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RESUMEN

Se modelo la difusion de CO, en un hidrocarburo contenido en tubos capilares de vidrio, cilindricos y cuadrados, resolviendo
numéricamente un modelo matematico de difusion unidimensional y transitoria con frontera mévil. Los resultados del
modelo se validaron con datos experimentales de ascenso de la interfase liquido-gas, obtenidos al inyectar CO, por la
parte superior de un capilar, que contenia n-decano liquido. Los resultados muestran que la velocidad de ascenso de la
frontera es mayor en el capilar cuadrado y que el modelo se puede ajustar definiendo un parametro de relacion de flujos
hidrocarburo/CO, variable en el tiempo, que en el caso del capilar cuadrado representa la contribucion de la presencia
de la esquina con una relacion de flujos negativa, cuyo significado es que los filamentos de liquido que se forman en la
esquina del capilar cuadrado, inducen el movimiento del hidrocarburo en sentido opuesto al desplazamiento del CO,. Este
hallazgo se extendid para los experimentos realizados por otro autor en n-heptano, n-octano y n-decano a otra presion y
temperatura. El efecto convectivo inducido por la esquina se incrementa para las cadenas de hidrocarburo mas pequefias
y para las condiciones de presion y temperatura que aumenten la concentracion de saturacion del soluto, lo cual reduce
el angulo de contacto. Las maximas desviaciones encontradas en la posicion de la interfase en capilar cuadrado fueron
10,8%, para CO,/n-octano y 8,3% para CO_/n-heptano, ambas a 25°C y 1000 kPa, esta ultima contrasta con la desviacion
(33%) reportada por otro autor para el mismo experimento, con un modelo so6lo para la fase liquida, con solucion analitica
y sin frontera movil.

Palabras clave: Difusion de CO,, Capilares cuadrados, Frontera movil, Recuperacion mejorada, Mojabilidad.

HYDROCARBON MASS TRANSFER IN CAPILLARY TUBES: 1D TRANSIENT MODEL
WITH MOVING BOUNDARIES

ABSTRACT

The diffusion of CO, was modeled on a glass capillary tube, with cylindrical and square cross sections, filled with liquid
hydrocarbon. A mathematical model of transient one-dimensional diffusion with moving boundary was numerically
solved. The model results were validated with experimental data of the rise of a liquid-gas interface, due to the injection of
CO, at the top of a capillary tube filled of liquid n-decane. The results show that the rate of ascent of the boundary is greater
at the square capillary and that the model can be adjusted by defining a mass flux ratio parameter hidrocarbon/CO, variable
in time. For the square capillary case, it represents the contribution of the presence of a corner with a negative flux ratio,
meaning that the liquid filaments formed in the corner of the square capillary induce the movement of the hydrocarbon
in the opposite direction of CO, movement. This finding was extended to the experiments performed by other author in
n-heptane, n-octane and n-decane at different pressure and temperature. The convective effect induced by the corner is
stronger for smaller hydrocarbon chains and in the case of specific pressure and temperature conditions that increase the
saturation concentration of the solute, which reduces the contact angle and increases the wettability on the solid. The
maximum deviations found in the position of the interface inside square capillary were 10.8% and 8.3% for CO,/n-octane
to CO,/n-heptane, both at 25°C and 1000 kPa. The latter is in contrast with the deviation (33%) reported by other authors
for the same experiment based on a model only for the liquid phase, with analytical solution and without moving boundary.

Keywords: CO, Diffusion, Square capillaries, Moving boundary, Enhanced oil recovery, Wettability.
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INTRODUCCION

La inyeccién de CO, miscible, continua o alternada con
agua, es uno de los procesos de recuperacion mejorada de
petroleo que se ha venido desarrollando a nivel mundial,
incrementando los recobros finales del hidrocarburo,
principalmente en yacimientos de crudos medianos y
livianos. En la actualidad, este proceso abarca el 48% del
area de yacimientos a nivel mundial sometidos a procesos
de recuperacion mejorada y lidera este campo, junto con
la inyeccion de vapor y la inyeccion de CO, inmiscible
(Moritis, 2010).

Debido a lo complejo del medio natural para realizar
observaciones, se ha estudiado el desplazamiento de fluidos
dentro de tubos o celdas capilares poligonales para tratar de
entender las interacciones sélido-fluido en medios porosos
(Lenormand & Zarcone, 1984; Patzek & Kristensen, 2001a;
Simmons et al. 2003; Patrick et al. 2004; Prat, 2007,
Gutiérrez, 2009; Yadali et al. 2010b).

En los primeros trabajos en dinamica de fluidos en medios
porosos, se modelaron los espacios vacios como una
red de capilares circulares. En afios mas recientes, se ha
reconocido la necesidad de angularidades en las vias
capilares y por ello, los modelos de desplazamiento, asi
como también los de coalescencia y ruptura de burbujas,
han sido desarrollados con el uso de capilares no circulares
y micromodelos (Grogan et al. 1988; Lopez de Ramos,
1993; Blunt & Scher, 1995; Iskandar ef al. 1997; Aguilera
et al. 2002; Liao & Zhao, 2003; Park et al. 2003; Pérez-
Castilla et al. 2004; Nguyen ef al. 2004; Sohrabi et al. 2008;
Gutiérrez, 2009; Yadali ef al. 2010a). El desplazamiento
de fluidos por las esquinas de los capilares poligonales se
considera un modelo simplificado del desplazamiento que
ocurre en un medio poroso. Las esquinas de los capilares
poligonales simularian el canal de flujo por donde pasa el
fluido en un medio poroso, como se ilustra en la Figura 1, en
la cual se observa que la forma de los poros en yacimientos
de crudo son mas parecidos a formas poligonales que
circulares (Blunt & Scher, 1995; Aguilera, 1999; Tuller &
Or, 2002). En la Figura 1.a se muestra la fotografia de un
medio poroso real, el cual se modela como aglomeraciones
de sdlido entre los cuales hay fluido en espacios triangulares
(Figura 1.b) o rectangulares (Figura 1.c).

