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Resumen

Los sistemas acuosos con hidrocarburos se producen con frecuencia en
operaciones industriales, especialmente en las de refinacibn de petroleo,
gasificacion de carbon, y procesos similares de combustibles fésiles. Para el disefio
de los pasos del proceso, es importante estimar las composiciones de las fases
coexistentes en equilibrio. Por lo tanto, es deseable poseer un modelo
termodinamico molecular para la prediccion de estas solubilidades con parametros

que se puedan calcular a partir de un minimo de datos experimentales.

Si bien algunos autores han presentado propuestas para el calculo de las
solubilidades mutuas a partir de ecuaciones de estado, normalmente encuentran
problemas para la determinacién de la solubilidad del hidrocarburo en agua. La
hidratacion hidrofébica, especialmente a bajas temperaturas, hace que los modelos

normalmente no representen bien los datos experimentales.

En este trabajo, mediante el uso de la ecuacion de estado CTS [1], se calculd la
solubilidad mutua de sistemas alcanos-agua utilizando las tipicas reglas de
mezclado de van der Waals (vdW) y la desarrollada por Michel et. al [2] (MHP). Esta
Gltima fue necesaria para la correlacion de la solubilidad del alcano en agua ya que
la regla vdW no fue capaz de reproducir los datos experimentalmente obtenidos. La
propuesta de este trabajo es justamente probar la regla de mezclado MHP en

conjunto con la ecuacion CTS.

Los resultados obtenidos fueron comparados con el modelo de solucion NRTL [3]
para contrastar ventajas y desventajas de emplear un enfoque con ecuaciones de
estado y con modelos de solucién. Los resultados demuestran que, con un mismo
namero de parametros ajustables (3 parametros), la ecuacion CTS con la regla
MHP, correlaciona los datos experimentales de una mejor manera, lo que la
convierte en una alternativa interesante para la simulacién de procesos en sistemas

gue contengan agua-hidrocarburos.



Objetivos

e Correlacionar datos experimentales del equilibrio liquido-liquido (ELL) para
solubilidades mutuas alcano-agua usando la ecuacion Cubic-Two-State (CTS).

e Probar una regla de mezclado que permita que la ecuacion CTS correlacione
los datos experimentales de la solubilidad de dichos hidrocarburos en el agua.

e Obtener los parametros de interaccién binaria de las mezclas mediante la

regresion de los datos experimentales.

Hipotesis

La ecuacion de estado CTS, por sus fundamentos fisicos, es capaz de representar
las no idealidades presentes en los sistemas compuestos por hidrocarburos-agua
con desviaciones que pueden ser corregidas a partir de reglas de combinacion y

mezclado adecuadas.
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1 Introduccidon

Los compuestos organicos volatiles son normalmente parcialmente solubles en
agua. Debido a consideraciones medioambientales y reglamentos, estos
compuestos deben ser retirados de las aguas subterraneas, aguas superficiales y
las aguas residuales. Estos compuestos pueden estar presentes en agua como
consecuencia de la actividad industrial, agricola y comercial. Desde un punto de
vista practico, es necesario el conocimiento de las solubilidades de estos
compuestos en agua para evaluar el impacto de los derrames de petréleo, por
ejemplo, ya que los hidrocarburos son los principales constituyentes del petréleo
crudo y sus derivados. Asimismo, datos de las solubilidades de agua en
hidrocarburos son Uutiles en dicha evaluacion de la cantidad de agua disuelta en

petrdleo y en los hidrocarburos en general.

Asi, poseer un modelo fiable para el calculo de la solubilidad de hidrocarburos en
agua es de fundamental importancia para la simulacion y disefio de los procesos de
tratamientos de aguas como es el caso del proceso de desorcién, bien como de los
procesos de remocién de agua de corrientes de hidrocarburos.

Las solubilidades mutuas de hidrocarburos liquidos y agua son muy bajas,
generalmente en el orden de los partes por millébn en peso. Sin embargo, los
hidrocarburos no son completamente insolubles y estas pequefias cantidades
disueltas son de gran importancia y de interés en procesos quimicos.

El célculo de dichas solubilidades a diferentes temperaturas sera util para la
comprension tedrica de dichos sistemas. La solubilidad de los hidrocarburos en
agua se ha modelado a través de las constantes de Henry [4], mientras que la
solubilidad del agua en los hidrocarburos se ha correlacionado con modelos de
solucion [5]. Este dltimo modelo es normalmente empleado en los programas

comerciales de simulacion de procesos.



1.1 Problemas para modelar solubilidades de Hidrocarburos en agua

1.1.1 Estructura del agua liquida

El agua tiene una estructura molecular simple. El elevado momento dipolar del agua
y su facilidad para formar puentes de hidrégeno hacen que el agua sea un excelente
disolvente. Una molécula o i6n es soluble en agua si puede interaccionar con las
moléculas de la misma mediante puentes de hidrégeno o interacciones del tipo ion-
dipolo. El agua es una molécula "polar”; es decir, existe en ella una distribucion
irregular de la densidad electrénica. Por esta razon, el agua posee una carga parcial
negativa (6°) cerca del atomo de oxigeno y una carga parcial positiva (d*) cerca de
los &tomos de hidrogeno. Una atraccion electrostética entre la carga parcial positiva
cercana a los atomos de hidrégeno y la carga parcial negativa cercana al oxigeno

da lugar a un enlace por puente de hidrégeno.

1.1.2 Efecto hidrofébico

Comunmente se dice que una sustancia es hidrofébica cuando es poco miscible con
el agua o cuando sus interacciones con una molécula de agua son débiles. Desde
el punto de vista quimico, las moléculas de la sustancia hidrofébica no son capaces
de interactuar con las moléculas de agua a través de puentes de hidrégeno o

mediante interacciones ion-dipolo.

El efecto que se produce es principalmente un efecto entrépico que se presenta
comunmente en la naturaleza a consecuencia de grandes fuerzas atractivas
(enlaces de hidrégeno) entre las moléculas de H20 en fase liquida muy
estructurada. Estas fuerzas atractivas desaparecen o se distorsionan al disolverse
un soluto en agua. Y tras la solubilizacion del soluto hidrofébico, los enlaces de
hidrégeno en el agua no se rompen sino que se mantienen de una forma
distorsionada en donde las moléculas de agua se reorientan y participan en la
formacion de enlaces de hidrégeno; entonces se alcanza un grado de ordenacion
mayor que la del agua liquida pura y esto produce la disminucion de entropia. Es
decir, la disminucion de entropia, y no de entalpia es la que origina una variacion en

la energia de Gibbs desfavoreciendo la solubilizacion de solutos no polares en agua.



Uno de los ejemplos mas frecuentes de sustancias hidrofobicas son los
hidrocarburos. Los hidrocarburos tienen una solubilidad muy baja porque las
moléculas del agua tienden a interactuar con ellas mismas en vez de hacerlo con
las moléculas de la sustancia no polar, por ello se disuelven muy poco en agua, es
decir, tienen una energia de Gibbs de solubilizacion muy desfavorable, cuya

contribucion importante es la entrépica.

Al quedar excluidas, estas moléculas tienden a reunirse entre si. El fenomeno de
exclusion de las sustancias no polares por el agua se llama efecto hidrofébico (hydor
= agua y phébos = temor), por lo cual se dice que las moléculas no polares son
hidrofobicas.

Al hidratar solutos hidrofébicos las moléculas de agua pasan a estar unidas por
enlaces de hidrégeno y sin estructura fija, formando pentadgonos y hexagonos que

‘encierran” en una especie de “jaula” los dominios y estructuras mas apolares.

Esta nueva conformacion que toman las moléculas de agua se conoce como
clatrato; sustancia quimica formada por una red de un determinado tipo de molécula,
que atrapan y retiene a un segundo tipo diferente de molécula. Es por eso que
cuando intentamos mezclar ciclohexano con agua, por ejemplo, el agua “expulsa”
al ciclohexano de su interior. A pesar de que las moléculas del hidrocarburo se unen
entre si por fuerzas de dispersion, la contribucién de estas interacciones a la energia
del efecto hidrofébico es muy baja. Por lo tanto es dificil de representarse
macroscopicamente dicho fenbmeno con una ecuacion de estado. Uno de los
objetivos de este trabajo es intentar, justamente, encontrar una forma funcional de
una ecuacion de estado que contemple la formacién de estas estructuras del agua

alrededor de un soluto hidrofébico.

La tabla 1 muestra que la entropia estandar de solubilizacion es muy negativa
debido a la reorientacion de las moléculas de agua entorno de las de hidrocarburos.
Es decir, la baja solubilidad de estos compuestos, no se debe a una entalpia de
disolucion grande o positiva, sino a la disminucion de la entropia causada por el

efecto antes mencionado; efecto hidrofébico.



Tabla 1. Cambios de la energia Gibbs (Ag°), entalpia (Ah°) y entropia TAs®, molares
estandar expresadas en KJ/mol para la trasferencia de hidrocarburos de la fase
liguida pura a agua a 25°C [6]

Hidrocarburo Ag°(kJ.mol?t)  Ah° (kJ.moll) TAs° (kJ.mol?)
Etano 16.3 -10.5 -26.8
Propano 29.5 -7.1 -27.6
n-Butano 24.7 -3.3 -28.0
n-Hexano 32.4 0 -32.4
Benceno 19.2 +2.1 -17.1
Tolueno 22.6 +1.7 -20.9

1.2 Procesos Industriales

Los compuestos organicos volatiles son parcialmente solubles en agua y debido a
consideraciones medioambientales y reglamentos, deben ser retirados de las aguas
subterrdneas, aguas superficiales, y las aguas residuales. Estos compuestos

pueden estar presentes debido a la actividad industrial, agricola y comercial.

El proceso de desorcion puede ser utilizado para el tratamiento de aguas residuales
industriales particularmente donde el contaminante organico puede ser recuperado

para su reutilizacion o concentrado para la destruccién mas eficiente.

Ejemplos de ello son la recuperacion del disolvente a partir de una corriente de
rafinado acuosa para el reciclaje a un proceso de extraccién, la separacion de
metanol, trementina, compuestos fendlicos y compuestos organicos de azufre de
las aguas residuales de las fabricas de papel y la eliminacion de materiales de alto

punto de ebullicién tales como pesticidas, etc [7].

Una de las formas de remover pequefias cantidades de un soluto de un disolvente
es el proceso de desorcidon que se describe a continuacion. Este proceso es
esencialmente una destilacion, como se mencion0 anteriormente, puede ser
utilizado para remover VOCs (alcanos, por ejemplo) del agua o corrientes de
residuos acuosos. Incluso, también puede ser empleado para remover pequefias

cantidades de agua de compuestos organicos, como por ejemplo, la remocion de



agua de una corriente de dicloroetano que alimenta un reactor de pirdlisis para la

produccion de cloruro de vinilo.

El proceso se lleva a cabo en una torre de destilacion fraccionada sin rectificacion
(ver figura 1). La corriente de entrada con desechos acuosos (o disolvente
contaminado por agua) es alimentada por el domo de la torre. La corriente de domo
contiene una mezcla de vapores organicos y de vapor de agua que son mandados
a un intercambiador de calor para ser condensados y colectados en un tanque
separador/decantador. Las fases organica y acuosa son separadas por gravedad.
Tipicamente no hay reboiler (aungque en algunos casos si), en su lugar es inyectado

vapor directamente por el fondo de la torre.

La fase acuosa saturada con los contaminantes organicos puede ser combinada
con la alimentacién y devuelta a la parte superior del separador. La fase organica

puede recuperarse para su reutilizacion como disolvente o combustible.

En el caso de un contaminante organico completamente miscible en agua, no habra

separacion de fases.

Cualquier simulacién de un proceso requiere disponer del valor de las propiedades
fisicoquimicas y termodinamicas de las mezclas de compuestos que circulan, o han
de circular, entre los distintos equipos de la planta, en todas las condiciones de
composicién, presion y temperatura que puedan llegarse a verificar en la operacion
de la misma. Por eso es de suma importancia contar con modelos termodinamicos
que permitan el calculo de equilibrios de fases como el equilibrio liquido-liquido o el

equilibrio liquido-vapor para una caracterizacion adecuada de dichas soluciones.

