28‘
€j-

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA™
DE MEXICO

ESCUELA NACIONAL DE ESTUDIOS PROFESIONALES
“ZARAGOZA”

**EXTRACCION SUPERCRITICA EN LA
INDUSTRIA DEL PETROLEO: UN ENFOQUE
DE TERMODINAMICA CONTINUA”

TESIS co
FALLA DF orpgpy

T E S I S

QUE PARA  OBTENER EL TITULO DE!

INGENIERO QUIMICO
P R E S E N T A N:

FERNANDO ESPINDOLA ORTIZ
A. CARLOS MAXIMO JUAREZ

México, D. F. 1992



pr—

%‘g Universidad Nacional
:‘\-A

2%  Auténoma de México
UNAM

UNAM — Direccién General de Bibliotecas Tesis
Digitales Restricciones de uso

DERECHOS RESERVADOS © PROHIBIDA
SU REPRODUCCION TOTAL O PARCIAL

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

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



CONTENIDO

No.

RESUMEN

LISTA DE FIGURAS

LISTA DE TABLAS

NOMENCLATURA

INTRODUCCION

CAPITULO 1

Aspectos Energéticos

Procesos de Desasfaltizacidén de Residuos de Petréleo

CAPITULO 2 TERMODINAMICA DE LA EXTRACCION SUPERCRITICA

2.5
2.5.1

Diagramas de Fases de Mezclas Multicomponentes
Clasificacidén de los Diagramas de Fases

Fendmenos de Fase a Condiciones Supercriticas
Fundamentos del Eauilibrio entre Fases
Representacidén del Eaquilibrio entre Fases Usando
Ecuaciones de Estado

La Ecuacién de Estado de Peng-Robinson

Caracterizacién de las Fracciones Pesadas de Petrdleo

Método de Pseudocomponentes

pag.

vi

EXTRACCION SUPERCRITICA EN LA INDUSTRIA DEL PETROLECQ

13
19

26
30
39
42

48
a9



CAPITULO 3 ENFdDUE'PRDPUESTD DE TERMODINAMICA CONTINUA

3.1 ‘Anteceheﬁées de Termodinamica de Mezclas Semicontinuas

IV

Composicidén de Mezclas Complejas
Funciones de Distribucidn

Ecuacien de Normalizacién de Sistemas Semicontinuos

3.5 Calculos de Equilibrio entre Fases con Termodinimica
ST Continua

3:3.1 Método de momentos

3.3.2  El Método de Cuadratura

3.4 Una Nueva Ecuacidn de Estado de Peng-Robinson

3.5 Una Teoria Sobre el Estado Critico de Mezclas
3.5.1 Criterio de Estabilidad Termodinamica

3.5.2  Puntos Criticos de Mezclas Multicomponentes

3.5.3 Teoria del Estado Critico de Mezclas Semicontinuas

3.6 Calculos de Equilibrio a Condiciones Supercriticas
Utilizando el Método de Cuadratura de Termodinamica
Continua

3.6.1 El Metodo de Cuadratura en el Calculo de Vaporiza-
ciones Instantaneas

CAPITULO 4 EXTRACCION SUPERCRITICA DE FRACCIONES PESADAS DEL.
PETROLED USANDO PROPAND Y BIDXIDO DE CARBOND

4.1 Calculos de vaporizacién Instantanea para una Fraccion
Pesada
4.2 Extraccién de Componentes Intermedios de Fracciones

Pesadas de Hidrocarburas. Usando Bidxido de Carbono

como Disoivente.

4.3 Equilibrio entre Fases a Alta Presion para Procesos de

Separacién con Fluidos Supercriticos.

54
Se
59

&2

-1-}
70

72

75

B1
81
a9
92

96

29

104

110

114



CONCLUS IONES

BIBLIOGRAFIA

Apéndice 1

Apéndice 11

130

133

137

146



RESUMEN

!17!- 1a

De acuerdo a los datos obtenidos en diferentes estudios
calidad del petrdéleo producido en casi todo el mundo tiende a
disminuir. extravéndose aceites crudos cada vez con mavor
contenido de fracciones pesadas: mientras que en el mercado
actual y a futuro, la demanda de productos ligeros siempre esta
en aumento. Por esta razén, es necesario contar con procesos de
desasfaltizacion eficientes para recuperar los compuestos ligeros

contenidos en las fracciones pesadas del petréleo.

Los Procesos de Extraccién Supercritica. aque son tecnoloagias
basadas en el fendme2no de equilibrio entre fases en la region
supercritica de una mezcla. han demostrado sSer una alternativa
eficiente v econdmica para el desasfaltado de las fracciones

pesadas del petréleo. ™

Actualmente, la industria de procesamiento de petréleo carece de
metodologias sélidas para simulacidén y desarrollo de ingenieria
basica de Plantas de Desasfaltizacién de Residuos Pesados de
Petrélea con Procesos de Extraccion Supercritica. €n este
trabajo. se describe una Infraestructura Termodinamica util en la
descripcisén de las propiedades de fase de mezclas complejas
asimétricas., tipicas de lo0s procesos de extraccion supercritica

en la industria del petroéleo.

La infraestructura esta basada en la llamada Termodinamica
Continua, la cuatl permite el manejo v determinacion de
propiedades de fase de mezclas compuestas por un  inmenso numero
de componentes. como en realidad ocurre en las fracciones pesadas
del petréleo. Con una adaptaciéon a una Formulacién de
Criticalidad v con el desarrollo de una Nueva Ecuacién de Estado
para Mezclas Continuas. similar al modelo de Penag-Robinsaons se
ilustran Caiculos de Extraccidn Supercritica de Mezclas
Semitontinuas, teniendo al Propanc o al Bidxido de Carbono como

disolventes para la extraccidn.



CAPITULO 1

1.1
1.2 Esquema del proeceso ROSE. "
1.3 Esquema de un procese convenci

" LISTA DE FIGURAS

con propano.

CAPITULO 2

Diagrama de fases de una sustancia pura.

-1 14
2.2 Diagrama presidn—~temperatura para un sistema binario. 16
3 Envolvente de fases tipica de mezclas multicompoenentes. 18
2.4 Diferentes tipos de diagramas presién-—temperatura. 20
2.5 Diagrama presién—-temperatura para una mezcla
multicomponente. 21
2.6 Principales tipos de diagramas presién-temperatura oara
mezclas binarias. 23
2.7 Diagrama de fases de un componente puro en la vecindad
de su punto critico. 27
2.8 Comportamiento de la energla libre de Helmholtz de
sistemas en equilibrio. 34
[
CAPITULO a
3.1 Composicion discreta v continua para mezclas
multicomponentes. 57
3.2 Vaporizacidn intaptAnea de una mezcla semicontinua. -68
3.3 Estados de equilibrio de un compuesto buro. 88
3.4 Proyeccién presion-temperatura para una mezcla multicom-

ponente que muestra €1 limite de estabilidad v la envol-

vente de fases. 94



CAPITULO ¢

4.1

- Composicién de una mezcla caracterizada como mezcla

disereta v semicontinua. 107
;¢ Resultados de vaporizacidn instantanea de la me2cla
‘semicontinua 40% mol COz. &0% parafinas. 113
Esquema simplificado de un proceso de desasfaltizacién
Va condiciones supercriticas. 119
Lineas de vapaorizacién constante para la mezcla
semicontinua 90%Z mol Cs. 7.5% parafinas. 2.5% aroma-
ticos usando la ecuacién de estado propuesta. 118
Diagrama presidn-temperatura para una mezcla semicon-
tinua 0% mol Cs. 7.5%4 parafinas. 2.5 % aromaticos. 119
Vaporizacidn intantanea de la mezcla semicontinua 0%
mol cs. 7.5% parafinas. 2.5 % aromaticos. i22
Vaporizacion intantanea de la mezcla semicontinua 90%
mol C’. 7.5% parafinas. 2.5 % aromaticos, 123
Lineas de vaporizacidn constante para una mezcla semi-
continua 9&%Z mol Es' 3 7% parafinas. 1 Z aromaticos. 126
Diagrama Presidn-Temperatura para mezclas semicontinuas
A) &% mol Cs. 3.0 % parafinas, 1.0 % aromaticos. .
B) Q0% mol C’. 7.5 % parafinas, 2.5 % aromaticos. 127

Rendimientos de parafinas v aromaticos en las
corrientes de salida de la segunda etapa (tanque "flash®

de aromaticos). 128



LISTA DE TABLAS

CAPITULO 1

1.1

CAPFITULO 2

2.1

CAPITULO B8

CAPITULC 4

No. .pag.
Calidad de aceites crudos en el mundo. 2
Ecuaciones de estadno para extraccion:suner:rlti:a. 41
Distribuciones probabilisticas de dos parametros. 61
Intervalos de correlacidon de presiones de vapor
experimentales. 77
Constantes para los parametros de la ecuacién de estado B8O
Composicion de la mezcla—-ejemplo expresada como
fraccién molar. 105
Resultados comparativos de la vaporizacien instantanea
de una mezcla caracterizada como discreta v como
cantinua. 108
Resultados del calculo de vaporizacién intantanea
para una mezcla semicontinua uJsando el método ae
cuadratura. 111
Resultados del calculo de vaporizacion instantanea
para una mezcla semicontinua de 40% mol de COZ v &0u
mol hidrocarburos. 112



LISTA DE TABLAS

No. pag.
CAPITULO 1
1.1 Calidad de aceites crudos ‘en“el ‘mundo, = : B 2
CAPITULO 2
2.1 Ecuaciones de estado para extraccion supercritica. 41
CAPITULO 9
3.1 Distribuciones probabilisticas de dos parametros. 61
3.2 Intervalos de correlacién de presiones de vapor
experimentales. 77

3.3 Constantes para los parametros de la ecuacidn de estado 80

CAPITULO 4

4.1 Composicién de la mezcla-ejemplo expresada como
?
fraccién molar, 105
4.2 Resultados comparativos de la vaporizacien instantanea

de una mezcla caracterizada como discreta v como

continua. 108
4.3 Resultados del calculo de vaporizacion intantanea

para una mezcla semicontinua wusando el mé&todo ae

cuadratura. 11t
4.4 Resultados del calculo de vaporizacion instantanea

para una mezcla semicontinua de 40% mol de COz v 60%
mol hidrocarburos. 112



v

NOMENCLATURA

SIMBOLOS

Parametro atractivo de ecuacién de estado (cm® bar /. mol®)
Energia libre de Helmholtz ¢J / mol) .
Parametro de covolumen de Van der Waals (cm® 7/ mol)
Constantes definidas por las ecuacicnes 25 y 26

Energfa interna (J / mol)

Fugacidad de un caompuesto puro (bar)

Fugacidad de un compuesto en una mezcla (bar)

Grados de libertad

Energia libre de Gibbs (J / mol)

Entalpia (J /7 mol)

Parametro de interaccién

Constante de equilibrio

Constante caracteristica de ecuacién de, estado

Numero de moles

Presién (bar) . .
PCC Presidén critica de condensacion (bar)

T3 3 A X IO NS MWoOoTDDoOo

3 Constante de los gases tem® bar / mol K)
S Entropia (J /7 mol K)
T Temperatura (K)
TCC Temperatura critica de condensacion (K)
volumen (cm®)
Fraccién molar en la fase liquida
Fraccién molar en la fase vaoor
Fraccion molar en la alimentacion

N N < X <

Factor de compresibilidad

SBIMBOLOS GRIEQOS

-3 Parametro ajustable de la funcidén gama

alTr) Factor de escalamiento de la ecuacién de estado de P-R



i Parametro ajustable de la distribucién gama
Coeficiente de interaccidn biparia
£ Fraccion de la alimentacion en la fase vapor
@ Coeficiente de fugacidad de compueste puro
@ Coeficiente de fugacidad de un compuesto en una mezcla
r Valor inicial para la distribucidn gama
I Valor promedio de distribucién estadistica
H. Potencial quimico de compuesto discreto
#(1) Potencial auimico de compuesto continuo
o Varianza de distribucion estsdistica
Fraccion molar de componentes continuos
Namero de fases

n
e
n Producto de valores
T Sumatoria de valores
w

Factor acéntrico

SUBINDICES

i componente i-ésimo
i fase j~ésima
[ par binario
cn fraccioh continua cn
1 3 componente x—ésimo
T propiedad total
< propiedad critica

r propiedad reducida
SUPERINDICES
n componente n-ésimo

v fase vapor

L fase liauida



INTRODUCCION

En la actualidad v hacia el futuro, la necesidad de disefiar
procesos eficaces para 1la desasfaltizacien de las fracciones
nesadas del petrdlen. con el propésito de extraer la mavor parte
de compuestos due pueden ser aprovechados para sintesis
secundarias de productos o como energéticos: se vuelve mas
importante.

Dentro de las tecnologias que se utilizan para el desasfaltado
del petrdlen, los procesos de Extraccién Supercritica, perfilan

como los mas eficientes v econdmicos.

Este trabajo presenta una infraestructura termodinamica para el
calculo del equilibrio entre fases de las mezclas asimétricas de
hidrocarburos de alto peso mole;ular—disolvente. a condiciones
supercriticas. propias de los procesos de extraccién supercritica
de fracciones pesadas de netraleo. Esta metodologia, estiA basada
en la recientemente desarrollada Teoria de Termodinamica
Continua. la cual proporciona una estructura sdélida para el
célculo de propiedades de fase de mezclas multicomponentes

polidispersas.

En la ejecucién de calculos de eauilibrio entre fases con
Termodinamica Continua., los modelos de estado requeridos para la
prediccidn de propiedades de fase, deben ser funciones de las
variables intensivas del sistema Vv de una variable de
d&stribu:iéﬂ continua. En este trabajo. se presenta una Nueva
Ecuacien de Estado para mezclas continuas, similar al modelo de
Peng-Robinson la cual tiene una dependencia directa sobre 1la

temperatura v el peso molecular como variable caracterizante.

En el primer capitulo de esta tesis. se presenta la impeortancia
que mantiene la posibilidad de recuperar los compuestos valiosos
qQue se encuentran disueltos en los residuos pesados del petroleo,
es decir. los asfaltos. Asimismo. se presentan los orincipales

procesos de desasfaltizacion que se utilizan en las refinertas
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existentes., con una breve descripcién de los mismos.

€1 segundo capitulo estA relacionado con la fenomenologia de
fases aue presentan las mezclas multicomponentes en 1la regidén
critica de las mismas3 también se presenta la fundamentacién
termodinamica del equilibrio entre fases, v la contribucién
determinante de las ecuaciones de estado en los calculos de
equilibrio a condiciones supercriticas. En este mismo capitulo se
encuentra una secciédn en aque se explica el procedimiento
convencional de caracterizacion de mezclas multicomponentes
mediante una subdivision arbitraria en pseudocomponentes.

En el capitulo 3, se menciona el planteamiento en el que se basan
las expresiones de Termodinamica Continua para el calculo del
equilibrio entre fases de mezclas complejas. Se presentan las
ecuaciones de equilibrio de sistemas semicontinuos. También se
discuten las propiedades de dos métodos para el cAlculo de

equilibrio entre fases con Termodinamica Continua.

En este mismo capitulo se presenta una Nueva Ecuacion de Estado
Para Mezclas Continuas, similar al modelo de Peng-Robinson
desarrollada para este trabajo con Termudinkmicé Continua.
para la cudl los parémetros caracteri{isticos son funciones de 1la
Temperatura v el Peso Molecular. Adicionalmente aparece una
seccidn que trata sobre 1la estabilidad v el criterio de

determinacidn del punto critico de mezclas semicontinuas.

En la ultima seccidn de este capitulo. se plantea la metodologtia
de calculos de ecuilibrio a condiciones supercriticas con
termodinamica continua.

Finalmente. en el capitulo cuatro se presentan calculos de
eauilibrio entre fases para fracciones pesadas de hidrocarburos
empleando la metodologia para mezclas semicontinuas v la nueva
ecuacidn de estado descritas en el capitulo anterior teniendo . al

proparo v 3l biovido de carbono como disolvente.



CAPITULO 1

EXTRACCION SUPERCRITICA EN LA INDUSTRIA DEL PETROLEO

1.1 ASPECTOS ENERGETICOS

€n la actualidad, las refinerias modernas debido principalmente a
las condiciones del mercado, procesan aceites crudos pesados vy
los residuos pesados asociados a estos.

Un estudio sobre procesos para la eliminacidn de asfaltos en
refinerias, realizado por Gusson y Kramer“" demugstra que, en
las refinperias existentes los niveles de materiales no deseables
para el procesamiento del aceite crudo tales como metales (niquel
y vanadio), azufre, nitrégeno, residuos de carbon Conradson! Y
asfaltenos de los aceites crudos, se incrementan exponencialmente
conforme los yacimientos petroliferos se vuelven mas pesados.
Esto hace que el alto contenido de contaminantes ocasione

problemas operacionales en el procesamiento de estos aceites.

La realidad de las reservas de petrdleo mundiales a largo plazo
de acuerdo a prondsticos es que, la disponibilidad de aceites
crudos ligerpos disminuird y que la disponibilidad de aceites
crudos pesados continuarid en aumento, mieptras que la demanda de
productos ligeros aumentara y la de combustibles residuales
disminuira.

A fin de procesar aceites crudos mAs pesados, se han investigado
varias alterpativas de mejoramiento con el objetivo de alcanzar
el proceso maAs econdmico y con flexibilidad éptima para adaptarse
a las demandas cambiantes del mercado en el futuro.

Un promedio de los resultados de varios estudios sobre el

1 .

Ensayo  para ta delerminacidn de reciduocs de carbdn en una
evaporacidn yro prrlisis de un aceite bajo condiciones
especificadas, expremadc en % peso.
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suministro y calidad del aceite crudo en el mundo se dan en la
Tabla 1.1. En esta tabla se observa que el aceite crudo contiene
en promedio 46% de fracciones pesadas, con temperaturas de
ebullicién normal (TEN) igual o mayor de 340°C y
aproximadamente 20% adicional de residups pesados con TEN de
s40°c y mayores. Asimismo, se aprecia que la produccion de
aceite crudo aumentara de B a 9% en 1995 con respecto a 1990 con

un incremento cercano al 117 de residuos pesados con temperaturas
de ebullicidn normal (TEN) de 540°C Y mayores.

1173

Tabla 1.1 Calidad de aceites crudos en el mundo.
ARO 1965 1990 1995
ACEITE CRUDO
MMBPD 53.5 S8.6 &3.4
DENSIDAD API 32.6 32.5 32.3
AZUFRE (% PESO) 1.03 1.09 1.14
RESIDUDS CON TEN DE 340°C Y MAYORES
MMBFPD 24.6
CONTENIDD EN EL CRUDO (% VOL.) 45.9
DENSIDAD API 17.7
AZUFRE (% PESD) 1.91
RESIDUDOS CON TEN DE 540°C Y MAYDRES : L
MMBPD ) 10.2 11.4 12.6
CONTENIDD EN EL CRUDOD (% VOL.) 192.0 19.4 19.8
DENSIDAD API 9.6 7.4 2.1
AZUFRE (% PESO) 2.80 2.96 3.15
CARBON CONRADSON (% PESO) 18.4 18.7 19.1
METALES (ppm PESO) 273.0 283.0 294.0
El1 esquema tipico del proceso de refinaciénm‘) {Fig. 101y
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comprende una destilacién primaria del aceite crudo, en donde se
realiza su separacién en varias fracciones que son procesadas
posteriormente para obtener productos valiosos como son el gas

combustible, gasolina, diesel, etc.

El producto de fondos de esta destilacidon primaria consiste .en
compuestos con TEN mayor de 340°C. los cuales se someten a un
fraccionamiento adicional a presién de vacio obteniendo un
destilado de vacio integrado por compuestos de TEN de 340 a 540°C

Yy un residuo de vacio con TEN mayor a 540°C.

Como se vio anteriormente, la cantidad de estos residuos
atmosféricos y residuos de vacio en las cargas de aceltes crudos
procesados se vuelven cada vez mas importantes, por lo que es
necesario contar con procesos efectivos para el mejoramiento de
estos aceites, haclendo asi factible su conversién en productos

terminados como se muestra en el esquema de refinacidn.

Los productos basicos que se obtienen a partir de residuos de

petréleo, son asfaltenos, resinas y aceite desasfal{ado. .

Los asfaltenos son compuestos poliaromiticos de alto peso
molecular que contienen grupos funcionales gque incluyen metales
como el vanadio y €l niquel, que son perjudiciales durante 1la
conversion catalitica de productos pesados en productos mas
ligeros de mayor valor. Esto se .debe a que los metales que
contienen desactivan al catalizador y carbonizan a la temperatura
de catalisis, disminuyendo asi la eficiencia del proceso. Por
otra parte, su presencia en aceites lubricantes afecta 1la

estabilidad fisica de estos, vya que tienden a flocular.

El niquel y el vanadio, tienen un alto valor comercial ya que son
metales que por sus propiedades son estratégicos en la industria
metalera. Como se indica en la Tabla 1.1, el contenido promedio
de estos metales es aproximadamente de 280 ppm, Y con base en
estudios realizados estos metales se encuentran en una proporcién

de 4 partes de vanadio por una de niguel en el aceite crudo.
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Si consideramos una refineria que procesa en promedio 130 wil
barriles de aceite crude por dia, de acuerdo a la cantidad
promedio de metales que contiene, podemos estimar que se podrian
recuperar varias toneladas por dia de estos metales, mediante
algun proceso adecuado. Actualmente en la mayoria de las
refinerias la mayor parte de estos metales quedan contenidos en
el combustéleo, el cual se wutiliza como principal fuente de
energia en las mismas; parte de estos metales se recuperan como
Sxidos en las operaciones de limpieza de hollin de la camara de
combustidn de varios equipos.

Las resinas son una fraccion de compuestos intermedios mas
ligeros que 1los asfaltenos, pero mis pesada Qque el aceite
desasfaltado; son menos viscosas y contienen menos metales que
los asfaltenos. Estos compuestos debido a su accidn peptizante
permiten solubilizar a los asfaltenos praduciendo un asfalto mas
estable. Sin embargo, se les puede practicar un tratamiento
posterior como hidrocraqueo, hidrotratamiento etc., para
trasformarlas en productos mais valiosos.

El aceite desasfaltado es el producto principal, relativamente
limpio, que contiene menos residuos de carbono y metales que los
asfaltenos vy las resinas. Este aceite cuenta con caracteristicas
deseables para ser integrado a las coarrientes que se procesan
para obtener productos mas valiosos.

