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Resumen

La prediccion de la solubilidad de gases en liquidos utilizando la ley de Henry es un problema
importante en termodindmica quimica por sus aplicaciones a procesos industriales de separacion
gas-liquido. Sin embargo, el calculo de la constante de la ley de Henry mediante ecuaciones de estado
requiere implementaciones computacionales que son dificiles de programar en un formato
generalizado. Por estar basado en el modelo UNIFAC de coeficientes de actividad, el método
predictivo de Soave-Redlich-Kwong (PSRK) se puede aplicar a numerosos sistemas de interés.
Considerando estas razones, se desarrolld una implementacion abierta y generalizada del método
PSRK para su aplicacion al calculo de la constante de la ley de Henry en el equilibrio gas-liquido.
Esta implementacion se puso a prueba al comparar las predicciones del método PSRK con un
conjunto reciente de mediciones experimentales de constantes de la ley de Henry en sistemas de
compuestos organicos. Se encontr6 que, dentro de un amplio rango de temperaturas, las constantes
de la ley de Henry obtenidas mediante el método PSRK concuerdan razonablemente bien con los
resultados experimentales para la mayor parte de los sistemas incluidos en la comparacion.

Palabras clave: Ley de Henry, Método PSRK, Solubilidad de gases, Equilibrio gas-liquido.

CHEMICAL ENGINEERING

An open and generalized implementation of
the Soave-Redlich-Kwong predictive method
for the calculation of Henry's law constant
Abstract

The prediction of the solubility of gases in liquids by use of Henry's law is an important problem in
chemical thermodynamics because of its applications to industrial gas-liquid separation processes.
However, the calculation of Henry's law constant by means of equations of state requires
computational implementations that are difficult to program in a generalized format. Because of its
basis on the UNIFAC model of activity coefficients, the predictive Soave-Redlich-Kwong (PSRK)
method can be applied to numerous systems of interest. From the consideration of these reasons, an
open and generalized implementation of the PSRK method was developed for its application to the
calculation of Henry's law constant in gas-liquid equilibrium. This implementation was tested by
comparing the predictions of the PSRK method for Henry's law constant with a recent set of
experimental measurements in systems of organic compounds. It was found that, within a wide
temperature range, Henry's law constants obtained from the PSRK method agree reasonably well
with the experimental results for most of the systems included in the comparison.

Keywords: Henry's law, PSRK method, Gas solubility, Gas-liquid equilibrium.
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1. Introduccion

Laley de Henryrelaciona la fugacidad parcial fl
de un soluto i con su fraccion molar x;, usando una
constante de proporcionalidad H,; llamada
constante de la ley de Henry, la cual depende del
soluto (i) y el solvente (f):

fi =xH,, ()

Como permite el uso de diferentes estados de
referencia para las fugacidades parciales de los
componentes de una solucion, la ley de Henry es
valida para casos en los que el soluto no puede
existir como liquido a las condiciones de la
mezcla. Esto la hace muy util para estimar la
solubilidad de gases en liquidos: algunas de sus
aplicaciones estan en el disefio de procesos de
absorcion, analisis ambiental, modelos de gases
disueltos en agua o soluciones acuosas, y
geoquimica. Dado que la ley de Henry es valida
usualmente a bajas fracciones molares del soluto,
laconstante H,; se puede definir como

A

H4.:1im£

i 2
g =lim @)
para un sistema solvente-soluto (i, j) a una
temperatura dada. Una simplificacion muy comun
a bajas presiones es reemplazar la fugacidad
parcial del soluto 7 por su presion parcial, de modo
quelaEc.(2) se convierte en

H, =lim % 3)

bJ x—0 x.
i

La Ec. (2) se evalua a la presion de saturacion del
solvente porque

lim P =P 4)
x;—0
yasi H,, depende delatemperatura I porque P
es funcion de la temperatura. Sin embargo, el
cociente /i/% se puede extrapolar a presiones
distintas a P a partir de la relacién

[aln (/. )] 5)

10

en la cual se basa la ecuacion de Krichevsky-
Kasarnovsky descrita por Prausnitz et al. (2000):

In (f’j =
X ),

donde V;” esel volumen molar parcial del soluto
ienlasolucion en el limite de dilucion infinita.

PP ©

La medicion experimental es la fuente primaria de
valores de la constante de la ley de Henry. Con la
simplificacion que acarrea la Ec. (3), los valores
de H,; se pueden estimar indirectamente a partir
de datos de equilibrio liquido-vapor (P,x,,y,) en
el limite x, — 0, que coincide con laregion de baja
presion. También hay procedimientos
experimentales disefiados para obtener
directamente H,;, como el método de
despojamiento de gas descrito por Leroi et al.
(1977). Si bien hay datos publicados de H,;
para solventes industriales, como el gasdleo
(Ronze et al., 2002), y para sistemas de interés
ambiental, como por ejemplo, contaminantes
disueltos en agua (Jantunen & Bidleman, 2006),
muchas de las mediciones de H,; reportadas en la
literatura se refieren a sistemas solvente soluto de
interés quimico, por ejemplo, las reportadas por
Miyano et al. (2003a, 2003b), Miyano (2004a,
2004b, 2004c, 2004d), Miyano (2005a, 2005b,
2005¢), Miyano et al. (2005d), y Miyano et al.
(2006a,2006Db).