Hasta ahora varios autores han realizado experimentos en
tubos capilares y/o planteado modelos empiricos de flujo
cuando el gas inyectado y el hidrocarburo liquido son
inmiscibles, cuando se inyecta una fase liquida inmiscible
(agua principalmente) con el hidrocarburo, o cuando
hay tres fases inmiscibles (una gaseosa y dos liquidas)

(Ransohoff & Radke, 1988; Dong & Chatzis, 1995; Zhou
et al. 1997; Fuentes, 1998; Firincioglu et al. 1999; Patzek &
Kristensen, 2001b; Tuller & Or, 2002). En algunos de ellos
se ha encontrado relacion entre las propiedades de mojado
del hidrocarburo y la forma del capilar con el patréon de
flujo, cuando los capilares estan en posicion horizontal o
en posicion vertical con flujo descendente de la fase oleica.

Figura 1. Representacion de esquinas en un medio poroso.
a)Tuller & Or, 2002. b) Aguilera, 1999.
¢) Blunt & Scher, 1995

Estos sistemas experimentales, aunque no tienen la forma
exacta del medio de interés, representarian la interaccion
solido-fluido que tiene lugar cuando los fluidos deben
desplazarse en espacios intersticiales pequefios -las
esquinas de los capilares poligonales-, donde se encuentran
superficies capilares activas, simulando lo que ocurre en
un medio poroso, en el cual las superficies solidas de las
particulas que lo constituyen pueden presentar zonas con
esquinas y grietas. Estas superficies s6lidas son las llamadas
superficies capilares, las cuales se consideran activas,
dependiendo de la geometria de la superficie sélida y del
angulo de contacto entre un liquido y esta superficie solida.
El 4ngulo de contacto 0 se define como el angulo que existe
entre la linea tangente a la superficie del liquido (linea de
contacto) y la superficie solida (Figura 2).

Por las grietas formadas por la interseccion de superficies
solidas se puede elevar un menisco, de manera similar a
como sube un filamento o pelicula de liquido (Figura 3)
por la esquina de un capilar poligonal (L6épez de Ramos,
1993; Prat, 2007), si se satisface la condiciéon de Concus
& Finn (1969), mostrada en la ecuacion 1, donde k es
la mitad del angulo de la esquina. Esta accion ocurre
independientemente de la forma y extension del resto de la
superficie liquida.
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Figura 2. Definicion de angulo de contacto (Allen, 2003)
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Figura 3. Formacion de filamentos en capilar rectangular
o cuadrado (k=45°). (Allen, 2003, Su & Lai, 2004)

Es este comportamiento lo que define a una superficie
capilar activa, ya que su geometria particular permite que se
produzcan grandes cambios en la configuracion de fluidos o
promueven patrones convectivos cuando ocurren procesos
de transferencia de calor o de masa (Lopez de Ramos, 1993;
Aguilera et al. 2002).

Por otra parte, en el caso de procesos miscibles, se han
realizado estudios y algunos de ellos han tratado de
modelar matematicamente el proceso de difusion dentro
de un capilar. El proceso de inyeccion de cualquier gas en
un yacimiento de crudo, se considera miscible si la presion
de inyeccion del gas es mayor o igual a la presion minima
de miscibilidad del gas. La presion minima de miscibilidad
para el CO, en un yacimiento depende de la temperatura,
de la composicion del hidrocarburo y de la pureza del gas
inyectado y existen diferentes métodos y correlaciones
para determinarla (Lake, 1989; Yelling & Metcalf, 1979).
Cuando el gas se inyecta en un hidrocarburo puro, la
miscibilidad se determina de acuerdo a los datos de

equilibrio de fases para el sistema gas/hidrocarburo. En
un trabajo realizado sobre las perspectivas de inyeccion
de CO, en Venezuela (Manrique et al. 2003), se establece
que los procesos de inyeccion de CO, a nivel mundial se
desarrollan entre 200 y 6350 psia (1378 y 43769 kPa) y
entre 75y 305 °F (23,9 y 151,6 °C), como rangos de presion
y temperatura, respectivamente. Por ello no es inusual que
se presenten ensayos en laboratorio de inyeccion de CO,
miscible en hidrocarburos puros, temperaturas alrededor de
25 °C y presiones desde 1000 kPa, como en los casos que
se muestran a continuacion.

Grogan et al. (1988) realizaron experimentos de difusion
en capilares de vidrio, inyectando CO, en un hidrocarburo
saturado (n-pentano, n-decano y n-hexano), con la finalidad
de medir el coeficiente de difusion del CO, en la fase
liquida. Midieron la longitud de una burbuja de CO,
que estaba inmersa en la fase liquida del hidrocarburo,
a medida de que transcurria el tiempo. A partir de un
modelo de transferencia de masa, sin efectos convectivos,
determinaban el coeficiente de difusion como la pendiente
de la curva longitud de la burbuja vs (tiempo)1/2. Cuando
esta curva experimental no era una linea recta, concluyeron
que la desviacion se debia al mezclado convectivo cerca de
la interfase liquido-gas, lo cual no estaba contemplado en el
modelo matematico empleado. El mismo comportamiento
fue observado por Lopez de Ramos (1993) y Aguilera et
al. (2002).

