2]

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO

FACULTAD DE QUIMICA

CALCULO DE LA CONSTANTE DE EQUILIBRIO FISICO PARA
HIDROCARBUROS MEDIANTE CALCULADORA ELECTRONICA

NOMBRE DEL SUSTENTANTE:

MERCEDES SUSANA AZCONA SANCHEZ
CARRERA:

INGENIERIA QUIMICA

1975



e e

Universidad Nacional - J ~  Biblioteca Central
Auténoma de México -

Direccion General de Bibliotecas de la UNAM
Swmie 1 Bpg L IR

UNAM - Direccion General de Bibliotecas
Tesis Digitales
Restricciones de uso

DERECHOS RESERVADQOS ©
PROHIBIDA SU REPRODUCCION TOTAL O PARCIAL

Todo el material contenido en esta tesis esta protegido por la Ley Federal
del Derecho de Autor (LFDA) de los Estados Unidos Mexicanos (México).

El uso de imagenes, fragmentos de videos, y demas material que sea
objeto de proteccion de los derechos de autor, serd exclusivamente para
fines educativos e informativos y debera citar la fuente donde la obtuvo
mencionando el autor o autores. Cualquier uso distinto como el lucro,
reproduccion, edicion o modificacion, sera perseguido y sancionado por el
respectivo titular de los Derechos de Autor.



S _AS. //—Qb [.s
Q. [ s

--FELHA
roc. 737

‘ = - .||
. -;m»am-a



JURADO ASIGNADO ORIGINALMENTE SEGUN EL TEMA,.

PRESIDENTE: ING.
VOCAL: ING.
SECRETARIO: ING.
lexr. SUPLENTE: ING.
20. SUPLENTE: ING.

MANUEL F. GUERRERO FERNANDEZ
ABELARDO F. PADIN Y LIMA
LUIS ROMERO CERVANTES
ALEJANDRO LOZADA CARIBE

GERARDO RODRIGUEZ ALONSO

SITIO DONDE SE DESARROLLA EL TEMA:

UNIDAD DE INFORMATICA

PETROLEOS

SUSTENTANTE :

MEXICANOS

MERCEDES SUSANA AZCONA SANCHEZ

ASESOR DEL TEMA:

ING. LUIS ROMERO CERVANTES




—— ——— — Slrve—— ——

I. INTRODUCCION.

II. TERMODINAMICA DEL EQUILIBRIO.

IXX. CALCULO DE LA CONSTANTE DE EQUILIBRIO FISICO.
l.a) METODO DE K.C. CHAO Y J.D. SEADER.
1.b) METODO DE H.G. GRAYSON Y C.W. STREED.

2) METODO DE BYUNG ID LEE Y WOYNE C. EDMISTER.

IV. RESULTADOS Y CONCLUSICNES.



A MIS PADRES



I -~ INTRODUCCION



EQUILIBRIO

Cuando dos o m&s fases se encuentran en contacto tien-
den a intercambiar sus constituyentes hasta que la composi-
cién de cada fase adquiere un valor constante. Cuando ésto
sucede se dice que el sistema ha alcanzado su estado de - -

equilibrio y cesa toda propensién a cambios posteriores.

Por un estado de equilibrio se entiende a aquél en el-
que habiendo la posibilidad de que un sistema modifique sus
propiedades debido a la transferencia de calor, al trabajo-
realizado por desplazamientos y, para sistemas abjiertos, a-
la transferencia de masa a través de la frontera de la fase,

no hay tendencia a cambios esponténeos.

En un estado de equilibrio el valor de las propiedades
es constante e independiente del tiempo y de la historia --
previa del sistema, es decir, no sufre cambios "catastréfi-
cos*® a causa de ligeras variaciones en las condiciones ex--

ternas,

La composicién final o de equilibrio depende de varia-
bles tales como la temperatura, la presidn, de la naturale-

za quimica y concentracién de las sustancias que intervie--



nen en el proceso.

El problema fundamental del equilibrio éntre fases es,
bésicamente, relacionar de manera cuantitativa las varia---
bles que caracterizan dicho estado entre dos o mfis fases ho
mogéneas, las cuales estfin en libertad de intercambiar mate

ria y energf{a.

Por una fase homogénea en equilibrio se define a cual-
quier regién del espacio en la cual cada propiedad intensi-

va conserva un mismo valor en todos los puntos.

Propiedades intensivas son aquéllas independientes de-
la masa o tamafio de la fase, como la temperatura, la densi-

dad, la presién y la composicién.

Se pretende describir el estado de las fases l{quida y
vapor que han alcanzado el equilibrio, las cuales, como se-
dijo., pueden interaccionar libremente, de manera que dadas-
algunas de las propiedades del equilibrio de las dos fases,

se puedan predecir las otras,

Los procesos que ocurren mediante una distribucién ade
cuada de los componentes en las fases l{iquida y vapor for--

man una extensa lista de aquéllos en los cuales el equili--



brio entre fases es fundamentalmente importante.

La destilacién, una de las operaciones principales en-
las industrias quimica y petrolera es ejemplo clé&sico de la
operacién cuyo buen resultado estd determinado por una favo
rable distribucién de los componentes entre el liquido y el
vapor, Hay otras operaciones importantes en las cuales in-
terviene este tipo de equilibrio como son: absorcién de ga
ses, humidificacién y deshumidificacién, evaporacién y fla-

sheo de mezclas ligquidas.
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a) Ecuaciones Termodinfmicas Fundamentales.

La descripcién cuantitativa del equilibrio de fases im
plica la evaluacién de ciertas propiedades termodinfmicas y

de las relaciones matemféticas entre ellas.

La energfa interna U es una propiedad termodinfmica cu
yo valor absoluto no es conocido pero un cambio de ella 4du-

estd dado por la primera ley termodindmica como sigue:

du = d0 - aw (1)

donde Q y W representan el calor cedido al sistema y el tra

bajo realizado por €1, respectivamente.
En el caso de un proceso reversible la ec. (1) puede -
escribirse como:
du = TAS - Pav (2)

donde T representa la temperatura absoluta, P la »re:zidn del
sistema y V su volumen. S es la entropia la cual matemdtica

mente se define como:

ds =




En un proceso irreversible la correspondencia de 40 a-

TAdS y dW a PdV no es un concepto exacto.

Otras propiedades utilizadas con frecuencia en la des-
cripcién del equilibrio de fases son la entalpia H, la enex
g{a libre de Gibbs G y la energf{a libre de Helmholtz A, -~
Las tres estfn definidas como una combinacién de las propie

dades bésicas.

H = U + PV (3)

y su variacién se expresa:

dd = AQu + d4A(pv)
= TdS -~ PAV + VAP

dH = TdS + Vap (4)

Energf{a libre de Gibbs:

G = H - TS (5)

diferenciando:
4G = dH - 4d4(Ts)
= TdS + VvVdPp - TA4S - SdT

4 = vdp - S4ar (6)



Energia libre de Helmholtz:

A = U - TS (7)

su variacién:

dA = du - d4(Ts)
= Td6 -~ PAV - TAS -~ SAT

dA = -pAdvV - SAT (8)

En el desarrollo de las relaciones matemdticas que des
criben el equilibrio de fases, la energfa libre de Gibbs, G,
recibe la mayor atencién entre todas las propiedades termo-

dinfmicas definidas.

b) Sistema Abierto Homogéneo.

Un sistema abierto es aquél que puede intercambiar ma-

teria y energfa con sus alrededores,

Las ecuaciones termodinfémicas para un sistema cerrado-
deben modificarse para aplicarlas a sistemas abiertos, en -
los cuales hay variables independientes adicionales y son -

el nimero de moles de todas las especies presentes.

Consideremos la funcién U (energfa interna), la cual -



7.

depende de la entropia S, del volumen V y de ny (sistema ~-

abierto):
U = f(S.V.nl.nZ....onm)
donde n es el nimero de moles y m el nimero de especies,

La diferencial total es:

9
aw = 2V a5 4+ U a4y 4 89 g,
dny

58 Voni 3V Slni S.V.nj

donde el sub{ndice n; se refiere a todos los nimeros de mo-
les y ny a todos menos a nj. lLas dos primeras derivadas re

fieren un sistema cerrado,
Se define la funcién %Li como:

[Lim U
8 ni S.V.nj (10)

as{, la ec. (6) puele escribirse como:
du = TdS - PAV + 2 fLidni (11)
i

Esta ec. (11) es fundamental para un sistema abjerto y co--

rresponde con la ec. (2) que es para un sistema cerrado,



La funcién %lj es una cantidad intensiva y depende de
la temperatura, la presién y la composicién del sistema, -
Por 1la situacién que tiene en la ec. (9) como coeficiente -
de dni debe suponerse que LLies una potencial de masa o qui
mico justamente como T (coeficiente de dS) es un potencial-

térmico y P (coeficiente de dV) es un potencial mecénico.

Considérense las ecuaciones fundamentales para un sis-
tema abjerto en términos de H,A y G. Siguiendo el mismo --
procedimiento que para U, a partir de sus definiciones, se-
obtienen las otras tres ecuaciones fundamentales para un --

sistema abierto las cuales son:

4H = TAS - VAP +3 /i dng (12)
L

A = ~-S4T - PAV +3 [i dng (13)
L

de = =54T + VvdP +3 #tdni (14)
L

De la definicisdn de %1, y (ec. 10) y de las ecs. (12,

13 y 14) se llega a:

@), o)Ay sy O

S ni 'S.V.nj S ni ‘SP.nj S ni /TV.nj & ni * TP

Hay asi{, cuatro expresiones para fLi donde cada una-



o8 derivada de una propiedad extensiva con respecto a la can
tidad del componente en consideracién y cada una involucra-
un grupo fundamental de variables: U,S,V; H, S, P A, T, V

y Go T, P,

La cantidad %L i es8 la molar parcial de la energfa de
Gibbs, pero no es la molar parcial de la energfa interna, ni
la entalpia o la energfa de Helmholtz. Esto se debe a que-
las varjables independientes T y P que fueron seleccionadas
arbitrariamente en la definicién de cantidades molares par-
ciales son también las variables independientes para la - -

energfa de Gibbs,

Cuando dos o mds fases estin en equilibrio y hay con--
tacto directo a través de una interfase el p§tencia1 que --
origina cualquier cambio debe ser cero. Esto quiere decir-
que no hay tendenciz alguna para que la masa oeergia cru--
cen la intarfase, por lo que cualguier transporte de mate--
ria o energia desde una fase a otra serd un proceso reversi

ble.

Es evidente que en una condicién de equilibrio la tem-

peratura de las fases debe ser la misma, de otra manera, ha
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bria un flujo de calor irreversible. Es claro también, que
si las fases estén en contacto directo una con la otra, la-
presidn debe ser igual para todas las fases, porque si ésto
no sucediera, la fuerza no balanceada tenderfia a comprimir-
una fase y a expander la otra con un intercambio neto de --
energia irreversible. S5Sin embargo, estas dos condiciones -
no son suficientes para asegurar el equilibrio entre fases-
Yy las condiciones aiicionales requeridas no son por s{ mis-

mas muy evidentes.

Un cambio en el estado de equilibrio de un sistema es-
llamado proceso. Un proceso reversible es aquél en el cual
el sistema se mantiene en un estado de virtual equilibrio -
mientras ocurre; en ocasiones se refiere a una serie de eta
pas en equilibrio. Esto requiere que la diferencia de po--
tencial (entre el sistema y sus alrededores), que hace que-
el proceso suceda, sea infinitesimal, asfi, la direccién del
proceso puede cambiarse con un decremento o incremento infi

nitesimal del potencial.

Todo proceso natural ocurre irreversiblemente; se pue-
de pensar en un proceso reversible como el l{mite al cual -

se tiende pero que nunca se alcanza.
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¢) El Equilibrio en un Sistema Cerxado Heterogéneo.

Un sistema heterogéneo cerrado estf constitufdo por --
dos o0 méAs fases cada una de las cuales se considera como un

sistema abierto dentro de dicho sistema cerrado.

Se considerarfn ahora las condiciones bajo las cuales-
el sistema heterogéneo est& en un estado de equilibrio in--
terno con respecto a los tres procesos siguientes: transfe
rencia de calor, desplazamiento de sus limites y transferen
cia de masa, El criterio de equilibrio se obtendr& en tér-
minos de las propiedades intensivas P (presién), t (tempera

tura) y /J,i (potencial quimico).

como se dijo anteriormente, es de esperar que en un sis
tema en equilibrio térmico y mecénico la temperatura y la -
presién deben ser uniformes a través del total de las fases,
Si fL i €8s el potencial intensivo que dirige la transferen
cia de masa, se supone que fi'i también debe tener un va--
lor constante en todo el sistema heterogéneo en equilibrio,
Los primeros trabajos realizados para demostrar esta igual-

dad de potencial fueron elaborados por Gibbs en 1875,

d) Uniformidad de potenciales intensivos como prueba de --
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Condicién de Eouilibrio.

La funcién U (energf{a interna) es empleada en aste ca-
80 con el propdeito de mostrar que la temperatura, la pre--
8ién y el potencial quimico de cada especie presents deben-
ser uniformes en un sistema cerrado heterogéneo en equili--
brio interno respecto a la transferencia de calor, desplaza
miento de sus limites y transferencia de masa entre fases.-
Como sl proceso en equilibrio es identificado con un proce-
so reversible, el criterio de equilibrio en un sistema ce
rrado es que U sea minima y que cualquier variacién de U ba

jo entropia y volumen constante sea cero, es decir:

dUS.V =0 (16)

La expresién para la diferencial total dU puede obte--

nerse sumando el valor que tiene dU en cada fase,

Aplicando la ecuacién (1ll) a un sistema multifase tene

mos:

donde a es el Indice de la fase y toma valores de 1 a /7 ,
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e i es el fndice de los componentes y su valor va de 1 a m,

Desarrollando la e. (17) se tiene la variacién total -

de U:
() ) | m
dU= T 'dS —P +/LL dn +"'+/LLm dnm
z)ds(z)_P v +/LL(2)dn2) .. --+,LL(2)
T\Tr)ds('rr) (m),,, () (m) |, (m) (r) ()

SPUAV T L dn e Ly A

(18)

Las variaciones individuales dS(l). etc. estén sujetas
a la restriccién de la entropia total constante, volumen to
tal constante y moles totales de cada especie constantes --

(se excluye reaccién quimica). Esto se escribe:

) 0

ds™ 4. .-+ ds

My .y dv(m

dS
0

dVv = dV

(m)
ZS dn(a)= dn4“)+-—-1-dni =0

i = lye0.om

As{, en la ec. (18) se tienen 7/ (m+2) variables inde
pendientes y hay (m+2) restricciones., La expresién para du
puede escribirse en términos de (m+2) variables independien

tes utilizando las restricciones para eliminar, por ejemplo:



14,

ds(l). dV(l) Yy lags m dni(l).

El resultado es una expresién para dU en términos de -
( 77 -1) (m+2) variables verdaderamente independientes. La

ecuacién resultante es:

du=(TQIT“st(%l(PQlP“))dv(a-+( ?L%LP))danHH--+( *Q %”)dné

+ (T(3_)_T(|)) dS(3_) (P(3l P('))dV(3)+ (#(3)##”) dn :3)+ +(,Ll(3) (') (

(m (n (” (1) n (m)

+ (10 1M a8 T TPy av T ) an s o —/LLm)d

En un sistema cerrado en equilibrio du es igual a cero,

y as{:
SU SU Su SU
85(2)-0 ' SVE'O ' Sn,(?-’“o ,Snzm-o,etc
por lo que:

7(2) - p(1) o o

r(2) = (1) ., 103w 2(1)  , ete.
6:

() = r1(2) = 71(3), etc. (19)
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Similarmente:

p(2) = p(1), p(3) a p(l), etc.

O3

pil) o p(2) o p(3), ete. (20)
Y

@ 00 e, G, ete.
63

n _ (2)

/_l/' — IL;L. — IL,L,(3)
(D - (2) _ (3)
2 2 2

. . . (21)
m (2 _ (3)
}L3 3 3

Las ecuaciones (19, 20 y 21} nos dicen que en un siste

ma en estado de equilibrio internc respecto a los tres pro-

cesos mencionados {(transferencia de valor y de masa y des--

plazamiento de las fronteras), la temperatura, la presién y

el potencial quimico de cada especie son uniformes en todo-

el sistema heterogéneo cerrado.

Aplicando la ec. (ll) para un sistema de dos componen-
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tes y constituf{do por dos fases:

au® = rlasl - plavd + M

duV = tVas¥ - pVav' + ja

+ /J‘ gdng

L
1dn
Y n + /l, gdng

g e

d

los Ifndices L y V se refieren a las fases l{quida y vapor -

respectivamente.

au = avlk + avV = o : -avl = tauV
as = ast + asv = o ; -ast = asV
av = avk + avwWw = o . -avk = avV

o= (tL - vV) asl - (pL - pV) de+(/u,§'-lLL‘l’) dn, +

L3 ep D

como
5y 8y - o, %y - o, = 02U . o,
Sgl S vk Snk S nk
1 )
se concluye que:
L - oV = o , b = oV
pb - pVY = o , pl = pV

RS
i
-
\é
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ésto es, para cualcuier especie i en equilibrio el potencial

es el mismo en todas las fases,

La termodinfmica del equilibrio de fases trata de des—
cribir cuantitativamente la distribucién de cada componente
en todas las fases presentes en el equilibrio. La solucién
a este problema la obtuvo Gibbs cuando introdujo el concep~-
to de potencial quimico., El objeto de la termodinémica es-
relacionar el potencial quimico de una sustancia con canti-
dades fisicamente medibles como son la temperatura, la pre-

8ién y la concentracién.

No se puede calcular el valor absoluto del potencial

quimico pero s{ sus cambios debidos a alteraciones de las

variables independientes, temperatura, presién y composi-

cién.

Para una sustancia pura i, el potencial quimico estd -
relacionado con la temperatura y presién por la ecuacién ai

ferencial:
a b § = - szjar + vy ap (22)

donde s; es la entropia molar y vy el volumen molar.
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Integrando y resolviendo para /J,i a una temperatura-

T y a una presién P:

(T.,P) = . (T¥,PY) - T ar + ? v;dp (23)
/-L i ) /JL 1 ' Trsi pY i

donde el subindice r indica un punto de referencia arbitra-

riamente seleccionado.

En la ec. (23), las dos integrales pueden evaluarse --
con datos térmicos y volumétricos en un rango de temperatu-

ras entre T¥ y T, y un rango de presiones de Pf a P,

Sin embargo., el potencial fL.i(Tr.Pr) es desconocido -

por lo que el potencial a T y P sélo puede expresarse en re

lacién al valor del estado de referencia designado por TYf y

pPr,
La imposibilidad para calcular el valor absoluto del -
potencial quimico hace necesario fijar un estado de referen

cia el cual es llamado estado esténdard.

El potencial quimico no tiene fisicamente un eguivalen
te directo, por lo que debe expresarse en términos de algu-
nas funciones auxiliares, como en el concepto de fugacidad,

siendo dichas funciones m&s fécilmente identificadas con la
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realidad fi{sica.

Para simplificar ecuacién de equilibrio, Lewis conside
r§ primerc al potencial quimico para un gas ideal puro y ge
neralizé el resultado obtenido del caso ideal a todos los -

sistemas.

De la ec. (22):

(9

T (24)

Sustituyendo la ecuacién de los gases ideales,

RT
P (25)

vi =
e integrando a temperatura constante:

o P
/L‘LL _/L‘LL = RT in ~;5 (26)

La ec. (26) nos dice que para un gas ideal, a tempera-
tura constante, el cambio en el potencial quimicn .. _.Je una
presién P° hasta la presién P es igual al producto RT por -
el logaritmo de la relacién de presién P/P°. Por lo tanto,

a temperatura constante, el cambio de la cantidad termodiné
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mica en una funcién logaritmica simple de una cantidad real

como lo es la presién.

La ec, (26) s6lo es v&lida para gases puros e ideales;
con objeto de generalizarla Lewis definié una funcién £ 1lla
mada fugacidad para describir un cambio isotérmico para - -
cualquier componente en cualquier sistema, s6lido, lfiquido-
© gaseoso, ya sea formado por una mezcla o por una sola sus

tancia, ideal o no.

Introduciendo la fugacidad en la ec. (26) se tiene:

o f|
Fh - Fi = RT In— (27)

%lho fi son arbitrarias pero no pueden ambas seleccionarse
|
independientemente; cuando se escoge uno, el otro valor que

da determinado.

Para un gas ideal puro la fugacidad es igual a la pre-
sién, y para un componente i en una mezcla de gases ideales
es igual a su presién parcial y{P. Como todos los sistemas,
puros o formando mezclas, tienen un comportamiento ideal a-
bajas presiones, la definicién de fugacidad est& completa -

con el siguiente limite:
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_— 4 cuando P—0

(28)

donde y; es la fraccién mol del componente i.

Lewis llamé “actividad", representada a, a la relacién
f/f°, la cual indica qué tan activa es una sustancia en re-
lacién a su estado estfindard ya que proporciona una medida-
de la diferencia entre el potencial quimico de la sustancia
en el estado que intaresa y el estado esténdard. Como la -
ec. (27) se obtuvo para un cambio isotérmico, la temperatu-
ra del estado asténdard y el estado actual debe ser la mis-

La relacién entre fugacidad y potencial quimico propor
ciona una gran ayuda para interpretar las variables termodi
némicas fisicamente. Es diffcil visualizar el concepto de-

potencial guimico, pero no el de fugacidad.

La fugacidad es una "presién corregida® - r:.. un com-
ponente en una mezcla de gases ideales es igual a la presién

parcial de ese componente.

La fugacidad transforma de manera conveniente la ec. -~
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(21) lo cual es fundamental en el equilibrio de fases.

Aplicando la ec. (27) a las fases o y 3 se tiene:

a o Q fl'a
%Li—-}Li = RT In Lo (29)
I

B
_B__ ° B =RT | Pi
Fir oy N (30)

Sustituyendo las ecuaciones (29) y (30) en la relacién

de equilibrio, ec. (21), se tiene:

a
i

:°a =/L,Li°B+ RT In 7B (31)

1 I

oa
/L‘Li + RT In _f

A partir de la ec. (31) se considerarén dos casos:

Primero.- Se supone que el estado esté&ndard para las -

dos fases es el mismo, es decir:
oQ OB
= )

Yy en este caso

fio a..': ? OB (33)
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Sustituyendo las ecuaciones (32) y (33) en la ec. (31)
se obtiene una nueva forma de la ecuacién fundamental del -

equilibrio de fases:

a B
RT In = RT In fi

IOQ flOB
nf, % % = n fiB— in fi°B

Yy se llega a:

(34)

Por otra parte, se supone cue los estados esténdard de
cada fase est&n a la misma temperatura pero no a la misma -
presién ni tienen igual composicién. un tal caso se usa --
una relacidn exacta entre los dos estados esténdard: de la-

ec, (27):

oQ

oQ OB fi
/—‘Li - /LLi = RT In Tm"

(35)

Sustituyendo esta ecuacién en la ec. (31) obtenemos la ec.-
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(34). Asi{, arreglando la ec. (31):
oea ._°B— RT In ._fI_B_ — RT | _Li_
/L‘I’I /L'I’l f|°B n f,oa
Igualando las ec. (31) y (35):
f.oQ ¢ B f£.9
RT In —t—- = RT In — - RT In —+—
fioB fioB fioa
fB f.a f,oa
|n ! —_ | ! - =
£.°B " Tfeq Ay
I [f'B ioa fIOB -
"Ife Y Tfe Y Tiee | T
B B
fi ﬁ
de dondes:
I
La ec. (34) permite reemplazar, sin perder c¢. -

(34)

Jeaagad,

la ecuacién de equilibrio en términos de potencial gquimico-

por una ecuacién cuec indica gue la fugacidad de cualquier -

especie quimica debe ser igual en todas las fases para un -
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sistema en equilibrio. La condicién de que las actividades
sean iguales se cumple s6lc para el caso especial donde los

estados estdndard en todas las fases son igquales:

La ec. (34) es equivalente a la ecuacién (21) y desde-
un punto de vista estrictamente termodinfmico no hay prefe-
rencia de una sobre otra. Sin embargo, desde un punto de -
vista de aplicacién de la termodinémica a problemas f{sicos,
es més conveniente una ecuacién que iguale fugacidades que-

una cque iguale potenciales.

