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R E S U M E N

En el presente trabajo se plantea el uso de la - 

ecuación de Santis- Gironi- Marrelli para estudiar el com- 

portamiento termodinámico en las fases vapor y líquido - 

de un sistema formado por hidrocarburos C,,. 

Al aplicar esta ecuación de estado, se encontró - 

divergencia en los parámetros descritos por los autores

con aquellos obtenidos con las constantes universales de

la ecuación. 

Con parámetros adecuados se encuentran desviacio

nes del orden de 0. 2% en volumen respecto de valores ex- 

perimentales y de 2. 5% cuando se trabaja el equilibrio - 

termodinámico al igualar fugacidades de las fases líqui- 

da y vapor. 

La ecuación de Santis- Gironi- Marreli no se reco- 

mienda para uso directo en el diseño de columnas de des- 

tilación extractiva, ya que esto exige el conocer una -- 

gran cantidad de datos de saturación durante el proceso - 

iterativo de cálculo. 
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C A P I T
c

U L O I

INTRODUCCION

El aumento en el consumo de elastómeros ha originado

el crecimiento de la Industria Hulera, en la cual. el 1- 3 - 

butadieno puede considerarse como un producto importantef- 

ya que los polímeros obtenidos a partir de éstes constitu- 

yen un alto porcentaje del consumo y producción total de - 

hules. 

El 1- 3 butadieno puede obtenerse a partir de la frac

ci6n de la corriente C4 del petróleo, sin embargo, ésto no

es sencillo, ya que la mezcla consta de componentes con -- 

puntos de ebullición muy cercanos. por lo cual se plantean

dos alternativas de tratamiento, a saber: Superfracciona-- 

ci6n y Destilación Extractiva. 

Un aspecto importante para los cálculos de balance - 

de materia y energía es contar con propiedades termodinámi

cas de los componentes y mezclas del sistema en estudio. - 

éstas pueden ser descritas en términos de correlaciones ge
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neralizadas, combinación de modelos de solución y ecuacio- 

nes de estado, o bien, de una ecuación de estado para todo

el intervalo de densidades. 

Por todas las alternativas anteriormente mencionadas - 

se tuvo la necesidad de hacer una revi i6n de los métodos - 

existentes que se pudieran aplicar al problema de separa-- 

ci6n de los hidrocarburos C4. 

En este trabajo se presenta dicha revisión y su análi

sis; del cual surgió la ecuación de Santis- Gironi- Marrelli

como la más atractiva por su aplicabilidad a todo el inter

valo de densidades y por su supuesta sencillez al mencio- 

nar el uso de solamente dos parámetros. 

También se presenta el estudio de la ecuación de S - G- 

M., para ver situaciones tales como reproductividad de da- 

tos volumétricosy comportamiento en el equilibrio liquido - 

vapor y su manejo dentro de los cálculos en diseño de co- 

lumnas de extracción. 

Finalmente se presentan los resultados obtenidos de - 

este análisis así como las recomendaciones y conclusiones - 

que resultan de éstos. 



4 - 

C A P I T U L O II

GENERALIDADES

En el presente capitulo se trata el problema General

del Equilibrio Líquido -Vapor, así como las metodologias - 

para el cálculo del mismo, a saber: a) Una Ecuación de Es

tado que describa tanto el comportamiento de la fase LI-- 

quida como el de la fase Vapor, b) Una Ecuación de Estado

para definir a la fase vapor, acoplada a un Modelo de So- 

lución para la fase Líquida y c) Mediante Correlaciones - 

Generalizadas. 

Se plantea también, dada la importancia del producto

en la Industria Hulera ( 62), el problema de la separación

del 1- 3 Butadieno de los Hidrocarburos C4, en el cual se - 

aplica el Método de Ecuaciones de Estado para la predic-- 

ci6n de las propiedades Termodinámicas requeridas en los - 

cálculos de Balance. 
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2. 1 PROBLEMA GENERAL DEL EQUILIBRIO LIQUIDO -VAPOR

En vista de que gran parte de los procesos Industria- 

les consisten o incluyen la interacción entre dos o más fa

ses, se analizará el mecanismo. 

Cuando dos o más fases se ponen en contacto, 
existe - 

una tendencia al intercambio de sus componentes, 
hasta cier

to valor constante en cada fase; cuando este valor es al— 

canzado, 

l- 

canzado, se dice que las fases están en equilibrio (
48) -- 

donde las composiciones dependen de muchas variables
a sª

ber: Temperatura, Presión, Naturaleza y Concentración de - 

las sustancias involucradas. 

Ahora, si se considera un sistema cerrado ( no hay in

tercambio de masa con los alrededores) el sistema estará - 

en equilibrio cuando solamente puede experimentar cambios - 

no espontáneos, ésto es, cuando no existen o están balan- 

ceadas todas las fuerzas o potenciales tendientes a promo- 

ver cambios en el sistema. 

Si la temperatura y la presión permanecen constantes

el cambio de Energía Libre ( 56) es cero en el equilibrio, - 

así de la expresión: 

11

5(3a ', \ j(3aa ', 2,, U10 dVI, (
a {... 

2. t 
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a 1 . 1 1 cons ani2s r¢su a c uD

A

ro pac a un o s¢ ma cerrado

y por
io ar` o

A ( á

Esto ese si el sistema está en equilibrio, el Potencial

Químico ( std) (
definido por Gibbs ( 48) de cada constituyente, 

es igual en todas las fases ( 55). 

G. W. Lewis estableció el concepto de fugacidad ( 48). me- 

diante la relación: 

z.'5) 

En donde tanto la fugacidad como el potencial químico - 

dependen de la temperatura, composición y presión del siste- 

ma. 

Para componentes de una mezcla ideal, la fugacidad se- 

rá igual a la presión parcial; si se trata de una mezcla de~ 

gases reales, la fugacidad representará la corrección con -- 

respecto a la idealidad. 
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Tomando la ec. ( 2. 3) para dos diferentes fases: 

a ea

a ' a

e ( j

como
a

entonces

µia+
h + a t; 

a = 

F¡ + 1Z1 , h t

Asumiendo como estado de referencia al componente puro

a la presión y temperatura del sistema se tiene que: 

a = µe H
i-,

Ia = 

t1e
P

por lo tanto

VI= 

t\ (

3
t2.4) 

La ec. ( 2. 4) es equivalente a la ec. ( 2. 2) y representa

la relación del equilibrio entre fases. 

A continuación se aplica esta ecuación al problema del

equilibrio entre un liquido y su vapor. 
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2. 1. 1 EQUILIBRIO LIQUIDO -VAPOR

La coexistencia Liquido -Vapor puede evaluarse me- 

diante la relación de distribución en el equilibrio de fa

ses ( 17) definida por: 

es: 

ki - y% /x; u.;) 

La expresión de Ki en función de las fugacidades - 

zL / x (

Z. O

L/ r,LY i

k, , Y., v, ( 2. 1) 

95, 

y )¡" - L - Py /,, V

El coeficiente de Fugacidad ( 48), es usado más - 

frecuentemente para la, fase vapory el coeficiente de ac

tividad ( 48) para la fase liquida; por convención el sím- 

bolo ( xi) es usado para representar la, fracción mol en -- 

esa fase. y ( yi) en la fase vapor. 
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Para el cálculo del equilibrio Líquido -Vapor existen dife- 

rentes métodos, dependiendo del sistema a tratar, de la -- 

disponibilidad y confiabilidad de parámetros y del mayor - 

entendimiento que se tenga ya sea del comportamiento de -- 

las fases por separado ( Teoría de Líquidos) o del fenómeno

interfacial de coexistencia: 

1. Una ecuación de Estado para representar tanto la - 

fase vapor, cono la fase líquido ( 48, 57, 23 ). 

2. Una ecuación de Estado para la fase vapor acoplada

a un Modelo de solución ( 48), que defina la fase - 

Líquida, y

3. Con el uso de Correlaciones Generalizadas ( 8 ). 

En las próximas secciones se hace un breve estudio de

dichos métodos. 



2. 1. 2 ECUACIONES DE ESTADO

Para definir el equilibrio Liquido -Vapor se hace uso

de la condición de igualdad de fugacidades en ambas fases: 

i1L= 1V ( Z. 8) 

El coeficiente de fugacidad tanto en la fase liquida

como vapor] puede ser obtenido mediante una ecuación de está

do que tenga suficiente exactitud y generalidad ( que cubra - 

todo el intervalo de densidades incluyendo la región de dos

fases). 

Las Ecuaciones de Estado pueden clasificarse en dos - 

tipos ( 48): 

1. Si el volumen es expresado como una función de la - 

Temperatura, Presión y Número de Moles, la ecuación

es explícita, en Volumen. 

2. La presión expresada en función de la temperatura - 

el volumen y el número de moles, es una ecuación -- 

explícita en presión. 

Definiendo

Para el primer tipo de ecuaciones ( 48): 

y In <í,; s I
P 

ks, - -
VT-

I a ( 2. 0) 

0

V



Para las ecuaciones explícitas en presión (
48): 

I YI
L Tv ni.* V I

Con estas ecuaciones y la ecuación de Estado se de- 

terminan los coeficientes de fugacidad en ambas fases y - 

así se puede aplicar la ecuación fundamental del equili- 

brio. En este caso los parámetros de la Ecuación deben -- 

ser ajustados con los datos experimentales. 

2. 1. 3 ECUACION DE ESTADO_- MODELO DE SOLUCION

El Equilibrio Liquido -Vapor se puede tratar también - 

definiendo el comportamiento de la fase vapor con una ecua

ción de Estado y el de la fase Líquida con un Modelo de So

lución que se vale del Coeficiente de Actividad. 

Podría decirse que el Coeficiente de Actividad ( 48) - 

es el factor de corrección del comportamiento de las solu- 

ciones reales con respecto a las ideales ( Ley de gaoult) - 

lo cual puede ser descrito en términos de Funciones - 

de Exceso (*) ( 48). 

Funciones de Exceso son propiedades Termodinámicas de - 
las soluciones que están en exceso en comparación con. - 
la solución ideal vs. ( 18) 



para soluciones ideales

Vi= k

entonces
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En este caso la ecuación de trabajo es la ecuación - 

2. 7) donde se supone a la fase liquida como incompresi --- 

ble, sin embargo en esa ecuación puede incorporarse la co- 

rrección de Poynting ( 48, 42). 

2. 1. 4 CO2RELACIONES GENERALIZADAS

Para la representación del comportamiento de todos - 

los gases y en todo el intervalo de densidades van der -- 

Waals ( 8) expresó que los puntos críticos (*) para todos - 

los compuestos son puntos correspondientes, eligiendo cier

tas invariantes como parámetros reducidos. 

lr,! _ pc= Vr = V ( 2. 46

en donde para dos gases reales 1 y 2

1r5= rz  r1' cz  vn1' V
z (

2•}, 

Punto Critico ( 8) es el Estado de Presión y temperatu- 
ra en elqque coexisten las fases liquida y vapor, te- 

niendo como coordenadas, Temperatura Critica ( Tc), -- 

Presión Critica ( Pc), Volumen Critico ( Vc). 
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Con lo anterior puede expresarse una ecuación de Esta- 

do en su forma reducida que no contiene cantidades depen--- 

dientes de un determinado compuesto, por 10 que se les cono

ce como Correlaciones Generalizadas: 

ir — t (-1 "' 4r 

Generalmente para este tratamiento se utiliza la --- 

aproximación mencionada en la sección anterior con la salve

dad de que los parámetros tanto de la ecuación de Estado co

mo del Modelo de Solución se determinan con parámetros redu

cidos o sea, aplicando el principio de estados Correspondien

tes. así la ecuación de trabajo para determinar el equili— 

brio sigue siendo la ecuación ( 2. 7). 
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2. 2 ECUACIONES DE ESTADO

La representación, relación y predicción de las pro- 

piedades Termodinámicas de las sustancias, puede ser desª

rrollada, mediante una ecuación de estado ( 48) que puede - 

describirse como una relación de equilibrio, en ausencia - 

de campos de fuerzas especiales, entre la presión, la tem

peratura, el volumen y la composición de una sustancia, - 

que puede estar pura o en mezcla uniforme. 

Se han desarrollado múltiples ecuaciones para descri

bir apropiadamente los datos experimentales. La compleji- 

dad y el número de constantes empíricas depende de la pre

cisión deseada y/ o requerida, el intervalo de densidad y - 

condiciones de trabajo ( aunque en algunas ocasiones la -- 

complejidad no implica precisión). 

Si se dispone de una Ecuación de Estado adecuada que

tenga suficiente exactitud y generalidad, puede cubrirse - 

todo el intervalo de densidades ( incluyendo la región de- 

dos fases). 

Mediante el, uso de una ecuación de Estado para todo - 

el intervalo de densidades se tiene la ventaja de que la - 

expresión de fugacidad ( 48) será la misma en el equili--- 

brio ( sin tener que recurrir a las actividades ( 36) para- 
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la fase líquida). eliminando así la heterogeneidad en el

tratamiento de las desviaciones con respecto a la ideal¡ 

dad en las dos fases, lo que causa frecuentemente discre- 

pancias en el punto crítico. 

Para las Ecuaciones explícitas en presión ( que son

las más frecuentes) se tiene: 

In < = f< l (

aP ) aV IZ l n ( z. 91
V

Evaluando
óp

puede obtenerse la expresión

para los coeficientes de fugacidad en ambas fases. 

Ahora bien, para definir el equilibrio se tiene: 

COrv10

y14 = } 1_ ( 2.20) 

2. 2 f 

A continuación se menc¡ ovan algunas de las ecuacio

nes de estado más conocidas. 

La Ecuación general propuesta para el comportamien

to de los gases ideales ( 35) es: 
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Esta ecuación fue desarrollada de la observación del - 

comportamiento de los gases a bajas presiones, sin embar- 

go, cuando la presión es elevada, no se obtiene una des- 

cripción real. Un factor que expresa la desviación con -- 

respecto a la idealidad es conocido como factor de Compre

sibilidad ( Z). ( 26) 

V (
2. 24> 

Siendo Z= 1 para gas ideal ( aquél que satisface la ec. 

2. 23) ). 

A mayor presión o menor temperatura Z 1. Existen -- 

también valores menores que la unidad, lo cual fue expli- 

cado por Van der Waals en 1879 ( 26), representado la pre- 

sió_-i como una función que incluyera las fuerzas de inter- 

acción entre las moléculas ( fuerzas de atracción y de re- 

pulsión), quedando la expresión P como: 

11 _ a

V -b UL

Z. Z6) 

El término ( v -b) proviene de la falsa suposición en - 

la ley de los gases ideales que una molécula puede mover- 

se libremente en todo el volumen ocupado por el gas (
las - 

moléculas se consideran puntuales). Van der Waals toma en

cuenta 21 volumen y forma de las moléculas, diciendo que - 

por cada mol de gas hay un espacio ( v -b) disponible para - 

el libre movimiento de las moléculas. Mediante la ec. --- 
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2. 25) se obtiene una presión menor que la esperada para

un gas ideal. 

2. 2. 1 ECUACION DE REDLICH- KWONG

La Ecuación de Estado de Redlich- Kwongfue propues

ta por primera vez en 1949 ( 51) y es comúnmente considera

da como la mejor ecuación de estado de dos parámetros --- 

27, 67); e -s usada para el cálculo de propiedades volumé- 

tricas y térmicas para compuestos puros y para mezclas -- 

con buena exactitud. sin embargo su aplicación para ---- 

equilibrio Liquido -Vapor dá pobres resultados. 

La expresión de la ecuación de estado es: 

En donde las constantes ( a) y ( b) tienen como sig- 

nificado físico que el parámetro ( a) está relacionado con

las fuerzas intermoleculares de atracción y la constante - 

b) dá una indicación aproximada del tamaño molecular. Es

tas constantes, están relacionadas con las constantes crí

ticas por: 



Para mezclas las constantes ( a) y ( b) están definidas

como dependientes de la composición de la siguiente manera: 

a mcz4a = 5 "Zj i 4j ail

bmezcla = IS A., bj
La ecuación de Redlich- Kwong ha sido modificada desde

diferentes puntos de vista: Modificando la dependencia del

parámetro ( a) con la temperatura ( 68, 4, 58), variando la - 

forma de obtener los parámetros ( 70) o bien, adicionando - 

términos de corrección a la ecuación original ( 51, 52). 

2. 2. 2 ECUACION DE ESTADO DE REDLICH- KWONG- SOAVE

Giorgio Soave en 1972 propuso una modificación de la - 

ecuación de Redlich- Kwong, expresando la constante atracti

va como una función de la temperatura en una forma más ge- 

neral. ( 60) _ 

al lx ) = a,, d  7 i
donde ^ CV) es un factor adimencional que se convierte en la

unidad cuando T = Tci. 

2

m - oc vY ( 0: 0 - 1

1 - o. -A iz
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2

teniendo para las condiciones criticas: 

2. 2. 3 ECUACION DE ESTADO DE PENG- ROBINSON

La ecuación de estado propuesta por Ding -du Peng Robin

son en 1976 ( 46), es una modificación de la ecuación de van

der Waals en el término de atracción: 

En el punto crítico los parámetros se definen como: 

donde: 

7 = a( ,, -,(-\,,".) 



41= 

que es la misma función usada por Soave ( 60), reportando psi

ra las sustancias examinadas la siguiente expresión para el

parámetro oC : 

K = o.3a(. 4 + 1. 5422(o w - o. 2(agq' Z

w2
2. 2. 4 ECUACION DE ESTADO SANTIS- GIRONI- MARRELLI

Esta ecuación fue desarrollada en 1976 por Santis, F. 

