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I INTRODUCCION 



BQUILIBRIO 

cuando dos o m's fases se encuentran en contacto tien

den a intercambiar sus constituyentes hasta que la composi

ci6n de cada fase adquiere un valor constante. Cuando 'ato 

sucede se dice que el siatema ha alcanzado su estado de - -

equilibrio y cesa toda propensi6n a cambios posteriores. 

Por un estado de equilibrio se entiende a aqu'l en el

que habiendo la posibilidad de que un sistema moélif ique sus 

propiedades debido a la transferencia de calor, al trabajo

realizado por desplazamientos y, para sistemas abiertos, a

la transferencia de maaa a través de la frontera de la fase, 

no hay tendencia a cambios espont,neos. 

En un estado de equilibrio el valor de laa propiedades 

es constante e independiente del tiempo y de la historia -

previa del sistema, es decir, no sufre cambio• •cataatr6fi

cos• a causa de ligeras variaciones en laa condiciones ex-

ternas. 

La compoaici6n final o de equilibrio depende de varia

bles tales como la temperatura, la preai6n, de la naturale

za química y concentraci6n de las suatancias que intervie--
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nen en el proceso. 

El problema fundamental del equilibrio entre fases es, 

b'sicamente, relacionar de manera cuantitativa las varia--

bles que caracterizan dicho estado entre dos o nms fases hg, 

moqéneas, las cuales e•t'n en libertad de intercambiar mat.!_ 

ria y energía. 

Por una fase homogénea en equilibrio se define a cual

quier regi6n del espacio en la cual cada propiedad intensi

va conserva un mismo valor en todos los.puntos. 

Propiedades intensivas son aquéllas independientes de

la maea o tamafto de la fase, como la temperatura, la densi

dad, la presión y la composición. 

Se pretende describir el estado de las fases líquida y 

vapor que han alcanzado el equilibrio, las cuales, CClnO 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 distribuci6n ad_!t 

cuada de los componentes en las fases líquida y vapor for-

man una extensa lista de aquéllos en los cuales el equili--
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brio entre fases es fundamentalmente importante. 

La destilaci6n, una de las operaciones principales en

las industrias química y petrolera es ejemplo cl,sico de la 

operaci6n cuyo buen resultado está determinado por una favg_ 

rable distribuci6n de los componentes entre el líquido y el 

vapor. Hay otras operaciones importantes en las cuales in

terviene este tipo de equilibrio como sons absorci6n de 9!. 

ses, humidificaci6n y deshumidificaci6n, evaporación y fla

sheo da mezclas lÍqt1idas. 



II TERMODINAMICA 

DEL 

EQUILIBRIO 
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a) Ecuaciones Termodin4micas Fundamentales. 

La descripci6n cuantitativa del equilibrio de fases im 

plica la evaluaci6n de ciertas propiedades termodin«Jnicas y 

de las relaciones matemáticas entre ellas. 

La energía interna u es una propiedad termodinmnica C.!! 

yo valor absoluto no es conocido pero un cambio de ella dU

est' dado por la primera ley termodinmnica como sigues 

dU • dQ dW (1) 

donde Q y w representan el calor cedido al sistema y el tr~ 

bajo realizado por él, respectivamente. 

En el caso de un proceso reversible la ec. (1) puede -

escribirse como: 

dU • TdS PdV (2) 

donde T representa la temperatura absoluta, P la p~esi6n del 

sistema y V su volumen. S es la entropia la cual matemátic.!_ 

mente se define como: 

dS • 
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En un proceso irreversible la correspondencia de dQ a

TdS y dW a PdV no es un concepto exacto. 

Otras propiedade• utilizadas con frecuencia en la des

cripción del equilibrio de fases son la entalpia H, la eneI_ 

g!a libre de Gibbs G y la energía libre de Helmholtz A. 

Las tres est'n def inidaa como una combinaci6n de las propi~ 

dades b'aicas. 

H .. u + PV (3) 

y su variaci6n se expreaas 

dH "" dU + d(PV) 

m! TdS PdV + VdP 

dH e:: TdS + VdP (4) 

Energía libre de Gibba: 

G :m H TS (5) 

diferenciando: 

dG • dB d(TS) 

= TdS + VdP TdS SdT 

dG ,., VdP SdT (6) 



Energía libre de Helmholtz: 

A = U TS 

su variaci6n1 

~ - ~ 

• TdS 

dA • -PdV 

d(TS) 

PdV 

SdT 

TdS 

6. 

Sd'l' 

(7) 

(8) 

En el desarrollo de las relaciones matem,tica• que de.!. 

criben el equilibrio de faaes, la energía libre de Gibba, G, 

recibe la mayor atenci6n entre todas las propiedades termo

din'-.icas definidas. 

b) Sistema Abierto Homog,neo. 

Un sistema abierto es aqu~l que puede intercambiar ma

teria y energía con sus alrededores. 

Las ecuaciones termodin'1nicas para un sistema cerrado

deben modificarse para aplicarlas a sistemas abiertos, en -

loe cuales hay variables independientes adicionales y son -

el número de moles de todas las especies presentes. 

consideremos la funci6n u (energía interna), la cual -



7. 

depende de la entropia s, del volumen V y de ni (sistema --

abierto): 

donde n es el número de moles y m el número de especies. 

La diferencial total esa 

dU - 8u 
8s 

su d 
- V+ 
8 v s,ni 

(9) 

donde el subíndice ni se refiere a todos los número• de mo-

les y nj a todos menos a ni. Las doa prl!nera• derivadas r~ 

f ieren un sistema cerrado. 

Se define la funci6n jJ- i como: 

(10) 

así, la ec. (6) puede escribirse como: 

dU • TdS (11) 

Esta ec. (11) ea fundamental para un sistema abierto y co--

rresponde con la ec. (2) que es para un ai•tema cerrado. 
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La función µ~ i ea una cantidad intensiva y depende de 

la temperatura, la presi6n y la composici6n del sistema. 

Por la situación que tiene en la ec. (9) como coeficiente -

de dn1 debe suponerse que µtes una potencial de masa o qu! 

mico justamente como T (coeficiente de dS) es un potencial-

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

considérense las ecuaciones fundamentales para un sis-

tema abierto 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 fundamental•• para un --

sistema abierto las cuales son1 

dH =- TdS VdP +:¿ µ¡,dni (12) 

dA "" -SdT PdV +¡ µi dn1 (13) 
L 

dG ""' -SdT + VdP +¡ µi.dn
1 (14) 

L 

De la definición de µ i (ec. 10) y de las eca. (12, 

13 y 14) se llega a: 

µi = (-~-) . o ni S.V.nJ 
= (--º H ) = (-Q_-~-l = ( 8 G ) (15) 

8 ni S.P. nj 8 ni / T.V. nj 8 ni T.v. nj 

Hay así, cuatro expresiones para j-l i donde cada una-
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es derivada de una propiedad extensiva con respecto a la can, 

tidad del componente en consideración y cada una involucra

un grupo fundamental de variables: u,s,vr H, s, Pr A, T, V 

y G, T, P. 

La cantidad j_l i es la molar parcial de la energía de 

Gibbs, pero no es la molar parcial de la energía interna, ni 

la entalpia o la energía de Helmholtz. Bato se debe a que

las variables independientes T y P que fueron seleccionadas 

arbitrariamente en la definición de cantidades molares par

ciales son también las variables independientes para la - -

energía de Gibbs. 

cuando dos o más fases estin en equilibrio y hay con-

tacto directo a través de una interfase el potencial que -

origina cualquier cambio debe ser cero. Esto quiere decir

que no hay tendencia alguna para que la masa oenergia cru-

cen la intarfase, ¡x.)r lo que cualquier transporte de mate-

ria o energía desde una fase a otra será un proceso revers! 

ble. 

Es evidente que en una condición de equilibrio la tem

peratura de las fases debe ser la misma, de otra manera, h.!, 
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br!a un flujo de calor irreversible. Es claro también, que 

si las fases est'n en contacto directo una con la otra, la

presi6n debe ser igual para todas las fases, porque si ésto 

no sucediera, la fuerza no balanceada tendería a comprimir

una fase y a expander la otra con un intercambio neto de -

energía irreveraible. Sin embargo, estas dos condiciones -

no son suficientes para asegurar el equilibrio entre fases

Y laa condiciones a1icionales requeridas no son por sí mis

mas muy evidentes. 

Un cambio en el estado de equilibrio de un sistema es

llamado proceso. un proceso reversible es aqu'l en el cual 

el sistema ae mantiene en un estado de virtual equilibrio -

mientras ocurre: en ocasiones se refiere a una serie de et~ 

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, as!, la direcci6n del 

proceso puede cambiarse con un decremento o incremento inf! 

nitesimal del potencial. 

Todo proceso natural ocurre irreversiblemente: se pue

de pensar en un proceso reversible como el límite al cual -

se tiende pero que nunca ae alcanza. 
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e) El Equilibrio en un Sistema Cerrado Heterogéneo. 

Un sistema heterog,neo cerrado e•t' conetituído por 

doa o m's fases cada una de las cuales se considera como un 

sistema abierto dentro de dicho sistema cerrado. 

Se conaiderarán ahora las condiciones bajo la• cuales

el sistema heterogéneo est' en un estado de equilibrio in--

terno con respecto a los tres procesos aiquientess transf~ 

rencia de calor, desplazamiento de aus límites y transfere.n 

cia de masa. El criterio de equilibrio se obtendr' en tér

minos de las propiedades intensivas P (prasi6n), t (temper.!, 

tura) y J-L i (potencial químico) • 

como se dijo anteriormente, es de esperar que en un si~ 

tema en equilibrio térmico y mec,nico la temperatura y la -

preei6n deben ser uniformes a través del total de las fase•. 

Si J-L i es el potencial intensivo que dirige la tranafere,n 

cia de masa, se supone que J-L i también debe tener un va-

lor constante en todo el sistema heterogéneo en equilib4io. 

Los primeros trabajos realizados para demostrar esta igual

dad de potencial fueron elaboradoe por Gibbs en 1875. 

d) Uniformidad de potenciales intenaivoa como prueba de --
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Condici6n de Eouilibrio. 

La funci6n u (energía interna) es empleada en este ca-

so con el prop6•ito de mostrar que la temperatura, la pre--

ai6n y el potencial químico de cada e•pecie preaente deben-

ser unif ormea en un si•tema cerrado heterogéneo en equili--

brio interno respecto a la transferencia de calor, deeplazA 

miento de sus limites y transferencia de masa entre fases.-

Como el proceso en equilibrio es identificado con un proce-

so reversible, el criterio de equilibrio en un sistema C.!, 

rrado es que u sea mínima y que cualquier variaci6n de u ba 

jo entropia y volumen constante sea cero, es decir1 

crus,v • o (16) 

La expresi6n para la diferencial total dU puede obte--

nerae sumando el valor que tiene dU en cada faae. 

Aplicando la ecuaci6n (11) a un sistema multifase ten~ 

mos: 

dU 
~ ta) (a) ~ (a) (a) ~ (a) (a) 

=¿T dS -¿P dV + L ¿fLi dni 
a a i «17> a 

donde a es el índice de la fase y toma valores de 1 a 7T , 
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e i es el índice de lo• componentes y su valor va de l a m. 

Deaarrollando la e. (17) se tiene la variación total -

de U: 

dU = 
ll) (1) (1) U) µ(I) (1) 

T d S - P dV + dn 
{1) (1) 

+ · .. +µm dnm + 
T(2ldS 12>_p12>dV(2) +fl-(2ldn(2) + ... + µ~> dn m (2) + 

T\7T)dS(7T)_p(7T)dV(7T\ fL~1T) dn~7T)+ · · • +fLJ7T)dnm (7T) 

(18) 

Laa variaciones individuales ds(l), etc. est'-n sujetas 

a la re•tricci6n de la entropia total constante, volumen t2 

tal constante y moles totales de cada especie constantes 

(se excluye reacci6n química). Esto se escribes 

dS = dS (i¡ + ... + d s (7T} :: o 

d V = dV (il + · •. + d V cm ::; o 
>. d ¡a) - (1) (7T) 

=O .L...._J n . - dn +···+dn· 
L 

¡ . l 
a 

i - 1, ••• ,m 

Así, en la ec. ( 18) se tienen 1T (m+2) variables ind~ 

pendientes y hay (m+2) restricciones. La expreai6n para dU 

puede escribirse en términos de (m+2) variables independie.n, 

tea utilizando las reatricciones para eliminar, por ejemplos 
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El resultado es una expresi6n para dU en términos de -

TT -1) (m+2) variables verdaderamente independientes. La 

ecuaci6n reaultante ess 

du = (r(2J T 11 l) ds <
2_!_ ( P(2l_ P(I)) dV (2 > + (µ'12Lµ,~ 1 >) dn ~ 2 l+ · · · + (µ~2J.µ~'l)dn ~ 

+ {T(3l Tul) dS'~ ( p(3l P(I)) dV( 3)+ {µ~3)_µ 1< 1 >) dn :3 >+ · · · +(µ~>-µ~> )dn~ 

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

y aaír 

o U 
8 s l2) ::; o 

por lo ques 

6: 

au 
----=O 

8 V (2 > 

T(2) - T(l) 

T(2) - T (1) 

T (1) D T(2) 

-

o lJ = o 
8 n 1 C2l 

8U 
8 n 2 t2l = O' etc. 

o 

, T(3) - T(l) , etc. 

- T(3), etc. (19) 
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Similarmente1 

p(2) - p(l), p(3) • p(l), etc. 

= - p< 3 >, etc. (20) 

y 

¡¡(2)= 11 _(1) ¡¡(3)=/l_(I) ¡¡(2)=µ(3) etc 
/1 /1 • /1 /1 1 /2 2 ' . 

6s 

(21) 
j-L ~I) _ µ ~2) µ ~3) 

Las ecuaciones (19, 20 y 21) nos dicen que en un siete 

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

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

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

el potencial químico de cada especie son uniformes en todo-

el sistema heterogéneo cerrado. 

Aplicando la ec. (11) para un sistema de dos componen-
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tes y constitu!do por dos fases: 

dUL = TLdsL - PLdVL + µ L L µ LdnL ldnl + 2 2 

duV = Tvdsv - Pvdvv + µ vdnv 
1 1 + µ vdnv 

2 2 

los índices L y V se refieren a las fases líquida y vapor -

respectivamente. 

dU - duL + duV = o . -duL = +dUV I 

dS :z asL + dsv = o -dsL = dSV 

dV = avL + avv = o . -avL = dVV , 

o = (TL - TV) asL - (pL - pV) avL + eµ L -µ V dn1 + 1 1) 

eµ L -µ ~) dn2 2 

como 

8 º_u_= 8u 8u ~ o , = o, = - o, 
osL 8vL 8nL 8 nL 

1 2 

se concluye que: 

TL TV =r o , TL e: TV 

pL Pv = o , pL = pV 

fL L -µ~ - o f-L L =f-L i 1 
, 

1 

µ L -µ~ = o µ L -µV 
2 

, 
2 - 2 
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ésto ee, para cualquier especie i en equilibrio el potencial 

es el mismo en todas las fases. 

La termodin'-mica del equilibrio de fases trata de des-

cribir cuantitativamente la distribución de cada componente 

en todas las fases presentes en el equilibrio. La solución 

a este problema la obtuvo Gibbs cuando introdujo el concep

to de potencial químico. El objeto de la termodin&mica es

relacionar el potencial químico de una sustancia con canti

dades f {sicamente medibles como son la temperatura, la pre

sión y la concentraci6n. 

No se puede calcular el valor absoluto del potencial -

químico pero sí sus cambios debidos a alteraciones de las -

variables independientes, temperatura, presión y composi- -

ci6n. 

Para una sustancia pura i, el potencial químico est' -

relacionado con la temperatura y presión por la ecuaci6n di 

ferencial: 

(22) 

donde si es la entropia molar y vi el volumen molar. 
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Integrando y resolviendo para j-l i a una temperatura

T y a una presi6n Pz 

+ ( P v1dP 
JPr 

(23) 

donde el subíndice r indica un punto de referencia arbitra-

ria.mente seleccionado. 

En la ec. (23), las dos inteqrales pueden evaluarse --

con datos térmicos y volumétricos en un rango de temperatu-

ras entre Tr y T, y un rango de presiones de pr a P. 

Sin embargo, el potencial j-l i(Tr,pr) es desconocido -

por lo que el potencial a T y P s6lo puede expresarse en r~ 

laci6n al valor del estado de referencia desic¡nado por Tr y 

pr • 

La imposibilidad para calcular el valor absoluto del -

potencial químico hace necesario fijar un estado de refere.n 

cia el cual es llamado estado est,ndard. 

El potencial químico no tiene físicamente un equivalen 

te directo, por lo que debe expresarse en términos de alqu-

nas funciones auxiliares, como en el concepto de fugacidad, 

siendo dichas fun~iones m's f'cilmente identificadas con la 
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realidad física. 

Para simplificar ecuaci6n de equilibrio, Lewis conside 

r6 primero al potencial químico para un qas ideal puro y ge 

neraliz6 el resultado obtenido del caso ideal a todos los -

sistemas. 

De la ec. (22): 

sustituyendo la ecuaci6n de loa gases ideales, 

- RT 
p 

e integrando a temperatura constante: 

p 

p º 

(24) 

(25) 

(26) 

La ec. (26) nos dice que para un gas ideal, a tempera-

tura constante, el cambio en el potencial qu!micn .:,;.. .:.üe una 

presi6n Pº hasta la presión P es iqual al producto RT por -

el logaritmo de la relación de presi6n P/Pº. Por lo tanto, 

a temperatura constante, el cambio de la cantidad termodin! 
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mica en una función loé;arítmica simple de una cantidad real 

como lo es la presión. 

La ec. (26) sólo es v'lida para gaaes puros e ideales; 

con objeto de generalizarla Lewis defini6 una función f 11~ 

mada fugacidad para describir un cambio isot,rmico para 

cualquier componente en cualquier sistema, s6lido, liquido-

o gaseoso, ya sea formado por una mezcla o por una sola su~ 

tancia, ideal o no. 

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

f i 
f .º 

1 
(27) 

LL .o tJ. son arbitrarias pero no pueden ambas seleccionarse 
I 1 

independientementer cuando se escoge uno, el otro valor que 

da determinado. 

Para un gas ideal puro la fugacidad ea igual a la pre-

sión, y para un componente i en una mezcla de gasea ideales 

es igual a su presión parcial yiP. Como todos los sistemas, 

puros o formando mezclas, tienen un comportamiento ideal a-

bajas presiones, la definición de fugacidad eat' completa -

con el siguiente límites 
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f · __ , __ 
cuando P~o 

py . 
1 

(28) 

donde yi ea la fracci6n mol del componente i. 

Lewis llam6 •actividad•, repreaentada a. a la relaci6n 

f/f•, la cual indica qué tan activa es una sustancia en re-

laci6n a su estado est,ndard ya que proporciona una medida-

de la diferencia entre el potencial químico de la sustancia 

en el estado que interesa y el estado est,ndard. Como la -

ec. (27) se obtuvo para un cambio isotérmico, la temperatu-

ra del estado estándard y el estado actual debe ser la mis-

ma. 

La relaci6n entre fugacidad y potencial químico propor 

ciona una gran ayuda para interpretar las variables termodi 

n'1tticas físicamente. Es difícil visualizar el concepto de-

potencial químico, pero no el de fugacidad. 

La fugacidad es una •presi6n corregida" :.. · : :::. .: ..... ~n com-

ponente en una mezcla de gases ideales es igual a la presión 

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 d.. y ~ se tiene: 

f · a 
1 a ºª f-li - f-L¡ = RT In (29) 

y 

(30) 

Sustituyendo las ecuaciones (29) y (30) en la relaci6n 

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

f i a º f3 In -- = /J_·
1 

+ RT In 
f¡ºª r 

(31) 

A partir de la ec. (31) se coneiderar'n dos casoss 

Primero.- Se supone que el estado est,ndard para las -

dos fases es el mismo, es decir: 

y en este caso 

(33) 
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Sustituyendo las ecuaciones (32) y (33) en la ec. (31) 

se obtiene una nueva forma de la ecuaci6n fundamental del -

equilibrio de fases: 

HT 
f i ª 

In --
f o a 

1 

a ºª In f ¡ - In f 1 -

RT In 
f ¡E 

f-º /3 1 

In f·/3- In t-
0 /3 

1 1 

In f¡ª - In f¡/3 

y se lleqa a: 

f u 
1 

f i /3 
(34) 

Por otra parte, se supone que los estados estindard de 

cada fase est'n a la misma temperatura pero no a la misma -

presión ni tienen igual composición. ~n tal caso se usa --

una relación exacta entre los doe estados est,ndard~ de la-

ec. ( 2 7) : 

ºª /.L¡ 
o /3 

- f-l ¡ - RT In 
(35) 

sustituyendo esta ecuaci6n en la ec. (31) obtenemos la ec.-



(34). As!, arreglando la ec. (31): 

f.f3 f.ª 
- RT In 

f¡º/3 f¡ºª 

Igualando las ec. (31) y (35): 

RT 

de donde: 

f. o a 
1 n _:__t_ __ 

f i o{3 

f. f3 
- RT In 1 /3 - RT 

f ¡º 

In 
f. f3 

In 
f¡ a 1 

f¡ o j3 f¡ºª 

[ f i ,B f e a 
In 1 

f¡º f3 
X 

f ¡ a 

( 
f {3 ) 

In ¿- =O 
1 

f·ª = f.f3 
1 1 

X 

f. ºa 
In 

f. o /3 
1 

f- o /3 ] 1 

f ·ºª 1 

f. /3 
1 

f. a 
1 

- 1 

24. 

=o 

= o 

(34) 

La ec. (34) permite reemplazar, sin perder e :'·r .• :."'" .... ..i..dad, 

la ecuaci6n de equilibrio en términos de potencial químico-

por una ecuación cruc· indica que la fugacidad de cualquier -

especie química debe ser igual en todas las fases para un -
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sistema en equilibrio. La condición de que las actividades 

sean iquales se cumple sólo para el caso especial donde los 

estados est'1idard en todas las fases son iquales: 

La ec. (34) es equivalente a la ecuación (21) y deade

un punto de vista estrictamente termodinmnico no hay pref e

rencia de una sobre otra. Sin embarqo, desde un punto de -

vista de aplicación de la termodinimica a problemas físicos, 

es ~s conveniente una ecuación que iquale fuqacidades que

una que iguale potenciales. 

Así pues, la ec. (34) es una relaci6n fundamental en el 

criterio de equilibrio, semejante a la ecuaci6n que iquala

potenciales químicos. 

_J 
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e) C'lculo de Propiedades Teratodinmnicas a partir de datos 

Volumétricos. 

Las propiedades termodin,micas de una sustancia, pura

º formada por mezcla, pueden calcularse a partir de datos -

térmicos y volumétricos. Para una fase dada (s6lida, líqu! 

da o gaseosa), las 1nediciones t'rmicas (capacidades calorí

ficae) dan la informaci6n sobre c6mo dichas propiedades va

rían con la temperatura, mientras que las medidas volumétri 

cas indican c6mo dichas propiedades varían con la presión o 

densidad. Siempre que ocurre un cambio de fase (por ejem-

plo, fu•ión o vaporización) son requeridos datos t'rmicos y 

volumétricos para caYacterizar este cambio. 

A menudo se expresan ciertas funciones termodinmnicas

de una sustancia en relación a laD que tendría la misma su~ 

tancia como gas ideal a iguales condic ione• de temperatura

Y composición y a una presión o densidad determinada. 

La fugacidad es una función de este tipo pon . ! ..,,.., "ª

lor numérico siempre ea relativo al de un gas ideal a fuga

cidad unidad, es decir, la fugacidad en el estado est'1idard 

t 0
1 

en la ec. (27) es generalmente un valor fijo igual a 1-

atm. 
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La fugacidad es una función termodin,mica de interés-

primordial porque cst' directamente relacionada al poten- -

cial químico que a su vez tiene igual relación con la ener-

9Ía libre de Gibbs, obteniéndose ésta, por definición, de -

la entalpia y de la entropia. Por lo tanto, el cálculo de

fugacidad a partir de datos volumétricos debe basarse en c6 

mo la entalpia y la entropia, a temperatura y composición -

constantes, están relacionadas con la presión. Esto se lo

gra mediante las ecuaciones de Maxwell y se obtienen rela-

ciones exactas para las funciones termodin&micas u, H, s, A 

y G, de las cuales se deriva el potencial químico y final-

mente la fugacidad. 

Si se considera una mezcla de composición constante de 

ben especificarse dos vaxiables adicionales que comunmente

son la temperatura y la presión. ::;ü;. dnbargo, los datos v2 

lumétricos son generalmente expresados por una ecuación de

estado la cual tiene como variables independientes a la tem 

pera.tura y al volumen por lo que es conveniente ~· 

relaciones termodinámicas en función de esas variables. 

Preai6n y Temperatura como variables independientes. 

A temperatura y composici6n constantes se puede usar -
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una de las relaciones de Maxwell para conocer el efecto de-

la presión en la entalpia y entropia. 

(-~- -~- ) - - ( o V \ 8r-) P. nT 

dS (+~) dP -
PnT 

la ec. (4) dices 

dH = VdP + TdS 

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

d H =Vd P - T 

d H = [V - T (-~ f ---) 

d p 
P. nT 

l dP 
P nT J 

(36) 

(37) 

(38) 

Las relaciones (37 y (38) son b'sicas para derivar las 

e cuaciones deseadas. 

