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" TERMODINAMICA DE SISTEMAS MULTICOMPONENTES
Y
BQUILIBRIO IONICO EN SOLUCIONES ACUOSAS "

RESUMEN

La simulacién de procesos industriales es, en la actualidad,-
una herramienta indispensable para 1a adecuada solucion de los pro-
blemas esenciales que enfrenta el sector productivo,por lo cual,en
este trabajo se propone el programa de computo “MIEL" (MInimizacidn
de la Energia Libre ) para predecir el equilibrio Quimico y/o de -

fases de sistemas multicomponentes involucrando o no electrolitos -
débiles volatiles, con la finalidad de que este pueda ser adaptado

en simuladores de procesos industriales,que tengan alguna relacidn

con dicho programa.

El desarrollo de este trabajo es llevado a cabo en tres partes,
la primera contiene los criterios y relaciones termodindmicas en las
cudles esta basado el desarrollo del programa de cémputo;En la se--
gunda parte se desarrolia el programa “"MIEL" para el cdlculo del e-
quilibrio quimico y/o de fases de sistemas multicomponentes, apli--
cando el criterio de minimizacion de l1a energia libre de Gibbs y un
algoritmo de separacion de fases de manera que el programa determine
el ndmero e identidad de las fases al equilibrio,asi como,la compo-
sicion molar de cada uno de los componentes en cada fase;En la ter-
cera y ultima parte el programa "MIEL" es modificado para poder in-
cluir el cdlculo termodindmico del equilibrio 1iquido-vapor en solu-
ciones acuosas conteniendo uno o mids electrdolitos débiles voldtiles,
para determinar la composicion molar de las especies ificas y/o mole-
cu]ares en cada una de las fases presentes al equilibrio.
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CAPITULO I
TERMODINAMICA DEL EQUILIBRIO QUIMICO Y DE FASES

I-A CRITERIOS DE EQUILIBRIO

E1 equilibrio, en su acepcibén genérica, es un término que de
nota una condicidn estdtica o ausencia de cambio. En termodindmica
propiamente, se considera que significa la ausencia no s§lo de cam
bio, sino de cualquier tendencia hacia un cambio en una escala ma-
crosclpica. Por tanto, un sistema en equilibrio es aquél que exis-
té el condiciones en que no hay tendencias a que se produzca un cam
bio en el estado del sistema. Como cualquier tendencia al cambio es
td provocada por una fuerza impulsora de uno u otro tipo, la ausen
cia de dicha tendencia indica también la ausencia de cualquier fuer
z4 impulsora (1).. /

Fundamentalmente, son cuatro caracterfsticas importantes las
que logran describir un estado de equjlibrio, siendo estas:

1. E1 equilibrio en los sistemas moleculares es dinfmico y es una
consecuencia de la igualdad de velociades de reacciones opues-
tas.

2. E1 sistema pasa espontdneamente hacia el estado de equilibrio.
Si un sistema, inicialmente en equilibrio, es perturbadeo por al
gin cambio en su medio ambiente, el sistema reaccionard de un
modo tal que vuelve a un estado de equilibrio. |

3. La naturaleza y las propiedades de un estado de equilibrio son
las mismas, independientemente de c6mo es alcanzado. -

4. La condicifn de un sistema en equilibrio, representa una tran-
saccidn entre dos tendencias opuestas: la exigencia de las molé
culas a asumir el estado de energfa mds bajo y la tendencia ha-



cia el caos molecular o la entropfa mixima.

- Las necesidades termodindmicas o criterios que deben satisfa
cerse para que exista un estado de equilibrio (Fig.1) son (1):

Equilibrio térmico
Equilibrio mec&nico
Equilibrio quimico

De una manera clara y sencilla, los criterios de equilibrio
térmico y mecdnico internos, se refieren a que la presidn y la tém
peratura sean uniformes en todo el sistema, con ello, se elimina to
da tendencia a la realizacién de un cambio. Con respecto al quimi-
co, existen varios criterios de equilibrio y espontaneidad (2), pe
ro aquf, serdn tratadas Gnicamente las condiciones de equilibrio
que guardan relacidn con la energfa libre de Gibbs, que tiene como
variables térmica y mecdnica a la temperatura y la presibn respecti
vamente, esto debido a que la mayorfa de las reacciones dufmicas y
transformaciones de fase se llevan a cabo a condiciones deAtemperg
tura y presidn constantes.

Al efectuarse un c&lculo de variacibén de la energfa libre de
Gibbs AG, para una transformacibn, el signo algebrdico obtenido, in
dicard si el cambio puede ocurrir y en qué direccibn. De esto, hay
tres posibilidades:

1. Si AG es - , Ta transformacifn puede ocurrir espontdnea o natu-
ralmente.

2. Si AG = 0, el sistema esté en equilibrio con respecto a esta
transformacifn.

3. Si AG es +, la direccifn natural es opuesta a la que suponemos
(1a transformacidn no es espontdnea).



FIG. 1 CRITERIOS DE EQUILIBRIO
EQUILIBRIO
TERMODINAMICO
EQUILIBRIO EQUILIBRIO
TERMICO EQUILIBRIO MECANICO
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Supbngase un sistema cerrado, constitufdo par una mezcla de mul
ticompohentes y por un nlmero arbitrario de fases, en las cuales la
temperatura y la presién son uniformes (pero no necesariemente cons
tantes); se considera due el sistema estd inicialmente en un estado
de desequilibrio respecto a la tranferencia de masa entre fases y a
la reaccién qufmica. Cualquier cambio que se presente en el sistema
debe ser necesariamente irreversible y aproximar en forma constante
al sistema a un estado de equilibrio; al l1legar a &1, la energfa 11
bre de Gibbs total alcanzard un valor mfnimo respeéto a todos/ios
cambios posibles a la tempekatura y presibn dadas, de esta manera,
estarfa cumpliéndose el criterio termodinémico de equilibrio:
(dG)T,P < 0, el cual indica que todos los'procesos irreversibles que
se 1levan a cabo a una temperatura y presién constante, se producen
en la direccifn en que causa una disminucifn en l1a energfa libre de
Gibbs del sistema (1,4). |

En un estado de equilibrio pueden presentarse variaciones di-
ferenciales en el sistema a temperatura y presifn constantes, sin
producir ningln cambio en la energfa libre de Gibbs, este es el sig
nificado de la igualdad de 1la ecuacidn anterior, por lo tanto, el
criterio general para que un sistema esté en equilibrio es:

(dG)T,P = 0 y la forma en que realmente este estado final de equili
brio se alcanz8, carece de importancia; los criterios se aplican
una vez que se ha sabido que existe un estado de equilibrio a una
temperatura y presibn dadas (1,4).

Un equilibrio adicional a considerar para especies disociadas
en soluciones electrolfticas es el "eléctrico", consistente en una
igualdad de cargas positivas y negafivas en el medio; su evaluacifn
estd dada por la sumatoria del producto de las cargas correspondien
tes a cada especie ifnica por su niimero de moles y el resultado de-
be ser cero; como se vers mis adelante (Cap. IX) esto se refiere al
principio de electroneutralidad. Enlos balances de masa, en ocasio-
nes resulta f&8cil descuidar una posible reaccifn entre el solvente y
las especies i8nicas y aln entre estas mismas, por esa razén fre-
cuentemente es preferible usar un balance de carga, que exprese el



hecho de que una so1uci§n conteniendo iones es electricamente neu-
tra, estableci&ndose asf la condicibn de equilibrio electrico.



I-B EQUILIBRIO DE FASES

Una serie de procesos industrialmente importantes como destila
cién, absorcibn y extraccifn, implica la participacién de dos fases
que no estdn en equilibrio. La rapidéz con que una especie se trans
fiere de una fase a la otra, depende del alejamiento de las condicio
nes de equilibrio, y, el tratémiento cuantitativo de estos procesos
requiere del conocimiento de los estados de equilibrio del sistema

(1).

E1 criterio termodindmico entre fases se expresa en términos
de propiedades especiales, una de ellas es 1a minimizacién de la e-
nergfa libre de Gibbs.

La energfa libre de Gibbs es funcién de la temperatura (T), la
presidén (P) y el nimero de moles (n) de los ﬁCﬁ componentes existen
tes en el sistema, esto es:

6 = 6(T,Pynys Nyuenes ny) (1)
y su expresifn para la diferencial total esti dgda por:
G /26 ¢ 26
d6 = (28), _dT + (28). dp + 1 (25 dn, (2)

Por otro lado, el cambio en la energia libre de Gibbs estd de-
finido de la siguiente manera:

C
dG = -SdT + VdP + 551“5d"5 (3)

por lo tanto, por consistencia:
G = .5 (28 = a6 =
(%T)P,nj S (;;P)T,n‘j v (3nj)T,P,ni LR} (4)

Si se consideran dos fases en equilibrio en un sistema cerrado,
cada una tomada por separado, es un sistema abierto con capacidad pa
ra transferir material al otro, por lo tanto, la ecuacién (3) puede



escribirse para cada fase como:

<

d6Y=-sVdr + vVdpP + (5)

J
L._star + viap +

J

al equilibrio, dadas una temperatura y presifn constantes se deberd
cumplir que:

e dn
1

v
J
dng | (6)

e — [ &)

dG u

1

HMO MO

c
vV, .V L
pzdn: + Z n
133 i

L

dnj

nMo

(d6®)y p = (d6¥); p+ (deh)p ;= 0 (7)

J

sin embargo, si el sistema es cerrado y sin - reaccidn qufmica, los
balances de materia requerirén que:

L __qnV

3 dnj (8)
esto es, el nimero de moles que sale de una fase es igual al ndmero
de moles que entra en la otra fase; como resultado se tiene:

dn

(o4
(det), .= (.Y - .Lydn, = 0 (9)
LA B SRS

como las dn':j son independientes y arbitrarias (13) la Gnica forma ge
neral en que puede satisfacerse esta ecuaciﬁn es que cada término
sea separadamente cero; esto es:

u} = ug ' j=1,2,...,¢ (10)
La ec. (10) es un criterio general para el equilibrio de fases(3).
Establece que para un sistema de dos fases a la misma temperatura
(T) vy presién (P), se satisface 1a condicifn de equilibrio cuando el
potencial quimico de cada especie qufmica es el mismo en ambas fases.

Una diferencia enel potencial quimico de una especie particular
representa‘una fuerza impulsora de aqdélla especie en la direccidn
del potencial quimico menor, de manera.anéloga a como las diferen-
cias de temperatdra y presién representan fuerzas impulsoras para
la transferencia térmica y mecdnica respectivamente.
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En consecuencia, se puede decir a manera de principio general, que
cuando las fuerzas impulsoras se hacen cero, el proceso de trans-
porte cesa y se establece la condicifn caracterizada por el término
estado de equilibrio.

La cantidad vj es denominada potencial qufmi;o del componente
J y tiene un papel vital en el equilibrio de fases y el equilibrio
quimico. ‘

Para cualquier sustancia j en una mezcla, el valor de Hj es el
aumento de 1a energfa libre que acompaita a la adicibn de un nimero
infinitesimal de moles de esa sustancia a la mezcla por mol de la
sustancia afadida.

E1 potencial qufmico estd definido por la siguiente relaciédn:

Ha

5 = u§(T.P) + RT Infy (11)

donde u3 es el potencial quimico en el estado de referencia y depen
de Gnicamente de la temperatura y la presiﬁn y fj es la fugacidad
del componente j(4).

Otro criterio de equilibrio iguaimente general para fases, se
deriva de la ecuacifn (10).

E1l potencial quimico para la fase vapor estd dado por:
v _ oV v
uj v (T,P) + RT 1nfj (12)
y el potencial quimico para la fase l1iquida por:
L _ oL L
M3 M3 (T,P) + RT lnfj (13)

basdndose en la ec. (10) y considerando el mismo estado de referen
cia para las fases 1iquido y vapor resulta:
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RT 1n fY= RT 1n £ (14)
de donde se obtiene:
£ = £ (15)

Por 1o tanto, el equilibrio de un sistema multicomponente se
establece cuando las fases tienen la misma presibn, temperatura, po
tencial quimico y fugacidad (5).

La fugacidad es una medida del potencial de transferencia en-
tre dos fases coexistentes de un componente. La fase con la menor
fugacidad acepta la transferencia de masa de aquélila con mayor fuga
cidad. Cuando la fugacidad de un componente es igual en cada fase,
se dice que la transferencia neta entre &stas es nula y por lo tan-
to estdn en equilibrio termodindmico.

E1 criterio termodindmico del equilibrio entre fases, se expre
sa en términos de propiedades especiales; la termodin&mica proporcipo
na también las ecuaciones que relacionan estas propiedades con las
composiciones de las fases, la temperatura y la presidn. La conexidn
entre el criterio de equilibrio y la realidad ffsica se establece
primero a través del coeficiente de fugacidad péfa la fase vapor
(gaseosa) y pof el coeficiente de actividad para la fase 1fquida(6);
ambas propiedades serdn tratadas posteriormente. ‘
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I-C APLICACION DEL CRITERIO DE EQUILIBRIO A REACCIONES
QUIMICAS

La transformacifn demateriales bdsicos en productos de gran va
lor, por medio de reacciones qufmicas; constituye la base de la in-
dustria qufmica; ello hace necesario comprender los problemas impli
cados en el disefio y operacifn del equilibrio empleado para las re-
acciones (fig.?2). La primera consideracidén en el desarrollo de una
reaccidn qufmica, es la del efecto de las variables controlables so
bre el prbgréso y avance de la reaccidn; por ejemplo, es necesario
saber como afecta a la conversién de reactivos en productos, el tiem
po que los primeros permanecen en el reactor; esto depende de la na
turaleza de la reaccifn y no puede tratarse termodinidmicamente. La
temperatura, presifn y composicifn de reactivos afectan tanto a la
veloci dad de reaccién como a la conversién de equilibrio que corres
ponde a un tiempo de reaccibn infinito'(li). En el estudio de las
reacciones quimicas es necesario prestar atencibn tanto al equili-
brio como a la velocidad de reaccibn para el desarrollo de un proce-
so; sin embargo, por el alcance que se pretende en este trabajo no
serd necesario puntualizar en el campo de la cinética, el propbsito
particular en esta seccidn es para determinar el efecto de la tempe
ratura, presibn y relaci6n de reactivos sobre la conversibn de equi
librio.

E1 cdlculo de Ta conversidn de equilibrio necesita de la combi
nacién de las ecuaciones fundamentales de equilibrio en reacciones
quimicas, datos de la energia libre de Gibbs de formaci6n y el prin
cipio de conservacidn de la materia.

S1 una mezcla de especies quimicas no estd en equilibrio, cual’
quier reaccifn que se presente deberd ser irreversible y si el sis-
tema se mantiente a T y P constantes, l1a energfa libre de Gibbs to-
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tal es un minimo respecto a todos l1os cambios posibles.

Para el caso de reacciones qufmicas es importante notar que en
este procedimiento de minimizacién de la energfa libre, 1a pregunta
de éicufiles son las reacciones quimicas implicadas? nunca entra di-
rectamente en ninguna de las ecuaciones; sin embargo la eleccidn del
conjunto de especies es por completo equivalente a la eleccibn del
conjunto de reacciones independientes entre las especies. En cual-
quier proceso debe considerarse un conjunto de especies o un conjun
to de reacciones independientes, y consideraciones diferentes produ
cen por 10 general resultados distintos. ‘
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I-D NECESIDAD DE DESARROLLAR UN ESTUDIO TEORICO

E1 estudio de las reacciones quimicas es de gran importancia
‘para muchos procesos industriales ( 7). Para el estudio de una reac
cidn es necesrio saber si la reaccifn se 1levard a cabo, hasta qué
grado tendrd lugar seglin las diferentes concentraciones de las sus-
tancias reaécionantes,'la medida en que la reaccidn va a ser efec~
tuada por variaciones en la temperatura y presibn, etc. Esta infor-
macién se puede obtener en un laboratorio llevando a cabo una serie
de experimentos y medidas bajo las condiciones de interés que sean
posibles. Este tratamiento directo del'prob1ema obliga a una o va-
rias personas a efectuar una gran cantidad de medidas y a emplear
reactivos, aparatos de laboratorio y lo ma§ importante, ocupa mucho
tiempo. Por 1o cual, resulta Gtil poseer una teoria del equxlibr1o
qufm1co que permita llevar a cabo un nimero relativamente pequefio
de experimentos en su sistema, y a continuacién aplicar los resulta
dos de este pequefio nimero de experimentos junto con su teorfa para
predecir las propiedades del mismo sistema bajo condiciones distin-
tas. Aunque esta teorfa nunca elimina completamente 1a experimenta-
cidn directa, el tratamiento de los problemas estd sistematizado de
manera que s8lo resultan necesarios pocos experimentos (fig.3).



FIG. 3 VENTAJAS DE LA COMBINACION DE UN TRATAMIENTO TEORICO-EXPERIMENTAL EN EL
ESTUDIO DE REACCIONES QUIMICAS
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I-E. SIMULACION DE PROCESOS INUSTRIALES.

Algunos problemas esenciales que enfrenta actualmente el sec-
tor productivo son aquellos referentes a economia de energia, au--
mento de la productividad, control de calidad, seguridad industrial»
sustitucion de importaciones e insumos, seleccién de tecnologias
adecuadas y desarrollo de nuevas tecnologias, s6lo por mencionar
algunos de ellos.

Estos problemas son comunes a las industrias quimica y petro-
quimica; a la refinacién del petrdleo y procesamiento de gas; a --
la de fertilizantes; a 1a de 1os generadores de potencia; a la in-
dustria metaldrgica; a la industria del papel y a la industria a-
Zucarera.

La simulacién de procesos industriales es (ver fig. 4), en la
actualidad, una herramienta indispensable para la adecuada solu--
cion de estos problemas, en base a esta metodologia, se padria e--
fectuar andlisis de plantas en operacidn para:

. Eliminar cuellos de botella en la produccidn.

. Optimizacidon de la variables de operacidn por variaciones -
en las caracteristicas de los insumos y en las condiciones
econdmicas del entorno.

. Evaluacion de alternativas de proceso para reducir consumo
de energia. '

. Andlisis de condiciones criticas de operacidn.

Andlisis de factibilidad y viabilidad de nuevos procesos.

. Eliminacidon de desechos industriales y contaminantes.

. Reciclaje de aguas industriales.

En el disefio de plantas y desarrollo de tecnologia se podria:
Desarrollar la tecnologia para la produccidén de insumos y
productos no disponibles.

. Generar modelos matemdticos para el disefio de sistemas de
control automdtico de plantas industriales.

Las industrias extractivas y de manufacturas manejan corrien-
tes que de alguna manera pasan a diversos médulos durante un pro--
ceso, estos modulos son en general, comunes a varias industrias, -
como son los:
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. Mezcladores de corrientes.

. Separadores de fases: 1iquido-vapor, 1iquido-1iquido, 1iqui-

do-liquido-1iquido-vapor, etc.

. Columnas de separacidn: destilacién, extraccidén, etc.

. Reactores e intercambiadores de calor.

Etc.

La integracion adecuada de estos médulos es lo que permite ar-
mar una planta. '

Los simuladores modernos de usos multiples calculan las pro --
piedades necesarias para una gran diversidad de corrientes sin li--
mitacion por nidmero de componentes presentes. Las corrientes pueden
ser: .

a) Gases a bajas y altas presiones

b) Liquidos con componentes no-polares, polares y electrdlitos

a bajas y altas presiones.

c) Solidos.

Las propiedades fisicoquimicas que se calculan son las necesa-
rias para efectuar los balances de enrgia y materia durante la si--
mulacién y, obtener los parametros para el cdlculo de los equipos -
involucrados.

Estas caracteristicas son las que permiten que el simulador de
procesos pueda representar una gran variedad de plantas industria--
les.
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F1G.4 USOS DE UN SIMULADOR DE PROCESOS INDUSTRIALES

ANALISIS DE DISERO  DE DESARROLLO

PLANTAS EN DE

OPERACION PLANTAS TECNOLOGIA
SIMULADOR DE
PROCESOS
INDUSTRIALES

CORRIENTES MODULOS
GASES LIQUIDOS SOLIDOS SEPARADORES MEZCLADORES REACTORES
| DE FASE - DE CORRIENTES




20

PARTE Il

EQUILIBRIO QUIMICO Y/0 DE FASES EN SISTEMAS

MULTICOMPONENTES

DESARROLLO DEL PROGRAMA

IIM I E L "

(MINIMIZACION DE LA ENERGIA LIBRE)



21

COMPUTACION DEL EQUILIBRIO QUIMICO Y/O DE FASES
(DESARROLLO DEL PROGRAMA  "MIEL")

RESUMEN

Se presenta el Programa de Computo "MIEL" (Minimizacién de la --
Energia Libre)disefiado para el cdlculo del quilibrio quimico y/o
de fases basado en aquel utilizado por Seider y Gautam que, aplica
el criterio de minimizacion de 1a energia libre de Gibbs.

La programacidén se realizf utilizando el método de Newton y un al-
goritmo de separacion de fases; de tal manera que el programa de--
termina el numero e identidad de las fases al equilibrio, asi como
la composicién de cada uno de los componentes en cada fase. Se --
tienen implementados varios modelos termodindmicos para la predic-
cién de los coeficientes de fugacidad y actividad. Se presentan --
varios resultados numéricos de sistemas que involucran gases, 17--
quidos y sdélidos.
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INTRODUCCION

E1 estudio del equilibrio entre fases de sistemas multicompo-
nentes con o sin reaccidon quimica es de importancia primordial no
solo en problemas que involucran todo tipo de unidades de destila-
cién u otros procesos de separacién y procesos petroquimicos, sino
ademds en procesos de recuperacién mejorada (inyeccidn de COZ’ etc)
Para lograr los objetivos que involucran este estudio es fundamen-
tal poder predecir el equilibrio quimico, equilibrio de fases o e-

quilibrio quimico y de fases. Varios métodos pueden ser propues--
tos propuestos para la solucidn de estos problemas,una amplia re--
vision de ellos puede verse en Gautam y Seider(8).

Debido a que hoy en dia los simuladores permiten el cdlculo
del equilibrio de fases para, cuando mucho, tres fases (vapor-1i-
quido-1iquido), sin incluir s61idos y sin reaccidn quimica, nues--
tro objetivo es disponer de un método que sea general y confiable
para el cdlculo de las composiciones en el equilibrio quimico y/o
de fases, que sea aplicable en simuladores, que incluya hasta cua-
tro fases (vapor-l1iquido-liquido-liquido), ademds de "especies con-
densadas®y reaccién quimica.

s Gautam y Seider (8) utilizan el método de Rand para minimizar
la energia libre de Gibbs utilizando el método numérico de Newton.
E1los desarrollan en serie de Taylor 1la funcion de Gibbs y latrun-
can en el término cuadrdtico obteniendo una aproximacién cuadrdti-
ca de la funcién original. La funcién asi desarrollada es minimi-
zada sujeta a la restriccion de balance de dtomo, utilizando para
ello la técnica de los multiplicadores de Lagrange y al realizar -
las derivadas obtienen un sistema de ecuaciones lineales que para
evitar matrices singulares y moles negativos realizan un cambio de
ecuaciones y variables. Por otro lado, proponen un algoritmo (9)
para la determinacidn del nimero de fases, el cual consiste en su-
poner un nimero reducido de fases y realizarles pruebas de inesta-
bilidad durante 1os cdlculos de equilibrio del algoritmo de mini--
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mizacion. ,

Esta suposicion estda basada en el hecho de que una solucién -
de las P fases, si ésta existe, darda una energfa libre de Gibbs --
mds baja que una solucién de P-1, fases. En base a esto el algo --
ritmo de separacién de fases (9) decide cuando hay que introducir
las fases prueba en el sistema original o cuando alguna de las --
fases en el sistema original debe ser eliminada.

Castillo y Grossman (10) presentan una aplicacién alternati-
va basada en una técnica de eliminacidn de fases, la cual evade
la parte combinatorial del problema de equilibrio quimico y de fa-
ses. La idea bdsica es formar un programa no-lineal el cual corres-
ponda a un sistema que incluye todas las fases que son postuladas
a existir en el equilibrio. Debido a que las restricciones de no-
negatividad son tratadas explicitamente por un algoritmo de pro--
gramacion no-lineal apropiado, el nimero e identidad de las fases
es determinado por simple andlisis del nimero de moles de cada --
‘componente en cada fase para la solucidn Optima.

En este trabajo , se presenta un método que estd basado en -
el propuesto por Gautam y Seider (8), pero se introduce la res --
triccidon de balance de masa en la forma en que 10 realizan Casti-
110 y Grossmann (10). Esto es, cuando solo hay equilibrio de fa--
ses la conservacion de los moles de 1os componentes individuales
debe satisfacerse y cuando hay equilibrio quimico o equilibrio --
quimico y de fases la conservacion de los moles de 1os elementos
quimicos debe cumplirse.
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IT1. RELACIONES TERMODINAMICAS DEL EQUILIBRIO DE FASES CON O
SIN REACCION QUIMICA EN SISTEMAS MULTICOMPONENTES.

Para un sistema multifdsico, multicomponente a temperatura y
presion constantes, la energia libre de Gibbs estd dada por

S c C P
= °n 7+ T . .
G jil M3n, . z LT (16)
J=s+1 L-=1

donde ¢ es el nimero de componentes, p es el nimero de fases (va-
por, 1iquido, s6lido), s es el nimero de "especies condensadas” (en-
tendiéndose como aquellas que se presentan (nicamente en una fase
pura, normalmente s61idos y no se distribuyen entre otras fases)
njL es el nimero de moles del compuesto j en la fase L, 5L es el
potencial quimico del compuesto j en la fase L.

E1 potencial quimico estd dado por (ver capitulo I )

= u; + RT 1n fj (17)

ML L
donde u} es el potencial quimico del componente j en el estado gas
jdeal a la temperatura del sistema y presion de una atmdésfera, ij
es la fugacidad del componente j en la fase L.

La fugacidad estd dada por

i

f P para la fase vapor (18a)

jL S YL

]

ij = X3LY5L fJ para la fase 1iquida (18b)

La consideracion de que la energia 1ibre de Gibbs en el esta-
do de referencia para las especies elementales es cero, permite --
tomar a "3 como AG}j, esto es, energia libre de Gibbs de forma --
cion del componente j a la temperatura del sistema y presién de --
una atmésfera (11), (ver apendice B).

Por 1o tanto, la ec. (16) puede escribirse como

3

c p
G = 3 (AG}j)ng + oz )

{(862.)+ RT In £ }n, (19)
i=1 jes+l L f3 Lot

1
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Al equilibrio la funcidn energia libre de Gibbs debe ser un mini-
mo con las variables n, satisfaciendo las siguientes restriccio-

nes (8); (ver fig. 5):J

1. Balance de masa
a) Para equilibfio quimico o equilibrio quimico y de fases
simultaneo.
Cuando el nimero de reacciones quimicas independientes
sea igual a ¢ -p , donde p es el rango de la matriz a-
tomo (mjk), la conservacidn de los elementos quimicos
(ec. de balance de dtomo) debe satisfacerse.
3 c c p .
by sjzl‘ mjk"j +j§s+1 Lil mjk"jL k=1,...,E (20)
donde bk es el nimero de moles del elemento k, ™5k es el nlimero -
de dtomos del elemento k en el compuesto j y E es el nimero de e-
lementos.
b) Para equilibrio de fases (nicamente, la conservacidén -
.de moles de 1os componentes individuales debe satisfa-

cerse
: T j= 1 c 2
1‘1 nj'l "nj J= 900 ey . ( 1)
donde n} es el nimero de moles totales del componente j en la -~--

mezcla.

2.- Condicion de no-negatividad.
El ndmero de moles de cada componente en cada fase debe
ser mayor o igual a cero, esto es

"jL’ 0 j=1,..., C



FIG.5 PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA
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FiL = XjuvifiL

1

uJ'L

= uj + RTlnij

b

k

C P

) jfl ikl

njL >0

( d6 )TJ’= 0
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III. ALGORITMO DE MINIMIZACION DE LA ENERGIA LIBRE DE GIBBS.

La ec. (1) es analiticamente diferenciable (se supone que 3¢/
a"jL =3y /a"jL = 0) por lo tanto, se puede desarrollar la ener--
gia 1ibre de Gibbs en serie de Taylor. Dicho desarrollo se realiza
hasta el término cuadratico, con el proposito de hacer una aproxi-
macion cuadratica de la funcidon original y al derivar obtener un
sistema de ecuaciones lineales.