La adecuada seleccion de estos modelos sera crucial para un calculo preciso de los

equipos y de las corrientes de la planta que se desea simular.
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Figura 1. Configuracion tipica de una unidad de tratamiento de aguas residuales con

desorcién a vapor.
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2 Fundamentos teoéricos

2.1 Termodinadmica del equilibrio de fases

La termodinamica de equilibrio de fases trata de establecer las relaciones entre las
distintas propiedades (particularmente, temperatura, presion y composicion) que se
cumplen cuando dos o mas fases alcanzan el estado de equilibrio. El equilibrio es
un estado en el cual no ocurren cambios con respecto al tiempo y a la posicion de
las propiedades macroscépicas en las fases homogéneas de un sistema. Por lo
tanto, se trata de establecer relaciones cuantitativas entre las variables que
describen el estado de equilibrio de dos o mas fases homogéneas que puedan

intercambiar libremente materia y energia.

Se entiende por fase homogénea en equilibrio a aquella region del espacio donde
las propiedades intensivas tienen el mismo valor en cualquier punto de existencia
de la fase. Propiedades intensivas son aquellas que son independientes de la masa,
tamafio o forma de la fase; tales como: temperatura, densidad, presion y

composicion.

El nimero de variables intensivas que se deben especificar, para fijar el estado de
equilibrio, viene dado por la regla de las fases de Gibbs. A falta de reacciones

quimicas, la regla de las fases viene dada por la siguiente expresion:
F=m+2-n (1)

donde F es el nUmero de propiedades intensivas independientes, m el nimero de
componentes y © el nUmero de fases. Un sistema en equilibrio donde solo se realiza

trabajo del tipo pV se caracteriza por el equilibrio interno respecto a tres procesos:

e Transferencia de calor entre dos partes cualesquiera de un sistema.
e Cambios de volumen (transferencia de trabajo).
e Transferencia de masa de cualquier componente del sistema a través de las

partes que lo componen.

12



Los potenciales que gobiernan los dos primeros procesos son la temperatura y la
presion, respectivamente. Mientras que el potencial que rige el tercer proceso fue el
denominado por Gibbs potencial quimico.

A partir de las relaciones fundamentales de la termodindmica es posible determinar
la composicion de dos o mas fases en equilibrio. En el caso particular del equilibrio

entre dos fases, las condiciones que deben satisfacerse son:

e Condicion de equilibrio térmico
T*=T"F 2

e Condicion de equilibrio mecénico
p*=p’ 3)

e Condicion de equilibrio material

~ ~

fe=£f (4)

donde T es la temperatura, p la presion, los superindices representan las fases en
equilibrio y i es una substancia presente en el sistema. Notese que la ecuacion 4
estd escrita en términos de fugacidades y se debe escribir una para cada
componente presente en el sistema. Es decir, las sustancias presentes en un
sistema en equilibrio tendran fugacidades iguales en todas las fases que componen

el sistema.

Antes de pasar a los métodos de solucion de este sistema de ecuaciones, es
importante relacionar el potencial quimico con fugacidades. Esta relacion, propuesta

por Lewis, esta dada por:

i (T,p,x):pl?(T)+RT|nﬁ%To’(—$’)x) (5)

donde p es el potencial quimico, f la fugacidad, el circunflejo enfatiza que son
mezclas, el superindice 0 indica una determinada referencia con presion y

composicion arbitrarias. Ademas, para cumplir con la condicion exacta del potencial

13



quimico de substancias en gas ideal, Lewis agregd una condicion limite para la

fugacidad:

~

. f

lim——=1 (6)

PO X P
lo que implica que las fugacidades de substancias en fase gas ideal son iguales a
sus presiones parciales. La ecuaciones 5y 6 permiten la derivacion de expresiones
para relacionar las fugacidades a variables medibles como son temperatura, presion

y composicion, a partir de las ecuaciones fundamentales de la termodinamica.

El punto clave para la solucion de las ecuaciones 2-4 es poder escribir las
fugacidades como funciones de las variables independientes T, p y x. Existen dos
enfoques posibles para esta representacion a decir: (i) a partir de ecuaciones de
estado y (ii) a partir de modelos de solucion. En el primer enfoque, las ecuaciones
de estado son empleadas para medir desviaciones del comportamiento de gas ideal.
En el segundo, los modelos de solucién producen expresiones para la desviacion
del comportamiento de soluciones ideales. A seguir se presentan las expresiones

principales para el célculo de fugacidades con ambos enfoques.

2.1.1 Fugacidades a partir de ecuaciones de estado

La desviacion de la fugacidad del comportamiento de gas ideal es medido a través

del coeficiente de fugacidad, definido como:

D =

N 7)
Xip

Entonces, rescribiendo la ecuaciéon 4 en términos de coeficientes de fugacidad:
X P =X/ (8)

donde x; representa la fraccion molar del componente iy @, es el coeficiente de

fugacidad de la substancia i y los superindices hacen referencia a dos fases en

equilibrio. El calculo de los coeficientes de fugacidad se puede realizar a partir de

14



ecuaciones de estado de la forma p=p(T,v,x). Para la obtencién de la relacion del
coeficiente de fugacidad con la ecuacion de estado se parte de la relacion de

Maxwell:

o) _ [P
(av jT,N - (aNi lv,N.ﬂ ©

A partir de la definicion de la fugacidad (ecuacion 5), del coeficiente de fugacidad
(ecuacion 7) y de la condicion limite expresada en la ecuacion 6, se puede
demostrar [8] que el coeficiente de fugacidad de una especie en una mezcla esta

relacionado con una ecuacién de estado por la expresion:

\Y

nd = [|L-L1[® V —Inz (10)
V RT(aN ),

j#i

8

donde z es la compresibilidad definida por:

z= % (11)

Para una substancia pura, la ecuacion 10 se escribe como:

(2 Wy iz (o
Ind)i_J(v RT}N Inz+(z-1) (12)

0

De esta manera en el calculo del equilibrio de fases es conveniente relacionar las
propiedades termodindmicas, en este caso la fugacidad, con datos volumétricos que
suelen expresarse mediante ecuaciones de estado. Las ecuaciones de estado
pueden utilizar la temperatura y el volumen como variables independientes vy, por
tanto, disponer de ecuaciones para las propiedades termodinamicas en funcion de

T y v tiene una importancia practica.

Si se dispone de una ecuacion de estado explicita en presién, la secuencia para el

calculo de las fugacidades de especies en solucion es la siguiente:
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e Dados T, p Y X, calcular las compresibilidades (o, lo que es equivalente, los
volimenes molares) resolviendo la ecuacion de estado;
e Con las compresibilidades o volumenes molares, calcular los coeficientes de

fugacidad.

En este trabajo se utilizard la ecuacion de estado CTS, que se describira

posteriormente.

2.1.2 Fugacidades a partir de modelos de solucién

Otra forma de calcular fugacidades en fase liquida es a través de modelos de
solucion de donde se obtienen energias de Gibbs de exceso. A través de este
enfoque se obtiene desviaciones del comportamiento de una solucién ideal por

medio de las funciones de exceso.

Una disolucion ideal liquida es aquella en que la fugacidad de cualquier
componente, a temperatura y presion constantes, es proporcional a alguna forma
medible de su concentracion, por lo regular a la fraccibn molar. Las mezclas de
fluidos reales no forman disoluciones ideales, aunque algunas mezclas de liquidos
similares presentan a menudo un comportamiento proximo al ideal como por

ejemplo mezclas benzeno-tolueno, hexanol-heptanol, entre otras.

En el caso de la fugacidad, los coeficientes de actividad dan una medida cuantitativa
del alejamiento con respecto al comportamiento ideal. Por definicion, los

coeficientes de actividad estan dados por:

~

f
R 13
Yi = g0 (13)

donde Y;es el coeficiente de actividad de la especie i en solucion. A una
composicién dada, el coeficiente de actividad depende del estado de referencia
elegido y el valor numérico de Y, no tiene significado si no se especifica este estado

de referencia. Valores unitarios del coeficiente de actividad en todo intervalo de
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concentraciones indican una solucion ideal. Entonces, rescribiendo la ecuaciéon 4 en

términos de coeficientes de actividad:
X7 =Xy (14)

De la misma forma que los coeficientes de fugacidad se pueden generar a partir de
las ecuaciones de estado, se puede demostrar [8] que los coeficientes de actividad

se pueden determinar a partir de la energia de Gibbs de exceso (GE = G — Gsolideal):

E
Iny, =| 22 (15)
oN,RT ).

N

BEd

En este trabajo utilizaremos el modelo NRTL [3] en la representacion de datos de
equilibrio liquido-liquido y tener una base para poder juzgar el desempefio de la
ecuacion de estado propuesta. Las expresiones para el calculo de los coeficientes

de actividad con este modelo, para mezclas de dos componentes, estan dadas por

[3]:

2
X, +X,G,, (x2 + lelz)
G i G

Iny, = X12 le[ 12 J + 21921 > a7)

X, + XlGlZ (Xl + Xszl)
donde:
Tip = gflz- Toy = Igfli (18)
G, =exp(-oty,) G,, =exp(-ar,,) (19)

Este modelo, para una mezcla binaria, tiene tres parametros ajustables, o, gi12 y gz1.
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2.1.3 Equilibrio Liquido-Liquido (ELL)

El equilibrio liquido-liqguido se presenta cuando dos o mas componentes se
distribuyen en dos fases liquidas parcialmente miscibles en contacto. La
composicion y la temperatura son normalmente las variables importantes, ya que el
efecto de la presion en las propiedades de los liquidos es pequefio. A este fenémeno
se aprovecha en un proceso de separacion alternativo a la destilacion o
vaporizacion, llamado extraccién. El equilibrio liquido-liquido resulta importante para
operaciones industriales como por ejemplo la extraccion de un solvente o la

separacion de mezclas homogéneas.

Cuando dos liquidos se mezclan en diferentes proporciones a ciertas condiciones
de temperatura y presibn y se producen dos fases liquidas de diferente
concentracion que estan en equilibrio termodindmico entonces se tiene dicho

fenébmeno, el del ELL.

La descripcion termodinamica de ELL, como todo equilibrio de fases, tiene como
base las igualdades expresadas en las ecuaciones 2 a 4, es decir, de T, p y de la
fugacidad para cada especie quimica en ambas fases. De esta manera, el criterio
de ELL en un sistema de 2 componentes con T y p especificas, expresadas con los

enfoques descritos anteriormente, se muestran a continuacion:

X' (T,p,x) = xPD} (T, p,x) 20)
X33 (T, p,x) = x5} (T, p,x)

0:

{Xi"Yi‘ (T.p.x) =x77 (T.p.X) -
X375 (T, p.x) = X575 (T, p.x

Los coeficientes de fugacidad y actividad se derivan de la ecuacion de estado o de
un modelo de solucion, en este trabajo la ecuacion CTS o NRTL. Nétese que ambos
sistemas de ecuaciones 20y 21 poseen 4 incognitas, T, p, x1* y x1? (la fraccién molar

del componente 2 se puede determinar a partir de la del componente 1). Asi el

18



problema tiene dos grados de libertad. En este trabajo el interés esta en la
determinacion de la composicibn de ambas fases liquidas, fase acuosa y fase

organica. Asi, dados T y p, se pueden determinar estas composiciones.

2.2 Ecuaciones de estado

El estado termodinamico de un sistema queda definido cuando se fijan la
temperatura, la presién y la composicion. Estas tres propiedades se relacionan
mediante las ecuaciones de estado. Una adecuada ecuacion de estado es util para
el calculo de diversas propiedades termodinamicas, como por ejemplo las
condiciones de burbuja y rocio, densidades de sustancias puras y mezclas, etc.
Ademas, la utilizacion de ecuaciones adecuadas permite determinar la solubilidad

de sustancias en diferentes disolventes.

Existen un gran numero de ecuaciones de estado siendo las ecuaciones cubicas las
mas usadas en ingenieria debido a su simplicidad en los céalculos de propiedades.
Estas ecuaciones son capaces de representar tanto el estado liquido como el vapor.
La primera ecuacion capaz de hacerlo fue formulada por van der Waals en 1873
basada en la suposicion de moléculas esféricas con fuerzas atractivas y repulsivas

dependientes de la distancia entre las moléculas:
RT a
P=—"T"=7 (22)
v-b v
donde T es la temperatura, v es el volumen molar, p es la presion y R es la constante
de los gases. ay b son los dos parametros de la ecuacion, descritos a continuacion.

Esta ecuacidn es la suma de dos términos, un término que representa las fuerzas
de repulsiéon con un parametro b que es el co-volumen relacionado al volumen
ocupado por las moléculas; un término de atraccion donde el parametro a es una
medida de las fuerzas atractivas entre las moléculas. Los parametros a 'y b pueden

ser obtenidos a partir de las propiedades criticas del fluido.