En las relaciones que se obtendr'n el significado de -

las variables es el siguientes 

hºi m entalpia molar del componente i puro como gas ideal-

a la temperatura T, 
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ªºi • entropia molar del componente i puro como gas ideal 

a la temperatura T y 1 atm. 

y f 1° • l atm. 

ni - número de mole a del componente i 

nt es número de moles totales 

Yi - f racci6n mol de i = n1 / nt 

La preai6n P eat' en atm6aferas. 

Todas· las propiedade• extensivas representadas por le-

tras mayúscular (V, u, H, s, A y G) indican la propiedad t,2. 

tal para rlt moles y por lo tanto no est'-n en base molar. 

Las propiedades extensiva• en base molar se denotan por le-

tras minúsculas (v, u, h, s, a y g). 

u =~:[v-T (~~)P.nr]dP-PV + t n¡ 

H = ( P [ V - T (-ª-y_) J d P + L: 
)

0 
8T P.nT 1 

o 
n · h· 1 1 

h. 
1 
o 

o , p~ 
S= ~ o nrpR . oV ) J 

-(aT P.nT dP-R ~ n1 In Yi P+ ¡ íll SI 
1 1 

A"):[v- nr R ] d P + RT 
( o o 

? n¡ In Y¡ P - PV+ ¡ n¡ h¡ -Tsi 
p 1 1 

G=\P[v- nr R J dP + RT :¿ n· In Y¡ P + t n¡ ( h ¡° -Tsi 
0 

) p 1 
. o 

(39) 

(40) 

(41) 

) (42) 

(43) 

(44) 



y finalmente: 

R T In __ f_¡ - = (Po [V¡ -
Y¡ p ) 

RT 
p J d p 

donde v1 ea el volumen molar parcial de i y 

Vi - ( : ~¡ ) T, P, nj 

Coeficiente de Fugacidad. 

30. 

(45) 

La relaci6n adimenaional f i/y1P es denominada •coefi-

ciente de fugacidad y se denota por cp¡ ; as!., por defini--

ci6ns 

c#>¡ = 
f ¡ 

Y¡ p 

Sustituyendo esta ecuaci6n en la (45): 

rJ.. . 1 (P[- RT ·-¡ dP 
1 n '+-' ' == RT ) o Vi - p J 

cp i - e X p 
1 

RT 

cuando se tiene el caso de un componente puro1 

-

(46) 

(47) 

(48) 
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y la ec. (45) queda: 

( 
f ) 1 In - --
p i puro - RT (48) 

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

cuentemente es expresada incluyendo el factor de compresib.!. 

lidad Zl 

donde 

puro 

z = _?u 
RT 

(Zi-1) dP 
p (49) 

(50) 

e) Temperatura y Volumen como variables Independientes. 

Las propiedades volumétricas de los fluidos son ~s C.2, 

mún y simplemente expresadas por las ecuaciones de estado en 

las cuales se encuentra explícita la presi6n,por ésto ea --

más conveniente calcular las propiedades termodinmnicas en-

función de la temperatura y el volumen como variables inde-

pendientes. 

A temperatura y composición constantes se pueden empl.!. 
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ar las relaciones de Maxwell para dar el efecto del volumen 

en la energía y entropia. 

I 8S) (ºp) 
\--SV T, n r = 8 T V, n T 

(Sl) 

d s = ( 8 P ) dV o T V, n T 
(52) 

la ec. (2) nos dice: 

dU • TdS PdV 

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

d U = T (-ª-E.. ) d V - P d V 
8 T V, n T 

d U = [ T (-ª--E__) - P ] d V 
8 T V, n T 

(53) 

Las ecuaciones (52) y (53) so.'l 121 base para la deriva-

ci6n de las funciones en términos de temperatura y volumen, 

las cuales se expresan enseguida. 

Las unidades de V/n1RT son atm6sferas -1 
• 

Las variables indican los mismos que para las eca. - -

(39) a (47) y 
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U .º 
1 = RT 

o f-L1 • energía molar de i puro cano un qas ideal a la tem-

peratura T. 

U - ( 
00 

- p ( S P ) d V + I. n ¡ u ¡
0 

- ) v l - 8°T V, nT J 
1 (54) 

H = ~~ [ P - T ( ~-) ] d V + 
o 

PV + :¿ n · U · 
\ 8 T V,nT 1 1 

{55) 

s = ): [ !:rB_ -- (-~) J d V + V o 
R ¿ n¡ In 

n¡RT + ¿ n¡ S¡ 
V 8 T / V, nT 

(56) 

A=): [- n~R + P l d V - RT ¿: n ¡ In 
V +I n¡(ui-Tsiº) 1 

n¡ RT ¡j i i (57) 

, ro R 
G ~ \V [- -"-p + p] dV + PV-RT ~ n : In n;VRT + ¿ n; (ui-Tsiº) 

) (58) 

I 1 \ro [ ( 8 p) RVT J d V - RT Ir. ~-- + RT + U ·
0 
-Ts i 

0 

/i = )v \8n¡ T,V, n; ' n¡ RT ' 1 (sg) 

RT In f . = ~ro [ ( __Q_f_). - Bl_ l dV - RT 
1 

) v \ 8 n ¡ T, V1 nj V J 
In V 

n¡ RT (60) 

La ec. (60) puede escribirse en su forma más usual: 

RT In _!i_~ (
00 

[(~p. ) _ _B_I__Jdv-RT In 2 
Y¡ P ) v o n 1 T, V, n J V . (61) 

y por Último, como <P ¡ 
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ln 4' ¡ 
1 (°' 1 (·-ª--!:_) - RJ 1 dV - RT In Z 

R T ) " L 8 n 1 T l vl n j J 

o 

cp ¡ =: exp (_1_ (ro [ (-_E_) - .fil_] dV - RT In l 
l._RT ) v n ¡ T, V, n j V 

(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 funci6n de la temperatura y la presi6n. 

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

In (-f-) =-1-(
00

[_!:_- RT]dV-RT lnl +RT (Z-1) 
P i PU RO RT ) v n ¡ V ( 6 3) 

Las ecuacione~ (39) a la (47) permiten calcular todas-

las propiedades termodinimicas para cualquier sustancia re-

lativas al estado ideal a 1 atm ":i ,;;. misma temperatura y-

composici6n, siempre que se tenga informaci6n del comporta-

miento volumétrico en la forma: 

{64} 

con objeto de evaluar las integrales en las ecs. (39)-

a (47), la informaci6n volumétrica requerida debe estar dis 
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ponible no solamente a la presión P donde se desean las pr.2, 

piedadee termodin'1nicas, sino para todo el rango de preai6n 

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 presión P del aiat.!. 

ma y a la temperatura y composición del mismo. Este volu-

men V ae calcula mediante una ecuación de estado del tipo -

de la ec. (64). 

Bl problema para el c'lculo del coeficiente de fugaci

dad </:> no eat' propiamente en la ec. (47), sino en la ec. 

(64), la cual indica que el volumen ea una función de la 

temperatura, de la preai6n y del número de mole• de cada •.!. 

pecie presente. 

Desafortunadamente no hay una ecu ;~:,ci6n de estado gene

ral aplicable a un gran número de sustancias puras y a mez

clas en amplio rango de condiciones incluyendo el estado l! 

quido (fase condensada). Hay alguna• ecuaeio:"les !~ - c .... aJ.o

v~lidas s6lo para un ndinero limitado de sustancias, sin em

bargo, estas ecuaciones tienen casi siempre a la presión •.!. 

plícita y no al volwaen. Por ésto es necesario expreaar 
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las funciones termodin&micas en t~rminos del volumen y de -

la temperatura, m&s que de la presi6n y temperatura. 

Las ecs. (54) a la (62) pe~iten calcular las propied~ 

des termodin&nicas relativas a las propiedades de un gas -

ideal a 1 atm y a la misma temperatura y composici6n, siem

pre que se tenga la informaci6n del comportamiento volumé-

trico en la forma: 

P == f (T, v, n
1

, n
2

, ••• ) (65) 

En la mayoría de las ecuaciones de estado aparece la P 

explícita en la forma de la ec. (65), y por ésto, para pro

blemas de equilibrio de fases se utiliza la ec. (62) por -

ser más apropiada que la ec. (47). 

Para aplicar la ec. (bl) al cálculo de la fugacidad de 

un co."tlponente en una mezcla, los c, ..;,::<)S volumétricos deben -

esta t~ disponibles preferentemente en la forma de una ecua-

ci6n de estado a la temoeratura en consideración y como una 

funci6n de la composici6n y densidad, desde cl.:;n , ..... c' ,3;-~ igual

a o hasta la densidad que interesa, la cual corresponde al

límite inferior de v en la integral. La densidad molar de

la mezcla nt/V, correspondiente al límite inferior de la in 
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tegral debe encontrarse a partir de la misma ecuaci6n de e~ 

tado, porque las condiciones especificadas son usualmente -

la composici6n, temperatura y la presi6n, y no precisamente 

dicha densidad. Este c~lculo es tedioso porque se tiene 

aue hacer por tanteos, es accir, por métodos de prueba y 

error. Sin embargo, sin considerar el número de componen-

tes en la mezcla, el c'lculo s6lo necesita efectuarse una -

vez para cualquier temperatura, presi6n y composici6n, ya -

aue la cantidad V en la ec. (62) es para toda la mezcla y -

se usa en el cálculo de las fugacidades para todos los com

ponentes. S6lo si cambian la temperatura, presi6n o la com, 

posici6n, debe rep<::-tirse el tanteo. Este tipo de c41culos

normalmente son muy largos y complicados pero se facilitan

en gran forma usanoo las computadoras para su realizaci6n:

así pues, gracias a. las modern :i:..:; computadoras electr6nicas

se puede superar esta dificultad. 

La mayor desventaja de esta clase de cálculos no es --

computacional, sino es el hecho de que no se t.;_ ~ ··-« · . 0 CUa 

ci6n de estado que pueda aplicarse satisfactoriamente a mez 

clas en un rango amplio de densidades, desde O hasta la den 

sidad del líquido. Es esta deficiencia la que sugiere que

loa cálculos 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 m&s econ6mico medir el equilibrio -

de fases directamente que hacer las medidas volumétricas.

Para aquellas mezclas donde los componentes son similares -

físicamente, por ejemplo, mezclas de hidrocarburos parafínl 

cos, una ecuaci6n de estado es un medio apropiado para cal

cular el equilibrio líquido vapor porque pueden hacerse di

versas simplificaciones concernientes al efecto de la comPQ 

sici6n en el comportamiento volumétrico: pero aún en esta -

situaci6n relativamente simple hay mucha ambigüedad cuando

se intentan predecir propiedades de una mezcla al utilizar

las constantes, determinadas a partir de los componentes pu 

ros, en la ecuaci6n de estado para. l,': s mezclag. La esencia 

de la dificultad se presenta cuando se mezclan los métodos, 

es decir, en c6mo se van a combinar las constantes determi-

nadas de los componentes puros para obtener las e - • M •• ._.._·s -

para las mezclas. Se ha visto que pueden obteners e bveno s·· 

resultados sólo cuando la combinaci6n 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 ecuaci6n de estado empírica como medio 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 c'lculo de las fugacidades es - -

pr,ctica para mezclas en estado de vapor pero no para mez-

clas condensadas. La exactitud en el c'lculo de la fugaci

dad con la ec. (62) depende directamente de la validez de -

la ecuaci6n de estado utilizada en dicho c'lculo. 

Para determinar los valores de las constantes en una -

ecuaci6n de estado apropiada debe tenerse una gran cantidad 

de datos experimentales y alguna base te6rica para predecir 

las propiedades volumétricas y en un caso típico es poca la 

informaci6n que se tiene al respec~o. Existen datos reales 

para las sustancias m's comunes pero éstas constituyen s6lo 

una pequeffa fracci6n de su total. Los datos volumétricos -

reales son escasos aún para mezclas binarias y "'º .n raros pa 

ra las que contienen m's de dos componentes. considerando

ª mezclas ternarias ( o de más componentes), cuyo número es 

pr,cticamente infinito, es claro que nunca se tendr'n sufi-
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Soluci6n Ideal. 

Se ha mostrado repetidamente aue una descripci6n cuant! 

tativa de un hecho natural puede lograrse, la mayoría de las 

veces, idealizando ese fen6meno, es decir, estableciendo un 

modelo físico o mate~tico simplificado el cual describa el 

comportamiento esencial sin considerar detalles. El fen6m.!. 

no se relaciona con el modelo idealizado mediante varios --

t'rminos de correcci6n que lo interpretan f !sicamente y en-

algunas ocasiones pueden describir cuantitativamente los de 

talles que no fueron considerados en el proceso de idealiz~ 

ci6n. 

una soluci6n ideal líquida es aquella en donde a pre--

si6n y temperatura constantes la fugacidad de cada componen 

te es proporcional a alguna mecida de su concentraci6n que-

usualmente es la fracci6n mol. Esto ~~ , a temperatura y --

presión constantes, para cualquier componente i en una sol!! 

ci6n ideal se cumple que: 

R (66) 

donde el índice L se refiere a la fase líquida y Ri es una 

constante de proporcionalidad dependiente de la temperatura 
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y la preai6n pero no de la composici6n. Si la ec. (66) es-

v'lida para el rango total de composiciones (desde x1 = O 

hasta xi • l) la soluci6n es ideal en el sentido de la ley

de Roult. Para una soluci6n tal, a xi • 1 se tiene que la 

constante de proporcionalidad R1 es igual a la fugacidad -

del líquido puro i a la temperatura de la soluci6n. La fu-

gacidad en el estado eat,ndard de un líquido puro i a la --

temperatura del sistema, generalmente es tomada como la pre 

si6n de aaturaci6n P: del componente i puro. En este caso, 

si las fugacidades se hacen iguales a las presiones parcia-

les se obtiene la relaci6n conocida como ley de Roultz 

-
6 

-
Funciones Exceso. 

Estas funciones son propiedades termodinám:t - . .:,t: soly 

ciones las cuales est'n en exceso respecto a aquellas que -

tendría una soluci6n ideal a las mismas condiciones de tem-

peratura, presión y compoaici6n. En una soluci6n ideal to-

das las funciones exceso son iqual a cero. La energía de -



Gibbs en exceso, por ejemplo, est' definida pors 

GE .. G(aol. real 
a T, P y x) 

- G(sol. ideal a las 
mismas T, P y x) 

43. 

(67) 

Relaciones similares a la ec. (67) son v'lidas para el 

volumen vE, la entropia sE, la entalpia HE, energía interna 

uE y la e~ergía 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: 

HE = UE p~ 

GE = HE TSE 

AE :a UE TSE 

También, las derivadas parciales de las funciones extensivas 

en exceso son an,logas a las de las funciones totales. 

( 
8GE) E 
8 T P, X= - S 

(
8GE/8T) =-HE 

.8T P,X T2 

( ) =y E 
T,X 

Las funciones exceso pueden ser positivas o negativas, 
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cuando la energía de Gibbs en exceso de una solución es ma-

yor que cero se dice que la soluci6n presenta una desvia- -

ci6n positiva de la idealidad, mientras que si es menor que 

cero la desviación 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'1nicas molares parciales. Si M es una-

propiedad termodin&rnica extensiva, entonces m
1

, la molar 

parcial de M respecto al componente i est' definida por: 

donde n1 es el número de moles de i y el subíndice j indica 

que el número de moles de todos los componentes, exceptuan-

do a i, se mantiene constante. 

Similarmente: 

mE == (ºME) 
1 8 n¡ T1 P, nj 

Por el teorema de Euler: 

M = 2: n¡ m¡ 



y se tiene que: 

ME - :¿ n 
1 

-E 
m· 1 
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(68) 

Para la termodinimica del equilibrio de fases la pro--

piedad parcial en exceso mfs usada es la energía de Gibbs,-

la cual est& relacionada directamente con el coeficiente de 

actividad y se definir' enseguida. 

g) Actividad y Coeficiente de Actividad. 

La actividad "a" del componente i a temperatura, comP:Q 

sici6n y presi6n determinadas, esti definida como la rela--

ci6n de la fugacidad de i en esas condiciones, a la fugaci-

dad de i en el estado est,ndard, el cual tiene la misma tem 

peratura de la mezcla y una presi6n y composici6n fijadas -

arbitrariamente. Esto es: 

f · ( T, P, X ) 
a i ( T, P, X ) = f i ( T, P~Xº) 

f ¡ 
oí = _f_·_º_ 

1 
( 69) 

donde pº y xº son, respectivamente, la presión y la compos! 

ci6n especificadas. 

El coeficiente de actividad O'¡ es la relaci6n de la ª!:. 
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tividad a alguna medida conveniente de la concentración de-

i, la cual es usualmente la fracción mol xi• 

= _Qj_ 
X¡ 

Sustituyendo ªi de la ec. (6~ en la ec. (70) se tiene: 

f ¡ 
'01¡ = f ·0 X· 

1 1 

(70) 

(71) 

La relación entre la energía parcial de Gibbs en exce-

so y el coeficiente de actividad se obtiene recordando la -

def inici6n de fugacidad. A temperatura y presi6n constan--

tes, para un componente i en solución: 

'9T(real - 9i(ideal) = RT In f i(real) - fi(ideal) (72) 

Si ne introduce la función parcial en exceso g~ dife--

renciando la ec. (67) se tiene: 

-:e: g. 
l. '9i (real) 9i(ideal) 

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

-E 
g1 - RT In 

f¡ (real) 

f . (ideal) 
1 

{73} 

(74) 
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da la ec. (71) se obtiene: 

y como 

fi(ideal) = 

se ve que para una soluci6n ideal el coeficiente de activi-

dad 01 i es igual a l. 

Sustituyendo fi y fi(ideal) en la ec. (74): 

-E 
QL - RT 

'Yl· f. X· 
In o 1 1 1 

f ·º X · 
1 1 

y así: 

-E 
QL = R T In ~. 

1 
(75) 

E> i s e sustituye la ec. ( 68) en la ec. ( 75) se obtiene por -

último: 

E g =RT 2: X¡ln ($1¡ (76) 

donde gE es la energía molar de Gibbs en exceso. 

Como se ha visto, la ecuación básica del equilibrio en 

L J 
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tre dos fases a y ~ , que se encuentran en contacto y a la 

misma temperatura, es igualdad de fugacidades, ec. (34); así, 

para cualquier componente i en equilibrio se cumple: 

a 
f. = 

l. 
f ~ 

i 

si a denota la fase vapor V y '/3 la fase líquida L: 

f ~ 
l. 

= (77) 

Recordando la def inici6n del coeficiente pe fugacidad 

se tiene que: 

y de la ec. (71): 

cf>¡ = 
f· p 

1 

f v. . 
l. = cp .l. yi p 

Igualando las fugacidades: 

= 

(78) 

(79) 

(80) 
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o donde f. es la fugacidad del componente i en el estado es-
1. 

t~ndara. 

La fugacidad oel componente i en la fase vapor está en 

funci6n del coeficiente de fugacidad <Pi, de la presión P-

y de la fracción mol yi: la fugacidad de i en la fase l!qui 

da es una funci6n del coeficiente de actividad ~ i, de la

fugacidad en el estado est~ndard f~ y de la fracci6n mol -
1 

Así la ec. (80) proporciona 1~ igualdad ce fugacidades 

como criterio de equilibrio en términos del coeficiente de-

fugacidad para el componente en el estado de vapor y el coe 

f icientc de actividaa del componente en el estado líquido. 

constante de Ecruilibrio. 

La constante ele equilibrio .', _, <l r " ~. componente i, el cual 

se encue ntra distrihuido en las fases líquida y vapor, se -

define como: 

y. 
K . =-'-

1 x. 
1 (81) 

donde y. = fracci6n mol del componente i en la fase vapor, 
l. 



CA ;_.c~LO P E LA CO':·J:: 1'Ai\ITE 
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so. 

y xi = fracci6n mol del componente i en la fase líqui 

da. 

Introduciendo a K en la ce. (80) se tiene, por Último, 

a la relaci6n de equilibrio como una función de las cantida 

des termodinámicas·. A · 'v1 · f ·
0 

y P 't'¡' 0 11 1 

K · 1 

o 
f¡ lS'1i 

= 
p </> · 1 

(82) 
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III.l.a) N.ETODO DE l~ .c. CHAO y J.D. SEADER. 

Por este método se obtiene una correlación general del 

ecruilibrio líquido-vapor para mezclas de hidrocarburos. 

La relaci6n de equilibrio, K, se calcula mediante una-

combinaci6n de tres factores: 

K = Uº31 
cp 

U es una propiedad del componente líouido puro. Los pa-

r'metros necesario$ en esta ecuaci6n se determinan especia! 

mente para los componentes muy ligeros. El coeficiente de-

fugacidad en J a fase vapor se calcula con la ecuaci6n 

de estado de Redlich y Kwong. La correlación se presenta -

en forma de tm conj1 1nto de ecuaciones las cuales son espe--

cialmente adecuadas para resolver ,~ ~ ce;" una computadora di-

gital. 

La correlaci6n se aplica a diversos tipos de hidrocar-

huras incluyendo parafinas, olefinas, aromáticos :¡ naftenos7 

también a hidr6geno y mezclas de hidrocarburos. Ha sido --

probada con una gran serie de datos de mezclas de esos com-

ponentes, oue se tomaron de la literatura. 
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Debido a la creciente importancia en la industria, de-

mezclas formadas por parafinas, olefinas, arom~ticos, naft.!!!, 

nos y gases inertes, Chao y Seader desarrollaron una corre-

laci6n generalizada la cual puede aplicarse a todos los com 

ponentes de estas mezclas. 

Descripci6n de la Correlaci6n. 

La relaci6n de equilibrio Ki del componente i en una -

mezcla, es calculada mediante la ecuaci6n (83) crue es la --

combinaci6n de tres cantidades termodinimicas rigurosamente 

definidas: 

Y· 
K· =-'--

1 X í 

donde 

f ·º 
u .º = ' 

1 p 

o (S" 
U¡ -c¡;-;-

1 

La cantidad U 0 es una propiedad del compor; ·· .\ · 

(83) 

.•ü.:C O-

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 --



53. 

ecuaci6n del tipo de la Margules. La ecuaci6n de Hildebrand, 

que pertenece al tipo de val Laar, se usa en este caao. La 

ecuaci6n 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 Líquido P_y_ 

ro. 

Esta cantidad es una propiedad termodin'°1ica bien def! 

nida bajo condiciones donde el componente puro exista en ª.! 

tado líquido, por lo que puede calcularse mediante correla

ciones generalizadas que estén en términos de la presi6n y

la temperatura reducida. En condiciones donde el componen

te no exista como líquido puro, la cantidad V 0 i se vuelve

hipot,tica y tienen que usarse correlaciones diferentes. 

La extensi6n del coeficiente de fugacidad del líquido

se relaciona con los trabajos de Pitzer acerca de la modif! 

caci6n del principio de los estados corrc~spond i P ~e -

seleccion6 esta forma porque presenta una ecaci6n algebr,i

ca simple. Así, V 0 est' dado por: 

109 V 0 = loq V (o) + wlOCJ V (l) (84) 
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U (o) ~ coeficiente de fugacidad del fluido simple en el --

estado líauido. 

U (l) = factor de corrección del coeficiente de fugacidad. 

w e factor aeéntrico. 

El primer término del lado derecho ( 1J (o)), da el --

coeficiente de fugacidad del fluido simple caracterizado por 

un valor O del factor acéntrico. El segundo término es un -

factor de correcci6n, de acuerdo a las desviaciones de los -

fluidos reales de los fluidos simples. 

Las dos cantidades U (o) y U (l) son dependientes s6-

lo de la presi6n y de la temperatura reducidas. V (o) está -

dado por: 

log 1)tJ>=Ao +A1/Tr -tA2 Tr + A3 Tr
2 + A4 Tr

3 

+ (A5 + As Tr + A1 T/ } Pr + (Aa + Ag Tr) P/ 
- log Pr 

la cantidad U (1) est& definida por: 

loq U {l) = -4.23893 + 8.65808 Tr - 1.22060/Tr 

-3.1524 Tr2 -0.025 (Pr-0.5) (86) 



55. 

donde Tr temperatura reducida = T/Tc y 

Pr - presi6n reducida = P/Pc. 

Loe coeficientes en la ec. (85) aparecen en la tabla l. 

Para metano e hidr6geno, la temperatura usual de inte--

rés está ~uy arriba de sus puntos críticos, correspondiendo-

a valores excepcionalmente altos de temperatura reducida. B~ 

jo estas condicion~s se puede a~licar 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 S.IMPLES METANO HIDROGENO 

A S.75748 2.43840 1,.96718 
Aº - 3.01761 - 2.24550 1.02972 l 
A2 - 4.98500 - 0.34084 - 0.054009 
AJ 2.02299 0.00212 0.0005288 
A4 o - 0.00223 o 
A,,._ 0.08427 0.10486 0,.008585 
A6 0.26667 - 0 .. 03691 o 
A-; 

¡ 
0.31138 \J o 

A 0.02655 r - o 8 V 

A9 0.02883 o o 

íABLA 1 

En general, con el objeto de determinar el coeficiente-

de fugacidad U 0
, oeben conocerse tres constantes para cada-

coMponente: presi6n crítica, Pe: temperatura crítica, Te; y-

e l factor acéntrico, w. 