Gironi y L. Marrelli ( 57) y tiene la forma de la ecuación - 

de van der Waals, combina un modelo de esferas rígidas ( 48) 

para el término de repulsión, con el término de atracción - 

modificado, teniendo para el factor de compresibilidad la - 

siguiente expresión: 

donde

0- 10
3 

Tlv+bl

y> IAT
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2. 2. 5 ECUACION_DE BENEDICT- WEBB- RUBIN

La ecuación B. W. R., propuesta en 1940 es una de las

que más aplicaciones ha tenido en la industria del petró- 

leo, a causa de que fue deducida y probada con datos de - 

hidrocarburos. ( 6). Contiene ocho constantes que varían - 

de un compuesto a otro, su forma explícita en presión es: 

Z J \ 

l 6

Ce' \ \'
VP, ¢

Y  

yPi

J - k aa P
l2 

Las reglas de mezcla publicadas por los autores son: 

Á. = l- , c N,; ) 

e = lZ k¡ S, , ) 

V, 

I y  

y

IZ



x4= 

2. 2. 6 ECUACION DE BEATTIE- BRIDGEMAN

La ecuación de Beattie -Bridgeman propuesta en 1927, 

5) para presiones elevadas contiene cinco constantes que

son caracterisiticas para cada gas y deben ajustarse a -- 

partir de datos experimentales, su expresión para la pre- 

sión es la siguiente: 

2. 2. 7 ECUACION VIRIAL DE ESTADO

La ecuación virial fue propuesta por Kamerrlingh -- 

Onnes ( 2) en 19011 explicando las fuerzas intermplecula-- 

res mediante mecánica estadística. 

V = - 9T + @(-') ; w5) ' ... 12. 3 2) 

If U L

En donde las funciones ( 3 ( T), á ( T). . ., sede - 

nominan coeficientes viriales y son función unicamente de

la temperatura y pueden relacionarse con las fuerzas de - 

atracción y repulsión entre las moléculas, 
expresados co- 

mo una función de las distancias intermoleculares. 
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2. 3 MODELOS DE SOLUCION

Para la representación del comportamiento de la fase -- 

liquida, se han desarrollado ecuaciones tanto empíricas como

semiempíricas que describan la dependencia de la composición

y la temperatura con el coeficiente de actividad y se cono- 

cen como Modelos de Solución. 

La relación entre los coeficientes de actividad de los - 

componentes individuales en una mezcla puede ser representa- 

da mediante la ecuación de Gibbs- Duhem ( 36), que es una ecuª

ción fundamental en la termodinámica de soluciones, 
que per- 

mite correlacionar y extender los datos experimentales. 

is

a F cA¢ S

x

Para soluciones reales puede escribirse en términos de- 

funciones parciales de exceso, como: 

dm
e ( Z: 54) 

x, 

La aplicación de la ecuación de Giggs- Duhem puede verse

con claridad mediante el concepto de energía libre de exceso

de Gibbs ( 48), que está relacionada directamente con el coe- 

ficiente de actividad mediante la siguiente relación: 
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Por el teorema de Euler ( 47) 

se tiene que: 

Se han desarrollado algunas expresiones matemáticas para

relacionar la Energía Libre de Exceso con la Composición, 

que mediante la diferenciación de la ecuación de Gibbs - 

Duhem dan origen a los diferentes Modelos de Solución, - 

para obtener los coeficientes de actividad a cualquier - 

composición. 

A continuación se presentan algunos de los Modelos

de Solución más conocidos, con el objeto de hacer patente

la gran amplitud de elección que se tiene en la represen- 

tación del coeficientd de actividad. 
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2. 3. 1 ECMCION DE MARGULES

Este modelo ( 48), es uno de los más frecuente mente - 

usados para la obtención de los coeficientes de actividad. 

Para sistemas binarios la expresión de la energía libre - 

de exceso para la ecuación de dos sufijos es: 

I° _ A . k, xz u.:5, 0

Obteniendo para los coeficientes de actividad: 

17z
z. 4o1

21Z\ n
Z= 

Ax,
2

En la ecuación de tres sufijos e tiene: 

e = 

í,%
2 \ 

k t V Ui,- X2 \1 (
Z. A1) 

S1, t - Z, 

aXZ3
Z 42l

2. 3. 2 ECUACION DE VAN- LAAR

Esta ecuación hace un estudio de los cambios termo- 

dinámicos ocurridos durante el mezclado de los líquidos - 
e

puros ( 68), proponiendo para

1E- 
A= 2 Iau ' N

6 = 2, au
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1_
2

v\ W b= A 1, 1% 

x2 1
z. A4) 

Los parámetros A y B puede estar definidos en función - 

de las constantes de van der Waals ( 26), como: 

A= b,/ bz

4% 

íZ
b, b t

La modificación de Carlson y Colburn ( 10) define nuevos

parámetros: 

1. SUS Iz

Obteniendo para los coeficientes de actividad las expre

siones: 

La extenci6n a sistemas ternarios de la ecuaci6n de --- 

Carlson y Colburn fue hecha por Wohl ( 72) 
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Z Z
L 2 ( 

x3
á,t

Z

En donde debe satisfacerse: 

AL, A3z A a

2. 3. 3 ECUACION DE BOAIHAN

Esta ecuación ( 34) es la extensión para multicompo- 

nentes de la ecuación de Van- Laar ( 68). 

Para sistemas Ternarios: 

o
V2 + k/ z\ z

Xj A z z ) 

i Az - lx, 1, 1 D2; h 1 x3 NI, [ Xj ) 

Z

L

D32'

Ie \ L

d )
L

Teniendo las siguientes rela.ciones para los parámetros: 
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2. 3. 4 ECUACION DE WILSON

La ecuación de Wilson ( 34) representa gran parte de las

soluciones liquidas no ideales con buena precisión, excepto

a las soluciones electroliticas y soluciones que exhiben -- 

una miscibilidad limitada. Esta ecuación representa la ven- 

taja que aún en sistemas de multicomponentes sólo requiere - 

parámetros de interacción binarios. 

Wils on propone una expansión logarítmica para la ener- 

gía molar de exceso. 

C ( z. 48 

En donde: 

Y\ 

Obteniendo para los coeficientes de Actividad de multi

componentes: 

n -

wr \ In V, - k - 1n k¡ I\ j - 
X

r., 7, -; n k; 

Que aplicada a sistemas binarios toma la forma: 

11 ( lt+ I1 1c: hz, Y, txi

1l1 x, + n,-, z, x, 4 
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La. ecuación de Wilson tiene la ventaja que sólo involu- 

cra dos parámetros por binario: ( A, 1 uy ( h j j ) y la s

posición de la independencia de los parámetros con la tempe

ra.tura.. 

2. 3 . 5 UNIQUAC

Este modelo es uno de los más recientes,( 32) para. --- 

predecir coeficientes de actividad y está basado en el mode

lo de Guggenheim ( 48) que está fundamentado en su teoría -- 

Cua.siquimica de mezclas liquidas, lo que dá el nombre al mo- 

delo ( Universal Quasi -Chemical) (*). 

El modelo UNIQUAC toma. en cuenta. las interacciones en

tre grupos estructurales y contiene una parte combinatorial

debida al tamaño y forma de las moléculas en la mezcla) y - 

una parte residual ( que toma en cuenta a lasenergía.s de in- 

teracci6n) 

m \
P- 

Guggenheim ( 28) desa.rroll6 para moléculas de igual tamª

ño que forman mezclas, la teoría Láttice ( 48) que expli

ca el comportamiento del estado liquido considerándolo - 

como si fuese un sólido en estado cuasicristalino, en - 

el cual las moléculas no se mueven caóticamente como en

un gas, pero donde cada molécula tiende a estar en una - 

pequeña región ( aproximadamente el espacio en que vibra) 

El modelo cuasiquimico del estado liquido supone molécu

la.s en un arreglo regular en el espacio ( regilla.=Lá.tice). 
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c

1n ; _ In - i , In

fij a QX 
u„ U,ll

2. 3. 6 UNIFAC

Este modelo ( 58) tiene las mismas bases que UNIQUAC - 

y toma la misma parte combinatorial, los parámetros ( ri)- 

y qi son calculados como la suma de los parámetros de volu

men y área de grupo ( Rk) y ( Qk) ( estos valores están tabu- 

lados) ( 53). 

In v; _ kv, Y;` a 1m-; y Vés3) 

k - 

4,= ' 2, VK Q, 
1. 
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La parte residual toma el concepto de solución de gru- 

pos, quedando como: 

1h vt
k

2. 3. 7 MODELO NRTL

Este modelo fue propuesto por Renon ( 54) y está basado

en un razonamiento similar al modelo de Wilson, sin embargo

se tiene la ventaja de que puede ser aplicado tanto a siste

mas con componentes parcialmente miscibles como a sistemas - 

completamente miscibles. En este modelo la expresión para - 

la energía libre de exceso es: 

e

C¿ 11
C72t . en G, x  Z 55 

IX, { lC,(% z, X, }` R, GUz

Donde: 

Obteniendo para los coeficientes de actividad: 

2 
7LI

2

G, 21h ¿ II
i
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2. 4 CORRELACIONES GENERALIZADAS

Las Ecuaciones Generalizadas ( 48), intentan ser váli- 

das para. todos los gases por lo que son expresadas en fun- 

ción de parámetros no dependientes del compuesto o reduci- 

dos. 

Van der Waals ( 8) eligió ciertas propiedades reduci- 

das como parámetros invariantes, obteniendo la siguiente - 

relación: 

Sin embargo, pueden obtenerse muchas relaciones del - 

tipo de la. relación generalizada ( 2. 43) valiéndose de dife

rentes cantidades físico- química.s, por ejemplo: Viscosidad

reducida,, Conductividad Térmica. reducida., Presión de Vapor

reducida, etc. 

La ecuación de Van der Wa.als expresada en términos de

propiedades reducidas queda, de la forma: 

meira3Z / 3Vr-) - _ P- T V- Ia8
h V C

Y la ecuación de Redlich- Kwong ( 8 ). 

l2 S%) 
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En las siguientes secciones, se muestran algunas corre- 

laciones Generalizadas conocidas. 

2. 4. 1 CORRELACION DE CHAO- SEADER

Esta Correlación Generalizada para el equilibrio Liqui

do -Vapor, fue desarrollada para mezclas de hidrocarburos. - 

en vista del incremento en la importancia de mezclas de pl

rafinas, olefinas, aromáticos, naftas y/ o gases inertes -- 

16). 

La relación de distribución ( Ki) del componente ( i) en

una mezcla es calculada mediante la combinación de tres -- 

cantidades termodinámicas: 

Z-60 

En esta correlación, las soluciones liquidas de hidro

carburos son consideradas como soluciones regulares (*) -- 

48) y cualquier desviación de la idealidad es debida sola

mente al calor de solución. 

Las soluciones regulares son caracterizadas por que el

cambio de Entropia de exceso es igual a cero. 
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El coeficiente de actividad es calculado mediante la

ecuaci6n propuesta por Hilderbrand ( Z). 

yr

yl

u, y; 

Los parámetros de solubilidad y vol.umenes molares --- 

son función de la temperatura, sin embargo, esta correla- 

ción los considera contantes, ya que el error indroducido

no es grande. 

En la definici6n de las condiciones de referencia, - 

si a las condiciones del sistema cada componente puro --- 

existe como líquido, su coeficiente de fugacidad para el - 

líquido puro estará completamente en té rniros de prew¡ 6n- 

y temperaturas reducídael sin embargo, si el componente •- 

no existe como líquido puro, la cantidad ( C) es hipotéti. 

ca y no puede calcularse con las correlaciones comunes. - 

El método de cálculo está basado en el trabajo de Pitzer-- 

a " 4

ICI v,` ár, r % 
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p
y

INl _ 
l\• a l4 r t x c a 3 r a N4 - ` Z 0,- 

tV (

hg + tr a K.4Trsl r 3  Na+ \ fr \- w
2 ( 2.G3 

4. 238q- < 8.680g, kr - - 72016 3.tO6º241r3 C -.®

t5 Vr - Q. 16 Los

coeficíentes de la ecuación (2,49) están tabula -- dos (

Z) . El

coeficiente de fugacidad en la fase vapor es calco lado

mediante la ecuación de Redlich- Kwong en su forma re— ducida (

ec.. 2. 37), que t~ién puede expresarse como. R-% 

h i +11 iLr

a ®•tc i 6í SV

z 0. OS41 1G- lt -

Y obteniendo

la síguiente expresi&n: 
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2. 4. 2 CORRELACION DE HAN - STARLING

Esta correlación es supuestamente, aplicable a todas -- 

las mezclas y condiciones encontradas en los procesos de -- 

la Industria de Hidrocarburos, su comparación con los datos

experimentales muestra una exactitud satisfactoria ( 61). Es

ta correlación toma como base la modificación de Starling a

la ecuación B. W. R resultando una correlación consistente -- 

que para el cálculo de fugacidades tanto del liquido como - 

del vapor toma la forma: 

Tln = Z1 In ( PZi x, l + 

iz2 Vz 1
x, - l A, Ao,) , - K,, l _ lco, - T';) 

T \/

t

3lcZC, i`/3
l ez 2 j

Ck ( 9
3 ala,¡+ 

3 ` c"' á.' `, 
1 ', 

3 (-, 5 1a } á-)\°< 2d' ),,
3

5  T  T

2 C ó; 1% 1_ 1 () 

en donde las reglas de mezclado para los parámetros son: 

A, = 2 Z x, x, Ao, Yz A,,
l'' 

C ; 



3m

OD= 1—z x', x; Do,
lig

oo;%
12

11- },, 

5

F,=" 5_1 x; k; Eo,"' Co v4 N- k,; l

a=, x, a, 
l 3

1) 

j

3

y los parámetros están correlacionados de la siguiente manera: 

P., = Al ' b% w

Pim, A-` = Az -r 6a w
T c, 

c; a; Z. L\ 6{ óbw, 

IQ 1 cl

cC , = A, a 6-.\ w', 

R
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a; = A, o e,o w; 

wv ,,; 

Los parámetros Aj y Bj ( j = 1, 2, ... , 11) ( Tabla 2. 67) 

fueron determinados usando simultaneamente datos de diferen

tes parafinas normales ( metano- n -octano), de un análisis - 

de multipropiedades de datos PVT, entalpla y presión de va- 

por. 

TABLA 2. 67 VALOR DE LOS PARÁMETROS AJ y BJ

VALOR DEL PARAMETRO

A • BJ

1 0. 443690 0. 115449

2 1. 284380 0. 920731

3 0. 356306 1. 708710

4 0. 544979 0. 270896

5 0. 528629 0. 349261

6 0. 484011 0. 754130

7 0. 0705233 0. 044448

8 0. 504087 1. 322450

9 0. 307452 0. 179433

10 0. 0732828 0. 463492

11 0. 006450 0. 022143

TABLA 2. 67 VALOR DE LOS PARÁMETROS AJ y BJ
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2. 5 PROBLEMA DE SEPARACION DE BUTANOS

El incremento en el consumo de hule sintético ( 75) ha

creado la necesidad de ampliar la producción del 1- 3 buta- 

dieno, ya que este producto es fundamental en la fabrica— 

ci6n de elast6meros. 

Actualmente existen plantas industriales que lo obtíe

nen por destilación extractiva, en el cual un factor muy - 

importante es el conocimiento del equilibrio liquido -vapor

sin embargo, se tiene el problema de que el rendimiento no

es el mejor, debido al uso incorrecto del solvente de ex- 

tracción. 

En este trabajo se estudiará el sistema 1- 3 butadieno, 

n - butano, 1- buteno, como el representativo del problema ge- 

neral de la separación del 1- 3 butadieno de los hidrocarbu- 

ros C4. 

En el Apéndice 2 se muestra el panorama del consumo de

hule y 1- 3 butadieno en México. 
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2. 5. 1 BUTADIENO

El 1- 3 butadieno es un gas inflamab e, incoloro y al- 

tamente reactivo, no se le considera venenoso, la concen - 

tración máxima permisible que se recomienda es de 1000 ppm. 

En concentraciones elevadas tiene efectos narcóticos e --- 

irritantes sobre la piel, ojos y aparato respiratorio. Por

su bajo punto de ebullición (- 4. 5 C), en estado liquido -- 

causa quemadura al contacto. Es fácilmente polimerizable - 

lo que genera sus principales usos que están en la indus - 

tria del hule sintético. 

2. 5. 1. 1 OBTENCION

El butadieno puede obtenerse a partir de diferentes -- 

métodos como son: deshidrogenación de n -butileno, deshidro

genación de n - butano, deshintegración de hidrocarburos co- 

mo subproducto en el proceso de obtención de etileno, des - 

hidrogenación de alcoholes, etc. ( 73) 

1. Deshidrogenaci6n. La deshidrogenación se efectúa - 

mediante adición de calor y en presencia de un ca- 

talizador, si se parte de butanos o butenos, el ca

talizador puede ser a base de cromo sobre alúmina - 

43). 
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cw, CNzc41= Ck _ 
k %, AQ a

Cl1j- cN2C41tCNj `
a Ó` 

cNy= c- cN - cÑz
caialvadcr ,, j óu acl zcYJ

CIaeCN = C11 C11e — 

2 óuaa.ni

Las condiciones de la deshidrogenación de lcoholes,- 

conteniendo dos grupos - Ox son: Adición de calor y medio - 

ácido. 

CNz CIIZ CU, CIA %
kor- ( U,- = CN - C8 = CU t

1 1

2. 5. 1. 2 POLIMERIZACION

El butadieno sufre diferentes tipos de polimeriza -- 

ción, a saber: 

1. Polimerizaci6n indeseable: Esta polimerizaci6n es

debida al contacto con el oxigeno libre, producien

do en polímero resinoso bastante duro, conocido co

mo pop -corn que es insoluble y al crecer tapona el

equipo, lo cual puede ocasionar pandeamiento y/ o - 

ruptura. 

2. Polimerizaci6n térmica: Este tipo de polimeriza -- 

ción produce un dímero cíclico, mediante una con- 

densaciónde Diels -Alder. 