As{ pues, la ec. (34) es una relacién fundamental en el
criterio de egquilibrio, semejante a la ecuacién que iguala-

potenciales gqufmicos,
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e) C8&lculo de Propiedades Terpodin&micas a partir de datos

Volumétricos.

Las propiedades termodiné&micas de una sustancia, pura-
o formada por mezcla, pueden calcularse a partir de datos -
térmicos y volumétricos. Para una fase dada (sélida, liqui
da o gaseosa), las mediciones térmicas (capacidades calori-
ficas) dan la informacién sobre cémo dichas propiedades va-
" rfan con la temperatura, mientras que las medidas volumétri
cas indican cémo dichas propiedades varfan con la presién o
densidad. Siempre que ocurre un cambio de fase (por ejem--
plo, fusién o vaporizacién) son requeridos datos térmicos y

volumétricos para carvacterizar este cambio.

A menudo se expresan ciertas funciones termodinémicas-
de una sustancia en relacién a las que tendrfa la misma sus
tancia como gas ideal a iguales condiciones de temperatura-

y composicién y a una presién o densidad determinada,

La fugacidad es una funcidén de este tipo nor:. ¢ _u va-
lor numérico siempre es relativo al de un gas ideal a fuga-

cidad unidad, es decir, la fugacidad en el estado esténdard

[}
5

atm,

en la ec, (27) es generalmente un valor fijo igual a 1-
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La fugacidad es una funcién termodin&mica de interés--
primordial porque cst& directamente relacionada al poten- -
cial quimico que a su vez tiene igual relacién con la ener-
y{a libre de Gibbs, obteniéndose ésta, por definicién, de -
la entalpia y de la entropia. Por lo tanto, el cflculo de-
fugacidad a partir de datos volumétricos debe basarse en cd
mo la entalpia y la entropia, a temperatura y composicién -
constantes, estén relacionadas con la presién. Esto se lo-
gra mediante las ecuaciones de Maxwell y se obtienen rela--
ciones exactas para las funciones termodiné&micas U, H, S, A
y G, de las cuales se deriva el potencial quimico y final--

mente la fugacidad.

S1i se considera una mezcla de composicién constante de
ben espacificarse dos variarles adicionales gque comunmente-
son la temperatura vy la presién. Zin umbargo, los datos vo
lumétricoz aon generalmente expresados por una ecuacién de-
estado la cual tiene como variables independientes a la tem
peratura y al volumen por lo que es convenients + -~ . Las -

relaciones termodiné&émicas en funcién de esas variabies,

Presién y Temperatura como variables independientes,

A temperatura y composicién constantes se puede usar -
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una de las relaciones de Maxwell para conocer el efecto de-

la presién en la entalpia y entropia.

__ﬁﬁnJ _ (jix_\ (36)
( 5 P st ) 0T
S vV > dpP
d - - L v
S ( 3T PnT (37)

la ec, (4) dice:

di = vdP + Tds

sustituyendo dS en la ec. (4) se tiene:

dH =vd P-T (§ﬁ¥> dP

5T ) P.nT
Cfyot (B
dH = [V T <8T e ar | 9P

(38)

L.as relaciones (37 y (28) son bésicas para derivar las

ecuaciones deseadas,

En las relaciones gque se obtendrén el significado de -

las variables es el siguiente:

h°i = entalpia molar del componente i puro como gas ideal-

a la temperatura T,
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a°i = entropia molar del componente i puro como gas ideal

a la temperatura T y 1 atm,
o

n; = nimero de moles del componente i
n, = nimero de moles totales

Yy = fraccién mol de i = n; / n,
La presién P esté en atmésferas.

Todas las propiedades extensivas representadas por le-
tras maydscular (v, U, H, S, A y G) indican la propiedad to
tal para ny moles y por lo tanto no esté&n en base molar., -
Las propiedades extensivas en base molar se denotan por le-

tras mindsculas (v, u, h, 8, ay g).

o =( [v-7 (8—V> dP-PV + 5 ni hi
o 3T/PnT : b

(39)
/P _8_\_/__) il o :
H=BO[V-T(8TPT 4P + T 0 hj
(40)
“Inr R 3V °
. |nr _ ) . . S ni s
5~g [P KST )PnT]dP R % ni In Y|P+i ni s
(41)
P o e}
A:S [V— nr R ] dP + RT Z n; In YiP—-PV1-Zru(hi—TQ )
0 P i i (42)
(7 nr R _ ' (e .0
G—\ V- dP+RT = niIn Y, P+ 3 njl hi —Tsi
Jo P [ ' (43)
Pr—  RrT o o
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y finalmente:

i (1= R
RT In YP_S [U. e ]dP (a5)

donde ;i es el volumen molar parcial de i y

. _ [ 8V .
Ui = < 5 n, ) T,P,nj

Coeficiente de Fugacidad,

La relacién adimensional £i/y{P es denominada “coefi-

ciente de fugacidad y se denota por ¢j ; as{, por defini--

cién:
b= o
V.
YiP (46)
Sustituyendo esta ecuacién er la (45):
| " )
: — RT
s - — d
n i RTg[U! PJP
0
P
. I — RT
d’l = ex P —R-T_S <Ui_ ——P——>dp
0 (47)

Cuando se tiene el caso de un componente puro:

—

vy = vji (48)
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Y la ec. (45) queda:

f _\F RT
In<F’)iwm"RT So[Ui" P ]dp (48)

donde v; es el volumen molar de i puro. La ec. (47) fre-~ -

cuentemente es expresada incluyendo el factor de compresibi

lidad z:
f P(zi-1)
In <—~——> = :
P /i puro So p dP (49)
donde
;. _PU

e) Temperatura y Volumen como Variables Independientes.

Las propiedades volumétricas de los fluidos son més co
min y simplemente expresadas por las ccuaciones de estado en
las cuales se encuentra explicita la presién, por ésto es --
més conveniente calcular las propiedades termodinimicas en-
funcién de la temperatura y el volumen como variables inde-

pendientes.

A temperatura y composicién constantes se pueden emple
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ar las relaciones de Maxwell para dar el efecto del volumen

en la energfa y entropia,

[ _§_i> _ <_5_P_)
\ SV/T,nr  \8T /vVv,nT

(51)
S P dVv
- (39)
3T / V,nT (52)
la ec. (2) nos dice:
au = TdsS - Ppdv

sustituyendo 4S5 de la ec. (52) en la ec. (2) se llega a:

3 P

) dV - Pd V
ST/ VnT

o=t

o[ (32 r -2 o

(53)

Las ecuaciones (52) y (53) soa is base para la deriva-
cién de las funciones en términos de temperatura y volumen,

las cuales se expresan enseguida,
Las unidades de V/n;RT son atmésferas .

Las variables indican los mismos que para las ecs, - -

(39) a (47) y
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[}
Ly = ho, - RrT

(o]
,LL| = energia molar de i puro como un gas ideal a la tem-

peratura T,

@ S P o
U‘S (B e vz e

v (54)
e 4] Sp o
H:S [P—T <—8—T‘)V,nT]dV+ PV+2i: n; U;
v (55)
® rn R 3P v °
S=s T ( dV+ R % njln — + 3 nj S,
y [ v 3T ,)\/,nT] : n; RT : (56)

@
A:S [— TR Pl AV -RT T onjin Y 43 ni<Ui°—Tsi°

;@
n+R o 0
G = !-____T__+ P}dv+PV—RTZn;In v + 3 n, (Uj-Tsi
L v : nj RT < !
v ' : (58)

nj Vv niRT (60)

La ec. (60) puede escribirse en su forma mds uszual:

f(® 5P> _RT] _
RT In S [(N e CARLUILE: 1)

y por dltimo, como ¢i = fi/yip se tiene:
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(62)

La ec. (62) da la fugacidad del componente i en térmi-
nos de la temperatura y el volumen como variables indpendien
tes y es similar a la ec. (47) teniendo ésta la fugacidad -

en funcién de la temperatura y la presidn.

Para un componente puro la ec, (62) es:

s @

n (-L)_ N Jav-RT Inz +RT (2-1)
P /i PURO RT ),

TP RT
irriiava

(63)

Las ecuaciones (39) a la (47) permiten calcular todas-
las propiedades termodin&micas para cualquier sustancia re-~
lativas al estado ideal a 1 atm v <« 32 misma temperatura y-
composicidn, siempre que se tenga informacién del comporta-

niento volumétrico en la forma:

o
i
-

v = f(Ta P' nll nzooo.)

Con objeto de evaluar las integrales en las ecs. (39)~

a (47), la informacidén volumétrica requerida debe estar dis
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ponible no solamente a la presién P donde se desean las pro
pledades termodinfmicas, sino para todo el rango de presién

de O a P,

En las ecs. (54) a (62) la cantidad V que aparece en -
el producto PV es el volumen total a la presién P del siste
ma y a la temperatura y composicién del mismo, Este volu--
men V se calcula mediante una ecuacién de estado del tipo -

de la ec. (64).

El problema para el cdlculo del coeficiente de fugaci-
dad 45 no estf propiamente en la ec. (47), sino en la ec.
(64), la cual indica gque el volumen es una funcién de la --
temperatura, de la presién y del nimero de moles de cada es

pecie presente,

Desafortunadamente no hay una ecuicién de estado gene-
ral aplicable a un gran nimero de sustancias puras y 2 mez-
clas en amplio rango de condiciones incluyendo el estado 1{
quido (fase condensada). Hay algunas ecuaciozes 7. c:..ado=-
vélidas sSlo para un ndmero limitado de sustancias, sin em-
bargo, estas ecuaciones tienen casi siempre a la presién ex

plicita y no al volumen. Por ésto es necesario expresar --
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las funciones termodinémicas en términos del volumen y de -

la temperatura, més que de la presién y temperatura.

Las ecs,., (54) a la (62) permiten calcular las propieda
des termodindmicas relativas a las propiedades de un gas --
ideal a 1 atm y a la misma temperatura y composicién, siem-
pre cue se tenga la informacién del comportamiento volumé--

trico en la forma:
P = f(Tc Ve nll nzlo-o) (65)

En la mayoria de las ecuaciones de estado aparece la P
explfcita en la forma de la ec. (65), y por &sto, para pro-
blemas de equilibrin de fases se utiliza la ec. (62) por --

ser mds apropiada que la ec. (47).

Para aplicar la ec. (pl; al ~8lculo de la fugacidad de
un componente en una mezcla, los (aios volumétricos deben -
estar dispocnibles preferentemente en la forma de una ecua--
ciér de estado a la temperatura en consideracién y como una
funcién de la composiclédn y densidad, desde denc.can igual-
a2 O hasta la densidad que interesa, la cual corresponde al-
l1{fmite inferior de V en la integral. La densidad molar de-

1a mezcla nt/v, correspondiente al limite inferior de la in
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tegral debe encontrarse a partir de la misma ecuacién de es
tado, porque las condiciones especificadas son usualmente -
la composicién, temperatura y la presién, y no precisamente
richa densidad. Este c8lculo es tedioso porque se tiene --
cue hacer por tanteos, es decir, por métodos de prueba y --
error. Sin embargo, sin considerar el nimero de componen--
tes en la mezcla, el cllculo sblo necesita efectuarse una -
vez para cualguier temperatura, presién y composicién, ya -
cue la cantidad V en la ec. (62) es para toda la mezcla y -
se usa en el cdlculn de las fugacidades para todos los com-
ponentes. S&lo si cambian la temperatura, presién o la com
posicién, debe repetirse el tanteo. Este tipo de cflculos-
normalmente son muy iargos y complicados pero se facilitan-
en gran forma usando las computadoras para su realizacién:-
as{ pues, gracias a las moderwas computadoras electrénicas-~

se puede superar esta dificultad.

La mayor desventaja de e¢sta clase de cllculos no es --
computacional, sino es el hecho de¢ que no se tism - .. Zcua
cibén de estado que pueda aplicarse satisfactoriamente a mez
clas en un rango amplio de densidades, desde O hasta la den
sidad del 1fguido. Es esta deficiencia la que sugiere que-

los cdleculos de equilibrio de fases basados solamente en da
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tos volumétricos resultan dudosos frecuentemente.

Para determinar los datos volumétricos con el grado --
de exactitud necesario se requiere realizar un buen trabajo
experimental, y resulta mds econdémico medir el equilibrio -
de fases directamente que hacer las medidas volumétricas.-
Para aquellas mezclas donde los componentes son similares -
f{sicamente, por ejemplo, mezclas de hidrocarburos paraffini
cos, una ecuacidn de estado es un medio apropiado para cal-
cular el equilibrio 1lfquido vapor porque pueden hacerse di-
versas simplificaciones concernientes al efecto de la compo
sicibén en el comportamiento volumétrico:; pero a&ain en esta -
situacién relativamente simple hay mucha ambigfiedad cuando-
se intentan predecir propiedades de una mezcla al utilizar-
las constantes, determinadas a partir de los componentes pu
ros, en la ecuacidn de estado para las mezclas. La esencia
de la dificultad se presenta cuando se mezclan los métodos,
es decir, en cémo se van a combinar las constantes determi-
nadas de los componentes puros para obtener las - - . _os-
para las mezclas. Se ha visto que pueden obtenersc brenos-
resultados s88lo cuando la combinacién de los métodos se hi-

zo considerando la naturaleza de los componentes, la tempe-
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ratura y la densidad.

En suma, la ecuacién de estado empfrica como medioc pa-
ra determinar el equilibrio de fases no es muy prometedora-
porque generalmente no se tiene un conocimiento exacto de -
las propiedades volumétricas de la mezcla a densidades al--
tas. La ec. (62) para el céllculo de las fugacidades es - -
préctica para mezclas en estado de vapor pero no para mez--
clas condensadas. La exactitud en el célculo de la fugaci-
dad con la ec. (62) depende directamente de la validez de -

la ecuacidén de estado utilizada en dicho c&lculo.

Para determinar los valores de las constantes en una -
ecuacién de estado apropiada debe tenerse una gran cantidad
de datos experimentales y alguna base tedSrica para predecir
las propiedades volumétricas y en un caso ti{pico es poca la
informacién que se tiene al respecto. Existen datos reales
para las sustancias mds comunes pero éstas constituyen sélo
una pequefia fraccién de su total. Los datos volumétricos -
reales son escasos ailn para mezclas binarias y =on raros pa
ra las gque contienen més de dos componentes. Considerando-
a mezclas ternarias ( o de mds componentes), cuyo nimero es

pr&cticamente infinito, es claro que nunca se tendrén sufi-
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Solucién ideal.

Se ha mostrado repetidamente cque una descripcién cuanti
tativa de un hecho natural puede lograrse, la mayoria de las
veces, idealizando ese fendmeno, es decir, estableciendo un
modelo f{sico o matemftico simplificado el cual describa el
comportamiento esencial sin considerar detalles. E1l fenéme
no se relaciona con el modelo idealizado mediante varios --
términos de correccién que lo interpretan fi{sicamente y en-
algunas ocasiones pueden describir cuantitativamente los de
talles que no fueron considerados en el proceso de idealiza

cién.

Un2 solucién ideal lfquida es aquella en donde a pre--
sién y temperatura constantes la fugacidad de cada componen
te es proporcional a alguna medida de éu concentracién que-
usualmente es la fraccién mol. Esto ¢z, a temperatura y --
presién constantes, para cualguier componente i en una solu
cién ideal se cumple que:

el

donde el {ndice L se refiere a la fase l{cuida y R, es una

constante de proporcionalidad dependiente de la temperatura



42,

y la presién pero no de la composicién. 5i l1la ec. (66) es-
vflida para el rango total de composiciones (desde xy = 0
hasta x; = 1) la solucién es ideal en el sentido de la ley-

de Roult. Para una solucién tal, a x, = 1 se tiene que la

i
constante de proporcionalidad Ry es igual a la fugacidad -
del l{quido puro i a la temperatura de la solucién. La fu-
gacidad en el estado estfndard de un lfquido puro i a la --
temperatura del sistema, generalmente es tomada como la pre
8i6n de saturacién P: del componente i puro. En este caso,

si las fugacidades se hacen iguales a las presiones parcia-

les se obtiene la relacién conocida como ley de Roult:

8
Pi = Pixi

Funciones Exceso.

Estas funciones son propiedades termodindmi-. . uc solu
ciones las cuales estén en exceso respecto a aquellas que -
tendrfa una solucién ideal a las mismas condiciones de tem-
peratura, presién y composicién. En una solucién ideal to-

das las funciones exceso son igual a cero. La energfia de -
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Gibbs en exceso, por ejemplo, estf definida por:

" = G(sol. real ~ S(sol. ideal a las
aT, Py x) mismas T, P y x) (67)
Relaciones similares a la ec. (67) son vAlidas para el
volumen VE, la entropia SE, la entalpia HE, energfa interna
UE vy 1a ehergia de Helmholtz AE, todas en exceso. Las rela
ciones entre las funciones exceso son exactamente las mis--

mas que las relaciones entre las funciones totales:

' = uE - pvf
GE = gE - s
AE = B . psE

También, las derivadas parciales de las funciones extensivas

en exceso son andlogas a las de las funciones totales.

E
( 3G ) __gE
3T P, X

5GE /3T __ HE
ST P, X T2

_JiiiE__> _E
( S P T, X =V

Las funciones exceso pueden ser positivas o negativas,
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cuando la energf{a de Gibbs en exceso de una solucién es ma-
yor cue cero se dice que la solucién presenta una desvia- -
cién positiva de la idealidad, mientras que si es menor que

cero la desviacién de la idealidad es negativa.

Las funciones parciales en exceso son definidas -
de una forma completamente an&loga a la utilizada para las-
propiedades termodin&micas molares parciales., Si M es una-
propiedad termodindmica extensiva, entonces Ei' la molar --
parcial de M respecto al componente i estd definida por:

— SM )
m, ={——
| (Sn.- T, Punj
donde ny es el nimero de moles de i y el subindice j indica
que el nimero de moles de todos los componentes, exceptuan-

do a i, se mantiene constante.
Similarmente:

o E {&)
: 8 ni T| P,nj

Por 2l teorema de Euler:

M=Z ny mj
|
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Y se tiene que:

(68)

Para la termodindmica del equilibrio de fases la pro--
piedad parcial en exceso mids usada es la energia de Gibbs,~
la cual estd relacionada directamente con el coeficiente de

actividad y se definir8 enseguida.
g) Actividad y Coeficiente de Actividad.

La actividad *a" del componente i a temperatura, compo
sicién y presién determinadas, estd definida como la rela--
cién de la fugacidad de i en esas condiciones, a la fugaci-
dad de i en el estado estfindard, el cual tiene la misma tem
peratura de la mezcla y una presién y composicién fijadas -

arbitrariamente. EILsto es:

£, (T,RX) i
. = , Q. =
@ TPX ) = T pexey 0 T ey

{69)

(o}

donde p° y »° son, respectivamente, la presién y la composi

cibén especificadas.

El coeficiente de actividad '. es la relacién de la ac
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tividad a alguna nedida conveniente de la concentracién de-

i, 1a cual es usualmente la fraccién mol xy.

¥y = = (70)

X = (71)

La relacién entre la energia parcial de Gibbs en exce-
80 y el coeficiente de actividad se obtiene recordando la -
definicién de fugacidad. A temperatura y presién constan--

tes, para un componente i en solucién:
l(real ~ Fi(ideal) ™ RT In £i(rea1) ~ fy(ideal) (72)

S4 se introduce la funcién parcial en exceso g? dife~-

rencirando la ec, (67} se tiene:

-x _—
9; = Ui(real) ~ 9i(ideal) (73)

sustituyendo la ec. (73) en la ec. (72):

g1 = RT In —reell (74)

fi(MeaU



47,

da la éc. (71) se obtiene:
(o]
£, 0= ¥ ifixy
y como
(o]
£i(ideal) = *ifj

se ve que para una solucién ideal el coeficiente de activi-

dag ' 4 es igual a 1,
Sustituyendo £; y fj(i3ea1) ©n la ec. (74) :

—E
gi = Rt i i X
X,

y asi:

—E

gt =RT In &,

(75)

51 se sustituye la ec. (68) en la ec. (75) se obtiene por -
dltimo:

E
g~ =RT ’2|? X in %, (76)

donde g© es la energfa molar de Gibbs en exceso.

Como se ha visto, la ecuacién b&sica del equilibrio en
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tre dos fases a y 3, gue se encuentran en contacto y a la
misma temperatura, es igualdad de fugacidades, ec. (34); asf{,

para cualquier componente i en equilibrio se cumple:

si a denota la fase vapor Vy B la fase liquida L:
L

Recordando la definicién del coeficiente de fugacidad

£,V
.
ﬁ P
se¢ tiene que:
\'4 k
y de la ec. {71):
L o
£, = % 14 (79)

Igualando las fugacidades:

o
¢’iYiP = Xqixifi (80)
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donde f? es la fugacidad del componente i en el estado es-

t&ndard.

La fugacidad del componente i en la fase vapor estd en
funcién del coeficiente de fugacidad ¢ ;, de la presién P-
y de la fraccién mol y;: la fugacidad de i en la fase 1fqui

da es una funcidén del coeficiente de actividad &' de la-

ii
fugacidad en el estado esténdard fg y de la fraccién mol -

X,
i

Asi la ec. (BO) proporciona laz igualdad de fugacidades
como criterio de ecuilibrio en términos del coeficiente de-
fugacidad para el componente en el estado de vapor y el coe

ficiente de actividad del componente en el estado l{quido.
Constante de Ecuiliibrio.

La constante de equilibrio ., ur! componente i, el cual
se encucntra distribuido en las fases liquida y vapor, se -

define como:

X, (81)

donde Yy, = fraccién mol del componente i en la fase vapor,
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Yy ' xi = fraccién mol del componente i en la fase 1fqui

da.

Introduciendo a K en la ec. (80) se tiene, por ultimo,
a la relacién de equilibrio como una funcién de las cantida

des termodindmicas: ¢; , X', ff y P

(82)
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1fI.l.a) METODO DE i{.C. CHAO Y J.D. SEADER.