Existen varios procesos para eliminar Jlos asfaltos de los
residuos pesados de aceites crudos. Estos procesos emplean
diversos fendmenos en sus operaciones para separar a los
compuestos valiosos. Sin embargo, la mayor parte de las
tecnologfas empleadas actualmente son procesos que requieren de

un caonsumo intensiva de energia.

En l1la siguiente secciédn se detallan las caracteristicas
principales de los procesos de desafaltizaciédn mas comdnmente
empleados en la industria de refinacién del petréleo.



1.2 PROCESOS DE DESASFALTIZACION DE RESIDUOS DE PETROLEO

Tradicicnalmente a los procesos para eliminar los compuestos
asfalténicos y resinas de alto peso melecular, del residuo
obtenido después de las primeras etapas de destilacién del aceite
crudo, se les clasifica como procesos de desasfaltizacién,

. 201
Las tecnologias convencionales'?®

incluyen una extraccion
liquido-liquido, utilizando propano como disolvente, la cual se
efectia a condiciones de operacién dentro del intervalo
T.= 50 - 40°C y P = 35 - 78 atm. Normalmente el proceso consiste
en mezclar el disolvente caliente con el residuo crudo,
removiendo asf{ al aceite ligero como vapor, en tanto que el
residuo pesado precipita. La pezcla de disolvente vy aceite
desasfaltado se separa por destilacién o fraccionamientos lo que
implica un gran consumo de energifa y equipo adicional. Ademas el
disolvente recuperado se debe enfriar y condensar antes de

recircularse.

Entre los procesos de desasfaltizacidén mas conncidos se tienen
los siguientes:

PROCESO ROSE CRosidual Ofil Supercritical Extractiénd

La alimentacién a este proceso puede ser un residuc pesado {de
vacio) o semipesado (atmosférico) o una mezcla de éstos.

En este proceso (Fig. 1.2) la carga se mezcla con el disolvente a
temperatura y presién elevadas pero subcriticas y se introduce a
extractores en donde la fraccion pesada de asfaltenos precipita
de la solucién y se retira como liquido por el fondo. La solucidn
restante de aceite recuperado-disolvente (producto de domas)
posteriormente se somete a la temperatura supercritica del
disolvente en un separador donde la fase organica se retira por
el fondo y el disolvente se recupera por agotamiento posterior
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PROCESO DE DESASFALTADO CON PROPANO

1.3 funcidn de este proceso es obtener frac:;nné; lunri:anfes

pesadas contenidas en residuos de vacio medianté extraccion ::pni
propano. El producto que se obtiene esta libre de asfaltos,

resinas y metales. o o

El procesco (Fig. 1.3) cuenta con una seccidn de extraccién de
aceites en donde se tienen dos contactores arreglados en serie.
En el primero de ellos se alimentan a contracorriente el residuoc
de vaci{io y el propano, y se obtiene por el domo una corriente de
eitracto con las especificaciones requeridas, mientras que por el
fondo se obtiene un acrite pesado que contiene asfalto, resinas y
metales. Este residua es alimentgdn al segundo  contactor y se
vuelve a mezclar a contracorriente con el disolvente para extraer
mds aceite. Adiciornalmente, se cuenta con una segunda secci&n en
donde se recupera el disolvente contenido en el extracto de los
dos contactores y el disolvente contenido en el residuo del
segundo contactor. A este residuo una vez que se le elimind el
disolvente se le envia a almacenamiento, ya sea como asfalto o
como combusitéleon, previa dilucidén.

PROCESO IMPEX

Con este proceso se pueden tratar residuos atmosféricos de crudos
pesados con alto contenido de asfaltenos. La funcidn del proceso
es eliminar estos Qltimos compuestos y obtener un producto menos
pesado para su posterior procesamiento en unidades de destilacién

al vacio.

En este proceso la corriente de residuo atmosférico se alimenta a
contracorriente con el disolvente (que es una mez2cla de pentanos
y/0 hexanos) a una columna de extraccion. De aqui salen dos
corrientes: una por el fondo consistente en una fase pesada de
residuo IMPEX-disolvente, rica en asfaltenos y metales, y otra

por el domo formada por una fase ligera de extracto v disolvente.



PROPANO

AGOTADOR
Tw OE LGERDS
A CONVAPOR

_f
Q

ACEITE DESASFALTADO

AGOTADOR
DE ASFALTOS
CON VAPOR

ASFALTO

FIQURA 1.3 ESQUEMA DE UN PROCESO CONVENCIONAL DE DESASFALTIZACION CON PROPANO




A la fase ligera se le hace pasar a travées de un separador de
extractosdisclvente, un vaporizador de disolvente v
posteriarmente a un agotador de extracto, para recuperar el
disolvente y recircularlo al procese. Mientras que la mezcla de
residuo IMPEX - disolvente se envia a un calentador y
pasteriormente a un separador. EL disolvente recuperado en fase
vapar se envia a mezclarse con el disolvente efluente del
agotador de extracto y el residuo IMPEX previo enfriamiento se

solidifica para su posterior uso como combustible.

PROCESO  DEMEX

Este proceso tiene como funcidn recuperar aceites procesables a
partir de residunos de vacio, mediante una extracciédn selectiva
con hidrocarburos de bajo peso molecular. El disolvente utilizado
puede ser propano, butano normal, mezclas de propano - butano, o

incluso disolventes de mayor pesoc molecular.

El proceso consiste bisicamente en mezclar a contracorriente en
una columna de extraccisén el residuo de vacio y el disolvente,
obteniéndose por el domo una corriente extracto con disolvente 'y
por el fondo un residuo también con disclvente; posteriormente el
disclvente se recupera y se recircula al proceso.

La corriente extracto contiene aceites desmetalizados de wmavor
calidad, compuestos de mayor peso molecular, aceites aromaticos y
resinas, Qque pueden enviarse a procesar en plantas de
desintegracién catalitica o hidrodesul furadoras. E1 residue que
es una corriente rica en metales y asfaltenos se utiliza para
producir combustéleo.

Este sistema es muy semejante al proceso de desasfaltado chn
propano, sin embargo, el procesc DEMEX emplea menor recirculacién
de disolvente, lo que reduce las dimensiones de los equipos vy
reduce los costos de operacién.
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En estos procesos de extraccién convencional la recuperacién  de
disolvente se lleva a cabo por evaporacién a baja presidén.
AdemAs, para mejorar la calidad del aceite extraldo se debe
incrementar la relacidén disolvente/carga, esto implica un
incremento de energia proporcional al incremento de la relacién
disolvente a carga (lo que hace a estos procesos poco factibles
econdmicamente) .

Los excesivos requerimientos de energia de las técnicas
convencionales de recuperacién de disolvente, no se consideraban
importantes en los costos del proceso hasta que el valor del
aceite crudo vy de la energla se incrementaron alrededor de 1973.
Esto estimuld a la industria de Refipacidn a buscar técnicas de

procesamiento para mejorar e€! uso de la energia.

En 1a década de los cincuentas se introdujo un proceso para el
desasfaltado de residuos pesados del petréleo, cuya tecnologia
C(no optimizada en esa época) se basa en el fendmeno de equilibrio
de fases en la regién critica, para realizar la extraccion de
residuos de petrélec (Procesoc ROSE).

Sin embargo, los objetivos originales que motivaron al desarrolla
del proceso ROSE no fueron conservar la energia, sino mas bien
explorar el potencial de recuperacién de productos valiosos a
partir de los residuos no destilables del petrdéleo. Con el tiempo
se demostré que la cualidad mas importante de este proceso fue la
eficiente recuperacién del disolvente con bajo consumo de

energia,. b

Debido a esta eficlencia en la recuperacién del disolvente, los
requerimientos de energia (eléctrica, vapor y combustible) de los
procesos de extraccién supercritica presentan ventaja sobre los
procesos convencionales de desasfaltizacidn.

Los procesos de extraccidén supercritica, estan intimamente
relacionados con el equilibrio entre fases, ya que para separar

en sus componentes a una mezcla que existe como una solucidn
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homogénea en una sola fase (gas, liquido o sé6lido), generalmente
se debe formar una segunda fase para posibilitar la operacion de
transferencia de masa.

La segunda fase puede formarse mediante un agente energético de
separacién o mediante un agente masa de separacién tal cowmo un
disolvente o un absorbente.

En el segundo de los casos, un agente masa de separacidén (el
solvente supercritico en este caso) debe ser solo parcialmente
miscible con una o mis de las especies (los asfaltenos por
efjemplo) en la mezcla y completamente miscible con otras (resinas
y aceites desasfaltados). Frecuentemente el disolvente es el

constituyente de mayor concentracién en la segunda fase.

Con el fin de lograr la separacién debe existir un potencial para
que los distintos compuestos se distribuyan entre las dos fases
en una tracioén pecifica, este potencial esti gobernado
por la termodinimica del equilibrio fisfico de fases, aspecto que
se tratara en capitulos posteriores.




CAPITULO 2

TERMODINAMICA DE LA EXTRACCION SUPERCRITICA

2.1 DIAGRAMAS DE FASES DE MEZCLAS MULTICOMPONENTES

El equilibrio liquido-vapor se encuentra con frecuencia en
sistemas cuyos componentes son completamente miscibles en fase
lfquida. E1 comportamiento de este tipo de equilibrio para
mezclas multicomponentes puede entenderse mediante los diagramas

de fase convencionales.

Para un sistema multicomponente de N especies quimicas no

reactivas, la regla de las fasesm‘u

permite determinar el
numero de variables independientes que deben fijarse para
establecer el estado intensivo del mismo, mediante el empleo de

la siguiente relacién
F = 2 - ©® + N

donde N vy © se refieren al namerc de especies guimicas vy al
numero de fases en el sistema, respectivamente.

Para una sustancia pura la coexistencia de liquido y vapor en el
equilibrio, se puede conceptualizar mediante la curva de presién
de vapor sobre un diagrama de presién cantra temperatura
(Fig. 2.1). La curva de equilibrio liquido y vapor inicia en el
punto triple en donde las fases sélido, liquido y vapor coexisten
en equilibro y termina en el punto critico C.

El punto critico es el punto de temperatura -presié®n a la largo
de la curva de vaporizacién alcanzado por las fases liquido vy
vapor coexistentes, en donde las propiedades de fase (como el
volumen) se vuelven idénticas, desarrollando asf una sola fase
homogénea. A partir de este punto, el vapor y el liquido se
introducen a una regién fluida en donde no son distinguibles como
liquido o vapor. Una definicién del punto critico expresada por
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FIGURA 2.1 DIAGRAMA DE FASES DE UNA SUSTANCIA PURA.
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s se menciona posteriormente en la seccién 3.S.

Gibbs
Para una mezcla binaria, si se toman T, P y la composicidn —como
variables independientes, todos los estados de equilibriec :del
sistema pueden representarse en un espacio tridimensional de
P-T-Composicién. o por las proyecciones (P,T), (T,x) o (P,x) de

estas superficies sobre el plano apropiado.

Un diagrama P-T para un sistema binario, se muestra en la
Figura 2.2. En esta figura las lineas A y B representan las
curvas de presién de vapor de 1os componentes puros 1y 2; los
puntos Cl Y Cz son los puntos criticos de 1| y 2, respectivamente.
Las curvas intermedias C, D, E y F estan formadas por las
presiones de saturacién del liquido y del vapor 3 curva de
presiones de burbuja y curva de presiones de rocio ) en

equilibrio para una mezcla de composicidn constantr (isopletas).

Los puntos criticos C. - Cd de las diversas mezclas, existen a lo
largo de una regidn continua entre los puntos criticos de los
compuestos puros 1 y 2. A esta regién se le denomina curva
envolvente o foco critico.

La conexidn entre los puntos de burbuja, rocio f los punkos
criticos es una consecuencia de la continuidad del estado liquido

y vapor.

En la misma figura el punto M representa la preésién maxima a la

cual pueden coexistir en equilibrio las fases vapor y liquida.

Cabe hacer notar que, en la Figura 2.2 el punto critico de las
mezclas binarias se presenta cuando la punta de una curva de

equilibrio liquido-vapor es tangente a la curva envolvente.

Para un gran ndamero de mezclas se han determinado puntos criticos
ya sea por métodos experimentales O a través de modelos de
estado, sin embarga, para varios sistemas esto no ha sido

posible.



TEMPERATURA

FIGURA 2.2 DIAGRAMA PRESION - TEMPERATURA PARA UN SISTEMA BINARIO
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A diferencia de los compuestos puros, Jas mei:las,y

punto critico, pueden presentar equilibr;c

arriba de la temperatura o ﬁresién crlt;cajzal

Considerando una envolvente P-T de composicién
(Fig. 2.3) se aprecia gque el punto critico-C, no:esiel
maxima presién A, ni el punto de maxima temperatura-B.

A los puntos de maxima temperatura y maAxima presién ‘se les
denomina como temperatura de condensacién critica . :TCC:
(cricondenterma) vy presién de condensacidn critica PCC

(cricondenbara), respectivamente.

En esta figura ademAs se muestran las lineas de porcentaje de
vaporizacidén constante (V/F), indicando que cantidad de liquido o
vapor se forma como una funcién de T y P.

L.a composicidn de la mezcla es constante, pero la composicidn
respectiva del liquido y el vapor cambia como una funcidén de V/F.
La linea de rocio corresponde al 100% de V/F vy 1la 1lipnea de
burbuja es la localizacidén del 0% de V/F.

Si la mezcla se comprimiera isotérmicamente a una témperatura por
debajo de C, ocurrirfa una condensacidén normal, la primera gota
de liquido aparecerfa en el punto de rocio y la dltima gota de
vapor desapareceria en el punto de burbuja. Sin embargo, si la
temperatura esta entre C vy B, entonces la condensacién completa

nunca ocurre.

En esta compresién, la cantidad de 1iquido aumenta hasta un
maximo y luego cae a un segundo punto de rocio. Esta evaporacidn
de un liquido con un incremento de presidn isotérmico es opuesto
al comportamiento normal de una mezcla vy al comportamiento
invariable de un sustancia pura. A este fendmeno, Kuenen lo

denomind condensacidén retrégrada.“a

El punto critico también puede localizarse fuera de la regidn
entre A vy B, tanto a la izquierda compo a la derecha como se
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muestra en la Figura 2.4. Si el orden - de : los ﬁpuntnsufes'TCAB;
entonces el comportamiento retrdégrado nuevamente"sé manifiesta

entre dos puntos de rocio.

Los sistemas con isotermas que pasan a través de dos puntos de
rocio muestran un comportamiento retrégrado de primera clase. Si
el orden de los puntos es ABC se tiene un sistema con isotermas
que pasan a través de dos puntos de burbuja los cuales presentan
comportamiento retrégrado de segunda clase segun la clasificacidén
de Kuenen. Este dltimo comportamiento se presenta muy pocas

veces.

Similarmente, se tiene un comportamiento retrégrado cuando se
varia la temperatura a presién constante. Como se observa en la
Figura 2.5, cuando se incrementa la temperatura isobAricamente,
se entra a la regién de dos fases cruzando la ltnea de rocio,
ubicAndose en la regién retrégrada. Dentro de esta regién un
incremento en temperatura aumenta la condensacién lo cual es

contrario al comportamiento normal de un vapor.

2.1.1 CLASIFICACION DE LOS DIAGRAMAS DE FASES

Considerando la linea que forman los puntos criticos de mezcla
binarias de composicién constante, 2 través de todo el intervalo
de composicién, se ha observado que, cominmente esta curva
presenta continuidad para mezclas de moleculas similares; en
cambio, cuando existe gran diferencia entre las moleculas de la
mezcla, la curva critica puede sufrir discontinuidad.

Existe un gran numero y diversidad de diagramas de fase, que
dependen de la naturaleza molecular de los componentes
involucrados y la mayor parte de estos han sido construidos a
partir de informacidn experimental. Estos diagramas se pueden
clagificar de acuerdo a la forma de sus curvas criticas.

Scott y Van Konyenburg presentan seis tipos de diagramas de

fase en base a la forma geométrica de las curvas criticas, las
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cuales a su vez sugieren la fbr@g‘d

sistemas.

Las seis clases principales, ‘de':’diagramas’ ‘de ' fase son
diferenciadas en base a sus pruye:cidhes (P,T)'écmo se muestra en
la Figura 2.6.

Las mezclas del tipo I tienen una 1inea critica gas—l{quido
continua y presenta miscibilidad completa de la fase liquida en
todas las temperaturas. Las condiciones bajo las cuales una
mezcla binaria puede conformar un comportamiento del tipo 1 son
que las dos sustancias sean de tipo quimico similar y/o sus
propiedades criticas sean de magnitud equiparable. Tipicamente
este comportamiento se observa para mezclas de compuestos

no-polares.

Se ha observado que la curva critica continua de mezclas de
hidrocarburos puede separarse debido al surgimiento del fenémeneo
de miscibilidad parcial de la fase ligquida, si la diferencia en
el numero de Atomos de carbono es incrementada o si la estructura
molecular es muy diferente.

Cuando se presenta miscibilidad parcial o mis:ibilid;d limitada,
se define una frontera adicional de equilibrio t-L-G limitada en
sus extremos por dos puntos llamados puntos criticos terminales
superior e inferior, los cuales son los puntos de mayor y menor
temperatura, respectivamente, en que se tienen en equilibrio una
fase gas y dos fases liquidas.

tas caracteristicas adicionales del tipo IT es 1la presencia de
inmiscibilidad liquido-lfiquido a temperaturas inferiores a 1la
temperatura critica gas—liquido del componente mas volatil y 1la
aparicién de un focoe de puntos criticos de solubilidad superior,
una curva critica liquido-liquido adicional, localizada distante
de la linea critica gas-liquido.

La linea de puntos criticos de solucidn l1iquido-liquido se

proyecta hacia presiones mas bajas, terminando en un punto
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FIGURA 2.8 PRINCIPALES TIPOS DE DIAGRAMAS P - T PARA MEZCLAS BINARIAS
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critico terminal superinr‘ (#CTS)Q.en ‘donde -aparece una fase
gaseosa.. Una 1ihea de equi ibﬁibrdé las tres: fases se extiende
desde el PCTS hacia preé onés y,témberaturas mas bajas. :

Los sistemas ‘tipo . III, 3 V,,‘presentan curvas criticas

liquido—-gas  discontinuas .comportamiento corresponde a

mezclas que presentan'élta”inmiscibilidad de los dos componentes.

En las mezclas del  tipo III, la localizacién de los  puntos
criticos de colurion l{iquido~liquido se desplaza hacia
temperaturas mavores. La linea critica liquido-gas se extiende
desde el punto critico del componente mas volAtil y termina en un
punto critico terminal superior (PCTS) en donde la fase gaseosa y
la fase liquida, que son ricas en el componente mas volatil,
tienen la misma composicién. A temperaturas mAs bajas, se
presenta inmiscibilidad liquida como se indica con la curva de

equilibrio de tres fases L!1-L2-G.

Para estas mezclas, la seccién de la curva a alta presion exhibe
diversas formas, esto es, puede seguir a temperaturas mis bajas y
presiones mas altas, describiendo una curva con pendiente
negativa; o en el caso de alta inmiscibilidad, se extiende :9si

vertical con pendiente negativa.

Las mezclas tipo IV y V presentan como caracteristica comian una
linea critica que comienza en el punto critico gas 1liquido del
componente menos volatil y termina en un punto critico terminal
inferior (PCTI) en donde éste conecta a la linea de tres fases
(L1-L.2-53). Esta Gltima normalmente es muy corta vy termina a
presiéon y temperatura mayores en un  punto critico terminal
superior (PCTS) gue conecta a través de una corta 1linea con el

punto critico gas—-liquido del componente mas volatil.

En las mezclas tipo IV ademis se presenta un punto critico de
solucidn superior a bajas temperaturas.

Las mezclas de tipo VI invariablemente estan formadas por
moléculas complejas, en el sentido de que poseen ligaduras de
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hidrégeno u otras fuerzas intermoleculares grandes, .y ,aqemaév,
presentan puntos criticos de solucidn superiores e inferinres_,a,
temperaturas muy apartadas de la temperatura critica llqﬁidc—gas

del componente mAs volatil.

En estos sistemas al igual gque en las mezclas del tipo II existe
una linea critica adicional la cual tiene una seccidn que
representa al foco de puntos criticos de solucidn inferiores
(PCS1) y termina sobre la linea de tres fases en un punto critico
terminal interior (PCTI). La caracteristica esencial de estos
sistemas es la linea critica gas-liquido :ontinualy el btecho de
que el fendmeno critico liquido—1liquido vy liquido-gas se

mantienen bastante apartados.
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2.2 FENOMENOS DE FASE A CONDICIONES SUPERCRITICAS

La extraccién supercritica, recientemente ha cobrado gran
importancia por su diversidad de aplicaciones en procesos de
separacion. Por ejemplo, el biédxido de carbono supercritico se
utiliza para descafeinar café, desnicotinizar tabaco, extraccidn
de aceites vegetales y extraccion de compuestos valiosos de las
fracciones pesadas de petréleo. £En tndas estas aplicaciones, los
fluidos supercriticos conducen a tener sistemas con
caracteristicas GUnicas, sin embargo, para bacer usc de estas
propiedades, es necesario contar con modeles termodinAmicos
confiables para la descripcién termodinamica del equilibrio entre

fases que se presenta en estos sistemas.

Algunas de las propiedades especiales de los sistemas con fluido
supercritico que los hacen Utiles para la extraccién se illustran

‘en la Figura 2.7. En este diagrama (p — P) la regién sombreada es
la superficie donde se llevan a cabo la mayor parte de los
procesos de extraccién; se observa que, la densidad del
disolvente es alta, casi la del liguido normal.

En esta region el cambio en la concentracién de soluto con
respecto a los cambios en la presidén, s mayor cerca de la
temperatura critica y por arriba de la presién critica del
disolvente; este aumento en la solubilidad se debe a que a estas
condiciones el potencial quimico del soluto, cambia muy poce con
respecto a los cambios en la concentracién del mismo en la fase
s?per:ritica rica en disolvente.

Por otra parte, se aobserva que la pendiente de la isoterma es muy
alta siendo infinita en el punto critico, es decir, Qque cambios
pequefios en ‘1a presiédn ocasionan grandes variaciones en la
densidad.