La simulacion molecular es otra fuente de valores
de H,,, que se puede calcular como el producto de

ijo

dos contribuciones:
H=H"YH" (7)
una contribucion de gas ideal (id),
H' =p RT (8)

y una contribucion residual (1),

H' —exp{}zT} )
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Con la Ec. (7), se pueden estimar valores de /),
basados exclusivamente en modelos moleculares,
sin necesidad de informacion experimental: la
densidad se obtiene a partir de simulaciones a
presion constante, y p” se obtiene por medio del
método de insercion de moléculas (Widom, 1963),
o alguna de sus variantes; aunque también hay
métodos de simulacion de dinamica molecular
para calcular H,, que no requieren inserciones
(Murad & Gupta, 2000; Murad & Gupta, 2001). E1
interés en los métodos de simulacion molecular ha
aumentado recientemente; por ejemplo, la
estimacion de H,; fue uno de los problemas
propuestos en la segunda edicion (2003-2004) del
Industrial Fluid Properties Simulation Challenge
(IFPS, 2008), que ha generado numerosas
publicaciones: Cichowski et al. (2005), Schnabel
etal. (2005), Wu et al. (2005), Zhang & Siepmann
(20006).

Los métodos experimentales y de simulacion
molecular proporcionan datos de H,; de primera
mano, pero tienen desventajas. Los métodos
experimentales requieren montajes que pueden ser
muy costosos y la normalizacion de los
procedimientos. En comparacion, las
simulaciones moleculares pueden ser
relativamente baratas, pero requieren codigos
computacionales especializados que necesitan ser
ajustados para cada sistema solvente-soluto, y
ademas los métodos tienen limitaciones, por
ejemplo, la insercidén de moléculas con el método
de Widom requiere un alto nimero de inserciones
para obtener una estadistica aceptable de los
resultados, de forma que se necesitan corridas de
simulacion bastante largas. Por eso, en calculos
practicos de ingenieria puede ser preferible
utilizar representaciones generalizadas de las
fases liquida y gaseosa: modelos de coeficientes
de actividad (MCA) y ecuaciones de estado
(EOS).

El equilibrio de fases gas-liquido implica la
igualdad de las fugacidades parciales del soluto
gaseoso i en ambas fases. Asi que £ = f*, perola
forma de calcular f, es distinta: mientras que en
el gas se usa el coeficiente de fugamdad parcial
através de la expresion f =@y, P, enelliquido
se aplica la ley de Henry segin la Ec. (1),
fl =xH, ;. De esta forma, se tiene que:

G
¢y P=xH, (10)

y el coeficiente de fugacidad parcial (Ap,G se puede
obtener mediante una ecuacion de estado como
una funcion de 7, Py las composiciones y, . Sin
embargo, este método requiere suministrar valores
de H,;para calcular la solubilidad x, de i en la fase
hqulda. Pero en lugar de usar la Ec. (10), es posible
calcular H,, directamente a partir de una ecuacion
de estado aphcada alafase liquida, reemplazando
f =X, “Pen la Ec.(2) para obtener la forma
general

. AL
H, ,=lim (¢, P) (11)
? x—0

Paraello, ([3,-L se obtiene aplicando la ecuacion de
estado a la fase liquida, y como la presion P en el
limite x, >0 tiende a la presion de vapor del
solvente P, esta Gltima también se calcula con la
ecuacion de estado. El método de la Ec. (11)
resulta ser una opcidon muy apropiada para
calculos de ingenieria, siempre y cuando se cuente
con una ecuacion de estado que sea predictiva para
el sistema solvente-soluto i—j.

Se ha encontrado que el uso de EOS cubicas, por
ejemplo, las ecuaciones de Peng-Robinson (PR) y
Soave-Redlich-Kwong (SRK) con reglas de
mezclado convencionales para calcular H,),
requiere parametros de interaccion binarios
especificos para cada par soluto-solvente, mas
cuando las moléculas de los componentes del
sistema tienen tamafios muy distintos (Bader &
Gasem,1996). Esto sugiere que puede ser
ventajoso utilizar métodos predictivos que no
dependan de parametros de interaccidon binarios,
en particular, los métodos que utilizan MCA para
cuantificar las interacciones i-j (llamados métodos
G —EO0S ). Pero los métodos G™* —EOS pueden
tener también dificultades para predecir H,,
Las capacidades predictivas de tres modelos
G* —EOS: LVCM de Boukouvalas et al. (1994),
MHV2 de Dahl et al. (1990, 1991) y PSRK de
Holderbaum & Gmehling (1991) fueron
comparadas para un conjunto grande de sistemas
gas-liquido, incluyendo los solutos O,, N,, CO,,
CO, H,S, CH,, CH,, C,H, y C,H,, disueltos en
cetonas, alcoholes, n-alcanos y agua por
Apostolou et al. (1995), y se encontrdo que el

11
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modelo LVCM daba los mejores resultados,
mientras que PSRK tenia dificultades,
especialmente en sistemas asimétricos, aunque
sus resultados eran comparables con los del
modelo MHV2. Sin embargo, hay argumentos que
justifican elegir al modelo PSRK para calcular
H,, : ha resultado satisfactorio para predecir
solubilidades de gases, su base de datos de
parametros de interaccion ha sido corregida y
extendida sin interrupcidén, y es accesible
publicamente (Gmehling et al., 1997; Horstmann
etal.,2005; Lietal.,1998).