Por cste método se obtiene una correlacién general del

eaquilibrio liquido-vapor para mezclas de hidrocarburos.

La relacién de squilibrio, K, se calcula mediante una-

combinacién de tres factores:

U es una propiecdad del componente 1{cuido puro. Los pa-
rémetros necesarios en esta ecuacidn se determinan especial
mente para los componentes muy ligeros. E1 coeficiente de-
fugacidad ¢ en !a fase vapor se calcula con la ecuacién
de estado de Redlich y Kwong. La correlacién se presenta -
en forma de un conjunto de 2cuvacicnes las cuales son espe-—-
cialmente adecuadas para resolversc <on una computadora di-

gital.

La correlacién se aplica a diversos tipos de hidrocar-
huros incluyendo parafinas, olefinas, aromdticos y natftenos;
también a hidrégeno y mezclas de hidrocarburos. Ha sido --
probada con una gran serie de datos de mezclas de esos com-

ponentes, cue se tomaron de la literatura.
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Debido a la creciente importancia en la industria, de-
mezclas formadas por parafinas, olefinas, aromfticos, nafte
nos y gases inertes, Chao y Seader desarrollaron una corre-
iacién generalizada la cual puede aplicarse a todos los com

ponentes de estas mezclas,
Descripcién de la Correlacién.

La relacidn de equilibrio L del componente i en una -
mezcla, es calculada mediante la ecuacidn (83) cue es la --

combinacién de tres cantidades termodin&micas rigurosamente

definidas:
Y- o 25\
K. = —' = .
| X' Ul $|
(83)
donde
o
U =
| P
La cantidad L)o es una propiedad del compor- ! ai0=-

y puede correlacionarse con los principios de los estados -
correspondientes. El coeficiente de actividad ¥ usualmen-

te se expresa en términos de la ec. de van Laar o de una --
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ecuacién del tipo de la Margules, La ecuacién de Hildebrand,
que pertenece al tipo de val Laar, se usa en este caso. ILa
ecuacién de estado utilizada para ¢ es la de Redlich y --
Kwong, ya que produce resultados satisfactorios en un amplio

rango de condiciones.

Coeficiente de Fugacidad para el Componente Liquido Pu

Xo.

Esta cantidad es una propiedad termodinémica bien defi
nida bajo condiciones donde el componente puro exista en es
tado 1{quido, por lo cue puede calcularse mediante correla-
ciones generalizadas que estén en términos de la presién y-
la temperatura reducida. En condiciones donde el componen-
te no exista como liquido puro, la cantidad L}oi se vuelve-

hipotética y tienen que usarse correlaciones diferentes.

La extensién del coeficiente de fugacidad del l{quido-
se relaciona con los trabajos de Pitzer acerca de la modifi
cacién del principio de los estados correspondgp Y -
selecciond esta forma porque presenta una ecacién algebréi-

ca simple. Asf{, U °© estf dado por:

log U® = log U ® 4+ wieg v V) (84)
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L)(O) = coeficiente de fugacidad del fluido simple en el --

estado l{cuido.
U S factor de correccién del coeficiente de fugacidad.
w = factor acéntrico.

El primer término del lado derecho ( U (o))' da el --
coeficiente de fugacidad del fluido simple caracterizado por
un valor O del factor acéntrico. El segundo término es un -
factor de correccién, de acuerdo a las desviaciones de los -

fluidos reales de los fluidos simples.

Las dos cantidades U (o) y U (1) son dependientes sé-
lo de la presién y de la temperatura reducidas, L)(o) est& -
dado por:

log UP=Ao0 + A1 /Te +Az T + Az Teo + Aa T¢°
2. 2
+(As + Ae Tr + A7 T  Pr +(As + A9 T¢ ) P

— log Pr

la cantidad U (1) estf definida por:

log L1(1) = -4,23893 + 8,65808 Tr - 1,22060/Tr

~3.1524 Tr2 -0.025 (Pr-0.5) (86)
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donde Tr = temperatura reducida = T/Tc y

Pr - presién reducida = P/FPc.
Los coeficientes en la ec. (85) aparecen en la tabla 1.

Para metano e hidrbégeno, la temperatura usual de inte--
rés estd muy arriba de sus puntos criticos, correspondiendo-
a valores excepcionalmente altos de temperatura reducida. Ba
jo estas condiciones se puede anlicar la ec. (85) con los -~
coeficientes especiales que aparecen en la tabla l. El va--

lor de w para estos dos componentes se toma como cero.

FLUIDOS SIMPLES METANO HIDROGENO
A 5.75748 2.43840 1.96718
Ay - 3.01761 - 2.24550 1.02972
A, - 4.98500 - 0.34084 - 0.054009
Aq 2.02299 0.00212 0.0005288
Ay 0 - 0.00223 0
A 0.08427 0.10486 0.008585
Ag 0.26667 - 0.03691 o
Ao ~ 0.31138 C 0
Ag ~ 0.02655 C 0
Ag 0.02883 0 0

TABLA 1

in general, con el objeto de determinar el coeficiente-

. o . R
de fugacidad U ~, deben conocerse tres constantes para cada-
componente: presidn critica, Pc; temperatura critica, Tc: y-

el factor acéntrico, w.

coeficiente de Actividad en una Solucién Liquida.
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En esta correlacién las soluciones liquidas de hidrocar
buros se consideran como soluciones regulares, las cuales se
caracterizan porgue su exceso de entropia es igual a cero. -
Lcualquier comportamiento no ideal se debe solamente al calor

de solucidn.

La siguiente ecuacién, propuesta por ilildebrand, se usa

en este trabajo:

v, (8-8)7
RT

n &

(87)
La ec. (B7) recquiere dos constantes para cada componen-

te: el parfmetro J¢ solubilidad 3 ; y el volumen molar 1i--

guido Vi'

La cantidad S es un valor promedio del par&metro de-

solubilidad de la solucién:

‘ 88

>
S =

x; = fraccién mol de i en la fase ligquida.

Los valores de § LYV fueron determinacdos con datos-

experimentales del equilibrio., E1 desarrollo de las relacio
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nes para ~stas cantidades se hace posteriormente.

Coeficiente de fugacidad en una Mezcla en Estado de Va

pox- L]

La ecuacidn de estado utilizada para el cdlculo del --
coeficiente de fugacidad en mezclas en estado de vapor es -
la ecuacidn de Redlich y Kwong, la cual recquiere dos cons--
tantes para cada componente y estdn directamente relaciona-

das con la presién critica. La ecuacidén es la siguiente:

[-h B I+h
(89)

z = factor de comnresibilidad,

A 2 11 Ai
) 2.5 0.5
A; = (0.4278 ISi )
Pci Tci2'5
B = % YyBy
B; = 0.0867 __T€i



58.

h: es un factor de densidad.

yy: fraccién mol de i en la fase vapor.

El coeficiente de fugacidad ® se deriva en términos-

del factor de compresibilidad:

In ¢i=(z—|)-%—— n(Z-BP) - AT [2%}-%’-]-
in (1 + Egi (90)

No puede esperarse gran exactitud de una ecuacién de -
estado que tenga dos constantes, y la ec. de Redlich y Kwong
no es la excepciédn. Sin embargc, el coeficiente de fugaci-
dad calculado a partir de esa ecuacién estd de acuerdo con-
el calculado con la ecuacidén de Benedict-Webb y Rubin, en -
condiciones especificadas en la siguiente seccién, Esto se
debe a que la ec., de Redlich y Kwong se usa aguf sélo para-

calcular las propiedades de la face vapor.

£l coeficiente de fugacidad calculado con esta ecuacién
tiende a ser menos confiable cuando la presién se incrementa

y se acerca a la presién critica de la mezcla.

Restricciones,

La correlacién ha sido probada con una gran cantidad de
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datos experimentales recopilados. Los resultados muestran-
que la correlacién no es vdlida fuera del rango de condicio
nes especificado enseguida. El promedio de desviacién den-

tro de este rango se presenta en la tabla 2,
a) Para hidrocarburos (excepto metano):

Temperatura reducida: 0.5 a 1.3, basada en la tempera-~

tura critica del componente puro.

Presién: hasta 2000 lb/in2 abs., pero que no exceda =--

0.8 de la presién critica del sistema, aproximadamente.
b) para gases ligeros: - hidrégeno y metano,

Temperatura: desde -100°F hasta aproximadamente 0,93 -
de la temperatura pseudoreducida de la mezcla liquida en --
equilibrio, pero ques no exceda 500°7, ia temperatura pseu-
doreducida se basa en el promedio molar de la temperatura-

critica de los componentes,
Presifn hasta 8000 1b/in2 abs,

Concentracién: hasta aproximadamente 20% en mol de --

otros gases disueltos en el l{quido.



60,

Comparacién de la correlacidn con los datos experimenta

les y con la ec. de BWR.

COMPONENTE % ABSOLUTO DE DESVIACION
CCRRELACION ECUACION
CHAQO Y SEADER BWR
Parafines:
Metano 8.9 Se2
Etano 9.2 10,2
Propano 6.8 7.5
i-Butano 5.4 4.8
n-Butano 7.1 7.2
n~Pentano 9.6 8.8
n-texano 8.3 5.3
n-lieptano 8.3 11.3
Olefinas:
Btileno 10.8 11.0
Propileno 5.3 3.4
i-Butileno 3.8 3.8
TOTAL 7.9 7.7

TABLA 2

significado relative de U 2, 5.y ¢ ie

ara aplicur 12 correlacidn es conveniente entender el
significado relativo de estos tres factores, bajo diversas-

condiciones.

21 cocficiente de fugacidad del 1lfquido puro U © re--

fleda los cfectos d= la presién, de la temperatura y del ti
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po de componente, 7Toma el valor de K ideal, es decir, su -
valor es idéntico al de K, cuando la mezcla en estado de va

por es ideal, vy la solucién ligquida también es ideal.

E1 coeficiente de fugacidad en la mezcla ¢ i tiene ~--
siempre un valor cercano a la unidad a presiones suficiente
mente bajas. Cuando la presibfn se incrementa, decrece mar-
cadamente para componentes pesados, sin embargo, para gases

ligeros, cambia s8lo ligeramente,

£l coneficiente de actividad E‘i para la solucién liqui
da, tiende a la unidad para compuestos que estdn presentes-

en una concentracién elevada.

El valor de k del propano en un sistema hidrégeno-propa
no e2s tipico de un componente pesado. Como la solucién 1i-
cuida consiste casi totalmente de propano, su coeficiente -~
de activilad es cercano a la unidad, Entonces, K es aproxi

watarcnte igual a U °y ¢ .

El efaecto del coeficiente de actividad =oL:. el valor-
de KX para componentes ligeres es ejemplificado en el caso -
del wetann. La tabla 3 muestra valores de K calculados y -

valores cxperimentales para metano en varias mezclas bina--
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rias a una temperatura y presidn determinedas., La gran di-
f2rencia ontre los dos valores se debe, principalmente, a -

la: variaciones en los coeficientes de actividad.
TABLA 3

valores de K para metano en varios disolventes a 150°F

y 800 1b/in? abs.

K K 70
DISOLVENTE EXPERIMENTAL CORRCLACION DESVIACION
n-Butano 3.53 3.59 4.5
n-Fentano 4.00 3.98 - 0.5
n-iieptano 4,59 4.41 - 3.9
n-Drcano 4,79 4.87 0.9
Lenceno 8.20 8.15 - 1.8
Tolueno 7.20 7.23 0.3
Ciclopentano 5.85 5.25 -10.3
Ciclohexano 6.53 5.49 -15.8
Metilciclohexano £.75 4,91 ~14.6

Nesarrollo e las correlacionsas,
[.esarrollo empirico de las ecvaciones de inildebrand.

Las oonotante- requeridas 2n la ecuacién de Hildebrand
e¢stdn definidas en término de las propisdades del componen-
te puro. Tl pardmctro de soluhilidad estd cefi...uc como la
raiz cuadrada de una densidad de energia:

5 = (Lfu)z

(91)
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v: copergfa de vaporizacién.

V: volumen molar del ligquido,

Prausnitz, Edwister y Chao demostraron la aplicabilidad
de esta ecvacién en soluciones de hidrocarburos. El paréme
tro de solubilidad y el volumen molar son funciones de la -
temperatura. En el trabajo de Chao y Seader se encontrd --
gue no es apreciable la pérdida de exactitud si las cantida
des - y V son consideradas como constantes caracteristicas
de un componente. ~demds, esta simplificacién asegura que-
el exceso de energia libre sea independiente de la tempera-
tura, como se recuicre para eliminar el exceso de entropia-

en una solucibén regular,

Asi, cuando se asus> unad solucildn regular, es posible-
svaluar lacs propiedades V y & de todos los componentes a -

una temperatura de referencia, la cual se tomo como 25°C,

snta consideracidén no puede aplicarse para determinar-
las constantes 3 y V para gases ligeros, como met = . _cano

ztileno, Para estas sustancias, la temperatura de 2Z5°C -

¥

eg superior a la temperatura critica o esté muy cercana a -

olla,



Las constantes para los componentes ligeros fueron tra
tadas como parfmetros empiricos determinados de los datos -
erperimentales. La forma usada en este método difiere prin
caipalmente en que V es tomado como volumen molar parcial: -

s6lo O fue determinada de los datos.

Para metano, etano y etileno los volimenes parciales -
fueron tomados de las recopilaciones de Hildebrand y Scott.
21 valor para el hidrégeno se tom$ de los trabajos de - - -
Lachowicz. La ligera variacién del volumen parcial con el-
disolvente, composicién y presién fue despreciada debido a-
la falta de datos:; en lugar de ésto, se usa un valor repre-

sentativo,

Ul pardmetro d: solubilidad para componentes ligeros -
fue determinado para mejorar el valor de K en mezclas de hi
drocarburoz de diversos tipos y bajo vn amplio rango de con
Jiciones <o temperatura y presién. El procedimiento fue el

siguiente:

Rearreglando la ecuacién (83) se tiene:

: (83-a)
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sacando loyaritmo:s a l1a ec., (83-a) y cambinando con la

ec., (87): >
ViU (8,-8;)°
° _ , . _ 1 i i
InUijk~— In ct)ijk + In Kljk RTk
donde
xlvi .
U, = ——*L = fraccién del volumen del compo-
% XjVj nente i on la solucién 1liguida (92)

La expresién para el coeficiente de actividad se ha re

ducido a una forma mds adecuada para mezclas binarias.

3 ; denota al pardmetro de solubilidad del componente

ligero (soluto) cue se estf determinando, y & 3 el valor -

para el disolvente rue ha sido calculado de acuerdo a la -~

~o. (91) . Todas las cantidades de la ec. (10), excepto - -

1, ?'k y & ;. Pueden calcularse Je datos experimentales -
i

drl equilibrio l{icusjido-vapor.

Come L)ﬂ,k gopende s8lo de la temperatura y de la -
ij
[o]
presidn, todas las U a las mismas condiciones, deberf{an-
sexr iguales, si las relaciones tedricas son axaccas v los -

datos experimentales precisos. Asi se selecciond el valor-

de 8 I Matemdticamente éste puede considerarse como un-

problema de minimos cuadrados. Esto significa que la canti
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dad siguiente es minimizada:

o o 2
S = % ? (In zjijk ljik )
(93)
donde
- | o
US s i B Ui

Sustituyendo la ecuacién (92) en la ec. {(93) y determi

nando el valor de 3 ; correspondiente al minimo valor de S,

cuando “§u§ - T 0 1
5 8
2
88 _ 45 v I[.___\f,U‘k (8; 8i) _ Z{Vivjk (8i S_j)}]
5 5. K RT) | " ] RT,
v. U5 (8, -8)°
[m Pijk T In Kijy ~ = JRTk' J
__1_24!/ vi Uk (8;-8;)
n, n K +In Kijk — RT, ]-O
(94)

Esta s una ecuacién en & ie Cada vez que se resuel-

ve esta ecuacidn se¢ obtiene el parfimetro de solubilidad que
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carvacteriza mejor el comportamiento de solubilidad de un com
ponente ligero en particular, bajo todas las condiciones in

vestigadas.

Sc recopild una gran coleccién de datos experimentales
para la determinacién del pardmetro de solubilidad del hi--

drbégeno, metano y etano, de acuerdo a este procedimiento,

El pard&metro dc¢ solubilidad determinado para etano fue
ligeramente ajustado para que guedara dentro de la curva pa
ra parafinas normales. Esta curva fue usada entonces para-
determinar el valor para el propano., Los volumenes molares

se hicileron uniformes de la misma manera.

La falta de datos del etileno en disolventes de varios
tipos, hace imposible determinai sus par8metros de solubili
dad corn este procedimiento. vl valior nara lar olefinas 1li-
geras fue nbtenido por extrapolacidén siguiendo la tendencia
. las peratiras, por 1o que estos valores estdn sujetos a-

incertidumbre,

La exactlitud ¢= la ecuaciédn de Hildebrand no es sufi--
ciente para diferenciar entre el comportamiento de isémeros

homélogos ¢n solucibén. El parémetro de solubilidad de para
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finas isdmeras es considerado igual al de la parafina normal,

y los isbmeros de olefinas iguales a los de l-olefinas.

Extensién de la Correlacién generalizada para U °.

Los Adatos de 1a literatura sobre equilibrio vapor-l{--
guido en mezclas de hidrocarburos, fueron procesados para -

determinar los valores de U © de acuerdo a la ec. (83~a),

Los valores obtenidos son consistentes con las correla
ciones generalizadas, tales como la de Curl y Pitzer, en --

lasoondiciones donde¢ se aplica dicha correlacién.

Estuvieron disponibles extensos datos de parafinas nor
males, incluyendo etano, propano, n-butano, n-heptano y - -
n-decano. wstos componentes {orman un rango considerable -
de valores del factor acéntrico, Los valores de U ° deterxr
minados para estos componentes fucron usados para ampliar -

~

. . L3 o
in coryelicoidn de Curl y Pitzer para U .

E1l ajuste de los valores de L)(l) con vna fup~i 7 o« o
aproximada, fue simplificado por la observacién que L)(l)_
ez selo 3ébilmente dependiente de la presién., Curl y Pitzer
tabularon valores e log U (1) y, dentro de un rango desde

+ 0,0Z de 5,0 y hasta ¥ 5.05 Jde 9.0 de la presidén reducida,
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ajustaron con un cocficiente lineal de presién, el cual es-

inderendi:nte de la presibén, ésto es:

{
log l)()Pr'* 0.6 -=-0,025 (Pr-0,6)
(95)
£l mismo término dependiente de la presién fue enton--
ces aplicado, a otres temperaturas de las de los valores ta

bulados por pltzer.

Los valores dec l)(l) a presibén reducida igual a 0.6,-
fucron correlaciona’os con una funcién de la temperatura --
por la ec. (86). Los valores tabulados a temperaturas redu
cidas de 0.8 a 1,0 ¢= incluyeron en la correlacién. La com
“iracién 1n esta funcidn de la temperatura con el término -
dc la presidn dado on la 2¢. (95) produce la expresién com-

sleta de la zc. (86).

Jor r53a valor de U © obtenido a partir de los datos-
evperimentales, se caleuld con la ec. (34), un valor ~orres

(1)
necesarioc esta dado-

pondiente de L)(O): ¢l valor de U
por la ec. (B6) a la Tr y Pr especificadas. Los valores de

l)(o) obtenidos asi, se corr=lacionaron con la funcién --

oue da la zc. (B%).



70.

Para determinar los mejores valores de los coeficien--—
tes Ge la ec. (85), ce empled un procedimiento que depende-
del criterio de minimos cuadrados. El1 cdlculo usa los valo
ses e U (o) tabulados por Curl y Pitzer a Tr de 0.8 has

ta 0.95.

Los valores de U (o) obtenidos experimentalmente se-
usaron a temperaturas arriba y abajo de ese rango. Esto se

hizo para etano, propano, n-heptano y n-decano.

1l desarrollo de la correlacién para metano e hidrége-
no fue relativamente simple. Los datos experimentales fue-
ron procesados de acuerdo a la ec. (83-a), para producir va
lores de UJ ©, Estas funciores se correlacionaron, enton--

ces, con la funcidn cada por la ec. (85).
F .ctor Acéntrico.

©1 tactor acéntrico da una medida de la desviacién del
comportamiento de las sustancias respecto al de un fluido -
ideal simple. w es una constante para cada comconente y, -

¢ acuerdo a Pitzer, estd definido como:

w = -(1.000 + log Pr°) Tr = 0.7 (96)
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donde P: es la presién de vapor reducida.

El factor acéntrico utilizado en estos cflculos no fue
d~rivado de la definicidén original; sino que fue determina-
do como un parémetro del mejor ajuste de la curva de pre- -
s8ién de vapor por la correlacién de K desarrollada, Las di
ferencias entre los valores de esta tabla y los obtenidos -~

de la definicidén original son generalmente minimas.

Los valores del factor acéntrico w se obtuvieron tra-—
tando los datos de presidén de vapor de acuerdo a la ec.(83)

como Ky 4! son iguales a 1, se sigue que:

(97)

Sacando logaritmos a ambos lados y sustituyendo la ec. (84)

se tiene;:
log U 4 wisgU ™ = 109 ¢ (98)

La desviacidn de la igualdad es minimizada para “u:.
s m (0)
> Log U, [log ¢, —log U, ‘"]

zk [Iog Uk(l):|2

W

(99)

donde k indica el numero de datos.
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El factor acéntrico determinado de esta manera mejora-
en cerca de 1% la exactitud en el ajuste de los datos de --
presiédn de vapor. La desviacidén promedio después del ajus-—

te fue de 4.1 para 37 hidrocarburos probados.

Pruebas de la Correlacién.

La correlacidén para obtencr el valor de K presentada -
fue probada por Chao y Seader mediante la recopilacién sis-
temdtica de datos de los valores experimentales de K que --
aparecen en la literatura. Se incluyeron mezclas de varios
tipos, gue cubren un amplio rango de condiciones. Algunas-
variaciones en los resultados de la correlacién se deben a-
las condiciones, a la naturaleza de las mezclas y a la fuen

te de los datos,

L.a mayoria de los datos de lc literatura reportan mez-
~ias bipnavias a presiones elevadas; para recopilarlos se hi
2¢ una seleccidn por lo cue fueron tomados cuatro puntos a-
través de cada curva isotérmica a intervalos igvi.c¢s en el-
iogaritmo de la presién, comenzando desde las mds bajas pre
ciones hasta una presién cue no excediera de 0.8 de la pre-

€ién critica de la mezcla. Los puntos seleccionados adecua
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damente definieron los valores para las curvas de K.

La gran cantidad de datos experimentales cue aparecen-
en la literatura, sobre mezclas binarias a presién atmosfé-
rica o menor, sirvieron para evaluar los coeficientes de ac
tividad de mezclas liguidas de hidrocarburos de varios ti--
pos. Se seleccionaron tres puntos para cada sistema a pre-
sién constante. Dos de esos puntos fueron cercanos a 0,1 -
de fraccién mol, el tercer punto fue en la concentracién --
equimolar o cercano a ella., Los tres puntos definen adecua
damente el coeficiente de actividad como funcién de la com-

posicién.