Garrido (2005), propuso que el proceso de difusion en la fase
liquida de hidrocarburo confinada en un capilar podia ser
representado con un modelo simplificado de transferencia
de masa unidimensional de densidad constante, con un
coeficiente de difusion efectivo también constante, el cual
representaba los efectos difusivos y convectivos al mismo
tiempo. Obtuvo errores de 20% y 60% para capilares
cilindricos y cuadrados, respectivamente, cuando los
compard contra datos experimentales de concentracion de
CO,. Ademas de no tomar en cuenta los efectos convectivos
en el modelo de transferencia de masa, se considerd que
las desviaciones reportadas, eran producto de los errores
experimentales en la determinacion de la concentracion de
CO,.

De Freitas (2005), propuso que el proceso de difusion
en la fase liquida de hidrocarburo podia ser representado
con un modelo de transferencia de masa unidimensional
de coeficiente de difusion y densidad constantes, con el
flujo total dependiente del tiempo. Al considerar que la
fase es semi-infinita, con el origen de coordenadas en la
interfase, se obtiene una solucion analitica para el perfil de
concentraciones de CO,. Este perfil tedrico fue comparado
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contra los valores experimentales reportados por Garrido
(2005), utilizando el coeficiente de difusion como parametro
de ajuste. Los resultados fueron satisfactorios en el caso
de capilares cilindricos (error 8,75%). En los capilares
cuadrados, el error en el perfil de concentraciones tedrico
disminuye comparado con el modelo propuesto por Garrido
(2005) pero aun es del 33%.

TECNICA EXPERIMENTAL

Los datos de posicion de la interfase liquido-gas se
obtienen de un experimento de piscina de liquido, el cual
consiste en inyectar ¢l CO, en una fase liquida continua de
hidrocarburo que se encuentra en la parte inferior de un tubo
capilar, colocado en posicion vertical. Al diluirse el CO, en
el hidrocarburo, éste se hincha y la interfase comienza a
elevarse (Figura 4). Es el desplazamiento neto de la parte
inferior del menisco, con respecto a su posicion inicial, lo
que se registra en el tiempo.

quuidu

Figura 4. Esquema de inyeccion de CO2 en un capilar
cuadrado (Prat, 2007)

La configuracion de piscina de liquido se selecciona debido
a que fue la utilizada en los trabajos previos de Garrido
(2005) y De Freitas (2005) quienes desarrollaron modelos
de transferencia de masa sin frontera movil utilizando el
coeficiente de difusion como parametro ajustable del
modelo y no pudieron encontrar un ajuste satisfactorio
para el experimento realizado en capilares cuadrados. Se
realizaron experimentos con la misma configuracion que
utilizaron estos autores, a otra temperatura y presion para
ver si se pueden reducir los errores entre el modelo y los
experimentos realizados en el capilar cuadrado, utilizando
ahoralos valores experimentales de la posicion de la interfase
para ajustar el modelo. La celda de visualizacion (Figura 5)
se fabrico basada en el disefio que fue utilizado por Garrido
(2005) y De Freitas (2005), al cual se le hicieron ligeras
modificaciones. Estd construida con dos tapas (inferior y

superior) de plexiglas (1) de 2 cm de espesor y cuatro tapas
laterales de vidrio comtn (2) de 5 mm de espesor, las cuales
encajan en las tapas de plexiglas, sellandose las uniones con
silicon. El capilar (3) se inserta en la parte central de la
celda y se fija a la misma con conexiones de bronce (4).

(3 (4) (N

(10

(2
Figura 5. Celda de visualizacion

Entre el capilar y la pared de vidrio se coloca glicerina (5)
(Didacta, 99,5%), 1a cual tiene el mismo indice de refraccion
del vidrio, para evitar la difraccion de la luz. En el extremo
inferior del capilar, se colocd una membrana entre el tubo y
el conector de bronce para sellar este lado durante la prueba.
La celda se une a una base metalica (6) con, al menos, dos
largos vastagos (7) pasados a través de orificios alineados
en ambas tapas de plexiglas. Los vastagos se sostienen a la
celda mediante arandelas y tuercas (8). La videocamara (9)
se coloca sobre un soporte (10) en frente de la celda.

MODELO MATEMATICO

El proceso de inyeccion de CO, en hidrocarburos liquidos
dentro de tubos capilares, mostrado en la Figura 4, se
puede describir con el sistema de ecuaciones 2 y 3, el cual
representa la ecuacion de continuidad del componente i
(CO,) sin reaccion quimica dentro de las fases liquida y
gaseosa, respectivamente.