En los simuladores de procesos se pueden
encontrar bases de datos que incluyen
informacion de los componentes mas comunes y
métodos predictivos para H,;. Sin embargo, este
tipo de paquetes computacionales tienden a ser
muy costosos, y también cerrados porque
restringen el acceso del usuario a los codigos de
los calculos y a los valores almacenados en sus
bases de datos. Para propositos didacticos y
también para aplicaciones practicas de ingenieria,
resulta de gran valor contar con un método
predictivo que pueda ser modificado o adaptado
por el usuario. Por eso, en este trabajo se expone la
construccion y prueba de un conjunto de
funciones que permiten a cualquier usuario
calcular H,, y también hacer calculos de
equilibrios de fases con el modelo PSRK y su base
de datos publica. El resto de este articulo esta
organizado asi: en la Seccion 2 se presentan las
reglas de mezclado necesarias para la aplicacion
de una ecuacion de estado a un sistema
multicomponente y se explica la ventaja de una
formulacion predictiva como la del método
PSRK. En la Seccion 3, se explica el calculo de
H,, con el método PSRK, y en la Seccion 4 se
explica la implementacion y se muestran
resultados para un conjunto amplio de sistemas y
su comparacion con los datos experimentales.

2. Metodologia

2.1 El método PSRK

Para los calculos tipicos de ingenieria quimica, ha
prevalecido el uso de dos EOS cubicas basadas en

la ecuacion de estado de van der Waals: la
ecuacion de estado PR (Peng & Robinson,1976)

12

y la ecuacion de estado SRK (Soave et al.,1972),
debido a sus buenas capacidades predictivas y
relativa sencillez, aunque se reconoce que su
prediccion de las densidades de liquido no
siempre es buena. La ecuacion de estado SRK,

RT  a(T)

P (e

(12)

es una modificacion de la ecuacion de estado de
Redlich-Kwong (Redlich & Kwong,1949), que
incluye la forma del parametro atractivo a(7)
modificada por Soave:

a(T)=af(T) (13)

donde a y b dependen de las propiedades criticas,
asi:

2
o = 042748 BT (14)
P
b:=(108664}i?f (15)

c

y la funcion f depende de la temperatura
reducida, asi:

rO)=l1+¢,(-r*)]" a6

T = (17)

S|~

¢, =048+1.5740-0.1760°>  (18)
En términos del factor de compresibilidad,
72V (19)

"~ RT

y con los parametros adimensionales

P
A=042748| | f(T (20)
{(Tr) } 0
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donde P.=P/P, y

P
B =0.08664|
(T,] @
La Ec. (12) se puede escribir como una ecuacion
cubica, asi:

7 -7*+(4-B-B*)Z-4B=0 (22)

Esta ecuacion ctbica es muy conveniente porque
las raices reales de la Ec. (22) corresponden a los
factores de compresibilidad de la(s) fase(s) que
existen a 7'y P especificados. Pero para aplicar la
Ec. (22) a la prediccion de Z para una mezcla,
resulta necesario utilizar reglas de mezclado para
obtener ay b (0 Ay B) de lamezcla como un todo,
porque cada componente de la mezcla tiene sus
propias propiedades criticas. Las reglas de
mezclado mas comunes son las de un fluido de van

der Waals:
a :Zinxjaij (23)
J

b= Z Zx,-ijg (24)
i

con parametros cruzados a;y b, que dependen a
su vez de pardmetros de interaccion binarios &,y /;
segun las ecuaciones

a; :(1_kij)ﬂ/al.aj (25)

= l)or) e

Segun Orbey & Sandler (1998), las reglas de
mezclado de van der Waals se clasifican por el
nimero de parametros de interaccion binarios
efectivamente usados en las Ecs. (25) y (25): si
solo se emplea el parametro kl.j (dejando li/_ =0)
la regla de mezclado es 1PVDW (one parameter
van der Waals);, mientras que a las reglas de
mezclado no cuadraticas en las que el pardmetro k.
depende de la composicion, dejando la regla de
mezclado para b sin cambiar, se les denomina
2PVDW (aunque también seria factible llamar
2PDVW a una regla de mezclado que incluyera

dependencia conk,y /;). El enfoque convencional
con las reglas de mezclado IPVDW o 2PVDW
puede dar buenos resultados para el equilibrio
gas-liquido, pero requiere para cada sistema el
ajuste de datos experimentales, incluso respecto a
la temperatura, para obtener la mejor capacidad
predictiva de la ecuacion de estado mediante &,
o [,y entodo caso, los valores de estos pardmetros
son validos so6lo para un par especifico i—j (Bader
& Gasem,1996; Mullins et al.,1998; Sieder
& Maurer, 2004).