Para datos de mezclas de multicomponentes no se hizo -
una seleccidn muy rigurosa porcaue los datos disponibles no-
definian completamente el comportamiento del sistema en el-

rango de condiciones investicacda.
sMezcles Qe Parafinas Ligeras y/u Olefinas,

Las mezclas ce este tipo han sido el centro de interés
2n los estudios de equilibrio vapor-ligquido en mezclas de -
hidrocarburos. 1L0os datos experimentales y las correlacio--

nes son abundantes. En adicién a la correlacién presentada,
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Chao y Seader compararon con los resultados de cdlculos he-
chos en base a la ecuacién de estado de Benedict-Webb-Rubbin
(BWR), en la creencia de que esta ecuacién es la mds exacta
e las correlaciones disponibles en la literatura. Esta --
comparacidn es presentada en la tabla 3 y estd limitada a -
mezclas constituidas solamente de las doce parafinas y ole-
finas ligeras a las cuales se refieren los trabajos de Bene
dict. Estas incluyen parafinas desde metano hasta n-hepta-

no y olefinas desde etileno a isobutileno.

En general, ambas correlaciones dan resultados exactos

para componentes de peso molecular medio,

La restricecidn en la correlacidn para metano, en el --
sentido de que no exceda de 0.92 de la temperatura pseudore
ducida de la mezcla liquida, excluve un gran nimero de da--
tos de metano en hidrocarburos muy l:geros, tales como eta-
wo Yy propand. Aparentemente la ecuacidn utilizada para cal
cular el coeficiente de actividad del Iiguido no es adecua-

da bajo estas condiciones.
Otros Sistemas.

La correlacién ajusta datos de hidrégeno con un prome-
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di1o de exactitud cevcano a 107, sSon excepciones notables -
las mezclas de hidrdégeno y etileno a bajas temperaturas, --
donde la desviacidn promedio es de 30%, aproximadamente. Es
<e error puede reducirse substancialmente ajustando de mane
ra apropiada el pardmetro de solubilidad del etileno., Para
hidrb8geno en disolventes arométicos, la desviacién de 30% -

fue observada en tolueno a bajas temperaturas,

La desviacidérn con los datos del metano es aproximada--
mente 10%, sin embargo, el metano en disolventes nafténicos

produce desviaciones mayores,

El comportamiento de mezclas de hidrocarburos ligeros,
incluyendo benceno y hexano, con hidrSgeno a presién eleva-
da, generalmente e¢stid bien representado por la correlacién-
de Chao y Seader. El decano muestra gran desviacién a ele-
vadas presiones. o pudo ser prouvada 2n mezclas de hidrége
rs v naftenos a aitas presiones por la escasés de datos ex-

perimentales,

La correlacién ajusta bien datos de mezclas de compues
tos aromAticos a elevadas presiones, la nica excepcién, --

aparentemente, es el m-xileno en sus mezc¢las con benceno.-
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Para aromiticos en mezclas con parafinas, también a elevadas
presiones, se obtiene un buen ajuste en algunos casos, como
en el caso del sistema benceno-etano, pero hay grandes des-
viaciones, relativamente, en otros casos, como benceno en -

metano, y tolueno en metano, propano y hexano.

La mayoria de los datos disponibles sobre mezclas de -
naftenos esti&n a presiones atmosféricas, o inferiores. Es-
tos datos muestran una desviacién con la correlacién, de 5%.
Los datos de naftenos a presiones elevadas estdn disponi- -
bles en sus mezclas con parafinas ligeras, La correlacién-

causa una desviacidn de 10%.
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IJI.1l.b) MNETONO 3% 11,G., SRAYSON Y C.,W. STREED.

C&lculo del ecuilibrio l1feuido-vapor de sistemas hidr§

c-no-hidrocarburos a altas temperaturas y presiones.

Tl constante crecimiento del hidrocracking comercial -
ha creado la necesidad de tener datos del ecquilibrio liqui-
do-vapor de sistemas hidrégeno-hidrocarburos, en los cuales
el rango del punto de ebullicibén comprenda desde el de meta
no hasta 1000°F., Los sistemas hidrocracking se encuentran-
casi siempre a presiones arriba de 1000 psi, y a temperatu-

ras superiores a 600°F,

Fara ampliar =! rango de temperatura de la correlacién
d¢ Chao y Seader en el cllculo de la constante de equili- -
brio ¥, se usaron datos experimentales de sistemas hidrége-
no-hidrocerburos a altas presioners v éemperaturas. Los re-
“uitacos experimentales cubrieron un rango de temperatura -
rasta 300°7 y presidn hasta 3000 nsia. En el trabajo pre--
sentado por Grayson y Streed se desarrollan nue.us ecuacio-
nes para calcular el coeficiente de fugacidad de la fase 1i
cuida, hasta 800°F, rara hidrégeno, metano e hidrocarburos-

mis pesados,
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Los datos gue torman la base del trabajo de Grayson y-
Streed fueron obtenidos en el laboratorio de investigacién-
y desarrollo de Socony Mobil 0il Company., Ese objetivo fue
croporcionar datos seguros y veraces para la ingenierfa y -
también desarrollar estudios para procesos de hidrocracking.
Para los casos considerados en este estudio, la informacién
se traté en forma conveniente mediante cdlculos por computa

dora electrénica.

Los datos de Socony se correlacionaron con el trabajo-
de Chao y Seader, el cual se basa en la relacién de equili-
brio K, calculada a partir de funciones termodindmicas gene
ralizadas, Esta se aplica a una amplia variedad de hidro--
carburos y no hidrocarburos, y a mezclas de hidrocarburos -

gue contienen hidrdégeno,

1L.os datos de Socony fueron utilizzdos para ampliar la-
corréelacién ¢oe Chao y Seader a una temperatura superior a -

500°F, que es el limite de la correlacién original.

Rango de los Estudios Experimentales.

El rango de las variables, el cual aparece en la tabla

4, es lo suficientemente amplio para cubrir la mayorfia de -
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las situaciones previsibles en el disefio de unidades para -

hidrocracking comercial,

Datos Tipicos.

Los valores de la constante de equilibrio K, usados pa
ra ampliar la correlacién de Chao y Seader fueron tomados -
de las curvas suavizadas que resultaron de graficar los da-
tos experimentales. Fué necesario el ajuste para eliminar-
lcas datos que se dispararon, los cuales son particularmente
notables para hidrocarburos ligeros cuando est&n presentes-
en bajas concentraciones, ésto se presenta cuando la conver
8ién es baja o la relacién de hidrégeno a hidrocarburos es-
alta. La causa de la desviacién se ha atribufdo a la falta
de exactitud al analizar pecuefias cantidades de hidrocarbu-

ros,

I.a figura 1 muestra una grdfica tipica. Las curvas --
fueron dibujadas a partir de datos obtenidos a una presién-
de 1500 1b vy en un rango de temperatura de 100° a 977°F, -~-
Las curvas est&n punteadas de 850° a 900°F porque la exacti

tud de los datos es incierta en este rango de temperatura,

Correlacién de los Datos,
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no,

Bases.

Como se indicé antes, los datos de Socony se usaron pa
ra ampliar la correlacién de Chao y Seader la cual, tiene -

como l{mite méximo de temperatura S500°F para sistemas con -

hidrégeno, y es apreciablemente mis bajo que el 1l{mite de
los datos de Socony, 900°F. Este método correlaciona datos
de mezclas hidrégeno-hidrocarburos a presiones hasta de - -
8000 psi por lo que es razonable aplicarlo a los nuevos da-

tos a altas temperaturas,

En la correlacién de Chao y Seader, los valores de K -

se calculan mediante una combinacién de tres factores:

_Y__ Uy
K =— ;

o . .
U  es el coeficiente de fugacidad de un componente-

en la fase liquida. &' es el coeficiente de actividad de -~
ese componente en la mezcla lfquida y ¢ es el coeficiente

¢e fugacidad del componente en la mezcla vapor,

U © es una propiedad termodinfmica bien definida en-
condiciones donde el componente existe como licuido. En -
conéiciones donde el componente no puede existir como lfcui

do puro, pero estd disuelto en la fase liquida del sistema-
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U © se vuelve hipotético. La regién hipotética existe --
cuando la temperatura del sistema se encuentra arriba de la
temperatura critica del componente, o cuando la presién del
sistema es inferior a la presién de vapor del componente. -
Una correlacién para calcular el coeficiente de fugacidad -
en la regién hipotética fue desarrollada por Chao y Seader,
a partir de datos experimentales del equilibrio lficuido-va-

por obtenidos a presiones moderadas,

Los limites superiores en la correlacién de Chao y Sea

der para el coeficiente de fugacidad del 1l{quido, U © son:
1. hidrégeno y metano: 500°F .

2. otros hidrocarburos: temperatura reducida (T/Tc)-
de 1.3 (eguivalente, por ejemplo, a 225°F para etano y 370°F

para n-octano).

La mavor parte del trabajo de Grayson y Streed involu-
cra una extensidn en la correlaciédn para el coeficiente de-
fugacidad del liquido a 900°F, Las relaciones para los coe
ficientes de actividad del 1fouido, & ., y de fugacidad --
del vapor, ¢ , no se discuten en el trabajo de Grayson. -

Los coeficientes de actividad del 1lfquido fueron calculados
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de la ecuacibén de Hildebrand (87), suponiendo soluciones 1i
quidas regulares, Como se indicé oportunamente, una solu--
cién regular l{quida es agquella en la cual la no idealidad-
se debe enteramente al calor de mezcla. Las propiedades de
soluciones de fluidos no polares, como los hidrocarburos, -
estdn representadas, aproximadamente por ecuaciones para so
luciones regulares., El coeficiente de fugacidad se calculéd

a partir de la ecuacién de estado de Redlich y Kwong,

CAlculo de los coeficientes de fugacidad para ligquido.

La determinacién de los coeficientes de fugacidad para

liquidos involucra la ec. (83) en la forma de la ec. (83-a):

K ¢
e}

V° =

Los valores usados en la ec, (83-a) fueron los de K --
ajnstados, y los de ¢ Yy & se calcularon de las ecuacio-

aes de Redlich y Kwong e Hildebrand, respectivamente.

Ccon objeto de calcular el coeficiente de fugacidad - -
(ec. 83-a) fue necesario estimar las siguientes propiedades
para las mezclas experimentales, las cuales estaban consti-~

tuidas por fracciones del petréleo;
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a) Temperatura critica, TCy: °R,

b) Presién critica; Pci; psia,

c) Peso molecular, MW,

dj Densidad relativa; 60/60,

e) Calor latente, A H; cal/g-mol,

f) volumen molar licuido ) 259, v; ml/g-mol,

g) Parfmetro de solubilidad, & : (cal/ml)l/z,

h) Factor acéntrico, w.

Los puntos de la a) a la f) se estimaron a partir de-

las correlaciones disponibles., El1 par&metro de solubilidad,
S , usado en el cdlculo del coeficiente de actividad de-~
un componente en la solucién licuida fue estimado de la ec.

{100) :

8:<AH\;RT )"z

(100)

ra ec, {(100) se utilizd solamente para fracciones del-
petréleo, porque los valores de 8 para 45 componer' - - _uros
los proporcioné el trabajo de Chao y Seader, lo mismo cue -

los valores del factor acéntrico, w.

21 valor de w para cada fraccidén fue calculado de la -
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ccuacidn cde bLdmister:

T Pc
w = _3 los 3.5 | _ N
7 Tc _ 1.0
Tb : (101)
Th = punto normal de ebullicién (°R)

El factor acéntrico es una mecdida de la desviacién de-
las sustancias "reales" respecto a un fluido simple ideali-

zado,

Para calcular el coeficiente de fugacidad del liguido,

U 9, se hizo, con computadora, una corrica de un flash --
con cada una de las corrientes experimentales, usando valo-
res ajustados de K para cada condicién de temperatura y pre
si6n, parz las cuales se leseaba el valor del coeficiente -
de fugacidad., Las composiciones del vapor y limiido deter-
minadas mediante el cdlculo del flash, se utilizaron para -
ohtener los valores de P y &' para cada componente en la -
mezcla; ¢ devende de la composiciédn del vavor y X' drnon-

de de la 1 liguido.

Los valores del coeficiente de fugacidad del licuido -

s calcularon, entonces, usando la ec. (83-a), para compo--
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nentes puros y para fracciones, a temperaturas desde 100° -

hasta 900°F y presién de 1500 a 3000 psia.

Correlacidn para el Coeficiente de fugacidad del 1iocui

do,
General,-

La correlacién de Chao y Seader para U © fue desarro
llada de acuerdo a los trabajos de Curl y Pitzer, modifican
do la forma del principvio de los estados correspondientes.-

La ecuacién es:
log U° = 1log U@ 4+ wieg p ) (102)

El primer término en el lado derecho representa el coe
ficiente de fugacidad de un fluido simple, El segundo tér-
mino es una correccién por la desviacién de las propiedades

de un fluido real respecto a las de un fluido simple.

La cantidad U (©) depende sélo de la temperatura y -
presién reducidas, y estd dada, segun Chao y Seaaer, por la

siguiente funcién:

log U(O) Ao+ A /T +A2 Te +As TP+ As T +
(As + AsTrt A7 Te2)Pr+ ((Ae+ As T¢ ) Pe?
- log Pr (103)



RANGO DE LAS VARIABLES ESTUDIADAS.

PRESION, PSIA 500 - 3000

TEMPERATURA, °F 100, y 600 - 900

RELACION MOLAR Hy/HIDROCARBUROS 4.6 - 5.5
Tabla 4

COEFICIENTES PARA LA ECUACION 103

FLUIDOS SIMPLES  METANO HIDROGENO
A0 2.,05135 1.36822 1.50709
A3 - 2.10899 - 1.54831 2.74283
A, 0. 0. - o.
Ay - 0.19396 0.02889 0.00011
Ag 0.02282 - 0.01076 0.
Asg 0.08852 0.10486 FLnLuBS
Ag o. - 0.02529 o.
A - 0.00872 0. 0.
Ag - 0.00353 o. o.
Ag 0.00203 o. o.

TABLA 5
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l.os nuevos coeficientes para la ec, (103) fueron deter
minadcs por Grayson y Streed al ajustar los datos experimen
tales de Socony tomados a altas temperaturas, asi como los-
+¢ Chao y Seader a temperaturas bajas, Los métodos emplea-

dos para ésto se discuten en las secciones siguientes,

El hidrégeno y =21 metano recuieren coeficientes especia
les en la ec. (103) porgque las temperaturas tipicas aplica-
das son muy superiores a los puntos criticos de estos dos -
componentes, El valor del factor acéntrico w, para estos -

dos compuestos, es tomado como cero en la ec, (102).

La cantidad U (1) también depende s88lo de la tempera-
tura y presién reducidas, y la ecuacién obtenida para esta-

cantidad ror Chao y Seader es:

tog U = = 4.23893 + 8.658¢3 Tr - 1.72060/Tr-

2,15224Tr°  =0.025 (Pr=0.6) (104)

rue necesario modificar los limites de esta ecuacién -
con opjeto de ajustar los datos tomados a altas temperatu--

rag,

Se consideré a Tr = 1,0 para valores mayores de tempe-
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rratura reducida,
Hidrbégeno y Metano,

Utilizando las mismas variables de la ec. (103), Gray-
son v Streed calcularon nuevos coeficientes para el hidrége
no y el metano, mediante una técnica de regresién lineal. -

Los nuevos coeficientes se presentan en la Tabla 5,

Los datos de entrada para el programa de regresién li-
neal incluyen valores del coeficiente de fugacidad del 1{--
guido, L)(o), desarrollados de la ec, (83-a) para altas --
temperaturas, y valores derivados de la correlacién de Chao

y Seader para datos 2 bajas temperaturas,

La figura (2) presenta una comparacién de la ecuacién-
de Chao y 5eader aque calcula el coeficiente de fugacidad pa
ra hidrbégeno, con la correlacidn de Grayson y Streed, en un
rango de -00 a 900°F, La fig, (3) es una representacién -

similar para ¢l metano.

La fig. (2) indica que la ecuacidén original de Chao y-
Seader daria resultacos vdlidos para el hidrégeno si se ex-

trapolara arriba de 500°F, la fig, (3) muestra cue la mis-
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ma ecuaclédn daria muy pobres resultados para metano, si se-
extrapola a m&s de S00°F, especialmente en la regién de al-

ta presién.
Etano y Componentes mAs Pesados.

La ecuacién (102) fue resuelta para el coeficiente de-

fugacidad de fluidos simples, U (©), usando los valores de

U © calculados de la ec., (83-a) y los de V) alcula-
dos de la ec. (104):

log U (o) - log L)o - w log L)(l) (102-a)

Se utilizé una rutina de regresién para calcular los -
nuevos coeficientes de la ec. (103). Lns datos de entrada-
fueron los valores de la fugacidad del licuido tomadas de -
tres fuentes: (1) los desarrollacos para datos a altas tem
peraturas, (2) datos originales de Curl y Pitzer para tempe
raturas reducidas entre 0.8 vy 1.0, y (3) valores de Chao y-
Seader para bajas temperaturas, a temperaturas re. ...z en
tre 0.5 y 0.8, La inclusién de los datos de los puntos ~ -
(?) vy (3) hizo posible calcular un nuevo conjunto de coefi-
cientcs para la ec. (103), la cue reproduce la ec. original

de Chao y Seader para temperaturas hasta Tr = 1,0, y al mis
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mo tiempo, representan razonablemente los datos a altas tem
peraturas. La desviacién promcdio de la correlacién modifi
cada para el coeficiente de fugacidad del liquido es de 7%.
ia tabla 5 presenta los coeficientes de fugacidad del ligui

do para fluidos simples,

Comparacién de los valores calculados para la relacién

de equilibrio K, con los datos experimentales,

La relacién modificada de K engloba la correlacidn dis
cutida en la seccién anterior, mds los métodos para calcu--
lar el coeficiente de actividad del licuido y la fugacidad-
del vapor, presentados por Chao y Seader. La ecuacién fue-
probada con los datos de equilibrio tomados a altas presio-

nes y temperaturas,

La comparacién entre los valcres experimentales y los-
caloulados se presente en la fig., 4. a 1500 psia, v en la =

fig., 5 a 3000 psia.

La correlacién presenta desviaciones a temperaturas su
periores a 800°F", cdonde las curvas se translapan, Esta es-
el drea donde los valores de K experimentales estdn sujetos

a grandes incertidumbres, Por esta razén, la correlacién -
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para K ampliada por Grayson y Streed no debe usarse arriba-

de 800°F.
Limitaciones.

La correlacidn modificada para K puede aplicarse a sis
temas hidrégeno-hirirocarburos hasta una temperatura iqual a
800°F, y hasta presiones de 3000 psia, La correlacidén tam-
bién puede aplicarse a temperaturas mis bajas cue el limite
inferior de la ecuacién original de Chao y Seader, é€sto es,
Tr = 0.5 para hidrocarburos excepto metano y abajo de -100°F

para hidrégeno y metano.
Conclusiones,

Grayson y Streed usaron datos experimentales de equili
brio tomados a altas presiones y temperaturas para sistemas
de hidrocracking , con objeto de ampliar el rango de la co-
rrelacidn para X propuesta por Chao y Seader hasta 800°F de
temperaturas y presiones y sistemas de hidrocarburos, los -
cuales describen la mayoria de los procesos donde intervie-

nen estos componentes,
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111.2.,- METODO DE BYUNG Ik LEE Y WAYNE C. EDMISTER.

La relacién de equilibrio liquido-vapor, K, para hi--
drocarburos puede también calcularse mediante las ecuacio-
nes propuestas por Lee y Edmister las cuales se presentan-
a continuacién. En este método los coeficientes Vi, & iy

¢ i se desarrollan nuevamente y sus funciones se genera-

lizan.

El coeficiente de fugacidad de la fase vapor ¢ i fue
formulado mediante una nueva ecuacién de estado. El coefi
ciente de actividad de la fase 1f{quida &' i se calcula por
una ecuacidn que contiene tres coeficientes de interaccién
generalizados para cada conjunto binario de la mezcla. Eg
tos coeficientes se desarrollaron a partir de datos experi
mentales de equilibrio. Para predecir el coeficiente de -
fugacidad del liquidoﬁfi se emplean dos ecuaciones, una pa
ra el estado lfquido real y otra para el estado lfquido hi
potético, esta dltima también se desarroll$ en base a los-

datos experimentales de equilibrio.

El valor de la constante de equilibrio K, calculado -

mediante las nuevas ecuaciones propuestas por Lee y Edmis-



ter dié una desviacién promedio absoluta de 5.25% respecto
a los datos experimentales en un total de 3504 puntos de -
19 mezclas de hidrocarburos binarias y ternarias; estos da
tos fueron seleccionados para cubrir un rango de temperatu
ra reducida mayor que 0,5 y presiones hast 0,9 de la pre--
8ién crfitica verdadera de la mezcla, La inclusién de sis-
temas hidrocarburos - no hidrocarburos dié una desviacién-
promedio absoluta de 6.33% para 4290 valores de la relacién

K de 23 componentes,

La distribucién de equilibrio Ki = Y i/Xi para com-
ponentes de mezclas en las gue coexisten en equilibrio las
fases 1fquida y vapor, es una funcién compleja de la compo
sicién y de las condiciones de la mezcla, Los métodos ana
lfticos para predecir el valor de la constante K estfn basa
dos en la igualdad de fugacidades como condicién de equili
brio y, en general, se han utilizado dos vias para prede--

cir el equilibrio, siempre basfndose en esa condicién,

En un método se usa una ecuacién de estado, que descri
be el comportamiento PVT, para calcular las fugacidades de
los componentes en ambas fases, En el otro, el valor de K

se obtiene combinando los coeficientes de actividad, %' i,
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y de fugacidad Vi para la fase lfquida y el de fugacidad pa
ra la fase vapor ¢ i, el cual se calcula a partir de una-

ecuacién de estado.

Los trabajos de Benedict siguieron el primer método, -

mientras que los de Chao y Seader son ejemplo del segundo.
Modelo Matemé&tico.

La igualdad de fugacidades como criterio de equilibrio
puede escribirse en funcién de los coeficientes de activi-

dad y fugacidad como:
i pvi = X iViexg (105)

El término del lado izquierdo de la ecuacién anterior-
corresponde a la fugacidad del componente i en la fase va--
por, mientras que el término del lado derecho corresponde a
la fugacidad del mismo componente en la fase l1fquida, Rea-
rreglando la ec. (1l05) y recordamdo que Ki = Yi/Xi, se ob--~
tiene:

i Ui

K' =
* P i (106)

La ecuacién 106 fue propuesta en 1960 por Prausnitz, -
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Edmister y Chao, como una relacién termodin&mica rigurosa pa
ra predecir valores de K para hidrocarburos, Chao y Seader-
utilizaron la ec, (106) como base para su relacién generali
zada y es el modelo para el presente método de prediccién -

de valores de la constante de equilibrie X.