Para el primer caso, esto es, equilibrio quimico o equilibrio
quimico y de fases simultdneo se obtiene (8), (ver apendice A ):

S
QN =6 (ny + 1 —E_ (- n)
j=1 3"j J J
+ g ; 26 (N
= N.
L=1 g=s+#1 MG b L)
+1/2 1 2% (NS - n€)2
s nS J
p Y c c 2
G
+ 1/2 X z b 9 *
L=1 j=s+l  j'=s=1 ML M5
(NjL‘ njL) (leL = nle) (22)

para el segundo caso, esto es, equilibrio de fases Unicamente

p c
{N} = GI{n} + )3 —— (N n.
Q tn} + &, 55 o ( 5L - JL)
p c c ZG
+1/2 ¢ T z a *
L=1  §=1 j'=1 °MjL °Myn
(NjL nJL) (Nj'L - nJIL) (23)

donde el vector n contiene 1os valores supuestos de 1os moles del
compuesto j en la fase L ("jL) al equilibrio N, es un vector de --
nimero de moles cercano al n vector. N es calculado para el minimo
de Q sujeto a la restriccidon de balace de masa utilizando la téc--
nica de los multiplicadores de Lagrange (12, 13)
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Para el primer caso se obtiene

E S
F (N} =Q (N} + RT g (b, - & m,, NS
k=1 Kk oy Ik
P € N, ) (24)
- T T m. 3
L=1 jos+¢1 JdK 3L

para el segundo caso se obtiene

F {N}) =Q (N} + RT .
J

T P
i ) (25)

g N
L=1

ey O

;Y Vit
en el primer caso se utilizan E multiplicadores de Lagrange, “k’
uno por cada elemento del sistema, mientras que en el segundo caso
se necesitan C multiplicadores de Lagrange, ﬂj' uno por cada com--
ponente del sistema. '

Estas funciones son minimizadas usado:

para el primer caso

N oF (N} FINF (26)

J=1,...,€ 3 L=1,...,P ; k

1]
[
w
L]
-
m

para el segundo caso

aF (N} _ 3F (N} . ,
aNjL aﬂj

| (27)
j=1,...,C 3L =1,...,P

Debido a que Q es una funcidn cuadratica de N, las ecuaciones
resultantes son lineales con las siguientes incdgnitas:

Ng ’ NjL Yy % para el primer caso, y

NjL y ﬂj para el segundo caso.
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Las ecuaciones resultantes al derivar la funcién F {N}y

C .
N= B2 Ny ' L= 1,...,P (28)

f

son reducidas~a S + P+ E ecuaciones lineales con incognitas Ng .
-'NL y v, para el primef caso; y a P + C ecuaciones lineales con --
incégm‘taS'NL y ﬁj para el segundo caso. Es;o es con el propdsi-
to de evitar matrices singulares y moles negativos.
Con la solucién de este sistema de ecuaciones se puede calcu-

lar el valor de las NjL de ia forma siguiente:

primer caso

pa M NL E
N, =n, (-—" + = + 3 T, m,,. 4 (29)
L it RT n k1 K Ik ~ -
segundo caso
| uip LN N _
NjL =njL (_ JL — + L +'j) J 1’.--’C
RT nL L= 1,-..’P (30)

estas NjL representan una primera aproximacion a la composicidn
en 1a cual la energia libre de Gibbs es minima. E1 procedimiento

se repite asignando como nueva estimacion de las njL los valo-
res obtenidos previamente de NjL’ unicamente hasta que la dife--
rencia entre subsecuentes iteraciones sea tan pequefia que se satis-
raga el criterio de convergencia elegido.

Es posible que al calcular un nueve conjunto de nimero de mo-
les NjL » este incluya algunos numeros negativos. En este caso,’
de manera semejante a como lo realiza Oliver, et. al (14), los va-
lores claculados de los nlUmeros de moles no son utilizados directa-
mente en la siguiente iteracidon, debido a 1a restriccion impuesta
de la no-negatividad en el ndmero de moles. La manera de evitarlo
es reducir artificialmente 1a diferencia entre las NjL y las njL
a una fraccidon uniforme de los valores calculados por la solucién
del conjunto de ecuaciones, 0 sea, se toma un valor de A tal que
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N' = n+ A

no es cero ni negativo.

Cuando una fase so6lida es postulada incorrectamente a ocurrir
al equilibrio, se obtienen valores negativos de N§ y el valor de -
lamda se obtiene muy pequefio (aproximadamente cero), lo cual pue--
de hacer que el método converja sin alcanzar el equilibrio, para
evitarlo se utiliza el criterio de Oliver, et. al. (14) y Balzhizer,
et. al. (15) para introducir especies sdlidas.

De l1a misma manera que en el método de Rand, cuando una fase
L es postulada y no existe al equilibrio, el método decrece su con-
centracidn a cero. Esto causa que el rengldén y columna asociada a
esta fase se aproximen a cero y provoquen singularidad en 1a matyiz

Por 1o tanto, este renglon y columna es eliminado cuando eﬁf
valor de sus elementos es menor que un pequefio valor arbitrario.

MINIMO LOCAL Y RESTRINGIDO

Se considera de gran importancia 1o referido a minimos locales
y restringidos, expuesto por Gautam y Seider (8) por ello se men--
ciona a continuacidn.

Las composiciones en el equilibrio son dadas por el minimo glo-
bal de la energia libre de Gibbs. Sin embargo, el método puede con-
verger a un minimo local o restringido. Esto Gltimo suele suceder
cuando la composicidon inicial y la distribucidon de fases es mala, -
o la distribucion de fases es correcta pero la estimacidon inicial -
de la composicion es mala, o cuando se presuponen demasiadas fases.
Un minimo local se obtiene cuando el algoritmo de minimizacion con-
verge a un punto minimo, donde los moles de todos los componentes -
en una fase L son iguales a cero, estando presente la fase L al e-
quilibrio. Un minimo restringido se obtiene cuando las variables --
NjL se aproximan a cero y son eliminadas prematuramente del espacio
buscado; o cuando un nimero de fases muy reducido es propuesto a --
existir al equilibrio.
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Acoplando el algoritmo de separacién de fases propuesto por --
Gautam y Seider (9) impedimos el minimo restringido, pero no elimi-
namos la posibilidad de converger a un minimo local.
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IV. ALGORITMO DE SEPARACION DE FASES.

E1 algoritmo de separacion de fases consiste en suponer el me-
nor numero de fases que sea posible y realizar pruebas de instabi--
lidad durante los cdlculos de equilibrio del algoritmo de minimiza-
cién (ver fig. 6).

Esta suposicion esta basada en el hecho de que una solucidén de
las P fases, si ésta existe, dara una energia libre de Gibbs mas --
baja que una solucidn de P-1 fases.

El1 algoritmo, primero localiza el componente m con mayor ac-
tividad en 1a fase fuente

amf = max ajf j=1,...,C

donde todas las especies tienen el mismo estado estandar.

Posteriormente escoge el componente m' <con mayor actividad --
(después del componente m) binaria con m en esta fase fuente

Anrg = Max ajf j=1,...,C JFEm

donde b indica yue son actividades para mezclas binarias de j ym

Si una especie quimica esta presente en gran&es cantidades en
otra fase liquida, ésta es eludida en la seleccidon de las especies
quimicas m y m'. Esto asegura que las fases prueba 1iquidas no --
sean similares en composicion para la existencia de fases 1iquidas.

En el caso de una fase fuente vapor las especies quimicas m y
m' son usualmente aquellas presentes en grandes cantidades. Una --
gran cantidad de 1a especie quimica m tiene Tugar en una fase prue-
ba vapor y una gran cantidad de la especie quimica m' tiene lugar
en una fase prueba liquida.

Esto conduce a un algoritmo de separacidon de:

FASE FUENTE FASES PRUEBA
v —> vV - L
L —> v - L
L L - L

-
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FIG.6 ALGORITMDO DE SEPARACION D
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E1 cual esta desarrollado para manipular las tres combina --
ciones de fases fuente y fases prueba; Este es utilizado separada-
mente para cualquier posible combinacion (ver fig. 6).

Las composiciones dem y m' en dos fases prueba 1iquidas son
determinadas por solucidn de las ecuaciones

X

Yapl *mp1 = Ymp2 *mp2
(31)
Ym'pl *m'pl T m'p2 Xm'p2
y para fases prueba 1iquido y vapor
Yopr %mp1 P % Xmp2 Ymp2 fTmp2 52)
32
Ym'pl ﬂn'pl P Xm‘p2 ' p2 fom'p2
donde
xmpi N nmpi / ("mpi ¥ nm'pi) f
(33) i
xm'p1 = nm'p1‘ / (nm'pi * "m'pi)
Y y Y son definidas similarmente
mpi y m'pi

Las ecs. (31) o (32) forman un sistema de des ecuaciones con

dosAincégnitas, porque "jpl = "jf - nmpZ‘ un proceso de Newton --
Raphson resuelve este sistema de ecuaciones con propiedades fisi--
cas supuestas constantes sobre cada iteraciodn.

Las especies quimicas restantes son ordenadas de acuerdo al
decrecimiento de actividad binaria con la especie quimica m. Sea

una especie quimica r la proxima en alta actividad binaria

b - b . . .
arf max ajf J 1,...,C JFm, m
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La especie quimica r es distribuida en las fases PpbY P
de acuerdo a |

Yepl Xpp1 = Yrp2 *r

p2 v (34)
pafa dos fases prueba 1iquido, y

fO

P = rp2 (35)

erl ¢rp1 xr-p2 erZ

para fases prueba liquido y vapor, donde

/(n s+ n_ ) (36)

Xepi = mpi rpi

rpi "rpi
y eri es definido simularmente para la fase vapor. Las ecs. (34) o

(35) tienen una incégnita, porque n = N.g =M

rpl rp2°

Las composiciones obtenidas de las ecs. (34) y (35) no son al -
equilibrio, y las dos fases prueba pueden no dar energia libre de --
Gibbs mads baja.

Como y cuando proponer una fase adicional postulada por separa-
cién de una de las fases fuente en dos.

Gautam y Seider (9) utilizan un algoritmo que decide en base a
las iteraciones realizadas y a la velocidad de convergencia cuando
hay que introducir una separacion de fases. En este trabajo, si el
sistema inicial consiste de una sola fase, se efectia su separacidn
y si &sta es factible se 1leva el sistema al equilibrio y alcanzado
éste se propone una nueva separacion de fases y asi sucesivamente --
hasta donde 10 permita 1a regla de las fases de Gibbs o hasta donde
se permita externamente. Este proceso tiene como posible consecuen--
cia utilizar un tiempo de computo mayor que el requerido en el méto-
do de Gautam y Seider.

E1 procedimiento seguido para obtener la separacion de fases
es el siguiente (ver fig. 7):
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Calcular 1a energia libre de Gibbs de la fase fuente
Proponer una separacion de fases:
a) La fase fuente es un 17quido

L — L =V
b) La fase fuente es un vapor

v — L -V

Realizar una estimacién en 1a composicion de las fases --
prueba y determinar las composiciones después de la sepa-
racion.

Calcular la energia libre de Gibbs para las posibles fa--
ses prueba.

Comparar la energia libre de Gibbs de las posibles fases
prueba.

Las fases prueba que tienen la menor energia libre de --
Gibbs se toman como candidatos.

Si hay varias posibles fases fuente se elige como fase --
fuente aquella que dé menor energia libre al hacer la se-
paracion.

Se compara la energia libre de Gibbs de la fase fuente e-
legida G* con la energia libre de Gibbs de las fases prue-
ba G*plpz obtenidas de esta fase fuente.

a) Si G*p1p2 > G¥*

unas pocas iteraciones del algoritmo de minimizacidn

son realizadas para permitir un decrecimiento, se ha --

observado que si el decrecimiento ocurre, este se rea-
liza en dos o tres iteraciones.

Si no ocurre un decrecimiento, esto es (G*plpz)q > G*.
donde q es el nimero de iteraciones, esto se repite pa-
ra otras fases prueba teniendo las siguiente energia --
mas baja.

Si no decrece después de examinar todas las posibles --
combinaciones de fase fuente y fases prueba la separa-
cion de fases 'es tomada como inaccesible.
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b) Cuando la energia l1ibre de Gibbs decrece, esto es, --
G*plpz < G* en principio diriamos que la separacidn
de fases es factible, sin embargo, son efectuadas q --
iteraciones del algoritmo de minimizacion, debido a
que la separacion de fases postulada. puede no dar la a-
dicién de una fase nueva, esto es, dos fases prueba
pueden coalescer después de varias iteraciones del al-
goritmo de minimizacion. La coalescencia usualmente o-
curre si la nueva fase es pequefia en cantidad cuando

( AG*plpz)q = 6% - (6% ,.,)9 > 1o‘§‘e*

plp
La nueva fase esta normalmente presente en céntidades
mds grandes que trazas y la separacion de fases se a--
cepta como "ACCESIBLE".

En este trabajo, se utiliza un valor de q = 5 para 1o
mencionado anteriormente.
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FIG. 7 PROCEDIMIENTO PARA OBTENER LA SEPARACION DE FASES
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V. CALCULOS POSIBLES CON EL PROGRAMA "MIEL"

Existen dos formas diferentes de operar del programa "MIEL" -
(ver fig.8): La primera,es aquella en la cual las condiciones y -
caracteristicas del sistema de trabajo son tales que son conocidas
las fases existentes al equilibrio.En este caso,el programa "MIEL"
puede realizar los calculos de equilibrio en fases vapor o 1iquido
y equilibrio de fases l1iquido-vapor o 1iquido-1iquido.La segunda -
forma, es aquella en la cual no se conocen las fases existentes al
equilibrio.Por 1o tanto, el programa determina el ndmero e identi-
dad de las fases existentes en equilibrio, asi como, la composicidn
molar en cada una de estas, cuando se alimentan datos de temperatu-
ra, presidn,composicidon inicial, energias libre de formacion de -
los componentes en el estado gas ideal a la temperatura del siste-
ma y presién de una atmosfera( solo es necesario si hay reaccién -
quimica ),1a matriz de balance de masa y los parametros de inter--
accidén propios de los modelos termodinamicos que se vayan a utili-
zar.

Independientemente de la forma de operar del programa "MIEL",
los calculos posibles que pueden 1levarse a cabo son(ver fig.9):

a) Si solo hay equilibrio de fases,se pueden efectuar las pre-
dicciones de los equilibrios

Liquido-Vapor

Liquido-Liquido
Liquido-Liquido-Vapor
Liquido-Liquido-Liquido
Liquido-Liquido-Liquido-Vapor

b) Si solo hay equilibrio quimico, este puede realizarse en:

- Fase Vapor
- Fase Liquida

c) Si existe equilibrio quimico y de fases simultanéo se tie-
nen las opciones de trabajo

- Lfquido-Vapor
- Liquido-Liquido
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La diferencia en las formas de operar del programa "MIEL" con-
siste basicamente en 10 siguiente: Si se conocen las fases existen-
tes al equilibrio el programa "MIEL", solo utiliza el algoritmo de
minimizacidén, mientras que si no se conocen las fases existentes al
equilibrio, utiliza tanto el algoritmo de minimizacion como el al-
goritmo de separacion de fases.

Todos l1os sistemas presentados para el caso en que se involu-
cre reaccion quimica pueden lTlevarse a cabo incluyendo "especies -
condensadas"( se presentan en unicamente una fase pura,son normal-
mente solidos y no se distribuyen entre otras fases ).



FIG.8 FORMAS DE OPERAR  DEL PROGRAMA
"M I E L n
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FIG. 9 CALCULOS
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VI. EVALUACION DE LAS FUGACIDADES

E1 tratamiento termodinamico del equilibrio de fases de sis-
temas multicomponentes, introducido por J. W. Gibbs, esta basado en
el concepto del potencial quimico. Una fase liquida y una fase va--
por estan en equilibrio termodindmico cuando l1a temperatura de una
fase es igual a la de la otra y cuando el potencial quimico de cada
una de las especies moleculares presentes es la misma en ambas fa--
ses. Para propositos de Ingenieria, el potencial quimico es una can-
tidad matemdatica poco Gtil, desprovista de cualquier sentido inme --
diato de realidad fisica. Fue G. N. Lewis quien mostrd que una can-
tidad fisica mds conveniente, equivalente al potencial quimico, pue-
de ser obtenida por una transformacion simplie; el resultado de esta
transformacion es una cantidad 1lamada fugacidad, la cual tiene uni-
dades de presidn. Fisicamente, es conveniente considerar a la fuga-
cidad como una presién termodinamica ya que en una mezcla de gases
ideales la fugacidad de cada componente es igual a su presion par--
cial. En mezclas reales la fugacidad puede ser considerada como una
presion parcial Ya cual es corregida por un comportamiento no ideal
(16).

La fugacidad es una medida del potencial de transferencia en-
tre dos fases coexistentes de un componente. La fase con la menor
fugacidad acepta la transferencia de masa de aquella con mayor fuga-
cidad. Cuando la fugacidad de un componente es igual en cada fase,
se dice que la transferencia neta entre estas es nula y por lo tanto
estan en equilibrio termodindmico. E1 equilibrio en un sistema mul--
ticomponente se establece cuando las fases tienen la misma presidn,
temperatura y fugacidad.

v
f; = ¢t i=L,...,C (37)

donde fj representa la fugacidad del componente j en la mezcla, ¥y
los superindices L y v se refieren a las fases liquido y vapor res-
pectivamente.

La fugacidad puede ser expresada ya sea por medio de la defi-
nicién de coeficiente de fugacidad ¢j del componente j en la mezcla
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(6, 16)
¢35 = F3/ Xgp ° Fs = %5 (38)
o por la definicién de coeficiente de actividad j
. = . 2 . = X.f2
Y ERE A ° f; Y5753 (39)

donde p es la presidn, Xj es la fraccion mol del componente en la
mezcla, y f. es la fugacidad del componente j en el estado estandar
el cual debe ser definido (arbitrariamente) para la determinacién -
numérica de fj. .

Como puede observarse, la relacidon deseada entre las fugaci--
dades y las cantidades experimentalmente accesibles es facilitada
por dos funciones auxiliares que estan dadas por los simbolos ; y v .

Existen basicamente dos formas de realizar las evaluaciones
de las fugacidades y que son (17):

1.- La fugacidad es evaluada con la ec. (38) aplicada a am-
bas fases.

V o= ¢.Y.p. = = gl X - | 40
f ;Y 5P; y f ¢;X 4P (40)

donde Yj y Xj son las composiciones de las fases g%seosa y
liquido, respectivamente. Los métodos basados en estas relaciones
son denominados directos.

2.- La evaluacidn de 1a fase gaseosa es evaluada con la ecua-
cion (38) mientras que la fugacidad de la fase liquida es determi-
nada de la ecuacidn (39), tal que:

F5 = o550 Y 5 Nt (41)

Los métodos basados en la ecuacién (41) son denominados com-
binados.

Los métodos directos son un poco mas sencillos debido a que
la seleccién de los estados estandar no son requeridos y a que la
expresion de la dependencia de ¢ en la temperatura 'y presidn es --
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identica para ambas fases (si se usa una ecuaci6n de estado). Sin
embargo, la manipulacién de 5us£anéias polares es mds recomendable
mediante el uso de coeficientes de actividad, obtenidos a partir -
de modelos de solucidon. En este trabajo se han implementado las dos

opciones (fig. 10).
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FIG. 10 .
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VI-A. EL COEFICIENTE DE FUGACIDAD.

Existe una relacidén rigurosa entre la fugacidad de un compo-
nente en la fase vapor y las propiedades volumétricas de esta fase,
estas propiedades estan expresadas convenientemente en la forma de
una ecuacidn de estado. Hay dos tipos comunes de ecuaciones de es-
tado: una de éstas expresa el volumen como una funcién de la tem--
peratura, presidn y nimero de moles (ecuacién explicita en el vo--
lumen) mientras que 1a otra expresa la presidn como una funcidn de
la temperatura, el volumen y el nimero de moles (ecuacién explicita
en la presidn). Esta G1tima forma es mucho mds comun (16).

En terminos de una ecuacifn de estado explicita en la presién,
el coeficiente de fugacidad ¢j estd dado exactamente por (18).

.1 w P _ _RT
e e [0y - A -z )
v J it J
En terminos de una ecuacion de estado explicita en el volu--
men, el coeficiente de fugacidad ‘j esta dado por:

P
2 1 3V RT

donde nj representa el nﬁméro de moles del ¢omponente j, V es el -
volumen total de 1a mezcla, y Z es el factor de compresibilidad -
(Z = PV / ng RT) de la mezcla. La presidn total es designada por P.
Y el nimero total de moles por ny s el subindice Ny » en las ecua-
ciones (42) y (43) considera que todos los nimeros de moles excep-
to nj debeQ ser constantes.

Para obtener resultados numéricos, es necesario substituir -
una ecuacidn de estado particular en la ec. (42) o (43). En la si-
guiente seccidn se presentan las ecuaciones de estado utilizadas -
en este trabajo.




53

VI-B. ECUACIONES DE ESTADO UTILIZADAS PARA CALCULAR LAS FUGACIDADES
EN LA FASE VAPOR

Las ecuaciones empleadas en este trabajo fueron seleccionadas
bajo ciertos criterios. Nos interesaba que las ecuaciones exhibj--
eran su capacidad para manejar aquellos sistemas de importancia --
especifica.Asi mismo, un factor importante que contribuyo a inclu-
ir ciertas ecuaciones dependio de la familiaridad y prestigio que
gozaban con los autores. Diversos enfoques para proponer una nueva
ecuacion y la complejidad o sencillez de estas,fueron considerados.

De las numerosas ecuaciones de estado c(bicas en el volumen -
que se han propuesto, sobresale por su sencillez y precision la e-
cuacidn de Redlich-Kwong(19); Que habria de servir como fundamento
para nimerosas modificaciones posteriores.En la referencia(20)pue-
de encontrarse un resumen de un buen nimero de tales modificaciones.
Para el presente trabajo fueron seleccionadas dos de las mas impor-
tantes.

La ecuacion de estado de soave(21l) tiene como caracteristica
principal el suponer la dependencia del parametro "a" con la tem--
peratura.La introduccién del factor acentrico(w) permite la obten-
cién de una correlacién generalizada para el parametro modificado.-
Esta acuacion tuvo desde de su aparicién una rapida aceptacidn en -
la industria de 1os hidrocarburos debido a su simplicidad y al mis-
mo tiempo, capacidad para reproducir el equilibrio 1iquido-vapor.

La ecuacidon es de la forma

P = RT ) a(T) ( 44 )
~V-b V(V + b)
donde
a(T) = ac(Tc)'_(Tr’“) ( 45 )
b = 0.08664 RT_/P_ ( 46 )
con
2.2
a, = 0.42747 R°T_ / P ( 47 )
=1+m(l-T ) o T.=T /T, (48 )
e 2
m = 0.480 + 1.574w + 0.176w ( 49 )
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La ecuacién de Peng-Robinson(22), se propuso con la idea de -
perfeccionar la ecuacidn de Soave,particularmente en la prediccién
‘del volumen de 1a fase 1fquida.De los trabajos recientemente publi-
cados, la ecuacion de Peng-Robinson es 1a que mayor difucidn y acep-
tacién ha tenido ultimamente. Se distingue de la ecuacion de Soave
no solo por su forma,sino por la manera de obtener la ecuacién, --
pues Peng y Robinson utilizan informacidn experimental de la presi-
6n de vapor, que va de la temperatura normal de ebullicién hastala
temperatura critica, a diferencia de Soave que utiliza solamente -
‘la presién de vapor del punto critico y aquella a T.=0.7.

La ecuacidn es

. _RT _ a
P SV b - V(VIBI+B(VE) (50
donde
a = a. (Tr.w) ( 51 )
b = 0.0778 RT_ / P_ ( 52 )
con
a_ = 0.42747 R2T2 /7 ( 53 )
c * (o c
=1+ k(1-T.) ( 54 )
kK = 0.37464 + 1.54226w - 0.26992w° ( 55 )

la ecuacién (50) puede reescribirse como

23 - (1-8)z% + (A-38%-28)7 - (aB-BZ-B3) = 0 ( 56 )
donde v

A = aP / RPT® (57)

B = bP / RT ( 58 )

Z = Pv / RT ( 59 )

o reareglandola para ponerla en forma cubica en el volumen

v + (b-RT/P)vZ + (-3b%+(a-2RTb)/P)v + (b3+(RTbZ-ab)/P)=0 (60)
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La ecuacién (60) produce de una a tres raices dependiendo del

nimero de fases en el sistema.En la region de dos fases, la raiz -

m&s grande es para el volumen de la fase vapor, mientras que la --
raiz positiva mds pequefia corresponde al volumen del 1iquido.

En las dos ecuaciones mencionadas se respetaron las reglas de
mezclado propuestas por los autores y que son

by = %(xibi) ( 61 )

ay * § ﬁ “i*ja1a) ( 62 )
donde

3= Cagay ) (1-kyy) i#] . (63 )

CoiBgy Ty Ty i=3 : ( 64 )

El pardmetro de interacci6n kij; en las reglas de mezclado es
una medida de las desviaciones del comportamiento ideal para las -
interacciones entre los componentes "i" e “j".Para las. evaluaciones
en el presente trabajo se utilizaron los pardmetros reportados --
por Knapp,et.al.(23) para las ecuaciones de Soave y Peng-Robinson.

El coeficiente de fugacidad del componente j en una mezcla --
puede ser calculado utilizando la ecuacion de estado de Soave me--
diante la siguiente expresién : '

ln(fj/ij) = bj(Z~1)/b - In(Z-B) -(A/B)(2 xiaij/a _

bj/biln(1+e/z) ( 65 )

0 uti]izandokla ecuacién de estado de Peng-Robinson mediante la ex-
presifn :

ln(fj/ij) = bj(Z-l)/b - 1n(Z-B) - (A/2 2B)(2 xja45/a -

bj/b)ln((Z+2.414B)/(Z-0.414B)) ( 66 )
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VI-C. EL COEFICIENTE DE ACTIVIDAD

Como se indica en 1a ecuacién(39),el coeficiente de actividad
esta completamente definido solo si la fugacidad en el estado es--
tandar fj esta claramente especificada.Sin embargo, la definicidn-
de fj es completamente arbitraria y seé establece unicamente por --
conveniencia.Es necesario que fj sea la fugacidad del componente a
la misma temperatura que la de la sollucidon, para alguna composicién
fija, y para alguna presidn especifica; aunque 1a eleccifn de estas
dos ultimas variables es arbitraria(l6).

Por comodidad ciertas convenciones adoptan en la seleccidon de
una fugacidad en el estado estandar.Estas convenciones, en princi-
pio, resultan de dos consideraqiones importantes:

a) La necesidad de un tratamiento termodindmico diferente pa-
ra los componentes no condensables en soluciones liquidas, y

b) La relacidn entre los coeficientes de actividad dada por -
la ecuacion de Gibbs-Duhem.

La primera de estas consideraciones conduce a una normaliza--
cién de los componentes no-condensables la cual es diferente de a-
quella usada para componentes condensables, y la segunda conduce a
la definicién y uso de coeficientes de actividad ajustados o inde-
pendientes de la presién. Estas consideraciones y sus consecuencias
son discutidas en los siguientes parrafos.

CONVENCION SIMETRICA Y ASIMETRICA DE NORMALIZACION

La correlacidon y prediccion de las propiedades de materiales
reales se facilita bastante si se tiene un modelo patrdn o estandar
de comportamiento "ideal" con respecto al cual se pueda comparar -
el gomportamiento real. Tales modelos deben ser simples y deben --
corresponder al comportamiento de materiales reales, almenos en --
alguna condicién 1imite.Por tanto, tal como lo hemos visto,el gas
ideal sirve como un modelo util del comportamiento de los gases, Yy
representa el comportamiento del gas real en el limite cuando P --
tiende a cero. La solucidon ideal se introduce para obtener un mo--
delo del comportamiento de una solucidn y poderlo comparar con el
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de 1a solucidn real. Cualquier modelo es arbitrario, pero debe ser
sencillo, como corresponde a una idealizacién y al mismo tiempo de-
be adaptarse al comportamiento real de 1a solucidn en un intervalo
de concentraciones limitado. Para este caso se ha comprobado que -
son generalmente utiles solo dos selecciones del estado estandar:
Una basada en la regla de Lewis y Randall y l1a otra en la ley de -
Henry(16).

Para componentes condensables(subcriticos),por ejemplo,compo-
nentes cuyas temperaturas criticas estan arriba de la temperatura
de 1a solucidn, se acostumbra el normalizar los coeficientes de --
actividad tal que _

I i 1 como X5 > 1 ( 67)
para tales componentes, como la composicidon de la solucidn se apro-
xima a.aquella del 1iquido puro, la fugacidad se hace igual a la -
fraccién mol multiplicada por la fugacidad en el estado estandar.-
En este caso, l1a fugacidad en el estado estandar para el componente
J es la fugacidad fj de j puro tal como este existe realmente a la
temperatura y presién de 1a solucidon y en el mismo estado fisico -
de 1a solucién. Este estado estandar se usa invariablemente para -
componentes que son estables en el mismo estado fisico que el de -
1a solucidn a la temperatura y presion dadas. En muchos casos todos
los componentes en una solucién son condensables y 1a ecuacidén(67)
es, por lo tanto, usada para todos los componentes; en este caso,-
debido a que todos los componentes son tratados igualmente, la nor-
malizacién de los coeficientes de actividad se 1leva a cabo sigui-
endo la convencién simétrica.