Para superar las limitaciones de las reglas de
mezclado 1PVDW o 2PVDW se ha propuesto
cuantificar las interacciones intermoleculares
usando un modelo de coeficientes de actividad
(MCA) en lugar de los parametros de interaccion
binaria. La ecuacion de estado (EOS) se acopla al
MCA utilizando la igualdad de la energia libre de
Helmholtz o la energia libre de Gibbs. Como
G serelaciona con los coeficientes de actividad
através de la expresion:

— = x Iny,
RT Z, Yi (27)

entonces se puede igualar el valor G dado por la
Ec.(27)y el valor obtenido con una ]%OS, asi:

G = G (8)

de forma que los parametros ¢ y b de la mezcla
dependen de los conjuntos {¢,} y {b,} y a su vez
dependen de la temperatura y la composicion a
través del MCA. De esta igualacion, proviene la
denominacion G** —EOS . La igualdad en la Ec.
(28) puede aplicarse tambicn a A> pero A o
G* obtenidos a partir de una EOS dependen de P,
mientras que G** obtenida de un MCA no depende
de P, lo que implica que la igualdad de A%
0 G* debe hacerse a un valor definido de presion
(Orbey & Sandler, 1998). Por eso, los modelos se
pueden clasificar segun el tipo de igualdad, asi:

Gios(T.P — 0,4, )= Gy (T.P — 0, {x, §)
(Huron & Vidal, 1979),y

121}?(()8 (T’P - 0, {xi })z éyex (T" BJaja’ {Xi })
(Wongetal.,1992),

13



Ingenieria y Competitividad, Volumen 10, No. 2, p. 9 - 28 (2008)

éé)(()s(Tapz Oa{xi})= éyeX(TaPZ 09{xi })
(Dahletal., 1990; Michelsen,1990).

Los modelos G — EOS necesitan un modelo de
coeficientes de actividad, pero los parametros de
los modelos usuales, por ejemplo, Scatchard-
Hildebrand o NRTL deben ajustarse a partir de
informacion experimental de las mezclas
especificas, que no siempre esta disponible. Para
evitar esta dificultad en la obtencion de
parametros y construir modelos G — EOS

completamente predictivos, se pueden usar
métodos de contribucion de grupos, que
consideran a los componentes de una solucion
como el resultado de la asociaciéon de un nimero
reducido de grupos funcionales, y que por lo tanto
no dependen de ajuste de datos experimentales de
mezclas. De los modelos de coeficientes de
actividad basados en contribucion de grupos
(UNIFAC, ASOG, y sus variantes) posiblemente
UNIFAC es el mas extendido, pero, igual que sus
contrapartes, no incluye grupos funcionales para
gases porque en principio fue disefiado para
soluciones liquidas.

La ecuacion de estado PSRK se basa en la
ecuacion de estado SRK, Ecs. (12) y (13), pero en
lugar de la forma original de /" [Ec. (16)] se utiliza
la expresion de Mathias y Copeman,

[1 e, (1=1)+0,(-1) e, (1- T,°’5)3]2 T, <1
£(1)=

[1+aG-7%)7]. T >1
(29)

porque el uso de los tres parametros ajustables ¢, ,
¢, y ¢; mejora especialmente la capacidad de
predecir presiones de vapor de compuestos

polares. Laregla de mezclado para b se basa en las
Ecs. (24)y(26)(con [, =0):

B=2 x5, (30)
donde B es el parametro de la mezcla como un

todo y los B, son los parametros de los
componentes individuales dados por la Ec. (21).

14

Lareglade mezclado para el parametro A4 es:

e At 0|

€2))

con A =1In(1.1/2.1)= —0.6466271649 (Fischer
& Gmehling, 1996). El coeficiente de fugacidad
parcial del componente i se calculacon A4y B, ast:

In(@, )= % (Z-1)-m(z-B)-a, ln[l i ;j

(32)
yelparametro o, serelaciona con el coeficiente
deactividaddei:

a, _1 In(y,)+1n 5 +i -1 +é
A B, B B,

(33)

Eltérmino G% /RT enlaEc. (31) se calcula con
el método UNIFAC,

GCX

Z x,In(y,) (34)

en el que el coeficiente de actividad depende de
dos contribuciones, una combinatorial (C), y otra
residual (R),

ln(y[) = ln(y l.C)+ ln(y f) (35)

La idea central de UNIFAC es reducir la
informacién de equilibrio de fases a parametros de
interaccion entre grupos estructurales, siguiendo
el concepto original de Langmuir de que las
interacciones fisicas entre moléculas pueden
estimarse sumando interacciones entre los grupos
funcionales que las forman (Fredenslund et
al.,1975; Fredenslund et al., 1977a; Fredenslund
et al.,1977b). Los grupos estructurales se eligen
por conveniencia, por ejemplo, CH, 0 —COCH,—,
y los parametros entre grupos se pueden usar para
predecir coeficientes de actividad en sistemas en
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los que no hay informaciéon experimental
disponible. El término combinatorial
In (y C) , representa la contribucion entrépica y
depende de las fracciones relativas de volumen y
superficie de las moléculas, que se calculan con los
parametros de volumen y area superficial de los

grupos funcionales. El término residual In(y%)

representa la contribucion entalpica y depende de
una suma de contribuciones de cada grupo en la
solucion, menos la suma de las contribuciones
individuales en el entorno del compuesto puro (las
contribuciones de los grupos a los coeficientes de
actividad dependen solamente de la temperatura y
de las fracciones molares de los grupos).