Coefici ente <le i'\ctividad en una Soluci6n Líquida. 
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En esta correlaci6n las soluciones líquidas de hidroca.!:_ 

buros se consideran como soluciones regulares, las cuales se 

caracterizan porque su exceso de entropía es igual a cero. -

1_ ualquier comportamiento no ideal se debe solamente al calor 

de soluci6n. 

La siguiente ecuación, propuesta por Hildebrand, se usa 

en este trabajo: 

In ?51 . = 
1 

V¡ ( 8¡ _ S) 2 

RT 
(87) 

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

te: el parámetro ch, solubilidad o i y el volumen molar lí--

quido vi. 

La cantidad S es un valor promedio del par'1netro de-

solubilidad de la solución: 

Z:x· V o o =----' -'--'-2: X· V· 1 1 

x. -- fracci6n mol de i en la fase líquida. 
l. 

(88) 

Los v~ lores de 8 i y Vi fueron determinados con datos-

oxperimentales del equilibrio. El desarrollo de las relaci.Q. 
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ncs para estas cantidades se hace posteriormente. 

coeficiente de fugacidad en una Mezcla en Estado de V~ 

por. 

La ecuaci6n de estado utilizada para el cálculo del --

coeficiente de fugacidad en mezclas en estado de vapor es -

la ecuaci6n de Redlich y Kwong, la cual requiere dos cons--

tantes para cada componente y están directamente relaciona-

das con la presi6n crítica. La ecuaci6n es la siguiente: 

A2 h 
=-··-- ---·--

1-h B l+h 

(89) 

y 

h= 

B ""' L 
i 
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h: es un factor de densidad. 

y i: fracci.6n mol de i en la fase vapor. 

El coeficiente de fugacidad ~ se deriva en t~rminos-

del factor de compresibilidad: 

B· 
In ""· = ( 2 -1) --' - In ( l -BP) -

'1'1 B 

BP 
In ( 1 t- y 

[ A· B· J 27f---It· 
(90) 

No puede esperarse gran exactitud de una ecuación de -

estado que tenga dos constantes, y la ec. de Redlich y Kwong 

no es la excepción. Sin embargo, el coeficiente de fugaci-

dad calculado a partir de esa ecuación está de acuerdo con-

el calculado con la ecuaci6n de Benedict-Webb y Rubin, en -

condiciones especificadas en la siguiente secci6n. Esto se 

debe a que la ec. de Redlich y Kwong se usa aquí s6lo para-

calcular las propiedades de la fascr::.' vapor. 

El coeficiente de fugacidad calculado con esta ecuaci6n 

tiende a ser menos confiable cuando la presi6n se incrementa 

y se acerca a la presión crítica de la mezcla. 

Restricciones. 

La correlaci6n ha sido probada con una gran cantidad de 
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datos experimentales recopilados. Los resultados muestran

que la correlaci6n no es válida fuera del rango de condici.2, 

nes especificado enseguida. El promedio de desviaci6n den

tro de este rango se presenta en la tabla 2. 

a) Para hidrocarburos (excepto metano): 

Temperatura reducida: o.5 a 1.3, basada en la tempera

tura crítica del componente puro. 

Presi6n1 hasta 2000 lb/in2 abs., pero que no exceda 

o.a de la presión crítica del sistema, aproximadamente. 

b) para gases ligeros: - hidrógeno y metano. 

Temperatura: desde -lOOºF hasta aproximadamente 0.93 -

de la temperatura pseudoreducida de la mezcla líquida en -

equilibrio, pero que no exceda 500°'?. ::.:.a temperatura pseu

doreducida se basa en el promedio molar de la temperatura

crítica de los componentes. 

Presión hasta 8000 lb/in2 abs. 

Concentración: hasta aproximadamente 20% en mol de -

otros gases disueltos en el líquido. 
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comparaci6n de la correlaci6n con los datos experimenta 

les y con la ec. de BWR. 

CO.MPONENTE 

Parafines: 

Metano 
Etano 
Propano 
i-Butano 
n-Butano 
i-Pentano 
n-Pentano 
n-Hexano 
n-lieptano 

Olefinas: 

Etileno 
Propileno 
i-Dutileno 

TCYI'AL 

TABLA 2 

% ABSOLUTO DE DESVIACION 
CORRELACION ECUACION 
CHAO Y SEADER BWR 

8.9 
9.2 
6.B 
5.4 
7.1 
3.4 
9.6 
8.3 
8.3 

10.e 
S.3 
3.8 

7.9 

s.2 
10.2 
7.5 
4.8 
7.2 
3.B 
8.8 
s.3 

11.3 

11.0 
3.4 
3.8 

7.7 

;J icrn i. ficado r c lat ·:vo de U 0 
::J ... i, 01 : y 

.L 
cf> . • 

J . 

1·2ir a a plic<.t r 1:1 corr e laci6n es conveniente entender el 

~ ignificaao r e lat i vo de estos tres factores, bajo diversas-

condicione f~ . 

Cl coe ficient e de fugacidad <'!el líquico puro U 0 re--

f leja los ~· fectos o•; la presi6n, ele la temperatura y del ti 
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po de componente. Toma el valor ae K ideal, es decir, su -

valor es idéntico al de K, cuando la mezcla en estado de va 

por es ideal, y la soluci6n líquida también es ideal. 

El coeficiente de fugacidad en la mezcla cf> . tiene -
l. 

siempr1~ un valor cercano a la unidad a presiones suficient~ 

mente bajas. cuanuo la presi6n se incrementa, decrece mar-

cadamente para componentes pesados, sin embargo, para gases 

ligeros, cambia s6lo ligeramente. 

El c0ef iciente de actividad ~ i para la solución líqu! 

da, tiende a la unidad para compuestos que est'n presentes-

en una concentraci6n elevada. 

El valor de K del propano en un sistema hidr6geno-propa 

no es típ :i. co de un c omponante pesado. como la soluci6n lí-

a uida consiste ca s i totalmente de propano, su coeficiente -

ele ac tivi ~ a.d e"· cer cano a la uniclaó. Entonces, l< es aproxi 

mJ 0arr ont e igual a U 0 1 cf> 

El r! fec to del c oeficiente de actividad s oL: ;·: e l valor-

a e K para comp')nent~:s liger('!S e s ejemplificado en el caso -

de l mPtann. La tab la 3 mue s tra valores de K calculados y -

valores experimentales para metano en varias mezclas bina--
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r ia:.; a una temperatura y pre sión él t> t e rmin-taas. La gran d i-

f ,:- rencia entre lo~ clos valores :::.e debe, principalmente, a -

li'.'\~~ varia c iones en los coeficientes de actividad. 

TABLA 3 

Valor e s d e K para metano en varios disolventes a 150°F 

y ílOO lb./ in2 ab s . 

K K 
~ 1 

/ o 

LiI.'~OLVEN'f'E EXPE !UMEN'l'AL CORRELACION DESVIACIO;~ 

n-Butano 3. 5 3 3. 6 9 4.5 
n-Pentano 4.00 3 .98 - o.s 
n-i ieptano 4.59 4.41 - 3.9 
n-D 0cano 4.79 4.87 0.9 
De nceno s.~o 8.15 - 1.8 
'l'ol ueno 7.20 7.23 0.3 
Ciclopentano 5 .85 5.25 -10.3 
Ciclohexano 6.53 5.49 -15.8 
Metilciclnhexano 5.75 4.91 -14.6 

c esa rrollo d e l a s correlac ione s . 

I ·esa rrollo emp~rico d e la s e n 1acio nes 6 c ~ . ildebrand • 

._.as .·o!l ~: ta.n t c : : r equeridas en l a ecuaci6n de Bildebrand 

es tán de f in í das en t é rmino ae las propi.edaaes del componen-

t e puro. El parámt:t ro de soluhil i dad est~ c1ef i . • ; ~00 c omo la 

r a iz c uad rada d e una densiaad de anerg!a~ 

~ _ ( ~ Eu ) ~ 
º - V 

( 91) 



E:v: r·nergía de vaporiz.aci6n. 

V: volumen molar del líquic1o. 
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Pnrnsnitz, Eclmi~ter y Chao demostraron la aplicabilidad 

de esta ecuaci6n en :::oluc iones de hidrocarburos. El parán~ 

tro de solubilidad y el volumen molar son funciones de la -

temperatur~. En el trabajo de Chao y Seader se encontr6 -

que no es apreciable la pérdida de exactitud si las cantida 

aes y V son consideradas como constantes características 

a~ un componente. !1.demás, esta simplificaci6n asegura que

el exceso de energía libre sea independiente de la tempera

tura, como se requiere para eliminar el exceso de entropia

en una soluci6n regular. 

Así. cuando be ñsn;,: .. ' una. soluci6n regular, es posible

'"'valuar l<'l-s propiedades V y ó de todos los componentes a -

una temperatura de referencia, la cual ~e tomo como 25°c. 

L:~'ta c:onsioer?'\ci6n n.o puede aplicarse para determinar-

las constantes 8 y V para gases ligeros, como ="'~t · 

y etileno. Para estas sustancias, la temperatura de 25°C -

es superior a la temperatura crítica o esti muy cercana a 

ella. 
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Las constantes para los componentes ligeros fueron tr~ 

tadas como par~metros empíricos determinados de los datos -

eY.perimentales. La forma usada en este método difiere prin 

palmente en que V es tomado como volumen molar parcial: -

sólo o fue aeterminada de los datos. 

Para metano, etano y etileno los volúmenes parciales -

fueron tomados de las recopilaciones de Hildebrand y Scott. 

C:l valor p<"ra el hidr6geno se tom6 de los trabajos de -

Lachowicz. La ligera variaci6n del volumen parcial con el-

disolvente, composición y presión fue despreciada debido a-

la falta de datos: en lugar de ésto, se usa un valor repre-

B('>!ntativo. 

El parámetro d; solubilidad para componentes ligeros -

f\H: actermi!lado para mejorar el valor de K en mezclas de hi 

drocarburos de diversos tipos y b~'.jo 1.d1 amplio rango de con, 

ic:ione:s e~. temperatura y presi6n. El procedimiento fue el 

siguiente: 

Rearreglanao la ecuaci6n (83) se tiene: 

o 
U¡ 

cp. 
- K _'._j_ 

i (S1. 
1 (83-a) 
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ec. (fl7): 

lnlJ~ · = In cf>.k + In K,·Jk -
1 J k 1 J 

donde 

U¡ 
X

1 
V¡ 

=----
¿ X. V. 
J J J 

= fracci6n del volumen del compo
nente i en la soluci6n líquida (92) 

r.a expresi6n para el coeficiente de actividad se ha re 

elucido a una forma más adecuada para mezclas binarias. 

8 i denota al parámetro de solubilidad oel componente 

ligero (soluto) aur se está determinando, y 8 . el valor -
J 

para el disolvente cue ha sido calculado de acuerdo a la --

.:':.:. (91). Tooas la~ cantidades de la ec. (10), excepto - -

U 0 y 0 . , puüden calculai.·se de datos experimentales -
ijk ). 

c~ <::> l equilibrio línuiélo-vapor. 

('orno U lij 'k 11:.:!pende s6lo de la temperatura y de la -

presi6n, tod~s las 
o U i a las mismas condiciones, deberían-

s e r iguales, si las relaciones te6ricas son e xaccas y los -

aatos experimentale~1 precisos. Así ee seleccionó el valor-

8 .. Matemáticamente éste puede considerarse como un. l. 

problema ae mínimos cuadrados. Esto significa que la canti 
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dad siguiente es minimizada: 

donde 

nando 

s = 2: ¿ 
k J 

u o = ------ :¿ 
¡ k n k j 

In LJ::'. k 
1 J 

(93) 

Sustituyendo la ecuación (92) en la ec. (93) y determi 

el valor de 8 i correspondiente al mínimo valor de s, 

cuando 8 8 = o 
ó 8· 1 

2 2 

[ 
- ~L_~jk ( 8 i - o j) 

In i:p 1.1.k + In K 'k 
IJ RT k 

,. 
! 

I ~ In <P k + In l 1 J 

(94) 

Esta es una ecuaci6n en o i• Cada vez que se resuel-

ve esta ecuaci6n se obtiene el parámetro de solubilidad que 



67. 

c <"i:acteriz d rP e jor el comportamiento de solubilidad de un CO!}! 

ponente li9ero en particular, bajo todas las condiciones in 

vestigadas. 

~e recopil6 una gran colecci6n de aatos experimentales 

para la determinaci6n del parámetro de solubilidad del hi-

dr6geno, metano y etano, de acuerdo a este procedimiento. 

El parámetro de solubilidad determinado para etano fue 

J igeramentt"'! ajustado para que quedara dentro de la curva ~· 

ra parafinas normales. Esta curva fue usada entonces para

determinar dl valor para el propano. Los volúmenes molares 

se hicieron uniforme s de la misma manera. 

La falta de da t os del etileno en disolventes de varios 

tipos, hac f~ imposible det e:rm i n cu:: su s parámetros de solubili 

dad con e ste procedimiento. El va1or para la s olefinas li

':J<'='ra s f u~' obtenido por extrapolac i ón siguiendo la tendencia 

,_,, l a s pa r ;'t f i roa s, fh) r lo que e stos valores est'n sujetos a

incert idumbre. 

La e xactitud de la ecuaci6n de Hildebrand no es sufi-

c icnte para c1.lferenciar entre el comportamiento de is6meros 

hom6logos f'n soluci6n. El pai:-ámetro de solubilidad de par.!_ 
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finas is6meras es considerado igual al de la parafina normal, 

y los is6meros de olefinas iguales a los de 1-olefinas. 

Exten sión de la correlaci6n generalizada para u º. 

Los c~atos de la literatura sobre equilibrio vapor-lí-

quido en mezclas de h idrocarburos, fueron procesados para -

determinar los valores de U 0 de acuerdo a la ec. (83-a). 

Los valores obten idos son consistentes con las correl!J!. 

cione. s generalizada ~ . tales como la de curl y Pitzer, en -

lasoondiciones dond e se aplica dicha correlación. 

Estuvieron di •:ponibles extensos datos de parafinas nor 

male s , inc luyendo etano, propano, n-butano, n-heptano y 

n- ciec a no. Estos c omp0nentes forman un rango considerable -

de valore~ del fact or acéntr i co . Los valores de Uº deteE_ 

min2'dos para estos componentes f ue:.:·on nsados para ampliar -

] ?l ·_~o .:c r eJ .:'. c ión d e C L;. :r.l y Pitzer para U 0
• 

El ajuste de los valores de U ( l) con una f1m·-· ·: ~ ·· -· ·· 

aproxima <:'la , fue simplificado por la observaci6n que V {l) 

e s 30lo d éb ilmente depen~icnte de la presi6n. Curl y Pitzer 

t a bularo n valores de log U (1) y, dentro de un rango desde 

+ 0 .02 d e 5.0 y ha st a ±o.os de 9.0 de la presi6n reducida, 
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ajustaron con un cnnf iciente lineal de presi6n, el cual es-

inrlepend ü~nte de la presión, ésto es: 

(1) 
lag U Pr..., o.6 -0.025 (Pr-0.6) 

(95} 

~l mismo término dependiente de la presi6n fue enton--

ces aplicado, a otr2s temperaturas de las oe los valores ta 

bulados por Pitzer. 

Loe valores cfo U (l) a presi6n reducida igual a 0.6,-

fueron correlaciona, 1os con una funci6n de la temperatura --

por la ec. (8~). Los valores tabulados a temperaturas red~ 

cida s ele o.8 a 1.0 ~:r;; incluyeron en la correlaci6n. La com 

' 1: ,ac:i 6n de esta f u nci6n de la temperatura con el término -

r1 e la pr.:_:.:td 6n · c:aao \''!°' la ::e . ( 0 5} produce la exr>resi6n com-

;::,oY. c c.<'la va lt)r de U 0 obtenido a partir de los datos-

c·vr:e rimE>ntales, s e calcul6 con la '~c. (04), un valor .r:"Orre s 

pondi.cnte cfo U (o)· •.:l valor a c U !l) necesario está aado-

:•~-:-.r la ec. (86) a. L"l Tr y Pr especificadas. Los valores de 

U <0 > ohtenidos así, se corr ,? lacionaron con la funci6n 

nue d" la ~~ c. (85). 
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Para determinar los mejores valores de los coef icien-

tes <-ie la ec. (85), se emple6 un procedimiento que depende

del criterio de mínimos cuadrados. El cálculo usa los valo 

; -es ce U (o) tabulados por curl y Pitzer a Tr de 0.8 has 

ta 0.95. 

Los valores ele 1.J (o) obtenidos experimentalmente se-

usaron a temperaturas arriba y abajo de ese rango. Esto se 

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

F:l desarrollo éle la correlaci6n para metano e hidr6ge

no fue relativamente simple. Los datos experimentales fue

ron procesados de acuerdo a la ec. (83-a), para producir va 

lores de U 0 Estas funciones se correlacionaron, enton--

ces, con la funci6n dada por la ec. (85). 

F~ctor Ac~ntrico. 

'~ l Ltctor acéntrico da una medida de la desviaci6n del 

comportamiento de las sustancias respecto al de un fluido -

ideal simple. w es una constante para cada componente y, -

cE acuerdo a Pitzer, está definido como: 

w = -(1.000 + log Pr0
) Tr = 0.7 (96) 



donde Pº es la presi6n de vapor reducida. 
r 
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El factor acéntrico utilizado en estos cálculos no fue 

c1·"'rivado de la definici6n original; sino que fue determina-

do como un parámetro del mejor ajuste de la curva de pre- -

si6n de vapor por la correlaci6n de K desarrollada. Las di 

f erencias entre los valores de esta tabla y los obtenidos -

de la definición original son generalmente mínimas. 

Los valores del factor acéntrico w se obtuvieron tra-~ 

tando los datos de presión de vapor de acuerdo a la ec.(83) 

como K y (51 son iguales a l, se sigue que: 

uº - cf> 
(97) 

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

se tiene: 

lO<J U (o) + w log u (l) = log cf> (98) 

La desviaci6n de la igualdad es minimizada para ;'u.:, 

Cu ~-

(99) 

donde k indica el número de datos. 
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El fa ctor acéntrico cleterminado de esta manera mejora

en cerca d e 1% la exactitud en el ajuste de los datos de -

presi6n el e vapor. La desviación promedio después del ajus

t e fue d e 4 .1'.:' para 37 hidrocarburos probados. 

Pruebas de la correlaci6n. 

La correlación para obtener el valor de K presentada -

fue probada por Chao y Seader mediante la recopilaci6n sis

temática d e datos de los valores experimentales de K que -

aparecen en la literatura. Se incluyeron mezclas de varios 

tipos, que cubren un amplio rango de condiciones. Algunas

variaciones en los resultados de la correlaci6n se deben a

las condi c iones, a l a naturaleza de las mezclas y a la fuen 

te de los c1atos. 

La mayoría de los datos de l ¿ literatura reportan mez

· ·:i.a!:' h .1.na 1·.i.. a s a presione s elevadas; para recopilarlos se hi 

'~ º u n a selecc i ón por lo cru e fueron tornados cuatro puntos a

trav's de cada curva isot,rmica a intervalos i~r~ ~~s en el

logaritmo de la presi6n, comenzando desde las más bajas pr~ 

siones ha s ta una presi6n aue no excediera de o.a de la pre

s ión crítica de la mezcla. Los puntos seleccionados adecu~ 
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damente definieron los valores para las curvas de K. 

La gran cantidad de datos experimentales que aparecen

en la literatura, sobre mezclas binarias a presión atmosfé

rica o menor, sirvieron para evaluar los coeficientes de a~ 

tividad de mezclas líquidas de hidrocarburos de varios ti-

pos. Se seleccionaron tres puntos para cada sistema a pre

si6n constante. Dos de esos puntos fueron cercanos a 0.1 -

de fracci6n mol, el tercer punto fue en la concentración -

equimolar o cercano a ella. Los tres puntos definen adecua 

damente el coeficiente de actividad corno función de la corn

posici6n. 

Para datos de rno2clas de multicomponentes no se hizo -

una ~~elecci6n muy rigurosa porque los datos disponibles no

(::e f inían completamente el comportamiento del sistema en el

rango de condiciones investigaca. 

\l"-' ZC 1 u s e.e p a rafinas Ligeras y/u Olefinas. 

Las mezclas ce este tipo han sido el centro de interés 

e n los estudios de equilibrio vapor-líquido en mezclas de -

hidrocarburos. r.os datos experimentales y las correlacio-

nes son abundantes. En adici6n a la correlación presentada, 
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Chao y Seader compararon con los resultados de cálculos he

chos en base a la ecuaci6n de estado de Benedict-Webb-Rubbin 

(BWR), en la creencia ce que esta ecuaci6n es la más exacta 

...::e las correlaciones disponibles en la literatura. Esta -

comparaci6n es presentada en la tabla 3 y está limitada a -

mezclas constituídas solamente de las doce parafinas y ole

f inas ligeras a las cuales se refieren los trabajos de Ben~ 

dict. Estas incluyen parafinas desde metano hasta n-hepta

no y olef inas desde etileno a isobutileno. 

En gener~l, ambas correlaciones dan resultados exactos 

para componentes de peso molecular medio. 

La restricci6n en la correlación para metano, en el -

sentid o d e que no exceda de 0.93 de la temperatura pseudor~ 

d ucida de la mezcla líquida, e xcluy e un gran número de da-

t os de metano en hidrocarburos muy ligeros, tales como eta-

1,(:i y l:>rop<.tr10 . Apar entemente la ecuaci6n utilizada para cal 

cular el coeficiente de actividad del líquido no es adecua

d a bajo estas condiciones. 

Otros Sistemas. 

La correlaci6n ajusta datos de hidr6geno con un prome-
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~1 iu de exactitud ct:n:cano a 10". . Son excPpcioncs notahle1i1 -

las mezclas de hidrógeno y etileno a bajas temperaturas, 

donde la desviaci6n promedio es de 30%, aproximadamente. E~ 

.:_ e error puede reducirse substancialmente ajustando de mane 

ra apropiada el parámetro de solubilidad del etileno. Para 

hidr6geno en disolventes aromáticos, la desviaci6n de 30% -

fue observada en tolueno a bajas temperaturas. 

La desviación con los datos del metano es aproximada--

mente 10%, sin embargo, el metano en disolventes naf ténicos 

produce desviaciones mayores. 

El comportamiento de mezclas de hidrocarburos ligeros, 

incluyendo benceno y hexano, con hidr6geno a presi6n eleva-

da, generalmente e stá bien representado por la correlación-

de Chao y Seader. El decano muestra gran desviaci6n a ele-

vac as presiones. - :o pudo ser proi.; -.ida en mezclas de hidr6ge 
. -

r ,"..:; \' na.ft e.nos a alt ·'l.S presiones por la escasés de datos ex-

pcrimentales. 

La correlaci6n ajusta bien datos de mezclas de compue~ 

tos aromáticos a elevadas presiones, la única excepci6n, --

aparentemente, es el m-xileno en sus mezclas con benceno.-
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Para aromáticos 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

v .J..aciones, relativamente, en otros casos, como benceno en -

metano, y tolueno en metano, propano y hexano. 

La mayoría de los datos disponibles sobre mezclas de -

naftenos están a presiones atmosféricas, o inferiores. Es

tos datos muestran una desviaci6n con la correlaci6n, de 5%. 

Los datos de naftenos a presiones elevadas están disponi- -

bles en sus mezclas con parafinas ligeras. La correlaci6n

causa una desviaci6n de 10%. 
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I J. I. l .b) METODO Di·: ¡; .G. rrnAYSON Y C .W. STREED. 

Cálculo del eauilibrio líouido-vapor de sistemas hidr6 

("< ;¡o-hidrocarburos a altas temperaturas y presiones. 

El constante crecimiento del hidrocracking comercial -

ha creado la necesidad de tener datos del eouilibrio líqui

do-vapor de sistemas hidrógeno-hidrocarburos, en los cuales 

el rango del punto de ebullici6n comprenda desde el de meta 

no hasta lOOOºF. Los sistemas hidrocracking se encuentran

casi siempre a presiones arriba de 1000 psi, y a temperatu

ras superiores a 600ºP. 

Para ampliar el rango de temperatura de la correlación 

~·hao y Seader en el cálculo de la constante de equili- -

brio l\, se usaron datos experimentales de sistemas hidróge

no-hidrocarburos a altas presiones y temperaturas. Los re-

taca~; ""~:peri.mentales cubrieron un rango de temperatura -

e d.-' ta 900° y presión hasta 3000 psia. En el trabajo pre-

sentado por Grayson y Streed se desarrollan nueva:::. ecuacio

ne~' para calcular el coeficiente de fugacidad de la fase lí 

0t:>i.da, hasta 800°F, oara hidrógeno, metano e hidrocarburos-

más pesados. 
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Los datos que forman la base del trabajo de Grayson y

Streed fueron obtenidos en el laboratorio de investigación

y desarrollo de Socony Mobil Oil Company. Ese objetivo fue 

proporcionar datos seguros y veraces para la ingeniería y -

también desarrollar estudios para procesos de hidrocracking. 

Para los casos considerados en este estudio, la información 

se trató en forma conveniente mediante c~lculos por comput~ 

dora electrónica. 

Los datos de Socony se correlacionaron con el trabajo

de Chao y Seader, el cual se basa en la relación de equili

brio K, calculada a partir de funciones termodin~icas gen~ 

ralizadas. Esta se aplica a una amplia variedad de hidro-

carburos y no hidrocarburos, y a mezclas de hidrocarburos -

aue contienen hidrógeno. 