Sin embargo, si la solucidn l1iquida contiene un compoente no-
condensable, 1a normalizacién mostrada en la ec.(67) no puede ser
aplicada a dicho componente debido a que es fisicamente imposible
tener un 1iquido puro supercritico. En este caso es conveniente -
introducir el concepto de un l1iquido puro hipotético supercritico
y entonces evaluar sus propiedades por extrapolacidon; siempre y --
cuando el componente en cuestion no se encuentre muy arriba de su
temperatura critica. Nos referiremos a estos 1iquidos hipotéticos
como componentes condensables siempre que ellos sigan la convencidn
de 1a ec.{(67). Sin embargo, para un componente altamente supercri-
tico el concepto de un 1iquido hipotético es de poco uso porque la
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extrapolacién de las propiedades del 1iquido puro en este caso son
tan excesivas que pierden significado f{sico.

Por 1o tanto, para un componente no-condensable es conveniente
utilizar una normalizacién diferente de aquella dada por la ecuacidn
(67),en este caso usamos

YJ-»I como x; 0 (68)

E1 proposito del asterisco es 1lamar la atencion de la dife--
rencia de normalizacién.

De acuerdo a la ecuacidn (68), 1a fugacidad del componente j
se hace igual a la fraccidn mol multiplicada por la fugacidad en -
el estado estandar de j en el 1imite en que la fraccién mol del --
componente j se hace muy pequefia, esto es, la fugacidad del estado
estandar es igual a ij »1a constante de la ley de Henry, que es -
la fugacidad de j puro en un estado ficticio o hipotético a la tem-
peratura y presifn de la solucién. Los estados estandar basados en
la ley de Henry se usan para especies en soluciones 1iquidas que -
tienen solubilidad limitada y a las cuales no existen puras en el-
mismo estado fisico que la solucidn. Sin embargo en estos casos --
los estados estandar del solvente se basan en la regla de Lewis y,
Randall. Debido a que 1a normalizacidn de todos los componentes no
es la misma, son 1levadas a cabo siguiendo 1a convencidn asimétrica.



LA ECUACION DE GIBBS-DUHEM

La fugacidad en el estado estandar de cualquier componente de-
be ser evaluada a la misma temperatura que la de la solucidn,indi--
ferentemente de si la convencibén asimétrica o simétrica es usada -
- para la normalizacidn del coeficiente de actividad. Pero que pasa
con respecto a la presién a bajas presiones, el efecto de la pre-
sién en las propiedades termodinamicas de fases condensadas es des-
preciable y bajo tales condiciones las fugacidades en el estado --
estandar son esencialmente independientes de 1a presidon. Sin embar-
go, a altas presiones, este no es generalmente el caso.

La presidén a la cual las fugacidades en el estado estandar son
evaluadas mas convenientemente es proporcionada por consideraciones
basadas en la ecuacién de Gibbs-Duhem la cual dice que a tempera--
tura y presidn constantes

5 xid( lnvi) = 0 (T, P constantes ) (69)

~ La ecuacion(69) es una ecuacién diferencial y se aplica igual-
mente a coeficientes de actividad normalizados por la convencién -
simétrica o asimétrica. Es unicamente en la forma integrada de la-
euacidon de Gibbs-Duhem que el tipo de normalizacién entra como una
condicién 1imite(de frontera).

S{i variamos la composicién de una mezcla liquida sobre todos -
los valores de composicifn posibles a temperatura constante,la pre-
si6n de equilibrio no permanece constante.Por lo tanto, si la forma
integrada de la ecuacion de Gibbs-Duhem es usada para correlacionar
.datos de coeficientes de actividad, es necesario que todos los coe-
ficientes de actividad sean evaluados a la misma presidn. Sin embar-
go, desafortunadamente los coeficientes de actividad isotermicos -
obtenidos experimentalmente no todos estan a la misma presidn y por
consiguiente ellos deben ser corregidos de la presién total experi-
mental P a la misma presién de referencia(arbitraria) designada P'.
Esto puede ser realizado por 1a rigurosa relacidén termodinamica a -
temperatura y composicidén constantes :

viPr) o ¥(P) exp{jrpr ( T/ RT )aP} (70)
P
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donde V% es el volumen 1{fquido molar parcial. La ecuacidn(70) es -
independiente de 1a forma de normalizdacidn usada para ng

El coeficiente de actividad ngr) 6 y:(Pr) es 1lamado coefi--
ciente de actividad ajustado debido a que este es corregido por el
efecto de presién y, porque éste es independiente de la presién --
experiemtal P j;ademds puede ser usado en 1a ecuacién de Gibbs-Duhem
isotermica e 4sobarica ( ecuacién (69) ) y en sus varias formas --
integradas.
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FUGACIDAD EN EL ESTADO ESTANDAR PARA UN COMPONENTE CONDENSABLE

Podemos ahora considerar 1a forma mds conveniente de escribir
la fugacidad de 1a fase 1fquida del componente i. Primero conside-
ramos un componente condensable y escribimos

£y IPrdy et exp{[:r( &/ RT) ap ) ( 71 )
seleccionamos esta forma debido a que deseamos expresar la fugaci-

dad f% en terminos de un coeficiente de actividad ajustadovgpr) el

cual, en principio, puede ser relacionado a la composicidn por una

forma integrada de la ecuacifén isotermica,isobarica de Gibbs-Duhem.
La definicién de f?L resulta ahora directamente de la ecuaci'an71)
debido a 1a utilizacién de la condicion de normalizacion ( v ; "> 1
como x, -+ 1 ) para un componente condensable usada en la ecuacidn

de Gibbs-Duhem integrada, encontramos que la fugacidad en el estado

de referencia f;L es la fugacidad del 1iquido puro i a la tempera-

tura de 1a solucién y a 1a presidon de referencia pr.

La fugacidad en el estado estandar esta dada por

fsb = p5e} exp{j::( Vi /RT) P ) (72)
: i
donde P? = Presién de saturacién{vapor) del 1iquido puro i a la
temperatura T,
¢$ = (Coeficiente de fugacidad delvapor saturado de i puro
a la temperatura T y presion P? s Y
Vi = Volumen molar liquido de i puro a la temperatura T.
En este trabajo, la presion de referencia P' es igual a cero
para todos los compqnentesf
Realizamos la simplificacién suponiendo que ambos v% y V% son
funciones unicamente de la temperatura, no de la presion y composi-
cién. Para un componente condensable se considera que a la misma -
temperatura, V% = V%
+0uando la presién es baja y las condiciones de 1a mezcla es-
tan lejos de la critica, los coeficientes de actividad son esenci-
almente independientes de la presidn. Para tales condiciones, es -
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practica comin establecer pr = P§ en las ecuaciones (71) y (72).
acoplado con la suposiciéh de que V% = V% 'y sustituyendo da la -
ecuacion familiar

L $,S P oL

fy = Yixi(Pi¢1)exp{ngVi / RT )dP (73)

i
En este caso, no hay superindices en y ,ya que, por suposicién,y
es independiente de 1a presion. La desventaja de este procedimi-

ento es que la presion de referencia P" es ahora diferente para --
cada componente, de tal modo que se introduce una inconsistencia -
en la ecuacidén isobarica de Gibbs-Duhem ( ec.(69) ). En muchos ca-
sos, pero no en todos, esta inconsistencia no es de importancia -~
practica. ‘
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FUGACIDAD EN EL ESTADO ESTANDAR PARA UN COMPONENTE NO-CONDEN-
SABLE

Para un componente no-condensable escribimos

P
*(P )x (3t exp{j (VS /7 RT)dP) ( 74 )
Pr :
usando 1a normalizacidn Y4 *(pT X-—+ 1 como Xj — 0y x,— 1 ,en--
L
-]

contramos que fi es la constante de Henry del componente i en el
solvente k, evaluada a la temperatura T del sistema y p=p".
Normalmente, la constante de Henry para un soluto i en un sol-
vente k es determinada experimentalmente a la presién de vapor del
solvente PJ,
El efecto de l1a presién en Ta constante de Henry esta dado por

1 S Pr o
f;L . "gfk) = "$ft’ exp{Li(vi’k / RT)dP } (75)

donde V;’k es el volumen molar parcial a dilucién infinita del com-
ponente i en el solvente de referencia k. Si suponemos que el volu-
men molar parcial de un componente no-condensable es el volumen mo-
lar parcial a dilucidén infinita, y es independiente de la presién -
pero dependiente en 1a composicion de 1a mezcla de soiventés,tenemos

* (s)
S+ Yi(P iy K exp( Vh( P-PS)/RT ) ( 76 )

Cuando P = 0, la correcidn exponencial en la ecuacidn (75)es
normalmente pequeiia, muchas veces despreciable.

Conocemos poco acerca de Y5 *(Pr) para componentes no-condensa-
bles debido a que no muchos datos experimentales apropiados han si-
do obtenidos y poca atencion se le ha dado a la termodindmica mole-
cular de soluciones concentradas de componentes no-condensables di-
sueltos en solventes 1iquidos. Por 1o tanto,en este trabajo limita-
remos la atencidn a la region diluida, por ejemplo,donde la fraccién
mol del componente no-condensable en la fase liquida sea pequeiia.-
Para esta region hacemos la suposicién
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P
y:(Pr) exp{j (V% / RT)dP =1 (77)
Pr ) *(p") L
En mezclas diluidas tipicas, v§ <1lyVi;>0. Por lo tanto,
considerando que 1a ecuacién (77) provee una aproximacién razonable
siempre y cuando X4 << 1 y siempre que P-PT sea pequefio, para que

p :
I (V} / RT )dP << 1 | ( 78 )
Pr :

Por causa de la aproximacidn dada por la ecuacién(??),obtene-
mos un metodo conveniente para determinar f°L para un soluto no--
condensable disueito en una mezcla de solventes Para este caso, -
f;L es la constante de Henry del componente i en la mezcla de sol-
ventes, evaluada a la temperatura T del sistema y a 1a presion de
referencia P',

L
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VI-D. MODELOS IMPLEMENTADOS PARA CALCULAR LAS FUGACIDADES EN LA
FASE LTQUIDA.

La energia de Gibbs de exceso y los coeficientes de actividad:

Una propiedad en exceso se define como la diferencia entre una
propiedad real y el valor de la propiedad calculado para las mismas
condiciones de T , P y x por las ecuaciones de las soluciones idea-
les.Por definicidn

6 = a6 - ag'd ( 80 )

donde GE se conoce como el exceso de la energia libre de Gibbs, AG
se denomina cambio de la energia libre de Gibbs en la mezcla y es
la diferencia entre la energia libre de Gibbs de 1a solucidn y la
suma de las propiedades de los componentes puros que la constituyen,
todos a la misma temperatura y presidén de la solucién,esto es,

donde G$ es la energia libre de Gibbs molar de i en un estado estan-

dar especificado.
y en base a la definicién de una solucién ideal,aG = el cambio
en la energfa libre de Gibbs en l1a solucién ideal esta dada por

id

id _

sustituyendo las ecuaciones (81) y (82), y considerando que

Gi - G? = RT 1n a, = RT ln(?i / f;) = RT 1n(vixi) ( 83 )

obtenemos,

GE

= RT X, 1nyi ( 84 )
por 1o tanto, en una mezcla liquida, todos los coeficientes de ac-
tividad estan directamente relacionados a la energia de Gibbs de -
exceso molar GE la cual esta definida por la ecuacion anterior.
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de 1a ecuacién (83) tenemos que
In vy = In( ?1 / f;) - In x, | ( 85 )
sin embargo, con la ecuacién (83) se tiene
In ( f‘ / f; ) = ('Gi - G; )/RT | ( 86

para una solucidn ideal,esta ultima ecuacién, con f:d = x.fS , se
transforma en

nxg o= ( gld . 63 )/RT ( 87

introduciendo estas expresiones para ln( . If° )y In X; en la ec.
(85),

Wn vy = (8, - 63 )/RT - ( 839 - 63 )T ( 88

con la ecuacién (80) se convierte en
In g€ / rr 8
Yi.i/ » (9

la ecuacidn (89) indica que Iny; esta en relacidon con GE/RT (o -
' G /RT ) como una propiedad molar parcial. Como resultado, de una
propiedad molar parcial dada por la ecuacidn siguiente(25):

GE « {a(nG )/an } ( 90

i T,P,n, i#i

se puede escribir:

In Y- {3(nG /RT) / on; }T P.un. is1 : ( 91
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EL MODELO UNIQUAC

Como se acaba de ver, en una mezcla, el coeficiente de activi-
dad Yi esta relacionado a GE, la energia de Gibbs de exceso por mol
de mezcla, por

E.

ngG- = RT %ni'ln Yy . : (92 )
In Yy :'(a(nTGE/RT)/ani)T,P’nj#i B ( 93 )

donde n; es el nimero de moles del componente i y np es el nimero -
total de moles. Para obtener los coeficientes de actividad, por 1lo
tanto, es necesarfa una expresion la cual de GE como una funcidn de
la composficién, temperatura y presion; siendo la variable mas im--
portante la composicién. Para mezclas liquidas a presiones ordina-
rias, el efecto de la presidén es despreciable. '

E1 desarrollo semi-téorico utilizado por Abrams y Prausnitz -
(25) en 1a ecuacién UNIQUAC ( UNIversal QUAsi-Chemical ),considera
que la energfa de Gibbs de exceso esta constituida de dos partes :
1.- Una contribucidn debido a las diferencias en tamafio y for-
ma de las moléculas ( parte configuracional o combinatori-
al )
2.- Una contribucidn debido a las interacciones energéticas -
entre las moléculas ( parte residual ), '
esto es

6E = E(coMBINATORIAL) + GE(RESIDUAL) ( 94 )
para mezclas multicomponentes tenemos lo siguiente

GE(COMBINATORIAL)/RT = Ixgineg/xg + (2/2)(2 q;x;1n( 6;/¢;)(95 )

) ( 96 )

E -
G"(RESIDUAL)/RT = - zax;Tn(% o vy

note que la expresidn para GE(combinatorial) contiene dos variables
de composicidn: La fraccidn de drea promedio o y la fraccion de --
segmento promedio¢ . Sin embargo, la expresidon G (res1dua1) conti-
ene unicamente una variable de composicién: La fraccidn de area --

i
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promedio 6. No hay pardmetros binarios ajustables en la ecuacién -
(95), pero hay pardmetros binarios ajustables Tyi €M la ecuacién -
(96)..

Las ecuaciones (95) y (96) dan la energfa de Gibbs de exceso
para una mezcla multicomponente en terminos de pardmetros binarios
ajustables y de los pardmetros estructurales( ry Y a4 ) de los --
~componentes puros. los valores de estos pardmetros pueden ser ob-
tenidos de varias referencias.

Los coeficientes de actividad son rapidamente obtenidos por -
diferencfacién como se indica por la ecuacién (93). Para una mezcla

multicomponente, el coeficiente de actividad Y esta dado por

Ty, = In{o./x;) + (Z/2)q; In(0,;/0,) + 1, - Qi/xig x515

donde

Tgq ™ exp -( Ugq T Ugy )/RT con uj =uy g ( 98 )
y donde

'j'(zlz)("j'qj)'(rj'l) (99 )

y donde la fraccién de drea promedioo y la fraccioit de segmento -
promedio ¢ estan definidos por

o, & 4N/ ijNj = qyx;/ L 95%; (100 )
i i j
¢ = riNi/ ;erj = oraxg/ §rjxj (101 )

x es la fraccidn mol. Las sumatorias en las ecuaciones (97),(100),
y (101) son sobre todos los componentes, incluyendo al componente i.

Los pardmetros estructurales r; ¥ q; son, respectivamente, medidas de vo--
lumenes moleculares y areas de superficie moléculares de Van der Waals.Ellos -
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son calculados como la suma de los pardmetros volumen de grupo y drea de grupo,

R ¥ Oy

'S i
ry = Ev‘((]) Ry : gy = Zv.(( ) Q (102 )
k k
donde v ﬁi) » Siempre un entero, es el nimero de grupos de tipo k en 1a molécu-
la i . Los pardmetros de grupo Rk y Qk son obtenidos de volumenes y dreas de -
superficie de grupos de Van Der Waals, Vi ¥ A, dados por Bondi(26),

Ry =V, / 15.17 y Q = A/ (2.5x10°) (103 )

Los resultados ndmericos para lnyi son insensitivos a la seleccidn del nﬁ-
mero de coordinacién Z a condicién de que un valor razonable{ 6<Z<12 ) sea -
elejido. Sin embargo, los pardmetros ajustables i(27) dependen de tal elecci-
6n. En este trabajo usamos Z = 10 .

E1 modelo UNIQUAC, usando unicamente dos pardmetros ajustables por par de
moléculas, da buena representacifn de los equilibrios 1iquido-vapor(28) y 1iqui
do-17quido(29) para una amplia variedad de mezclas. La utilidad de este modelo
es consecuencia de sus bases semistéoricas las cuales dan consideracién al ta--
mafio y forma molecular a traves de los parametros estructurales y para las des-
viaciones de mezclado al azar a través de 1a aplicacion del concepto de compo--
sicion local.

K
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EL MODELO UNIFAC

UNIFAC (Universal Quasichemical Functional Group Activity --
Coefficients) Es un método de contribucidén de grupos para el cdlcu-
1o de coeficientes de actividad de mezclas multicomponentes pro --
puesto por Fredenslund, Joneé, y Prausnitz (30), y ultimamente de-
sarrollado por Fredenslund, Gmehung, y Rasmussen (31, 32). Este --
estd basado en la ecuacidén UNIQUAC propuesta por Abrams y Prausnitz
(25). | |

UNIFAC provee un método para estimar coeficientes de activi--
dad en mezclas 1{quidas no-electrolfticas lejanas de las condicio-
nes criticas. Para usar este método, no son requeridos datos expe-
rimentales de la mezcla particular de interes. Ademas de la tem--
peratura y composicidén del sistema, unicamente es necesario cono--
cer 1a estructura molecular de todos los componentes en la mezcla
y los pardmetros de interaccidn de grupo necesarios, un gran nime-
ro de estos pueden encontrarse en las referencias (33, 34, 35).

El modelo UNIFAC tiene una contribucion combinatorial en los
coeficiente de activadad, esencialmente debida a las diferencias -
en tamafio y forma de las moléculas, y una contribucidn residual --
esencialmente debida a interacciones energéticas,

Iny = Iny$ + 1nv§ (104)
COMBINATORIAL RESIDUAL

La contribucién combinatorial es la misma que la del modelo -
UNIQUAC, esto es

Cc =
lnvi = In ‘l’.i/x_i + (Z/Z)Qi]n(ei/°i) + ]i

- ¢ . 5 ox.1.
i/x1 1.,x111 (105)
Donde las variables involucradas son definidas en la §eccidn ante-
rior,

La contribucién residual para cualquier molécula esta calcu--
lada por la suma de las interacciones entre cada grupo en esa mo--
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lecula y todos los otros grupos presentes en el sistema. Es comun-
mente necesario aplicar a esta una correccién de estado estandar.

Todos los grupos del mismo tipo son considerados que tienen la mis-
ma interaccién con otros grupos independientemente de la molécula
de que ellos puedan provenir. Comunmente la mezcla es tratada como
si fuera multicomponente, pero con fracciones de grupo en el lugar
de fracciones mol.

R ..z i) 1apli)
1nv; ;g APSECS LIS IR | Talg

TyEs el coeficiente de actividad residual de grupo de un gru-
po de tipo K en l1a solucidn bajo consideracion y FK i) es el coefi-

ciente de actividad residual del grupo K en una solucién de refe--

rencia conteniendo unicamente moléculas de tipo i.

]"FK * Ql({1 - ln(ﬁ m mK) - m( m me/ﬁ en wnm)} (107)
en la cual on €S la‘fracqidn de drea de superficie del grupom y -
esta dada por ' -
2 1)y
op * Q X /50X -1 _m 1 (108)
n m n’n 3 Xn T T vty , :
iR R i

donde xm es la fraccion mol. de grupo en m en la mezcla y Qm es el
parametro de &rea de superficie de-m. E1 parametro de interaccion
de gruposvwmn estd dado por
Ymn * exp{-(Umn - Unn)/RT} =_exp(-amn/T) (109)
donde U__ es una medida de la energfa de interaccién entre dos --
grupos m y n. E1 pardmetro amn‘caracteriza la interaccion entre --
los grupos m y n. Para cada interaccién grupo-grupo, hay dos para-
metros: a . # a.. (si m=n CI 0). No son necesarios pardmetros
ternarios (o mayores) para describir el equilibrio de sistemas --
multicomponentes.

E1 modelo UNIFAC, puede ser utilizado en la prediccién de los
equilibrios 1fquido-vapor (36) y 17quido-1iquido (37) de sistemas -

multicomponentes, utilizando los pardmetros de interaccidn de gru-
pos apropiados.

et sk kbt i i s b
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EL MODELO NRTL

NRT (NON-RANDOM TWO-LIQUID) Es un modelo molecular derivado --
del concepto de composicidn local. Este modelo involucra un cierto
grado de empirismo porque contiene parimétros que son obtenidos por
ajustes de datos experimentales de eqdilibrio 1iquido-vapor o liqui-
do- liquido. Sin embargo, se obtiene de consideraciones de interac-
ciones moleculares entre especies diferentes.

La expresién para el coeficiente de actividad ¥x en la ecua-
cién NRTL es (RENON Y PRASNITZ (38)):

N
I
9 G By X N Gp: X
Y, = 1N1 ik “dk 7§ . 5 o NRJ J (gkj
I G'ikx i=1 b G'ijx.
1=1N i i=1 o
T
£E,. G ., x
1=1 13 13 "1
- N - ) . (110)
T G,.%. '
j=1 W1
donde
G'ij = exp (-X'ij E'ij) H E'ij = (gij-'gjj)/RT (111)
con
Xi5 = %53

la ecuacidn (110) permite la descripcién del comportamiento de fa-
ses complejas. Esta ecuacidn contiene dos parametros de energfa 513
y Eji y el parémetro'dg no-alzar Xij. Este parametro puede ser de--
terminado a priori, basado exclusivamente en la naturaleza del sis-
tema bajo estudio, pero, en la practica, este puede servir como un
pardmetro ajustable adicional (39, 40).
Al igual que los modelos uniquac y unifac este modelo puede

ser utilizado en la prediccién de los equilibrios 1iquido-vapor --
(41) y 1iquido-liquido (42) de una gran variedad de sistemas multi-

componentes.
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VII -A. PREDICCIONES TEORICAS.

El programa "MIEL" fue probado con varios ejemplos utilizando
el criterio de convergencia !NjL - "jLI <8 =1 x 10'4.

EJEMPLO 1

Esterificacién de etanol y &cido acético a 358.2 Ky 1.013 bar.
Las energias libre de formacibdn son tomadas del Stull (11), leos

coeficientes de Antoine y los parfmetros de interaccifn para la

ecuacifn de Wilson de Sanderson y Chien (43). Se supone una fa

se 1iquida conteniendo principalmente reactantes y el'algoritmo

de separaci&n'de fases adiciona una fase vapor después de cuatro
jteraciones del algoritmo de minimizacién. La fase liquida es -
eliminada en la iteracifn 8 y el método converge'en la iteracifn
12, prediciendo que la fase vapor es la dnica existente al equi-
librio. Los resultados concuerdan satisfactoriamente con los re
portados por Gautam y Seider (9), ver tabla 1, El tiempo CPU -
(Univuc 1100/80) requerido para resolver este problema fue 2.018
$ ; en el caso cuando se supuso Gnicamente la existencia de una
fase vapor en equilibrio el tiempo CPU se redujo a 0.137 S§.

EJEMPLO 2.

Cracking de Butano a 700 X y 1,013 bar.

Se supuso la existencia de una fase vapor al equilibrio. Los mul

tiplicadores de Lagrange obtenidos al equilibrio de este sistema
fueron utilizados en la condicibn para la introduccibén de espe -
cies condensadas, encontrfndose factible incluir al carbono como
especie sSlido condensado. Los datos termodinf@micos utilizados -
fueron los proporcionados en George (44), los resultados concuer
dan satisfactoriamente con los reportados por &ste, ver Tabla 2.
El tiempo CPU (Univac - 1100/80) pira resolver este problema fue
de 0.1789 S.
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EJEMPLO 3

Reaccidon de 1 mol de metano con 5 moles de agua a 873.2 Ky -
1.013 Bar.

Los datos termodiné@micos utilizados son los Teportados en Oliver
y demds 14), los resultados obtenidos concuerdan satisfactoria -
mente con Oliver; ver Tabla 3. E1l tiempo CPU para alcanzar el -
equilibrio fue de 0.120 S.

EJEMPLO 4

Equilibrio Liquido-Liquido de una mezcla de Tolueno-Agua-Anilina
a 298 °K. 1 atm.

Se supuso una fase liquida y el algoritmo de separacibn de fases
realiza las separaciones del liquido en liquido-vapor y liquido-
liquido encontridndose que este iltimo sistema es estable. E1l al
goritmo de minimizacién converge en la iteracifn 13 utilizando -
un tiempo CPU (Univac-1100/80) de 0.48 S. Los resultados obteni
dos concuerdan satisfactoriamente con los obtenidos por Castillo
y Grossman (10), ver tabla 4. A los resultados obtenidos por Cas
tillo y Grossman (10), se les realizd la transformacibn de frac -
cibn en peso a nGmero de moles. El modelo termodinfimico utilizado
fue NRTL y los parfimetros de interacciédn fueron obtenidos de Reid
'y demas (p. 374, (45)).

EJEMPLO 5

Equilibrio Liquido-Vapor de una mezcla de hidrocarburos a 314 K,
19.84 atm. |

La prediccibn de las fugacidades en ambas fases se realizaron con
la ecuacifn de estado de Soave con los parfimetros dados en Reid y
demds (45). Inicialmente se supuso una fase vapor y el algoritmo
de separacibn de fases separo esta en las fases prueba liquido-va-
por, resultando ser estables. El algoritmo de minimizacién con -
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virgidé en la iteracidn 4 consumiendo un tiempo CPU (Univac-1100/80)
de 1,69 S. Los resultados obtenidos concuerdan satisfactoriamente
con los reportados por Castillo y Grossman (10), ver Tabla 5.

EJEMPLO 6

Sistema ternario etanol-acetato de etilo - agua. Los coeficientes
de Antoine y los parimetros de interaccibn para el modelo NRTL son
tomados de Soares y dem&s (46), ver Tabla 6 y 7. La fase vapor se
considera ideal, la composicién inicial es 10.7% de etanel, 30.1%
de acetato de etilo y 59.2% de agua (porcentaje molar) y la presidn
es .0132 bar para cualquiera de las temperaturas utilizadas.

Para todos los casos que a continuacibn se presentan, se parte de
un liquido y el programa "MIEL" realiza las separaciones pertinen
tes de acuerdo al decrecimiento de la energfa libre de Gibbs.

A la temperatura de 344.30 K se encuentra al equilibrio la exis -
tencia de las fases liquido 1 - 1iquido 2 con las composiciones -

en cada fase dadas en ia tabla 8 . E1 tiempo CPU (UNIVAC - 1100/80)
requerido fue de 1.99 S. cuando la temperatura es incrementada a -
344.45 K se encuentra al equilibrio la existencia de las fases 1%
quido 1 - liquido 2 - vapor con las composiciones en cada fase se
ghn la Tabla 9. El tiempo CPU consumido para este caso fue de -
7.00 S. Cuando el sistema se encuentra a la temperatura de 345.00 K
finicamente las fases liquido-vapor se encuentran al equilibrio, con
las composiciones dadas en la tabla 10, E1 tiempo CPU para este ca
so fue de 2.01 S. cuando la temperatura es 360.00 K el sistema es-
ta compuesto {inicamente por una fase vapor para esta mezcla Soares
y dem@s reportan los valores de 344.38 K y 359.81 K para la tempera
tura de burbuja y la temperatura de burbuja y la temperatura de rb
cio respectivamente. Las temperaturas de burbuja y de rocio deter'
minadas por el programa '"MIEL" son 344.38 K y 359.80 K respectiva-
mente. i
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EJEMPLO 7

SISTEMA TERNARIO BENCENO-ACETONITRILO-AGUA

Se determind el equilibrio de fases a diferentes presiones y tem
peraturas de una mezcla de 34.36% de benceno, 30.92% de acetoni-
‘trilo y 34.72% de agua (porcentaje molar). Los coeficientes de
actividad para la fase liquida se predijeron usando el modelo -
NRTL, con los parfmetros dados en la tabla 11, La fase vapor fue
representada por la ley del gas ideal, y las presiones de vapor -
fueron determinadas por la Ecuacién de Antoine con los coeficien
tes reportados en Reid y demis (345 ).