A partir de la ecuacion de van der Waals se han formulado un gran namero de

ecuaciones mas precisas. El desarrollo moderno de estas ecuaciones cubicas de
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estado, comenzo con la publicacion del trabajo de Redlich y Kwong (RK) [9] en el
afo de 1949. La ecuacion de estado RK se basa en el modelo propuesto por vdW,
replantea las expresiones que predicen los efectos atractivos en el seno de un fluido,
y propone nueva expresion que represente dicho efecto de manera mas precisa.

Esta ecuacion afiade un término dependiente de la temperatura:

D= RT a (23)
v-b T%v(v+b)
Para sustancias puras, los parametros a y b se expresan como:
2
ao 0.4274|;8.R2‘I'C b 0.086|C()54.RTC (24)

Estos valores provienen de la condicion de inflexion en el punto critico. T¢ es la

temperatura critica y pc es la presion critica.

Una forma de predecir con mejor exactitud las propiedades de saturacion de
substancias no polares puras, Soave [10] sugiere reemplazar el término a/T%% con
un término general a(T) que tenga en cuenta una mejor dependencia con
temperatura, ya que se observa que moléculas distintas tendran un comportamiento
diferente en funcion de la temperatura. La ecuacién de Redlich-Kwong modificada

por Soave (SRK), toma la forma:

D= RT a(m)

“v-b v(v+h) (25)

Los valores de a y b a la temperatura critica se evalian también a partir de la
condicion de inflexion en el punto critico. Ademas, Soave propone una forma para

la variacion del parametro a con la temperatura:

2
a(T,) =a, =0.42748 RT, (26)
Pe
b =0.08664 27)
P

C

20



2

al)=a,|1+ cl(l—_l-l__—jz (28)

c

Originalmente, Soave correlaciona los valores de ci1 para substancias no polares

con el factor acéntrico:
c, =0.480+1.574w —0.176w” (29)

En este trabajo, como se vera posteriormente, se empleara esta forma para la
dependencia de a con respecto a la temperatura dada por la ecuacion 28. En el

caso de substancias que se auto-asocian el valor de c1 valor sera una constante.

Debido a que el factor de compresibilidad de la ecuacion SRK presenta un valor
demasiado alto (zc = 0.333), Peng y Robinson (PR) [11] proponen una dependencia

del volumen dada por la siguiente ecuacion:

_RT a()
“v-b [v(v+b)+b(v-b)]

p (30)
La forma de la funcién a(T) para la ecuacion PR es la misma propuesta por Soave,
dada por la ecuacion 28. Como Soave, PR también correlacion6 el parametro c1 a

través de una ecuacion cuadratica del factor acéntrico de Pitzer.

Las ecuaciones de SRK y PR son las mas utilizadas en la industria, debido a que
tienen buena precision y permiten el calculo de la composicion de fases en equilibrio
frente a la temperatura y la presidbn para sistemas tanto binarios como
multicomponentes. Para ello, sélo se requiere conocer las propiedades criticas y el
factor acéntrico para calcular los parametros de estas ecuaciones de estado, lo que

permite obtener buenas predicciones para el equilibrio de fases con pocos calculos.

En resumen, las ecuaciones de estado son una herramienta muy importante para el
modelado de procesos quimicos donde se presentan equilibrios de fase. Permiten
reproducir el comportamiento termodinamico de compuestos puros y mezclas en un

amplio rango de presiones, temperaturas y composiciones. Como visto
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anteriormente, las ecuaciones de estado mas empleadas son la SRK y PR,
derivadas de la teoria de van der Waals. Tales ecuaciones se han utilizado
ampliamente en la simulacién de procesos quimicos. La simplicidad matemética de
estas las convierten en una opcion muy atractiva para el calculo en muchas
aplicaciones. Sin embargo, cuando se aplican a mezclas de liquidos polares,
presentan un inconveniente principal. Este inconveniente reside en el hecho de que
normalmente requieren nuevas reglas de mezclado cuando se trata de sistemas
que presentan interacciones especificas altamente direccionales, como lo son los

enlaces de hidrogeno (asociacion).

Para superar esta limitacion en sistemas que se asocian, se necesitan nuevas
ecuaciones con parametros capaces de definir la contribucién de asociacién. Asi,
para el célculo del equilibrio de fases, particularmente el equilibrio liquido-liquido,
se requiere una ecuacion de estado donde los efectos de la asociacion sean bien
representados. La ecuacion que se propone es la CTS, que se describe a

continuacion.

2.3 LaEcuaciéon de Estado CTS.

Como mencionado anteriormente, una de las herramientas mas importantes para el
calculo de procesos quimicos en ingenieria es una ecuacion de estado confiable
capaz de describir el comportamiento termodinamico de un sistema especifico en
un amplio intervalo de condiciones de temperatura, presion y composicion. A partir
de la relacion entre estas propiedades, es posible la determinacién de las
desviaciones del comportamiento ideal de las propiedades termodinamicas de una
substancia o mezcla. La simplicidad matematica de las ecuaciones de estado
convencionales las convierten en una opcidon muy atractiva para los calculos
requeridos en muchas aplicaciones como por ejemplo la simulacion en tiempo real
y simulaciones de yacimientos de petroleo. Sin embargo, tienen un inconveniente

ya que requieren de reglas de mezclado complejas cuando intentan reproducir el
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comportamiento de sistemas que presentan interacciones especificas altamente

direccionales (asociacién), tales como enlaces de hidrégeno.

Los sistemas estudiados en este trabajo, mezclas de alcanos con agua, obviamente
presentan este tipo de interacciones (asociacion) entre las moléculas de agua. Asi,
para el calculo del equilibrio de fases, particularmente el equilibrio liquido-liquido,
se requiere una ecuacion de estado donde los efectos de la asociacion sean bien

representados.

Para fines de una mejor comprension de la ecuacion que se utilizara en este trabajo,
se hara una breve descripcion de las fuerzas intermoleculares que se presentan en
un fluido. Estas fuerzas se pueden clasificar, en forma muy general, en dos clases

principales, fuerzas de atraccion y de repulsion.

Las fuerzas de repulsiéon, son aquellas que se manifiestan cuando las moléculas en
un sistema se acercan entre si a tal grado que sus orbitales electrénicos comienzan
a traslaparse. El efecto mas notorio de las fuerzas de repulsién en las propiedades
de un fluido es la dificultad para comprimir la materia condensada. La magnitud de
dichas fuerzas aumenta muy rapido a medida que disminuye la distancia que separa

las moléculas en una fase condensada.

Las fuerzas de atraccion entre moléculas de una misma sustancia se conocen
también como fuerzas de cohesion. Las fuerzas atractivas aparecen cuando las
moléculas se alejan unas de otras. Dentro de las fuerzas atractivas destacan:
fuerzas dispersivas, fuerzas electrostéaticas y fuerzas especificas. Las interaccionas
dispersivas se generan por los dipolos temporales inducidos en los atomos o
moléculas siendo un ejemplo las fuerzas de London. Las interacciones
electrostaticas se dan en presencia de momentos multipolares permanentes que
ocasionan interacciones carga-carga o dipolo-dipolo inducido. Por otro lado, las
fuerzas especificas se llevan a cabo en regiones particulares de algunas moléculas,
lo que requiere una orientacién espacial particular. El caracter de orientaciéon y la
mayor intensidad de las fuerzas especificas comparadas con el resto de las fuerzas

de atraccion, tiene efectos notables en las propiedades termodinamicas de las
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sustancias. El ejemplo principal de fuerzas especificas son los puentes de
hidrogeno, un tipo especial de interaccion electrostatica. Estos enlaces temporales
le otorgan propiedades muy particulares a las sustancias, como son elevados

puntos de ebullicion y de fusion.

Una ecuacion de estado con fundamentos tedricos firmes debe cuantificar de forma
adecuada estos diversos tipos de fuerzas intermoleculares. Particularmente, en este
trabajo, emplearemos la ecuacion CTS [1] que contiene explicitamente las

contribuciones a la presion de cada una de estas fuerzas intermoleculares.

2.3.1 Origenes

La idea central de la ecuacién CTS es agregar los efectos de asociacion como una
contribucion adicional a la ecuacion SRK. Se desarroll6 una expresion para
cuantificar el efecto de la asociaciébn a la contribucion de la energia libre de
Helmholtz como una funcién explicita de la temperatura y densidad [1]. El resultado
fue una ecuacion de estado con cinco parametros, tres de ellos relacionados a la
parte no especifica (repulsion y atraccion dispersiva) y dos mas relacionados con la
asociacion. Si la asociacion esté ausente, la CTS se reducird a la ecuacion SRK.

De acuerdo al modelo de asociacion, una molécula puede residir en dos niveles de
energia: asociada o monomérica. Dentro de la aproximacion de campo medio, la
asociacién-contribucion a la funcién de particion canonica se aislé y, por medio de
relaciones termodinamicas, la contribucion-asociacion a la energia de Helmholtz fue
determinada. La expresion para la presion fue entonces determinada a partir de la
derivada de A con respecto al volumen y la expresién para el potencial quimico a
partir de las derivadas con respecto al nimero de moles de cada substancia
presente en una mezcla. El desarrollo completo del modelo puede ser visto en la

referencia 1. De forma general, la ecuacion tiene la siguiente forma:

x.v.f (T
p(T.v,x)= RT  a(Tx) RTY x Z]: Vify (T) o
i(x) V[v+b(X)} ~ ol ot (7)
Repulsién Im Ej Vi,

Atraccién por asociacion
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donde f; = exp(—Eij/RT)—l , Vi es el volumen caracteristico de la asociacion i-j y Ej

es la energia de la asociacion i-j. Los demas pardmetros tienen los mismos

significados de las cubicas convencionales.

Se puede mostrar que la CTS es una ecuacion de estado de cuarto grado para
compuestos puros que se auto-asocian [1]. Como se ha mencionado, esta ecuacion
surge de la modificacion de la ecuacion SRK con un término de asociacion. La CTS
es polinomial en volumen y es capaz de describir presiones de vapor y el volumen
molar de liquidos que forman puentes de hidrogeno, tales como agua, alcoholes y
fenoles, entre otros. Esta ecuacion fue también capaz de describir el equilibrio
liquido-vapor de mezclas de compuestos asociativos con alcanos. La ecuacion CTS
esta constituida de un término repulsivo y de dos atractivos, tal como se ha indicado
en la ecuacion 31. Ademas, la CTS es matematicamente simple porque se puede
reducir a una forma de polinomio y se puede resolver por métodos numéricos que
determinan las raices de polinomios. Para mezclas binarias, donde solo una
substancia (subindice 1) es capaz de asociarse (por ejemplo, mezcla alcano-agua),
la ecuacion toma la siguiente forma:

RT a RT xiv, f. (32)

:v—b_v(v+b)_ vV v+xyv,f

as-as

Y

donde el término repulsivo esta relacionado al volumen molar que siempre sera
menor que el co-volumen (b). Este ultimo esta relacionado con el tamafio de la
molécula. ElI segundo término es el atractivo por dispersion en donde a esta
relacionada a las fuerzas de atraccion (fuerzas de dispersiéon o de vdW) y siempre
es negativo. El término final es atractivo por asociaciéon donde vas es el volumen
caracteristico de asociacion de la sustancia pura, es decir, representa
cuantitativamente la facilidad de asociacion entre las moléculas. R es la constante
universal de los gases y el simbolo fas esta intimamente ligado a la energia de

asociacion Eas que representa la intensidad de interaccion de las moléculas a través

de la expresion f,, =exp(-E,/RT)-1.
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Para la determinacién del parametro a(T) de una substancia pura, se emplea la
misma forma funcional sugerida por Soave representada en la ecuacion 28. Asi, la
ecuacion CTS tiene, para cada substancia pura, 5 parametros a saber: (i) ao es
equivalente a la a(T¢) de las cubicas; (i) b es el co-volumen; (iii) c1 parametro
relacionado a la forma molecular. A diferencia de las cubicas, este parametro es
fijado a un valor constante; (iv) vas €s el volumen caracteristico de asociacion,
parametro este que esté relacionado a la disponibilidad de los sitios para asociacion
y (V) Eas, la energia de formacion de un enlace de asociacidén. Estos parametros
fueron obtenidos para diversos compuestos hidroxilados, entre ellos agua, a partir
de la regresion de datos experimentales de presién de saturacion y densidad de

liquido saturado [1].

La ecuacion CTS para las sustancias puras que no son capaces de asociarse, es

decir, que no forman puentes de hidrégeno, se reduce a la ecuacion SRK.