Los da tos de Socony fueron u t:... l i.:zados para ampliar la

c Gr re1ac .:i 6 n c~e Chao y Seader a una temperatura superior a -

soouF, que es el límite de la correlación 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 mayoría de -
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l~s situaciones previsibles en el diaefto de unidades para -

hidrocracking comercial. 

Datos Típicos. 

Los valores de la constante de equilibrio K, usados J>-ª 

ra ampliar la correlaci6n de chao y Seader fueron tomados -

de las curvas suavizadas que resultaron de graficar los da

tos experimentales. Fu' necesario el ajuste para eliminar

los datos que se dispararon, los cuales son particularmente 

notables para hidrocarburos ligeros cuando est'n presentes

en bajas concentraciones, ésto se presenta cuando la conve~ 

si6n es baja o la relación de hidr6geno a hidrocarburos es

a lta. La causa de la desviación se ha atribuído a la falta 

de exactitud al analizar peauenas cantidades de hidrocarbu-

ros. 

La figura 1 muestra una gráfica típica. Las curvas -

f ueron dibujadas a partir de datos obtenidos a una presi6n

de 1500 lb y en un rango de temperatura de 100º a 9 '.::: ''.' :1 ~ 

Las curvas est&n punteadas de 850° a 900°F porque la exacti 

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

correlación de los Datos. 

IOUIM~C.a 
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Bases. 

como se indic6 antes, los datos de Socony se usaron P-ª 

ra ampliar la correlaci6n de Chao y Seader la cual, tiene -

como límite m'ximo de temperatura SOOºF para sistemas con -

hidr6geno. y es apreciablemente más bajo que el límite de -

los datos de Socony, 900°F. Este método correlaciona datos 

de mezclas hidr6geno-hidrocarburos a presiones hasta de 

8000 psi por lo que es razonable a?licarlo a los nuevos da-

tos a altas temperaturas. 

En la correlaci6n de chao y Seader, los valores de K -

se calculan mediante una combinaci6n de tres factores: 

y 
K=---= 

X 

U º es el coeficiente de fugacidad de un componente-

e n la fase líquida. O' es el coeficiente de actividad de --

e se componEnte en la mezcla líquida y ~ es el coeficiente 

ó e f ugacidad del componente en la mezcla vapor. 

U 0 es una propiedad termodinámica bien definida en-

condiciones donde el componente existe como líquido. En 

condiciones donde el componente no puede existir como líqui 

do puro, pero está disuelto en la fase líquida del sistema-
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U 0 se vuelve hipotático. La región hipotética existe 

cuando la temperatura del sistema se encuentra arriba de la 

temperatura crítica del componente, o cuando la presión del 

~istema es inferior a la presi6n de vapor del componente. -

una correlación para calcular el coeficiente de fugacidad -

en la región hipotética fue desarrollada por Chao y Seader, 

a partir de datos experimentales del equilibrio líquido-va

por obtenidos a presiones moderadas. 

Los límites superiores en la correlación de Chao y Se~ 

der para el coeficiente de fugacidad del líquido, 1J 0 son: 

l. hidrógeno y metano: SOOºF. 

2. otros hidrocarburos: temperatura reducida (T/Tc)-

de 1.3 (equivalente, por ejemplo, a 225°F para etano y 370ºF 

paran-octano). 

La mayor parte del trabajo de Grayson y Streed involu

cra una extensi6n en la correlación para el coeficiente de

f ugac idad del líquido a 900ºF. Las relaciones para los co~ 

ficientes de actividad del líquido, (51 , y de fugacidad -

del vapor, ~ , no se discuten en el trabajo de Grayson. -

Los coeficientes de actividad del líquido fueron calculados 
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de la ecuación de Hildebrand (87), suponiendo soluciones lí 

quidas regulares. como se indic6 oportunamente, una solu--

ci6n regular líquida es aquella en la cual la no idealidad-

se debe enteramente al calor de mezcla. Las propiedades de 

soluciones de fluidos no polares, como los hidrocarburos, -

están representadas, aproximadamente por ecuaciones para so 

luciones regulares. El coeficiente de fugacidad se calculó 

a partir de la ecuación de estado de Redlich y Kwong. 

cálculo de los coeficientes de fugacidad para liquido. 

La determinación de los coeficientes de fugacidad para 

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

K <f> Uº=---
'61 

Los valores usados en la ec. (83-a) fueron los de K --

ajns tados, y los de <P y ($1 se calcularon de las ecuacio-

,H.: s de Redlich y .KWong e Hildebrand, respectivamente. 

con objeto de calcular el coeficiente de fugacidad - -

(ec. 83-a) fue necesario estimar las siguientes propiedades 

para las mezclas experimentales, las cuales estaban consti-

tuídas por fracciones del petróleo¡ 



o a) Temperatura crítica, Tci; R, 

b) Presión crítica; Pc
1

; psia, 

e) Peso molecular, MW, 

dJ Densidad relativa; 60/60, 

e) Calor latente, D. H1 cal/g-mol, 

f) Volumen molar líquido ) 2s0 c, V; ml/g-mol, 

g) Parimetro de solubilidad, 8 ; (cal/ml)l/2 , 

h) Factor acéntrico, w. 

83. 

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

las correlaciones disponibles. El parámetro de solubilidad, 

o , usado en el cálculo del coeficiente de actividad de-

un componente en la solución líquida fue estimado de la ec. 

(100): 

(100) 

r,a ce.. ( 100) se utiliz6 solamente para fracciones del-

petr6leo, porque los valores de o para 45 compone1'' 

los proporcion6 el trabajo de Chao y Seader, lo mismo crue -

los valores del factor acéntrico. w. 

El valor de w para cada fracci6n fue calculado de la -



ccu;ici6n de Edmist er: 

r log Pe 

J 
w = _3_ l 14 7 l 7 -

Te 
Tb - 1.0 (101) 

'T' b = punto normal de ebullición (ºR) 

El factor acéntrico es una medida ae la desviaci6n ae-

las sustancias "reales" respecto a un fluido simple ideali-

zado. 

Para calcular el coeficiente ce fugacidad del líauido, 

lJ º• se hizo, con computadora, una corrida de un flash --

con cada una de las corrientes experimentales, usando valo-

r~ s ajustados de K p~ra cada condición de temperatura y pr~ 

sión, para las cuale s se ceseaba el valor del coeficiente -

de fu9acidad. Las composiciones d el varpor y línuido deter-

mirlé\d a.::: mf'ciante el cálculo del flash, se utilizaron para -

o h t e n e :r lo R valores de cf> y O' para cada componente en la -

mezcla ; et' depende de la cornposici6n del vapor y 

de de ln 1 e l líquido. 

Los valores del coeficiente de fugacidad del líquido -

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

hasta 900ºF y presión de 1500 a 3000 psia. 

correlación para el Coeficiente de fugacidad del líau! 

ªº· 

General.-

La correlaci6n de Chao y Seader para U 0 fue desarr2 

llada de acuerdo a loe trabajos de curl y Pitzer, modifican 

do la forma del principio de los estados correspondientes.-

La ecuación es: 

log U 0 = log U C 0 > + w log V C 1 ) (102) 

El primer término en el lado derecho representa el co~ 

ficiente de fugacidad de un fluido simple. El segundo tér-

mino es una corrección por la desviaci6n de las propiedades 

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

La cantidad U (o) depende s6lo de la temperatura y -

presión reducidas, y está dada, según Chao y Seaoer, por la 

siguiente función: 
~) 2 3 

log U =Ao + A1/Tr +A2 Tr +A3 Tr t A4 Tr + 
(A5 +As Tr t A1 Tr 2 ) Pr + (As+ A9 Tr) Pr 2 

- log Pr (103) 



RA1'GO DE LAS VARIABLES BSTtJDIADAS. 

PRBSIOH. PSIA 

TEMPERATURA. •p 

RBLACION MOLA.ll H2/BID.ROCA.RBUROS 

Tabla 4 

500 - 3000 

100. y 600 - 900 

4.6 - 5.5 

COEFICIENTES P&JtA LA BCUACIOR 103 

FLUIDOS SIMPLES METANO BIDl.OGB)f() 

AO 2.05135 1.36822 1.50709 

A¡ - 2 .10899 - 1.54831 2.74283 

A2 o. o. - o. 

A3 - o.19316 0.02889 0.00011 

A4 o.022s2 - 0.010'76 o. 

As o.oass2 0.10486 t' '. ~ ~ -j_ ¿ 58 5 

~ o. - 0.02529 o. 

A7 - 0.00872 o. o. 

"a - 0.00353 o. o. 

A9 0.00203 o. o. 

TABLA 5 
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Los nuevos coeficiente s para la ec. (103) fueron deter 

minados por Grayson y Streed al ajustar los datos experimen 

tales de ~ ~ ocony tomados a altas temperaturas, así corno los

.. : t:: Chao y Sea<ler a t emperaturas bajas. Los métodos emplea

dos para ésto se discuten en las secciones siguientes. 

El hidrógeno y el metano reouieren coeficientes especia 

le~ en la ec. (103) porque las temperaturas típicas aplica

das son muy superiores a los puntos críticos 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 sólo de la tempera

tura y presi6n red1.1cidas, y la ecuaci6n obtenida para esta

cantidad Por Chao y Seader es: 

lag U (l) = - 4 .23893 + 8.658C f> Tr - l. ::'2060/Tr-

3 .. 15224Tr3 -0. 02 5 ( Pr-0. 6) (104) 

J•'ue necesario modificar los límites de esta ecuaci6n -

c on objeto de ajustar los datos tomados a altas cemperatu--

ras .. 

Se consideró a Tr = l.O para valores mayores de tempe-
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ratura reducida. 

Hidr6geno y Metano. 

utilizando las mismas variables de la ec. (103), Gray-

son y Streed calcularon nuevos coeficientes para el hidr6ge 

no y el metano, mediante una técnica de regresión lineal. -

LoB nuevos coeficientes se presentan en la Tabla s. 

Los datos de entrada para el programa de regresión li-

neal incluyen valores del coeficiente de fugacidad del lí-

auido, U (o}, de~arrollados de la ec. (83-a) para altas --

temperaturas, y valores derivados de la correlaci6n de Chao 

y Seader para datos ~ bajas temperaturas • 

.La figura (2) pr tc~enta una comparación de la ecuaci6n-

ele Chao y :; eacler que calcula el e oef iciente de fugacidad ~ 

ra hid r6geno, con l a correlación de Grayson y Streed, en un 

rango ó e <'OO a 900ºi:- . La fig. ( 3) es una representación -

similar para el metano. 

La fig .. (2) indica que la ecuación original de chao y-

Seader daría resultar as válidos para el hidr6geno si se ex-

o 
trapolara arriba de ·,oo F', la fig. (3) muestra oue la mis-



88. 

ma ecuación daría muy pobres resultados para metano, si se

extrapola a m's de 500°F, especialmente en la región de al

ta presión. 

Etano y Componentes m~s Pesados. 

La ecuación (102) fue resuelta para el coeficiente de

fugacidad de fluidos simples, lJ (o), usando los valores de 

U 0 calculados ele la ec. (83-a) y los de U (l) calcula

dos de la ec. (104): 

log U < 0 ) = log V 0 
w log u (1) (102-a) 

Se utilizó una rutina de regresión para calcular los -

n uevos coeficientes de la ec. (103). Los datos de entrada

fueron los valores de la fuqacidad del líouido tomadas de -

tre s fuentes: (1) los desarrollado~ pa r a datos a altas tem 

perat uras, (2) datos originales de Curl y Pitzer para ternpe 

r :1t-uras reducidas entre o.a y l.O, y (3) valores de Chao y-

Seader para bajas temperaturas, a temperaturas rP. .. 

tre o.5 y o.a. La inclusión de los datos de los puntos - -

(?) y (3) hizo posible calcular un nuevo conjunto de coefi

cientes para la ec. (103), la crue reproduce la ec. original 

de Chao y Seader para temperaturas hasta Tr = l.O, y al mis 
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mo tiempo, representan razonablemente los datos a altas tem 

peraturas. La desviación promedio de la correlación modifi 

cada para el coeficiente de fugacidad del líquido es de 7% • 

.La tabla 5 presenta los coeficientes de fugacidad del líqui 

do para fluidos simples. 

Comparaci6n de los valores calculados para la relación 

de equilib rio K, con los datos experimentales. 

La relaci6n modificada de K engloba la correlación di~ 

cutida en la sección anterior, más los métodos para calcu-

lar el coeficiente de actividad del líquido y la fugacidad

del vapor, presentados por chao y Seader. La ecuación fue

probada con los datos de equilibrio tomados a altas presio

nes y temperaturas. 

La comparaci6n entre los valor es e xperimentales y los

ca l :~u l2'do s se presente en la fig. 4. a 1500 psia, y en la = 

f ig. S a 3000 psia. 

La correlación presenta desviaciones a temperaturas s~ 

periorea a 800°F, donde las curvas se translapan. Esta es

e l área donde los valores de K experimentales están sujetos 

a grandes incertidumbres. Por esta raz6n, la correlaci6n -
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para K ampliada por Grayson y Streed no debe usarse arriba

de 800ºF. 

Limitaciones. 

La correlaci6n modificada para K puede aplicarse a sis 

temas hidrógeno-hidrocarburos hasta una temperatura igual a 

800ºF, y hasta presiones de 3000 psia. La correlaci6n tam

bién puede aplicarse a temperaturas más bajas aue el límite 

inferior de la ecuación original de Chao y Seader, ésto es, 

Tr = o.s para hidrocarburos excepto metano y abajo de -lOOºF 

para hidr6geno y metano. 

Conclusiones. 

Grayson y Streed usaron datos experimentales de equil! 

brio tomados a altas presiones y temperaturas para sistemas 

d e h.iclrocracking , c on objeto de a~pl iar el rango de la co

rre l a cí6n para K propuesta por Chao y Seader hasta 800ºF de 

temperaturas y presiones y sistemas de hidrocarburos, los -

cuales de s criben la mayoría de los procesos dond e intervie-

n e n estos componentes. 
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lil.2.- METODO DE BYUNG Ik LEE Y WAYNE C. EDMISTER. 

La relaci6n de equilibrio líquido-vapor, K, para hi-

drocarburos puede tambi'n calcularse mediante las ecuacio

nes propuestas por Lee y Edaister las cuales se presentan

ª continuación. En este •'todo los coeficientes Vi, (S1 i y 

~ i se desarrollan nuevamente y sus funciones se genera

l izan. 

El coeficiente de fugacidad de la fase vapor cp i fue 

formulado mediante una nueva ecuación de estado. El coef i 

ciente de actividad de la fase líquida 2s1 i se calcula por 

una ecuaci6n que contiene tres coeficientes de interacci6n 

generalizados para cada conjunto binario de la mezcla. E~ 

tos coeficientes se desarrollaron a partir de datos exper.!_ 

mentales de equilibrio. Para predecir el coeficiente de -

fugacidad del líquido"\Íi se emplean dos ecuaciones, una ~ 

ra el estado líquido real y otra para el estado líquido hi 

pot~tico, esta última también se desarroll6 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 di& una desviaci6n promedio absoluta de 5.25% respecto 

a los dato• experimentales en un total de 3504 puntos de -

19 mezclas de hidrocarburos binarias y ternarias1 estos da 

tos fueron seleccionados para cubrir un ran90 de temperatu 

ra reducida mayor que o.s y presiones hast o.9 de la pre-

si6n crítica verdadera de la mezcla. La inclusi6n de sis

tema• hidrocarburos - no hidrocarburos di6 una desviaci6n

promedio absoluta de 6.33% para 4290 valores de la relaci6n 

K de 23 cOlllponentes. 

La distribuci6n de equilibrio Ki = Y i/Xi para com

ponentes de mezclas en las que coexisten en equilibrio las 

fases líquida y vapor, es una funci6n compleja de la comP.Q 

sici6n y de las condiciones de la mezcla. Lo• •'todos ana 

líticos para predecir el valor de la constante K est'n basa 

dos en la i9ualdad de fu9acidades como eondiei6n de equili 

brío y, en general, se han utilizado dos vías para prede-

cir el equilibrio, sieapre bas~dose en esa condiei6n. 

En un método se usa una ecuaci6n de estado, que descri 

be el comportamiento PVT, para calcular las fu9acidades de 

los componentes en ambas fases. En el otro, el valor de K 

se obtiene combinando los coeficientes de actividad, O" i. 
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y de fugacidad"\fi para la fase líquida y el de fugacidad~ 

ra la fase vapor c:f> i, el cual se calcula a partir de una-

ecuaei6n de estado. 

Los trabajos de Benedict siguieron el primer •'todo.-

mientras que loa de Chao y Seader son ejemplo del segundo. 

La igualdad de fugacidades eomo criterio de equilibrio 

puede escribirse en funci6n de los coeficientes de activi-

dad y fugacidad como: 

'Í> i P Yi • (105) 

El término del lado izquierdo de la ecuaei6n anterior-

corresponde a la fugacidad del componente i en la fase va--

por, mientras que el t'rmino del lado derecho corresponde a 

la fugacidad del mismo componente en la fase líquida. Rea-

rreglando la ec. (105) y recordando que Ki • Yi/Xi, se ob--

tiene: 

Ki 
Vi = ___ C/>,__i __ 

(106) 

La eeuaci6n 106 fue propuesta en 1960 por Prauanitz. -
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Edaister y Chao, como una relaci6n termodin'-ica riqurosa ~ 

ra predecir valores de K para hidrocarburos, Chao y Seader

utilizaron la ec. (106) como base para su relaci6n general! 

zada y es el modelo para el presente m~todo de predicci6n -

de valores de la constante de equilibrio K. 

como en el caso de chao y Seader, en el trabajo de Ed

mister se desarrollaron expresiones analíticas para los 

tres t'r•inos del lado derecho de la ec. (106). Estas ex-

presioneB semite6ricas se basaron en una ecuaci6n de estado 

para la fase vapor y en una gran cantidad de datos experi-

aentales de equilibrio los cuales se usaron para deterainar 

las constantes en las expresiones te6ricas y empíricas deri 

vadas para el coeficiente de actividad y para la fuqacidad

del líquido. El coeficiente de fugacidad de la fase vapor-

'f i se f oraula en base a una nueva ecuación de estado de

tres par&metros propuesta por Lee y Edmister, la cual aejo

ra a la ecuaci6n de Redlich-Kwon9 que fue la que utilizaron 

Chao y Seader. 

coeficiente de Fugacidad de la Fase'Vllpor. 

Este coef ieiente ~ i se calcula por una expresi6n que-



fue derivada de la ecuación de estado de tres parámetros --

propuesta por Lee-Edmister. Las relaciones para las cons--

tantes se desarrollaron aplicando dicha ecuaci6n a datos ex 

perimentales de eCfUilibrio líauido-vapor. 

Las expresiones resultantes son: 

z = V ~~---ª~~~ + a 
V-b RT(V-B) RT(V-B) (V+b) (107) 

donde: 

a • a - a T + a /T + a /T 5 (108) 
1 2 3 4 

e • e T-o. s 
1 

+ C T-2 
2 

(109) 

b =¿ Yi bi (110) 
i 

bi = 0.0982 R Te /Pci 
i 

[~ Yi a ~ J 2 (111) a --
1 li 

a = (0.25913 - 0.031314 W> R2 T /Pci 
li i ci 

a [~ Yi A ~ J 2 (112} == 
2 2i 

a = (0.0249 + 0.15369 w.) R2 Tci/Pci 
2i l. 



a = ¿ ¿ 
3 i J 

Y· C . '13 J 3 
1 lL 

(113) 

(114) 

(115) 

C2 = t T t Y¡ yj yk eijk ( C2¡ Czj Czk) 1/:3 

c2 i • (O.Ol8126 + 0.091944 úJi) R3T~i/Pci2 

(116) 

Para loa coeficientes de interacci6n binaria se cumple 

que aij = a.ji y {3ij = {3ji , tambi'n a¡¡ = 1 y {3¡¡ = 1. 

Similarmente, para los coeficientes ternarios se cuaple que 

1. o , etc. 

: también 8 ... = 
1 11 

Todos los coeficientes de interacci6n fueron determin~ 

dos por análisis de regresión utilizando los datos experi--

mentales de equilibrio con el modelo matemático que se pro-

puso basado en la igualdad de fugacidades. El procedimien-

to utilizado se describe m's adelante. Estos coeficientes-

de interacei6n son funci6n de las teaperaturas cr!tieas de-



los componentes: 

a . = ( 2 JT~~ T~~-, )ml 
1 J Tci + Tci 

2 JTc¡ Te; ' 
re¡ + Tcj 

:;: ( 3 Jrc¡ Tcj Tck
1 

Te¡ + Te j + Te k 

( 117) 

(118) 

(119) 

Los t'rminos que se encuentran entre paréntesis en las 

ecuaciones (117, 118 y 119) son las relaciones de la media-

geométrica a la media aritm,tica de las temperaturas críti-

cas de los componentes. Los exponentes m
1

, ~ y m3 se en-

cuentran por los procedimientos de regresi6n utilizados al-

derivar las expresiones para la fase líquida. 

La expresi6n para el coeficiente de fugacidad de la fa 

se vapor en funci6n de la ecuación de estado de Lee y Edmi~ 

ter y de las constantes ya definidas es: 

In cf> i = ( 
A¡> ·- a B ¡> -1) In ( 1- + )-

RTb 

(O,SC~-CB¡ ) In (1- ~~ )+ RTb 2 

B ¡> ( :2- - 1 ) - In ~ 
( 120) 
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donde 

B.> - Jli__ 
1 - b 

A¡'= 2 [ (a 1 a i i ) '12 - ( a 2 a · 1'2 T + a · 1'2 :l: 
) 

1 1 [ n 
21 31 j Y. a.. a ' Y2 1 / T 

J IJ 3J j 

'12 [ í y. º·· • J f-.JIJ 
J 

a4 j Y2]/r5 J +a 4¡ 

(121) 

J [ 2¡ I¡ / O. 5 1¡3 { ~j e; = 3 e i 3 e 1 ¡ 3 r + e 2; ~ 

(122) 

La soluci6n de la ecuaci6n (120) para In epi requiere 

que se resuelva primero la ec. (107) para el factor de com-

presibilidad • 

Coeficiente de Fugacidad para la Fase Líquida. 

La fugacidad de un componente en una mezcla e :~, ' :'.~ ast!_ 

do líquido puro es el estado de referencia para el coeficien 

te de actividad en el •'todo propuesto para predecir los v~ 

lores de la relaci6n de equilibrio K. El estado líquido se 
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r' real si la temperatura es inferior a la temperatura crí-

tica del componente. A temperaturas superiores y a presio-

nea mis bajas de la presi6n de vapor. el estado líquido se-

r' hipotético. La temperatura de una mezcla en la que se -

~ncuentran en equilibrio las fases líquida y vapor será in-

f erior a la temperatura crítica para los componentes menos-

vol,tiles, pero puede ser superior a la crítica para los 

m's vol,tiles. Algunos componentes pueden ser solventes en 

una mezcla y solutos en otra. 

Se han derivado expresiones empíricas para el coef i-

ciente de fugacidad de líquidos reales e hipotéticos. La -

ecuaci6n de F/P {V) para el estado real es una relaci6n ge-

neralizada para hidrocarburos líquidos puros. 

In U =A' + A2 /Tr +A 3 In Tr + A4 Tr 2 

+ A5 Tr 6 -t ( A 6 /Tr + A1 ln 
2 

Tr + A 8 Tr ) Pr 

+ Ag Tr 3 Pr 2 - In Pr + W L ( 1-Tr) ( A10 + A11 /Tr) 

+ A 12 Pr /Tr + A13 Tr 3 Pr 2 ] 

(123) 
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donde: 

Al = 6.32873 A2 = 8.45167 

A3 :a 6.90287 A4 - 1.87895 

AS = 0.33448 A6 = 0.018706 

A7 = 0.286517 AS = 0.18940 

Ag = 0.002584 AlO = 8.7015 

All = 11.201 Al2 = 0.05044 

Al3 a 0.002255 

w - Factor acéntrico. 

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

(excluyendo metano), a temperatura reducida entre 0.4 Y l.O, 

y hasta presi6n reducida igual a 10, incluyendo presiones -

inferiores a la presi6n de vapor. La ec. (123) no debe - -

usarse a Tr mayor que 1.0: para esta condici6n se recomien

da otra ecuaci6n para calcular el valor de 1) • 

una ecuaci6n similar a la (123), que utiliza cinco de

las mismas constantes y ocho diferentes, ha sido derivada -

para líquidos hipotéticos (ésto es, para componentes cuya -

temperatura reducida sea mayor que la unidad). Esta expre

si6n fue derivada d .e los valores experimentales de K, median 
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te un procedimiento de proceso de datos que incluye la deri 

vaci6n del coeficiente de actividad de la fase líquida. La 

descripci6n del procedimiento se bar' después. La expre- -

si6n resultante para líquidos hipotéticos. Tr mayor que l.o. 

es: 

In U =81+82/Tr + 8 3 In Tr + 8 4 Tr 2 + 

8 5 Tr 3 + ( 8 6 /Tr + 8 7 In Tr + 

8 a Tr 2 ) Pr + A 9 Tr Pr 2 
- 1 n Pr 

+ W [ ( 1 -Tr) ( A 10 t A 11 I Tr ) + A,2 Pr /Tr 

+ A 13 Tr Pr 2
] 

(124) 

En la tabla 6 aparecen seis grupos de constantes, de -

B
1 

a s
8

• Las constantes de A9 a A13 son las mismas que •

las utilizadas en la ec. (123). Por ésto se ve que la ec.-

(124) es s61o parcialmente generalizada. 
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RIDROGBNO 

B1 1.45610 
82 8.68977 
83 0.60461 
B4 -o.00375 

ªs o.o 
B6 0.09453 
87 0.00491 
B9 o.o 

a2s 

B1 14.5790 
82 -18.6046 
83 -22.7804 
B4 3.77412 
85 -o.17797 
86 - o.08928 
87 o.39462 
89 .. 0.01698 

!ITI'l'ROGENO 

9.82866 
-11.2767 
.. 3.65750 

0.18236 
o.o 

-o.13227 
o.o 

- 0.00715 

TABLA 6 

MB'l'ANO 

4.48018 
-J.64274 
2.24320 

-1.40489 
o.31421 

-o.06910 
o.95059 

-o.12945 

102. 

