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RESUMEN

En el presente trabajo se plantea el uso de la -
ecuacién de Santis-Gironi-Marrelli para estudiar el com-
portamiento termodindmico en las fases vapor y liquido -
de un sistema formado por hidrocarburos Cu.

Al aplicar esta ecuacién de estado, se encontré-—
divergencia en los pardmetros descritos por los autores
con aquellos obtenidos con las constantes universales de
la ecuaciédn.

Con pardmetros 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 -
termodinamico al igualar fugacidades de las fases liqui-
da y vapor.

La ecuacidén de Santis-Gironi-Marreli no se reco-
mienda para uso directo en el disefio de columnas de des-
tilacién extractiva, ya que esto exige el conocer una --
gran cantidad de datos de saturacién durante el proceso-

iterativo de célculo.
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INTRODUCCION

El aumento en el consumo de elastémeros ha originado
el crecimiento de la Industria Hulera, en la cual el 1-3 -
butadieno puede considerarse como un producto importante,-
ya que los polimeros obtenidos a partir de éste, constitu-
yen un alto porcentaje del consumo y produccién total de -
hules.

El 1-3 butadieno puede obtenerse a partir de la frac
cién de la corriente C4 del petréleo, sin embargo, ésto no
es sencillo, ya que la mezcla consta de componentes con --
puntos de ebullicién muy cercanos. por lo cual se plantean
dos alternativas de tratamiento, a saber: Superfracciona--
cién y Destilacién Extractiva.

Un aspecto importante para los cdlculos de balance -
de materia y energfia es contar con propiedades termodindmi
cas de los componentes y mezclas del sistema en estudio, -

éstas pueden ser descritas en términos de correlaciones ge



neralizadas, combinacién de modelos de solucién y ecuacio-
nes de estado, o bien, de una ecuacién de estado para todo
el intervalo de densidades.

Por todas las alternativas anteriormente mencionadas-
se tuvo la necesidad de hacer una revi ién de los métodos-
existentes que se pudieran aplicar al problema de separa--
cién de los hidrocarburos C,.

En este trabajo se presenta dicha revisién y su andli
sis: del cual surgié la ecuacién de Santis-Gironi-Marrelli
como la m&s atractiva por su aplicabilidad a todo el inter
valo de densidades y por su supuesta sencillez al mencio--
nar el uso de solamente dos parémetros.

También se presenta el estudio de la ecuacién 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 cdlculos en disefio de co--
lumnas de extraccién.

Finalmente se presentan los resultados obtenidos de -
este andlisis asf como las recomendaciones y conclusiones-

gque resultan de éstos.



CAPITULDO II

GENERALIDADES

En el presente capitulo se trata el problema General
del Equilibrio Liquido-Vapor, asi como las metodologias -
para el cdlculo del mismo, a saber: a) Una Ecuacién de Es
tado que describa tanto el comportamiento de la fase Li--
quida como el de la fase Vapor, b) Una Ecuacién de Estado
para definir a la fase vapor, acoplada a un Modelo de So-
lucién para la fase Liquida y c) Mediante Correlaciones -
Generalizadas.

Se plantea también, dada la importancia del producto
en la Industria Hulera (62), el problema de la separaci 6n
del 1-3 Butadieno de los Hidrocarburos C4, en el cual se-
aplica el Método de Ecuaciones de Estado para la predic~--
cién de las propiedades Termodin&micas requeridas en los-—

cdlculos de Balance.



2.1 PROBLEMA GENERAL DEL EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR

En vista de que gran parte de los procesos Industria-
les consisten o incluyen la interaccién entre dos o mds fa
ses,se analizard el mecanismo.

cuando dos o méds 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, se dice que las fases estdn en equilibrio (48) --
donde las composiciones dependen de muchas variables a s3a
ber: Temperatura, Presién, Naturaleza y Concentracién de -
las sustancias involucradas.

Ahora, si se considera un sistema cerrado (no hay in
tercambio de masa con los alrededores) el sistema estard-
en eguilibrio cuando solamente puede experimentar cambios-
no espontédneos, ésto es, cuando no existen o estdn balan--
ceadas todas las fuerzas o potenciales tendientes a promo-
ver cambios en el sistema.

Si la temperatura y la presidén permanecen constantes
el cambio de Energia Libre (56) es cero en el equilibrio, -
asi de la expresién:

4G =-57ST+ VAP 3 4" an, -+
Sed‘\ » Veap az/u-“’dn-‘@*... 21)



a v 4 P comtanies resdta c&,\m‘.

aG-3 u dn " Z a8 dn s o
pero pars un sinlema cerrado

Zdn" = 340’
\-\ Por \b \an\o

M M

= Q

a

Fe™

A2 AL A

Esto es, si el sistema estd en equilibrio, el Potencial

Quimico (4 ) (definido por Gibbs (48) de cada conétituyente,
es iqual en todas las fases (55).

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

diante la relacién:
/q-\-/q.‘. W B/ (z:3)

En donde tanto la fugaci dad como el potencial guimico-
dependen de la temperatura, composicién y presién del siste-
ma.

Para componentes de una mezcla ideal, la fugacidad se-
r4 igual a la presién parcial; si se trata de una mezcla de-
gases reales, la fugacidad representard la correccién con --

respecto a la idealidad.



Tomando la ec. (2.3) para dos diferentes fases:

il L
,u.ie—,u?e: ’Q-‘ \V\ S\@/ i:@

como
a

(oINS #i@
entonces
,“-lca# WY \n i’.a —V\oa = /J-i° & +» XA \V\ S,\@/_p\oe

Asumiendo como estado de referencia al componente puro

a la presién y temperatura del sistema se tiene que:
pe - ©e e ; _\j_\va . Q.‘u @
por lo tanto
R e (2.4)

La ec. (2.4) es equivalente a laec. (2.2) y representa
l1a relacién del equilibrio entre fases.

A continuacién se aplica esta ecuacién al problema del

equilibrio entre un ligquido y su vapor.



20020 EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR

La coexistencia Liquido-Vapor puede evaluarse me-
diante la relacién de distribucién en el equilibrio de fa

ses (17) definida por:

La expresién de Ki en funcién de las fugacidades -

es:
 B/v
K\ = _—‘L—-—l—
T /a; (2:6)
K =-£\L/fu.\<'. (5_)
'(:'\v /_Pt\\ ks 'L
il du Vi 2.1
b \e3

El coeficiente de Fugacidad (48), es usado m&s -
frecuentemente para la fase vapor. y el coeficiente de ac
tividad (48) para la fase liquida; por convencién el sim-
bolo (%Xj) es usado para representar la fraccién mol en --

esa fase. y (yi) en la fase vapor.



Para el cdlculo del equilibrio Liquido-Vapor existen dife-
rentes métodos, dependiendo del sistema a tratar, de la -—-
disponibilidad y confiabilidad de pardmetros y del mayor -
entendimiento que se tenga ya sea del comportamiento de --
las fases por separado (Teorfa de Liquidos) o del fendmeno

interfacial de coexistencia:

1. Una ecuaci6n de Estado para representar tanto la -
fase vapor, como la fase liquido ( 48,57,23 ).

2. Una ecuacién de Estado para la fase vapor acoplada
a un Modelo de solucién (48), que defina la fase -
Liquida, y

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

En las préximas secciones se hace un breve estudio de

dichos métodos.
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205102 ECUACIONES DE ESTADO

Para definir el equilibrio Liquido-Vapor se hace uso

de la condicién de igualdad de fugacidades en ambas fases:

Bis D (2.8)

El coeficiente de fugacidad tanto en la fase liguida
como vapor, puede ser obtenido mediante una ecuacién de esta
do que tenga suficiente exactitud y generalidad (que cubra -
todo el intervalo de densidades incluyendo la regién de dos
fases).

Las Ecuaciones de Estado pueden clasificarse en dos-
tipos (48):

1. Si el volumen es expresado como una funcidén de la-
Temperatura, Presién y Nimero de Moles, la ecuacidn
es explicita en Volumen.

2. La presién expresada en funcién de la temperatura -
el volumen y el nidmero de moles, es una ecuacidén --
explicita en presidn.

Definiendo

- L/ P \mp —A (28

V=0

Para el primer tipo de ecuaciones (48):

14 =
gy ,f I\U-\-—‘-‘% 4? (2.40)

;



Para las ecuaciones explicitas en presién (48):

U In g ,[m Ud?/an».> - D_l};\( - Uz (z.41)

TN Mg v

Con estas ecuaciones y la ecuacién de Estado se de-
terminan los coeficientes de fugacidad en ambas fases y -
asi se puede aplicar la ecuacién fundamental del equili--

brio. En este caso los parédmetros de la Ecuacién deben --

ser ajustados con los datos experimentales.

2123 ECUACION DE ESTADO - MODELO DE SOLUCION

El Equilibrio Liquido-Vapor se puede tratar también -
definiendo el comportamiento de la fase vapor con una ecua
cién de Estado y el de la fase Liquida con un Modelo de So
lucién que se vale del Coeficiente de Actividad.

Podria decirse que el Coeficiente de Actividad (48) -
es el factor de correccién del comportamiento de las solu-
ciones reales con respecto a las ideales (Ley de Raoult) -
() 1lo cual puede ser descrito en términos de Funciones-
de Exceso (*) (48).

(*) Funciones de Exceso son propiedades Termodindmicas de-

las soluciones que estédn en exceso &n comparacién con-
la solucién ideal vs. (48)



o R

para soluciones ideales

Yi= A
entonces
QA= X4 (z-16)
En este caso la ecuacién de trabajo es la ecuacién-
(2.7) donde se supone a la fase liquida como incompresi ---
ble, sin embargo en esa ecuacién puede incorporarse la co-

rreccién de Poynting (48,42).

2.1.4 CORRELACIONES GENERALIZADAS

Para la representacién del comportamiento de todos-
los gases y en todo el intervalo de densidades van der =--
Waals (8) expresé que los puntos criticos (*) para todos -
los compuestos son puntos correspondientes, eligiendo cier

tas invariantes como pardmetros reducidos.

I b . .
= - P e Ne = o (2:06)

en donde para dos gases reales 1 y 2

Tes

_\-\"‘ =T\"z ‘) —?f‘\ = _Pl"'z % \!r\ = \Jrz (2\“\

(*) Punto Critico (8) es el Estado de Presién y temperatu-
ra en elgque coexisten las fases liquida y vapor, te--
niendo como coordenadas, Temperatura Critica (Tc), -~
Presién Critica (Pc), Volumen Critico (Vc).



Con lo anterior puede expresarse una ecuacibén de Esta-
do en su forma reducida que no contiene cantidades depen---—
dientes de un determinado compuesto, por lo que se les cono

ce como Correlaciones Generalizadas:

Pe= $(TeNe) (248)

Generalmente para este tratamiento se utiliza la ---
aproximacién mencionada en la seccién anterior con la salve
dad de que los pardmetros tanto de la ecuacién de Estado co
mo del Modelo de Solucién se determinan con pardmetros redu
cidos o sea, aplicando el principio de estados Correspondien
tes. asi la ecuacién de trabajo para determinar el equili--

brio sigue siendo la ecuacién (2.7).
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252 ECUACIONES DE ESTADO

La representacién, relacién y prediccién de las pro-
piedades Termodindmicas de las sustancias, puede ser desa
rrollada, mediante una ecuacién de estado (48) que puede-
describirse como una relacién de equilibrio, en ausencia-
de campos de fuerzas especiales, entre la presién, la tem
peratura, el volumen y la composicién de una sustancia, -
que puede estar pura o en mezcla uniforme.

Se han desarrollado miltiples ecuaciones para descri
bir apropiadamente los datos experimentales. La compleji-
dad y el nimero de constantes empiricas depende de la pre
cisi6én deseada y/o requerida, el intervalo de densidad y-
condiciones de trabajo (aunque en algunas ocasiones la =--
complejidad no implica precisién).

Si se dispone de una Ecuacién de Estado adecuada que
tenga suficiente exactitud y generalidad, puede cubrirse-
todo el intervalo de densidades (incluyendo la regién de-
dos fases).

Mediante el uso de una ecuacién de Estado para todo-
el intervalo de densidades se tiene la ventaja de que la-
expresién de fugacidad (48) serd la misma en el equili---

brio (sin tener que recurrir a las actividades (36) para-



la fase liquida). eliminando asf 1la heterogeneidad en el
tratamiento de las desviaciones con respecto a la ideali
dad en las dos fases,lo que causa frecuentemente discre-
pancias en el punto critico.

Para las Ecuaciones explicitas en presién (gque son

las mads frecuentes) se tiene:

0N \ncj; - /V[(a? )‘_\ e ?__\;— N- Rimz (2.&%\

dn. Vv
Evaluando kig—a puede obtenerse la expresién
d N N.T, I\')=K

para los coeficientes de fugacidad en ambas fases.

Ahora bien, para definir el equilibrio se tiene:

-"w = i\\_ (2 103

Piv - %L . f-..= Dy Ry 4

Y u.’“\
(i)\\. = -—£L 3 &\.\L - St)'\\?\. X4
Pods
é'\v—b‘d \{'\ = ¢'\\.—?\- A KZ.ZZ\

A continuacién se mencionan algunas de las ecuacio
nes de estado mds conocidas.
La Ecuacién general propuesta para el comportamien

to de los gases ideales (35) es:

PV = V\—QT (27.3)
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Esta ecuacién fue desarrollada de la observacién del -

comportamiento de los gases a bajas presiones, sin embar-
go, cuando la presién es elevada, no se obtiene una des--
cripcién real. Un factor que expresa la desviacién con --
respecto a la idealidad es conocido como factor de Compre

sibilidad (2). (26)
3 (224

Z~
Y

Siendo Z=1 para gas ideal (aquél que satisface la ec.
(2.23) ).

A mayor presién 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-
sidéa como una funcién que incluyera las fuerzas de inter-
accién entre las moléculas (fuerzas de atraccién y de re-

pulsién), gquedando la expresién P como:

. X 3 (225)

b S

E1l término (v-b) proviene de la falsa suposicién 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 él 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. ===



(2.25) se obtiene una presién menor que la esperada para

un gas ideal.

2520 ECUACION DE REDLICH-KWONG

La Ecuacién de Estado de Redlich-Kwong. fue propues
ta por primera vez en 1949 (51) y es cominmente considera
da como la mejor ecuacién de estado de dos parémetros ---
(27,67); es usada para el cdlculo de propiedades volumé--
tricas v térmicas para compuestos puros y para mezclas --
con buena exactitud. sin embargo. su aplicacién para ----
equilibrio Liguido-Vapor d& pobres resultados.

La expresién de la ecuacidn de estado es:
S s G

w5 T\h‘\r(&!*b‘

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

(zze)

~ificado fisico que el pardmetro (a) esta relacionado con
las fuerzas intermoleculares de atraccién y la constante-
(t) d& una indicacién aproximada del tamafio molecular. Es
tas constantes, estan relacionadas con las constantes eri
ticas por:
neR’ Tf_-

P (226)
as W\

1)
e
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Para mezclas las constantes (a) y (b) estédn definidas

como dependientes de la composicién de la siguiente manera:
S mezda = Z\Ej Yi Uy 3§
a“ = (a\ a)) \/Z
b mezdls = 21 Wi b)

La ecuacién de Redlich-Kwong ha sido modificada desde
diferentes puntos de vista: Modificando la dependencia del
pardmetro (a) con la temperatura (68, 4,58), variando la -
forma de obtener los pardmetros (70) o bien, adicionando -

términos de correccién a la ecuacién original (51,52).

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

Giorgio Soave en 1972 propuso una modificacién de la-
ecuacién de Redlich-Kwong, expresando la constante atracti
va como una funcién de la temperatura en una forma mds ge-
neral. (60)

'P- ‘QTB _ a&’\“)\)) (.2_21‘
L slu+

a‘\\T\ = a.—_-\mh\
donde «;(T) es un factor adimencional que se convierte en la
unidad cuando T = Tcj.
. \
wi(T) = 4o m (V- ™)

m . L2l -\
V- o4 M



Sadare

2
m - 048 + V53 w; - 0.436  w;,

teniendo para las condiciones criticas:

2 2
3 (M) = 2a = 042343 E:_
<
b'\ = 0.0866 Q—\—Q.‘
3

\

2.2.3 ECUACION DE ESTADO DE PENG-ROBINSON

La ecuacién de estado propuesta por Ding-du Peng Robin
son en 1976 (46), es una modificacién de la ecuacién de van

der Waals en el término de atraccién:

PP L Pa

e
vlurb) = \;Lu-\:)

g a(™) (22%)
- RACES s i L\ )

En el punto critico los pardmetros se definen como:

a(Tc) .o 48324 RE

T
LT ) = oo%R N
?ﬂ
donde:
a(—‘\ = a(—\n\ "(L—\-r‘\u\)
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que es la misma funcién usada por Soave (60), reportando pa
ra las sustancias examinadas la siguiente expresién para el
pardmetro <« :

PO

o= 03364 + V5A2206 w - 026992 w?