Existen, sin embargo, aspectos en el comportamiento de lbos
fluidos supercriticos que los hacen diflciles de modelar. Por
ejemplo, las mezclas de fluido supercritico-hidrocarburas que
difieren marcadamente en tamafo molecular, pueden exhibir un
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28

comportamiento de fases muy complejo, . incluyendo inmiscibilidad
liquido-liquido, le cual genera regiones de equilibrio
lfquido-liquido-vapor.

Para mezclas de hidrocarburas, Rowlinson Y Davenpartua,
descubrieron que la curva critica se abre si la diferencia en el
numero de carbonos de las moléculas se incrementa o si la
estructura molecular varila marcadamente. Por otra parte, también
observaron que estos efectos provocan la divisién de la fase
liquida de las mezclas en dos liquidos inmiscibles,
estableciéndose una curva Frontera de equilibrio de fases L-L-G.
Esta separacidn de la fase liquida, en mezclas de moléculas
similares, tiene lugar a condiciones cercanas al punto critico
del componente maAs volatil.

Para mezclas de hidrocarburos de alguna serie homéloga en
particular, como por ejemplo, la de n-alcanos con metano como
componente, la miscibilidad timitada ocurre primeramente con el
n-hexano, mientras que con etano como el compuesto mas ligero, el
n-nonadecano es el primero en presentar miscibilidad parcial en
el estado liguido. Con propano, este comportamiento probablemente
puede ocurrir cuando el segundo componente s un hidrocarburo de
cadena larga en el intervalo de n—-Cso a n-Cso.

De acuerdo a los estudios de Rowlinson, es posible establecer una
correlacién entre el ndmero de Atomos de carbono de mezclas
binarias de n-alcanos en las que se presentan estos fendmenos de
transicién entre fases, sugiriendo gque existe una correlacidn
.d&recta entre el tamafio de las moléculas del soluto vy el tamafio
de las moléculas del disolvente.

El conocimiento de la relacidén que existe entre la diferencia en
el numero de carb del P te mids volatil Cdisolvented) . y
el del mis pesado (soluto) y el surgimiento de miscibilidad
parcial liquida, es fundamental para la simalacidn de procesos de

extraccién con disolvente supercriticce con base a modelos
termeodinamicos reconocidos.
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En el casc de disalventes supercriticos no-polares en el
intervale de presién y temperatura en el cual la mayoria de los
procesos de extraccién supercritica de combustibles fésiles se
realizan, casi todos los sistemas estan representados por
diagramas de fase del! tipo I y IV para sistemas binarios. En la
mayoria de estos procesos, las separaciones se llevan a cabo en
intervalos cercanos de temperatura y presidn en donde se tienen
regiones de dos fases, dependiendo de la etapa en particular que

se considere en el proceso con disolvente critico.
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2.3 FUDAMENTOS DEL EQUILIBRIO ENTRE FASES

En la prediccién vy analisis del equilibrio entre —fases . .de
sistemas especificos, se requiere contar con criterios’ que
discriminen sobre la existencia del equilibrio en términﬁs de - las
propiedades termodinamicas del sistema. Para esto, se han
definido funciones termodinamicas de estado, acordes con las
funciones fundamentales de entropla (S) y ‘energla interna, (E);
estas nuevas funciones son criterios Gtiles para el equilibrio, vy
son la Energia Libre de Helmheltz o Funcidén de Trabajo (A) y 1la
Energia Libre de Gibbs (G).

Las restricciones termodinAmicas para que exista un equilibrio de

sistemas multifasicos y multicomponentes fueron deducidos por

Gibbs“m. en términos de la energia libre del sistema.

La energia libre de Gibbs esta definida como:

6 = H - Ts B N L IS R

_yidadn que:

entonces:

G .= A .+ PV . t2.4)

todas estas formas son egquivalentes. Sin embargo,. la  primera  es

la mas usada.
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La energia libre de Helmholtz representa el trabaJo total maximo

disponible para un proceso isotérmxcu reversible.[ estableciendo
que: N
(dA)
Este trabajo maximo 137] 3y I ntluye todas las . clases de
max rev B v .

trabajo producido en el proceso; parte del cual es el trabajo. de
;ompresién { £ P dvV ), en tanto que el resto (trabaijo neto) N se

encuentra disponible para otros propdésitos. €s decxr.

N max rev

W= w - fP AV = - tdA) - SR AV (2.5

Por otra parte, para un proceso reversible a presiénv;qdnstante,
la forma diferencial de la Ec. (2.4) es:

dG = dA + PdVv

sustituyendo la Ec. (2.5) en la expresidn anterior, se tiene que:

-(dG)T_’ = NN = WW rov S P dv

Esto indica que la energla libre de Gibbs representa la maxima
cantidad de trabajo util, disponible para cualquier propésito, de
un proceso realizado a temperatura y presién constantes. Debido a
que la mayoria de los procesos se realizan a presion Y
temperatura constantes (mas que a volumen vy energia interna
constantes) la energla libre de Gibbs es mas ampliamente
utilizada. Aunque, en casos donde el trabajo de compresién S P dV

efectuado es pequefio, ambas energias pueden ser un tanto
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diferentes en su magnitud.uzr

Diferenciando la Ec. (2.1} vy sustituyendd"la‘ la'

TermodinAmica en forma diferencial se Dﬁtiéne‘dué.

Esta formulacidn se limita a procesos en
sistemas cerrados sin efectos de mezeclado

aplique trabajo externo.

A partir de esta ecuacién se deduce que para sistehésV a T‘ 9 '?

constantes.

tdBr,, = © 2.7)
En un sistema cerrado multicomponente vy multifasico real,
cualquier cambio que se presente serd irreversible y tenderad a
aproximar al sistema, en forma constante, hacia wun estado de

equilibrio. En estas condiciones, el intercambio de entropia con

los alrededores dSA se calcula por
45 = - (2.8)
- .

De acuerdo a la Segunda Ley de la Termodinamica:

v
(o]

ds, = dS_ + dS TLA247)
T A .

donde dST v dSs son el cambic total. de entropla,,v,ﬁdelilosf

alrededores, respectivamente.
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La‘'Primera Ley de la,Termodinahi a estgblece qué:

Combinando "las

constantes;

vy de la‘Eﬁ.

par lo que:

(dG)T = o (2.10)

t.a Ec. (2.10) indica gue todos los procesos irreversibles a T y P
constantes se producen en la direccién gque causa una disminucidn
en la energia libre de Gibbs del sistema, postulando asi que el
estado de equilibrio de un sistema cerrado es aquel en el cual la
energia libre de Gibbs total es un minimo respecto a todos los

cambios pasibles a la T y P dadas.

Este eriterio de equilibric proporciona un método general para

determinar los estados de equilibrio.
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Un analisis similar de. la Energla libre de Helmholtz muestra que,
esta también es un minimo en el equilibrio a temperatura vy
volumen constantes. Estos hechos se muestran en la Figura 2.8.

En un estado de equilibrio pueden presentarse variaciones
diferenciales en el sistema a T vy P constantes sin producir
ningdn cambio en G, verificandose la igualdad de la Ec. (2.10),
la cual es otro criterio general para que un sistema esté en

equilibrio.

Dentro de cualquier sistema cerrado donde existan fases, cada
fase es un sistema abierto cuando se da el intercambio en
composicién y/o masa, aunque el sistema cerrado total tenga una

masa y composicién total constante.

G Ty P = ctes. A Ty V = ctes.

Figura 2.8 Comportamiento de la energia libre de Helmholtz de

sistemas en equilibrio.

Para que se verifigue el equilibrio del sistema total, es
necesarino que exista el equilibrio para cada fase dentro del
sistema. Si se mantiemen las condiciones normales de T y P,
entonces el cambio en la energla libre debe ser cero, si no se
efectua trabajo externo hacia e! sistema. De esta manera. el
cambio en la energia libre para cualquier sistema de N-fases v

n—componentes es:
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. N . .
96 = -S5dT +VvdP + ¥ 5 uY un;° = o
j=ai=a

Por otra parte, si se considera que . la T vy P se mantienen
uniformes en todas las fases estableciéndose los equilibrios
térmico y mecanico entre fases, se puede establecer que a presién

v temperatura constantes

peroc para cada componente, el numero total de moles. es constante,

de modo que:

€1y

. . . ; i »
an™ = - an ™ —agn ™ - = dn ™
2 ] N

Combinando las Ecs. anteriores se tiene que:

1y _ 1y _ - 1
Hy Hy st My

eny tny L S - - =
p& “1, = ase ”N (2.11)
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Lo cual establece que el potencial quimico del componente - n de
una mezcla con N fases en equilibrio es igual en cada. fase .. Esta.
es una condicién indispensable y matemAticamente sufi:iente.‘naraf
el equilibrio de fases. !

De la ecuacién fundamental, a temperatura constante:

dy, = RT d(ln f£)

Como en el equilibrio todas las fases se encuentran ~a “la _mismé
temperatura, la Ec. (2.12) puede sustituirse en:’ la{' Eec.
(2.11), conduciendo a: )

1) 1 _ - 1)
7, A R /e
m L) = mn}
EA = 1, e = 1y (2.13)

Lo cual indica que la fugacidad de cada componente debe ser
ideéntico en cada fase en el eguilibrio. E€ste Ultimo criterio es
el mas ampliamente usado en los cAlculos de equilibrio de fases
liaquido-vapor.

]

Las relaciones de equilibrio pueden ser escritas en términos de

coeficientes de fugacidad. Para un componente puro i este
coeficiente se define como:

v para un componente i en una mezcla
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Asy el'eqhilibribfentre:dhaAfase
mgzclaVpuedg:sérfﬁafinidb‘éumnf

(2.14)

Rearreglando la Ec. (2.14) se define una- relacién de coeficientes
de fugacidad de la fase liquida y vapor, llamada constante de
eguilibrio de vaporizacién, o constante K; la cual es funcidén de

la temperatura y la presién y puede definirse de varias maneras.

Se han obtenido valores experimentales de K, los cuales comGnmente
estin definidos como la relacidn en composiciones de cada
componente en las fases vapor y liquidaj; entonces:

K = y /= = 8%/ 0 (2.15)

Esta ultima definicion es la mas ampliamente usada para el
calculo del equilibrio de sistemas multicomponentes a alta
presién.
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Baker, Pierce y Luks“’ han demostrado gue el satisfacer el
balance de materia y establecer la iqualdad de fugacidades para
todos los componentes presentes en todas las fases de un sistema,
no constituye un criterio necesario y suficiente de estabilidad
termodinamica.

Para determinar si los resultados de un calculo de equilibrio
corresponde a un sistema termodinAmico realmente estable, sera
necesario asegurar que se tenga el valor mias bajo posible de 1la
energia libre de Gibbs, a las condiciones de temperatura, presién
y composicién del proceso.

Se han propuesto varios procedimientos para el anAlisis de
estabilidad de fases; sin embargo, muchos de estos convergen a
minimos locales de la Funcién de €Energfa Libre de Gibbs. Un
. algoritmo de estabilidad termodihAmica basado en el Criterio del
Plano Tangente de Gibbs, es capaz de establecer si el minimo
confirmado es en realidad el minimo glabal en la Funcién de Gibbs

(lo que implica egtabilidad absoluta).

De los sistemas en equilibrio a 1los que se bha aplicado esta
metodologia, sélo a un ndmero reducido de casos se le ha
determinado un menor valor en la Energla Libre de Gibbs. Sin
embargo, la introduccién de un analisis de estabilidad
termodinAmica adicional en cAlculos de equilibrio proporcionaria
predicciones de fase mAs confiables.
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2.4 REPRESENTACION DEL EQUILIBRIO ENTRE FASES USANDO ECUACIONES
DE ESTADO.

Los procesos de extraccidn supercritica por lo general, incluyen
una extraccidn por etapas de equilibrio liquido-liquido o
equilibrio liquido-vapor seguido por una o mas etapas dae
vaporizacidn instantanea (equilibrio liquido-vapor) en la regidn
retrégrada cerca del punto critico.

Por esta razén, para el analisis de estos procesos es necesario
contar con modelos termodinAmicos gque permitan hacer predicciones
acerca del equilibrio entre fases que se presenta en condiciones
cercanas al punto critico o a la regisén supercritica.

Se ha demostrado que las ecuaciones de estado convencionales
representan un camino viable para el calculo del equilibrio entre
fases (puntos de burbuja, puntos de rocio y vaporizaciones
instantaneas) de mezclas a condiciones supercriticas.

Para madelar el fendmeno retrégrado y calcular las propiedades
termodinamicas de las mezclas, se han empleado las ecuaciones de
estado combinadas con reglas de mezclado, de las cuales algunas
son empiricas v otras estin basadas en teorlas comp la de
Mecanica Estadistica, Teoria de Conformacidn de Soluciones de
Mezclas Asimétricas v la Teorta de Interacciones

Hulticuerpc.mjs,

Para mezclas se han propuesto varias reglas de mezclado; las
ecuaciones de estado generalizadas usan reglas de mezclado
promedio y las ecuaciones analliticas reguieren reglas un tanto
mas complejas, usualmente del tipo media geométrica.

Cuando los compuestos son disimilares, las interacciones

intermoleculares deben ser tomadas en cuenta.

Chue y Prausnitz (1967) desarrollaron un grupo de reglas de
combinacién que utilizan reglas de mezclado del tipo

media~geométrica e introducen un parametro de interaccidén binaria
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kﬁ' Esta regla bha mostrado ser Gtil para cAlculos de equilibrio
1iquido—vapor.

£n el disefo y operacién de procesps de extraccién supercritica
se requiere la estimacién de la solubilidad del soluto en un
solvente supercritico. Las ecuaciones de estado han sido dtiles

para satisfacer esta necesidad.™"

Del gran numero de ecuaciones de estado que han sido propuestas
en la literatura, sélo un peyuelo namero de éstas resulta atil
para la estimacién de la solubilidad supercritica. La principal
limitacien de varias de éstas reside en que requieren de
constantes evaluadas a partir del ajuste de un gran nGmero de
datos experimentales de las sustancias puras, los cuales
raramente estan disponibles para solutos complejos. Este es el
caso de las ecuaciones multiparamétricas como la de
Benedict-Webb-Rubin., las cuales ademas introducen clierta
incertidumbre en los calculos debido al use de varias reglas de
mezclado arbitrarias.

De entre las ecuaciones de estado empleadas destacan las
ecuaciones cubicas, por su simplicidad matematica, ademas de que
en forma generalizada expresan Ssus constantes en términos de
propiedades criticas, las cuales son rnrnocidas para uwn gran
numero de sustancias. Sin embargo, se han realizado aplicaciones

similares usando modelos ab inttio.” ™

Para la estimacién de propiedades criticas, en donde los valores
experimentales no han sido reportados, se pueden usar métodos de
contribucién de grupos, como por ejemplo: el .de Spencer y Daubert
(1973) para la presién critica y el método de Lyndersen (1955)

para la temperatura critica.un

En la Tabla 2.1 se presentan algunas de las Ecuaciones de Estado
mas utilizadas. No existen diferencias mayores en precisidén entre
las predicciones del foco critico de cualquiera de estas
ecuaciaones para sistemas del Tipo I de la clasificacion de Scott
y Van Konvenburg, presentada en la seccién 2.1i.1.
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Tabla 2.1 Ecuaciones de estado para Extraccién Superérltica.

1. Ecuacidn de Patel - Teja

a- (T

W=ty U (UeB)  + B (V—b) )

3. Ecuacion de Soave

4. Ecuacién

%%V +

De estudios reportades en la literatura™ para sistemas
binarios. se sabe que la ecuaci1on de Teja, ha realizado las
mejores predicciones de presiones v temperaturas criticas de

sistemas del Tipo l: mientras que las ecuaciones de Soave vy
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Redlich-Kwong generalmente predicen temperaturas vy oresiones
criticas mas aproximadas que las otras ecuaciones de estado para
sistemas del Tipo Il1. Por su parte, la ecuacién de Peng-Robinson
dempstréd capacidad para aproximar las mejores predicciones
volumétricas en la regidn critica de sistemas del Tipo I.

En este trabajo se toma como base la Ecuacidn de Estado de
Peng-Robinson para desarrollar una nueva ecuaciodn de estado que
contabilice la polidispersidad de los aceites manejados en la
industria del petréleo. Esta nueva forma del modelo de
Peng—-Robinson, permitirid contabilizar las interacciones Y
propiedades de fase de las mezclas manejadas en tecnologlas de
extraccién supercritica.

2.4.1 LA ECUACION DE ESTADO DE PENG - ROBINSON

El modelo de estado de Peng-Robinson es una ecuacién de estado
semitedrica de tipo Van de Waals de dos parametros, en donde el
término atractivo de presidn se ha modificado, con lo aue la
ecuacion de estado propuesta por Peng-Rubinsonmm esti expresada

por:

R T a (T)
P = - (2.16)
(Vv - b) (V (V+#b} + b (V-b))
en donde:
. LoR? TSR
a (Te) .:=  0.45724 (2.17)

b (Fer. i =i70.07780" (2z.18)
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Para temperaturas diferentes ‘a’la’criticai

a (Ty = a (Te) ‘o (Tr,w) ) (2.19)

b (T) = "b.(Te) : . (2.20)

Para la determinacién de la <funcionalidad a (Tr.w), Peng v
Robinson utilizaron valores experimentales de presién de vapor
reportados en literatura v el método de Newton-Raphson, para

resolver las siguientes ecuaciones de equilibrio:

PeT. V") = P T,V

(2.21)

Sustituvendo la €c. (2.16) en la relacion termodinamica para el
coeficiente de fugacidad, se obtiene la siguiente expresidén para

el calculo de la fugacidad de una mezcla

A
g = T -1 -2 -8B - — tn.[
2% B

Z + 2.414 B ]

Z - 0.414 B

... 02.22)
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en donde:

A= R (2.23)
: /% 12
b P

B = —— (2.24)
RT

Por otra parte. la canstante m s que es caracteristica de cada
sistema, estd correlacionada con el factor acéntrico por medio de
la ecuacidén

m = 0.37464 + 1.54226 w, - 0.26992 oiz (2.25)

En la determinacidn de la Ec. (2.23) se correlacioparon datos de
presidén de vapor desde el punto de ebullicién normal hasta el

punto critico.
Para mezclas, los parametros a vy b utilizados en la ecuaciones de

equilibrio, estan definidos por reglas de mezclado Que

.para la fase liguida se expresan de la siguiente forma:

a = Erx x a_ (2.26).
B
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en donde:

a . = (¢ 1 -6".):a a : (2.28)
i v i L]

en esta ultima ecuacidn, '515 es un coeficiente de interaccion
binaria caracterizante del binario formado por los dos compuestos
ij« El valor de 6i.i asignado para cada binario es aguel aque da
una desviacidn minima en la prediccién de la presién de
burbuja., cuando los resultados son comparados con datos de

equilibrio L-V determinados experimentalmente.

El uso de los coeficientes de interaccion tiene gran impacto en

el mejoramiento de las predicciones de algunos sistemas.

En términos de las udltimas ecuaciones, el coeficiente de
fugacidad del componente k en una mezcla se puede evaluar a

partir de la siguiente ecuacién

fk bk n
n = (Z=-1) = (Z -B) - — =
x P b 2v2 B

2 {: * P By Z + 2.414 B
- n €2.29)
b zZ - 0.414 B

La ecuacién de estado de Peng—Robinscn es la ecuacién aue calcula
el valor del factor de compresibilidad critico mas bajo que otras

ecuaciones cubicas en el volumen.

En 1976, Penqg y Robinson encontraron que el hecho de que Jla Ec.
{2.156) calcule un factor de compresibilidad critico universal de

0.307. el cual es menor al de las otras ecuaciones cubicas. tiene
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efecto en el mejoramiento de las predicciones de densidades. de
liquido y de vapor saturado de compuestos puros y de mezclas de

hidrocarburos en la regidén critica.

Para el casc de mezclas reportaron que la influencia del valor de
los coeficientes de interaccién fue casi nula en las predicciones
para mezclas de compuestos con diferencias moderadas en tamafio
molecular. Sin embargo, para mezclas de compuestaos con gran
diferencia en tamafo molecular, la contribucion del valor de los
coeficientes de interaccidén es importante para obtener una buena,
aproximacién entre las presiones de vapor predichas vy las
experimentales.

Palenchart et. al. realizaron un estudioco comparativo de

e
cinco ecuaciones cdbicas de estado de la familia de Van der Waale
{Ecs. de Redlich-Kweng, Scave, Adachi, Peng-Robinson y la ec. de
Teja), en donde se analizé la capacidad de aproximacién en la

prediccidn del foco critico de mezclas binarias.

En este estudio se observd que la temperatura y presion criticas
de sistemas tipo I de la clasificacién de Scott y Van Konyenburg
son predichas con bastante precisién por todas las ecuaciones
probadas. Asimismo, se encontrd que las ecuaciocnes de tipo Van
der Waals predicen factores de compresién criticos demasiado
grandes para caompuestos cuyas moléculas contienen mas de un Atomo
lo cual repercute en predicciones de volumenes criticos muy

grandes.

Por otra parte, ellos reportaron que la ecuacliédn de estado de
Peng Robinson proporciona mejores predicciones de volumenes
criticos de sistemas tipo I y que para sistemas del tipo II el
modelo de Peng-Robinson generalmente predice temperaturas y
presiones criticas mis aproximadas que aquellas predichas por
otras ecuaciones de dos y tres constantes, como la de Adachi y la
de Teja, cuyas formas tienen una mayor desviaclon de la

formulacidén original de Van der Waals.
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Con base a los resultados obtenidos en los diferentes estudios de
la prediccién del foco critico con las ecuaciones de estado
mencionadas, en este trabajo se decidid efectuar los calculos de
equilibrio tomando como base el modelo de estado de
Peng-Robinson, el cual proporciona mejores aproximaciones de

volumenes criticos.
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2.5 CARACTERIZACION DE LAS FRACCIONES PESADAS DE PETROLEO.

Los procesos industriales con fluidos supercriticos, involucran
mezclas que contienen tanm gran nUmero de compuestos que resulta
dificil e inconveniente su identificacié&n y cuantificacién,
mediante los métodos de analisis guimico estandares. A estas
mezclas que contienen un gran ndmero de compuestos se les
clagifica como mezclas indefinidas o mas comGnmente como mezclas
complejas.