N cN: 

cN- c11 c11i
11

C\ 
cuz

u cµ 

a Bu:ad ano

42 - 

u u

C. 

c cN - c11 = C114, 

I 

N

c

c `

HZ 4 ltl Gdo 1¢ xeno

Ñ H ( dime o e5 a i e } 

3. Polimerización en Cadena: Esta reacción se lleva

a cabo via Radicales libres, ya sea por Adición - 

1 - 4 o bien adición 1- 2. 

rad% Z- 42- - cH= c 11Z + cAZ= C-Vk C-" 7- z " 2- cN= cN-
CUZ1

d cAon k - 2

n CcN C11- cá= o; I  c- c11= c11- C c 1lLc - c z- 44- cN- c11- c 1,- c11= ci1- c - 

Puesto que son deseables unicamente las polimeriza

ciones para la producción de hule Sintético, se han estu

diado diversos métodos de inhibición para el control de - 

la misma. 

2. 5. 2 ASPECTO ECONOMICO

E1 buta.dieno es escencia.lmente usado como materia - 

prima en la elaboración de hule y látex de estireno- buta

dieno ( SBR), hule polibutadieno, resinas ABS y hule ni-- 

trilo. ( Tablas 2. 4 2. 5) 
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Su consumo en México aumentó en 1965 con un incremento

promedio anual de 5. 7% hasta 1975, affo a partir del cual se

produce en México en una planta localizada en la refinería - 

de Madero, con una capacidad anual de 55, 000 Ton. 

En la primera década de su demanda, ésta era satisfe— 

cha mediante importación ( Apéndice 2 Tablas 2. 6, 2. 7, Graf. - 

2. 5), pero debido al crecimiento de su consumo, en el sec— 

tor secundario se han otorgado permisos petroquímicos para - 

aumentar la capacidad instalada de producción de hule SBR - 

en 15, 00OTon/ aflo y en 5, 000 toneladas anuales la producción

de látex SBR. 

Para satisfacer la demanda futura, con una tasa prome- 

dio de 12. 3% en el período 1976- 1981 y de 10. 6% en el perí Q

do 1981- 1985, Petroleos Mexicanos tiene como proyecto unz- - 

planta de producción de 1- 3 butadieno mediante destilación - 

extractiva de la fracción C4 proveniente de las plantas de- 

etileno de Pajaritos y la Cangrejera, con una capacidad de - 

33, 000 Ton/ alo. Esta planta se construiría en un nuevo com- 

plejo petroquímico localizado en la Zona Sur. La inversión - 

estimada es de 150 millones de pesos (*) y su arranque se - 

ría en 1981; sin embargo, ya que en el período de pron6sti- 

co considerado la demanda es mayor que la producción --- 

Estimocion antes de lo prinera deveduación el 1* de Septiembre de 1976
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se requeriría una tercera planta de la que se ha propuesto

una capacidad de 55 000 Toneladas anuales con una inver -- 

sión estimada de 722 millones de pesos (*) y localización - 

aún no definida para entrar en operación en 1983. ( Apéndi- 

ce 2 Tabla ( 2. 8)). 

2. 5. 3 DESTILACION EXTRACTIVA

La rápida expansión de las industrias químicas, petro- 

química y de hule sintético, en los últimos años, ha favore

cido el desarrollo de la destilación extractiva como un pro

ceso comercial para mezclas con puntos de ebullición muy -- 

cercanos, por ejemplo, la purificación del tolueno del me— 

til ciclo- hexano y parafinas en presencia de fenol ( 72), la

separación de b utadieno de los hidrocarburos C4, usando di- 

ferentes disolventes ( 9, 14, 63) la acetona de cloroformo -- 

con isobutil- acetona ( 37), etc. 

La destilación extractiva se apoya en el incremento - 

de la no- idealidad de los componentes cuando se encuentran - 

disueltos en un agente ( disolvente), causando una diferente - 

distribución de los compuestos entre las fases líquida y va

por en contacto en equilibrio, haciendo factible una separa

ción práctica ya que para obtener una alta pureza mediante

destilación directa ( 24) en sistemas cuyos componentes tie- 

nen pontos de ebullición muy cercanos se r: -_,.¡ere un eleva
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do número de etapas. 

La distribución diferente en las fases, puede ser - 

explicarda por el cambio de volatilidad relativa (
24) pro

ducido por la adición del solvente
yen vista de que es- 

ta alteración no es la misma para cada
componente, la di- 

ferencia de volatilidades que resulta
facilita la frac— 

cionación de los componentes alimentados

como se mencionó con anterioridad, 
la introducción - 

del disolvente incrementa la desviación de la idealidad - 

y cuanto mayor sea ésta, mayor será el aumento de la re— 

laci6n

e- 

lación de volatilidades, pero mayor será la tendencia del

disolvente a formar una fase liquida insoluble con uno de

los componentes, lo cual debe ser evitado. La adición del

disolvente generalmente se hace cerca de la parte supe--- 

rior de la columna para mantener una concentración apre- 

ciable del agente separador en el liquido sobre la mayo-- 

ría de los platos ( o empaque) de la columna, y es elimina

do con uno de los componentes a separar como producto de - 

los fondos. 

Uno de los problemas en el desarrollo de la ingenie

ría química, es encontrar métodos cuantitativos para vale

rar diferentes disolventes con el fin de seleccionar el - 

más eficiente en un proceso de destilación extractiva da - 

M
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Por ejemplo, en la separación de utadieno de los - 

idrocarburos C4 existe un gran número potencial de di- 
solventes comerciales que pueden ser convenientes, sin~ 

embargo, para seleccionar el óptimo debe tenerse en --- 

cuenta una serie de factores que afectarán tanto en la - 

pureza del producto como en la eficiencia del proceso. 

2. 5. 3. 1 SELECCION DEL DISOLVENTE

Una de las propiedades más importantes a considerar - 

del disolvente es la selectividad para el componente de- 

seado ( 65), que expresa la capacidad del mismo para in— 

teractuar más fuertemente con uno de los constituyentes - 

de la mezcla. Esta interacción puede ser de naturaleza - 

física, química, o bien de ambas. 

La selectividad del disolvente está definida como: 

N; 

Y está relacionada con la volatilidad relativa

de los componentes por la relación: 

yl/ X1
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La selectividad del disolvente puede evaluarse - - 

mediante los coeficientes de actividad a dilución infinita

2. 5. 3. 2 METO_DOS DE OBTENCION DEL COEFICIENTE DE
ACTIVIDAD A DILUCION INFINITA

1. METODO DE WEIMER- PRAUSNITZ. 

Este modelo toma en cuenta la interacci6n dipolo- di- 

polo y dipolo inducido presentes en un binario polar

no polar, expresando 1* pasa el componente plar co- 

mo: Z
2

V 
2, 4Z) 

IV 

2. METODO DE PIEROTTI- DEAL- DERR. 

Este método correlaciona los coeficientes de activi- 

dad de dilución infinita con los grupos estructura -- 

les de los sistemas ( metilo, hidroxilo, etc) ( 47) 

Para miembros de series homólogas de compuestos a] -- 

quilo, la expresión del coeficiente es: 
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lo Y' _ k'. 4 % n- + (/ f (
Z45) 

Otras propiedades del disolvente que deben analizarse son: 

a) Capacidad.- Qué tanto del componente deseado es capaz - 

de separar. 

b) Fácil separación soluto- solvente.- Esto es, debe tener - 

un punto de ebullición suficientemente más alto que los

de los componentes de la mezcla, pero de preferencia no

muy elevado para que el consumo de vapor no sea excesi

vo en la recuperación del solvente. 

c) Estabilidad térmica y química.- Que no se descomponga o

reaccione con los componentes de la mezcla. 

d) Corrosividad. 

e) Viscocidad. 

f) Costo y Disponibilidad. 

2. 5. 4 OBTENCION DE 1- 3 BUTADIENO MEDIANTE DESTILACION
EXTBACTIVA

En la mayoría de los procesos de producción de 1- 3 -- 

butadieno a partir de petr6leo, se tiene como corriente - 

de extracción mezclas de hidrocarburos con puntos de ebu- 

llici6n muy cercanos, por lo cual generalmente el proceso
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se lleva a cabo mediante destilación extractiva, la que es

frecuentemente usada en combinación con uno o más pasos de

destilación Convencional. La figura ( 2. 1) muestra un dia— 

grama simplificado del proceso de destilación extractiva - 

de 1- 3 butadieno a partir de una corriente de hidrocarbu- 

ros C4. 

Este proceso ha sido ampliamente tratado dada la im— 

portancia del producto, su tratamiento ha sido mediante di

ferentes disolventes y/ o condiciones. Entre los disolventes

estudiados se encuentran: dimetil formamida ( 63), furfural

9, 25, 32) , acetonitrilo ( 22) , metilcelosolve ( 18), dime- 

tilacetamida ( 14), metoxipropionitrilo ( 19, 49, 50), metil - 

pirrolidina ( 21), etc. 

BUTANO

C. EXTRACCION C. AGOTAMENT0 C. FRACCIONACION

BUTADIENO

2 BUTENO

FIG. 2. 1 DIAGRAMA SIMPLIFICADO DEL PROCESO DE DESTILACION

EXTRACTIVA DEL L3 BUTADIENO. 
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La adición del disolvente, facilita la separación de

los componentes de la alimentar_i6n, por la alteraci6n pró

ducida a las volatilidades relativas que generalmente -- 

son incrementadas del hidrocarburo más saturado al menos - 

saturado. Esto puede observarse en la tabla ( 2. 9) 

La selección del disolvente, que es un factor muy im

portante para la eficiencia del proceso, se trató desde - 

el punto de vista bibliográfico, por la falta de datos PV

T. Este estudio fue efectuado en los disolventes menciona

dos anteriormente, obteniéndose los siguientes resultados: 

1. Los solventes con poca selectividad como el furfu - 

ral, metilcelosolve, dimetil formamida, etc. no pro- 

ducen concentrados de butadieno libre de trans 2 - bu - 

te o aun en altas relaciones de solvente -carga, mien

tras que con acetonitrilo y 0- alcohoxipropionitrilos

es posible separar este isómero con menores relacio- 

nes de reflujo. 

2. El furfural tiene la desventaja de reaccionar con - 

si mismo formando un polímero y con el butadieno pa- 

ra formar un codimero. Esto ocasiona grandes pérdi - 

das. Otra desventaja adicional, es la alta relaci6n- 

de reflujo necesaria 12: 1
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SW SOLVENTE CON SOLVENTE

Isohuteno. isobutono. 

Isobutiler.o. n - Butano. 

I- Buteno. Isobutilenc. 

F3 Butcdione. I - Bu Eno- 

a- Boon Q. Trons 2 Buten. 

Trans 2 Buts no. Cis 2Buteno. 

Cis2 Buteno. 1- 3Butediene. 

TABLA 2. 9 VOLATILIDADES RELATIVAS DE LOS C4_ 
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3. Para el metil- celosolve la relación de reflujo es del - 

mismo orden que la anterior, pero tiene la ventaja de -- 

ser térmica y químicamente estable_ 

4. El acetonitrilo que es el solvente usado en el proceso - 

PEMEX, representa graves desventajas: la relación de re- 

flujo requerida es alta y es inestable térmicamente arri

ba de 290' F, produciendo en presencia de agua ácido acé- 

tico que es altamente corrosivo, como producto de descom

posición se tiene amoniaco, que contamina los productos, 

requiriéndose por lo tanto una purificación posterior -- 

con agua. 

S. La serie de los f- 
alcohoxipropionitrilos, presentan -- 

amplia selectividad, siendo el de mayor el (9- metoxí- pro- 

pionitrilo. Este disolvente refleja los mejores resulta- 

dos, ya que no es corrosivo, es estable térmicamente has

ta 338' F, no reacciona con si mismo ni con el butadieno, 

su relación de reflujo es del orden de 5 6 6 a 1. Aunque

hasta ahora se produce industrialmente como intermedia- 

rio, su obtención es sencilla, ya que el acrilonitrilo - 

reacciona rápidamente con alcoholes alifáticos ( metancl) 

en presencia de catalizadores fuertemente alcalinos. 
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2. 5. 5 DATOS DE EQUILIBRIO

La revisión de los datos de los hidrocarburos C4 -- 

existentes en la literatura está condensada en la tabla

2. 10), mencionando autor, sistema tratado, intervalo de - 

operación porcentaje de error reportado, el año de su pu- 

blicación y número de referencia. A partir de estos da- 

tos y la bibliografía referente a la separación de este - 

sistema se plantean dos posibilidades debido a la cerca- 

nía de sus puntos de ebullición, a sabes: superfraccionª

ción y destilación extractiva. Rivas ( 56) hace una compd

ración de ambos métodos y calcula para la superfraccionª

ción un total de 650 etapas aproximadamente de la desti- 

lación extractiva reporta un total de 400 etapas reales

proponiendo factible económicamente a la separación me- 

diante s.uperfraccionación. Sin embargo, en la literatura

encontrada referente a este problema ( sección 2. 5. 4) se

plantea la solución mediante destilación extractiva para

mezclas con puntos de ebullición cercanos, por lo que en

este trabajo se propone este tratamiento. 



AUTOR SISTEMA TEMA

INTERVALO DE

OPERACION

ERROR

REPORTADO TRATAMIENTO ANO REF

Steele 1- buteno - Presiones 40- 160 F 0. 05 Exterimental

Poling isobutano - de vapor 20- 160 Psia ec. de Gibbs - 1976 62

1- 3 butadieno Duhem

Laurence n - butano - Equilibrio 100- 150 F Experimental

Swift 1- buteno - Liquido - 20- 500 Psia 0. 1 % ec. gral. de 1974 39

1- 3 butadieno vapor coexistencia

Sage 1- buteno - Composición 100- 200 F

Lacey n - butano en coexist. 0. 005 Experimental 1948 57

de fases

Kay n -butano PVT en satu 125- 306 F 0. 1 F T

racu6n 0. 4 % P Experimental 1940 38

0. 15% v

Olds 1- buteno Comportamien 100- 340 F 0. 1 % P

Sage to volumétri 14- 10000 Psia 0. 2 % v Experimental 1946 45

c0 0. 05F T

Tarum isobutano Propiedades 261- 408 K 0. 1 atm

Reid termodin. 0. 00056 g/ cc Correlacionados 1973 65

PVT 40 cal/ 

0. 3 % S

Olds n - butano Comportamien 10- 300 F 0. 25 % P

Reamen to volumétri 10- 10000 Psia 0. 01' F T Experimental 1944 44

co 0. 1 % v

TABLA 2.10 DATOS DE EQUILIBRIO DE LOS HIDROCARBUROS C4 . 



AUTOR SISTEMA TEMA

INTERVALO DE

OPERACION

ERROR

REPORTADO TRATAMIENTO AÑO REF

Meyers 1- 3 butadieno Tabla de Molli 164 - 305. 6 F 0. 003 % Pv

erre. Prop. - 0. 010 % D1 Correlacionados 1947 41
termodin. 0. 001 % H, S

Scott 1- 3 butadieno Propiedades 1- 22 C 0. 10 % CP
Meyers Termodinámic. 0. 10 % H Experimental 1945 59

1- 152 F 0. 2 mm Hg
BO + 40 C 0. 1- 0. 2 D Correlación

Tc 1- 2 d, H

15- 300 C 0. 1- 0. 2 Hs Correlación

Sage n - butano Propiedades

Lacey Termodinámic. 19- 116 C Experimental 1 37 57
Webster en sat. 

API 44 n - butano Propiedades 460- 2600 R tabla II Correlacionados 1972 1

termodinámic. 0- 10000 Psia des API

isobutano 460- 2600 R

0- 5000 Psia

Reid n - butano Propiedades Experimentales 1977 54
Prauznitz sobutano físicas y correlacion. 
Sherwood 1- buteno

1- 3 butadieno

Hachmuth 12 hidrocarb. Presiones de 100 - 120 F Correlacionados 30
Hanson C4 vapor

TABLA 2. 10 Cont... 



AUTOR SISTEMA TEMA

INTERVALO DE

OPERACION

ERROR

REPORTADO
TRATAMIENTO AÑO REF

Yaws 1- 3 butadieno Propiedades 150- 300 C Corr Antoine -Co

3. 9 % CpFísicas y 0- 100 C Correlaciónados. 

termodinámic. 1160- 280 C 0. 16 % D 1976 75

1) 0- 1000 C 1. 0 % v:- sc. 

v)- 160- 280 C 1. 1 % Cond T. 

TABLA 2. 10 Cant... 
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C A P I T U L O III

MODELO TERMODINÁMICO DEL EQUILIBRIO FISICO

En este capítulo se estudia la ecuación de estado - 

Santis- Gironi- Marrelli, analizando tanto el manejo de la - 

ecuación como los resultados reportados por los autores, - 

ésto es, la reproducción de las propiedades volumétricas, 

y el equilibrio líquido -vapor; ( presiones de burbuja y -- 

rocío) y por lo tanto su posible aplicación en el proble- 

ma de la representación de los datos termodinámicos úti- 

les para el estudio de la separación del butadieno. 

3. 1. DESCM PCION DE LA ECUACION DE TRABAJO

Desde el punto de vista práctico y en particular en - 

los cálculos de ingeniería relacionados con la evaluación

de las propiedades termodinámicas, es deseable disponer de

una ecuación que: a) contenga. el menor número de paráme- 

tros, b) cubra un intervalo de densidades desde -un valor - 

cercano a cero hasta el correspondiente fluido altamente - 

comprimido y c) prediga las propiedades con una desvia--- 

ción no mayor de ± 5 %. 
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Un sistema real puede representarse con bastante exacti- 

tud pra el estudio del comportamiento de gases densos y lí— 

quidos, recurriendo al modelo de Lenard -Jones ( 48) que expre

sa las interacciones de las moléculas ( fuerzas intermolecula

res principalmente de atracción y repulsión) como una fun--- 

ción de la energía potencial ( 48). 

FIG. 3. 1 POTENCIAL DE ENERGIA DE LENARD JONES. 

FlG. 3. 2 POTENCIAL DE ENERGIA DEL GAS IDEAL. 
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Sin embargo, su tratamiento matemático es muy compli- 

cado por lo que se han desarrollado modelos más senci -- 

llos con los que se obtiene buena presición. 

