los aromáticos est§ relacionada 

con el UOPK con la expresión: 

A 
~J 

8,47 - 0,7 * UOPK (. 197 

Las tres Lll timas ecuaciones ( 195 ) (196 ) y ( 197 ) son-

resueltas en forma simultánea para obtener Pw, Nw y Aw El va-

Jor mínimo de los cálculos de 0.2,debe mantenerse para el cante-

nido de par-afinas, P ,por incremento de la cantidad de aromáti-­w 

cos ( A } si se requiere. Las fracciones en peso son transform2._ 
w 

das a fracciones mol usando el peso molecular de los naftenos en 

cada fracción y con un peso molecular promedio,como se puede ver 

a continuación: 



CN =((MW - 88) / 1 Lf)+ 7 

MWP= 86 + 14.03 l CN - 6 J 

MWN= MWP - 9 

MWA= MWP - 22 
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198 

199 

200 

201 

donde MW,MWP,MWN,MWA son los pesos moléculare$ de l~s mezclas,p!!_ 

rafinas,naftenos y aromátfcos respectivamente, 

p N A 
. w w w 

SM =-+--+- 202 
MwP MWN MWA 

p { p / MWP / SM 203 w 

N N / MNW 
w / SM 204 

A = A ! MWA ~ / SM 205 w 

Las propiedades crr.tlcas de las p~raf~nas, naftenos y arom! 

ticos,son evaluadas usando las siguientes correlacfones1 

TCP ªpº + ªP1 (BP) + ap2 (BP) 2 (206 

TCN ªNº + ªN ¡ (BP) + ªN2· (BP) 2 + ªN3 (BP) 3 207 

TCA = ªAº + ªA1 (BP) + ªA2 (BP) 2 + ªA3 (BP) 3 208 

PCP bpº + bpl (BP) + bp2 
2 (BP) + bp3 (BP) 3 209 ) 

PCN bNº + bN1 (BP) + bN2 (BP) 2 
+ bN3 (BP) 3 21 o ) 

PCA bAº + bA1 (BP} + bA2 (BP) 2 + bA3 (BP) 3 211 

WP CPº + cp1 (BP) + Cp;¡ (BP) 2 
212 

WN WP - 0.075 para CNF 8,9 y 10 213 ) 
.26 

' .27 y .35 para CN = 8,9 y 10 214 ) 
WA = WP - o. 10 215 ) 

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

das se encuentran en la tabla ( 8 ) . 

1 



Las propiedades de Ja mezcla pueden ser calculadas usando .:. 

Ja relación dada en la ecuaci6n ( 194 ') . 

Te= p ·1' TCP + N J. TCN + A ,L TCA ( 216 

Pe = p ;': PCP + N 1: PCN + A 'i': PCA ( 217 

w= p 1: WP + N t: WN + A .e WA ( 218 

El factor acéntrlco puede ser calculado usando la ecuaci6n-

de Edmi ster ( 61 ) • 

Las ecuaciones anteriores son uti !Izadas para fracciones --

que tienen temperaturas promedio del punto normal de ebullición-

de S48'K b menores. Para fracciones de alto punto de ebul li---

+ ción tales como el c15 , Bergman hace uso de el método de Cavett. 

- Metodo de Hopke-Lln 

En 1964 Hopke y Lin l 11S) presentaron correlaclones gráf.J.. 

cas para evaluar el volúmen crrtico, temperatura crTtica y fac--

tor acéntrico de compuestos parafTnicos, naft~nlcos y aromáticos. 

Este método fué posteriormente modificado ( 268) ,para faci 1 ltar-

su uso con las ecuaciones de estado SRK y PR. 

Las modificaciones consisten en que las correlaciones gráf.J.. 

cas son ajustadas por ecuaciones empíricas y el metodo es exten-

dido para evaluar Ja presión crítica,utlllzando las relaciones -

en~re el factor de compresibilidad crítico y el factor acéntrico 

descrito por Hougen, Watson y Ragatz \ 116). 

En forma diferente al método de Bergman,sr el análisis PNA-
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no es especif lcado, este puede ser calculado en base mola! 

P+N+A=l ( 219 

suponiendo que el volúmen del lfquido es aditivo: 

( 220 ) 

Donde SG, SGP, SGN, SGA son las densidades relat!vas de : la mez 

cla, parafinas, naftenos y aromátlcos,respectfvamente. 

Las .dens laades relativas son ·evaluadas usando las siguie,!2 

tes ecuaciones: 

SGP = O.b25 + 0.000JO (BP) 

SGN a 0.732 + U.00018 (BP) 

SGA = 0.860 + 0.00060 lBPJ 

( ~2! 

( 222 

( 223 

El contenfdo de aromitlcos está relacfonado con el UOPK mediante 

A • 0.595 - 0.55 (UOPK - 11) ( 224 ) 

Las ú 1 timas ecuac Iones ( 221 J , ( 222 J y ( 223 J se re su e 1 ven en 

forma slmultánea para obtener P, N y A. En los cálculos, el 

contenido de aromáticos y naftenos está restrlngtdo a valores 

máximos de 0.55 a o.7u,respectivamente, sr el contenido de aro 

mátlcos y naftenos es máximo, el contenfdo de parafinas se supo-

ne Igual a 0.1 y el contenido de aromáticos y naftenos son dis-­

tribuidos en la relación de 55 : 70 . 

Las propiedades criticas de paraf lnas (P), naftenos (N), y-

aromáticos (AJ son evaluadas usando las siguientes ecuaciones 

que son obtenidas ajustando las curvas de las gráf lcas de Hopke-

Un 



CNP 2,335 + 0.U22Z2(tlP) (. 225 

CNN CNP + 0.22Z 226 

CNA = CNP - u.4uo 227 

TCP = ;55 + 60tCNP) para CNP < 7 228 

TCP 66u + 4~(CNP) para 7 :; CNP :s 8 229 

TCP 375 + 75\CNP) para ti '.': CNP < 11 230 

TCP 83u + 3ü(CNP) para CNP > 11 231 

TCN 710 + '15(t:NN) para CNN < 7 232 

TCN b80 + 50\CNN) para CNN > 7 233 

TCA 6t15 + ;5(cNAJ 234 

VCP 0.20 -1· 0.~5(CNPJ 235 

VCN -U.9U + 0.95\CNN) 236 ) 

VcA -0.~5 + u.85(cNAJ 237 ) 

WP o.us(cNPJ 238 

WN 0.U5(CNN) 239 

WA 0.U5(CNAJ - o. 1 240 

Las propiedades de las mezclas pueden ser evaluadas usando-

las relaciones descritas por la ecuacíon ( 194 J como sigue: 

T P * TCP + N * TCN + A * TCA c 

V P * VCP + N * VCN + A * VCA c 

W = W>~ WP + N <t: WN + A 1, WA 

La presión crítica es e~aluada usando la siguiente relación 

\ 268 ) 

z 
c 

U. 1 / ( 1 . 28W + 3. 41 ) ( 241 ) 
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P = Z R T / V c c c c ( 242 

El factor acéntrico de la ecuación (241) puede ser evalua-

do mediante Ja ecuación de Edmlster ( 61 ). 

Los métodos antes mencionados son para la evaluacTon de da-

tos requeridos para utll izar las ecuaciones de estado SRK y PR-

en la generación de propiedades termodinámicas de fracciones del 

petróleo. Esos métodos requieren de Ja identificación de la --

fracción del petróleo por la temperatura promedio del punto nor-

mal de ebul llcTon y la densidad relativa . La ecuación de ---

Bergman ( 18 ) puede ser utl llzada para evaluar la densidad re}~ 

tivá para fracciones con una temperatura promedio del punto --

normal de ebul llcl6n de 548.K o menos, pero es preferible espe-

clflcar la temperatura del punto normal de ebullición y la gensl 

dad relativa Independientemente. Los datos son evaluados ---

usando el siguiente procedimiento: 

lJ Para componentes definidos tales como hidrocarburos lig.::_ 

ros con propiedades críticas, factor acéntrico, etc, co-

nocldos, las propiedades conocidas son utll Izadas. 

2J Para fracciones con temperaturas del punto normal de ebu 

1 11 e ión menores a 548 K se ut i 11 za e 1 método de Bergman. 

J) Para fracciones con temperaturas del punto normal de eb.!:!_ 

11 lción mayores a 548 K y teniendo la densidad API mayor 

a cero, se utl liza el método de Cavett . 

4J Para fracciones de petróleo pesadas con densidad API me-

nores a cero se utll Iza el método de Hopke-Lln. 
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tn resumen, las propie~ades criticas y el tactor acéntrico-

son necesarias para la evaluación de Jos coeficientes de ental--

pfa de gas ideal de compuestos puros. Esos coeficientes. son eva-

1 uados mediante las correlaciones propuestas por Cavett ( 39 ), -

con una modificación para facilitar su uso con una relación poli_ 

nomial de seis coeficientes de la entalpia de gas ideal con la -

tempera tura. Los coeficientes son determinados del conocimien-

to de la dens.ldad API y el factor de caracterización UOPK para -

la fracción usando las siguientes ecuaciones: 

Ai Aa + Al(APJ) + Az(APl)
2 

+ A3(APJ) 3 + A4(UOPK) 

+ A
5

(UOPK) 2 
+ A

6
(UOPK) 2 + A

7
(APJ)(UOPK) ( 243 ) 

1:1. 
1 

B0+a 1 (APl)+B2 (APJ) 2+s
3

(APl) 3+a 4(UOPK)+B
5

(UOPK) 2+a6 (UOPK) 3 

{ 244 ) 

eº + cl{APIJ ( 245) e. 
1 

o
0 

+ o
1

tAP1) 

E. o.o 
1 

F. =O.O 
1 

246 

.247 

248 

donde los valores de las constantes A0 a A? y B0 a s6 , C0 , c1 

0
0 

y o1 están en Ja tabla ( 7 ) . 

Los métodos anteriores se utilizan para las ecuaciones de -

estado SRK y PR, pero se requiere de intormacfón de Jos paráme--

tros de interacción binaria para predecir las propiedades de mez 

clas multicomponentes. 
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CONSTANTES PARA EL METODO DE CAVETT 

o 

2 

3 

4 

5 

6 

7 

o 

a 

768.07121 

1. 7133693 

-0.10834003*10 -2 

-0.89212579*10-2 

0.38890584*10-6 

0.53094920*10-5 

0.32711600*10- 7 

B 

-1. 2114184 

0.19951936*10-3 

2 0.27024654*10-s 

3 -0.14886832*10-7 

4 o.88395563*10- 1 

5 0.42934703*10-2 . 

6 -0.30836492*10-3 

7 

b 

2.8290406 

0.94120109*10-3 

-0.30474749*10-2 

0.15184103*10-3 

-0.20876110*10-1¡ 

0.11047899*10-7 

0.139496191:10- 9 

-0.48271599*10-7 

e 

o. 338417831, 1 o-3 

-0.18484110*10-6 

A 
832.64561 

3.4045702 

-5.3499516 

3.6038080 

2.7688300 

-10.9266570 

0.4929314 

-5.9563880*10-3 

o 

-ó.56334712•10-1 

0.91745019*10- 11 
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CONSTANTES PARA EL METODO DE BERGMAN 

PARAFINAS ªP bp Cp 

o 275.2257 573.0013 0.1396498 

1 .2061 -1. 13707 ,9003 * 10-3 

2 -0.32984*10-3 0.131625*10-2 .23288*10-6 

3 -0.851028*10-6 

NAFTENOS ªN bN 

o 156.8906 726.4141 

2.6077 -1.32745 

2 -0.38009*10- 2 0.984605*10-3 

3 -0.25438*10-5 -0.451693*10-6 

AROMATICOS ªA bA 

o 289,5354 1184.514 

1.70168 -3.44681 

2 -0.158425*10-2 o.453116*10-2 

3 0.823580*10-6 -o .234164>~10-3 
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).4.2 MODELOS DE COEflCtENT~S D~ ACTtVtDAD 

Las correlaciones slmples para Jos coeftctentes de ~cttvl~T 

dad de 1a fase lfquida basadas Ontcamente en las proptedades de-

las especies puras no son generalmente preGtsa~. pero debfdo a 

su simplicidad son utilizadas frecuentemente, aunque cuando se -

desea una mayor precisión se recurre a modelos más complejos co-

mo lo son NRTL y UNIQUAC. Los modelos de coeficientes de actl-

vidad,son aplicados fundamentalmente,cuando se presentan mezclas 

con componentes polares o polímeros que no nos permiten evaluar-

los coeficientes de fugacidad de las fases líquida y vapor, para-

la forma simétrica de la constante de equilibrio, K., por lo que 
1 

al utilizar la forma asimétrica es preciso evaluar los coeficie!:!_ 

tes de actividad de la fase J Tqulda ;·Los modelos más Importan--

tes y usuales que aquí tratamos son: 

- Correlaci6n de Chao-Seader 

- Ecuación de Margules 

- Ecuación de van Laar 

- Ecuación de Wi !son 

- Ecuación NRTL 

- Modelo UNIQUAC 
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- Correlación de Chao-Seader 

La teórla de soluciones regulares que está basada en un co!!:!. 

portamiento no-ideal que presenta moléculas aleatoriamente dls--

tribuidas, con un calor de mezclado endotérmlco,en contraste con 

sistemas atérmicos en que la entalpra es cero, puede ser aplica­

da a mezclas de componentes no-polares usando Únicamente propie-

dades de los compuestos puros. 

Para las especies no-volátiles de mezclas, la dependencia -

de los valores de K en la composición ·se debe principalmente -

al comportamiento de soluciones no-ideales en la fase líquida. 

Prausnitz, Edmister y Chao l 218 )muestran que la relativamente -

simple teórra de soluciones regulares de Scatchard y Hildebrand­

( 224 },puede ser uti 1 Izada para estimar las desviaciones de com-

portamiento no-ideal de mezclas de hidrocarburos líquidos. Pa-

ra los valores de las constantes de equilibrio expresados en tér 

minos de la ecuación ( 34} K1 = y.
1 

v. 
1 

/ ~· , Chao y Seader 
1 1 IV 

( 50) slmpl lfican y extienden la aplicación de su ecuación a u-

na correlación generalizada para hidrocarburos y algunos gases -

ligeros en la forma de un grupo compacto de ecuaciones especial-

mente úti 1 para usarse con computadoras digitales. La teoría -

de solución regular,es ampliamente apl !cada a mezclas líquidas -

de hidrocarburos en donde todos los coeficientes de actividad --

son mayores que uno. 
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Para una solución rea 1, la energía libre mola! g es la su-

ma de la energía libre mol al para una solución ideal y la ener--

gía molal 1: efectos ideales. Para sol u-en exceso g para no una 

clan líquida tenemos: 
e e E 

g= l: X. gi + RT l: X. In X. + g ( 249 ) 
i=l 1 i=l 1 1 

e 
+_E g= l: X. ( gi + RT In X. g, ( 250 ) 

i=l 1 1 1 

donde la energía libre mola) en exceso es la suma de las ener---

gías libres molales parciales en exceso. La energía libre mó--

lal parcial en exceso est§ relacionada por ~a termodin5mica el§-

slca \ 192) con el coeficiente de actividad de la fase líquida -

por: 

E nTg 

-gi =(ª ( RT 
lfí lnyi ani 

donde j~ i ; r ~ k . 

E 

E 
J.... 

RT 

( 251 ) 

La .relación entre la energía libre libre mola! en exceso y 

la entalpía mola) en exceso y la entropía es: 

E 
g 

e 
E 

i =1 
X. 

1 
~ 

1 
( 252 ) 

Para una solución regular de murticomponentes líquidos, la-

energía libre mola! en exceso es: 

e 
E (Xi vil) {1/2 

1=1 

e e 
E l: el> .<I>. 

1 J 
i=l j=l 

( 253 

donde <I> es la fracción de volúmen, suponiendo volúmenes mola les 

aditivos, dados por: 
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X. V¡¡ ~ji ( 254 ) 
~- 1 

J c v, 
E X. vj 1 

j=l J 

donde c5 es el parámetro de solubi 1 idad: 

X. - RT 
o. = ( 1/2 

J vj 1 
( 255 ) 

y así podemos obtener la expresión para el coeficiente de activl 

dad¡ pero cuando las diferencias de tamaño moleculares, refleja~ 

das en los volúmenes molales de los líquidos, son apreciabies, -

se utl liza la corrección por tamaño de Flory-Hugglns ( 203) por-

lo que la expresión ~ara el coeficiente de actividad de las esp~ 

cíes en una solución regular, incluyendo la corrección de Flory-

Hugglns,es: 

Y¡ 1=exp( VIL) + 1 -
VL 

256 ) 

La corrección de Flory-Huggins no está incluida en el trabajo de 

Chao-Seader, pero si en la correlación de Robinson-Chao ( 252). 

La corrección reduce la magnitud de los coef iclentes de activi--

dad y su uso es recomendado. 

En la correlación de Chao-Seader,se utiliza la ecuación de-

Redlich-Kwong para calcular <P¡v y Chao-Seader desarrollaron una 

expresión empírica para v¡ 1 en términos de TR, PR y w usan 

do la correlación general Izada de Pltzer ( 196 J. Para condlclo 
s 

nes de J·iquido hipotético ( P < P¡ o T > TCi ) la correlación 

fué extendida para calcular v~ de datos de equf llbrlo ITquido-
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vapor. La ecuaci6n de Chao-Seader para ~º es: 

1 og vº 
i 1 

+ w. log 
1 

( 257 ) 

donde: 

log v~~) = A0 + ~~. + A2Tr 1 + A3 Tr~ + A4Tr~ + A5 + A6 
1 

'"Tr. + A7Tr~ )Pr.+(A8+A9Tr.)Pr~-logPr. ( 258 
1 A 1 1 1 1 1 

( 1) 12 3 
Y logvil =A10+A11 Tr¡+ Tr. +A13Tr¡+A14 (Pr¡-0.6) ( 259 

1 

las constantes para la Última ecuaci6n (259 J son 

Al O = -4.23893 A13 = -3.15224 

All 8.65808 A14 -O,U25 

A12 -1 .:.!2060 

En 1963 Grayson y Streed ( 92 J presentaron constantes revl 

sacias para A0 a A
9 

y son las siguientes: 

Fluido simple, w = o.u Metano Hidr6geno 

Au 2.U5135 l .3U822 1. 50709 

Al -2.1089~ -1. 5483] 2,74283 

A'l . o.u o.u ~0,02110 

A3 -u.1 ~396 0.02889 O, OOU11 

A4 0,02282 -u.01076 o.o 

AS 0.08852 0, 101¡86 u.008585 

A6 o.o -U,0:.!529 o.o 

A7 -v.ou872 o.o o.o 

As -U,0U353 o.o o.o 

A~ O. u02U3 o.o o.o 
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El uso de estas constantes, en lugar de las constantes ori­

glnales de Chao-Seader, permite la apl icaclón de la correlación­

de Chao-S1aader a sistemas con temperaturas y presiones altas y -

mejoran las predicciones para sistemas que contengan hidrógeno -

con temperaturas de 256·K a 533-K y presiones hasta de 135 atm. 

Las ecuaciones empfricas para vº son aplicables a tempe-

raturas reducidas de 0.5 a 1 .3. Lenoir y Koppany l143 hiele-

ron un estudio de la correlaci6n de Chao-Seader.· y agregan res-­

tricciones que combinadas con las originales son: 

1) T < 533 ·K 

2) P < 135 Atm 

3J Para hidrocarburos lexcepto metano) U.5 < TR < 1.3 y -

presión de la mezcla < O.~ de la presi6n crítica. 

4) Para sistemas que contienen metano y/o hidrógeno, prom.!:_ 

dio molal a TR < 0.~3 y tracción mol de metano < 0.3 

la fracción mol ele otros gases disueltos < 0.2 

5) Cuando en la predicción de valores de K de parafinas u­

oleflnas, la fracción mol de los aromáticos en Ja base-

lfquida sean '< 0,5 • Inversamente, cuando se estimen-

va.l:ores de K de aromáticos la fracción mol de estos de­

be ser > 0.5 

La correlación de Chao-Seader puede ser incierta a bajas -­

temperaturas y generalrnente,no es recomendada a temperaturas me­

nores a 256 ·K • 
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Otras propiedades termodinámicas pueden ser calculadas de.!:!.. 

na manera consistente, como los valores de K, con la correlación 

'de Chao-Seader. 

La entalpía de mezclas lfquldas utilizando las ecuaciones -

de \lf 1 y Y ¡ ¡ está dada por: 

Hº • 
IV 

H = ~ X {Hº -RT2l.- aln\ll 1 
L i=l 1 lv élT 1- z[ íHn\1 111 } 

p RT ar P,X. 
1 

se obtiene de la ecuación ( 258 ] : 

RT
2

( 
(1J RVl l 

.l p 
= (H~ -H.

1
) = 2.30258RT

2l- Al + A 
ar IV 1 Te. ~ 2 1 r 

1 

( 260 ) 

+ Tr. 1 

1: (2A
3

+3A4 Tri )+Pr i (A6+2A
7 
Tr ¡) +A9Pr~ + 

*(A11 - A 12/Tr~ + 3A13Tr~)] 261 

2rªlíl\l111 - -:-:E e 2 
RT ar P,x,=<H,1-H¡1>=-H1=-\lil(oi- j:l~joj) 262 

Una ecuación para el volumen mola! de la fase lfqulda que -

es consistente con la correlación de Chao-Seader es derivada su-

mando Jos volúmenes molales de las especies y corrigiendo por V!2., 

lumen en exceso : 

( 263~) 

Para soluciones regulares Yil puede ser considerada inde-­
-E 

pendiente de Ja p1·esión, ésto es, que \lil sea Igual a cero y una 

ecuación para el •tolumen mola! de especies puras resulta ser: 

( 264 
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La correlacl6n de Chao-Seader es ampl lamente usada en las -

industrias del petr61eo y gas natural, Waterman y Fralzer ( 328} 

describen su uso en el diseño de una gran variedad de separacio­

nes por destllac16n que Involucran a hidrocarburos ligeros, 

Las correlaciones más sofisticadas que la de Chao-$eader 

pueden dar mejores resultados, sin embargo Lo ltli8) m11estra que 

los requerimientos de cálculo son mucho mayores o que "pueden -­

ser ex ces 1 vos" 

Ecuación de Margules 

A temperatura fija la energTa 1 lbre en exceso g E de una -

mezcla depende de la composlci6n de la mezcla y débilmente de­

la pres16n. A bajas o moderadas presiones podemos considerar -­

que los efectos por presi6n son Jo suficientemente pequeños que­

pueden despreciarse y si se considera una mezcla binaria donde -

las propiedades en exceso son tomadas con referencia al estado -

estándar de cada componente como lfqutdo puro a la temperatura y 

presl6n de la mezcla, en este caso la expresl6n para la energfa~ 

1 ibre molar en exceso,puede ser obteni'da con las condiciones a -

la frontera siguientes; 

.9 E = o.o cuando xl = o.o 265 

9 E = o.o cuando x2 = 0,0 ( 266 ) 

La expresi6n no trivlal que se obt 1 ene es; 
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E 
Ai2x1x2 g ( 267 ) 

y dado que 

a E a A12x1x2 _g_ = 

an ax¡ 
RT In Y¡ ( 268 ) 

tenemos 

RT in Y¡ A12 
X 2 

2 
( 269 ) 

RT 1n y 2 = A12 
X 2 

1 
( 270 ) 

Estas expres~ones s-on conoctdas como las ecuaciones simé 

tricas de Margules y dan una representación razonable de mez--

clas moderamente no tdeales. La ecuacidn de Margules es sim--

ple y fácil de utilizar, ya que solo requiere de un dato para-

su aplicación, La ecuación puede ser extendida a mezclas mul-

ti componentes· ,otra de las expresiones de tlargules es la s igui_!:n 

te ecuac i'dn: 

( 271 ) 

El uso de esta ecuaci'ón supone que los datos para Yi puede --

ser representado adecuadamente por: 
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( 272 ) 

y truncandola despuªs de cu.:itro tªrmtnos, 0<•2,3,4} con 13k= K 

por lo que Ja ecuacldn anterior nos da: 

( 273 ) 

que es conocida como la ecuación de cuatro sufijos de Margules 

aún cuando esa ecuacidn es de la forma general de la expansión 

de Redltch-Klster (241 ). Los coeficientes a
2

, a
3 

y a
4 

deben 

ser determtnados de datos- experimentales dando a Y 1 como una -

funcfón de la fraccf~n mol. Para Y2 se tiene: 

La utiltdad de esta ecuacidn es la de que Y2 est~ dada en tér­

minos de constantes,que son determinadas exclusivamente de da-

tos de y 1 • 

Otra form.:i de expresar la expansión de Redlich-Klster 

( 241 ) es: 

+ .• ( 275 ) 

Si truncamos en el segundo término tendremos: 

( 276 ) 
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Y en este caso se ha visto que rgE/x
1
x

2
RT es lineal en x

1 
y una 

forma alternativa de esta ecuación es obtenida si Bes multi--

pllcada por x
1 

+ x
2

• 

gE/RT 
x1x2 

entonces B+C A21 y B-C = A12 

y para los coeficientes de actividad 

In Y¡ 

( 278 ) 

( 279 ) 

{ 280 ) 

Estas ecuaciones son conocidas como las ecuaciones de Margules 

de dos constantes y tenemos que cuando la concentraci6n de Uf'k) 

de los componentes tiende a cero,el coeficiente de actividad -

está a dlluci~n Infinita y es representado como 

( 281 ) 

( 282 ) 

En la práctica estas últimas ecuaciones (279 ) y (280 ) son las 

más ampl i·amente uti ! Izadas, Van Ness y Abbott ( 323) proponen_ 

una ecuación modificada de Margules con 5 sufijos. 
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Ecuación de Van Laar. 