2.2.4 ECUACION DE ESTADO SANTIS-GIRONI-MARRELLI

Esta ecuacién fue desarrollada en 1976 por Santis, F.
Gironi y L. Marrelli (57) y tiene la forma de la ecuacibén -
de van der Waals, combina un modelo de esferas rigidas (48)
para el término de repulsién, con el término de atraccién -
modificado, teniendo para el factor de compresibilidad la -
sigﬁiente expresién:

\ Eau?
7 = Y 4 ;\ 4 a (229
Lxey RT(u+%)

donde

Y= L/4ae
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2.2.5 ECUACION DE BENEDICT-WEBB-RUBIN

La ecuacién B.W.R., propuesta en 1940 es una de las
que mas aplicaciones ha tenido en la industria del petr6-
leo, a causa de que fue deducida y probada con datos de -
hidrocarburos. (6). Contiene ocho constantes que varian -

de un compuesto a otro, su forma explici ta en presién es:
P:Q“\p;(%ﬁ'\-t\,-g}_\f‘ s pwesy e
e (R aplver) 4 st €

Las reglas de mezcla publicadas por los autores son:

= {2‘ i Ao'\\’l \1
(2w B )

2w ™)

a= (2w 3-\\”)’
e L
(3w
3wty

;(\ Xi ¥ »
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2.2.6 ECUACION DE BEATTIE-BRIDGEMAN

L.a ecuacién 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 expresién para la pre-

sién es la siguiente:

P\ =RV K\t . B.k\- %)1 \\- -\CI—T\ K (\— —av—> (z.31)

2.2.7 ECUACION VIRIAL DE ESTADO

La ecuacién virial fue propuesta por Kamerrlingh --
Onnes (2) en 1901, explicando las fuerzas intermolecula--

res mediante mecdnica estadistica.

VISR - 61 R 6 R (2:32)
U G$*

En donde las funciones (3 (T), y (). . ., se de-
nominan coeficientes viriales y son funcién unicamente de
la temperatura y pueden relacionarse con las fuerzas de -

atraccién y repulsién entre las moléculas, expresados co-

mo una funcién de las distancias intermoleculares.
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2.3 MODELOS DE SOLUCION

Para la representacién del comportamiento de la fase --
ligquida, se han desarrollado ecuaciones tanto empiricas como
semiempiricas que describan la dependencia de la composicién
y la temperatura con el coeficiente de actividad y se cono--
cen como Modelos de Solucién.

La relacién entre los coeficientes de actividad de los-
componentes individuales en una mezcla puede ser representa-
da mediante la ecuacién de Gibbs-Duhem (36), gue es una ecua
cién fundamental en la termodindmica de soluciones, que per-

mite correlacionar y extender los datos experimentales.

SAV-VdP + 3 n dpi =0 (2.33)
3—?\4\_\ QXQE
2 %, dm, =0

Para soluciones reales puede escribirse en términos de-
funciones parciales de exceso, COmO:
Z \p\dv?\ie -0 (234)
\
La aplicacién de la ecuacién de Giggs-Duhem puede verse
con claridad mediante el concepto de energia libre de exceso
de Gibbs (48), que estd relacionada directamente con el coe-

ficiente de actividad mediante la siguiente relacién:

;“;'Q"\ Wn g (23%)
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Por el teorema de Euler (47)

M: Z n W @36)

se tiene que:

Q= W Zwlny; @233)

- Se han desarrollado algunas expresiones matemdticas para
relacionar la Energfa Libre de Exceso con la Composicién,
que mediante la diferenciacién de la ecuacién de Gibbs -
Duhem dan origen a los diferentes Modelos de Solucién, -
para obtener los coeficientes de actividad a cualquier -

composicién.

€
Ry = kéc“ ) (238
an, TR, Ny
A continuacién se presentan algunos de los Modelos
de Solucién m&s conocidos, con el objeto de hacer patente
la gran amplitud de eleccién que se tiene en la represen-

tacién del coeficientd de actividad.
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2.3.2 ECUACION DE MARGULES

Este modelo (48), es uno de los mds frecuente mente -
usados para la obtencién de los coeficientes de actividad.
Para sistemas binarios la expresién de la energia libre -

de exceso para la ecuacién de dos sufijos es:
e
q - Ak (239)

Obteniendo para los coeficientes de actividad:

2

RY \n ¥ = M-

’QT\Y\XR Ay, s

En la ecuacién de tres sufijos se tiene:
d)' = ke \A*B(\-\(z\-\ (241)

Tn\hx‘=\h*33\hl—4513

. (2.42)
Ty, = (N-3B107 ¢ ARy,

2.3.2 ECUACION DE VAN-LAAR

Esta ecuacién hace un estudio de los cambios termo-
dinamicos ocurridos durante el mezclado de los liquidos~-

e
puros (68), proponiendo para q :

c\: 230 ¥1¥Xa 41 42 (2.43)
Y\%\ **L*l

A: 2§|a\7_ ‘\ B=2§z Q
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Entonces:

Wl e hlie k&
LR R L"“ = \ "
W g, =e(\~—‘§"‘j-z

Los pardmetros A y B puede estar definidos en funcién -

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

A% /b,

2 My 2
B= B\ iv_ al’
_ 5, \07.

La modificacién de Carlson y Colburn (10) define nuevos

pardmetros:

Au B
2.5@3T

—AZ\ = _L
.30 A\z—T

Obteniendo para los coeficientes de actividad las expre

siones:

\ B,
P

\0§ \Q‘z ’ -&1\ _

'\* N Lu_ :
% A2

La extencién a sistemas ternarios de la ecuacién de —---

(z.48)

Carlson y Colburn fue hecha por Wohl (72)
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z -

- (B () s ()

YoXa K;A_:__é_a‘ (L“ N - [V _‘é.‘z_j /P\ ., __AL

3

hi\ b\ ‘2

.

En donde debe satisfacerse:

Roe oy e

Au ‘Xaz A\a

203083 ECUACION DE BONHAN

(2.4¢)

» Yy &—‘\l
Ao |

Esta ecuacién (34) es la extensién para multicompo-

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

Para sistemas Ternarios:

Va Uy \ 2
T Mx\ C (e B+ % hse By ‘3
(4 A A Yy 3% '\MY

) Vo
T\V\xz = (X A 8o 4 X3 Ase &B)L
by g v 4 N k-’szjz

&Y \M ¥5 - (Vn A Bs\‘/z+ Mz Bsa\/lll
(‘/n Ay 2% Yz + Xs A‘t\ &

(2 A}S

Teniendo las siguientes relaciones para los pardmetros:

A‘S A
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2.3.4 ECUACION DE WILSON

La eaiacién de Wilson (34) representa gran parte de las
soluciones ligquidas no ideales con buena precisién, excepto
a las soluciones electroliticas y soluciones que exhiben --
una miscibilidad limitada. Esta ecuacién representa la ven-
taja que adn en sistemas de multicomponentes sélo requiere-
pardmetros de interaccién binarios.

Wilson propone una expansién logaritmica para la ener-

gia molar de exceso.

Q" “z v \n \t}h Ny “'s\ (2-48)

L)
En donde:
B T
W= W exy |- & g = A
6" ™
s
Obteniendo para los coeficientes de Actividad de multi
componentes:
n n '\
T e D N S D I T (249)
3=t

ey ?:‘ Y.) A ‘S

Que aplicada a sistemas binarios toma la forma:

\V\X\z-\n\n»ff\uxl\pm( Ne N2, 1

% N X N2y N +Xe

In 8‘: = _\n \\1\l Al\z\\‘s\- x\\ \\\z _ I\u
™ A““ A;(‘l“&
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La ecuacién de Wilson tiene la ventaja que sélo involu-
cra dos pardmstros por binario: (A -Au ) ¥ (Mi-Xj) v la su
posicién de la independencia de los pardmetros con la tempe

ratura.

2:3:5 UNIQUAC

Este modelo es uno de los mds recientes .(32) para ---
predecir coeficientes de actividad y estd basado en el mode
lo de Guggenheim (48) que estd fundamentado en su teorfa --
cuasiquimica de mezclas liquidas,lo que dad 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 tamafio y forma de las moléculas en la mezcla) y-
una parte residual (gue toma en cuenta a lasenergfas de in-
teraccién)

\y\ Mi o \V\ y"c BN \M Y“\z (.2'50\

(*) Guggenheim (28) desarrollé para moléculas de igual tama
fio que forman mezclas, la teorfia Lattice (48) que expli
ca 2l comportamiento del estado liquido consideréndolo-
como si fuese un sélido en estado cuasicristalino, en -
el cual las moléculas no se mueven cadticamente como en
un gas, pero donde cada molécula tiende a estar en una-
pequefia regién (aproximadamente el espacio en que vibra)
El modelo cuasiguimico del estado liquido supone molécu
las en un arreglo regular en el espacio (regilla=L&tice).
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n y“\né’_A_d) \ng\_;)._ ?_‘i i “ilj sy
n X"\Z - é?’\ [\- In Rz.‘ STS \"')'\(\ - 23 K@:) Ty /?, e‘zks\l (2.52)
il (5.‘\“ /?é)i\"s
qP‘= TN

?rs &

r\-!—,. AN X“‘s'\v—\ui;}

2.3.6 UNIFAC

Este modelo (58) tiene las mismas bases que UNIQUAC -
y toma la misma parte combinatorial, los pardmetros ( r;)-
Y g; son calculados como la suma de los pardmetros de volu

men y &rea de grupo (R.) y (0Qr) (estos valores estén tabu-

lados) (53).

In ¥ e \Mj\‘;‘ ' (253

o)
Ty = :5 Vk jQ;
w B »

(O
§\=2vc Q‘_

%
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La parte residual toma el concepto de solucién de gru-

pos, quedando como:

Wyt o5 K\n T, -\n r“”\ (254)

A

2:3.7 MODELO NRTL

Este modelo fue propuesto por Renon (54) y estd 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 expresién para -

la energia libre de exceso es:

o)
=

| S

= [Cu Ga 4+ Cwn Ga \ &255\

X, +%, Gz, VEPEVN €Y

Donde:

I éll B éu 9 (bt §‘1_ C‘t"

= y =

A A\
\n G, = - o T 5 \V\ Gz = - A2 Gl

Obteniendo para los coeficientes de actividad:

it X\ = X ; &G ———Gu \1 = S G
£ L & \Y\~¥1Qz\ (Yz*Y\GhAI

[ 2
\“ Xl = \l|z Cn, \———G'Z — \ = —.__.__61‘ GZ\ .
Yo +Y Qiz (\h X Y2 G“_\)
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2.4 CORRELACIONES GENERALIZADAS

Las Ecuaciones Generalizadas (48), intentan ser v&li-
das para todos los gases,por lo que son expresadas en fun-
cién de pardmetros no dependientes del compuesto o reduci-
dos.

Van der Waals (8) eligié ciertas propiedades reduci-
das como parémetros invariantes, obteniendo la siguiente -

relacién:

Pea I (TeVF) (253)

Sin embargo, pueden obtenerse muchas relaciones del -
tipo de la relacidén generalizada (2.43) valiéndose de dife
rentes cantidades fisico-quimicas, por ejemplo: Viscosidad
reducida, Conductividad Térmica reducida, Presién de Vapor
reducida, etc.

La ecuacién de Van der Waals expresada en términos de
propiedades reducidas queda de la forma:

@\" + ‘—i{> &3\1\—— '\\ — 8% \2.‘55\
Vi
Y la ecuacién de Redlich-Kwong (8 ).

e Ar ) 0.42348
BN T ) Ve- 00866t TN (RN R (Ve b08eea DT /RN |

(259)
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En las siguientes secciones, se muestran algunas corre-

laciones Generalizadas conocidas.

2.4.1 CORRELACION DE CEAQ-SEADER

Esta Correlacién Generalizada para el equilibrio Liqui
do-Vapor, fue desarrollada para mezclas de hidrocarburos. -
en vista del incremento en la importancia de mezclas de pa
rafinas, olefinas, aromdticos, naftas y/o gases inertes --
(16).

La relaci 6n de distribucién (Ki) del componente (i) en
una mezcla es calculada mediante la combinacién de tres —--

cantidades termodindmicas:

L. (Y % (2.60)

En esta correlacién, las soluciones liquidas de hidro
carburos son consideradas como soluciones regulares (%) --
(48) y cualquier desviacién de la idealidad es debida sola

mente al calor de solucibn.

(*) Las soluciones regulares son caracterizadas por que el
cambio de Entropfa de exceso es igual a cero.
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El coeficiente de actividad es calculado mediante la
ecuacidén propuesta por Hilderbrand (2).
= z
Wy - i di-§) (z6)
RV
~ \ V2
§i o[ B - BN
N
2 aNG

Los par&metros de solubilidad y volumenes molares --
son funcién de la temperatura, sin embargo, esta correla-
cién los considera contantes, ya que el error indroducido
no es grande.

En la definicién de las condiciones de referencia, -
si a las condiciones del sistema cada componente puro -—--
existe como liquido, su coeficiente de fugacidad para el-
liquido puro estard completamente en términos de presidn-
vy temperaturas reducidas; sin embargo, gi el componente -
no existe como lfigquido puro, la cantidad (£ es hipotéti
ca v no puede calcularse con las correlaciones comunes. =
El método de cdlculo estd basado en el trabajo de Pitzer-
(*). :

° {e )
‘a\ Vi = \od? Vi A W \Gﬂ \);n (z.sz)
\ﬁ \7'.. = S(Tf. .?f\)

g s (1:\_\0

=
\e,s

(%)
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\0‘ V".m = w\—\r. ?’r\

va\= A.s k\ﬂrf AzTV§A5Trz4 Aq = \Qﬁ 'Pr +
lhs* AAT}a-h"T}‘\T%»4 ( Ne s ﬁn[ir\-vkz (242)

\6.:‘ o TR T 86803 \r - A2206 /Tr- 316224 <>

) (2.69)
- 0025 f\?r - 06 )

Los coeficientes de la ecuacién (2.49) estdn tabula--

dos (Z).
El coeficiente de fugacidad en la fase vapor es calcu
lado mediante la ecuacién de Redlich-Kwong en su forma re-

ducida (ec. 2.37), que también puede expresarse como:

P AL R M (z.65)
-k B sy

S
h =
&\s &o.&"\%

%, 1

v

25\ Yz
e ‘)

B = 6.08% .K“_
T

obteniendo la siguiente expresidn:

log ¢ = (7-4) % W (2-e7)- % [2 & - %2 W \$+ %‘3) (26e)



2.4.2 CORRELACION DE HAN-STARLING

Esta correlacién es supuestamente, aplicable a todas--
las mezclas y condiciones encontradas en los procesos de --
la Industria de Hidrocarburos, su comparacién con los datos
experimentales muestra una exactitud satisfactoria (61). Es
ta correlacién toma como base la modificacién de Starling a
la ecuacidén B.W.R resultando una correlacién consistente --—
que para el cdlculo de fugacidades tanto del liquido como -
del vapor toma la forma:

WL R (p )+ @ (Bos Bo)RT +

2 < ' . Yo 3 ) M2 {
QP 2 X [_ { Q\e-‘ A°‘\> /2 (\ _ \<_\‘\ ) _ l(o_v-SQJ) \\- K\)\ I th‘:TDBO)\ K\_\L“\

\ 2 V3
’ (Ee'\ _I‘Ed]hk\_vﬂs\%\ N —%3 [BQ\O-LB'\\\/;R—"3kal'a.‘\la_ 3 &d_\—d\\ X
i ;
P o [\-mk-w*\ ) m\awp‘\\
¥e: 2 A

Vs 2 . \Va 5 - v
N Lsﬁi is\a‘é-\\ A Lidll \ 4 —z e ka*%\(o( A

— 2
\

- e ()™ [\_am-wﬂ(\—xe“ 4 X’F‘ﬂ o

en donde las reglas de mezclado para los pardmetros son:
e Yz Ve S
A, = Z Z), ‘(\X‘) hn\ Ao) (\- \4\3\)

Bh—_ z X ?—%\

3

Gz 22 % Lo Lo{h -y
Y b}
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032 0%, D 05" 1)
L-32 %y B By -y
sty
o
cs [2wu )
d- 3w a\"’\
[2 Y &i

e

y los pardmetros est&n correlacionados de la siguiente manera:

P«.i Rei = A‘ x B\ w3

M = Mo~ B2 wy
i,

P{\TCN o At By

Phi ¥ = RaxBaw

Pii by = As s+ Bsw

. .
0cidi - Ne+Bews

e
P &y = Aaa Bawn

Pt = NgaBaws
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l_c'\ Bo'\s bt\ * Bs\n.\

N4

ﬁ-‘lé; = A\Q s+ B wi

R %

pc.‘io; = Ay x Buwi axp (—3.3 uux\
’RT Bc’\

Los parémetros Ay ¥ By (3 =1,2, ... ,11) (Tabla 2.67)
fueron determinados usando simultaneamente datos de diferen
tes parafinas normales (metano- n-octano), de un andlisis -

de multipropiedades de datos PVT, entalpfa y presién de va-

por.

VALOR DEL PARAMETRO

Aj By
1. 0.443690 0.115449
2 1.284380 -0.920731
3 0.356306 1.708710
4 0.544979 -0.27089%6
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 PARAMETROS Ay y By
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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 produccibén del 1-3 buta-
dieno, ya que este producto es fundamental en la fabrica--
cién de elastémeros.

Actualmente existen plantas industriales que lo obtie
nen por destilacién extractiva, en el cual un factor muy -
importante es el conocimiento del equilibrio ligquido-vapor
sin embargo, se tiene el problema de que el rendimiento no
es el mejor, debido al uso incorrecto del solvente de ex--
traccién.