A la temperatura de 333 K y presién de 0.779 bar suponiendo ini-
cialmente una fase liquida, se realizaron las separaciones perti
nentes por el algoritmo de separacibn de fases encontrando al -
equilibrio la existencia de las fases liquido 1 - liquido 2 - va
por como se muestra en la tabla 12. E1 tiempo CPU (UNIVAC-1100/80)
requerido fue de 7.89 S. cuando la presibn es incrementada a 1.013
bar, la fase vapor fue eliminada como se puede ver en la tabla 13
utilizando un tiempo CPU de 0.830 S. para el caso cuando el siste
‘'ma se encuentra a 300 K y .1013 bar se encontrd que al equilibrio
solo coexisten las fases liquido-vapor como puede verse en la ta-
bla 14.

En este Gltimo caso se requirié un tiempo CPU de 1.30 S. Los Te
sultados obtenidos concuerdan satisfactoriamente con los resulta
" dos reportados por Castillo y Grossmann (10).

EJEMPLO 8

EQUTLIBRIO LIQUIDO-VAPOR DE UNA MEZCLA DE SIETE COMPONENTES A -
388.7 K y 41.36 BAR.

Debido a que no se dispone de parimetros de interaccidn para los
modelos implementados en el programa "MIEL", se utilizf para la
fase vapor la ecuacién de Soave(2l modificada para mezclas (ain -
- que sin parémetros de interaccidn) y para la fase liquida el mo-
delo de contribucidn de grupos UNIFAC. Se inicib con las siete
especies en una fase vapor y el algoritmo de separacibdn de fases
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determind la existencia de las fases 1iquido-vapor y el algoritmo de
minimizacidn logrd la convergencia en la iteracidén 18. Se consumio -
un tiempo CPU (UNIVAC-1100/80) de 3.78 S. los resultados se muestran
en la tabla 15 y como se puede observar los resultados difieren 1i--
geramente de los experimentales reportados en Dluzniewski y Adler (47).
Sin embargo, la utilizacion del modelo UNIFAC para los casos como --
este, en que no se dispone de pardmetros de interaccién, nos da una-
buena idea de como estda determinado el sistema.



TABLA 1.

ESTERIFICACION DE ETANOL Y ACIDO ACETICO A 358.2 K Y 1.013 BAR

y .
) Go, MOLES LIQUIDO LIQUIDO COMPOSICION DESPUES LA FASE = VAPOR - VAPOR* COM
OCMPONENTE (Calfnbl) ALIMENTADOS MOLES DESPUES DE LA SEPARACION - LIQUIDA CaMPOST POSICION AL
SUPUESTOS DE i=4 i=4) COALES- CION AL EQUILIBRIO.
LIQUIDO VAPOR CE. i=8 EQUILI- '
VAPOR BRIO
ETOH - 36979.3 5.0 4.9 1.3185 0.00006 1.3184 1.2658 0.7531 0.75361
HAC - 87225.0 5.0 4.9 1.3185 0.08445 1.2340 1.2658 0.7531 0.75361
ETAC - 72647.7 0 .1 3.6815 0.00000 3.6815 3.7342 4.2469 4.24639
HZO - 54017.8 0 .1 3.6815 0.05179 3.6297 3.7342 4.2469 4.24639

SEIDER y GAUTAM (9)

6L




TABLA 2 CRACKING DE BUTANO A 700 K Y 1.013 BAR

COMPONENTE ALIMENTACION FASE GASEOSA FRAC. MOL FASE GASEOSA* FRAC. MOL*
(FRAC. MOL.) DE CARBO- - (FRAC. MOL.) DE CARBONO
' NO
HZ - 0.28299 - 0.28299 -
CH4 ‘ - 0.71700 - 0.71700 -
CZHZ - - - 0.00000 -
C2H4 - 0.00000 - 0.00000 -
CZH6 - 0.00001 - 0.00001 -
CSH8 - 0.00000 - 0.00000 -
C4H10 1.00 - - 0.00000 -
C - - 1.00000 0.00000 -
MOLES v
TOTALES 1.00 2.91202 1.91192 2.91202 1.91202

* B. GEORGE (44,48)
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TABLA 3. REACCION DE UN MOL DE CH4 CON 5 MOLES DE HZO A 873.2 K Y 1 ATM.
COMPONENTE CARGA No. DE MOLES No. DE MOLES No. DE MOLES*
‘ SUPUESTOS AL EQUILIBRIO AL EQUILIBRIO
Metano 1.00 0.4817 0.0858 0.0857
Hidr6geno - 1.8378 3.1938 3.1945
Agua 5.00 3.7949 3.2306 3.2303
Mondxido de car
bono - 0.0046 0.2320 0.2320
Didxido de car-
bono - 0.4560 0.6245 0.6246
MOLES TOTALES 6.00 6.5750 7.3667 7.3671

* R. C. OLIVER (14)
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TABLA 4. EQUILIBRIO LIQUIDO-LIQUIDO DE UNA MEZCLA DE TOLUENO-AGUA-ANILINA A

298 K, 1 ATM.
COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO 1 LIQUIDO 2 LIQUIDO 1* LIQUIDO 2#
(No. DE MOLES)
Agua | 0.19983 0.06554 0.13429 0.06552 0.13432
Tolueno 0.29954 0.29953 0.00001 0.29953 0.00001
Anilina 0.49931 0.49864 0.00067 0.49864 0.00067
MOLES TOTALES 0.99868 0.86371 0.13497 0.86369 0.13500

* J. CASTILLO (10)

28




TABLA 5. EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR DE UNA MEZCLA DE HIDROCARBUROS A 314 K, 19.84 ATM.

IDO*
COPNBNTE  MDENICIN  (micloy R M) GRC ML GRAC. M)
Metano 0.61400 0.80978 0.08364 0.80976 0.08301
Etano 0.10259 0.12021 0.05485 0.12021 0.05479
N-Propano -0.04985 0.04546 0.06175 0.04549 0.06169
I-Butano 0.00898 0.00590 0.01733 0.00590 0.01732
N-Butano 0.02116 0.01171 0.04676 0.01173 0.04673
I-Pentano 0.00722 0.00229 0.02057 0.00230 0.02059
N-Pentano 0.01187 0.00311 0.03560 0.00305 0.03578
N-Hexano 0.01435 0.00155 0.04902 0.00156 0.04905
I-Pentadecano 0.16998 0.00000 0.63047 0.00000 0.63104
MOLES TOTALES 0.96890 0.70768 0.26122 0.70790 0.26100

* J. CASTILLO (10)

€8




84
TABLA 6. CONSTANTES DE ANTOINE (log P°=A-B/(C + T), P° - mmHg,

T - °C)
A B | C

Etanol 8.16290 1623,220 228.980

Acetato de Etilo 7.10232 1245.239 217.911
 Agua 7.96681 1668.710 228.000

TABLA 7. PARAMETROS NRTL

L o ' T12 T21

Etanol(1)-Acetata de Etilo(2) 0.1 -480.377 1148.848

Etanol(1) - Agua (2) ‘ - 0.3 ~ 53.732 . 1166.524

Acetato de Etilo(1) - Agua(2) 0.3 611.817 1869.890

TABLA 8. EQUILIBRIO LIQUIDO-LIQUIDO DE UNA MEZCLA DE ETANOL -
- ACETATO DE ETILO - AGUA A 1 ATM. y 344,30 K,

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO 1 LIQUIDO 2

: (Frac. Mol.) (Frac. Mol) (Frac. Mol)
Etanol .1070 0.1273 0.0759
Acetato de Etilo .3010 0.4292 0.1038
Agua .5920 0.4435 0.8203

Moles Totales ‘ 10.0000 . 6.0592 . 3.9408




TABLA 9., EQUILIBRIO LIQUIDO 1-LIQUIDO 2-VAPOR DE UNA MEZCLA DE ETANOL-ACETATO DE ETILO-AGUA A

1AM Y 344,45 K

LIQUIDO 1 LIQUIDO 2

COMPONENTE CARGA VAPOR LIQUIDO 1* LIQUIDO 2% VAPOR*
Etanol 1.070 0.085 0.135 0.123 0.086 0.136 0.124
Ac. de etilo 3.010 0.113 0.394 0.580 0.114 0.389 0.579
Agua 5.920 0.802 0.471 0.297 0.800 0.475 0.297

* Soares y demis (46).

TABLA 10. EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR DE UNA MEZCLA DE ETANOL-ACETATO DE ETILO-AGUA A 1 ATM y 345.00 K

COMPONENTE ALIMENTACION LIQUIDO VAPOR
(Fraccibén Mol)

Etanol .1070 0.0879 0.1322

Ac. de Etilo .3010 0.1020 0.5643

Agua .5920 0.8101 0.3035

MOLES TOTALES: 10.000 5.6950 4.3050
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TABLA 11, PARAMETROS BINARIOS DEL MODELO NRTL PARA EL SISTEMA BENCEND (1) - ACE'IO_NI'IRIID (2) - AGUA (3)*

-

o o a
12 121 T13 31 23 “32 12 13 23
300 K 693. 61 92.47 3892. 44 3952.20 415.38  1016.28 0.67094 0.23906 0.20202
333 K 998. 20 65.74  3883.20 3849,20 363,57 1262.40 0.88577 0,24698 0.35650

* i en CAL/MOL, aij es adimensional.

TABLA 12. EQUILIBRIO LIQUIDO-LIQUIDO-VAPOR DE LA MEZCLA BENCENO-ACETONITRILO-AGUA A 333 K, 0.779 BAR

CQMPONEN Alimentacidn Vapor Liquido 1 Liquido 2 Vapor* Liquido 1* Liquido 2*
TE (Fracci6n Mol) (Fraccifn Mol)  (Fracci6n Mol)  (Fraccifn Mol) (Fracci6n Mol) (Fraccién Mol) (Fracci6n Mol)

Benceno 0.34359 0.47800 0.00257 0.47728 0.46937 0.00268 0.45336

Acetoni

trilo 0.30923 0.28226 0.07637 0.45492 0.28997 0.08008 0.47092 _

Agua 0.34718 0.23974 0.92106 - 0.07799 0.24066 - 0,91724 0.07572

* Castillo y Grossmamn (10).
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TABLA 13. EQUILIBRIO LIQUIDO-LIQUIDO DE LA MEZCLA BENCENO-ACETONITRILO-AGUA A 333 K, 1.013 BAR

CQMPONENTE Alimentacibn Liquido 1 Liquido 2 Liquido 1# -Liquido 2*
(Fraccidn Mol) (Fraccitn Mol) (Fraccifn Yol) (Fracci6n Mol) (Fracci6n Mol)
Benceno 0.34359 0.00244 0.51472 0.51472 0.51472
Acetonitrilo 0.30923 0.07111 0.42867 6.42864 ' 0.42864
Agua 0.34718 0.92646 0.05662 - 0.05664 0.05664
MOLES TOTALES 1.,00360 0.33524 0.66836 - - --0,33526 0.66834

* (astillo y Grossmann (10).,
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TABLA 14. EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR DE LA MEZCLA BENCENO-ACETONITRILO-AGUA A 300 K, .1013
- BAR
Alimentaciﬁn Vapor Liquido Vapor* Liquido*
Componente (Fraccién Mol) (Fracci6n Mo1) (Fraccién Mol) (Fracci6n Mol) (FracciGn Mol) -
Benceno 0.343593 0.349031 0.000188 0.347561 0.000194
Acetonitrilo 0.309227 0.313654 0,029617 0.312459 0.029580
Agua 0.347180 0.337315 0.970195 0.339980 0.970226
MOLES TOQTALES: 1.003600 0.987956 0.015644 0.992135 0.011465

* (Castillo e Grossmann (10;.

TABLA 15. EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR DE UNA MEZCLA SIETE COMPONENTES A 388.7 K Y 41.36 BAR
Componente Al imex.xf acidn VaPor Ligu ido Valgor* Liguido*
(Fraccidn Mol) (Fraccifn Mol) (Fraccitn Mol) (Fraccién Mol) (Fracci6n Mol)

Propileno 0.7800 0.829089 0.002788 0.8475 0.0027
Di-isopropil eter 0.0214 0.022752 0.000000 0.0235 0.0003
Tsopropanol 0.0506 0.053790 0.000100 0.0502 0.0454
Agua 0.1190 0.063527 0.997116 0.0468 0.9505
Acetona 0.0007 0.000755 0.000002 0.0007 0.0005
Hexano 0.0280 0.297685 0.000000 0.0310 0.0000
N-propanol 0.0003 0.000319 0.600001 0.0002

0.0006

* Experimental, Ver Dluzniewski y Adler (47).
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VII -C. DISCUSION DE ASPECTOS NUMERICOS

Los resultados numéricos muestran que el programa "MIEL" re-
quiere tiempos de computacién modestos.

Para el ejemplo 1 el Programa "MIEL", suponiendo inicial--
mente todo liquido, separando el 1iquido en las fases 1iquido y va-
por, y eliminando 1a fase 1iquida requiere un tiempo CPU (UNIVAC-
1100/80) de 2.01 S. Gautam y Seider (9) necesitan un tiempo CPU --
(UNIVAC 90/70) de 2.14 S. y Castillo.y Grossmann (10) reportan un
tiempo CPU (UNIVAC - 1106) de 17 S. para calcular las composicibnes
de una fase vapor al equilibrio, cuando solamente se supuso la fase
vapor al equilibrio, Unicamente 1 S. fue utilizado; el Programa --
"MIEL" para este caso requiridé un tiempo de 0.137 S.

En el ejemplo 4, suponiendo un liquido y separando éste en -
las fases lfquido 1 - 1iquido 2 el programa "MIEL" requirié un tiem-
po CPU (UNIVAC - 1100/80) de 0.48 S. para este caso Castilloy --
Grossmann (10) reportan un tiempo CPU (UNIVAC 1106) de 2 S.

En el ejemplo 5, al suponer una fase vapo- y separando esta
en las fases liquido-vapor el programa "MIEL" utilizé un tiempo CPU
(UNIVAC- 1100/80) de 1.69 S. para este caso Castillo y Grossmann --
(10) suponen la existencia de las fases 1iquido-vapor al equilibrio
y reportan un tiempo CPU (UNIVAC-1106) de 69 S. Debido a esto, no -
es compartido el comentario realizado por Castillo y Grossmann (10)
con respecto a la observacién hecha por Dluzniewski y Adler (47), -
de que el procedimiento de equilibrio de vaporizacidon instantdnea
estidndar es computacionalmente mas eficiente comparado al de la mi-
nimizacidn de la energia libre de Gibbs cuando es conocido que las
dos fases existen; ya que en el procedimiento de 1a minimizacidon de
la Energia Libre se puede trabajar conociendo a priori el nimero de
fases existentes al equilibrio o determinando estas, en el primero
de estos casos al igual que en el procedimiento de vaporizacidén --
instantinea lo mis importante para que cualquiera de los dos méto-
dos converja con mayor rapidez es la estimacion inicial.
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CONCLUSIONES

E1 programa "MIEL" para la computacidon del equilibrio quimico
y/o de fases se formulé con una programacidn l1ineal mediante la --
implementacion del mé&todo de Newton.

“Cuando el nimero de moles de todas las especies en una fase -
se aproximan a cero, el rengldn y columna correspondiente de la ma-
triz jacobiana se aproximan a cero, de 1a misma manera que Gautam y
Seider (8), para evitar singularidad, la ecuacién y variables res-
pectivas son eliminadas del espacio buscado, cuando una fase es eli-
minada prematuramente, un minimo restringido es obtenido.

. E1 algoritmo de separacidn de fases propuesto por Gautam y --
Seider (9) proporciona eficiencia y confiabilidad cuando la distri-
bucién de fases es desconocida al equilibrio.

Se incluyeron en el Programa "MIEL", dos ecuaciones de estado
para realizar la prediccidon de los coeficientes de fugacidad en el
vapor dos modelos de solucidn y uno de contribucion de grupos para
el cdlculo de los coeficientes de actividad en el 1iquido.

La minimizacidn de la energfa libre se realizé basado en el
. método utilizando por Gautam y Seider (8), pero utilizando las res-
tricciones de balance de masa en 1a forma en que 1o realizan Casti-
110 y Grossmann (10).

Los resultados muestran que el Programa "MIEL" tiene las pro-
piedades de generalidad, confiabilidad y rapidez para representar
cdlculos de equilibrio quimico y/o de fases. Ademds, puede ser apli-
cado a una gran variedad de problemas, incluyendo los casos en que
es conocido o desconocido el nimero de fases presentes al equili --
brio, por lo tanto, su aplicacidn en simuladores es factible.
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PARTE III

TERMODINAMICA DE SOLUCIONES ACUOSAS CONTENIENDO UNO

0 MAS ELECTROLITOS DEBILES VOLATILES

AMPLIACION DEL PROGRAMA

IOM I E Lll

(MINIMIZACION DE LA ENERGIA LIBRE)
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“TERMODINAMICA‘DE‘SOLUCIONES ACUOSAS CONTENIENDO UNO O MAS ELECTROLITOS
DEBILES VOLATILES"

RESUMEN

E1 programa de cémputo "MIEL" descrito en la parte II(Minimizacién
de 1a Energfa Libre) se modifico para poder incluir el cdlculo termodi-
ndmico del equilibrio 1iquido-vapor en soluciones acuosas conteniendo -
uno o mis electrolitos débiles volatiles: amonico, diéxido de carbono,-
dcido sulfhidrico y di6xido de azufre, con un dominio de aplicacién de
0° a 250°C y un rango de concentracidn en fase 1iquida de dilucidn in--
finita a aproximadamente 20 molal. E1 programa utiliza el criterio de -
minimizacién de l1a energia libre de Gibbs ( en 1a forma en que es uti--
1izado por Gautam y Seider ) para determinar la composicién molar de las
especies idnicas y/o moleculares en cada una de las fases presentes en

el sistema al equilibrio, cuando se alimentan datos de temperatura, pre-
sion y composicidn molar de alimentacién. Para el cdlculo de coeficientes
de fugacidad se tiene implementado el modelo de ecuaciones viriales de
Tarakad y Danner y para el cdlculo de los coeficientes de actividad se -
utiliza la ecuacién de Edwar. Se presentan varios resultados numéricos.
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"TERMODINAMICA DE SOLUCIONES ACUOSAS CONTENIENDO UNO O MAS ELEC-
TROLITOS DEBILES VOLATILES"

INTRODUCCION

El1 uso de simuladores para el andlisis y disefio de procesos in
volucrando electrolitos, estd wuy Timitado por la falta de correla-
ciones termodind&micas adecuadas para sistemas conteniendo dichas es-
pecies quifmicas. Para muchos sistemas de importancia industrial,
las correlaciones existentes son aplicables dGnicamente a sistemas
particulares y sobre un rango limitado de concentraciones, por 1o
que estas, no proveen una base para tratar nuevos sistemas o para ex

tender el intervalo de datos existentes, debido a que las no ideali

dades no son consideradas de una manera general y consistente.

Como respuesta al desarrollo ecolfgico, econbmico y polftico,
la industria qufmica y del petr6leo debe recuperar mis eficientemen
te los electrblitos débiles voldtiles de los efluentes de una plan-
ta. Para cumplir con este fin, es necesario estudiar el equilibrio
1iquido-vapor de soluciones acuosas de electrolftos dé&blies voldti-
les. Los electrolitos débiles voldtiles de mayof impoftancia indus-
trial son: amonfaco, didxido de carbono, &cido sulfhfdrico y dibxi-
do de azufre. La literatura existente para los principales casos co
‘minmente encontrados en la industria (soluciones acuosas contenien-
do dos o fias electrolitos débiles voldtiles) es muy limitada, ya que

la mayorfa de los datos experimentales disponibles corresponden a so

luciones diluidas y a temperatura ambiente.

Una representacidn adecuada del equilibrio 1fquido-vapor de los

~sistemas NH -H S-H Oy NH3;C02-H20 es de gran importancia en los cil
culos de desorcidn de’agua amarga. Esto fué trabajado recientemente
con la ayuda de la correlacidén de Van Krevelen (49), pero su validez
estd limitada a sistemas ricos en amonfaco. Es necesaria una repre-
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sentacifn precisa para suluciones dilufdas, especialmente para en-
tender las dificultades comlinmente encontradas para alcanzar muy ba
jos niveles de concentracibfn de amonfaco en la refinacifn de acei-
tes. Ademd&s se forman altas concentraciones de NHs y H2S en el re-
flujo de corrientes de desorbedores y la corre1ac16n de Van Krevelen
no puede extrapolarse a tales niveles (50), También es necesario el es
tudio del equilibrio 1fquido-vapor de estos sitemas para el c&lculo
de procesos de limpieza de gases involucrando absorcibn de gaﬁes &-
cidos en solucibn acuosa. Obviamente, se requiere para el c&lculo de
absorbedores y desorbedores de gases &cidos de un modelo general que
sea vdlido en un amplio intervalo de concentraciones.

En la industria quimica, frecuentemente se utiliza agua para
enfriar y barrer corrientes de procesos. En la gasificacién de car-
bono, el agua absorbe no Gnicamenmte pequefias cantidades de nitrége-
no, hidrégeno, monbxido de carbono, hidrocarburos ligeros y fenbl,
sino también cantidades considerables de amonfaco, didxido de carbo
no, dcido sulfhidrico y dibxido de azufre. Por 1o tanto, para dise-
Aar el equipo de purificacibn de aguas de desecho, debemos calcular
el equilibrio de fases de mezclas acuosas conteniendo aquéllos soly
tos que son voldtiles pero que tambi&n se disocian parcialmente en
la fase 1fquida. Para describir c6mo se comportan estos solutos en
el sistéma, debemos satisfacer el equilibrio qufmico y de fases, tgo
mando en cuenta las restricciones de balance de masa y electroneu-
tralidad.

Como ha podido mostrarse, las propiedades de soluciones electro
1iticas muy concentradas son la base de cdlculos de equilibrio de
fases flufdas necesarios en aplicaciones de ingenierfa quimica, es-
pecialmente en el disefio de procesos de separacifn.

Hay dos problemas fundamentales en 1a simulacibfn de procesos quf
micos con electrolitos (fig.l1): el primero, es la representacibn de
las propiedades termodindmicas de soluciones electrolfticas en té&r-
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FIG., 11 PROBLEMAS PRESENTADOS Y SOLUCICNES DADAS EN SIMULACION
DE PROCESOS QUIMICOS CON ELECTROLITOS
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minos de expresiones de la energia libre de Gibbs de exceso; el se
gundo, son los c&lculos simultdneos de los equilibrios quifmico y de
fases de sistemas electrolfticos. La ausencia de correlaciones geng
rales para la energfa libre de Gibbs de exceso de sistemas electro-
1fticos, es una de las causas mds importantes de la falta de desa-
rrollo en 1a simulacidn de sistemas con electrolitos. La complejidad
del c&lculo simulténeo del equilibrio qufmico y de fases de sistemas
con electrolitos origina otro gran probléma para la unidad de opera
cidn del modelo de dichos sistemas.

En este trabajo los dos problemas expuestos, se resolvieron u-
tilizando el programa"M I E L" , para calcular simultdneamente el
equilibrio quimico y de fases y el modelo de Edwards (51),para calcu
lar 1a energfa libre de Gibbs de exceso.

Este trabajo estd basado en el tratamiento termodin&mico pro-
puesto por Edwards y colaboradores (51,52,53),y tiene como propbsito
el de predecir el equilibrio liquido?vapor de soluciones contenien-
do electrolitos débiles voldtiles de interés en la industria qufmi-
ca y en las condiciones en Que comdnmente se encuentran en la misma.
Los electrolitos estudiados son amonfaco, difxido de carbono, &cido
sulfhfdrico.y diéxido de azufre para el intervalo de temperatura de
0°-170°C y el de concentracibn en fase liquida, de dilucidn infini-
ta a aproximadamente 20 molal. Este tratamiento, sin embargo, estd
construido de tal manera que las composiciones al equilibrio de un
sistema multicomponente puede ser predicho a partir de par&metros bi
narios y de consideraciones tedricas. |

E1 sistema que deseamos describir estd representado por la fig.
12:a una temperatura y presifn dadas los élgctrolitos débiles y el
agua se equilibran entre dos fases, la fase vapor (V) y la fase 17-u
quida.Ademds, en la fase 17quida existe la formacibn de especies ié
nicas debido a la disociacién parcial del electrolito. Se considera
que las fuerzas electrostdticas entre los jones tienen la mayor con
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tribucién a 1a no idealidad de soluciones dilufdas (54). Sumado a es
tas interacciones de largo alcance entre los 16nes. 1a prediccifn

de las propiedades de soluciones idnicas de electrolitos a altas con
centraciones requiere tomar en cuenta las interacciones de corto al
cance entre todas las especies. Esto es especialmente importante en
el caso de disociacibn parcial (cuando estén presentes en la solu-

cién iones, electrolito no disociado y moléculas de solvente) para

Ja‘inc1u516n de estas interacciones se utiliza la ecuacién analfti-
ca para el coeficiente de actividad en la fase 1fquida propuesté por
Edwards (61), la cual es una modificacién de la de Pitzer (55), y para
determinar el equilibrio quimico y de fases se utiliza el criteriode
minimizacién de la energfa libre de Gibbs (56).



CAPITULO VIII
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CAPITULO VIII

RELACIONES TERMODINAMICAS DEL EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR
INVOLUCRANDO SOLUCIONES ELECTROLITICAS

Para un sistema 1Tquido-vapor incluyendo soluciones electroli-
ticas acuosas a temperatura y presibn constantes, la energfa libre
de Gibbs estd dada por:
]

G =

v Vv
Win, +
j Jd

n Mo

L L :
Msns: :
JnJ | (113)

u Mo

1 1

J
donde c' es el nimero de componentes excluyendo los iones, ¢ es el

nimero de componentes totales, njes el nimero de moles del componen-
te j, Uj es el potencial quimico de la especie j y 1os superindices

L yv se refieren a las fases 17quido y vapor respectivamente.

Para la fase vapor el potencial quimico estd dado por:
V _ 4oV v .
uj = uj + RT 1n fj J =1,...,c (114)
donde ugv es ellpotencial quifmico del componente j en el estado gas
ideal a la temperatura del sistema y presidn de una atmfsfera, fg es
Ta fugacidad del componente j en la fase vapor a las condiciones del
sistema y estd dada por (5 ):

f; = yj¢jp j = 1,...,C' (115)

en la cual yj esla fraccidn molar del componente j en la fase vapor,
¢; es el coeficiente de fugacidad del componente j en la fase vapor
y P es la presibn del sistema.

Para la fase liquida el potencial quimico estd dado por:

L _ 4o L
Hp = Ho + RT In fo (116)
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L . LoV L : ,
uj = Mj' o+ RT In fy J = 2,004 (117)
L = oL = ' ,

donde u; es el potencﬁa] quimico de referencia del agua a la tempe-
ratura del sistema, “3 es el potencial quimico del componente j en u
na solucidn ideal hipotética (Yg = 1) a molalidad unidad, la tempera
tura del sistema y presién de una atmbsfera, f; es la fugacidad del

- componente j en la fase l1fquida y estd dada por:

L °
fu = 2,fo (119)
L = * = ]
.Y Y* X |+
a; = myvy J =c'+l,...,c  (121)

donde m;, es la molalidad del componente j, Yg\es el coeficiente de
actividad del componente J, ijes la constante de Henry, a, es la ac
tividad del agua y fﬁ es la fugacidad del agua en el estado de refe-
rencia. i

La consideracifn de que la energfa libre de Gibbs .de formacidn
en el estado de referencia para las especies elementales es cero, per
mite tomar a ujv y UEL como AG;V y AG;L respectivamente, esto es, co
mo la energfa libre de formacidn del componente j a la temperatura

del sistema y presibn de una atmdsfera (apéndice B).

Al equilibrio la funcidn de energfa 1ibre de Gibbs debe ser un
minimo con las variables nj satisfaciendo las siguientes restriccio-
nes (8),(ver fig.13):

1. Balance de masa

Cuando el ndmero de reacciones de ionizacidn independientes sea
jgual a ¢ - P, donde P es el rango de la matriz &tomo (mjk)’ la con
servacidn de los elementos quimicos (ecuacidén de balance de &tomos)
debe satisfacerse. | |
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_ c' v c L .
by = jzlmjknj + 'Elmjknj k = 1,...,E (122)

ro de &tomos del elemento k en el compuesto j, y E es el nimero de e
lementos.

donde bkes el nimero de moles totales del elemento k, mjk es el nime

2. Ecuacifn de electroneutralidad

s Li
j=c§+lzjnj = 0 , (123)

donde zjes la carga del i6n j en la fase acuosa.