Un sistema consistente en esferas
rígidas ( 48) es un - 

modelo conveniente
puesto que presenta cierta similar¡ -- 

dad con un sistema real. 

FIG. 3. 3 POTENCIAL DE ENERGIA DE ESFERAS RIGIDAS . 

Este modelo supone a las moléculas como bolas de bi

llar de diámetro ( 6), o sea toma en cuenta el tamaño de - 

las moléculas, considera que las fuerzas de repulsión son

infinitamente grandes cuando las moléculas están en con- 

tacto ( se encuentran a una distancia ( 6) o menor), pero - 

desprecia las fuerzas de atracción. La función energía Po

tencial está dada por: 

ara r ) 6

Í Cr 1 n m para r 6 6
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Se han desarrollado varias ecuaciones de estado para

esferas rígidas, entre las que se tiene: Las ecuaciones - 

de Everett- Thielle ( 66), Peng- Robinson ( 46), Ree -Hoover - 

13), Carnahan -Starling ( 11, 121 13), Longuett Higgins -- 

40) Guggenheim ( 29), Santis- Gironi- Marrelli ( 57) etc. 

Esta última ecuación fue seleccionada pues sus autores -- 

proponen que puede emplearse tanto para el liquido como - 

para el vapor con una desviación menor del 2% con respec- 

to a los datos experimentales. 

3. 2 ECUACION DE ESTADO SANTIS- GIRONI- MARRELLI

La Ecuación de Estado de Santis- Gironi- Marrelli publi

cada en 1976, es un modelo de esferas duras con dos con— 

tantes, es del tipo Van der Waals, ésto es, consta de dos

términos; uno relacionado con las fuerzas de repulsi6n y - 

el otro que toma en cuenta las fuerzas de atracci6n des- 

preciadas en la teoría original de esferas rígidas, dándo

le así mayor exactitud y generalidad. 

La ecuación para el coeficiente de compresibilidad -- 

tiene la forma: 

Z . Z y' - Z& ` 3.2) 
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El factor de compresibilidad de repulsión seleccionado

por los autores fue desarrollado en 1969 por Carnhan- Sta.r- 

ling ( 13) y puede obtenerse partiendo de la expansión vi-- 

rial de Ree -Hoover ( 11). 

Z_ 1+ 4+ 10Í, + 18. 9bk 1. 7.8. 2 3N. hy5+... 

si los coeficientes se definen como: 

P> n = 
lnz + 

h- 2 ) lj.4) 

cortando la, serie en el sexto término, ( Z) puede expresar- 

se como: 

lo que da finalmente para el término repulsivo: 

Z6 = 1+ 4+ Us-

V3 
3. 6) 

lk- 1)
3

y_ 6j4w

La caracterización completa de la, ecuación de estado - 

requiere la definición de el término de atracción ( a) lo - 

cual fue hecho suponiendo al coeficiente de compresibili— 

dad de atracción como la relación entre una función de la - 

temperatura y una función del volumen. 
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La evaluación de las funcionalidades se hizo con el - 

siguiente procedimiento: 

1. Seleccionar una expresión analítica para F2( v) 

2. Mediante las propiedades del punto critico obtener el - 

valor de ( b) que aparece en ( y) y el valor de la fun- 

ción Fl( T) a la temperatura crítica Tc, lo cual es po- 

sible ya que todos los términos de la ecuación de esta

do son conocidos en este punto. 

C _ o CaZp
I = 

o c3$ 1

z_ k4- 11. yL- A' - Fk£ T) el.9 

3. La función Fl es supuesta dependiente unicamente de la

temperatura y se evalúa para diferentes isotermas expe

rimentales. 

4. Se repiten los pasos 1 2 y 3 para diferentes expresio

nes de la función F2( v) y se selecciona la de mayor -- 

exactitud. 

La expresión final para el término atractivo en la --- 

ecuación de Santis- Gironi- Marrelli es similar a la de --- 

Redlich-.Kwong ( 51) . 
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F( I = a I11

Teniendo por lo tanto para el coeficiente de compre- 

sibilidad la siguiente expresión: 

En donde las constantes ( a) y ( b) son parámetros ajus

tados mediante las condiciones de equilibrio Liquido -Vapor

y las propiedades volumétricas en saturación. 

3. 3 EQUILIBRIO LIQUIDO -VAPOR

Para componentes puros de acuerdo con las condiciones

de equilibrio se tiene: 

L ( vL' 7 , a, 1O) = LN ( lrv , 1 a,, ) (: IA2 

F ` yes, rL, 1 , a, ó) = o

Para multicomponentes: 

n = } (, 1 " ASN yn) 

La dependencia, de los parámetros ( a) y ( b) de la mez

cla con la composición está dada mediante reglas de mezcla

do de los componentes puros. Las seleccionadas por los au- 

tores son: 
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1_\ j=, 

l- kyi a-,;-\ 1- ajj( y) (: b. 13, 

La obtención de la expresión del coeficiente de fuga- 

cidad puede _.bacerce mediante la definición siguiente ( Qa) 

TY ápl_ 31a_- L 

Llegando a obtener para , Qk después de aplicar las re- 

glas de mezclado ( 3. 15 3. 16 y 3. 17) la siguiente expresión: 

Apéndice 1) 

i= ( f+ lo

br a \ h i I,> -  ror a _ kv1 * ( 3.1y 
2

vT bs w sDir -Y

Para componentes puros puede obtenerse aplicando la - 

relación termodinámica siguiente o bien poniendo en la ecua

ci6n ( 3. 19) . = 1

In _
fp

v 1 dVC1A - P ) 

In qe = 8y- 9 yZ . 3 y; a ` n , r _ a _ \ n -2 3.2i, 

1- y 3 IT6 \ r +e
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3. 4 DETERMINACION DE PARAMETROS

Para la estimación e interpretación del equilibrio lí- 

quido -vapor mediante la ecuación de estado Santis- Gironi- Ma

rrelli, es necesario conocer los dos parámetros ( ( a) relª

cionado con la atracción y ( b) con volumen, relacionado con

la repulsión) que incluye la ecuación ( 3. 9) 

El ajuste original desarrollado paa componentes puros

está hecho forzando la ecuación de estado usando las pro -- 

piedades volumétricas experimentales del liquido saturado - 

y las condiciones de equilibrio liquido -vapor de los resul

tados obtenidos los autores proponen las siguientes funcio

nes de los parámetros con la temperatura: 

l'k> ( 3-, 

Los valores de a(, ( g , a( Tc), b( Tc) están tabula

dos para algunos parámetros. tabla 3. 1
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COMPONENTE a( tc) b( tc) Q 13

METANO. 2. 379 0. 033 1. 007 1890

ETANO. 5. 666 0. 049 1. 157 1. 851

PROPANO. 9. 632 0. 070 1. 197 1. 918

BUTANO. 14. 222 0. 090 1. 284 1. 907

ISOBUTANO 13. 526 0. 089 1. 311 1. 826

PENTANO. 19. 482 0. 111 1. 319 1. 916

ISOPENTANO, 18. 901 0. 110 1. 277 1. 927

HEXANO 25. 503 0. 133 1. 325 1. 959

HEPTANO 31. 255 0 154 1. 427 1. 927

OCTANO, 38.099 0. 178 1. 469 1. 954

ETILENO. 4. 57 0. 045 1. 115 1. 919

PROPILENO. 8. 682 0. 064 1. 198 1. 912

ACETILENO . 4.671 0. 040 1. 201 1. 965

BEN CEN 0 • 19. 225 0. 092 1. 250 1. 957

CICLOHEXANO. 22. 396 0. 108 1. 303 1. 861

ARGON 1. 428 0. 026 0. 982 1. 927

NITROGENO, 1. 423 0. 031 1. 073 1. 886

CO 1. 543 0. 031 1. 081 1. 902

C 0 2 3. 744 0. 033 1. 306 1 924

CCI 20 261 098 1. 251 1. 922

AMONIACO 4. 138 0. 027 j 1. 112 2. 230

TABLA 3. 1 VALOR DE LAS CONSTANTES DE LAS ECUACIONES

3. 2 2 y 3. 23
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El procedimiento del a.juste se menciona, a continuación: 

1. Suponer un valor del parámetro ( b). 

2. Calcular el parámetro ( a) mediante la ecuación de estado

en la sa.tura.ción con la.s propiedades del liquido: 

F(- 1e, U"  , a, ó ) = c' 3.241

k- J l , y1 IT , 

3. Conocidos los dos parámetros ( a) y ( b) obtener el volu- 

men del vapor en la saturación. 

4. E1 volumen del vapor obtenido en 3 se verifica, con la - 

condición de equilibrio. 

S. Si la igualdad de fugacidades no es obtenida se inicia - 

nuevamente el proceso con otra estimación de ( b). 

En la figara. 3. 4 se muestra el dia.gra.ma de flujo: 
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PRINCIPIO

T, v, 

b

CALCULO DEL

PARAMETRO a

CALCULO DEL VOLUMEN

DEL VAPOR vv

CALCULO DE LAS

F UGACIDADES

no— PARAMETROS 
CFL- CFV - _ O r 

F I N . 

Fig. 3. 4 Diagrama de Flujo del Ajuste Original, 

La obtención de parámetros a. diferentes tempera.tura.s - 

para componentes que no están incluidos en la. tabla 3. 1 pue- 

de hacerse mediante un ajuste, sin embargo, puesto que no se

dá ningún criterio para la. variación del parámetro ( b) en el

ajuste original. y ya. que generalmente con la estimación ini- 

cial no se obtiene la condición de igualda.d de fugacidades,- 

se modificó el método de obtención de parámetros haciendo - 

el ajuste de la siguiente forma: 
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1. Se implementó un programa para obtener ajuste volumétri- 

co, empleando el método de Newton- Raphson con una fun- 

ción objetivo F1= PCLIQ- PCVAP, tomando para las estimacio

nes iniciales de componentes incluidos en la tabla 3. 1 - 

los reportados por los autores para las condiciones cri- 

ticas para los otros componentes se tomaron valores de - 

algunos compuestos semejantes al criterio de convergen- 

cia pedido es de 10
3. 

Se calculan los coeficientes de - 

fugacidad para el liquido y el vapor y se evalúa la fun- 

ción F2=CFLIQ- CFVAP; 

2. Si ésta diferencia es mayor de 10 3 se hace un ajuste -- 

con una función a minimazar F2, los valores iniciales -- 

son los parámetros obtenidos en el ajuste volumétrico; 

3. Si la diferencia de los coeficientes es del orden de la - 

convergencia pedida ( en el punto 1, o bien en el punto - 

2) los parámetros ajustados son alimentados a un progrª

ma en el cual se debe satisfacer tanto la volumetria co- 

mo el equilibrio. 

Las figuras ( 3. 5, 3. 64 3. 7) muestran los diagramas de flujo

de los ajustes volumétrico, equilibrio y vol -equilibrio, y- 

en el apéndice II se encuentra un listado de los programas. 
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NMAX

PM

SI

PM- 0

no

IOT,( DPI IDV

NDATO , P , T , VL, 

VV, ACRO, SCRO

KON T- 0

A= ACRO, 8= BCER

CALCULO DE LA PRESION

PLIC , PVAP

VLIG , VVAP

FUNCION A MINIMIZAR

FI - PUG— PVAP

SOLUCION ECUACIONES

DELTAA_ , DELTAB= 

3 si

FI < 10 PARAM. CALCULADOS COEF. FUGACIDAD

no

ACRO= A BCRO= B CPLIG— CFVAP c

KONT = KONT{ 1

no

KONT> 25 CONVERGE $ NO NDAT< NMAX

no

FIG 3. 5 DIAGRAMA DE FLUJO DEL AJUSTE VOLUMETRICO , 



PRINCIPIO

ENMAX

PM

71 — 

FIN
si

PM --0

no

IDT, IDP, IDV

NDATO, P, T, Vi- , 
VV ACRO BCRO

KONT_ 0

A= ACRO, B= BCRO

CALCULO DEL COEFICIENTE

DE FUGACIDAD. 

DIF°/ CF

FUNCION A MINIMIZAR

F2 = CFLIO—CFVAP

SOLUCION ECUACIONES

OELTAA = , DELTAB = 

F241
el

PARAM. C

no

PRE SION CALC

ACRO : A BCRO= B PCLIO—PCVAP= 

KONT= KONT4 1

f j

no

KONT > 25 si
s0

NO CONVERGE NDAT< NM

no _ 

FIG. 3. 6 DIAGRAMA DE FLUJO DEL AJUSTE CON FUGACIDADES . 
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1 -
PRINCIPIO

N , W. FAC, PV. CRICO

TC, ATC. BTC , a . 

1

suM= o J

SUM = SUM 4 YO ) 

Y( N)= I - SUM

A

ITERP = O

PE: 

TC = O SOti F ! N

110

ITERX= 0

PR= PE

PL: PR -( ) 

210

CALCULO DE LA FUNCION

SUBRUTINA FDNC

a

FIG. 3.7 DIAGRAMA DE FLUJO DEL PROGRAMA PRINCIPAL PRESTON DE BURBUJA
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120

CONT FIG 3 7

CALL EXIT

EXRx FXL= 0 X2= PLx FXR — ( FUNC= F( X2, ) 

ITER: I

BS( FXR)< ABS( FX n0 PL= PL—. 05PE FX 2 ¿ 10

si
XR- O

ro si

PL > PV( N) 210
no

X2 - PR X2= PL PR= PRa. 05 PE

xFXL< 0

FX2- 0 1 si
500

PR < PV( I) 210
si

no

8

no

500
PR = X2

PE - X2
FXR= FX2 FXL= FX2

PE TK
ITERACIONES EXCESIVAS

PRESION DE BORBUJA

120

CONT FIG 3 7

CALL EXIT
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3.5 COMPARACION DE RESULTADOS

Para el estudio de la confiabilidad de la ecuación, 

se intentó reproducir los resultados reportados por los au- 

tores para los diagramas de presión vs. composición a tempe

ratura constante de los sitemas N2 - Ar ( 100° K), Etileno- pro- 

pano ( 273. 061k) y Etano -propileno ( 266. 941K), teniendo como

resultado que mediante los parámetros obtenidos con la.s fun

cionalidades propuestas por S. G. M. los datos experimenta. -- 

les para el caso de N2- Ar ( 112 100 ° K) se reproducen con - 

un alto porcentaje de error como puede verse en las figuras

3. 8 y 3. 9), para el sistema Etano -propileno ( 277° K) el --- 

error es menor ( 3. 03%), fig 3. 10, sin embargo a ( 260° K) po- 

se reproducen presiones dentro del intervalo de componentes

puros para todas composiciones de etano, como muestra la ta

bla ( 3. 2)? éste es el mismo caso del sistema Etileno- propa- 

no ( 273° K) ( tabla 3. 3) mientras que a ( 198° K) se reproduce

completamente el diagrama pero con un alto error como se - 

ve en la figura ( 3. 11). En el Apéndice 2 se encuentra el lis

tado del programa implementado para este fin. 
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7

8

P ( atm) 
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x

EXPERIMENTAL

x AUTORES. 

N2 - Ar

112• K) 

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1. 0
COMPOSICION . 

FIG. 3. 8 EQUILIBRIO LIQ VAP N2 - Ar

0

N2 - Ar
000* K) 

0.2 0. 4 0. 6 0.8 1. 0

COMPOSICION . 

FIG. 3. 9 EQUILIBRIO LIQ - VAP. N - Ar
2
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X Pexp ( atm) Pcalc ( otm) DIF

0. 00 3. 958 4. 004 1. 0

0.05 4. 650 4. 586 2. 0

i 0. 10 5. 00 5. 176 3.0

0. 15 5. 90 5. 774* 3. 0

6. 7

0.20 6. 45 fuera N Iímites

TABLA 3. 2 PRESIONES DE VAPOR EXPERIMENTALES

Y CALCULADAS ( ETANO - PROPILENO) 

260 °K) 

X Pexp ( atm) Pcak ( atm) DIF

0. 00 5. 417 fuero de tortes

0. 05 6.85 6. 184 10. 8

0. 10 8. 125 7. 554 7. 6

0.15 9. 54 8.942 6. 7

0. 20 11. 04 10. 362 7. 0

0.2512.40 fuera de fimites

0.30 13. 96 13. 236 5. 0

0. 35 14. 73 fuerodelim(tes

TABLA 3 3 PRESIONES DE VAPOR EXPERIMENTALES

Y CALCULADAS ( ETILEN0- PROPANO) 

273 ° K ) 



P lo

P ( o

EXPERIMENTAL

x AUTORES

2H6— C3H6

277° K ) 

0 0.2 0.4 06 0. 8 I. 0 COMPOSICION

FIG. 3. 10 EQUILIBRIO LIQ VAP C2 H5 C3H6

2 H4 C 3 Hg

0 0. 2 0. 4 0.6 0.8 1. 0 COMPOSICION

FIG. 3. 11 EQUILIBRIO LIQ VAP C2 H4 C3 HB
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3.6 CONCLUSIONES SOBRE LOS PARAMETROS. 

Del análisis de resultados se vió la nece- 

sidad de nuevos parámetros con los que se reprodujera el -- 

equilibrio, para lo cual se hizo un análisis de la influen- 

cia de los parámetros ( autores, ajuste volumétrico y ajuste

vol -equilibrio ( tabla 3. 4) en la reproducción de las propie

dades volumétricas en la condición de igualdad de fugacidª

des y en los diagramas de presión vs, composición, esto fue

hecho únicamente en los sistemas N2 - Ar 112° K y N2 - Ar 100° K

tabla 3. 5) debido a la falta de datos PVT en saturación -- 

para los componentes de los otros sistemas tratados por los

autores. 

La desviación obtenida en el volumen no -- 

explica la discrepancia en la reproducción de los diagramas

de presión vs. composición con los parámetros de los auto- 

res ya que como se ve en la tabla ( 3. 6), la magnitud de és- 
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T(" K) o (
otmi2/ mo12) 

ARGON

112 L0372323 0. 033197099

Autores . 