En este trabajo se estudiard el sistema 1-3 butadieno,
n-butano, l-buteno, como el representativoc del problema ge-
neral de la separacién 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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2551 BUTADIENO

El 1-3 butadieno es un gas inflamab e, incoloro y al-
tamente reactivo, no se le considera venenoso, la concen -
tracién m&xima permisible que se recomienda es de 1000 ppm.
En concentraciones elevadas tiene efectos narcéticos e —--
irritantes sobre la piel, ojos y aparato respiratorio. Por
su bajo punto de ebullicién (-4.5 C), en estado liquido --
causa quemadura al contacto. Es fdcilmente polimerizable -
lo que genera sus principales usos que estén en la indus -

tria del hule sintético.

2.5.1.1 OBTENCION

El butadieno puede obtenerse a partir de diferentes--
métodos como son: deshidrogenacién de n-butileno, deshidro
genacién de n-butano, deshintegracién de hidrocarburos co-
mo subproducto en el proceso de obtencién de etileno, des-
hidrogenacién de alcoholes, etc. (73)

1. Deshidrogenacién. La deshidrogenacién se efectia -
mediante adicidén 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 alimina-

(43).
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QMM =N,

e \ Bolens
Q- CH, CH, QY = : Clg = CM- M =l
Lc\-\,c\\ P R L3 Buladem

2 Dulan

Las condiciones de la deshidrogenacién de lcoholes, -

conteniendo dos grupos -OH son: Adicién de calor y medio~

acido.
CM, €W, CW, CMe lor M, = CH—Ch =,
\ \ S
oM N W VL3 Baadieno.
2.5.1.2 POLIMERIZACION

El butadieno sufre diferentes tipos de polimeriza --

cién, a saber:

1. Polimerizacién indeseable: Esta polimerizacién es
debida al contacto con el oxigeno libre, producien
do en polimero 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. Polimerizacién térmica: Este tipo de polimeriza --
cién produce un dimero cfclico, mediante uma con--

‘densacién de Diels-Alder.
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) )
N/
C
)
“\ o / N\
c C H -CH = Cl,
| 5 ﬁWTH=C“z = || |
A =
C (< (1 z
“/ \\(“l S, “/ \(/ . ‘\Q-h\ Q\Q\Q\\Z,XQV\Q
/N z
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3. Polimerizacién en Cadena: Esta reaccibén se lleva
a cabo via Radicales libres, ya sea por Adicién-
1-4 o bien adicién 1-2.
ac\\do‘n \-4

rad .qu,_ = QM -cy =C/"\z_\*.°“z= CH-cM=cl, x ... = l-—cua-c_n.q\ -Cl-\z\\

PA\ bouda dieno ‘

n

- )
adian -2
“;‘=c\-\

|
n (c\\z= -l = c\\t) — - M =AM - CW, - QM —C R - CR - QW - = SR -CW, —

Puesto que son dsseables unicamente las polimeriza
ciones para la produccién de hule sintético, se han estu
diado diversos métodos de inhibicién para el control de-

la misma.

2.542 ASPECTO ECONOMICO

El butadieno es escencialmente usado como materia -
prima en la elaboracién de hule y l|dtex 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 aumentdé en 1965 con un incremente
promedio anual de 5.7% hasta 1975, afio a partir del cual se
produce en México en una planta localizada en la refineria-
de Madero, con una capacidad anual de 55,000 Ton.

En la primera década de su demanda, ésta era satisfe--
cha mediante importacién (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 petroquimicos para-
aumentar la capacidad instalada de produccién de hule SBR -
en 15,000Ton/afio y en 5,000 toneladas anuales la producciénA
de l&tex SBR.

Para satisfacer la demanda futura, con una tasa prome-
dio de 12.3% en el periodo 1976-1981 y de 10.6% en el perio
do 1981-1985, Petroleos Mexicanos tiene como proyecto unc =
planta de produccién de 1-3 butadieno mediante destilacién-
extractiva de la fraccién Cg4 proveniente de las plantas de-
etileno de Pajaritos y la Cangrejera, con una capacidad de-
33,000 Ton/afio. Esta planta se construirfa en un nuevo com-
plejo petroquimico localizado en la Zona Sur. La inversién-
estimada es de 150 millones de pesos (*) y su arranque se -
rfa en 1981; sin embargo, ya que en el perfodo de pronésti-

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

. .
(*) Estimacion anfes de ko primera devaluocidn el 1° de Septiembre de (976
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se requerirfa una tercera planta de la que se ha propuesto
una capacidad de 55 000 Toneladas anuales con una inver --
sién estimada de 722 millones de pesos (%) y localizacién -
adn no definida para entrar en operaci6én en 1983. (Apéndi-
ce 2 Tabla (2.8)).

2553 DESTILACION EXTRACTIVA

La r&pida expansién de las industrias quimicas , petro-
guimica y de hule sintético, en los dltimos aﬁos,.ha favore
cido el desarrollo de la destilacién extractiva como un pro
ceso comercial para mezclas con puntos de ebullicién muy =--
cercanos, por ejemplo; la purificacién del tolueno del me--
til ciclo-hexano y parafinas en presencia de fenol (72), 1la
separacién de butadieno de los hidrocarburos C4, usando di-
ferentes disolventes (9,14,63) 1la acetona de cloroformo --
con isobutil-acetona (37), etc.

La destilacién extracti§a se apoya en el incremento -
de la no-idealidad de los componentes cuando se encuentran-
disueltos en un agente (disolvente), causando una diferente-
digtribucién de los compuestos entre las fases liquida y va
por en contacto en equilibrio, haciendo factible una separa
cién préctica ya que para obtener una alta pureza mediante
destilacién directa (24) en sistemas cuyos componentes tie-

nen puntos de ebullicién muy cercanos se recc .iere un eleva



do numero de etapas.

La distribucién diferente en las fases, puede ser -
explicarda por el cambio de volatilidad relativa (24) pro
ducido por la adicién del solvente y,en vista de que es-
ta alteracién no es la misma para cada componente , la di-
ferencia de volatilidades que resulta facilita la frac--
cionaci 6n de los componentes alimentados

Como se mencioné con anterioridad, 1la introduccién-
del disolvente incrementa la desviacién de la idealidad -
y cuanto mayor sea ésta, mayor serd el aumento de la re--
lacién de volatilidades, pero mayor serd la tendencia del
disolvente a formar una fase liquida insoluble con uno de
los componentes, lo cual debe ser evitado. La adicién del
disolvente generalmente se hace cerca de la parte supe---
rior de la columna para mantener una concentracién apre--
ciable del agente separador en el ligquido sobre la mayo--
rfa de los platos (o empaque) de la columna, y es elimina
do con uno de los componentes a separar cComo producto de-
los fondos.

Uno de los problemas en el desarrollo de la ingenig
rfa quimica, es encontrar métodos cuantitativos para valg
rar diferentes disolventes con el fin de seleccionar el-
més eficiente en un proceso de destilacién extractiva da-

do.
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Por ejemplo, en la separacién de utadi eno de los -
idrocarburos Cy4 existe un gran nidmero potencial de di-
solventes comerciales que pueden ser convenientes, sin-
embargo, para seleccionar el 6ptimo debe tgnerse en —--
cuenta una serie de factores que afectardn tanto en la-

pureza del producto como en la eficiencia del proceso.

2.5.3.1 SELECCION DEL DISOLVENTE

Una de las propiedades més importantes a considerar-
del disolvente es la selectividad para el componente de-
seado (§5), que expresa la capacidad del mismo para in--
teractuar m&s fuertemente con uno de los constituyentes-
de la mezcla. Esta interaccién puede ser de naturaleza -
ffsica, quimica, o bien de ambas.

La selectividad del disolvente estd definida como:

Siy = R (2.68)
¥

Y estd relacionada con la volatilidad relativa (dﬁ)-

de los componentes por la relacién:

el - $ ) (R (263)

RYASY

g+ =5 (3 ) )
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La selectividad del disolvente puede evaluarse - -

mediante los coeficientes de actividad a dilucién infinitaz

et = e \M? kx’; ey (2at)

2.5¢3:2 METODOS DE_OBTENCION DEL COEFICIENTE DE

1.

ACTIVIDAD A DILUCION INFINITA

METODO DE WEIMER-PRAUSNITZ.

Este modelo toma en cuenta la interaccién dipolo-di-
polo y dipolo inducido presentes en un binario polar
no polar, expresando y' para el componente plar co-

mo:

g \JaKA,.N\‘; g -2 ) * (232)
[ (Y » 2 -] '

METODO DE PIEROTTI-DEAL-DERR.

Este método correlaciona los coeficientes de activi-
dad de dilucién infinita con los grupos estructura--
les de los sistemas (metilo, hidroxilo, etc) (47)
Para miembros de series homélogas de compuestos al--

quilo, la expresién del coeficiente es:
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log y7 = Ve B </ @®)

Otras propiedades del disolvente que deben analizarse son:

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

b) F4cil separacién soluto-solvente.- Esto es, debe tener-
un punto de ebullicién suficientemente mé&s 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 recuperacién del.solvente.

c) Estabilidad térmica y quimica.- 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
EXTRACTIVA

En la mayoria de los procesos de produccién de 1-3 --
butadieno a partir de petréleo, se tiene como corriente -
de extraccién mezclas de hidrocarburos con puntos de ebu-

1licién muy cercanos, por lo cual generalmente el proceso
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se lleva a cabo mediante destilacién extractiva, la que es
frecuentemente usada en combinacién con uno o més pasos de
destilacién convencional. La figura (2.1) muestra un dia--
grama simplificado del proceso de destilacién extractiva -
de 1-3 butadieno a partir de una corriente de hidrocarbu--
ros Cy.

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-

7
tilacetamida (14), metoxipropionitrilo (19,49,50), metil -

pirrolidina (21), etc.

BUTANO
" BUTENO !————~ BUTADIENO
ALIMENTACION
SOLVENTE
c4
2 BUTENO
C.EXTRACCION C.AGOTAMENTO C. FRACCIONACION

FIG. 2.1 DIAGRAMA SIMPLIFICADO DEL PROCESO DE DESTILACION

EXTRACTIVA DEL 3 BUTADIENO.
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La adicién del disolvente, facilita la separacién de
los componentes de la alimentacién, por la alteracién pro
ducida a las volatilidades relativas que generalmente --
son incrementadas del hidrocarburo mis saturado al menos-
saturado. Esto puede observarse en la tabla (2.9)

La seleccién del disolvente, que es un factor muy im
portante para la eficiencia del proceso, se traté desde -
el punto de vista bibliogr&fico, 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 rélaciones de solvente-carga, mien
tras que con acetonitrilo y'(3-alcohoxipropionitrilos
es posible separar este isémero con menores relacio-
nes de reflujo.

2. El1 furfural tiene la desventaja de reaccionar con -
si mismo formando un polimero y con el butadieno pa-
ra formar un codimero. Esto ocasiona grandes pérdi -
das. Otra desventaja adicional, es la alta relacién-

de reflujo necesaria 12:1
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SIN SOLVENTE

CON SOLVENTE

isobutane. Isobuteno.
Iscbutileno. n-Butano.

i- Buteno- Isobutileno.

3 Butadiene. | - Buteno.

n=- Butano. Trons 2 Buteno.
Trans 2 Buteno. Cis2Buteno.
Cis 2 Buteno. 1-3 Butadieno.

TABLA 2.9 VOLATILIDADES RELATIVAS DE

LOS Cq.



3.

Para el metil-celosolve 1la relacién de reflujo es del -
mismo orden que la anterior, pero tiene la ventaja de --
ser térmica y quimicamente estable.

El acetonitrilo, que es el solvente usado en el proceso -
PEMEX, representa graves desventajas: la relacién de re-
flujo requerida es alta y es inestable térmicamente arri
ba de 290'F, produciendo en presencia de agua dcido acé-
tico que es altamente corrosivo, como producto de descom
posicién se tiene amoniaco, que contamina los productos,
requiriéndose por lo tanto una purificacién posterior --
con agua.

La serie de los p3- alcohoxipropionitrilos, presentan --
amplia sélectividad, siendo el de mayor el (3-metoxi-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 relacién de reflujo es del orden de 5 6 6 a 1. Aunque
hasta ahora se produce industrialmente como intermedia--
rio, su obtencién es sencilla, ya que el acrilonitrilo -
reacciona répidamente con alcoholes alifédticos (metancl)

en presencia de catalizadores fuertemente alcalinos.
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2.5.5 DATOS DE EQUILIBRIO

La revisién de los datos de los hidrocarburos C, --
existentes en la literatura estd condensada en la tabla
(2.10), mencionando autor, sistema tratado, intervalo de-
operacién porcentaje de error reportado,el afio de su pu-
blicacién y nimero de referencia. A partir de estos da--
tos y la bibliograffa referente a la separacién de este-
" sistema se plantean dos posibilidades debido a la cerca-
nfa de sus puntos de ebullicibén, a saber: superfracciona
cién y destilacién extractiva. Rivas (56) hace una compa
racién de ambos métodos y calcula para la superfracciona
cién un total de 650 etapas aproximadamente, de la desti-
lacién extractiva reporta un total de 400 etapas reales
proponiendo factible econfémicamente a la separacién me--
diante superfraccionacién. Sin embargo, en la literatura
encontrada referente a este problema (seccién 2.5.4) se
plantea la solucién mediante destilacién extractiva para
mezclas con puntos de ebullicién cercanos, por lo que en

este trabajo se propone este tratamiento.
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INTERVALO DE ERROR
AUTOR SISTEMA TEMA OPERACION REPORTADO TRATAMIENTO ANO REF
Steele l-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 l-buteno - Liguido - 20-500 Psia 0.1 % ec. gral. de 1974 39
1-3 butadieno| vapor coexistencia
Sage l-buteno - Composicién 100-200 F
Lacey n-butano en coexist. + 0.005 Experimental 1948 57
de fases
Kay n-butano PVT en satu 125-306 F Qo BT
racuén 0.4 % P | Experimental 1940 38
0.15% v f
Olds l-buteno Compor tamien 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/m|
+ 0.3 % S
Olds n-butano Comportamien 10-300 F 0.25 % P
Reamen to volumétri | 10-10000 Psia| 0.01F T Experimental 1944 44
co 0.1 % v .
= b

TABLA 2.10 DATOS DE EQUILIBRIO DE LOS HIDROCARBUROS Cg4 .
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INTERVALO DE ERROR
AUTOR SISTEMA TEMA OPERACION REPORTADO TRATAMIENTO ARO REF
E
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. ¢ 0.10 % Cp
Meyers Termodindmic. 0.10 % H Experimental 1945 59
1-152 F +0.2 mm Hg
-80 +40 C 0.1-0.2 D Correlacibn
[ Te 1-2 4,8
15-300 C 0.1-0.2 Hs Correlacién
iSage n-butano Propiedades
| Lacey Termodindmic. 19-116 C Experimental 1 37 57
| Webster en sat.
|
|API 44 n-butano Propiedades 460-2600 R tabla II Correlacionados| 1972 1
1 termodindmic. 0-10000 Psia des API
isobutano VIS 460-2600 R
0- 5000 Psia '
Reid n-butano Propiedades Experimentales 1977 54
Prauznitz isobutano fisicas y correlacion.
Sherwood l-buteno
1-3 butadieno
Hachmuth 12 hidrocarb. | Presiones de =100 -120 F Correlacionados 30
Hanson Cy vapor

TABLA 2.10 Cont..
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INTERVALO DE

ERROR

(1) 0-1000 C
(v)-160-280 C

1.0 % Visc.
1.1 % Cond T.|

AUTOR SISTEMA TEMA OPERACION REPORTADO TRATAMIENTO ANO REF
Yaws 1-3 butadieno | Propiedades -150-300 C Corr Antoine-Cox
Fisicas y 0-100 C 3.9 % Cp Correlaciénados.

termodindmic. 1160-280 C 0.16 % D 1976 75

TABLA 2.10 Cont...




CAPITULO III

MODELO TERMODINAMICO DEL EQUILIBRIO FISICO

En este capitulo se estudia la ecuacién de estado -
Santis-Gironi-Marrelli. analizando tanto el manejo de la-
ecuacién como los resultados reportados por los autores, -
ésto es, la reproduccién de las propiedades volumétricas,
y el equilibrio liquido-vapor; (presiones de burbuja y --
rocfo) y por lo tanto su posible aplicacién en el proble-
ma de la representacién de los datos termodindmicos dti--

les para el estudio de la separacién del butadieno.

<l DESCRIPCION DE LA ECUACION DE TRABAJO

Desde el punto de vista préctico y en particular en-
los cédlculos de ingenieria relacionados con la evaluacién
de las propiedades termodinémicas,es deseable disponer de
una ecuacién gque: a) contenga el menor numero de pardme--—
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~-~--

cién no mayor de 2 5 %.



Un sistema real puede representarse con bastante exacti-
tud pra el estudio del comportamiento de gases densos y 1li--
quidos, recurriendo al modelo de Lenard-Jones (48) que expre
sa las interacciones de las moléculas (fuerzas intermolecula
res principalmente de atraccién y repulsién) como una fun---

cién de la energia potencial (48).

FIG. 3. POTENCIAL DE ENERGIA DE LENARD JONES.

FIG.3.2 POTENCIAL DE ENERGIA DEL GAS IDEAL.