Como en el caso de Chao y Seader, en el trabajo de Ed-
mister se desarrollaron expresiones analf{ticas para los ~ -
tres términos del lado derecho de la ec, (l1l06), Estas ex-—-
presiones semitedricas se basaron en una ecuacién de estado
para la fase vapor y en una gran cantidad de datos experi--
mentales de equilibrio los cuales se usaron para determinar
las constantes en las expresiones tedricas y empfiricas deri
vadas para el coeficiente de actividad y para la fugacidad-
del 1{quido. El coeficiente de fugacidad de la fase vapor-

¢’ i se formula en base a una nueva ecuacién de estado de-
tres par8metros propuesta por Lee y Edmister, la cual mejo-
ra a la ecuacién de Redlich-Kwong que fue la que utilizaron

Chao y Seader,
Coeficiente de Fugacidad de la FaseVapor,

Este coeficiente ¢ i se calcula por una expresién que-



fue derivada de la ecuacién de estado de tres pardmetros --

propuesta por Lec-Fdmister. Las relaciones para las cons--
tantes se desarrollaron aplicando dicha ecuacién a datos ex

rerimentales de equilibrio l{guido-vapor.

Las expresiones resultantes son:

Z = A - a + a
V-b RT (V-B) RT(V-B) (V+b) (107)
donde:
5
a=a -~ T + a + a /T 108
1 a2 3/T 4 ( )
-0.5 -2
- . 109
C ClT + C2T ( )
b = % vi bi (110)
bi = 0.0982 R Tci/Pci
a = 2 vy a & } 2 (111)
1 i 11
a = (0.25913 - 0.031314 (W ) R? T /Pci
1i i ci
a = [Z vi A _’5] 2 (112)
2 i 21
az. = (0.0249 + 0.15369 (W) R° Tci/Pci
1 1
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1
a, = E ? Yi Y, a” 031 G3j (113)

a3y = (0.2015 + 0,21642 Wi) R? Tcid/pei

a, =2 3‘3 Yi Yy Bij V4, Qg (114)

a, = (0.082 Wi) R?rei’/pei
= 313
n [ v ou”] o
- 116
C2 Z,Jz% i Y Yk Qijk (Cai C2j C2x) ' (116)
c,y = (0.018126 + 0,091944 (Wi) R 1&i/pci?

Para los coeficientes de interaccién binaria se cumple

que a” = a“ YB‘J =/8“ 0 tambiénaii = | YB”:I.

Similarmente, para los coeficientes ternarios se cumple que

Qijk =Qikj =iji =Qkij =iji ; también Qiii=

I,O Y etc.

Todos los coeficientes de interaccidn fueron determina
dos por andlisis de regresidén utilizando los datos experi--
mentales de equilibrio con el modelo matem&tico que se pro-
puso basado en la iqualdad de fugacidades., El procedimien-
to utilizado se describe m&s adelante. Estos coeficientes-

de interaccién son funcién de las temperaturas criticas de-
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los componantes:

e
a __( Te; Te; ) 1
ij = : :
Tei + Tei (117)
[3“ =< 2V Te; Tc >m2
1 Tcj + Tcj
(118)
Qijk = ( 3\/Tc; Tc; Tckl )m3
Tei + Tej + Tey (119)
11

Los términos que se encuentran entre paréntesis en las
ecuaciones {117, 118 y 119) son las relaciones de la media-
geométrica a la media aritmética de las temperaturas criti-
cas de los componentes, Los exponentes m. my Yy my Se en--
cuentran por los procedimientos de regresién utilizados al-

derivar las expresiones para la fase liquida.

La expresién para el coeficiente de fugacidad de la fa
se vapor en funcién de la ecuacida de estado de Lee y Edmis

ter vy de las constantes ya definijidas es:

n ¢ :( Ai)R"T‘;Bi) —|> n (1= =)=
(o5} (1= )

B (Z2-1) -1n2 (120)
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donde
8.2 _ bj
o= 2
) i Y 7 o [ 3 /2 |
| n I
+ 0, /2[,2\(1 ij04j/2:|/T5i[
(121)
J 2 . 0.5 . . 69
C =3[01301.- 3/T 77+ Ca 3{21 % 71 Ye Ui
(cej Czk)l/?’}/Tz
(122)

La solucién de la ecuacidén (120) para In ¢i requiere
que se resuelva primero la ec. (107) para el factor de com-

presibilidad .
Coeficiente de Fugacidad para la Fase Liquida.

La fugacidad de un componente en una mezcla e =u asta

(ix

do 1fguido puro es el estado de referencia para el coeficien
te de actividad en el método propuesto para predecir los va

lores de 1la relacién de equilibrio K. El estado liquido se
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ré real si la temperatura es inferior a la temperatura cri-
tica del componente, A temperaturas superiores y a presio-
nes més bajas de la presién de vapor, el estado lfiquido se-
r&8 hipotético, La temperatura de una mezcla en la que se -
encuentran en equilibrio las fases lf{quida y vapor seri in-
ferior a la temperatura crfitica para los componentes menos-
vol&tiles, pero puede ser superior a la critica para los --
m&s vol&tiles., Algunos componentes pueden ser solventes en

una mezcla y solutos en otra.,

Se han derivado expresiones empf{ricas para el coefi- -
ciente de fugacidad de liquidos reales e hipotéticos. La -
ecuacién de F/P (V) para el estado real es una relacién ge-

neralizada para hidrocarburos lfiquidos puros.

In U

A+ A, /Tr + Az In Tr + Ag Tr?

A g Trb + (Ag/Tr + A7 In Tr + Aa'ﬁz)Pr

-+

!

tAs Tr® PrZ-in Pr+ W (i-Tr) (AIO*A“/T']

+ A|2 Pr /Tr + A|3 Tr3 Prz]

(123)



donde:

A, = 6.32873 A, = 8.45167
A, = 6.90287 Ay = 1.87895
A; = 0.33448 A, = 0.018706
A, = 0.286517 Ag = 0.18940
Ay = 0.002584 A;o = 8.7015
A, =11.201 Aj, = 0.05044
A,y = 0.002255

() = Factor acéntrico.

La ec. (123) puede ser utilizada para hidrocarburos --

(excluyendo metano), a temperatura reducida entre 0.4 y 1.0,

y hasta presién reducida igual a 10, incluyendo presiones -
inferiores a la presién de vapor. La ec. (123) no debe - -
usarse a Tr mayor que 1,0; para esta condicién se recomien-

da otra ecuacién para calcular el valor de U .

Una ecuacibn similar a la (123), que utiliza cinco de-
las mismas constantes y ocho diferentes, ha sido derivada -
para l{quidos hipotéticos (ésto es, para componentes cuya -
temperatura reducida sea mayor que la unidad)., Esta expre-

sién fue derivada de los valores experimentales de R. median
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te un procedimiento de proceso de datos que incluye la deri
vacién del coeficiente de actividad de la fase lfquida. La
descripcién del procedimiento se harf después. La expre- -
sidén resultante para lfquidos hipotéticos, Tr mayor que 1.0,

es:

In U =B+Bp/Tr + Baln Tr + B, Tr? +
Bs Tr® + (Bg/Tr + B, In Tr +
Bg Tr2)Pr + Ag Tr Pr2 — In Pr

+w[(|_Tr) (A|0+A||/Tr)+A\2 Pr/Tr

+ A|3 Tr Pl’z]

(124)

En la tabla 6 aparecen seis grupos de constantes, de -
B1 a BB' Las constantes de Ag a A13 son las mismas que =-
las utilizadas en la ec, (123). Por ésto se ve que la ec.-

(124) es sélo parcialmente generalizada.
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BIOXIDO DE
HIDROGENO NITROGENO CARBONO
By 1.45610 9,.82866 23,2166
By 8.68977 -11,2767 -24.6427
B3 0.60461 - 3,65750 -25.5662
By -0,00375 0.18236 00.27361
Bg 0.0 0.0 1.10841
Bg 0.09453 -0.13227 1,15963
Bq 0.00491 0.0 7.81163
Bg 0.0 - 0.00715 - 1.69703
HoS METANO ETENO E HIDROCAR
BUROS MAS ALTOS
By 14,5790 4.48018 7.83420
By -18.6046 -3,64274 -9.54010
B4 -22,.7804 2,24320 -7.92000
Bg -0.,17797 0.31421 -0,30278
Be - 0,08928 ~0,06910 0.22371
B+ 0.39462 0,95059 0.36252
Bg 0.01698 =0,12945 -0,05302
TABLA 6

Constantes para la ec. (124): coeficiente de fugacidad de-

1f{quidos hipotéticos.

Las ecuaciones (123) y (124) dan exactamente los mis--
mos resultados a temperatura reducida igual a l.0 para todos
los valores de presién reducida., Hay una ligera disconti--

nuidad matemftica a Tr = 1,0 pere no fue considerada.

En la figura (6) se muestra una gréfica de los valores

de ) =f/P para propano, calculados con las ecuacio-
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nes (123) y (124), contra Tr (temperatura reducida) a diver
sos valores de presién reducida. La ec. (123) se usé hasta
Tr = 1.07 vy la ec. (124) para TR ) 1.0; las dos curvas - -
coinciden a Tr = 1.0. También se grafican valores de v

calculados con la ecuacién de Chao y Seader. Como se ve, -
hay una gran diferencia entre los valores de \j’ obtenidos-
por las dos ecuaciones a Tr 5 1.0. Esto es poerque el coe-
ficiente de fugacidad del 1iquido hipotético depende de los
valores experimentales del equilibrio, del ceeficieate de -
fugacidad del componente en la fase vapor ¢ i, y del coe-
ficiente de actividad ¥ i, los cuales son calculados me- -
diante ecuaciones difereates, por la de Chao-Seader y por -

l1a de Lee-Edmister.

Los valores del facter acéntrico, que se usan en las -
ecuaciones (123) y (124), y también para evaluar las cons--
tantes de la ex. (120), fueron tomados de recopilaciones --

previas,
Coeficliente de Actividad en la Solucién Liquida.

Las soluciones l{quidas de hidrocarbures fueron conside

radas regulares (exceso de entalpia positiva y exceso de en
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tropia igual a cero).

Lee y Edmister propusieron la siguiente expresién para

la energfa libre de Gibbs en exceso, de una mezcla:

-~

GE [ n L h n *
6 {;_I:xivi }{z}“%cI:J.cpkBijL
n n

n n
+'jz§><jxkcjk+§z;¢}¢>kajk}

P, = frac. de vol. lig

(125)

No es posible hacer una justificacién tebrica de este-
modelo empirico. Para los sistemas considerados en el tra
bajo, este modelo ajusta los coeficientes de actividad cal-
culados de los datos experimentales de 2>quilibrio, y de las

ecuaciones de ¢ i y U i, mads simplemente e igual de bien

gue los modelos tedricos,
De la ec. (125) y de la relacién

—E
G, =RT In &
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se obtiene la siguiente expresién para el coeficiente de ac

tividad:

(126)

La ec, (126) da el coeficiente de actividad para el com

»

ponente i como una funcién de tres pardmetros binarios B;j,
»

»
Cyj y Dij + de la fraccién mol del liquido., la frac

cién de volumen liquido y del volumen molar del componente-

1 puro,

El paré@metro binario Bij* es una funcién del paréme--

tro de solubilidad B

(127)

El coeficiente de interaccién llj puede evaluarse pa-
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ra cada par de componentes cuando hay suficientes datos se-
gin Prausnitz: pero se requiere un método mis general para-
predecir || . Se hicieron generalizaciones para propo
ner a I como una funcién del pardmetro de solubilidad

y de la temperatura reducida.

) (8,7
hj = [q1+q2 (Tr; Trj )Ié ( (s,

r
(/4

(128)

El primer término del lado derecho de la ec. (126) re-
presenta efectos térmicos, mientras que los otros reflejan-
las diferencias en el tamarfio. Las constantes de interac- -
cién para estos términos se expresan en funcién del volumen

molar del ligquido puro:

0 =y [(FU)F - () s

(129)

(130)
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Las constantes gy, dye 43 Y dg fueron determinadas por
un anflisis de regresién, usando los valores experimentales
de la relacién de equilibrio K, y el coeficiente de fugaci-

dad calculado para varias mezclas binarias,
Procedimiento de Correlacién,

El modelo matem&tico para predecir valores de la cons-
tante de equilibrio liquido-vapor K, se presenté anterior--
mente, Una parte de las ecuaciones y muchas de las constan
tes de este modelo se derivaron procesando los datos y las-
composiciones en el equilibrio para mezclas binarias de hi-
drocarburos y gases asociados. Los datos fueron selecciona
dos para cubrir un amplio rango de condiciones, eliminando-
los puntos que tenian presién més alta que 0.9 de la presién
critica verdadera de la mezcla. La mayoria de los datos ca
yeron en un rango de temperatura reduc.’a del componente pu
re de 0,5 a 2.0, excepto para los gases mds ligeros (hidré-
geno y nitrdgeno). Se excluyeron los puntos cuya concentra

cidén fue menor que 1% mol.
Los objetivos del procesamiento de datos fueron:

1) Obtener una expresién para el coeficiente de fugacidad -
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hipotético de la fase 1fquida (ec. 124):

2) determinar las constantes de interaccién (q1 a qg4) para-
predecir los coeficientes de actividad; y

i, calcular las relaciones de interaccién para la fase va--
por (ecs. 117, 118 y 119) y poder predecir 1os coeficientes

de fugacidad de los componentes en la fase vapor,

Las ecuaciones se encontraron mediante procedimientos-

iterativos., Los pasos fueron los siguientes:

1) Los valores del coeficiente de actividad X' i para
el disolvente de las mezclas binarias de hidrecarburos se -
calcularon en base a los datos de las composiciones x - y,-

y con la ec, (106) en su forma:

(131)

Para este célculo, los coeficientes de interaccién - -

{ecgs 117, 118 y 119) fueron considerados igual! a ~ L aGe

2) La ec., (126) fue ajustada para los valores de ¥ i-
obtenidos en (1) para el disolvente, obteniéndose los prime

ros valores de dye d2s 93 Y q4.
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3) vUtilizando estos valores de gy a g, Y mediante la-
ec, (126) se calculd el coeficiente de actividad del soluto,

es decir, del componente m&s ligero del sistema binario.

4) Los primeros valores para los coeficientes de fuga
cidad de l{quidos puros hipotéticos se calcularon, para los
solutos, mediante los datos de equilibrio (x-y), y la ec. -

(106), en la forma:

¢i Yi

Vi = 8 X

(132)

Los par8metros de las ecs. (117, 118 y 119) también --
fueron considerados igual a 1, Estos c&lculos se hicieron-
para cada soluto en diversos disoiventes, de acuexdo a los-
datos experimentales disponibles. U.n:» .;ondicién para este-
nodelo es que los valores de ) : para cada soluto sean in
dependientes del disolvente y de la composicién de la mez--
cla binaria de la cual se derivé el valor de & T
otras palabras, (/ 1 es una propiedad del componente puro,

tanto para el estadoc lfiquido real como para el hipotético.

5) Los valores de ) i calculados en (4) fueron ajus
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tados por la ec. (124) para obtener ocho nuevas constantes-
emp{ricas, Byjs «.ss Bge En esta etapa se usaron las cinco-
constantes previamente obtenidas por la expresién de U i -
para el estado real, ec, (123). Para metano, Hys Noo CO2 Yy
st. estas constantes se determinaron separadamente, Los -

valores de estas constantes aparecen en la tabla (6),

6) Los coeficientes de interaccién a;j ¢ ,Bij YQijko
los cuales se requieren en las ecs. (113, 114 y 116) para me
jorar el promedio de exactitud de los valores de la constan
te de equilibrio K calculados para los componentes pesados,
se encontraron por un anflisis de regresién similar, Estos
coeficientes afectan considerablemente los valores del coe-

ficiente de fugacidad ¢ i de los disolventes,

7) Utilizando los valores de CZU ,[3” §rézjk ob
tenidos en el paso previo, se repitiersn los seis pasos (del
1 al 6), obteniéndose nuevos valores de las constantes para
optimizar la constante de equilibrio K, hasta que no fue po
sible mejorarla mds. Los exponentes de las ecs, (iC/, 108-

y 109) se consideraron enteros,

Durante estos cdlculos iterativos los pardmetros de so
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lubilidad ( & ) y los voldimenes molares liquidos (VL) se ob
tuvieron empiricamente para los solutos mads ligeros, tales-
como el metano, etileno, etano y gases no hidrocarburos, -
Los valores de V¥ y S para metano, etileno y etano se-
ajustaron para que puedieran ser graficados contra ndmero -
de &tomos de carbono con los valores para los hidrocarburos
més pesados y obtener curvas suaves; 5 Yy VL para - --
otros componentes se tomaron de la tabulacién de Chao y Sea

der. Se consider$ que son indpendientes de la temperatura.
Evaluacién de la Correlacién.

Para la derivacién de las ecuaciones anteriores, Lee y
Edmister seleccionaron datos experimentales para sistemas -
pbinarios ¢e hidrocarburos y no hidrocarburos. Se limitaron
los datos de entrada de los programas de regresién a menos-
de 4G0 conjuntos de valores x-v, cun 3.jeto de lograr la -~-
convergencia en poco tiempo, Sin embargo, se incluyeron mu
chos mds puntos en ila comparacién de los valores de K calcu
lados para 23 sustancias dié una desviacién pro... .. total-
de 6,33% con la correlacién de Lee-Edmister, contra 17,75%-

de la versién de Chao y Seader,

Otra compracién de estos dos métodos con datos observa
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dos se muestra en la figura (6), en la cual se grafican 1los
valores calculados de K a 200°F, junto con los observados.-
Se aprecia que los resultados obtenidos por Lee y Edmister-
#scdn de acuerdo, para los componentes pesados, con los va-
lores experimentales mds que los obtenidos por Chao y Sea--

der,

Todos los valores de K que aparecen en la tabla (7) se
calcularon con los coeficientes de interaccidn obtenidos --
usando los exponentes de la tabla (8) y las constantes de -
la tabla (9). Los valores indicados como generales se usan
para todos los componentes excepto para los tipos especifi-~
cados en cada columna, La prioridad en las tablas (8) y (9)
es de izguierda a derecha. Por ejemplo, si en la ec. (128-
el sistema || consiste de un aromadtico y una cicloparafi
na, los parametros qy; Y 9 de la tablz (9) se obtienen en-

la columna de los arométicos.
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Comparacién de los valores experimentales de la constante de

en'dll ibrio K,

COMPONENTES

Metano
Eteno
Etano
Propeno
Propano
Isobutano
I-Buteno
Isobutano
n-Butano
Isopentano
n-Pentano
n=-Hexano
n-Heptano
n-Octano
n-Decano
Ciclopentano
Ciclohexano
Benceno
Tolueno
Hidrbgeno
Nitrégeno
CGy

Hy S

TOTAL, PROMEDIO

NUMERO DE
PUNTOS

557
92
513
135
472
11
24
23
587
19
276
127
207
30
228
14
97
79
13
237
265
203
81

4290

con los valores calculados.

% DE DESVIACION ABSOLUTO

LEE-EDMISTER

5.67
4.12
4,32
3.04
3.97
2,79
1.70
8.63
4.48
5.10
5.27
7.58
6.76
5.68
9.90
1.90
5.96
2,23
.46
5.64

17.53
7.11
7.44

6.33

CHAO-SEADER

11.25
15.54
9.73
6.44
5,42
4,52
5.21
9.59
6.44
2.67
7.71
21.11
19.14
8.46
31.73
6.76
15.70
9.26
13.32
13.75
115.24
12.59
8.81

17.75



TABLA 8

Exponentes de las ecuaciones (117),

interacciones en la fase vapor,

HIDROGENO
m3 "3
TABLA

Constantes para las relaciones de interaccidn

114,

NITROGENO

Y METANO

9

cién del coeficiente de actividad.

91
Ecuacién (128}
Hidrégeno -2 .4063
Nitrégeno 12.8416
Aromfticos -3.2294
Cicloparafinas -3.,2294
General -2 ,0000

"19 ogibé

3.2943

5.083¢

8.6762

(118) y (119) para las-

GENERAL

én la ecua-

93
(129)
-0,0746
-4,0250
-3.4483
-3.448°

~& g I

9y
(130)
4.8054
20,6178
42.6910

2210

~ 5 ~
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Conclusiones,

El método generalizado de Lee y Edmister para predecir
los valores de la relacién de equilibrio K, concuerda con-
los valores experimentales Yi/Xi mejor que el método de --
Chao y Seader, el cual también es generalizado. El ajuste
es suficientemente bueno para hacer de las relaciones pro-
puestas.por Lee-Edmister, un modelo aceptable para los c&l

culos de equilibrio en etapas de separacidn.

La correlacién propuesta para obtener la constante de
equilibrio K no es recomendada fuera del rango de condicio

nes especificadas enseguida:

Para hidrocarburos:

Temperatura, de 0.5 de la temperatura reducida del --
componente en consideracién hasta “mMoF

Presién, hasta 0.9 de la presidn critica verdadera de
la mezcla.

Para gases ligeros:

Temperatura, limite inferior -200°F; presiones rasia-
10,000 1b/in°.

Concentracién, hasta 20% mol de gases en el liquido.
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RESULTADOS.

La obtencién de los diferentes valores del equilibrio-
vapor-l{quido de mezclas de hidrocarburos, as{ como las cem
posiciones y valores correspondientes a ambas fases, se le-
gré mediante la ejecucién de un programa de cflculo de un -

flash isetérmico en una computadora CDC-6400.

El programa requiere como datos: 1la alimentacién (F),
la composicién de la alimentacién ( )e 1la presiéa (P) y -
la temperatura T, obteniéndose como resultados: la relaciém
de vaperizaciém (vapor (V) y liquide (L)), asf{ como las com

posiciones de cada fase.

FLASH ISOTERMICO

_ (vapor)
, z vV oy
' J !
F ——
£,
‘ —» (Liquide)

L, %,
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La constante de ecuilibrio X se obtuvo mediante lcs wmé
todos de Lee-Edmister y de Chao-3eader con las modificacio-
nes de Grayson-Streed. Ambos métodos se implementaron em -
<L programa de cflculo de flash isotérmico nodificando'sélo
las rutinas necesarias para obtener el valor de X, sieado -
éstas: el clilculo del coeficienie de Ffugacidad parz cada -
componente an la fase vapor ‘T i, la resolucién de la =zcua-
cién de estado para el factor de cempresibilidad Z , la eb
tencién del coeficiente de fugacidad en la Ffase liquida b(

Y la rutina de'cilculo del coeficiente do actividad Xf -

Bl equilibric )iquide-vapor se calculé para diversos ti
pos de mezclas a dilerentss tsaporaturas y presiomes, utili
zando los métodos de Chao-Lcsder con as modificaciones he-
~has por Graysom-3tieed y . 4« _u.-Lim.ster, asi, para ca-
éa mezcla definida, se obtuvieroe. ~ns - lores de La cemstan

te X, comseacvencia de cada uno de Los ametodes.

Lo resulitades se reportan en las tablas y grdficas --

que se ancxan a continuacién.

En las gré&ficas aparecer los dor valores de K calcula-

dos para cada compoenente,

Se prenentan tres tipos de gr&fica para cada nexcla:
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1) Constante K contra presién (temperatura comstante).