Para el diseBo vy evaluacién de Pru:egas de Extraccién
Supercritica de Fracciones Pesadas de Petrdleo, se requiere
resolver el equilibrio entre fases y la construccidén de diagramas
de fases de mezclas complejas. En la realizacion de esto, es
necesario efectuar determinaciones experimentales de propiedades
de mezclas fluidas a condiciones” supercriticas; asi como contar
con modelos termodin&micos para prediccién de propiedades vy
composiciones en 21 equilibrio. Por otra parte, es indispensable
disponer de procedimientos apropiados para relacionar los
parametros de la ecuacion de estado con las propiedades medibles
de la fraccidén pesada de hidrocarburos.

i-a mayoria de los estudios de modelos termodinamicos para la
simulaciédn de procesos con  fluidos supercriticos, bhan estado
restringidos a sistemas binarios o ternarios y por lo tanto los
calculos de equilibrio liquido-vapor o liguido-liquido se hacen
dificiles de converger para sistemas multicomponentes a
condiciones criticas.

Sin embargo, se ha demostrado que es posible predecir de forma
razonablemente precisa las condiciones de presién, temperatura vy
" composicién de fases en equilibrio de mezclas complejas, mediante
ecuaciones de estado convencicnales, como las cdbicas, empleando
métodos mAs precisos para la caracterizacidn de dichas mezclas.

Para utilizar una ecuacién de estado para mezclas complejas, es
necesario caracterizar la mezcla a través de mediciones
analiticas vy, subsecuentemente, relacionar los datos de
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caracterizacidn a las constantes de la ecuaclénrde estado.

De acuerdo con BruléwJoa

un procedimiento de caracterizacion
requiere tres etapas. La primera estd relacionada con la
representacién de la composicidn de una fraccién de alto peso
molecular, la segunda, corresponde al relacionamiento de las
constantes de las ecuaciones de estado con propiedades medibles

de la fraccidén de petrdéleo.

La etapa final de una caracterizacién requiere de la introduccién
de parametros binarios o de mayor orden para correlacionar el

comportamiento experimental de las fases.

Para aplicar correlaciones de estados correspondientes a la
prediccién del comportamiento de fases, la correlacidén de
parametros de caracterizacion de un fluido son esenciales.

2.5.1 METODO DE PSEUDOCOMPONENTES

Este método tradicional de caracterizaciédn consiste, en parte, en
la divisidén de un fluido complejio en compuestcs * definidos’ y
fracciones de pseudocomponentes agrupados par familias Qquimicas,
los cuales representen colectivamente a8 la mezcla original a
través de propiedades caracteristicas medibles que puedan usarse

para estimar parametros correlacionables.

Por otra parte, contempla técnicas como la destilacién
fraccionada, extraccién o cristalizacidn para estimar los
parametros caracteristicos de cada pseudocomponente; requeridos

para el cAlculo de propiedades.

La temperatura de ebullicién promedio, el peso molecular, la
densidad relativa y otros datos, son utilizados tipicamente para
estimar los parametros caracteristicos de ecuacidén de estado de

fluidos indefinidos.
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Para una mezcla compleja de petréleo un gran nUimero de fracciones
debe considerarse en la caracterizacién, de modo gque cada
fraccién pueda aproximar el compor tamiento de una especie
molecular individual. Cuando el nGmero de pseudocomponentes
aproxima al numero de verdaderos componentes, esta suposicién se

vuelve mas valida.

Sin embargo, normalmente por fines practicos se especifica un
numero limite de pseudocomponentes (10 a 30) para las cAalculos

ingenieriles.

Generalmente, es necesario considerar mas pseudocomponentes
cuando se calculan propiedades de sistemas multifisicos que para
sistemas de una fase. Este criterio se aplica para los procesos
de separacidén por etapas de equilibrio, ya que la temperatura de
. ebullicidn, el peso molecular o la densidad de 1la fraccién
pseudocomponente puede variar en mucho de una etapa y fase a
atras, y por tanto, las corrientes deben dividirse en suficientes
fracciones para que cada fraccidn pueda tratarse como una especie
molecular. Este es el criterio fundameﬁtal para definir un

pseudocomponente efectivo.

Al igual que para mezclas de compuestos identificables (mezclas
definidas), mediante el uso de reglas de mezclado \ de
combinacidn, los parametros de caracterizacién para mezclas
indefinidas (tales como las fracciones pesadas del petrélean),
pueden ser calculados a partir de los parametros de
caracterizacidén de los pseudocomponentes de la mezcla, los

parametros de interaccién y la composicién,.

Suponiendo que la ecuacidn de estado tiene una funcionalidad de

la forma:

z = v, T, am, bm)
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Con reglas de‘mezcladu= .

By

en donde ¢ es e]l Namero de Componentes de la mezcla e i, son

compuestos diferentes.

En la técnica de pseudocomponentes, el grupo de c componentes de
la mezcla, se puede considerar como wun grupo  reducido de =
componentes. Entonces, las reglas de mezclado se modifican de la

siguiente forma:

a = a ( tt, t¢' at¢ )

b, = B ¢ & Eu fpy ) Cd = 1,.0iu,m
y las reglas de combinacién como
- - 12
at¢ = <1 kc¢ LA a(( a¢¢ )
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en donde los parametros k( Yy A @ son llamados parametros
ponderantes y siempre son diferentes de ceroj {C Y t¢ son las
fracciones mol de grupo y & y {3 son parametros asociados de
pseudocomponente en cada grupo.

Cuando § = ¢ , kl,’¢ v )‘(¢ se denominan parémétros pseudobinarios
de interaccién.

Para definir los pseudocomponentes se puede utilizar cualquier
técnica y tantoe como la téchica sea capaz de definir
pseudocomponen tes, la anterior relacién podra predecir el
comportamiento de fases del sistema multicomponente.

Los parimetros ponderados son calculados suponiendo que un
pseudocomponente con parametros de ecuacién de estado .((rs b4
h(t"s puede representar las propledades de un grupo de
compuestos. Estos parametros son calculados ajustando propiedades
de un pseudocomponente con propiedades de mezcla de un grupo de
compuestos, los cuales son ponderados en conjunto.

Después de calcular los parametros ponderados, se calculan los
parametros de interaccién pseudobinarios, mediante el ajuste de
las propiedades de cada mezcla pseudobinaria con una verdadera
mezcla multicomponente, consistente de todos los compuestos
presentes en la mezcla pseudobinaria.

Este procedimiento de ajuste en la caracterizacién se -:ons.lda.»ra
arbitrario, ya que, si bien arroja buenos resultados, as
tnficamente valido dentro de los limites de presidn, temperatura y
composiclién utilizados durante los ajustes. Propiedades
colaterales de fase como capacidades calorificas, densidad y

entropia, resultarian .con gran error en este tipo de
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caracterizacioén, ya que se necesitaria incluir su informacién
experimental durante 1la regresidn. Lo anterior debilita el

esquema tradicional de caracterizacién por pseudocomponentes.

En la siguiente seccidén se presenta un recientemente propuesto

®,21) L P
que elimina las suposiciones del

esquema de caracterizacion
método de pseudocomponentes. Este nuevo esquema seriA incorporado
en 1la Ecuacién de Estado de Peng-Robinson, con el fin de
proporcionar un modelo versatil para el diseffo de procesos en

régimen supercritico.
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CAPITULO 3

ENFOQUE PROPUESTO DE TERMODINAMICA CONTINUA

3.1 ANTECEDENTES DE TERMODINAMICA DE MEZCLAS SEMICONTINUAS.

Como se menciond, los métodos de calculo desarrolladbs para
sistemas de composicién definida se han ampliade para me:zclas
complejas mediante la pseudaiza:ién‘ de las fracciones
indefinidas.

Los procedimientos de pseudoizacidén han proporcionado resultados
satisfactorios, aunque no utilizan métodos rigurosos; sin
embargo, la aproximacidn obtenida entre los valores calculados vy
datos experimentales es debido mas a una seleccidn acertada que a

una buena técnica de ingenieria.

Esto es consecuencia de que los: esquemas de ponderacidn
involucrados en los procedimientos de pseudoizacisén son
arbitrarios generalmente, sin superioridad definida entre un
método y otro.

La debilidad de la pseudoizacién surge a partir de la suposicién
para describir un sistema de un ndmero infimito de especies por
medio de un numero finito de compuestos seleccionados, sin una
consideracién apropiada de las relacienes matematicas que
mantienen.

Un procedimiento alterno para representar a una mezcla compleja,
se basa en considerar que la mezcla contiene no un numero finito
de pseudocomponentes sSino un numero infinito de compuestas
verdaderos, Ccuya composicién esta descrita por una o mas
funciones estadisticas de distribucién continuas tmezcla
continua). En estas funciones la variable independiente es alguna

propiedad caracterizante, tal como el peso molecular o el punto

fuétodo de definicidn do paeudocomponentes.
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de ebullicién.

Las funcionalidades empleadas son funciones estadisticas de
distribucién continuas que representan adecuadamente las
propiedades caracteristicas de las mez2clas continuas.

Para la correlacidén de parametros caracteristicos de ecuacidén de
estado y la evaluacién de propiedades en el equilibrio, de una
mezcla continua, las expresiones de la termodinaAmica clasica no
estan habilitadas. De tal forma que se hace necesario una
extensién de los métodos termodinamicos especificados para
mezclas discretas. Esta extensiéon es la teoria de termodinamica
continua formulada por Kehlen y Ratzsch.

g o3

Salacuse y Stellm7. Gualtieri, et. a1.'™ s Cotterman, Bender y

i e P
Prausnitz'

han presentadc un procedimiento general para el
calculo del equilibrio entre fases usando termodinamica continua.
Particularmente han mostrado como emplear una ecuaciédn de estado
de tipo de Van der Waals para efectuar célculos con mezclas
continuas o semicontinuas.

Cotterman vy Prausnitz‘°l presentan un procedimiento analitico
matemadticamente formal para la resolucién del equilibrio. de fases
en la regiétn retrégrada de sistemas continues.

La termodinamica continua presenta supremacia sobre el método de
pseudocomponentes y otros procedimientos empleados para el
cAlculo de equilibrio de fases de mezclas complejas debido a su
formulacién tedrica rigurosa.

En este trabajo se presenta la formulacién general de las
ecuaciones para el calculo del equilibrio de fases de sistemas

continuos o semicontinuos.

En las operaciones de separacién de mezclas fluidas, el
intercambio de materia entre fases esti presente pcr lo que es
muy importante contar con teorias cuantitativas del equilibrio
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entre fases de mezclas.

La base para estas teorias san las definiciones de Bibbs
planteadas en términos del potencial quimico M de los
componentes de la mezcla qQue para evaluarse requieren de valores
de concentracién en cualquier fase dada. Estableci¢ndose asi,
para el c&lculo del equilibrio entre fases una intrinseca
dependencia del conccimiento de la composicidn de la mezcla.

Una extension de la Termodinamica Gibsseana para mezclas cuya
composicién no puede ser definida por una serie de valores
discretos de concentracién, sino por alguna ﬁedida estadistica de
composicién como la proporcionada por una Funclén de Distribucidén
Continua de una- o mis propledades macroscédpicas como 1a
teq&eratura normal de ebullicidén, el grado de aromaticidad,
némero de carbonos o el mis conveniente para la mayoria de los
casos: el peso moleculari es la teoria llamada Termodinamica de
Mezclas Continuas que en este caso manejamos, de manera reducida,
como Termodinimica Continua.

E]l objeto de la teoria de Termodinamica Continua es establecer un
método racional pare el <Alculo del equilibrio entre fases de
mezclas complejas utilizando alguna funcidn de distribucién
estadistica para describir su composicién.

3.1.1 COMPOSICION DE MEZCLAS COMPLEJAS.

Para entender el planteamiento en el cual se basa el desarrolio
de expresiones en términos de una funcién de distribucion
estadistica de una o mas variables, en principio, debemos hacer
una clasificacidn del tipo de mezclas que pueden ocurrir en lps
procesos; estos son: Mezclas Discretas, Mezclas Continuas vy
Mezclas Semicontinuas.

En la Figura 3.1-a se muestra la composicién de una mezcla

discreta con un numero finito de componentes cuya composicién
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exacta es conocida; este tipo de mezclas puede ser caracterizada
mediante las fracciones molares xL, de todos los componentes; las
cuales se muestran como barras sobre el eje de las ordenadas. En
este caso, existe una condicidén de normalizacién que establece
que la suma de todas las fracciones mol de los componentes en la

mezcla sea igual a la unidad.

En el caso de una mezcla continua (Fig. 3.1i-b), en donde no se
dispone de datos experimentales de composicién, ésta se puede
expresar en términos de una variable de distribucién que puede
ser alguna propiedad intensiva 1,J,... de la mezcla, en lugar de
las fracciones mol del caso anterior.

La composicién global de la mezcla ahora quedara descrita por una
funcién de ditribucidn F(1) tal que la fraccidon de moléculas en
la mezcla, caracterizada por el intervalo 1 a 1I+Al, esta
representada por F(I)AIl.

La condicién de normalizacidén para una mezcla continua queda
expresada por

o
S F (1) dlI = 1

o
en donde el término F (1) dlI representa estadisticamente 1la
probabilidad de ocurrencia de una fraccion de moléculas

caracterizada por una propiedad cuyo valor numérico se encuentra
entre I e [+al.
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Para algunas mezclas la composicidén puede representarse en parte
por laos valores discretos de concentracién de algunas componentes
mientras que otra parte estiA representada por una o mas funciones
de distribucion. estas mezclas son llamadas semicontinuas

(Fin. J.l-c).

Las mezclas semicontinuas, frecuentemente se encuentran en
laindustria extractiva, un ejemplo son los procesos de extraccién
supercritica en la industria del petréleo, en donde la relacién
de disolvente a aceite es conocida v la concentracidn del
disolvente se representa por una fraccién discreta X3 en tanto
que el aceite, compuesto por un gran nGmero de especies. se puede
considerar como una fraccidn continua n (Fig. J.1-d).
imponiéndose una nueva condicidn de normalizacidén

La ecuacisn de normalizacién para una mezcla semicontinua es

™M
x

+ M S F (D) dl = 1
X

-
i1
»

3.1.2 FUNCIONES DE DISTRIBUCION

Ademis de seleccionar a las variables distribuidas apropiadas
laJ.... para describir la composicién de la mezcla continua, se
debe seleccionar tambien una funcidén F para indicar como se
encuentran distribuidas dichas variables. En general., se
requeriria una funciéon F (1,J,..) vy en el caso de que las
variables [.J... fueran realmente independientes, podriamos
reemplazar a la funcién anterior por el producto Marginal de
funciones de distribucidn:

F (1) F_¢3) . . .
bl
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En este trabajo., se considera el caso mas simple en donde una
sola variable distribuida es suficiente: el Peso Molecular. En
términos estadisticos, la funcién F(I) es Funcién de Probabilidad
de Densidad y la integral de F(I) es una funcidén de densidad
acumulativa, Si F(I) da la distribucién del numero de moles,
entonces ésta es una Funcién de Probabilidad de Densidad Molar.

LLa eleccién de F(l1) estad determinada principalmente por su
capacidad para representar la realidad con un suficiente grado de
aproximacién, pero también se debe considerar en su eleccidn, que
F(1) sea matemAticamente conveniente de tal suerte que la
resolucidn de las ecuacicnes en que participe dicha funcidn,
puedan ser resuegltas con procedimientos matemAticos simples.

Para la descripcién de mezclas continuas se han aplicado varias
funciones de distribucién univariables, en funcidén del tipo de
mezclas que se han estudiado.

En la Tabla 3.1, se muestran algunas funciones de distribucidn
probabilisticas de dos parametross la funcién de distribucion

derivada por Schultz'®!

para polimeros, que es equivalente a la
distribucién incompleta Gama, ha demostrado ser apropiada para
representar sistemas continuos de polimeros y coloides en

ecuaciones de estado tipo Van der Waals.

Las funciones de distribucién tipo Parson han proporcionado
buenas aproximaciones para mezclas tipicas en la industria del
petréleo. Whitson (1983) demostrd como la Distribucidn Gama puede
ser usada para caracterizar la fraccién de alto peso molecular de

los aceites crudos.
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3.2 ECUACION DE NORMALIZACION DE SISTEMAS SEMICONTINUOS

En el desarrollo de expresiones para representar las propiedades
termodinamicas de mezclas multicomponentes cuya composicidén esta
descrita por una funcién de distribucién continua, la teoria del
equilibrio termodinamico de Gibbs se debe modificar la
dependencia de los valores discretos de composicid&dn por una
dependencia sobre las propiedades caracterizantes de la funcién
de distribucién v consecuentemente de las propiedades
estadisticas de la misma.

Los fundamentos de la termodinamica continua‘ son  independientes
del modelo fisico-quimico -elegido para representar las
propiedades termodinamicas del sistema en el calculo del

equilibrio de fases en sistemas continuos o semicontinuos.

Para obtener una representacidén realista de la composicién de una
mezcla semicontinua se debera tener la capacidad de describir
mezclas que contengan componentes continuos y discretos. En  una
mezcla semicontinua, los componentes discretos pueden incluirse

en adicién a la parte continua de la mezcla.

En el Hesarrollo de expresiones para propiedades termodindmicas
de una mezcla semicontinuay, Se usa un procedimiento de limite
para el reemplazamiento del numero de moles discretos par
funciones de distribucién continuas extensivas. Este
procedimiento esta basado en el siguiente planteamiento.

Si una funcién de distribucién extensiva nEF(I) dada (donde n, es
el ndmero total de moles distribuidos continuamente), se
fragmenta en una serie de divisiones de igual amplitud Al en
donde cada divisién tiene una altura "EF(Ij) siendo Ij el valor
de I en el punto medioc del intervalo j-ésimo. Con esto, la
funcidn continua nEF(I) w2 ha reemplazado por una serie de
barras y el aArea de cada barra representa un numerc mol discreto,

n..
L)
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De wsta forma, la aproximacion’se hacekexactarﬁuando Al tiende a

cero:

Esta acuacion, puede ser sustituida por el namero de moles en las

expresiones utilizadasg para el calculo de propiedades
termodinamicas, cuando es - expresada comt una integral de
Rieman.™
AsL,
k
lim rw (lj) Al = f;P (1) dr

k— ® =

vy el término del lado derecho de la ecuacidén anterior, podra ser
sustituido por el término de ntGmero de moles de las expresiones
para el calculo de propiedades termodinamicas de la mezcla.

En el desarrollo de ecuaciones para cAlculo de propiedades

" termodinamicas para una mezcla semicontinua, se debe contemplar
la flexibilidad de representar tanto a los componentes discretos
como a los continuos. Para lograr esto, en la derivacién de estas
expresiones se ha utilizado el procedimiento de condicién limite
anterior representando a los compuestos discretos como funciones
Delta de Dirac ponderadas.

Esto es, para una funcién de distribucién de la mezcla MDD la
cual contiene algunos compuestos discretos que pueden ser
representados por una funcion Delta de Dirac, la ecuacién de
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normalizacién puede expresarse como

S M) dI = 1 S63.1)
1 8

Yy los componentes discretos estan represpetados por:

M1ty = x, 6C1 - 1%,

en donde x, es el factor ponderante de la funcién delta de Dirac

para cada componente discreto i.

Debido a que la integral de uma funcién delta de Dirac es la
unidad, la Ec. (3.1) para k componentes discretos se transforma

ens:

“Mxr
X

+ nJSFI) gl = 1 (3.2)
X .

en donde los factores ponderantes X,y M3 son las fracciones mol
.de los i componentes discretos v la fraccion mol de 1la fraccion

continua, respectivamente.

Mediante la aplicacién de este procedimiento a modelos de estado
para mezclas, estos pueden ser aplicados a mezclas semicontinuas.
Ademas, la representacisn de la composicidn puede ser extendida
para manejar fracciones continuas multiples, cada una medida pbr
una fraccion mol total n,‘ ¥, descrita por una funcion de
distribucién Fj(l).



Este procedimiento es util para describir sistemas en donde se
traten de manera simultanea diferentes series hom&logas de
compuestos, y donde cada funcién de distribucidn es funcidn de la

misma variable de distribucidn.

Para un sistema de k componentes discretos vy L fracciones
continuas, por analogia con 1la Ec. (3.2), la ecuacién de

normalizacion es

x 1
Ex + L S£n F(1)dl =1 (3.3)
i ] g4 i

i

en donde par cada fraccidn continua,

S FAI) dI = 1 (3.4)
I J

La Ec. (3.3), puede ser incorporada en modelos de estado para
representar la dependencia de la composiciédn para sistemas

semicontinuos.
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3.3 CALCULOS DE EQUILIBRIO ENTRE FASES CON TERMODINAMICA
CONTINUA

El equilibrio entre fases de mezclas complejas, comunmente se ha
calculado usando procedimientos termodinamicos estandares en
donde las mezclas son caracterizadas mediante una divisidon en
fracciones las cuales son consideradas equivalentes a algon
compues to puro del cual se les asignan praopiedades
caracterizantes; este procedimiento se conoce como Método de
Pseudocomponentes.

Cotterman et. al."™ realizaron calculos de eduilxbrio de mezclas
continuas y demostraron que cuando se usa un modelo termodinaAmico
de @stado como el de Soave-Redlich-Kwong, las funciones de
distribucidn para dos fases en equilibrio pueden ser relacionadas

. uni con otra. Esto es, si una distribucidn Gama es la que
describe a una fase, la otra fase en equilibrio también esta
descrita por una distribucién Gama.

Para una mezcla continua o semicontinua descrita por una funcidn
gama de distribucidn, en donde la media estai dada por oy + ¥ v la
varianza por aﬂ*, el origen de la funcién F(1) esta indicado por
el valor de y el cual es el mismo para ambas fases en equilibrio.
Para un sistema como este, se pueden desarrollar relaciones entre
l1os parametros o« y /3 para la fase vapor vy aquellas para la fase
liquida, produciéndose un conjunto de ecuaciones no-lineales cuya
solucidn proporciona los puntos de rocio y puntos de burbuja de
1a mezcla. En estos sistemas si la composicién de una fase se
especifica, la composicidén de la otra puede determinarse sin

aproximaciones.

Sin embargo, cuando se &trata de calculos de vaporizaciones
instantAneas se introduce una tercera funcidn de distribucién
para la corriente de alimentacién involucrada en el balance de
materia el cual debe satisfacerse.



67

Generalmente, no hay una funcién de distribucién . universal,
aplicable a las tres corrientes, para la cual el equilibrio de
fases y el balance de materia pueda ser resuelto para todos los
valores de I. Por lo tanto, los calculos de vaporizaciones
instantaneas de mezclas continuas o0 semicontinuas solo pueden ser

resueltas de manera aproximada.