3. Condicién de no-negatividad
E1 nimero de moles de cada componente en cada fase debe ser ma
yor o igual a cero, esto es:

n 0

nv

J=1,...,c ' (124)

~ €t <<

v

nJ 0

Ocasionalmente las restricciones de balance de masa y electro-
neutralidad no son linealmente independientes por lo cual se utiliza
el procedimiento de ortogonalizacién de Gram-Schidt (57) para identi
ficar si hay dependencia entre 1as‘restricciones, si se encuentra que
no son independientes la ecuacidn de electroneutralidad es eliminada
del sistema para evitar singularidades en la matriz jacobiana (apén-
dice A).
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FIG. 13 PLANTEAMIENTC DEL PROBLEMA PARA SISTEMAS ELECTROLITICOS
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CAPITULO 1 X

MINIMIZACION DE LA ENERGIA LIBRE DE GIBBS
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CAPITULO 1IXx.
MINIMIZACION DE LA ENERGIA LIBRE DE GIBBS

La ecuacibn (16), es analiticamente diferenciable, por 10 tan-
to, se puede desarrollar la energia libre de Gibbs en series de Tay-
lor. Dicho desarrollo es truncado en el término cuadr&tico, con el
propdsito de hacer una aproximacibn cuadrdtica de la funcifn origi-
nal y al derivar obtener un sistema de ecuaciones lineales ( se su-

. . = . . =0 ).
pone que aYd/anJ 3¢J/anJ )

Para nuestro sistema de interés en que se tiene equilibrio qui
mico y de fases simultdneo se obtiene(8) (apéndice.A):

cl
QiN} = 6n) + oz 22 (N - nY)
j=1 an. J J
J
c
+ T —a—gL (NL - n'l]')
Jj=1 ahns J
J
c' c' 2
3G v v v v
+ 3 — (N = n3:)(N:, - n
JEI j'=1 anganv. J J ( 3 j.)
c c 2
326G L v L L
I Nt - nYy(at, - nb
+ i s .'( j - Ny Ny nye) (125)

donde el vector n contiene los valores supuestos de los moles del com
ponente j en las fases 1iquido y vapor (ng y n;); al equilibrio N es
un vector de nimero de moles cercano al n vector, esto es, la energfa
libre de la mezcla de equilibrio (de composicifn desconocida) se ex-
presa en términos de la mezcla de composicién conocida y de incremen
tos desconocidos, estos representan el cambio necesario para llevar

la composicibn inicial supuesta a la composicién final de equilibrio.

N es calculado para el minimo de Q sujeto a las restricciones
de balance de masa y ecuacidn de electroneutralidad utilizando la tég
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nica de 16s multiplicadores de Lagrange (12,13).

E c! y
F{N} = Q{N} + RT L [bk - '51 kaNj
k=1 J
: NL RT : NL . . (125)
Ty Mgl RT e, E 2t

en la cual se utilizan E + 1 multiplicadores de Lagrange: E multipli
cadores de Lagrange T, » uno por cada elemento quimico del sistema y
un multiplicador de Lagrange To para introducir la restriccibn de e-
lectroneutralidad.

La funcién F{N} se minimiza de la siguiente manera:

aF{%l - aF{ﬁ};'aF{N} - 8F{N} _ 4 (127)
anj aNj ank aﬂe
con j = 1,...,C
k = 1,...,E

debido a que Q es una funcidn cuadrdtica de N, las ecuaciones resul
tantes son lineales con las siguientes incdgnitas:

v L
Nj’ Nj’ “k’ y ﬂe
Las ecuaciones resultantes al derivar la funcifn F{N} y
c' ' c
N, = 2 N , N= oz N (128)
J=1 J j=1 J

son reducidas a 3 + E ecuaciones lineales con incbgnitas Nv’ NL’ ﬂk
Yy Tg- Esto se realiza con el propdsito de evitar matrices singulares
y moles negativos.

Con la solucidn de este nuevo sistema de ecuaciones se puede

calcular el valor de las N} y Ng de la forma siguiente:



107

vy . uitn} N, E
T R s e L A )
L
{n} N E
L = L - B—J_—_—— __L =
N3 = n; (- 57—+ n + kfl LPLITE 'e’j] J=1,....c(130)

estas Ng y Né representan una primera aproximacibn a la composicidn
en la cual la energfa libre de Gibbs es mfnima. E1 procedimiento se
repite asignando como nueva estimacién de las n;. nL los valores ob-
tenidos previamente de N; y Ng, Gnicamente hasta que la diferencia

entre subsecuentes iteraciones sea tan pequefia que se satisfaga el

criterio de convergencia elegido.
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CAPITULO X

EVALUACION DE FUGACIDADES
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CAPITULO X
EVALUACION DE FUGACIDADES

X -A EVALUACION DE LA FUGACIDAD EN LA FASE LIQUIDA

La fase 1fquida podemos considerarla formada por tres tipos
de componentes: el agua, las especies moleculares y las especies i
dnicas. Las fugacidades para cada uno de estos componentes estédn da
das por las relaciones siguientes:

ft = mewa = a, o (131)
fg = mYYH j=2,...,¢'  (132)
ay = mJYH j=c'+1...c (133)

donde m.es la molalidad del componente j (moles del componente j

por kilogramo de agua) definida como:
Ei
my = 4+ 1000 (134)
La fugacidad del agua en el estado de referencia, fo» estd da
da por:

o . pS.S - s
fw = Pw¢w exp [vw (p - Pw)/RT] (135)

donde P: es la presidn de vapor saturado del agua y esta calculada con
la siguiente ecuacifn:

P: = exp {70.4346943-7362.6981/T+0.006952085T.- 9.001nT} (136)

¢w es el coeficiente de fugacidad del agua a la temperatura del sis
tema y se calcula con la ecuacidn siguiente:
ps
s _ W
¢y = exp {gy B .} (137)
donde wa es el segundo coeficiente virial y es calculado por el mé
todo de Tarakad y Danner (ver evaluaci6n de la fugacidad en la fase
vapor), ;w es el volumen molar del agua y secalcula utilizando 1la
ecuacibn de Rackett modificada (58):
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: RT | 2/

1 . "lew (1 + (1 -1_.)%7")

e [ z, rw ] (138)
W cwl

Byt M) (139)

donde Py ©S la densidad del agua liquida, Tcw es la temperatura crfi-
tica del agua, Pcw es la presifbn cr{tica del agua, Trw es la tempera
tura reducida (Trw = T/Tcw) y iw es una constante que es caracterf{s-

ticas del agua y tiene un valor de 0.2338.

La actividad del agua se determina de la ecuacifn de Gibbs-Du-
hem:

2A 3/ 2
In a =M___Q_I___

w 14+1.21

- I I m.mj[ng) + B§})exp (-2 1))

itw jAw |
- Mw 'i m, (140)
ifw

donde Mw es el peso molecular del agua, A¢ es un parfmetro de Debye
-Huckel que es funcibn de la temperatura y estd dado por:

A¢ = -1.306568 + 0.1328238 X 1073T - 0.3550803 X 10°*T?
+ 0.3381968 X 10 773 (141)
I es la fuerza i6nica de la solucidn:

I = }gzﬁmj (142)

donde zj es la carga ibnica del idn j en la solucién.

La constante de Henry, ij, es independiente de la composicibn,

sin embargo es dependiente de la temperatura y en menor grado, de la

presifn. Esta es caracterfstica de la interaccidén de un soluto y sol-
vente dados, y estd definida por:

Y0P
H, = 1im =1 j o= 2,...,c* (143)
I DO L

J
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Las dimensiones de H'w son presifn/concentracién y en este tra
bajo tiene unidades de (atm)(kg)(mol)™*.

La dependencia de la constante de Henry con la presifn estf ex
presada por:

n Hy, (P) = n Hyw(Pa) *+ 75 (P = PR)/RT (144)

doﬁde, (P ) es 1a constante de Henry evaluada a la presiln de satu
racién de] agua y como funcibn de la temperatura, v‘,j es el volumen
molar.parcial del soluto a dilucibn infinita y es calculado por la
siguiente relacifn:

G; = Aj + BjT + chZ j=2,...,c" (145)

los coeficientes Aj. Bj y Cj estdn dados en la tabla No. 16.

La constante de Henry como una funcifn de la temperatura fué
obtenida a partir de reduccibn de datos binarios en el jntervalo de
temperatura de 0° a 170°C (Fig.14) y estd representada por la ecua-
cién semiempirica siguiénte:

J S SO C U G NP

Sy . _
in ij(Pw) Byjy/T + BypInT + ByaT + By, §*2,...,c" (146)

En la tabla No. 17 se dan los pardmetros le. sz. Bj3 y Bj4.

E1 ¢oeficiente de actividad y*j (el cual es asimétrico, ref.
2 ), describe las interacciones fisicas entre las diferentes espe-
cies de soluto en la fase 1Tquida.

Invy = -A4%5 [7‘1[_—271‘ In (1+1.2/T)]

()s‘)
YR BT - ey exp (- ZI—)]}

(2)
- f_s._ '|§w kiw mimk Bik {1 - (1+2ﬁ+ ZI)exp(-zﬂ)}
gr2ifw K
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TABLA No. 16

EFECTO DE LA TEMPERATURA SOBRE EL VOLUMEN MOLAR PARCIAL DEL SOLUTO A DILUCION INFINITA

v,

J

oo

A,

J

+ B.T + C.T?
BJT CJ

COMPONENTE AJ. BJ. cj
NH, 28.70 -9.16771 x 10710 5.20 x 10 *
o, 32.415 2.30 x 1073 5.70 x 10°*
H,S 34.81 3.20 x 1073 6.00 x 10™*
S0, 40.315% 4.30 x 103 6.90 x 10 *

€11
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i®2,...5¢ (147)

La ecuacibn anterior describe dos tipos de interaccidn (fig.15),
uno de ellos es el resultado de la no idealidad de la solucibn debi
do a las fuerzas coulebicas(e]ectrost&ticas)‘entre los iones, este
tipo de interaccidn es bastante considerable cuando las distancias
entre los iones no es demasiado pequefia. E1 término de Debye-Huckel
de la teorfa cldsica de electrolitos representa este tipo de inter-
accidn y es una funci6n de la composicidbn a través de su dependen-
cia con la fuerza i6nica de la solucién. Debido a que el primero y
el tercero de los términos de esta ecuacifn tienen consideraciones
de interaccibn coulbémbica, estos términos desaparecen para una molé
cula neutra en donde zj=0. |

!

E1 otro tipo de interacci6én describe las interacciones de cor-
to alcance (Van der Waals) entre las diferentes especies de soluto.
Estas interacciones pueden ser divididas en tres clases:

1) Interaccifn molécula-molécula
2) Interaccifn molécula-idn
3) Interaccidn i6n-idn

Cada una de estas interacciones son explicadas a continuacién:

Interaccién Mo]écu]a—Molécula

B§g)(j=2,...c') es el pardmetro de interaccién entré dos espe-
cies moleculares iguales, este es funcidn de la temperatura y es cal
culado con la siguiente. relacién: '

(0). . el . _
B3 j Ej Fj/T j=2,...,¢C (148)
Ej y Fj estdn dados en la tabla No.18, estos pardmetros estdn suje-
tos a la precisidn limitada de los datos hasta ahora disponibles y
su intervalo de aplicacidn con respecto a la temperatura es de 0° a
170°C.
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TABLA No. 17

EFECTO DE LA TEMPERATURA SOBRE CONSTANTES DE HENRY PARA ELECTROLITOS DEBILES EN AGUA (51)

2lnT + B3T + 84_

H = kg - atm/mol; T, °K

InH=8,/T+8B

ELECTROLI o INTERVALO DE VALIDE
T0 By By B3 By °¢
NH s -157.552 28.1001 -0.049227 -149.006 0 - 150
co, -6789.04 -11.4519 -0.010454 94.4914 0 - 250
Ha'S -13236.8 -55.0551 0.0595651 342.595 0 - 150
50, _5578.8 - 8.76152 0.0 | 68.418 0 - 100

911
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TABLA No. 18

PARAMETROS E Y F PARA LA ECUACION ( 50)

(Ref.51)
ELECTROLITO E, kg/mol F, (kg/mol)°K
NH 5 -0.0260 i 12.29
co¥ -0.4922 | 149.20
H,S -0.2106 61.56
S0, , 0.0275 : 0

* Intervalo de temp.: 0 a 100°C.
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. Para estimar los par@metros de interaccifn molé&cula-molécula
entre dos especies diferentes, usamos la regla de aproximacibn:

8{90= 4r8{3) + {91 J=2,...0¢
i=2,...,¢'
J#i (149)

Debido a que los datos experimentales péra obtener los eg})
(j=2,...¢c'; 1=2,...c') son inadecuados, suponemos que los pardme-
tros:

B\g?) - 0 j=2"voc.
i=2,...c' (150)

Interaccidn Mo1écu1a-16n

B§?) = ng) (j=24...5¢'; i=c'+l,...,c) es el par&metro de in-
teraccién entre dos especies, una molécular y una iénica.

Debido a la insuficiencia de datos experimentales para determi
nar estos pardmetros, usamos una aproximacidn propuesta por Bromley
( 59) para 16n-idn y ampliada por Edwards, et.al. (53) a molécula-ibn:

J=2,...,¢"

(0) =
Bij By * B4
i=¢'+1,...,c  (151)

1

donde Bj es caracteristica del soluto mo]écu]ar, mientras gque By €s
caracteristica del i6n. En la tabla No.19 se dan algunos valores de
estos pardmetros de interaccidn, algunos se tienen como independien
tes de la temperatura mientras que otros se encuéentran como una fun
cibén de ella.

j=2,...,c"
3(9) =0 . :
ji i=c'+1,...5¢ (152)
Este es supuesto igual a cero debido a las mismas razones ex-
puestas para molécula-molécula.
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Interaccibn I6n-16n

Las fuerzas coulbmbicas entre iones de igual carga no permiten
que se aproximen uno al otro, por 1o tanto, siguiendo a Bronsted
(60 ) ,suponemos que para los iones "J" e "{" de igual carga:

-'+1 ...c

(0) w 5{0) . . reitlaene
Byy' = Bjy =0 s1zy=zy jmc'#1,...0¢  (153)
Debido a la insuficiencia de datos experimentales para determi

nar los parfmetros de interaccién i6n-ién, para estimarlos , usamos
la aproximacién propuesta por Bromley (59):

(0) J'C'*l.....c
Bjj ' = By * By si J#, z40zy {mc*+1,....¢c  (154)

siguiendo la sugerencia de Pitzer y Mayorga (61), aso) y B#l) para
interacciones i8n-16n son empfricamente interrelacionados por:

s{!) = 0.018 + 3.06 8{?) (155)

La tabla No. 20 presenta algunos parﬁmetros Bgo) de interaccién
. 16n-186n. La dependencia con la temperatura de estos pardmetros es
supuesta despreciable. Debe notarse que los Gnicos par&metros Bg})
diferentes de cero son 10s correspondientes a las interacciones idn-
ién.
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TABLA No. 19

VALORES ESTIMADOS PARA PARAMETROS DE INTERACCION MOLECULA-ION
PARA 0 A 170°C (51)

MOLECULA-ION | (°) (kg/mo1)
{
NHy - NH, . 0
NH, - HCOY 0.135 - 1.165 x 1073T + 2.05 x 1076 T?
NH, - €032 | | 0.06
NH, - HS® 0.16 - 1.24 X 1073T + 2.20 X 107 ¢T2
NH, - S™2 0.032
NH, - HSO, -0.038
NH; - S0,2 ' 0.044
NH, - NH,C00" 0
NH, - W' 0.015
NH, - OH 0.227 - 1.47 x 1073T + 2.6 x 107672 _
co, - NH* 0.037 - 2.38 x 10™T + 2.83 x 1077 T2
€0, - HS~ 0
€0, - §2 0.053
€0, - HSO,, -0.03
€O, - HCO, 0
co, - CO, 0
co, - s0.° 0.068
€O, - NH,C00° 0.017 .
O, - OH 0.26 - 1.62 x 107 T + 2.89 x 10" T
co, - HT 0.033
H,S - NHY, 0.120 - 2.46 x 10" T + 3.99 x 10 T
H,S - HCO | -0.037
H,S = €0 0.077
H,S - HSO -0.045
H,S - §032 0.051
H,S - NH,C00~ -0.032
H,S - AT 0.017 . .
HyS - OH™ 0.26 - 1.72 x 10" T + 3.07 x 10" T



TABLA No. 19

(Continuacibn)

" MOLECULA - ION

B

Ji

(0) (kg/mol)

rados

los valores.

H,S - HS 0
HS .- §°2 0
S0, - WHY -0.05
S0, - HCOG -0.86
SO, - €032 0.94
S0, - HS™ -0.58
S0, - §°2 0.28
SO, - NH,C00 -0.79
S0, - H' 0
S0, - OH™ 0.08
S0, - HSO3% 0
S0, - S03%2 0
Estos son resultados preliminares sujetos a cambios segin sean mejo
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TABLA No. 20

VALORES ESTIMADOS PARA PARAMETROS DE INTERACCION ION-ION *7,

(51)
(0) . _(0) (0)
B ji B'3° * B
ION 9 o Y
(kg/mol)

NHT - 0.028
HCO} - 0.049
032 - 0.034
HS 0.074
§™2 0.007
HSO] - 0.035
$072 - 0.017
NH,C00~ 0.078
gt 0.120
OH™ 0.088

* Pardmetros de interaccidn entre iones del mismo signo tienen
valor de cero.

+ Estos son resultados preliminares sujetos a cambios segiin se
an mejorados los valores.
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X . EVALUACION DE LA FUGACIDAD EN LA FASE VAPOR

Debido a que los iones son no voldtiles (la disociacién en fa-
se vapor de un electrolito es apreciable tGnicamente a altas tempe-
raturas) las Unicas especies presentes en fase vapor son el agua y
los electrdlitos moleculares contenidos en el sistema. La fugaci-
dad para estas especies estd dada por

Y = y. ¢ p j=1,..., C* (156)

donde yj es la fraccion molar del componente j, ¢j es el coeficien-
te de fugacidad del componente j y P es la presion del sistema. La
secuencia de cdlculo para la evaluacion de la fugacidad de las es-
pecies moleculares en la fase vapor se encuentra representada en --
la fig. 16.

A densidades bajas o moderadas, una ecuacion de estado confia-
ble es la ecuacifén virial cortada después del segundo termino.
BE 4+ . .. (157)
Donde v es el volumen molar, P es la presion total, T es la tempe-
ratura absoluta y R es 1a constante de los gases; B es el segundo
coeficiente virial el cual depende de la temperatura y de la compo-
sicidén pero es independiente de la presion o densidad. Para un sis-
tema conteniendo C' componentes, la dependencia de B de 1a composi-
cién esta dada por

c' c'

B = 3 I y.Vy: B.. (158)
i=1 j=1 173 W

donde Bij = Bji y y es la fraccion mol.
E1 coeficiente de fugacidad esta determinado de la relacidn
termodindmica '

ne; = | S T (159)
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LY

FIG.16 EVALUACION DE LAS FUGACIDADES DE LAS ESPECIES
MOLECULARES EN FASE VAPOR

f; *Y; ¢jP
21 c' p
Yi= =y ¢j=exr>{[22 YiBji- B]R"r}’
¢c' ¢’
‘ B = Iy, ..
sepingt 31000
B'ipc .
ik = = B*
B ji %Tc B.fluido + B*correcciﬁn * B*correcciﬁn
simple forma-tamafio polaridad
MER g
REGLA§'.-'fDﬁ%f‘"MEZCLADO
B*1"1_u1'do = B(Tr) B*correcciﬁn = B(Tr’R)' B*torpecciénas(Tr’Q”
simple forma-tamafio polaridad
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y el volumen molar parcial estd definido por

- 3V
Vi = (5w T, e, e (161)

En 1a ecuacién (161), V es el volumen total conteniendo n; mo-
les del componente 1, ny moles del componente j, etc. La diferen-
ciacién es 1levada a cabo tal que, la temperatura, la presién y to-
dos los nimeros de moles (excepto n1) son tomados constantes.

Cuando las ecuaciones (157) y (158) son substituidas en la e-
cuacién (159), obtenemos

cl
P
Tne; = (2 J-fl Yy B45 - B) T (162)

donde BJ1 es el segundo coeficiente virial caracterizando 1a inte-
raccién entre un par de moléculas "j" e "i". By, es calculado uti-
1izando el método de estados correspondientes desarrollado por Ta-
rakad y Danner (62), este requiere de cuatro pardmetros e incluye -
el tratamiento de fluidos polares. Los cuatro pardmetros son la tem-
peratura critica, la presién critica, el radio de giro, y un factor
de polaridad.

Para densidades moderadas, la ecuacién (162) provee una muy -
buena aproximacién. Esta aproximacién debe ser usada unicamente pa-
ra densidades menores que un medio de la densidad critica. Como una
regla aproximada, la ecuacidn virial truncada después del segundo
termino es valida para el rango (6):

cl
T y: P
R ici
P < —g— i=1 (163)
cl
.21 Yi Tei
1=

donde Pci y Tci se refieren a la temperatura y a la presién criti-
cas del componente i. Para muchas operaciones industriales tales
como destilacién, absorcién, o separaciones de vaporizacién instan-
tanea a presiones moderadas, la ecuacion (162) puede ser satis--
factoria.
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El segundo‘coeficiente virial representa 15 no idealidad de la
fase vapor (nicamente a densidades moderadas y estd dado por la si-
guiente ecuacifn:

' BP

c . ' 4
B* = mr= = B%yu1d0 * B*Correccitn * B*Correccitn (164)
Simple Forma-Tamafio Polar
donge:
BP ) ,
= ¢ = - 9.:_3_5-(!
B*Flutdo = (E'r: Flufdo - 0-1445 T
Simple Simple
0.1385 _ 0.0121 _ 0.000607 (165)
TZ 'T3 TO
r r r
(BP )
B* VIR (= X
Correccifn FT: Correccibn =
Forma-Tamafio Forma-Tamaiio
=(-o.00737 + 0.0812 °°°f45) R
Ty T,
_{0.00347 _ 0.000149 )z (166)
r r
B¥correccion ='(BPC) - 0028 (167)
polar RT: Correccifn Ty '
. Polar r

B* es el segundo coeficiente virial reducido, y Tr es la temperatu-
ra reducida definida como:

T, = T/T, (168)

En las ecuaciones anteriores la temperatura y presifn critica
son parimetros primarios que caracterizan el comportamiento fisico.
Para moléculas cuyo campo de fuerza se desvfa de la simetrfa esféri

"~ ca, el radio de giro definido por Thompson (63). es usado para des-

tribir los efectos de no esfericidad. Para molé&culas. cuyas propieda
des son tambié&n afectadas significativamente por la presencia de cen
tros de carga electrostdtica , en la forma de dipolos y multipolos
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grandes, es utilizado un pardmetro de polaridad empfrico para corre
gir estos efectos. '

El radio de giro R, es definido estrictamente en té&rminos de
estructura molecular, este no es afectado por efectos de polaridad
0 asociacidn.

......

E1 factor de polaridad &, representa los efectos de polaridad
en las propiedades ffsicas de un flufdo. La naturaleza del tercer y
~ cuarto pardmetros hace posible separar los efectos de estructura mo
1ecular‘de'Tos efectos de polaridad.

En la tabla No. 21 estdn dados los parimetros necesarios para el
cdlTculo de los coeficientes viriales.

Bii y Bjj son los segundos coeficientes viriales de los compo-
nentes puros y pueden ser calculados utilizando la ecuacién (164),
Bji es el coeficiente virial para la interacci@n de dos cbmponentes
diferentes y puede calcularse utilizando la ecuacifn (164) y las re-
glas de mezclado apropiadas para los parimetros Pcii’ chi’ Rji y
¢ji' ' ,

La regla de mezclado utilizada para calcular la temperatura crf

tica, T es:
Cji

T =1/T T (1-K,.) , (169)
€y €5 €4 Ji -

para calcular la presidn critica Pc.. utilizamos la siguiente regla

de mezclado: J1
4T (P.V_/T_+7P V. /T )
Cis
Ji (vclla + vc )3
J i

por G1timo, las reglas de mezclado usadas para calcular Rji Y ¢ji



TABLA No. 21

CONSTANTES CRITICAS, RADIO DE GIRO Y FACTOR DE POLARIDAD PARA: H:0, NHs, CO2, H2S Y S02

(45,62 )
COMPONENTE T_(°K) P (atm) y o’ R (A) ®
c c c gmol
Agua 647.3 217.6 56.0 0.615 1.220
Amonfaco 405.6 113.3 72.5 0.853 0.917
Diéxido de carbono 304.2 72.8 94.0 0.992 0.152
Acido sulfhidrico 373.2 88.2 98.5 0.638 0.301
Diéxido de azufre 430.8 77.8 122.0 1.674 0.512

821
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son:
Ryp = (Ry + Ry)/2 (171)
y (0. + ®,/2 para interacciones
J polar-polar
° < para interacciones (172)
0 polar-no polar ¥y
\ no polar-no polar

‘La constante Kjies calculada de l1a siguiente manera:

1. Para mezclas en que ambos componentes entren en la categorfa de
gases permanentes la ecuacifn que debe usarse es:

- 1. 1/3 1/3y3
Kyg= 1 awfvcj Ve, / (Vcj R ) : (173)

2. Para mezclas binarias conteniendo agua, K = 0.35

ji
3. Para todos los binarios conteniendo di6xido de carbono:

K:s= 0.05 (V_ /V_. ) (174
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CAPITULO XI

PROCEDIMIENTO DE CALCULO PARA SISTEMAS ELECTROLITICOS

XI -A  SISTEMAS SOLUTO-DISOLVENTE

La solubilidad de un electrolito débi] vo]itil es el resultado
de dos equilibrios (Fig.12):el de fases y el quimico.

1. Equilibrio de fases (liquido-vapor)

Dadas las condiciones de temperatura, presibn y moles de alimen
tacibn, existird transferencia neta de masa de las especies des
de o hacia ta fase acuosa, hasta que el potencial quimico de ca
da una de las especies sea igual en ambas fases.

2. Equilibrio quimico (i6nico)

E1 electrolito débil molecular presente en la fase acuosa se'df
sociard parcialmente en sus iones correspondientes hasta que se
alcancen las condiciones de equilibrio.

Considerando 10 anterior, el tratamiento termodin&mico para el
andlisis del equilibrio liquido-vapor de un electrolito débil en so

lucidn acuosa se realiza utilizando cuatro principios. Estos serdn
expuestos usando como ejemplo el sistema amonfaco-agua.

En este sistema estdn presentes cuatro especies, dos molecula-
res (agua y amonfaco) y dos idnicas (iones amonio e hidroxilo). Adg
mds, si se considera la disociacién del agua debemos considerar la
presencia de protones: '

(NH3) o 3 (NHg), 2 (NHT) + (OH7) (175)

+

H,0 « OH™ + H (176)

E1 primer principio es un balance de masa en la fase 1fquida:
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CNHs * ™NHs ¥ ™Nut (177)

donde CNH es la concentracibn estequiométrica del electrolito dé-
bil, mNH es la concentracibn del electrolito molecular y mNH+ es
la concentraciGn del i6n amonio, originada por la disociacién par-
cial del electrolito.

E1 segundo principio es un balance de carga en la fase acuosa:
mNHt +omg+ = omg- (178)

donde mOH' es la concentrac16n de 1ones hidroxilo y myt es 1a con-
centraci6n de protones. Para este caso se. estﬁ tomando en cuenta la
dlsoc1ac16n del agua. ‘

Si no se considera la disociacién del agua, la ecuacifn deba
lance de carga es: '

MNHYh T MomT | | (179)

El équilibrio quimico entre las especies disociada y no diso-
ciada del electrolito débil constituye el tercer principio:
ANHY, %onH”

K (180)

b aNHs
donde Kb es 1a constante de equilibrio de disociacidn y annts aoH"
y aNH3 representan las actividades de los iones amonio e hidroxilo,
y del amonfaco molecular respectivamente. La acitividad estd rela-
cionada a 1a molalidad a través del coeficiente de actividad Yg,
por la ecuacibn:

ay = myv} (181)

donde YE + 1 cuando Im; > 0 y el subfndice i se refiere a toda espe
cie de soluto. !

La constante de equilibrio estd dada como una funcién de la tem
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peratura por :

In K= Ay/T + AInT + AT + A, (182)
donde los pardmetros Ai;, A2, Az ¥y A, eStin dadas en la tabla No.?22.

E1l cuarto principio es el equilibrio entre las fases 1fquida y
vapor. _

E1 potencial quimico del electrolito debe ser igual en ambas
fases:

U, = ?‘lrius - (183)

E1 proceso de minimizacién de la energfa libre de Gibbs utili-
zado en el presente trabajo es equivalente a utilizar los cuatro
principios, debido a que estdn implicados en dicho proceso. Sin em-
bargo, el proceso de minimizacién necesita de una estimacibn inicial
de las condiciones del sistema,‘por 1o cual estos principios son u-
"tilizados haciendo ciertas aproximaciohes para obtener dicha estima
cidn inicial de las condiciones del sistema, por lo cual, estos prin
cipios son utilizados haciendo ciertas aproximaciones para obtener
dicha estimacifn inicial.