2) valeor de K centra temperatura (presiém constante).

3) Por ciento de vaporizacién coatra temperatura (presién -

ceastante) .

El rango de presién seleccionade fué de 100 a 700 PSIA

Yy el de temperatura hasta 500°F.
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T=400 °F
COMPONENTE FRAC. MOL.
METANO 0.0l
ETANO 0.09
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METODO: LEE-EDMISTER

PRESION = 200 PSIA

TEM. MEZCLA = 400 G. FAR

PORCENTAJE DE VAPOR = 87,64

CANTIDAD DE LIQUIDO = 123,58 LB=-MOL/HR
CANTIDAD DE VAPOR = 876,42 LB-~MOL/HR

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR
LB=-MOL/HR LB-MOL/HR LB-MOL/HR
METANO 10 .0854 9.9146
ETANO 90 1.3690 88.6310
PROPANO 100 2.4344 97.5656
N-PENTANO 350 22.9803 327.0197
N-HEPTANO 300 43,0472 256,9528
N-DECANO 150 53,6658 96 .3342
4 X Y K
FRACCIONES MOL, CTE,
COMPONENTE GLOBAL LIO., VAP. EQUIL.,
METANO Nex .000691 .011313 16.364
ETANO .09 LOL1077  L101129 9.129
PROPANO .10 L019653 (111323 5.651
N=~PENTANO 35 «185957 -3132 2.007
N-HEPTANO « 30 .348328 .. 3188 .842
N~DECANO 15 .434251 .109918 253



METODO: LEE-EDMISTER

PRESION = 300 PSIA

TEM. MEZCLA = 400 G. FAR

PORCENTAJE DE VAPOR = 62.30

CANTIDAD DE LIQUIDO = 377.04 LB~MOL/HR
~+NTIDAD DE VAPOR = 622,96 LB-~MOL/HR

ALIMENTACION

COMPONENTE LIQUIDO VAPOR
LB=-MOL/HR LB-MO R LB~-MOL/HR
METANO 10 .5443 9,.4557
ETANO 90 8,3556 81.6444
PROPANO 100 13.9438 86,0562
N<-PENTANO 350 103.2298 246,7702
N-HEPTANO 300 142 ,3452 157.6548
N-DECANO 150 108.6254 41.3746
Z o Y K
FRACCIONES MOL. CTE,
COMPONENTE GLOBAL LIO. VAP, EQUIL.
METANO .01 .001444 ,015179 10,514
ETARO .09 022161 131060
PROPANQ «10 .036982 e L IE J.E358
N—=-PENTANO 35 «273787 39612 JRSY-
N-~HEPTANO «30 «377529 «253075 «670
N=DECANO .15 .288097 066417 «231



METODO:

LEE-EDMISTER

PRESION = 400 PSIA

TEM., MEZCLA

= G. FAR

PORCENTAJE DE VAPOR = 41.43

CANTIDAD DE LIQUIDO = 585.65

L. “TIDAD DE VAPOR = 414,35

COMPONENTE

METANO
ETANO
PROPANO
N-PENTANO
N-HEPTANO
N-DECANO

COMPONENTE

METANO
ETANO
PROPANO
N-PENTANO
N-HEPTANO
N-DECANO

LB-MOL/HR
LB-MOL/HR
ALIMENTACION LIQUIDO
LB-MOL/BER LB-MOL/HR
10 1.5931
90 22.1298
100 33.3738
350 189.8563
300 210.0876
150 128.6102
Z X Y
FRADDIONES MOL,
GLOBAL Lig . VAL,
.01 L.002720 .020289
09 037787 .163800
.10 .0OB6256 .160797
.35 .324180 .386495
.30 .353725 .216397
.15 .215602 LQsleln

VAPOR
LB-MOL/HR

8.4069
67.8702
66.6262

160.1437
89.9124
21.3898




METODO: LEE-EDMISTER

PRESION = 500 PSIA

TEM. MEZCLA = 400 G. FAR

PORCENTAJE DE VAPOR = 24.95

CANTIDAD DE LIQUIDO = 750.50 LB-MOL-HR
CANTIDAD DE VAPOR = 249,50 LB-MOL/HR

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO
LB-MOL/HR LB~MOL/HR
METANO 10 3.5229
ETANO 90 42 .3964
PROPANO 100 56 .8298
N-PENTANO 350 258.8395
N-HEPTANO 300 250.8419
N-DECANO 150 138.0658
z X Y
COMPONENTE FRACCIONES MOL.
GLOBAL LIO. VAP.
METANO .01 .004694 .025960
ETANO .09 .056491 .190793
PROPANO .1o .075723 .173024
N-PENTANO .35 .344891 .365368
N-HEPTANO .30 .334235 .197024
N-DECANO .15 .183966 .047332

VAPOR

LB-MOL/HR

6.4771
47.6036
43.1702
91.1605
49.1581
11.9342

K
CTE.
EQUIL.

5.530
3.377
2.285
1.059

260



METODO: LEE-EDMISTER

PRESION = 600 PSIA

TAM, MEZCLA = 400 G, PFAR

PORCENTAJE DE VAPOR = 56.17

CANTIDAD DE LIQUIDO = 438.33 LB-MOL/HR
~LNTIDAD DE VAPOR = 561.67 LB-MOL/HR

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR

LB-MOL/HR LB=~MOL/HR LB-MOL~-HR
METANO 10 2.9448 7.0552
ETANO 90 28.7205 61.2795
PROPANO 100 35.2887 64,7113
N~PENTANO 350 151.0845 198.9155
N-HEPTANO 300 142 .9005 157.0995
N~DECANO 150 77.3898 72.6105

V4 i Y K

COMPONENTE AL CVONDS MOL. CTE.

GLOBAL Liy. VAP, EQUIL.
METANQO .01 .006718 .012561 1,870
ETANO .09 ,065523 .109102 1.665
PROPANO .10 .0806507 .115212 1.431
N-~-PENTANG .35 .344683 .354149 1,027
N~HEPTANO .30 .326012 .27970¢
N-DECANO .15 .176556 el G2 L rER




METODO: LEE-EDMISTER

PRESION = 700 PSIA

TEM. MEZCLA = 400 G. FAR

PORCENTAJE DE VAPOR = 31,27

CANTIDAD DE LIQUIDO = 687,32 LB-MOL/HR
50 TIDAD DE VAPOR = 312,68 LB-MOL/HR

VAPOR

LB=MOL/HR

4.4388
37.9290
38,6418

110.0970
83.8644
37.7114

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO
LB~-MOL/HR LB~-MOL~HR
METANO 10 5.5612
ETANO 90 52.0710
PROPANO 100 61.3582
N—~PENTANO 350 239,.9030
N-HEPTANO 300 216.1356
N-DECANO 150 112.2886
2 7 Y
COMPONENTE SREUCIONFS_MOL,
GILOBAL LIG. VAP.
METANO .01 008091 .014196
ETANG .09 075760 .121302
PROPANO .10 083272 .1235%582
N-PENTANOC «35 e 349042 .352105
N~HEPTANO «30 .314462 .26821"
N=DECANQ «15 «163372 « 120605



METODO: CHAO-SEADER

FLUJO LIQUIDO = 157.0767 LB-MOL/HR
FLUJO VAPOR = 842.9233 LB-MOL/HR
TEMPERATURA = 400 G. FAR

PRESTCN = 200 PSIA

T CIENTO DE VAPOR = 84,292

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR
LB-MOL/HR LB=MOL/HR LB~MOL/HR
METANO 10 0.088 9.912
ETANO 90 1.916 88 .084
PROPANO 100 3.445 96.554
N~PENTANO 350 29.520 320.480
N~HEPTANO 300 53.764 246,236
N~DECANO 150 68,344 81.656
COMPONENTE z v Y K
HMETANO .01 LO00HES .011755 21,031
ETANO .09 0lZ.. . . 104498 8.567
PROPANOC .10 .021933 .114548 5,222
N-PENTANC .35 .187931 .380201 2,023
N~HEPTANO .30 34223 .292121 0.853
N-DECANO .15 <435100 .096872 0.223



METODO:

CHAO~SEADER

FLUJO LIQUIDO = 396,1420 LB=MOL/HR
FLUJO VAPOR = 603.8580 LB-MOL/HR
TEMPERATURA = 400 G. FAR
PRESION = 300 PSIA

LR CIENTO DE VAPOR = 60,386

COMPONENTE

METANO
ETANO
PROPANO
N~PENDANO
N~HEPTANO
N-DECANO

COMPONENTE

METANO
ETANO
PROPANC
N=-PENTANC
N-HEPTANGC
N=-DECANO

ALIMENTACION

LB~MOL/HR

10
90
100
350
300
150

.01
.09
«10
«35
- 30
«15

LIQUIDO VAPOR
LB=MOL/HR LB-MOL/BR
0.470 9,53
9,342 80.658
15.484 84,516
106 .928 243,072
148,010 151,99
115.908 34.092
¥ Y K
LOULlsé 201538 % 13.309
L0235 .133571 5.664
.039087 139960 3,581
0269924 .402531 1,491
373629 .251698 0.674
292592 .056457 0.193

L L0~



METODO:

FLUJO LIQUIDO
FLUJO VAPOR =
TEMPERATURA
PRESYCN = 400
s CIENTO DE

COMPONENTE

METANO
ETANO
PROPANO
N-PENTANO
N~HEPTANO
N-~DECANO

COMPONENTE

METANO
ETANO
PROPENO
N=-FPENTANO
x=HEPTANOD
N-DECANO

CHAO-~SEADER

ALIMENTACION

LB—=MOL/HR

10
90
100
350
300
150

.01
.09
.10
«35
.30
.15

=,592.0644 LB-MOL/HR
407.9356 LB=MOL/HR
400 G. FAR
PSIA

VAPOR = 40.794

LIQUIDO VAPOR
LB-MOl./HR LB-MOL/HR
1.319 8.681
22,916 67.084
34.264 65.736
188,469 161.531
212,274 87.726
132.820 17.180
X Y K
LCC222F 021274 9.549
03870y .164446 4.248
.057873 .161142 2.784
+318325 .395972 1.244
+ 358232 .215048 0.598
224335 042113 0.187



METODG: CHAO=SEADER

PRESION = 500 PSIA
TEMPERATURA = 400 G. FAR

COMPONENTE ALIMENTACION
METANO 10
ETANO 30
PROPANO 100
N-~PENTANO 350
N-HEPTANO 300
N-~DECANO 150

~T3E LLEGO A LA CONVERGENCIA EN EL CALCULO DEL EQUILIBRIO.



METODO:

CHAo0-~SEADER

FLUJO LIQUIDO = 870.6903 LB-MOL/HR
FLUJO VAPOR = 129,3097 LB-MOL/HR
TEMPERATURA = 400 G. FAR
PRESION = 600 PSIA

“0. CIENTO DE VAPOR = 12,931

COMPONENTE

METANO
ETANO
PROPANO
N=-PENTANO
N-HEPTANO
N-DECANO

COMPONENTE

METANO
ETANO
PROPANO
N-PENTANC
N-—-HEPTANG
N-DECANO

ALIMENTACION LIQUIDO
LB~MOL/HR LB-~-MOL/HR
10 5.417
50 63.417
100 77.116
350 303.016
300 276,279
150 145,285
Z X Y
.01 006227 .035435r
.09 072 . .204962
.10 088569 .176972
.35 .348111 .362720
.30 .31731i0 .183448
.15 166862 .036459

VAPOR
LB-MOL/HR

4,583
26.583
22,884
46.984
23.721

4.715

5.695
2.810
1.998
1.042
0.578
0.218



METODG: CHAO-SEADER

PRESION = 700 PSIA
TEMPERATURA = 400 G. FAR.

COMPONENTE ALIMENTACION
METANO 10
ETANO 90
PROPANO 100
N~PENTANO 350
N-HEPTANO 300
N-DECANOG 150

MO SE OLLEGSG A LA CONVERGENCIA EN £L CALCULO
LLYL, EQUILISRIG.,



T=400 °F
COMPONENTE

n - BUTANO
n- PENTANO
n - HEXANO
n - HEPTANO
n - OCTANO
n - DECANO

FRAC. MOL

.25
.20
.05
.05
.20
.25

cReReRe o Ne

LEE - EDMISTER
______ CHAO- SEADER

b pat

300

GRAFICA N° 2

400

500

P (psia)
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METODO:

PRESION = 200 PSIA

LEE-EDMISTER

TEM. MEZCILA = 450 G. FAR

PORCENTAJE DE VAPOR = 86,93

CANTIDX DE LIQUIDO = 130,73 LB=-MOL/HR

Z: W PIDAD DE VAPOR

COMPONENTE

N=-BUTANO
N-PENTANO
N~HEXANO
N—-HEPTANO
N-OCTANO
N-DECANO

COMPONENTE

N-BUTANO
N-PENTANG
N-HEXANO
N-~HEPTANO
N~OCTANO
N=-DECANO

ALIMENTACION

LB~MOL/HR .

250
200
50
50
200
250

Z
GLOBAL

25
20
.05
05
«20
25

869.27 LB~MOL/HR

LIQUIDO VAPOR
LB-MOL/HR LB-MOL/HR
9.4168 240,5832
11.6843 188,3157
4,2587 45,7413
5.8532 44,1468
31.7185 168,2815
67.7950 182.2050
% Y K
SRR CCIQNES MOL. CTE.
LIC . VAT . EQUIL.
072034 .276764 3.842
.089379 .216636 2.424
.032577 .052620 1.615
.044774 .050786 1.134
.242632 .193589 o
.518601 L2056C: . 404



METODO s LEE~EDMISTER

PRESION = 300 PSIA

TEM. MEZCLA = 450 G. FAR

PORCENTAJE DE VAPOR = 53,19

CANTIDAD DE LIQUIDO = 468,12 LB-MOL/HR
CANTIDAD DE VAPOR = 531,88 LB~MOL/HR

COMPONENTE

N~BUTANO
N-PENTANO
N~HEXANO
N-HEPTANO
N~OCTANO
N-DECANO

COMPONENTE

N-~BUTANO
N~ETANO
N-HEXANO
N~-HEPTANO
N«~OCTANO
N-DECANO

I;~MO

250
200
50
50
200
250

GLOBAL

25
«20
«05
.05
«20
23

ALJ [ENTACION

R

LIQUIDO VAPOR
LB=-MO R LB-MOL=HR
63,3853 186.6147
67.6979 132.3021
21.0666 28,9334
24,8382 25.1618
114.4555 85,5445
176.6760 73.3240
X Y K
FR:: CIGHES MOL,
LIQ, VAP, CTE.
EQUIL.
135404 «350859 2,591
.144616 «248744 1.720
«045003 054398 .29
.053059 047307 «892
244500 «160834 .658
.377416 «137858 «365

LIV .



METODO: LEE-EDMISTER

PRESION = 400 PSIA

TEM. MEZCLA = 450 G. FAR

PORCENTAJE DE VAPOR = 23,14

CANTTIDAD DE LIQUIDO = 768,64 LB-MOL/HR
. “WTIDAD DE VAPOR = 231,36 LB-MOL/HR

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR

LB=MOL/HR LB~MOL/HR LB~MOL/HR
N=BUTANO 250 157.4796 92.5204
N-PENTANO 200 141.3165 58,6835
N-HEXANO 50 38,1355 11.8645
N-HEPTANO 50 40,2064 9.7936
N-OCTANO 200 167.9918 32,0082
N-DECANO 250 223,5065 26.4935

Z PN Y K

COMPONENTE SenonTonEs MOL, CTE.

GLOBAL LiQ. VAP. EQUIL.
N~BUTANG .25 .204882 .399891 1.952
N=PENTARO .20 .183854 253641 1.380
N~HEXANG .05 .049615 .051281 1.034
N~HEPTANO .05 .052309 .042230 .809
N--OCTANO .20 .218558 .13834¢
N~DECANO .25 .290783 L114530 2394



METODO: LEE~EDMISTER

PRESION = 500 PSIA

TEM, MEZCLA = 450 G, FAR
PORCENTAJE DE VAPOR = 28,34
CANTIDAD DE LIQUIDO = 716.62 LB-MOL/HR
~2WTIDAD DE VAPOR = 283,38 LB-MOL/HR

COMPONENTE

N-=-BUTANO
N~PENTANO
N~HEXANO
N~HEPTANO
N~-OCTANO
N~DECANO

COMPONENTE

N~BUTANC
N-ETANO
N-HEXANO
N~HHEPTANO
N=OCTANO
N=DECANO

ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR
LB-~MOL/HR LB«MOL/HR LB-MOL,
250 165.1183 84.8817
200 139.0461 60,9539
50 35.9075 14.0925
50 36.6096 13.3904
200 148,.9815 51.0185
250 190.9582 59,0418
Z Ve K
¥ CIONES MOL.,  CTE.
GLOBAL LIO, VAP, EQUIL,
.25 .230412  .299534 1.300
.20 .194030  ,215097 1.109
.03 .050107  .049730 <992
.05 .051086 4047253 .925
.20 .207894  ,180037
.25 .266470  .20834Y 782



METODO:

CHAO-SEADER

FLUJO LIQUIDO = 168,2698 LB-MOL/HR
FLUJO VAPOR = 83]1,7302 LB-MOL/HR

TEMPERATURA

= 450.00 G.

PRFSION = 200 PSIA

3R CIENTO DE VAPOR = 83,173

COMPONENTE

N-~BUTANO
N-=PENTANO
N~HEXANO
N=-HEPTANO
N-OCTANO
N-DECANO

COMPONENTE

X~BUTARO
N~PENTANO
N-HEXANO
N=~HEPTANO
N=~OCTANO
N~DECANO

ALIMENTACION

L,B=MOL/HR

250
200
50
50
200
250

25
20
.05
.05
.20
25

LIQUIDO VAPOR
LB=~MOL/HR LB~MOL/HR
12,97 237.03
15,287 184,713
5.30 44,7
7.270 42.73
39.852 160,148
87,588 162.412
X Y K
.0%707" . 84985 3.697
»090843 .122083 2.444
.031501 .053743 1.706
.043220 .051372 1.189
236832 .192548 0.813
«520324 .195269 0,375

L07.



METODO:

FLUJO LIQUIDO
FLUJO VAPOR =
TEMPERATURA =
PRESTON = 200
»3R CIENTO DE

COMPONENTE

N-BUTANO
N~PENTANO
N~HEXANO
N-HEPTANO
N-OCTANO
N-DECANO

COMPONENTE

N--BUTANO
N-PENTANC
N-HEXANO
N-HEPTANO
N=OCTANO
N-DECANO

CHAO-SEADER

= 168,2698 LB~MOL/HR
831.7302 LB-MOL/HR
450 G. FAR

PSIA

VAPOR = 83,173

ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR
LB-MOL/HR LB~MOL/HR LB-MOL/HR
250 12,97 237.03
200 15.287 184.713
50 5430 44,7
50 7.270 42.73
200 39,852 160,148
250 87.588 162.412
Z x Y K
25 07707 . 04985 . 3.697
<20 .09084¢ - 22083 2.444
.05 .031501 «053743 1.706
.05 043220 «051372 1.189
.20 «236832 192548 0,813
25 .520524 «195269 0.375



METODO: CHAO-SEADER

FLUJO LIQUIDO = 492.7780 LB-MOL/HR
FLUJO VAPOR = 507.2220 LB-MOL/HR
TEMPERAYURA = 450 G. FAR

PRESION = 300 PSIA

~wR CIENTO DE VAPOR = 50,722

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR
LB -MOL/HR LB-MOL/HR LB-MOL/HR

N-BUTANO 250 68.107 181.893
N~PENTANO 200 70.598 129.402
N~HEXANO 50 21.495 28.505
N-HEPTANO 50 25.561 24.439
N-OCTANO 200 119.360 80.640
N~DECANO 250 187.657 62.343
COMPONENTE Z - Y K
N-BUTANO .25 L1382, 158606 2.594
N~PENTANO .20 .143265  .255120 1.780
N-FEXANG .05 .043621  .056197 1.288
N-HEPTANO .03 .051871  .048182 0.929
N~OCTANO .20 .242218  .158984 0.656

N-DECANO .25 .380814 .122911



METODO3

FLUJO LIQUIDO
FLUJO VAPOR =
TEMPERATURA =

PRESION =

VR CIENTO DE

COMPONENTE

N-BUTANO
N-PENTANO
N~-HEXANO
N-HEPTANO
N-OCTANO
N-DECANO

COMPONENTE

N-BUTANO
N~PENTANO
N ~HEXANO
K-HEPTANO
N-OCTANG
N-DECALO

CHAO-SEADER

23.613

ALIMENTACION

LB-MOL/HR

250
200
50
50
200
250

.25
.20
.05
.05
- 20
«25

= 763.8718 LB-MOL/HR
236.1282 LB~MOL/HR
450 G. FAR
PSIA
VAPOR =

LIQUIDO

LB-MOL/HR

200527
.180235
.048808
.052129
.220501
.297807

153.173
137.675
37.283
39.82
168,434
227.687

Y

10061
. .639406
.053857
.043112
.133678
.095340

VAPOR

LB-MOL/HR

96 .827
62,325
12.717
10.18
31.565
22,313

2.045
1.464
1.103
0.827
0.606
0.320

142.



143.

METCDO: CHAO-SEADER

P = 500 PSIA
T = 450 G. FAR

COMPONENTE ALIMENTACION
LB=MOL/HR
N-BUTANQ 250
N-PENTANO 200
N-HEXANO 50
N~-HEPTANO 50
N-~-QOCTANO 200
N-=DECANO Z2EG

NO SE LLEGO A L& TONVERGENCIA Rx LY Cs JULO ... SQUILIBRIO,



T= 350°F

COMPONENTE FRAC. MOL.

ETILENO ——— 0.05
PROPILENO —— 0.05
| BUTENQ —— 0.05
1.3 BUTADIENO— 0.05
| PENTENO—— 0. 10
| HEXENO 0.70

_ LEE -EDMISTER
— — ——_ CHAO- SEADER

300 350 400
GRAFICA N° 3

'45_0, - P (psia) |



PUNTOS DE LA GRAFICA 3



METODG:

LEE~EDMISTER

PRESION = 300 PSIA
TEM. MEZCLA = 350 G. FAR
PORCENTAJE DE VAPOR =38.44

CANTIDAD DE LIQUIDO =

415,60 LB-MOL/HR

. ¢TIDAD DE VAPOR = 584,40 LB-MOL/HR

COMPONENTE

ETILENO
PROPILENO

1 BUTENO

1.3 BUTADIENO
1 PENTENO

1 HEXENO

COMPONENT I

BTN
CROPILEN

1 BUTENO

1.3 BUTADIENO
1 PENTENO

1 HEXENO

ALIMENTACION

LB—=MOL/HR

50
50
50
50
100
700

CLOBAL

LO5
.05
.05
.10
.70

LIQUIDO
LB=MOL/HR
5.5044
8,6385
13,1403
13.8117
36.4868
338,0189
N Y
FREC IO |_MOL.
LIQ. VAP.
.013244 .076139
020726 .070776
.031618 063073
.03323 .0619324
.087793 . 108581
.813326 .619407

145,

VAPOR

LB=MOL/HR

44,4956
41,3615
36.8597
36.1883
63.5132
361.9811



METODU: LEE-EDMISTER

PRESION = 350 PSIA

TEM. MEZCLA = 350 G. FAR

PORCENTAJE DE VAPOR = 29,59

CANTIDAD DE LIQUIDO + 704,12 LB=~MOL/HR
.ANTIDAD DE VAPOR = 295,88 LB=MOL/HR

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR
LB-MOL/HR LB~MOL/HR LB-MOL/HR
ETILENO 50 16.3237 33.6763
PROPILENO 50 22,2641 27.7359
1 BUTENO 50 28.6561 21.3439
1.3 BUTADIENO 50 29.4423 20,5577
1 PENTENO 100 68 .0069 31,9931
1 HEXENO 700 539.4245 160.5755
z . Y K
COMPONENTE FRACCTION" MOL. CTE.
GLOBAL LIQ. VAP, EQUIL.
ETLLENG «05 +023183 .113816 4,909
PROPILEN ,O5 .031620 .093740 2,965
1 BUTENO «05 040698 2072137 1.772
1.3 BUTADIENO .05 .041814 .069479 !
1 PENTENO .10 .096585 .1081z8 ie O
1 HEXENC «70 +« 766100 « 542700 . 1B

146.