Se han desarrollado procedimientos para el calculo de
vaporizaciones instantaneas para fracciones de petréleo, sin
embargo, estos procedimientos se han restringido a modelos
simples como la ley de Raoult acoplada con métodos de integracidén
numérica o funciones de aproximacién. Ratzsch y Kehlen tso1
dieron un analisis matemAtico formal del equilibrio entre fases
en sistemas continuos con aproximaciones para calculos de
vaporizaciones, basadas en la ley de Raoult, con composiciones
descritas por distribuciones Gaussianas.

Basados en los trabajos de Kehlen, Salacuse y Stell.y Gualtieri
et.al., Cotterman y Prausnitz en 1985 presentan procedimientos
para aplicar la estructura de Termodinamica Continua al calculo
aproximado de vaporizaciones instanténeas.

Estos procedimientos son referidos como el Método de Momentos vy
el Método de Cuadratura; y estin aplicados a mezclas en donde uno
de los componentes, es considerado como discreto en tanto que el
resto se consideran como componentes continuos, es decir, mezclas

semicontinuas.

El planteamiento de estos métodos parte de la formulacidn de de
las ecuaciones para un flash isotérmico.

La Figura 3.2 muestra el esquema de una vaparizacién instanea
liquido-vapor a temperatura constante para un sistema
semicontinuo, en donde la temperatura, presién y composicidén de
la alimentacién son especificadas y la composicién y flujo de las
corrientes de salida deben ser ctalculadas. La corriente de

alimentacion estA& relacionada con las corrientes de salida
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mediante un un conjunto de balances  de mdteria Y las dos
corrientes de salida se encuentran en equilibrio termodinamico.

Los balances de materia v el equilibrio termodinamico de fases’
deben resolverse simultaneamente satisfaciendo 1las siguientes

ecuaciones:

z = ¥ v, ot 1 -Z) * (3.5)

¥ F sc s¢c . L L . .
n F(Iy = I ynp F (I) + (1 - T ) n FCI} (3.6)
e e L]

Las condiciones de equilibrio para las corientes liquida y vapor,

para cada componente discreta i y cada fraccién continua ¢ son:

= L
H = K (3.7}
sc *
Ho (D = g (D) (3.8)
donde:

Zoe X Y son las fracciones mol del componente discreto ( en
la alimentacisén, el lfiquido y el vapor supercritico,
respectivamente.

n* n bt son la fraccién mol de cada fraccidn continua en la

e <

fase supercritica y liguida, respectivamente.

14 es la fraccidn vapcrizada definida comg la relacisn
de las moles de vapor a las moles en la alimentacidn.
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Los  potenciales quimicos de los componentes de una mezcla
semicontinua se pueden resolver en términos de la fugacidad.

La fugacidad de un componente continuo en la fase supercritica

estad expresada por

Fand83) © 2 (P/RT) 1
n —m—-- = g [ —mme—oo ) —1 dv
F*%n p v LR ot Sl dS SR I v

- &n
3.3.1- METODO DE MOMENTOS
En este método los oparametros de caracterizacién de las

corrientes de alimentacién, v de los productos liguido vy vapor,
se relacionan de manera aproximada con las expresiones del
balance de materia vy la condicién de equilibrio termodinamicoa,

para desarrollar soluciones aproximadas.

Dicha relacién consiste en multiplicar la gcuacidn de balance de
materia para una mezcla semicontinua (Ec. 3.6) por la variable I,
e integrar la expresién resultante en un intervalo pertinente de

I, dando lugar a ecuaciones del siguiente tipo.

n M = In M + (1- 5 »rn M (3.10)

en donde M es un momento estadistico en torno al origen de la

funcidn de distribucién F(I) el cual estd definido por

M = S5 1 FtI) ol (3.11)
z
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en donde I debe ser reemplazado por (I-»)i:

Mediante este  tratamiento se genera 1a_'
momentos de las funciones de distribu@ién Ftl

La repeticién de este procedimiehtp co
integracidén, generan un grupo de
siguiente forma

En donde Mq es el q-ésimp momento en torno a-la fuhcién‘F(l) para

. todo q en el intervalode Q = 1,2,¢.0.450 ¢

El momento cero es necesariamente satisfecho a través del balance

de materia total.

Estrictamente, para satisfacer los balances de materia de manera
exacta, se deben satisfacer todas las q ecuaciones de momento
para la fraccién continua. Sin embargo, para simplificar los
caAlculos, es necesario considerar dGnicamente un mamero de
ecuaciones de momento igual al nGmero de parametros asociados a
la funcidn de distribucion seleccionada. En el caso de la funcidén
de distribucién Gama que sélo contiene dos parametros asociados

(o y 3), tnicamente dos ecuaciones de momento son consideradas.

La consecuencia de considerar sélo algunas de las ecuaciones de
momentos menores para relacionar los parametros de la funcidn de
distribucién ignorando todas aquellas ecuaciones de momentas
mayores, es qQue se introduce error en los balances de materia; ya
que al satisfacer solo las relaciones de momenton mas bajas, se
deja de satisfacer las ecuaciones de momentos superiores.
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Para muchos casos el error introducido es insignificante, como en
el caso de mezclas con distribuciones poco dispersas, pero se
pueden introducir errores significativos en el balance de materia
si la distribucién es muy amplia.

3.3.2 EL METODO DE CUADRATURA

Este método resuelve las ecuaciones de separacioﬁ de mezclas
continuas y semciontinuas mediante la integracion numérica, de
las ecuaciones integro-algebriaicas de los balances de materia vy
de equilibrio entre fases, con la técnica de cuadratura

Gaussiana.

La cuagratura Gaussiana es un método que integra funciones

. mediante la suma de un numero fihito de evaluaciones ponderadas

de la funcién en valores especificados de la wvariable de
integracién llamados puntos de cuadratura. la caracteristica que
distingue a este método es que para cada uno de los puntos
determinados, los balances de materia y el equilibrio entre fases

se satisfacen de manera exacta.

El planteamiento del método de cuadratura Gaussiana esta basado
en la aproximacién de una funcién de distribucidn continua

mediante la suma sobre s puntos de cuadratura.
Para s puntos de cuadratura, las integrales de las expresiones

dbl balance de materia y de la condicién de equilibrio, pueden

evaluarse como

-
S F(I)dl = Lw (Il ) FCI) (3.13)
: ot P P .

en donde w (I Jes el factor de ponderacisn v F(lp)Aes la. funcidn

a ser integrada en el punto de cuadratura lP.'
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En esta forma, la distribucién de la composicién de la  fraccidn
continua de cada corriente queda descrita por un conjunto de s

puntos de cuadratura, v el balance de materia queda representado

por un conjunto de ecuaciones de la siguiente manera:

rF r v v L L
n F (IP) = I n F (ID) + 1-Z)n F (Ip) (3.14)

A su vez, la condicidén de equilibrio que debe satisfacerse en

cada punto de cuadratura p para cada fraccidén continua k es
B (1) = op (1) (3.15)

que en términos de coeficientes de fugacidad queda expresada como

v v v L. 1 N L
n, F I @I = m FUI) gl (3.16)

Para una mezcla semicontinua, con n componentes discretos vy m
fracciones continuas. la condicién de normalizacién para la fase
liquida en términos de la anterior expresién queda representada

par

IYE]
x
+

M3
3

P L
r u&(lp) Fk(l) dl = 1 (3.17)
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Expresiones analogas son deducidas para las corrientes: de

alimentacién v vapor en equilibrio.

Los puntos de cuadratura vy los factores de ponderacidn

considerados. son los mismos en taodas las corrientes.

El método de cuadratura es un tanto analogo al métodeo de
pseudocomponentes, pero con la gran diferencia de que los puntos
de cuadratura vy los factores de ponderacién, no son arbitrarios,
sino que estos se determinan a partir de un cierto tipo de
polinomios ortogonales de aproximacidén los cuales . para s puntos
de cuadratura, integran exactamente un polindmin de grado (2s-1).

Esto significa, si fuera valido hablar en términos de
pseudocomponentes, que los s componentes seleccionados en base a
cuadratura Gaussiana sean aproximadamente equivalenes a 2s-1i

pseudocomponentes seleccionados aleatoriamente.
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3.4 UNA NUEVA ECUACION DE ESTADO DE PENG -~ ROBINSON

1253 : i
que las ecuaciones cubicas de

Varios estudios han demostrado
estado tienen la capacidad de predecir la solubilidad de
hidrocarburos pesados en disolventes miscibles, el comportamiento
entre fases ( puntos de rocio y puntos de burbuja )3 asl como
para efectuar cAlculos de vaporizaciones de fluidos a condiciones

supercriticas.

Sin embargo, el aprovechamiento de esta capacidad en el disefo vy
simulaciésn de procesos de extraccion supercritica, se ha
dificultado debido a la complejidad que representa el efectuar

calculos de equilibrio para mezclas fluidas complejas.

A través de la aplicacién de 1la teoria de mezclas fluidas
pnlidispersas“cn se han desarrollade varios algoritmos para el

calculo del comportamiento de fases.

Como se ha mencionado, dentro de estos algoritmos los métodos
basados en la teoria de termodinamica continua requieren tiempos
computacionales de un orden de magnitud menor a los algoritmos
existentes; calculando resul tados que tienen ' una buena

aproximacion con datos experimentales.

En la realizacidén de calculos de equilibrio, para un sistema
integrado por componentes discretos y una fraccién continua,
deben resolverse de manera simultanea los balances de materia vy
el equilibrio entre fases (Ecs. 3.7 vy 3.8); cunplienda con la
condicién de normalizacién representada por la Ec. (3.3). Debido
a esto, las ecuaciones de estado utilizadas para el calculo de
propiedades termodinAmicas de una mez2cla semicontinua, deben
poseer la flexibilidad de representar tanto a 1los componentes
discretos como a 1os continues.

Mediante la aplicacidén del procedimiento de limite mencionado en
la seccidén (3.2) al modelo de estado de Peng-Robinson para
mezclas, la representacién de la composicién puede ser extendida
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para manejar tanto fracciones molares de componentes discretos,
como fracciones continuas multiples descritas por una funcién de

distribucién continua Fﬁl).

La ecuacidn de estado de Peng-Robinson (Ec. 2.16) para una mezcla
que contiene componentes discretos y fracciones continuas, con
amplia distribucidén de pesos moleculares, requiere de un
replanteamiento de las reglas de mezclado en donde se considere
la composicion de las fracciones continuas vy de compuestos

discretos.

Asimismo, se debe modificar la dependencia dé las correjaciones
de los parametros de la ecuacion de estado a(T) y b, de las
constantes criticas originales (Ecs. 2.17 y 2.18); por una
dependencia sobre la propiedad caracterizante de la funcidn de
distribucidn I (peso molecular)’

A traves de la aplicacién de la teorfia de mezclas fluidas
polidispersas, al calculo de equilibrio eﬁtre fases de mezclas
semicontinuas, l:ot‘.ter'man“’l propuso reglas de mezclado para los
parametros de la Ecuacién de Estado de Soave, ast como
correlaciones para su evaluacién, las cuales son funciones del

! han

peso molecular. Por su parte, Mansocori vy SavidgeuS
presentado también reglas de mezclado y polinomios de tercer
orden con respecto al peso molecular, para la evaluacion de los
parametros a(T) y b de la ecuacidén de Estado de Peng-Robinson

para hidrocarburas parafinicos.

Para realizar cAlculos de equilibrio entre fases para mezclas
semicontinuas en este trabajo se aplicd la Ec. (2.18) por medio
de una extensioén, via reglas de mezclado, para los parametros
atT) v b,

Para un sistema con n componentes discretos v m fracciones
continuas ( o series homdlogas )} los parametros de mezcla quedan
expresados por las siguientes ecuaciones, planteadas por Mansoori

vy Savidge.



Para la fage llqﬁid

i
a =
i,
»
b = Z
i
donde: : R S
x fraccion mol de la. fraccidn discreta
n:h fraccién mol de la fraccidn continua

en la fase liquida, Para la fase vanor., se mantienen relaciones

similares.

En -base a la correlacién de datos de Dresién. de vapor

") ge compuestos puros, determinamos expresiones

experim-ntaleg
para los parametros a(T) vy b, para las series hom&logas de

hidrocarburos parafinicos y aromaticos.

Tab!a 3.2 Intervalos de correlacidn de presiones de vapor

experimentales.

INTERVALQO INTERVALQ
SERIE HOMOLOGA DE PESO MOLECULAR DE TEMPERATURA (K)
PARAF INAS 58 - 563 223 -~ 650

ARDOMAT ICOS 78 - 350 298 - S8o




78

Para nuestros propésitos estas series representan propiedades
promedio de constituyentes parafinicos y aromAticos de mezclas de
petrédleo. contenidos dentro de los intervalos -de. . temperatura vy

peso molecular que se reportan en la Tabla 3.2

Para cada serie los parametros a‘/z(l,l) Yy "b'(:l)'”se" calculan
mediante las siguientes correlaciones de tipo polinomial:

a*2(1,1) = a (T) + ad(T) I _+.atr) 12 + a(T) 1%
o 1 2 3

b(I) = b + b 1
o E 3
En donde I representa al peso molecular y las términas ao(T).
al(T), az(T) Y a.(T) son funciones de la temperatura de acuerdo

con las siguientes correlaciones:

= 2
ao(T) = A * LI T + a2 T
a(T) = a + a, T + a T
1 10 11 12
a(T) = a + a_ T + a_ T*
z 20 21 22
a(T) = a + a, T + a__ T
] 20 £ TS a2
Los coeficientes a_ determinados para los polinomios del

parametro de atraccién, para los intervalos de temperatura y peso

molecular especificados se dan en la Tabla 3.3 .

Los términos cruzados en las reglas de mezclado son estimados por
reglas de combinacidn de tipo media geométrica obteniéndose para

los parametros binarios a(l,Jd).
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" TABLA 3.3 CONSTANTES FARA LOS PARAMETROS 'DE LA ECUACION DE ESTADO i

0.

PARAF INAS

AROMATICOS

TARAF INAS

AROMATICOS

PARAF INAS

AROMATICOS

PARAF INAS

AROMATICOS

PARAFINAS

AROMAT ICOS

. o.5. 8
(BAR CM Moty

5:0634 .

a:

a

a

10 11 12
102.5092 -0.115016 3.8775 E-05
B87.1198 ~-0.072839 3.1828 E-07

o.5 a8
a_  (sar CM /MOL)

220 224 222
~2.5124 E-03 2.9127 E-06 —~1.2626 E~-09
-~3.6562 E-03 2.6322 E-06 5.4158 E-10

a_, taan® Zcuouor
g0 2as a2
~5.46685 E-06 6.3624 E~09 -2.1517 £-12
5.4108 E 06 -4.2911 E-0% 4.81356 E-14
[= K1 cm./mol > -
b b
o - 1
~11,1348 1.4367
2777005 1.3063 )
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3.5 UNA TEORIA SOBRE EL ESTADO CRITICO DE MEZCLAS

Las condiciones termodinamicas para la existencia de un  punto
critico fueron originalmente derivadas por Gibos™® en 1876,
quién demostréd que una fase critica debe obedrrer a2 dos
restricciones de estabilidad, que pueden ser expresadas en
diferente forma dependiendo de gué variables termodinamicas sean
consideradas como independientes. La forma mAs comun es aquella
que resulta de considerar a la presion, la temperatura vy la

composicién como variables independientes.

lL.as ecuaciones de definicidn de puntos criticos de un sistema

binario son las siguientes:

3.5.1 CRITERIO DE ESTABILIDAD TERMODINAMICA.

Un estado de equilibrio estable se postula como aguel estado al
cual todo sistema aislado se aproxima y eventualmente alcanza.

Para un proceso real en un sistema aislado, el cambio en su
entropia (S) puede ser nulo (cero) o positivo: de 1o cual se
infiere que, para Qque un sistema aislado se encuentre en
egquilibrio estable la entropifa deberad tener un valor maximo con

respecto a cualquier variacién permitida.

Para probar si un sistema aislado se encuentra o no en equilibrio
estable, se deben examinar ciertas variaciones; si para tales
variaciones pedemos demostrar que la entropla total del sistema

disminuye, entonces la variacién propuesta es imposible y el
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estado probado (el estado original) sera un estado de equilibrio

estable.

En la determinacién de un maAximo en entropla es necesario evaluar
la variacién de 'la misma con respecto al cambio de las variables
(z‘.zz.....z“) de dependencia y localizar un punto en donde la

entropia del sistema sea maximizada.

Si en tal punto se cumple que:

[+

el sistema se encuentra en un estado de equilibrio estable con

[}
o
<

d‘s.
[ ° ]<o
& 2%

i

respecto a la variacién de z,-

En el caso de analizar un sistema que se encuentra
ariginalmente a z = z, (donde z. es @]l punto de equilibrio) para
el cual se propone un proceso virtual en el cual 2, fuera variada
por + & zi. entonces el resultado del cambio en S (o AS); puede
ser calculado expandiendo S en Series de Taylor alrededor de las
condiciones del estado original suponiendo que 621 es una pegueffa

perturbacidn.
Db esta forma,

AS = 65 + [-;_,] s’s o+ [%] &S 4. . .+ [#] s™s
en donde AS es el cambio resultante emn S debido a la pequefia
perturbacitn, 6S es la variacién de primer orden de Sy &"S es la
variaciédn de m—ésimo orden de S.
Si AS representa el cambio de entropia del estado original al

estado perturbado. v si S es5 un maximo en el estado inicial,

entonces el equivalente matemitico del oprincipio de maxima
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entropia es:
AS < O
Si S es’ una funciédn suave de z entonces es necesario vy
suficiente para un maximo en S, que AS = 0 vy &M™S < 0; en donde

-8™S es la variacién no-nula de S de mas bajo orden.

De lo anterior, se tiene que:

&8 = 0 v (3.18)
&s < o pero si = 0, entonces
(3.19)
&% = o pero si = 0, entonces - etc.

La desiqualdad en la Ec.(3.18) forma el criterio de estabilidad y
la igualdad de la Ec.(3.19) &S = 0, el criterio de equilibrio, en
la representacién con entropia. Para un sistema aislado, una
condicién necesaria, pero no suficiente, para gque un sistema se
encuentre en equilibrio estable, es que &S = O para cualquier
proceso virtual. ' ’

En un sistema multicomponente que contiene ¢ fases, la condicién
de equilibrio 6S= O se cumple si se establecen las igualdades de
Temperatura, Presiédn y Potenciales GQGuimicos entre todas las
fases, es decir el criterio de equilibrio sera:

T(n T(z) e = T(@
P = @ e . .= P(dn
“y _ @ _ (g
H By Zoeoe e e Tl

Suponiendo que un sistema satisface el criterio de equilibrio,
esto es, T, P vy p& son uniformes en todo el sistema vy por lo
tanto &% = O0; para determinar si S es un mAximo, se debe

comprobar que la variacién no-nula de mas bajo orden, en la
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entropia del sistema, sea negativa.

Empleando el criteric de estabilidad de la Ec.(3.19), para’
variaciones pequeflas, primero se deben examinar las desigualdades
de segundo orden v en el caso de que &°S fuese igual a cero. se
deben examinar los términos de mayor orden.

Mediante la transformacidén de la representaciéon de la ecuacidn
fundamental de la termodinamica, se determina que para un sistema
en equilibrio estable en donde la entropla es un maximo, es
decir, con entropia, volumen y masa constante, la energia interna
total del sistema es un minimo. Este hecho ha demostrado que la
méximizacién de entropla y la minimizacidn de anergfa interna,
realmente son criterios idénticos de equilibrio y estabilidad.

En base a esta dualidad, se establece que para un sistema en un
estado de equilibrio estable, mantenido a T, V y masa constantes,
la Energia Libre de Helmholtz es un minimo, con respecto a toda
variacién provocada por un proceso virtual. Para tal sistema el
criterio de equilibrio y estabilidad son, respectivamente:

&A = O (T, V v masa = constantes )
A > o (T, V v masa = constantes )
8™ > 0 (T, Vy masa = constantes ) (3.20)

vy para sistemas a T, P y masa constantes, la Energia Libre de
Gibbs, ps la funcidén potencial a ser minimizada para alcanzar . un
'eétado de equilibrio estable, siendo los criterios de equilibrio
y de estabilidad, respectivamente, los siguientes:

&6 = 0 (T, P y masa = constantes
s > o

~

(T, P y masa = constantes

Las condiciones bajo las cuales 52S <0 & 5AD> 0, son llamadas
el Criterio de Estabilidad Intrinseca, ya que estan relacionadas
a una sola fase. Las condiciones bajo las cuaies estos criterios
se modifican de manera que ’S=0 & &a=0 se denominan

Limites de Estabilidad Intrinseca. Un sistema baijo estas



]
condil:.il:mei puede ser.- estable o 1nestable.
€n termin;_‘s ge la. ersrgia libre  de Helmholt:, el ,‘l.lmi’.'te ,VdE

T gatapilidad intrinseca para un material puro se-alcanza’cuando se’”

cumples

g P
—v = 0 (3.21)
T™nn

El criterio de estabilidad necesario v suficiente de un material
oure, puede sar visualizado con avuda de la Figura (3.3-a). Si se
reduce la presidn isgtérmicamente, se alcanza la condicién de
liquido saturado (punto A): tipicamente, la isoterma continua su
trayectoria v alcanza la fase vapor en el punto C. Para ambos

aurttas (A v C), se cbse-va gue:

v ambas fases sOn astables.

Si e continda expandiendo isotérmicamente desde A hacia el punto
B, e} criterioc (6\5/4’\/)T <o todavia se satisface v B es un
estado de @qullibric estable, cuando menos con respecto a
peauefas variaciones en volumen; estas variaciohes deberan ser
minimas va que una variacidn significante podria conducir al
sistema a un estadc de mavor entropla (permitiendo la farmacidn
adicional de vapor), epsto es, con respecto a variaciones de
cierta magnitud, B podri{ia pasar a ser un estado no estable de
eauiliorio. £l estado B es por tanto un estado metaestable: al

igual gue e] estado en el ounto D.
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Para un fluido puro, generalmente los puntos A, B, cC y D, se
localizan sobre una curva continua que describe un comportamiento
en forma general como la curva A-B-F-D-C en la Fiqura (3.3-a). @A
las condiciones de E y £ se cumple gue (aP/dV)T= 0, definiendo el
Limite de Estabilidad Intrinseca para la temperatura en cuestidn.
Estos puntos pertenecen a la Curva Espinodal representada por la
l1inea punteada en la Figura (3.3-b). Todos los puntos sobre la
curva espinodal, son estables y estan definidos por la condicidn
(G’/W)_IF Q.