100 1. 9867023 0. 0354310671

Ajuste Volurnetnco
112 1. 6826699 0. 031 106 7 06 7

100 1. 77827E9 0. 033-050323

Ajuste Vol - Eq. 
112 1. 8544726 0. 032904126

100 1. 9958464 0.035040986

NITROGENO

112 1. 6038368 0. 03469010

Autores

100 1. 7768939 0. 03822210

Ajuste Volumitri
112 1. 5494099 0. 03345886

100 1. 6522802 0, 031 97683

Ajuste Vol - Eq. 
112 1. 630622 0. 03474566

100 í. 804267t 0. 03799489

TABLA 3. 4 DIFERENTES PARAMETROS PARA N 2 g Ar
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COMPONENTE T( Y) 9 ( atm) VI ( l/ mol) I/ mol) 

ARGON

112 7. 49269 0. 03265338 1. 0570981

ARGON

100 3. 20974 0. 03045605 2..3614758

2, 67

112 16. 42857 O. 0465Ó464 0.3877427

NITROGE NO

100 7. 68707 to 04068063 0. 8770996

TABLA 3. 5 DATOS P. V. T EN SATURACION N2 Y Ar . 

T (° K) v calc. DIF ( o/ o) vv calc. DIF (% o) 

ARGON

112 0. 0337265 3. 18 1. 03777 1. 83

Autores. 

100 0. 0312687 2, 67 2, 33500 1. 12

112 0. 0326532 1. 057098

Ajuste Vol, 
100 0. 0304561 2, 3614758

112 0. 0326653 1, 057098

Ajuste Vol -Eq - 
100 0. 0304551 0. 03 2, 3614758

NITROGENO

112 0049335 6. 09 0. 3797 2. 07

Autores. 

100 0. 042285 3. 94 0. 8600 1 • 95

I 1 2 0. 046508 0. 006 0. 03878 0. 014
Ajuste Vol, 

100 0. 040681 0. 87709

112 0. 046405 0. 2 0, 37235 3. 97

Ajuste Vol -Eq

100 0. 040683 0.02 0, 87710

TABLA 3. 6 DESVIACION EN EL VOLUMEN CON DIFERENTES PARAMETROS
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ta no es muy grande, sin embargo, en los coeficientes de - 

fugacidad obtenidos con los volúmenes calculados se obser- 

va un alto porcentaje de error ( tabla 3. 7) lo cual si --- 

afecta directamente en el cálculo de la composición en el - 

equilibrio definida por: 

u k i
1` ' X. 

en donde

1 ` 3. 9iKi
v

para componente puro

De donde como puede verse en la tabla ( 3. 7) - 

los parámetros ajustados con vol -equilibrio para componen- 

te puro son los que mejor reproducen la condición de equi- 

librio ( fil = fiv) que al ser aplicados a mezclas la pre- 

cisión en la reproducción de las presiones de vapor y bur- 

buja es mayor que con los parámetros de los autores
ésto - 

puede observarse en las figuras ( 3. 12. 3. 13). 

En el planteamiento de implementación de la

ecuación de estado S. G. M. para la obtención de datos ter- 

modinámicos en la separación de los butanos se observó -- 

que aunque con los parámetros ajustados se mejora la repro

ducción del equilibrio la necesidad de parámetros a dife-- 
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TABLA 3. 7 DESVIACION DEL COEFICIENTE DE FUGACIDAD CON

DIFERENTES PARAMETROS Y VOLUMENES CALCULADOS • 

T(= K) 

1 1

COEF FUG LIQ F FUG VAP DIF (%) 

ARGON

112

100

0. 911391 0. 865855 5. 26

1. 082909 0. 0911116 18. 60
Autores. 

Ajuste Vol. 
112 1. 064581 0.

08777M14. 247

100 1. 286475 0. 92867

Ajuste Vol - Eq. 
112 0. 86 4504 0.85552

100 0. 38 0.

909938NITROGENO
112 0.819126 0.751519Autores
100 0.945647 0. 823608

Ajusta Vol. 
112 0.796422 0.765539 4.03

100 0. 97596 0. 84763 ! 3. 15

Ajuste Vol -Eq. 
112 0.740539 0. 740478 0. 08

100 0.818799 0.8181695 0. 07

TABLA 3. 7 DESVIACION DEL COEFICIENTE DE FUGACIDAD CON

DIFERENTES PARAMETROS Y VOLUMENES CALCULADOS • 
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P ( atm

7

8

R7 - 

P ( otm' 

3

EXPERIMENTAL

t AJUSTE DE ESTE TRABAJO. 

VOL -E0) 

42 - Ar

112° K ) 

0 0.2 0.4 a6 0.8 1. 0
COMPOSICION

FIG. 3. 12 EQUILIBRIO LIQ - VAP N2 -Ar

N2 Ar

0 0.2 0. 4 0..6 0.8 1. 0
COMPOSICION

FI G. 3. 13 EQUILIBRIO LIO VAP N2 - A 
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rentes condiciones de temperatura en los cálculos de desti- 

lación requeriría del ajuste de parámetros a cada temperatu

ra, resultando impráctico por el tiempo de máquina y canti- 

dad de datos requeridos o la escasez de los mismos. Por lo - 

cual se pensó en una modificación a las funcionalidades -- 

a( T) y b( T), para este fin se recalcularon los parámetros - 

en las condiciones criticas (*) sin embargo, los parámetros

obtenidos con las expresiones originales y los nuevos pará- 

metros a( Tc) y b( Tc) ( Tabla 3. 9) se reprodujo la volumetría

con mayor error que con los parámetros de los autores; esto

puede verse en la Tabla ( 3. 10), por lo que se propone hacer

una nueva determinación de las funcionalidades para un tra- 

bajo posterior. 

El desarrollo se encuentra en el Apéndice 3 y la Tabla - 
3. 8) muestra los parámetros a( Tc) y b( Tc). 
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COMPONENTE PC aton Te M) o( Tc) b Te

METANO 45. 40 190. 40 2. 4838549 0. 0361 3 7 3 5 2

ETANO. 48. 20 305.40 6. 0192064 0. 054596806

PROPANO 41. 90 369.80 10. 1523830 0. 076049807

BUTAN 0. 37. 50 425.20 14. 9969670 0. 097702849

SOBU TAMO. 
36.00 408.10 14. 3905990 0. 097680828

PENTANO. 33.30 469.60 20.5996640 0. 12151 70

IS0PENTAN0. 33.40 460.40 19. 7411460 0.!18777470

HEXANO. 29. 30 507.40 27.332635 0. 14922036

HEPTANO. 27. 00 540.20 33. 6196810 0. 172399520

OCTANO. 24.50 568. 80 41. 077244 0. 2000509

PROPILENO. 45. 60 225. 40 3.4657016 0.042592615

ETILENO. 49.70 282. 40 4. 9913865 0.048961368

ACETILENO 60.60 308.30 4. 878908 0.043837536

BENCENO. 48. 30 353. 30 80387466 0. 063029191

CICLOHEXAN0. 40. 20 553. 40 23. 697387 0.118620120

ARGON . 48. 10 150. 80 1. 4436264 0.02701478

NITROGENO, 3350 126. 20 1. 4788431 0.03246084

CO 34.50 132. 90 1. 5924986 0. 033193353

CO2 72.80 304.20 3. 9539870 003600585

C C14 45. 00 556. 40 21. 3998110 0. 10654175

TABLA 3. 8 VALORES DE LAS CONSTANTES A Y B DE LA ECUACION

DE ESTADO SANTIS GIRONI MARRELLI EN EL PUNTO CRITICO
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T (" K) o b

ARGON

112
Autores. 

100

1. 8372323 0. 033197099

1. 9867023 0. 03543106 7

Con parametros cri- 112

ticos modificodos . 100

1. 8585960 0. 03451290

2. 0096580 0.03683191

NITROGENO

112
Autores . 

100

1. 6038368 0. 0348901

1. 7 780719 0. 0382639

Con porametros cri- 112

ticos modificados 100

1. 6686148 0.0365833

1. 8478492 0. 0400671

TABLA 3.9 VALORES DE LOS PARAMETROS Ay B DE LA ECUACION

S. G. M CON A( Tc) y B( Tc) MODIFICADOS . 

TABLA 3. 10 DESVIACION EN ELVOLUMEN CON PARAMETROS RECALCULADOS . 

T(° K) v coic . DIF (%) vv calc DIF (°/ o) 

ARGON

112 0. 036411 11. 5 1. 035 1. 9

100 1 0.038433 26. 2 2. 673 13. 2

NI T R OGENO

112 0.05265 16. 5 0. 37 4. 6

100 0.04486 10. 3 0. 85 3. 1

TABLA 3. 10 DESVIACION EN ELVOLUMEN CON PARAMETROS RECALCULADOS . 
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37 DIFICULTAD EN EL USO DE LA ECUACION. 

En las secciones anteriores se menciona el trata- 

miento volumétrico de la ecuación ya que es necesario, tanto

para el ajuste de parámetros como para la descripción del -- 

equilibrio. Debido a que la ecuación de estado S. G. M. es de

S' orden en la densidad no es posible resolverla analítica- 

mente se recurre a métodos númericos para su solución. 

Iricialmente se empleó el método desarrollado por - 

Cooper y Goldfrank ( 15) que supone conocer los valores de -- 

presión y temperatura a los que se desea calcular la densi- 

dad. Para la fase vapor se toma un valor de cero como estima

ción inicial y para la fase liquida un valor alto, en el ca- 

so de la ecuación de S. G. M., se tiene: 

QAzMC¢s

O S y4. 1

aonae

C3.34 
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Si el valor del parámetro ( b), es muy pequeño, como es

el caso del 52, Ar, n -butano, buteno, butadieno, Tablas --- 

3. 11, 3. 12, 3. 13, 3. 14, 3. 15, el límite superior de la den- 

sidad toma valores demasiado grandes que están muy alejados

de la solución, por lo que para encontrar un valor inicial - 

adecuado, se hicieron cálculos de la variación de la presión

con la densidad y encontrar los cambios
de signo, los resul

tados se encuentran en la Tabla ( 3. 6) en donde se ve que un

valor menor del 50'/ del máximo puede ser tomado como estima

ción inicial para la densidad del liquido. 

Sin embargo, se obserb6 que con éste método iterativo - 

la solución se alcanza con lentitud, por lo que se implemen

mentó el método Régula- Falsi, en el cual la convergencia se

logra rápidamente, en este método se requieren para cada fa

se dos estimaciones iniciales que varían aumentando el in - 

tervalo para encontrar la raiz, para la fase vapor se toman

los valores de cero y de la densidad ideal como limites del

primer intervalo, y para el líquido DR = 0. 5( b/ 4) y DL -- 

0. 05( DR). 

Para ver la influencia de los parámetros en la determi

nación del volumen, la tabla ( 3. 6) fue generada con un pro- 

grama para reproducir la presión experimental modificando - 

el volumen, en este estudio aparte de los resultados espera
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T(° K) P( atm) v1 ( 1/ mol) v 0/ mol) o ( otml/ mol) b( 1/ mol) 

100. 0 7. 687 0. 040680631 0.8770996 1, 80267 0. 03799489

111 11 15. 435 0045822551 0, 04171251 1. 646273 0. 03505656

66. 67 0.227 0.032792856 23. 715793 2. 350505 00467766

7222 0.521 0, 033702311 11, 0551280 2245585 0. 04521535

77. 78 1. 052 0.03473419 5. 7977769 2, 1475609 0. 0437156

83. 33 1. 918 0. 03590599 3 3212605 2..055045 00422541

88 89 3. 233 0.03725269 2. 0357805 1. 967868 0. 4082566

97. 78 6. 567 0. 0398936 1. 026460 1. 835962 0. 0385599

10556 11. 075 0, 0429367 0.6014647 1. 725599 0. 0365532

11667 20. 905 0,0498277 02871779 1. 562500 0,0334429

TABLA 3. 11 PARAMETROS DE AJUSTE DE VOL - EO ( Ar) 

T(* K) P( atm) v ( 1/ mol) v ( 1/ mo1) o ( atml/ mol) b ( I/ mol) 

83.80 0. 68 0. 02823853 9. 8664087 2, 2117420 0.0380893

84. 0 0. 69 0, 02826184 9. 659969 2 288634 0.0380499

85. 0 0.77 0. 02837982 8. 7045079 2. 1945552 0. 0378535

1000 321 0. 0304590 2. 3614758 1. 995862 0- 0350409

110. 0 659 0. 0322198 1. 1964127 1. 876234 0. 033236

115. 0 9. 01 0.0332618 0.8831971 1. 8119186 0. 0323401

120. 0 11. 99 0. 0344502 0.663266 1. 7633716 0. 0314426

125. 0 15. 64 0.0358347 0.5041415 1. 7081578 0. 0305373

135. 0 25. 19 0.0395828 0. 294852 1. 595565 0. 028659

140. 0 31. 29 0,0424002 0. 222651 1. 534421 0027643

TABLA 312 PARAMETROS DE AJUSTE DE VOL - EO ( N2) 
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TPK) P( atm) v1 ( 1/ mor) vv ( 1/ mal) 0«~
12~ t2) b O/ mol) 

305. 05 5. 102 0,1074714 4.535313 19. 224453 0. 11314472

336.49 6.803 0.11054921 3. 522576 18.767924 01108964

345.66 8.503 011327766 2. 790964 18, 165941 0. 1085939

353.88 10. 204 0.11603150 2. 296361 _ 17. 683152 0.10650608

361. 22 11. 905 0.11884339 1. 929922 17. 243324 0.10459671

367.99 13. 605 Q1217337 1. 664837 16. 902835 010304028

373.99 15. 306 0.1245107 1. 468927 16. 633547 0.10176487

379.44 17. 007 0.1273081 1. 295805111156.311060

13. 535147

0.10027882

384.72 18. 707 0.1303703 1. 1445575576

15. 078047

0.09877858

389.38 20.408 0.1334398 1 1. 030757 1 15. 742499 1 0. 097611705

TABLA 3. 13 PARAMETROS DE VOLEO ( N - BUTANO ) 

T (' K) P( atm¡ v ( 1/ mol) v ( I/ mol) a Istm12/ mo12) b ( 1/ mol) 

329. i0 6.80 0. 1036346 3. 377489 17. 331427 0.10455212

346.49 10. 20 0. 1090036 2. 247497 16. 496871 0. 100895'72

359.83 13. 65 0. 11381077 1. 660027 15- 824106 0.09779132

371. 12 17.01 0. 11849301 1. 2998026 15, 280822 0.09512019

380.38 20.41 0. 1234251 1. 050081 14. 782041 0. 0927255

389.27 23.81 0.1290436 0.8640379 14. 363965 0.09060525

396.94 27.21 0. 135786 0.7154533 13-952314 0.08861986

403.88 30.61 0.144339 0.5899680 13. 535147 0.08661986

410. 16 34.01 0.1557641 0.4788418 15. 078047 0.08446197

415. 99 37..42 0.1739313 0.37146136

TABLA 3 14 PARAMETROS DE / OL - EO ( BUTENO ) 



91 - 

TABLA 3. 11 PARAMETROS DE VOL - EQ ( BUTADIENO ) 

aim) 
l (

i/ rnoi) 1/ mo1) 1 a ( atml / m o1) R 0/ mol) 

330.94 6.83 009478642 3. 7412137 16. 9213 66 7: r0.09876639

348. 16 10. 20 0. 09933462 2, 2727556 15. 651278 0.09387288

361. 49 13. 55 0. 10357895 1. 683883 15. 046022 0.09118409

373. 16 17. 10 010804284 1. 301996 i4.5i6835 0.08876273

39094 2379 0.11706487 0.875201 13. 685044 0.08464837

398. 72 2 7.29 0.12250112 0. 727646 13,294032 0.08298242

33038 6.733 00956513 3. 45961 16. 513105 0. 0982345

3315 6. 92 0.094918 3. 36709 16,421611 0. 0971626

34 7b 10.07 0. 09917 2. 30213 15. 677541 0. 09398775

348. 7 M33 0. 099497 2. 24405 15. 625864 0. 09376171

TABLA 3. 11 PARAMETROS DE VOL - EQ ( BUTADIENO ) 
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NITR06FN0

T = ll2° K T = 100° K

b= 0. 0348901 I/ mol b = 0. 038222097 ¡/ mal

P P ( afm) P ( atm) 

16. 428571* 7. 6870748* 

4/ b = 110

75

50 1. 75 x I03 1. 89 x 103

30 14. 86

20 6. 49 4. 73

lo 8. 09 2. 79

1. 0 7, 72 6. 58

0 5 4 . 22 3. 68

TABLA 3. 16 VARIACION DE LA PRESION CON LA DENSIDAD . 

Experimental
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ARGON T= 100• K

rl 0/ mol) P( atm) VV( 1/ mol) P( atm) 

0. 03045605 * 3. 2097 ' 2. 3614758 * 3. 2097* 

233 a 3. 59

0. 03 260 2. 36 3.60

0. 033 120 2. 4 3. 58

0. 04 13. 7 2. 6 3. 29

0. 037 23 2. 9 2. 97

0.038 8. 8 2. 65- 323

0. 039 3 2. 67 321

0. 0385 2. 3

0. 0383 4

0. 0384 3. 6

0. 03845 2. 9

0. 03843 3. 2075

TABLA 3. 17 SENSIBILIDAD DE LA ECUACION S G M. CON EL VOLUMEN

Experimental
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dos antes mencionados ( sec. 3. 5) se vi6 la sencibilidad de - 

de la ecuación, esto es, muy pequeños cambios en el valor - 

den volumen producen grandes variaciones en la presión, por

ejemplo: para el Argón ( 100 K) a un volumen de liquido de - 

0. 03 1/ mol de corresponde un valor de presión de 260 atm, - 

mientras que para vl = 0. 4 1/ mol ; P = - 13. 7 atm. En la fa- 

se vapor las variaciones en la presión no son del mismo or- 

den, ésto puede verse en la Tabla ( 3. 14) 



95 - 

C A P I T U L O IV

DISCUSION y CONCLUSIONES

En base a los diferentes análisis efectuados en los

capítulos precedentes pueden hacerse las siguientes obser

vaciones para los cálculos de balance de materia y energía

en el diseño de equipo, y de los datos necesarios, que pue

den ser obtenidos mediante diferentes métodos ( Cap. II) - 

de los cuales fue seleccionado el método de ecuaciones de - 

estado para todo el intervalo de densidades tratando ' la - 

ecuación de Santis- Gironi- Marrelli. 