. , A,
gtu SE=0 ,0<z<s(t) )
i, M
for00=0 | s(t)<z<L (3)

El flujo total n de una especie “i” puede relacionarse con el
flujo difusivo j, a través de la ecuacion 4, la cual utiliza una
velocidad de referencia para relacionar ambas cantidades.
Si la velocidad de referencia utilizada es la velocidad
promedio masica, Ec.5, la ecuacion 4 se transforma en la
ecuacion 6, donde ademas se expresa el flujo difusivo a
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través de la ley de Fick. La variable p (s6lo con subindices
L o G) representa la densidad total de la mezcla. La variable
pi representa la concentracion masica de la especie “i”, los
subindices L y G corresponden a la fase liquida y gaseosa,
respectivamente.

n=ji+o.U" “)
’VlUﬂ
o 20U it 5)
0 0 0
=D % | p"( +n;) 6
n; = LU; %z 0 niTmn; ( )

Si se define la relacion de flujos masicos de los componentes
(o) en la mezcla binaria CO,(i)-hidrocarburo(j) con la
ecuacion 7, la ecuacion 6 se transforma en la ecuacion 8
(Zabala, 2012).

n;
a:n} (7)
., Oi —D; 0
mEirprem= T e e )

0

La ecuacion 8 se reemplaza en las ecuaciones 2 y 3. Para
la fase liquida, se considera la densidad de la fase variable
con el tiempo, el coeficiente de difusion dependiente de
la concentracion y la presencia de efectos convectivos a
través de la relacion de flujos o y se obtiene la ecuacion
9. En la fase gaseosa, se considera que no hay efectos
convectivos (a= -1) y, ademas, el coeficiente de difusion y
la densidad de la fase son constantes, por lo cual la ecuacion
de continuidad, Ec.10, se expresa en términos de la fraccion
masica de CO, en la fase gaseosa .

9c _ 3 D, 90c <z<
ot az(l_pc(l—i—(y az),Ozs(t) ©)
2
dye 3*ye
5 =Do g L s()<z<L (10)

Si se expresa la concentracion masica de CO, en la fase
liquida en términos de la fraccion masica de CO,, Ec.11,
se define el parametro 3, ec.12, y se agrega el balance de
masa global para la fase liquida, Ec.13, la ecuacion 9 se
transforma en la ecuacion 14. Ademas, el balance de masa
a través de la interfase liquido-gas, se representa a través
de la ecuacion 15. El subindice “c” representa al CO,. El
superindice “sat” significa a condiciones de saturacion.

oc(2,t) = we(z,t)p.(t) (11)
Blwe)=1—we(1+a) (12)
d(i)i;V) =—p.UAr (13)
a(’LUch) — i( D[_ 8’11),)
ol O 2\ 1T —we(1+a) 0z (14)
0=<z<s(t)
% . JWe
PeDs 0z L=y oD 07 lL=sy
ds(t) (15)
(y?fv”tpc—w?ﬁ”tm) di Z:S(t)

Las condiciones de borde para el sistema de ecuaciones 10
y 14 se muestran en la Tabla 1 y en el esquema del proceso
en la Figura 6 se puede observar que la frontera entre las dos
fases se mueve, por lo cual la condicion de borde asociada a
la interfase es movil.

Tabla 1. Condiciones de borde e inicial

Fase gaseosa Fase liquida

t= 07 Ye = y?] t= 07 We = 'Z,UZ”
z=s(t), Yo =y z=s(t), We = w'
z=1L, Yo =y z=0, %ZO

Ilingworth & Golosnoy (2005) presentaron un esquema
de solucion numérica, para un sistema de ecuaciones
con frontera mévil en un proceso de difusion en sélidos,
transformando primero los limites moéviles (z) en fijos
y resolviendo luego el sistema por diferencias finitas.
La transformacion de limites modviles a fijos se realiza
definiendo nuevas variables espaciales u y v, para las fases
liquida y gaseosa, respectivamente. En la ecuacion 16, por
ejemplo, cuando se esta en la parte inferior del menisco
z=s(t) y por lo tanto, sin importar donde esté ese punto en
cualquier tiempo, el valor de la nueva variable espacial (u)
en la fase liquida, siempre sera 1. En la ecuaciéon 16, “L”
representa la longitud del capilar, por lo que L-s(?) seria la
longitud que tendra la fase gaseosa, en cualquier tiempo.
Las concentraciones se definen mediante nuevas variables
dependientes py ¢q, (Ec.17).

oz . z—s(t)
v s(t) v L—s(t) (16)
plut)=we(zt),  qlv,t)=ye(2,) (17)
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Faseliquida Fase gaseosa

—_— s —]

A que se difunde

Concentracion del componente

Interfase ——

Distancia z
Figura 6. llustracion del proceso de transferencia de

masa, con frontera movil (Welty et al. 2002)

De esta forma se obtiene un grupo de ecuaciones
transformadas, Ecs.18, 19, 20 y 21, donde Us es la
velocidad de la interfase, s=s(t) es la posicion de la interfase
y A, es el drea de transferencia de la interfase. Este nuevo
sistema de ecuaciones tiene la ventaja de que la frontera
es fija, aunque las ecuaciones tienen una estructura mas
complicada. Se puede resolver siguiendo la técnica de
integracion desarrollada por Illingworth & Golosnoy
(2005) y realizando su posterior discretizacion, resolviendo
bajo un esquema de diferencias finitas totalmente implicito.
Las condiciones de borde transformadas, se muestran en la
Tabla 2.

a(ppL)_U uwo, p i( D, 8719)
ot s ou Mrou\s'f du (18)
0<u<l1
el o ( Do)
ot SL—sdv  ov\(L—s) ov (19)
0<v<1
D¢ 9| _ D,
¢ L—s 00 l=o Or s O l=1 (20)
» w - ds(t
(¢ pc—p™pL) cht )’ v=1 v=0
461(0&;”8) ——p,UAs @1)

Las propiedades que se necesitan para la fase gaseosa en
el modelo son la densidad (pG) y el coeficiente de difusion
(DG). El coeficiente de difusion DG se calculdé mediante
la correlacion de Wilke & Lee (1955), ya que con ella
se pueden obtener buenos estimados del coeficiente de
difusion binario en gases poliatdmicos y mezclas de gases,
hasta 1000K y 70 atm (Perry & Green, 2008). La densidad

de la fase gaseosa se considero igual a la densidad del CO,
puro, a las condiciones de temperatura y presion de la
prueba y se calcul6 con la ecuacion de estado de Pitzer &
Sterner (1994).