En el método PSRK, el término G no ha sido
concebido como un reemplazo o una extension
del término original en el modelo UNIFAC
(Fredenslund et al.,1977b). En PSRK se han
incluido grupos funcionales que representan
gases, y como sus parametros de interaccion se
obtuvieron por ajuste de datos de ELV en un rango
mucho mas amplio que el de UNIFAC original,
entonces se incluyeron dos parametros adicionales
en la funcion W que describe la interaccion entre
grupos,

¥ _exp {_(a am T oo T+ Con T 2)} (36)

T

en contraste con el método UNIFAC original,
en el cual ¥ sélo depende de un parametro, a,, .
De esta forma, PSRK permite predecir el
equilibrio liquido-vapor o liquido-gas para un
gran numero de sistemas sin necesidad de recurrir
al ajuste de datos experimentales de las mezclas
(Holderbaum & Gmehling, 1991). La base de
datos de parametros de interaccion de PSRK,
aparte de los valores provenientes de UNIFAC, ha
sido obtenida por ajuste de datos experimentales
de equilibrio liquido-vapor y solubilidad de gases
en liquidos (pero no de constantes de Henry H,))
provenientes de la base de datos Dortmund Data
Bank, que es posiblemente la fuente mas completa
de datos experimentales disponible a la fecha
(Fischer & Gmehling,1996; Gmehling etal., 1997;
Horstmann et al., 2000; Horstmann et al., 2005).

En diversos trabajos de desarrollo del método
PSRK se han presentado nuevos parametros para
gases ligeros que permiten la prediccion de
equilibrios liquido-vapor y solubilidades de gases,
a altas y bajas temperaturas, incluso en sistemas
con compuestos polares y mezclas asimétricas,
como lo describen Chen et al. (2002), Fischer &
Gmehling (1996), Gmehling et al. (1997),

Holderbaum & Gmehling (1991), Horstmann et
al. (2000), Horstmann et al. (2005) y Li et al.
(1998). En el desarrollo del método PSRK se han
corregido numerosos parametros de interaccion
entre grupos, por ejemplo, entre compuestos
aromaticos y metanol, obteniéndolos de datos
experimentales que cubren un rango mas amplio
de presiones (Holderbaum & Gmehling, 1991).
También se ha logrado un buen ajuste de datos
experimentales en sistemas polares, incluyendo
puntos criticos y azeotropicos (Fischer &
Gmehling, 1996) y permitiendo la prediccion de
solubilidades de gases a altas y bajas presiones
(Gmehling et al., 1997; Li et al., 1998). La matriz
de parametros del método PSRK se ha actualizado
hasta cubrir 1000 compuestos (Horstmann et al.,
2000; Horstmannetal.,2005).

Como esos parametros no se han obtenido
directamente del ajuste de datos de constantes de
la ley de Henry, el calculo de H,; es una prueba
muy exigente de la capacidad predictiva del
método PSRK porque los valores de (f)f en la
Ec. (11) dependen tanto de las interacciones
soluto-solvente cuantificadas con G /RT , COMO
de la densidad del liquido, que se obtiene de la
ecuacion de estado cubica sin correcciones de
volumen adicionales. Los resultados han mostrado
que la prediccion de H,, de gases ligeros
(hidrogeno en agua, nitrogeno y oxigeno en
1-propanol) es posible con el método PSRK
(Apostolou et. al.,1995; Horstmann et al, 2000).
En el trabajo de Apostolou et. al. (1995), que
incluyd un conjunto de 9 gases en una amplia
gama de solventes, se encontraron resultados que
también respaldan la eleccion del método PSRK
paracalcular /4, .

2.2 Calculo dela constante delaley de Henry

El primer paso para estimar H,;(T) con la Ec. (11)
es el calculo de la presion de saturacion del
solvente (P;*“). Como en el equilibrio de fases
liquido-vapor del solvente puro se cumple la
igualdad de las fugacidades, entonces se pueden
igualar los coeficientes de fugacidad, asi:

oL (TP =9/ (TP") @7

Esto permite definir una funcion objetivo f(P),

f(P)= 1{%}

J

(3%)

15



Ingenieria y Competitividad, Volumen 10, No. 2, p. 9 - 28 (2008)

que cumple laigualdad f (P;a‘): 0.De esta forma,
atemperatura constante, f/ mide qué tan cerca esta
P ala presion de saturacion del solvente puro. El
valorde P seobtiene iterativamente buscando
que f=0. El primer estimado de PjSat proviene de
la ecuacion de Antoine (o de algtin ajuste de datos
similar), mientras que los estimados siguientes se
obtienen con el método iterativo de la secante,