1) La descripción del equilibrio mediante la ecuación de - 

S. G. M., como proponen los autores, trata el comporta --- 

miento termodinámico ( desviaciones con respecto a la -- 

idealidad) de las fases líquida y vapor mediante una -- 

expresión única,, ésto puede considerarse como una venta

ja ya que no hay discordancia en la predicción en nin- 

guna zona del intervalo de densidades. 

2) Durante el desarrollo del presente trabajo, se pudo --- 

apreciar que la ecuación adolece en las beses teóricas, 
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no solamente por el término de atracción que es comple- 

tamente empírico sino por las funcionalidades de los - 

parámetros con la temperatura que fueron propuestas en - 

base a los parámetros a las condiciones criticas (
lo - 

cual carece de información en el articulo original). -- 

Esto se refleja en la discrepancia que hay entre los pª

rámetros ajustados con los obtenidos con dichas funcio- 

nes y por lo tanto en los resultados predichos en este - 

trabajo con los reportados por los autores. 

3) Sin embargo, a pesar de ello, mediante los parámetros - 

ajustados en este estudio, la descripción que se obtie- 

ne con la ecuacion S. G. M., es bastante buena,, teniendo - 

para el comportamiento volumétrico una desviación menor

del 0. 2% y para la desviación del equilibrio (
tomando - 

como criterio la igualdad de fugacidades en ambas fases) 

un error del orden de 2. 5%. 

4) La aplicación directa de la ecuación de estado en el di

seño del proceso de destilación extractiva no es reco - 

mendable debido a que para obtener una buena descrip - 

ción del equilibrio seria necesaria una gran cantidad - 

da datos de saturación ( paca el ajuste de parámetros) - 

por el tipo de métodos de cálculo ( iterativo) en el --- 
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equipo, por ello se propone una modificación a la ecua- 

ción en las funcionalidades de los parámetros con la -- 

temperatura. 

5) otro tipo de modificación que se vislumbra en la ecua-- 

ci6n de estado, es con respecto a las reglas de mezcla

ya que las usadas en este trabajo son las originales de

Redlich- Kwong y por otro lado existe la modificación -- 

propuesta por Barnés ( 54). 
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APENDICE I

DESAROLLO MATEMATICO PARA LA OBTENCION DE LA EXPRESION DE LA

FUGACIDAD DE COMPONENTE 1 EN LA MEZCLA . 
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APENDiCE II

PANORAMA ECONOMICO DE HULE

Y. 1- 3 BUTADIENO EN MEXICO;. ( TABLAS Y GRAFICAS) 
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GRAFCA 2. 4 PROOUCCION DE ELASÍOMEROS . 

ITONELADAS / 1967 - 1971. 

I Lceec EstireM Buk4eno. 

2 Polibutod eno

3 Hule S . B R. . 

4 PRODUCCION TOTAL Incluye Hule Nifrilo) 
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TABLA 2. 1 ESTRUCTURA DEL CONSUMO DE HULES ( mei.) 

ANO HULE NAT. 

44. 9

HULE SWT. 

52. 3

OTROS HULES

2. 81 960

1 961 36. 3 60. 6 3. 1

I 962 34. 7 62. 7 2. 6

1 963 35. 8 60. 9 3. 4

1964 36. I 62. 1 1. 8

1 965 37. 4 60. 5 2. 1

1 965 32. 2 65. 1 2- ' 

1 967 31. 2 66. 6 2. 2

1 968 33. 2 64, 3 2. 5

1969 37. 3 60. 8 1. 9

1 970 35. 5 63. 4 1. 1

1 971 36. 0 _ 1 63. 3 _ 0. 7

TABLA 2. 2 ESTRUCTURA DEL CONSUMO DE HULES SMTETICOS ( 010) 

1966 1 967 1968 1 969 1970 1 971

Hule S B R 67. 0 69. 4 61. 9 59. 6 63. 6 60.5

LOex SBR 8. 1 8. 7 9. 9 10. 8 10• I 16

Pbíbutoáieno 10. 0 9. 0 12. 7 13. 3 1 O. 7 12. 5

Húe Nitrio 2. 0 1. 7 2. 0 2- 1 1. 7 1. 4

bUe Butio 6. 5 5. 5 6. 4 6. 6 6. 8 7. 6

Neopreno 3. 4 3. 3 4 9 5. 0 4. 7 5. 6

Poiisopreno 2. 4 1. 5 I. 4 1. 9 1. 6 2. 0

Otros 0.6__ 09 09 0 6 0. 8 -- o,] 

TOTAL 1000 100. 0 100. 0 1 1000 100. 0 IO0 0
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AÑO GRUP01 (%) GRUPO 2 (%) 

1966 8 7. 1 12, 9

1967 88. 8 11 . 2

1968 86. 5 13. 5

1969 85. 8 14. 2

1970 86. 1 13. 9

1971 83. 3 16. 7

TABLA 2. 3 ESTRUCTURA DEL CONSUMO DE HULES. 

GRUP01 GRUPO 2

Hule SBR Hule Nitrilo

Látex SBR Hule Butilo

Polibutodieno Neopreno

Polibutad i eno

Otros . 
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APLICACION 1970 1974 1981 1985

Resinas ASSY SAN 190 1 203 2 328 4 072

Copolimero Estireno

But. Hule SBR . 
17 410 26 836 51 249 78 031

Copolimero Estireno

But. Látex SBR. 
920 1 600 5 554

21 416

8 973

29197Hula Polibutodieno 6 160 9 342

Hule Nitrito 71 599 1 07 0 1509

TOTAL 1 24751 39580 81 617 121 782

TABLA 2. 4 USOS PRINCIPALES DEL BUTADIENO ( TON) 

APL ICACION 1970 1974 1981 1985

Resinas ABSy SAN 0. 77 3. 04 2. 85 3. 34

Copolimero Estireno

But. Huta SBR. 
70. 34 67. 80 62. 79 64. 07

Copo limero Estireno

But . Latex SS R

3.72 4. 04 6. 8 7. 37

Hule Polibutadieno 24.89 23. 60 26. 24 23. 97

Hule Nitrito 029 1. 51 1. 31 1. 24

TOTAL 1 100. 00 100. 00 100. 00 100. 00

TABLA 2. 5 USOS PRINCIPALES DEL BUTADIENO (% TON ) 
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65 67 69 71 73 75 65 67 69 71 73 75 65 67 69 71 73 75 65 67 69 71 73 75

PRODUCCION IMPORTACION EXPORTACION CONSUMO APARENTE

GRAFICA 2. 5 CONSUMO APARENTE DE BUTADIENO ( TON ) 
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AÑ0 PRODUCCION IMPORTACION EXPORTACION C. APARENTE

1 965 273 273

1 966 534 534

1 967 13 208 13 206

1 968 20 913 20 913

1 969 22 278 22278

1 970 27 347 27 347

1 971 27 740 27 740

1 972 31 240 31 240

i 973 32 818 32 818

I 974 35 991 35 991

1 975 22 037 21 552 7 489 36 070

TABLA 2.6 CONSUMO APARENTE GLOBAL DE BUTADIENO ( TON) 

ANO MILES DE PESOS

1 965 873

1966 1 608

1967 38 086

1968 55 200

1969 59 797

1970 75 999

1971 65 644

1972 67 61 2

1973 83 51 1

1974 221 304

1975 149 924

TABLA 2. 7 VALOR DE LA IMPORTACION



I — ova1 10 dio

TABLA 2. 8 CONSUMO Y PROGRAMA DE PRODUCCION

TONELADAS) 

1976 197 7 I g78 1 979 1980 981 982 19 984 1 985

CONSUMO

En la elaboración de

Hules S 8 R 29 085 32 575 36 482 40 858 45 759 51 249 57 397 64 282 70 938 78 031
Látex S BR 1 650 2 650 3 650 3 650 4 829 5 554 6 367 7 153 7 650 8 973
Polibdtadiena 13 232 14 722 16 287 17 924 19 634 21 416 23 270 25 187 27 165 29 197
Resirws A B S 1 044 1 232 1 454 1 717 2 024 2 328 2 677 3 079 3 541 4 072
Hule Nitrito 642 1 719 790 945 1 1 037 1 1 070 1 070 1 301 1 401 1 509

TOTAL

OFERTA

Producción

45 653 51 899 58 663 65 094 73 283 1 81 617 1 90 801 q1 002 110 695 121 782

Planta 1 44 000 49 500 55 000 55 000 55 000 t35 000 55 000 55- 0-00-T55 000 55 000
Planta 11

30 000 30 000 30 000 30 000 30 000
Planta III ( 1983) 

22 000 49 500 55 000

PRODUCCION TOTAL

DEFICIT

EXCEDENTE

44 000

1 653 1
1

49 500

2 398

55 000

3 663

55 0• 

l0 094

55 000

18 283

85 000

iax

85 000

5 801

107 000 134 500 140 000

I — ova1 10 dio

TABLA 2. 8 CONSUMO Y PROGRAMA DE PRODUCCION

TONELADAS) 



125 - 

A PEND i C E III

PROGRAMAS RE COMPUTACION
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AIII. 1 AJUSTE DE PARAMETROS. 



L

L

L

k. 

L

L

L

L

L

L

L
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1, 

0 Y ( 5) t', 

LuN.MU4 lUPr J U T 0 1 U V - Pr -1
l;, i, ELIST / FlrZL/ AAPi3!3, i' rí' CLIOPPCVAP
i i,. ELIST I'J( L/ V( 1)# VLIQ, L) PCVLPV( 2), VVPPPDPCVV

i4Ai,,ELI, T / CF/ 1, 61\ TO, CFLlrj? CI- V,4P# DPCCF

L( LIACIUt4 L, - L , itNTIS MARLLLJ

CANIbIO DE W40ADES. 

1 , 91 GA o uti3

lf, 

IEWLRATURA EN URADOS KELVIN

99

vOLUMEN EN L/ GMUL

00u HEAD( Sr9¿) W-1

PREbION

lí- WiA. EQ. O. 0) o0 TO 800U

SI IDV= 1 LA PRESION ESTA EN ATmOSFERAS

LA[) ( b' 9á) Iri> 1 lt)rl lí)V

SI 1DP= 2 LA PRESION ESTA LIm LP/ IN2

KL ib( 5# 4'+ 4) AICP[ 3TCPALFAPbETA, T(- 
ouu KlhD( 5# 4) 1 uíTO- flpTP( V( I) PI= 1, 2) tACROYPCPO

UNYERATURA

humTO= 0

u0o REiiD( 5, 4) TPP,( V( I), I= 1# 2)# AAP[ 3b

Si IDI= 2 LA TE.- PFRATUi4 ESTp4 F1' GRADOS CFNTIGRADOS

i,[,/ -, TO = AjUATu+ l

51 IDI= 3 LA TEMPEKAWKA ESTm Et! GRADOS FAHREN14ETT

Si IGI= 4 LA rEMPEKATUr< A ESTA Erl GRADOS PANKIN

NOMENCLA1 URA

P= PRESION EN ATM. 

T= TEMPERATURA EN GRAUOS K. 
V( 1)= VOLUMEN MOLAR DE LICwllInO EN 1/ GNInL. 
V()= VOLUMEN VOLAR DE. VAPOR Ebl L/ GMOL
AU0#13CRO= VALURLS 11,41CIALE5, nE LAS CnNSTANTES A," 
A= PAkAMURO DE ATRACCION. 
U= COVOLUMIN. 

Y= uENSIDAD REnucIDA. 

Z= Ln1- FICIENTE ÚE Cu' 1PRESISIlIr)AD

CANIbIO DE W40ADES. 

UNIUADC.5 RE(4UERIDAS EN LA ECUACION SA! TIS* GIRONI* mARFI- Li**** 
flkE!>IGN EW ATMOSFER. 45

IEWLRATURA EN URADOS KELVIN

vOLUMEN EN L/ GMUL

PREbION

SI IDV= 1 LA PRESION ESTA EN ATmOSFERAS

SI 1DP= 2 LA PRESION ESTA LIm LP/ IN2

51 IDP= 3 LA PRESION ESTA EN Kn/ CM2
UNYERATURA

SI IDT= 1 LA TEMPFRATUi4 FSTA EU GRADOS KFLVIrJ

Si IDI= 2 LA TE.- PFRATUi4 ESTp4 F1' GRADOS CFNTIGRADOS
51 IDI= 3 LA TEMPEKAWKA ESTm Et! GRADOS FAHREN14ETT

Si IGI= 4 LA rEMPEKATUr< A ESTA Erl GRADOS PANKIN



c

t- PRESION Y TEMPERATURA

77 IF( lL) 7. Eu. l. AND. IDP- EQ- I) 60 TO 88

CALL UNIUPT( PPT) 

88 PRINT III
PRINT 20# NDAT0vP# T#( V( I) vI= lr2) 
KONT-': O
R= 0. 082ob5

Oou AA= ALFA* EXP( T/ TC*( l.- T)) 

C Bb=( T/ TC- T)* BETA/( T/ TC- 1.) 

1- CALCULu JE VULUMEN Y DE PRESION

uu0o CALL VULIWAA# BB# PoToDLIG. pPCLIQ) 
CALL vvGAS( AA, BB , P# TrOVAPPPCVAP) 
VLIG= 1. 10LIQ
VVAP= 1. 1UVAP

CALL CFuGtR, 1 ToPeVL10FAA, 8B. CFLIQ) 
CALL Chiju( RoTtP . VVAPrAA# bBvCFVAP) 
UPCVL=( 01)- VLIGU01)* 100- 

UPCVV=( 02)- VVAPUV( 2)* 100. 

CALCULU JE Lo45 FUNCIONES A MINIMIZAR

FI= PCLIO- PCVAP
uPCLIG=( P- PCLIQ)/ P

UPLVAP=( P- PCVAP)/ P

1- 

k. CALCULU JE LAS DERIVADAS DE LAb FUNCIONES

j= v ( 1) - njb
ñ¿= v ( 2) + UB

k 4 . + V t 1

Yk,)= BL)/( 4.+ V( 2)) 

yyj=( 1.- Y( l» 

128

L SI IDV= 1 EL VOLUMEN ESTA EN LTIGmOL
si IDV= 2 EL VOLUMEN ESTA EN M3/ KG
SI IDV= 3 EL VOLUMEN ESTA EN CfA3/ KG
51 IDV= 4 EL VOLUMEN ESTA EN FT3/ LB
SI IDV= 5 EL VOLUMEN E -STA EN FT3/ LBMOL
51 IDV= 6 EL VOLUMEN ESTA EN CM3/ MOL

ko VOLUMEN- 

IFUDV. EQ. 1) Go To 77

CALL UNIi) AD( Vtl» 
CALL UNIUADW2» 

c

t- PRESION Y TEMPERATURA

77 IF( lL) 7. Eu. l. AND. IDP- EQ- I) 60 TO 88

CALL UNIUPT( PPT) 

88 PRINT III
PRINT 20# NDAT0vP# T#( V( I) vI= lr2) 

KONT-': O
R= 0. 082ob5

Oou AA= ALFA* EXP( T/ TC*( l.- T)) 

C Bb=( T/ TC- T)* BETA/( T/ TC- 1.) 

1- CALCULu JE VULUMEN Y DE PRESION

uu0o CALL VULIWAA# BB# PoToDLIG. pPCLIQ) 
CALL vvGAS( AA, BB , P# TrOVAPPPCVAP) 
VLIG= 1. 10LIQ
VVAP= 1. 1UVAP

CALL CFuGtR, 1 ToPeVL10FAA, 8B. CFLIQ) 
CALL Chiju( RoTtP . VVAPrAA# bBvCFVAP) 

UPCVL=( 01)- VLIGU01)* 100- 

UPCVV=( 02)- VVAPUV( 2)* 100. 