Para examinar la estabilidad de la curva espinodal, se puede
emplear el criterio de equilibrio de 1la energia libre de
Helmholtz (Ec. 3.20); en donde 1la condicién de 5(A)Tahn= o
conduce a la igualdad de presiones y potenciales quimicos en todo
el sistema.

Cuando existe una variacién en volumen a temperatura vy masa

constantes, el criterio &%n puede ser reducido ar

2 _ o P 2
&a = [av] &V
TN

En el analisis anterior se observd que, para los puntos E vy F,
(JP/OV)T= O vy, por lo tanto para probar la estabilidad de este
estado, se debe considerar a la variacién de tercer orden; para

prubar Qque?

2
53, = e sv 2> o0

a V= TN
o, si ésta se igualara a cero. entonces probar 6“A > O,
Los puntos E v F representan estados en los cuales Fasrav®) = o
v para cualquiler sistema entre E v F dfarav®) < o por 1lo aue

estos sistemas son inestables.

A mayores temperaturas, los estados comparables a E y F (Fig.



3.2-b) sobre la curva espinpdal,cuﬁiénzan
otro., v en el punto criticoe (Duntu,G)}

las dos fases se hacen indistintas.’ cuando
intensivas de cada fase se hacen idénticas. En:
s€ cumple que: o ’

S8R =0 :
&A= 0 .
s = o
&a = o

(3:22)

en
términos de la energfa libre de . Bibbs, si denotamos  a . los
componentes por Jlos subindices 1 v 2, es:

En el caso de una mezcla binaria, el criterio de estabilidad,

2
%G ap

] z 0 (3.23)
g Nt TP,

(—) > o o {
& N “TP.N
Y 2z

en donde la igualdad aplica a la curva espinodal, es
define el limite de estabilidad.

decir,

La Ec. (3.23) es comunmente llamada el Criterio de Estabilidad

Difusional. Este criteric de estabilidad para un sistema

binario, se puede expresar en funcidén de fracciones mol. en la

siguiente forma:

o u
[ ‘] z o
a x “Tr
k3

Al igual que para un compuestos puro, cuando (au‘/ ax‘) > 0, la
fase probada se encuentra en equilibrio estable.
Cuando la curva de equilibric de fases y la curva espinodal se

hacen tangentes. se define el Punto Critico de la Mezcla. Para
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determinar si el punto criticode
examinar las variaciones de mavor .orden’ gul

debe probar que:

Cuando se trabaja con ecuaciones de estado explicitas para la
presién es mas conveniente expresar las ecuaciones anteriores en
términos de su relacidn con la energia libre de Helmholtz, la

cual tiene dependencia sobre las variables V, T y X.

3.5.2 PUNTOS CRITICOS DE MEZCLAS MULTICOMPONENTES

La teoria de puntos criticos de Gibbs conduce a dos ecuaciones no
tineales, en las variables intensivas de la fase critica, que
deben resolverse simultAneamente. De asta menera, la
determinacién de las condiciones criticas se reduce a encontrar
las rafces de dos funciones no-lineales pero que para sistemas
grandes, se vuelven de complejidad extrema.

18] .
» Proponen un nuevo planteamiento

£En 1980, Heidemann y Khalil
del criterio de Punto Critico para mezclas multicomponentes
descritas por ecuaciones de estado. En este nuevo planteamiento,
las expresiones de la farma cuadrAtica y ctbica de 1la expansién
de la energia libre de Helmholtz, son consideradas como funciones
del numero de moles, siendo ambas cero para alguna variacidn An
en el numero de moles en el punto critico. La forma cubica
obtenida en este planteamiento, tiene la caracteristica de poder
ser evaluada con mucho menos esfuerzoc computacional que el

determinante comunmente utilizado en su lugar.

El criterio critico empleado por Heidemann y Khalil esta basado

en el examen de la estabilidad de fases haomogéneas.
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Considerando una fase aue se mantiene a condiciones
(Tc'.v° 1,0'"2.0"""".0" ésta sera estable si para toda
variacioén isotérmica en su estadn. el nuevo. estado. se establece

Ml

« Ven n_e.. . es irs
como To s ange .nN) es deci

N
- + - - - Y
«t A Ao Pa(v Vo) ‘E‘ym (nl "to) )1_° > 0
en donde la oresisén Po v los potenciales gquimicos THSON todos
evaluados en el punto de prueba (el estado inicial), v A —Ao es
la diferencia en la enerqgia libre de Helmholtz entre el estado
inicial v la variacidn. Una segunda condicidén debe ser satisfecha

para las variaciones no isotérmicas, esta es:

tA-A + 8§ (T ~-T ) )V > 0
o © -] o,

Si estas dos desigualdades no se satisfacen para cualquier cambio
en la fase en una regidn alrededor del punto de prueba, existe un
estado de energla interna maAs bajo accesible para la mezcla
mediante la separacion en dos o més‘ fases.

Expandiendo la energia libre de Helmholtz en series de Tavlor

alregedor del punto de prueba, se tiene:

.. s «13.25)
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Ca estéb;l'idéd'déi punto.

mi) ‘Ani.An > 0 (3.26)

N
sasen, ;

“Para -los ‘puntos de. prueba ‘To'vo'ng.o'nz,o‘"’nn.o) que se
localizan sobre el limite de estabilidad, la forma cuadritica es
positiva semidefinida. En tales puntos, la estabilidad se
determina por las propiedades de la forma cdbica y las de mayor

orden.

Una condicidén necesaria para qQue un punto coincida con el  1l4imite
de estabilidad es que la matriz Q con elementos qij= (dzala'\jch_‘)

tenga un determinante cero
Q = Det (@ = O© . (;.27)”
o, équivalentemente. exista un vector
ZEn = an, A0, ... 8007

el cual satisfaga las ecuaciones

Qan = O (3.28)

La definicion empleada para un punto critico es la propuesta por
Reid vy Beegle, la cual establece que un punto critico es un punto
estable el cual se encuentra sobre el limite de estabilidad. Esta
definicién, requiere que la forma cuadratica (Ec. 3.26) sea
positiva semidefinida y que exista un vector F‘ que satisfaga

la Ec. (3.28).
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Adicionalmente, para asegurar la estabilidad del punto critico de
la mezcla, la forma citbica de la energia libre de Helmholtz debe

ser cera. es decir,

= W 23 = e
c E}’:F (avAA‘/ankan,an.t) on 80 AN, o (2.29)

para el vector  An que satisface la Ec.(3.28).

3.5.3 TEORIA DEL ESTADO CRITICO DE MEZCLAS SEMICONTINUAS.

Eﬁ esta seccidn se presenta un esbozo de la teoria del estado
critico de mezclas continuas o semicontinuas. Esta teoria
permitira estudiar la xnfluencia.de la composicidn en sistemas de
extraccidn supercritica v con esto localizar las regiones del
diagrama de fases en las que potencialmente y de acuerdo a lo
descrito en los paArrafos oge las secciones anteriores, se puede
procesar a las mezclas con el fin de separar sus compuestos
valiosos. La formulacién de los puntos criticos presentada a
continuacién utiliza la nueva ecuacién de estado de Peng-Robinson

propuesta en este trabajo.

Para mezclas discretas, los detalles relevantes de las ecuaciones
de criticalidad a satisfacer usando ecuaciones de estado han sido

dados por Heidemann y Khalil“‘n

Por 1lo tanto, dnicamente se
presentaran las modificaciones necesarias para su aplicacién a

sistemas polidispersos.

Dentro del algoritmo propuesto por Heidemann vy Khalil, la
localizacidn del punto critico de una mezcla de N componentes
requiere el determinar un vector An tal gue satisfaga ‘la
Ec.(3.28). En donde O es la matriz de segundas derivadas
parciales de la energia libre de Helmholtz can respecto al numero

de moles. Esta se puede expresar como



un’ vector que cuantifica el:’ cambio:.dnfinitecimal

composicion del sistema.

El 1imite de estabilidad material en un punto :rltico,béé% decirs
el determinante de la matriz 0, debe ser cero (Ec.3.27): 'y coma
resultado de determinar el vector An en la ecuacidn (3.28), se
debe cumplir que la forma cabica (Ec. 3.29) también sea cero ‘en

el punto critico

De la definicidn del potencial quimico, se pueden obtener 1los
elementos de las formas cuadraticas y cdbicas de las Ecs.(3.29) vy
(3.30) en términos de la fugacidad (fi)de los componentes en ia

mezcla como:

(3.31)

(3.32)

De la misma manera, para la forma continua de las Ecs.(3.31) Y
(3.32), es posible incorporar la ecuacién de estado en el calculo
de las fugacidades de las fracciones continuas (y sus derivadas)
dentro del algoritmo de criticalidad para sistemas polidispersos;
teniéndose las siguientes expresiones para el criterio de

estabilidad.
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FIGURA 3.4 PROYECCION PRESION - TEMPERATURA PARA UNA MEZCLA MULTICOMPONENTE

QUE MUESTRA EL LIMITE DE ESTABILIDAD Y LA ENVOLVENTE DE FASES
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Debido a aque en el punto critico ‘de sistemas multicomponentes,
las Ec5.(3.29) vy (3.30) deben valer cero. Heidemann y Khalil
proponen iterar sobre las variables T vy V en forma anidada. Esto
es, basandose en un estimado inicial de Vem ( = 4b), se itera la
temperatura en un ciclo interno hasta que el determinante de la
matriz Q es cero; y de esta forma se busca que la forma cabica
también valga cero. En caso de gue la forma cGbica sea cero a
partir de las variables encontradas del limite de estabilidad
{Det (Q)=0 ), este punto de T y V corresponderan al punto critico
del sistema. La presidn critica se encuentra de manera directa a

partir de la ecuacidn de estadoa.

La Figura 3.4, muestra la localizacién del limite de estabilidad

{0 curva espinodal) para el caso de una mezcla multicomponente.

Este algoritmo se utilizé en el presente trabajo usando
cuadratura generalizada numérica para resolver las ecuaciones
integro-algebraicas mostradas anteriormente vy determinar los
ountos criticos de los sistemas de interés estudiados en este
trabajo.
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3.6 CALCULOS DE EQUILIBRIO A CONDICIONES SUPERCRITICAS
" UTILIZANDO EL METODO DE CUADRATURA DE TERMODI NAMICA
CONTINUA.

Los procesos de extraccidn a condiciones supercriticas son,
tecnologias basadas en el fendmeno retrdgrado de equilibrio de
fases que ocurre a condiciones de temperatura v prasién

superiores a las criticas de la mezcla.

En la extraccidn supercritica de residuos pesados de petréleo, el
fluido supercritico extrae los compuestos ligeros mAs valiosos en
la *a;e vapor, los cuales son separados del disolvente en una
segunda etapa de vaporizacioén instantanea, mediante un incremento
de temperatura o una reduccién de presidn, recuperando al mismo
tiempo al disolvente con una pureza aceptable para ser reciclado

al proceso directamente.

En esta seccidn, se estudia la aplicacidén de la estructura de la
termodinamica continua combinada con una ecuacidén de estado. para
el calculo del equilibrio entre fases multicomponentes en las
condiciones de temperatura v presidn de la regidn retrégrada de
la mezcla, en donde la recuperacidén del disolvente se favorece.

La extraccion de aceite ligero de residuos pesados de petroéleo
con fluidos supercriticos, normalmente es modelada como una
vaporizacion instantanea isotérmica. En  este trabajo estamos
interpsadns en conocer el comportamiento del equilibrio entre

fases liquida y vapor.

En los procesos de extraccion supercritica de fracciones pesadas
del petrdéleo, se especifica una relacién disolvente a aceite
controlada, pero la composicién del aceite estd indefinida va que

es una mezcla compleja.

Si consideramos que el aceite esta constituido por un nuamero
infinito de componentes, entonces la composicidén de la mezcla

compleja puede describirse a través de una funciodn de
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distribucidn rontinin de alguna propiedad :aracterizante.. es
decir, como a una mezcla continua. En  tanto ‘que . la. . porcidén
restante de la mezcla total. el disolvente, se puede considerar
como una fraccidén discreta. En esta forma. la mezcla
disolvente—aceite que se debe separar, la podemos tratar como una

mezcla semicontinua.

La Figura 3.2 muestra esquematicamente una separacidn mediante
una vaporizacidén instantanea para una mezcla semicontinua con un
componente discreto y una fraccidén continua. En  este caso, la
corriente de alimentacidn se encuentra totalmente especificada
conociéndose su composicidn N temperatura v presién
pretendiéndose calcular las composiciones y condiciones de las

corrientes liquida y de vapor de salida.

Las corrientes de alimentacidén y de salida estan relacionadas a
traves de los balances de materia y se supone gque se encuentran

en equilibrio termodinamico.

Definiendo a la fraccion vaporizada < como la relacién de moles
de vapor a moles de alimentacidn; el balance de materia para todo

componente discreta es:

z = ey, + (1 - e X (3.35)

en donde Yo» % ¥ 2z soOn las fracciones mol del componente i en

el vapor, el liquido y la alimentacién, respectivamente.,

Para toda fraccién continua, se plantea un balance modificado por
la introduccidn de una funcidn de distribucion Fﬁl) que describe
a la composicién y par una fraccién molar nj que considera el
contenido de esa fraccidn continua en cada fase, de la siguiente

forma:
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F(r = enYF¥in .+ (1 ~a 'n"‘ Flay - (3.36)

)

En donde -los superindices F,Vv Yo désignan alla élimenta:iéﬂ} at

vapor y al ‘1iguido; respectivamente.

Puesto que las corrientes de salida deben estar en equilibrio, se
debe establecer la igualdad del potencial quimico . de  cada
componente en cada corriente. Teniéndose para cada componente

discreto 1 que
HOO= M (3.37)

y para toda fraccién coeontinua Jj, la igualdad de potenciales

quimicos se establece para todo el intervalo del indice I
L
ITALS S TRl § §) (3.38)

Las Ecs. 3.16 a 3.19 conforman un conjunto de ecuaciones
integro-algebraicas no-lineales. Considerando 1la forma de la
funcidén de distribucidén F(1) seleccionada en este caso., se puede
inferir que nNno es posible resolver las ecuaciones para el calculo
de vaporizaciones instantaneas. analfiticamente. Como se discutid
previamente, 21 procedimiento para resolver las ecuaciones de
vaporizaciones instantaneas de mezclas semicontinuas introduce
integracién numérica, la cual puede realizarse empleando el

método de cuadratura Gaussiana.
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Para el calculo de la.fraceién vaﬁbrizéda',en la v(sebar}a:icn. se

definieron coeficientes de. reparto. de ,_’los;:; cn@pue's_tos‘, del

sistema como: .

Para un componente discreto i

KOIY = ( YRR FM ) (3.40)

3.6.1 METODO DE CUADRATURA EN EL CALCULO DE VAPORIZACIONES
INSTANTANEAS

Para resolver las ecuaciones de la separacidn, se requ.iere del
uso de métodos onuméricos de integracidn; aqul utilizamos el
meétodo de integracion numérica con cuadratura Gaussiana. '
Este es un método que integra una funcidén mediante la suma de un
namero finito de evaluacicnes ponderadas de la funcién en valores
especificados de la variable de integracién. La caracteristica
que distingue a este método es que para cada upo de los puntos
selecciuvnados, los balances de materia y el equilibrio de fases

se satisfacen de manera exacta.

Los puntos de cuadratura v los factores de ponderacién no son
arbitrarios, sino que se determinan a partir de polinomios
artogonales especificos los cuales integran exactamente un
palinomic de grado 2s -t para s puntos de cuadratura. Esto
implica que los s compuestos seleccionados a partir de cuadratura
gaussiana son aproximadamente equivalentes a 2s - 1

pseudocomponentes elegidos eguidistantemente.
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Para una mezcla semicontinua’con’’'n :caﬁnnnenteﬁ discretos y m

fracciones continuas ( o:serigs':hdmoiogas;'). la . condicién de

normalizacidn para la ccrfienteillqu;da es

e L

5 o
E o (10 F,

(I,) = 1 (3.41)

n

Ecuaciones similares son encontradas para las corrientes de vapor
vy de alimentacidén. Los puntos de cuadratura IP v ‘los factores ‘de

ponderacidén “Qn(lr) son los mismos en todas las corrientes.

El criterio de equilibrio de fases se debe satisfacer en cada

punto de cuadratura para cada fraccidn continua en

v =
p Vern o= op Tan (3.42)
Para especificar los puntos de cuadratura vy factores de
ponderacién seleccionamos el tipo de cuadratura gaussiana

(determinado por el rango de la variable I) v el numero de puntos
de cuadratura. Elegimos un método de integracidén semi-infinita,
cuadratura de Gauss-lLaguerre, para el cual ry = 1 < ®. Este
método de integracién trabaja biemn cuando la "cola®” de la funcidn

disminuye exponencialmente.

Para funciones de distribuci®én suaves, se ha encontrado que seis a
diez puntos de cuadratura san suficientes narmalmente para

calculoes de vaporizaciones instantaneas.

La cuadratura generalizada de Gauss-Lagerre, aproxima una
integral semi-infinita de una funcidn f(u) arbitraria, mediante

una suma ponderada.

La formula de cuadratura en n—puntos de una funcién f(u), con una
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(@ oY ge puede expresar como:

funcidn ponderan té u

e

j' f(U il
o T " Pl

en donde w, son las factores ponderantes ‘o factores.peso y U sen
R o ; i
los puntos de cuadratura.

Los puntos de cuadratura son - los ceros de los polinomios

generalizados de Lagerre .B‘a'”

fu)s estos polinomios son
determipados para cualesauiera valores de a'y n, a través de la

siguiente relacion de recursién

E R TTY B (TR P R NS S I i 1T}
n . 1
- tnmlita w0 =222 O (3.43)
en donde: 2P (uy = 1y -‘3‘“"” (W) =.u=-a

Los puntos de cuadratura calculados L estan relacionados a los
valores correspondientes de la variable distribuida I a través de
la transformacién:

u = — (3.45)

Mediante 2] empleo de la relacidén de recursién de la Ec.: . (3.44),
los factores bpeso w, guedan calculados en-cada‘ ‘punto de’’

cuadratura por la siguiente expresién:
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$3.46)

Usando la ébha;ioﬁlqé»norhallzaéién‘qar
alimentacién F(I);'sé'&efine Una“fraccion’ma
punto de cuadratura: : e R

donde 7 es la fraccidn mol total de la porcidn centinua de la
alimentacion v u, es el punto de ‘cuadratura adimensional. el cual
se relaciona con la variable distribuida I a través de la Ec.
(3.45).

Finalmente, con la Ec. (3.47) es posible definir completamente 1la
composicidn, a través de fracciones mol efectivas, de la fraccidn
continua de cualquiera de las corrientes asociadas a una etapa de
vaporizacién instantanea. de una mezcla semicontinua. La
efectividad de las ecuaciones encontradas en esta seccidén se
mostrara en el siguiente capitulo. en donde se realizan calculos

con las mismas.
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CAPITULO 4

EXTRACCION SUPERCRITICA DE FRACCIONES PESADAS DE PETROLEO USANDO
PROPANO Y BIOXIDO DE CARBONO

En este capitulo, se presentan cilculos de equilibrio entre fases
para fracciones pesadas de hidrocarburos. Para este tipo de
mezclas debido al gran numerc de compuestos presentes, resulta
dificil conocer la composicidn en términos de concentraciones
discretas efectivas. Convencionalmente la composicion se ha
considerado caomo concentraciones discretas de un grupo finito,

arbitrario y generalmente grande de pseudocomponentes.

El procedimiento empleado en este trabajo para describir la
composicidn, consiste en considerar que la mezcla contiene un
namero casi infinito de compuestos, los cuales estan
representados a través de una funcidn de distribucidn Gama con el
Peso Molecular como variable independiente, es decir, como una

mezcla centinua.

Las propiedades de equilibrio de la mezcla continua se determinan
con el procedimiento de Termodinamica Continua combinada con la
ecuacién de estado propuesta Ec. (2.16), descrito en la seccidn
anterior. Para el calculo de vaporizaciones se ha empleado el
Método de Cuadratura, con integracién gaussiana, el cual
proporciona soluciones exactas en el balance de materia en los
valores seleccionados de la variable de distribucidén.

Se realizaron cAlculos de vaporizaciones instantaneas para
mezclas de fluidos compuestos por hidrocarburos de una y dos
series homdlogas, prestando una atencidn particular a los
equilibrios entre fases en la regién retrédgrada en donde el

rendimiento en la separacién se favorece.

Los resultados calculados usando el método de cuadratura

. . 8,0,201
son comparados con datos publicados en la literatura D201
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4.1 CALCULOS DE VAPORIZACION INSTANTANEA PARA UNA FRACCION
PESADA.

Con el propdsito de comprobar la validez de aplicaci&n del
procedimiento tratado en este trabajo vy de la Ec. (2.16),
modificada para sistemas semicontinuos en la seccidén 3.4, para el
cAlculo de equilibrio entre fases; se realizaron calculos de
puntos de burbuja, de rocio y vaporizaciones instantaneas para

varios sistemas.

Al aplicar la Teoria de TermodinaAmica Continua acoplada con la
Ec. (2.16), se obtuvieron resultados muy aproximados con aquellos
que sé encontraron al repetir los calculos empleando los métodos
tradicionales en ingenieria Y la ecuacion original de
Peng-Robinson. En esta seccién presgntamos un ejemplo de los

calculos realizados.

Para una mezcla de 14 componentes, se efectud el calculo de 1la
vaporizacién instantanea a 394.4 K y 1.013 bar empleando, en
primer lugar, el formalismo multicomponente discreto para
expresar la composicién de la mezcla, es decir, expresando la
compasicidn en términos de fracciones mol efectivas y utilizando
para el calculo de 1las fugacidades la ecuacién original de

Peng—-Robinson.

Despues de esto, la misma mezcla fue interpretada como una mezcla
se?icpntinua cuya composicidn se aproximo mediante una funcidén de
distribucién continua Gama empleando como variable distribuida el
peso molecular. Con la composicién asi estimada, se procedié a
resolver el equilibrio entre fases utilizando la Ec. (2.16) para
el calculo de las fugacidades de los “pseudocompenentes",

definidos con cuadratura gaussiana.

La caracterizacién de la mezcla ejemplo expresada como fracciones

molares discretas, se muestra en la Tabla 4.1.