Tabla 2. Condiciones de borde ¢ inicial, transformadas

Fase gaseosa Fase liquida

t=0, q=y t=0, p=wd
v=0, q=y u=1, p=we
i ap
= 1 = g = [t slp—
v , q=y u =0, 30 0

Las propiedades que se necesitan para la fase liquida en el
modelo son la densidad (pL) y el coeficiente de difusion
(DL). La densidad del hidrocarburo puro se calcula con la
ecuacion de estado de Polishuk et al. (2003), como valor
inicial de la densidad en la ecuacion diferencial. Para el
coeficiente de difusion en la fase liquida variable con la
composicion del soluto, existen dos alternativas:

1. Utilizar los resultados de la simulaciéon molecular,
obtenida con la metodologia desarrollada por Zabala
et al. (2008). Esto se hizo para el sistema CO,/nC10 a
23,5°C y 1480 kPa.

2. Utilizar la correlacion de Caldwell & Babb (1956)
modificada para usar solo el coeficiente de solucion
diluida del CO, en el hidrocarburo, Df, ec.22.
El factor termodindmico Q, se determina con el
coeficiente de fugacidad @4. El coeficiente D se

calcula con la correlacion de Kowert et al. (2003), si
no se dispone del valor experimental.

D =[(1=zc)D&1Q =

. 9ln -
[(1— 20D ] .

(22)

1+zc

RESULTADOS
Sistema CO,/nC10 a 1480 kPa y 23,5 °C

Para el coeficiente de difusion en fase liquida, se utilizé la
correlacion determinada por simulacion molecular. En la
ecuacion 23, DL se obtiene en m2/s, a partir de la fraccion
mésica de CO, en la mezcla. Los datos de entrada para el
modelo se muestran en la Tabla 3.

D, = (~234,25u? +1,038w, +4,8667)- 10" (23)

Los resultados se muestran en las Figuras 7 a 9. En la
Figura 7 se muestran los valores experimentales del
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ascenso de la interfase, para ambos capilares, siendo mayor
el desplazamiento en el capilar cuadrado. En este capilar
el modelo tiene una desviacion de 5,1% respecto a los
datos experimentales. En el capilar cilindrico (Figura 7)
se encontré una desviacion de 4,5% respecto a los datos
experimentales.

Tabla 3. Datos CO,/nC10, P=1480 kPa, T=23,5 °C

‘ | o (10 puro)
sat sat D; 2 k 3
Y we c[m*/sl|oclkg/m*] kg /]
0,998 | 0,067 | 5,9.10-7 28,7 702,864
a) a) b) C) d)

a) Experimental (Reamer & Sage, 1963). b) Calculado (Wilke & Lee,
1955). ¢) Calculado (Pitzer & Sterner, 1994). d) Calculado (Polishuk et
al. 2003).

CO,/nC40, 296,54, 1480 kPa

351 modelo {cilindrica)
- = Exp{dlindrice)
] Exp {cuadradao) a"
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Figura 7. Ascenso de la interfase vs tiempo, CO2/nC10,
T= 23,5 °C, P=1480 kPa

Las desviaciones en la posicion de la interfase son producto
del ajuste del parametro o, el cual cambia con el tiempo como
se muestra en la Figura 8, para ambas geometrias. También
en la Figura 8, se observa que para el capilar cuadrado, este
parametro siempre es menor o igual al del caso de capilar
cilindrico, aunque en ambos casos los valores de o son
positivos, lo que significa que el hidrocarburo dentro de la
fase liquida, se desplaza en el mismo sentido que el CO,,
siendo el flujo neto de este ultimo descendente. La esquina
puede representarse como una parte de este desplazamiento
convectivo, definiendo su contribucién a través de un
parametro o, segin se muestra en la ecuacion 24.

Qovas = Ui T Uy (24)

CO/nC10, 296,5 K, 1480 kPa
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g
- 12
L <
8 &
: ~
g ._._.-.__.-I-I——I-—I—--l'.'.
E 8
[=]
x — B — cuEdado
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a 2000 4000 2000
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Figura 8. Relacion de flujos (a) vs tiempo, CO2/nC10),
7=23,5°C, P=1480 kPa

Para los capilares cuadrados, el parametro Oy siempre sera
negativo o cero en el peor de los casos. Al hacer la analogia
del capilar con un poro donde hay crudo atrapado, seria
deseable llegar a obtener un desplazamiento ascendente
del seno de la fase de hidrocarburo, lo que significaria
que el CO,, no solo se diluye e hincha el hidrocarburo,
sino que puede desplazarlo fuera del poro. Si bien no se
logré tal desplazamiento en esta mezcla, en las condiciones
estudiadas, se probara el modelo con otros hidrocarburos en
otras condiciones.