CALCULU JE Lo45 FUNCIONES A MINIMIZAR

FI= PCLIO- PCVAP
uPCLIG=( P- PCLIQ)/ P

UPLVAP=( P- PCVAP)/ P

1- 

k. CALCULU JE LAS DERIVADAS DE LAb FUNCIONES

j= v ( 1) - njb
ñ¿= v ( 2) + UB

k 4 . + V t 1

Yk,)= BL)/( 4.+ V( 2)) 

yyj=( 1.- Y( l» 
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I i A e =e . * 1, fL T I I, h * ( 

N.(..+ 2.* T( 2)- Y( 2)** 2)/( V( 2)*; Y,** 4)))-( f,A*( I./( V( I)* Wl** 2)- I-/( V( 

Y( I)** 3) A 1- Y( l))** 6)-( AA/( R* T*( V( I)+ BB))) 

I- 

L,- JLL)LIlh DL LAb LCUALlUNt.S

I-, T % A=— F i / Gi- 1 X 1
L) LLTAb=- rl/ Dl- lA2

L CC).. VLR6t:ijCIA

Lp tA iSlFi) LL- l. UE- 03) C -u TO 3UOO
iFti,,il,(P)r, LVL). LT- I. O. Al. O. A, 3S( OPCVV). LT- 1. 0) rO To WO

L. 

tl iju Loi- VERvL ESTIr-JAR NUCvo, PARAMETPOS A Y Fl

AA= AA+ uFLTAA/ VA

bF,zbbiuFL. TAB/ Ub
Kvi, T= U10+ 1
lFtKONI. T. 5u) U0 TO 70uO
u, To ( IUo

Au" i, t, i JT ol

r,, i 0 40# 1.-,,', iutKui,litPELTAA,(, LIAB# AAPPB

I- 

L L LLULO DEL. cuEriLictaE nL FU(, ACTDAD

ALL Ct- ilu(,, JPPPVVAi', AApt)btCF VAP) 

i, LCF=( CFLI,)- CFVAP)/ CFLT, i* lnu- 

w- r, iTL( r- F1' kL:) 

r, ITE( t,, vuL) 

ou, 

W, 4Li pAiput, CFL, Q) 

Lf - L C, ;,(,, vTFPP4'. AP, AA, bb- C VI, P) 

i TL I

Jou ir - LT .... ;", Y vo TG ' WOU

uv loub

0 U, , T
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91 UliMAT 1 l,;¿ Flt) -0) 

9 ebt, MAT ( Fl U - 0¡ 
444 f- utsMAT 151- lo -u) 

311 ) 
hr lo u) 

1-(,. ¡ Al

3. i ut, MA1

4u buHMAT 15 Av 15* ¿, k - 14# 4M. ts o/) 

5u
LI01r5x, lDTF Y PÑ

1 Uj; mAl- inA. ' Pk. LIC' PbX, IPCVA11* w9,ko ' Fll fX, InIF W P
f, Via., ) 

1,:., jNj j//#,+ rjAp CALCULADOS* -// 1

d- tor,, AT( br-15 b) 
71.. f- uW-ii,T(/ P20; 1' 1- 0 CU14VEMIC-1) 

Ik, JE LOS PAPAMETROS AA Y BB DE LA ECUACI
u(. ', 

TG# Psx
il bvt, f, 1AT ( SA, li)íM04X, IPkF51uW ot)X* ITEMPERATUPA1 # 4X# ' VOL nE L

N ' 1VO1- ic Vé4p1) 

bo 1 v - AT ( IIJA - ' vikLCII uL LAS FutCTurIES A k- INIP-117AR CUAÑPO AUN NO
1- 101PhXPIF`CAL VAPIP10XtIF11) 

LtIA St19,;WTI-- A H,, CL CA! RIO [ it. UNIDADFc nE PPRFSTON Y TEMPERATUPA

Tj uO

14. 7

ot, TO un

1- 

i L, PEÍ, i  Tu i, A

bV k- TU(. Lt) u# 1

lo, I= f
u--; To 1> 0- 

20L

u re, ( Ii

3u 

bu T,) 
4U 1=:/ 1— 

So, u, J11, u!_. 

j, ElIMt. 

LÍ: j,- 
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SuuROUIINE UNIDAD( VOL) 

cUMMO( q IUYrIUTrIDVrPM

ESTA SUBRUTINA HACE CAMB10 DE UNIDADES DEL VOLUMEN

4 60 T0( 10P2Ur30r40r50r60) rIDV
lu VOL= VOL

GO TO 70
2u VOL= VOL* PM

60 TO 70
3u 140L= VOL* NM/ 1000. 

60 TO 70

4u VOL= VOL* PM* 28. 3168466/. 453. 6
u TO 70

5u VOL= VOL* 28. 318466/ 453. 6
UO TO 70

6u VOL= VOL/ 1000. 
7u LOhTINUE

RETURN

Li i, 
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t, UL,H, JU1I-4L PAKAM( A# B# ZvAIJpAPvbPFNrAK1J) 

IN.I' LICIT uOt) tjLE PRLCIS1014 ( A - HPO - Z) 

u I F, Et4S 10,, AP ( 2 ) dP( 2) # A I J( 2p2) PZ( 2) tAK I J( 2# 2) 
14iw,ELIST / AA/ APBPZPAIJ

oRITE( rjplll) 

Lill FORMAT( IUXrlu('*') P' P A R AM' tlO('*')) 

UU lu I= IFN

L) u 10 J= Itf-4
I u A jj( I r%j ) =u . 01j+ 000

UO 11 i=iF11

11 Aji( Irl)=AP( i) 

uo 14 I= ItN
K= I+l

KK N + I

IF K LQ. KK Gu TO 14

Uo 12 j=KPN
Al, j( jpj)=(l. U- AKIJ( I, J))* SuRT( AP( I)* AP( J)) 

AI, J( JPI) ZAIJ( I, J) 
12 Loi4TINUE

14 CO, TINUE
A= u. 01)+ O

t3= u. OD+ D

LO 13 i=lpN
b= b+ L3P( T)* Z( I) 

UU 13 j=I, N
A= A+ AIJ( i, J)* Z( I)* Z( J) 

la CONTINUE

wRITE( 6pAA) 

kETURN
Ew

UOUBLE PhECISION FUNCTION PCAL( APB, D, T) 
IMPLICIT UOUbLE PRECISION ( A - HPO - Z) 

C i, AMELIST/ AA/ AVbtDpTvPCAL

L oNITE( 6# 111) 

Ill FURMAT( IUX# IU('*') F' P C A

h= 6. 20b5U- 004

VL= B* D/ 4. OD+ UOG
IF( YE. uE- I- 0U+ 00U) GO TO W

L= K* T* U
I. CL+ UOO+ YE+( YE** 2)-( YE** 3))/( 1- 00+ 000- YF)** 7

L= A* D* u/ tl. ou+ 000+ b* D) 
PCAL= C* F- E

I ovhiTt: turAA) 
r' LluRt. 

lu dKITE( up. 20) Ap1iFPCALpTpDp1E

4 rCAL- *** of/ bX, 6D20. 7) UtmAT( JUXp'-*** PRuGRAN1.A DLTr-141DO Et

t TUP

LNU
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C- 

3

I

ul

k., 

u2
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UIAWU*l I14L Vuul, S( ApllvPrTrRH0rPt- VAP) 
i' li' LlCIT [)'..'UuLL- t' RLCISIO' ( A - HPO - Z) 
4Al, LLlt.T / A;,/ i- rRvRH-,jtPCVAP

A ' 19110( 1* v)) 

I,. i = U

L," - t'/ ( K* T

UL= O. Ou+ u

LJR= D
F XL= P- PCAL ( A F IJ t DL P T) 

F Xl(= P- I' CAL ( A F o p Df, v T
IF( FXL* FXi,') 5p3p2
UR= DR4l. Ub- 0ul* D

li-41 = 110 + 1
IF( lj4T. LL. 10U) GO TO lb
v, l iTL( up2ol) 

CALL EXIT
iTLR= l

IF ( FXL. Ht . rl . uo+ 0 Go TO 4

X- I= DL

FXL= O. UD+ O
UO TO 6

A2= Dli

FX2= U. LID+ O
oo TO o
bo 7 ITEt<=IpuuU

A; ez ( DL* FAH- DI 4FXL) / ( FXH- FAL) 
FX4= P- f, CAL( A# bvX2pT) 
iF( DAbS( FX2)- LL. I. U- 4) GO TO 8

IF( FX2* FAL. L[. U. OD+ O) GO To 6

OL= X2

FXL= FX2

bU To 7
DR= X2
F xf,= Fx; 
Coi, TINUE

V, RITE( oo,202) 

CALL EXIJ
Rl io= X;,, 

PC v AP: Z- - i X2
FoKMA1( lUXtt***** INT EXLEUE IuO EN

VORITE( uPAA) 

VOGAS ****'#/) 

F OhfAAT ( I U X I TER MAX I MA EN VOGAS: 

HE F URN

Ela; 
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t)Ui, ROUTI14E VULIQ( ArBvP# TvRHOvPCLIQ) 
IMPLICIT DOUBLE PRECISIO14 ( A- H# O- Z) 

NAMELIST / AA/ ArBpRHOrPCLIQ

tf WRITE( Opill) 

Jlj FORMAT( IUX# 10( 1*')#' V 0 L I oltlO('*')) 

INT= O
k= b. 20u5U- 00k
U= 4./ O

U= u. 5DO* L) 

UR= D
UL= DR- b. OD- 002* D
FXK= P- PCAL( ApBtDRPT) 

15 FXL= P- PCAL( A# BPDLPT) 

IF( FXL* FXR) 5# 3p2
2 UL= DL- 5. 0D- 0U2* D

IF( DL. GT- 0. 0U+ O) 60 TO 10
c WRITE( br2O4) URPDL

WRITE( b# 203) 

CALL EXIT
lu INT= INI+ l

IF( 114T- LE. 100) GO TO 15

WkITL( bP201) 
CALL EXIT

3 ITER= l
IF( FXL- NE. 0) GO TO 4

X2= DL
FX2= 0. GD+ O
Go TO b

4 X2= DR

FX2= 0. UD+ O

70 TO b
t) uo 7 ITER= l, bOO

X2=( DL* FXR- DK* FxL)/( FXR- FXL) 
FX2= P- PCAL( A# 8# X2pT) 
IF( DAbS( FX2). LE. 1. 00- 001) GO TU 8

PRE= P- FX2
IF( FX2* FXL. LT. U. OD+ O) GO - TO 6

UL= X2
FXL= FX2
GO TO 7

6 UR= X2
FXR= FX2

7 Cot. TINUE

RITE( b#,e02) 

LALL EXIi

Rhu= X2
PCLIQ=P- FX2

ul FOFiMAT( IUXv'***** INT EXCEUE 100 EN VOLIG ****' tl) 

u2 FOKMAT( IUXP'*:*: ITER MAXIMA EN VOLIQ:*:*') 
u3 FOhMAT( IUXPI***** EXPANSION EXCESIVA *****') 

j4 roKMAT( lOXt' LjR = ' vE15. 8p2x,' Di- = I& FI5. b) 

okiTEWPAA) 

I' L i URN

r-lqu
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AIII. 2 OBTENCION DE 111 Y n2
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iMPLICIT üOUULE FtRECISION ( A—HrO—Z) 

PRGGRAMA PARI CALCULAR OMEGA ( 1. Y 2) EN LA ECIJACION DE

ESTADO DE SAIJIS—GIRONt—MAi4LLLI

ESCRITURA DE LA FINALIDAD DEL PROGRAMA

DATOS DÉ ENTRADA

REAJ( SolZO) Xl#X2PERRE

l.o LALCULU OE LAS FUNCIONES

LOOP = 0

U - Fi = ( X1—X2)** 4 + 2. 0*> C2*( 2, o* xi** 2+ 2. 0* XI* X2—X2** 2) + ( X1—x2)* 

1( Xl*( XJ—Á2)** 3—xl** 3—Xl*- k2* X2—XI* X2** 2+ Y2** 3)/( X1+ 4. 0* X2) 

F4 = 2. 0* X2*( 2. 0* Xl** 2+ 5- 0* Xl* x2—X2** 2) + ( X1—X2)** 2*( XI*( X1—X2) 

1* * 3—Al** J—Xl** 2* X2—Xl* X2** 2+ Á2** 3)/« X1+ 4. 0* X2)** 2) 

C LALCULO ul LAS DERIVADAS PARCIALES DE LAS FUNCIONES : Fl o F2

PFIX1 = 4. 0*( X1—X2)** 3 + 4, 0* X2*( 2. 0* Xl+X2) t ( X1—X2)* l( 4. 0* X1— 
lAk)*( XI—X2)** 2- 3., U* XI** 2- 2. 0* Xl* X2—X2** P) I( X-1+ 4. 0* X2) 4, 5. o* X2?i

2( xl* lxi—iK2)** 3—XI** 3—Xl** 2* X2—>J* X2** 2+ X2** 3)/« X1+ 4. 0* X2)** 2) 

i' FIX2 = — 4. ov( X1—X2)** 1 + 2. 0*('!!. O* xl** 2+ 4. 0* XI* X2- 3. 0* X2** 2) 

lixl—X¿)*( 3. 0* xl*( X1—X2)** 2tXl** 2+ 2. 0* Yl* XI- 3.( I* X2** 2> 1( Xl.+4. 0* 
2X2> — b. U* Xl*( XI*( X1—X2)** 3—XI** 3—XI** 2* X2—X. J* X?** 2+ X2** 3)/« 

VF - X4 4. 0* XI+ 5. 0* X2) + « X1— X2)/( XI+ 4, 0* X2»** 2*« X1— 

2. 0*( X1—X2)* 5. n* 

2A¿*( Xl*( A1—X4)** 3—Xl** 3—XI**¿* Á2—XI* X2** 2+ XP** 3)/« X1+ 4. 0* XP)** 3) 



117 - 

PF2X2 = 2. 0*( 2. 0* Xl** 2+ 10. U* XI* X2- 3. 0* X2** 2) - (( Xl- X2)/( XI+4. n* X2
1))** 2*( 3. 0* Xi*( XI- X2)** 2+ Xl** 2+ 2. 0* Xl* X2- 3. 0* X2** 2) - 2. 0*( xl- X2

2)* 5. 0* Xl* iAl*( XI- X2)** 3- Xl** 3- Xl** 2* X2- Xl* X2** 2+ X2** 3)/(( XJ+ 4. 0* 

3A2)** 3) 

LESARRULLO DEL ALGORITMO DE NEWTON RAPH50N DE CONVERGENCIA
MULTIVARIABLE DE ECUACIONES NO LINEALES

UETER = PFlXI* PF2X2 - PFlX2* PF2XI

UXI = ( F2* PFIX2 - FI* PF2x2)/ DETER
UX2 = ( Fl* PFeXI - F2* PFlXl)/ DETER
ANI = UXI + Xl

X142 = uX2 + X2

IF( ABS(( XNI- Xl)/ Xi). LT. ERRE. ANU. ABS(( XN2-) t2)/ X2). LT. ERRE) 

lGo TO 30
LOOP = LOOP + I

iF( LOOP - GT. 50) GO TO 25

xi = XN1

X2 = XN2

GO TO 20
ARITE( bP125) 

b0- TO 35

4t) X2b 4.* X2

X3 (( Xl** 3+ Xl** 2* X2+ Xl* X2** 2- X2** 3)/(( XI- X2)** 3)- Xl)*( XI+ U.* Y2) 

w RiTE( oPI30) XI- X2rFl#F2pPFIXIPPFIX2pPF2XIPPF2X2tDETERPDXIPVX2

NPXl,. l#Xk2PLOOPtERRE# X2BPX3

5b STuP
115 FORMAT ( llilrl-,(/)13UXP' PROGRAMA PARA CALCULAR OMEGA ( I y 2) PAR

JA LOS PARAMETROS QUE APARECENIP// 30XPIEN LA ECIIACION DE ESTADO
2UE SAf. TIS- GIKONI- MARRELLI' r6(/)) 

140 FORMAT ( 2FIO- O , E15- 5) ' 

125 FokMAT ( o(/) p30Xp' EL PRObRAMA No CONVERGE EN 50 ITERACIONES') 
1. 50 FORMAT ( 20XP' Xl IPE15. 80// 20XrIX2 = PPE15._89// 20XPIFI =' PF15. 8

N,// 20XPIF2 =' tEl5. d,// 20X, lPFIxI =' rE15. 8#// 20XPlPFIX2 =" EI5- 

Nb,// 20XPIPF2XI =' PE15. 8P// 20APlPF2X2 =', E15. 8#// 20XPIDETER ='# 

NLjb. 8P//, UXP' DXI =' tE15. 8t// 20XP' DX2 ='# El5. 8t// 20XP' Xt4l =' PEI

Nb. bp// OX, IXN2 =', El5. 8#// 20XPILOOP =', T5t// 20XP# FRRE = lPFi5. 8

Nl// 20X- 1, N2! i z', El5. 8p// 20XPIX3 = ' PE15. 6) 

LNU
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AIII. 3 OBTENCION DE LOS PARAMETROS CRITICOS



25
00

UJ

y0

95

13 9 - 

1SLIz,. Y ti AtAA z4a1 Q dlbTr-,- ktL eE ur— 

UIMENSION ATC( 50) rCTC( 50) 9APEL( 5094) rPC( 50) rTC( 50) 

PROGRAMA PARA CALCULAR A( TC) - B( TC) 

ESCRITURA DE LA FINALIDAD DEL PROGRAMA

WRITE( br80) 

KEAD( 5r85) NCrR

UO 25 I=1rNC
READ( 5r9U) ( APELIIrJ) rJ=104) rPC( I) rTCII) 
ATC( I) = 0. 4018833*( R* TC( I) 1** 2/ PC( I) 

UTC'( I) = 0. 10499951* R* TC M /PC( I) 
rlk1TE( br95)( APEL( IrJ) rJ=194) rPC( I) rTC( I) rATC( I) rBTC( I) 
FURMATl1111r6(/) r30Xr' VALORES DE LAS CONSTANTES A r S EN EL PUNTO C

ÑIRITICO' r/ 130Xr' DE LA ECUACION DE ESTAn0 DE SANTIS- GIRONI- MARRELLI
Ñ' rb(/) r31Xr' PC ( ATM)' r8X'' TC ( K)' r8Xr' A( TC)' rI1Xr' B( TC1' r// 1

FOnMAT ( 15rF10. 0) 

FORMAT( 4wbr2F10. 0) 

FOkMAT( 4A6r2F15. 8r2E15. 8) 
STUP

tN(i
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AIn. 4 DESCRIPCION DEL EQUILIBRIO LIQ- VAP
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li-PLICiT UOUuLL PRECISION ( A— li# O— Z) 

ujj.iE:, jSiO, i Al<(,)# AKIJ( 2- 2) @AF)( 2) PBP( 2)# PV( 2) PX( 2) tY( 2) PZ( 2) 

t4Ai-,ELIST / AA/ l, tTKFACPPVFCRICO

i4A,'-,ELI5T / bF,/ Ai' rBP

140XLI, T / CC/ F-XRPFXL# PKtPLPXFY-11
N0 ELI, T/ UD/;, KIJ

It,=O PflLSiUfJ uL PURL)WAP IC= l PtiESIUN rlE ROCTO

I, joN-ENCIATUPA- 

tj= l, UVLI O LIF COMPONEIJES. 
AKIi = PATAMETRU DE INTERAC(. 10N. 