Sin embargo, su tratamiento matemdtico es muy compli-
cado por lo que se han desarrollado modelos m&s senci --
1los con los que se obtiene buena presicién.

Un sistema consistente en esferas rigidas (48) es un-
modelo conveniente puesto que presenta cierta similari--

dad con un sistema real.

r

FIG. 3.3 POTENCIAL DE ENERGIA DE ESFERAS RIGIDAS .

Este modelo supone a las moléculas como bolas de bi
llar de didmetro (&), o sea toma en cuenta el tamafio de-
las moléculas, considera que las fuerzas de repulsién son
infinitamente grandes cuando las moléculas estén en con--
tacto (se encuentran a una distancia (&) o menor), pero-
desprecia las fuerzas de atraccién. La funcién energia PO

tencial estd dada por:

P = s
Kr\ Y para > B‘\\

P(f\:m para r<g
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Se han desarrollado varias ecuaciones de estado para
esferas rigidas, entre laé que se tiene: Las ecuaciones -
de Everett-Thielle (66), Peng-Robinson (46), Ree-Hoover -
(13), Ccarnahan-Starling (11, 12, 13), Longuett Higgins --
(40) Guggenheim (29) , Santis-Gironi-Marrelli (57) etc.
Esta dltima ecuacién fue seleccionada pues sus autores --
proponen que puede emplearse tanto para el liquido como -

para el vapor con una desviacién menor del 2% con.respec—

to a los datos experimentales.

3.2 ECUACION DE ESTADO SANTIS-GIRONI-MARRELLI

La Ecuacién de Estaéo 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:Auno relacionado con las fuerzas de repulsién y-
el otro que toma en cuenta las fuerzas de atraccién des--
preciadas en la teorfa original de esferas rigidas, dando
le asf mayor exactitud y generalidad.

La ecuacién para el coéficiente de compresibilidad --

tiene la forma:

Z:2uw-2a _ (32)



=l

El factor de compresibilidad de repulsién seleccionado
por los autores fue desarrollado en 1969 por Carnhan-Star-
ling (13) y puede obtenerse partiendo de la expansién vi--
rial de Ree-Hoover (11).

Zo ArAg N0y \&‘sm\’»zs.z“‘* 39 5% ... (3.3)
si los coeficientes se definen como:
B (n'«n-z) (2-4)
cortando la serie en el sexto término, (Z) puede expresar-

se como:

Zo s -E, (V\"* Bn\ \-\n (3.5)

L ETY

lo que da finalmente para el término repulsivo:

2 H—i\\%\_{ \3.6)
y=b/de

La caracterizacién completa de la.ecuaéién de estado -
requiere la definicién de el término de atraccidén (a) 1lo-
cual fue hecho suponiendo al coeficiente de compresibili--
dad de atraccién como la relacidén entre una funcién de la-

temperatura y una funcién del volumen.

Za: Bl )y £ (33)
F. \5\

—
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La evaluacién de las funcionalidades se hizo con el -

siguiente procedimiento:

1.

2,

Seleccionar una expresién analitica para Fy(v)

Median#e las propiedades del punto critico obtener el-
valor de (b) que aparece en (y) y el valor de la fun--
cién F1(T) a la temperatura critica Tc, lo cual es po-
sible ya que todos los términos dé la ecuacién de esta

do son conocidos en este punto.

ARY ae 2P - (2.8
( 3¢ )7“1 = : Jd ¢t \7"-\‘ © \
Z. A Yy "\’ 2 £ ) (3_&\\
(\-y4y? 2 (o)

La funcién F, es supuesfa‘dependiente unicamente de la
temperatura y se evalda para diferentes isotermas expe
rimentales.

Se repiten los pasos 1 2 y 3 para diferentes expresio
nes de la funcién F2(v) y se selecciona la de mayor ==
exactitud.

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

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

Redlich-Kwong (51).

Flw\ = Ui-k
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() = 3/ (3.10)

Teniendo por lo tanto para el coeficiente de compre-

sibilidad la siguiente expresién:

7 o ArYe T (au\
-4y T (b

En donde las constantes (a) y (b) son pardmetros ajus
tados mediante las condiciones de equilibrio Liguido-Vapor

y las propiedades volumétricas en saturacién.

3.3 EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR

Para componentes puros de acuerdo con las condiciones

de equilibrio se tiene:
fin L\:L‘_\‘a‘\a\ = S'w(krv'—f,a,\o\ (3.42)

\F k‘Pﬁ. U-L‘ _‘ N S, k» =Q (5‘3\

Para multicomponentes:
S (BT %y, \(n\ st Loy (—P‘—\,\\“... \\n\ (3.44)
La dependencia de los pardmetros (a) y (b) de la mez
cla con la composicién estd dada mediante reglas de mezcla
do de los componentes puros. Las seleccionadas por los au-

tores son:
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b’ é‘\ L'\ (T\ £ \3-‘5§
22, 2 2 (V&5 816
=A lg\

1) - (-5) VBB 2y o)

La obtencién de la expresién del coeficiente de fuga-

- cidad puede _hacerce mediante la definicién siguiente (48)

Ty, = /v\(n )w.nm_ﬁ\cw Wiz (2

31\; \V)

Llegando a obtener para \§, después de aplicar las re-
glas de mezclado (3.15 3.16 y 3.17) la siguiente expresién:

(Apéndice 1)

\“\-P‘= _AA:_B“Z_ 4 L_‘ 5_&;_232— + -2—— Z&\E\k\“ L

(\-\\yl ) (\-‘\\! Y‘\) = U'*b
bea |y _usb A bea _\nz (3:\9)

R b 3 T brabt

Para componentes puros puede obtenerse aplicando la -

relacién termodindmica siguiente, o bien poniendo en la ecua

cién (3.19) &, =1

md ([ oA\ de :
® I ("\ v\d £ =
hosg, . Stafede 8 Wnoe L8 g 324)

(-4)* ®h vib WU bus
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3.4 DETERMINACION DE PARAMETROS

Para la estimacién e interpretacién del equilibrio 1li-
quido-vapor mediante la ecuacién de estado Santis-Gironi-Ma
rrelli, es necesario conocer los dos parémetros ( (a) rela
cionado con la atraccién y (b) con volumen, relacionado con
la repulsién) que incluye la ecuacién (3.9)

El ajuste original desarrollado paa componentes puros
ests hecho forzando la ecuacién de estado usando las pro--
piedades vo}pmétricas experimentales del liquido saturado-
y las condiciones de equilibrio lfquido-vapor de los resul
tados obtenidos los autores proponen las siguientes funcio

nes de los par&metros con la temperatura:

In 2D 5 (3.22

n o = X (\ Tr\ : )
b . g-Te (3.23)
Gy et

Los valores de A, @ , a(Tc) , b(Tc) estdn tabula

dos para algunos pardmetros. tabla 3.1



COMPONENTE a(tc) b(tc) a B
METANO . 2.379 0.033 1.007 1.890
ETANO. 5.666 0.049 1157 1.85)
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 0.1 1.319 1.918
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. 4.622 0.040 1.201 1.965
BENCENO . 19.225 0.092 1.250 1.957
CICLOHEXANO . 22 .396 0.108 1.303 1.88l
ARGON. I.428 0.026 0.982 1.927
NITROGENO . 1. 423 0.03! 1.073 1.886
co I.543 0.03! 1.08I 1.902
Cop2 3.744 0.033 1.306 1.924
cCl 20.26I 098 1.251 1.922
AMONIACO 4.138 0.027 .12 2.230
TABLA 3.1 VALOR DE LAS CONSTANTES DE LAS ECUACIONES

3.22y 323
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El procedimiento del ajuste se menciona a continuacién:
1. Suponer un valor del parametro (b).
2. Calcular el parédmetro (a) mediante la ecuacién de estado

en la saturacién con las propiedades del liquido:

FlB g, s b =s (a.24)
a= \+%+qﬂwj o ?sU)LQT&U*g\ blﬂ
k\- \\\s & /L

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

men del vapor en la saturacién.

F(K,Uh"\\a‘b\ =0 (3.36)

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

condicién de equilibrio.

i’.u Lu._‘T‘a‘L\ . S‘w Km\—\‘ Sl \b\ (3.23)

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

nuevamente el proceso con otra estimacién de (b).

En la figqura 3.4 se muestra el diagrama de flujo:



PRINCIPIO

CALCULO DEL
PARAMETRO a

CALCULO DEL VOLUMEN
DEL VAPOR vy

CALCULO DE LAS
FUGACIDADES

no si | PARAMETROS FIN.
CALCULADOS

Fig. 3.4 Diagrama de Flujo del Ajuste Original.

La obtencién de pardmetros a diferentes temperaturas -
para componentes que no estédn inclufdos en la tabla 3.1 pue-
de hacerse mediante un ajuste, sin embargo, puesto que no se
dd ningldn criterio para la variacién del pardmetro (b) en el
ajuste original y ya gque generalmente con la estimacién ini=-
cial no se obtiene la condicién de igualdad de fugacidades, -
se modific6é el método de obtencidén de pardmetros haciendo -

el ajuste de la siguiente forma:
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1. Se implementé un programa para obtener ajuste volumétri-
co, empleando el método de Newton-Raphson con una fun--
cién 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 evalda la fun-
cién F2=CFLIQ-CFVAP:;

2. Si ésta diferencia es mayor de 10-% se hace un ajuste =-
con una funcién a minimazar F2, los valores iniciales --
son los par&metros 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) 1los paré&metros ajustados son alimentados a un progra
ma en el cual se debe satisfacer tanto la volumetria co-

mo el equilibrio.

Las figuras (3.5, 3.6, 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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n

10T, IDP, 1DV

NDATO ,P , T, VL,
VV,ACRO,BCRO

A-ACRO, B:BCERO

CALCULO DE LA PRESION
PLIQ , PVAP

VLIQ , VVAP

FUNCION A MINIMIZAR
Fl= PLIQ- PVAP

i

SOLUCION ECUACIONES
DELTAA= , DELTAB:-

*
! PARAM. CAL CULADOS { COEF. FUGACIDAD
no

ACRO-A BCRO:-B CPLIQ- CFVAP =
KONT = KONT+ |

NO CONVERGE

FIG 3.5 DIAGRAMA DE FLUJO DEL AJUSTE VOLUMETRICO.



PRINCIPIO

NMAX

PM

IDT.1DP, IDV

NDATO ,P, T, VL,

VV ACRO BCRO |

A-ACRO , B-BERO

CALCULO DEL COEFICIENTE

DE FUGACIDAD .

I

DIF% CF =

i

FUNCION A MINIMIZAR
F2 = CFLIQ ~CF VAP

SOLUCION ECUACIONES
DELTAA:- , DELTAB:

no

ACRO-A  BCBO=B

KONT=KONT4 |

PARAM. CALwLADE;f—« PRESION CALC . i

|

PCLIQ-PCVAP= ‘

‘ L

NO CONVERGE

FIG.3.6 DIAGRAMA DE FLUJODEL AJUSTE CON FUGACIDADES .
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PRINCIPIO

N,TK,.FAC,PV.CRICO ITERP -0

TC.ATC,BTC.q.8 ‘]

1

AR(1) =, BRI
|

AKI(1,5)=0

S

LT ERO

SN T

1C.Z0)
i
X(m=zm
Y{)=
Gt | &
SUM=SUM +Y(I) CALCULO DE LA FUNCION
{ SUBRUTINA FUNC
YIN)= 1-SUM

F16.3.7 DIAGRAMA DE FLUJO DEL PROGRAMA PRINCIPAL PRESION DE BURBUJA



FUNC:=F( X2,

[pn:sz [PL-‘ ngl
| ]
FXR Fd IFXL Fx2 l

bz XNy, Ak (1),

PE . TK JTERACIONES EXCESIVAS

PRESION DE BURBUJA
‘ CALL EXIT ’

CONT. FIG 37
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Ly S

COMPARACION DE RESULTADOS

Para el estudio de la confiabilidad de la ecuacién,
se intenté reproducir los resultados reportados por los au-
tores para los diagramas de presién vs. composicién a tempe
ratura constante de los sitemas Np-Ar (100°K), Etileno-pro-
pano (273.06°k) y Etano-propileno (266.94°K), teniendo como
resultado que mediante los pardmetros obtenidos con las fun
cionalidades propuestas por S.G.M. los datos experimenta--
les para el caso de N,— 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) no-
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.



P (atm)

P (otm)

S

- EXPERIMENTAL
x AUTORES.

Nz-Ar

(nz2°K)

+ N n 3 + 4 —
+ g + =

02 0.4 0.6 08 1.0
COMPOSICION .

FIG,3.8 EQUILIBRIO LIQ VAP Nz-Av

N, - Ar

2
#00°K)

<+
S

0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
COMPOSICION .

.
T

FIG. 3.9 EQUILIBRIO LIQ-VAP. Nz-Ar
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X Pexp (atm) Pcaic (otm) DIF (/o)
0.00 3.958 4.004 1.0
0.05 4.650 4.586 2.0
0.10 5.00 5.176 3.0
0.15 5.90 5774 4.0
0.20 6.45 fuera de limites —

TABLA 3.2 PRESIONES DE VAPOR EXPERIMENTALES

Y CALCULADAS (ETANO-PROPILENO)

(260 °K)

X Pexp (atm) Pcolc (atm) DIF (°/e)
0.00 5.417 fuera de limites —
0.05 6.85 6.184 10.8
0.10 8.125 7.554 7.6
Q.15 9.54 8.942 6.7
0.20 11.04 10.362 7.0
0.25 12.40 fuera de limites —

0.30 13.96 13.236 5.0
0.35 14.73 fuerade limites —

TABLA 3.3 PRESIONES DE VAPOR EXPERIMENTALES

Y CALCULADAS

(273 °K)

(ETILENO-

PROPANO)




30

S
- EXPERIMENTAL
3
x AUTORES
P (atm) : CoHg™ C3Me
(277°K )
£ X
5 . r : : el
o) 02 0.4 a6 0.8 1.0 comPOSICION
FIG.3.10 EQUILIBRIO LIQ VAP C,H.~ C3Hg
5
P (atm)
13
0 ' + ¢ + =

. 08 1.0
it of Gs COMPOSICION

FIG.3.11 EQUILIBRIO LIQ VAP C2H4'05H8
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3.6 CONCLUSIONES SOBRE LOS PARAMETROS.

Del an&lisis de resultados se vié la nece-
sidad de nuevos pardmetros con los que se reprodujera el --
equilibrio, para lo cual se hizo un andlisis de la influen-
cia de los pardmetros (autores, ajuste volumétrico y ajuste
vol-equilibrio (tabla 3.4) en la reproduccién de las propie
dades volumétricas en la condicién de igualdad de fugacida
des y en los diagramas de presién vs. composicién, esto fue
hecho unicamente en los sistemas N,-Ar 112°K y N,-Ar 100°K
(tabla 3.5) debido a la falta de datos PVT en saturacién --
para los componentes de los otros sistemas tratados por los
autores.