Si bien algunos autores han presentado propuestas para el calculo de las
solubilidades mutuas a partir de ecuaciones de estado, normalmente encuentran
problemas para la determinacion de la solubilidad del hidrocarburo en agua. La
hidratacion hidrofébica, especialmente a bajas temperaturas, hacen con que los
modelos normalmente no representen bien los datos experimentales. La propuesta
de este trabajo es justamente proponer reglas de mezclado para que la ecuacién

CTS pueda predecir de forma razonable la solubilidad de alcanos en agua.

2.3.2 Fugacidades de substancias puras a partir de la ecuacion CTS

Los métodos para calcular compresibilidad y el coeficiente de fugacidad son
similares a los utilizados para las ecuaciones cubicas convencionales. En seguida
se presentara el polinomio asociado a la ecuaciéon CTS para una substancia pura.

Haciendo x1 = 1 y multiplicando 32 por v/RT:

\Y; a 1 v_f
7 = _ _ as as 33
v-b RTv+b v+v_f (33)

as as
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De nuevo multiplicando numeradores y denominadores del lado derecho de 33 por
p/RT:

7= Z _ A _ C (34)
z-B z+B z+C

Donde:

I (35)
(RT)
pb

B='"" 36
RT ()

C= pvasfas (37)
RT

Poniendo todos los términos sobre un denominador comun y agrupando términos

se tiene como resultado la siguiente ecuacion:

z'+2°(C-1)+2°[A-B(B+1)]+

(38)
z[ AC-BC(B+1)-AB]-BC(A+B)=0

La ecuacion 38 es un polinomio de cuarto grado y por lo tanto puede tener cuatro
raices reales (siempre tendra un raiz negativa, tal como demostrado en [12]). Por lo
tanto la ecuaciébn 38 solo podrd tener 1 o 3 raices reales positivas con

interpretaciones similares a las ecuaciones cubicas.

Para el calculo del coeficiente de fugacidad utilizaremos la misma ecuacion 12. En
este caso se puede demostrar que para una substancia pura que obedezca a la
ecuacion CTS su coeficiente de fugacidad se puede calcular con:

In®, =(z-1)~Inz+In Z_  An_Z . ? (39)
z-B B z+B z+C

Esta ecuacién es la base para el calculo de la presion de saturaciéon de una
sustancia que se auto-asocia por puentes de hidrogeno a través de la ecuacion
CTS.
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Como anteriormente mencionado, la ecuacion 38 puede tener 1 o 3 raices reales
mayores que el co-volumen, ya que se ha demostrado que siempre tendra una raiz
negativa. En el primer caso, una raiz real, el sistema estar4 en una sola fase. En
caso de tener 3 raices reales, la raiz central no correspondera a un sistema fisico
en equilibrio termodinamico estable. La raiz menor correspondera a la fase liquida
y la raiz mayor a la fase vapor. Para determinar cual es la fase estable es necesario

calcular @; con la ecuacion 39 y proceder las siguientes comparaciones:
Si ®i(zv) < Di(zL) entonces el vapor es mas estable

Si ®i(zv) > Di(z1) entonces el liquido es mas estable

Si  ®i(zv) = @i(z)) entonces el liquido y el vapor estan en equilibrio.

La fase mas estable de una substancia pura es aquella que posee la menor

fugacidad o coeficiente de fugacidad.

2.3.3 Célculo de la presion de saturacién de una substancia pura

Como ejercicio antes del calculo de equilibrios liquido-liquido, se realizaron calculos
de presiones de saturacibn mediante la ecuacion CTS. El objetivo fue la
familiarizacién con dicha ecuacion. A continuacion se describe la forma con que se

llevaron a cabo dichos calculos.

Cuando un liguido puro esta en equilibrio con su vapor la condicién de equilibrio
material (ecuacion 8) se cumple, es decir, @V = ®Lya que las presiones son iguales.
Como un sistema de un componente en dos fases solo tiene 1 grado de libertad,
dada la temperatura solo existira una presion, de tal forma que dicha igualdad se
cumpla. Esta presién de equilibrio se conoce como presién de saturacion de una
sustancia pura o simplemente como presion de vapor. Para encontrar esta presion
para una sustancia, se necesita resolver la relacion siguiente a una dada
temperatura:

CDL
o7 i=0 0 K(T,p)-1=0 (40)
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Numéricamente el equilibrio liquido-vapor se resuelve mediante el uso de la
constante de equilibrio K, donde esta es la razén numérica de los coeficientes de
fugacidad. El célculo de la presion de saturacion y la ecuacion CTS se llevé a cabo

de la siguiente manera.

Para el caso de una substancia pura como por ejemplo el butanol, los valores de ao,
b, c1, vas Y —Eas/R se tomaron de la tabla 1 listados en el articulo original de la CTS
[1]. Con estos parametros y dada T¢ (temperatura critica) se puede calcular el
parametro a, a través de la ecuacién 6. Se calculan entonces A, B 'y C como se
definieron anteriormente en las ecuaciones 35 a 37 y asi tener la ecuacién 38 lista
para su solucion. Como se menciono anteriormente, esta ecuacion presenta cuatro
raices, y se pueden presentar 3 raices reales positivas de las cuales dos tienen
significados fisicos; la raiz mayor sera la compresibilidad de la fase vapor y la raiz
menor la compresibilidad de la fase liquida. Con estas dos raices se puede calcular
los coeficientes de fugacidad y, por lo tanto, K(T,p) definido en la ecuacién 40. La
presion de saturacién se determina a partir de un procedimiento iterativo (método
de Newton, por ejemplo) buscando el valor de la presion para la cual las fugacidades
de las fases liquidas y vapor se igualan, es decir, cuando K = 1. La figura 2 presenta
el resultado obtenido para el 1-butanol. Los rombos representan los resultados
arrojados por la ecuaciéon de Antoine ajustada a datos experimentales, mientras la

linea continua es la correlacion obtenida con la ecuacion CTS.
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Figura 2 — Presion de saturacién del 1-butanol. Linea continua: ecuacion CTS. Rombos:
correlacion de los datos experimentales con la ecuacion de Antoine.

2.3.4 Mezclas binarias — un solo componente se asocia

La ecuacion CTS para una mezcla binaria donde una sola substancia puede
asociarse tiene la forma descrita por la ecuacion 32. Como convencién se utilizara
el subindice 1 para el compuesto que se auto-asocia (agua) y el 2 para el que no se
asocia (hidrocarburos). La forma polinomial en z, entonces, esta dada por:

z'+2°(xC-1)+2*[ A-xC(x,-1)-B(B+1)]+

41
+2[ X,AC —-x,BC (B +1)- AB |- xBC(A+x,B)=0 “o

De esta ecuacion, conocidas las condiciones de temperatura, presion y
composicion, se pueden determinar las raices correspondientes a la fase liquida y
vapor. En el actual trabajo, el interés esta en la raiz que corresponde a la fase

liquida.

Notese que ahora tanto el parametro a como el b dependen de composicion. La

dependencia de estos parametros con composicion fueron tomadas de las reglas
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de combinacion y mezclado clasicas de van der Waals (vdW) y de la regla de Michel

et. al [2] (MHP) descritas a continuacion.

2.3.4.1 Reglas de van der Waals

El hecho de que una misma ecuacion de estado pueda ser utilizada para fluidos
puros y mezclas depende de la facilidad para obtener parametros de mezclas que
produzcan resultados reales. Existe un gran numero de reglas de mezclado, las

cuales deben cumplir las siguientes condiciones:

e Simplicidad.

¢ No contener demasiados pardmetros ajustables.

e Predecir el equilibrio tanto de mezclas binarias como multicomponentes.

e Capaz de prever el equilibrio de mezclas no-polares, no-ideales y asimétricas
satisfactoriamente.

e Predecir otras propiedades térmicas como entalpia, entropia, etc.

Para poder aplicar las ecuaciones de estado a mezclas multicomponentes, se
requiere que los parametros sean expresados como funcion de la composicion.
Debido a la carencia de una teoria que relacione los parametros en funcion de la
composicién, se han desarrollado reglas empiricas conocidas como reglas de
combinacion y mezclado. Las expresiones reales mas simples son una regla de
mezclado lineal para el pardmetro b y una regla de mezclado cuadratica para el

parametro a, esta Ultima originada por la regla exacta de la ecuacion virial.

Las reglas de mezclado mas utilizadas son las de van der Waals, definidas como:

a=Zinxjaﬂ (42)

b=>>xxb, (43)
T
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donde a.y b. son las constantes de la ecuacién de estado para el componente puro
i, y los parametros ay bij (i #j) son calculados a partir de una regla de combinacion.

Estas reglas, propuestas originalmente por van der Waals, se describen a

continuacion:

b = i (44)

a =(1— kij) a3, (45)
Para mezclas binarias, estas reglas asumen la forma:

a=xay, +2xX, (1-k;, )\aa, +X;a,, (46)
b=xp, +x,b, (47)

El pardmetro ki2 es conocido como parametro de interaccion binario. ElI parametro
de interaccion binario kiz inicialmente se considera simétrico (ki2=k21) y dependiente
tanto de la temperatura como de la composicién. Es una medida de la desviacion
de la regla del promedio geométrico para el parametro dispersivo a. Normalmente

se ajusta para reproduccion de datos experimentales de equilibrio de fases binarios.

La regla de mezclas de van der Waals aplicada a las ecuaciones de estado cubicas,
predice con bastante precision el equilibrio liquido-vapor utilizando sdélo un
parametro binario ajustable. Sin embargo, presenta problemas cuando se utiliza en
sistemas complejos, tales como mezclas de sustancias polares y no-polares,
mezclas con grandes diferencias de tamafio, sistemas que incluyen polimeros, etc.
Como la complejidad de los sistemas empleados en este trabajo esta, en principio,
representada por la contribucién de asociacion, la expectativa era que esta regla
seria suficiente para la correlacion de solubilidades mutuas. Como se presentara en
la seccidén de resultados, este no fue el caso, siendo necesario mejorar la regla de

mezclado para la representacion de estos datos.
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2.3.4.2 Regla de Mezclado MHP

Como se mencioné anteriormente, las reglas convencionales de combinacion de
mezclado de van der Waals no producen una buena correlaciéon de la solubilidad de
los hidrocarburos en agua calculada con la CTS. Para poder usar la ecuaciéon CTS
en el calculo de mezclas multicomponentes, es necesario emplear nuevas reglas
de mezclado. Michel et. al [2] y Economou y Tsonopoulos [13] han mostrado que
con las reglas de mezclado convencionales no es posible la correlacion de la
solubilidad de hidrocarburos en agua simultaneamente con la del agua en el
hidrocarburo. En sus trabajos mencionan diversas ecuaciones de estado, entre las
cuales las cubicas convencionales y otras mas sofisticadas que consideran efectos
de asociacion (la ecuacién SAFT, por ejemplo). Entonces, no es una sorpresa el

resultado obtenido con las reglas de van der Waals.

Datos experimentales indicaron que la presencia de una molécula de hidrocarburo
en un exceso de agua cambia las fuerzas intermoleculares entre moléculas de agua

y que este hecho se refleja en el parametro a1 agua-agua.

Para poder representar los datos de solubilidad para ambos extremos de la escala
de composicién de hidrocarburos del agua, fue necesario asignar una dependencia
de la composicion para a1, en lugar de a12, con la condicion de frontera que, cuando

x1 (fraccidbn molar del agua) tendiera a 1, a para la mezcla fuera aa.

Por lo tanto para una mezcla binaria, una regla de mezclado fisicamente razonable

para el calculo de un equilibrio liquido-liquido estara dado por la siguiente ecuacion:

a=x:af (X,)+xza, +2xX, (1-K,, ) [aa, (48)
donde la funcién f(x2) es 1 para xzigual a O.

En efecto, autores como Kabadi y Danner [14] usaron una regla de mezclado de la
forma de la ecuacion 46, pero la funcion f(x2) no fue adecuada debido a que era

monotdnica en x2. Ellos propusieron:
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F(x,) =1+ 2%x2 (49)

Sin embargo esta ecuacidén tampoco fue la acertada ya que era incompatible con
los datos experimentales que muestran que f(x2) tiene que pasar por un extremo por
los valores pequeiios evaluados en f(x2) para las mezclas agua-hidrocarburos. Un
nuevo reordenamiento para la funcion f(x2) fue propuesta por Michel et.al [2]. La
ecuacion 49 es inconsistente para los datos experimentales por lo tanto, la

propuesta fue:
f(X,) =1+p,,X, exp(-ox,) (50)

donde Bi2 es un parametro binario dependiente de la temperatura y a es una

constante universal positiva.