Para transformar la composicién de una mezcla discreta expresada

por fracciones mol efectivas a la formulacién de una mezcla



105

Tabla J4{l‘:’Cnmposici6n de la mezcla-—ejemplo  expresada como

fraégiﬁﬁ,mo;ar

Fraccidn mol -
0.50000
0.03710
n- 0.13992
n-Decano 0.14483
n-Undecano 0.09396
n~Dodecano 0.04836
n-Tridecano 0.02147
n-Tetradecano 0.00886
n-Pentadecano 0.00340
n-Hexadecano 0.00124
n-Heptadecana 0.00044
n-Octadecano 0.00015
n-Nonadecano 0.00050
n-Eicosano 0.00020
Total 1.00000

semicontinua expresada por una funcidn estadistica con  sus
parametros propios, se han empleado las siguientes expresiones,
para estimar los términos estadi{sticos que representan a la
distribucién de la parte continua.

L.a media estadistica (u)t‘ﬁe pesos moleculares 1), esta

representada por:
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y la varianza de pesos moleculares (azi‘g, queda expresada caomo:

Lal .
o = Lox (I — p)z
1
= N
en donde x, es la fraccion mol discreta del componente i en la

mezcla.

La distribucidén de la concentracién de los componentes de la
mezcla ejemplo esta representada estadisicamente por una media de
145.0-y una varianza de 398.28. Con lo que los parametros de
distribucién a vy 3 de la Funcién Gama son 3.657 y 10.436,
respectivamente; iniciando la distribucidn de pesos moleculares

desde un valor de 107.11.

En la Figura 4.1 se muestra la composiciéon de la mezcla
alimentada. Para el primer calculo, se tiene la composicién
expresada como barras para los 14 componentes y para el segundo
calculo, en donde se considera una mezcla semicontinua, la
composicidn de la parte continua esta representada por 1la curva
determinada con cuadratura Baussiana.

En la Tabla 4.2 se presentan las composiciones de las corrientes
de alimentacidn, vapor y liguido en equilibrio a 394.4 K y 1.013
bar; 'expresadas como fracciones mol y como puntos de cuadratura.
También se indican las fracciones de vapor obtenidas con ambos

métodos de calculo.

Usando la ecuacidn (2.16) y e]l Método de Cuadratura, la fraccion
de vapor calculada es de 0.064%96, a las condiciones referidas.
Este valor se aproxima en mucho al obtenido con el calcule
efectuado empleando 14 fracciones mol efectivas v la ecuacion de
Peng-Robinson original. La aproximacién de los resultados de
estos cAlculos, muestran la capacidad de la Teoria de
Termodinamica Continua para realizar calculos de equilibrio entre

fases de mezclas de hidrocarburos.
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Tabla 4.2 Resultados comparativos de la vaporizac'ién: ins»tanténéa

de una mezcla caracterizada como discreta vy coma continua.

a) Mezcla discreta Peng — Robinson
Componente . Fraccidén mol
“Alimentacisn Liquido Vapor
n-Heptano 0.50000 0.47371 0.85242
n-Octano 0.03710 0.03736 0.03322
n-Nonano 0.13992 0.14537 0.064563
n-Decano 0.14483 0.15287 0.03434
n-Undecano 0.093%96 0.09997 0.01143
n~Dodecanc 0.04836 0.051466 0.00306
n-Tridecano 0.02167 0.02320 0.00071
n-Tetradecano 0.008846 0.00950 0.00015
n-Pentadecano 0.00340 0.003465 0.00003
n-Hexadecano 0.00124 0.00133 0.00001
n-Heptadecano 0.00044 0.00047 0.,00000
n-Octadecano 0.00015 0.00016& 0.,00000
n-Nonadecano 0.00050 ©0.00054 0.00000
n-Eicosano 0.00020 0.00021 0.00000
Fraccion mol vaporizada : 0.06359
b) Mezcla Semicontinua Ecuacion (2.16)
Componente Fraccidén mol
Alimentacisn Liaquido Vapor
i n-Heptano 0.50000 0.47532 0.85522
a
fFraccién Continua (Parafinica)
. Punto de Cuadratura
(Peso Molecular 1)
119.139 0.07901 ©.08048 0.05785
137.008 0.24484 0.2566% 0.07426
162.981 0.15043 0.16003 0.01233
198.784 0.02474 0.024644 0.00033
247.828 0.00098 0.00104 0.00000
318.987 0.00000 0.00001 0.00000
Fraccidn mol vaporizada : 0.064%4&
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Ademas de resolver de manera eficaz tanto el equilibrio entre
fases como los balances de materia. en los calculos de
vaporizaciones instantaneas, el procedimiento de calculo con
Termodinamica Continua y Cuadratura Gaussiana ofrece varias
ventajas; como son: la capacidad de ejecutar calculos de
equilibrico de mezclas de composicién indefinida interpretando su
composicién a partir de una funcidn de distribucidn estadisticas
la determinacisén matematica de puntos de cuadratura
“pseudocomponentes” a partir de polinomios ortogonales y no de

una seleccidn arbitraria de pseudocompuestos.

LLa ventaja principal sobre otros procedimientos convencionales,
empleados para realizar calculos de vaporizaciones (como el
Método de Pseudocomponentes), es la de requerir menos tiempo en
la ejecucidn de los calculos, para obtener resultados de
vaporizacisn similares a los encontrados con métodos que

realizan cAlculos mas complejos v en mayor tiempo.

En este eijemplo en particular, se consumieron 735 segundos de CPU
para predecir la vaporizacidén cuando se empleo el formulismo
discreto; mientras que, a! emplear el método de Termodinamica .
Continua, utilizando seis puntos de cuadratura, se consumieron

sdlo ? segundos de CPU.
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4.2 EXTRACCION DE COMPONENTES INTERMEDIOS DE FRACCIONES PESADAS
DE HIDROCARBUROS, USANDO BIOXIDO DE CARBONO COMQ DISOLVENTE.

Los calculos de extraccién de companentes intermedios a partir de
fracciones pesadas de hidrocarburos., se hicieron primeramente con
una mezcla semicontinua de 404 mol de CDz y &0% mol de
hidrocarburos, a una presién de 10 bar y 422 K, Los parametros oe
la funcidén de distribucién gamma para la mezcla considerada son

los siguientes:

Peso Molecular Minimao (¢ » ) S50.0
Peso Molecular Promedio ( € ) 100.0
varianza ( o° ) 800.0
Parametro o 3.1
Parametra 3 16.0

En la Tabla 4.3 se muestra la distribucién de la composicion de
la corriente de entrada y del liquido y vapor en eguilibrio. £l
ntmero de puntos de cuadratura utilizados se fue incrementando
hasta que la fraccidén vaporizada resulté constante dentro de
limites aceptables; para mas de cuatro puntos la variacién se
hizd minima. A partir de estos resultados concluimos Aque para
este pistema seis puntos de cuadratura son suficientes - para
mantener la precisién en los calculos efectuados. Los resultados

se muestran en la Figura 4.2 a,.

Como se planted en el capitule anterior, el balance de materia se

satisface en cada punto de cuadratura, esto es:

v v L” IR
nc"r-'(u" ORI PAE SEESE Sl 18 S RS RIS
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4.2 EXTRACCION DE COMPONENTES INTERMEDIOS DE FRACCIONES PESADAS
DE HIDROCARBUROS, USANDOQ BIOXIDO DE CARBONO COMO DISOLVENTE.

Los caiculos de extraccidn de componentes intermedios a partir de
fracciones pesadas de hidrocarburos, se hicieron primeramente con
una mezcla semicontinua de 404 mol de CDz y &0% mopl de
hidrocarburas, a una presién de 10 bar y 422 K. Los parametros oe
la funcidn de distribucién gamma para la mezcla considerada son
los siguientes:

Peso Molecular Minimo ¢ y ) . 50.0
Peso Molecular Promedio ( € ) : 100.0
varianza ( o° ) 800.0
Parametro a 3.1
Parametro 3 . 16.0

En la Tabla 4.3 se muestra la distribucién de la composicién de
la corriente de entrada y del liquido y vapor en equilibrio. El
ndmero de puntos de cuadratura utilizados se fue incrementando
hasta que la fraccidn vaporizada resultd constante dentro de
limites aceptables; para mas de cuatro puntos la variacién se
hizé minima. A partir de estos resultados concluimos Qque para
este pistema seis puntos de cuadratura son suficientes para
mantener la orecisién en los calculos efectuados. Los resultados

se muestran en la Figura 4.2 a.

Como se planted en el capitulo anterior, el balance de materia se

satisface en cada punto de cuadratura, esto es:

F F v v L L
= Fcl) [ S ]
N Fcl) e F(lIr»" 2+ N I 4
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TABLA 4.3 RESULTADOS DEL CALCULO DE VAPORIZACION INSTANTANEA PARA
UNA MEZCLA SEMICONTINUA USANDO EL METODO DE CUADRATURA

COMPOSICION (% MOL)

Punto de Cuadratura ALIMENTACION LIQUIDOD VAPOR
tPeso Molecular 1)
65.017 0.11083 0.06932 0.12850
70.233 0.29837 0.38807 0.26020
128.045 0.16488 0.41126 0.06003
181.018 0.02498 0.08047 0.00136
254.309 0.00092 0.00308 ©0.00000
361.379 0.00000 0.00002 0.00000
F L v
4 Ne ? ( Ng ) 3 N )
TOTAL 0.60000 0.95222 0.4500%9

FUNCION DE DISTRIBUCION F(I)

Punto de Cuadratura ALIMENTACION LIGUIDO VAPOR
(Peso Molecular 1)
65.017 0.0094%9 0.00311 0.01448
90.233 0.01594 0.01387 0.018467
128.045 0.00613 0.00929 0.00288
181.018 0.00067 0.00140 ©.00007
254.309 0.00002 0.00004 ©0.00000
361,379 0.00000 0.00000 0.00000

Los resultados obtenidos en el calculo de la vaporizacidn a 422 K
v 10 bar muestran que, a estas condiciones la recuperacién de
compuestos ligeros es preferencial en la fase vapor, en la cual
ademas se obtiene la mavor cantidad del disolvente (96.4% mol).
En tanto aue los compuestos de mavor peso molecular permanecen en
la fase ligquida. Esto se puede observar en la Figura 4.2-a, en
donde la fase vapor contiene compuestos de peso molerular hasta
aproximadamente de 180. Por otra parte. el liquido abar&a

compuestos de pesoc molecular hasta 250.

] . .
Cotterman v Prausnitz realizaron calculos de vaporizacién para
el mismo sistema utilizando el método de momentos vy una
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modificacién al modelo termodinamico de SRK para mezclas
semicontinuas. Los resultados obtenidos para la vaporizacién se

comparan en la Tabla 4.4 vy en la Figura 4.2 b.

TABLA 4.4 RESULTADOS DEL CALCULO DE VAPORIZACION INSTANTANEA PARA
UNA MEZCLA SEMICONTINUA DE 40% MOL CDz Y 60% MOL HIDROCARBUROS.

FRACCION LIQUIDO VAFOR
VAPORI ZADA
ECUACION t &) xCO MEDIA [VARIANZA Yeo MEDIA [VARIANZA
2 2
P~-R 0.7415 0.04781112.9 | 933.5 ©0.549%9 ) 88.4 ] 393.4
S-R~-K 0.6880 0.0360 |111.B]| 954.0 0.5650| B88.1 | 3&3.0

De las graficas para las fases liguida y vapor de las Figuras 4.2
a y b, se observa gue, la distribucién de campuestos parafinicos
en el liquido v el vapor determinada con el método de cuadratura
es muy semejante a la predicha mediante el método de momentos.
Sin embargo, como se muestra para el método de momentos, éste
presenta cierta incertidumbre en la resolucién del balance de
materia vya que se resuelve de manera aproximada. En la Figura 4.2
b, la zona sombreada indica este error. Por su parte, en el
método de cuadratura. los batances de materia son resueltos de

manera exacta en cada punto de cuadratura
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4.3 EQULIBRIO ENTRE FASES A ALTA PRESION PARA PROCESOS DE
SEPARACION CON FLUIDOS SUPERCRITICOS

El equilibric entre fases a alta presidn es esencial para el
disefio y simulacion de oprocesos de separacién con  fluidos
supercriticos. Un caso es la recuperacioén de componentes valiosos

a partir de residuos pesados del petrdéleo.

FPara ilustrar la aplicacién de la Termodinamica Continua a un
proceso de este tipo, se llevaron a cabo cllculos para determinar
el efecto de las variables de operacidn (temperatura vy presién)
sobre la extraccidn supercritica de una mezcla semicontinua,

constituida por dos series homélogas (parafinas y aromaticos).

En la Figura 4.3 se muestra esquematicamente un proceso de
desasfaltizacién de un residuo pe;ado (semejante al proceso
ROSE), en donde se separan de los asfaltos, compuestos
parafinicos y aromaticos. A continuaciédn se hace una breve
descripcién del proceso y se indica que etapa del mismo es la
considerada en este trabajo para ejemplificar los cAlculos de
equilibrio.

En la primera etapa de)l procesc, el residuo pesado se pone en
contacto con el propanoc en una columna de extraccion multietapa
liquido-liquido. En esta etapa. los asfaltos que son la fraccidn
de peso molecular mas aito en la alimentacidn. se separan por el
fondo de la columna. Esta separacidén es generalmente llevada a
cabo ; temperaturas par abajo de la temperatura critica del
solvente, a presiones moderadas Yy con altas relaciones de
solventesalimentacion.

La corriente de domos que sale de la primera etapa, contiene la
fraccion de la alimentacién con pesos moleculares bBbajos e
intermedios, que vienen a ser las parafinas y aromaticos. La
funcidén de la segunda etapa es separ a estas dos especies. S5i en
esta Gltima etapa se mantiene una presidn demasiade baja © una

temperatura alta. tanto las parafinas como los aromaticos se
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separan del disolvente, pero no una de otra. Por otra parte, si
la presién es muy alta o la temperatura demasiadeo baja, no habria
separacidn significativa de disolvente o© de parafinas de los

aromaticos.

Para evitar tener temperaturas altas en el proceso, es adecuado
operar la segunda etapa en la regidn retrégrada de la mezcla,
donde e) disolvente es supercritico y donde ocurren grandes
cambios en la solubilidad con cambios pequelos en la temperatura
Y/0 presidn. Para llevar a la corriente de domos que sale de 1la
primera etapa bhasta la regidn retrégrada, es necesario someterla
a condiciones supercriticas de presién y temperatura, tales Qque
ocurr; una vaporizacidén instananea con separacién maxima de
parafinas y de aromaticos. La corriente liquida que sale de la
segunda etapa es rica en aromaticos, mientras que la corriente de
vapor cantiene la mayor parte de las parafinas. En la tercera
etapa, la presidn se reduce y las parafinas se separan como un
liquido, mientras que el disolvente se remueve como vapor con una
pureza aceptable para comprimirse y recircularse al proceso

directamente.

Para la corriente de domos del extractor liquido-l{quido de la
primera etapa del proceso, se realizaron calculos para analizar
el compaortamiento entre fases en la regiétn retréograda de la

mezcla (disolvente-parafinas—-aromaticos).

Para ga mezcla de interés suponemas una fraccioén de hidrocarburos
pesados integrada por compuestos parafinicos y aromaticos en
relacidn de 3 a 1, y una compasicién de 907% mol de propana.

La composicién de la alimentacidén esta descrita por la funcidn de
distribucion gama, mediante los siguientes parametros
estadisticos correspondientes a cada una de las dos series

homélogas:
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Parafinas

Peso Molecular Minimo (vr‘)

Peso Molecular Promedio (_ﬁ,ir:
varianza ( o% ) ' S
Parametro o
Parametro 3

Para describir la composicién de cada serie homéloga '’ fueron

suficientes seis puntos de cuadratura.

€l limite de fases (envolvente de faﬁes) liquido y vapor de esta
mezcla (Figura 4.4) fue calculado utilizando las técnicas

i18.89¢ o aluando el 1imite de

descritas en la literatura
estabilidad material (ver seccidn 3.5) y considerando los puntos
calculados sobre el limite de estabilidad como estimado inicial
para el calculo de presiones de rocio y de burbuja.

La literatura™

reporta que este sistema de propanc-parafinas—
aromaticos, presenta una linea critica continua descrita en todo
el intervalo entre los puntos criticos del propano y el de 1la

fraccion pesada al 100%.

Esta Particularidad en el comportamiento critico del sistema nos
permite considerarlo como un sistema del tipo 1 de la
clasificacidén de Scott y Van Konynenuurgmm mencionado en la
seccidn 2.1. E1 hecho de que sistemas de este tipo presenten
miscibilidad total de las fases liquidas en todo el intervalo de
temperatura,. implica que los equilibrios factibles sean

anicamente entre fases llquido y vapor.

La envolvente de fases calculada con la Ec. (2.16) se comparé con
la envalvente determinada por Prausnitz y Dimitrelis con el

modelo de SRK (linea punteada de la Figura 4.5). En la figura se
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aprecia una concordancia en las lineas de presién dé bu?buja
hasta la vecindad con el punto. critico.. La. semejanza " en las
presiones de burbuja obtenidas nos lleva - a " comprobar que las
predicciones de la ecuacidén planteada: (Ec, 2.16). ‘aproximan  las
condiciones de equilibrio con un grado . de confiabilidad
aceptable.

El punto critico predicho con la modificacidn'.a - la ' ecuacién de
Peng-Robinson (Ec. 2.16) se localiza . a presién v  temperatura
menores (63 bar y S0 K) que las detérminadaé con el modelo de
SRK (46 bar v S15 K).

La va;iacién en la determinacidn del punto critico con los dos
modelos, es consecuencia de la capacidad de prediccién de ambos.
Sin embargo, de acuerdo con el estudio de Palenchar. et. a1.® a1
comparar las predicciones en la regién critica de la mezcla con
diferentes ecuaciones cUbicas de estado. el modelo de estado de
P-R tiene mejores predicciones del volumen critico que la
ecuacién de SRK, y por lo tanto, se puede decir que, el punto
critico calculado con la Ec. (2.16) es mas confiable que el

determinado con el modelo de SRK.

Por otra parte, se aprecia en la fFigura 4.5 que las presiones de
rocio determinadas con la Ec. (2.16) se localizan a menores
temperaturas que la calculada con SRK, sin embargo, para
comprobar cual de los dos modelos ajusta mejor las presiones de
'°F1Q seria necesario contar con datos experimentales del sistema

estudiado.

En los procesos de extraccidn supercritica, un aspecto importante
para analisis es conocer la capacidad que puede poseer el
disolvente para extraer compuestos de la mezcla aque ha de ser

separada.

Con el propésito de observar el comportamiento de unpa separacion
con fluido supercritico ante la variacidén en las condiciones de

operacion, se realizaron calculos de equilibrio para la mezcla en
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cuaestién.

En primer lugar, se analizé el efecto de la. presién sobre ‘la
recuperacidn de compuestos parafinicos en la fase .supercritica.
Para esto se calculuaron las vaporizaciones instantaneas de la
mezcla a 520 K para las presiones ce & v 10 atm..

En la Figura 4.6 a-b, se muestran las distribuciones molares para
los compuestos parafinicos y aromAticos ‘en 1a “alimentacién

{especificada) y en las fases liguida y vapor (calculadas}.

Se observa en esta misma figura que los picos de la curva de la
fase Qanor de las dos series muestran que con =21 incremento de la
presién hay un aumento en la capacidad del disolvente. la cual
esta definida como 1a fraccién mol de pesados (parafinas v
aromaticos) en la fase supercritica. Asimismo, la extraccién de
hidrocarburos de peso molecular intermedio parafinas o aromaticos
se ve favorecida; para el caso de & bar la funcidén de
distribuci&n indica que los hidrocarburos extraidos tienen pesos
moleculares hasta de 300, mientras que para el caso de 10 bar se

recuperan hidrocarburos con pesos moleculares hasta de 340,

tas distribuciones molares calculadas para esta mezcla en una
vaporizacién a 520 K y 60 bar se muestran en la Figura 4.7 a-b.
En esta figqura se observa que, entre la s0lubilidad de
fhidrocarburos intermedios en el disolvente, de la fase vapor gue
se.ca}cula con la Ec.(2.16) (figura a) v con el modelo de SRK

(figura b) existe cierta diferencia. Obteniédose una fraccion
vaparizada de 0.B944 con el primer modelo v 0.881 con SRK.

Con el primer modelo se obtiene una distribucidn molar para
parafinas y aromaticos, en la fase vapor, con pesos moleculares
hasta de 300; la cual resulta mAs amplia que la determinada con
SRK que es hasta 280.

En tanto que la capacicdad del disolvente es wuna variable de

disefo importante, resulta de mavyor importancia establecer las
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condiciones de presidén y temperatura a las cuales, se obtiene la
mayor recuperacison tanto de compuestos parafinicos en la fase
vapor como de compuestos aromaticos en la fase liquida, en la
segunda etapa de vaporizacidén del proceso ae extraccién
supercritica. Estas condiciones de operacidén se establecen dentro

de la regién retrégrada del sistema.

Como se menciond en los capitulos anteriores, en un proceso con
disolvente supercritico la solubilidad de las moléculas pesadas
se ve aumentada. No obstante, en un sistema de este tipo, el
cambio en la concentracidén de soluto con respecto a los cambios
en la presion aumenta cuando el sistema se encuentra cerca de la
temperatura critica del disolvente; esta temperatura se encuentra
mAs proxima para aquellos sistemas que contienen excesoc de

disolvente.

Por el contrario, los procesos que operan substancialmente paor
arriba de la temperatura critica del disolvente, requieren
presiones mucho mas altas para alcanzar niveles comparables de

extraccidn.

El aumento en la capacidad de solubilidad del dgisolvente, cerca
de su temperatura critica y por arriba de su presién critica;
tedricamente es debida a que a estas condiciones, el potencial
quimico del soluto cambia muy poco con respecto a los cambios en
la concentracidén del mismo en la fase rica en disolvente.
-

Por otra parte, cuando un sistema tiene una alta relacién
disolvente/pesados su punto critico se aproxima al del disolvente
puro: dando lugar asi a una region retrédgrada mas grande limitada
por intervalos mAs amplios de temperatura v presidn, los cuales
permitiran mantener un mejor control de 1a separacion.

Debido a 1o anterior, para determinar las recuperaciones maximas
de parafinas vy aromaticos en la fase vapor 1 liquida,
respectivamente. es conveniente analizar el comportamiento del

equilibrio entre fases en la region retrédgrada del sistema,
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cuando este mantiene una alta relacién disolvente/pesados.