Adicionalmente, en la Figura 9 se muestra la variacion de
la densidad de la fase liquida obtenida con el modelo. Asi
como el ascenso de la interfase es mas rapido en el capilar
cuadrado también es mas fuerte el cambio en la densidad,
sin embargo, la variacion no excede el 5% del valor inicial,
por lo que se podria trabajar el modelo con densidad
constante. Esto se hizo, y las desviaciones encontradas para
la posicion de la interfase no se modifican en mas de un 2%.

CO4nC10, 296,5K, 1480kPa
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Figura 9. Densidad fase liquida vs tiempo, CO2/nC10),
7=23,5°C, P=1480 kPa
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Sistema CO,/nC7 a 1000 kPa y 25 °C
C0.mC7, 298K, 10001Pa

Los valores experimentales de desplazamiento de la %
interfase se tomaron de los ensayos realizados por De 3
Freitas (2005). El coeficiente de difusion se determina con
la ecuacion 25. Los datos de entrada para el modelo se 'E' o ,/‘/-/4:7
muestran en la Tabla 4. = - T
Dy =[(1— )D& N1 +20(—2(0,3682¢) — 0,0642)]  (25) = 1 '
u Ecp.{cuadrado)
0.5 1 modelo g
Tabla 4. Datos CO,/nC7, P=1000 kPa, T=25 °C I
dil 1 (nCT puro L2 : ; ; y
T [DWZ 2//13]0" palkg/m’] [F;:gfmg]p ) Ba A ou =
7,009.107 sk 2
0,992 | 0,079 b) 18,717 687,877 Figura 10. Ascenso interfase vs tiempo, CO2/nC7,
a) a) /6,03.10” c) a) T=25°C, =1000kPa.
d) (Datos experimentales de De Freitas, 2005)
a) Calculado (Polishuk et al. 2003). b) Calculado (Wilke & Lee, 1955). c)
Calculado ( Pitzer & Sterner, 1994). d) Hines & Maddox, 1987.
COy/nCT, 298K, 1000 kPa
Los resultados se muestran en las Figuras 10 y 11. En "
la Figura 10 se muestran los valores experimentales del 1=
ascenso de la interfase, para ambos capilares, y se mantiene e 10
el comportamiento observado anteriormente de que el E 8 EZ:_:::—
mayor desplazamiento ocurre en el capilar cuadrado. E & - 4 . T ~
Para este capilar el modelo tiene una desviacion de 8,3% = 4
respecto a los datos experimentales. :E 3 - cu:adrm ‘
5 . —&— cilndrico
En la prediccion del ascenso de la interfase en el capilar & .0 =.z:.:. 12::.:. 1_5:(;.-:. 24::.:. 2000
cilindrico (FiguralO) se encontr6 una desviacion de 6,9% _: ::1
respecto a los datos experimentales. En la Figura 11, » 5

se observa que para el capilar cuadrado se mantiene la
tendencia de que el parametro o siempre es menor o igual al tiempo [s]

del caso del capilar cilindrico, aunque ahora si se obtienen Figura 11. o vs tiempo, CO2/nC7, T=25°C, P=1000 kPa
valores de o negativos en ambos ensayos, lo que significa
que el seno de la fase liquida de hidrocarburo en alglin
momento se desplaza en el sentido opuesto al CO,, el cual
tiene un flujo neto descendente. Para el caso del capilar
cilindrico esto ocurre con menor intensidad (o = -3) que en
el caso de capilar cuadrado (o = -4,3).

Este comportamiento en el n-heptano puede explicarse
con lo reportado por Garrido (2005) en un experimento de
visualizacion, donde observo que los patrones de mezclado
para n-heptano son similares tanto para el capilar cilindrico
como para el cuadrado (Figural2), con la diferencia de que
en el capilar cuadrado, las particulas se mueven mucho
mas rapido. Esta autora ademas observd que lejos de la
interfase, en el capilar cilindrico existian espacios con
fluido estancado y que cerca de la interfase las particulas se ~ Figura 12. Patrones de flujo visualizados en difusion de
movian con un impulso repentino. CO2/nC7, capilar cuadrado y cilindrico, (Garrido, 2005)
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Este resultado contrasta con el caso del n-decano a 1480
kPa, ya que los patrones de flujo para este hidrocarburo
difieren segtn el capilar donde se encuentre, segiin Lopez
de Ramos (1993) y Aguilera (1999) (Figural3).

A c
| K\ l>‘ ‘ O
1!{ \\ \
G A
_”. !
_L \_/
A . 1 b — A‘ \)

Figura 13. Lineas de corriente propuestas para capilar
cuadrado (Lopez de Ramos, 1993) y para capilar
cilindrico (Aguilera, 1999)

Si bien la geometria del capilar cuadrado favorece el
mezclado por la presencia de los filamentos en las esquinas,
bajo las mismas condiciones de prueba, ¢l tamafo de la
molécula también debe tener influencia en la magnitud del
desplazamiento obtenido. Por ello se evaluan los sistemas
de CO, con n-octano y n-decano, a las mismas condiciones
que con n-heptano para comparar los desplazamientos de
la interfase y las relaciones de flujo que se obtienen del
modelo.

Sistema CO,/nC8 a 1000 kPa y 25 °C

Los valores experimentales de desplazamiento de la
interfase se tomaron de los ensayos realizados por De
Freitas (2005). El coeficiente de difusion en la fase liquida
se determina con la ecuacion 26. Los datos de entrada para
el modelo se muestran en la Tabla 5.