En 1913 Van Laar ( 203 ) rea 11 z6 uno de los primeros in-

tentos de establecer un modelo racional de la fase líquida no 

ideal ,considerando a dos líquidos que son mezclados a temper~ 

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

exceso y la entropra molar en exceso de la mezcla.son cero. -

En este caso la energía libre en exceso es igual a la energía 

interna de exceso. Van Laar 1 leg6 a la siguiente expresión -

para energía libre mol~r en exceso: 

E 
~= 
RT 

resultando 

In y 1 

ln y2 

A12A21 X1X2 

A12x1 + A21x2 

1 + 

( 1 + 

2 

2 

Los coeficientes de activfdad a dilución infinita son: 

( 283 ) 

284 

( 285 

( 286 ) 

( 287 ) 
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... 
Cuando las constantes del par btnarto de Van Laar no es-

t&n disponi·óJes, se recomienda seguir el siguiente procedimic!!_ 

to; 

1,- Para isómer,os y para liorndlogos con puntos de ebul 1 iclón -

cercanos se supone la forma de solucldn tdeal A¡j=Ajl= O. 

2.- Para pares de hidrocarburos no polares caracterizados se-

sigue la teoda de solucl(Jn regular y se puede usar la -

siguiente ecuación: 

A .. 
1 J 

{ 288 

3.- Para pares conteniendo especies polares y otras que no si 

guen la teoda de solución regular, las constantes de Van 

Laar pueden ser determinadas de coeficientes de actividad 

calculados a partir de datos experimentales. 

4.- Cuando existan datos de pares relativamente cercanos, se-

pueden interpolar o extrapolar. 

5.- Si no existen datos atiles, un procedimiento basado en la 

estimación de coeficientes de act1vldad binario a dilución 

infita(el método de ftull (203l>puede ser utilizado. 

Para aplicaciones prSctjcas,es importante la predicción-

correcta de la formacidn de azeótropos. ;: los coeficientes -

de actividad son conocidos o pueden ser calculados de la comp~ 

slción azeótroplca, por la forma: 
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yi 1 p~ 
K. 

1 

1 p 
( 289 ) 

y con K. 
1 

p 
yi 1 = ps ( 290 ) 

Esos coeficientes pueden ser usados para determinar las 

constantes de Van Laar directamente A
12 

y A
21 

de las ecuacio­

nes ( 284) y ( 285) ;· resolviendo s lmul táneamente. 

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

se líquida puede ser determinada por la siguiente relación: 

c 
¿ 

i=l 

-E 
X. H. 

1 1 
RT 

c 
E 

1=1 
(X. lny.) 

1 1 
( 291 ) 

La ecuación de Van Laar es fácil de manejar y puede r!:_ 

presentar sistemas 1 igeramente no ideales, pero no puede re--

presentar a sistemas fuertemente no ideales. 

Ecuación de Wilson 

Las mezclas de moléculas polares con moléculas no-pola--

res muestran una fuerte no-idealidad, y aún cuando la ecuación 

de Van Laar en algunas ocasiones es razonablemente buena· en -

las regiones di luidas y muestra severas desviaciones que pr!:_ 
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dicen coeficientes de actividad para compuestos polares muy b~ 

jos ( 271 ) y presentan serios problemas con mezclas alta-

mente no ideales en las que la ecuación de Van Laar puede 

err~neamente predecir Ja formación de dos fases lfquidas. 

Desde su introduccldn en 1964 Ja ecuacidn de Wilson 

( 325) ha recibido gran atención por su habi 1 idad de poder aju~ 

tar sistemas fuertemente no ideales, pero miscfbles. 

En la ecuación de Wilson, los efectos de diferencias de1 

tamaño molecular y fuerzas intermoleculares son incorpora-

dos por la extensión de la relación de Flory-Huggfns (ecuación) 

339 ). La solución de fracción del volumen global C~i=xi -

\1i/v 1) es reemplazada por las fraccidn del volumen local,---

0., que está relacionada con las segregaciones de la molécula-
1 

local causada por Ja diferencia de energías de interacción en-

tre pares de moléculas. El concepto de composicidn local dlfle 

re de 1 de composición globa 1 y es esquematizado y· ejemplifica-

do por Prausn i tz ( 203 } • 

Para la fracción de volumen local Wtlson propuso: 

~i 
v.

1
x. exp(- A. •• I RT 

1 1 11 ( 292 ) 
e 
l: v. 1X. exp(- A. • ./ RT) 

j=I J J IJ 

donde las energfas de interacción A¡¡= :l.ij , pero A¡¡ P. Ajj -

y siguiendo el tratamiento de Prausnitz y Orye (229) definen-

las constantes de interacción binaria como: 
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A12 = 
V21 

exp [ -
<>-12 - >-11 ) 1 ( 293 ) 

~ RT 

vl 1 
exp r ·- <\2 - ~ 22> 1 A21 = ( 294 ) 

V2] RT 

que nos lleva a la siguiente ecuaci6n para un sistema binario 

L 
RT 

( 295 ) 

En la ecuaci6n original de Wilson A12= 1- A21 , Y A21 = -

1- A12 y esta ecuación es eficiente para composiciones dilui­

das donde los efectos de entropfa dominan a los efectos de en 

tal pía. 

L~ forma de Prausnitz-Oyre de la Ecuaci6n de Wilson para 

los coeficientes de actividad es: 

[ 
A12 

lnY2=-ln(X2+A21X1) + xl X +A X 
1 ... 12 2 

La ecuación de Wllson se puede extender a mezclas multi 

componentes y al igual que la ecuaci6n de Van Laar Qnicamente 

involucra constantes de interacci6n binaria. Su forma gene--
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c 
-In 1 E(X./\k.)) -

j=l J J 
( 298 ) 

Las formas binaria y multicomponente de la ecuación 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- -

ción de Wilson es marcadamente superiora las ecuaciones de -

Scatchard-Hamer( 203), Margules ( 275) y Van Laar ( 203) y es 

consistentemente superior,para soluciones multicomponentes. 

Valores de constantes para la ecuación de Wilson para sistemas 

binarios son tabulados en varias fuentes ( 111, 114, 118,229 ). 

Las dos limitaciones de la ecuación de Wilson son,su incapaci-

dad para predecir sistemas no miscibles, así como los máximos-

y mínimos que presenta en la relación del coeficiente de acti-

vidad- fracción mol. Cuando no se cuenta con datos experimen-

tales para determinar los par~metros binarios ,podemos utilizar 

las expresions para dilución inflil-1ta: 

( 299 } 
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co 
In Yz = 1 - In A21 - A12 ( 300 ) 

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

de A
12 

y A21 . Sin embargo, la determinación inversa para el dJ_ 

solvente a dilución Infinita en el soluto no es tan factible,-

y en esos casos generalmente se aplica la modificación de Ta--

ssios ( 93 ), que cons lste en estimar Ai i y Ajj en ( 293) y -

( 294) del calor latente de vaporización por medio de la rela-

ción: 

h •. = - n( A· - RT ) 
IJ 1 

__ _( 301 

por lo que el parámetro restante solo se determinará por par -

binario. Tassios ( 290} utiliza un valor de n=I pero Schrelber 

y Eckert ( 263) sugieren n=.2 con fundamentos teóricos. 

La ecuación de Wilson puede ser usada para determinar la 

entalpía en exceso mediante: 
e OA.. 2 (---1..L) RT 

xi [-i-·~'--1_x1_·c __ º_r ______ ]}< 302 

Xi E XJAij 
¡, j;; i 

c e { HE= E X.~= E 
i=l 

1 1 
i=l 

donde 

( OA ij ) RT2 = ( ) óT h .. - h.. A •. 
1 J 1 1 1 J 

( 303 ) 

E estimaciones m~s 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 -

Ta i , Rama 1 ho y Ka 1 i agu i ne ( 289 ) . 

Ecuac i 6n NRTL. 

La ecuación de Wilson puede ser extendida a sistemas de­

líquidos inmiscibles multiplicando el ladq derecho de Ja ecua­

ción ( 298) por una tercer constante por par binario evaluada­

de datos experimentales ( 203). Sin embargo,para sistemas mu_!. 

ticomponentes de tres o más especies, la tercer constante por­

par binario debe ser Ja misma ~ara todos los pares binarios -­

cons ti tu yen tes. 

La ecuaci6n NRTL desarrollada por Prausnltz y Renon -

( 232,233 ) representa una extensión del concepto de Wilson.­

La ecuación NRTL es aplicable a sistemas multicomponentes lí-­

quido-vapor, líquido-líquido y líquido-lrquido-vapor. Para -­

sistemas multicomponentes líquido-vapor,se requieren únicamen­

te constantes de datos experimentales correspondientes para -­

cada par binario. 

Empezando con una ecuación s im i 1 ar a la ecuación ( 293 ) 

pero expresando la composición local en términos de fracciones 

mol en Jugar de fracciones de volumen, Prausnitz y Renon desa­

rrollan una ecuación para la fracción mol local de la especie­

¡ en una solución líquida ocupada por una molécula de i en el­

centro. 
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c 
¿ Xk exp ( - ªki Tki 

k=l 

( 301¡ ) 

para el par binario T1.; T •• y T .. son parámetros ajustables-
J J 1 1 J 

ya ji ( =a 1j) es un tercer parámetro que puede ser fijado o--

ajustado,la energía libre en exceso,para un sistema líquido es 

expresado por un extensión de la teorfa de celda de Scott .- -

en donde únicamente son consideradas las Interacciones entre -

dos moléculas: 

E c c 
.2__ = ¿ 
RT i=l 

X. ( ¿ XJ. ¡· 'TJ •
1 

) 
1 i=l 

( 305 ) 

comb 1 nando las ecuac Iones ( 305 } ( 306 } y (307 ) obtenernos una 
.• . 

expresión general para el coeficiente de actividad! 
c 
E (T .. G .• X.) 

j=l J 1 J 1 J 1 nY.= ..._ _____ _ 
1 c 

¿ (Gk.Xk) 
k=l 1 

donde 

c { + ¿ 
j=l 

e 

(X.G .. ) [ 
J 1 J . T' .-

C IJ 

¿ (Gk .Xk) 
k=l •J 

E(XkTk.Gk.) _

1 
k=l J J 

e 
E (Gk .Xk) • 

k=l J 

( 308 

309 
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Jos coeficientes T son dados por: 

'iJ 

( gil - gjj) 
RT 

( 310 ) 

g ji - g i i) 

RT 
Tj j 

( 311 ) 

donde gij y 

moléculas. 

g,, son Ja energfa de interacción entre pares de­
.1• 

En las ecuaciones anterfores Gjf ~ Gij' 

ji' Gii = Gjj = 1 y Tii = 

El parámetro ªJi 

T •• = 0. 
JJ 

caracteriza Ja tendencia de las esp~ 

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

a .. = O, Ja fracción mol local es igual a la fracción mol glo­
J l 

bal de la solución. Generalmente a .. es independiente de la­
J' 

temperatura y depende de las propiedades de la molécula. Aún-

cuando a .. puede ser tratada como un parámetro ajustable, es -
J l 

determinada a parttr de datos experimenta les,más com.ínn-enl.i! a .. es un 
IJ 

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

resultan ambiguas: 

1.- ªJi =0.20 para mezclas de hidrocarburos saturados y esp!:_ 

cíes polares no asociadas (por ejemplo n··heptano-acetona). 

2.- ªJi = 0,30 para mezclas de compuestos no polares, exepto 

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. 
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a .. = 0.40 para mezalas de hidrocarburos saturados y - -
JI 

fluorocarburos hom61ogos. 

4.- a .. = 0.47 para mezclas de un alcohol u otras especies -
J 1 

fuertemente asociadas con especies no polares; mezclas -

de tetracloruro de carbono con acetonitrilos o nitrometa 

no; mezclas de agua con butilgl icol o piridina. 

Cuando aji < 0.426 se predice la lnmiscibilidad de la fa 

se.Para sistemas binarios la ecuaci6n ( 309) se reduce a (305) 

o a las siguientes expresiones en términos de G11 : 

2 

lny
1
= 2 f '21G21 

x2 2 + 
. (X

1
+X

2
G

21
} 

2 

1ny
2
= 2{ •12G12 

xl 2 + 
(X2+X1G12) 

para soluciones ideales T .. =O 
JI 

'12G12 

(X2+X1G12)2 

'21G21 

(Xl+X2G21) 
2 

( 312 ) 

( 313 ) 

Las formas binarias y ternarias de la ecuación NRTL fue-

ron evaluadas y comparadas con otras ecuaciones para aplicaci~ 

nes del equil lbrlo lfquido-vapor por varios autores ( 136, 232 

291,292,319) 

En general, la precisión de la ecuaci6n NRTL es compara-­

ble con la ecuación de Wilson. Los métodos para la determina-

ci6n de valores de par&metros binarios y 1 istas de estos están 

disponibles ( 125, 173). 

Los dos parámetros de la ecuación NRTL que involucran --

las diferencias de energía, pueden ser obtenidos utilizando las 

expresiones de coeficientes de actividad a di lución infita y -
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las reglas para CX· • • J 1 
Las ecua e i enes ( 312 ) y ( 313 ) se red u-

cen a: 

( 314 ) 

( 315 ) 

En 1971 Prausnltz y Bruln desarrollaron la forma de un P2_ 

ráme tro de 1 a ecuación NRTL. ( 21 o ) 

La entalpfa en exceso de soluciones lfquidas no Ideales, 

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

tenemos: 

dG .• 
lJ 

d (.!.) 
T 

1 

X1•21G21 

CX1+X2G21>2 
+ ( 316 ) 

{ 317 ) 

Nagata y Yamada (177) reportan que los parámetros para-

la ecuación NRTL pueden ser determinados de datos del equili­

brio líquido-vapor y del calor de mezcla para predicciones más 

E precisas de H . 

La aplicabilidad de la ecuacldn (308) al equilibrio de-

sistemas líquido-líquido fué estudiada por varios autores { 

93. 1 26, 232. 233. 292 ) y en general, esos estudios-

muestran que la ecuación NRTL es superior a Van Laar y Margu--
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les. Monfort y Hernái1dez ( 172) utilizan la ecuación NRTL 

para el cálculo de las constantes criticas de soluciones. 

Modelo UNIQUAC 

Abrams y Prausnitz ( 205) en 1975 utll izan la mecánica -

estadística para llegar a una nueva expresión para Ja energía-

libre en exceso. Este modelo semi-teórico llamado UNIQUAC, g~ 

nerallza el an§l is is quasi-químlco de Guggenheim ( 205) y lo-

extiende a mezclas de moléculas que difieren apreciablemente -

en tamaño y forma. Como en las ecuaciones de Wllson y NRTL,se 

utiliza el concepto de composición local, y sin embargo, no se­

usan las fracciones de volumen locales ni las fracciones mol -

locales¡ UNIQUAC utiliza la fracción de área local, ~ .. como -
IJ 

la variable de concentración, cada molécula está caracterizada 

por dos par§metros estructurales y son el nümero relativo de -

segmentos por molécula r ( parámetro de volumen) y el relativo 

al área superficial de la molécula q (par§metro de ~uperficle) 

valores de esos par§metros c§lculados se encuentran en la lite 

ratura (204,206) para gran nQmero de especle!;,para otros com-

puestos, los valores pueden ser esttmados por el método de con 

trlbuclón de grupos de Fredenslund ( 71 ) . 
Para una mezcla líquida multicomponente, el modelo -

UNIQUAC proporciona una energía libre en exceso de la forma: 
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,E c iji. z c e. c c h = E X. 1 n (-X 
1 

) + -2 E q ¡X • 1 n (-1 
) - E q . X. 1 n ( ¿ e . Tj • ) 

1=1 1 1=1 1 ijJ¡ i=l 1 1 J=l J 1 
( 318 ) 

Los dos primeros ferminos toman en cuenta los efectos com 

blnatorios de las diferencias en tamaño y forma de la molécula. 

El último término nos da la contribución residual de las dife-

renclas de las fuerzas lntermoleculares; de Ja ecuación ante--

rior tenemos: 

c Fracción de segmento ( 319 ) 
¿ X.r. 

1=1 1 1 

c = Fracción de Area ( 320 ) 

Z = numero de coordinación de Latice igual a 10 

uJ 1 - uu 
( 321 ) 

RT 

La ecuacréin (321 l contiene l'.lnlcamente dos parámetros -­

ajustables para cada par binario ( uj ¡ - U¡ i) Y ( Uij - Ujj) 

Prausnl tz y Abrams(2os l muestran que Uj i= uu Y T1 ¡ = Tjj=l 

En general ( UJ.
1 

- U .. ) y l U .• - U .. ) son funciones llneales-
1 1 IJ JJ 

de la temperatura. 

Las expresiones obtenidas para el aoeficlente deactfvidad 

para un sistema blnarto son: 
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lny1 "' 

( 322 ) 

( 323 ) 

combinando las ecuaciones (322 ) y (323 ) se obtiene la E!Xpre-

sión general para los coeficientes de actividad en una mezcla-

multlcomponente: 

lny. 
1 

donde 

R 
+ In y. 

1 PARTE COMBINATORIA 
( 324 ) 

\ji. z e. \ji¡ c 
In ( __!_) + - q. In(-'-)+ - E (X.R..). 

xi 2 1 \ji¡ x¡ j=l J J 

PARTE RESIDUAL 

( ( c ) e ( e/ ij ) ( 325 ) + q. i-ln E eJ.TJ.i + q.-q. E 
1 j=l 1 Jj=l ~ 8kTk 

k=l 

( 326 ) 
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Los parámetros de interacción (U 11 - U ii ) deben ser eva 

luados de datos experimentales del equll ibrio de fases como lo 

muestran varios autores ( 23 , 217 ). 

La ecuación UNIQUAC es tan precisa como la ecuación de -

Wilson, sin embargo una importante ventaja de UNIQUAC,es su -

aplicación a sistemas parcial o completamente miscibles. 

Prausn i tz y Abrams ( 205 ) tamb 1 én proponen una forma de un pa-

rámetro de la ecuación UNIQUAC. 

Al utilizar la ecuación UNIQUAC se debe tomar en cuenta-

lo siguiente: Se debe estar seguro de que los parámetros (u­

ji -u ii) están basados en los mismos valores de r 1 y q1. Es­

to no es problema si r. y q. fueron consistentemente obtenidos 
1 1 

de los valores de Bondi (205 ). Sin embargo, este no es el C!!_ 

so siempre, es por esto que Prausnitz y Anderson ( 204) sugie-

ren usar diferentes conjuntos de valores para ri y qi en las -

partes combinatoria y residual. 

Vera ( 74 ) presentó dos modelos que son similares pero­

no ldenticos al modelo UNIQUAC y propone normalizar ri y qi 

usando datos empíricos 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 cálculos del equilibrio líquldo-va~or y conceptual-

mente ASOG sigue a Ja "Solución de Grupos" de Wllson y Deal 

( 339) y es una extens l6n de las ideas en el tratamiento de 

mezclas en términos de la lnteraccl6n de grupos estructurales-

que ha recibido atencl6n de varios autores ( 133,183,288 

El modelo ASOG utiliza dos parámetros para cadada par binario-

de grupos estructurales en un sistema específico o conjunto de 

sistema. Estos parámetros algunas veces analógos a los de pr~ 

cedimientos convencionales, pero son "parámetros de grupo" más 

que parámetros moleculares. 

La precisión del método varía de caso a caso dependiendo de --

factores tales como Ja validez de la base de datos. 

El método ASOG está basado en la conocida ecuación( 324) 

c R 
lny. = ln yi 1 + In yi ( 324 ) 

c R 
y las ecuaciones para ln·Y. Y In Y. 

1 1 
(Kojlma y Tochlgi), -

133 l son: 

c qt 1 qt 1 
lnyi = ln- + 1 - X. X. 

1 1 
( 327 ) 
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donde: 

XiSi ( 328 ) 
'Y. =·ñ--

1 t x.sJ 
j=l J 

y donde s1 es el número de átomos en la molecula l ; x
1 

es la-

fracci6n mol del lfquido del componente 1 y N es el número de 

componentes. 

La parte residual está expresada como: 

( 329 ) 

donde Vki es el número de áfomos en el grupo K en la molécula 

i. rk es el coeficiente de actividad residual del grupo K, 

rk 
( 1 ) es el coeficiente de actividad residual del grupo K en-

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

xtªkl 
tnrk = - In ¿ ªkl + 1 - E 330 ) 

1 1 E X a 1 m m m 
donde ªkl es el parámetro de interacci6n de grupo caracterís-

tico de los grupos K y 1 (akl ~ ªlk ) , x 1 es la fracci6n de 

grupo 1 y se P.Xpresa como: 

n m r r x.vk. 
l k 1 1 

ln ªkl = m kl + nkl 

T 

( 331 ) 

'< 332 ) 
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donde mKl y "KI son parámetros de grupos independientes de la­

temperatura. 

El tamaño de un grupo se fija como el nOmero de átomos -

(diferentes del hldr6geno} en el grupo. 

canos es necesario adaptar los siguientes valores: 

El método ASOG comprende 31 grupos, y de 465 parámetros­

de lnteracci6n de grupos posibles 143han sido estimados y esta 

es la más cevera llmltaci6n del método ya que muchos de los 

trabajos publicados se han centrado a un limitado número de 

grupos. 

El método ASOG ha sufrido varias· mod.lflc;:iciones, Derr y - -­

Deal ( 74) lo extienden a soluciones de disolventes.,.,resinas¡ -

Palmer (183) da una buena descripción del m~todo ASOG; Tochi­

gi y Kojima ( 133,314,315 ) aumentan los par8metros y predj_ 

cen el equilibrio de fases, como lo hacen también otros auto­

res ( 288,321 ) 

- Modelo UNIFAt: 

El m~todo de contribución de grupos UNIFAC, fué origina! 

mente desarrollada por Prausnltz, Fredenslund, Jones (221) 

y más 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 -

contribución de grupos como son las siguientes: 

l.- Esta basada te6rlcameqte en el modelo UNIQUAC (205) 

2.- Los parámetros son esencle.lmente Independientes d~ la 

temperatura. 

J.- Los parámetros de Interacción binaria y tamaño están dis-

ponibles para un gran namero de tipos de grupos funciona-

les ( 69,70 ) 

4.- Se pueden hacer predicciones en un rango de temperatura -

de 275 a 425 K y rres 1 ones de por debajo efe 1 a atmosfér 1 ca 

:i pocas atm6sferéls. 

s.- Comparaciones con datos experimentales disponibles ( 69, 

72, 220 ) . 

Todos Jos componentes en la mezcla deben ser condensa---

bles. Como se menclon6 anteriormente el modelo UNIFAC está --

basado en el modelo UNIQUAC ( 205): 

c R 
lnY¡ = Jny. + lny 1 

( 324 
1 

1/1. - 8. tP. c 
c . 1 

+ ~ q¡ln{ w;-) + Jl 1 
1 

.E (X/J) ( 333 lnY.=ln( x> - x¡ 1 • 
1 J=l 

donde t. es Ja ecuación (326) y Jos parámetros de área y vol u 
J 

men molecular de UNIQUAC son sustituidos por: 
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( 334 ) 

( 335 ) 

donde Vk (i)es el número de grupos funcionales de tipo K en la 

molécula 1 y RK y UK son los parámetros de volumen y área res­

pectivamente para el grupo funcional de tipo K. 