METODO: LEE-EDMISTER

PRESION = 400 PSIA

TEM. MEZCLA = 350 G. FAR

PORCENTAJE DE VAPOR = 12.68

CANTIDAD DE LIQUIDO = 873.23 LB-MOL/HR

~ANTIDAD DE VAPOR =

126,77 LB-MOL/HR

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO
LB/MOL/HR LB~MOL/HR
ETILENO 50 30.8222
PROPILENO 50 36.1507
1 BUTENO 50 40,5307
1.3 BUTADIENO 50 40,9944
1 PENTENO 100 86.9499
1 HEXENO 700 637.7822
z : Y
COMPONENTE CRECCTOMY MOL.
CLOBAL LIQ. VAF.
ETILEND .05 .035257  ,151280
PROPILENC .05 .041393  ,109247
i BUTENO .05 .046415  ,074697
1.3 BUTADIENO .05 .046946  ,071039
1 PENTENOQ .10 .099573 ,102943
1 HEXENO .70 .490733

.730371

VAPOR

LB-~MOL/HR

19,1778
13.8493
9.4693
9,0056
13.0501
62.2178

CTE.
EQUIL.

4.286
2,639
1.609
1.513

147,



METODO: LEE~EDMISTER

PRESION = 450 PSIA
TEM. MEZCLA = 350 G. FAR

PORCENTAJE DE VAPOR =
CANTIDAD DE LIQUIDO =
~aNTIDAD DE VAPOR =

COMPONENTE

ETILENO
PROPILENO

1 BUTENO

1.3 BUTADIENO
1 PENTENO

1 HEXENO

COMPONENTE

LETILENC
PROPILENO

1 BUTENO

1.3 BUTADIENO
1 PENTENOC

1 HEXENC

.67
993,26 LB-MOL/HR
6.74 LB-MOL/HR

ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR
LB-MOL/HR LB-MOL/HR LB-MOL/HR
50 48,7434 1.2566
50 49,2032 .7968
50 49,5013 .4987
50 49,5296 .4704
100 99.3461 .6539
700 696 .9388 3.0612
Z X ' K
FRACCIONES MOL. CTE.
CLOBAL LIQ. VAP. EQUIL,
.05 .049074 .186504 3,800
.08 .049537 .11826"
.05 .049837 074015 LAB5
.05 .049866 .069816 1.400
.10 .100020 .097049 .970
.70 .701666 .454355 .648

140.



MET 0.

FLUJO LIQUIDO
FLUJO VAPOR =
TEMPERATURA =
PRESION = 300
"« CIENTO DE

COMPONENTE

ETILENO
PROPILENO
1l BUTENO

1.3 BUTADIENO

1 PENTENO
1 HEXENO

COMPONENTE

ETILENO
PROPYLENO
i SUTENG

1.3 BUTRTLEN

L PESTERG

1 ngXENO

CHAO-SEADER

= 395,2523 LB-MOL/HR
604.7477 LB~-MOL/HR

350 G. FAR

PSIA
VAPOR =

ALIMENTACION

60.475

LB-MOIL/HR

50
50
50
50
100
7900

.05
.05
.05
0L
.20
.70

LIQUIDO VAPOR
LB-MOL/BR LB~-MOL/HR
5.255 44,745
8,358 41.642
12.369 37.631
12.441 37.559
33,930 66,070
322.898 377.102
2z Y K
SOLBZYS 073500 5.565
021l .068859 3.256
031294 .062226 1,988
L031477 .062106 1,973
085845 .109251 1.273
.816943 .623568 0.763

P Sl



METO0)0: CHAO-SEADER

FLUJO LIQUIDO = 695.9210 LB-MOL/HR
FLUJO VAPOR = 304,0790 LB-MOL/HR
TEMPERATURA = 380 G. FAR

PRFSION = 350 PSIA

; w& CIENTO DE VAPOR = 30.408

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO
LB-~MOL/HR LB=MOL/HR

ETILENO 50 16,132

PROPILENO 50 22.200

1 BUTENO 50 28,126

1.3 BUTADIENO 50 28,229

1 PENTENO 100 66,475

1 HEXENO 700 534,759

COMPONENTE A s Y

ETILENO .05 .02312° 111379

PROPILENC .05 ,031901 . 91422

i DUTEND LG5 , 040415 .071934

1,7 BUTADIEST .05 .040563 .071598

T CENTENO v 30 .095521 .110250

1 HEXENO .70 . 768419 .543416

VAPOR

LB-MOL/HR

33.868
27.800
21.874
21,779
33,525
165,241

4.805
2.866
1.780
1.765
1.154
c.707

150.



METODO: CHAO-SEADER

FLUJO LIQUIDO = 868,2917 LB-MOL/HR
FLUJO VAPOR = 131,7083 LB-~-MOL/HR
TEMPERATURA = 350 G. FAR

PRESION = 400 PSIAa

" R CIENTO DE VAPOR = 13.171

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR
LB-MOL/HR LB-MOL/HER LB-MOL/HR
ETILENO 50 30.446 19.554
PROPILENO 50 35.957 14.043
1 BUTENO 50 40.106 9.894
1.3 BUTADIENO 50 40,177 9.823
1 PENTENO 100 86.054 13,946
1 HEXENO 700 635.549 64.451
COMPONENTE y - Y K
ETILENO .05 LOBLN0GT .148457 4.234
PROPILENC .05 LO&LL .106617 2.574
1 3UTENO .05 046190 «075116 1.626
1.3 BUTATIIY L .05 L046272 .074575 1.612
DEZNTRI . .10 ,022107 .105889 1.068

1 HEZXENS « 70 731953 .489346 0.668



METODO;

FLUJO LIQUIDO
FLUJO VAPOR =
TEMPERATURA =
PRESION = 480
«.in CIENTO DE

COMPONENTE

ET ILENO
PROPILENO

1 BUTENO

1.3 BUTADIENO
1 PENTENO

1 HEXENO

COMPONENTE

ETILENO
PROPILENC
LoBsUTERe

1.5 BUTADTING
1 PENTENO

1 HEXENO

CHAO-SEADER

= 987,9621 LB-~MOL/HR
12,0379 LB~MOL/HR

350 G. FAR
PSIA

VAPOR = 1,204

ALIMENTACION

LB-MOL/HR

50
50
50
50
i00
700

.05
.05
.05
.05
.10
.70

LIQUIDO VAPOR
LB-MOL/HR LB-~MOL/HR
47,796 2,204
48,609 1.391
49.097 0.903
49.106 0.894
98,790 1.210
694,564 5.436
X Y K
.048375 0 183141 3.785
.049201 .115544 2,348
049695 .075004 1.509
043704 .074285 1.494
.099%8394 .100488 1,005
« 703027 451538 o
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PUNTOS DE LAS GRAFICAS 4 y 5



METODO: LEE-EDMISTER

PRESION = 200 PSIA

TEM. MEZCLA = 220 G. FAR

PORCENTAJE DE VAPOR = 7.25

CA*™ . DAD DE LIQUIDO = 927.50 LB-MOL/HR
_ANTIDAD DE VAPOR = 72.50 LB-MOL/HR

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO
LB-MOL/HR LB-MOL/HR
METANO 10 4.2499
ETANO 90 60.2765
PROPANO 100 81.5516
N-~-PENTANO 350 334.8955
N-HEPTANO 300 296.7430
N-DECANO 150 149.7794
COMPONENTE Z - Y
ZEDCLONRT YOL.
GLOBAL LIC. VAP,
PR ND .01 » 004532 .079307
N .09 . 064988 . 409956
S RIPARC IO 087927 .254446
J-PENTANO .35 .361075% .208327
N~-HEPTANO .30 .319940 .044927
N-DECANO .15 .161438 .003043

VAPOR

LB-MOL/HR

5.7501
29,7235
18.4484
15,1045

3.2570

«2206

[ o,



METODG ¢

PRESION

TEM. MEZCLA
PORCENTAJE DE VAPOR =

LEE-EDMISTER

= 200 PSIA
= 250 G. FAR

14.01

CANTIDAD DE LIQUIDO = 859,88 LB-MOL/HR
“ANTIDAD DE VAPOR = 140.12 LB-MOL/HR

COMPONENRTE

METANO
ETANO
PROPANO
N~-PENTANO
N-HEPTANO
N-DECANO

COMPONENTE

METTANG
SUAND
PROPANO
N~PENTANO
N-HEPTANO
N-DECANO

ALIMENTACION

LB~MOL/HR

10
90
100
350
300

150

.35
.30
.15

LIQUIDO

LB-MOL/HR

2.6140
42,3345
64.5441

311.1088
290.0919
149.1819

X Y
FRACCTOES MOL.

LIC. VAP,

Frj

.003040
.049233
.075062
.361807
.337365
.173493

.052710
. 340165
.253031
277547
07075y
.005838

VAPOR

LB-MOL/HR

7.3860
47,6655
35.4559
38.8912

9.9081

.8181

CTE.

1D/ .

EQUIL.

17.339
6.909
3.371

.210
.034



METODG: LEE-EDMISTER

PRESION = 200 PSIA
TEM. MEZCLA = 300 G. FAR

PORCENTAJE DE VAPOR = 31.15

AN™IPDAD DE LIQUIDO = 688.50 LB-MOL/HR
_»NTIDAD DE VAPOR = 311.50 LB-MOL/HR

i

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR
L.B-MOL/HR LB~-MOL/HR LB-MOL/HR
METARNO 10 1.1413 8.8587
ETANC 90 19.8734 70.1266
PROPANC 100 34.6925 65.3065
N-PENTANO 350 230.7389 119.2611
N-HEPTANO 00 257.0729 42.9271
N-DECANO 150 144.9776 5.0224
CCMPONENTF z Y K
: __MOL. CTE.
1 LOBAL o VAr. EQUIL.
LO0E 3 .028439 17.156
.. ~2 ok .225124 7.799
IR .209650 4.161
A NER re .382gc58 1.142
e VAL .3C 37030 LTt
yECALT .15 .210571 S Yr/

10b8.



METODuw: LEE EDMISTER

PRESION = 200 PSIA

TEM. MEZCLA = 350 G. FAR

PORCENTAJE DE VAPOR = 57,23

CANTIDAD DE LIQUIDO = 427.65 LB-MOL/HR
-~aNTIDAD DK VAPOR = 572,35 LB-MOL/HR

159.

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR
LB-MOLZHR LB-MOL/HR LB-MOL/HR
METANO 10 .4256 9.5744
ETANO %0 7.2280 82.7720
PROPANO 100 13.1537 86 .8463
N-PENTANO 350 113.0224 236.9776
N-HEPTANO 300 168.6387 131.3613
N-DECANO 150 125.1829 24.8171
COMPONENTE Z X \ K
_ ERACT™S o MOL, CTE.
GLOBAL LIG. _VAP. EQUIL.
FE SIS .01 000595 .016728 16.808
ELAND .09 .016902 .144618 8.556
L AQPANG .10 .030758 «151737 4 .9133
N~-PENTANO .35 .264286 L4140 Ity
N~-HEPTANOQ .30 .394337 s 22925132 . 582
N~DECANO .15 292722 .043360 .148



METODC: LEE~-EDMISTER

PRESION = 200 PSIA

TEM. MEZCIA = 400 G. FAR

PORCENTAJE DE VAPOR = 87.64

CANTIDAC DE LIQUIDC = 123.58 LB-MOL/HR
< ..NTIDRD DE VAPOR = 876,42 LB-MOL/HR

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR
LB-MOL/HR LB-MOL/HR LB-MOL/HR
METANO 10 .0854 9.9146
ETANO 30 1.3690 88.6310
PROPANO 100 - 2.4344 97.5656
N-PENTANO 350 22.9803 327.0197
N-iIJEPTANO 300 43,0472 256.9528
N-DECANO 150 53.6658 96.3342
COMPONENTE Z X Y K
FRATLIONES MOL. CTE.
GLOBAL LY. VAP . EQUIL.
ME: s NG .01 .000651 .011313 16,364
AN e .09 011077 .101129 9.129
D RO LAND .10 .c19699 .111323 5.651
N=PLNTAND .35 .185652 .373132 2.007
N~HEPTANO .30 .348328 .29318~%
N-DECANO .15 .434251 L1099%8 .253

1e0.



METODO:

LEE-EDMISTVER

PRESION = 200 PSIA

TEM. MEZCLA = 415 G. FAR
PORCENTAJE DE VAPOR = 97.43
CANTIDAD NDE LIQUIDO = 25.66 LB-MOL/HR
...NTIDAD DE VAPOR = 974,34 LB-MOL/HR

COMPONENTE

METANO
ETANO
PROPANO
N-PENTANO
N-HEPTANO
N-DECANO

COMPONENTE

ME ARG

Ll NG

PR OPARNC
H-PENTANG
N-HEPTANC
N -DECANC

ALIMENTACION

LB~-MOL/HR

10
90
100
350
300
150

2
GLDBAL

.0l
.09
.10
.35
.30
.15

LIQUIDO
LB-MOL/HR
.0162
.2556
.4488
4.2500
8,2858
12,4029
& Y
“R6C CTONHS MOL,.
LiQ. VAY.
000632 .010247
.009%01 .092108
L017492 .102173
.165632 . 354855
«322915 .299397
.483368 «1412% &

VAPOR

LB-MOL/HR

9.9838
89.7444
99,5512

345.7500
291.7142
137.5971

K
CTE.

EQUIL.

16.221
9.247
5.841
2,142

292

401



METODO: CHAO-SEADER

FLUJO LIQUIDO
FLUJO VAPOR
TEMPERATURA

992 .541

P¥TGION = 200 PSIA
£JR CIENTO DE VAPOR = ,

COMPONENTE

METANO
ETANO
PROPANO
N-PENTANO
N~HEPTANO
N-DECANO

COMPONENTE

HMETANO
ETANO
PRO;TANG
WU INTANTG
RN

N-DECAND

2 LB-MOL/HR

7.4588 LB-MOL/HR

200 G. FAR

746

ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR
LB -MOL/HR LB-MOL/HR LB-MOL/HR
10 8.940 1.060
90 86.671 3.329
100 98,300 1.700
350 348.851 1.149
200 299.791 0.209
150 149.987 0.013
2 % Y K
.01 LOC DT I DA 15.776
.09 LOB L .446240 5.110
.30 .099038 .228069 2.302
.35 .351473 .153942 0.438
e .202044 .028048 0.093
.15 .151115 .001600 0.011

loZ.



METODCO: CHAO-SEADER

FLUJO LIQUIDO = 959,2728 LB-MOL/HR

FLUJO VAPOR
TEMPERATURA

-

= 40.7272 LB-MOL/HR
= 220 G. FAR

PRESION = 200 PSIA

+ UR CIENTO DE VAPOR = 4.073

COMPONENTE

METANO
ETANO
PROPANO
N~-PENTANO
N-HEPTANO
N-DECANO

COMPONENTE

METANO
ETANG

U INTANC
\ - ZPTANG
N-DECANO

ALIMENTACION

LB-MOL/HR

10
90
100
350
300
150

[

.09
.10

2R

o F o

.30
.15

LIQUIDO VAPOR
LB-MOL/HR LB-MOL/HR
5.889 4.111
72.896 17.104
90.113 9.887
342.060 7.940
298.414 1.586
149.900 0.100
I Y K
L0061 .100947 16.444
.075991 .419964 5.526
.09393% .242747 2.584
.356583 .194950 0.547
.311084 .038941 0.125
.156264 .002451 ’

1b3.



METODO: CHAO-SEADER

FLUJO LIQUIDO
FLUJO VAPOR =

TEMPERATURA

PRESION = 200
. .«x CIENT(O DE

COMPONENTE

METANO
ETANO
PROPANO
N-PENTANO
N~HEPTANO
N-DECANO

COMPONENTE

METANO
DTANC
TRODE
S-S TEOTANG
N-HEPTANO
N-DECANO

fl

= 893.0179 LB-MOL/HR
106.9821 LB-MOL/HR
250 G. FAR

PSIA

VAPOR = 10.698

ALIMENTACION LIQUIDO
LB-MOL/HR LB-MOL/HR
10 3.244
20 51.890
100 73.467
350 321.546
3060 293,356
150 149,514
z X Y
.01 .003¢ .- 063149
.09 .058106 .356234
.10 .082268  ,248012
.35 . 260067 .265965
.30 .328500 .062098

.15 .167426 .004543

VAPOR

LB-MOL/ER

6.756
38.110
26,523
28.454

6.647

0.486

17.383
6.131
3.015
0.739
0.189

~ -



100.

METODO: CHAQ-SEADER

FLUJO LIOUIDO = 720.9955 LB-MOL/ER
FLUJO VAPOR = 279.0045 LB-~MOL/HR
TEMPERATURA = 300 G. FAR

PRESION = 200 PSIA

.wx CIENTO DE VAPOR = 27.900

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR
LB—MOLZHR LB-MOLZHR LB—MOLZHR
METANO 10 1.211 8.789
ETANO 90 24.131 65.869
PROPANO 100 40.785 59.215
N-PENTANO 350 243.634 106 . 366
N-HEPTANO 300 264.708 35.292
N-DECANO 150 146.525 3.475
COMPONENTE 7 X ¥ K
METANO .0l .0C16 o .031499 18.745
EPANO .09 .033469 .236085 7.054
pT 10 L 10 .056568 .212237 3.752
LA L35 .337914 .381233 1.128

W-HEPTANC .30 .367143 .126492 0.344
N~DECANO .15 .203226 .012455 '



METODO: CAAO~-SEADER

FLUJO LICUIDO = 456.3736 LB-MOL/HR
FLUJO VAPOR = 543.,6264 LB-MOL/HR
TEMPERATURA = 350 G, FAR

PRESTON = 200 PSIA

" .« CIENTO DE VAPOR + 54.363

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR
LB~MOL/HR LB~MOL/HR LB~MOL/HR
METANO 10 0.404 9.596
ETANO 90 8.677 81.323
PROPANO 100 15.739 84.261
N-PENTANO 350 121.711 228.289
N-~HEPTANO 300 179.032 120.968
N-DECANO 150 130.830 19.170
COMPONENTE z X Y K
METANQ .01 .0002: .01765%2 19.946
ETAND .09 .018014 .149593 7.868
RO a0 . 10 .034487 .154998 4.494
N - PINLANG .35 .266648 .419974 1.575
N D PTANG .30 .392293 .222520 0.567
N~DECANQ .15 .286674 .0352672 N 123

1400,



METODRO;  CHAO-SEADEKX

FLUJO LIQUIDO = 157.0767 LB-MOL/HR
FLUJO VAPOR = 842.9233 LB-MOL/HR
TEMPERATURA = 400 G. FAR

PRESION = 200 PSIA

VR CIENTO DE VAPOR = 84,292

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR

LB~-MOL/HR LB-MOL/HR LB~MOL/HR
METANO 10 0.088 9.912
ETANO 90 1.936 88.064
PROPANO 100 3.445 96.555
N-PENTANO 350 29.519 320.481
N-HEPTANO 300 53.764 246.236
N-DECANO 150 15.216 134.784
COMPONENTE 4 X Y K
METANO .01 000 .911759 21.031
ETANG .09 .012198  .104498 8.567
CLEANO .10 .021933  .114548 5.222
RN AN .35 .187%31  .380201 2.023
N -HAFTANO .30 .342280  .292121 0.853
N-DECANO .15 .435100  .096872



METOD(C:: CHAO-SEADER

FLUJO LIQUIDO = 63.6153 LB-MOL/HR
FLUJO VAPOR = 936.3847 LB-MOL/HR

TEMPERATURA = 415 G. FAR
PRESION = 200 PSIA
. +R CIENTO DE VAPOR = ¢3,638

COMPONENTE ALIMENTACION
LB~-MCL/HR
METANO 10
ETANO 90
PROPANO 100
N-PENTANO 35¢C
N-HEPTANO 30C
N-DECANO 150
COMPONENTE Z
PISTTANO +Cl
FTENC L9
RO D g .10
e O RNSAND e 15
N~ ALPTANO <30

N-DECANO .15

LIQUIDO VAPOR
LB-MOL/HR LB-MOL/HR
0.032 9.968
0.634 89.366
1.236 98.764
10.709 339.291
20.026 279.974
30.918 119.082
Y K
. 00050 .010645 21.294
.010912 .095373 8.740
019426 .105474 5.429
.16834%5 .362341 2.152
.314£796 .298995 0.949
.486022 .127172

anTd e
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METODO: LEE-EDMISTER

PRESION = 400 PSIA
TEM. MEZCLA
PORCENTAJE DE VAPOR =
CANTTDAD DE LIQUIDO
"..fIDAD DE VAPOR =

COMPONENTE

N-BUTANO
N-PENTANO
N-EEXANO
N-HEPTANO
N-OCTANO
N-DECANO

A RPN
P NS TN TS
=R EXANO
W-HEPTANO
N-OCTANO
N~DECANO

425 G. FAR

.07
= 999,31 LB-MOL/HR
.69 LB-MOL/HR

ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR
LB-MOL/HR LB~MOL/HR LB-MOL/HR
250 249.6802 .3198
200 199.8221 .1779
50 49.9671 .0329
50 49.9748 .0252
200 199.9230 .0770
250 249.9425 .0575
z X Y X
FRACCIOUAL MOL.. CTE.
GLOBAL LIG. VAP. -EQUIL,
.25 .249853 .463298 1.854
.20 .199360 .257752 1.289
.05 .050002 .047632 .953
.05 .050009 .036460 o
.20 .200061 .111546 .558
.25 .250115 .083312 .333



METODO :

LEE-EDMISTER

PRESION = 400 PS1A

TEM. MEZCLA

440 G.

FAR

PORCENTAJE DE VAPOR = 13.12
CANTIDAD DE LIQUIDO = 868,80 LB-MOL/HR
“:..J IDAD DE VAPOR = 131.20 LB-MOL/HR

COMPONENTE

N-BUTANO
N-PENTANO
N-HEXANO
N-HEPTANO
N-OCTANO
N-DECANO

COMPONENTE

N-RUTA Y
W NETTAND
T ANG
X -LEPTANO
N-~OCTANO
X-DECANO

ALIMENTACION

LB-MOL/HR

250
200
50
50
200
250

LIQUIDO VAPOR
LB~-MOL/HR LB-MOL/HR
193.9807 56.0193
166.3083 33.6917

43,4446 6.5554
44,7660 5.2340
183,3972 16.6028
236.8992 13.1008
X Y K
FRAZCIONES MOL. CTE.
VAP. EQUIL.