AP = PAtANIETRU DE COMPOwE14TE PURn. 

tip = HA1, AMETRO DF COMPOWF14TE PURP- 

L AIJL Z l' Ar%AMETROS 131liARIOS HARA LIOUIDO- 
1 AlJu = HAmAMF`TROS BIPIARIOS HARA VAPOP
L PV = ililLSIN4 UE VASPOt< uE COMPONFNT¿ S PUROS. 

AK = RELACION :) E DISTI<IBUCION. 

z = C(, I., Pk) SICIOPJ ESTIMADA. 
x z: co, moslciorj FASE LIQUIDA. 

y i co...POSICIoti FASE VAPOR - 
YC t CuoFIG51C10: 4 CALCULADA. 

rK = TEmPLPATU!4 Lti GRAuOS KELVIrl. 

FAL = FACTOR DL CORRECCION DE TEMPERATURA. 

hl,,L;( Srlu) rioIK9FAC* Wv( 1) PI= loN) 

KL/ 4)( 5# 1, J CKICO
000 I= lo!, 

Tk,, ATC# iTCPALFobET

ii,ZT,lJIC

vi, TibUE

t Tl:( upo! 

m,* TE( u,¿
t,) 

100 I= lv:, 

lije j=lol, 

i u L) kii, i i ( 1 , j j = o
JK=[ i— 1

uo I. J2 izzipi, 

N= 1 + 1

u.z; llik

j2 .., i TE ( t, t,) 

0u

un



L' ur-'=' J. u I li - 
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jF=ri- i
2u3 1; IvJi

u3

IlLRP=u

VL;: WV ( I J P' J I "d * p ( 1

Iv ( IC hE . u QU TO t,'- Ofl

o. ki TL ( t, ?-: Ll

iu5 17LI,'A= u

i, i— PE
LZPR- i - UL,-() u I

10 LALL tiri( F)(. t pi f PX@YPTK, LHICoPFACPAKrPPPBPPII, AKTJ) 
LALL Ut, L( FX PPLIAPYoTr,, CRICOPFACPAKtAP, i3PPtIPAKTJ) 
t. HiTE( uPL0

IF ( FXL* Xfl) 5# 3# 2

if ( LjA(-,S(- XR). LT. l)AbS( FXL)) Go TO 6000

f' LZPL- 5 . ii,-nu2* Pv
11 t PL. UT - F' V (, -) ) GO TO 21 U

i. f,, L Ti: ( u v ) b) PL
k7u TU !, OUU

U() u p.,,= pf 4!,. ujj- f) u2* PE

l[-( PH. LT- PV( l)) GO TO 21U

nf I TE ( t, * b) PH

vu TU bnuf, 
ITL87-1

It:( FAk. rJL. U. U(-+ 0lJ0) 60 To 4

A2 PL

A= u . u D+ U

U TU o

A 2 = Pk

FA= O. U0+ U

u I Q t' 

LG 7 ITE14= 1PWIC
A 2 = ( PL * F A k- Pt% * F X L.) FX i, -- X L

L,,, L F urlC ( FXe rX2tXp Y tTK tCRiCurt- AC PAK, AP, BPPMPAKTJ) 
1 ( LAll) 0 XP) LL. CRICO) OU TO R

V( FX2* FAL. LJ- 0. UU+ U) uO TO u

t' L Y- e

FAL= i: X? 

k; L- TU 7

F x
I Lui. T! l- uF

I TE ( u P ;, 4 ) 

L# LL LAIC

Zwo

u 3ul JZI" l

l i.FITL( uvL4) jv,(% J) vY( J) PA( o) PAr,( J) 

w.iTE( utlb) t-- tTK

TU 12UD

Uou Dl up
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FObMAT( Ibr5Xp5F10. b) 

lo FORMAT( Ib, SX# 7FIO. 5) 

11 FORMA1( 8F10. 0) 

i¿- FORMAT( F10- 0) 

1. 5 FORMAT( 3XPICUNIPONENTEIPSXPIZ( I)' 010XP' Y( I)' 010XI* X( I) TrloXP

Ñ/ 3X* 61( 10-)/) 
1.+ FORmAT( Itir4D15. 7) 

S FORMAT(// 15XPIPRESIOIA CALCULADA = 1# 015. 7# 2X, 1ATM?/ 

Ñ1SX,' TLMPERATURA =,, D15. 7P2XPIGRAD K') 

0 FORMAT(/ 115X#' CALCULO DE PRESION DE BURRUJA1// 1) 

i FORMAT( 1/ 15X-' CALCULO DE LA PRESION DE POCIO'///) 

25 FORMAT( lHlrl4X#IAPLICACION DE LA ECUACION DE SANTIS- GIRONT- mARRELL
ÑI *///) 

3ü FORMATt/ 5X91*** ITERX EXCEDE 50****) 

ál FORMAVIbX- 1*** ITERP EXCEDE 50***') 

3¿ of<MATI/ 5X,**** ITERY EXCEDE 50***') 

34 FOHMAT( JOX,**** ITERACIONES EXCESIVAS EN EL CALCULO DE PRESION DE 8
ÑURbUJA*** 1) 

55 FORMAT( lÜXvi*** PRESION FUERA DE LIMITES**** 110XPIP= 19F10. 4) 

555 FORMAT( 8FIO. 0
ENij

SUbROUTINE CFUGMIJ# CF, DPA# B# ZPAAPBB# NCPTPP) 
IMPLICIT DOUnLE PRECISION ( A- H# O- Z) 
DIMENSION A( ep2) vB( 2), Z( 2) 

NAMELIST / GO/ CFPD# ApBPZPAApBi3pTtP
NAMELIST / RR/ AlPA2# ZCPVPBBPD* A, BPZPAAPNCPTPP
wRITE( bplll) 

Ill F0RMAT( l0XplO('* v). 1C F. 0 G M' vIO('*')) 

R= 6. 2065U- 002

Y= bB*[)/ 4- CO

ZC= P/ 0* T* D) 
LF1=( 4. ou* Y- j. DO* Y** 2)/( l. DO- Y)** 2

CF2= B( I)*( 4. 00* Y- 2. DO* Y** 2)/( Bi3*( I. DO- Y)** 3) 

LF3= 0

UO 10 J= lpijc
10 CFa,= CF. 3+ Z( J)* A( J, I) 

i- F,:,= 2. uo* CF3* ULOG( 1- DO/( l. DO+ BB* D))/( P* T* BB) 

LF4= i3( 1)* AA* ULOG( 1. 00+ BB* D)/( R * T* Bi3* BB) 

CF5= B( I)* AA* Lj/( R* T* BB*( l- DU+ bB* D)) 

CF= CFI+ CF2+ CF3+ CF4- CF5- DLOG(. ZC) 
i- F= QEXP( CF) 
ARITEW,, G) 

RLIURN

Lm, 
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P4L FUI A- 0- R o IT - ^ P yo FP PC r, o V o AV - lP# BP, t', A K Ti

Ir-PLICIT bOIbLL P, WC1510i, ( A– IIO– Zl

ulkEH510-1 ^(,) PY( 2), AK( 2), YV( 2) PYC( 2)# AIJL( 2r2), AlJr-(2, P) PAYIJ( Pl 

N) , ¿ kp ( 2) . oP (?) - 

t ír:,ELIST/ AA/ 1

Uu

MKM= u. ul, fe! 

Y v ( J) = y M

LALL 1

ALl= AL

uLi= tiL

L4LL VuLlú( A, LL, PE, TK, PIIULPHL) 
LékLL Fi R,; M( A., UGPY, AIJGPAPPFIPPI PAKIJ) 

mbl= M- 
ubl=36
CALL VuGAS( AGobrPPL* TK, RIJOU, PG) 
r, u¡,= u
U() 10 j=1014

CALL C Uubi( JPFL, IktlüL, AIJL#tjPPXPALlo[ 3Ll# NpTK, PL) 
I— LL Ct- k. i. I, i( jvFVPKrIUGPAIJGPbPPY, AGlp[ 3GI oblPTKoPG) 
AK( J)= I- LIFV

YC( J)= AK( J)*^( J) 

l WAbStYVM– YCM). LE. CH) KUN= KON+ 1

0¡ J, I, UE

lV( KOM. EU. 1, 4) GO . ru 25
l Uí..= O. UD+ u

Ljo 11 j=-L, f4

Yv( J)= YC( J) 

e ( J) 

u(, 12 j=l, ii

Y1,= Yc ( J) / SU1,1

Y( J)=( I. UD+ 000– F)* Y( J)+ F* Yi 

bUM= U. uD+ 000

uu 13 J= Ir[J
1, 5 Sum= sum+ 1 ( J) 

00 14 j=loN
1. lé y ( 0) = Y ( J) / Sum

lM/,=LTLkX+ 1

lF ( IILRA.(, T. I>U) GO TO 50ü

U() TO u

bufm= o . UD+ 0

úO 26 J= 1, 14

YM= X( J)* AK( J) 
bus= sum+ Y( J) 

LIL) 27 J= loll
y ( J) = Y ( J) / SUM

l , r,= l . OL+ uua– sul., 

wi, lTE (u P AjO

KLTURN

b. o wRITEtu,: jO) 

u t- 0101AT( JUX, 9*** ITERX EXCEDE bO***') 

MLL

LNU
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APENDICE IV

CALCULO DE LO PARAMETROS a y b DE LA ECUACION DE

ESTADO SANTIS— GIRONI— MARRELLI A LAS CONDICIONES CRITICAS. 

D¢ 1a acuxion ¿ Q

z_ ,+ 4} 1% 

a= .( 7) 

al\,l

hac¢ nao

c a rro lando ¢ i yc; mw- t

1} 4,
4z-

y'_ ti k 1

J ly 11
y

4  - 1 b4  
e i 6 8Z  4 ¡

a- 
1

sal 8
i

9

n= 
6

8 / g
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6q" 3
k66U2, A\ 2u- ' N) 
4T - 6 ) ° 

cua án  

tr + T + 
12T - R 

sus uy¢nao \
al5 ¢ cuac on¢s ` N y 531 ¢ n 1a awac cr ( ll

168z2+ 482z- 83

l- 

4- B\, = 14
13+ 

3( 4.
1Z

e1+ 3 42
giZ} lB>

3 

16j
1 = 

b4 z' - 48 ' + 12 9, 2 ( 13) 

73 = ( z` 8z) 14iL3- 488 Z+ 12g2- g31 18) 

64es 471e?_°+
12g2z3- a3-72

i64laz- 4862z;, 
1263 2- 

8;! 36 62 :z 3 , 11

AM23- 48g 2+ 12 6` 
63) = 64 A'- 48 A8; 12 A627 - 

I2, g> 64 3 k6 az A' át2 - g' 1 = 64 24+ 16 6-.; t 4g2 2 - 6

64 67.3 + 16 62i2 i 4

1Z4+s) Ikk Z3- k 1. is-ZZ+ 462z- g3I = ; z Ot 8( B73, 2OB: L 2t 3123 z- 

64\ (
21) 

sus uy¢náo ` as ¢ cuacion¢ ` 1, 20  211 ¢ n a ¢ cuació ( 15

6432°  
8a9i3- 2oe2z2-

3g3z- kG4 = 0 ' Z2 
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4 z6+ 74( 166- 64)+ i366=+64A- il 11)* v(kkc- 46Ail- 2o w) 

z (- g°+ \ 2 Ni'- 3V) } (- A63 - k z41 = o l2 e.) 

QY irQ,sándo\2 ¢ t 150 Um¢.` 

64( s'+ ( s° 1161.- 64 i2n , J.- ( 64 a - 3(, 6` _ $0 4T > + 

pJ1 \ p
p1

n vo1Gm¢ naa «--,¢ 117- n¢ ; 

2Lóa- 

4 61 a ks ` 64 b' 

a\,

Z- ó4 - 

3? V-k)+ (_ a\;; \., Q(\ = 0
I

z6, 

1( o 64 4 l r ? 

QV\ ¢. 1 urylo c Aue, - b" 

z - zcl
lu - U, -) = o

Z,%) 

ci¢ sarroll ar. do a Q.cuac on ` 2) 

1c5 - Z' 1zQ) a 10 Z2 Z4' 1 + 5 Zc° - 2.` o

z' a+ - ZZl10zc') az( 5Zc.41- 2,
s =

o(( 

i ualanao \ as ¢ CUaccor\9s ` 2 y25) co¢ 4( c1Rn Q a co¢,\ C\¢ n¢ . 

I6 4 T\ 4

kei7c = 5 Z i 3 Ai2> - 1i & = t 4 15 - 1 4 l 32) 
a. 3A

I
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3yi3 33 

ib bq 64

8° 
A63 s4 

64 GA

9 ¢ CUc G6Y1cn 30 3k, 32 ` 93 y 34> y

3 ncó n as C c, A, B ca\ rax aQr o a ¢ U1zGOY1QS z¢. 

c,¢ \ a ¢ cuaaon c ( L

C35 

ii = \ - 

5 :¿c

5u i vv\¢rdo ab- <i acaacZon

4
pot= A°- 4o c- 226<

Z-\ q+ 45a 

Il5 :.< - 4

A = 23b cLi\ 15 c-\ 

10: z = 13 3A q 
5455:zc

B ( 34, S5-. c- 6- pSz:1.+ 36Lc1

T l 1

a 3l2'

s57ict-
1\ 6-¿c,-) r,Su- 1.- 2-45icZa3oz.) 

4

7 60
Á J

3Gl
lc' 2i 5o - N \- A3b - 44b Z<- + 36 39 

na\ mann¢ 

2+60 Z<' = 2- i + 440 7,_ - 3(0 = o

kU8o 7c3 - 865 -¿

cZ + 
22o -zc - k% = o ¡¡ 

L",- ii3 V.

cz+ + 
7c - ` _ 0 `

45) 

216 54 ba
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7 , 
Tv 1 e

á, ac a c

IIX In

1 a l

a 
S - 

a 
s

C- áv=) T— C ( s,), 

aJ , 
is

k aP 1 _ 1, _ z 4ii

i 1 óv ) t v v= 

Y ts= av
II
ál

1 av= U _ 

láv- n

Vv, 

v 

f. 

1 w -),  

á, ac a c

1 a l a= 

C- áv=) T— C ( s,), 1) ( Y

a\ CdY\C O \ a5 COC C K̀\OnaJ C\Q., 11 

bQ

v

1  t

TI

áz

Vv, 

á= z

av= b } 22

v
u3

Ub
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hac ando n camlo%o d¢ vaña`o¢ aca o¢ c
a 

d ¢ 1a acuar-Ñon

ccn onc¢ = 
m — 

yv = 
yn

1

Su uy¢n io ¢ v\ ¢ cuackCA Via 1

m

YYI

M13 (

U - m l 
5. 

n onc¢bI \ 
1 m

2

lr- YY 13 ( 3lrti Zrny+ mt I- lU VY1 Uz VYIZÜ-\ l 13 I3 1J- VY 

1 _ av  v- m

a. 6 - 2m Zyt+ 2vhv-
mz 

Qal

ZVV\ - ZvZ+ Zvr, u- vht
3

us- m a

2m les- mi( 4y+ Zm> - 8U t. 6mv + 4vn Í

a =,
T

lcr- m15

ZA
a = 

4 m) 

l -So) 
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a - 2a2: z.).

ya uL - vv C( + 
nAoncaa ; 

a t 1 -- 2 m mY Z

a711 ( U- m14( rt4vn1= 

óISL) t ( U- 4yn) S g v+4m1' 

ar a1 1, d man ana\ . 

15i, 

Pc

u a\ Uraa cJaco

sc = z`1sc - bac mei
T

c

y-k, U, ><- 

i M, 
c n

Tc', m ctc : a m= Tc - 

5,- m) s

C

22 c = = 1 R, T. = n, 

YT. 

1
l a , - n=)' — a, 4 4 AZ

Sc
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Zm 2yGZ+ Zmgc- mx
aár

Z< Gr, - m) 9
x 2

Za /, 

Z 1L z \
C Z

RIZ <

L \
T< SL1

2 R, -a.,. 

2

l
Z

Q6zl\\ 
d v JZL ( n, 

skm- auy¢ndr, \ a ¢ n

2R2
2R,z4 2R, Qz-

nzz 

jc R5 < 
x

4. -a

1 = Z n z Z a,=.+ Z a, ft= 

iz,- a,)
4

dvz /
Í< 

fOUL
1 L

axi, - 4 n 2u"* Smy, - MI _ Za

ÍC 
L `

Gx /
1 

C c n Z TZx 1CZ

PG 

z
z x

Z 1Z
Z

QRZ 2 Q , iSR,-az- RL c — 

C)( fz / 1c lR, - RZ) i

Gz
I e, , 4az)

3 4L~vci

63) 
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p = 2 12, 2 R,L i 5 a, -a. - 11

LZ_ 
a. (

66) 

nl--0,) 5 ( na,+ 4- aY,) 3

c a a acuacion ( GAl - ba. -} <zn¢ 
Z. 

z - a Z ( z a,'+ 211, .a L - - a. Yl + i _ a,' % 1L i-CLa 4- 14 - a,"- - fL ,: S - AZ ) 

21tz 2lt, Z+ Ztz, IL̂L-

1LiY} 
R,3+

11iz1is{'
n(

a,-a..Z-« a:; - 

a.) z rLLlZ1L, t+ 2o, 1LL- QL1 + 

n, -a. 

áa `a ec-U. Jon (Q) -.- e ouzaKQ

FZ_ O= 2RL 2CL,L.4Sn,ne- n Y_ i ( IL,°+n,'1La n,Rsx- nL3- 

la - IL ,, ) ' ( A + 4 -a,), I ( a, - Sz,) 
a

J

i= 2Rzr2 t; hcL, sLL- 1Zi - rI-A-1

11 l , { 4 Y1
I l 111 ` 


	Portada
	Índice
	Resumen
	Capítulo I. Introducción 
	Capítulo II. Generalidades
	Capítulo III. Modelo Termodinámico de Equilibrio Fisico
	Capítulo IV. Discusión y Conclusiones
	Bibliografía
	Apéndice