BIOXIDO DE 
CARBONO 

23 .2166 
-24.6427 
-25.5662 
. 00.27361 

1.10841 
1.15963 
7.81163 

- 1.69703 

E'l'BNO B HIDROCA,! 
BUR.OS MAS ALTOS 

7.83420 
-9.54010 
-7.92000 

1.43018 
-o.30278 
0.22311 
o.J62s2 

-o.05302 

Constantes para la ec. (124)1 coeficiente de fugacidad de-

l!quidoa hipot4ticoa. 

La• ecuaciones (123) y (124) dan exact ... nt• loa mis--

moa re•ul tadoa a temperatura reducida igual a 1.0 para todoa 

loa valorea de preaidn reducida. Hay una ligera diaconti--

nuidad aatea«tica a Tr • 1.0 pero no fue considerada. 

En la figura (1) •• aueatra una qrCfica de loa valores 

de V = f /P . para propano, calculado• con laa ecuacio-
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nes (123) y (124). contra Tr (t .. peratura reducida) a div8!'.. 

aoa Yalorea de preaicSn reducida. La ec. (123) •• ua6 haata 

Tr • l.Or y la ee. (124) para TR ) l.Or la• do• curva• - -

coinciden a Tr • l.o. r 
TIUlbi4n •• grafican valore• de v 

calculado• con la eeuaei6a de Chao y Seader. COll9 •• ve. -

~ay uaa graa diferencia eatre lo• valorea de .....( obtenido•-

por laa do• eewaeione• a Tr ) l.o. Bato •• perqae el coe

ficiente de f1a9aeidad del líquido hipot,tieo depende de los 

valore• experilleatalea del equilibrio. del eoef ieieate de -

fu9acidad del ca11ponente ea la fa•• vapor ~ i, y del coe

f ieiente de actividad '( i, lo• cual•• aon calcwlacloa ae- -

diaate ecuaeioaea difereatea, por la de Chao-Seader y por -

la de Lee-Bdlliater. 

LO• valorea del factor aeéntrico, que •• usaa ea la• -

eeuacione• (123) y (124), y t&llbién para evaluar laa cona--

tantea de la eK. (120), fueron ta11adoa de recopilaeioaea --

previa•. 

Coeficiente de Actividad en la Soluei6a Líquida. 

La• aolacionea l!q11idaa de hidrocarburo• fueron conaid~ 

rada• regulares (exceao de entalpia poaitiva y exceso de •.!. 
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tropia igual a cero). 

Lee y Edmister propusieron la siguiente expresión para 

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

GE 
1 [ { f X; 

L 

}{ ~ % si· k} =- V¡ 4>j <l>k RT 2 

n n n n 

c.P j c.P k D tk J + ¿ ¿ 
.,. 

¿ ¿ Xj X k C;k + 
k k 

<ii¡ = frac. de vol. IÍq. 

(125) 

No es posible hacer una justificación teórica de este-

modelo empírico. Para los sistemas considerados en el tr!!_ 

bajo, este modelo ajusta los coeficientes de actividad cal-

culados de los datos experimentales de ~quilibrio, y de las 

ecuaciones de cp í y U i, más simplemente e igual de bien 

que los modelos teóricos. 

De la ec. (125) y de la relación 

-E 
G, RT In 01¡ 
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se obtiene la siguiente expresi6n para el coeficiente de ac 

tividad: 

L [ n 
.. 

n n • J In (S1 1 = V ¿ cp . B· - J_ T ~ ~j ~k B j k 1 . J 1 J 2 
J 

[~ * 1 n n 
C¡: J + X· C¡j - 2 

¿ ¿ X · xk + j 
k 

J 

1 ~¡ n 
* ( ~ - +) 

n n ... 

J ¿ D,i - X: ¿ ¿ 4>j ~k Djk L X¡ j k 

(126) 

La ec. (126} da el coeficiente de actividad para el co~ 

• 
ponente i como una funci6n de tres parámetros binarios B¡j, 

y • de la fracci6n mol del líquido. la frac 

ci6n de volumen líquido y d~l volumen molar del componente-

i puro. 

~ 

El parámetro binario B ij es una funci6n del paráme--

tro de solubilidad o 

(127) 

El coeficiente de interacci6n 11j puede evaluarse pa-
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ra cada par de componentes cuando hay suficientes datos se-

gún Prausnitz~ pero se requiere un método m&s general para-

predecir 1 i j • Se hicieron generalizaciones para proP:Q 

ner a 1 i j como una funci6n del parámetro de solubilidad 

y de la temperatura reducida. 

1 j i [ I¡. ' = q 1 t q 2 ( T r ¡ Tr j ) 2 

(128) 

El primer término del lado derecho de la ec. (126) re-

presenta efectos térmicos, mientras que los otros reflejan-

las diferencias en el tamaño. Las constantes de interac- -

ci6n para estos términos se expresan en función del volumen 

molar del líquido puro: 

4 
i 

J 

·+ 

{ 129) 

(130) 
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Las conatantes q1 , q2 , q
3 

y q4 fueron determinadas por 

un an,lisis de r499resi6n, usando los valores experimentales 

de la relaci6n de equilibrio K, y el coeficiente de fugaci

dad calculado para varias mezclas binarias. 

Procedimiento de correlaci6n. 

El modelo matem,tico para predecir valores de la cons

tante de equilibrio líquido-vapor K, se present6 anterior-

mente. Una parte de las ecuaciones y muchas de las constan 

tea de este modelo se derivaron procesando los datos y las

cOlllposiciones en el equilibrio para mezclas binarias de hi

drocarburos y gases asociados. Los datos fueron seleccion~ 

dos para cubrir un amplio rango de condiciones, eliminando

los puntos que tenían presi6n m's alta que 0.9 de la presi6n 

crítica verdadera de la mezcla~ La mayoría de los datos e~ 

yeron en un rango de temperatura reduc .. .:.~ a del componente pu 

ro de o.s a 2.0, excepto para los gases m&s ligeros (hidr6-

geno y nitr6geno). Se excluyeron los puntos cuya concentra 

ci6n fue menor que 1% mol. 

Loa objetivos del procesamiento de datos fueron: 

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

2) determinar las constantes de interacción (q
1 

a q 4 ) para

predeeir los coeficientes de actividad7 y 

:~~ calcular las relaciones de interacción para la fase va--

por (ecs. 117. 118 y 119) y poder predecir l os coeficientes 

de fugacidad de los componentes en la fase vapor. 

La• ecuaciones se encontraron mediante procedimientos-

iterativos. Los pasos fueron los siguientes: 

1) Los valores del coeficiente de actividad 01 i para 

el disolvente de las mezclas binarias de hidrocarburos se -

calcularon en base a los datos de las composiciones x - y.-

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

cti . v . 
. 1 1 1 

U . X 
1 1 

(131) 

Para este cál culo. los coeficientes de interacción - -

(ece. 117, 118 y 119) fueron considerados i gua 'l a ·· .... .. .t a o. 

2) La ec. (126) fue ajustada para los valores de Y i-

obtenidos en (1) para el disolvente. obteniéndose los prime 
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3) Utilizando estos valores de q 1 a q 4 y mediante la-

ec. (126) se calcul6 el coeficiente de actividad del soluto, 

es decir, del componente más ligero del sistema binario. 

4) Los primeros valores para los coeficientes de fuga 

cidad de líquidos puros hipotéticos se calcularon, para los 

solutos, mediante los datos de equilibrio (x-y), y la ec. -

(106), en la forma: 

u. --
1 

e/>¡ Y¡ 

O'· X· 1 1 

(132) 

Los parámetros de las ecs. (117, 118 y 119) también --

fueron considerados igual a l. Estos cálculos se hicieron-

para cada soluto en diversos disolventes, de acuerdo a los-

datos experimentales disponibles. C.t: i·, -:·ondici6n para este-

modelo es que los valores de U _ para cada soluto sean in 

dependientes del disolvente y de la composici6n de la mez--

cla binaria de la cual se deriv6 el valor de 

otras palabras, () i es una propiedad del componente puro, 

tanto para el estado líquido real como para el hipotético. 

5) Los valores de U i calculados en (4) fueron aju~ 
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tados por la ec. (124) para obtener ocho nuevas conatantes

emp!ricas. a1 • •••• a8 • En esta etapa se usaron las cinco

constantes previamente obtenidas por la expresi6n de lJ i -

para el estado real, ec. (123). Para metano, H2 • N2 • co2 y 

H2s. estas constantes se determinaron separadamente. Los -

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

6) Los coeficientes de interacci6n aij , {3ij 
los cuales se requieren en las ecs. (113, 114 y 116) para .!!! 

jorar el promedio de exactitud de los valores de la consta~ 

te de equilibrio K calculados para los componentes pesados, 

se encontraron por un an,lisis de reqresi6n similar. Estos 

coeficientes afectan considerablemente loa valores del coe

ficiente de fugacidad cp i de los disolventes. 

7) Utilizando los valores de Cl¡ j 

tenidos en el paso previo, se repit ieron los seis pasos (del 

1 al 6), obteniéndose nuevos valores de las constantes para 

optimizar la constante de equilibrio K, hasta que no fue P-º 

sible mejorarla m&s. Los exponentes de las ecs. "101 . 108-

y 109) se consideraron enteros. 

Duranto estos cálculos iterativos los paréhietros de so 
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lubilidad { o ) y los volúmenes molares líquidos (VL) se ob 

tuvieron empíricamente para los solutos más ligeros, tales

como el metano, etileno, etano y gases no hidrocarburos. 

Lo s valores de vL y para metano, etileno y etano se-

ajustaron para que puedieran ser graficados contra número -

de 'tomos de carbono con los valores para los hidrocarburos 

más pesados y obtener curvas suaves¡ 8 y vL para - -

otros componentes se tomaron de la tabulaci6n de Chao y Se~ 

der. Se consider6 que son indpendientes de la temperatura. 

Evaluaci6n de la Correlaci6n. 

Para la derivaci6n de las ecuaciones anteriores, Lee y 

Edmister seleccionaron datos experimentales para sistemas -

Dinarios de hidrocarburos y no hidrocarburos. Se limitaron 

los datos de entrada de los programas de regresión a menos

de 400 conjuntos de valores x-y, c ':Jf , ,:j;-. j eto de lograr la 

convergencia en poco tiempo. Sin embargo, se incluyeron mu 

chos más puntos en l a comparaci6n de los valores de K ealcu 

lados para 2 3 sustancias di6 una desviaci6n p.:::,:; ,,., .. ,, ::. tota 1-

de 6.33% con la correlaci6n de Lee-Edmister, contra 17.75%

de la versi6n de Chao y Seader. 

Otra compraci6n de estos dos métodos con datos observ~ 
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dos :.;e muestra en la figura (6), en la cual se grafican los 

valores calculados de K a 200°F, junto con los observados.

Se aprecia que los resultados obtenidos por Lee y Edmister

es ~án de acuerdo, para los componentes pesados, con los va

lores experimentales más 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 interacci6n 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 especif i

cados en cada columna. La prioridad en las tablas (8) y (9) 

es de izquierda a derecha. Por ejemplo, si en la ec. (128-

el sis tema 1 J consiste de un aromático y una cicloparaf i 

na, los parámetros q 1 y q 2 de la tabla (9) se obtienen en

la columna de los aromáticos. 
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TABLA 7 

comparaci6n de los valores experimentales de la constante de 

equilibrio K, con los valores calculados. 

NUMERO DE % DE DESVIACION ABSOLUTO 
COMPONENTES PUNTOS LEE-EDMISTER CHAO-SEADER 

Metano 557 5.67 11.25 
Eteno 92 4.12 15.54 
Etano 513 4.32 9.73 
Propeno 135 3.04 6.44 
Propano 472 3.97 5.42 
Isobutano 11 2.79 4.52 
I-Buteno 24 1.70 s.21 
Isobutano 23 8.63 9.59 
n-Butano 587 4.48 6044 
Isopentano 19 5.10 2.67 
n-Pentano 276 5.27 7.71 
n-Hexano 127 7.58 21.11 
n-Heptano 207 6.76 19.14 
n-Octano 30 5.68 8.46 
n-Decano 228 9.90 31.73 
Ciclopentano 14 1 .90 6.76 
Ciclohexano 97 6 .96 15.70 
Benceno 79 .!J- .23 9.26 
Tolueno 13 7 .46 13.32 
Hidrógeno 237 B.64 13.75 
Nitrógeno 265 17.53 115.24 
C02 203 7.11 12.59 
H2S 81 7.44 a.si 

-----
TOTAL. PROMEDIO 4290 6.33 17 .. 7:~. 
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TABLA 8 

Exponentes de las ecuaciones (117), (118) y (119) para las
interacciones en la fase vapor. 

HIDROGENO NITROGENO 
y METANO GENERAL 

ml -1 o 2 

m2 -B -5 7 

m3 -3 -2 5 

TABLA 9 

Constantes para las relaciones de interacci6n f?'M la ecua-

ci6n del coaficiente de actividad. 

ql q2 q3 q4 

Ecuaci6n ( 128) ,, ~l ..... ~ .... ' 
\ .~ ¿ ·~ ) j (129) (130) 

Hidr6geno -2.4063 -c ,. 3:;,: ' > - 0 .9746 4.8054 

Nitr6geno 19.8416 -19.9lb4! -4.0250 20.6178 

Aromá'tico~ - 3 .2294 3.2943 -3.4483 42.6910 

Cicloparaf inas -3.2294 5 .0836 -3. 4,.1.(~ ., '· ..... S9l0 

General -2.0000 8.6762 -4 .-.. .. 1CJ ~) ~ •; :i ] --. 
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Conclusiones. 

El método generalizado de Lee y Edmister para predecir 

los valores de la relaci6n de equilibrio K, concuerda con

los valores experimentales Yi/Xi mejor que el método de -

Chao y Seader, el cual tambi&n es generalizado. El ajuste 

es suficientemente bueno para hacer de las relaciones pro

puestas por Lee-Edmister, un modelo aceptable para los c61 

culos de equilibrio en etapas de separaci6n. 

La correlación propuesta para obtener la constante de 

equilibrio K no es recomendada fuera del rango de condici~ 

nes especificadas enseguida: 

Para hidrocarburos: 

Temperatura. de o.s de l a. temperatura reducida del -

componente en consideraci6n hasta •./v'l<)F" . 

Presi6n, hasta 0.9 de la presi6n cr!tica verdadera de 

la mezcla. 

Para gases liqeros: 

Temperatura. límite inferior -200ºF ¡ presiones 'i.as·c.a-

10,000 lb/in2 • 

Concentraci6n, hasta 20% mol de gases en el líquido. 



llf>. 

USULTADOS. 

La obtenci6n de loa diferente• Talorea del equilibrio-

vapor-líquido de aezclaa de hidrocarburoa, aaí ca.o la• CG!! 

poaicioa•• y val~r•• cerreapeadieat•• a &liba• fa•••• .. le-

9r6 -.diante la ejecuci6n de an progr... de c'le11lo de 'tlB -

flaah iaotú-aico en .. a computadora CDC-6400. 

Bl pr09Z' ... requiere coao dato•s la aliaentaci&n (F), 

la caapoaiciá de la aliaentaci6a ( ), la preai6a (P) y -

la teaperatara T, obteai,nd••• ce110 rea11ltado•1 la relaci6a 

de vaperizaciá ('vapor (V) y líq11ido (L)), aa! ca.o laa CO!! 

poaici .. •• •• cada fase. 

FI.ASB ISOl'BltlUCO 

F 

(Vapor) 
,------· ----·--~ 
. V 4' 

. ..J' 

p 

T 

~------~ (L{qaido) 
Á., ¡( 
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La coaataate do e~ilihrio JK •• obtuvo aediante lc·s aé 

todos de Lee-&dllister y de Chao-Seader con las aodif ic~acio-

ne· u de Graya.,a-Streed. Aab•oa métodos se implementaron ea -

.,~ :i.. programa Cle e'lculo de flash isotérmico aodificando s6lo 

las rutinas necesaria.a para obt:.ejl.er el valor cie K. sieado -

coapoaeate en la faae vapor 1' i, la resolución de la ec:ua-
1 

ci6n de estado para el factor de eeapreaibilidad :Z:, , la ob 

tenei6a del coeficiente de fug-acidad en la i=••e líquida \./ 

y la rutina de c'lculo del coofieieate du actividad (Y 

Bl equilihrio liquide-vapor se calcul6 para diversos ti 

por& de aezclaa a di:f erente;:.;. te~püi:aturaa y preaioaea. ut ili 

da aezcla definida, se obtuvi11:>.1: iClt., :: ;>);11. •.·· l ore:= éi!C.\ la c:on•t•A 

t.E~ K, eonuecuenci1t de cada u~o dt? l.oa iAetodea. 

quft ae an,~xan a continua e idtn. 

En l:a• gr'f ica.s ap1.rl'llc!e1t. los dor. •.raloree de K calcula-

do• para cada coaponento. 

Se pre1'eatan tres tipos de gr,fica para cada 1•ezcla: 



111. 

1) C•a•tante K contra pr••i'n (t .. peratura conataate). 

2) Valor de~ contra t .. peratura (pre•i6n coa•tante). 

3) Por ciento de vaporizaci6n coatra teaperatura (preai6n -

ceaatante). 

Bl raago de preai6n aelecci•aado f•' de lee a 700 PSIA 

y el de t .. peratura haeta SOO•F. 
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DIAGRti, ~AA DE BLOQUES DEL PROGRAMA 

SE ASIGNAN VALORES 

INICIALES X¡= Y¡=~¡ 

CALCULO DE LA CONSTANTE 

K = f ( T, P, X í, Y i ) 

CÁLCULO DE LA 

FUNCIÓN DE ERRO R 

• 
-.... ..... '-- ;'JC· 11 NORMALIZACION 
1 .... , . ..1 

¡ 
jSI 
1 

---·--'-----. 

FIN 

>----·~¡ DE X ¡ y Y¡ 
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• DIAGRAMA DE BLOQUES PARA EL CALCULO DE 
LA CONSTANTE I<. 
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t¡ 

CÁLCULO DE OBTENCIÓN DE 2 
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1-
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1 
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F 1 N 

í 
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GRAFICA Nº 1 

T= 400 ºF 

COMPONENTE FRAC. MOL. 

METANO 0.01 

ETANO 0.09 
PROPANO o. 10 
n- PENTANO 0.35 
n- HEPTANO 0.30 
n-DECANO O. 15 

------CHAO- SEADER 

----- LEE - EDMISTER 

"-.,· 

" 1 ' 

1 ' 
1 ' 
1 "-

1 ', 

'-.J 
' 

o 

P(psia) 
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METODOs LEE-BDMISTER 

PRESION = 200 PSIA 
TEM. MEZCI.A = 400 G. FAR 
PORCENTAJE DE VAPOR • 87.64 
CANTIDAD DE LIQUIDO =r 123.58 LB-MOL/HR 
CANTIDAD DE VAPOR • 876.42 LB-MOL/HR 

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

METANO 10 .0854 
ETANO 90 1.3690 
PROPANO loo 2.4344 
N-PENTANO 350 22.9803 
N-HEPTANO 300 43.0472 
N-DECANO 150 53.6658 

z X y 

FRACCIONES MOL. 
COMPONENTE GLOBAL LIQ. YY:.. 

METANO .o::. ~ 000691 • 011313 
ETANO .09 .. 011077 .101.12 9 
PROPANO .10 .,Ol 9'6 1:1 ~111323 

N-PENTANO .35 .1859 :)".' .3132 
N-HEPTANO .30 .348328 • - 33185 
N-DECANO .15 .434251 .109918 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

9.9146 
88.6310 
97.5656 

327.0197 
256.9528 

96.3342 

K 

CTE. 
BOUIL • 

16.364 
9.129 
5.651 
2.007 

.842 

.253 



METODO: LBE-EDMISTE:R 

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 

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

METANO 10 .5443 9.4557 
ETANO 90 8.3556 81.6444 
PROPANO 100 13.9438 86.0562 
N-PBNTANO 350 103.2298 246.7702 
N-HEPTANO 300 142 .3452 157.6548 
N-DBCANO 150 108.6254 41.3746 

z ..... , y K 
FRACCIONES MOL. CTE, 

~O~_DNENTE GLOBAL LIQ, VAP, !QUIL. 

Mh.""TANO .01 .001444 .015179 10.514 
ET ABO .09 .022161 .. 131060 
PROPANO .10 .036982 .. l.3[-~. .J .. ·135 
N-PENTANO .35 .273787 .3 9612 I •.. f4.7 

N-HEPTANO .30 • 377529 .2 53075 .670 
N-DECANO .lS .288097 .066417 .231 



METODO: LEE-EDMIS'rER 

PRESION = 400 PSI.A 
TEM. MEZCLA a G. FAR 
PORCENTAJE DE VAPOR = 41.43 
CANTIDAD DE LIQUIDO = 585.65 LB-MOL/HR 
C/ .~TIDAD DE VAPOR = 414.35 LB-MOL/HR 

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

METANO 10 l. 5931 
ETANO 90 22 .12 98 
PROPANO 100 33.3738 
N-PENTANO 350 189 .8 563 
N-HEPTANO 300 210.0876 
N-DECANO 150 128.6102 

z X y 

MOL • .. ·-- ··,~-·~· ·· 

COMPONENTE GLOBAL :.. :~: .. :·. Y&:_ 

METANO .Ol .00272 0 .020289 
ETANO .09 .03778 7 . 163800 
PROPANO .10 .056 986 .160797 
N-PEN'r ANO .3 5 .324180 .386495 
N-HEPTANO .30 .35872 5 .2 1699 7 
N-DECANO .15 .219602 .05 1ó:} 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

8.4069 
67.8702 
66.6262 

160.1437 
89. 9124 
21. 3898 

K 

~ 
EQUIL. 

7.459 
4.335 
2.822 
1.192 

. ¿ ~:' 5 



METODOz 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 2 58 .8395 
N-HEPTANO 300 250.8419 
N-DECANO 150 138.0658 

z X y 

COMPONENTE FRACCIO~S. MOL. 
GLOBAL LIQ. ~ 

METANO .01 .004694 .025960 
ETANO .09 .056491 .190793 
P•PANO .10 .075723 .173024 
N-PENTANO .35 • 344891 .365368 
•-HEPTANO .30 • 3342 3 5 .197024 
N-DECANO .15 .183966 .0478 32 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

6.4771 
47.6036 
43.1702 
91.1605 
49 .1581 
11.9342 

K 

~ 
EQUIL. 

5.530 
3.377 
2 .285 
1.059 

~' 60 



METODOs LEE-EDMISTER 

PRESION = 600 PSIA 
TAM. MEZCLA • 400 G. PAR 
PORCENTAJE DE VAPOR = 56.17 
CANTIDAD DE LIQUIDO = 438.33 LB-MOL/HR 
t .<.-.N'rIDAD 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 .. 3895 72.6105 

z < ".>_ y K 
COMPONENTE C ·,-ON f:S MOL. ~ 

GLOBAL L1.:i;·..:. ~ EQUIL. 

METANO .01 .006718 .012561 1.870 
ETANO .09 ,.06552 3 .109102 1.665 
PROPANO ~lO .08 0507 .. 115212 1.431 
N-PENTANO .35 .344683 .354149 1.027 
N-HEPTANO .30 • 326012 • 2 7970(": 

N-DECANO .15 .176556 • L: 9:~ -·: . "í' 3? 



METODO; LEE-EDMISTER 

PRESION ~ 700 PSIA 
TEM. MEZCLA .. 400 G. FAR 
PORCENTAJE DE VAPOR = 31.27 
CANTIDAD DE LIQUIDO == 68 7. 32 LB-MOL/HR 
c.:'.,¡._~'rIDAD DE VAPOR = 312 .68 LB-MOL/HR 

COMPONENTE ALIMENTACION LI2UIDO 
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 

z j ), y 

COMPONE~TYJ.'E .. :_:}¿:'-~'.~]C~~-{~'i MOL-:. , ..... _ .... _ 
GLOBAL LIQ ~:. VAP. 

MF.:TANO .Ol .008091 .014196 
ET A NO ,.09 .075760 .121302 
PROPANO ~ 10 .089272 ~123582 

N-P EN'I'ANO .35 .3490 42 .352105 
N-HEPTANO .. 30 .314462 .. 2682 lr~ 

N-DECANO .15 .163372 .120606 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

4.4388 
37.9290 
38.6418 

110.0970 
83.8644 
37.7114 

K 

~ 
EQUIL. 