La desviacién obtenida en el volumen no --
explica la discrepancia en la reproduccién de los diagramas
de presién vs. composicién con los pardmetros de los auto--

res ya que como se ve en la tabla (3.6), la magnitud de és~-
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T(°K) e (nmﬂlzlmol2 ) b (I/moi)
ARGON
12 -~ 1.8372323 0.033197099
Autores .
100 1.8867023 0. 035431067I
Ajnate Votienatvico 112 1.6826699 0. 0311067067
100 1.7782769 0. 033080323
. ’ 12 1.8544726 0.032904!26
Ajuste Voi-Eg.
100 1.9956464 0.035040986
NITROGENO
Ha 1.6038368 0.03482010
Autores
100 1. 7768339 0.03822210
: » 8 12 1.5494099 0.03345886
A,uste Vol 1C
100 1.6522802 0. 03597683
: .63 2 . 03474566
Ajnte Vol-Eq. Ha2 062 0. 03
100 1.8042871 0. 03799489

TABLA 3.4 DIFERENTES PARAMETROS PARA N y Ar




COMPONENTE T (XK) ® (atm) vi (I/mol) vy (1/mol)
12 7.49269 0.03265338 1.0570981
ARGON
100 3.20974 0.03045605 2.3614758
112 16.42857 0. 04650464 0.3877427
NITROGENO
100 7.68707 0.04068063 0.B770996
TABLA 3.5 DATOS P.V.T EN SATURACION Ny ¥ Ar .
T (°K) v, calc. DIF (°/o) vy calc . DIF (%)
ARGON
112 0.0337265 3.18 1 O3TT T 183
Autores.
100 0.0312687 2.67 2.33500 V.12
) 12 0.0326532 — 1.057098 =
Ajuste Vol.
100 0.0304561 = 2.,3614758 S
. 12 0.0326653 — 1.057098 =—
Ajuste Vol-Eq.
100 0.030455| 0.03 2.3614758 e
NITROGENO
12 0.049335 6.09 0.3797 2.07
Autores .
100 0.042285 3.94 0.8600 195
: e 0.046508 0.006 0.03878 0.014
Ajuste Vol.
100 0.040681 = 0.87709 e
" 12 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 volimenes calculados se obser-
va un alto porcentaje de error (tabla 3.7) lo cual si ---
afecta directamente en el cédlculo de la composicién en el-

equilibrio definida por:

Vi 3.2
Y- (3.28)
en donde
b
Vi= ——— 3.29
‘ iy ( )

para componente puro
¢'\L = ¢‘\V \3%3

De donde como puede verse en la tabla (3.7)-
los parémetros ajustados con vol-equilibrio para componen-=
te puro son los que mejor reproducen la condicién de equi-
librio (fil = fiv) que al ser aplicados a mezclas la pre-
cisién en la reproduccién de las presiones de vapor y bur-
buja es mayor que con los pardmetros de los autores ésto-
puede observarse en las figuras (302, 32183

En el planteamiento de implementacién de la
ecuacién de estado S.G.M. para la obtencién de datos ter-
modindmicos en la separacién de los butanos se observd --
que aunque con los parametros ajustados se mejora la repro

ducciéa del equilibrio la necesidad de parédmetros a dife--
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T{°K) COEF FUG L1Q F FUG VAP DIF (%)
ARGON
Aut A 0.865855 5.26
" e 0.811391
100 1.082909 0.0911116 18.60
.064581 0.08777 I7.60
Ajuste Vol. i1 1O
100 1.286475 0.92887 2810
. ii2 0.864504 8 0.85852 1.04
Ajuste Vol-Eq.
i00 0.809938 0.909938 =
NITROGENO
. . 751519 8.25%
Rt 12 0.819126 .75
100 0.945647 0.823608 14.47
. 1a 0.796422 0.765539 4.03
Ajuste Vol.
100 0.97596 0.84763 13: 15
. e 0.740539 0.740478 0.08
Ajuste Vol-Eq.
100 0818799 0.8181695 0.07

TABLA 37 DESVIACION DEL COEFICIENTE DE FUGACIDAD CON

DIFERENTES PARAMETROS Y VOLUMENES CALCULADOCS -
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17
EXPERIMENTAL
4
*+ AJUSTE DE ESTE TRABAJO.
d (VOL-EQ}
+ .
P (otm) N2-Ar
- (112°K)
7 A : L R A ' S
(0] 0.2 04 06 0.8 (0]
COMPOSICION
FIG. 3.12 EQUILIBRIO L1Q "~ VAP Ny-Ar
8
t
Nz— Ar
P (atm) (l00°K )
t
3 + ' + + + + —

o 02 0.4 0.6 0.8 (o]
COMPOSICION

FIG.3.13 EQUILIBRIO LIQ VAP Ny-Ar
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rentes condiciones de temperatura en los cdlculos de desti-
lacién requeriria del ajuste de pardmetros a cada temperatu
ra, resultando impréctico por el tiempo de mAquina y canti-
dad de datos requeridos o la escasez de los mismos. Por lo-
cual se pensé en una modificacién a las funcionalidades --
a(T) y b(T), para este fin se recalcularon los parémetros -
en las condiciones criticas (*) sin embargo, los pardmetros
obtenidos con las expresiones originales y los nuevos paré-
metros a(Tc) y b(Tc) (Tabla 3.9) se reprodujo la volumetria
con mayor error que con los pardmetros de los autores; esto
puede verse en la Tabla (3.10), por lo que se propone hacer
una nueva determinacién de las funcionalidades para un tra-

bajo posterior.

(*) E1 desarrollo se encuentra en el Apéndice 3 y la Tabla -
(3.8) muestra los parémetros a(Tec) y b(Tc).



COMPONENTE Pc atm Te (°K) a(Tc) b (Tc)
ME TANO - 45.40 190.40 2.4838549 0.036137352
ETANO. 48.20 305.40 6.0192064 0.054596806
PROPANO. 41.90 .369.80 10.1523830 0.076049807
BUTANO. 37.50 42520 14.9969670 0.097702849
1SOBU TANO . 36.00 40810 14.3905990 0.097680828
PENTANO . 3330 469.60 20.5996640 0. IZISLﬂO
ISOPENTANO . 33.40 460.40 19.7411460 0.1i8777470
HEXANO . 29.30 507.40 27332635 0.14922036
HEPTANO. 27.00 540.20 33.61968I0 0.172399520
QCTANO. 24.50 568.80 41.077244 0.2000509
PROPILENO . 45.60 225.40 3.46570i6 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 8.0387466 0.063029191
CICLOHEXANO. 40.20 553.40 23.697387 0.118620120
ARGON . 48.10 150.80 |.4436264 0.02701478
NITROGENO . 3350 126 20 1.478843I 0.03246084
Cco 34.50 132.90 1.5924986 0.033193353
Co2 7280 304.20 3.9539870 0.03600585
CClg 45.00 556.40 21.3998110 0.10654I175

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) I a b
ARGON
12 1.8372323 0.033197099
Autores .
100 1.9867023 0.035431067
Con parametros cri- 112 1.8585960 0.03451290
ticos medificados . 100 2.0096580 0.03683191
NITROGENO
112 1.6038368 0.0348901
Autores .
100 1.7780719 0.0382639
Con parametros cri- 12 1.6686148 0.0365833
ticos modificados . 100 1.8478492 0.040067!

TABLA 3.9 VALORES DE LOS PARAMETROS Ay B DE LA ECUACION

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

TEK) vy caic. DIF (%) v, calc DIF (°/e)
ARGON

112 0.036411 1.5 1.035 1.9

100 0.038433 26.2 2.673 13.2
NITROGENO

112 0.05265 16.5 QL3 4.6

100 0.04486 10.3 0.85 3.

TABLA 310 DESVIACION EN EL VOLUMEN 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 ecuacién ya que es necesario, tanto
para el ajuste de parémetros como para la descripcién del --
equilibrio. Debido a que la ecuacién de estado S.G.M. es de
5°orden en la densidad no es posible resolverla analftica--

"mente se recurre a métodos nimericos para su solucién.

Ircialmente se empleé el método desarrollado por-
Cooper y Goldfrank (15) que supone conocer los valores de --
presién_y temperatura a los que se desea calcular la densi--
dad. Para la fase vapor se toma un valor de cero como estima
cién inicial y para la fase liquida un valor alto, en el ca-

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

Zhs ,.l::L:ﬂi;ﬁf (2.31)
-4y
anloncas
o=y« (3.32)
an dondel
(= \-Zf (3.33)

\o xméol
L (5:24)

oszaa%
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Si el valor del parémetro (b), es muy pequeﬁé, como es
el caso del Ny, Ar, n-butano, buteno, butadieno, Tablas ---
3.11, 3.12, 3.13, 3.14, 3.15, el 1limite superior de la den-
sidad toma valores demasiado grandes que estidn muy alejados
de la solucién, por lo que para encontrar un valor inicial-
adecuado, se hicieron cédlculos de la variacién de la presién
con la densidad y encontrar los cambios de signo, los resul
tados se encuentran en la Tabla (3.6) en donde se ve gue un
valor menor del 50% del maximo puede ser tomado como estima
cién inicial para la densidad del liquido.

Sin embargo, se obserbd que con éste método iterativo-
la solucién se alcanza con len£itud, por lo que se implemen
menté el método Régula-Falsi, en el cual la convergencia se
logra répidamente, en este método se requieren para cada fa
se dos estimaciones iniciales que varfan aumentando el in -
tervalo para encontrar la raiz, para la fase vapor se toman
ljos valores de cero y de la densidad ideal como limites del
primer intervalo, y para el 1fquido DR = 0.5(b/4) y DL -
0.05(DR).

Para ver la influencia de los pardmetros en la determi
nacién del volumen, la tabla (3.6) fue generada con un pro-
grama para reproducir la presién experimental modificando -

el volumen, en este estudio aparte de los resultados espera



a1°]

T(°K) P (atm) v (1/mol) vy (iymol) a f(atm! /mol) b (I/mol)
100.0 7.687 0.04068063| 08770996 1.80267 0.03799489
il 15.435 0.04582255! 0.04171251 1.646273 0.03505656
66.67 0.227 0.032792856 | 23.715793 2.350505 0.0467766
72.22 052l 0.0337023l| 11.0551280 2.245585 0.04521535
TZ 78 1.052 0.03473419 5.797 7769 2.1475609 0.0437156
83.33 1.918 0.03590599 3.3212605 2.055045 0.042254|
88 89 3:233 0.03725269 2.0357805 1.967868 0.4082566
97.78 6.567 0.0398936 1.026460 1.835962 0.0385599
105 56 1.075 0.0429367 Q6014647 1.725599 0.0365532
11667 20.905 0.0498277 02871779 1.562500 0.0334429
TABLA 3.1I PARAMETROS DE AJUSTE DE VOL-EQ (Ar)

T(°K) P (atm) v (1/mol) v (1/mol) a (atm! / mol) b (I/mol)
83.80 0.68 0.02823853 9.8664087 2.2117420 0.0380893
84.0 0.69 0.02826184 9.659969 2288634 0.0380499
85.0 077 0.02837982 8.7045079 2.1945552 0.0378535
100 O 321 0.0304560 2.3614758 1.995862 0.0350409
110.0 659 0.0322198 1.1964127 1.876234 0.033236
115.0 9.0l 0.0332618 0.883(97! 1.81191 86 0.032340!
120.0 11.99 0.0344502 0663266 1.7633716 0.0314426
125.0 15.64 0.0358347 05041415 1.7081578 0.0305373
135.0 25.19 0.0395828 0.294852 1.595565 0.028659
140.0 31.29 0.0424002 0.22265I 1.53442| 0.027643

TABLA 3 12

PARAMETROS DE AJUSTE DE VOL-EQ (Njp)
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T (°K) P(atm) v 1/mol) F vy (1I/mol) —T (] (ofmlz/molz) b (I/mol)
305.05 5.102 0.1074714 4.535313 19.224453 0.11314472
336.49 6803 | 0.1105492| 1 3.522576 18.767924 Q1108964
345.66 8503 011327766 | 2.790964 18.165941 0.1085939
353.88 i 0.204 | 011603150 2.29636! 17.683152 0.10650608
361.22 | 11.905 0.11884339 1.929922 17.243324 0.1045967!
36799 i 13.605 0.1217337 1.664837 16.902835 0.10304028
37399 ! 15,306 0.1245107 1468927 _5;633547 0.10176487
379.44 17.007 V +7_>C)72w7368l7 B 1.295805 i ] 16.3115060 - 0.10027882
384.72 IB;%? ‘ 3 7(”?03;;'7 T 11445575 15.988576 0.09877858
389.38 20.408 Jf 01334398 .030757 15.742 499 0.09 7611705
TABLA 33 PARAMETROS DE VOL-EQ (N-BUTANO)

T_(*K) P (atm) v, (1/mol) vy (17 mol) a @mi2/mol 2) b (I/mol)
329. 10 680 0.1036 346 3.377489 17.331427 0.10455212
34649 | 1020 0.1090036 2.247497 16.49687| 0.10089572
359.83 i 13.65 0.1i381077 1.660027 15.824106 0.09779132
37112 i 7ol 0.11849301 1.2998026 15.280822 0.09512019
380.38 | 20.4i 0.1234251 1.050081 14.782041 0.0927255
389.27 E 23.81 0.1290438 0.8640379 14.363965 0.09060325
396.94 | 272 0.135786 07154533 13.952314 0.08861986
403.88 i 3061 0.144339 05899680 13.535147 0.08661986
4i0.16 34.01 0.155764l 04788418 13.078047 0.08446197
415.99 37.42 01739313 0.37146136 == T

TABLA 3.14 PARAMETROS DE /OL—EQ ( BUTENO)
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T (K) P (atm) v, (1/mol) v, (1/mal) o (ctmi 2 /mai2) b (1/mal)
330.94 683 0.09478642 3.7412137 16.921366 0.09876639
348.16 10.20 0.09933462 2.2727536 15.651278 0.09387288
361.49 13.55 0.10357895 1.683883 15.046022 0.09118409
373.16 17.10 0.10804284 1.301996 i4.516835 0.08876273
390.94 23.79 011706487 0.875201 13.685041 0.08484837
398.72 2729 012250112 0.727646 13294032 0.08298242
33038 |6733 Q0956513 3.4596! 16.513185 0.0982345

3315 6.92 0.094918 3.36709 16421611 0.0971626

3476 10.07 ©.09917 2.30213 15.677541 0.09398775
348.7 10.33 0.099497 2.24405 15.625864 0.09376I71

TABLA 3.18

PARAMETROS DE VOL-EQ

( BUTADIENO )




I T:l2°K T - 100°K
b= 0.034890! I/mol b = 0.038222097 I/mol
P P (atm) P (atm)
16.428571 % 7.6870748%
4/p = 110
75
50 1.75x103 1.89x103
30 14.86
20 -6.49 -4.73
10 -8.09 -2.79
1.0 7.72 6.58
0.5 4.22 3.68
TABLA 3.6 VARIACION DE LA PRESION CON LA DENSIDAD .

* Experimental




ARGON T2100°K
vy (i/mol) P(aim) 7 vy (1/mel) P(ctm)
0.03045605 * 3.2097 * 2.3614758 3.2097"
® 233 x 3.59

0.03 260 2.36 360
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 3.23
0.039 -3 287 321
0.0385 23

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 .

s Experimental
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dos antes mencionados (sec. 3.5) se vié la sencibilidad de-
de la ecuacibén, esto es, muy pequefios cambios en el valor -
den volumen producen grandes variaciones en la presién, por
ejemplo: para el Argén (100 K) a un volumen de liguido de -
0.03 1/mol de corresponde un valor de presién de 260 atm, -
mientras que para v; = 0.4 1/mol ; P = -13.7 atm. En la fa-
se vapor las variaciones en la presién no son del mismo or-

den, ésto puede verse en la Tabla (3.14)
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CAPITULDO Iv

DISCUSION Y CONCLUSIONES

En base a los diferentes andlisis efectuados en los
capitulos precedentes pueden hacerse las siguientes obser
“vaciones para los cdlculos de balance de materia y energia
en el disefio de equipo, y de los datos necesarios, gque pue
den ser obtenidos mediante diferentes métodos (Cap. II) -~
de los quales fue seleccionado el método de ecuaciones de-
estado para todo el intervalo de densidades tratando la =

ecuacién de Santis-Gironi-Marrelli.

1) La descripcién del equilibrio mediante la ecuacién de -
S.G.M., como proponen los autores, trata el comporta---
miento termodindmico (desviaciones con respecto a la --
idealidad) de las fases liquida y vapor mediante una --
expresién ﬁnica” ésto puede considerarse como una venta
ja ya que no hay discordancia en la prediccién en nin-
guna zona del intervalo de densidades.

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

apreciar que la ecuacién adolece en las bases teéricas,



no solamente por el término de atraccién que es comple-
tamente empirico sino por las funcionalidades de los -
par&metros con la temperatura que fueron propuestas en-
base a los pardmetros a las condiciones criticas (lo -
cual carece de informacién en el articulo original). --
Esto se refleja en la discrepancia que hay entre los pa
rémetros 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 parémetros -
ajustados en este estudio, la descripcién gue se obtie-
ne con la ecuacion S.G.M., es bastante buena,, teniendo-
para el comportamiento volumétrico una desviacién menor
del 0.2% y para la desviacién del equilibrio (tomando -
como criterio la igualdad de fugacidades en ambas fases)
un error del orden de 2.5%.

4) La aplicacién directa de la ecuacién de estado en el di
sefio del proceso de destilacién extractiva no es reco--
mendable debido a que para obtener una buena descrip--
cién del equilibrio seria necesaria una gran cantidad -
da datos de saturacién (para el ajuste de pardmetros) -

por el tipo de métodos de cédlculo (iterativo) en el ---
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equipo, por ello se propone una modificacién a la ecua-
cién en las funcionalidades de los pardmetros con la --
temperatura.

5) Otro tipo de modificacién que se vislumbra en la ecua--=
cién 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 modificacién --

propuesta por Barnés (54).
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APENDICE L

DESAROLLO MATEMATICO PARA LA OBTENCION DE LA EXPRESION DE LA
FUGACIDAD DE COMPONENTE | EN LA MEZCLA .
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APENDICE 11

PANORAMA ECONOMICO DE HULE

Y I-3 BUTADIENO EN MEXICOC. (TABLAS Y GRAFICAS)
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1960 61 6% 63 64 65 66 67 68 69 70 T

GRAFICA2| ESTRUCTURA DEL CONSUMO DE HULE.
( TONELADAS )

| Ofros Hules.
2 Hules Sinteticos.
3 Lafex Hule Natwrd.

4 Hue Natural Sofido.



MILES DE TONELADAS.

0

1960 61 62 63 64 65 66 67 68 69 70 7|

GRAFICA 2.2 ESTRUCTURA DEL CONSUMO DE

HULE SINTETICO (TONELADAS)

| Hule SBR

2 Latex SBR

3 Otros Hules Sinteticos .

4 Neopreno .

5 Hule Butilo .

6 Polibutadieno.



MILES DE TONELADAS .

€0

20

=117 =

2 ]

960 65676869707  60G56768E T 676889707
PRODUCCION IMPORTAGON

6065676869 70T
EXPORTACION  CONSUMO APARENTE

GRAFICA 2.3 CONSUMO APARENTE GLOBAL DE ELASTOMEROS  (TON)
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MILES DE TONELADAS .

mill

GRAFICA.2.4 PRODUCCION DE ELASTOMEROS .

(TONELADAS ) 1967 - 1971.

| Latex Estireno Bufadienc.
2 Polibutadieno.
3 MHule S. B.R.