Pz’+1 :Pi _i (39)

f '
donde f' esunaaproximacion ala derivada de f

(la secante) que depende de los resultados de las
iteraciones anteriores:

i i—1
' f _f (40)

donde los superindices se refieren a las iteraciones
(Llano, 1996). El criterio de detencion de la
busquedade Pjsat es ladesigualdad | f | < ¢,donde
€ es la tolerancia para la aproximacion. Los
coeficientes de fugacidad de liquido y vapor del
solvente puro en la Ec. (37) se calculan con la
ecuacion de estado SRK para componente puro,
asi:

A VA
ln((p): Eln (Z+ BJ - 1n(Z—B)+ Z— 141)

en la que se reemplaza Z del liquido o del vapor
para calcular ¢ jL y (p;/ segun corresponda.

El término ¢, en la Ec. (11) se evaluaa P= P
aplicando los limites x, > 1 y x, >0 en la
Ec. (32):

limIn(§,) = %(Zj ~1)-1n(z, - B,)-3,In [1+%J

x—1

con (42)

1 B\ B A
a =—|Inly” )+In|L|+=L-1|+=
’ Al: () (B) B, } B

i J

16

Como x, — 1, Zes el factor de compresibilidad
del solvente ;j liquido, y Y. es el coeficiente de
actividad del soluto 7 a dilucion infinita.

2.3 Implementacion computacional

La base de datos de parametros del método PSRK
esta disponible como material complementario en
el articulo de Horstmann et al. (2005) e incluye
propiedades criticas, factores acéntricos, y
parametros de Mathias-Copeman para la ecuacion
de estado SRK; mientras que para el modelo
UNIFAC incluye parametros de volumen,
superficie y de interaccion en funcion de la
temperatura para cada par de grupos de
interaccion, ademas de la informacion estructural
de todos los componentes (es decir, cuantos
grupos funcionales de cada tipo tiene cada
molécula). Las tablas de parametros se
convirtieron en archivos de texto y luego en
funciones computacionales que proporcionan los
parametros con base en el numero de
identificacion de la sustancia. De esta forma es
muy facil afiadir nuevos componentes a la base de
datos, ya que las funciones computacionales son
archivos de texto simple.

Buscando la mayor simplicidad posible y
portabilidad se utilizaron los programas
MATLAB y SCILAB como intérpretes de
comandos, en lugar de lenguajes computacionales
tradicionales como C++ o FORTRAN. Aunque
sus codigos no son exactamente iguales, las dos
implementaciones (MATLAB y SCILAB) son
numéricamente equivalentes, y los calculos estan
distribuidos en las siguientes funciones (se omiten
aqui las funciones auxiliares que proporcionan
acceso a labase de datos de los componentes):

EOS_ PSRK: a partir de los parametros T, P, y
(composicion molar), y con base en las
identidades de los compuestos, obtiene los
factores de compresibilidad Z con la Ec. (22)
(uno por cada fase en coexistenciaa 7'y P), y los
coeficientes de fugacidad parciales @, para todos
los componentes 7 en todas las fases. Para prevenir
la aparicion de los problemas numéricos descritos
por Zhi & Lee (2002), se usan los métodos
numéricos de solucion de raices de polinomios
que vienen incluidos en MATLAB y SCILAB en
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lugar del método analitico de Cardano y Vieta para
resolver la ecuacion cubica.

bublp PSRK: con la temperatura y la
composicion del liquido (y un estimado inicial de
la presion), calcula la presion del sistema, la
composicion del vapor en el equilibrio y los
factores de compresibilidad de ambas fases
(algoritmo Burbuja-P). Utiliza como funcion
objetivo f (P)= > y, — 1 para obtener P
iterativamente. Las relaciones entre las fracciones
molares del componente i en el liquido y en el
vapor se obtienen de la expresion

K. =y/x, :(lsiL/(f’iV (44)

psat PSRK: para una sustancia pura obtiene la
presion de saturacion en funcion de 7. Usa la Ec.
(37) y requiere un estimado inicial de la presion de
saturacion.

KH PSRK: calculalaconstante de laley de Henry
en funcién de la temperaturausando las Ecs. (11) y
(42). Esta funcion requiere un estimado inicial de
la presion de saturacion. Si el solvente es una
sustancia pura, P;* seobtiene conpsat_PSRK;
si es una mezcla, emplea el algoritmo Burbuja-P
enlafuncionbublp PSRK.

Para el lector interesado, los autores tienen
disponibles las funciones anteriores, junto con las
instrucciones de uso.

3. Resultadosy discusion

La implementacion computacional construida en
el presente trabajo se puso a prueba comparando
los resultados de la Ec. (11) con un conjunto
reciente de medidas experimentales de H,; de
gases disueltos en 10 tipos de alcoholes, con un
total de 48 pares soluto-solvente y 258 mediciones
a varias temperaturas (ver Tabla 1), y también con
las medidas de H,; del 1-buteno disuelto en las
mezclas metanol-benceno y metanol-ciclohexano,
reportadas por Miyano et al. (2003a). Los
resultados se graficaron en funcion de la
temperatura para cada solvente (Figuras 1-12).