1.754 
1.601 
1.384 
1.009 

lo -·· 3 s 



METODOi CHAO-SF.ADER 

FLUJO LIOUIDO = 157.0767 LB-MOL/HR 
FLUJO VAPOR = 842.9233 LB-MOL/HR 
TEMPERATURA = 400 G. FAR 
PRES!ON ic 200 PSIA 
1' ( ; ,; CIENTO DE VAPOR ::: 84.292 

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

METANO 10 o.osa 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-DRCANO 150 68.344 81.656 

COMPONENTE z . ..,I' y K 

METANO .01 . 000~) 5•:, ~011759 21.031 
ETANO .. 09 .012 _,__ __ . .104498 B.567 
PROPANO .10 .021 933 .114548 s.222 
N- PENTA.NO .3 5 .18 793 1 .380201 2.023 
N-HEP'l'ANO .30 .. 34'.;:: 280 .292121 o.as3 
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 r: 300 PSIA 
-· ~-- R CIENTO DE VAPOR = 60.386 

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

METANO 10 0.470 
ETANO 90 9.342 
PROPANO 100 15.484 
N-PENDANO 350 106.928 
N-HEP'l'ANO 300 148.010 
N-DECANO 150 115.908 

COMPONENTE z X y 

METANO .01 .. 00 ¡ i::; .¿:, .. 015 7f.t. 
E'l'ANO .09 .02 ~Se_ .133571 
PROPANO .10 .039087 .139960 
N-PENTANO .,35 .269924 .402531 
N-HEPTANO .,30 . 373629 .251698 
N-DECANO .15 .292 592 .056457 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

9.53 
80.658 
84.516 

243.072 
151.99 

34.092 

K 

13.309 
5.664 
3.581 
1.491 
o.674 
o.193 



METODO: CHAO-SEADER 

.FLUJO LIQUIDO ,.. ,592 .0644 LB-MOL/HR 
FLUJO VAPOR = 407.9356 LB-MOL/HR 
TEMPERATURA = 400 G. FAR 
PRES IGN == 400 PSIA 
:"Oh CIENTO DE VAPOR = 40. 794 

COMPONENTE ALIJ.4..ENTAC ION LIQUIDO 
LB-MOL/HR LB-MOL/HR 

METANO 10 1.319 
ETANO 90 22.916 
PROPANO 100 34.264 
N-PENTANO 350 188.469 
N-HEPTANO 300 212 .274 
N-DECANO 150 132.820 

COMPONENTE z )C y 

METANO .01 .0022 2 t: 02 1 27S 
ETANO .09 .o387üo .164446 
PROPANO .10 .. 057873 .161142 
N-PB~~ANO .35 • 31832 5 .395972 
t'; -HEP'J'ANO ,.30 4'3 585 32 .215048 
N-DECANO .15 .224335 .. 042113 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

8.681 
67.084 
65.736 

161.531 
87. 726 
17.180 

K 

9.549 
4.248 
2. 784 
1.244 
o.598 
o.187 



M.ETODO t CHAO-SEADER 

PRES ION == 500 PS IA 
TEMPERATURA = 400 G. FAR 

COMPONENTE ALIME:IN""TACION 

METANO 10 
ETANO 90 
PROPANO 100 
N-PENTANO 350 
N-HEPTANO 300 
N-DECANO 150 

\C: SE L!,Ef:;o A LA CONVERGENCIA EN E.L CALCULO DEL EQUILIBRIO. 



METODO: CHAo-SEADER 

FLUJO LIQUIDO 2 870.6903 LB-MOL/HR 
FLUJO VAPOR • 129.30~7 LB-MOL/BR 
TEMPERATURA ::r 400 G. FAR 
PRESION = 600 PSIA 
T<' "'" CIENTO DE VAPOR = 12.931 

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

METANO 10 5.417 
ETANO 90 63.417 
PROPANO 100 77.116 
N-PENTANO 350 303.016 
N-HEPTANO 300 276.279 
N-DECANO 150 145.285 

COMPONENTE z X y 

METANO .01 .006¿22 035438 
ETANO .o9 .072 s ... . .. 204962 
PROPANO .10 .088569 .176972 
N-PENTANO .35 .348111 .362720 
N-·HEPTA.NO .30 .317310 .183448 
N-DECANO .15 .166862 .036459 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

4.583 
26.583 
22.884 
46.984 
23. 721 

4.715 

K 

5.695 
2.810 
1.998 
1.042 
o.s1a 
o.21a 



METODO; CHAO-SEADER 

PRESION = 700 PSIA 
TEMPERATURA = 400 G. FAR. 

COMPONENTE ALIMENTACION 

METANO 10 
ETANO 90 
PROPANO 100 
N- PENTANO 350 
N-HEPTANO 300 
N-DECANO 150 

11.¡o SE LLEGO A LA CCNV.E:RGENC IA EN EL CALCULO 
DEI, r:.:< .. ) UILi i.>R! () . 
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PUNTOS DE LA GRAFICA 2 



METODO : I.E!:-EDMISTER 

PRESION ~ 200 PSIA 
TEM. MEZCLA a 450 G. FAR 
PORCENTAJE DE VAPOR = 86.93 
CANTIDJD DE LIOUIDO = 130. 73 LB-MOL/HR 
c.;\ .,~'I'IDAD DE VAPOR = 869.27 LB-MOL/HR 

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

N-BUTANO 250 9.4168 240.5832 
N-PENTANO 200 11.6843 188.3157 
N-HEXANO 50 4.2587 45.7413 
N-BEPTANO 50 5.8532 44.1468 
N-OCTANO 200 31.7185 168.2815 
N-DECANO 250 67.7950 182 .2050 

COMPONENTE z ' ' ~A y K 
~? RJ, . c:c~ ror~J~ .s MOL. ~ --·~ -----· .. -· 

GLOBAL LlC . VAP~ EQUIL. 

N-BU'I'ANO .2 5 .072034 .2 76764 3.842 
N-PENTANO .20 c089379 .216636 2.424 
N-HEXANO .os .,032577 .052620 1.615 
N-HEP'rANO .os .044774 .. 050786 1.134 
N-OCTANO .20 .242632 .193589 
N-DECANO .2s .518601 .20960L .404 

/ 



MBTODOsLBB-BDMISTER 

PRBSION • 300 PSIA 
TBM. MEZCLA • 450 G. PAR 
PORCENTAJE DB VAPOR e~ 53 .19 
C~..N'l'IDAD DE LIQUIDO ·-: 468 .12 LB-MOL/HR 
CAlft'IDAD DB VAPOR • 531.88 LB-MOL/HR 

COMPONBN'l'E ALil !ENTACION LIQUIDO --JtH-MOL/HR LB-MOL/BR 

N-BUTANO 250 63.3853 
N-PBNTANO 200 67.6979 
N-BBXANO 50 21.0666 
N-BllPl'ANO 50 24.8382 
N-<>C'rANO 200 114.455!5 
N-DBCANO 250 176.6760 

z X y 

COMPONENTE G ~~-:g.}C_':jES MOL, 
c;LOBAL ~ ~ 

N-BUTANO .25 .135404 .350859 
N-ETANO .20 .144616 .248744 
N-HEXANO .os .045003 .054398 
N-HBPTANO .05 .053059 .04730': 
N-ocTANO .20 .244500 .160834 
N-DECANO .25 .377416 .137858 

J.. JU• 

VAPOR 
l&-MOL-HR 

186.6147 
132.3021 

28.9334 
25.1618 
85.5445 
73.3240 

K 

~ 
EQUIL. 

2.591 
1.720 
l ,2,'"\<) 

.892 

.658 

.365 



METODOa LEE-EDMISTER 

PRESION • 400 PSIA 
TEM. MEZCLA • 450 G. FAR 
PORCENTAJE DE VAPOR = 23.14 
CANTIDAD DE LIQUIDO = 768.64 LB-MOL/HR 
' . ·-:..lú'IDAD DE VAPOR = 231.36 LB-MOL/HR 

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

N-BUTANO 250 157.4796 
N-PENTANO 200 141.3165 
N-HEXANO 50 38.1355 
N-HEPTANO so 40.206-' 
N-OCTANO 200 167 .9918 
N-DECANO 250 223.5065 

z •·, « y ,,l .. 

COMPONEl\1TE ., R:O" '::c ·::: oNE . .:; MOI •• --··--- · ... ..-. ~~-~ -.......... 
GLOBAL LIQ . YM..:.. 

N-BUTA NO .. 25 .. 204882 .399891 
N- PEl'r'.'ANO .. 20 .183854 .2 53641 
~-HEXANO .. os .049615 .051281 
N-HEPTANO .os .052309 .042330 
N-OCTANO .20 .218558 .138346 
N-DECANO .25 .290783 .114 510 

' . . 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

92 .5204 
58.6835 
11.8645 

9.7936 
32.0082 
26.4935 

K 

f.!!.:. 
EQUIL. 

1.952 
1.380 
1.034 

.809 

., 39..,~. 



METODO: LEE-EDMISTER 

PRESION 2 500 PSIA 
TEM. MEZCLA 3 450 G. FAR 
PORCENTAJE DE VAPOR 3 28.34 
CANTIDAD DE LIQUIDO = 716.62 LB-MOL/HR 
' 'AliTlDAD DE VAPOR = 283.38 LB-MOL/HR 

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

N-BUTANO 250 165.1183 
N-PENTANO 200 139.0461 
N-HEXANO so 35.9075 
N-HEPTANO so 36.6096 
N-OCTANO 200 148.9815 
N-DECANO 250 190.9582 

z /•,,, y 

COMPONENTE ~ .. ~ r-:.: ~, 'CIONF;S MOL. ..... .. . _.._ .• .,. ......... -
GLOBAL LIQ. f.AP. 

N-BUTA~JO .25 .,230412 .299534 
N-ETANO .20 .,194030 .215097 
N-HEXANO w05 .050107 .049730 
N-HEPTANO .os .. 051086 .o4 72 53 
N-OCTANO .20 .207894 .. 180037 
N-DECANO .25 .266470 .208349 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

84.8817 
60.9539 
14.0925 
13.3904 
51.0185 
59.0418 

K 

~ 
-ª..QUIL. 

1.300 
1.109 

.992 

.925 



METODO~ CHAO-SEADER 

FLUJO LIOUIDO a 168.2698 LB-MOL/HR 
FLUJO VAPOR m 831.7302 LB-MOL/HR 
TEMPERATURA = 450.00 G. FAR 
PRR~ION :::: 200 PSIA 
>JR CIENTO DE VAPOR • 83 .173 

COMPONENTE ALIMENTACION LigUIDO 
L_B-MOL/HR LB-MOL/HR 

N-BUTANO 250 12 .97 
N-PENTANO 200 15.287 
N-HEXANO 50 5.30 
N-HEP!ANO 50 7.270 
N-OCTANO 200 39.852 
N-DECANO 2 50 87.588 

COMPONENTE z X y 

~-BU'l'ANO .25 .OT707 ~: . '.- 84985 
N-PENTANO .20 .0908-48 ., .2 22083 
N-HEXANO .. os .. 031501 .053743 
N-HEPTANO .os .043220 .051372 
~-OCTANO .20 .236832 .. 192548 
N-DECAHO .25 .520524 .195269 

VAPOR 

LB-MOL(HR 

237.03 
184.713 
44.7 
42.73 

160.148 
162.412 

K 

3.697 
2.444 
1.706 
1.189 
o.a13 
o.375 



METODO: CHAO-SEADER 

FLUJO LIQUIDO • 168.2698 LB-MOL/HR 
FLUJO VAPOR :a 831. 7302 LB-MOL/HR 
TEMPERATURA = 450 G. FAR 
PRF.SION = 200 PSIA 
h."JR CIENTO DE VAPOR = 830173 

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO 
LB-MOL¿'.HR LB-MOL/HR 

N-BUTANO 250 12 .97 
N-PENTANO 200 15.287 
N-HEXANO 50 5.30 
N-HEPTANO 50 7.270 
N-OCTANO 200 39.852 
N-DECANO 250 87. 588 

COMPONENTE z X y 

N-BUTANO .2 5 .07 707 :~ ,, ''.' E' 4985 

N-PENTANO • 20 .09084L ·: ,: 2083 
N-H:EXANO .os .031501 .053743 
N-HEPTANO .05 .043220 .051372 
N-OCTANO .20 .236832 .192548 
N-DECANO .25 • 520524 .195269 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

237.03 
184.713 
44.7 
42.73 

160.148 
162.412 

K 

.. 3.697 
2.444 
1.706 
1.189 
0.013 
o.375 



METOOO: CHAO-SEADER 

FLUJO LIQUIDO= 492.7780 LB-MOL/HR 
FLUJO VAPOR• 507.2220 LB-MOL/HR 
TEMPERAYURA • 450 G. FAR 
PRESION = 300 PSIA 
ov R CIENTO DE VAPOR= 50.722 

COMPONENTE ALIMENTACION LigUIDO 
LB-MOLJHR LB-MOL/HR 

N-BUTANO 250 68 .107 
N-PENTANO 200 70. 598 
N-HEXANO 50 21.495 
N-HEPTANO so 25. 561 
N-OCTANO 200 119.360 
N-DBCANO 2 50 187.657 

CO.!f PONENTE z ¿:._ y 

N-BUTANO .25 .138 2 .... .;. -3 58606 
N-PENTANO .20 . 143265 . 2 55120 
N - b EX.,!\N O .05 . 043621 .056197 
N·-HEP'l"ANO . 05 .051871 .048182 
N-OCTANO .20 .242218 .158984 
N-DECANO .25 .380814 .122911 

J. .. l . 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

181.893 
129.402 
28. sos 
24.439 
80.640 
62.343 

K 

2.594 
1.780 
1.288 
0.929 
0.656 
t"' 



METODOJ CHAO-SEADER 

1'' LUJO I,IQUIDO = 763 .8718 LB-MOL/HR 
F'LUJO VAPOR ,,. 236.1282 LB-MOL/HR 
TEMPERATURA = 450 G. FAR 
PRESION = 400 PSIA 
}'vR CIENTO DE VAPOR = 23.613 

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

N-BUTANO 250 153.173 
N-PENTANO 200 137.675 
N-HEXANO 50 37.283 
N-HEPTANO 50 39.82 
N-OCTANO 200 168.434 
N-DECANO 250 227.687 

COMPONENTE z - '· y 

N-BUTANO .2 5 .20052 ? 10061 
N-PENTANO .20 .18023 .) :ó3946 
N-HEY..ANO .05 .048808 .053857 
N - liEPTANO .os .052129 .043112 
~\l - OC'l'A.:\10 ~20 .220501 .133678 
N-DECANO .2 5 .297807 .095346 

142. 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

96 .827 
62. 325 
12. 717 
10.18 
31.565 
22.313 

K 

2.045 
1.464 
1.103 
0.827 
0.606 
0.320 



14 3 . 

. !'>tETODO : C HAO-SEADER 

P "" 500 P S IA 
T :: 450 G. FAR 

COMPONENTE ALIMENTACION 
LB-MOL/ HR 

N-BUTANO 250 
N-PENTANO 200 
N-HEXANO 50 
N-HEPTA.NO so 
N-OCTANO 200 
N-DECANO 250 

NO S E LLEGO A L'A í·:oNVE RGENC IA E8 >.'. l ' ULO :u.1, EQUILIBRIO. 
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PUNTOS DE LA GRAFICA 3 



METODO: I.EE-EDMISTgR 

PRESION = 300 PSIA 
TEM. MEZCLA = 350 G. FAR 
PORCENTAJE DE VAPOR =$8.44 
CANTID.ID DE LIQUIDO = 415.60 LB-MOL/HR 
C. ,'f'IDAD DE VAPOR = 584.40 LB-MOL/HR 

COMPONENTE ALit-"..ENTAC ION LIQUIDO 
LB-MOL/HR LB-MOL/HR 

ETILENO 50 5.5044 
PROPILENO 50 8.6385 
1 BUTENO 50 13.1403 
1.3 BUTADIENO 50 13.8117 
1 PENTENO 100 36.4868 
1 HEXENO 700 338.0189 

COM.PONENTI~ 2~ 
.. y 

f'AAC. MOL. -'--·- ·--· 
GLOBAL LIQw ~ 

'f!'r¡1 I" : l~ :\Jt) .05 ~0132 44 .. 076139 
ROPILE1\: 0'.1 .020736 .070776 

l EUTENO .os .031618 .,063073 
1.3 BUTADIENO .os .. 033233 .061924 
' PENTENO .10 .087793 .. lOS.G31 .L 

l HEXENO .70 .813326 .619407 

.l4 '.) . 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

44.4956 
41.3615 
J6.8597 
36.1883 
63.5132 

361.9811 

K 

fll.:.. 
EQUIL • 

5.749 
3.405 
1.995 .. 

,. ,: 38 
-· -,, • /o .... 



METODO: 1.EE-EDMISTER 

PRESION = 350 PSIA 
TEM. MEZCLA • 350 G. FAR 
PORCENTAJE DE VAPOR = 29.59 
CANTIDAD DE LIQUIDO + 704.12 LB-MOL/HR 
,úNTIDAD DE VAPOR = 295.88 LB-MOL/HR 

COMPONEN'!' E ALIMENTACION LIQUIDO 
L_B-MOL/HR LB-MOL/HR 

ETILENO 50 16.3237 
PROPILENO 50 22.2641 
l BUTENO 50 28.6561 
1.3 BUTADIENO 50 29.4423 
1 PENTENO 100 68.0069 
l HEXENO 700 539.4245 

z y 

COMPONENTE .E' RAC-:· ION MOL . 
GLOBAL LIQ._ VAP. 

ETi L:F:Nü .os .. 02 3183 .113816 
PRO'PILEN•'.1 ~05 .. 031620 .. 093740 
l I1U'l'ENO .os .040698 .072137 
1.3 BUTADIENO • os .041814 .069479 
1 PENTENO .10 .096585 .108128 
1 HEXENO .70 .766100 .542700 

J.4b. 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

33 .6763 
27.7359 
21.3439 
20.5577 
31.9931 

160.5755 

K 

~ 
EQUIL. 

4.909 
2 .965 
1.772 .. 
.... ~ 20 

.7D8 



METODO: LEE-EDMISTER 

PRESION = 400 PSIA 
TEM. MEZCLA = 350 G. FAR 
PORCENTAJE DE VAPOR= 12.68 
CANTIDAD DE LIQUIDO "" 873023 LB-MOL/HR 
'.ci.NTIDAD DE VAPOR= 126.,77 LB-MOL/HR 

COMPONENTE ALIMEUTACION LIQUIDO 
LB/MOL/HR LB-MOL/HR 

ETILENO 50 30.8222 
PROPILENO 50 36.1507 
l BUTENO 50 40.5307 
1.3 BUTADIENO 50 40.9944 
1 PENTENO 100 86.9499 
l HEXENO 700 637.7822 

z y 

COMPONENTE TO~{[~~:: MOL. 
--~,····---· 

GLOBAL .lliL.. ~ 

ETIJ',ENO ~05 .035297 .151280 
2ROPILENO .os .041399 .109247 
J mzrENO .os .046415 ,.074697 
1.3 BUTADIENO .os .046946 .071039 
1 PENTENO .10 .099573 .. 102943 
l HEXENO .70 .730371 .490793 

141. 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

19.1778 
13.8493 

9.4693 
9.0056 

13.0501 
62.2178 

K 
CTE. 

EQUIL. 

4.286 
2.639 
1.609 
1.513 

.... 72 



METODO: LEE-EDMISTER 

PRESION ~ 450 PSIA 
TEM. MEZCLA = 350 G. FAR 
PORCENTAJE DE VAPOR = .67 
c;r..NTIDAD DE LIQUIDO = 993.26 LB-MOL/HR 
.;.n.NTIDAD DE VAPOR = 6. 74 LB-MOL/HR 

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

ETILENO 50 48.7434 
PROPILENO 50 49.2032 
1 BUTENO so 49.5013 
1.3 BUTADIENO 50 49.5296 
1 PENTENO 100 99.3461 
1 HEXENO 700 696.9388 

COMPONEt-.1TE 
.,., 

X y ; _, 

FRACCIO't\TES MOL. 
;: r,OBAL .hl.Sk. VAP. 

l.'.:T ILENO .os .049074 .186504 
PROPILENO .05 .049537 *11826,_ 
1 BUTENO .os .049837 . 074015 
1.3 BUTADI ENO .os .049866 .069816 
1 PEl\lTENO .10 .100020 .097049 
1 HEXENO .70 .701666 .454355 

J-4!:5. 

VAPOR 
LB-MOYHR 

1.2566 
.7968 
.4987 
.4704 
.6539 

3.0612 

K 

~ 
EQUIL. 

3.,800 

: . " 48 5 
1.400 

.970 

.648 



MET; )J )0: CHAO-SEADER 

FLUJO LIQUIDO ~ 395.2523 LB-MOL/HR 
FLUJO VAPOR= 604.7477 LB-MOL/HR 
TEMPERATURA = 350 G. FAR 
PRESION • 300 PSIA 
:· ' ~·R CIENTO DE VAPOR = 60.475 

COMPONENTE ALIMENTACION LI2UIDO 
LB-MOI,/HR LB-MOL(HR 

ETILENO so S.255 
PROPILENO so 8.358 
l BUTENO so 12 .369 
1.3 BU'l'ADIENO so 12.441 
1 PEN'l'BNO 100 33.930 
1 HBXENO 700 322 .898 

COMPONENTE z X y 

ETILENO .os . 01:::. 2 ~5 .07J S) C 
PROPILENO ~05 .02L.-· .068859 
l 3UTENC ~O S .031294 .062226 
, ··:~ 

l. • . ,; Ht 'l'.l»D L rn " .. ' . o ~~ .031477 .062106 
I PLiTEJ.~ (; ~ lO .0858 45 .. 109251 
l b~XENO .70 .,816 943 .623568 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

44.745 
41.642 
37.631 
37.559 
66.070 

377.102 

K 

5.565 
3.256 
1.988 
1.973 
1.273 
o.763 



METODO: CHAO-SEADER 

FLUJO LIQUIDO • 695.9210 LB-MOL/HR 
FLUJO VAPOR m 304.0790 LB-MOL/HR 
TEMPERATURA = 310 G. FAR 
PRFS!ON = 350 PSIA 
i -'.J .K CIENTO DE VAPOR = 30.408 

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO 
LB-MOL/HR LB-MOLfHR 

ETILENO 50 16.132 
PROPILENO 50 22.200 
l BUTENO so 28.126 
1.3 BUTADIENO 50 28.229 
1 PENTENO 100 66.475 
1 HEXENO 700 534.759 

COMPONENTE z }~ y 

E"f'ILENO ,,05 .0231t=t'• l. 11379 
PROPILENO .os .. 031901 ' .)91422 
l DUTEN,) .05 ... 040415 ,.071934 
' ~ :su;~;ADI 1:::~rc· .. os .040563 .071598 ~ .... _.I 

' J ·.ENTENO .. 10 .. 0955:?.l .. 110250 
l Hl::xENO .70 .768419 .543416 

150. 

VAPOR 
LB-MOL(HR 

33.868 
27.800 
21.874 
21.779 
33.525 

165.241 

J< 

4.805 
2.866 
1.780 
1.765 
1.154 
o. 7<'_, 



METODO: CHAO-SEADER 

FLUJO LIQUIDO = 868.2917 LB-MOL/HR 
FLUJO VAPOR= 131.7083 LB-MOL/HR 
TEMPERATURA • 3 SO G. FAR 
PRESION = 400 PSIA 
. ,R. CIENTO DE VAPOR = 13 .171 

COMPONEN'rE ALIMENTACION LIQUIDO 
LB-MOL/HR LB-MOL/HR 

ETILENO 50 30.446 
PROPILENO so 35.957 
1 BUTENO 50 40.106 
1.3 BUTADIENO 50 40.177 
1 PENTENO 100 86.054 
1 HEXENO 700 635.549 

COMPONENTE z , . y ·"-

Eri'ILENO .os .03 :.~0 6:: ~ 14841:':7 

PROPII.ENO .os .. 041( ·_ .106617 
l BUTENO ., 05 .04 6190 .075116 
, . 
L ,. .1 BL~ 'J'A T.J l :~; --. · .. .. 05 .046 272 .. 074575 
., 

P ?.N'I'E NC,, ' o .,0 9 910 7 .105889 J • . l f 

l H.SXENO .70 .731953 .489346 

l 1 ' • 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

19.554 
14.043 

9.894 
9.823 

13.946 
64.451 

K 

4.234 
2.574 
1.626 
1.612 
1.068 
o.668 



M.ETODO : CHAO-SEADER 

FLUJO LIQUIDO = 987.9621 LB-MOL/HR 
FLUJO VAPOR• 12.0379 LB-MOL/HR 
TEMPERATUP.A = 350 G. FAR 
PRESION = 480 PSIA 
_,,_; !:\. CIENTO DE VAPOR = 1.204 

COMPONENTE ALIMENTACION LI~UIDO 

LB-MOL(HR LB-MOL/HR 

ETILENO 50 47.796 
PROPILENO 50 48.609 
l BU'l'ENO 50 49.097 
1.3 BUTADIENO so 49.106 
1 PENTENO 100 98.790 
1 HEXENO 700 694.564 

COMPONENTE z ~.\. y 

ETII~ENO .os .0483 /i.:~ .. 183141 
PRO PILE NO ~05 .049201 .115544 
.. d u'l'E;:JO ~05 .049695 .075004 
~~ ~ 
.:.. . . ) BUTADJ ENO ,.05 .049704 .074285 
l PENTENO .10 .099994 .100488 
l HEXENO .70 .703027 .451538 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

2.204 
1.391 
o.903 
o.894 
1.210 
S.436 

K 

3.785 
2.348 
1.509 
1.494 
i.oos 
i"' 



>-IX 

22 ·----- r---¡-
- --1-~:- ~ 

1 

1 .,.,.. 
20--+---+-~+- --+------+--------~------+_____.. 