4 PRODUCCION TOTAL (incluye Hule Nitrilo.)
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TABLA 2.1 ESTRUCTURA DEL CONSUMO DE HULES (%)
ANO HULE NAT. HULE SINT. | OTROS HULES

1 960 44.9 52.3 2.8
1 961 36.3 60.6 3.1
1 962 34.7 62.7 2.6
1 963 35.8 60.9 3.4
| 964 36.1 62. 1 1.8
1 965 37 .4 60.5 2.1
1 966 32.2 65 .1 ! 2.7
| 967 31.2 66 .6 2.2
| 968 33.2 64.3 25
1 969 37.3 60.8 1.9
1 970 35 .5 €3.4 1.1

1971 36 .0 63 3 0.7

TABLA 2.2 ESTRUCTURA DEL CONSUMO DE HULES SWTETICOS (%)
1 966 i 967 1968 i 969 1970 1971
e ———

Hule SBR 67.0 69.4 61.9 59 .6 83.6 60.5
Latex SBR 8.1 8.7 9.9 10.8 10-1
Polibutadieno 10.0 9.0 2.7 133 10.7 12.5
Hule Nitrlo 2.0 1.7 20 2.1 1.7 1.4
Hule Butio 65 5.9 6.4 6.6 6.8 7.6
Neopreno 3.4 33 4.9 5.0 4.7 5.6
Polisopreno 2.4 1.5 .4 1.9 1.6 2.0
Otros 0.6 0.9 09 0.6 0.8 0.3

TOTAL 100.0 100.0 100.0 100.0 i00.0 100.0
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ANO GRUPO | (%) GRUPO 2 (%)
1966 87.1 12.9
1967 88.8 1.2
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 .

GRUPO |

Hule SBR
Latex SBR

Polibutadieno

GRUPO 2

Hule Nitrilo
Hule Butilo
Neopreno

Polibutadieno
Otros .
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APLICACION 1970 1974 1981 1985

Resinas ABS y SAN 190 1203 2 328 4 072

Copolimero Estireno

But. Hule SBR . 17 4i0 26 836 51 249 78 031

Copolfn:oro s 920 1600 5554 8 973

But. Latex SBR.

Hule Polibutadieno 6 160 9 342 - 21 416 29197

Hule Nitrilo 7l 599 1 070 | 509
TOTAL 24 75| 39 580 81 617 121 782

TABLA 2.4 USOS PRINCIPALES DEL

BUTADIENO (TON)

APL ICACION 1970 1974 1981 1985
Resinas ABSy SAN | 0.77 3.04 285 3,34
I Esti
Copstinere Estirenc |- o0 oy 67.80 62.79 64.07
But. Hule SBR.
L} .
CopolimaroEstimnesf o0, 4.04 6.8 7. 37
But . Latex SBR
Hule Pofietadisda. | 2489 23.60 26.24 23.97
Hule Nifrilo 0.29 1.5 131 .24
TotaL | 100.00 100.00 100.00 100.00

TABLA 2.5 USOS PRINCIPALES DEL BUTADIENO (% TON)
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]

GRAFICA 2.5

65 67 69 71 7375 €5 67 69 7l
IMPORTACION

CONSUMO APARENTE DE BUTADIENO

7375 65 67697 7375

EXPORTACION

65 6769 7| 7375

CONSUMO APARENTE

(TON )
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ANO PRODUCCION | IMPORTACION EXPORTACION | C.APARENTE
1 965 T 203 = 273
| 966 S 534 = 534
| 967 il 13 208 5 13 208
| 968 =T 20913 & 20913
I 969 i 22 278 = 22278
1 970 s 27 347 = 27 347
1 971 S 27 740 = 27 740
| 972 2 31 240 = 31 240
1 973 == 32 818 3 32 818
| 974 Sk 35 991 = 35 991
| 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 | 608
1967 38 086
1968 55200
1969 59797
1970 75 999
1971 65644
1972 67 612
1973 83511
1974 221 304
1975 149 924
TABLA 2.7 VALOR DE LA IMPORTACION
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1976 I 1977 l |97s] 1979 ] 1980 [ 198l { 1 982 l 1983 , I984J 1 985
CONSUMO ' ’
En la elaboracion de
Hules SBR 29085 | 32 575 | 36482| 40858 | 45759 | 51 249| 57397 | e4282 | 70 938 | 78 03I
Latex SBR 1 650 2 650 3650 | 3650 4 829 5554 6 387 7153 7 650 8 973
Polibutadieno 13232 | 14722 | 16287 | 17924 | 19634 | 21 46| 23270 | 25 187 27 165 | 29197
Resinos ABS 1 044 1 232 | 454 | 717 2 024 2328| 2677 3079 | 354 4 072
Hule Nitrilo 642 719 790 945 1 037 I 070 1 070 1 301 I 401 1 509
TOTAL 45653 | 51898 | 58663 65094 | 73 283 | @67 | 9080 101002 | 110 695 | 2] 782
OFERTA
Produccion
Planta | 44000 | 49500 | 55 000| 55000| 55 000 | %5 000| 55 000| 55 00O 55 000 | 55 000
Planta 11 @ < = = = 30000| 30000| 30 000| 30000 | 30000
Planta Il (1983) = & = = . = = 22 000 | 49500 | 55 000
PRODUCCION TOTAL 4400C| 49500 | 55 000| 55 0- 55 000 | 850CO| 85 000 | 107 000 | 134 500 | 140 000
DEFICIT 1653 2 398 3663 10094 18 283 g 5 80! o > =
EXCEDENTE S = = & < 3 383 = 5998 | 23805| 1828
TABLA 2.8 CONSUMO Y PROGRAMA DE PRODUCCION

(TONELADAS)
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APENDICE 111

PROGRAMAS DE COMPUTACION
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AITI.I AJUSTE DE PARAMETROS.



€ &

939
10uu

Cn00v

o000

CIC I G CHIONG € G ChG ICC € € € G- CICUE Giee O O

27 =

FROGRA 4 PRINCIPAL
UgmEiS 10 VL)Y IH) e 2 (L)
CumOiv TuP P TuT e IOV M
WARELIST /ZPRE/ZAAPBBePr’CLIQPCVAP
WAMELLIST /VOL/V (1) o VLIQeDPCVL YV (2) e VVAP»DPCVV
WARELIST /CF/IUATOPCFLLIOPCHVAPDPCCF

teuACTUt pE SANTLS HMARLLLI

e A (5He L) AR GAr Ol

[ VRV I W

Prolicl Y99,6A 6L

FORMAT (1UX P "CAZ PP l0Sr'0u="rF10.5)

ReaD (5092) P

I (PMeEQeU«0)060 TO 800U

RLaD(5992) INP 10T 1DV

READ(Sel444) ATCrBTCrALFAPBETAPTC

READ(Se4) WWATOrPPTe (V1) e I=1+2) +ACROFPCRO

NenaTO=0

KEAD(Se4) ToPr (V1) e I=102) 9 AAWBb

HLATO = HUATU+L

A A E AR RRAR R R AN K R KRR R Rk kR oy ¥ K K R Kk ROk R Rk Rk kK kRO R ok kR R ok ok ok ok ok ok
NOMENCLATURA %

P=PRESION EN ATM. *

T=TEMPERATURA EN GRAUOS K. *

V(1)=VOLUMEN MULAR DE LIQUINO EM L/GMOL. *

V(<)=VOLUMEN MULAR DE VAPOR EM L/GMOL *

ACRU»BCRO= VALURLS INICIALES DE LAS CONSTANTES A,N ¥

AZPAKAMETRC UE ATRACCION. X

B=COVOLUML . *

Y=uENSIDAD REDUCIDA. *

Z=COLFICIENTE VE COMPRESIGILIDAD *

Aok ok OR K AR b ¥ ok KK ok ok K K K K K K o K e K K o ok ok K K ROk o ok ok K s o ok ko R OK ok ok o kKK K K

L I R T SR S O 3

CAMBIO DE UNIUADES.

*x4x% UNLUADES REQUERIDAS EN LA ECUACTON SANTIS*GIRFNI*MARELLT****
* PRESION EN ATMOSFERAS
* TEMPLRKATURA EN ORACOS KELVIN *
* vOLUMEN EN L/GMOL x
Axxk kAR A RRRFA ¥ kAR dFk IDENT IF TCADORF Sk ¥k dok ok ¥ ok bk ok 0K ok ok ¥k Rk X
PRESICH
S1 IDP=1 LA PRESION ESTA EN ATMOSFERAS
sl 1IDP=2 LA PRESION ESTA En LR/IN2
S1 IDP=3 LA PRESION ESTA EN KG/CM2
TLMPERATURA
Sl IDT=1 LA TEMPFRATUKA ESTA EMN GRADOS KFLVIM
Si IDI=2 LA TEMPERATURA ESTA FM GRAUOS CENTIGRADOS
Sl ID1=3 LA TEMPERATURA ESTA EMN GRADOS FAHRENHETT
Si IDi=4 LA TEMPERATUKA ESTA EMN GRADOS RANKIN

L N I I A 2
* * *

* x ¥ *
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*

* sl IDv=1 EL VOLUMEN ESTA EN
* Si IDV=2 EL VOLUMEN ESTA EN
* sl IDv=3 EL VOLUMEN ESTA EN
* Si IDv=4 EL VOLUMEN ESTA EN
* sl IDV=5 EL VOLUMEN ESTA EN
* sl IDv=6 EL VOLUMEN ESTA EN
*

tt******t******t*1**#***‘*******“****##

VOLUMEN

IF(IDV.EG.1) GO To 77
CALL UNIDAD(V(1))
CALL UNIDAD(V(2))

PRESION Y TEMPERATURA

IF(IDT+Eu.1.AND«IDP.CQ.1) GO TO 88
CALL UNIUPT(P!T)

PRINT 111

PRINT 20¢NDATO»PeTe (V(I)rI=102)

KONT=0

R=0.082005
AA=ALFA*EXP(T/TC#(1.=T))
BL=(T/TC=T) *BETA/(T/TC=1.)

CALCULU UE VOLUMEN Y DE PRESION

CALL VOULIQ(AA!BBrPeToDLIQePCLIQ)
CALL VUGAS(AA+BB!P»T2DVAP»PCVAP)
vLiQ=1./0LIQ

VVAP=1./UVAP

CALL CFUG(ReT:PsVLIQrAA,BB.CFLIQ)
CALL CHUG(R#T#P2VVAPsAA+BBCFVAP)
LPCVL=(V(1)=vLIQ) /v (1)%100,
UPLVV:(V(z)—VVAP)/V(2){}00.

LT/GMOL
M3/KG
CM3/K6
FT3/LB
FT3/LBMOL
CM3/MOL

CALCULU OUE LAS FUNCIONES A MINIMIZAR

F1=PCL1G-PCVAP
upcLIG=(P=PCLIQ)/P
UPCVAP= (P=PCVAP) /P

CALCULU OUE LAS DER1VADAS DE LAS FUNCIONES

wlz=v(l)+BB
we=vi2) +bb
Y(1)=bu/taa+vi1))
Y (c)=BL/ g v (2))
YYi=(1le=v(1))
YYe=(le=Y (&)}

O T T T Lt L1

*
*
*
*
*
*
*
*
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UFIX1Zd ./ (Vi) *w2) =1/ (V1) +al)

&|1xc:g.thﬁTlhht((Y(l)*(d-+2-*¥(l)'Y(1)**2)/(V(l)*YY1**u))-(Y(?)
hv(g.+2.tf(2)'Y(2)&02)/(V(2)*|Yg*#4)))-(fﬂ*(1-/(V(l)twl**z’—‘./(v(

fe)ral®221))
4(.):((1.¢Y(L)+Y<1)«'z-ytx>**3>7§1-Y(1))**a»-(AA/(R*T*
L(¢)=((1o*f(g)*Y(Z)*tz-Y‘2)#&3)/(1—Y(?))**3)-(AA/(R*T*

WLSOLUCTui: DL LAS tCUACIUNES

UbLLTAAS=F1/0F1A1
UELTAbB==r 1/0F 142

LU PO COLWVERGENCTA

iF (AsSIFL) oL e1,0E=03) GU TO 3u00 A
LF(ﬂAS(HHLVL)-LT'I-U-AhD-AuS(DFCVV).LT-I-U)GO T0 3000

S1 HO LOIWVERLE ESTIHMAR MUCVOS PARAMETROS A Y R

FPrLidT unad

aklTE (G oK)

ak1TE (b vil)

AASAATUELTAA/GA

bbzuutuELTAB/ZGUL

noi TSRO T+L

1F (KOLT .uTe5U)00O TO 7000

ou Tu Ul

FradT ol

il 20 eOAIUIKUNT P DELTAA,LeL [ABrAASPB

ChLCLLO UEL CUSFICIENTE D FUGACTDAD

Col Criotne e VL] TeAArUBPCHELLA)D
CaLL CruvGir t ke vVAP P AAPDE Y CEVAP)
U CCF=(CHFLIAN=CFVAP) /CFLTIuU*1Nu.
wnd Te (e PRE)

wr I TE(LrvuL)

Wik Te (o LF)

oy TO ¥0ug

riaiel 00

CrLL Crowlepiet o vl arAnrbu» CHLLQ)
Chct Crtiv(ieToPrvvAP r AR BB CtViP)
UFCCFZ(CrLin=CFVAP) /CFLTIU%10U.
wrnaleloet’nd)

andtToluevon)

wied T (e LF)

LF (A TO LT eva ¥ )ou TO HU0U

Lo Tu 1090

oTcer!

(v(1)+BB)))
(V(2)+BB)))
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9i
Ye
whl

FORMAT(Tcr2F10.0)
FONMATIF LU0
FORMATASF 10 .0)
9o FunMAT(311)
L3 FurMATler 10 eu)
20 PO AT/ /e T1urtF1ha80/)
30 FUnMAT(TIL0r6C1540807)
LU FURMATISAPIDPEAribr4ELD 80 /)
SU FGREAT(TLor6L15.807)

v ittt
i FOREATUZZ 04 Aar "PARASETHOS CALCULADOS' ¢/ /)
de FunvaTibelh . 33
70 FURMAT(/Z120% 0 "HO COLVERGEY)
v
2ul. SALT Io=GInOLI=MACELLT ' //)

4uu Izi/ie0
Suc Lo Tk
W T U

| Sy

G ’U|~.T~|AT\nA,'P\.LI(:'vuXv'PCVAP'vQ;\"Fl',on'nIF ¥ P LIO''SXs*DIF ¥ PR

roRMAT LIl e 4 (/) pLoxe *AJUSTE VE LOS PAPAMETROS AA Y BB DE LA ECUACI

a1l FUNMATLBK-'Uniu"%X"PhFSluH"oX"TEMPEPATUpA"ﬂX-'VOL NE LTG'»5X
i N pYvoL LE vaPY)
bos bur HAT(1DA? ' vALOR UL LAS FULCTUMNES A mINMIMIZAR CUANDO AUN NO
LG VERGE 97/ 19R 0 "AY 1 15x0 "B »9Xr 'PCAL LIN'»6Xs *PCAL VAP's10X,"F1")
Ll
SULROUT Tk Ui llEPT (PeT)
Cuviuls T e TuTeluvept
~
- LA SUBKUTTnA HACE CA:RIO Dk UNIDADFS NE PPRESTON Y TEMPERATURA
~
oG To(lege3d) e ip
PO ==}
oL TJ w0
c VZH/14.7
o TU on
o verildeulo
o
5 e PPERATURA
bu oC Tuliduerg 'urdDUe400) » 10T
100 I=T
ot T O
200 =il d.dn
=13V
S Il O SR ST o O U
S
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SuoROUT INE UNIDAD (VOL)
COMMON TUP»IUT+IDVIPM
ESTA SUBRUTINA HACE CAMBIO DE UNIDADES DEL VOLUMEN

(S10] TO(10'201301u0050!60)'IDV
VOL=VOL

Go TO 70

VOL=VOL*PM

G0 TO 70

VOL=VOL*PM/1000,

GO TO 70
VOL:VOL#PM#Z&-3168“66/“53.6
Gu TO 70

VOLZVOL %28 .318466/453.46

Go TO 70

VOL=VOL/1000.