En UNIFAC,el término residual de la ecuación (325) que­
R 

es representado por lnY. es sustitufdo por la expresi6n: 
1 

)) ( 336 ) 

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

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

ro en referencia a la mezcla que contenía Qnicamente moléculas 
(i) 

de 1 tipo i . r k y rk tienen la misma forma que el térmi 

no residual en la ecuacl6n ( 330 l, ésto es: 

1 nr k "' Qk ( 1 - 1 n ( ¿; em T mk -
m 

( 337 ) 

donde 9 ,es la fracci6n de área del grupo m,dado por una ecua­m 

c l ón si mi 1 ar a 1 a ecuac i 6n ( 320 ) : 

( 338 ) 
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donde x es la fracción mol de grupo m en la soluci6n 
m 

X m 

(j) 

J vm XJ 
~E <v U>x.) 
J m n J 

( 339 

T 
Y mk es el par3metro de lnteraccidn de grupo dado por una --

ecuación similar a la ecuación (321 ) 

Tmk ( 
_ ªmk ( 340 ) = exp 

T 

donde ªmk 
"" 

ªkm cuando m=K, entonces 
ªmk 

=0 y T mk 

= 1.0 para 
rk 

( i) 
' 

Ja ecuaclcSn (.321 ) tambll\in el válida, don-

de Jos términos O corresponden al componente puro i, 

El método comprende 41 grupos,de Jos posibles 561 pará--

metros de lnteraccl6n de grupos, 36 han sido estimados y ta--

bias de valores para RK' ~ y ªmk y ªkm 

la literatura ( 69,70,272) • 

se encuentran en-

El modelo UNIFAC fué originalmente desarrollado para cá..!_ 

culos de equilibrio liquido-vapor, pero ha sido desarrollado -

para otros prop6sitos; Fredenslund ( 69, 70 

) describe, revisa, modifica y aumenta los par&metros-

del modelo y lo aplica a Ja caracterización de fraccion~s 

petróleo (7~ ); otros investigadores lo extienden al equlli-­

brio sólido-líquido ( 207 ), al equilibrio J¡'quldo-líquido 

( 47 ), a polímeros (228), a la prediccicSn de azedtropos -

( 74 ) y a la estimación de presiones de vapor de componentes-

puros ( 73 ) . 
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Los modelos descritos anteriormente, tienen por finalidad ob 

tener los valores de los coeficientes de actividad (.excepto la 

correlación de Chao-Seader (50) que utiliza una correlación em-

pírica para el cálculo de v¡ 1 y la ecuación de Redlich-Kwong pa­

ra el cálculo de ~r l, que son parte de las variables de la ecu!!_ 

ción (_ 34 l para el cálculo del coeficfentG ue equilibrio Ki : 

K. "' 
1 

Y i 1 r¡ 1 

ip ~ p 
1 

( 34 ) 

donde fil es la fugacidad en el estado de referncia y ~res el -

coeficiente de fugacidad del vapor. 

Para el cálculo de$¡ se cuenta con las ecuaciones de esta­

do mencionadas anteriormente y de las ecuaciones de Redlich-

Kwong ( 242)_, Chueh-Prausnitz (213} y Vlrlal (2161, que se descri 

ben a continuación. 

La ecuaci6n de Redl ich-Kwong (242) para cálculos de~~ es: 
1 

A2 . BP 
In ~ = Z - 1 - ln(Z-BPl-l¡r- l ln(l+ Z} (. 34 1 l 

con 

A o.42748 
Tc2,5 

(. 342 )_ 

Pe 12· 5 

B 0.08644 Te 
= (. 34 3 ) 

Pe T 

y para mezclas 

Am = r. y. A. 
1 1 

Bm = l. y. B. 
1 1 
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Cheuh-Prausnitz (21~ modifican la ecuac16n de Redlich-Kwong(~42) 

y sugieren : 

1 n </!. = 
1 

In _V_ + bl 
V-B V-B 

A b¡ V+B B 
+ RT l . 58 2 ( 1 n -V- - V+B ) - 1 n z 

donde 

con 

A = E 

B = E 

a .. 
1 J 

Pe .. = 
1 J 

Vc~~3 
1 J 

E 
j 

y¡ 

ylyj a .. 
IJ 

b. 
1 

íl Q 
a. + a. 

1 

Pe 

Zcij R Tell 

Vclj 

)R2 Tc~: 5 
1 

..!_ ( V 1/3 + Vcl/3 
2 Cj j 

Zc .. 
1 J 

= 0.291 - 0.08 ( 

In V+B 

V 

( 346 ) 

( 347 

( 129 

( 348 

( 349 ) 

( 350 ) 

( 351 

( 352 

( 353 ) 

donde k .. es el parámetro de interacción binaria o parámetro de 
IJ 

Cheuh. 
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La Única ecuación de estado con bases teóricas es la ecua -

ción Vlrial (216), esta ecuación.es una serie de potencias en el 

recfproco del volúmen y truncada generalmente en el segundo tér-

mino : 

z "' PV .. l + B 
RT V ( 354 ) 

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

n 
B = E mezcla 1 

( 355 ) 

y el coeficiente de fugacldad,en términos del segundo coeficlen-

te vlrial es 

In 2 
n n n 

4>¡ ªV E V.B •. - ln(l+ E ~ v 1vJB •• 
j J IJ j IJ 

I V ( 356 ) 

Para gases puros,una correlación recomendada es la propues-

ta por Pltzer y Curl ( 193, 195) 

(O) ( 1) 
= 68 ( Tr ) + w1 6 B ( Tr ) 

con 

Ps / Pe. 
w = - 1 og ( i 1 ) - 1 . 000 

1 

6(0) ( Tr ) = 0.1445 - 0.330 - Q.13~5 
B Tr Tr 

6 ~1) (Tr) = 0.073 + 0.46 - 0.5~ -~ -
Tr Tr Tr 

0.0121 
Tr3 

0.0073 
TrB 

( 357 ) 

( 358 

( 359 

( 360 ) 

La Ecuación (357 aplica para gases no-polares; para ga-

ses polares tenemos : 
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PclBil = 6a(O)(Tr)+w.6
6
(l)(Tr)+6µ(µr,Tr)+n.6 (Tr) (361 ). 

R Te¡ ' ' a 

Las funciones 6 ~O) (Tr) y 6~ 1) (Tr) son las mismas que para-

la ecua e i 6n ( 3 57 ) . La función óµ ( µr,Tr ) depende del momen-

to dipolo reducido y de la temperatura reducida : 

teniendo 

105 µ . Pc
1 pi / 

2 Te. 
1 

( 362 ) 

·2 
=-5.237220+5.665807lnµr-2.13816 (ln µr) + 

0.2525373 (In µr) 3 + .!. ( 5.769770 - 6.181427 
Tr 

In µr + 2.283270 ( ln µr· ) 2 - 0.2649074 

(, l n µr ) 3 ( 363 ) 

La constante de asociaci6n n.,es un término que refleja la-
1 

tendencia de un componente a asociarse consigo mrsrro para formar.,. 

dfméros y la función 6 (Tr) esta dada por a 

6 (Tr) = exp ( 6.6 ( 0.7 - Tr ) ) 
a 

( 36L1 ) 

Para mezclas,se debe estimar el coeficiente cruzado Bij y -

se pueden utilizar las ecuaciones anteriores con las reglas de -

mezclado propuestas por Prausni tz-O'Connel 1 ( 226), para varios P2. 

rámetros 

365 

I¡ •• ' 
lj 

1/2 ( úl. + úl. 
1 J 

366 
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Pe 1vc 1 Pe.Ve. 
( + J J 

4 Te lj Te. Te. 
1 J 

Pe .. ::: 
3 1 J 

Ve. 113 Ve. 1 /3 ( + ) 
1 J 

( 367 

... 105 µpi Pe .. µrij µpj IJ 
I 2 

Tclj 368 

n .. = 1/2 ( n. + nj ) 
IJ 1 

( 369 ) 

Existen en la literatura otros métodos o correlaclonrs para-

el cálculo del segundo coeficiente vlr!al ( 57 , 104,225, 

pero en general todos tienen la misma precisión • 

Para el cálculo de la fugacidad del lfquldo en el estado de-

referencia, fll se cuenta con la siguiente expresión 

sat 
cp 1 exp 

P-P sat 
¡ 

---)) 
RT 

( 370 ) 

donde el superíndice sat nos indica el estado de saturación, y -

Ja presión de saturación en función de la temperatura puede ex -

presarse como 

+ ( 371 ) 

donde c
1 

...... c6 son constantes empíricas y aunque las seis 

constantes no son plenamente justificables, esta forma permite -

el uso de expresiones existentes para la presi6n de vapor, como­

lo es Ja ecuación de Antaine ( 216) que es una forma especial-
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de Ja ecuación ( 371 ) cuando c4 = c
5 

= c6 = O.O 

El coeficiente de fugacidad de saturaci6n en el caso ideal 

es igual a uno, pero se pueden emplear las ecuaciones de Red -

llch-Kwong (57 ,242), Cheuh-Prausnitz (213) y Virial (216) des-

crltas anteriormente, con sus respectivas constantes para satu-

raci6n. 
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4.- PROPIEDADES DE TRANSPORTE. 

Las propiedades de transporte de mezclas de fluidos son impo..!:. 

tantes en el diseño y desarrollo de procesos,debido a que en éstos, 

se presentan flujos de 

binación de éstos. 

momentum, de energía o de masa o una com-

En un sistema para la slmulaci6n de un proceso se requieren -

de propiedades como la viscosidad y conductividad térmica, de comp~ 

nentes puros o sus mezclas en las fases líquida y vapor, y de coe­

ficientes de difusión y tensión superficial de mezclas binarias o -

multlcomponentes que dependen de la presión, temperatura y composi­

ciones, y es por esto que se tienen que tratar por áreas gases o-

1 íquldos, presiones bajas o altas, etc.) y por ello el número de co 

rrelaciones es amplio, así como los enfoques de éstas, pero Ja may~ 

ría 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 último sucede, se presentan errores en 

el tamaño del equipo y en el costo de ~ste, como ya se mostró en la 

tabla (1) del capitulo 2. 

Aún siendo la tensión superficial una propiedad de superficie 

en este trabajo est~ enmarcada como una propiedad de transporte. 
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11.1 VISCOSIDAD 

Si un esfuerzo cortante es aplicado a un fluido, el fluido­

tenderá a moverse produciendo un conjunto de gradientes de veJc.­

cidad en el punto donde el esfuerzo es aplicado. Si el esfuerzo 

cortante por unidad de área en algún punto es dividido por el -­

gradiente de velocidad, la relaci6n obtenida se define como la -

viscosidad. 

La viscosidad es una medición de Ja fricciones internas del­

fluldo que tienden a oponer5e a cualquier cambio dinámico en el -

movimiento del fluido, ésto es, que si Ja frlcci6n entre las ca-­

pas de fluido es pequeña (baja viscosidad) al aplicar un esfuer 

zo resulta un elevado gradiente de velocidad. 

La teoría cinética de Jos gases es razonablemente buena para 

aclarar el mecanismo de Ja viscosidad de los gases, pero pobre 

para Jos 1 íquldos. 

Cuando un gas es modelado de una manera sencilla, es posible 

mostrar fácilmente Ja relación entre viscosidad, temperatura, pr~ 

si6n y tamaño molecular, Este modelo elemental del gas supone 

que todas las moléculas son esferas rígidas no interactuantes de­

d iámetro a (con masa m), moviéndose aleatoriamente a una veloci-­

dad media v. La densidad es de n moléculas por unidad de volumen. 
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Las moléculas en movimiento chocan, y estos choques son perfect~ 

mente elásticos, cada molécula se moverá una distancia L entre -

los choques con otras moléculas, el tiempo necesario para reco--

rrer la distancia Les el tiempo medio entre choques y se denomi 

na e, esto es e= L/ V i el namero de molec das es lo suficient!:_ 

mente grande como para que se puedan usar v1lores estadísticos -

promedio de las propiedades, y dichas moléculas pueden transfe -

rlr momentum o energía si ellas tienen gradientes de velocidad-

o temperatura respectivamente¡ tales mec;,r.lsmos tambien; resul-

tan en una transferencia molecular si existe un gradiente de con 

centraci6n. 

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

pas se suponen proporcionales a los gradientes de velocidad, tem 

peratura o concentraci6n respectivamente, por ejemplo 

FLUJO NETO a ( - ~) dz ( 372} 

donde la densidad de la propiedad p disminuye en la direcci6n p~ 

sitiva del eje z y p' será la densidad de la masa; nmVj, densi--

dad del momentum; o C nT, densidad de energía, 
V 

Esto es, si con 

sideramos que las moléculas siguen trayectorias paralelas a los-

ejes coordenados x,y,z, entonces 1/3 del número total de molécu 

las se moverá en la direcci6n z y asi sucesivamente. Si ana 1 i-

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 área óxóy; todas las propiedades del gas son-

uniformes y la densidad de la propiedad será definida para un v~ 

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 repres~ntar un transporte de una propiedad de plano -

en plano, es decir: 

en donde P¡ y p2 representan la densidad de la propiedad p en 

los puntos 1 y 2 respectivamente, dp/dz es el Incremento de la -

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

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

En el tiempo a, 1/3 de las mornculas se mover§n a la distan 

cia L, y si las mol~culas se mueven, las propiedades asociadas a 

ellas se mover§n tambien, La cantidad de tal propiedad en el -

plano 1 es Igual a la densidad por el volumen; o sea p1óxóy L, y 

el flujo neto de la propiedad puede definirse como la velocidad­

de transporte de la propiedad por unidad de área de transporte y 

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

dad de propiedad p1óxóy L 

l p1óxóy L 
Flujo(l+2}- J _ 

6óxóy 

del punto 1 al punto 2, el flujo será 

l P¡ L 

= 3 6 

en forma similar del punto 2 al punto 1 
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y tenemos que el flujo neto entre 1 y 2 es 

Flujo neto= Flujo(l+i) + Flujo(i+I) 

1 .!:. ( P2 + 
dP (-L) - P2 ) = 3 dz 

~2 
1 L dp 

=- -3 6 dz 

y puesto que e 1 flujo es constante q reglmen permanente, se pue-

de aplicar la expresión anterior para cualquier valor de z y da­

do que L= V e , tenemos 

1 -Flujo neto = - 3 Lv dp = Lv 
dz T ( - .cie. ) dz 

y tenemos que el coeficiente de proporcionalidad de la ecuaclón­

(372} es vL/3 ; donde V es la velocidad molécular promedio y L -

es la trayectoria libre media. 

La ecuación (372) puede ser utll izada para definir los coe­

ficientes de transporte de difusividad V, viscosidad µ, y con--

ductividad térmica A, estos es 

FLUJO DE MASA = 
dn 1 vL d 1 

( 373 ) V mdz = -3 
dz 

dV VL dV 
FLUJO DE HOMENTUM = -µ_y = - T mn _y ( 374 ) 

dz dz 
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-A dT 
dZ 

_ vL C n dT 
3 v dZ 

( 375 ) 

Las ecuaciones (J73), (374) y (3?5) definen a los coeficientes de 

transporte V,µ yA. y si la velocidad promedio es proporcional a 

RT/M)' 5 y la trayectoria libre media a {ncr2>- 1 

mpVL T112H1/ 2 
µ = 3 = constante 2 

VLC n 
V 

A= -3-

C1 

T1/2 
= constante 

Ml/2 C12 

( 376 ) 

( 377 ) 

( 378 ) 

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

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

La relaci6n de viscosidad para el modelo de una esfera rigi-

da no interactuante es; 

MT 
µ = 26 .69 ~--=--

• cr2 
( 379 ) 

donde: 

µ = viscosidad 

M peso molecular 

T temperatura, ºK 

a di&metro de la esfera dura, Aº 
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Si las fuerzas de atracción y repulsión de las moléculas son 

debidas únicamente a fuerzas intermoleculares,puede ser utilizada 

la teoría de Chapman y Enskog (249). En su desarrollo se reali-­

zan cuatro suposiciones: ( 1') el gas es suficientemente diluido­

que solo ocurren col is iones binarias, ( 2) el movimiento de las-

moléculas durante la colisi6n puede ser descrito por la mecánica-

clásica, ( 3) solo se llevan a cabo colisiones elásticas y 

( 4 ) las fuerzas intermoleculares actúan únicamente entre los 

centros de las moléculas. Con estas restricciones la teoría pue-

de ser aplicable únicamente a gases monoatómicos a baja presión y 

alta temperatura, pero con modificaciones o modelos alternos se -

aplica a gases poi iatómicos. 

El tratamiento de Cahpman y Enskog considera en detalle las-

interacciones entre moléculas cercanas con una energía potencial-

'i' ( r) i ne luida, 

Cada elección de un potencial intermolecular 'l'(r) debe ser -

resuelto separadamente. En términos generales la solución para -

la viscosidad es de la forma: 

µ -
5/16 ( nMRTl l 12 

( ira2) ílv 

MT 26. 69 -2.,...._--
a ílv 

( 380 ) 
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Que es idéntica a la ecuación (J79) excepto por la inclusión del 

parámetro de colisión integral ílv, dando la energía potencial de 

interacción 'l'(r), n puede ser evaluada, y generalmente usan las 
V 

funciones de potenciales de Lennard-Jones y Stockmayer. íl se -
V 

obtiene como una funci6n compleja de una temperatura adimensio--

na) T* y para cualquier curva potencial, la temperatura adimen--

sional T* está dada por: 

T* •....!SI.. e: ( 381 ) 

donde K es Ja constante de Boltzmann y e: es la energía caracterís 

tica que está dada en el mfnlmo de las curvas 'l'(r} vs. r (dista_!! 

cial, es decir en el punto donde las fuerzas de atracción y re-­

pulsión están balanceadas y precisamente a la relación de 'l'(r)­

Y r se le 1 lama función intermolecular potencial.· Dicha función 

se expresa usando únicamente E y a y es un potencial de dos 

parámetros. El potencial 12-6 de Lennard-Jones es un ejemplo de 

esto, Para gases no polares el potencial es: 

'l'(r) - 1te:[c ..2.>12
• .. r ·. ( 382 ) 

y es probablemente una de las relaciones más manejables para 'l' -

(r), con este potenclalf·los par&metros de colisf6n integral han 

sido determinados por varios investigadores ( 12,249). 
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ílv decrece con un aumento de 1 a temperatura T"' y en e 1 rango , 3 <-

T>':<2 el logadtmo SJ. es casi 1 ineal en el logaritmo de T* y con -
V 

los valores de nv como función de T* varios autores han usado la-

ecuaci6n (3811 y regresionado datos experimentales de viscosidad-

temperatura para determinar los mejores valores de E/KY a para d~ 

terminadas sustancias, 

Varios au~ores ( 105,132,244 1 han notado que existen di-

ferentes conjuntos de valores de ~ yª para un compuesto dado y -
k. 

sin embargo dan el mrsmo valor de viscostdad y este fenómeno ha -

sido estudiado por Relchen5erg (.245), que sugiere que el logarít-

mo ílv es casi una función 1 ineal del logarrtmo T*: 

11 = a T*n 
V 

y 1 a ecuación (3:801 puede ser es.cr i ta como: 

µ = 26.69 Ml/2 a-1 T .5-n (_ e: /K ) n 
(J2 

( 383 ) 

e 384 > 

Aquí los par~metros cr y e:/K son comóinados como un partlmetro s irn 

n 2 
p 1 e ( e:M / cr . 

Para gases polares la función potencial más conveniente es-

la sugerida por StackJ11ayer y dlscutfda por varios autores ( 10. 

182 ) . 
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En esencfa esta func16n es identica a la forma 12-6 de Len--

nard-Jones excepto por el término adicional que toma en cuenta 

las permanentes i·nteracciones dtpolo-dfpolo entre las moléculas y 

si no son dipolos permanentes la relact6n de Stockrnayer se simpl_! 

fica a la forma de Lennard~Jones. 

Monchlch y Mason (2491 han olitenldo valores aproximados para 

Ov usando la funcfdn potencial y para olitener valores de O v se -

requiere de E y o, o es el par8metro polar definido como: 
k 

llp 

o ""2e:a3 
( 385 

donde µ es el momento d tpolo; E y(; son los parSmetros de Stock 
p 

mayer y 6 es adtmensional, Brokaw ( 261 sugiere una aproxlmaci6n 

entre Lennard-Jones y Stockmayer: 

y recomienda: 

C1 "' ( 

ílv ( L-J ) + 

1,585-vb 
2 1 + 1.3 o 

T* 

) 1/3 

f = ( 1.18)(1 + 1.3 o2
} Th 

Ó a 

( 386 ) 

(387 ) 

(388 ) 

(389 ) 
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donde o está en Amgstroms,e:/k y Ja temperatura normal de ebulll-

ción, Tb están en K, JJP está en Debyes y vb es el volumen molal­

del 1 íquido en el punto normal de ebul 1 ición y está en cm3/gmol. 

Otro mecanismo para estimar la viscosidad de gases son los 

métodos de estados correspondientes y regresando a la ecuación 

(377): 

µ = K ( 390 ) 

SI cr 3 está asociada con Ve y se supone proporcional a R Te/Pe en 

tonces: 

µ = f ( Tr) 
r 

dondeµ es una viscosidad adimensional: 
r 

µ = 
r 

JJ 
Hl/2 Pc2/3 / ( R Te )1/6 

( 391 ) 

' ., 
392 

Esta reducción fui su~erida por Trautz en 1931 ~49) y discutida-

por Golubev (2491, las ecuaciones propuestas son: 

µ 

* 0.965 µ Tr 
e 

JJ *rro,71 + 0.29/Tr 
e 

Tr < 1 

Tr > 1 

( 393 ) 

394 

* donde µ es la viscosidad a la temperatura crítica pero a baja 
e 

presión: 

3.5 M112 Pc213 

Tcl/6 
( 395 ) 
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donde: 

Pe Presfdn crftfca, atmósferas 

Te Temperatura crítica K 

)1 Viscosfdad , 

Uno de los pocos esfuerzos teorfcos para predecir los efectos de-

la presión en la viscostdad de gases fué ~echo por Enskog y es 

tratado en detalle por Chapman y Cowling (2491. Esta teorfa,sup~ 

ne esferas duras y densas que se comportan como un ststema de es-

feras rrgldas de caja densidad, La ecuación de Enskog para Ja -

viscosidad cortante es: 

JJ = x= 1 + o.a b p + iiº o 
0.761 X ( b p) 2 

o 

donde: 

µ Q Vfscostdad , JJP 

µº = Vi'scos idad a Eiaja presión µP 

b0 Volumen excluido = 2/311 No a3 cm3/gmol 

No NQmero de avogadro 

a= Dfámetro de Ja esfera, Aº 

P ~ Densidad molal, gmol/cm3 

X Función de dtstribuci6n radial 

( 396 ) 

cuando X y b~ se obtienen de datos experimentales, la ecuación de­

Enskog corrcluciona 111oderumente bic11 las viscosidades de gases --
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densos en otros casos µ/µºse expande en series de potencia: 

µ 

liº 1 + b + e 2 
+ ( 397 ) 

donde b,c ... son coeficientes .jependientes de la temperatura. Ta~ 

bién hay métodos que emplean la función de viscosidad residual, -

µ-¡1º, µes la viscosidad del gas denso y ~ºes la viscosidad del -

gas diluido a la misma temperatura. 

Ahora bien, las viscosidades de lfquidos,son considerablemen 

te diferentes de las de los gases, 

En la viscosidad de gases a baja presión,el hecho primordial 

es la transferencia de momentum por colisiones individuales entre 

las moléculas moviéndose aleatoriamente entre capas con diferen--

tes velocidades. 

En general las teorías que prevalecen de las viscosidades de 

líquidos pueden ser divididas arbitrariamente en las que están ba 

sacias en un líquido con un gas o las basadas en un líquido como -

un sólido. Brosh ( 31) publicó una revisión de las teorías de -

viscosidad de líquidos. 

La práctica se redlJce ñ formas simple~,con que las vi~cosid2_ 

des de líquidos son calculadas a priori y con técnicas de estima-

ción empíricas, por lo que se ver~n mfis adelante los métodos de -
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cálculo para compuestos puros y mezclas a vartas presiones y temp~ 

raturas. 

4,2 CONDUCTIVIDAD TERMICA. 

En la ecuaci'ón (.37Bl se presenta la forma elemental de la co~ 

ductividad térmica de los gases y se encontr6 que es [gua! avLC n v-

/3 , dond·~ v es la velocidad promedto de la mol~cula, L es la -

trayectoria ltbre media, C es la capacidad calorffica por molécu­
v 

1 a y n es 1 a de ns i·dad de ndmero de mo 1écu1 as, Relaciones simila-

res fueron deri~adas para la vtscostdad y coeftcientes de difusión 

de ga:;es, En el caso de estas dos dltirnas proptedadcs, este enf~ 

que produce valores aproximados pero razonables. Para la conduc-

tividad es totalmente impreciso, en un tratamiento más detallado 

es necesario tomar en cuenta el efecto que ttene un espectro am- -

pl io de velocidades moleculares. También las moléculas pueden aJ_ 

macenar energía en formas diferentes a la translacional. Para -

gases monoatómicos, que no ttenen grados de 1 ihertad rotacionales o 

vibractonales,un an~I lsis más riguroso produce: 

6 

" = 

(n mKT ) l/2 e / m 
V 

7f0"2 íl 
V 

J.989 * 10-
4 

(. T / M )
112 

( 398 ) 

( 399 
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donde: 

;\ = Conductividad térmica, cal/cm s k 

T Temperatura, k 

m Masa de la Molécula 

M Peso molécular 

a = Dimensi6n caracterrstica de la molécula, A 

íl = Col isl6n integral, adlmensional 
V 

" 

Para obtener Ja ecuacidn (313) de la (372),Cv fué calculada -

con 3/2 K , donde K es la constante de Boltzmann, para moléculas -

esféricas rfgldas, a es la unidad; normalmente, sin embargo,ésta -

es una funci6n de la temperatura, y la dependencia exacta está en-

relaci6n con las leyes de fuerzas intermoleculares escogidas. Si 

se selecciona el potencial 12-6 de Lennard-Jones ( Ecuación (382)) 

íl está dada por la ecuación (383). 
V 

Si la ecuaci6n (3,2) se divide por la ecuact6n (378): 

;\M 
µ Cv "" 2.5 

para y=~ es el número de Prandtl, Npr es: 

Npr 
Cp µ 

;\ M 2.5 

( 400 ) 

( 401 ) 
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puesto que y para gases monoatómicos es cercano a 513 excepto P2.. 

ra temperaturas muy bajas, la ecuación (401) puede indicar que 

Npr"' 2/3, que es un valor cercano al encontrar experimentalmente. 