Para determinar las condicicnes mas convenientes de temperatura y
presién en que se obtenga el rendimiento maximo de . parafinas vy
aromaticos en la segunda etapa de vaporizacidn; se efectuaraon
calculos de equilibrio entre fases para una mezcla con una’
concentracién de 96% mol de propano y 44 mol de la fraccidén

de parafinas vy aromAticos del ejemplo anterior.

En la Figura 4.B se muestra la envolvente de fases para este
sistema, incluyendo curvas de vaporizacién constante y el punto
critico de la mezcla. La regién retrédgrada en este c¢aso ©s mas
ampli; que aquella correspondiente a la mezcla de 90%Z mol de
propana; esto se aprecia en la Figura 4.9, en donde se comparan

las envolventes de fases para ambos sistemas.

En la Figura 4.10 se muestran los rendimientos de parafinas vy
aromAticos en las corrientes de salida para las presiones de 70 y
75 bar. El rendimiento para cada serie homdloga k esta definido

por:

MASA DE k EN LA CORRIENTE DE SALIDA

Rk = MASA DE k KN LA CORRIENTE DE ALIMENTACION

En la parte superior de la figura, se muestran las curvas de
repdipiento de parafinas en el vapar y de aromaticos en el
liquido. Para el caso de 70 bar, el rendimiento de parafinas en
el vapor es la unidad en el punto de roclio de la mezcla vy decrece
cuando se eleva la temperatura dentro de la reagidén
retrégada. A temperaturas mayore@s se observa que el rendimiento
tiende a incrementarse Vv nuevamente llegard a la unidad a
temperaturas muy altas, alcanzandose nuevamente un punto de
rocio.

Por su parte, el rendimiento de aromaticos en el liquido,

incrementa desde cero en el punto de roclo vy lilega hasta un
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maximo. Este rendimiento continuafé'décrec endo “hasta cero cuando

se alcance una temperatura’de rncld‘Mayo ‘a lé'pﬁesién de 70 bar.

A 73 bar el comportamiento derlé recupfa;iﬁn'gs semejante. como

se observa en la misma figura.

En la parte inferior de la Figura 4.10 se muestra la grafica del
producto de rendimientos a 70 y 75 bar. Este producto de
rendimientos es una funcionalidad que estima un valor maximo a la
temperatura y presién a las que se presentan los rendimientos mas

altos en las corrientes de salida.

De acuerdo al analisis del producto de rendimientos de parafinas
en el vapor y aromaticos en el 1liquido, las condiciones de
operacidn para alcanzar maximos rendimientos en la separacién,
son 414 K y 70 bar. A estas condiciones, la Tabla 4.4 muestra las
composiciones de las corrientes de salida vy la fraccion

vaporizada calculadas.

Rendimientos similares se pueden obtener a 75 bar, sélo que a
esta presidn para obtener rendimientos equivalentes, sera
necesario, ademids de mantener una mayor presidn, realizar la
separacién a una temperatura mayor que la correspondiente S 70

bar.

Para la determinacidn de la operacidn de separacién &ptima de
compuestos intermedios en una fraccidn pesada de hidrocarburos;
es conveniente efectuar calculos de rendimiento no sélo con un
tipo de disolvente, sino con varios de estos. Por ejemplo, ademas
del propano, el bidxido de carbono es un disolvente bastante
popular en los procesos de extraccion supercritica. Sin  embargo,
al comparar los rendimientos obtenidos con este disolvente., se ha
observado que si bien mejora la recuperacién en ciertos sistemas,
esta mejora no compensa las altas presiones de operacién que

implican las mezclas con este disolvente.
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CONCLUSTONES

Los calculos de vaporizacion instanténea bpara fracciones
pesadas del petrdleo pueden llevarse a cabo con la
infraestuctura termodinamica presentada. Esta teoria se
sustenta en bases matematicas riguresas, evitando la
seleccidén arbitraria de pseudocomponentes, resolviendo asi
los balances de materia v equilibrio termodinamico
exactamente. Con la ventaja adicional de que el tiempo de
cédlculo es menor que el requerido por el método

convencional de pseudocomponentes.

Se confirm¢é gque las ecuaciones cubicas de estado son
capaces de predecir propiedades termodinamicas de mezclas
de hidrocarburogs con pesos moleculares relativamente altos,
mediante el ajuste de sus parametros. Asimismo., cuando se
realizan calculos cerca del punto critico de la mezcla se
requiere de un buen estimado inicial v de un gran ndmero de
iteraciones para resolver el equilibrio. En este trabajo.
el intervalo de aplicacién de la ecuacidn de estado es para
compuestos parafinicos y aromaticos con pesos moleculares
de 58 a 563 y de 78 a 400, respectivamente.

La metodologia planteada para el calculo de propiedades
termodinamicas, empleando el método de cuadratura para la
integracidn de las funciones de distribucidén molar, también
es efectiva para sistemas de alto peso molecular cuando se

utilizan otros modelos termodinamicos.

En la extraccién supercritica cuando se mantiene una
relacién solvente/alimentacidn alta. se obtiene una regidn

retrégrada mas amplias esto permite una mavor flexibilidad
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para el éjuste de temperatura v presién de la = operacién -

optima.;

De acuerdo con los resultados obtenidos de rendimiento. a

"distintas condiciones de  operacién. .se ‘intuye aque para

ﬁronasitas de una extraccién de alto rendimiento, el
célculo de las condiciones éptimas para la separaciédn. debe
ser bastante preciso, debido a que una ligera variacién en
las condiciones del proceso pueden ocasionar un cambio muy

grande en la calidad o pureza de los productos obtenidos.

Los procesos tecnoldqQicos que en la actualidad se utilizan
en las industrias maduras. tienden a ser revisados con
respecto a las alternativas que ofrecen 1los procesos de
extraccidn supercritica. Analizando entre otros aspectos,
la recuperaciéen facil y eficiente del disolvente de
extraccidn. la pureza de los productos obtenidos,
selectividad., ahorro de enernia vy la posibilidad de
incorporar operaciones a condiciones supercriticas en (el
disefio de nuevos procesos los cuales no son Géctibles con

las operaciones convencionales.

Desde el punto de vista termodinamico, debido a gue el
estudio de los procesos supercriticos es nuevo, a que la
mayvoria de la informacidn es propiedad industrial vy por
tanto no esta disponible v a la dificultad de determinar
propiedades. los modelos existentes reproducen parcialmente
sdlo algunos aspectos cuantitativos del equilibrio entre
fases de mezclas multicomponentes. Esta falta de
informacion dificulta el establecimiento de modelos que
describan satisfactoriamente el equilibrio entre fases.
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Finalmente, cabe destacar que este trabajo contribuye con
un modelo de estado expresado para el tratamiento de
mez2clas continuas y semicontinuas., el cual es una
modificacion al modelo original de Peng-Robinson, vy que es
capaz de generar datos del equilibrio entre fases en la
regién supercritica de diversas mezclas proporcionando
informacién termodinamica necesaria para el analisis
detallade de procesos de extraccién supercritica de
fracciones pesadas de hidrocarburos. en la determinacisn de

las condiciones ¢ntimas de operacidén del mismo.
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APENDICE I

CUADRATURA GENERALIZADA NUMERICA

Una técnica alternativa para evaluar la integral definida de una
funcidén analitica f(x), de la cual sdélo se conocen unos cuantos
valores en gistintos puntos base del intervalo de la variable X
{i = Ouly.e.n) &5 aproximar a al funcidn +(x} mediante una
funcison gix), la cual proporcione una buena aproximacién vy sea
simple para su integracion formal. Se puede establecer que

b
J #exy ox = [otx) dx
a

Las propiedades requeridas por la funcién de aproximacidén gtx)
las puede cubrir un peolinomio de interpclacidén P“(x). los cuales
cominmente producen aproximaciones adecuadas Y presentan
simplicidad para su integracién.

A este procedimiento de aproximacién se le ha llamado Cuadratura
o Cuadratura Mecanica. Debido a la variabilidad con que pueden
ser seleccionados el espaciamiento de los puntos base y de la
localizacién de los mismos., estos métodos de integracién se
pueden clasificar en dos grupos: uno conocido como férmulas de
Eotas de Newton, que emplea valores funcionales en puntos
igualmente espaciados y otro que que son los metodos de férmulas
de Cuadratura Gaussiana. que emplean puntos base can
espaciamiento no-uniforme (puntos de cuadratura) determinados‘pcr
las propiedades de ciertos polinomios ortogonales.
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CUADRATURA GAUSSTANA

€uando wun polinomio de interpolacidén es} Susqituxdo - como
aproximacion de la funcisén f(x), el error;;bﬁﬁl en la.integracién
debera ser despreciable y la integral qefihida' deb la - funcion
> valores de 'la

queda evaluada mediante la suma’ ponderadad

funcidén en los puntos base, esto es: .

J Fex ax "'z“."t f(;_l)” ! ‘ ‘1)

con ui = 142,.0u,y(n+l), para (n+l1) valores de i(xi).

Si 1los valores de x, 0o es??n fijos ni son igualamente
espaciados, existiran (2n+2) parametros indeterminados (“ﬁ v x“
que aparentemente deben bastar para definir a un polinomio de
grado (2n+l), esto implica que se debe hacer una seleccién de los

puntos base para la integracién.

La cuadratura Gaussiana involucra una suma ponderada de los (n+!)
valores funcionales y los valores de %, no son igualmente
espaciados; estos valores son determinados de tal modo Qque la
suma de los (n+1) valores funcionales en la Ec. (1) proporcione
la integral exacta cuando f(x) es un polinomio de grado (2n+l1l}) o

menor.
Sea la funcidén evaluada en la siguiente forma
b b 3
J ftxryax = [P (x) ax + [R (x) dx
n n
a a a

en donde Pn(x) es el polinomio de interpolacidn de grado n . v
Rn(x) es el error para el polinomio de interpolacidén de grado n.

Como los valores de x.no estan igualmente espaciados, la forma
lagrangiana del polinomio interpolante con su teérmino de error,
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la cual permite puntosvbésé arbitrariamente espaciados, se puede

emplear. Esta es

fix) =

donde:

n x = xj
L.‘( x). = n [ ]
i=o X=X

Para simplificar el desarrollo, se hace un cambio en el valor del
intervalo de integracién de iabé a i-1,1¢ mediante una

transformacién de variable.

Considerando que todos los puntos base estin en el intervalo de
integracion y designando a 2 como la nueva variable con un
intervalo de integracien i-1,1¢&

se puede definir una nueva funcién:F(z). de modo que,



140

Con. esta vtransformacf{én( de.

transformar en

en donde

Si a la funcién f(x) en la Ec. (2) se le considera ‘un - polinomio

de grado (2n + 1), entonces

[ELL. LIS P
tn+1)!
n . P
debe ser un polinomio de grado n; ya que I Li(z) F(zi) es, . ‘a. lo
izo .

n L SRR £
suma, un polinomic de grade n y, 1 (2 - zL) es un polinomio ' de
i=o .

grado (n + 1).

Si se considera una funcién
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sdgtiiuye eﬁr'l?'

en donde'ns(i)mésfu

Ec. (4),. se.obtien

[$-2)
o 1 n S ? Y n
J F-(2) . dz .= J > LL(;),F(Z‘) *'J [ n [& zi)] q“(z) dz
-1 % i=0 -1 izo
« o« (&)

Debido a que F(zi) son valares fijos, el operador sumatoria. puede

tomarse desde fuera del signo de integracién.

Si se desprecia el valor de la integral de 1la derecha de la

ecuvacidén anterior, se tiene que

4 n i "
JF (z) 0z = LF(z) |[L(2)dz = | o Flz) 7)
et im0 -e t=o

en donde
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n zj :
w = J r‘[ 8
abelz -

De esta manera. la Ec. (&) es la -forma de integracidén por

cuadratura y la segunda integral de la derecha de la Ec. (6}

4 n
J [ nmt - z‘) ] _q"(z) dz )

-1 i=o

es el término de error para la férmula de integracion por

cuadratura.

El objetivo de este método de integracidn es seleccionar los
valores zi; es decir, los puntos de cuadratura, de tal suerte que
el término de error, mencionado dltimamente, sea nulo. Para
determinar tales valores de Z la propiedad de ortogonalidad de
los polinomiocos de Gauss-Lagerre, por eiemplo, puede ser

utilizada.

Los polinomios de Gauss-Lagerre, Zn(x), son ortogonales sobre el

intervalo | 0, ~® ¢ con respecto a la funcidn ponderante
w (x) = e %, esto es

~o ]

J er oo 2 (x) dx = o, ngm,

n m

o

- 2 g .

J e ironetax = ctn) go. tto)

]

La relacién general de recursion para estos polinomios es

2 (x) = (2n=x=1)"2 " {x) = (n-DF L _(x) (11
n N n-1 "=-2
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La integral semi-infinita de una funcién  f(u) puede evaluarse
empleando los polinomios de Gauss-lLagerre para generar una
formula de cuadratura generalizada que aproxima integrales de la
siguiente forma

0 n
J e?Flz)dz = L u Flz) (13)
(-] izo

Para calcular la integral de la derecha de esta escuacién, podemos
multiplicar ambos lados de la Ec. (5) por el término e
e integrar la expresién, obteniendos

@ n [}
J eF F. (z) dz = EF(z) Je" L (z) dz
L] izo [+
o n
-2
+ J ] [ nr (z z.l)] q“(z) dz (14)
°o i=o . *

La derivacidn de esta férmula de integracion (Ec. 13) conocida
como la Cuadratura de Gﬁuss-l.agerre. parte de la expansidn de los

dos polinomios qn(z) Y Mtz - z,‘). de la Ec. (%), en términos de
izo0

los polinomios de Gauss-Lagerre, los gue estan representadas por
las siguientes expresiones:

n
_‘[]o(z -z,L) = hoto(z) +b‘2‘(z) ..

e« « o+ b XZAz) + b t4 (z) = ¥ b 2X(z) (15
LN n+ty ned . 19 i
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161

Por lo tanto. ‘el ‘ término’ de; (9 puede

reescribirse como:

© n n

vz AR
J e [ L ) > bicit,k(z)}.’j(z),’ t..’?{(z)-B“,—“(z), ],dz =
o =0 j=o . : .

o e w172

Ahora, por la propiedad de ortogonalidad de los polinomios de
tLhgerre, el valor de la integ:al del término de errar de la Ec.

(13), puede hacerse nulo si T[] (2 — z,L) es un multiolo constants
i=o

del polinomio rm‘(z> de Lagerre.

Por la definicién de ortogonalidad de los polinomios de Lagerre
(Ec. 10), todos los terminos de la forma

.
b J e X (z) 2(z)
(Y i i

o
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con 1% j seran cero; v entonces: el término de-error - para la

férmula de cuadraturai de la“ Ec. '(14{; ' pquees:ribirse como:

o0
: J e e (21® dz
+ 13

. e e 018D

Una manera de hacer nula esta expresién es especificar que los

primeros (n+1) de los coeficientes I:v_L (i = 1l,. .,n) son cero.

De esta manera., el coeficiente bm‘de .‘ems(z) es el u¢nico que
queda inespecificado y por lo tanto a partir de la Ec. 15, se

establece la siguiente igualdad:

n

ne=z -z.) = b x (z) (19)
i=o 13 ¥l net
n ned S -
Entonces, si | tz - z_t) es igual a (-1) zm‘(z:. es decir, si

i=o .
bm’es igual a (—1)"", la integral del teérmino de error de la

Eece. (14) sera nula. Con esto, los puntos base z_‘, que seran
utilizados para definir a los (n+l) = m puntos de cuadratura. son
sencillamente, las raices del polinomio .rm‘(z) de lLagerre de

grado (n+l}.

En esta forma, los factores peso correspondientes a estos puntos

de cuadratura. estan dados por los coeficientes de la funcidn

F(z,t) de la Ec. (14), esto es:
) n z -z ®
w = J e nq | ———— |92 = Je‘z 2 (z) dz 20)
13 A T
j=c 2. =2,
o 1 P o



ANEXO IX

DIAGRAMAS DE FLUJO

PARA EL CALCULO DE PUNTOS DE BURBUJA, 'PUNTOS DE ROCIO

Y VAPORIZACIONES INSTANTANEAS

DE MEZCLAS DISCRETAS, CONTINUAS Y SEMICONTINUAS
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PARA CALCULO DE PUNTOS DE BURBUUA, PUNTOS DE ROCIO Y VAPORIZACIONES INSTANTANEAS
DE NIEZCLAS DISCRETAS, CONTINUAS Y SEMICONTINUAS

PROGRAMA PRINCIPAL FRC q'llIF[l.’

NOS; NOONT; NI T; P; JF; 10P; FRAC; F; ITEMAX.

To@:Polw®.
TRINCM ;1= 1, NOS

L ZCON (); TFRAC B ALFA 00;
BETA (0 QAMA 03 1= 1,
HOM (3;1 = MOM 4 1, HOOMP

BUBAUTINA IBOTERM (T,P, X, Y, Z, FR, NDIS ) | SUBALTINA FRCONT ( T, ZZ, AA 88 )

BB =1

EBBKP=1

XMYRX0

1u 1, NCOMP




SLIATS

SUBRUTINA CCPURO (NDIS )

y
- YU R
AC2() = Eﬁm Pcﬂ N

Te ()
Pc ()

B(l)= 00778 *

SM() = m + m w(l)-mﬁw(l)2

I < NDIS St
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SUBRUTINAALFA (NDIS, T)

PN
i

ALF2 = FUNCT (T, d)
NCRA (D) = AC2 L)) * ALF2

d=d+1

FUNCION FUNCT(T, J)

T

TRa —1-
To i)

AF2e1+8N(1-THY
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SUBRUTINA ISOTERM (T, P, X, Y, Z, FR, NDIS)

MIGIAR LA PREIIOH PARA LOB FACTOR ACERTRICO
EM BASE A LA DERMICION DEL
= Poytot? +o)
e ASKHARLED LA PREBION
O VAROR DEL COMPONENTE 8 =

2 3
]
numumma: &
ACUEFIOO ALA LEY DE RAOUCT
A=XRX
Y, =8 X /Py

i
]

SELECOOMADO AGKINA EL
,v‘wawmm
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SUBRUTINA CALCWL. (FR,T,P,X,Y,Z)

Xi = XX}
YimYYl
EX| = EQKI

SUBRUTINA TESTK ( T, P, X Y, NK)
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FUNCION FLASH (FR)

YimYYI
ZI=2Z|

T TRARA S

EVALUAR LA FUNCION DE RACKROR-RICE

71 (FOK 1 -1
AasH=3 X FR%M)

GALCULAR LAS COMPOSIIONER X |, Y | DE LOS
BJMFAEBVAMYMYWXI.W
=ZH{1+ W1+ BOK* W)

Yl - Xi*EOKI

S =EXI

By=XYi

XlwXi/8t

YlaYi/Sy
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D LA FASE YWAOR Y NORMALIZAR YY)
Yo BOK X
3 = XYY,
Y=YV, 8

CALCULAN LA COMPOMICION YY) DE LOS COMPONENTED CALOULAR LA COMPOSICION 0 (DE LOS QOMPONENTES

DE LA FASE LIGUIDA ¥ NOPMALIZAR XX}
n.-l\'&m,
B8 p= XX )
XX =% 8

D LA FASIE LIGUADA Y NORMALLZAR XX|
X = VY
n.':mﬁ"

XX X B
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SUBRUTINA TESTK (T, P, X, Y, INN)

{ SUBRUTINA ECPRV (T, P, Y, X)

5

HACER LA DIFERENCIA DE LAS
CONSTANTES DE EQUILIBRIO

DF | = EX |- EQKI




154

SUBRUTINAECPRV (T, P, Y, X)

I SUBRUTINA MEZCLA (T, P.X) ]

| SUBRUTINA 2ETA (21, COR. WASE. ER) |

FUNCION PH (1, 2L)
[ v~z ] CALCULO PARA LA FASE YAPOR
{ SRRUTMAMEXIA (T, P, Y) ]

[ SUBRUTINA ZETA { 2V, COFL, IFABE, ER) [

- g

K1 = X OF )
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SUBRUTINA MEZCLA (T, P, X)

BO-BOPIT
A0 =ACAQ*F T

NOn=A2M*A2LA*{1-K1 0N

BN =IXM*BI({
A= EX 0 XA LD

FUNCION PHi (1,Z)

A

. 1, NCOMP

| =1, NCOMP
J = 1, NOOWF

1w 1, NOOME
J = t, NOOMP

88CSc
wnnn
NITE
cC §

u
FACT1 =-10G Z- BM)
FACT2=2.1
FACTS =B () /BM

FACTS = LOG (FACT4) / US
FACTS = DADX (I} / AM - FACT3
FACT7 = AM /BM
FACTS = FACT2 * FACT3

PH = FACT

‘ FACTA = {Z + BM* U2)/ (Z + BM*Ut)

FACTB = -FACT7 * FACT6 * FACTS
FACT = FACTS + FACT1 + FACTB

FRESUELVE PARA LOS VALORES -
OE LA FUGACIDAD A PARTIR OE
LA ECUACION DE ESTADD DE
PENG - ROBINSON.
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SUBRUTINA PRCONT (T, ZZ, AA, BB)

OE B8TADO
A, A01, AQ2, AT0, Af1,
A12,B0Y Bt




SUBRUTINAPRCONT (T, ZZ, AA, BB )

!
PM () =(X () *8) + GAM
A0 =AD(T)
A=A
A2 =A2(T)
AB=A3(T)
AA () =A0 + AL *PM(J) + A2*PM ) + A3+ PM {J)
86 (/) =80+ B1 *PM{)

[ J=d+1 ]

157
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SUBRUTINA PQUAD (NN, X, A, ALF, B, C, EPS,CSX, CSA, TSX, TSA)

+02o-1
1+24NN + 1.8§r-1

<0
XT =

]
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SUBRUTINA LGRECR (PN, DPN, PN1, X, NN, ALF, B, C)

ENTRADA

J=2+NN

o

= (X-B(J)) *P-C) *P1
(X-B() ~DP + P-C() * DPY

P=Q
DPN = DP

PNt =P1
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SUBRUTINA LGROOT ( X, NN, ALF, DPN, PN1, B, C, EPS)

TER = [TER + 1

| suesumma Larech (P, DP PN1,X, NN, ALF,B,C) |
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