.223275 .426963 1.912

.191424 .256789 1.341

.050006 .049963 .999

.051527 .039892 .774

.211083 .126542

.272675 .099851 L3686

4 /L e



METODO: LEE~EDMISTER

PRESION = 400 PSIA

TEM. MEZCLA = 450 C. ¥AR

FORCENTAJE UE VAPOR = 23.14
CANTIOPMD DE LIQUIDO = 768,64 LB-MOL/HR
CANTIDAD DE VAPOR = 231,36 LB-MOL/HR

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR
LB-MOL/HR LB~MOL/HR LB-MOL/HR
N-BUTANO 250 157.4796 92.5204
N-PENTANO 200 141.3165 58,6835
N-HEXANO 50 38,1355 11.8645
N-HEPTANO 50 40.2064 9.7936
N-OCTANO 200 167.9918 32.0082
N-DECANO 250 223.5065 26.4935
LCMPONENTE 4 “ Y K
ERACUTONT. MOL. CTE.
GLOBAL LIC. VAP, EQUIL.
M s tA RO .25 .204882 .399891 1.952
A= P ENTATO .20 .183854 .253641 1.380
M=HEXANO .05 .049615 .051281 1.034
N-t/EPTANO .05 .052309 .042320 :
N--QCTANO .20 .218558 .13834¢ .633
N-DECANO .25 .290783 .114510 .394

1.



MFEYOL-C . TRE-EDMI ST BR

PRESION = 400 PSIA
TEM. MEZCLA 4 460 G. FAR

PORCENTAJFE DE VAPOR = 31.34

CANTIDAD L LIQUIDO = 685,56 ILB-MOL/HR
. .NTIDAD DE VAPOR = 313.44 LB-MOL/HR

COMPONENTF: ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR
LB-MOL/HR LB-MOL/HR  LB-MOL/HR
N-BUTANO 250 131.3228 118.6772
N-PENTANO 200 121.7354 78,2646
N-HEXANO 50 33.6863 16.3137
N-HEPTANC 50 36.1725 13.8275
N-OCTANO 200 153.6561 46,3439
N-DECANO 250 209.9838 40.0162
COMPONENTE % Y K
IRACCIONES MOL. CTE.
CLOBAL LIC. vAy, EQUIL.
wN=BUTANO .25 .191277 .378625 1.979
N T NT N0 .20 .177313 .249693 1.408
N = EXE NG 05 .049066 .052047 1.061
N-1LPTANO .05 .052687 .044115 .837
N-QCTANO .20 .223807 .147854

N-DECANO .25 .305851 L2766 417



METODO . CHAO-SEANER

FLUJO LIOUIDO
FLUJO VAPOR
TEMPERATURA

PRESTION ==

.o CIENTO DE

COMPONENTE

N-BUTANO
N-PENTANO
N-HEXANO
N-HEPTANO
N-OCTANO
N-DECANO

COUMPONENTE

N-BUTANO
NePRNTANG
RIS N RIS

I PTAND
N~OCTANO
N~DECANO

il

993.8455 LB-MOL/HR

AL1MENTACION

250
200
50
50
200
750

Z

«25
.20
-05
.05
.20
25

= 6,1545 LB-MOL/HR
425 G. FAR
PSIA

VAPOR = ,615

LIQUIDO
LB-MOL/HR

247.064
198.336
49.694
49.777
199.369
249.604

X Y

248U L. .477027
.199564 .270341
.050002 .049740
.C50086 .036099
. 200604 .102538
.251150 064253

VAPOR
LB-MOL/BR

2.936
1.664
0.306
0.223
0.631
0.396

1.919
1.355
0.995
0.721
0.511

/-



METOD0O: CHAO-SEADEK

FLUJO LIQUIDO = 856.,0648 LB-MOL/HR
FLUJO VAPOR = 143.9352 LB-MOL/IR
TEMPERATURA = 440 . FAR

e 510N = 400 PSIA

POR CIENTO DE VAPOR = 14.393

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO
LB-MOL/HR LB-MOL/HR

N-BUTANO 250 187.176
N=-PENTA{IO 200 161.430
N-~-HEXANO 50 42,4132
N-IIEPTANO 50 44,176
N-OCTANO 200 103.55%
N-DECANO 250 238.262
COMPONENTE z v

W -RUTAMNO .25 .218647 .436474
PSP LUTRND .20 . 188572 .267967
rEXANO .05 .Q498566 «052582
s—-HEPTANO .05 .051603 040465
N-OCTANO .20 .213288 .120967
N~DECANO .25 .278322 .0B1554¢

VAPOR

LB-MOL/HR

62.824
38.570
7.568
5.824
96.445
11.738

1.996
1.421
1.061
0.784
0.867

176.



MBTONO:

CHAO-SFADLER

FLUJO LIQUIDO = 763.8718 LB-MOL/HR
236.12%2 LB-MOL/HR

FLUJO VAPOR
TEMPF RATURA

450 C.

PRTSION = 400 PSIA

ZOR CIENTO DE

COMPONENTE

N-BUTANO
N-~-PENTANO
N-HEXANO
N~-HEPTANO
N-OCTANO
N-DECANO

0MPONENTE

N~-BUTANO
N=INTANO
I EXAND
- HIEPTANG
N~-OCTANO
N-DECANO

VAPOR = 23,613

ALIMENTACION

FAR

LB-MOL/HR

250
200

.25
.20
.05
.05
.20
.25

LIQUIDO VAPOR
LB-MOL/HR LB-MOL/HR
153.173 96 .827
137.674 62.326

37.283 12.717

39.82 10.180
168.434 31.566
227.486 22.5136

X Y K
.200522 .410061 2.045
.180233 .263946 1.464
.048808 .053857 1.103
.052129 .043112 0.827
.220501 .133678 0. fAO6
.297807 .095346 20

177.



METODO: CHAO-SEADER

FLUJO LIQUIDO = 570,5724 LB-MOL/HR
FLUJO VAPOR = 429.4276 LB-MOL/HR
TEMPERATURA = 470 G. FAR

PPESION = 400 PSIA

20R CIENTO DE VAPOR = 42.943

COMPONENTRE ALIMENTACION VAPOR
LB-MOL/ER _MZE& LB-MOL/HR
N-BUTANO 250 95.956 154.044
N-PENTANO 200 92,383 107.617
N-HEXANO 50 26,482 23,517
N-HEPTANO 50 29,638 20.362
N-OCTAMNO 200 131.766 68,234
N-DRCANO 250 194.346 55.654
CONMPONENTE z X Y K
N-BUTANO 25 .16817¢ .358719 2.133
N-PENTANO «20 161913 -2 50606 1.548
N -HEPTANO .05 .051944 047417 0.913
N-OCTANO 20 «230937 .158894 0.688
¥-~DECANO «25 «340616 129600 0.380



METODO: CHAQO-SEADER

FLUJO LICH1DO

FLUJO VAPOR
TEMPERATURA

PRTSION = 400
£OR CIENTO DE

COMPONENTE

N-BUTANO
N-PENTANO
N-HEXANO
N-HEPTANO
N-OCTANO
N-DECANO

COMPONENTE

N-RUTANO
S DI A NG
RSP S 6]
N~ FPTANG
N=-OCTANOC
N-DECARD

il

= 669.4681 LB~-MOL/HR
330.7319 LB-MOL/HR

460 . FAR
PSIA
VAPOR = 33,053

ALTMFNTACION
1B-MOL/HR

250
700
50
50
200
750

.25
.20
.05
.05
.20
.25

LIOUIDO

LB/MOL/HR

123.015
114.681
31.965
34,976
151.603
213.228

s Y

.182750 .384185
.171301 .258128
.047747 .054562
.052245 .045454
226453 .146422
.318504 .111244

VAPOR

LB-MOL/HR

126.985
85.319
18.035
15.024
48 ,397
36.772

2.090
1.507
1.143
0.870
0.R4F
oS4

178.
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METODO: LEE-EDMISTER

PRESION = 300 PSIA

TEM, MEZCIA = 300 G. PFAR

PORCENTAJE DE VAPOR = 4,57

CAY™ UAD LE LIQUIDO = 954.32 LB-MOL/HR
~NTIDAD DE VAPOR = 45,68 LB-MOL/HR

LB-MO

10.6528
6.3470
3.6363
3.4335
4.2489

17.3605

K

R

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO
LB-MO LB -MOL/HR
ETILENO 50 39.3472
PROPILENO 50 43,6530
1 BUTERO 50 46 .3637
1.3 BUTADIENO 50 46,5665
1 PENTERO Y 95.7511
1 BEEXEMNO 0D 682 .6395%
| LIONEMTE 2 Y
SLABAL A ThE
2 183N «433209
4 P AN .138938
. . R .279605
SVELL L LI oS8T 35 ~75166
S STNLER « LG UL 334 LSRRI S
L XRG « 70 .715314 s

CTE.
EQUIL,

5,656
3.038
1.639
1,540

» 35k



METODO; LER-EDNISTER

PRESION = 300 PSIA
TEM, MEZCLA = 320 G. FAR
PORCENTAJE DE VAPOR = 16,69

CAXTIDAD DB LIQUIDO = 833,12 LB-MOL/HR
ZaNPIDAD DE VAPOR = 166,88 LB-MOL/HR

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO
LB-MOL/HR LB -MO,

ETILENO 50 23,3008
PROPILENO 50 30.4686

1 seoTINO 50 36.8147
1.3 BUTADIENO 50 37.4340

1 PENTENO 100 82.5833

1 HEXENO 700 €22.5213
COMPONERTE 2 X Y
E'TILENO .05 .027968 159933
PROPILENO .05 .03657. .117040
1 BUTENO .05 .044189 079012
1.3 BUTADIENO .05 .044932 .075301
i PENTENO .10 .099125 .104368
1 HEXENO .70 .747215 .464285

VAPOR

LB-MOL/HR

26.6992
19,5314
13.1853
12.5660
17.4167
77.4787

5.721
3.200
1.788
1.676
1.053

.621

LOOD .



184.

METOD{}: LEE-EDMISTER

PRESION = 300 PSIA

TEM. MEZCLA = 340 G. FAR

PORCENTAJE DX VAPOR = 39,26

CA*™{DAD DE LIQUIDO = 607.38 1LB-MOL/EHR
_ANTIDAD DE VAPOR = 392,62 LB-MOL/HR

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR
LB-MOL/HR LB-MOL/HR  LB-MOL/HR
ETILENO 50 10.6035 39.3965
PROPILENO 50 15.8211 34.1789
1 BUTENO 50 22,2552 27.7448
1.3 BUTADIENO 50 23.0844 26.9156
1 PENTENO 100 56,7847 43,2153
1 HEXENO 700 478.8334 221.1666
COMPONENTE z 5 Y K
FRAC * " 7% MOL, CTE,
GLOBAL LIQ VAP, BQUIL.
A IO 05 .017458 .100343 5.748
PRUDLLENG .05 .026048 .087054 3.342
1 BUTENO .05 .036641 .070666 1.97¢0
1.3 BUTADIESO .05 .038006 .068554 Ceww
L PENTENO .10 .093491 .110070 1,377
1 HEXENO .70 .788356 .563313 L7115



NETODO

PRESIOR = 300 PSIA

LEE-EDMISTER

TEM. MEZCILA = 350 G. FAR

PORCENTAJE DE VAPOR = 58.44

Cr¥IDAD DE LIQUIDO = 415,60 LB-MOL/HR
CANTIDAD DE VAPOR = 584,40 LB-MOL/HR

COMPONENTE

ETILENO
PROPILENO

1 BUTENRO

1.3 BUTADIENO
1 PEMTEHNO

1 HEXENO

COMPONENTE

ETILENO
IRO?YLERO

i BUTSNG

i.3 BUTADIENO
i PENTENO

1 HEXENO

ALIMENTACION

LB-MO

50
50
50
50
100
700

2
GLOBAL

.05
.05
.05
oG5
10
.70

LIQUIDO
LB ~-MO

5.5044
8.6385
13.1403
13.8117
36,4868
338.0189

VAPOR

LB-MOL/HR

44,4956
41.3615
36.8597
36.1883
63.5132
361.9811

x

Y

FRACCIONES MOL.

L12.

«OL324-
020786
.031618
.033233
.087793
813326

VAP,

.076139
070776
063073
.061924
.108681
619407

K
CTE,
EQUIL,
5.749
3,405
2.995

1.863
1.238

s e



METOLO:

LEE~-EDMISTER

PRESION = 300 PSIA

TEM. MEZCLA = 360 G. FAR
PORCENTAJE DE VAPOR = 87,89

CAWTIDAD DE LIQUIDO = 121,14 LB-MOL/HR
CAMTIDAD DE VAPOR = 878,86 LB-MOL/HR

COMPONENTE

ETILENO
PROPILENO

1 BUTENO

1.3 BUTADIENO
1 PENTERO

1 HEXENO

COMPONENTE

BTILERD
PROPTILERD

1 BUTENG

1.3 BOTADIEND
1 PENTENO

1 HEXENO

ALIMENTACION

LB-~-MO

50
50
50
50

b

o

700

GLOBAL

.05
.05
«05
.05
.10
70

LIQUIDO VAPOR
LB~MOL/HR  LB-MOL/HR
1.1720 48.8280
1.9140 48,0860
3.1383 46,8617
3.3496 46,6504
9.6074 90,3926
101.9606 598.0394
X Y K
" RACCI{ONRS MOL. CTE,
LIf VAE. EQUIL.
.Q09675 .055558 5.743
.015800 .054714 3,463
.025906 .053321 2.058
.027650 .053081 1.920
.079307 .102852 S
.841662 680471 .208

186.



NETODO ;

CHAO-SEBADEKR

FLUJO LIQUIDO = 978.5550 LB-MOL/HR
FLUJO VAPOR = 21,4450 LB-NMOL/HR

TEMPERATURA = 300 G.

FAR

PRESION = 300 PSIA
UK CIENTO DE VAPOR = 2,145

COMPONENTE

ETILENO
PROPILENO

1 BUTENO

1.3 BUTADIENO
1 PENTENO

1 HEXENO

COMPONENTE

ETILENO
PROPILENO

1 BUTENO

1.3 BUTADIEROD
1 PENTENO

1 HEXENO

ALIMENTACION

LB-MOL/ER

50
50
50
50
100
700

.03
.05
.05
.05
.10
.70

LIQUIDO

HR

44 .666
47.056
48,273
48,293
98 .008
692.258

X

«0456.. 2
048087
.049331
049351
+«100156
« 707429

Y

.248701
«137300
.080517
079620
.092875
.360987

5.333
2.944
1.726
1.707
1.992
7.741

5.448
2,855
1,632
1.613
0.927

SIEST.

PR

187,



METODO: CHAO-SBADER

FLUJO LIQUIDO = 856,1513 LB-MOL/HR
FLUJO VAPOR = 143.8487 LB-MOL/BR
TRMPERATURAR = 320 G. FAR

PRESION = 300 PSIA

#OR CIENTO DE VAPOR = 14.385

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO
LB-MOL/HR LB~MOL/HR

ETILENO 50 25.904

PROPILENO 50 33.124

1 BUTENO 50 38.489

1.3 BUTADIENO 50 38,568

1 PENTENO 100 84.816

1 HEXENO 700 635.249

COMPCNENTE Z X Y

ETILENO .05 030257 . 167505

PRO¥Y LENG 05 .038689 .117323

3 BUTING .05 .044956 .080021

1.3 BUTALIEND .03 .045043 .079474

1 PENTENRO .10 .099067 «105551

1 HEXENO .70 «.741983 -45012¢4

24.095
16.876
11,511
11.432
15.184
64.751

5.536
3.032
1,780
1.764
1.065

e A



METODO:

FLUJO LIQUIDO
FLUJO VAPOR =
TEMPERATURA =
PRTEION = 300
¢JK CIENTC DE

COMPONKNTE

ETILENO
PROPILENO

1 BUTERO

1.3 BUTADIENO
1 PENTENO

1 HEXENO

ZDYPONENTE

ETILENO
PROPLLENG

L, BUraENG

T3 BUTAODIZRO
1 PENTENQO

1 HEXENO

CHAQ-SEADER

= 614.6679 LB-MOL/HR
385.3321 LB-MOL/HR
340 G. PAR
PSIA

VAPOR = 38,533

ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR
LB -MOL/HR LB_MOL/HR  LB-MOL/HR

50 11.132 38.868

50 16.674 33.326

50 22.680 27.32

50 22.78 27.22

100 56.978 43,022

700 484,422 215.578

2 X Y K
.05 .018%.0 .100869 5.570
) 027127 086486 3.188
.05 036899 .070897 1.921
.05 037062 .070638 1.906
.10 .092698 .111647 1.204
.70 . 788103 .559462 DLt



MBTODO:

CHAO-SBADER

FLUJO LIQUIDO = 31.6943 LB-MOL/HR
FLUJO VAPOR = 968,3057 LB-MOL/HR
TEMPERATURA = 360 G. FAR
PRESION = 300 PSIA

#OR CIENTO DE VAPOR = 96,831

COMPONENTE

ETILENO
PROPILENO

1 BUTERO

1.3 BUTADIENO
1 pENTENO

1 AEXENO

COMPONERTE

ETILENO
PROPILENO

1 BUTENO

1.3 BUTADIENO
1 PENTENO

1 HEXENO

ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR
LB-MOL/HR LB-MOL/HR  LB-MOL/HR
50 0.293 49,707
50 0.489 49,511
50 0.785 49,215
50 0.791 49,209
100 2,386 97.614
700 26.951 673.049
r4 X Y KX
.05 009256 .051334 5.546
.05 «015415 +051132 3.317
+05 .024766 050826 2,052
+05 .024949 050820 2.036
.10 075278 + 100809 *
« 70 «850337 « 69507 Cewadd



METODO: CHAO-SEADER

FLUJO LIQUIDO = 395.,2523 LB-MOL/HR
FLUJO VAPOR = 604.7477 LB-MOL/HR
TEMPERATURA = 350 G. FAR

PP*SION = 300 PSIA

2UR CIEWTO DE VAPOR = 60.475

190.

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR
LB-MOL/MR LB-MO LB-MO

ET ILENO 50 5.255 44.745
PROPILENO 50 8,358 41.642

1 BUTENO 50 12,369 37.631

1.3 BUTADIERO 50 12.441 37.559

1 PENTENO 109 33.930 66.070

1 HEXENO 700 322.898 377.102
COMFONENTE Z ¥ Y K
ETILENO .05 .01329% .07399%¢C 5.565
PROPI LENO .05 .021146 .068859 %.,256
1 BUTENO .05 .031294 .062226 1.988
1.3 BUTADIENO .05 .031477 .062106 1.973
1 PENTEROC .10 .085845 .109251 y o

1 HEXENO .70 «816943 .623568 )
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CONCLUSIONKES.

El célculo del equilibrio l{quide - vapor es fundamen
talmente importante en procesos de separacién donde el buen
resultado del disefio depende del adecuado conocimiento de -
ia distribucidén de los componentes en las fases en equili--
brio.

Para determinar con exactitud el valor de la constante
de equilibrio k., es necesario realizar un amplio trabajo ex
perimental, y considerando que dicha constante depende de -
la temperatura, presién y conp§sic16n, habr{a que efectuar
este trabajo para cada mezcla bajo condiciones definidas lo
cual, ademés de requerir de muchas hora-ingeniero de traba-
jo, resulta excesivamente caro.

Una alternativa a ésto es calcular la constante por mé
todos semiempiricos gue esstando fundamentados en la t?r-odi
nédmica proporcionan ecuaciones, muchas de las cuales son ge
neralizadas, cuyas constantes se han cbtenido a partir de -
datos experimentales. Obviamente, los resultados obtenidos
por este medio no son tan exactos como los obtenidos 4ir- - -
_tamente de la experimentacién pero reproducen va.ores razo-
nablemente confiables de K en los rangos de aplicacién de-
finidos y proporcionan una herramienta que evita la necesi-

dad de desarrollar experimentos para cada problema.
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Tal es el cado de los métodos presentados en este tra
bajo los cuales son propios para reselverse utilizando una
computadora electrénica, debido al gran nimero de célculos
que se efectian y a los procedimientos iterativos que in--
wervienen,

El método de éhoo-Seader requiere para la solucién de
la ecuacién de estado (Redlich-Kwong) de dos constantes, -
mientras que el de Lee-Edmister requiere de tres. En el
caso del coeficiente de actividad ¥ , por el método de -
Choo-Seader se obtiene mediante una sencilla ecuacién, del
valor promedio de este parémetro para la mezcla y del volu

wen molar liquido, mientras que Lee-Edmister da el coeficien
te de actividad en funcién de tres parfmetros binarios, los
cuales a su vezr dependen del parémetro de solubilidad, del
volumen molar liquido v de la temperatura reducida.

Desde el punto de vista solamente de célculo, resulta-
més rédpido y sencillo obtener K po. ei método de Chao-Sea--
der: sin embargo, no hay que olvidar que el objetivo princi
pal es tener valores confiables de la constante y no sie- -
pre el método més sencillo produce los mejores resultados.

Para seleccionar el método de célculo hay que tener co
nocimiento del tipo de mezcla y las condiciones a las que -

se encuentra la misma, asi como tener presente los rangos -

de temperatura, presién y concentracién, dentro de los cua-
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les o3 via.ido aplicay cada uno de los mét odos.

En el célculo de torres gque no manejen componentes --
muy ligeros, como por ejemplo, estabilizadoras, depropani-
zadoras y debutanizadoras, pueden emplearse ambos métodos,
v gue producen resultados satisfactorios; asin embargo, en
las que se manejan componentes ligeros, como torres despun
tadoras, primarias y demetanizadoras, es mAs conveniente -
emplear el método de Lee-Edmister, de acuerdo a lo reporta
do en la tabla 7.

En sistemas criogénicos también se recomienda el -
Lee-Edmister, ya que el limite inferior de temperatura don
de es aplicable es -200°F, mientras que el de Chao-Seader
es de -100°*P., Por otra puarte, en sistemas donde la tempe-
ratura es superior a 300°F es conveniente utilizar el -
Chaco-Seader (modificado por Grayson-Streed), el cual produ
ce resultados confiables hasta 8C0°F, en tanto que el de -
Lee~-Edrmister obtiene valores razon:o-l: . s0loc hasta 500°F.

Como se dijo antas, estos métodos de cdlculo de la --
constante de eouilibrio K, evitan la experimentacidén, y --
constituyen una importante herramienta que coni ' . _ «i -

disefic de procesos de separacién en la Ingenieria Quimica.
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