Para obtener la ecuación (398) los términos a-2 y ílv tienen -

que ser eliminados y el resultado es independiente de las leyes -

de potencial intermolecular seleccionada. Et grupo ~CH es co µ V 

nocido como et factor de Eucken y es considerado menor que 2.5 

para gases no monoatómicos, Eucken propuso que ta ecuación 

C4oo) fuera modificada para gases poi iat6mtcos separando las con-

tribuciones de energra interna y de translact6n: 

---A-..-.H_"' 
µ 

+ 

Esto es analizado por varios autores ( 27 , 156 

cuestionada por otros ( } . 

( 402 ) 

) y ha s Ido 

Para muchos lfquidos org~nicos simples, la conductividad tér 
I 

mica esta entre di'ez y cien veces tan grande como la de tos gases 

a baja presión a la misma temperatura. Esta es una pequeña depe..!!. 

dencia de la presión y usualmente al aumentar la temperatura de--

crece la conducti'vldad térmica, Los valores de;>. para los líquj_ 

dos orgánicos más comunes están en un rango entre 250 y 400 µcal 

/cm s"k a temperaturas abajo cJel punto normal de ebul l iclón, pero 

para agua, amoniaco y otras moléculas altamente polares ·tienen 
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valores de dos a tres veces más grandes. También en muchos casos 

la relación adimensional MA/Rµ es casi constante (para lfquidos­

no polares) con valores entre 2 y 3. La conductividad térmica de 

los sólidos en el punto de fusión es aproximadamente 20 a 40 % 

más grande que la de los lTquldos, 

La diferencia entre los valores de las propiedades de trans-

porte en las fases gaseosa y ITquida indican cambios distintos en 

los mecanismos de transferencia de energfa ( o de momentum o ma--

sa);por ejemplo: 

10 a 100 , 
µ 

......! "'JO. a .10.0 
}lg 

y· ~· "'10 .. 4 

g 

En la fase gaseosa, las moléculas estln relativamente libres almo 

vimiento y alrededor de las transferencia de momentum y energía -

por el mecanismos de colisión, Los campos de fuerzas intermolécu 

lares aunque no son insigntficantes, no a~ectan drlsttcampnte.los 

valores de A,µ d V , las fuerzas intermoléculares se reflejan 

únicamente en los términos de colisión integral, 

4.3 COEFICIENTES DE DIFUSION 

El uso del término difusión en la literatura está basada en-

un sentir intuitivo del concepto; ésto es, la difusión se refiere 

a un transporte neto de materia dentro de una fase simple en 
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ausencia de mezclado (por medtos mec3nicos o por convecci6nl. 

Experimental y te6ricamente se ha demostrado que Ja difusión 

puede resultar de gradientes de presión (difusión por presión), -

gradientes de temperatura (dtfusión tt!!rmica}_, campos de fuerza e~ 

ternos (difusi6n forzadal y gradientes de concentración; pero so-

lamente tomaremos en cuenta al último ttpo, 

Una discusión detallada de los flujos de dtfusicSn ha sido d~ 

da por Bird (20 l y se ortgfnan vados ttpos dellido a que se utl-

!izan diferentes planos de referencia, y el plano de flujo mola!-

no neto, es normalmente usado para definir al coeflctente de difu­

sión en una mezcla binaria, SI J= representa el flujo mola! en -

una mezcla de A y B, J~ representa a .no les netas de f 1 uj o de-

A a!!'avés de las fronteras de un plano (en movimiento) hlpotéti -

co, tal que las moles totales de A y B son \nvariantes en ambos -

lados del plano, J: puede ser relacionada a través de los flujos 

por: 

l' .. 
A 

( 403 1 

donde NA y N8 son los fluxes· de A y B a travlls· del plano fijado -

y XA es la fracción mol de A por dicho plano. J= , NA y N8 son -
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cantidades vectortales y su stgno de5e ser asignado de acuerdo a -

las direcciones de flujo, Por deflnictdn tenemos: 

y si J~ y J~ son flujos molares vectortales de A y B relativos al­

plano del volumen de flujo no neto, entonces por defintci6n: 

+ ( 405 ) 

donde VA y v8 son los volúmenes molales parctales de A y B en la -

mezcla. Esto se puede demostrar por: 

y ( 406 ) 

donde V es el volumen por mol de mezcla, Oliviamente si VA= V6= V. 

como en una mezcla de gas fdeal, J~ Q J~, 

Los coeficlentes'."'úe difus\dn para una mezcla Btnarla de A y B 

son defrntdos por: 

- c Vl\B 'VXA ( 407 ) 

( 408 ) 
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donde VAA es el coeficiente de difusión propio de A en A puro. 

El coeficiente de difusión mutuo VAB de la ecuación (409) 

indica que el flujo del componente que se difund~ es proporci~ 

nal al gradiente de concentración actual. La difusión es afee 

tada no solo por dicho gradiente, sino que adem§s por campos 

de fuerza alrededor de las moléculas (320). Estos campos de -

fuerza son funciones complejas de la composición asf como de -

la presión y temperatura. Cualquier incongruencia en la defi­

nición para VAB es reflejada por una dependencia de la concen­

tración de coeficientes de difusión experimentales, 

Las teorras modernas de difusión (86) han adoptado la pr~ 

misa de que si una perturbación a la composición 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 qurmico VµA, Cuando se rela­

ciona al potencial qurmlco con la actividad ªA tenemos: 

= RT (L¡JQ) 

todas las teorfas basadas en la expresión anterior llegan a los 

coeficientes de difusión corregidos por actividad, O AB: 
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( 411' } 

donde DAB es menos senstole a la compos tct6n que VAB, 

El efecto de la composición normalmente no es importante para 

los gases porque DAB es"" VAB' pero si es si'gni'ffcatlvo para sis­

temas 1 tqu i·dos, 

Para los coeftctentes de dlfust6n de mezclas binarias lfqui-­

das se ut!Hzan las ecuaciones (4091 o (4111 y debido a que las m~ 

léculas en los lfqufdos est§n densamente empacadas y fuertemente -

aceptadas por campos de fuerzas de moléculas vecinas, los valores-

de VAB para líquidos son mucho más pequeños que para los gases a -

baja pres tón, 

La tcorra del estado ltqufdo para c&lculo~ de coeficientes de 

difusión est~ completamente Ideal Izada, y no es satisfactoria en -

las relaciones que provee para cálculos de VAB' En muchos casos,­

sln embargo, la forma de la ecuación te5rl'ca ha servido para la -­

predicc(i5n de modelos, La teorra hldrodtnSmtca (20} nos rndlca -

que: 

V = 
AB 

RT 

6 rr µ
8 

r. 
/~ 

( 412 ) 
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donde µ8 es la viscosidad del solvente y rA el radio del soluto -

esférfco, La ecuaci6n anterior es la ecuacidn de Stokes-Einteln­

y aunque esta relactdn fué derivada para una si:tuacfdn muy espe-­

c i a 1 , muchos auto res han usado 1 a forma V ABµB /T= E;, (tamaño de 1 so 

luto) como un punto de partida en el des~rrollo de correlaciones, 

O tras teor fas para r.10de 1 ar 1 a d tfus tón en 1 (qui dos han si do­

basados en la teorra ctnªttca e 7,15,35,58,127,130 l. teorra 

de razones aósolutas ( 47,179,243 1, mecánica estadTstica 

15,127 l y otros conceptos ( 30 ), Varias revisiones 

son útiles para más consideraciones e 86,87,109,149 l. 

4.4 TENSION SUPERftCIAL 

Las capas lfmttantes entre la fase lfqutda y la fase gaseosa 

pueden ser constderadas como una tercer fase con propiedades in-­

termedfas entre las de lrqu!do y gas, Las capas superiores mi- -

crosc6picas muestran que hay fuerzas no tguales actuando sobre 

las molªculas. Esto es, que las capas superftcrales están en te!.:!. 

si6n y tienden a contraerse a áreas pequeñas compatibles con la -

masa del matertal y fuerzas externas, 

Un fndice cuantitativo de esta tensidn puede ser presentado­

de varias formas; Ja más común es la tensión superficial a, defi 
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nida como la fuerza ejercida en el plano de la superficie por uni 

dad de longitud, 

Si se considera un proceso isotªrmico reversilile en el cu~l­

el Srea superfi't:tal se Incrementa por un estiramiento de una su-­

perficle aparte y permitfendo a las moléculas d~ la masa lfquida­

entrar a temper&tura y presi6n constantes, La dfferencial del 

tra5ajo-reverslfile es crdA; en este caso cr es la energía de Gibbs­

superficial por unfdad de Srea, Como los ststemas en equilibrio­

tienden a un est;9do de mfnima energra el productocrA también 

tiende a un mrnimo. 

La tensión superflcl'al es usualmente expresada en dinas por­

centfmetro; la energfa de Glbbs superficial por unfdad de ~rea 

tiene como unidad.es ~rgs por centTmetro cuadrado, 

La termodinanilca de capas superflctales proporciona un am- -

pl io tema para su estudio, Este tema no ser§ cubierto, sino que­

solo se toman en cuenta los pocos métodos dtsponibles para estl-­

mar o de ecuacion·es semltecSrlcas o empfricas, 
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4.5 METODOS DE CALCULO. 

La evaluaci6n de propiedades de transporte y su precisión es­

tán basadas en el método o correlación seleccionada para llevar a -

cabo dicha estimación, y en el caso de propiedades como la viscosi­

dad y la conductividad térmica nos encontramos con un gran número -

de métodos, basados en pricipios teóricos o en correlaciones empír_!_ 

cas,que presentan restricciones en cuanto a su campo de aplicación 

y es por ello que tales métodos o modelos soló aplican para condi-­

ciones específicas que son determinadas por la presión, temperatura 

compuestos puros o mezclas, polaridad, etc . 

Una clasificación de los campos que delimitan la aplicación -

de las técnicas de evaluación de las propiedades de transporte está 

dada por la tabla (5) en el capítulo 2, y en esta sección se mencio 

nan los métodos más comúnmente utilizados para la estimación de pr~ 

piedades;como la viscosidad, conductividad térmica, coeficientes de 

difusión y tensi6n superf iclal, que abarcan las áreas de dicha to­

bla y que tienen bases, como lo son las teóricas, semiteóricas y -­

empíricas, pasando por diferentes enfoques, como lo son principio -

de estados correspondientes, métodos de contribución de grupos, de­

rivados de la termodinámica o de la teoría cinética, así como sus­

pri nclpa les aplicaciones y desviaciones de datos experimentales. 
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4.5.1 VISCOSIDAD DE GASES PUROS A BAJAS PRESIONES. 

Esencialmente las técnicas o métodos de estimación de viscosi 

dades de gases puros a bajas presiones están basados en la teoría-

de Chapman-Enskog o en la Ley de estados correspondientes y ambos-

enfoques son vistos aqur: 

Potencial Lennard-Jones 12-6. 

El potencial Lennard-Jones 12-6 (249) tiene pocas bases teóri 

cas y es por ello que ha sido criticado. Sin embargo es probabl!:_ 

mente una de las relaciones más estudiadas para Ja función ~(r) ,-

y puesto que 

la relación 

íl es relativamente insensible a Ja forma exacta de­v 

~(r), se utiliza muy frecuentemente con este poten- -

cial; el choque integral ha sido determinado por varios investiga-

dores ( 12 ) . 

Neufeld (178). propuso una ecuación empTrica· para ílv que es -

conveniente para aplicaciones computacionales y es aplicable para-

0.3 ~P.::_ 100 con una desviación promedio de 0.064 y para gases -

no polares y en general.el potencial de Lennard-Jones 12-6 presen-

ta desviaciones menores al 1%. 

Potencial de Stockmayer. 
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Para moléculas polares, una función potencial más adecuada -

puede ser la sugertda por Stockmayer (2491 y dtscutida por Pal 

(1821 y Bae (10 l. Est;i función es en esencia la mtsma que la de 

Lennard-Jones J¿ ..... , ex~.~¡,Lo por:- el término adici·onal que toma en-

cuenta a las 1nteracctones dipolo-dipolo entre las moléculas, y -

si los dipolos no son permanentes se reduce a la forma de Lennard 

-Jones 12-6, Moncftfck y Hason (2491 ofituvferon valores aproxima" 

dos de íl usando la función potencial de Stoct<mayer y Halkiada -v• 

kis y Bowey (97 l publ rearan una tabla con los parámetros de 

Stockmayer y usualmente se tiene un error menor al 2%, 

Métodos de Estados correspondtentes, 

Los métodos de estados correspondientes mas representativos-

son los de Thodos y ce-autores, 

Stiel y Thodos (308). desarrollaron un método para el dilculo 

de viscosidades de gases no polares a presiones normales, encon--

trando que la vlscostdad es independiente de Zc y depende Qnlca -

mente de la temperatura, por lo que se requiere del peso molécu -

lar, temperatura y pres16n cdticas anicamente. En un principio 

las ecuaciones de Stiel-Thodos no podran ser utilizadas para el -

hidrógeno, helio y gases diatómicos halogenados pero poste\iorme_!! 

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%. Mas Stiel-Thodos (309} desarrollan ecuaciones para el c3.!_ 

culo de viscosidades de gase$ polares encontrando que estos si -

son dependrentes de Zc y desarrollan correlaciones para cuando -

se presenten puentes de htdrógeno o no, con desviactones hasta de 

2,59%, pero con desvracrones promedio de 1.47%. 

Reichenllerg (.244,2451 sugiere una modificación a la teoría­

de estados correspondtentes y constste en agregar un término que­

está en función de una contribución de grupos y es usada tanto P!! 

ra gases polares como no polares, A esta modtflcacMn,se le conoce 

con el nombre de forma de Reichenberg de contribución de grupo5 -

de estados correspondientes y tiene errores promedio de 1.9% pa­

ra gases no polares y 2% para polares, 

VISCOSIDAD DE MEZCLAS DE GASES A BAJAS PRESIONES, 

Desafortunadamente,la viscosidad de una mezcla gaseosa es 

una función ltneal· de la composición y es por ello que algunas 

veces ,el máximo de la viscosidad de una mezcla excede del valor -

de uno de los componentes, Por lo anterior se recurre a la rigu­

rosa teoda cinétt·ca de Chapman-Enskog para determinar la viscosi 

dad de mezclas de gases a bajas presiones (_ 249 l. Las expr~ 

siones finales son relativamente complicadas y consisten de la re 

!ación 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 colis1on~s integrales, Despreciando -

los efectos de segundo orden, la soluct6n r~gurosa puede se1 apro-

ximada en series como: 

n y f }1 t 
µM = L: 

t=l n 
L: yt <l>ij 

J=l 

(. 413} 

Existen di'ferentes mlhodos para el dilculo de <I>iJ y <fl.. que son 
JI 

par&metros de vtscostdad de mezclas y que repre~entan la fraccfdn· 

de volumen; y esos métodos son Jos que a continuación trataremos. 

Aproximaci6n de Wtlke·_, 

Wilke (2491 utrl ¡·za el modelo de la teoda cin~tica de Su-

therland para encontrar expresiones de <I>ij y con estos encontrar­

la viscosidad de la ecuación (4131.Wtlke reporta desviaciones men9_ 

res a 1 1 %. Vados investigadores han profiado es te ml!todo (.28, 286. 

322) y en muchos casos, se compararon mezclas no polares, encon- -

trándose muy buenos resultados;para sistemas que contengan hidrog~ 

no o helio los resultados no son buenos, 

Aproximaci·6n de Herning y Zipperer, 

Herning y Zipperer (249) , proponen una nueva expresfón para 

los parámetros de <!>' • y relacionan a la <I> •• de Wi lke con la re-
IJ lJ 

!ación de pesos moleculares. Es ta relación no es apl icablc a sis-
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temas que contienen htdrdgeno pero tiene una precisl6n similar a -

la de \lfi l Ke, 

Aproximacion de tirokaw, 

En un estud(o, particularmente completo, de viscosfdades de -

mezclas gaseosas, B.r()kaw (26 l sug tere una nueva expres i 6n para 

t •. en funcidn de T* y de la relacfdn de pesos moléculares y en­
l'J 

genera 1 ,para una gran var ledad de mez'c:las polares y no pe.Ja res, se-

encuentran relaciones promed~o menores a un 2%,aunque para mezclas 

con componentes polares ésta es supertor a la de Wilke, 

Correlaciones de estados correspondientes, 

Algunos de los métodos de estados corrrespondtentes usados p~ 

ra estimar las viscosidade~ de gases puros, pueden ser usados para 

mezclas, Dean y Stfel (2831 sugteren una relación esencialmente -

a Ja de Stiel-Thodos (308} uti 1 izando las reglas de mezclado de -

Prausnitz y Gunn (2231, 

Para sistemas no polares el método resulta bueno, aunque con-

desvl~clones normalmente más grandes que las de Wilke o Brokaw, 

de manera análoga , Yoon y Thodos (313)_ y Hattlkudur y Thodos 

(297) han sugerido otras formas de encontrar la viscosidad de mcz-

clas de gases polares y no polares,pero en gencral,ninguno de es--
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tos métodos es tan general y preciso como los que emplean cpij . 

Otros autores toman como punto de partida la ecuaci6n ( 401) 

para desarrollar dtferentes técnicas de estimaci6n de la viscosi­

dad e 95,286,287 ,316 1 

VISCOStDAD DE GASES PUROS A PRESIONES ALTAS, 

Usualmente las variaciones de la presidn no son significati­

vas a altas temperaturas reducidas o bajas presiones reducidas, -

A altas pres tones reductdas, se tiene un ampl to rango de tempera­

turas en donde la vtscostdad disminuye con la temperatura, En 

esta reglón el comportamiento de la viscosidad simula más cercana 

mente al estado líquido, Chflds y Hanley (51 l dedujeron crite 

rios que indtcan si los efectos de pres16n son o no significati-­

vos mediante la temper-atura y prest6n reductdas ,para det1~rmlnar -

si es un gas 11dtlui.do11 (no hay efectos por presi6nl o si es un 

gas 11denso11 (.que requ tere de correcc i onesl, 

Correlación de Jossr, Sttel y Thodos, 

Jossi, Sttel y Tf\odos (31.21 presentaron una correlaci6n para 

predecir la viscosidad de compuestos puros no polares a partir de 

datos de p~so molecular ,constantes críticas y de la densidad a la 
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temperatura y presi:ón consideradas, Esta correlacidn no puede ser 

aplicada al hidrógeno, amontaco o agua por Jo que estos a1Jtores de 

sarrollaron relaciones para estos compuestos, En general este mé­

todo da desvtactones de JO a 15%, 

Método de Stiel-Thodos, 

Con un enfoque slmtlar al de la correlación anterfor fué em­

pleado por Stfel-Thodos (3111 para desarrollar una correlación pa­

ra el c~lculo de vtscosldades de gases puros potares a aJtys pre-­

siones,conslderando al factor de compresibiltdad crftfco como una­

varla51e apropiada para representar la naturaleza electr6statica -

de las molSculas, Este método presenta desvtacfones entre 10 y 

15%. 

VISCOSIDAD DE MEZCLAS DE GASES A ALTA PREStON, 

A prcstones y temperaturas moderadas, no es necesar1o aplicar 

correcciones por presión a las estlmacfones de la viscosidad de -­

los gases, pero cuando nos encontramos en la región de gas denso -

(249) es necesario aplicar tales correcciones y ademé'ls 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 presión. Una de esas correla-­

cion es la siguiente: 
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Correlación de Dean-Stlel 

Uno de los méto ...... más precisos en el cálculo de viscos ida 

des de mezclas gaseosas a alta presión es el sugerido por Dean-

-Stiel ( 28~ para componentes no polares utilizando pesos molé-

culares , constantes críticas de los compuestos puros y consta..'! 

tes pseudocríticas apropiadas, las cuales fuerón escogidas de -

las reglas modificadas de Prausnitz y Gunn (223) y además apli-

ca a líquidos a temperaturas altas, aunque esta correlación no-

ha sido probada en detalle en la región líquida. Para gases de 

bajo peso molécular,la desviación promedio es menor a 10% y pa-

ra gases de peso molécular alto, su precisión depende de Jos da 

tos de densidades o de Jos 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 1 iquídos por abajo de Punto Normal de 

Ebull lción no es particularmente afectada por presiones modera-

das, pero a altas presiones se han notado incrementos, aunque -

ésto,no puede tornarse como regla general ya que solamente se --
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presenta en moléculas de estructura compleja ( 9,249 ) , P!:_ 

ro lo que si afecta a la viscocidad es Ja temperatura. AJ au--

mentar Ja temperatura decrece el valor de Ja viscosidad. 

Bastantes artículos han sido publicados con métodos para­

estlmariila viscosidad de líquidos a bajas temperaturas (Tr me-­

nora 0.75 - 0.80), pero la mayoría de ellos no son particular-

mente precisos y son empíricos. Algunos de ellos son: 

Corre! ac i6n de Andrade 

Andrade (249) suglri6 una expresi6n exponencial en funci6n 

de la temperatura y de dos constantes a partir de un 1análisls -

de la te6ría de viscosidad de líquidos, y a trav~s de los años­

ha sido modificada por varios investigadores ( 167, 168, 169 

) . 
Las constantes A y B de Andrade deben ser calculadas util i 

zando valores experimentales d~ viscosidades a dos diferentes -

temperaturas, menores al Punto Normal de Ebulllci6n, y aunque -

algunos autores ( 122 ) han tratado de relacionar a esas 

constantes con la presión de vapor, calor latente de vaporiza--

ción u otras propiedades físicas, ~sto,no ha sido realmente 

úti J. 

lrany ( 119, 120,121) y Watson (32g) describen en forma gr!_ 

fica este método. 
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Método de Orrlck y Erbar. 

El método de Orrick '( Erbar (_2L¡9} emplea la técntca de ca!! 

tribuci.6n de grupos para estimar las constantes de su ecuact6n, 

para lrquidos organicos se presentan desviactones promedlo del~ 

15%. Este método no puede ser usada con c0111ponentes que canten 

gan nitr6geno o azufre. 

Método de Thomas. 

' Thomas C249l sug i·ere una expres tóo ernptr tea en fundón de-

la temperatura reducida y de la densidad del compuesto, Los --

' errores usualmente son menores a un 15% para paraftnas, compue1. 

tos monuhalogenados no saturados y aromáticos (excepto benceno) 

pero no puede aplicarse a alcoholes, áctdos, naftenos, aminas,-

aldehídos o compuestos mult(halogenados. 

Método de Morris. 

Morrts (249)_ present6 un nuevo método de contrtbución de -

grupos para el cálculo de una constante en la expresión propue~ 

ta por él. Este método, para compuestos órganicos, presenta un 

error promedio del 12%. Normalmente, su precisión disminuye a -

rnuy bajas temperaturas y para los mianbros menores de seric:s --

homóloga•;. 
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Método de Van Velzen, Cardozo y Langenkamp. 

En un estudio que detalla los efectos de la estructura en Ja 

viscosidad de Jos líquidos, Van Velzen, Cardozo y Langenkamp 

(324) proponem una rnodificaci6n a la ecuaci6n de Andrade en fun 

c16n de contribuci6n de grupos funcionales, notándose grandes -

errores en Jos primeros miembros de series han6Jogas, y en gen!:_ 

ral se presemtan desviaciones pranedlo del 14%. Reld (2l¡9) da­

una tabla con las constantes a usarse con este método. 

VISCOSIDADES DE LIQUIDOS PUROS A TEMPERATURAS MAYORES AL PUNTO 

NORMAL DE EBULLICION. 

Para líquidos saturados a altas presione~ 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 1 Tmites de densidad. 

El método de Letsou y Stiel (285~ estima las viscosidades de l T 

quldos saturados a temperaturas de Tr = 0.76 y mayores y sus au 

tares reportan errores promedio del 3% de varios compuestos con 

Tr < 0.92 . 

VISCOSIDADES DE MEZCLAS DE LIQUIDOS. 
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El efecto de lél COJTiposicion en la viscos·tdéld de J rquidos a 

bajas temperaturas no puede ser estimado con alguna precisi8n -

sr únicamente se dispone de propiedades de los compuestos pu- -

ros, Es por esto que st~ dtspone de correlaci'ones conftélb.les,­

una de ellas puede ser la de McAll~ster (1611 que est~ restrin­

gida a si'stenias binarfos, Rei'd, Sñerwood y Prausnttz (249} s~ 

gteren el uso de correlélciones generalizadas, aunque ést~s dan­

grandes errores paré! sfs·temas que presentan un maxtmo, un mf­

nfmo o ambos en la visc~sfdad cuando camf>i'a la compos·icidn de .,. 

la mezcla. Algunas de esas correlactones son las sugeridas --

por Gambill (82) y el API 44 (2931 • 

Ratcliff (330} ha obtenido alentadores resultados en el de 

sarrollo de m~todos de esttmactdn de viscosidades de mezclas lr 

quidas partiendo del enfoque de contribucidn de grupos, 

Para mezclas a altéls temperaturas no se di~ponen de datos­

experf~entales, nf de m~todos especrftcos, y los Oltimos esfuer 

zos han stdo desarrollados recientemente por Evans y Hétnley - -

( 99, 100)_ los cuales a la mezclé! la representan como un fluido­

puro hipotéti'co, con contribuciones Onicas a la mezcla ( por 

ejemplo , coeficientes de dtfu~idn 1, y en base a esto Ely y 

Hanley (63 1 proponen un procedfmlento de c~lculo para gases 

densos que puede ser tomado en cuenta para la fase lrquida satu 
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rada, pero que no ha sido ampliamente probada. 