Para predecir el equilibrio 1fquido-vapor de un sistema soluto
- disolvente dadas una temperatura, presibfn y composicidn molar de
alimentacibn es utilizada la secuencia siguiente (fig.17 ):

1. Suponiendo que no existe disociacién en fase acuosa, se realiza
el cdlculo del equilibrio de fasesvliquido-vapor para determi-
nar la composicibn molar de cada una de las especies presentes
en las fases 17qUida y vapor. Este cdlculo se 1leva a cabo uti-
lizando el algoritmo de minimizacidn de l1a energfa libre de Gi-
bbs.

2. Conocida una estimacib6n inicial del nidmero de moles de soluto
molecular en la fase acuosa, se determina la molalidad de este
y la constante de equilibrio a las condiciones del sistema y se



TABLA No.

22

EFECTO DE LA TEMPERATURA SOBRE CONSTANTES DE DISOCIACION DE ELECTROLITOS DEBILES EN AGUA

(51)

In K = A/T + A,1nT + A,T A,

INTERVALO DE VA-

ELECTROLITO Ay A, As A,

LIDEZ. °C
NH 3 - 3335.7 1.4971 - 0.0370566 2.76 0 - 225
€O -12092.1 -36.7816 0.0 235.482 0 - 225
HCO ~12431.7 -35.4819 0.0 220.067 0 - 225
H2S -12995.4 -33.5471 0.0 218.599 0 - 150
HS™ K = 0.018 Kw
S0, - 637.396 0.0 - 0.0151337 - 1.96211 0 - 50 .
H20 -13445.9 -22.4773 0.0 140.932 0 - 225
HSO0% K =1.02 X107

vet
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FIG. 17 SECUENCIA DE CALCULO PARA DETERMINAR LAS COMPOSICIONES
DE EQUILIBRIO EN SISTEMAS ELECTROLITICOS ACUOSOS A T Y
P CONSTANTES

LIQUIDO O

VAPOR

n}:; j"l,...,cl

EQUILIBRIO
LIQUIDO-VAPOR
SIN REACCION
QUIMICA
v

nj, ng; J=1,...,c'

REACCION QUIMICA

EN LA FASE ACUOSA

ng; j=1,.:..;c¢

EQUILIBRIO

LIQUIDO-VAPOR

CON REACCION
QUIMICA

n.; j=1,...,c'

n:; j=1,...,c¢

Kt € <
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propone la formacibn de especies ibnicas por la disociacibn par
cial del electrolito molecular. Utilizando los tres primeros
principios mencionados anteriormente y suponiendo que Yg =1 cal
culamos las concentraciones de las especies ifnicas y molecula-
res en fase acuosa. |

Para el ejemplo amonfaco-agua, suponiendo YE‘I la ecuacidn(180)
queda como: :
Myy* May=
K NH ., OH (184)
"NH
pero por la ecuacibn (179), 1a ecuacibn anterior resulta
Myuty 2 |
K = .K._M_‘.L). (185)
mNHs
sustituyendo (177) y (185) obtenemos
Cc - -m 2
TNH ,
ordenando la ecuacidn anterior:
2 =
Myus - (Kp + 204y ) myy  + Cfyy = 0 (187)

y finalmente, resolviendo esta ecuacidfn cuadrdtica podemos obtener

la concentracidn de amoniaco que qued§ sin disociarse y sustituyen-

do el resultado en las ecuaciones (177) y (179) obtenemos las corres-
N . . + -

pondientes concentraciones de NH, y OH .

3. Conocido el nimero de moles de las especies moleculares en la
fase vapor, asi como la concentracién molal de las especies i6-
nicas y moleculares en la fase acuosa, son introducidas estas
estimaciones iniciales en el proceso iterativo del algoritmo de
minimizacién de 1a energifa libre de Gibbs. En esta G1tima etapa
no existe hinguna consideracién.
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Esta secuencia de c&lculo es hecha para todos los solutos de
interés, con temperaturaé que van de 0° a 170°C y un intervalo de
concentracifn en fase 1fquida de dilucifn infinita a aproximadamen-
te 20 molal, por el programa de c6mputo‘fMIEL$
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XI -B SISTEMAS MULTICOMPONENTES

Cuando un electrolito dé&bil se encuentra en solucifn, la dnica
reacci6n qufmica que se 1leva a cabo es la disociacidn qufmica. Pa-
ra concentraciones muy diluidas este efecto es apreciable, ya que
una fraccidn considerable del electrolito se encuentra disociada.
Sin embargo, a concentraciones moderadas, Unicamente una pequefia
fraccién del electrolito débil se encuentra en forma idnica.

Como un ejemplo, cuando el amonfaco se encuentra en soluc16n
como Gnico soluto, la reacciﬁn de disociacibn es:

NH, + H,0 2 NH, + OH™ (188)

similarmente, para el ﬁcido sulfhfdrico, la reaccibn es:

H,S T HY 4+ Hs” (189)

1a mayor parte de cada uno de estos electrolitos se encuentran en la
solucibn en forma molecular. E1 pH de 1a solucifn es tal que la se-
gunda disociacibn del i6n sulfhfdrico es despreciable.

Sin embargo, si ambos, el amonfaco y el dcido sulfhidrico estdn
presentes en la solucibn, las concentraciones relativas de las for-
mas idnica y molecular del electrolito cambian dramiticamente. Ade-
m&s de que las reacciones descritas en las ecwaciones (188) y (189) -
siguen ocurriendo, ahora tienen lugar las reacciones entre el dcido
débil (sulfhidrico) y la base débil (amonfaco): '

NH, + H,S T NH, + HS~ ~ (190)
NH, + HS™ 2

NHD o+ §7? (191)

Debido a que estas reacciones &cido-base ocurren mucho mis ri-
pidamente que las reacciones de disociacién simples, las concentra-
ciones if6nicas son fuertemente incrementadas, dependiendo de 1la coh
centrac16n del &cido y de la base débil en la solucifn, la fraccidn
en forma molecular del electrolito débil puede reducirse considera-
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blemente. Debido a que estas especies estin directamente en equili-
brio con la fase vapor, la presifn parcial del electrolito débil en
ella tambi&n puede verse reducida.

Situaciones semejantes se presentan en los sistemas ternarios:
NH,-CO0,-H, 0, NH3-5024H20.

Cuando en el sistema estdn presentes todas las especies de in-
ter8s, las reacciones qufmicas involucradas son:

NH, + H,02 NH, + OH" (192)
H,S T HY + HS” (193)
Hs- T WY + s7° (194)
co, + H,0% H* + HCO (195)
Hco; = W* + co}” (196)
so, + H,02 HY + HsO; | (197)
HSO; T WY + so]” | (198)
NH, + HCOj I:NHZCOO‘- + H,0 (199)
H,0 2 H' + OH” (200)

Este sistema estd formado por cinco especies moleculares y diez
especies idnicas, las cuales estdn relacionadas por las ecuaciones
anteriores. Para cada una de estas reacciones se calcula la cons-
tante de equilibrio a la temperatdra del sistema (figl8 ) con la e-
cuacidén (182).

Para resolver este tipode sistemas, en 1os que ademds del equi
librio de fases existen varias reacciones quimicas se utiliza el al
goritmo de minimizacidén de la energfa libre de Gibbs, pero de 1la
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misma manera que para sistemas soluto-disolvente, necesitamos de u-
na estimacibn inicial de las concentraciones de las especies a las
condiciones del sistema. La forma de determinar esta estimacién ini
cial es 1a misma que la utilizada para el caso soluto-disolvente,
s610 que como en este sistema se tienen varias reacciones qufmicas,
los c&1culos se realizan considerando cada una de las reacciones co
mo 1ndepend1entes ( como si fuera la Qnica reacci@n existente).
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FIG. 18
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XIT -A PREDICCIONES TEORICAS

E1 programa "MIEL" en la parte correspondiente a electrolitos,
es utilizado para la pred1cc16n del equilibrio 1Tqu1do -vapor de so
luciones acuosas electroliticas conteniendo uno o mds electrolitos
débiles voldtiles, cuando se dan los datos de temperatura, presifn
y moles de alimentacién. E1 programa utiliza el criterio de minimi
zacibn de la energfa libre de Gibbs para determinar la composicién
molar de las especies jbnicds y/o moleculares en cada una de las
fases presentes en el sistema al equilibrio; adem&s, determina las
composiciones molales en la fase acuosa, las presiones parciales y
las fracciones molares en la fase vapor y el pH de la solucidn a-
cuosa.

E1 programa "MIEL" fué& utilizado siguiendo el procedimiento de
cdlculo explicado en los capitulos anteriores, en varios sistemas
soluto-disolvente y multicomponentes a diferentes condiciones de -
temperatura, presifn y composicién molar inicial. Los resultados
son mostrados en las tablas (23-45),

Con el propbsito de ejemplificar el procedimiento de c&lculo
que realiza el programa "MIEL", es resuelto el sistema amonfaco-a-
gua haciendo énfasis solamente en los resultados de principal im-
portancia del proceso.

E1 sistema amonfaco-agua es resuelto para las condiciones de
entrada siguientes:

Moles de agua alimentados: 6.572
Moles de amonfaco alimentados: 4.781
Temperatura del sistema: 344.3°K
Presibn del sistema: | 1.08 Bar

Ademds de estos, otros datos de entrada son necesarios para
resolver el problema,
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E1 sistema amonfaco-agua est&8 formado por cinco especies, dos
moleculares (agua y amonTaco) y tres ibnicas (16n amonio, i6n hi-
droxilo y protones), y por las fases ITquida y vapor en las cuales
se reparten dichas especies (bajo la consideracién de que en la fa
se vapor no hay formacién de especies i6n1cas). Cuando el amonfaco
se encuentra en so]uc16n. la Gnica reaccidn qufmica que se 1leva a
cabo es la disociacidn qu1m1ca (hidrﬁ]isis) La extensibn de esta
dependerd de las condiciones de teniperatura y de concentracidn es-
tequiomé&trica del amonfaco.

Las energias de Gibbs de formac16n en los estados de referen-
cia de las cinco especies presentes en el sistema a la temperatura
de 344.3°K son:

ESPECIE AG°¢(cal/mol)
H20 -54 137.0
NH» - 2 827.3
NH} -16 842.2 |
OH™ -34 756.6
N 0.0

Se considera como sistema inicial una fase vapor a la temperatura,
presidén y composicifn molar indicada anteriormente. La energfa 1li-
bre de Gibbs de este sistema inicial es:

G = -374 283.7 cal/mol

sist. inicial

Las restricciones de balance de masa (ecuaciones de balance de
dtomo) para este sistema serdn las siguientes:

para el Nitrdgeno
- "y L L
= (nfyy, r (Wneyy o+ (Dnmy+

4.781

4

para el Oxfgeno _
o v L L
bo- (l)n Hzo + (l)n H 0 + (l)n OH-

2

6.572

para el Hidrégeno
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i
BEPIY rayaV L L
b= (2)n7y o *+ (3dnTyy + (2)n7y o+ (3)n7yy |
L . 4 el L
+ (4)n"pu+ + ()n-qgu- + (1)n" 4+ = 27.519
(4)n"yyr + (n7gy- + (107

En donde hay una restriccifn de balance de qtomo por cada elemento
diferente en el sistema.

La ecuacifn de electroneutralidad para este sistema es:

(+1)nLNHt +'(+1)nLH+ + (-l)nLOH- = 0

La expresiQn de 1a energfa 1ibre de Gibbs que ser§ minimizada
sujeta a tas restricciones de balance de &tomo y electroneutrali-
dad es:

v v ) ) L L
G = n + n + n +
W H,0 " H,0 ¥ NH, LNH, M H,0 " H,0
L L L ' L L L
FUNH,VNH, Y O wNRT P neD Y won” Mowm eyt ntyt

Para minimizar la energfa 1ibre de Gibbs, &std se desarrolla

en series de Taylor hasta el té€rmino cuadrdtico y las restriccio-

nes son introducidas mediante 1a t&cnica de los multiplicadores de |

Lagrange. Se necesitan para este sistema sSlo tres multiplicadores
uno por cada restriccién de balance de &tomo. Se encontr$ dependen
cia lineal entre las réstricciones por 1o cual la restriccibn de e
lectroneutralidad fuéd eliminada del sistema (Apéndice C). Después
de todas las operaciones implicadas se obtiene un sistema de cinco
ecuaciones lineales con cinco incdgnitas. La solucién de dicho sis
tema de ecuaciones dentro de un pfocesoviterativo nos lleva a obte
ner el nimero de moles de las especies ifnicas y/o moleculares en
las fases 1fquida y vapor al equiIibrio.'esto es realizado a conti
huacidn.

Suponiendo que no existe disociacifn en fase acuosa, se reali
za el cdlculo del equilibrio de fases péra determinar la composi-
cién molar del agua y del amonfaco en las fases l1fquida y vapor.
Los resultados obtenidos son los siguientes |
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cOMPONENTE . ALIMENTACION  FASE VAPOR  FASE LIQUIDA
' (MOLES) (MOLES) (MOLES)
H,0 6.572 1.424 5,148
NH, 4,791 4.243 .548

Conocida una estimacién inicial del_nhmero de moles de soluto
molecular en la fase acuosa, se d?termina 1a molalidad de este y la
constante de equilibrio a la temperatura del sistema. Se propone
la formacidn de especies ibnicas para la reaccidn de hidrdlisis del
amonfaco. | '

La molalidad del amonfaco es la siguiente:

e »NH31000 = 5.908
NH mHzO

La constante de equilibrio es:
In k= =3339:7 4 1.4971 1n T - 0.0370566 T + 2.76
que para la temperatura del sistema de 344.3°K d&

K=1.77 X 10°°

Las reacciones que se 1levan a cabo en la solucidn acuosa son
las siguientes:

- +
NHy(acy ¥ NHL + OH

H.0 T HY + on”

Utilizando molalidades (se supone que Y§=1). las constantes de

equilibrio para estas reacciones pueden expresarse por las siguien
tes ecuaciones

my,+ May-
KNH = _lﬂbh_iﬂi_ = 1.77 X 10”5
3 ™NH, .

= - = -1l3
K, = m* mg, 1.66 X 10°%°
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Realizando las operaciones convenientes segin se indica en el
capftulo de sistemas soluto-disolvente, obtenemos la estimacién i-
nicial de las especies 16n1cas y moleculares en la fase acuosa.
Los resultados obtenidos son los sigujentes:

COMPONENTE ALIMENTACION FASE ACUOSA
~ (MOLALIDAD) * (MOLALIDAD)
H2 0 55.509 ~ 55.509
NHs 5.908 5.898
NHY | 0.0102
OH™ - ~0.010
TN 107!

Las molalidades encontradas son convertidas a moles. Conocido

el nimero de moles de las especies moleculares en la fase vapor, a

sf como 1a concentracién molar de las especies i6nicas y molecula-
res . en la fase acuosa.'disponemos ya de la estimacién inicial del
sistema para boder inicializar el prdceso de minimizacidn explica-
do anteriormente. En este Gltimo proceso ya no hay ninguna conside
racidn supuesta. Los datos de los moles estimados y de los resulta
dos obtenidos después de seis iteraciones del algoritmo de minimi-
zacidn son dados a continuacibn:

i CARGA DE  ~ ESTIMACION INICIAL ‘AL EQUILIBRIO
COMPONENTE ALIMENTA VAPOR CIQUIDO - VA

CION (Moles) (ﬂoles) (Moles) (Moles)
H, 0 6.572 1.424  5.147 1.564  5.009
NHs 4.791 4.243  0.547 4.18  0.605
NHY - 9.48 X 10” 3.33X 107 *
OH™ | 9.48 X 10~ " 3.33 x 107"
WY 1.51 X 10 ° 3.81x 107 *°

Las molalidades de 1os solutos en la solucifn acuosa son:

COMPONENTE MOLALIDAD
NH s 6.706
NH} 3.69 X 1073

OH™ 3.69 X 10°°
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+

H -12

4 22 X 10

Las presiones parciales encontradas son:

PHzo f 0.294 bar
PNH, = 0,788 bar

E1 pH de 1a solucibn es 11. 3
Y la energfa 1ibre de Gibbs al equilibrio es

Ggynay = ~375 872.6 cal/mo)

el cambio de la energfa libre de Gibbs del sistema fué una disminy
cibn de '

A continuaci&n probamos due los resultados obtenidos cumplan
los requisitos termedin(micos correspondientes a un estado de equi
“1ibrio (Capftulo 1).

Gon respecto al equilibrio de fases.'sabemos que las fugaéidg
des y los potenciales qufmicos de las especies que se encuentran
tanto en la fase vapor como en la fase 1fquida deben ser 1gua1es;
Las fugacidades y potenciales qufmicos obtenidos al equilibrio pa-
ra las especies moleculares agua'y amonfaco son las siguientes:

COMPONENTE u J(cal/mol)  w5(cal/mol) f}(bares) | fs'(bares)

KO0 -55 001.56 -55 001.56 0.2826 0.2826
NH, - 3 002.50 - 3 002.50 0.7741 0.7741

Con respecto al equilibrio qutmico, sabemos que para una reaccidn quimica
dada se debe cumplir 1o siguiente:

L
N »juj(productos) - IV uL (reactivos) = 0
¥ ALY _

para la reaccifbn
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»NH.' + H20 2 NHE + OW™

Todos los coeficientes estequiométricos son iguales a 1a unidad. por
lo tanto
L L el
(uhy- + Myut) - (Mo * Vlge) = 0
con los potenciales qufmicoé obtenidos al equilibrio resulta lo si
guiente:

-37 174.12 - 20 829.93 -(-55 001.56 - 3.002.5)-0.01‘Fa1/m01

para la reacci@n

H20 = HY + OH

también, todos los coeficientes estequiométricos son jguales a la
unidad, por lo tanto

L L.
(ugt + You=) = Mg = O

con los potenciales qufmicos obtenidos al equilibrio resulta 1o si
guiente: '

-17 827.44 - 37 174.12 - (-55 001.56) = O

La aplicacibn de estos criterios de equilibrio termodindmico
demuestra que los resultados obtenidos corresponden al estado de e
quilibrio.

Un factor muy importante que debe tenerse en cuenta en la pre
diccibn del equilibrio lfquido vapor de sistemas electrolfticos, es
la consideracifn de la disociacién qufm1ca Cuando un electrolito
débil se encuentra en soluc16n, l1a Gnica reacciﬁn quimica que se
1leva a cabo es la disoclac16n quTmica Para concentrac1ones muy di’
lufdas este efecto es apreciable, ya que una fraccifn considerable
del electrolito se encuentra disociada. Sin embargo, a concentracio
nes moderadas, Gnicamente una pequefia fraccidn del electrolito dé-
bil se encuentra en forma ibnica. En el sistema amonfaco-agua que
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estamos estudiando, la concentracién del amonfaco en la solucibn a
cuosa es moderada, sin embargo se puede apreciar el efecto de con-
siderar la disociacién qufmica en las presiones parciales y las com
posiciones de equilibrio como se muestran a2 continuacién:

| SIN DISOC.QUIMICA 'CON _DISOC. QUIMICA
COMPONENTE  FRACC. MOL  PRESION FRACC. MOL  PRESION
| EN EL VAPOR  PARC.(bar) EN EL VAPOR  PARC.(bar)
.0 0.272 0.294 0.251 0.271
W 0.728 0.788 0.749 0.809

La figura 19 ilustra la imporfancia de considerar la disocia
etén de un electrolito débil en la prediccién del equilibrio 1fqui
‘é;vapor. La curva punteada dd l1o0s resultados calculados (51)como
g1 el didxido de azufre fuera un no-electrolito en una solu;ibn i-
deal. La curva continua di los resultados predichos (51)tomando en
cuenta la disociacién. A altas concentraciones 1a concordancia es
buena. pero esta se va haciendo peor conforme se baja la concentra
cibn.
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Aunque en eliprograma "MIEL" se tienen implementadas varias g
cuaciones de estado [Peng-Robinson( 22), Soave( 21),etc.] para calcu
lar los coeficientes de fugacidad en l1a prediccibn del equilibrio
17quido-vapor de sistemas electrolfticos, en este trabajo se imple
mentd y utiliz6 el modelo de coeficientes viriales de Tarakad y Da
nner. Las predicciones con ecuaciones de estado son mejores que las
obtenidas con el modelo de coeficientes viriales, sin embargo, pa-
ra utilizar las ecuaciones de estado necesitamos los pardmetros de
interaccidn involucrados en el sistema particular de trabajo y es-
tos no siémpre son disponibles. Por otro lado, para utilizar el mo
delo de coeficientes viriales se dispone de los pardmetros necesa-
rios, los cuales son independientes del sistema pariitular de tra~-
bajo.

Los resultados obtenidos utilizando el modelo de Tarakad y Da
nner para la fase vapor y el modelo de Edwards para la fase 1fqui-
da son analizados en esta seccifn.

Es importante hacer notar que ademds de que hay pocos datos
experimentales de sistemas electrolfticos, 1a mayorfa de estos no
reportan las concentraciones "verdaderas", sino que s§lo proporcio
nan concentraciones "aparentes", esto es, que para un soluto dado
no se especifica qué cantidad de este se encuentra en forma ifnica
y qué cantidad se encuentra en forma molecular, sino que sblo se
informa de una concentracddn total (global) del soluto en la solu-
cidn acuosa. '

La parte de los resultados obtenidos que serd comparada con
los datos experimentales dependerd de la informacidn de que se dis
pone en la literatura de estos ﬁ]timos, ya que porAlo general es
reportada s6lo una de las cuatro variables siguientes:

-Ndmero de moles
-Fracciones molares
-Molalidades
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-Presiones parciales

Otro factor muy importante que hay que tener en consideracién
al comparar los resultados calculados con los reportados experimen
talmente, es que la determinacién experimental de las composiciones
de equilibrio de sistemas electrolfticos es bastante compteja, lo
cual origina qde se tengan errores'experimentalesconsiderables. De
bido a esto, cuando se 1legan a tener en algunos casos errores del
20 al 30% con respecto a los experimentales, las predicciones son
consideradas todavia satisfactorias.
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CAPITULO XII -B

TABLAS DE RESULTADOS



TABLA 23 SISTEMA AGUA - AMONTIACO
TEMPERATURA: 438.7 °K CONSTANTE DE EQUILIBRIO ™% k= 6.19 x 107 ¢
PRESION: 13.58 bar CONSTANTE de HENRY**: H= 9.91 X 10~ '
e
CARGA DE
COMPONENTE ALIMENTA PRESIONT VAPOR LIQUIDO LIQUIDO VAPOR* LIQUIDO *
) CION PARCIAL (No. Moles) (No. Moles) (Molalidad) (No. Moles) (No. Moles)
(No. Moles)
H,0 7.821 7.069 3.213 4.607 v 2.825 4.995
NH, 3.470 6.514 2.961 0.509 6.129 2.883 0.587
NHY 1.56 X 10" 1.88 X 1073
OH™ 1.56 X 107" 1.88 X 1073
Ht 9.87 X 10712 1.19 X 1071°
pH = 9.87
-'.

*
n

H

*k

Presifn en bares

Macriss, et.al. (64)

Utilizando unidades de molalidad
En atm - kg/mol

GST




TABLA 24

SISTEMA AGUA-AMONIACO

TEMPERATURA: 405.37°K CONSTANTE DE EQUILIBRIO++: K= 1.01 X 10 5
PRESION: 6.41 bar CONSTANTE DE EQUILIBRIO**: H= 5,28 X 10!
CARGA DE +
COMPONENTE ALIMENTA PRESION VAPOR LIQUIDO LIQUIDO VAPQR* LIQUIDO*
: CION PARCIAL (No. Moles) (No. Moles) (Molalidad) (No. Moles) (No. Moles)
(No. Moles)
H,0 7.360 2.749 2.557 4.803 2.365 4,995
NH 3.957 3.662 3.407 0.549 6.354 3.370 0.587
NHT 2.22 X 107" 2.56 X 1073
OH™ 2.22 X 107 2.56 X 1073
H 4.13 X 10”* 4.77 X 10711
pH= 10.27
+ = Presibn en bares

t

*%

Macriss, et.al. (64)
Utilizando unidades de molalidad
En atm-kg/mol

e e T e R R S R T T

961
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TABLA 25 SISTEMA AGUA-AMONIACO

TEMPERATURA: 383.15°K CONSTANTE DE EQUILIBRIO ++: K=1,31 X 10 5
PRESION: 3.65 bar CONSTANTE DE HENRY** : H=3.15X 1072
CARGA DE . :
COMPONENTE AL IMENTA PRESIONt VAPOR LIQUIDO LIQUIDO VAPOR* LIQUIDO *
CION PARCIAL (No. Moles) (No. Moles) (Molalidad) (No. Moles) (No. Moles)
(No. Moles)
H,0 7.055 1.330 2.130 .4.942 ' 2.059 4,995
NH, 4.280 2.323 3.690 0.590 6.630 3.693 0.587
NH 2.67 X 107* 3.00 X 103
OH™ 2.67 X 107" 3.00 X 1073
Wt 1.93 X 1072 2.17 X 1071t
pH = 10.61
+ = Presifn en bares
* = Macriss, et.al. (64)
++ = Utilizando unidades de molalidad

*%k

En atm. -kg/mol

LSt



TABLA 26

SISTEMA AGUA-AMONIACO

TEMPERATURA: 355.37°K CONSTANTE DE EQUILIBRIO*+ : K= 1.66 X 10™ °
PRESION: 1.57 bar CONSTANTE DE HENRY **: H= 1.45 X 1071
CARGA DE |
ALIMENTA  PRESION+ VAPOR LIQUIDO LIQUIDO VAPOR* LIQUIDO *
COMPONENTE CION PARCIAL (No. Moles) (No. Moles) (Molalidad) (No. Moles) (No. MOles)
(No. Moles) ' ' ' ' '
H20 6.705 0.469 1.715 4.990 1.709
NH 3 4.650 1.109 4.048 0.601 6.691 4.063
NHi 3.17 X 107 * 3.53 X 10”3
OH™ 3.17 X 10”" 3.53 X 10”
W 6.39 X 10°%*  7.11 X 10712
pH = 11.09
t = Presidn en bares

*
[}

Macriss, et.al. (64)
Utilizando unidades de molalidad
En atm-kg/mol

tt

*¥

861



TABLA 27 ‘ SISTEMA AGUA-AMONIACO

1.87 X 105

TEMPERATURA: 322.04°K CONSTANTE DE EQUILIBBIO ++: K=
PRESION: 0.47 Dbar CONSTANTE DE HENRY **: H= 4.51 X 102
CARGA DE
COMPONENTE ALIMENTA PRESION+ VAPOR LIQUIDO LIQUIDO VAPOR* LIQUIDO*
CION PARCIAL (No. Moles) (No. Moles) (Molalidad) (No. Moles) (No. Moles)
(No. Moles)
H,0 6.300 0.104 1.269 5.031 1.304 4,996
NH, 5.079 0.366 4.466 0.613 6.765 4.491 0.587
NHY 3.50 X 10™* 3.86 X 1073
OH™ 3.50 X 10°* 3.86 X 102
T 1.14 X 107%*  1.26 X 10712
pH = 11.84
+ = Presibn en bares

*
[}

Macriss, et.al. (64)
Utilizando unidades de molalidad
En atm-kg/mol

H

%k

651



TABLA 28 ' SISTEMA AGUA-AMONIACO

TEMPERATURA: 277.59°K

CONSTANTE DE EQUILIBRIO ++: K= 1.48 X 10 S

- 3
PRESION: 0.05 bar CONSTANTE DE HENRY #*: H= 5.7 X 10
CARGA DE
COMPONENTE AL IMENTA PRESIONt VAPOR LIQUIDO LIQUIDO VAPOR* LIQUIDO*
CION PARCIAL (No. Moles) (No. Moles) (Molalidad) (No. Moles) (No. Moles)
‘ (No. Moles)
H,0 5.795 7.4 X 1073 0.797 4.997 0.799 §.995
NH 3 5.613 4.7 X 1072 5.037 0.576 6.401 5.026 0.5872
NH] 3.17 X 107" 3.52 X 1072
OH™ 3.17 X 107" 3.52 X103
Ht 5.03 X 1071° 5.59 X 107*
pH = 13.19
+ = Presibn en bares
* = Macriss, et. al. (64)
++ = Utilizando unidades de molalidad

*k

En atm-kg/mol

091



TABLA 29

TEMPERATURA: 344.26°K

SISTEMA AGUA-AMORIACO

CONSTANTE DE EQUILIBRIO ++: K= 1.77 X 10° 3

PRESION: 1.08 bar CONSTANTE DE HENRY *%*; H= 1.01 X 1072
CARGA DE
COMPONENTE ALIMENTA PRESIONY VAPOR LIQUIDO LIQUIDO VAPOR* LIQUIDO*
CION PARCIAL (No. Moles) (No. Moles) (Molalidad) (No. Moles) (No. Moles)
(No. Moles)
H,0 6.572 - 0.294 1.558 5.014 1.576 4.995
NH, 4,781 0.788 4.175 0.606 6.71 4.204 0.587
NHL 3.33 X 107" 3.69 X 1073
OH™ 3.33 X 10°* 3.69 X 1072
Ht 3.81 X 10713 4,22 X 10712
pH = 11.32
+ = Presifn en bares