La concordancia entre el método PSRK y las
mediciones experimentales se cuantifico con el
porcentaje de error, definido como

calc ex
_loo[< )" i,)”

(Hl ] CXp

(45)

donde los superindices calc y exp se refieren al
valor calculado con el método PSRK y al valor
experimental, respectivamente. Los valores de e,
para gases disueltos en solventes puros se
muestran en la Tabla 1, promediados por soluto y
por solvente. Los resultados fueron similares a los
del estudio de Apostolou et. al. (1995). Parala gran
mayoria de los pares soluto-solvente los valores de
e, estan por debajo del 25 %, pero hay sistemas en
los que no se cumple esta tendencia: aquellos con
2-propen-1ol como solvente (todos los solutos) y
los pares 1,3 butadieno-1-pentanol y 1,3
butadieno-1-propanol. Esto sugiere que las
predicciones del método PSRK para H, ; tienden
a alejarse de los datos experimentales cuando el
soluto o el solvente es una sustancia organica con
dobles enlaces. Solucionar este problema podria
requerir una reparametrizacion de los grupos
funcionales de UNIFAC-PSRK, algo poco
probable en el estado actual de desarrollo del
modelo.

En todos los pares soluto-solvente puro el método
PSRK reprodujo el incremento de H, ; con la
temperatura, debido a que la fugacidad del gas
aumenta y su solubilidad disminuye, un
comportamiento que se explica en términos
termodinamicos con la siguiente expresion (valida
abajas concentraciones):

(alnxij  e-m)
, RT?

oT

Dado que la entalpia del gas es usualmente mayor
que la del liquido, el lado derecho es negativo y la
solubilidad disminuye con la temperatura
(Prausnitz et al.,, 2000). Por eso resulta muy
interesante la reproduccmn del méaximo en H,

con el metanol como solvente (Figura 1)
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Tabla 1. Resultados obtenidos incluyendo los errores promedio y el rango de temperatura.

ey, Fuente de datos
Solvente Soluto (promedio) Rango de T (K) experimentales
Metanol 1-buteno 5.8 255.06 - 320.09
2-metilpropano 8.0 374.00 - 513.38 Miyano et al. (2006a)
butano 15.8 255.05 -513.38 Miyano et al. (2003b)
propano 4.8 374.00 - 513.38
GLOBAL 10.4
1-propanol 1.3-butadieno 58.8 259.99 -339.99
1-buteno 7.6 260.03 - 340.00
butano 23.1 260.05 - 340.04 Miyano (2004d)
propano 23.2 259.98 - 339.95
trans-2-buteno 5.8 260.02 - 340.06
GLOBAL 23.7
2-propanol 1-buteno 4.4 249.97 - 330.00
butano 26.3 249.97 - 330.00 .
propano 25.7 24997 -33000  Mivano (2004b)
trans-2-buteno 10.5 249.97 - 330.00
GLOBAL 16.7
2-propen-1-ol cloroetano 41.5 249.94 - 329.99
1,3-butadieno 8.8 250.00 - 329.99
1-buteno 36.4 249.94 - 329.99
2-metilpropano 53.1 249.94 - 329.99
butano 52.4 249.94 - 329.99 Miyano (2005a)
cis-2-buteno 34.7 249.94 - 329.99
dimetileter 333 249.94 - 329.99
propano 49.9 249.94 - 329.99
trans-2-buteno 40.0 250.00 - 329.99
GLOBAL 38.9
1-butanol 1-buteno 6.1 250.01 - 330.00
Butano 20.4 250.01 - 330.00 .
Propano 18.8 250.01-330.00  Miyano(2004a)
Trans-2-buteno 5.8 250.01 - 330.00
GLOBAL 12.8
2-butanol 1-buteno 2.9 249 .97 - 330.00
butano 22.8 249.96 - 330.00 Miyano (2004a)
propano 20.7 249.97 - 330.00
trans-2-buteno 11.7 249.97 - 330.00
GLOBAL 14.5
1-pentanol 1.3-butadieno 46.0 249.97 - 330.00
1-buteno 7.2 249.96 - 330.00
butano 15.4 249.98 - 330.00 Miyano (2005c¢)
propano 14.7 249.96 - 330.00
trans-2-buteno 3.7 249.96 - 330.00
GLOBAL 17.4
2-pentanol 1.3-butadieno 26.3 249.94 - 330.00
1-buteno 1.6 249.94 - 330.00
butano 18.2 249.93 - 330.00 Miyano (2005¢)
propano 18.8 249.93 - 330.00
trans-2-buteno 7.1 249.94 - 330.00
GLOBAL 14.4
2-metil-1-butanol 1-buteno 32 250.05 - 329.97
butano 17.1 250.05 - 329.97 Miyano (2005b)
propano 18.1 250.05 - 329.97
trans-2-buteno 8.4 250.05 - 329.97
GLOBAL 11.7
3-metil-1-butanol 1-buteno 5.7 249.92 - 330.00
butano 15.7 249.92 - 330.00 .
propano 13.9 249.92- 330,00  Mivano (20050)
trans-2-buteno 5.3 249.92 - 330.00
GLOBAL 10.1
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Figura 1. Constante de la ley de Henry en funcion de la temperatura para varios gases disueltos en metanol.
(Las fuentes de datos experimentales estan listadas en la Tabla 1).
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Figura 2. Constante de la ley de Henry en funcion de la temperatura para varios gases disueltos en 1-propanol.