4.5.2 CONDUCTIVIDAD TERMICA 

GASES PUROS A BAJAS PRESIONES. 

Eucken propuso que 1 a ecuación (. 400 ) fuera mod 1f1 cada pa-

ra gases pol rat&nlcos· separando los tl!rminos de contribuciones 

de energía interna y de translación y la expresa como: 

>.H -= 
µ + F. t C. t 1n 1n ( 402 ) 

cuando FTr es Igual a 2.5 la ecuación (402) se reduce a la e- -

cuación (400) para gases monóatomicos, y la expresión para ga-

ses polfatomicos es 

µ 
Cv + ~ .. 

>.H --:a cv + 4.47 = 4.47 + .f.e y ( 414 ) 

Los métodos más comunes para el dllculo de la conductlvl--

dad t~rmica de gases puros a bajas presiones son: 

Corre1ac16n de Eucken, 

Algunas suposiciones para llegar a Ja ecuación (~OO) se hi 
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cieron y una en partfcular fué el escoger F. = 1.0; algunos-1nt 
autores 249 } sugieren que la transferencia de energía 

interna es análoga al proceso difusional. Este enfoque nos --

! leva a relacionar a la conJuctiviJaci u;,-inica con los coeficien 

tes de di fus idn ( 249 y se puede probar que Fint = 1.32 y es-

casi independtente de la temperatura y nos lleva a la correla--

ción modificada de Eucken (249 ) y se utiliza para gases no p~ 

lares. 

Método de Misic y Thodos. 

Hisic y Thodos (300) propusieron un método emprrico para -

la estimaci8n de la conductividad térmica A , y está basado en 

un análisis adimensional y presentan varias ecuaciones depen- -

diendo del tipo de compuesto y die la temperatura reducida, Es 

te método aplica a hidrocarburos ligeros y substancias inorgán_!_ 

cas. 

Método de Roy y Thodos, 

Roy y Thodos (304) hacen una extensión al método de Mlsic­

Thodos (300} separando el método e11 dos partes, la primera atri 

bulda Únicamente a la energfa de translacidn y la segunda con-

tribución a las energías rotacional , vibracional , etc. rela--

cionando a la temperatura reducida con constantes especfflcas -
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estimadas de contribuciones de grupos. Este método aplica a -

compuestos orgánicos y no es recomendable para metano e hidro--

carburos no saturados. 

GASES PUROS A ALTAS PRESIONES. 

Muchas de las correlaciones para la estimacidn de la con-­

ductividad térmica a presiones altas están Basadas en el princJ. 

pio de Estados Correspondientes , en donde,se toma a Ja rela- -

ción de conductividades ~ en función de la temperatura y pr!:, 

sión reducidas y en varios casos se toma a la capacidad calori-

flca , Cp, como un tercer parSmetro. A presiones altas un,in-

cremento en la temperatura,da por resultado un decremento de la 

conductividad, lo que resulta opuesto a presiones cercanas a 

una atm6sfera. 

Varias correlaciones describen el efecto de la presión s~­

bre la conductividad y se dan a continuactón algunas de ellas: 

Correlación de Vargaft{k, 

Vargafttk (2491 sugiere una correlaci6n sencllla, la que 

expresa una conductividad térmica en exceso o residual, A- Aº , 

la que es gráficada como una función de la densidad o de la den 
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sidad reducida. Esta técnica es slmllar a la desarrollada pa-

ra correlacionar la viscosidad de gases densos y ha sido aplic~ 

da al a~oniaco, etano, n-butano, óxido nitroso, eti lena, metano 

gases diat6micos, hidrógeno, gases lnertes y dióxido de carbo­

no por varios investigadores ( 152,30T,302,306,307,298 ) 

Método de Stlel y Thodos. 

Stiel y Thodos (310) han general Izado la correlación ante­

rior suponiendo una dependencia de la densidad con Te, Pe, Vc,­

M y p y es un métodoque parece ser el más general y por el Jo el 

más aplicado. Este método nos proporciona una serie de ecua--

e iones y que para su aplicación depende d~l valor de la densl-­

dad reducida del gas. Estas correlaciones no deben usarse pa­

ra helio, hidrógeno y compuestos polares, Para compuestos no­

polar:es se observan ·desviaciones del 10 al 20% (249) .. 

Método de Sandler y Fiszdon. 

Sandler y Fiszdon (256) emplean la teórla modificada de -­

Enskog para predecir Ja conductividad t~rmtca de gases densos -

en función de Ja de ns 1 dad de 1 os compuestos no-po 1 ares, pero n.o 

ha sido probado. 
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Método de Chrlstensen y Fredenslund. 

Chrlstensen y Fredenslund (68 )sugirieron un nuevo modelo­

para la estimación de la conductividad térmica basado en la Teo 

rfa de Estados Correspondientes. El modelo se aplica a hidro-

carburos hasta pentano, nitr8geno y dioxldo de carbono, con Tr­

de 0.6 a 3.0 y pr de O.iO a 2.7 con desviaciones reportadas de­

los autores de 2 a 5%. 

Método de Ely y Hanley. 

Basados en un modelo an&logo al de viscosidad de la exten­

si6n de Estados Correspondientes, Ely y Hanley (64) proponen -

un método basado en datos de propiedades crrtlcas , factor acé_!l 

trlco, peso molecular y capacidad calorrfica de fluidos no-poi~ 

res y los autores observaron desviaciones promedio de 7%. 

MEZCLAS GASEOSAS A BAJA PRESION, 

La conductivldad tSrmlca de una mezcla gaseosa usualmente­

"° es una funci8n l tneal· de la fracción mol, generalmente si -­

las mol~culas cons·tituyentes difieren en polaridad, la conducti 

vldad de la mezcla serS mayor que la que se predijera de una -­

fraccidn mol promedio; para moléculas no-polares, las direccio-
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nes opuestas se notan y son mis pronunciadas las diferencias en 

tre mayor sea la diferencia de pesos moleculares o tamark'c; ( 

300 l . Vor_11·::.-westigadores han publicado una sede de artí 

culos que resumen Jos métodos de cálculo de conductividad térrnJ_ 

ca de mezclas y han encontrado• que la mayor dificultad estriba 

en modificar las correlaciones de mezclas monoat6mtcas para a-

pl icarias a moléculas pol°iatómtcas. La mayor parte de las co-

rrelaciones son emptrtcas como las stguientes: 

Ecuaci6n de Wasstljewa , 

Wassiljewa propuso en 1904 (249} una correlacf6n emptrica­

de una forma an§loga a la relact6n tecSr~ca de viscosi'dad de mez 

clas, con los mísmos par~metros y las mtsmas functones y en ge-

neral es capaz de representar los datos de conductividad térmi-

ca de mezclas que presentan m§xtmos o mtnirnos cuando se varra -

la composíci6n, 

Modificación de Mason y Saxena • 

Mason y Saxena Cl58} sugieren una expresi6n para el partsm:;_ 

tro de la mezcla AU , s.tmpl ificando la expresi'dn m~s ri:gurosa­

de gases monóatomtcos y estimando el factor de Eucken para mez-_ 

clas de gases pal !atomicos, para gases .. 1onoat6micos, encu~m- -

tran que las relaciones te6rtcas para estimar las víscosidades-
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de mezclas,es aplicable a conductividades térmicas substituyen-

do simplemente A por µ • Se utiliza para mezclas no-polares,-

para mezclas binarias o ternarias, se reportan errores de 2-3% . 

Modificación de Llndsay y Bromley • 

Utilizando el modelo de gases de Sutherland, llndsay y 

Bromley (147) proponen una nueva expresión para el parámetro de 

mezclado Alj en función de la viscosidad de gases puros y de u­

na constante en función del punto normal de ebullición y se utJ.. 

liza para todo tipo de mezclas , excepto las que contengan hl--

drógeno y helio • El método muestra desviaciones del 2-3 % . 

Método de Brokaw • 

Brokaw (25 )propuso una expresión para la conductividad -­

térmica de mezclas binarias en función de un parámetro que de-­

pende de la fracción mol del componente con el menor peso molé-

cular. Este m~todo se usa para mezclas no polares con errores 

promedio de 2.6 % . 

MEZCLAS GASEOSAS 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 específicos ( 40,41,303 } . 

Aunque se ha sugerido que se utilice el mé!todo de Lindsay-

y Brornley como una técnica para I~ estirnacidn de la conductivi-

dad t¡rmica de mezclas gaseosas a presiones altas, Reíd, Sher--

wood y Prausnitz (249) recomiendan el uso de las relaciones de­

compuestos puros de Stlel y Thodos (3101 p~ra presiones altas -

visto anteriormente, pero calculando las constantes pseudocrrtJ... 

cas con las reglas de mezclado de Prausnitz y· Gunn (223). Las 

técnicas de Sand 1 er y F i zdon (256 l, Chr is tensen y Fredens 1 und -

(68 } y ElrHanley (64 L anteriormente descritas.se sugieren -

para mezclas gaseosas densas, 

LIQUIDOS PUROS • 

En la conducttvtdad té!rmica de Jos 1rqutdos se presenta un 

fen&neno s lrn i 1 ar a 1 de 1 a vi seos tdad, ésto es, cuando aurnen ta -
•' 

la temperatura dtsminuye la conductividad, Aunque en la con--

ductividad el efecto es menos pronunciado y cercanamente lineal 

y la presión ejerce poca dependenc(a. Muchos m~todos han sido 

probados, algunos de ellos son : 

Mé!todo de Robbins y Kingrea, 
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Weber en 1880 sugiere un tipo de correlé1ci6n general que -

ha sido modificado varias veces ( 184,274 ), sin embargo la me-­

jor de . el las la real izan Robbins y Kingrea (251) y la prueban­

para setenta !Tquidos orgánicos con errores menores al 10 %, p~ 

ro no puede ser aplicada a compuestos que contengan sulfuros, y 

a compuestos inorgánicos. 

Método de Punto de Ebullición. 

Sato (249) sugiere la evaluaci6n de la conductividad en el 

punto normal de ebullición y para otras temperaturas emplea el­

método de Robbins y Klngrea (251), alternativamente Riedel ( 

249) propone otra relación que combinada con la de Sato nos da­

un método que tambien se conoce como el de Sato-Rledel y que s~ 

lo requiere de la temperatura, temperatura critica, temperatura 

de ebullición y peso molecular, pero soló se recomienda usar to­

corno método de aproximación, ,y no es apllcacble a lfquldos alt~ 

mente polares, líquidos Inorgánicos, hidrocarburos ligeros, y -

ni para te.11pera turas mayo res a 1 punto de ebu 11 i c i ón. 

Método de Missenard • 

Missenard (249) sugiere una relación que combina con Ja 

propuesta de Riedel (249) para dar la ecuación con la que se es 
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timará a Ja conductividad tirmica del líquido y tambien sugiere 

relaciones para corregir el efecto de la temperatura y al igual 

que otros investigadores (162), sugieren relaciones lineales de 

Ja conductividad y la temperatura, aún cuando en realidad este­

efecto no es muy grande. El mfsmo autor,porpone una correla-­

ci6n para corregir a presiones altas, aunque es más usado el mi 

todo de Stiel y Thodos (310), visto anteriormente • 

Otras técnicas que se utilizan, son específicas para dete..!:. 

minados sistemas como lo son líquidos criogénlcos (230), elemen­

tos (249), fundición de metales y sus aleaciones (83). Exis­

ten otros mªtodos en la literatura ( 181,327 ) pero mu--­

chos de ellos no han sido probados. 

MEZCLAS LIQUIDAS. 

La conductividad tirmica de la mayor parte de la mezclas -

de líquidos orgánicos tienden a ser menores que las que se pre-

dicen usando el peso o fracción mol promedio. 

de correlación han sido sugeridas ( 150,230,254 

solo veremos las más generales : 

Ecuación NEL 

Varias técnicas 

) , pero aquí 

Esta ecuación (21.¡9) uti 1 iza la fracción en peso de un compE_ 



- 188 -

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 pára sistemas multicomponentes. 

Ecuación de Fillppov. 

Otra relación empírica para mezclas binarias fué propuesta 

por Flllppov (249) y tiene.una forma similar a la ecuacTón NEL­

Y su desviación no exceded~ un 4 %, pero también, no puede ser­

usada en sistemas multfcomponentes. 

Relación de la Ley de la Potencia • 

Para simular el tipo de relación entre la conductividad -­

térmica de una mezcla y su composición Vredeveld (249) obtiene­

.una relación que es aplicable a sistemas multíccimponentes con -

errores menores a un 4 %. 

EcuaclcSn de Li • 

Li (.1451 propone una relación que está en función de la 

fracción mol de los componentes y de la fracción de volumen de·· 

los mismos. Esta ecuación es la única que puede usarse más 

realmente a mezclas multicomponentes con errores de 3 a 4 %. 
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Otras ecuaciones para mezclas líquidas son las propuestas­

por Christenesn y Fredenslund (68 ) y El y-Han ley (64) pero que 

solo han sido probadas por sus autores los cuales reportan des-

viaclones de 2-5 % los primeros y de 7 % los últimos. 

4.5.3 COEFICIENTES DE DIFUSION . 

MEZCLAS BINARIAS DE GASES A BAJAS PRESIONES. 

La teoría que describe a los coeficientes de dlfusi6n de -

mezclas binarias de gases de bajas presiones hasta presiones m.:!_ 

deradas han sido bien desarrolladas. Los resultados obtenidos 

resolviendo la ecuac18n de Bolt;~an han sido acredttados a Cha.e_ 

man y Enskog quienes independientemente derivaron una expresi6n 

(.249) y con la apl lcaci8n de Ja teorra 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 

cesltamos evaluar n0 , por lo que se utilizan algunas aproxima-­

cfones ana!Tticas (.124,178,2971. 

Tambien a partir de Ja tedria de de Chapman-Enskog se pue­

de relacionar a los coeficinete!; DM y DAB por medio de datos­

de viscosidad C.331,332 ) • Asr 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 secci6n de viscosidad, para estimar los coeficrentes de difu 

slón ae·mezclas binarias que contengan compuestos polares, Los 

modelos mencionados pi·esentan desviaciones de 5 - 10 %. Otros 

métodos son : 

Método de Fuller, Schettler y Giddings . 

El método de Fuller, Schettler y Glddings (79) parece ser 

la correlacl6n empfrica más confiable, debido a que está basado 

en más datos. Esta correlaci5n,no puede distinguir a los is6-

meros y no debe ser aplicada a compuestos polares (249) nt aba 

jas temperaturas (J53},·y presenta desvfaclones promedio de 3.7 

% (249) . 

Método de Slattery y Bird, 

Slattery y Blrd (273} desarrollaron una correlaci6n gene-­

ral basada en la teorfa de Estados Correspondientes para el cál 

culo de coeficientes de dlfusi8n binarios para gases a bajas -­

presiones y coeficientes de dlfusi6n propios para gases densos, 

Algunos lnvestfgadores ( 237,299 ) han tratado de general Izar -

la correlaciones basadas en el principio de Estados Correspon-­

d lentes, sin lograrlo plenamente. 
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MEZCLAS BINARIAS DE GASES A PRESIONES ALTAS. 

De bajas a moderadas presiones, los coeficientes de dlfu--

~ión para gases son inversamenteº proporcionales a la presión o-

densidad. En casi todas las expresiones para Ja estimación de 

coeficientes de actividad nos encontramos a Ja densidad como un 

par~metro, y esto nos causa dificultades, debido a que a bajas­

densldades, éstá se expresa en moles por volumen y es indepen-­

diente de la composición, sin embargo, a densidades altas, las -

mezclas no se comportan Idealmente por lo que la densidad depe!! 

de de Ja composición. Es por esto que Jos experimentos de co~ 

ficientes de difusión han sido limitados a coeficientes propios 

Jos cuales están en función del producto Vp Dentro de.estos 

experimentos se han llegado a correlaciones como las de Dawson-

(53 ), Hathur y Thodos (299), Stlel y Thodos (249), y Takahashl 

Dentro de los trabajos realizados para encontrar al --

coeficiente VAB a presiones altas podemos mencionar a Berry y -

Koeller (19 l y a Islam y Stryland (249) • 

MEZCLAS GASEOASAS HULTICOMPONENTES . 

Un concepto un poco general de difusión en mezclas lfqul-­

das multlcomponentes que es también aplicable a mezclas gaseo­

sas. Para los l.í(J,Jldos,se presenta la dificultad de obtener va 
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lores numéricos de Jos coeficientes de difusl6n en relaciBn al-

flujo con el gradiente de concentración, En los gases VAS nor 

malmente se supone independiente de la composlcl6n y con esto -

se puede 1 legar a la ecuaci6n de Stefan-Maxwel 1 ~491. que es -

una forma diferente de las relaciones de dlfusi6n binarias b&si 

cas. Pocos investigadores han hecho intentos para el c§lculo­

de flujos en sistemas multrcomponenetes, pero podemos mencionar 

que WI lke (249) ha desarrollado IM!todos aproxfmados de c§lculos 

y Foor (317) generaliza para sistemas ternarios. Otro artrcu-­

los han sido publlcados,pero no han sido generalfzados debida-­

mente ( 43, 1 t7;26~ ) 

MEZCLAS LIQUIDAS BINARIAS A DILUCION. INFINITA, 

Para una mezcla binaria de un soluto A en un disolvente B, 

el coeficiente de difusf6n VA8 °d~ A difundiéndose en una solu-­

ción lnflnltamente diluida de A en B , Implica que cada molécu­

la de A se encuentra rodeada por moléculas e~nclalmente puras 

de 8, En trabajos de lngenlerra, sin embargo, se supone que-

VA8 ° es un coeficiente de difusl8n representativo para las con 

centraciones de A de un 5 y hasta un 10 % en mol. 

Dentro de los métodos m&s generales para la estlmaci6n de -

coeficientes de dlfusi6n est3n los siguientes: 
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Método de Wilke y Chang • 

Una correlación comúnmente utilizada para Ja estimación de 

VAB es el método de Wilke y Chang (334}, que es en esencia,una 

modificación empírica a la relación de Stokes-Eintein en fun- -

clón de la viscosidad de un parámetro denominado factor de aso­

ciación del solvente B, el cual tiene diferentes valores,depen­

diendo del solvente y presenta desviaciones promediO del 10 %. 

El método de Wllke 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 V SOLUTOS ORGANICOS EN AGUA, 

Además de la correlación de Wilke y Chang se tienen los sl 

guientes métodos: 

Método de Othmer y Thakar. 

Othmer y Thakar (180} proponen una correlación bastante -­

senci 1 la ,aplicable a la difusión de gases y solutos orgánicos -

en agua. Presenta errores promedio de 14 %,pero no puede pr.=_ 

decir la dependencia con la temperatura y solo es aplicable a -

sistemas acuosos. 
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Correlaci6n de Akgerman y Gainer . 

Akgerman y Ga i ner ( 3 ) desarrollaron una nueva expresión­

para predecir Ja difusividad de un gas en un Jrquido que puede­

ser agua o solventes orgánicos y sus resultados son comparables 

con los de los métodos anteriormente descritos. 

DIFUSION DE AGUA EN SOLUCIONES ORGANICAS • 

El método de Wllke y Chang,para este tipo de sistemas no -

es muy confiable por lo que se recurre al trabajo de Lees y 

Sarram (142} • 

DIFUSION EN SISTEMAS ORGANICOS • 

Además del método de Wilke-Chang,se presentan varios méto­

dos alternativos para Ja estimaci6n de VAB 

Correlación de Scheibel • 

Scheibel (2581 propuso que la relación de Wilke-Chang fue­

ra modificada, eliminando el factor de ~sociación y con consta.!!, 

tes específicas para agua, benceno y otros di·solventes se obser 

van errores promedio del 20 % . 
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Existen numerosas correlaciones (30,58,80,127,128,239 

y comP.araciones entre éstas, inclusive con correcciones por vise~ 

sidad ( 105, 112 }, pero la mayoría de €stas,no son generales. 

Otros investigadores ( 106 ) han estudiado el efecto de la­

temperatura, 

Hasta ahora se han tratado soluciones a diluci6n infinita,­

pero también existen correlaciones para estimar los coeflclentes­

de difusi6n en función de la concentración y aunque en este traba 

jo no se tratarán, no podemos dejar de mencionar los trabajos de­

Vignes (326), Leffler y Culllnan (48), Rathóun y Baób (238), y 

Haluska y Colver (98 } , 

MEZCLAS LIQUIDAS MULTICOMPONENTES, 

En una mezcla binaria como se ha visto, un coeficiente de -

difusión es suficiente para expresar Ja proporcionalidad entre el 

flujo y el gradiente de concentración, En sistemas multlcompone_!:! 

tes, la sttuactón es· considerablemente más compleja, es por esto -

que no existen métodos generales para estimar Jos coeficientes de 

difusión de mezclas líquidas multicomponentes, Algunos autores­

l130,131) adaptan correlaciones a sistemas ternarios,pero su apll 

cabilidad es muy limitada. En real idad,solo se ha estudiado un -

caso, cuando un soluto se difunde a través de una solución homog..§_ 
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nea de una mezcla de solventes y· se fla!:ila de un coefi.ci.ente de dl_ 

fusión entre el SQluto y la mezcla de disolventes, Es·te proEilema­

ha sido di·scutido por vados autores· l 46,ll0,113 l y se han pr.2_ 

pues to re 1 ac iones emp f r i·cas, 

Otros autores ñ'!n di'scuttdo el proulema de 06.tener coefi. 

cientes de difustdn de lfqutdos multtcomponentes, pero el proBle­

ma es complejo y e$:ttmactones realmente practi:caS:,no ficui s~do de­

sarrollad~~ e 32.36,44.45,49,174,175) 

4,5.4 TENSION ~UPERFtCtAL, 

L l QU 1 DOS PUROS, 

Cuando la temperatura aumenta, la tenstón ~uperfici'!l de un 

líquido con su vapor decrece y se aproxima a cero en el punto cr_! 

ttco l250 l. En el rango de temperatura reductda de 0,45 a 0,65, 

o para muchos 1 tqui'dos org&ntcos Vi!rfo de 20 a 40 dinas/cm, y -

para metales lfquidos la tenstdn superflclal varra entre 300 y 

600 di·nas /cm, Esencialmente,todas las t~cntcas de estim'!clón -

para la tensión superftcfal de 1 rqutdos son empfrtcas. 

Correlación de Macleod y Sugden. 
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Macleod ( 2491 en 1923 sugtere una relacidn entre la tensión 

superficial y las densidades de Jrqu!'do y vapor ,que complementa 

Sugden ~49 1 en 1924,agregando un parámetro tndependfente de la -

temperatura al que llama "paracoro", Quayle (;346 1 emplea datos-

experimentales de tenstdn superfictal y datos de denstdad para­

el cfilculo de los parámetros 11paracoro" y de acuerdo a esto se lo­

gran obtener valores de dichos parámetros Usando una contribucfón-

de grupos. 

Correlación de Estados Correspondtentes, 

El grupo cr /Pc213 Tc113 es ad imens tonal, excepto por una 

constante numérica que depende de las uni'dades de Ja tensión super. 

ficial, presidn y temperatura críticas. Van der Waals (.249 l sug_!.. 

rió en 1894 que es·te grupo puede ser relacionado con (1-Trl. 

Brock y Bird C.24 l desarrollaron esta tdea para 1 fquidos no pola­

res, su precisión es simf lar a la de la correlactón anterior, pero 

no es apli'cable a compuestos que tengan fuertes puentes de hidróg~ 

no, 

Un;i correlaci8n similar fUt~ propuesta por Riedel (.249} y 

Haklm ( 2841 que propusteron el uso del factor polar de Stlel para 

aplicaciones a compuestos polares. 
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Los errare~ que present~n Jos mªtodos antertores son normal 

mente menores al 5%, 

Otros métodos de estimacMn de I~ tensl\Sn ~uperHcial de ll 

quidos puros.· se reportan en la literatura e 187,259 l. todos 

.el los correlacionan a Ja tens i'dn superfl·ci·al con alguna otra pr_g_ 

piedad y no son generales, 

MEZCLAS NO ACUOSAS, 

La tensión superfrcfaJ de una mezcla l'qutda no e~ una fun­

sión tan si'mple como la de compuestos puros, delli.do a que en una 

mezcla Ja compos(ctón en la 9uperftcte no es la mtsma que en la -

mayor parte del srstema, En ci·ertos casos nosotros conocemos la 

composfctcSn del volumen pero no Ja composi,·ch'ln en Ja superficie.­

Las técn reas que se sug ¡·eren se pueden d tv td iT en dos ca tegor ras­

Jas 6asadas en relactones emptrtcas y las derivadas de la termodi 

n§mlca, 

Correlaci.ón de Macleod y Sugden. 