* = Macriss, et.al. (64)

t

wrk

Utilizando unidades de molalidad
En atm-kg/mol
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TABLA 30

SISTEMA AGUA-AMONIACO

TEMPERATURA: 344.26°K CONSTANTE DE EQUILIBRIO ++: K= 1.77 X 1075
PRESION: 2.35 bar CONSTANTE DE HENRY **: H= 1.01 X 107}
CARGA DE
COMPONENTE ALIMENTA PRESION+ VAPOR LIQUIDO LIQUIDO VAPOR* LIQUIDO*
CION PARCIAL (No. Moles) (No. Moles) (Molalidad) (No. Moles) (No. Holes)
"‘(No. Moles) :
H,0 5.079 0.254 0.623 4.456 0.638 4.441
NH, ‘ 6.370 2.104 5.160 1.210 15.083 5.196 1.174
NHY | 1.25 X 107" 1.55 X 103
OH™ 1.25 X 107 1.55 X 1073
W 3.47 X 1071* 4,32 X 107?
pH = 12.19 i
+ = Presibfn en bares

%
n

Macriss, et.al. (64)
Utilizando unidades de molalidad
= En atm-kg/mol

I

*
*
i

R AN R RTR T T TR

291



TABLA 31

SISTEMA AGUA-AMONIACO

TEMPERATURA: 344.26°K CONSTANTE DE EQUILIBRIO t++: K= 1.77 X 10”8
PRESION: 4.38 bar CONSTANTE DE HENRY **: H= 1.01 X 1072
CARGA DE
COMPONENTE ALIMENIA PRESIONT . VAPOR LIQUIDO LIQUIDO VAPQR* LIQUIDO*
CION PARCIAL (No. Moles) (No. Moles) (Molalidad) (No. Moles) (No. Moles)
(No. Moles)
H20 4,172 0.212 0.285 3.886 0.286 3.885
NH, 7.331 4.173 5.612 1.719 24.554 5.569 1.761
NH, 3.29 X 10°° 4.69 X 107"
OH™ 3.29 X 10°° 4.69 X 107"
Ht 2.83 X 10°*°  4.05 X 107"
pH = 13.08
t = Presi6n en bares

»
[

t

*k

Macriss, et.al. (64)
Utilizando unidades de molalidad
En atm-kg/mol
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TABLA 32 SISTEMA AGUA-AMONIACO

TEMPERATURA:. 344,26°K

CONSTANTE DE EQUILIBRIO ++ : K= 1.77 X 10”5
PRESION: 7.72 bar CONSTANTE DE HENRY **: H= 1.01 X 1071
T LIQUIDO LIQUIDO VAPOR* LIQUIDO*
ALIMENTA  PRESION: Iq -
COMPONENTE CION PARCIAL (No. Moles) (No. MoTes) (Molalidad) .  (No. Moles) (No. Moles)
(No. Moles) .
H,0 3.486 0.172 ©3.351 0.155 3.331
NHi 8.056 7.550 2.130 35.278 5.708 2.348
NH, 6.64 X 1076 1.01 X 10™*
OH™ 6.64 X 10°s 1.01 X 107
t 1.83 X 10716 3.03 X 10715
pH = 14.06
+ = Presifn en bares

Macriss, et.al. (64)
Utilizando unidades de molalidad
En atm-kg/mol

*
n

t

*k
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TABLA 33

SISTEMA ACIDO SULFHIDRICO-AGUA

TEMPERATURA: 310.9°K CONSTANTE DE EQUILIBRIO ++: K= 1.45 X 1077
PRESION: 6.89 bar CONSTANTE DE HENRY **: H= 1.25 X 10!
CARGA DE )
COMPONENTE ALIMENTA  PRESIONt VAPOR LIQUIDO LIQUIDO VAPOR* LIQUIDO*
CION PARCIAL (Frac. mol) (Frac. mol) (Molalidad) (Frac. mol) (Frac. mol)
(No. Moles) .
H,0 7.000 8.29 X 1072 1.20 X 102 9.91 X 107* 1.06 X 1072 9.91 X 107?
HaS 3.000 6.812 9.88 X 1072 9.19 X 1073 5.14 X 10" 9.89 X 1072 8.20 X 1072
HS™ 1.68 X 1076 9.44 X 1075
S 2 5.09 X 10711 2.85 X 107°
Ht 1.68 X 107¢ 9.44 X 1075
OH™ 4.94 X 10722 2.76 X 1071°
pH = 4,02
+ = Presidn en bares

*
n

+

*¥%

"

Selleck, et.al. (65)
Utilizando unidades de molalidad
En atm-kg/mol
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TABLA 34

TEMPERATURA: 310.9°K

SISTEMA ACIDO SULFHIDRICO-AGUA

CONSTANTE DE EQUILIBRIO ++: K= 1.0 X 10°7
PRESION: 10.34 bar CONSTANTE DE HENRY **; H= 1.282 % 10%
CARGA DE
COMPONENTE AL IMENTA PRESIONYt VAPOR LIQUIDO LIQUIDO VAPOR* LIQUIDO*
CION PARCIAL (Frac. mol) (Frac. mol) (Molalidad) (Frac. mol) (Frac. mol)
(No. Moles)
H20 7.000 0.085 0.0082 0.9869 0.0075 - 0.,9877
H2S 3.000 10.26 0.9918 0.0130 0.736 0.9925 0.0123
HS™ = 108 1.4 X 107"
H* = 107 1.4 X 10
pH = 3.9
+ = Presifn en bares

*
1]

Selleck, et.al. (65)
Utilizando unidades de molalidad
En atm-kg/mol

-
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TABLA 35

SISTEMA ACIDO SULFHIDRICO-AGUA

TEMPERATURA: 310.9°K

CONSTANTE DE EQUILIBRIO *+: K= 1.45 X 107’

PRESION: 13.79 bar CONSTANTE DE HENRY **: H= 1.25 X 10"
CARGA DE
COMPONENTE AL IMENTA PRESION+ VAPOR LIQUIDO LIQUIDO VAPOR* LIQUIDO*
CION PARCIAL (Frac. mol) (Frac. mol) (Molalidad) (Frac. mol) (Frac. mol)
(No. Moles)
H,0 7.000 9.03 X 1072 6.55 X 1072 9.82 X 107? 6.00 X 1073 9.83 X 107!
H2S 3.000 1.37 x 10? 9.93X 100  1.74 X 1072 '9.84 X100 9.94X10°* 1.65 X 10 2
HS™ 2.29 X 10 ¢ 1.29 X 107"
s 2 4,93 X 10711 2.78 X 10°°
' 2.29 X 107° 1.29 X 10™*
OH™ 3.70 X 10712 2.09 X 10°1°
pH = 3.88
+ = Presidn en bares

+

*k

Selleck, et.al. (65)
Utilizando unidades de molalidad
En atm-kg/mol
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TABLA 36

SISTEMA ACIDO SULFHIDRICO-AGUA

TEMPERATURA: 344.3 °K

CONSTANTE DE EQUILIBRIO +t+: K= 2.73 X 1077

PRESION: 10.34 bar CONSTANTE DE HENRY **: H= 2.13 X 10"
CARGA DE
COMPONENTE ALIMENTA  PRESION¥ VAPOR LIQUIDO LIQUIDO VAPOR* LIQUIDO*
CION PARCIAL (Frac. mol) (Frac. mol) (Molalidad) (Frac. mol) (Frac. mol)
(No. Moles) '
H,0 7.000 4.21 X 107* 4,07 X102 9.92X 10} 3.57 X102 9.92Xx10*
H,S 3.000 9.920 9.59 X 107> 7.91 X 1673 4.42 X 101 9.64 X 107! 7.60 X 103
HS™ 7.17 X 10°¢ 4.01 X 10°¢
S 2 1.12 X 1077 6.25 X 10°¢
Ht 5.19 X 10”7 2.90 X 10”5
OH” 1.03 X 1072° 5.77 X 107°
pH = 4,53

* -+
L] "

+

X

Presifn en bares

Selleck, et.al. (65)
Utilizando unidades de molalidad
En atm-kg/mol

o b
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TABLA 37

SISTEMA ACIDO SULFHIDRICO-AGUA

TEMPERATURA: 344.3°K

CONSTANTE DE EQUILIBRIO ++: K=2.74 X 10 7

PRESION: 17.23 bar CONSTANTE DE HENRY **; H= 2.13 X 10}
CARGA DE
COMPONENTE ALIMENTA PRESIONt VAPOR LIQUIDO LIQUIDO VAPOR* LIQUIDO*
' CION PARCIAL (Frac. mol) (Frac. mol) (Molalidad) (Frac. mol) (Frac. mol)
(No. Moles)
H,0 7.0G0 4.99 X 1072 2.89 X 1072 9.87 X 10 ? ) 2.29 X 1072 9.87 X 10!
H,S 3.000 16.738 9.71 X 10? 1.29 X 1072 7.28 X 1072 9.77 X 10? 1.28 X 107!
HS™ 9.55 X 1078 5.37 X 10" ¢
S 2 1.35 X 1077 7.60 X 10°%
H* 6.36 X 10”7 3.58 X 1073
OH 8.84 X 1071*  4.97 X10™°
pH = 4.44
+ = Presibn en bares

*

Tt

Selleck, et.al. (65)
Utilizando unidades de molalidad

** = En atm-kg/mol
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TABLA 38

TEMPERATURA: 344.3°K

SISTEMA ACIDO SULFHIDRICO-AGUA

CONSTANTE DE EQUILIBRIO ++: K= 2.74 X 197

PRESION: 20.68 bar CONSTANTE DE HENRY **: H= 2.13 X 10!
CARGA DE |
COMPONENTE ALIMENTA PRESION+ VAPOR LIQUIDO LIQUIDO VAPOR* LIQUIDO*
CION PARCIAL (Frac. mol) (Frac. mol) (Molalidad) (Frac. mol) (Frac. mol)
(No. moles) :

H,0 7.000 5.44 X 100! 2.63 X102 9.84 X 10! 1.99 X 1002  9.84 X 107?

H,S 3.000 20.14 9.73 X 107!  1.53 X 1072 8.65 X 1002 9.80X 10 1.54 X 102

HS™ 1.05 X 1077 5.93 X 10°¢

S 2 1.43 X 1077 8.06 X 107

H* 6.77 X 1077 3.82 X 10°%

OH™ 8.44 X 107112 4.76 X 10°°
pH = 4.41
+ = Presibn en bares

+

ok

Selleck, et.al. (65)
Utilizando unidades de molalidad
En atm-kg/mol
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TABLA 39 SISTEMA AMONIACO-DIOXIDO DE CARBONO-AGUA

TEMPERATURA: 373.15°K CONSTANTE DE HENRY **: Hy= 2.42 X 1072
2
PRESION: 2.02 bar CONSTANTE DE HENRY **: H,= 1.08 X 10
CARGA DE
COMPONENTE ALIMENTA PRESION+ VAPOR LIQUIDO LIQUIDO VAPOR* LIQUIDO*
CION PARCIAL (Frac. mol) (Frac. mol) (Molalidad (Frac. mol) (Molalidad)
(No. moles) : _
H,0 61.004 5.59 X 10713  0.475 0.927 0.550
NH 7.85 1.45 X 1075  0.398 5.12 X 1072 3.064 0.355 3.087
co, 1.86 3.95 X 107 0.126 3.28 X 10”5 1.96 X 1072 0.095 0.003
NH] 1.15 X 1072 0.689 ‘
HCO; 7.07 X 10712 6.03 X 1073 3.614
€032 1.25 X 1072 7.50 X 1072
Ht 1.08 X 10710 6.51 X 1079
OH™ 1.01 X 107¢ 6.58 X 1075
NH,C00™ 0.437 2.97 X 1073 0.178
pH = 8.34
+ = Presifn en bares

*
]

Edwards, et.al. (51)
En atm-kg/mol

*x
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TABLA 40

SISTEMA AMONIACO-DIOXIDO DE CARBOMNO-AGUA

TEMPERATURA: 373.15°K

CONSTANTE DE HENRY **: H1= 2.42 % 102

PRESION: 2.11 bar CONSTANTE DE HENRY **; H2= 1.07 X 102
CARGA DE
COMPONENTE ALIMENTA PRESION+ VAPOR LIQUIDO LIQUIDO VAPOR* LIQUIDO*
CION PARCIAL (Frac.mol) (Frac. mol) (Molalidad) (Frac. Mol) (Molalidad)
(No. Moles)
H,0 60.744 5.59 X 10713 0.461 0.932 0.524
NH, 6.45 1.45 X 1075 0.299 4.04 X 1072 2.405 0.274 2.279
co, 3.16 3.95 X 1077 0.239 6.85 X 1075 4.08 X 103 0.202 0.0056.
T 1.44 X 1072 0.857
HCO, 7.07 X 10-1? §.38 X 1073 0.500
Co; 1.26 X 10"®  7.53 X 102
Ht 1.71 X 107%°  1.02 X 10™°
OH™ 9.09 X 1077 5.41 X 10 5
NH,C00™ 0.437 3.48 X 1073 0. 207
pH = 8.15
+ = Presifn en bares

»
L]

Edwards, et.al. (51)
En atm-kg/mol
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TABLA 41 SISTEMA AMONIACO-DIOXIDO DE CARBONO-AGUA

TEMPERATURA: 422.04 °K . CONSTANTE DE HENRY **: H,= 7.38 X 102
PRESION: 8.27 bar - ) ' CONSTANTE DE HENRY **: Hy= 1.34 X 102
CARGA DE ‘ ‘
COMPONENTE ALINENTA CTE. DE + VAPOR LIQUIDO LIQUIDO VAPOR* LIQUIDO*
CION EQUILIBRIO (Frac. mol) (Frac. mol) (Frac. mol ap.) (Frac. mel) (Frac. mol. ap.)
(No. Moles) ;
H,0 15.587 2,28 X 10712 5,66 X 10°* 9.49X10°* 9.53X107? 6.03 X 100 9.55X 107?
NH 4 2.493 8.02 X 1076 2.23 X 107! 4.11 X 1072 4.62 X 10°2 2.09 X100 3.98 X 102
Co, 1.920 1.82 X 1077 2.10 X 10°* 1.02 X 107" 4,53 X 1072 1.87 X 10! 4.61 X 103
NH L 4.52 X 1073
HCO, 4.25 X 10712 3.78 X 1073
€032 8.13 X 1075
H* 4.85 X 10710
OH™ 1.03 X 10°¢
NH,C00~ 1.77 X 107! 5.71 X 10°*
pH = 7.71
= Owens, et.al. (66)
+ = Utilizando unidades de molalidad

ok

En atm-kg/mol
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TABLA 42

SISTEMA AMONIACO-DIOXIDO DE CARBONO-AGUA

TEMPERATURA: 422.04°K

CONSTANTE DE HENRY **: Hy= 7.38 X 1072

2
PRESION: 49.98 bar CONSTANTE DE HENRY **; H2= 1.34 X 10
CARGA DE '
COMPONENTE ALIMENTA PRESION+ VAPOR LIQUIDO LIQUIDO VAPOR* LIQUIDO*
CION PARCIAL (Frac. mol) (Frac. mol) (Frac. mol ap.) (Frac. mol) (Frac. mol ap.)
(No. Moles)
H,0 10.783 2.28 X 10712 0.182 0.962 0.975 0.115 0.963
NH, 0.282 8.02 X 1078 8.42 X 1073 7.82 X103 2.1 X102 8.23 X 1073 2.00 X 102
€O, 8.935 1.82 X 1077 0.810 4,16 X 100* 2.57 X 1072 0.876 1.71 X 1072 -
NHY 1.29 X 1072
HCOS 4,25 X 107112 1.24 X 1072
€032 4.01 X 10”5
H* 6.95 X 107°
OH™ 3.02 X 1077
NH,C00™ 0.177 3.94 X 107"
pH = 6.63
+ = Presifn en bares

3
n

sk

Owens, et.al.(66)
En atm-kg/mol

bt



TABLA 43 SISTEMA AGUA-AMONIACO-ACIDO SULFHIDRICO
TEMPERATURA: 422.04°K CONSTANTE DE HENRY **: H = 7.38 X 1072
PRESION: 8.27 bar CONSTANTE DE HENRY **: H,= 3.37 X 10* -
CARGA DE '
COMPONENTE ALIMENTA CTE. DE + VAPOR LIQUIDO LIQUIDO VAPOR* LIQUIDO*
CION EQUILIBRIO (Frac. mol) (Frac. mol) (Frac. mol ap.) (Frac. mol) (Frac. mol ap)
(No. Moles)
H,0 15.388 2.28 X 1072 5,73 X101 9.60 X 107! 9.60 X 1032 5.89 X 107! 9.49 X 10?
NH, 2.392 8.02 X 10°¢ 2.03 X 107! 3.78 X 1072 3.78 X 1072 1.98 X 107! 4.07 X 1072
H,S 2.220 3.09 X 1077 2.24 X 10°* 1.06 X 1073 1.32 X 1073 2.12 X 107* 1.01 X 102
NHY 5.28 X 107"
OH™ 5.13 X 107
HS™ 1.87 X 107! 2.27 X 107®
s2 2.61 X 10°* -
+ -
H 7.30 X 10712
pH = 8.46
+ = Utilizando unidades de molalidad

*
]

dok

Owens, et.al. (66)
En atm-kg/mol
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TABLA 44 SISTEMA AGUA-AMONIACO-DIOXIDO DE CARBONO-ACIDO SULFHIDRICO
TEMPERATURA: 366.48°K CONSTANTE DE HENRY **: H,= 2.01 X 10’21
PRESION: 4.55 bar CONSTANTE DE HENRY **: H,= 1.00 X 101
CONSTANTE DE HENRY **: H,= 2.68 X 10
CARGA DE
COMPONENTE ALIMENTA CTE. DE + VAPOR LIQUIDO LIQUIDO VAPOR* LIQUIDO*
CION EQUILIBRIO (Frac. mol) (Frac. mol) (Frac. mol ap.) (Frac. mol) (Frac. mol ap.)
(No. moles)

H,0 8.879 4.35 X 10°1% 1.89 X 107 7.52X 10°? 7.92 X107 1.44X10* 7.43X 1072

NH, 5.328 1.53 X 10" 3.30 X 10" 7.57 X 1072 203X 1000 3.55x100° 1.77x 107"

o, 2.120 4.25 X 1007 1.43X10* 8.81 X10° s 6.64 X 10”2 1.73 X 107 3.84 X 102

H,S 3.673 7.32 X 10712 3.36 X 10°* 2.34 X 10 “ 4,28 X 100%  3.26 X 100 4,08 X 10 2

NH 1.01 X 1072

HCO3 3.31 X 1077 1.28 X 10" 2

€052 2.69 X 10" 2

HS™ 9.87 X 107*2 4.69 X 1076

S 2 4.04 X 10°3

NH,C00~ 5.03 X 1071 2.64 X 102

OH™ 2.02 X 107

W 7.20 X 1012

pH = 8.17
+ = Utilizando unidades de moalalidad

*k

Owens, et.al. (66)
En atm-kg/mol

9.1



TABLA

45

SISTEMA AGUA-AMONIACO-DIOXIDO DE CARBONO-ACIDO SULFHIDRICO

TEMPERATURA: 422.04°K

CONSTANTE DE HENRY **: H = 7.38 X 107"

PRESION:  42.2 bar CONSTANTE DE HENRY **: H,= 1.34 X 10:
CONSTANTE DE HENRY **: H,= 3.37 X 10
CARGA DE |
COMPONENTE ALIMENTA  CTE. DE 1 VAPOR LIQUIDO LIQUIDO VAPOR* LIQUIDO*
CION EQUILIBRIO (Frac. mol) (Frac. mol) (Frac. mol ap.) (Frac. mol) (Frac. mol ap.)
(No. Moles)
H,0 8.603 2.28 X107 1.73x 1007 7.62x100°  8.03X 1000  1.13X 107 7.46 X 107
NH, 3.300  8.02X10°° 1.51 X 107 1.13X 100 1.92X 100" 1.57 X100  1.73X 10
co, 4.802 1.82 X 10’ 3.86 X 107" 1.35 X 100 5.47 X 107" 4.38 X 10°°  4.19 x 10™°
H,S 3.294 4.25 X 1077 2.89 X 107 3.56 X 10°°  4.43X 1000 2,91 X107 3.82 %10
NHY 6.56 X 10
HCO;, 3.09 X 16°7 3.16 X 10
co;’ 9.31 X 107°
HS™ 1.87 x 107 1.22 X 10°°
s~* 8.71 X 107"
NH ,C00" 177 X 1077 1.36 X 107
OH™ 8.12 x 10°°
w* 5.79 X 10°*°
pH = 7.41
+ = Utilizando unidades de molalidad
* = Owens, et.al. (66) EE

*%

En atm-kg/mol

Rl e i o
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XII -C ANALISIS DE RESULTADOS
1. E1 sistema amonfaco-agua fué procesado dentro del programa
"MIEL" en dos formas diferentes:

a) En la primera de ellas se consideran seis sitemas a dife
rentes condiciones de temperatura, presibn y concentracidn
de alimentaci6n de amonfaco (Tablas 23 a 28 ). La secuencia
de este barrido se realiz6 disminuyendo las dos primeras va
riables e incrementando la Gltima.

En esta serie de sistémas, aunque se encuentran a di-
ferentes condiciones, las concentraciones totales en la fa-
se acuosa son siempre las mismas. En los resultados obteni-
dos no se mantiene constante esta concentracibn, sin embar-
go, conforme se realiza el barrido indicado, las prediccio- .
nes se van acercando cada vez mds respecto a los datos ex-
perimentales. En esta misma secuencia observamos un aumen=
to en el pH conforme se avanza en el barrido. esto dGltimo es
de esperarse, ya que aunque la concentracién de alimenta-
cién del amonfaco va aumentando, la concentracién total en
la fase acuosa prdcticamente se mantiene constante y como
la temperatura va disminuyendo origina que 1a constante de
equilibrio aumente y por 1o tanto, que esté mds favorecida
la disociacibn (hidrdlisis) del amonfaco. En esta serie de
sistemas, e]lporcentéje de error mis grande encontrado fué
de 24%, sin embargo, en la mayorfa‘de los casos fué& menor
que el 5%, por 1o que los resultados se consideran satisfac
torios.

b) En la segunda forma se consideran cuatro sistemas a dife
rentes condiciones de presidn y concentracidn de alimenta-
cidén de amonfaco, pero a temperatura constante (Tablas 29 a
32); La secuencia de este barrido se realiz6 aumentando las
dos primeras variables. .
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De los resultados obtenidos se puede observar que al
ir aumentando la presibn. la concentrac16n de amonfaco en
la fase acuosa se va incrementando y por lo tanto también
el pH, esto es, en el primer sistema tenemos a una presién
de 1.08 bares, una molalidad de amonfaco de 6.71 m y un pH
de 11. 32 mientras que en el Gltimo sistema, a una presidn
de 7.72 bares obtenemos una molalidad de 35.28 m y un pH de
14.0. Con respecto a los errores, el miximo encontrado para
estos casos fué de 13% en el sistema de mayor pres16n y con
centrac16n molal, en los demis sistemas los errores fueron
menores que el 4%. Para el sistema en que se obtuvo el ma-
yor error, debe}de tomarse en cuenta que la presidn no es
muy cercana a la atmosférica y que la concentracibn del amo
nfaco en la fase acuosa es bastante elevada, por To tanto,
considerando los 1fmites de aplicacién de los modelos de Ta
rakad y Edwards, los resultados obtehidos son bastante sa-
tisfactorios.

2. E1 sistema dcido su]fhfdricoAagpa es analizado en dos par-
tes, en la primera se tiene una serie de tres sistemas a la'temperd
tura de 310.9°K y cargas de a11mentac16n de 7.0 moles de agua y 3.0
moles de &cido (Tablas 33 a 35). Estos sitemas son estudiados a las
presiones de 6.89, 10.34-y 13.79 bares obteniéndose los siguientes
resultados: Al ir aumentando la presidn observamos que el pH de la
solucidn acuosa va disminuyendo ligerémente y que las presiones par
ciales del &cido sulfhidrico van aumentando.

El mdximo error encontrado en estos sistemas fué de 13%. La o-
tra serie de sistemas de dcido sulfhfdrico-agua (Tab1a5365138) se
encuentra a la temperatura de 344 3 K y a la misma compos1c16n de
alimentacidn anterior, en este caso el sistema fué estudiado a las
presiones siguientes: 10.34, 17.23 y 20.68 bares. La tendencia de
los resultados obtenidos fué la misma que en el caso anterior, sb-
1o que en este caso 1as'presiones son mds elevadas por 1o cual los
errores obtenidos aumentaron, en este caso se obtuvo un error mixi-
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mo de 32% para el sistema de mayor presi&n. pero este va decreciendo
conforme disminuye la presifn.

3.

Para el caso del sistema con tres componentes, agua-amonfa-

co-dibxido de carbono las evaluaciones fueron realizadas para dos

casos:

4.
probado

a) En el primero, se realizaron dos corridas a temperatura
constante (373.15°K) y variacifn tanto en la presibn del
sistema (que fué incrementada), como en las concentraciones
de las especies quimicas, habiendo aumento para el CO2 y de
cremento de NH; . Los errores midximos obtenidos para las fa
ses 1fquido y vapor fueron del orden de 32 y 34%, sin embar
go, considerando las notas expuestas anferiormente para el
caso de sistemas electrolfticos, estos resultados entran
dentro de 1o permisible (Tablas 39 y 40).

b) En el segundo caso, a ‘temperatura constante para las
dos corridas que se realizaron (422.04°K), tablas 41 y 42 ;
las concentraciones variaron a la inversa, comparadas con
el .caso anterior, habiendo una disminucifén para el CO, y un
incremento para el NH,, presentandose como consecuencia, u
na disminucifn en el pH.

Claramente se observa la divergencia del caso extremo,
cuando la presibn 1lega a ser de 49.987 bares en que los e-
rrores miximos para las fases 1fquido y vapor son de 50.2 y
58%, siendo que para la presidn de 8.27 bares son de 17 y
12% respectivamente.

E1l sistema ternario agua-amonfaco-dcido sulfhidrico, fué
para un s8lo caso (Tabla 43) alin cuando la temperatura fué

tomada cerca del 1imite superior, los resultados fueron aceptables.

Para'la

fase vapor los errores fueron menores al 6% y para la fase

1fquida, como era de esperarse, s6lo para el &cido sulfhidirco los
resul tados fueron muy discordantes, por motivo de no tenerse dispo-
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/
nibles los par8metros de interaccifn para las especies H,S-HS y
HZS-S-zo

5. Para el sistema amonfaco-agua-dibxido de carbono-dcido sul-
fhidrico se realizaron dos predicciones (Tablas 44 y 45), Conside-
rando que este sistema ya es bastante comblejo de por si, ademds de
que las presiones estdn en uno de los casos un poco arriba de la at
mosférica y en el otro muy por encima de esta, y que las concentra-
ciones molales y la fuerza idnica en la solucidn acuosa son eleva-
das en los dos casos, podemos afirmar que los resultados obtenidos
son satisfactorios, aunque en uno de los casos el error para el di-
6xido de carbono en la fase acuosa se dispara a 73% y en el otro ca
so el error para el agua en la fase vapor se obtiene de 53%, sin em
bargo para las demds especies el porciento de error es considerado
aceptable. 4
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CONCLUSIONES

En este trabajo se presentd un tratamiento tebrico para prede
cir el equilibrio 1fquido-vapor de soluciones conteniendo electroli
tos débiles voldtiles de interés en la industria quimica. Los elec-
trolitos estudiados son: amonfaco, di6éxido de azufre, difxido de
carbono y &cido sulfhidrico, para el intervalo de temperatura de 0°
a 170°C y un intervalo de concentracién en la fase 1fquida de dilu-
cibn infinita a aproximadamente 20 molal.

La ventaja de este tratamiento tebrico (en las condiciones en
que es vdlido) sobre otros anteriores, es la ausencia de 1imites de
concentracién, temperatura y cantidades relativas de los electroli
tos débiles en la solucidén. Esto es, el desarrollo termodindmico re
alizado es general e independiente de los componentes, sus concen-
traciones y 1a temperatura que determinan al sistema.

Aunque en algunos casos se obtuvieron errores un poco elevados,
1os resultados fueron satisfactorios. ya que han de considerarse
los dos aspectos siguientes: el primero, es que la determinacibn ex
perimental de las composiciones de equilibrio de sistemas e1ec£ro]i
ticoe es bastante compleja, 1o cual origina que se tengan errores
experimentales considerables; y 1a segunda, es que las condiciones
bajo las cuales los modelos de Tarakad y Edwards son aplicables, es
t&n restringidas a presiones moderadas y concentraciones molales
del orden de 10 a 20 molal, equivalente aproximadamente a una fuer
za idnica 6 molal.