Se evaluo f(Xz) para algunos valores tipicos de Bi12 con una a=10 donde la posicion

maxima de f dependid solamente de . Valores experimentales de solubilidad de los
hidrocarburos presentaron una solubilidad minima del 10% de concentracion del
soluto. Por lo tanto, como una aproximacién razonable, se establece a = 10, que fija

la posicién maxima de f(X,) para una X, =0.1

Para 12, Michel et. al [2] propusieron la siguiente funcién de la temperatura:
B =7T" (51)

Esta dependencia de la temperatura para Bi2 es empirica, y simple suficiente para
reproducir el minimo observado experimentalmente en la solubilidad de
hidrocarburos a baja temperatura. Ademas, por encima de este minimo de
solubilidad, se obtiene un buen acuerdo para datos experimentales de las
solubilidades mutuas de agua-hidrocarburos como se vera a continuaciéon. Cabe
recordar que Michel emple6 para sus calculos de solubilidad la ecuacion Boublik
[15] y Mansoori et al. [16]
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2.3.5 Fugacidades en mezclas a partir de la ecuacion CTS

Definidas las reglas de combinacion y mezclado, el célculo de las derivadas
presentes en la ecuacion 10 es inmediato y, como consecuencia se pueden evaluar
los coeficientes de fugacidad a partir de la ecuacion CTS. Se puede mostrar (ver
apéndice 1V), para el caso de la ecuacion CTS, los coeficientes de fugacidad en una

mezcla agua-hidrocarburo estan dados por:

Iné)l(T,Z,X)Zii+|n z +é[ﬁ—5jln( z j

z-B z-B B\A B z+B

. (52)
AB, z x,C
_ +In - —Inz
B(z+B) z+xC z+xC
Ind, (T,z,x)= B, +in—2 +é(ﬁ—B—éjln( z j— AB, ~Inz (53)
z-B z-B B|A B z+B) B(z+B)
donde:
Ai = ﬁ{xﬁk [Zf (Xz ) a X1X2f I(Xz )J + 2X2a12} (54)
A'2 = (R'Fl)')z {Z[Xzaz +X1a12]+X13a1fl(X2)} (55)
{f(xz) =1 (vdW) (56)
f(X2) =1+ B12X2 eXp(—OLXZ) (MHP)
f' (x,)=0 (vdw) 57)
f'(x,)=1T"exp(-ox,)(1-ox,) (MHP)
L (58)

' RT

Con las expresiones presentadas para la fugacidad, es posible el célculo de
composiciones de dos fases liquidas en equilibrios dados temperatura y presion. En
el capitulo siguiente, se describiran los célculos efectuados con los fundamentos y

ecuaciones aqui presentados.
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3 Resultados y Discusion

La ecuacion CTS anteriormente descrita fue empleada para correlacionar los datos
experimentales de solubilidades mutuas de alcanos-agua de acuerdo a las
ecuaciones descritas en el capitulo anterior. Los célculos fueron divididos en tres

etapas:

e Determinacién de parametros de interaccion binaria ki empleando la regla
de mezclado de vdW para cada mezcla alcano-agua con la ecuacion CTS;

e Determinacidén de parametros de interaccion binaria ki2, T y n empleando la
regla de mezclado MHP con la ecuacion CTS;

e Determinacion de los parametros NRTL «, gi2 ¥ g21. La utilizacion de este
modelo de solucién tuvo por objetivo verificar si el empleo de una ecuacion
de estado es ventajosa sobre los modelos de solucion en el caso de la
correlacién de solubilidades mutuas de hidrocarburos en agua.

La funcion objetivo empleada en estos calculos fue:

#datos o y %P _ yaCTS () 2 #datos B[ yBOP _ yBCTS () 2
F(ﬂ)=2(' ' H%Z(' ' ()J (59)

donde los indices corren sobre todos los datos experimentales disponibles, a y 8
indican las fases liquidas en equilibrio (organica y acuosa). Q es el vector que

contiene los parametros ajustables:

e Q=Kki CTS-vdW
e Q= (Kkizt,n) CTS-MHP
e Q=(a,g12, g21) NRTL

Todos los datos experimentales fueron tomados de la referencia [17], donde se
compilan valores experimentales recomendados para el ELL en mezclas agua-
alcanos. Solo se tomaron los sistemas que presentan datos experimentales de

solubilidades en ambas fases.
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Para el agua pura, los parametros CTS fueron tomados directamente de la
referencia 1 y se presentan en la tabla 2. Para los alcanos, los parametros ao, b y c1
fueron determinados por el principio de estados correspondientes descritos por las
ecuaciones 26, 27 y 29 utilizando las propiedades criticas presentadas en la tabla
3.

Tabla 2 — Parametros CTS empleados para el Agua [1]

ao b x 108 Ci1 Vas X 106 -Eas/R Tc
Pa.m®.mol? mé3.mol* m?3.mol* K K
0.3027 14.70 0.5628 1.422 2062 647.25

Tabla 3 — Propiedades Criticas y factor acéntrico de los alcanos [8]

Tc /K pc / bar ®

Pentano 470.0 33.25 0.252
2-Metilbutano 460.3 33.95 0.229
Hexano 507.6 30.25 0.299
2,3-Dimetilbutano 499.9 31.31 0.249
Heptano 540.2 27.40 0.350
2-Metilhexano 530.0 27.40 0.329
Octano 568.7 2490 0.400
2,2,4-Trimetilpentano 543.8 25.67 0.306
Decano 617.7 21.10 0.492
Ciclohexano 553.5 40.70 0.209
Etilciclohexano 602.4 31.70 0.311

Los sistemas de ecuaciones 20 y 21 fueron resueltos con el empleo del programa
MathCad 14. Las correspondientes hojas de calculo se presentan en el apéndice Il.
Para una mejor convergencia, se hizo un cambio de variable de la fraccion molar
del hidrocarburo - xz - al logaritmo de la fraccion molar del hidrocarburo - In(x2). Los
resultados se describen y se discuten a continuaciéon. Las desviaciones de los

modelos con los datos experimentales fueron calculadas de acuerdo a la ecuacion:

Xicx,exp _ Xi(x,CTS (Q)|

o,exp
i

100 #datos o

_ (60)
#datos o X

AX*
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3.1 CTSconreglade mezclado vdW

Los valores obtenidos para ki2 para diversos sistemas binarios agua-alcano son
presentados en la tabla 4 con las respectivas desviaciones del modelo con los datos

experimentales de la solubilidad del agua en el alcano.

Tabla 4. Parametros de interaccion binarios CTS-vdW ajustados para datos
experimentales [17] de solubilidades de agua en alcanos

Componente K12 Ax1 %
Pentano 0.326 -
2-Metilbutano 0.313 3.4
Hexano 0.282 114
2,3-Dimetilbutano 0.279 14.5
Heptano 0.290 15.3
2-Metilhexano 0.291 8.3
Octano 0.305 104
2,2,4-Trimetilpentano 0.281 16.1
Decano 0.327 11.7
Ciclohexano 0.371 10.8
Etilciclohexano 0.374 10.7

Ax1: desviacidn absoluta promedio CTS - datos experimentales en concentracién de agua en la fase
organica, calculado con la ecuacion 60.

Es interesante notar que la correccidn es siempre positiva alrededor de 0.3,
indicando que la regla del promedio geométrico siempre sobre estima el parametro
aiz2. Los diagramas solubilidad-temperatura para todas las mezclas son presentadas
en el apéndice I. Como ejemplo, se muestran los resultados para el hexano en la
figura 3. Estos resultados son tipicos y se observaron comportamientos similares
para todas las mezclas. Se puede notar que la ecuaciéon CTS puede correlacionar
adecuadamente las solubilidades de agua en los hidrocarburos pero no la de los
hidrocarburos en agua. Este ultimo hecho ya era esperado, ya que el agua, debido
al efecto hidrofobico descrito en la introduccién, cambia significativamente su
estructura alrededor del hidrocarburo. Para lograr una mejor descripcion, en la
segunda parte de este trabajo se empleara la regla MHP descrita en el capitulo 2

de tal forma a intentar correlacionar ambas solubilidades simultaneamente.
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Figura 3 — Solubilidades mutuas Hexano-Agua. Lineas punteadas: CTS-vdW.
Circulos: solubilidades experimentales de agua en hexano. Rombos:
solubilidades experimentales hexano en agua. Datos experimentales de [17]

3.2 CTScon reglade mezclado MHP

Los valores obtenidos para kiz, Ty n para diversos sistemas binarios alcanos-agua

son mostrados en la tabla 5.

La figura 4 a continuacion presenta la concordancia correlacion CTS y datos
experimentales al emplearse la regla MHP para el sistema heptano-agua. Los
demas diagramas se encuentran en el apéndice |. Se puede notar que la correlacion
de la solubilidad del agua en el hidrocarburo se mantiene bastante buena mientras
gue hay una mejora significativa de la representacion de la solubilidad del
hidrocarburo en agua. Cabe destacar que los valores de ki2 son practicamente los
mismos obtenidos a partir de la solubilidad del agua en el hidrocarburo. En cuanto
a los demas parametros, t y n, estos tienen la misma magnitud para todos los

alcanos.
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Tabla 5. Pardmetros Binarios obtenidos con la regla de mezclado CTS-MHP

Componente K12 T n AX2 %  Ax1 %
Pentano 0.324 85.7 -0.580 11.7 1.4
2-Metilbutano 0.313 86.0 -0.588 12.1 3.4
Hexano 0.282 876 -0559 114 11.4
2,3-Dimetilbutano 0.279 729 -0536 145 8.6
Heptano 0.290 76.1 -0.501 15.3 14.0
2-Metilhexano 0.291 85.1 -0.535 8.3 0.08
Octano 0.305 59.3 -0.424 104 12.3
2,2,4-Trimetilpentano  0.280 86.7 -0.507 16.2 4.2
Decano 0.326 46.7 -0.328 11.7 12.1
Ciclohexano 0.371 418 -0.454 10.7 11.9
Etilciclohexano 0.373 246 -0.278 10.7 9.4

Axz: desviacién absoluta promedio CTS - datos experimentales en concentracion de alcano en la
fase acuosa; Axi: desviacién absoluta promedio CTS - datos experimentales en concentracion de
agua en la fase organica, calculados con la ecuacion 60

Sin embargo, también se puede notar en la tabla 5 que el pardmetro t sigue una
tendencia inversa del parametro n, especialmente para los alcanos no ciclicos. Eso
indica que puede estar habiendo una correlacion de parametros (ver figura 4). Se
nota también que 4 de los compuestos tienen sus parametros agrupados en la

region de t = 86.
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Figura 4 — Correlacion de los parametros t y n de la regla de mezclado MHP para los

alcanos no ciclicos
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Asi, se rehicieron los ajustes con valores fijos para 1. Los resultados se presentan

en la tabla 6. Notese que no hubo gran pérdida de precision del modelo, ya que los

resultados para las desviaciones se mantienen en valores aceptables. La figura 5

presenta los dos ajustes para el heptano donde se puede notar que no hubo

cambios significativos con los ajustes de t libre y t fijo. Notese también que los

valores de n, ahora, se concentran en valores alrededor de -0.5 (entre -0.44 y -0.59).

Tabla 6. Parametros Binarios obtenidos con la regla de mezclado CTS-MHP. Valor de 1t

fijado en 86.

Componente K12 T n AX2 %  Ax1 %
Pentano 0.324 86 -0.581 11.7 1.1
2-Metilbutano 0.313 86 -0.588 12.1 3.6
Hexano 0.282 86 -0.556 11.4 11.4
2,3-Dimetilbutano 0.277 86 -0.565 14.6 9.9
Heptano 0.289 86 -0.522 15.2 14.6
2-Metilhexano 0.250 86 -0.537 8.2 0
Octano 0.301 86 -0.490 10.2 15.8
2,2,4-Trimetilpentano  0.280 86 -0.506 16.2 4.1
Decano 0.327 86 -0.436 11.7 7.6
Ciclohexano 0.366 86 -0.582 115 22.3
Etilciclohexano 0.368 86 -0.500 11.4 38.9

Axz: desviacidn absoluta promedio CTS — datos experimentales en concentraciéon de alcano en la
fase acuosa; Axi: desviacion absoluta promedio CTS — datos experimentales en concentraciéon de

agua en la fase organica, calculados con la ecuacion 60
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Figura 5 — Solubilidades mutuas Heptano-Agua. Lineas continuas: CTS-MHP.
Lineas punteadas: CTS-MHP con 1 = 86. Circulos: solubilidades
experimentales de agua en heptano. Rombos: solubilidades experimentales
heptano en agua. Datos experimentales de [17].