La corre1acU3n de Macleod-Sugden para la esttmaci8n de la -

tensión superftctal de compuestos puros puede ser uttJtzada para­

mezclas., y a fi:ajas presiones ha sido empleada para calcular ten -
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sienes superficiales de mezclas de una gran variedad de líquldos­

orgánicos con buenos resultados ( 81, 164 ) • Otros autores 

{ 293 han aplicado esta correlación a sistemas a presiones 

altas con buenos resultados pero solamente se ha probado con hi -

drocarburos. Algunos investigadores.sin embargo,no pueden obtener 

el parámetro paracoro de las tablas de contribución de grupos y -

tiene que ajustar datos por regresiones para cada componente en -

Ja mezcla. Esta co1relaci6n.es la única que puede ser utilizada­

para sistemas polares no acuosos. 

Procedimiento 10A,2.2 

El procedimiento lOA.2.2 del API 44 (293) sugiere una rela­

ción en función de la tensión superficial de cada componente y de 

su composición en la mezcla y generalmente aplica a mezclas de hi 

drocarburos a bajas presiones y no se recomienda a sistemas de no 

-hidrocarburos cuando la tensión superficial de los componentes ·· 

tiene una diferencia mayor de 10 dinas/cm. 

Correlaciones Termodinámicas. 

La termodinámica clásica y estadrstica han sido empleadas -

para derivar expresiones de la tensión superficla~ de mezclas lf­

quidas ( 65,260) y los resultados difieren en algunos aspectos -
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pero se 1 lega a una expresión similar en función de los coeficien 

tes de actividad, Eckert y Prausnitz (215) y Sprow y Prausnitz­

( 234) han usado la teorta de soluciones regulares para describir 

a Ja fase superficial. Para sistemas no polares Reíd (249) re 

comienda el uso de una de estas ecuaciones tal y como lo indica -

Sprow y Prausnitz (234 }. Este método presenta una desviación -

de dos - tres %. 

SOLUCIONES ACUOSAS, 

Mientras que para soluciones no acuosas la tenst6n superfi­

cial de mezclas es aproximada por una función lineal de la frac -

ción mol, en soluciones acuosas se muestran características fuer­

temente no lineales, La tensión superficial es representada por 

una línea cercana a una recta en coordenadas semllogarrtmicas, 

esto es típtco en sistemas acuosos org~nicos, pero existen muy P!?. 

cos métodos para la estimación de la tensión superficial de estos 

sistemas. Algunos son: 

Método de Meissner y Michaels. 

Meissner y Michaels ( 164) modifican la ecuación de Szysz -

kowski en función de una constante característica del material or 

gánico y los valores publicados de dicha constante son pocos y so 
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lo puede aplicarse si la solubilidad del compuesto orgánico en el 

agua es baja, La desviación promedio es del 3%, 

Método de Tamura, Kurata y Odanl. 

Tamura, Kurata y Odani (249 ) sugieren una serie de ecua¿io 

nes complejas para estimar la tensión superficial de mezclas acu~ 

sas binarias, sin embargo tales ecuaciones est~n en función de 

una constante que depende del tipo y tamaño del compuesto orgáni­

co, y de la cual no se tiene toda la información requerida, Este 

método presenta desviaciones que no exceden el 15%, 
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4.6 Métodos de cálculo seleccionados. 

Existen en la literatura un gran nOmero de correlaciones 

y métodos gráficos para la evaluación de propiedades de trans-­

porte como son : viscosidad, conductividad térmica, coeficientes 

de difusión ; y propiedadeJ de superficie como la tensión super­

ficial, de compuestos puros y de sus mezclas, pero son muy poco­

elásticas debido a su poca generalidad, ya que solo pueden ser -

utilizadas en sistemas cuyas características estén bien definl-­

das ( número de componentes presentes en una mezcla, naturaleza­

quimica, presiones altas, etc.). 

Uno de los enfoques que ha sido muy utilizado en la predic­

ción de propiedades de transporte, lo constituyen los modelos b!!_ 

sados en el Principio de Estados Correspondientes, como son los­

métodos desarrollados por Thodos y co-autores, Stiel y co-auto-­

res, etc., los cuales parten de analísis dimensionales y regre-­

sionales para dar forma a sus correlaciones¡ otro de los enfo- -

ques util Izados son los modelos basados en la teoría cln~tica mo 

lecular como los de Lennard-Jones, Stockmayer, Chapman-Enskog, -

Wilke y otros; un tercer enfoque dado por los m~todos de contri~ 

bución de grupos como son los propuestos por Morris, Roy-Thodos, 

Robbins-Kingrea, Macleod-Sugden, entre otros; y un cuarto enfo­

que dado por mStodos empíricos como son los de Gambill, Fil ipov, 

Fuller-Schettler-Giddins, por citar a algunos • 
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Tomando en cuenta a todos los enfoques anteriores, en esta­

secci6n describiremos Jos métodos de cálculo 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 Stfel-Thodos 

- Mezclas gaseosas a bajas presiones 

- .Método de Wllke 

- Método de Brokaw 

- Gases puros a presiones altas 

- Método de Jossl, Stiel y Thodos 

- Método de Stiel y Thodos 

- Método de Reichenberg 

- Mezclas gaseosas a presiones altas 

- Método de Oean y Stiel 

- Líquidos puros con temperaturas mayores al punto normal -

de ebullicl6n 

- Método de Jossi, Stiel y Thodos 

- Mezclas de líquidos 

- Método de Gambil 1 

- Procedimiento 11A.3.1 
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- Conductividad Térmica 

Gases puros a bajas presiones 

- Método de Eucken 

- Método de Mi sic y Thodos 

- Mezclas gaseosas a bajas presiones 

- Método de Lindsay y Bromley 

- Gases puros a presiones altas 

- Método de Stlel y Thodos 

Mezclas gaseosas a presiones altas 

- Método de Stiel y Thodos 

- Lfquido puros 

- Método de Robbins y Kingrea 

- Mezclas de lfqufdos 

- Método de Fllipov 

- Procedimiento 12 A2,I 

- Coeficientes de Difusi6n 

Mezclas binarias gaseosas a bajas presiones 

- Método de Slattery y Bird 

- Gases y disolventes orgánicos en agua 

- Método de Ottvner y Thakar 

- Mezclas binarias dilufdas 

- Método de Scheibel 
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- Tensión Superficial 

- Lrquidos puros 

- Método de Macleod y Sugden 

- Método de Brock y Bird 

- Mezclas no acuosas 

- Método de Macleod y Sugden 

- Procedimiento 10 A,2,2 
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4.6,l VISCOStDAD 

GASES PUROS A BAJAS PRESIONES 

Corno ya se vio en la seccidn 4,l, las técntcas para la es-

tlmaci6n de la vtscostdad de los gases estSn basadas en la teo -

ría de Chapman"'· Enskog, o en la Ley de estados correspondientes. 

La primera puede ser descrtta por las ecuaclone!I (379 l, (380) y 

(381} que nos llevan a la evaluaci6n del parSmetro de col isidn -

integra 1 íl y· que generalmente ,es evaluada por las funciones po­
v 

tencid es de Lennard-Jones y S tockmayer, 

Potencial Lennard-Jones 12-6 

El potencia 1 Lenna rd-Jones 12-6 {_249 } es expresado por la­

ecuac i ón (.382 i: 

a 12 
ljl(r) = 4d( -r-) ( 382 ) 

Para los cSlculos de compuestos no polares se uti 11.za muy-

frecuentemente este potencial. Partiendo de la ecuación (379}: 

l1 = 26.69 
M T 

2 
a ílv 

( 379 ) 



donde: 

(]' = 
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2.3551 - ( 0,0874 } ( w ) 

( Pe I Te 1 l/3 

~ = Te { O., 795 + ( O. 1693 )( w )} 

( 415 ) 

(. 416 ) 

Neufeld (. 178) propuso una ecuaci6n emprrica que es útil -

para aplicaciones computacionales: 

( ~B 1 + C * + E -:: 
T exp D T exp F T 

donde: 

T>~= TI {e:/k } 

A= l,16145 

a = 0,14874 

e= 0,52487 

o ... Cl, 77320 

E = 2. 16.178 

F = 2,43787 

( 417 ) 

( 418 ) 

La ecuac tón (_ 417 l es ap 1 i cab 1 e en un rango de O ,3 .5_ T*,5_ 

100 con una desviación promedio .de 0.064% y Reíd (249} la su 

giere en Jugar de otras relaciones an§liticas (38 ) o nomogra -

mas (.26,28 
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Potencial de Stockmayer 

Para moléculas ~alares se utiliza Ja función potencial de­

Stockmayer (.z49 ) y es en esencia la misma que Ja de Lennard 

Janes 12-6 vista anteriormente, solo que para compuestos polares 

se toma en cuenta las interacciones dipolo-dipolo y se parte de-

la ecuación (379 }: 

).1 = 
H T 

cr2 ílv 
26.69 ( 379 ) 

y para el cálculo de cr y n se requiere de un parámetro polar­
v 

definido como: 

µ2 
p 

2 E a2 
( 385 ) 

donde p es el momento dipolo; E: y o son los parámetros de 
p 

Stockmayer(ó es adimensional}. Reid (249} publica valores de -

c/k, cr y ó para algunas moléculas polares y Monchick y Mason 

(249) obtienen valores de nv. Brokaw (.26) sugiere para apll 

caciones computacionales las siguientes relaciones: 

cr = ( 1. 585 Vb } 1/3 ( 387 . ) 
1 + 1. 3 o2 

E 
{ 1.18 ) ( + 1.3 o2 ) Tb { j88 ) 

¡z= 

1. 94 ,., 1 o3 µ2 
( 389 ) i5 

p 
Vb Tb 
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donde TE> es Ja temper.:itura normal de efiul 1 icion '( Vó el volumen­

molar del lfqu~do a Tti, y para el c~Jculo de íl : 
V 

íl ) = v (S tockmaye r 
íl 0.2 o2 

v(LJ) + * 
T 

386 

-.': 
con T = T / ( e:/k 381 

por lo que se puede <!PI !car Ja ecuación (3791 que nos da un 

error menor al 2%, 

Los métodos de estados correspondi'entes· presentan a la vb. 

cos tdad como: 

T1/2M1/2 
µ = K------ ( 390) 

o 
Tr< 1 ( 393 ) 

µ = 

µc* Tr 0.71 + 0.29/ Tr Tr> 1 ( 394 ) 

donde µe'~ es la vi~scosidad a la temperaturq crhtca, pero a pre~ 

s i·ones Bajas: 

3.5 M112 Pc213 

Tct/6 

Método de Strel-Thodos, 

( 395 ) 

Relactones simtlares a Jqs antertores fueron desarrolladas 

por Sti'el y Thodos ( JQ8~309.} y par<l gases no polares: 



- 210 

Tr .2 1.5 419 ) 

Tr > 1.5 420 ) 

y posteri:or111ente '(oon-Thodos (_313 l revisan y dan: ( 421 ) 
o 618 · .. 

µe= 4.610 Tr · - 2.04Exp(-0.499Tr)+l.94Exp(-4.058Tr)+.1 

para gases polar-es- con puentes de hidr6geno,Stiel y Tbodos (170) 

proponen; 

µe= (0.755T~- O.OSS)Zc-5/4 Tr < 2.0 ( 422 ) 

y sin puentes; de hidr6geno: 

µE= (1.90Tr - 0.29 ) 4/S Zc-2/3 Tr < 2.5 ( 423 ) 

donde E.,. Te 116 M ..J 12 Pe "'213 

La ecuacidn (419}. fué probada (308 1 con 560 puntos dando 

una desvi'acion promedio de J.83% y la ecuaci6n {_420 l se prob6 -

(308 l con 225 puntos encontr8ndose desviaciones de 1.62%, La­

ecuactdn (421 1 fu@ probada (313 l para 148 puntos con 1.97% de­

error promedio, La ecuacidn C422} fué! probada (304) con 129 -

puntos expertmentales y presenta desviaciones de 1,47%. Stiel-

y Thodos recomiendan que el §cldo C;lorhTdrico se.:¡ tratado como -

un gas con puentes de hidr\Sgeno, La viscosidad del §ciclo acético 

no debe calcula~se con esta ecuacion. 
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La correlac!dn para gases polares sin puentes de hidrógeno 

fué probada con 19.7 datos (309 )_ con desv i'ac tones promedio de -

2,59 %. 

Para fitdrógeno y h.elio,Stiel y Thodos l308 )_proponen: 

Hidrógeno: 

µ = 6.43*10-5 r 0· 94 

µ = 90.71*10- 5(0.1375 T - 1.67) 518 

Hel j·o: 

µ = 46.75*10-5 r 0·656 

T2_ 50ºK ( 424 ) 

T > 50ºK ( 425 ) 

T >15ºK ( 426 ) 

Para fluor, bromo, lodo, Stiel y Táodos l308L dan los V!!_ 

lores de t: 

Compuesto 

Fluor 0,0396 

Bromo Q,0115 

todo 

Yoon y Tliodos C31 3 l proponen: 

Hidrógeno; 

µt:*105 = 47.65 Trº· 657_20Exp(-0.858Tr)+ 

Exp(-3.995 Tr) + 1 ( 427 ) 
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líel i:o: 
( 428 ) 

µE*105=52.57TrO.G5G_18.9Exp(-1 .14Tr)+17.9Exp(-5.182Tr)+l 

MEZCLAS GASEOSAS A B'AJA~ PREStONES 

La ecuaci'ón f i.'nal ba$·ada en la teor~a c{'n!ti:c.:i es~ 

n 

µ = E 
M i=l 

~ij 

( 413 ) 

En e!jte traliajo se ~lecctonaron do!:\· mhodos para el cálcu 

lo del partimetro de mezclado para vi.scos·fdades, .<t>i:J' 

Aproxtmact6n de Wtl~e. 

W.tlke (2491 dertva una expre.sión para <t>u~ 

11> •• = 
1 J 

(l + (µ¡/ µ¡) 1/2 ( Mj/ M¡)t/4 )2 

( 8 {t + ( M¡I Mj) } )
112 

( 429 ) 

Esta correlactdn ,es apl tcal:ile a compue!j·tos no polares y .,. 

obttene errores· menores· al 1% comparando l7 mezclas b~nartas, No 

es ap 1 tca5 le a litd r6gen() y ne 1 to. 

Aprox ¡ mac i'ón de arokaw. 
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B:rokaw C26 1 sugiere lél siguiente correlaciéln: 

<I> •• 
IJ 

M •• - H~:45 
-1/2 ( IJ IJ A •• = m •• M. . 1 + _.:...¡_ _ __:...,__ __ _.,,._,...~--=e-= 

1 J IJ lj 

= ( 4 

2(1 + M •. )+ 
IJ 

) 0.25 
-1 

(l+M .. ) (l+M •. ) 
lj lj 

* * 1/2 

1 + m •• 
1 J 

1 + (TI Tj ) + ( c5¡ ój / 4 
S i j =S j i = -(-1 +-T-~-+-( c5...,,~,..../-4.._) )_,1,....,/=-2-( 1-+-.T...,..:_+_(_ó 2!!c-. -/-4 -)-)-=-1...,..12=---

1 1 J J 

( 430 ) 

( 432 ) 

( 433 ) 

( 434 ) 

donde ó y T~' es:tiln deftntdas por las ecuactones (389 L y (_381 ) 

respecttvamente, En general esta correlactdn presente desviacir­

nes menores a un 2% (_249 l, 

GASES PUROS A PRESIONES A~TAS. 

A prestones reductdas altas se tiene un amplio rango de -

temperaturas en donde la viscostdad decrece con la temperatura y-

la viscostdad mgs 5ten simula al estado lfquido y se considera 
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un gas "denso" y requiere de correcciones por efectos de la pre -

s16n como son los stguientes; 

Hé todo de Joss 1 , S t t·e 1 y Thodos, 

Joss i , S t le 1 y Thodos (_ 312 l emp 1 ean un mi todo &asado en -. 

una funcl6n residual de la viscosidad (_ p- ,i• l.,donde ·µes la vi!. 

cosldad del gas denso y µ• es la viscosidad del gas df1ufdo a la 

misma temperatura y proponen; 

donde: 

{(µ-µªle+ J} 
0 •25 • J.0230 + 0.2336lt pr+ 0.58533 Pr2 

- o.1to1sa P/ + o.093321t Pr,. (lt35 l 

Tet/6 
E • 1/2 2/j 

H Pe 
(_lt36 l 

Este m4todo ap1 tea a. compuestos no polares en un rango de-

0.1 ~ Pr < 3.0. No ap1 tea al hidrc5geilo, aniontaco o ·agua y prese.!!. 

ta desviaciones mfxlmas de 15%. Jossl, Stfe1 y Tbodos (312 l -

desarrollaron exprestones para hfdr6geno, cwnonfaeo y agua que -

son las siguientes: 

H t·d rcSgeno 

{( µ - µº} + JO-lt } 0. 25 • 0.10616 - O,Olt2lt26 Pr + 

p~ -. o. 12295 p~ + 0.025149 p! (. lt37 ) 
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Amoni·aco 

{ (µ _ µP) e:+ 10-4} 0, 25= 0.10670 + 0.022655 Pr 

+ 0.03574 P2 - 0,032153 J + 0.008998 p
4 

( 438) r r r 

Agua 

{ (µ - µºle: + 10- 4 } 0. 25= 0, 10721 + 0.040646 Pr 

+ 0,0026282 p; - 0.0054430 p; + 0.001797 p~ ( 439 ) 

Método de Stlel y Tnodos. 

Stiel y Tftodo$ (311 l emplean un enfoque simi:lar al rnétodo 

anterior para desarrollar correlacj·ones para el c§Jculo de la vis 

cos i'dad de componen tes, pu ros po 1 a res a pres, tones él 1 tas: y· som 

y 

pr..'.:_ 0.1 ( 440 

( µ- µº1 = 0,607*10- 5 (9,045 Pr+0,63ll.739 ( 441 

0.10< p < 0.9 r-

log (- log { ( µ· µº} e: }l = 0.6439 - 0,1005 pr- ~ 

donde: 

6 = O.O para 

para 0.9 <p < 2.6 ( 442 ) 
r-

0.9 < p < 2.2 
r 

( 443 ) 

para 2.2 <p <2.6( 444 
r 
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Este método (311} presenta desviaciones menores al 10%. 

Método de Reichenberg. 

Los Métodos de Thodos y co-autores ( 311!312 ) para -

la evaluacl6n de Ja viscosidad de gases puros a presiones altas -

estSn basados en una func16n residual de la vtscosldad, Relchen­

berg ( 241t,24S 1 desarro116 correlaciones tanto para gases pola -

res y no-polares empleando el enfoque de relaci6n de vlscoslda -

des ( ~ I ,;• l. Esas correlaciones son: 

A Pr1•5 
Ji /JJº• 1 +(J .. 0.45 ql ------------ (. 41t5 ) 

8 Pr + (. 1 + e PrD l .. J 

Las constantes A, B, C y D son funciones de la temperatura 

reducida: 

A• 
ªJ 

Exp (. ª2 Tr 
-. a 3 

) ( 446 ) Tr 

B • A ( 81 Tr .. 62 l (.447 ) 

Y¡ -y 
e • Tr Exp ( Y2 Tr 3 ) (41t8 

61 .. 15 
D • -Exp (_ 152 Tr 3. l (41t9 } 

Tr 

ª1· J .9824 ir 10-3 
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a 5.2683 y 3.7035 2 2 

a 0.5767 y = 79.8678 3 3 

13 1.6552 o = 2,9496 
1 l 

13 1 .2760 o = 2,9l9Cl 2 2 

yl = 0.1319 o = 16,6169 
3 

668 ( 2 µ ) Pe ( 450 ) y q 
Tc2 

donde µ es 'el momento dipolo y para compuestos no polares q O. 
p 

Esta relación presenta (249} errores promedios del 10%. 

MEZCLAS GASEOSAS A PRESIONES ALTAS • 

Se han desarrollado muy pocas correlaciones confiables para-

la estimaci6n de la vrscosidad de mezclas gaseosas a presiones a.!. 

tas, una de esas correlaciones es: 

Correlación de Dean y Stiel . 
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Dean '( Stiel Ci83 l expresaron la ·Yi:!'iCO$i'dad de mezclas 

gaseosas a preslones de moderadas .:i altas, en térrntnos· de Ja vise.<?_ 

sidad residual, El método propuesto es; 

donde: 

~= vfsoosidad de la mezcla a pre$i'dn alta, 

J.lmº= vtscosldad de la mezcla a B:aja prest<Jn, 

P m = 
r densidad pseudoreducida de la mezcla, 

Prn = denstdad de la mezcla, 
1/6 

Te 
e: .. m ( 452 
m 

M 1/2 Pc~/) 
m 

El pe~o molecular de la mezcla M , es un promedio de la 
m 

fracción mol y los parámetros pseudocrrticO$· de la mezcla Zc , 
m 

) 

Te y Pe , son calculados con las reglas de mezclado de Prausnf tz m m 
y Gunn ( 223): 

Te = ¿ Y.Te. ( 453 ) 
m 1 1 

Zc .. ¿ Y.Zc. ( 4 54 ) 
m 1 1 

Ve ¿ Y.Ve. ( 455 ) 
m 1 1 



Pe = 
m 

Zc R Te m m 
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( 456 ) 

Esta correlacMn es apl icaéle solo a mezclas no poJares, -

Para 9 mezclas no polares el error promedio fué de 3,7% (249 l. -

Los mejores resultados de esta correlacldn pueden esperarse para-

mezclas de gases no polares de liajo peso molecular. 

LIQUIDOS PUROS CON TEMPERATURAS MENORES AL PUNTO NORMAL DE EBULL.L 

CION. 

Cuando un lfqufdo se encuentra por deb~Jo del punto normal 

de ebullicion su vfscostdad no se afecta por la preslon, pero -

si por la temperatura, y es por ello que las correlaci·ones para -

la evaluación de la viscosidad están en función de Ja temperatura, 

como la siguiente: 

Método de Van Velzen, Cardozo y Langemkamp. 

Van Velzen y ce-autores (324). modifican la ecuacldn de-. 

Andrade (.249 ) y oEit 1 enen~ 

log µ = 1 1 
B ( T - e ( 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 l da una ta5Ja con las constantes a usarse con este mi-

todo. 

LI QU 1 DOS PUROS CON TEMPERATUMS MAYORES AL PUNTO NORMAL DE EBULL 1 

CION. 

Para 1rqutdos saturados a prestones alta~ se uttltzan las-

correlactones desarrolladas para gases puros a prestones altas, 

MEZCLAS LtQUtDAS. 

Para mezclas ltqutdas se selecctonaron correlactones· gene-

ral izadas, que sin embargo, presentan el tnconven{'ente de que sur-

gen grandes errores en Ja evaluacf6n de la vrscostdad de la mez • 

cJa cuando existe un máxtmo, un m'n~mo o ambos.cuando camB¡a Ja -

composict6n de la mezcla. Esas correlactones son: 

Correlación de GamBiJl, 

GambiJl {_82 1 sugiere la siguiente ecué!cN3n; 

µ = m 

n 
exp (. E 

i=l 

Pro~edimiento 1J A,3,1. 

( 458 ) 
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Este procedimiento (293 l es una adaptacion de la ecuación 

propuesta por Kendall y Monroe (129 1 y se uti'I \za para componen"' 

tes con peso molecular y caracter(stfcas generales slmtlares, La 

ecuación sugerida es: 

n 
E 

i=l 
X. µ. 1/3 ) 3 

1 1 

4,6,2 CONDUCTlVlDAD TERMtCA. 

GASES PUROS A BAJAS PRESIONES, 

( 459 ) 

Siguiendo los modelos de Eucken, vistos en la secctcSn 4,2-

o tomando en cuenta la ley de estados correspondtentes, podemos "" 

evaluar la conductividad t~rmica de gases puros a bajas presiones, 

dicha evaluación se lleva a cabo con los sigui·entes mªtodos: 

Correlación de Eucken, 

La correlación de Eucken (249 1 aplica a gases poi iatómi -

cos y puede ser expresada de la slgulente forma: 

.\ = ...l:L ( Cv + 4. 4 7 
M 

o bien,por Ja forma modificada de Eucken: 

( 460 ) 
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A = ~ ( 1 .32 Cv + 3.52 ) ( 461 ) 

con 

Cv = Cp - R ( 462 ) 

Esta correlach5n ,no apl lea a gases polares- y su desv{ación 

es grande, aanque usualmente son menores a un Jot, 

Mªtodo de Histc-Thodos, 

El m8todo de Mis ic .... Thodos ( 300,391 l aplica a hldrocarb.!:!_ 

ros ligeros y compuestos inorgánicos y se presenta en varias for-

mas: 

Para metano, haftenos e hidrocarburos aromáticos con temp!:_ 

raturas reducidas menores o iguales a uno: 

A 4. 45 1, 1 o-6 Tr .f.E.._ ( 463 ) 
T 

Para todos los otros hidrocarburos y para otros rangos de-

temperaturas reducidas: 

( 464 ) 

para no hidrocarburos con 1,0 < Tr < 3.0 
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( 10-6 ) { (1.950 Zc - 31.94 ) Tr + 10.21 Zc - 4.91} (i' 

(* 1.079 - 1.97 Zc) * Cp3/4 

T 
( 465 ) 

para no hi'drocarfiuros con 3.0 < Tr < 15,0-~ 

donde; 

). = ( 10-!;) {(7.18 - 18.25 Zc) Tr + 10.21 Zc - 4.91} (* 

3/4 
(* 1 .079 - 1 .97 Zc) ,~ ~ ( 466 ) 

T 

T = ( 467 ) 
Pc2/3 

Para hJdrocélrliuros 1 i·geros, los autore.s- (joo }_ reportan 

una desvtacrdn promedto de 2.4% para J54 datos prooados, Para no 

hidrocarouros, el error observado fuª de 2.2% pélra 851 datos. 