COKTINUE

RETURN

L‘\ILA
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SULROUT Lk PARAM(APBeZ e ALJr AP rBP e Ns AKTJ)
InLICLT LOUsLE PRECISION (A=H»0=2}
UIMENSION AP(2),8P(2) 2 ATJ(202)02(2) s AKIU(202)
v HAMELIST /AA/ZA»BrZerALJ
' wWkITE(orl1l)
(111 FORMAT(1UXe1U('%")s'P A R A M'910("%*))
Uu 10 I=1.N
V0O 10 u=leN
iu ATul{led)=u.00t000
Lo 11 I=1li
3 4§ ATJ(IeI)=AP (L)
UQ 14 1=1.N
Kzi+l
KKk = N + 1
IF ( K .£Qe KK ) GO TO 14
DO 12 Juz=KN
ATJ(Ieu)=(1.Uu=AKIJ(Ird))*SQRT (AP (1) *AP(J))
ATU(JrI)=ATU(TI )

12 COINTINUE
14 CO.TINUE
A=u.00+0
B=u.00+0

Lo 13 I=1.N
b=b+BP(T)%Z (1)

Lo 13 u=1lN
AzA+ATU(L ) 2Z (1) %x2(J)

1o CONTINUE

< WRITE(6sAA)
RETURN
Elu

UOUBLE PRECISION FUNCTION PCAL(A¢BeD»T)
IMPLICIT ULOUBLE PRECISION (A=Hr0=Z2)

(& WAMELIST/Z/AA/nsBe Do ToPCAL

C WRITE(Bs111)

C1ll FORMAT(1UXs1U("%')s'P C A L'r10('%"))
hk=8.2065U=00c
1£=B*D/74.0D+u00
1F (YE«GE«1.0u+000) GO TO 1lu
Coh*T*D
F=(1.0L+U00+YE+(YE#*2)=(YE*%*3))/(1,0D+000=YF ) #*3
L=a*D*L/(1.00+00048%D)
PCAL=C*F-t

~ aR1TE (oerAA)
RETURE

1y WRITE(Ue20) ArBIPCALYTIDrYE

cu FOKMAT(1UXe * x+2xPROGRAMA DETCNIDO EN PCAL *¥x+'/5Xe6020,7)
STUP

civu
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SLEGOUIT THE VUUAS LA S0P e TrRHO P PLYAR)
1LICLT Dol PRECISION (A=He0=2)
AALLLILT ZAA/EeBeiHUr PCYAP
whiTEE(bedll)

FURMAT (LUK e 1U( %)y 'V O G 4 SY'r10("%))
i =4

hZ e 20LHU=UE

vz /(R*T)

LL=0e0L+U

URK=D

EXLEP=PCAL (A ee DL T)
FAREP=I"CAL(A» e DL T)
WFAFXL*FARI S 302

UK=DR+1 ,0L=0ula2D

lini=Itii+1

IF(INTeLLo100) GO TO 1%

ki TE(Lec01)

CaALL EXIV

ITeRr=1

IF(FXLeME N 0U+0) GO TO 4

A=DL

FXe=0.uD+0

OO TO &

X2=DR

FX2=0.UD+0

vy TO o

UG 7 1TEKRZ=1r20U0

A= (UL*FXR=DR*FXL) Z (FXR=FXL)
FXe=P=PCAL(ArBeX2»T)

LF (DABS(FX2) sLE.l.D=4) GO TO 8
LF(FX2*FALLT+0.0D+0) GO TO A

uL=xe

FXL=FXe

6o TO 7

UR=X2

FXR=FXx2

C()MTI;»JUE

WR1ITE(0ed(2)

CALL EXIT

RHO=XeZ

PCVAPSF=F X2

FORMAT (10X e "4 x%x% [T EXCEDE 1u0 EN VOGAS *¥*x%x',/)
WRITE (e AA)

FORMAT C1UXr ' %2% s ITER MAXIMA EN VOGAS:*:ix"')
RETURN

Bl
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SULROUTINE VOLIQ(AsBePyTeRHOPCLIQ)
IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A=Hr0=2)
C NAMELIST /AA/A!'BrRHO!PCLIQ
C WRITE(Lel11)
Ci1l1 FORMAT(LUX»10('#')s'V O L I Q'r10("%"))
INT=0
R=8.20050=-002
D=4./8B
D=0.5D0%0
DR=D
DL=DR=5,00-002%D
FXR=P=PCAL(A*B'DR»T)
i5 FXL=P=PCAL(A¢B/DL¢T)
IF(FXL*FXR)S5¢ 392
2 LL=DL=-5,0D-002%D
IF(DL.GT«0.0L+0) GO TO 10
C WRITE(6,204)0ReDL
WRITE(0e203)
CALL EXIT
1u INTZINT+1
: IF(INT.LE.100) GO TO 15
WRITE(©6e201)
CALL EXIT
3 ITER=1
IF(FXLeNE.O) GO TO &
x2=DL
FX2=0.0D%*0
6o TO &
g X2=DR
Fx2=0.0D%0
60 TO &
S DO 7 ITER=1,500 :
X2= (DL*FXR=DR*F XL}/ (FXR=FXL.)
FX2=P=PCAL(A»BosxX2,T)
IF(DABS(FX2) «LE.1,00-001 GO Ty 8
PRE=P=-F X2
IF(FX2*FXL+LT«0.0D+0) GO.TO 6
bL=x2
FXL=F X2
G0 1O 7
6 UR=X2
FXR=FX2
7 CONTINUE
WRITE(0,202)
CALL EXII
o KRHU=X2
PCLIQ=P=F X2
cul FORMAT (1UXr *#x*%* INT EXCEDE 100 EN VOLIG *%%%%,/)
cu2 FORMAT (1Uxe "*2x: ITER MAXIMA EN VOLIQI*:ix%')
cu3 FORMAT (1UXs *#x%x* EXPANSION EXCESIVA #**%¥%x')
cl FORMAT (10X?*UR = *+E15.822X ¢ 'DL = '¢F15.8)
. wh1TE(0rAA)
KETURN
civb
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AIl.2 OBTENCION DE Q; Y Qs
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iIMPLICIT UOULLE PRECISION (A=Hr0-2)

PRUGRAMA PARA CALCULAR OMEGA (1 Y 2) EN LA ECUACION DE
ESTADG DE SANTIS—GIRONI-MAKRELLI

ESCRITURA DE LA FINALIUAD DEL PROGRAMA
WRITE(6e115)

DATOS DE ENTRADA

READ(50120) X1»X20ERRE

CALCULU UE LAS FUNCIONES

LOOP = 0 . P
F1 = (X1-X2)#x4 +2,0%X2%(2,04X1%*242,04X1#X2=X2%%2) + (x1-y2)#

TUXL*(X1=A2) # 3= 1 %2 3=X 1k *2xX2= A1 £ X2*#2+X2**3) / (X1+4 . 0%X2)

Fi = 2.0%X2%(2.0%X1*¥%2+5: 06X #x2=-x2%#2) + (X1-X2)**2%(X1x{x1=X2)
1%%3=AL *&3=X1 4% 24 X2=X1%kX2*¥ %2+ X2%%3) / ((X1+4+0*X2) *%2) i

CALCULO ub LAS DERIVADAS PARCIALES DE LAS FUNCIONES : F1 » F2

PEIXL = %.0%(X1-X2)*%3 + 4, 0%X2%x(2.0%X1+X2) + (X1-X2)*U ({4, g¥X1=
122) # (X1=X2) #42=3. 0% X1%%2=2 . 0% X1 kX2=X2+*2 ) /(XL+4.0%X2) + S.p*X2%
2({al¥TX1=R2) #43=X1kk3=X1*¥24X2~x1 X2+ #2+X2%*3) /( (X1 +4,0*X2) x*2)

PFLIX2 = =Ue0%(XI=X2)*%3 +2,0%(2,0%X1%¥2+4.0*X1%X2=-3.0%X2%%2) =
LUAL=X2) (300 x1#(X1=X2) ##24 X1 #2242, 0% Y 1%xX2=3 . N*¥X2#*2)/(X144,0%
2X2) = D U*XKIA(X1I*(X1=X2) %x3=X1%#3=X]1$#2%X2=X1xX2%#2+X2¥%*3)/ ( (
3Al+tbeueX2) x%k) i

PELXL = 2.0%Ac*( 4.0%X1+5.0%X2) + ((X1=X2)/(X1+4,0%X2) ) *¥2% ((X1=
QAL #%2% (4, 0*¥R1=X2) =3, 0% XL #%2=2 ., 0% X1 ¥X2=Y2%22) + 2,0%(X1=X2}*5.0%
DA2AUXLH(AL=Xe) 44 3=X1#%3=X1 k¥ 2% A2= XL kX2 %424 X2*%3) / ( (X144, 0%X2) *¥3)
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PF2X2 = 2,0%(2.0%X1%%2+10,0%X1#X2=3,0*%X2%*2) = ((X1=-X2)7/(X1+4.0%X2
1)) x%2% (360X 1% (X1=X2) %%k2+X1*%%2+2 . 0% X1%X2=3. 0%X2%%2) = 2.0%(X1-X2
2) %5 0% X1 ¥ (X1 % (X1=X2) #*3=X1kx3=X1%x%k2%X2~X1%xX2**%2+X2%%3)/ ((X1+4.0%
3A2) *%3) '

DESARRULLO DEL ALGORITMO DE NEWTON RAPHSON DE CONVERGENCIA
MULTIVARIABLE DE ECUACIONES NO L. INEALES

DETER = PF1X1#PF2x2 = PF1lX2*PF2X1

DX1 = (F2%PF1X2 =F1xPF2x2)/DETER

X2 = (F1lxPFeXx1 ‘FZ*PFle)/DETER

AN1 = bLX1 + X1

XNe = LX2 + X2

IF (ABS{ (XN1=X1}/X1),.LT. ERRE AND . ABS((XNZ-XZ)/XZ) LT, ERRE)
160 7O 30

LOOP = LOOP + 1

IF(LOOP «6T. 50) GO TO 25

X1 = Xh1

X2 = XN2

GO TO 20

WRITE(6,125)

60 TO 35

X2b = 4.*x2

X3 = ((X1a¥3+X1x*24X2+X1%X2#%x2=-X2%%3)/( (XI=X2) ##3)=X1) ¥ (X14l,%X2)
WRITE(02130) X1,X2¢F1¢F2*PF1X19PF1X2,PF2X1+PF2X29DETER?DX1,0X2
N XivleXin22LOOP+ERRE » X2B ¢ X3

STuP i

FORMAT (lHles0(/)?»30X? '"PROGRAMA PARA CALCULAR OMEGA (1 Y 2) PAR
1A LOS PARAMETROS QUE APARECEN'»//30Xe»'EN LA ECUACION DE ESTADO
20E SANTIS-GIKONI-MARRELLI'»6(/))

FORMAT (2F10.0¢E15.5)

FORMAT (b0(/)»30x»'EL PROGRAMA NO CONVERGE EM 50 ITERACIONES')
FORMAT. (20Xe "X1 S')E15.,89//20Xr*X2 ="+E15.89//20X»'F1 ="¢vE15.8
Ke//20Xe "F2 ='eE15.8+//20Xr *PF1X1 =7 +E15.8¢/720X» "PF1X2 ="»g15.
NB»//20Xe "PF2X1 =')E15.8¢7//20Xe "PF2X2 =%+E15.8+//20X+ 'DETER ="'
RNE15.80//20X9 'OX1 ='+E15.80//20Xx9r"DX2 ="¢E15.8¢//20Xs *XN1 =v,E1
NO B9 //20Ke "XiN2 ='+E15.897/20Xe *LOOP ='¢15¢//20X+'ERRE =*9E15.8
N?//20X»"X28 ='sELS. 8.//20x;'x3 = 'E15.8)

ENU
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AlII.3 OBTENCION DE LOS PARAMETROS CRITICOS
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PARVAM TR

DIMENSION ATC(50)ssTC(50) v APEL(5094)¢PC(50)TCI(50)

PROGRAMA PARA CALCULAR
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Ce) Ty

A(TC)

B(TC)

ESCRITURA DE LA FINALIDAD DEL PROGRAMA

WRITE (e 80)
READ(5¢85) NC¢R
Do 25 I=1/,NC

READ(5:90) (APEL(I»J)rJ=1s4)PCLI) TC(I)

ATC(I) = 0.4018833x(R*TC(I))**2/PC(I)
BTC(I) = 0.10499951%R*TC(I}/PC(I)

WRITE(0095) (APEL(IOJ):J=1vQ)rPC(I)oTC(])oATC(I)vBTC(I)

FOKMAT (1H1¢6(/) s 30X+ *VALORES DE LAS CONSTANTES A » B EN EL PUNTO C
NRITICO"+//30X?'DE LA ECUACION DE ESTADO DE SAMTIS=GIRONT=MARRELLI

NPro (/) #3LXe 'PC (ATMI ® 28X 'TC (K)'s8Xe "A(TC) " 911X,y *BITC) "2/ /)

FOKMAT (15¢F1040)

FORMAT (LAGP2F10,0)
FOKMAT (4AGr2F15.8,2E15.8
STUP

ENU

)

W
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AIIl.4 DESCRIPCION DEL EQUILIBRIO LIQ- VAP
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LopLICLT voUoLEk PRECISION (A=Hr0=2)

UIHEIISL0 AK(&)yAKIJ(212)uAP(Z)uUP(?)DPV(2)1X(Z)vY(2)vZ(2)
VA ELIST ZAA/Z1e TKeFACPPVICRICO

LAMELIST ZbBE/ZAP 8P

. WAMELIST /CC/ZFXRIFXLePRoPL X0 Y5
AR ELISTZ0D/0KIY
c
" IL=U PKLSLIGH LE RURbHJAY 1C=1 PRESION PE ROCTIO
-
C fank etk kA NOMENCILATUPA ¢ sk ok dokobon ¥ $ 4 ok 0k ok
L
C N=NUMERO LUE COMPONEITES.
L AKIU = PATAMETRU DE INTERACCION.
. AP = PARAMETRU DE COMPOWENWTE PURO.
- BP = PARAMETRO DE COMPOWFINTE PURC.
(% AIJL = PARAMETROS BIMNARIOS PARA LIOUIDO.
(9 AlJuo = PAKAMFTROS BIMNARIOS PARA VAPOR «
C PV = PRLSION LE VASPOR UE COMPONFNTES PUROS .
¢ AK = RELACION DE DISTRIBUCION.
. Z = ComPOSICION ESTIMADA.
¢ X = ComPCSICLON FASE LIQUIDA.
L Y = COomPOSICION FASE VAPOR.
(& Y.C = CumP(USICiul CALCULADA.
€ K = TEMAPLRATURA LN GRAUOS KELVI'M.
L FAC = FACTUR Dt CORRECCIUN DE TEMPERATURA.
g‘**&ia;a*k‘»kﬁa00tl**t***t#t**t**A*;***#**t*******#iz*t*tt***t*****

A eP1Pe) =P2AUEAP (P1*(100-T))
C(iePleP2)=(PL=T)xP2/(P1=1,00)
KEAD(Se10) tieTKeFACY (Pv(I)pI=1oN)
KL Al (5r1c) CrICO
uG oll0 I=1»5
nenD(5e11) TOrATCHsTCrALF Y BET
ih=Ta/1C
Ap(I)=AlTReALF P ATC)
L (D)=u(TreleTeBETIC)
G Reau(5e509) A (1) BP(I)
vul CunTILUE
whiTE(DenA)
whaTE (Lol )
whaTE(oedy)
vl 100 I=1r:,
v LUG Jd=1reli
100 A ld(Iend) =0
Jr=lim1
Lo lue I=1rdi
nZitl
vy LUz J=rei.
hen)(9ele) Anlu(lnd)
1ul wi LTE(Lrul)
1200 READ (Develliv=hinug) IC, (Z(1)eI=19te)
Ul 20U I=10el
A(1)=2(1)
<ul Y (a)=Z 1) =1,0u=0Ulx/(]



SUMSueUllty
JF=ri-1 - 142 -
uy 203 1=1Jb
cud SUMESUH+ (L)
Y(i)=1.00+000=0LUi
LTERP=U
PL=(PV(1) = v ) aa (1) 4PV (1)
IF(IC.lEeu) WU TO 5000
alkaTL (becl)
eud LTLKAZUL
PR=PE
FLZPR=1sUuuL=0Nul*Pc
<10 CALL FUN»(FiHrPRrX,Y'TK;LH]CO:FAC'AKrﬁP'BPoH'AKIJ)
CaLl FUHb(PXLvPLIXnYvTK-CRICO;FACvAKpﬁP-BPvaAKTJ)

" vt TE (Lo CC)
IF (FXL*rXR) 5S5¢302
- LF (UABS (FXR) «LT.DABS(FXL)) GO TO 6000

PLZPL=b . ul,—0Uu2#*PL
IF (PL.OT«FV(i)) GO TO 210
abkaTE (o 25)PL
Gy TU L0OUL
VuU0U  FrIPRAY . UD-0ue*PE
CLF (PReLTeP¥ (1)) GO TO 21U
ni 1 TE (L 3H) Pk
oL TO S0Ul
) 1TLR=1

L (FAReNE Ouii4000) GO TO 4
AZ=PL
FAc=U.ult0
6u TO o
o Ac=Ph
Fac=0.uDtU
uu Tu o
) LG 7 1TER=1.0000
AZ= (PLAFAR=Pr#FYL) /7 (FXo=FAL)
Coell FUHL(FXchEerYrTh-CRLCu-rACrAK;anBPrHrAKTJ)
1F (LAES (FX2) o LE.CRLICU) GU TO B
sF LFX2*FALLT«0,00+0) 0O TGO ©
FL=X<c
FXL=FXe
¢ TO 7
o Fi=Xe
FXn=F e
‘ CulT1h.UE
whiTE (v o)
Cabl EATI
o HEZXe
2u0 windTe(ueds)
LU 301 J=1ry
Jul Al ATeloeal) urc(J) oY (J)pAld) v ARN(D)
winda TE(U P LS) i e T
v, Tu 1200
Lulu  o7uwpP
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34

35
555

C
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19
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FORMAT(I5¢5X+5F10.5)

FORMAT(I5¢5X¢7F10,5)

FORMAT (8F10.0)

FORMAT(F10.0) -
FORMAT(3Xv'COMPONENTE'vSXv'Z(I)'rlOX.'Y(I)'oloxo'x(l)'vloxy'K(I)'
N/3Xe61(1H=)7/) E
FORMAT (18,4D1547)