3.3 Solubilidades mutuas con NRTL

Los valores obtenidos para a, g12, g21 para diversos sistemas binarios alcanos-agua
son mostrados en la tabla 7. En la figura 6 se compara los resultados obtenidos con
el modelo NRTL con el obtenido por la combinacion CTS-MHP en el caso del octano.
Claramente se nota que dicho modelo no predice bien las solubilidades mutuas en

todo el intervalo de temperatura.
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Figura 5 — Solubilidades mutuas Octano-Agua. Lineas continuas: CTS-
MHP. Lineas punteadas: NRTL. Circulos: solubilidades experimentales de
agua en octano. Rombos: solubilidades experimentales de octano en agua.
Datos experimentales de [17].

Tabla 7. Parametros Binarios para el modelo NRTL

Componente a g1z / kJ.mol? gu/kJmoltl Ax1% Ax:%
Pentano 0.21 27.1 16.1 0.7 57.0
2-Metilbutano 0.34 27.0 18.5 28.5 325
Hexano 0.36 35.2 19.1 43.9 60.4
2,3-Dimetilbutano 0.33 33.3 19.1 37.6 37.6
Heptano 0.30 37.9 18.9 30.6 57.5
2-Metilhexano 0.20 31.3 16.1 22.7 0.03
Octano 0.19 38.8 16.9 47.8 53.5
2,2,4-Trimetilpentano 0.29 34.6 18.6 13.3 29.8
Decano 0.24 449 17.8 70.0 21.1
Ciclohexano 0.20 24.6 16.8 36.2 37.2
Etilciclohexano 0.20 24.6 16.8 36.2 37.2

Axz: desviacion absoluta promedio CTS — datos experimentales en concentracion de alcano en la
fase acuosa; Axi: desviacion absoluta promedio CTS — datos experimentales en concentracion de
agua en la fase organica.
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3.3.1 Comparacién de las desviaciones absolutas promedio de los modelos

En las tablas 8 y 9 se puede observar que el mejor modelo para correlacionar las
solubilidades es el CTS-MHP, que proporciona desviaciones promedio menores, es

decir, este modelo correlaciona mejor los datos de las solubilidades mutuas.

El modelo NRTL produce un error promedio del orden tres veces mayor que el MHP
y que el MHP con t fijo. Por lo tanto es el modelo con mayor desviacién de los datos

experimentales.

Entre los modelos MHP y MHP con <t fijo, la diferencia del promedio de las
desviaciones es minima. Ambos enfoques proporcionan buena prediccion de las

solubilidades de agua en los hidrocarburos.

Tabla 8. Desviaciones absolutas promedio agua en el hidrocarburo para cada modelo
utilizado

AX1%
Componente MHP MHP 1 fijo NRTL
Pentano 1.35 1.14 0.7
2-Metilbutano 3.39 3.63 28.5
Hexano 11.41 11.40 43.9
2,3-Dimetilbutano 14.55 14.56 37.6
Heptano 15.32 15.23 30.6
2-Metilhexano 8.36 8.29 22.7
Octano 10.40 10.20 47.9
2,2,4-Trimetilpentano 16.20 16.21 13.4
Decano 11.72 11.73 70.0
Ciclohexano 10.79 11.55 36.2
Etilciclohexano 10.73 11.48 36.2
Promedio 10.4 10.5 33.4

Ax1: desviacion absoluta promedio modelo — datos experimentales en concentracion del hidrocarburo
en la fase acuosa.

La Tabla 9 muestra que igualmente el mejor modelo para la prediccion de la
solubilidad de alcano en la fase acuosa es el MHP que también produce una
desviacion promedio mucho menor que el modelado con NRTL. De igual manera el
modelo NRTL sigue teniendo la mayor desviacion promedio, es decir, no

correlaciona bien la solubilidad de un hidrocarburo en la fase organica.
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Tabla 9. Desviaciones absolutas promedio de los hidrocarburos en agua para cada modelo
utilizado.

AXZ%
Componente MHP MHP < fijo NRTL
Pentano 11.7 11.7 57.0
2-Metilbutano 12.1 12.1 325
Hexano 11.4 114 60.5
2,3-Dimetilbutano 8.6 9.9 37.6
Heptano 14.0 14.6 57.5
2-Metilhexano 0.08 0.001 0.03
Octano 15.8 12.3 53.5
2,2,4-Trimetilpentano 4.2 4.1 29.8
Decano 12.2 7.7 21.1
Ciclohexano 12.0 22.4 37.2
Etilciclohexano 9.4 38.96 37.2
Promedio 10.1 13.2 38.5

Axz: desviacién absoluta promedio modelo — datos experimentales en concentracion del hidrocarburo
en la fase acuosa.
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4 Conclusiones y Recomendaciones

La primera parte del trabajo muestra que la ecuacion CTS con las reglas de
combinacion y mezclado de van der Waals convencionales solo pueden describir la
solubilidad del agua en la fase hidrocarburo. Posteriormente al introducir la regla de
mezclado MHP para la descripcion de la solubilidad del hidrocarburo en agua, se

obtuvo una mucha mejor aproximacion de dicha solubilidad.

Se observé una relacion clara entre los parametros binarios ajustables entre todas
las substancias. Los valores tipicos para cada pardmetro son k12=0.3, 1=86 y n=-
0.5. En ausencia de datos experimentales, estos valores pueden ser utilizados para

estimar las solubilidades mutuas de forma razonable.

Con los pardmetros aqui determinados, es posible utilizar la ecuacion CTS para los
calculos de equilibrio de fases para sistemas binarios en el disefio de equipos de

proceso quimicos que involucren alcanos y agua.

Con pocos datos experimentales la ecuacion CTS mostré una buena capacidad
para modelar sistemas de alcanos en agua de una manera matematicamente

simple, con el empleo de una regla de mezclado especial -MHP.

También se compararon los modelos MHP y MHP con 1 fijo con el modelo NRTL.
Los resultados obtenidos mostraron que tanto el modelo MHP como el MHP ~ fijo
correlacionan de buena manera los datos experimentales. El modelo NRTL mostré
una desviacion absoluta promedio mucho mayor que los otros modelos

mencionados.

Se sugiere ampliar el estudio a mezclas multicomponentes que presentan
asociacion empleando la CTS, ya que en la industria existen mezclas mas
complejas. Este trabajo se limitd a sistemas binarios. Asi también se sugiere
aplicarla a procesos donde exista transferencia térmica asi como en el equilibrio

liquido-vapor.

46



La ecuacion CTS mostré una buena capacidad para modelar sistemas de agua-
alcanos con una solucion numeérica sencilla, lo que la hace una buena opcion para

el modelado termodindmico de sustancias con interacciones especificas.
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Apéndice | — Diagramas de Solubilidades Mutuas

La siguiente convencion se aplica para todos los diagramas:

Circulos: Datos experimentales de la solubilidad de agua en los alcanos
Rombos: Datos experimentales de la solubilidad de los alcanos en agua
Lineas: - CTS-vdW

—— CTS-MHP

--=- CTS-MHP con t = 86

---- NRTL

1.E01

1.E-03

1.E-05 [

1.E-07

1.E-09

1.E-11

1.E-13

1.E-15

Solubilidades Mutuas (fraccién mol)

1.E-17

270 290 310 330 350 370 390 410 430
TIK

Pentano
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Solubilidades Mutuas (fraccién mol)

Solubilidades Mutuas (fraccién mol)

1.E+00

1.E-02

1.E-04

1.E-06

1.E-08

1.E-10

1.E-12

1.E-14

1.E-16

1.E-01

1.E-03

1.E-05

1.E-07

1.E-09

1.E-11

1.E-13

1.E-15

1.E-17

1.E-19

- W _______ :{)—
N ——— G A= == ===
270 280 290 300 310 320 330
T/IK

2-Metilbutano

340

270

370
TIK

420

Hexano
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Solubilidades Mutuas (fraccién mol)

Solubilidades Mutuas (fraccion mol)

1.E+00

1.E-02

1.E-04

1.E-06

1.E-08

1.E-10

1.E-12

1.E-14

1.E-16

1.E-18

1.E-01

1.E-03

1.E-05

1.E-07

1.E-09

1.E-11

1.E-13

1.E-15

270 290 310 330 350 370 390 410
TIK
2,3-Dimetilbutano
270 290 310 330 350 370 390 410
TIK
Heptano
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Solubilidades Mutuas (fraccién mol)

Solubilidades Mutuas (fraccién mol)

1.E-01
1.E-03
1.E-05
1.E-07
1.E-09
1.E-11
1.E-13
1.E-15
1.E-17
1.E-19
1.E-21

1.E+00
1.E-02
1.E-04
1.E-06
1.E-08
1.E-10
1.E-12
1.E-14
1.E-16
1.E-18
1.E-20
1.E-22
1.E-24
1.E-26

2-Metilhexano

275

375 425
TIK

Octano
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Solubilidades Mutuas (fraccién mol)

Solubilidades Mutuas (fraccién mol)

1.E+00
1.E-02
1.E-04
1.E-06
1.E-08
1.E-10
1.E-12
1.E-14
1.E-16
1.E-18
1.E-20
1.E-22
1.E-24

1.E-01
1.E-03
1.E-05
1.E-07
1.E-09
1.E-11
1.E-13
1.E-15
1.E-17
1.E-19
1.E-21
1.E-23
1.E-25
1.E-27
1.E-29
1.E-31
1.E-33

I —0 —O—
275 280 285 290 295
TIK
2,2,4-Trimetilpentano
288 338 388 438 488
T/IK
Decano
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Solubilidades Mutuas (fraccién mol)

Solubilidades Mutuas (fraccién mol)

1.E-01

1.E-03

1.E-05

1.E-07

1.E-09

1.E-11

1.E-13

1.E-15

1.E-17

1.E-01
1.E-03
1.E-05
1.E-07
1.E-09
1.E-11
1.E-13
1.E-15
1.E-17
1.E-19
1.E-21
1.E-23

280 330 380 430 480
TIK
Ciclohexano
275 325 375 425 475

TIK

Etilciclohexano
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Apéndice Il - Programa MathCad para calculos con la
Ecuacion CTS
Hoja de calculo para fugacidades en mezclas (Agua-Hexano)

0. Unidades y Constantes
bat = 100000F3

R =2314

mol K

L=10 u

1. Parametros del Agua

3 = 0.3027Pan” mol 2
cyq = 0.5628
by = 147010 O ol !
3
vy = 142210 0 2
mal
& = 2062K
Tel = 647.25K
T
TrliTy = —
0 Tel

2
4(T) = am-|:1 + ':11'[1 - Trl(T)D'j)]

E

T
fll[:r.[?]EE -1

2. Parametros del Hidrocarburo

Hexano
Ted = 507 6K
Pc2 = 30 25hat
w = 0299
T
Tt = —
D Tl
Ted
by = 002664 R —
Pc2
2
2 Ted
= 0437458 R
02 Pel

615 = 0480 + 1 5746 - 0.1760°

2
ay(T) = aD2-|:1 + ':12'[1 - TrEI:T)D'j)]
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3 Reglas de combinacién y mezclado
o= 10

T 3B
fl[T,xl,T,n:l =1+ ‘T(E] (1 - % exp[ 1 - x1:|:|

T

h
fp(TxlTn)_T[lK] I: l—xl:ll:l l—xl:l
oq(T k) = (21D -aD) (1 - )
aIZT,:::l,’r,n,ku;I = xlz alﬂTj-f(T,xl,T,n) + (1 - xljlz-azliTj + E-xl-(l - xl)'&12[T=k12)
bl:}{].]l = }{11':!1 + I[]. - }{lllhz
ap1|:T %,T.0 klE]' = xp-31(T)- I: (T %.T n}l - (1 - x1:| fp(T,xl ,’r,n}l:l + 2(1 - xlj'aIE(T=k12:|
apE(T,xl ,T,n,ku;l = 2-[(1 - xljl-az(Tj + x4y T’kIE :I + 1 -aI(Tj-fp(T,xl ,*r,n]l
bpy =ty
bpg = by

Parametros A, B, C y sus derivadas
p-&(T,xl,T,ﬂ,ku;I

ﬁ(T’paxl ,T,ﬂ,klz) =
riT?
ph{x)
B(T.pxf = ——
(T x) = pyyf (D
[: !P:I = BT
Prapy T,KI,T,ﬂ,klz
ﬁpl(TsP,xl,T,n,kqu ( — ;I
RS T
p'aPE(T=x1=T=ﬂ=k12;|
Apa(T.p.xy, T k) = -
RT
B, (T, Popy
Boo(T pbpg
P8 =T