Esta correlaci"dn no apl i'ca a hel i·o, hi:drógeno o neón. 

MEZCLAS GASEOSAS A BAJAS PRESIONES, 

La conductividad termica de una mezcla ~élseosa,generalmen­

te no es una funcrdn 1 ineal de la fraccfdn mol, y cuanto mayor 

seél la dtferencia de pesos moleculares de lo~.componentes, mayor­

es la diferencia de los valores estimados y los reales, Es por -

esto que los modelos utillz~dos para la evaluacrón de la conducti 

vidad t~rmica de mezclas son escenctalmente empfrtcos, El mªtodo 
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selecctonado para dicha evaluaci6n es el siguiente: 

MStodo de Lindsay - Bromley, 

Wassi ljewa propuso (2491 una ecuacldn que describe la con 

ductividad t~rmtca de gases a &ajas presiones, Esta ecuact6n es: 

;\.H = 
n 
¿ 

i=l 
n 

{ 1 + ¿ 
i=l 
j" i 

( 468 ) 

Lindsay - Bromley ( t47l recomiendan para el cálculo de 

A .. ,la siguiente expresidn: 
IJ 

T + Sij 

T + s1 

1 µi 
A •• = ,.( 1 + ( 

IJ ~ µj 

M ( l )3/4 
Mi 

T + Si __ _;...) 1/2 )2 

T + S. 
J 

( 469 
donde S,son las constantes de Sutherland con los siguientes vale-

res: 

donde: 

e s 
0.73 si uno de los gases en la mezcla es muy polar. 



e 
s 
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en el resto de los casos, 

Los autores de la correlacidn dan una desvfactdn promedio-

de 1.9% para 85 mezclas, pero no defie aplicarse a mezclas polar -

polar, 

GASES PUROS A PRESIONES ALTAS. 

La mayada de las correlaciones para la evaluacidn de la ·· 

conductividad térmica a presiones altas, esdn Eiasadas en la con-

ductividad residual (A - ;\ 0 l o en la relaci6n de conductivida-

des ( A / Aº 1 donde :\ºes la conductrvidad t~rmtca del gas a -

baja presidn y a la mi.sma temperatura, El m~todo seleccionado -

es el siguiente, 

Método de Stiel y Tñodos, 

Stiel y Thodos (310 l desarrollaron el llnlco mt!ltodo que ~. 

aparece como el m&ls generalmente apl i·cado, El método,nos pro -. 

porciona las stguientes ecuaciones: 

-8 67 Pr = {13.1*10 )(e' -1.069) con O.S<p <2.0 r 
( 471 ) 
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(A - Aº)Tzc5 = (2.976*10-8)(e 1 · 155 Pr+2.016) con 2.0<p <2.8 
r 

( 472 

con: 

Tcl/6 Ml/2 
T=------ ( 467 ) 

Pc2/J 

Esta correlactdn no debe aplicarse a Qtdrdgeno, helto, agua 

y amoniaco, El m!todo da muy malos resultados para compuestos 

polares y para compuestos no polares presenta de.sviactones entre ... 

un 1 o y 20% C 249 L 

MEZCLAS GASEOSAS A PRESIONES ALTAS , 

Retd, Sherwood y Prausnitz (2491 recom(endan el uso de la co­

rrelaci6n de Stiel y Tflodos (310 l uti:I tzada para el cSlculo de la 

conductividad térm(ca de gast:\S puros a presiones altas, ya descri• 

ta anteri·ormente (310 l y utilizar las reglas de mezclado de 

Prausnitz y 5unn (223 l para el c~lculo de las constantes pseudo.-

crfticas, ya descritas anteriormente, Este mStodo tiene las mis ~ 

mas limitactones que para componentes puros. 

LIQUIDOS PUROS, 

El efecto de disminución de la conductividad térmica al 
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aumentar la temperatura es una caractcrrstica de los lfquidos,-

y tal efecto es cast lineal y debido a que la presidn ejerce poca 

influencia,podcmos tomar en cuenta a algunos m~todos para la eva­

luación de la conductivtdad termica de lrqutdos puros, pero el -

seleccionado es el sigutente: 

Método de Robbins y Kingrea, 

Robbins y Ki·ngrea (251 1 modtfi'can la correlacidn general~ 

de Weber y sugteren la sigufente expresfón: 

( 473 ) 

con: 

as*= AHvb / Tb + R ln (273/Tb) ( 474 ) 

donde óHvb es el calor molal de vapori:zación en el punto normal• 

de ebullic\ón y las constantes H y N pueden ser calculadas de la­

tab 1 a 9 

Esta correláctón fu~ probada con 143 datos (249) y su 

error promedio fue de 3.7% y no puede aplicarse a trquidos inorg! 

nicos, 
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TABLA 9 

VALORES DE N y H PARA EL METODO DE ROBBINS-KINGREA 

Grupo Funciona 1 

Hidrocarburos no ramificados 
paraflnas,olefinas y anillos 
Ramificaciones CH

3 

Ramificaciones C2H
2 Ramiflcacfones l!o c3H3 

Sustituciones de F 

Sustftuclones de CI 

Sustitucfones de Br 

Sustl·tuclones de 1 
Sustotuciones de OH 

Sustituciones de Oxfgeno 

-t=o Cetonas,Aldehidos l 

o 
-8-o- CAcidos, Esteres 

-o- (Eteres 
Sustituciones NH2 

Número de grupos 

1 
2 
3 
1 
1 

1 
2 
1 
2 
3 y 4 
1 
2 
1 
1 ( f so -) 
1 (norma 1) 
2 
1 ( tert-) 

Densidad del líquido , g/cm3 

< 1 
> J 

N 

1 
o 

H 

o 
1 
2 
3 
2 
2 

1 
2 
1 
2 
3 
4 
6 
5 
1 

-1 
o 
5 

o 

o 

2 
1 
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MEZCLAS LtQUIDAS, 

Para estimar la conducttvidad t~rmica de mezclas de lrqui­

dos org~ntcos, se selecctn6 el slgutente m~todo, 

Método de Fil ippov, 

El ml!todo de FI 1 tppov (249 1 es el mh comúnmente usado, ·· 

pero solo para mezclas Binarias, y es el slgutente: 

( 475 ) 

donde: 

C = 0.720 ( ALZ - ALl ·) ( 476 ) 

No se reportan desviaciones de esta correlaciOn en la lite 

ratura. 

Procedim~ento 12A,2.l, 

Para calcular la conductividad térmica de una mezcla lrqul 

da de composi·ci'ones conocf·das y con las conductlvidades de los 

componentes puros,se puede emplear la siguiente regla simple de ~ 

mezclado ( 293J: 
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n 
>.Lm = ¿ >.. x1 i=l 

1 
( 477 ) 

donde x
1 

es la fracción mol o la fracción peso, Para una mez-

cla binaria.se utfl fza de la stguiente manera: 

Si 

peso 

( 478 

( 479 

La desv tac i Bn de es te proced rm i·en to rara vez excede de 10% 

( 293). 

4,6,3. COEFICIENTES DE DtFUStON. 

MEZCLAS BINARIAS GASEOSAS A BAJAS PREStONES, 

Los métodos de estimación de coeficientes de difusión es -

tán basados en la teorta de Chapman·Enskog,o óten,en la ley de e~ 

tados correspondientes, En este trabajo se seleccfond el segundo 

enfoque,con el siguiente m~todo: 

Método de Slattery y Bird, 

Slattery y Bird ( 273) desarrollaron una correlación gene-

ral izada,cuyas ecuaciones son las stguientes: 
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012 
( ) 1/2 -2/3 -S/6 

V12R M12 (Pc12) (Tc12) ( 480 ) 

donde: 

Vl2R ( 3.882 ,~ 10- 4) ( T / Tc
12

) 1· 823 ( 481 ) 

M12 
2 H1M2 ( 482 ) 
( Ml + M2 

Tc12 ( Tc 1 
Tc2 ) 1/2 ( 483 ) 

( 484 ) 

Los autores comparan los valores obteni·dos con las ecuacio 

nes anteriores,con datos expertmentales, para 50 pares de compue.! 

tos y encuentran un error promedio de 6.9% , Mezclas que conten-

gan hidr6geno, hel ro o agua no siguen la correlac16na pero para -

el caso especfftco del agua,tenemos: 

( 485 ) 



GASES Y DISOLVENTES ORGANICOS: EN AGUA. 

Para la esUmact<Sn de difusividad de gase.s· y disolv1~ntes or 

gánicos en agua,se selecctonó el siguiente nu!!todo: 

Método de Otlimer y Thakar, 

Otfvner y Tflakar ( 1sol proponen una correlactdn sirnple que 

requfere de solo 2 parámetros y es la st9utente: 

-5 
D AB = 1 4 • O 1: 1 O 

donde; 

µ = viscosidad del agua 
w 

VA = volumen del agua 

( 486 ) 

Este mÉ!todo no es recomendable con soluciones· {'on{'zadas y­

presenta desvtactone!? de J2 a. 14% Ci,49 i para temperaturéls· entre-· 

l 00 y 300.ºC, 

MEZCLAS BINA~IA~ DlLUtDAS, 

Dentro de los rnÉ!todos m~s generales para la esttmacicSn del 

coeftctente de dtfustdn se seleccion~ el stgufente: 

Correlaci'dn de Scheib.el, 
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Scheibel ( 2581 propuso la eliminación del factor de aso --

ciact6n 9 , por constantes especrf~cas para agua, benceno y otros 

disolventes. Su correlaci'ón se expresa como sigue; 

* K T 

donde para casos gene Ni 1 es · 

'~ K 

donde: 

K* es la constante de Scheibel 

V es· el volumen molar 

excepto para agua comodisolvente,si VA< v
11 

se uti.liza; 

K:~"' 25,2*10"'.8 

para benceno como disolvente,si VA< 2 v8 

y para otros disolventes,sl VA< 2,5 Va 

~8 
17.5"<10 

( 487 ) 

(488 

'( 489 ) 

( 490 ) 

( 491 ) 
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Para temperaturas entre JO y 30ºC el error promedio de es­

ta correlaci'6n e!:i cercano al 20% (249 I.. 

4.6.4 TENSION SUPERFICIAL. 

LIQUIDOS PUR.OS. 

Los métodos m&s comt1nmente utU fzados para Ja esti·mac f6n -

de Ja tensi~n superficial de 1rquido$ puros estan liasados en la -

ley de estados correspondientes y en el parámetro paracoro, Aqur 

se seleccionaron amfios enfoques representado~ por: 

Método de Brock y Blrd, 

Brock y s·¡·rd C 24 1 desarrollaron una correlaci8n en fun -

cl6n de un grupo adimensional, para el cálculo de Ja tensi6n su -

perficial de lfquidos puros no polares y sugirteron: 

a 

Pc2/3 Tcl/3 
(0.133a-0.281)(1-Tr) 1119 

.e 
( 492 ) 

donde a e es el parámetro de Riedel, sin embargo Mi"l ler (166 1 re­

laciona a a con Tbr y Pe y da la siguiente expresf·c5n: 
c 

Ct 
e 0.9076 ( 1 + 

Tbr 1 n Pe 

1 - Tbr 
( 493 ) 
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ten! endo: 

a= Pc213 Tc113 Q ( 1 - Tr) ll/9 ( 494 ) 

con: 

Tbr In Pe 
Q = 0.1207 ( 1 + ------- ) - 0.281 ( 495 ) 

1 - Tbr 

Esta correlaci6n no aplica a compuestos que tengan fuertes 

puentes de hidrógeno (alcoholes, ácidos} y lfquidos de hidrógeno 

helio y neón ; las desviaciones son menores a un 5% (249). 

Método de Macleod-Sugden. 

Mac 1 eod-Sugden ( 249 ) proponen una correlación en fun 

ción de un parámetro denominado para.coro, el cual se obtiene por 

contribución de grupos (. ~46 l, esa correlación es: 

Para lfquidos puros org~nicos: 

P 4 n
2 

- 1 ) 4 a = ( -R- ) ( -z....---
n + 2 

( 496 ) 

y para hidrocarburos líquidos puros; 

donde 

a = 
p 
'H ( p -

L 
4 

Pv ) ) 

ª= Tensión superficial 
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p = Par acoro 

M = Peso m~, 1 ecu lar 

R = Ref' racc tcSn mo 1 ar 

i'l = tNHce de refracc idn 

PL = Denstdad del lfquido 

Pv= Densi·dad del vapor 

En este trallajo se seleccfond la ecuaclcSn (_4971. para el -

cálculo de la tensidn superficial y presenta desvtaciones menores 

a 1 5% (~49 1.. 

MEZCLAS NO ACUOSAS. 

Para evaluar lq tensldn superftcial de una mezcla lfqufda­

no acuosa se ttenen dos enfoques; los métodos derivados de la ter 

modinámica y los métodos 6<=1sados en relaciones empfricas, En es-· 

te trabajo se seleccton<=1ron las segundas que son; 

Correlacidn de Macleod-Sugden. 

Esta correl<=1cl6n está basada en el método de Macleod-Sug -

den L 249,293 r para compuestos puros visto anteri.·ormente y tiene 

la siguiente forma¡ 
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n 
<J "' m 1=1 

¿ { P. 
1 

( 498 ) 

donde P1 es el par§metro paracoro de cada uno de los componentes­

de la mezcla que es oóteni"do de la misma manera que para los corn-

puestos puros. Esta correlacidn puede ser apll'cada a sistemas -

con presiones altas con errores de 5 a 10% (293 l. 

Procedimtento JQA,2,2, 

Una forma generéll para estfmar la tensldn superficial de -

una mezcla es· dada por el API C.293 l y es la sigutente: 

n 
¿ 

1=1 
( 499 

Hadden ( 96 l recomendé) que r""l para los h!drocarburos a -

baja presidn y cuando se tengan no hidrocarburos, St Ja diferen -

clal de la tenstón superficial de los componentes puros es mayor­

ª 10 dinas/cm, el mÉ!todo no presenta buena precisión (293 ). 
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$.- ESTRUCTURA DEL PROGRAMA 

Durante el diseño y desarrollo de procesos, muchas veces no 

se cuenta con valores experimentales de propiedades necesarias -

para la simulación de los mismos y es necesario estimarlas o pr~ 

decirlas. Tales estimaciones pueden estar basadas en. Ja te6rl~ 

en correlaciones de datos experimentale~, ó en ambas. 

Los programas de cómputo que forman el paquete de evalua- -

ci6n de propiedades termodínamlcas y de transporte fueron desa·­

rrollados en el Programa Universitario de Computo ( PUC) de la­

U.N.A.M. , utilizando su sistema de computo ( B7800 ) y programa 

dos en lenguaje FORTRAN IV, contando con dos bloques principales 

- Propiedades Termodfnámicas 

- Propiedades de Transporte 

y a su vez el primero se puede subdividir en dos grupos: 

- Ecuaciones de Estado 

- Modelos de Coeflcentes de Actividad 

Esto se muestra en la figura 2 

Para el bloque de Ecuaciones de Estado s·e 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 
PRINCIPAL 

METODOS DE 
COEFICIENTES 

DE 
ACTIVIDAD 

FIGURA 2. BLOQUES PRINCIPALES DEL SISTEMA DE COMPUTO 



- Lee-Kesler-Plocker-Knapp-Prausnitz ( LKPKP ) 

Estas rutinas cálculan los coeficientes de fugacidad de las fa­

ses líquida y vapor, para la evaluaci6n de los coeflentes de e­

qui 1 ibrio K1, entalpra y entropra de las fases lTquido y vapor­

y de la mezcla, como se puede observar en la figura 3 

Las ecuaciones SRK y PR ademSs cuentan con tres rutinas p~ 

ra la caracterización de l~s fracciones del petróleo, como son: 

Peso molecular, densidad, Iemperatura critica, ~resl6n crítica-

y factor acéntrico. Esto se muestra en la figura 4 

Para el Bloque de métodos de coeficientes de actividad se­

cuentan con los métodos de : 

- Chao-Seader-Grayson-Streed ( CSGS ) 

- Margules 

- Van taar 

- Wilson 

- NRTL 

- UNIQUAC 

- UNIFAC 

- ASOG 

Estos subprogramas evalúan los coeficientes de activida~ -

de la fase líquida, sobre todo cuando se tiene la presencia de­

componentes polares. 

Para la evaluación de la correlación de CS con la modifica 

ción de GS ~e utiliza el parámetro vil propuesto por CSGS. 
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F 1 GURA 3. SUBS 1 STEMA DE CALCULO DE PROP 1 EDADES POR ECUAC 1 ONES 
DE ESTADO 
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FIGURA 4, RUTINAS PARA CARACTERIZACION DE FRACCIONES DE PETROLEO 
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La figura 5 mu~tra, además de las opciones para el cálc~ 

lo del coeficiente de actividad, los programas para la evalua 

ción de la fugacidad de referencia fi y el coeficiente de fugacJ_ 

dad ~~ con las alternativas siguientes 

- Ideal 

- Redlich-Kwong ( RK) 

- Segundo Coeficiente Virial ( 2CV) 

- Cheuh-Prausnltz-Redl ich-Kwong ( CPRK 

para fj el modelo Ideal es la ecuacion de presión de vapor de 

Antaine y para ~~es igual· a uno. 
1 

Este bloque evalúa la entalpfa y la entropía mediante funcio -

nes polinomiales (185}, como se puede observar en la figura 6 

El otro bloque principal, propiedades de Transporte, se pu!: 

de subdividir en 4 grupos : 

- Viscosidad 

- Conductividad Térmica 

- Coeficientes d• Difusión 

- Tensión Superficial 

Esto se muestra en la figura 7 • 

Las partes correspondientes a v'iscosidad y conductividad 

térmica cuentan con rutinas para la evaluación de dichas propie-

dades para gases puros y m~zclas a diferentes presiones y para -

líquidos puros y mezclas. Esto se puede ver en las figuras 8 

y 9 



FIGU"' S. ARBOL OE RUTAS PA"' LA DETEl\lllNACION OEL EQUILIBRIO LIQUIDD·VAPOR PA"' KETOOOS DE 
COEFICIENTES DE ACTIVIDAD Y CONTRIBUCION DE GRUPOS 

N 
.r:­
.r:-



FIGURA 5, ARBOL 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 

FIGURA 6. R~TINAS DE CALCULO DE PROPIEDADES DE LOS MODELOS DE 
COEFICIENTES DE ACTIVIDAD 
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\J\SCOSIOAO 



FIGURA 8. RUTINAS DE EVALUACION DE LA VISCOSIDAD 



FIGURA 9. RUTINAS PARA LA EVALUACION DE LA CONDUCTIVIDAD TERMICA 



nas 
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En las figuras anteriores, se muestran las siguientes ruti-

Para viscosidad 

- Lennard-Jones (LJ) 

- Stockmayer (SM) 

- Stlel-Thodos (ST) 

- Jossl-Stiel-Thodos (JST} 

- Reichenberg (R} 

- Wtl ke (W) 

- Brokaw {B} 

- Dean-S ti e 1 (DSl 

- Van Velzen-Cardozo-Langenkamp (VCL) 

- Gamb 111 (GAM} 

- Procedimiento .llA.3.l (.lla.J.1) 

Para conductividad t~rmica 

- Eucken (E) 

- Mts tc-Thodos (Ms). 

- Sttel-Thodos (ST) 

- Ltndsay-Bromley (LB) 

- Robbins-Kingrea (RKIN} 

Fi 1 ltpov (FILl 

- Procedimtento 12A.2,I ( 12A.2.1 1 
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La parte correspondiente a los coeficientes de dlfusl6n 

tiene rutinas para mezclas binarias gaseosas a bajas presiones, 

gases y solventes orgánicos en agua y mezclas binarias diluidas 

( Figura 10 ) : 

- Slattery-Bird (SB) 

- Othmer-Thakar (.OT) 

- Schelbel (SCH) 

Las rutinas de cálculo de Ja tensión superficial son para-

1 fquidos puros y mezclas no acuosas como se puede ver en la fi­

gura 11 , y son las siguientes 

- Macleod-Sugden (~S). 

- Brock-Bird (BB) 

- P roced tm 1 en to 1 OA. 2. 2 (. 1 OA. 2 . 2 l 

En el paquete las partes correspondientes a propiedades 

termodfnamicas presentan Ja caracteristlca de tener métodos lte 

rativos. Tales métodos o secuencias iterativas están en fun -

ción de que cálculo de equilibrio lfquido-vapor se desea, y en­

este trabajo se disponen de once opciones de cálculo. 

- Punto de burbuja * Presión especificada "' 

* Temperatura variable * 
- Punto de burbuja * Temperatura especificada 1, 

* Prestón variable * 
- Punto de rocío * Presión especificada * 

1< Temperatura variable'" 



- 251 

GASES Y 
ISOLVENTES 

ORGANICOS EN 
AGUA 

MEZCLAS 
BINARIAS 
OILUI DAS 

F 1 GURA 1 O. RUT 1 NAS DE EVAl.UAC 1 ON DE COE F 1C1 ENTES DE D 1FUS1 ON 
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TENSION 
SUPERFICIAL 

FIGURA 11, RUTINAS PARA LA EVALUACION DE TENSION SUPERFICIAL 



- Punto de rocro 
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* Tempera tura especificada ,•, 

* Presi6n variable * 

- Fl~sh Isotérmico simple* Presión y temperaturas especifJ_ 

cadas ,., 

L/F variable * 
- Flash isotérmico multlple * Presión especificada* 

,., L/F y temperatura variables 1: 

- Flash isotérmico multiple *Temperatura especificada* 

* L/F y presión variables * 
- Flash isotérmico simple* Presi6n y .L/F especificadas * 

,., Temperatura variable* 

- Flash Isotérmico simple:~ Temperatura y L/F especificadas>'< 

*Presión variable* 

- Flash adiabático simple* Presión y entalpía de alimenta­

ci6n especificadas * 

,~ Temperatura variable * 

- Flash adlab~tico simple* Temperatura y entalpfa de ali -

mentación especificadas * 

* Presión variable * 

Un diagrama general de estas opciones se da en la figura 12 • 



Cálculo de pro 
piedades físi::­
cas y termodí­
namicas para -
componentes hi 
patéticos (s l­
se requierenl-

Estim~ci6n de las· 
comp<>s 1 c tones por 
fase 

Cálculo de 
lji( L/F,T,P 
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Almacenamiento 
de los datos de 
los componentes 

SI Cá1culo de1 ,, ____ _,~balance de 

Ajuste de 
L/F , t 6 P 

Cálculo de 
K 

ca 1or ( si 
se re ulere) 

FIGURA 12. PIAGRAMA GENERAL DE CALCULO 

Entrada de datos 

e 
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6.- RESULTADOS 

Debido a que en la mayoría de los procesos se encuentran -

presentes dos ó más compuestos, los resultados presentados aquí 

son para mezclas ( binarias ó multícomponentes ) y dado que mu­

chas veces no se cuenta con valores experimentales, se hah se -

leccionado ststemas para los cuales se tienen valores que se -

rán comparados con las estimaciones obtenidas por los dlfere.!! 

tes métodos del paquete de evaluación de propiedades termodiná­

micas y de transporte. 

En lo que respecta a las propiedades termodinámicas se an!!_ 

]izan 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-Redl ich-Kwong ( SRK ), Peng 

y Robinson ( PR ) y Benedlct-Webb-Rubin-Starl ing~Han ( BWRSH ) , 

con valores experimentales, y debido a que la correlación de 

Chao-Seader modificada por Grayson y Stredd ( CSGS ) tiene su -

principal apl lcaclón en sistemas de hidrocarburos también fue -

incluida en este grupo. 

En la figura 13 se muestra el efecto de la presión en los 

coeficientes de distribución K1 para una mezcla de hidrocarbu -

ros con la siguiente composición ( Fracción Mol ) : 

NITROGENO 

METANO 

0.0054 

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 ecuaciones de SRK, PR,BWRSH 

y la correlación de CSGS con los 'valores reportados por Gunder-
:• 

sen ( 94 ). 

La figura .14 muestra el efecto de la temperatura sobre 

los coeficientes de distribución K. para Ja mezcla : 
1 

NITROGENO 0.0048 

METANO 0,8064 

co2 0.0015 

ETANO 0.0593 

PROPANO 0.0298 

N-PENTANO 0.0430 

N-HEPTANO 0.0308 

N-OECANO 0.0244 

En esta figura también se utilizaron las ecuaciones SRK, PR 

y BWRSH y la correlación de CSGS y los datos reportados por Yar-

borough (. 342 ) . Además de la importancia que representa la e~ 

timacl6n de las K.s en la industria petrolera, y los efectos de-
1 
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1 " 100 1000 

PRES ION ATMOSFERAS 

FIGURA 13 • EFECTO DE LA PRESION EN LOS COEFICIENTES DE 
DISTRIBUCION K¡ 



258 

FIGURA 14. EFECTO DE LA TEMPERATURA SOBRE LOS COEFICIENTES 
DE OISTRIBUCION K. 