Los resultados obtenidos, y en particular aquéllos casos en
que las predicciones resultaron relativamente alejadas de los datos
experimentales (debido a las condiciones extremas de temperatura,
presidn o concentracifn molal), pueden mejorarse, aunque tal vez no
muy cdnsiderab]emente. mediante las siguientes consideraciones:
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Disponiendo de mSS‘y mejores parimetros de interaccién pa
ra el modelo de Edwards. v '

Introduciendo par&metros de interaccién ternarios para las
especies i6nicas (son muy importantes cuando se tienen al-
tas molalidades en los sistemas multicomponentes).

Disponiendo de un mayor nimero de coeficientes para la e«
cuacidn de capacidad calorffica de las especies idnicas,

con 1o cual obtendrfamos mejores valores para la energfa

libre de Gibbs de formacién.

Utilizando nuevos modelos o datos mds exactos de las cons
tantes de Henry y de las presiones de vapor.
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APLICACIONES INDUSTRIALES
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ALGUNAS APLICACIONES DEL ESTUDIO TERMODINAMICO DE SISTEMAS
PARA SOLUCIONES ACUOSAS CONTENIENDO UNO O MAS ELECTROLITOS
DEBILES VOLATILES

DESORCION DE AGUA AMARGA
ELIMINACION DE NHs EN LA REFINACION DE ACEITES

ELIMINACION DE GASES ACIDOS (H,S,C0,,S0,,etc.) EN:
i) Elvgas natural '
ii) Las corrientes gaseosas de refinaerfas
iii) La sintesis de productos gaseosos

GASIFICACION DE CARBONO (Nz.Hg,CO,hidrocarburos ligeros, fenol,
WH3, C02,H25,S02).

ELIMINACION DE CONTAMINANTES (NHs3,H2S,fenoles, cloruros, cianu-
ros, tiocianatés, a]kilmercaptanos)

i) En las corrientes de aguas de desecho en las refinerfas
del petréfleo.

PROCESOS CON CARBONATO EN CALIENTE
i) Eliminacién de CO0, en 1la sfntesis de compuestos gaseosos

EQUILIBRIO BIOQUIMICO EN LA SANGRE DURANTE EL PROCESO RESPIRATO

RIO (CO32 HCOF, HT, CO., H20)
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FIG. 20 MINIMIZACION DE LA ENERGIA LIBRE DE GIBBS
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ferente presente en el sistema, y un multiplicador de La-
grange, “e para introducir la restriccibn de electroneu-
tralidad.

7. Tomando el nﬁmero de fases igual a 2 (lfquido y vapor) y
el nGmero de elementos diferentes (C,H,N,0,etc.)en el sis
tema y como resultado de las manipulaciones envueltas,
después de hacer un cambio de variables, se obtiene un
sistema de 3 + E ecuaciones lineales simultdneas, con.
igual ndmero de incSgnitas, siendo estas el nidmero total de
moles en la fase L; NL y los multiplicadores'de Lagrange

k y ﬂ .

8. EI 51stema produce una nueva composicién que representa u
na primera aproximacifn a la composicibn en la cual, la
energfa libre de Gibbs es mfnima.

9. E1 procedimiento es repetido lGnicamente hasta que la di-
ferencia entre los nimeros de moles determinados y los su
puestos sea menor que el criterio de convergencia elegi-
do (6).

E1 desarrollo matem&tico de este proceso es dado a continua-
cidn.

La ecuacidn (A-1) representa la funcidn energia 1ibre de Gi~
bbs que serd minimizada sujeta a las restricciones de balance de &
tomo:

bk = I m.

"' . - = e o sy -
5 b LFPL k=1, E (A-2)

j=1
y 1a ecuacibn de electroneutralidad:

c L ‘
Z z.n;: =0 (A-3)
j=c'+1 I

expansifn en series de Tay]or de la funcidén de Gibbs:

Q{N} = G{n} + 3 a8 SONY - n})
j=1 anj J



€ ag ,,L L
+ L —T NY - n:
jgl a"j(-j J)
c' ¢! 2
+ 3 I X 26 (NY - nY)(NY. - nY.)
j‘l j"l 3n§3n;. J Jd J Jd
¢ ¢ 3?26 ,.L Vil L
z I - nY -
Y e S;EZ;ET (Nj - nj)(Kg0 - ng)
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(A-4)

Aplicacibn de la técnica de los multiplicadores de Lagrange

para integrar las restricciones:

E c'
F{N} = Q{N} + RT % %.[b, - Z m, NY
k=1 K- K j=1 k™
£ m N] - RTS R
- m - 2
j=1 Jk™J3 € jucl+l 373
Funcifn objetivo por minimizar:
c' c
FIN} = G{n} + I wi(NY -nY) + 1z ub(at - ab
im] 9 9 J e J° J J
. NY ’ c NN
+ Tz Y (= - X)* + T Z ns(—f . L
j=1 J N =t 9n5 n,
E ( c' c L)
+ RTZ Y9 (b, - Z m..N - Z m, N
. RT s oz
+ RTS T z.N:
eJ:c'+1 JJ
para minimizar tenemos:
con j=1,..

BF{N} _ aF{N} _ aF{N} _ 3F{N} _,
ang aNj a, o1 k=1,..

Sistema de ecuaciones -lineales por resolver:
. NN E
PN .+ RT( - ) o RT ZWm, =0
BN; - ' ng n k=1 KOIK
v

o'c
-’E

(A-5)

(R-6)

(A-7)

(A-8)
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1 : Lt : .
- s Z2:N,U. 2.N m

RT j=c'+1 37353 j=c'+l 373 k=1 k™Jjk

c
+ ¢ z22nkg =0 | | (A-17)
c' . c' E '
V.V ) v = -

-3 j§1njuj + jflnj kflﬂkmjk 0 (A-18)

1 S LoL c L E ]

donde el niimero de ecuaciones es igual a 3 + E con las incégnitas
Nv’ NL’“e y “k con k=1,...,E.

Resolviendo este sistema de ecuaciones dando las composicio-
nes supuestas de n} y nL obtenemos las variables Nv’ NL. 'e y 9,y
utilizando las ecuaciones (A-14) y (A-15) calculamos los nidmeros de
moles.N} y Ng lqs cuales representan una primera aproximacién a la
composicién en la cual, la energfa libre de Gibbs es mfnima. Ahora,
estas N; y Ng son utilizadas como las n; y ng y el procedimiento es

repetido (inicamente hasta que:

[N} - n}l <8 =1X10"" j=1,...,c'

|N§ - n§| <6 =10X10"" j=l,...0c
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APENDICE B

POTENCIAL QUIMICO EN EL ESTADO DE REFERENCIA
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APENDICE B
POTENCIAL QUIMICO EN EL ESTADO DE REFERENCIA

E1 sistema de trabajo, estd formado por tres tipos de componen
tes que son: el disolvente (agua), los solutos moleculares y los ]
lutos ifnicos; los estados de referencia elegidos para tales espe-
cies en este estudio son 10; siguientes:

a) Para el agua y especies moleculares existentes en la fase
vapor, sus potenciales qufmicos en el estado de referencia
son tomados como los potenciales qufmicos en el estado gas
ideal a la temperatura del sistema y presidn de una atmés-
fera. '

b) En 1a fase acuosa existen treés tipos de componentes y el
estado de referencia para cada uno de ellos es el siguien-
te:

i) Para el disolvente (agua), es el potencial qufmico del
agua en estado puro a 1a temperatura del sistema y pre-
sifn de una atmbsfera. - |

ii) Para las especies i6nicas y moleculares, es el potencial
quimico en una solucibn ideal hipotética'(Y}=1) a mola-
lidad unidad, la temperatura del sistema y presifn de u
na atmésfera.

Por convencidn, la consideracidn de que la energfa libre de
Gibbs de formacidn en el estado de referencia para las especies e-
lementales es cero, permite tomar a u;v y ugL como AG;V y AG]‘:L res-
pectivamente, esto es, como la energfa libre de formacién del compo
nente "j" a la temperatura del sistema y presidn de una atmésfera.
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B-1 CALCULO DE LAS ENERGIAS LIBRES DE GIBBS
DE FORMACION

A partir de la definiciﬁn de energfa libre de Gibbs: G= H-TS
aplicada a una reaccifn quimica en el estado de referencia a tempe-
ratura constante para la formacién de compuestos, se obtiene(fig.22):

AGS = AH2 - TAS® I (B-1)
fr fr fr

donde las entalpfas estdndar de formacibén se calculan . mediante

la expresién (11,67):

AH; = AH®

+ [H°, - H°
T fa9s T

298]comp. - [H°1T H°1‘298]e1em.
(8-2)
Las entropfas de formacién para el estado de referencia a través
de la'siguiehte ecuacibn:
AS°f = S°T | - ;g “isoi ' (B-3)
T comp. 1é1 Telem.
Estas ecuaciones son vdlidas tanto para las especies idnicas
como para las moleculares; los té&rminos particulares que les corres
ponden a cada una de ellas se obtienen en la siguiente forma:

T
H° - H° = [ CodT (B-4)
T 298 298 P
por otro lado:
T C.dT
STp = S%pg * S TPy (&-5)

298

la capacidad calorifica es calculada bajo las siguientes considera-
ciones:

para gases y elementos puros se tiene:

Cp =a + bT - ¢T°2 (B-6)
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FIG, 22

CALCULO DE LA ENERGIA LIBRE DE GIBBS DE FORMACION

AH;-T = AH‘;ZQB + {H% - H§%}(Cmpl

Mgy =

e7 - T8Sep
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para los iones presentes en la fase l1fquida, se utiliza la
ecuacifn:

Cp = bT ~ (8-7)

las constantes a,b y ¢ para las especies correspondientes son obte-
nidas de las tablas 46 a 48.

Realizando las sustituciones e integraciones correspondientes,
se obtiene para la ecuacifn (B-1):

b
= - com -
26 BHE g + 8copp.(T-298) + ——E—E(T2 2982)
comp. comp. -
c (T73- 298°%) - : [a (T-298) + —S1€M(72 _ 29g2)
comp / L Vit%lem
- - T
+c (T7*- 29871)] - T{s°® + a In
elem 298comp comp 298
N n
+ b (T-298) + —COMR (72 _ 298~2) - I v [s° +
comp 2 i=1 77 2%8gqen

T Celem -2 -2
* 31em 17358 * DPeren(T7-298) + -?——(T - 298" °)]} (B-8)
que corresponde a la energfa libre de Gibbs de formacifn en el esta
do gas ideal a la temperatura T, aplicable a cada una de las espe-

cies moleculares presentes en el sistema.

En cuanto los iones que se forman, tal evaluacifn estd dada

por:
n b,
AG°¢ = AHO. + I vy [ (T2 - 2982)] -
Ti6n Tign 1°1
n ’ b1
.21“1[°e1em(7 - 298) + —S380(T12 - 2982) +
1= '
-1 -1
Cotem(T ~ - 29877)] - T(8°29g, ¥ byon(T -298) -
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: v,[ §° +a Inygz + b (T-298) + “elem
ju1 1 29841 em elem 298 elem J
(T72- 2987%)]) (8-9)
, Para estas dos dltimas ecuaciones, las diferencjas de entro-
pfas en el estado de referencia a 298fK: 5?298 - I viS;
. comp i=1 298e1em
y S°298 - I \aiS”,l corresponden a sus respectivas
jon i=] ‘ Zgaelem
AS°f y AS°f » donde, para ambos casos se calculan a par
298 1298
comp ion
tir de (B-1) como:
AH® - AG®
ase, = 298 f 298 (B-10)
298 298

los datos AH® se tabulan en las tablas 47 y48.

y AG°®
f208 -f298



TABLA No.

46

PROPIEDADES TERMODINAMICAS DE SUSTANCIAS INORGANICAS

COMPUESTO

H,0
NHs
€0,
H2S
S0,

PROPIEDADES TERMODINAMICAS DE LOS ELEMENTOS EN SU ESTADO

ELEMENTO

C(s)
Ha(g)
%.(9)
N2(g)
S(s)

EN EL ESTADO GAS IDEAL (67)

AH®¢009g
-57.796

-11.02
-94,051

- 4.93

-70.944

A6°¢5098

~-54.634
- 3.94
-94.255
- 8.02
-71.748

TABLA No.

Cp= a + bTX10™ 3% - CT™ 2X10°%

a

7.30
7.11
10.57
7.81
11.04

47

DE REFERENCIA (67)

b

2.46
6.00
2.10
2.96
1.88

Cp= a + bTX10™® - CT 2X10°
a b c
4.03 1.14 2.04
6.52 0.78 -0.12
7.16 1.00 0.40
6.83 0.90 0.12
3.58 6.24 0.00

c

0.0

0.37
2.06
0.46

1.84
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PROPIEDADES TERMIDINAMICAS DE SUSTANCIAS INORGANICAS EN
SOLUCION ACUOSA (67)

COMPUESTO
H20
CO.
H2S
S0,

ION

NHa
HCOS
€o03?
HS'
s'z
HSO%
$03?
OH"

TABLA No.

Kcal/mol
MH%t298  46°f208
-68. 35 -56.687
-95.90 -92.20
- 9.50 - 6.66
-77.194  -71.871
-31.67 -18.82

-165.39  -140.26

-164.84  -126.47

- 4.2 - 2.88
7.9 20.50

-149.67  -126.15

-431.9 -116.3

- 54.97 - 37.594

48

C,= a + bTX107® - CT™210°

12.65

b
11.38
106
106

84

64.1
-29.6
- 200
113
- 321

36
215

110

o

1.

73

202
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B~-II RELACION DE AG°f(u°) CON LA CONSTANTE DE EQUILIBRIO

Para un sistema en el cual se estd realizando una reaccibn quf
mica de la forma:

aA + bB T cC + dD (B-11)
el cambio de energfa libre de Gibbs se éxpresa por (15)
ag ad
AG = AG°  + RT In—- (B-12)
ap 2

donde las "a" representan las actividades respectivas de los reacti
vos A,B y los productos C,D; los exponentes a,b,c y d corresponden
a los coeficientes estequiométricos de las especies quimicas.

La relaciﬁn de actividades, var{a en funcién de las concentra-
ciones de las especies qufmicas existentes en el medio, pero, cuan-
do estas llegan a un estado de equilibrio, se cumple la condicién:

K='T”_F (B-13)
a a
A B

donde K es la constante de eduilibrio; ademis en dicho estado:

AG = 0 | (B-14)
por 1o tanto, la ec. (C-12) resulta ser:

: AG; ( )

0g,, K_ = - | B-15

10 p 2.302585 RT
To cual d& lugar a que:
AG; ]
- .
K. = 10 2.302585 R ( B-16)
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Esta ecuacidn permite que a partir de la evaluacifn de AG°
sea posible el cflculo de 1a constante de equilibrio K, o v1cever-
sa.

Por otro lado, en base a la expresi6n de energfa libre de Gi-
bbs en el estado de referencia para una reaccién quimica:
n
0 o - ° -
AG r [ Z viAG1f ]prod [ z JAG (B-17)

j=1 Jf]react

al tener datos de AG; y AG; ya sea para los productos o los reacti-
vos (i o j), mediante las ecuaciones correspondientes (B-8) o (B-9),
se puede obtener el valor de la energfa libre de Gibbs en el estado
de referencia restante.



205

B-111 RELACION DE AG®; (u°) CON LA CONSTANTE DE HENRY

' Cuando un sistema de dos fases se encuentra a la misma tempe-
ratura (T) y presidn (P), l1a condicibn de equilibrio se satisface
cuando el potencial quimico de cada especie quimica es el mismo en
ambas fases, es decir:

v = L 1= U -
uj uj J 1.....C (B 18)

donde, de las ecuaciones (17) y (18) resulta:

V . eV -
uj = u *+ RT TnysesP (B-19)
Yy para la fase liquida:

£, ol

Uj * uj + RT ]nijj . j'zncuopc. (B’zo)

igualando estas dos Gltimas expresiones para cumplir con (B-18) se
obtiene:

ol = | oV -
y de ahft |
Y0P
ug-ougt s kT Gl Y3 | (B-22)
J

excluyendo especies idnicas y disolvente (agua), para considerar
s6lo las especies moleculares (NH;, H,S, SO,, CO,), si la concentra
cién de estas tiende a cero, se cumplen las siguientes condiciones:

Yy * 1
cuando mj + 0 Yio:P :
Hyy = 1im —lﬁl— j=2,...,c' (B-23)
m-0 J

por tanto, la ecuacidn (B-22) se convierte en:

HSL = u¥ + RT In Wy | i=2,...,c' (B-24)
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o bien:

1 L v
gy w$ - w3l
H = e J J

jw | j‘z....’c. (8-25)
Lo que conduce finalmente, a que,al tener datos de ambos potenciales
quimicos en el estado de referencia, pueda obtenerse el valor de la
constante de Henry para cada componente; o bien, al tener datos de
dicha constante y de alguno de estos potenciales, se pueda obtener el -

valor del otro potencial quimico..
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APENDICE C

DETERMINACION DEL RANGO DE LA MATRIZ DE ATOMOS Y EL NUMERO
DE REACCIONES DE IONIZACION INDEPENDIENTES
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APENDICE ¢

DETERMINACIdN DEL RANGO DE LA MATRIZ DE ATOMOS Y EL NUMERO DE
REACCIONES DE IONIZACION INDEPENDIENTES

Dada l1a composicién inicial del sistema, escogemos las princi
pales especies presenteé en el sistema al equilibrio, la seleccifn
es a priori por un razonable an&lisis de cuales son las probables
para estar presentes. La seleccidn por supuesto varfa con la tempe-
ratura, pres1§n y alimentaciQn seleccionada.

Para el sistema amon{acoAagua las especies seleccionadas para
estar presentes al equilibrio son:

H,0, NHs, NHY, OH™, WY

E1 nOmero de componentes independientes usualmente puede ser
tomado igual al ndmero de elementos quimicos diferentes presentes
en el sistema de reaccién. Aunque el nlmero de componentes nunca
puede ser m&s grande que el ndmero de elementos quimicos, en ocasig
nes puede ser menor, |

E1 criterio analttico general para determinar el ndmero de com
ponentes independientes, se desarrolla en el siguiente proceso:

Construir una tabla de doble entrada, colocando en la columna
cabecera los elementos qufmicos presentes en el sistema y enlistar
las diferentes especies en 1a columna de la derecha. Para el siste-
ma amonfaco-agua resulta lo siguiente:

N 0 H
H20 0 1 2
NHs 1 0 3
NHY 1 0 4
OH™ 0 1 1
W' o0 o 1
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Las entradas, son 10s subfndices de cada uno de los elementos
en las diferentes f6rmu1as qufmicas de los constituyentes del siste
ma. E1 nGmero de componentes independientes en el sistema, es igual
al orden del determinante diferente de cero m&s grande que pueda
ser escrito de la tabla. Considerando la tabla como una matriz, el
nimero de componentes independientes es igual al rango de esta ma-
triz. Obviamente se empezara con determianantes de orden igual al
nimero de columnas’ (e]ementos qu1m1cos), usando el total de columnas
y un nimero igual de renglones cualesquiera.

Para el sistema amonfaco-agua en el cual tenemos cinco espe-
cies qu7m1cas y tres elementos quim1cos diferentes, partimos de una
matriz de tres por tres obtenié&ndose lo siguiente:

o 1 2 |
1 0 3|=-1|1 3400 2| |0 2}.,
T o 4 1 4 1 4 13

por 1o tanto, el rango de la matriz de dtomos es igual a tres, esto
es:
p=3

Ya que el nimero de especies qufmicas presentes en el sistema
amoniaco-agua es igual a cinco y el f&ngo de 1a matriz de dtomos es
igual a tres, obtenemos que en el sistema debe de haber s8lo dos re
accifnes de ionizacibfn independientes, esto es:

R=c-P=5.-3=2
Las reacciones quimicas que se proponen son las siguientes:

NH, + H,0 T NH} + OH" (c-1)

H,0 2 WY+ OH™ (C-2)
Considerandp Gnicamente 1o referente a 1a fase acuosa, las
restricciones de balance de masa y electroneutralidad serfan las

siguientes:
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CNHs™ ™NHs * ™NHT (€-3)

+ + o= mgy- (c-4)

LN My

Si utilizamos las restricciones de balance de &tomo y ecua-
cién de electrcneutralidad, tendrfamos lo siguiente:

BN = "NHs " Phbs * PNk , (C-5)
50 = M,0 = Mo * “SH; | (c-6)
by = Iu, + 2Mj,o T Imp k2o Anfue 4

S | | (c-7)
(+1)nf,+ + (+1)nf+ ¢ (-1)nf - = 0 (c-8)

Si consideramos que todas las especies se encuentran en la
mismd solucibn, es completamente equivalente hablar de molalidad,
molaridad o ndmero de moles, ya que es un factor 1o que hace la di-
ferehcia entre ellas. Debido a esto la ecuacién (C-3) es equivalen-
te a la ecuacidén (C-5).

Por otro lado, si las ecuaciones (C-5) y (C-6) las sustitui-
mos en la ecuacidn (C-7), obtenemos:

3nqu, * 3t t 2nj,p *o2nfu- = 30, s

2rp,0 * Gngyt *ongy- +onp | (C-9)
esta dltima ecuacibn se reduce a:

"SH' = ";H: + n;f (C-10)
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Ta cual es igual a la ecuacidn (C-8) y es equivalente a 1a ecuacién
(c-4) por 10 mencionado anteriormente.

De este desarrollo realizado, podemos concluir principalmente
dos cosas: uno, que la introduccibfn de las restricciones de balance
de dtomos y de electroneutralidad utilizadas en el criterio de mini
mizacibn de la energfa libre de Gibbs, es equivalente a 1a introduc
cién de las restricciones de balance de masa y electroneutralidad u
sadas convencionalmente. Y dos, que para este sistema amonfaco-agua
hay dependencia lineal entre las restricciones, ya que a partir de
las restricciones del balance de dtomos podemos llegar a la ecua-
cién de electroneutralidad. Debido a esto la ecuacién de electroneu
tralidad no es considerada para la solucidn de este sistema.
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SIMBOLOGIA

anm = Parametro de interaccién de grupos.

Ay = Area de superficie de grupos de Vander Waals

A = ap/R2 T2

ay, o+ = Actividad del agua

Al-A4 = Constantes de la ecuacién

A¢ = Parémetro de Debye-Huckel, ecuaciodn

agf = Actividad de la especie j en una mezcla binaria con la es-
pecie m

Aj = Parametro de la ecuacidn

aj = Actividad de la especie j en una fase multicomponente

bk = Nidmero de moles del elemento k

Bj = Pardmetro de la ecuacion

le, sz, Bj3, BJ.4 = Pardmetros de la ecuacidn

Bij = Segundo coeficiente virial caracterizando 1a interacciodn
entre el par de moléculas "j" e "i"

B = Segundo coeficiente virial, bP/RT

B¥ = Segundo coeficiente virial reducido (=BPC/RTC)

wa = Segundo coeficiente virial caracterizando la interaccidn
entre dos moléculas de agua

c = Nimero de especies quimicas

c' = Numero de especies quimicas excluyendo iones

c = Concentracidn estequiométrica

Cj = Parametro de la ecuaciodn

Cp = (Capacidad calorifica

E = Ndmero de elementos

E = Pardmetro de la ecuacidn
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Fugacidad del componente j en la fase L a 1a T y P del
sistema

Fugacidad de la especie "j" en la fase vapor
Fugacidad de la especie "j" en la fase 11quida

Fugacidad del agua en la fase 1iquida

Fugacidad del agua en el estado de referencia

Fugacidad del componente j pdro en la fase 1fquida a T y P
del sistema '

Funcion objetivo no restringida
Pardmetro de la ecuacion
Energia libre de Gibbs total

Energia libre de Gibbs después de 1a formacién de las fases
prueba pl y p2

Entalpia
Constante de Henry, atm-kg/mol

Constante de Henry, del soluto molecular *j* a la presidn P

- = Constante de Henry evaluada a la presién de saturacién

Fuerza iénica = 1/2 zZ? m

Constante de interaccidn

Constante de disociacidn de equilibrio

Constante de equilibrio -- >

Definido por 1avec. 99

Molalidad de la especie “j", moles de j/kg de agua
Nimero de moles del e]emehto "kﬁ en la especie "j"
Peso molecular del agua, 0.018>kg/mol

Moles totales del compuesto j en el sistema

Nimero de moles supuestos de la especie j en la fase vapor
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Nimero de moles supuestos de la especie J en la fase 11-
quida

Moles del compuesto j en l1a fase L

Nimero de moles; vector supuesto para los moles del com--
puesto j en la fase L

Moles de 1a especte condensada J

Nimero de moles después de 1a iteracién del método de --

. Newton

Nimero de moles determinados de la esbecie J en 1a fase -
vapor

Nimero de moles determinados de 1a especie J en la fase -
1fquida

Nimero de moles totales en l1a fase vapor
Nimero de moles totales en la fase 1fquida

Presifn; nimero de fases en 1a mezcla (vapor, 1fquido, o
solido)

Presifn de saturacién del agua a l1a temperatura del siste-
ma

Presién critica

Presifn critica del agua

Parametro estructural definido por la ec. 102
Aproximacién cuadritica de la energfa l1ibre de Gibbs
Parametro de &rea de grupo en la molécula k

Radio de giro, A |

Parametro de volimen de grupo en 1a molécula k
Constante universal de los gases

Parametro estructural definido por la ec. 102

Entropia; nimero de especies condensadas, se presentan en
unicamente una fase pura, son normalmente solidos y no se
distribuyen entre otras fases.
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Temperatura absoluta

Temperatura crftica

Temperatura reducida (T, = T/Tc)
Temperatura critica del agua

= Es una medida de la energfa de interaccién entre dos
grupos i e i
Volumen de grupo de Van Der Waals :
Volumen molar
Volumen

Volumen molar parcial del componente j

.Volumen critico

Volumen molar parcial del agua

Volumen molar parcial del soluto molécular a dilucién in-
finita

Factor Acentrico

Fraccién mol de la especie j en la fase L

Fracci6n mol de la especie molécular j en la fase L

Carga idnica de la especie j 1
Constante caracteristica del agua, 0.2338

Factor de compresibilidad (=Pv/RT); nimero de coordinacién
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SIMBOLOS GRIEGOS

Bji( ), BJi(1) = Parfmetros de interaccién binarta
L) = |Lfmite de tolerancfdg
A = Vector que define la diréccién buscada
Ag = Variacién de la energfa libre de Gibbs
_AG;V,AGf = Enérgia l1ibre de formacién en el estado gas
3 ideal a la presién de una atmésfera y tempera-
tura del sistema
iG;L = Energfa libre de formacién en el estado solu--

cién ideal hipotéeica ( * j-l) a molalidad u-
nidad, temperatura del sistema y presién de --

1 atm.
¢§ = Coeficiente de fugacidad de la especie § en la |
- fase vapor ; ;
‘jL . = Coeficiente de fugacidad de la especie j en la §
fase L ’ :
¢3 = Coeficiente de fugacidad del agua en el estado
de saturacién
) = Factor de polaridad
vai) = Nimero de grupos de tipo K en 1a molecula i
) = Coeficiente estequimétrico
'k"e"j = Multiplicadores de Lagrange
p = Rango de la matrfz dtomo: densidad del agua 11-
quida a la temperatura del sistema
"j = Potencial quimico de la especie J
ue = Potencial quimico de la especie j en el estado
J de referencia
ut = Potencial quimico del agua en la fase 1fquida
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Potencial quimico del agua en el estado de re-
ferencia
Coe?iciente‘de actividad molal

Coeficiente de actividad del compuesto j en la
fase L ‘

Parametro binario de la ecuacién NRTL
Sumatoria

Fraccion de area promedio

Fraccion de segmento promedio

Coeficiente de actividad residual de grupo

Definida por la ec. (109)
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SUBINDICES

Critica; nimero de especies quimicas

Denota formacién de las especiés a'partir‘de.sus.elementos
= Especies 0 componentes | |

Nimero de elemento, solvente

Fase 1fquida; fase (vapor, 1fquido)

Especie en la fase fuente con la mayor actividad

Especie én 1a fase fuente con la mayor agf

Pz = Fases prueba

Reducida; reaccién quimica, equcie quimica

Fase vapor

Agua
SUPERINDICES

Mezcla binaria

!Especie condensada, combinatorial
Exceso

Inicial

Ideal

Final

Fase fuente

Fase 1fquida

Fase vapor

Estado de referencia

Convencién asimétrica; forma reducida; menor energfa
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Residual
Saturacién
Total

Dilucién infinita; infinito, limite supertor de una inte-
gral ‘

Nimero de 1teraciones
Presién de referencia

Presién
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