4. Calculo de Compresibilidades @ T, p y composicion
=01 BT, %) O(T ) (&(T.p.x 7.k ) + 3 B{T.p.x])

Ol -1

i 1
L[T,p,xl, L1 ,ku;lspcul}rmnts( (T,p,xl, . =k12;|;|1

57

AlT,poxy Tk ) (BT, 0% ) + 5 CCT, 1) - % B(T,p,x) (T8 (B(Tp.x) +1]
ZT.p.x, T kyg) = x CCT, B (x — 1) + &[T, p.x, 7.0 kyg) - B{T.p.x)(B(T.p.x) + 1)




ZL(T=P=KI =T=ﬂ=k12;| = if(Im(leyrDDts(z(T,p,xl =T=n=k12;|;|1;| = D,pnlyrunts(z[T,p,xl =T=n=k12;|:|1 ,pulwuuts(z(T,p,xl ,'r,n,ku;lll
ZH(T’P=x1 =T’n=k12]| = if(Im(le;HDDts(x(T,p,xl ,’r,n,ku:l]lgll = D,pnl}nnuts(:(T,p,xl ,T,n,klzjjg,pulyrnuts(z(T,p,xl ,T,ﬂ,ku]l]ll
zﬂT,p,xl rTrﬂrkIEJ = pnlyrnats(z(T,p,xl ,’r,n,ku;lllg

5. Calculo de Coeficientes de Fugacidad
‘ilL(T,p,xl ,T,n,klz) = |AA A[:T,p,xl ,T,n,ku:l

BE « B[T,p,x)

CC o« C(T,p)
APL  Apy[T,p.xy, 70,k )

BP1 « Bp(T. )
T4 zLIZT,p,xI,T,n,km:I
EP1 A& (AP1 BPL A4 BPL 7 CC
exp USRI i o A Y (T +1n z - - 1)
z- BB z-BE) BEE !\ &4A EB z+EB/) EB(z+EBE) T4+ CC ) z+xCC

‘ilv(T,p,xl ,T,n,ku:] = |44 A(T,p,xl ,T,n,klz)

BB « B(T.p.x;)

CC & C(T,g)
AP Apy[T,p.xg, 70k 5)

BP1 « Bpy(T.p)
I zv(T,p,xl,T,n,klz)
EPI &4 (APl EPI A4 BP1 % CC
oapl ——— +ln| ——— | ¢ S22 E g E |- +1n E - - 1)
z- EE z-BE! BEE \ 4&& EB z+BEB,) EB(z+EE) T+ CC | z+xOC

QEL(T,p,xl ,T,n,klz) = |AA — A(T,p,xl ,T,n,klz)

BE « B(T,p.x)

APZ + Apo(T powy 7.0,k ;)

BP2 « Bpo(T, 1)

I ZL(T=p’x1=T’n=k12:l

Bxp[jp;a " ]n[z—zBBj " %'[g - %)k{z:aa] B Béﬁfpljﬁj B hl@}

QEV(T,p,xl =T’ﬂ=k12) = |AL — A(T,p,xl ,T,n,klz:l

EE « B[T.p.x)
AP2 & Apy[T,p,x, 7.0,k
BP2 « Bpo(T,g)

T ZV(T,p,xl,*r,n,ku:l
p BF2 + 1l z . E AF2 _ E Al z _ A4 -BFZ -~ ta(z)
z- BB z- BB EE ' AA EE z+ EB BE-(z + EE}

6. Calculo de Presiones de Saturacion
';'lL(T,p,Kl,T,ﬂ,klzll

KI(T,p,XI,YI:T=n=k12) = .I.IH(T,p,yl,T,n, 12)

K
291 [T.p.xy,Ton Ky

KE(T ¥, =T=n’k12:| = @EH(LP’FI ,T,n,ku)

FPSI(T:P:I = Kl(T:P:I:I:D:D:D:] - 1
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FPsy(T.p) = K5(T,p.0,0,0,0,0) - 1
£ = 0.1t

pgg(T) = rDDt(FPSIET,PDj :PD;'
po(T) = ru:u:utl[FPSEI:T £ =PD;|
Pg1(373.15K) = 1.012- bat

P5(373 15K) = 2475 bas

7. Célculo de Equilibrio Liquido-Liquido

-:-IL(T,p,xl, o1.kp)
Ky (Topoxg 5y 7o k) = &7 [T, 0,710 k)
'I'EL(T,p,xls o1.kp)
KELL'IT:p:xl’E'rl’T’n’k].E:I = ':IEL(T PL¥q. T8 klz)
B T.pxg .m0 k)

KILH(T=P=X1J1,T,n,k12:| =

'I'EL T,P,Xl, » ,klg)
':'21;}' T,P,Yl,"l',ﬂ,klz)

(
By(T.0,7.7.0.k )

(

KELHIZT:F',XI :E-rl,T,ﬂ,klzjl = (

Givern

(1 - exp(beg) ) Koy 1 [T.p. (1 - exp(beg)) vy ey 5] + emp(bag) By 1 [T, 1 - enplBig)) vy, mom dg ] = 1
(1 - explbeg)) Ky [T, 1 - explbey)) .y 7ok | =

(T, p.bey, 7y, 7.1,k 5] = Find(ey 7

tpq(T.p. by 1, o Kyg) = exp(H(T,p. ey, vy 7.k 5]

yp1(T 0.0, 1. 7.0 Ky ) = (T g3, 7o g

8. Datos Experimentales
Solubilidad del Hidrocarburo en Agua
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2733 344E-06

a2 342E-04
28732 3.17E-04
2883 224E-04
2833 2.15E-06
L 2.50E-04
3022 209E-0é
Teg o 3022 i ey = 2.11E-04
3133 2.11E-04
3280 2. 78E-04
3420 3.1ZE-04
3713 4 AZE-06
3876 f.10E-06
3045 T 26E-04
4105 1.19E-05
425 232E-05

Solubilidad del Agua en el Hidrocarburo

275 1 34E-04
9332 4.33E-04
9s2 5.10E-04
02 2.56E-04
3152 117E-03
3545 . F0E-03
3665 1.00E-02
33 1 51E-02
Tel = 39453 K yo, = 230E-02
400 4 2T2E02
T 6 421E-02
422 4. T4E-02
4315 STE02
4426 T.30E-02
440 5 2.44E-02
4526 0 02E-02
460 4 1.03E-01
4682 1 29E-01

9. Funciones error y Determinacion de Parametros Binarios - Regla vdW
T=10

n=10
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2
||t Ten-1 yeli—ypl(Tﬂi,l.j-psz(TelJ,—12,n.n1,T,n,k)
ettl (k) = —————
® rows(Tel) Z ¥ey.

i=0 1

et k) = errl(K)

Estimados Iniciales y errores cuadraticos
k5 = 028184

kk = klz
en(kk) = 0.019

Minimizacion de errores
Kk = Minimize err, kK)

iy

en(kk) = 0019

Parametro 6ptimo
kk = 028208

M B

9.1 Comparacién del Modelo con los datos Experimentales

TT1:= Tely, Tely+ 2K Tel opyy g + 5K

TT2:= Tely, Tely + 2K.. Telopon g + 10K
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1107 . . .
10F =
0if =
1107 -

11077

T
3]
o
o
L&
1

20 Bolooo o O

1x107"

121077

11071

solubilidades (fraccidn molar)

121071

110712

11071

—-19 | ] 1
2652 3169 303 424.4 4782

1=10

T/E

OO Amna en HC exp.

— boua en HC calc.

O & HC en Agua exp.

— HC en Agua calc.

— - Aguaen HC NETL

— - HCen Agua NETL
Tmin = max[m[TﬂU,TezD) - 51{,2?51{}

TT = Toin, Tmin + IDK..max(Tel ) + 5E

voves{ Tel)=17 L Smwsf Ted'~1
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TT = xpg(TT 15p(TT),~10,001, T, ,k5) vy (TT,1.5po(TT) ,-10,001, 7,0,k 4)

275 |K 2.280-10-19 1888 104
285 1.66°10-18 3191104
205 1.04810-17 5.21 104
305 5.848-10-17 8.25-104
215 2.022+10-16 12711073
325 1.322-10-15 1.009-10-3
335 5.471+10°15 2,804 103
245 2.089-10-14 4,037-10-3
355 7.414-10-14 5.706°10-3
365 2.464-10°13 7.034+10°3
375 7.712:10°13 0.011
385 2.286-10°12 0.015
205 6.449-10-12 0.02
405 1.738-10-11 0.026
415 4,493-10-11 0.034

9.2 Desviaciones Absolutas Promedio

Agua en Hidrocarburo:

100 rowsf Teli-1 yeli - grpl[Teli,l_j-psz[Teli]],—IE,EI.EII ,T,n,ku”
AAD] = ———— Z
ronws Tel) ey
i=10 1
A2a01 =11413

Hidrocarburo en Agua:

oo [ Tea-1 xezi—xpE(TEEi,l.j-pSE(TEEJ,—IE,D.DI,T,n,kIEH
AADI = ——— Z
rongs T ed) ey,
1=0 1
AADZ = 100

10. Funciones error y Determinacion de Parametros Binarios - Regla MHP

3
1 rowsi Tel)-1 yeli-ypl(Te1i,1_5.psz(Te1J,-12,0.01,ku,k1,k2)

1K) = ———

Sy rows( Tel) Z ¥E
i=0 1

r y)

1 rows(Te2)-1 (723, - xpz(Tezi,u.psz(TezJ,-12,0.01 ,kD,kl,kz)
ed(l) = ————| )’

rows( T ed) Tl *e7.

L 1= !

enlK) = en2(k) + errl(K)

fxirich

Estimados Iniciales y errores cuadréticos
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276

W= | —0.550
Py

kg
en(kK) = 0038

Minimizacién de errores
kk = Mlitvitnizel ert, k1)
et k) = 0037
Parametros 6ptimos

2T 50113

kk=| -0.35918
0.28207

oy

=k

10.1 Comparacién del Modelo con los datos Experimentales

TT1 = TEID,TEID + 2K TElrc:ws{Tel]l—l + 3K

TT2 = Tel, Tely + 2K Ted | op oy + 10K

Ew
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1><1|:|3 T T T

100 -

0.01F u

1107

solubilidades (fraccidn molar)

1107}

1x107°
S g
R

—f ] 1 |
1=10
2632 3169 3707 4244 4782

\

T/E

O O Amaen HC exp.

— Bma en HC calc.

O ¢ HC en Agua exp.

— HC en Agua calc.

— - Aguaen HC NETL

— - HC en Agua MNETL
Tmin = max[m[TﬂU,TezD) - 51{,2?51{}

TT = Toin, Tmin + IDK..max(Tel ) + 5E

voves{ Tel)=17 L Smwsf Ted'~1
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TT = xpg(TT 1.5 po(TT),~10,000,T,0,k5)  ypy(TT,1.5po(TT),~10,001, 7,1,k )

275 |K 2.001-106 1888 104
285 2556106 3191104
205 2.29:10°0 5.21 1074
305 2.349-106 8.249 104
215 241106 12711073
325 2,563 106 1.009-10-3
335 2812106 2.804 103
245 3.168-106 4,037-10-3
355 3.654-106 5.706°10-3
365 4,3+106 7.033:10°3
375 5151075 0.011
385 6,262 106 0.015
205 7717106 0.02
405 0,52 106 0.026
415 1.211-10% 0.034

10.2 Desviaciones Absolutas Promedio

Agua en Hidrocarburo:

rows(Tel)-1 [yeq, - ypy[Tel;, 1 5pgp(Tel ], -12,000,7,n k5|
100 i
AAD] = ———— Z
st rowrs(Tel) ¥e
1=10 1
AAD] = 11414
Hidrocarburo en Agua:
rows(Te2)-1 [xeg, = xpg[Tel;, 1.5-pg(Te ) ,~12,000,7,n,k )
100 i
AADT = ——— Z
st ronars( T ed) X
1=10 1
AADD = 11436

11. Funciones error y Determinacién de Parametros Binarios - Regla MHP
con tau fijo = 86

1= 26
n
| rawst Tell-1 3”311_Wl(Tﬂfl-j'PsE(TElJ=_12=D'D1=T=kn=k1j|
(k)= ———
MR rowrs Tel) Z ¥e.
i=n 1 .
n
1 rows( TeZ)—1 | xey — xpE(TEEi,l.ﬁ-pSE(TEEJ —1z.001 ,«r,kn,kl)
1
K = ——
RS rows( TeZ) ZEI £B3.
1= 1 -

etk = enfd(k) + errl(K)

fxirich
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Estimados Iniciales y errores cuadraticos

[y

en(KK) = 0.145

Minimizacién de errores
kk = Mlitvitnizel ert, k1)
ert(kK) = 0038

Parametros 6ptimos
—0.556

Lk =
0.282

=y

kilﬁ = kkl

11.1 Comparacién del Modelo con los datos Experimentales

TT1 = TEID,TEID + 2K TElmws{Tel]l—l + 3K

TT2 = Tel, Tely + 2K Ted | op oy + 10K
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1><1|:|3 T T T

100 -

0.01F u

1107

solubilidades (fraccidn molar)

1107}

1x107°

I
3
f
i )]
q
|

—f ] 1 |
1=10
2632 3169 3707 4244 4782

T/E

O O Amaen HC exp.