1 
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la presión y temperatura en dichas estimaciones, vistas en las 

figuras anteriores, se puede predecir el comportamiento de las -

fases en función de los puntos de burbuja y de rocfo. 

observa en la figura 15 para la mezcla : 

NITROGENO 0.0200 

METANO 0.8866 

ETANO 0.0492 

N-BUTANO 

N-PENTANO 

0.0098 

0.0098 

Es to se-

Para esta predicción se utilizaron las ecuaciones SRK, PR y 

BWRSH comparándose 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 SSl/100 ( 278 ), en donde­

se muestran dos tanques flash, y los resultados de las corrlen -

tes 1, .... ,5 son comparados con los obtenidos por el paquete de­

sarrollado en este trabajo. Estas corrientes se muestran en la­

tab la 10 . 

En el segundo grupo se comparan las estimaciones real izadas 

con los diferentes modelos de coeficientes de actividad; Marg~ -

les, Van Laar, Wllson, NRTL, UNIQUAC y UNIFAC. El sistema se -

leccionado para dicha comparación es el de metanol-agua cuyos 

valores experimentales son reportados por Gmehling ( 88 ). Con 

una presión 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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TABLA 10 . RESULTADOS DEL EJEMPLO DE LA PL~NLTA DE GAS 

CORRIENTE 2 3 4 5 

FASE VAPOR VAPOR LIQU 1 DO VAPOR LIQUIDO 

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 7426.84 742.11 4325.87 3101. 51 
N 

4.- PROPANO 2898.70 2201.35 697.22 362.02 1839,68 "' N 

s.- 1-BUATNO 790.55 463.83 326.66 21.22 442.69 

6.- N-BUTANO 527.04 264. 18 262.81 7,22 257.01 

1.- 1-PENTANO 263.52 81. 74 181.74 O.SS 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.oo 255723.93 7794.07 237793.42 17930.sa 
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los 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 propiedades de transporte se tienen los siguientes 

problemas 

- Vi seos 1 dad Para mezclas de gases a bajas presiones son 

comparadas las correlaciones de Wllke y Brokaw­

con los datos reportados por Reíd { 249 ) para-

el sistema metano-propano, e:sto se puede ver en 

la figura 20 Para mezclas de gases a altas 

presiones se comparan la correlación de Dean- -

Stlel y los valores obtenidos por Hanley ( 101) 

para un sistema multfcomponente cuya mezcla es: 

METANO 

ETANO 

PROPANO 

BUTANO 

NITROGENO 

OTROS 

0.9150 

0.0180 

0.0080 

0.0060 

0.0050 

0.0030 

El efecto de la presl6n sobre la viscosidad de­

esta mezcla se muestra en la figura 21 • 

Para la viscosidad de mezclas líquidas se selec 

cionó a 1 sistema tetracloruro de Carbono-bence­

no reportado por Brunet ( 30 ) y en la figura -



TABLA 11. VALORES EXPERIMENTALES Y CALCULADOS PARA El SISTEMA HETANOL-AGUA 

SISTIM 1 l!ITMOL•ACI*' 

PlllSIOll : 760 - "9 

DllTOS Uf'Ulll(llTAUS MllGUUS 111M ~R lllUON .. TL llll'l~ "''"'e ,,.k 
•1 yl "" OIFY º'" DIPY º'" DIFY 01n OIFY lll'T º'" º'" '"' 

J7J,IS o.o o.o 

)60.85 0.1 o.uso 7,)960 O. llJ' 16.8980 º· ''~' 2.921 o.uoo 11.129 o.OOS4 7,511 º· "º' 7,5J0 0.1122 

)S'.85 o.z 0.6020 s.6'80 0.1)76 IZ,8060 O.ZIOJ ·O.OZI o.zo, 10.120 0.0710' 5.62J 0.1417 S.Slio o.UJS .... 
lSI .00 O.J 0.6'20 4.SJ~O O, IJll 10.8410 D.1722 •l,OJ6 0.1988 8.ZM O.IOZ4 4.Jn 0.1)71 4.270 O,IJ'4 O'\ 

~ 

J48. SS 0.4 0.7SZO 4.0560 0.1190 ID.)780 0,1257 -o.1860 o. 1464 7.016 0.1182 J.849 o.uso J.750 0.1260 

J48.JS o.s o.79IO J.UOO O.IOJ6 10.)200 0,0114 •• 710 o.Q94J 5.114 0.1217 J.21J 0,107J J,IJO 0.107' 

J44.JS 0.6 o.8J8o 2.1190 o.08'2 10.6700 0.0~41 -O.SJ4 0.0587 4.6'7 0.1151 z.sss o.oe12 ª·"° 0.086' 

JU.SS 0.7 0.8780 z.0100 0.0688 11.5550 0.0171 ·0,JlO 0.0)08 J.S97 0.1015 1.,45 0.0678 '·"° 0.0671 

J40.85 o.8 0.9150 l .40li0 O.OUI IJ,0460 •0.001, -0.174 0.0094 J.4,J 0.0577 i 1.)20 ·o.o4~J 1.280 o.~J4 

3)9.15 º·' º·"°° 0.6410 o.ozn 15.0ZO ·0,003' -0.141 0.0039 1 .2)1 o.'669; 0.5'8 0.026J 1.000 o.ozs7 
1 

JJ7.7.S 1.0 1.0000 ' 
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FIGURA 17. PREDICCION DEL EQUILIBRIO PARA LOS MODELOS 
MARGULES,UNIQUAC y UNIFAC 
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~~r~·:~,~-~, .. ~_.--,._,,..,,,...,,,,_"'"l"""'""'l!=i!"'!l~+n:,,~.-,-... -· 
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FIGURA 18. PREDICCION OEL EQUILIBRIO PARA LOS MODELOS 
WILSON Y VAN LAAR 

/ 
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FIGURA 19. PREDICCION DEL EQUILIBRIO PARA EL MODELO NRTL 



- 268 -

22se puede ver la diferencia entre los valores 

experimentales y los métodos de Gambill y 11A. 

3. 1 

- Conductividad.-EI sistema cloroformo-éter reportado por Reíd -

Térmica ( 249 ) se comparó 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 val.2 -

res reportados por Rosenbaum ( 303 ). Para 

mezclas de líquidos se tienen los métdos de FI­

i ippov y 12A.2.1 y los valores experimentales -

reportad~s por Reld ( 249 ) para el sistema me­
tanol-y~..;tona y cuya figura es la 25 

- Coeficientes.- Los coeficientes de difusión de gases y dlsolve_!l 

de tes orgánicos en agua por el método de Othmer y 

Di·fuslón Thakar y los datos obtenidos por Byres ( 34 ) -

para el sistema ágaa-etll~n §1 icol se grafic!!. -

ron en la figura 26 

El método de Slattery y Bird y los valores exp!:_ 

rimentales reportados por Masan ( 157 ) para el 

cálculo de los coeficientes de difusión de mez­

clas binarias gaseosas a bajas presiones del 

sistema hidrógeno-amoniaco se encuentran repre-
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sentados en la figura 27 . 

El método de Scheibel para la estimación de coe­

ficientes de difusión de mezclas binarias dilui­

das se compara con los valores reportados por Sa 

ni ( 257 ) para el sistema benceno-cloroformo en 

la figura 28 

- Tensión - La tensión superficial del sistema metano-propa-

Superflcial no reportado por Weinang ( 340 ) se compara en -

la tabla 12 con el método de Hacleod-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 LIQUIDOS 
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FIGURA 23. PREDICCION DE LA CONDUCTIVIDAD TERMICA 'PARA 
MEZCLAS GASEOSAS A BAJAS PRESIONES 
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FIGURA 2~. EFECTO DE LA PRESION SOBRE LA CONDUCTIVIDAD TERMICA 
DE MEZCLAS GASEOSAS 
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FIGURA 25. CONDUCTIVIDAD TERMICA DE MEZCLAS DE LIQUIDOS 
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FIGURA 26. PREDICCION DE COEFICIENTES DE DIFUSION DE GASES 
Y SOLVENTES ORGANICOS EN AGUA 
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FIGURA 27. PREDICCION DE COEFICIENTES DE DIFUSION DE MEZCLAS 
GASEOSAS BINARIAS A BAJAS PRESIONES 
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FIGURA 28. PREDICCION DE COEFICIENTES DE DIFUSION DE 
MEZCLAS BINARIAS DILUIDAS 



TJl~LA 12 RESULTADOS DE TENSION SUPERFt1:IAL PARA El SISTEMA METANO-PROPANO 

TEMPERATURA PRES ION FRACCION MOL DE METANO 0 exp 
( 340 ) (J 

cale ºK ATM x1 Y¡ Dinas/ cm Dinas/cm 

283 .15 85.6 o.4so .0.783 o.so 0.6158 

75.4 0.418 0.788 0.98 0.9793 

62.3 0.327 0.787 2,04 2. t 745 

52.S 0.266 0.776 2,97 3.2057 

39.6 0.183 0,736 4.46 4.8611 
' 

13.4 o. 122 o.6ti9 6.19 6.5944 N ......, 

'° ,. 
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7.- CONCLUSIONES 

Dada la necesidad de contar con valores de propiedades ter­

modinámicas y de transporte en el diseño y desarrollo de proc!: -

sos se ha desarrollado el presente trabajo que evalúa dichas pr9_ 

piedades. 

Este paquete cuenta con diferentes opciones y rutas de cál­

culo que el usuario···deberá seleccionar de acuerdo a las necesid~ 

des de precisión de los resultados 6 de las limitaciones de los­

modelos, las primeras se pueden seleccionar de acuerdo a los re­

sultados reportados y las limitaciones de los modelos ya han si­

do mencionadas cuando fueron referidos, exceptuando los rangos­

de presión y temperatura a que están sujetas las ecuaciones de -

estado y que son las siguientes : 

Ecuación Temperatura, K Presi6n, ATM 

SRK 111.11 - 588.89 - 340 

PR 111.11 - 588.89 - 340 

BWRSH 111. 11 - 422.22 - 204 

LKPKP 111.11 - 422.22 - 170 

De acuerdo a los resultados obtenidos y al extenso uso que­

se le ha dado, la ecuación de Soave-Redlich-Kwong es probableme.!l 

te la mejor ecuación de estado para cálculos de equi 1 ibrlo l íqul 
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do-vapor, siguiéndole la ecuación de Peng-Robinson, las ecuacio­

nes multiparamétricas como la Benedict-Webb-Rubin-Starl ing-!ian y 

la Lee-Kesler-Plocker-Knapp-Prausnitz presentan algun~~ inconve­

nientes, aunque el principal desde el punto de vista computacio­

nal, es que,aún no siendo ecuaciones que requieran procesos ite­

rativos de convergencia, utilizan un poco más tiempo de cómputo. 

Un punto de particular importancia es el problema que repr;:_ 

senta resolver las ecuaciones cúbicas ( 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 númericas, p;:_ 

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 número de itera 

cienes para alcanzar la convergencia. Este problema puede ser­

resuel to utilizando técnicas analíticas como lo es el método de­

Cardan el cual resuelve lü ecuación cúbica de una manera más rá-

pida , disminuyendo el tiempo de cómputo. 

comienda el uso del método de Cardan. 

Por esta razón se re 

En cuanto a los modelos de coeficientes de actividad, los -

que más frecuentemente se utilizan son UNIQUAC, UNIFAC y ASOG 

aún cuando para muchos casos es útil el uso de otros modelos, 

contando con las propias limitaciones de cada uno de ellos. 

Aún queda mucho trabajo por desarrollar, y parte de éste 
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consistirá en terminar la implementaci6n de la ecuación LKPKP y -

el modelo ASOG, así como el continuar dando más opciones de cálcu 

lo para el paquete de propiedades físicas y de transporte y debe­

rá trabajarse en diferentes métodos para la evaluaci6n de propie­

dades críticas de mez, 1 ~s multlcomponentes, como lo son los que;!. 

tillzan ecuaciones de estado ( 190,262 ), u otro tipo de análisis 

de la región crítica ( 107 ); como uno de los renglones más impO.!:_ 

tantes que debe mencionarse es el que se reffere 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 elquil ibrio Lrquido-Líquido-Vapor, S61 i­

do-Líquido-Vapor y sistemas de electrolitos. 
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APENO ICES 

Cálculo de propiedades físicas . 

Las propiedades frslcas de los compuestos puros son sumame_!! 

te importantes ya que todas las ecuaciones, correlaciones ó mét,2. 

dos utilizan una 6 más de esas propiedades como parámetros.Es por 

esto que se recomienda el uso de valores experimentales, y para­

el lo existen en la literatura bancos de datos de un gran número­

de compuestos en diferentes sistemas de unfdades ( :88, 176,216, 

217,249,264,267,278,293 ), pero cuando no se dispongan de val.2. 

res experimentales, se sugieren.varios ~todos de c&lculo. 

1.- TEMPERATURA CRITICA 

Reid,Sherwood· y Prausnltz (2491 recomiendan el método de 

Lydersen si se dispone de la temperatura normal de ebulllcfón, -

medl.ante Ja siguiente relacl6n : 

Te • Tb ( 0.567 +E t\- - (¡; '\} 2 )-l ( A.1 ) 

donde ~T es la contribución estructural que se da en la tabla­

A 1 • SI no se dispone de la temperatura normal de ebullición­

se sugiere e 1 mi todo de Forman y Thodos ( 249, 295 ) • 

La correlación de Lydersen puede ser aplicada a casi todos­

Jos compuestos orgá'nlcos, mientras que e1 método de Forman y 
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Thodos no puede ser aplicado a alcoholes secundarios o tercia 

rios, aldehidos o compuestos azufrados. 

En general, ambos métodos dan errores menores al 2% (249 ). 

2.- PRESION CRITICA 

Los dos métodos m.11s comunmente usados son el método de Ly -

dersen y e 1 método de Forman y Thodos (249). 

El método de Lydersen relaciona a la presión crrtica como 

-2 
Pe = M ( 0.34 + ~t.p } A.2 

donde t.p es Ja contribución estructural dada en la tabla A t. 

Este método da el mismo error que para el cálculo de la tempera­

tura cdt i ca, 

3.- VOLUMEN CRITICO 

El método de Lydersen tambien nos proporciona una relación­

para el cálculo del volOmen crítico : 

( A.3 

donde 6V es la contribución estructural dada en la tabla A 1 

Este método da errores s tml lares a los dados para temperatura y-

presión crTtlcas. 

de Rledel (249) : 

Para hidrocarburos se recomienda el método -
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Ve = RTc 
Pc ( 3.72 + 0.26 (a - ].O) )-l 

e 

ªe= 0.9076 ( 1.0 + (Tb/Tc) In Pe 
1. O - (Tb/Tc) 

4.- FACTOR DE COMPRESIBILIDAD CRITICO 

A.4 

( A.5 

El factor de compresibilidad crítico está definido como : 

Zc = Pe Ve 

R Te 
( A.6 

Sf conocemos Pc,Vc y Te podemos fácilmente determinar Zc, -

pero si no contamos con uno ó más de estos parámetros podemos u-

tll izar el método de García-Barcena ( 84). el cual sugiere una -

ecuación de la forma 

Zc = f( Tb ) - g ( Tb / M ) ( A.7 

donde 

f ( Tb ) = 0.296965 - 0.556360*10- 4 Tb - 0.548308*10-? Tb2 

( A.8 

par& alcoholes primarios y compuestos Inorgánicos del tipo H2X y 

g ( Tb I M ) = -o.44045*10-l + 0.121314*10-l ( Tb/M.) 

-O. 560249:~10-J (Tb/H) 2 +O. 119192*1 o-4 (Tb/M) 3 

( A.9 

para nitrllos, acidos carboxílicos, cetonas, compuestos nitroall 

f~ticos y acldos inorg~nicos del tipo HX : 
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g ( Tb/H) = -0.576037 + 0.197281(Tb/M)-0.194404*10-l(Tb/H) 2 

+ 0.627350*10-J (Tb/M) 3 ( A.10 

para otras substancias 

g ( Tb/H ) "" O.O ( A. 11 

Garcra-Barcena encontró desviaciones promedio de 2.7%. 

5.- FACTOR ACENTRfCO 

P 1 tzer ú 96) 1 ntroduce e 1 concepto de factor acéntr 1 co que -

está definido como : 

w • - Jog ( P r (a Tr•0.70) )- 1.000 vp ( A. 12 ) 

Cuando no se dispone de la presf6n de vapor se puede utlll -

zar el mEtodo de Edmlster ( 61) cuya ecuación es 

w .. ~ ( 1 ~0 l 1 og Pe - 1. 000 ( A. 13 ) 

donde 

0 • Tb/ Te ( A.14 ) 

Este mt!todo da errores de~ 5 % ( 249 ), 

6.- PRESION DE VAPOR 

Uno de los m~todos más utilizados para cálcular la presi6n­

de vapor es Ja ecuación de Antaine ( 216 l : 

B ( A.15 ) T + C 
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debido a que en la 1 iteratura se encuentran las constantes A,B y 

C para un gran número de compuestos; sin embargo cuando no se en 

cuentran disponibles tales constantes se pueden utilizar las si-

guientes correlaciones 

La correlación de Frost-Kalkwarf (249) cuya ecuación es: 

log P =( ~ )(-1-) + ( 1.BO Bº )log Tr 
vpr Te Tr-1 Tc+2.67 

+0.1832(Pv2 Tr -1 
( A. 16) 

donde Bº es una constante que debe ser evaluada de un punto cono 

cido. 

donde 

Este método aplica mejor a compuestos orgánicos. 

Otra correlación es la de Kirchoff (249) 

1 og P = h* ( l. O - (. TI r' O l } vpr 

h* = Tbr ( log Pe 
1- Tbr 

( A.17 

A.18 ). 

Este método no puede ser usado a temperaturas abajo del pu~ 

to normal de ebullición. 

Otra correlación sencilla es la de Riedel-Plank-Miller (.165 

166,170) que puede escribirse como : 

log p = -( T; )(1- Tr2 + g(l - Tr) 3 ) ( A.19 ) vpr 

G 0.2471+0.4525 h* (para 10 p 1500 mm Hg A.20 vp 

4 * (para G = 0.2271+0. 525 h p 1500 mm Hg A.21 vp 

( h* / G - ( 1 + Tbr ) ) / ( 2 g - Tbr ) A.22 

donde h 
·le 

es estimada por la ecuación A.18 ) . 
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7,- DENSIDAD DE LIQUIDOS 

Basados en el método de Lydersen, Greekorn y Houden (249 ) 

Yen y Woods (343) desarrolla~on un método para la evaluación de-

densidades reducidas de ITquldos y que es el siguiente : 

A.- DENSIDADES DE LIQUIOOS SATURADOS 

Prs = l+Aa(1-Tr)· 333+ Bb(l-Tr) ·666 + Dd(1-Tr}" 75 ( A.23) 

Aa 17.4425-214.578 Zc+989.625 Zc2 - 1522.06 zc3 ( A.24 ) 

Bb = -3.28257 + 13.6777 Zc + 107.4844 zc2 - 384.211 zc3 

Sí Zc < 0,26 

Bb = 60.2091 - 402.063 Zc + 501.0 zc2 + 641 .o zc3 

sr zc > 0.26 

A.25 

( 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 = Prs + ( 6Pr >27 + ~Zc 

t:,.Pr = Pr - P vpr 

(6pr) 27 = E27 + F27 In 6Pr + G27 exp(H27 6Pr} 

sí b.Pr >0.20 

Upr) 27 "' Ú 6Pr) 27 Ccon 6Prm0,21}*( b.Pr/0.20) 

( A.27 ) 

{ A. 28 } 

( A.29 ) 

sr 6Pr< 0.20 ( A.30 ) 

E27 = 0.714 - 1.626 (1-Tr) •333 - 0.646 (1-Tr) · 666 

+ J.699 (1-Tr)_ - 2.198 (1-Tr)'?S (A.JI ) 
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F27 = 0.268 Tr2·º967 / ( 1.0+0.80 (- ln Tr) 0 · 441 ) ( A.32 ) 

G27 = 0.05 + 4.221(1 .01-Tr) 0· 75 Exp(-7.818(1 .01-Tr))(A.33 

H27 = -10.6 + 45.22 (1-Tr)· 333 - 103.79 (1-Tr)· 666 

+ 114.44 0-Tr) - 47.38 (1-Tr)"75 ( A. 34 ) 

En las ecuaciones anteriores el subíndice 27 se refiere a -

un factor de compresibilidad= 0.27 en la ecuación (A.27). El-

termino ºzc es Igual a cero para Zc m 0.27. Para factores de -

compresibilidad diferentes a 0.27 el valor de ºzc esta dado por: 

ºzc z 1 + J In ~Pr + K Exp (L * ~Pr ) ( A.35 ) 

donde: 

= a1+a2(1-Tr) •333+a
3

(1-Tr) •666+a4(1-Tr)+a
5

(1-Tr) ,75 
( A. 36 ) 

J = b1+b2 l1-Tr) · 333+b
3

(1-Tr)· 666+b4 (1"Tr)+b
5

(t-Tr)"75 
( A.37 

2 3 K ~ c1 + c2Tr + c
3
Tr + c4Tr ( A.38 ) 

L = d1+d 2(1-Tr) · 333+d
3

(1-Tr}· 666+d4 (t-Tr)+d
5

(1-Tr) · 75 
( A.39 ) 

Los valores para los coeficientes de las ecuaciones ( A.36-

A.39 ) para Zc • 0,29, 0.25, 0.23 est~n dados en la tabla A2 -

v los autores reportan errores promedl~ de 1.9 %. 
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'TABLA Al 

CONTRIBUCIONES PARA EL METOOO DE LYDERSEN 

'7 Óp Av 
Incrementos sin ani t los 

-CH 
3 

0.020 0.227 55 

1 

-CH2 
0.020 0.227 55 

1 

-CH 0.01_2 0.210 51 
1 
1 

-e- o.ooo 0.210 41 

•CH2 
0.018 0.198 lt5 

1 

=CH 0.018 0.198 45 

' mC- o.ooo 0.198 36 

=C= o.ooo 0.198 36 

:CH 0.005 0.153 36 

:e- 0.005 0.153 36 

Incrementos con anillos 

-CH - 0.013 0.184 44.5 
2 

1 

-CH 0.012 0.192 46 

-e- -0.007 0.154 31 
1 
1 

•CH 0.011 0.154 37 

=C- 0.011 0.154 36 

... c .. 0.011 0.154 36 
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TABLA Al (Continuaci6n) 

ór 6 /Jv 
Incrementos por hal6genos 

p 

-F 0.018 0.224 18 

-Cl 0.017 0.320 49 

-Br 0.010 0.500 70 

-1 0.012 0.830 95 

Incrementos por oxígeno 

-OH (Alcoholes) 0.082 0.060 18 

-OH (Fenoles) 0.031 -0.020 3 

-o- (Sin anl 1 lo 0.021 0.160 20 

-o- (Con anl 1 lo i 0.014 0.120 8 
1 

-C=O (Sin anl11o ) 0.040 0,290 60 
1 

-C=O (Con anillo 0.033 0.200 50 
1 

HC=O (Aldehidos 0.048 0.333 73 

-COOH (Acidos 1 0.085 o.4ao 80 

-coo- (Esteres 0,047 a.47o 80 

=0 0.020 0.120 11 

Incrementos por rll tr6geno 

-NH2 
0.031 0.095 28 

1 

-NH {Sin anl 1 lo 0.031 0.135 37 
1 

-NH (Con anl J lo 0.024 0,090 27 
1 

-N- (Sin ani J lo 0.014 0.170 42 

-N- (Con anl 1 lo 0.007 o. 130 32 
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TABLA Al (Continuación) 

LlT Ílp tiv 

Incrementos por ii i trógeno 

-CN 0.060 0.360 80 

-NO 
2 

0.055 o.420 78 

Incrementos por azufre 

-SH 0.015 0.270. 55 

-s- (Sin anillo) 0.015 0.270 55 

-s- (Con anl 1 lo l 0.008 0.240 45 

=-S 0.003 0.240 47 
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TABLA A2 

VALORES DE LAS CONSTANTES PARA LA ECUACION DE YEN-WOODS 

Zc=0.29 Zc=0.25 Zc=0.23 
~ 

ª1 -0.0817 0.0933 0.0890 

ª2 p.3274 -0.3445 -0.4344 

ª3 -0.5014 0.4042 0.7915 

ª4 0.3870 -0.2083 -0.7654 

ª5 -0.1342 0.05473 0,3367 

b1 -0.0230 0.0220 0.0674 

b2 -0.0124 0.003363 -0.06104 

b3 -0.1625 -0.07960 0.06261 

b4 -o.2·135 0.08546 ... 0.2370 

b5 0.08643 -0.02170 0.1665 

c1 0.05626 0.01937 -0.01393 

c2 -0.3518 -0.03055 -0.00345~1 

C3 0.6194 0.06310 -0.1611 

C4 -0.3809 º·ºººº 0.0000 

dl -21.0 -16.0 ~6.550 

d2 55;174 30.699 7.8027 

d3 -33.637 19.645 15.344 

d4 -28' 1 º'• -81. 305 -37.04 

d5 26. 27i' 47.031 20. 169 
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