D, =[(1—zc)D&1 +z0(—2(0,3527zc) +0,0066)]  (26)

Tabla 5. Datos CO,/nC8, P=1000 kPa, T=25 °C
D/ D

pi"’ (nC7 puro)

sal sat

we alk ’ ‘
Yc c [mQ/S] © [ g/m ] [kg/m“]
6,024.107
0,977 1 0,047 b) 18,717 684,47
a) a) /5,36.10° c) d)
e)

a) Experimental (Yun et al. 1995). b) Calculado (Wilke & Lee, 1955). c)
Calculado (Pitzer & Sterner, 1994). d) Calculado (Polishuk et al. 2003). e)
Calculado (Kowert et al. 2003)

Los resultados se muestran en las Figuras 14 y 15. En la
Figura 14 se muestran los valores experimentales del
ascenso de la interfase, para ambos capilares, y se observa
de nuevo que el mayor desplazamiento ocurre en el capilar
cuadrado. Para este capilar, el modelo tiene una desviacion
de 10,8% respecto a los datos experimentales. En la
prediccion del ascenso de la interfase en el capilar cilindrico
(Figural4) se encontr6 una desviacion de 3% respecto a los
datos experimentales.

COx/nC8, 298K, 1000kPa
1.4

5 /.,_,./—F—'_
1

E !/-/
E s R— L
=) /‘ gt
¥ o0s =
¥ il
0.4 4 u Exp. | cuadrado)
maodels
0.2 1= o Exp. {cilindricc)
‘; ------- modelo
a T T T T
a 10 20 30 40 5
tiempo [min]

Figura 14. Ascenso interfase vs tiempo, CO2/nC8,
T=25°C, =1000kPa.
(Datos experimentales de De Freitas, 2005)

COe/nCE, 298K, 1000Pa

= 20
E o
; 15 m . - =
E monn B -]
E
= 1 T I
i B cuadrado
o cilindrico
5 T T T T
0 600 1200 1800 2400 3000
tiempo [s]

Figura 15. o vs tiempo, CO2/nC8, T=25°C, P=1000 kPa
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En la Figura 15, se observa que para el capilar cuadrado
se mantiene la tendencia de que el parametro o siempre
es menor o igual al del caso del capilar cilindrico, aunque
ahora no se obtienen valores de o negativos.

Sistema CO,/nC10 a 1000 kPa y 25 °C

Los valores experimentales de desplazamiento de la
interfase se tomaron de los ensayos realizados por De
Freitas (2005). El coeficiente de difusion en la fase liquida
se determina con la ecuacion 27. Los datos de entrada para
el modelo se muestran en la tabla 6.

D, =[(1 =)D 1 +z0(—2(0,39882z.)+0,1518)]  (27)

Tabla 6. Datos CO,/nC10, P=1000 kPa, T=25 °C

sat sat D(/D?LIZ{ 3 p}“m (nC7 pm‘o)
R N e 1T
8,82.107
0,997 1 0,042 b) 18,717 701,726
a) a) | /4,13.10° c) d)
)

a) Experimental (Reamer & Sage, 1963). b) Calculado (Wilke & Lee,
1955). ¢) Calculado (Pitzer & Sterner, 1994). d) Calculado (Polishuk ef al.

2003). e) Calculado (Kowert et al. 2003).

Los resultados se muestran en las Figuras 16 y 17. En
la Figura 16 se muestran los valores experimentales del
ascenso de la interfase, para ambos capilares, y se sigue
observando que el mayor desplazamiento ocurre en el
capilar cuadrado, para el cual, el modelo presenta una
desviacion de 3,6% respecto a los datos experimentales.
En la prediccion del ascenso de la interfase en el capilar
cilindrico (Figural6) se encontr6 una desviacion de 4,9%
respecto a los datos experimentales.

CO,mnC10, 298K, 1000kPa
u Exp. ﬁcuad‘adu}

modeln
0,5 e E:-c%(ulzilind'icn} L]

——————— modelo /
0,4
0,3 / -
,’/ -__.‘31'_
0,2 ’/./ - —
e
0,1 /.sx 2

0 T T T T
0 10 20 30 40 30
tiempo [min]

0.6

s{t)-s(0) [mm]

Figura 16. Ascenso interfase vs tiempo, CO2/nC10,
T=25°C, P=1000kPa. (Datos experimentales de De
Freitas, 2005).

En la Figura 17, se observa que para el capilar cuadrado
se mantiene la tendencia de que el pardmetro o siempre es
menor o igual al del caso del capilar cilindrico, aunque ahora
no se obtienen valores de o negativos y las variaciones son
considerablemente menores que para las otras mezclas a la
misma presion y temperatura.

CO=nC10,258K,1000kPa

T - wnw--n-m

Relacion deflujos []
Fua
51

- - & - - cusdrado

—=—cilindrico

0 800 1200 1200 24040 300D

tiempo [s]

Figura 17. o vs tiempo, CO2/nC10, T=25°C, P=1000 kPa

Se comparan los valores de a para los tres sistemas a 25°C'y
1000kPa, en el capilar cuadrado (Figura 18). Para la mezcla
CO,/nC7, donde se observa mas la presencia de efectos
convectivos (oo menores), el valor inicial de o también es
menor. Esto ocurre porque lo que restringe este valor inicial
de a es la concentracion de saturacion en la interfase, para
evitar que se anule B en el denominador de la ecuacion
de continuidad en la fase liquida (Ec.18).En la Tabla 7 se
muestra que para las mezclas a 1000 kPa, el aumento en la
concentracion de saturacion produce valores iniciales de o
menores.