18 
/ 

1 

/ 
/ 

/ 
/ 

p = 200 _PSIO 

COMPONENTE FRAC. MOL. 

METANO 0.01 
ETANO 0 .09 
PROPANO 0.10 
n- PENTANO-- 0.35 
n - HEPTANO -- 0.30 
n-DECANO-- O. 15 

····----¡-- : -------CHAO-SEAOER 
_____ LEE- EDMISTER 

14 --
_ _.._ ____ _ 

10 ..,___------+-------t----+----1 
1 1 ~ ··- __ J __ 

200 

GRAFICA Nº 4 



z 
o 
u 
<i 
N 

.... T T·--.l 

~ 
5

~ 1 T- / 
1 

I_ I f 1 

~ : 1 / 1 40t-·· -r--- --. ----------------------r --- ·--,- ---+---· 
1 i ! V/ 1 

30 j -- , --1~1-- ;r ---- r--- -~ --

, i.- //:1 / , ------- ---:¡_ - - - - - -r' -··-1· 

¡ 1 / / . 

j i ¡ / / ! I~ 
10 -;--- ---+·-·-~ / - - - ·-

¡ 1 / 

i 1 / / . ~/ r/ 
i -- -- .l~-~-~ l ------ . ··---------

' j 

200 300 400 

GRAFICA Nº 5 

l\) M ¡.;>(.)N t: N IE t R..:.\¡; t.W l 

METANO 0 . 01 

ETANO 0 .09 
PROPANO O 10 
n-PENTANO - 0.35 
n-HEPTANO- 0.30 
n-DECANO-- 0 . 15 

----LEE-EDMISTER 
______ CHAO-SEADER 

T (° F) 



PUNTOS DE LAS GRAFICAS 4 y 5 



METODO: LEE-EDMISTER 

PRESION • 200 PSIA 
TEM. MEZCLA • 220 G. FAR 
PORCENTAJE DE VAPOR= 7.25 
C'A •"""" i.DAD DE LIQUIDO = 92 7. 50 LB-MOL/HR 
-~~NTIDAD 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-DBCANO 150 149.7794 

COMPONENTE z ' y _-, 

~~·· ;~~~~·:;_:~~2}\.~.?._,._~~L • 
GLOBAL LIQ. ~\TA'S'. 

:v\f.;' f'.)\. NO .01 . 004582 .079307 
.i ~,·~. \ J \. '\'•J .09 .064988 ~409956 

c· ..K;)¡>ANO ,. 10 .087927 .254446 
'.~·· PENTANO .35 .361075 .208327 
N-HEPTANO .30 .319940 .04492 1 

N-DECANO .15 .161488 .003043 

l . , !.• • 

VAPOR 
LB-MOL/aR 

5.7501 
29. 7235 
18.4484 
15.1045 

3.2570 
.2206 

K 
CTE. 

EQUIL. 

17.308 
6.308 
2.894 

.577 

0 19 



METOD01 LEE-EDMISTER 

PRESION = 200 PSIA 
TEM. MEZCLA = 250 G. FAH 
PORCENTAJE DE VAPOR = 14.01 
CANTIDAD DE LIQUIDO = 859.88 LB-MOL/HR 
CANTIDAD DE VAPOR = 140.12 LB-MOL/HR 

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO 
LB-MOWHR LB-MOL/HR 

METANO 10 2.6140 
ETANO 90 42.3345 
PROPANO 100 64.5441 
N-PENTANO 350 311.1088 
N-HEPTANO 300 290.0919 
N-DECANO 1 50 149.1819 

COMPONENTE z V y ..... 

F~CfT9.:;_:::; s MOL. 
GLOBAL LIQ. VAP. 

ME';'ANO . 01 .003040 .052710 
i:''l'ANO . 09 .049233 .340165 
PROPANO .10 .075062 .253031 
N-PENTANO .35 .361807 .277547 
N-HKPTANO .30 .337365 .070 709 
N-DECANO .15 .173493 .005838 

.l.::> I • 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

7.3860 
47.6655 
35.4559 
38 .8912 

9.9081 
.8181 

z 
CTE. 

EQUIL. 

17.339 
6.909 
3.371 

.210 
,.034 



ME'l'ODO : LEE-EDMIS'I'ER 

PRESION ,,. 200 PSIA 
TEM. MEZCLA = 300 G. FAR 
PORCENTAJE DE VAPOR = 31.15 
Cl• W•':'.:.DAD DE LIQUIDO = 688. So LB-MOL/HR 
. .. -.NTIDAD DE VAPOR = 311.50 LB-MOL/HR 

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

METANO 10 1.1413 
ETANO 90 19.8734 
PROPANO 100 34.6935 
N-PENTANO 3 50 230.7389 
N-HEPTANO -:- 0 0 257.0729 
N-DECANO lSO 144.9776 

· ·~e l"1f-0 '\/ENT F z y -. - - ----
'· MOL. ------

:LOBAL ~. VA~. -------

.. •)0·6 o .028439 
,_, - "•2 .o f . 22 5124 

. :09650 
A .:í "'°· ... 382 8 58 - -· 

·;r' .'. 'A: o 30 . 3 7 ._)-::, 
" - · '78 (' • ¡ 

):2;c:A:~J( . 15 .210571 . . ) '. ·' .. 

J.'.)!j. 

VAPOR 
LB-MOW'HR 

8.8587 
70.1266 
65.3065 

119.2611 
42. 9271 

5.0224 

K 
CTE. 

.EQUIL. 

17.156 
7.799 
4.161 
1.142 

n·; 



METODO: LEE EDMISTER 

PRESION = 200 PSIA 
'l'EM. MEZCIA .., 350 G. FAR 
PORCENTAJE DE VAPOR = 57.23 
CANTIDAD DE LIQUIDO = 427.65 LB-MOL/HR 
._..:~NTIDAD DE VAPOR = 572.35 LB-MOL/HR 

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

METANO 10 .4256 
ETANO 90 7.2280 
PROPANO 100 13.1537 
N-PENTANO 350 113.0224 
N-HEPTANO 300 168.6387 
N-DECANO 150 125.1829 

COMPONENTE z V y ,, 
F ~-<;' ~ ' -. ':".' : :> MOL. - •. ~·~ 

S:;LQ_BAL LIQ 9 VAP. 

J'J ':~ · e~· _f'J(; .01 000099:'> .016728 
:.: · ~- ;.:~·o .09 . 0 16902 .144618 
.l. _,;OPli NO .10 .030758 .151737 
N-PENTANO .35 .264286 .. 414C:' ·' 
N-HEPTANO .30 .394337 .229 513 
N-DECANO .15 .292722 .043360 

159. 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

9.5744 
82.7720 
86.8463 

236.9776 
131.3613 
24.8171 

K 
CTE. 

EQUIL. 

16.808 
8.556 
4 . 9'33 

. _, ~ o i 
.582 
.148 



METODO: LEE-EDMISTER 

PRESION = 200 PSIA 
TEM. MEZCI.A = 400 G. FAR 
PORCENTAJE DE VAPOR = 87.64 
CAWrIDAD DE LIQUIDO = 123.58 LB-MOL/HR 
' .... ~TIDAD DE VAPOR = 876.42 LB-MOL/HR 

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

METANO 10 .0854 
ETANO 90 1.3690 
PROPANO 100 2.4344 
N-PENTANO 350 22.9803 
N-iJEPTANO 300 43.0472 
N-DECANO 150 53.6658 

COMPONENTE z X y 

y P.[:('i0.Q t\r? S MOL. 
GLOBAL I.IQ~ ~ 

ME"',:~NO .,01 .. 000691 .011313 
.:'.r·~: ~::,,.~" (} ,09 .,011077 .101129 
ºROPA.hO .. 10 .. 019699 .111323 
c>l-P~.NTANO .. 35 .185952 .373132 
N-HEPTANO .. 30 • 348328 .29318C .. 
N-DECANO .15 • 4342 51 .1099 

160. 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

9.9146 
88.6310 
97 .5656 

327.0197 
256.9528 

96.3342 

K 

f!!..:.. 
EQUIL. 

16.364 
9.129 
5.651 
2.007 

~2 53 



METODO : LEE-ED.MISTE R 

PRESION :: 200 PSIA 
TEM. MEZCIA = 415 G. FAR 
PORCENTAJE DE VAPOR = 97.43 
CANT I DAD DE LIQUIDO = 25.66 LB-MOL/HR 

..• .NTIDAD DE VAPOR = 974.34 LB-MOL/HR 

COMPONENTE ALI~NTACION LIQUIDO 
LB-MOL/HR LB - MOL/HR 

ME'rANO 10 .0162 
ETANO 90 .2 556 
PROPANO 100 .4488 
N-PENTANO 350 4.2500 
N-HEPTANO 300 8.2858 
N-DECANO 150 12 .4029 

COMPONENTE z · /~ . y 

. !' f.'.!~~ S,LI.il1-tf~3 MOL ~. 
GLOBAL LIQ~ VAP. 

V!E 'f'At-iO .01 .000632 .010247 
::: : 'rf,·~o .09 .00996 1 .092108 
21-- __ 0 F' A ! .. "J ( l .10 . ü l 749l .102173 
!<-P:E-:N'rA..."t.JO .35 .16 56 32 • 3 548 55 
N-HEPTANO .30 .322915 .299397 
N-DECANO .15 .483368 .1412 21. 

J..O.l • 

VAPOR 
LB-MOLfHR 

9. 9838 
89.7444 
99.5512 

345.7500 
291.7142 
137.5971 

K 

f!L. 
EQUIL. 

16.221 
9.247 
5.841 
2 .142 

0292 



METODO: CHAO-SEADER 

FLUJO LIQUIDO= 992.5412 LB-MOL/HR 
FLUJO VAPOR = 7.4588 LB-MOL/HR 
TEMPERATURA = 200 G. FAR 
p -¡;•"'SION = 200 PSIA 
¿ 0R CIENTO DE VAPOR= .746 

COMPONENTE ALI,tt?NTAC ION LIQUIDO VAPOR 
LB-MOL/HR LB-MOL/HR LB-MOL/HR 

METANO 10 8.940 1.060 
ETANO 90 86.671 3.329 
PROPA.NO 100 98.300 1.700 
N-PEN'l'ANO 350 348.851 1.149 
N-HEPTANO '.'-100 299.791 0.209 
N-DECANO 150 149.987 0.013 

COMPONENTE z y 
·" 

y K 
.. ·-· ------ -~------- · 

:·ff: 'J'J\NO .01 . oo : c•o·; .l .:\~2 i G~: 15.776 
¡;;r¡•A NO .09 .08 I ~J .r.. . -~' .446240 5.110 
f'Po;; ?\ 1'>(; .10 .09 9038 .228069 2.302 
t·~ 

.. : \ti!,,7\ t~c~ . 35 . 3 51473 .153942 0.438 
.. ',., 'hN O - .. ;o • 302 0 ti-4 .028048 0.093 

N·-DECANO .15 .l.51115 .001600 0.011 

J.oL. 



METODO: CHAO-SEADER 

FLUJO LIQUIDO = 959.2728 LB-MOL/HR 
FLUJO VAPOR "" 40. 72 72 LB-MOL/HR 
TEMPERATURA = 220 G. FAR 
PRF.f I ON = 200 PSIA 
.~vR CIENTO DE VAPOR == 4.073 

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO 
~-~_9L/HR LB-MOL/HR 

METANO 10 5.889 
ETANO 90 72 .896 
PROPANO 100 90.113 
N-PENTANO 350 342.060 
N-HEPTANO 100 298.414 
N-DECANO 150 149.900 

C'')l-1PONENTE z .\ y 
. ., -·· ·· ----·-----

AETA NO .Ol ~0061..:. :; . 100947 
ET}1NG .09 .075991 . 419964 
i' . ~ i __ j 1· ·, j ·,. .i_: .10 .09393 S . 242 747 

: ::x11'ANC ., e:: • 356 58 3 .. 194950 "' • .J - · 

'\ -- i í E:P'rANO .30 .311084 .038941 
N-DECANO .15 .156264 .002451 

l. t).j • 

VAPOR --
LB-MOL/HR 

4.111 
17.104 

9.887 
7.940 
l. 586 
0.100 

K 

16.444 
5.526 
2.584 
0.547 
0.125 



METODO: CllAO-SEADER 

FLUJO LIQUIDO= 893.0179 LB-MOL/HR 
FLUJO VAPOR= 106.9821 LB-MOL/HR 
TEMPERATURA = 250 G. FAR 
PRESION == 2 00 PSIA 
.. ...... CIENTO DE VAPOR '= 10.698 

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO 
LB.:-!10L/HR LB-MOL/HR 

METANO 10 3.244 
ETANO 90 51.890 
PROPANO 100 73.467 
N-PENTANO 350 321.546 
N-HEPTANO 100 293. 356 
N-DECANO 150 149.514 

COMPONENTE z X y - --···· ···----·· ··--- ··- ·-

METANO .01 .003G .. 063149 
C'T' l\. i\ ( .09 .058106 • 3562 34 
I H02 <; : .:¡ .10 .082268 .248012 
':--?.? ' ;T '\NO .35 . 360067 .26 5965 
N--HEPTANO • 30 • 328500 .062098 
N-DECANO .15 .167426 .004543 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

6.756 
38.110 
26. 52 3 
28.454 
6.647 
0.486 

K 

17.383 
6.131 
3.015 
o.739 
0.189 
,.... •v . - , -:" 



METODO: CHAO-SEADER 

FLUJO LIQUIDO = 720.9955 LB-MOL/HR 
FLUJO VAPOR = 279.0045 LB-MOL/HR 
TEMPERATURA = 300 G. FAR 
PRRS I ON : 200 PSIA 
:. '-1,{ CIENTO DE VAPOR :::: 2 7. 900 

COMPONENTE ALLt1:E.~.'.!'ACION LIQU_!DO ---
LB-MOL/HR LB-MOL/HR 

METANO 10 1.211 
ETANO 90 24.131 
PROPANO 100 40.785 
N-PENTANO 3 50 243.634 
N-HEPTANO 300 264.708 
N-DECANO l ~> o 146. 52 5 

l.-'. OMPONEN'J' E z X y 
-~ · •"' .... , - -··-·-··----- - -·--

MF.'J'ANO .01 .OOló ~u .031499 
ETANO .09 .0334ó9 .236085 
P :.'"~~-~:-- ~-?; Jo .. 10 .. 0565 6 8 .212237 

• 'l ·: · ·~ T\f 1_'í -¡-.,. f':. -~} .35 . 2 37914 .381233 
¡,' - dEPTAN0 .. 30 . 367143 .126492 
N-DECANO .15 .203226 .012 45 5 

.1.0J. 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

a. 789 
65.869 
59.215 

106.366 
35.292 
3.475 

K 

18. 745 
7 .054 
3. 752 
1.128 
0.344 



FLUJO LICUIDO = 456.3736 LB-MOL/HR 
FLUJO VAPOR = 543 .6264 LB-MOL/HR 
'l'EMPERATU RA = 3 50 G. FAR 
PRESION = 200 PSIA 
~. _,, CIENTO DE VAPOR + 54.363 

COMPONENTE ALIM.ENTACION - --- ·-- LIQU_IDO VAPOR 
LB-MOL/HR LB-MOLllIR 

':L- LB-MOL(HR 

ME'l'ANO 10 0.404 9.596 
ETANO 90 8.677 81.323 
PROPANO 100 15.739 84.261 
N-PENTANO 3 50 121. 711 228.289 
N-HEPTANO 300 179.032 120.968 
N-DECANO J 50 130.830 19.170 

~~OMPONENTE z X y K ------ ·- -- - ------

~"l!~ 'I'ANO .Ol .0003 .0176 52 19.946 
E'l'ASO .09 .019014 .149593 7.868 
·;:, l(Q ;.:· ~ .. ~ N(J .10 .034487 .154998 4.494 
~: -· P~: \. 1'A.t...: C .35 .266648 .419974 l. 575 
~· · ··'; l ; P·T'ANv .30 .392293 .222520 o. 567 
I-l-DECANO .15 .286674 .035262 ('I 1?1 

.J.OU • 



ME'.l'Ono. CHAO-SEA.PE l.: 

FLUJO LIQllIDO :: 157.0767 LB-MOL/HR 
FLUJO VAPOR::: 842.9233 LB-MOL/HR 
TEMPERATURA = 400 G. FAR 
PRESION = 200 PSIA 
;_, JR CIENTO DE VAPOR = 84.292 

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO ---··----
L~-MOL/HR LB-M_9L/HR 

METANO 10 0.088 
ETANO 90 1.936 
PROPANO 100 3.445 
N-PENTANO 350 29.519 
N-HEPTANO 300 53. 764 
N-DECANO 150 15.216 

COMPONENTrE z X y 
------·· -----··--

l"~E'J'ANO .Ol .ooo .. . .J . . 011759 
1::/}' A:>i C.1 .09 .012198 .104498 
.. -. :.J1·/1,_··.o .10 .02193 3 .114548 . : 

·. ·.~ - ¡ 1 ~- ~/)" l\,1\Ji ... ~; " e:; • ..:s ~ .1879 31 .380201 
N ... d ::FTA NO .30 .342280 • 292121 
N-DECANO .15 .435100 .096872 

VAPOR --
LB-MOL/HR 

9.912 
88.064 
96.555 

320.481 
246.236 
134.784 

K 

21.031 
8 .567 
5.222 
2 .023 
0.853 



METODC; CHAO-SEADER 

FLUJO LIQUIDO = 63.615 3 LB-MOL/HR 
FLUJO VAPOR = 936.3847 LB-MOL/HR 
TEMPERATURA = 415 G. FAR 
PR~SION = 200 PSIA 
. .... .R CIENTO DE VAPOR = ~ 1 3. 638 

COMPONENTE ALIMEN'J AC ION LIQUIDO 
LB-MüL/HR LB-MOLfHR 

METANO 10 0.032 
ETANO 90 0.634 
PROPANO 100 1.236 
N-PENTANO 3 5(. 10.709 
N-HEPTANO 30C 20.026 
N-DECANO 15(1 30.918 

COMPONENTE '7. "' y •'-' J~ . 

MB'i'ANO .e 1 .oooso.:.. .010645 
"i?TA 'K .e 9 .010912 .095373 
: ' f{ó:>A NO .1 o .019426 .105474 
'.~ ·· ·,BN'J'ANO ic ... ..;) .168345 .362341 
t, -S~PTANO .30 .314796 .298995 
N-DECANO .15 .486022 .12 717'? 

..... ....,....., . 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

9.968 
89.366 
98. 764 

339.291 
279.974 
119.082 

K 

21.294 
8.740 
5.429 
2 .152 
0.949 
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PUNTOS OE LAS GRAFICAS 6 y. 7 



ME'l'ODO : LEE-EDMISTER 

PRESION = 400 PSIA 
TEM. MEZCLA = 42 5 G. FAR 
PORCENTAJE DE VAPOR = .07 
CAt-:TTDAD DE LIQUIDO = 999.31 LB-MOL/HR 
.. · :"·· l' IDAD DE VAPOR ::: .6, LB-MOL/HR 

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

N-BU'!'ANO 2 50 249.6802 
N-PENTANO 200 199.8221 
N-llEXANO 50 49. 96 71 
N-HEPTANO 50 49.9748 
N-OCTANO 200 199.9230 
N-DECANO 2 50 249.9425 

COMPONENTE z V y ·"" 
F .tlli.~-~.!.PJ:L~f ___!iOL....:. 

~LOBAL LIQ. VAP. 

., Mf.; ' .. ."·,. ¡() .2 5 .249853 .463298 
. - .'.:' t. ;iI'C.,\ JiO .20 .1 99960 .257752 

;, -ERXANO .os .050002 .047632 
~~ -HEP'rANO .os .050009 .036460 
~-J-OCTANO .20 .200061 .111546 
'J-DECANO .25 .250115 .083312 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

.3198 

.1779 

.0329 

.0252 

.0770 

.0575 

K 

~ 
· EQUIL. 

1.854 
1.289 

.953 

~ 558 

.333 



.METODO: I,EE-EDMISTER 

PRESION ::r 400 PSIA 
TEM. MEZCLA ::: 440 G. FAR 
PORCENTAJE DE VAPOR = 13.12 
CAN'r1DAD DE LIQUIDO = 868 .80 LB-MOL/HR 
- :· .,_...' IDAD DE VAPOR = 131.20 LB-MOL/HR 

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

!\'-BUTANO 250 193.9807 
N-PENTANO 200 166. 3083 
N-HEXANO 50 43.4446 
N-HEPTANO 50 44.7660 
N-OCTANO 700 183.3972 
N-DECANO 250 236.8992 

'~~ OMPONENTE 'Z X y ··-- -----
;~ .:~l\.CC IONES MOL. ·-·-·- · ---~·-··~·---. 

GLOBAL LIO. VAP. -·----

~<:: -BUT·A \·) • 2 5 .22 3275 .426963 
U ····:~ .-~N"~'A !<O ~20 ul9J424 .256789 
.. . . . • 'A NO .es .050006 .049963 .. 
.\ ··hE.í:"fANO .os .051527 .039892 
N ·-OC1'ANO .20 .211093 .126542 
:~-DECANO • 2 5 .272675 .099851 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

56.0193 
33.6917 
6.5554 
5.2340 

16.6028 
13.1008 

K 
CTE. 

EQUIL. 

1.912 
1.341 

.999 

.774 

.366 



METOD0: LEE-EDMISTER 

PRESION = 400 PSIA 
TEM. MEZCLA = 450 G. F'AR 
FORCENTA,JE DE VAPOR == 2 3 .14 
C'A"-''" 1. DPDDE LIQUIDO= 768.64 LB-MOL/HR 
~ ANTIDAD DE VAPOR== 231.36 LB-MOL/HR 

COMPONENTE AL_!_ f-1Tl'IT A_f ION LIQUIDO ----------
L~_:--~_!.LHR I,B-MOL/HR 

N-BU'l'ANO 250 157.4796 
N-PENTANO 200 14103165 
N-HEXANO 50 38.1355 
N-HEPTANO 50 40.2064 
N-OCTANO 200 167.9918 
N-DECANO 250 223.5065 

C: 0.'1PONENT E ?; X y 
-· ·····-·· ·---- · ·-·······-·-- -

F' RAC < · ·co NF MOL. -·-·---· ·- .... -··· ... --
CI.OBAL LIQ~ VAP. - ·- ·· ·~ ·· ----

-.. · L·' '1'A c;O . 2 5 .204882 .399891 .. , ·-
~\-\ ' E"!TANO .. 20 .1838 S4 .2 53641 
N - r!EXANO .05 .049615 .051281 
N-UEPTANO .05 .052309 .0423 :3 0 
N--OCTANO .20 .218558 .138 3,tE 
N-Dt<::CANO .2 5 .290783 .114510 

.l I _) • 

VAPOR ---
LB-MOL/HR 

92.5204 
SB.6835 
11.8645 

9.7936 
32.0082 
26.4935 

K 
CTE~ 

EQUIL. 

1.952 
1.380 
1.034 

• 6 3 3 
.3 94 



Mf.'1'0l ,;· ; If<E-EllM1S'l'·'R 

P RF.SION == 400 PSIA 
'l'EM. MEZCLA + 460 e;. FAR 

PORCENTA,JE DE VAPOH "~ 31. 34 
CANTIDAD !JE LIQUIDO '"'-' 685. 56 LB-MOL/HR 
· . . NT IDALJ DE 'VAPOR :::: .313 .44 LB-MOL/HR 

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR - ·· ····-···-··- ·------ - --·--
LB:-J'1.9L/HR LB-MOL/HR LB-MOL/HR 

N-BUTANO 250 131.3228 118.6772 
N-PENTANO 0 00 121.7354 78.2646 
N-fJEXANO 50 33.6863 16.3137 
N-HEPTANO 50 36.1725 13.8275 
N-OCTANO 200 153 .6 561 46.3439 
N-DECANO 250 209.9838 40.0162 

COMPONEN'l'E 
,.... 

X y K ¿, - ---- -
FRACCIONES MOL. CTE. 
•··- ···-~·-· ---·-.-r-·••··----·--•· • 

GLOBAL .L IC·_:~ . - VA f'..!.. EQUIL. ----
~-; - BUTi\. ;\JO .., r:: 

• , , J .191277 • 37862 5 1.979 
~\; -- i:; 1>l'T~,. '. r! () .20 .177313 .249693 1.408 
~-!lFX/1.-,C .os .049066 .052047 1.061 
'.:\í--l: i L:P'TANO .os .052687 .044115 .837 
N ·-OC'l'ANO .20 .223807 .147854 
N ·-DECANO .2 5 • 3058 51 .12 76 6 ·:.: .417 

174. 



ME'fODO ~ C tlAO -S EAJJ I-:H 

FLUJO LIOUIDO .::: 993.8455 LB-MOL/HR 
FLUJO VAPOR ::; G.1545 LB-MOL/HR 
TEMPERATURA = 42 5 G. FAR 
PRE [..:ION :: 400 PSIA 

.c -.>4( CIENTO DE VAPOH = .615 

COMPONEN1'E AI, II-~ENTAC ION LIQUIDQ -------
LJ?_-:~OL/HR LB-MOL/HR. 