FORMAT (/715X ¢ "PRESION CALCULADA ='¢D15+772Xes"ATM®/

R15X e "TEMPERATURA ='+D15.7¢2Xs 'GRAD K')

FORMAT (//15%+ 'CALCULO DE PRESION DE BURBUJA'///)

FORMAT (//15X» "CALCULO DE LA PRESION DE ROCIO'///)

FORMAT (1H1¢14Xs YAPLICACION DE LA ECUACION DE SANTIS=GIRONI-MARRELL
NIt/77) . i
FORMAT (/5X» ¥ %*%ITERX EXCEDE 50¥*#°)

FORMAT (/5X» "***ITERP EXCEDE S0*%x')

FORMAT {/5X ¢ *#**ITERY EXCEDE 50*%%')

FORMAT (10X s ' #*x*ITERACIONES EXCESIVAS EN EL CALCULO DE PRESION DE 8
NURBUJA*%x% 1)

FORMAT (10X ¢ ' **x*PRESION FUERA DE LIMITES**%* /10X 'P=* F10.4)

FORMAT (8F10.0)

ENU

SUBROUT INE CFUGM(IsCFsDrArBsZrAA+BBsNCoTeP)
IMPLICIT DOUBLE PRECISION (A=Hr0=2)
DIMENSION A(202)¢B(2)02(2)
NAMELIST /QQ/CF+DrArBeZeAA/BBrToP

NAMELIST /RR/A191A2+ZCoVeBByDrArBrZoAAsNCe TP
WRITE(60111)

FORMAT (10Xe10(**%)+*'C F U G M?,10('%%))
R=8,20650-002 o

YzpB*D/4.C0

2C=P/ (k*T*D)
CF1=(4.DU*Y=3.D0*Y**2)/(1.D0=Y}%*2
CF2=B(1)*(4,00%Y=2,D0%Y%*2)/(BB#(1.D0=Y)**3)
CF3=0
U0 10 u=1lsNC
CFA=CF3+Z(J)*A(Jr])
CF5=2.U0*CF3*DLOG(1.D0/(1,D0+BB*D) )/ (R*T*BB)
CF4=B(1)*AA*DLOG(1.D0+BB*D) 7/ (R*T*BB*BB)
CF5=B(I)*AA*U/ (R*T*BB*(1.D0+8B*D))
CF=CF1+CF2+CF3+CFy=CF5-DLOG (£C)
CF=QEXP (CF)
WRITE(0euwQ)
RETURN
EibL
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HSLLRVUT i FUlLILIFRIPE v Ar Yo TE 2 Crark r AK 0 PR BP e AKTY)
LeiLLICET LOULLL PRECISIOL (A=HrD=2)
LIMEINSLION A(L)'Y(Rl:hh(?)lYV(q)rYC(Z)IAIJL( 12) P ATJG(202) 9 pAKIJ(202
N AP (Z2) pob(2)

WAMELISTZAA/Z KePE XY

ahiTE(0el11)

FurMATLLUX 21004 ) 9 'F U W CTelU('%"))
uy H U=l

AR (J)=U UL G

Yy (JI=Y (W)

LTLRA=U

CALL aRAM ALy DL e X AT e AR LR apia AK T 1)
AL1=AL -

vLi=BL

CALL VuL1G(ALrbL?PE» TKoPHOLPPLI

CALL PARAMAGILG Y Y P ATJGr AP P BP rive AKLJ)
AGL=AG

u61=d36

CaLl VUGAS(AGrBGYPL e TKrRHOGPG)

RUi=U

VU 10 u=Lely

CALL CHUGM(JrFLRHOL s ATJL isP e X e ALLeBLY PN TKePL)
CaLL CHUG(JrFVeRAUGPAIUG 1P Y1 AGL e RGT 1N TKrPG)
AR (J)=FL/EV

YC(J)=AK (J) *xA (J)

Ir (UABSEYV(JU)=YC(J))eLE«CK) KUN=KON+1
COTINE

LF (KOMNeEW.IN) GO Ty 25

SUM=0.0D%Y

U0 11 J=aeli

YvV(J)=ycy)

SUMESUM+HTC ()

UG 12 J=leu

Yiv=YC (J) /SUM
Y(J)=(1.,0D+0U0=FL*xY (J) +F*Y[y
SUM=U0.UD+000

UG 13 Jzieil

SUMSSUN+T (J)

U0 14 u=lei

Y(J)=Y(J)/SUm

LTLRASLTERX*1

1IF (ITLRA.GT«L0) GO TO SO0u

U TO o

SUmM=0.,UD*0

UuQ 20 J=1lN

Y (u)=X(J) *xAK (J)

SUMSSUM+Y (J)

VO 27 J=Lell

Y (J) =Y (J)/SUmM

FR=1e0L+U00=5Ui

WhiTE(0rAA)

KETURN

WRITE (LeD0)

FORMAT(1UX e "4 %2 TTERX EXCEDE SO0x%x')
Cacl bATI

LiNw
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D s ccuaclon d¢ Ao 3¢ Nene 1

P L3 e M . Zha=Zn
(-9 T ()

= %
1 3¢
a:ah\
o e
o2 L (4T

a(<)

Q) | _@_,_
\3(\(_\ ®@-
R
-Qz-‘z
B. b
T
desarrallands @ peimer Vrmine de \a ecuacion ()

donda s

hadiendo

et

22 o2 42 . L | o A_—-
Z\\,;M_‘g’* i WA © e :

2T =

M)

(@)
()
(4)
(5)
(6)

()

Q)

(9)

(10)



- l46 -

fhalmende
PR A (N LA -l Y
{4z - B8)°
e (040' vibbu®y A«\oq e
(Ar-Y%)’

pars Q sq<§\mdc \ormine de \a acuacen (A =< \enet

» =2
et A
2y B 24D
TRy
su:-lT‘\\U\\Qndo \as ccuaciones k\'\u\\B\ an \a caacion (1)
3 = G4z lonz*+482z-8> A
(42 -B®)? z+B

z(z+0)(42-8) - 42"+ 1B« 4R'Z -2*)(z+8)- A(az-8)
(az-3)" - (42)'+ 3(42) (®)+3(az)-B)* « -8
- lAz®-4AgRz’s 1 B E - B
2leem)(dz-BY - (274 B2) (42> - agpt A 2R - B2)
c4z®-43 @2ty \2R?2%- B 2°
VA BES - AgRizie B2t - Bt
z(z+8)(4z-8)" - cdzf Bzt 360723 W Rz? - »iz

MedZ>48B22+ 12077 -B%) - 4 AZ>- AR ARZ 412 AR'Z - AR
[2+8)ledz> 6B27 2 4R2 -8%) - 42t o271 ARIZT-R22

(482 A \pRFZ A AWZ - Rt
(2+8)(ch 2>- \bezl*AB‘a—Bﬂ _ Gzt + 8o BT 0BT 3T - B

sushdoyande las cauaciones (19,20 4 24) an |3 2cuacen (15)

CAz5. \oBZY- 368723, 11R22%- Rz + LA AZ3-48 ABZ*+12Z - A®®
- bdnz* - 80R2%- 208%2°-38%2 484 - o

(M)

(42)

®)

(1)

(22)



- JAT =
G425+ 24 (16B-64) + 2°(-368'+ G4A- 8 ) + Z°(1R° - 4BAB - 20 ®)
vz (-84 12 AR - 387) + (- AR® 4 BY) oo (28)
ax ?rQs'a ndola  en salamenes
64ty ot lob- G4 TT) w62 - 361 - 80 YT\
4 == =
u‘(\\\:’-ZQ\a‘ Q_T _48a_\=\* L g3k '3\ :f
P

———p

finslmende =~ Mena:
9 oz 5 c
ZE*Z‘(%-\\*—/ZB(bﬂ‘t,TQB-TB + 2 A A &
22 8 SE *\(;k}: ; B‘) -0 (25)

() LA 64

o soldmens > ene

g€ s (5 Y\\ L%_T‘Z_\;-i_a\x\szk%{\o’-%b‘_%%\a\+

55T 3 4 =
AU L SR SR AL
an @ \>un-\0 erdice se Nane un 3
(z-2<)° =0 (23)
CACARES (28)

dgsarretiando |3 acuackn 23) &

(2-2)7= z®+ 52 (2)s w0z Lz:\ sozr(z*)is2zd-2 =0

25zt 5a) « 22 oz )r 230z s 2(52¢4) - 25 =0 (=)
qualande  \as ccuaciones (29 W 25) welctank a edidanie .
B
8Zc=MN- i (3)
0z A-9% 5B | A-B (9B s\ !
) TR ‘A‘k 3 )

0z -5 B, B AR M @ Aa® (5-118) 32
\6 4 4 sl *qk" 4\ ( \



= adgi

5zt . 3 her. B _ 3% (33)
6 64
-~ A 5
S8 AR® \aq}

- 2 =
€A 04
se\ane on Solema da s cwadones (20,24,32,23 634) Y
3'\nc'o§v\‘\§as (Z NB), par cadoado  \as caacones sel
Jonadas son (30 ,3\ u\az\
\20)
(35\

de \a cwacon da Xra\oa'\o

% - BEe
Suﬁixuu\m‘dg e>da acuacion @n (3 \.\32\
oz = h- B |45 2. +5) - s\-(\-s;‘\(\z\-&ea\ (3¢

02? . A+10 2 - 22622 -\4x 45 2<
O N-22BZ Y Ws 2 -\
33

A+ 23R 2 s WA Zc-\8
\0 2@= %\3A J%_. tE* BB Zc- \\\\ :_%__X?)bﬁ\\-‘sq_g\(ﬁs Zg—@\‘\l . (38‘)

=£13Ax552c—(o-2452<‘+%6h\ .
4

st \3&255 28 WS Z - \6\\ 85 - b- 735 27420 zc\

= %— \A%ch— 260 Z< ~ 36\

’

= (-5 %) idaozf - 2%0% ~ae\
. 7150 Z<" 4 202 - A0 Ze ¥ 26 (39)

S,'ma\man-\a
2160 Zo = \120 2<” ¥ 440 Zc - 36 =0

086 Z3 - 865 Il + 220 2 - \B =0
(¢0)

AL - L. B A N —o
26 54 S



- 149 -

. e Av. 2
4 = G
+
L (am) _Léi/«) N e e
o \ds K ds /s gt [t G
IR AN AT
m(u\,'i‘:}'—‘}? (4\1\
2z 2 Dok
A_(é"’\"’ﬁﬁ‘% i
v\ 26t - e )
22 2
03 Lélvs ) [g'u“\; 2 k'aT:}x L 1z (a2)
Y \owe Jy (3 (S ({7

éi) L, ( é Zhs _ éZa )
o6 /v ¢ ) _ ¢ /.
(3’.Z\ = rglzhs _ 3133
St \ Q;U 2 3 d e -
a?\\(ehéo \as  condiconas dd “?unla U‘\XTCQ -

Lﬁi =0 Pl___y}‘ =0 LAa\

ds > ¢t
=0 l\enQ'.
Q2
U___,_ -
T ot (3&) S RO
gt /e Ue R
(22) 2@3) a2 ®
vt/ _ “\oa )i, 22 G* R, 22 -0
Ge (e > (23 G ® .
5L
d¢t _ 2.2 y2E =0
G U5 (.l‘5

Eiv\a\mqn-\q < Nene @

% “



- 150 -

(3‘23 e
aul Te

- o Z s
haciande un camboie  da qana\a\a (a2 oblaner PB« \v

de \a qcuaden (V)
m._ o
4

andonces Y = _""G. — “—‘_\ =

su:.l'\xu\\am\o an Yo cauacen (W)

e PN L

o

Wy L w e om
Zhyz e = o ’_“_ja
i -
JB Ul <
. wiw W . ¢2amyutamte -wm? (41)
i (g-m)? (w-wm)?
wm>
andonces Z
KBZ\”) _ e v\(\\3 (’JU‘* L *m‘\- \U’J. wmuta mlu-m‘\aku—m\
A Jr le-m)*
Ik . -2m 2ta2wmy - a8)
A \1 ku-_my‘
*2Zvs\ - 2w (U-m\q K‘\v -\—ZW\\— (Zu—ﬂ va_ml\'ﬂkr-m\s
&BU‘ >T 1 (w-wm)®
_7m (U-m\QAW*z"‘\- (80 % 8me + Awm?)
(g-m)®

(a’z»,‘\ A ZutaBmo -
s

d it (- m\®
23 - = - = k'sg\
W (rab) R (r+4dm)
= e ® (5Y)

(glza) W R
s Jy M (g Am)? (24w



- 151 -

3123) . _ 3 -2 .12 (52)
3¢t /4 BT (0 + Am) UT(rAdmy
cn‘\oncq.b‘.
[32) - -m euimiat e (9
du I (r-my? (et Am)
(Q’Z . Aw 25MEme-wm't | 22 . (=4)
)+ (wam)® Tiwsdm)
por aaise Nmansional .
U< = a\ E_E \-;»;\
%— =M = _()-2-3?1‘: k.;c)
a.a, ¥\ (s%)
RS
¢n @ pamo crdico
Z< = ZV\sg -Zac (533
P w Pibe = Beon B .
T '3 Pe
Zhs‘,_ \f‘l'-\ m (&14 mt\fc —W\;
(Ue-m )3
-QaTt, e v Tcl A : R u 3 Q‘\-cs
_-[7-|, X Y a. TP Qr = S T 4. 33
- 3
(a\‘al\a %’E—:
s AR St =
kﬂ-\' al\;
RS
Zac = A _\_ -ﬂ"h .P< = .(L-_,
T R (e rdm ) R (11_\-\4-Q7_§%T_< o, +44a,
2 _{L‘=[L,.;ﬂ‘1_ﬂl4_a_\;(27_l_ﬂ: _ {13 [BO)
. kﬂ\—ﬂz) n, »44a,




- 152 -

(32“3) - - Zw ZU'c.l* ZmGe-m?
Te

v (Wc' m\ﬁ
v %, B = °NE
=—2ﬂ11‘i Zﬂ‘z P2 *Z.Ql ‘vc IL‘VL -_CLZ ’?<1
eSS (@, -2.)* RAIL
P

(Azh,j .24, 2Q032 &8, - &5 (1)

e Iy, \_Q\_g_z)q Ve

'Q!"‘Z

(__a_};_) = =) s -(?-5 T

¢ b Wifserdm)  We(anda) B
(é 23 \ - fls —Pc k&\

J¢ 3 l_a,-\4_flzil q\c
(éi) . Lé Zis \  _ |3 2a) (3)
Iy Te a“‘ T 30' Y

Sus-\'\iuu\qndo \as qcuactonas (64 y 62y en (63):

l = -24, 722.*7a,.2,-a2,° Pe .\__ié_?_‘

TR Lﬂ\—ﬂl\q VT kﬂ\*(\al)z T

| o-2a, 22 % ZG.\Q,—.(LJ* a, . LM)
- )t @+ aa.)’

' 2 hs _ d' Za - o = (azzj (‘,53

dU'L Te BU—L Te a\]z T

_é—l__z- = Am ZUQZ*SW\UL-W\Z T, 723

éu‘).‘ ) (ge-m)® RV (6 +4w )’

VI LAk AN z W k”
e WE. A& TR A0 VR~ W ¢

T (ﬂn-ﬂav kv:_:‘\—)-_fc_e)z
P "
2 ﬂ5 Ye
= Y .
W (@142 QPL\:S
a‘lz) = Aﬂz ZQ\I"SIL\R;'Q: ‘?‘Z o (ANCAN ?‘Z
aUl Te \ﬂ\ = ﬂz) < ‘Ql-‘gl \Q\'\ AQZ\B Qchz



- 153 -

0= 2‘21 2“.\1*5-(11-9-;-.‘1;1 (XN (66)

(@.-2,)s (@+da.)?

da \s ccuacion (64) > dene

\..2a, (2@’+20 0, -2.%), _\ [alya’f.se el 02 g
(a-a)? a,+44, (.- P

Fiats 20, (28422, 2, - @.*) . 20, Bifs QL7272 =0 k(,?{»\
(@ - a,)* 2,440, PRSI
-ﬂ:vl-‘—.(l,_\‘b z atlzﬂ“*zalﬂ.z_ﬂ}\ +

_al - _Q.; [ﬂ\ L_a‘__{k\s_ \_(1‘3*‘““_&1 £ _a‘ _Cl:_ ﬂt’)’l -0 \b&x
£, 144,

de\a cauacion 66) = Jolang 5

T:a0=2Q, Z-‘l,"-\‘S.{l‘ﬂz-fL‘t _ A {ﬂ‘g*ﬂ“ﬂl*‘a'n‘z—ﬂzs‘ﬂ\
l, - ﬂm)s (ﬂl*q.ﬂzst (-(In'nl»!

S

T zaz{zﬂ\l_‘ sﬂ\ﬂ_‘_ﬂ:\; a3 ﬂ\&ﬂl__gﬁ_\’_ ladiale, s a0k fljn \6“
£ 4 QQ_’_



	Portada
	Índice
	Resumen
	Capítulo I. Introducción 
	Capítulo II. Generalidades
	Capítulo III. Modelo Termodinámico de Equilibrio Fisico
	Capítulo IV. Discusión y Conclusiones
	Bibliografía
	Apéndice