25
—--—-nC7
- nCa
o0 +* nC10 1480 kPa
e ¥ o ®__ nCi0 1000 kPs
g 15 MYl
: ;
= -
E i T L. [ IR N ] * * L BE ]
In T‘ ......
g | hui
= .
® 1
a - T T T T
Ll I 1200 2400 3800 4300 5000
-5 =
tiempo [s]

Figura 18. o vs tiempo para capilar cuadrado
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Tabla 7. Limite inicial del pardmetro o

Mezcla T P .
co/ | [Cl | [kPa] we' | @ = %,,C -1
nC7 25 1000 0,079 11,66
nC8 25 1000 0,047 20,28
nC10 25 1000 0,042 22,81
nC10 23,5 1480 0,067 13,93

En la Tabla 7 ademas, se tiene la concentracion de
saturacion para el sistema a CO,/nC10 a 1480 kPa. Como
este valor es intermedio entre los de las mezclas CO,/nC7
y CO,/nC8, al igual que el valor limite de a, se podria
pensar que el comportamiento en el tiempo de la curva de
a en el sistema a 1480 kPa debe ser intermedio también.
En la Figura 18 se muestra esta comparacion. Si bien las
curvas tienen puntos de partida intermedios, es notorio que
inicialmente el proceso es mas rapido en los hidrocarburos
mas livianos. En el sistema CO,/nC10 (a mayor presion)
eventualmente las relaciones de flujo son menores que para
el CO,/nC8, pero se requiere mayor tiempo para que esto
pase y con una mayor cantidad de CO, inyectado. Este
comportamiento sugiere que tanto el tamafio de la molécula
como la concentracion de saturacion son importantes en el
proceso de difusion, por lo cual se requiere una adecuada
representacion de las propiedades termodinamicas y del
equilibrio de fases de la mezcla estudiada.

Ademas, se evalta el comportamiento del parametro Oy
para cada sistema y se define la contribucion de la esquina
al movimiento global del hidrocarburo, a través de la
relacion | @,/ @
Puede observarse que en el sistema CO,/nC7 el transporte
del hidrocarburo debido a la esquina puede llegar a ser casi
la mitad del hidrocarburo total desplazado, contribucién
que es menor en la mezcla nC8 (| @,/ @ewea |= 0,35) y luego
en el nC10 a 1000 kPa (| Ay/ Aovad |= 0,08). Esto ratifica
que el tamaiio de la molécula de hidrocarburo influye en la
difusion del dioxido de carbono.

, la cual se muestra en la figura 19.

0,45 =

: i b — 44— nCO(H80 kPa}
04 r— — - — T

0,35 ?OI—Q— | nCE

03 _qi,_ - I ------ nCD (D00kpa)

| otesq foteuad |

0 2000
tiempo [s]

4000 6000

Figura 19. Figura 19. | 0.,/ @....| vs tiempo

Ademas, en la Figura 19 se puede observar que en la
mezcla CO,/nC10 a mayor presion (1480 kPa), el valor
de |@.,/ @..s| aumenta, siendo casi el triple de lo que es
para el mismo sistema a 1000 kPa, con lo que se evidencia
el efecto de la composicion del soluto en la mezcla (y por
ende de la presion) sobre el proceso de difusion.

CONCLUSIONES

El efecto convectivo inducido por la esquina se incrementa
para las cadenas de hidrocarburo mas pequenas y para las
condiciones de presién y temperatura que aumenten la
concentracion de saturacion del soluto, lo cual reduce el
angulo de contacto e incrementa la mojabilidad en el sélido.
Las maximas desviaciones encontradas en la posicion de la
interfase en capilar cuadrado fue 10,8%, para CO, /n-octano
y de 8,3% para CO,/n-heptano, ambas a 25°C y 1000 kPa;
esta Ultima contrasta con la desviacion (33%) reportada
por De Freitas (2005) para el mismo experimento, con un
modelo so6lo para la fase liquida, con solucién analitica y
sin frontera moévil.

En sistemas binarios CO,/n-alcano con similares
concentraciones de equilibrio, la mezcla con el alcano de
cadena mas larga tendréd relaciones de flujo (o) mayores
durante el proceso de difusion y con menor variacion entre
el inicio y el final del proceso. Para la cadena mas corta, las
variaciones en la relacion de flujo seran mas pronunciadas
y alcanzaran valores menores a los de cadena mas larga.
La presencia de la esquina, y su comportamiento como
superficie capilar activa, se puede representar con una
relacion de flujos negativa (am< 0), lo cual significa que por
la esquina se desplaza el hidrocarburo liquido en sentido
opuesto al del CO, inyectado. Debido a esto, la relacion de
flujo a para el proceso de difusion en los capilares cuadrados
son siempre menores que en los capilares cilindricos.

La relacion de flujos limite (o, ) se determina a partir de la
concentracion de equilibrio de CO, a las condiciones de la
prueba. Ademas, las condiciones de borde en la interfase
son las concentraciones de equilibrio de CO,. Esto hace
extremadamente importante tener ecuaciones de estado
apropiadas para la representacion del equilibrio de fases de
la mezcla.
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