— Bma en HC calc.

O ¢ HC en Agua exp.

— HC en Agua calc.

— - Aguaen HC NETL

— - HC en Agua MNETL
Tmin = max[m[TﬂU,TezD) - 51{,2?51{}

TT = Toin, Tmin + IDK..max(Tel ) + 5E

voves{ Tel)=17 L Smwsf Ted'~1
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TT = xpg(TT 15 TT),~10,001, 7,0,k 5] ¥y [TT 15 p5(TT), 10,001,710,k ]

275 |K 2,87 106 1.891 104
285 2.539-10°6 3195 104
205 2.382-10°6 5216107
305 2.348-106 8,259 104
215 2414106 1.272+10°3
325 2573106 1.911-10-3
335 2823106 2,807 10°3
245 3.191-106 4,041-10-3
355 3.685 106 5.711-10-3
365 4,341-10°6 7.04+10°3
375 5.203-10-6 0.011
385 6,332 106 0.015
205 7.807-106 0.02
405 9,736-106 0.026
415 1.226°109 0.034

11.2 Desviaciones Absolutas Promedio
Agua en Hidrocarburo:

rowrs Tel)—1

yey, - ypy[Tel;, 1 5:pgy(Tel |,-12,001 ,T,n,ku”

AAD] = — 10 Z
s yowrs(Tel) - ¥e
= 1
AAT = 11401
Hidrocarburo en Agua:
oo [Tl [ - xpy(Ted;,1.5-pgy(Ted) ,-12,n.m;r,n,k12)|

AATS = Z
s rowre( Teld) X

i=10 1
AATIZ =11411
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Apéndice lll - Programa MathCad para céalculos con la
Ecuacion NRTL

Hoja de calculo para fugacidades en mezclas (Agua-octano)

0. Unidades y Constantes
bat = 100000F3

R =8314
mol

L=10 u
1. Célculo de Coeficientes de Actividad NRTL
812
T = —

221
1[To 1) = BT

Gyo(T engyg) = expl-ermy5(T. 2]
Gy [T.cnggy) = ExP(jﬁ'Tzl(T:Ezlﬂ

2 Gy [T .00 21) Gy4(T, o0 gyg)
T.x.00813. = 1- : T.2 |- T,z
“fl( X1 2813871 = o9 ( x) 721( &) Ll ¥ - %) G [T o) +'r1g( g12)

[[L-=)+ x1'G12(T=°*’812)]2

Gya( T on gy

2 G1(Tce2)
Vol T 00 1. 821 = o8] {rlz(lgﬂ)[(l - %) +x1'Glz(T,0c,gzl:J HEI(T,gEI).[x + (1= 3Oy Tcn g
1 I ) =) |

2. Célculo de Equilibrio Liquido-Liquido
Wl T %y on 3. 821)

E (Tx o =
LT %71 0081281
Vol T.7y 00812821

)
T % 008381
[T 71008170821

KILL(T’KIJI =°¢=E12=E31:| =

Civen

(1~ exp(beg) Koy [T [1 - exp{beg)) vy ongyg.mpy ] + exp(lig) Kogp [T [1 - explbeg)) vy ongygampy] = 1
(1~ exp{beg)) Ky [T (1 - explleg)) vy oy 9.1 | = 7
E(T,l}{z,jfl L0, glz,gzlll = Fmdlz]l{z,jr].;l

g T.beg. 7y 00 gy 7. 821) = exp(BE(T by, 3y o238 J0)
yp1 (T kg 3y o gy 2. 81) = BT leg vy o gy, )1
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3. Datos Experimentales

Solubilidad del Agua en el Hidrocarburo

324 %1077
28315 4310”4
2315 501 %1077
29815 ver=| 3

Tel =| 3109 | K

366.5 62x 10 °
422 0.039
477 6 0.126

Solubilidad del Hidrocarburo en Agua

10310

99 % 107 °

04107

2882 _z
202 96 % 10

A 08 10 8

3':'32 }:32 = 12 w ].D_ ?

3082 _g
Te2 = | 3100 |K 8.26 » 10

3133 1310

3429 729 % 107

3945 g
ey 134 % 10

4227 186 %100

4. Funciones error y Determinacion de Paradmetros Binarios

2
I I
rowsl Teli-1 yeli - grpl[Teli,—IE,I].Dl ’kﬂ’kl — k2 —]

1 1 1
() = ———| 3 oo o
rowrs Tel) ey
i=0 1
i) I 2
Tedi—1 | xeq - Ted. ,-12,001 % k — k, —
1 rows(Te2) 2 xpz[ 1 kD 1 ot mu:ulj
e (k) = ———— Z
ronars T ed) e,
i=10 1

et 1) = entd(K) + errl(k)
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Estimados Iniciales y errores cuadraticos

co=02
gl = 31320
g21 .= 16100

i
Ek=| gld

g1

4

gil =161 =10

errl(kK) = 0,384
errl(k) = 92754
en(kK) = 53138

Minimizacién de errores
kk = Dlindmizer err kI
errl(kl) = 0374

ek = 0332

ert( 1) = 0.707
Pardmetros optimos
0193
kk = | 38543 382
16837 347
&= My
I
=k —
512 ! et
_ I
Sl kk2 mol

5. Comparacién del Modelo con los datos Experimentales
TT1 = Tel ,Tel_ + 10K. Tel + 3K
1] 1] rowrsl Tel)—1

TT2 = TEED,TEED + 10K Tezmws{TeE}—l + 10K
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| . . T
0.1F O -
L
E 00lF o a
o
& =3
g =107 Q -
]
S 11074 -
9
S i
= 1x107F .
E
5 -6
| lEI' I~ O -
=107 Cotod !
IMID*E I I I
2731 368 3804 434 4876
TiK
O O Aguaen HC exp.
— Agua en HC cale.
& © HC en Agua exp.
—— HC en Agua calc.
~ - Apguaen HC NRTL
=+ HC en Agua NRTL

Tty = mu{mm(Talu .Tazu) - jFZ.I'ISI{]
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TT = 1 TT,-10,0001,ce, 815,251 o [TT,-10,0.01,e0, 815, 851
278.15 |k 8.527 102 2,456 1074
288,15 1.49:10°8 424104
208,15 2513108 5116104
308,15 4,103 108 6,085 1074
318,15 6.508 108 71431074
328.15 1.005-10°7 8,280 104
338,15 1.516-10°7 9,52 104
248,15 2.236-10°7 1.083-10-3
358,15 3.232-10°7 1.222:10°3
268,15 4585107 1.269:10°3
a7a8.15 f.395°10°7 1.52210°3
388,15 8.78-10°7 1,683 103
208,15 1.188 106 1.85-10-3
408,15 1.585-106 2,024 103
418,15 2.088 106 2,204 1073

5.1 Desviaciones Absolutas Promedio

Agua en Hidrocarburo:

rows(Tel)-1 |8y, - j.rpl[Tel.,—IE,El.Dl Lo gu,gm)
100 i i
AAD] = ——— z
rowrs( T el) ey,
i=0 1
AADI = 47232

Hidrocarburo en Agua:

rows(Te2)—1 %89 - xpE(TEE.,—IE,U.Dl .o gu,gm)
100 i 1
AADZ= —— Z
rows Ted) req,
i=0 i
AADZ = 53407
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Apéndice IV — Fugacidades con la ecuacion CTS

La ecuacion CTS esta dada por:

P = Psrk T Pas
(61)

RT a NRT NZa (62)
Psrx = - = N
v—-b v((v+b) V-Nb V°+NbV

pas

RT (X lellfll + X2V12f12 +X X1V21f21 + X2\/221:22 ] (63)

- 1 2
v v+ X1V11f11 + X2V12f12 v+ X1V21f21 + X2V22f22

En el caso en que solo una substancia se asocia (substancia 1):

RT Xxv,f
- as as 64
Pas v v+xy,fo (64)
fo= efEa%T -1 (65)

Transformando para z:

74 +(X1C —1)23 +[X1C(Xl—1)+A—B(B +1)]22

66
+[A(-B+xC)-xBC(B+1)]z-xBC(A+xB)=0 (66)
donde:

A= &2 B= p_b C= Lvasfas (67)
(RT) RT RT

El potencial quimico y el coeficiente de fugacidad estan relacionados por la siguiente

ecuacion:
i (T,p.x) =0 (T,p,x)+RT In®, (T,p,x) (68)

donde el subindice # hace referencia al gas ideal.
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Pero [if (T, p.X)={i (T,V,X) +RTInz , donde p y v son la presién y volumen molar del

sistema. Entonces:
i (T,v,x) =0 (T,v,x)+RTInz+RT In®, (T,v,x) (69)
Despejando el coeficiente de fugacidad:

o (T’V’X)_ﬁ‘#(T’V’X)—Inz (70)

In®, (T,v,x)= =

Para la contribucién no especifica, es decir, la contribucién SRK, el coeficiente de

fugacidad puede ser calculado por:

Vv

RTInG™ = || RL N[ 2| |av—RTInz (71)
v oN, TVN

0

Entonces:

v

~ SRK ~ # I {I 8pSRK
: -0 = N SRR dv 72
I I J[ \" ( aNi TVA ( )

0

Para la ecuacion SRK:

(8pSRKj __RT__ NRTH  Na  Nab (73)
ON; iy, V —Nb (V—Nb)2 V (V +Nb) V(V+Nb)2

Donde: b = 9 Nb a S URNES
Ni N N Ni TN

i |

N [6pSRK ] RT  RTb a ,_ab (74)
Entonces:
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\ \

“ERK—,&?:RTJ(E— L j.dv—RTbi'J dv 2+a;J av —abif;zdv
v v-b (V—b) V(V+b) V(V+b)

© © 0

_RTI—Y_4RT P B Y _ & v | _ah &b, [ Vv ) 75
v-b v-b b v+b b \v+b) b(v+b) b v+
b

b, Y al a v ab,
L +RTIn +—| = In - '
v-b v-b b(a b} [v+bj b(v +b)

El coeficiente de fugacidad para la ecuacion CTS, entonces, estara dado por:

=RT

(T x) - (T,v,x)

In®C™ (T,v,x) = ~Inz
i RT
~ SRK ~as —_0
BTV ) AR (Tvx) -0 (Tvx) (76)
RT
~ SRK _n# Thad
_ L, (T;V,XR)T L (T!V’X) + L (-Rr_;_V,X) —Inz

La contribucién de asociacion al potencial quimico esta presentada en la referencia

1. Entonces para el caso donde solo la substancia 1 es capaz de asociarse:

In(i)iCTS(T,V,X)= d +InL+i§ a8 _b inl Y
v-b v-b RTbla b)) (v+b

. (77)
1 ab, +In v - XVigfy -Inz
RT b(v+b)  v+xvf, v+xv,f,
Transformando para z:
INd™ (T,z,x) = B n2  A[A_B In( z j
z-B z-B B{A B z+B (78)

AB, z  xC,

- +In -Inz
B(z +B) z+xC, z+xC

donde: A= P& B'= pb; c. :{C si .I_:l
(RT) RT Osii=2

Entonces:
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- B. ' B
IN®™ (T,z,x)=—2=+1In z +é A B In| —Z
z—-B z-B B\A B z+B

(79)
AB, z x,C
- +In - —-Inz
B(z +B) z+xC z+xC
Incf)gTs(T,Z,X)ZiHn ZB+§£%—%jln( ZB)
z-B zZ— Z+ (80)
AB,
—-—~=——Inz
B(z + B)

Estas expresiones fueran empleadas en los célculos de ELL de este trabajo.
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