(Las fuentes de datos experimentales estan listadas en la Tabla 1).
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Figura 3. Constante de la ley de Henry en funcion de la temperatura para varios gases disueltos en

2-propanol. (Las fuentes de datos experimentales estan listadas en la Tabla ).
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Figura 4. Constante de la ley de Henry en funcion de la temperatura para varios gases disueltos en

2-propen-1-ol. (Las fuentes de datos experimentales estan listadas en la Tabla I).
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Figura 5. Constante de la ley de Henry en funcion de la temperatura para varios gases disueltos en
1-butanol. (Las fuentes de datos experimentales estan listadas en la Tabla I).
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Figura 6. Constante de la ley de Henry en funcion de la temperatura para varios gases disueltos en 2-butanol.
(Las fuentes de datos experimentales estan listadas en la Tabla I).
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Figura 7. Constante de la ley de Henry en funcion de la temperatura para varios gases disueltos en 1-pentanol.

(Las fuentes de datos experimentales estan listadas en la Tabla 1).
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Figura 8. Constante de la ley de Henry en funcion de la temperatura para varios gases disueltos en 2-pentanol.

(Las fuentes de datos experimentales estan listadas en la Tabla 1).
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Figura 9. Constante de la ley de Henry en funcion de la temperatura para varios gases disueltos en
2-metil-1-butanol. (Las fuentes de datos experimentales estan listadas en la Tabla 1).
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Figura 10. Constante de la ley de Henry en funcion de la temperatura para varios gases disueltos en
3-metil-1-butanol. (Las fuentes de datos experimentales estan listadas enla Tabla I).
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Figura 11. Constante de la ley de Henry del 1-buteno disuelto en una mezcla metanol-benceno a 298.15 K
en funcion de la fraccion molar de metanol. Circulos: resultados experimentales, circulos unidos por una
linea: valores calculados. [Fuente de datos experimentales: Miyano et al. (2003a)).
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Figura 12. Constante de la ley de Henry del 1-buteno disuelto en una mezcla metanol-ciclohexano a 298.15 K
en funcion de la fraccion molar de metanol. Circulos: resultados experimentales, circulos unidos por una linea:
valores calculados. [ Fuente de datos experimentales: Miyano et al. (2003a))].
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Este comportamiento peculiar se explica por
cambios en las interacciones soluto-solvente
inducidas por la temperatura que pueden cambiar
el signo de la cantidad H’ —H/ de positivo a
negativo, de forma que un incremento de la
temperatura implica una disminucionde H, ;(oun
aumento en la solubilidad), de acuerdo con
Prausnitzetal. (2000).

En términos moleculares, se puede explicar
también que las fuerzas de los enlaces de
hidrégeno entre las moléculas del solvente
(metanol) alcanzan un maximo, disminuyendo la
solubilidad al impedir que las moléculas de soluto
ocupen los intersticios entre las moléculas de
solvente. Cuando la temperatura aumenta, las
fuerzas de los enlaces de hidrogeno se debilitan,
permitiendo que ingresen mas moléculas del
soluto gaseoso (Mullins et al., 1998). Este
comportamiento ya habia sido predicho por el
método PSRK para el sistema hidrogeno-agua
(Horstmann et al., 2000).

Para el 1-buteno disuelto en las mezclas metanol-
benceno y metanol-ciclohexano se obtuvo una
reproduccion bastante buena de los resultados
experimentales (Figuras 11 y 12). El valor
promedio de e, fue de 7.8 con la mezcla metanol-
benceno como solvente y de 6.7 con la mezcla
metanol-ciclohexano. Estos resultados se
comparan bastante bien con los obtenidos con
solventes puros.

4. Conclusiones

El conjunto de funciones computacionales
desarrolladas en este trabajo y la base de datos
Dortmund Data Bank permiten aplicar el método
PSRK a problemas de equilibrio de fases liquido-
vapor, incluyendo el calculo de la constante de la
ley de Henry y eliminando la necesidad de que el
usuario busque parametros y haga un largo trabajo
de programacion. Al usar las funciones
computacionales parareproducir valoresde H,;
recientemente publicados, se ha reforzado la
conclusion de trabajos previos, de que el método
PSRK es valido para predecir valores de
constantes de la ley de Henry en sistemas
organicos, y que también tiene la capacidad de
reproducir el comportamiento de  H,; con la
temperatura. Sin embargo, aunque son tutiles, las

predicciones de H, ; hechas con el método PSRK
muestran un alejamiento con respecto a los datos
experimentales que varia mucho de un sistema a
otro, de forma que estas predicciones no pueden
tomarse como un reemplazo de las mediciones
experimentales, sino como una herramienta titil de
aproximacion en aplicaciones didacticas y
calculos de ingenieria.
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