N-BU'l'ANO 2 50 247.064 
N-PEN'T'ANO 200 198.336 
N-HEXANO 50 49.694 
N-HEPTANO 50 49.777 
N-OC'l'ANO 200 199.369 
N-DECANO '.~ 50 249.604 

COMPONENTE z X y ----·----- -
N-HcJTANO .. 2 5 • 2 48 ::; ~· ' .477027 
:,¡ ... p ··.-:: ,::, 'j' ,\}?0 .20 .199564 .270341 
i.\· .1; _;;J1 .1\0 .05 .050002 .049740 
'· , l -: PT l -\J',¡ ;:,' . 05 .050086 .036099 
•'Í-OC'fANO .20 .20 0604 .102538 
N-·DECANO .25 .251150 .0642 53 

..l. I :_> • 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

2.936 
1.664 
0.306 
0.223 
0.631 
0.396 

k 

1.919 
1.355 
o.995 
o. 721 
o.s11 



METQl)Os CHAO-SJ::ADER 

F'LU,JO LIQUIDO = 856 . 0 648 LB-MOL/HR 
FLUJO VAPOR = 143. 93:,2 LB-MOL/BR 
TEMPERATURA = 440 <~. f'AR 
"'r . '.31.0N = 400 PSIA 
POR CIENTO DE VAPOR = 14.393 

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO ------ - ·------· 
L B-:-~'10L/HR LB~MOLjHR 

N-BUTANO 2 50 187.176 
N-PENTANO 200 161.430 
N-I-JEXANO 50 42.432 
N-HEPTANO 50 44.176 
N-OCTANO ; oo 103.55'3 
N-DECANO ~ 50 238.262 

'~ 0.MPONEN'I'E 
,, y '-' - - -----·-··- -· ·- -

'.'e - l~TJTA !'JO 2 ¡: . _, .218647 .436474 
¡ .. j -· :?;~ • . ' ~, r~ ~~e) . 20 .18 f-l5 72 .267967 
~- · ·, 1 EX.A L-.f(; . 05 . 049566 .052 582 
~. - BEP'l'ANO .os .051603 .040465 
N-OCTANO .20 .213288 .12096 7 
N-DP.CANO • 2 5 .278322 . 0815 5\) 

176. 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

62.824 
38.570 

7.568 
5.824 

96.445 
11.738 

z 

1.996 
1.421 
1.061 
o.784 
o. '56 7 

.. / .J 



FLUJO LIOlJIDO == 76 J .B718 LB-MOL/HR 
FLUJO VAPOR ::: ? 36. J. 2S:~ 2 LB-MOL/HR 
TEMPERATURA = 450 C . FAR 
P T~''.3I ON = 400 PSIA 
.?OR CIEN'I'O DE VAPOR = 23.613 

COMPONENTE AL:J:_i'.'!:t:NTACION LIQUIDO -------
_!,~---~OLfHR LB-MOL/HR 

N-BUTANO 2 50 153.173 
N-PEN'l'ANO 200 137 .f"/4 
N-HEXANO 50 37.283 
N-BEPTANO so 39.82 
N-OCTANO 200 168.434 
N-DECANO 250 227.486 

.:_'Ci•1PONENT E z X y 
--··--··----··-·-·-

''1- BUTANO .2 5 .200522 .410061 
.,J- p, :K'T'J:. NO .20 .180233 .263946 
•l- iEXANO .05 .048808 .053857 
:-·UEPTANO .05 .0521 2 9 .043112 
>!-OCTANO .20 .220501 .133678 
'l -DECANO • 2 5 .297807 .095346 

177. 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

96.827 
620326 
12.717 
10.180 
31.566 
22.5136 

K 

2.045 
1.464 
1.103 
0.827 
(l . f.;(){1 

, .. ·,. .. ~.¿() 



MBTOD01 CHAO-SDDBR 

FLUJO LIQUIDO • 570.5724 LB-MO~ 
l'LUJO -.OR • 429.4276 1.8-NOWBlt 
T .... MTORA • 4 70 G. FU 
P~~SIO& • 400 PSJA 
20a CID'l'O D& VAPOR :::s 42.943 

COMPOIJBll'l'I M!IMBNTACION LISZ,YIDO vuog 
LB-MOL/Bit Lal'J!>l./B!l Ll--L/!Ul 

lf-BO'TANO 250 95.956 154.044 
R-PBllTAaO 200 92.383 107.617 
8-BBXUIO so 26.482 23.517 
11-IDftAllO 50 29.638 20.362 
•-OCTAllO 200 131.766 68.234 
11-DBCUIO 250 194.346 55.654 

COMJOl1Blft'B z X T IC 

N-BU'l'AHO .25 .168176 .358719 2.133 
N-PEBTANO .20 .161913 .250606 1.548 
N-· !illXANO .os .046414 .054765 1.180 
N--HBP'l'ANO .os .051944 .047417 o.913 
11-<>Cl'A.NO .20 .230937 .158894 o.6aa 
S-DBCAllO .25 .340616 .129600 0.380 

1/9. 



METODO: CHAO-SF.AD f~ R 

FLUJO LI(H •I DO = 669.4681 LB-MOL/BR 
FLUJO VAPOR = 3 30. ':"<H 9 LB-MOL/HR 
TEMPERATURl\ = 460 C . FAR 
ppr:.:ION == 400 PSIA 
~OR CIENTO DE VAPOí~ = 33 .053 

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUI_pO ---- - ··- --
J._B_:-!1.Q!-LBR LB/MOL(HR 

N-BUTANO 250 123.015 
N-PENTANO / 00 114.681 
N-HEXANO 50 31.965 
N-HEPTANO so 34.976 
N-OCTANO :: oo 151.603 
N-DECANO :.: c:,o 213.228 

COM.PONEN'rE 1·1 
L.1 h y 

- ·-·-- ·······-----··· - -

N-BU'i'ANO • 2 5 .183750 .. 3[! 4185 
···r -- · ~r r.: ~ .. . , -J1¡··)1 l'1<J u2Ü .171301 .258128 
·1.:~ ··- • J J~. A \ iO u05 .047747 .054562 
,\J - _ 'l" PTANC. .05 .052245 . 045454 
N-OCTANO .20 .226453 .146422 
N-DECARO .2 5 • 318504 .11124 9 

178. 

VAPOR 
LB-MOL/HR 

126. 985 
85.319 
18 .035 
15.024 
48.397 
36.772 

K 

2 .090 
1.507 
1.143 
o.a10 
O ,. fi46 
..... . j q.:;i 



, _____ . 
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COMPONENTE FRAC. MOL . 
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j () -t-----+-------::a-=-:..+--·------1----~----i 

r '. X -----

1 

l l 1c4= C4= 
í ·-------1---~-.-..::;~ C4= (1.3) ··-· ... .... ··-·· -- --,--·--------.. ·-- ------ ---·-¡-· 

L----1 C4 (1.3 } I ___ _, 

--

3 o 340 360 



100-+------

' ¡ 

90 . ---· -·-----+---
1 

80~-~---·---·-·-· 

70+·------

50 ----·---+-
! 

1 

·····---- ----t-- - - ---- ---+-
1 ' 

! 

• I 
¡ 

--+---~----··--·- ·-L----· -· · -- - - ----· -

/ ,. 
1 / 
• / 

//,y 

'o[-~--k~_?/]_-=·---~--L 
T { ° F) 300 320 340 360 

P = 300 PSIA 

- -- - -- CHAO - SEADER 
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(?RAFICA Nº 9 

FRAC. MOL. 
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1- 3 BUTADIENO-- O. 05 
1 PENTENO O 1 O 
1 HEXENO 0.70 



PUJ.QTGS DE LLS GR&FICAS 8 y 9 



Kl"!'OJX>i LEE-EDMISTBR 

PUSIOW • 300 PSIA 
TEN. llKZCLA • 300 G. l"ll 
JORCDTAJB DB VAPOR =- 4.57 
CAl-'"' :::DA.D DE LIQUIDO • 954.32 LB-MOL/HR 
~,;..dTID&D DB YAPOa • 45.68 LB-JIO~R 

COMPODJft'E 

BTILENO 
•ao•ILEIIO 
1 BtJTB1'0 
1.3 BUTADIENO 
1 PDTBllO 
1 HJDCDO 

ALIM!:RTACION 
LB-MOL{)!I 

so 
50 
50 
50 
iJC 

100 

... 10 

.70 

LigUIOO 
LB-JIOL/H! 

39.3472 
43.6530 
46.3637 
46.5665 
95.7511 

682.6395 

y 

:} MOJ :, 

.... ..i...: Y'Ai~ , -
: 04 \:l .3 \ . 2 33209 

-' :r ' ; ~ .138938 
. ~ .- -"}, .... . 0 79605 ..;..- . 1 .._,¡1 

" '"w7;i 5 .t)75166 
.. 1ov.U4 ~ 093-(~: ~ ~\ 

.715314 ' 
~ .. 1_~~ •.f' .. :·:;, 

l ~ 1 ~ : • 

VAPOR 
LB-MOL/BR 

10.6528 
6.3470 
3.6363 
3.4335 
4.2489 

17.3605 

K 

~ 
!QUIL. 

s.656 
3.038 
1.639 
1.540 

' :;. :> 1. 



llS'TOD01 LSS-Bl»IISTIR 

PUSIOlf • :JOO PSI.A 
TU • .UZCLA. • 320 G. Fll 
POICSllTAJB DB VAIOR • 16.69 
CA~!D&D Da LIQUIDO • 833.12 LB-MOWHR 
~l~ DB VAPOa • 166.88 LB-llOL/lm 

COllPGllD'l'B ALI.MEftACION LJ:QUIDO 
LB-KOL/B! LB-mwn 

B'l'ILBllO so 23.3008 
PllOPILBSO 50 30.4686 
1 BftZllO 50 36.ll.i7 
1.3 BUTADIB!IO so 37.4340 
1 PUITDO 100 82.5833 
1 BmllO 700 622.5213 

COIDONBlfl'E z X y 

B'!ILBRO .os .027968 .. 159993 
PROPILSllO .05 .03657;: ,, 117040 
l BUTDO .os .044189 .079012 
1 .. 3 BUTADIERO .os .044932 .075301 
l PlmTBNO .10 .099125 .104368 
l HBDllO .70 .74'7215 .464285 

LOJ. 

VAPOa 
LB-llOL/BR 

26.6992 
19.5314 
13.1853 
12.5660 
17.4167 
77.4787 

IC 

s.121 
3.200 
1.788 
1.67, 
1.053 

.621 



ICBTOD<J : LEB-EDMISTER 

PRESION • 300 PSIA 
T&M. MEZCLA • 340 G. FAR 
PORCD1TAJE DE VAPOR ,. 39.26 
~r""':HlAD DE LIQUIDO s 607.38 LB-MOL/HR 
(Ali'l'lDAJ> DE VAPOR • 392 .62 LB-MOL/BR 

COMPOHBJft'E ALIMENTACIOR LIQUIDO 
LB-MOWO LB-MOWBJ 

BTILElfO 50 10.6035 
PROPILENO 50 15.8211 
1 BU'l'&llO 50 22 .2552 
1.3 BUTADIERO 50 23.0844 
l PBl1TBHO 100 56. 7847 
l HBXEHO 700 478.8334 

COMll'ONENTE z X y 

F .RACr : " ~:E :: MOL, 
• - < ~ . ~~.·- • •H 

GLOBAL LIQ. Y!l,:_ 

:·t"!' I t..L::tW .. os .017458 .100343 
E .R0 i~ I i.E:N O .. 05 .. 0 26048 .. 087054 
l BUTENO .os .036641 .070666 
1.3 BUTADIENO .os .038006 .06855.t 
l PEN'l'BlfO .10 .093491 .1100;0 
1 HBXEJIO .70 • 788356 .563313 

184. 

VAPOR 

LB-MOL/SR 

39.3965 
34.1789 
27.7448 
26.9156 
43.2153 

221.1666 

K 
CTB, 

BOUIL. 

s.748 
3.342 
1 .. Q')O 

. .! < ... -..i -"!t 

1.177 
.715 



MBTOD01 LES-EDNJ:STER 

PUSIOR • 300 PSIA 
TEK. MEZCLA • 350 G. Fll 
PORCBJITAJE DE VAPOR • 58.44 
0-~IDAD DE LIQUIDO • 415.60 LB-MOL/Hit 
CAlft'IDAJ> DE VAPOlt • 584.40 LB-HOL/HR 

COMPORD'l'§ ALIMBNTACION LIS2UIDO VAPOR 

LB-MOJv'BR LB-MOL/HR LB-MOL/B! 

B'l'ILBRO 50 S.5044 44.4956 
PllOPILKllO so 8.6385 41.3615 
1 BU'l'ICllO 50 13.1403 36.8597 
l.J BOTADDNO 50 13.8117 36.1883 
l P•ll'l'BJllO 100 36.4868 63.5132 
1 B&XDO 700 338.0189 361.9811 

COAPOliBN'rE z X y K 
~"RACCIOUJ.i;S MOL. CTB, 

GLOBAL .~1·2· VAP., BQUIL, 

ETILBNO .os .Ol:l:C:4~., .076139 s.749 
~RCJ?'.H...ENO .os .020786 .070776 3.405 
··~ ... BUTSHO .. os .031618 .063073 l.995 
, ···, 
J. .. . '.) BUTADIENO .()5 .. 033233 ..061924 1.863 
1 PBl1'1'BNO .10 .087793 .108681 1 .. 238 
l MD".E.WO .70 .813326 .619•t0 7 ..¡., ¡ ;._, .¡;, 



MB'l'ODOi LBB-BDMISTER 

PRBSION • 300 PSIA 
TBM. MEZCLA • 360 G. FAR 
PORCENTAJE DB VAPOR • 87.89 
CAm'I~ D!i LIQUIDO • 121.14 LB-MOL/HR 
WIJrl'lDAD DB VAPOR • 878.86 LB-MOL/HR 

CO..ODl1TE ALIMENTACION LIQUIDO 
LB-MOWHR LB-MOL/Bit 

ftIUNO 50 1.1720 
PJtO•ILBNO so 1.9140 
1 BU'1' 8)J() 50 3.1383 
1.3 BOTADIBllO 50 3.3496 
l PDTBJIO 100 9.6074 
1 HmJIO 700 101.9606 

COMPONENTE z X y 

"? RACCIO~S MOL,, 
GLOBAL LIQ . _ !!!..~ 

ETILENO .. 05 .. 009675 .055558 
PROP!L!:N-0 .os .015800 .054714 
1 BU'fElfO .os .. 025906 .053321 
1.3 ~ CJ'l'AD IENO .os .,027650 .053081 
l PBNTBMO .10 .079307 .102852 
l HBXBJIO .70 .841662 .68047 .?; 
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VAPOR 

LB-MOL/HJt 

48.8280 
48.0860 
46.8617 
46.6504 
90.3926 

598.0394 

K 
CTB, 

QIL • 

s.743 
3.463 
2.058 
1.920 

.. sos 



NSTODO 1 CHAO-S&Al>Bll 

FLUJO LIQUIDO • 978.5550 LB-MOL/HJt 
PLU..JO V&POll • 21.4450 LB-mWSR 
TSUBMTUM • 300 G. Fil 
PUSIOM • 300 PSD 
PO"' CIJCftO DJ: VAfOR. • 2 .145 

COllPOlfSllTK ALIMEllTACIOR l!,IS2UIDO 
LB-NDL(p L!-a.>WllR 

ftILBJIO 50 44.666 
P.OPILBNO so 47.056 
1 BtJTSBO 50 41.273 
1.3 8U'l'ADIBllO so ... 293 
1 l'DTDO 100 n.ooe 
1 DD• 700 692 .258 

COMPOl!IDTS z X y 

ETILEllfO .05 .0456-.. ~ .248701 
PRC>PILENO .05 .048087 .137300 
1 BtJTENO .05 .049331 .080517 
1 .. 3 BU'l'ADlENO .. os .049351 .079620 
1 PEftBllO .10 .100156 .092875 
l amso .70 .707429 .360987 

H:rt. 

VAPOR 

LB-llOL/BJt 

s.J33 
2.944 
1.726 
1.707 
l.tt2 
7.741 

IC 

5.448 
2.855 
1.632 
1.613 
o.927 
':) : . !~ 



Mrl'ODO: CHAO-SBADER 

FLUJO LIQUIDO • 856.1513 LB-.MOL/HR 
FWJO VAPOR • 143.8487 LB-MOL/BJt 
"l'&M.PERATURA • 320 G. FAR 
PR~SIOR • 300 PSIA 
~.'OR CIBNTO DB VAPOR • 14.385 

COM!OJ1Bl!ITE ALIMENTACION LIQUIDO 
LB-MO¡,/HR L8-JIOL/D. 

BTILEllO 50 25.904 
PROPILERO 50 33.124 
1 BO'l'DO 50 38.489 
1.3 BUTADIDO 50 38.568 
l PSNT&NO 100 84.816 
1 HBXBNO 700 635.249 

COMPONENTE z X y 

&TII..ENO .os .03025'1 .. 167505 
PROP J Ll!NO .os .038689 .117323 
l BU'l' ~NO .os .044956 .080021 
1 . 3 aUTAií lENO .os .045048 .079474 
1 PBNTl!:NO .10 .099067 .105551 
l HBXEllO ·'º .741983 .450126 

VAPOR 
LB-llOI,/Hlt 

24.095 
16.876 
11.511 
11.432 
15.184 
64.751 

K 

s.536 
3.032 
1.780 
1.764 
1 .. 065 

.. ;_,:.;,,;; 

1 ,., _. 
·'·'. 



METOOO 1 CHJ.0-SBADER 

FLUJO LIQUIDO • 614.6679 LB-MOL/HR 
FLUJO VA.POR • 385.3321 LB-MOL/Hit 
T&MPBRATUM • 340 G. FAR 
PR'P'.SION • 300 PSIA 
'.t :.iA CIENTO DB VAPOR = 38.533 

COJIPODllTE A.LIMBNTACION LX~UIDO VAPOR 

~-MOL/HR LB...!IOJ/BR LB-ll>WHR 

ETILBNO so 11.132 38.868 
P .. ILEl!IO 50 16.674 33.326 
1 BOTERO so 22.680 27.32 
1.3 BUTADllNO 50 22.78 27.22 
1 PBllTBNO 100 56.978 43.022 
1 HBXBNO 700 484.422 215.578 

fm~ONENT!: z ., y K "' 

E'1'IL!!NO ~ 05 .0181.::d) .100869 5.570 
\?RO P IT.J::NO .05 .. 0 2 7127 .086486 3.188 
l,> füN'ENC .os .. 0 36899 .070897 1.921 
· 1: ..... 

8U"rADI!!Nv ~OS .037()()2 .. 070638 1.906 :.. ~ . } 

1 PE!f'rENO .10 .092698 .111647 1.204 
l HEXENO .10 .788103 .55945 ~ • . .. J .J...J 



MSTG001 CBAO-SSADBR 

FLUJO LIOUIDO • 31.6943 LB-MOL/HR 
FLUJO VAPOX • 968.3057 LB-MOL/BR 
TDDBM'l'Ult.I. • 360 G. PAlt 
Pf:tl'!SIOll • 300 PSIA 
2ua CIBlftO DB VAPOR - 96.831 

COMNUJITE ALIMEBTACIOR LI$2UIDO VAPOR 
p-MOle/D L!-.MOL/p LB_.,L/g 

BTILSMO 50 0.293 49.707 
PROPIL'IUIO 50 o.489 49.511 
1 BUTSJIO 50 o.785 49.215 
1.3 BUTADIBJIO so o.791 49.209 
1 PBftBllO 100 2.386 97.614 
1 Bm1'0 700 26.951 673.049 

COMPONERTE z X y 1C 

BTILBIIO .os .009256 .051334 S.546 
PRO PILERO .os .015415 .051132 J.317 
l BU'l'J:BO .os .024766 .050826 2.052 
1.3 BtJTADIBNO .os .024949 .osoa20 2.036 
l PBIJTSllO .10 .075278 .100809 "!! 

1 HBDllO ·'º .850337 .6950.,°' .. ;,;, ,¡¡, ., 

1 n l . 



MSTODOi CHAO-IZADER 

FLUJO LIQUIDO • 395.2523 LB-MOL/BR 
FLUJO VAPOR• 604.7477 LB-.MOL/HR 
TBMPEM'l'URA • 350 G. FAR 
PF9 'HON • 300 PSIA 
:.•o.a CIBllTO DE VAPOR • 60. 4 7 5 

COlllOIOlft'B ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR 

LB-MOW'HR LB-MOle/H! LB-llOL/H! 

ETII.ENO 50 s.2ss 44.745 
PROPILDO 50 8.358 41.642 
1 BOTBNO so 12.369 37.631 
1. 3 BUTADilUJO 50 12.441 37.559 
1 PDTDO 100 33.930 66.070 
1 HDBllO 700 322.898 377.102 

.~'?~NElftE z ír ¿, y K 

ETILE!IO .os .0132~ 5 .073990 5.565 
PROPILENO .. os .021146 .068859 3.156 
1 BU'f'EJlfO .05 .031294 .062226 1.988 
l .. 3 BUTAOIENO .os .031477 .062106 1.973 
1 PBNTERO .10 .085845 • 109251 ' 

"'~ . 
1 HBXBliO .70 .816943 .62 356S . •v J 

1 ~o . 
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CONCLUSIONES. 

Bl c61culo del equilibrio líquido - vapor ea fundaae~ 

tal .. nte importante en proceso• de separaci6n donde el buen 

resultado del disefto depende del adecuado conociaiento de -

1a diatribuci6n de los componentes en la• fa••• en equili-

brio. 

Para determinar con exactitud el valor de la constante 

de equilibrio k. es neceaario realizar un amplio trabajo e~ 

periaental. y considerando que dicha conataate depende de -

la te•peratura, presión y c011posici6n, habría que efectuar 

eate trabajo para cada aezcla bajo condicione• definida• lo 

cual, ad••'• de requerir de aucha• hora-ingeniero de traba

jo, resulta excesivamente caro. 

Una alternativa a ésto es calcular la constante por •é 

todos •••iempiricos que estando fundamentados •• la tenaodi 

námica proporcionan ecuacione8~ muchas de las eualea son g~ 

neralizadas, cuyas constantes se han obtenido a partir de -

datos experiaentales. Obviamente. los resultado• obtenidos 

por este medio no son taa exacto• como los obtenidos c.'H~ · · ·· 

tamente de la experimentación pero reproducen vaiores razo

nablemente conf iahles de K en los rango• de aplieaci6n de

finido• y proporcionan una herramienta que evita la necesi

dad de de•arrollar experiaentos para cada probleaa. 



Tal es el ca~o de los métodos presentados en este tr~ 

bajo lo• cnale• son propios para reaelverae utilizando una 

computadora electrónica, debido al qran n'IÍllero de c'lculos 

que se efectúan y a lo• procedimiento• iterativo• que in-

'~~rvienen. 

El método de choo-Seader requiere para la aoluci6n de 

la ecuación de estado (Redlich-Kwong) de dos constantes, -

aieatraa que el de Lee-Bdaiater requiere de tres. Bn el 

caso del coeficiente de actividad ~ • por el método de 

Choo-Seader ee obtiene .. diante una sencilla ecuaei6n. del 

valor prOMedio de este par,metro para la mezcla y del vol~ 

... aolar líquido, mientra• que Lee-Bdlliater da el eoef ieie~ 

te de actividad en función de tres par'-aetros binarios, los 

cuales a eu vez dependen del parmaetro de solubilidad. del 

volumen •olar líquido y de la temperatura reducida. 

Desde el punto de viata solamente de c'lculo, reaulta

máa r~pido y sencillo obtener K po;.. e1 :':'létodo de Chao-Sea-

der: sin embargo, no hay que olvidar que el objetivo princi 

pal e!t tener valores confiables de la constant9 y no •i~ ,_\ .- -· 

pre el método •'• sencillo produce loa mejores r e::d'Jlta.doa. 

Para seleccionar el método de c'lculo hay que tener co 

nocimiento del tipo de mezcla y las condiciones a la• que -

se encuentra la misma, así como tener preaente lo• rangos -

de temperatura, pre•i6n y concentraoi6n, dentro de loa eua-
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En el c'lculo de torres que no manejen cOlftponentes 

muy ligeros, eomo por eje•plo, eatabilizadoraa, depropani

zadoras y debuta.ftizadoraa, pueden emplearse a.boa métodos, 

~r : q ue producen reeultados satisfactorios: ain embargo, en 

laa que se manejan componentes ligeros, como torres despu~ 

tadorae, priaarias y demetanizadoraa, es •'• conveniente -

emplear el método de Lee-Edmister, de acuerdo a lo report~ 

do en la tabla 7. 

En sistemas criogénicos también ae recoaienda el 

Lee-Edaiater, ya que el líaite inferior de t~aperatura don 

de •• aplicable es -200°F, mientras que el de chao-Seader 

•• de -100°P. Por otra parte, en sistemas donde la tempe

ratura es aaperior a 500°F es conveniente utilizar el 

Chao-Seader (modificado por Grayaon-Streed), el eaal produ 

ce resultados confiables hasta soo•p, en tanto que el de -

Lee-Bdmister obtiene valores razor~ . .::.b h __ aolo hasta soo•F. 

como se dijo antes, estos aétodos de cálculo de la 

constante de eauilibrio K, evitan la experimentaci6n, y 

const i tayen una importante herramienta que cont .:·' 

disefto de procesos de separación en la Ingeniería Química. 
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