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INTRODUCCION 

Son muchos los procesos industriales en los cuales se 

presenta la coexistencia de varias fases en equilibrio de -

sistemas multicomponentes. Ejemplos de estos procesos son 

la destilación, los procesos de separaci6n, absorci6n, etc. 

En la industria petrolera, en la explotación de los yacimie~ 

tos de petróleo, se presenta la coexistencia de fases liqui­

das y gaseosas en equilibrio. Para explotar adecuadamente a 

los yacimientos interesa saber el comportamJ°ento de esas fa­

ses en equilibrio. 

Dentro da las t6cnicas más promisorias de recuperación 

mejorada del petróleo estfi J.a inyección de co 2 (Bi6xido de -­

Carbono} a los yacimientos. Estos métodos se están aplican­

do con mucho éxito en varios paises. En M6xico todavia no -

se aplican, pero se espera que en un futuro cercano esto ten 

drá que hacerse, pues se cuenta con el co2 suficiente para -

llevar a cabo este tipo de proyectos. Al contacto del co2 -

con el aceite del yacimiento, extrae los componentes más vo-

látiles del crudo, formando una fase gaseosa. La otra parte 

del co2 se disuelve en el crudo, aumentando el volumen de la 

masa de hidrocarburos, facilitando la extracción de los mis­

mos. 

El equilibrio fisico del co2 con los hidrocarburos es 

complejo, debido a que puede haber la formación de varias fa 

ses líquidas, además de la fase vapor. Las propiedades ter-
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modin§micas de laa mezclas de co2-Hidrocarburos quedan deter 

minadas por el carácter cuadrupolar del co2 . 

El objetivo de esta tesis es el da aplicar ecuaciones 

de estado cGbicas tipo Van der Waals (~W) , para describir el 

equilibrio e11tre fases de mezclas de co2 -Hidrocarburos a al­

tas presion0s. Las dcuacionc~ de estado usQdas son modifica 

ciones de la ec. de Redlich Kwong, probadas a altas presio-­

nes para manejar sistc~ns de hidrocarburos. Las ecuaciones 

usadas son la de Soavc·, Peng-n.obinson y la de Sánclv~z-·Lc iva 

desarrolladas para sustancias no-polares. 

La tesis está dividida en cinco capítulos en los cua-­

les se descrj_bc:m las considor<1ciones teóricas y los métodos 

de c§lculo usados para resolver el problema de equilibrio e~ 

tre fases us,~ndo una. S'.)la ccuu.ción de estado. Los métodos -

de c§lculo van enfocados principalmente para equilibrio li-­

quido-vapor, aunque su extensión al cálculo de s6lidos pare­

ce ser directa (cuando hay precipitaci6n de asfaltcnosl. 

En el capitulo I se trata de la esencia del problema -

de equilibrio entre fases y de la manera en que la termodiná 

mica ayuda en la solución de dicho problema. Se introduce -

el concepto de fugacidad. 

Para tener una expresión explícita de la fugacidad en 

términos de variables medibles, se hace uso de una ecuación 

de estado. En este trabajo se propone el uso de ecuaciones 

de estado tipo VW, pues aunque son sencillas y tienen funda­

mentos semicmpiricos, con ellas se han obtenido resultados 

aceptables en las predicciones del equilibrio. En el capi­

tulo II se describen las ecuaciones cúbicas más usadas actual 
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mente. 

En el capítulo III se da una descripción cualitativa -

del fenómeno de equilibrio entre fases, para sustancias puras 

y mezclas. Se presentan los diagramas de fases m§s usuales. 

En el capítulo IV se me11cionan los m6todos cuantitati­

vos que se han usado en el pasado para describir equilibrio 

entre fases. 

En el capítulo V se revisan los m~todos para calcular 

la envolv(mte de fases: puntos de rocío, -de burbuja, cálculos 

flash y c51culo de las constantes de equilibrio, entre otros. 

Para ello se ha hecho uso de los programas desarrollados en -

la División de Termodinámica (IBP) del Instituto Mexicano del 

Petróleo. 

Al final se presenta el análisis de las predicciones de 

equilibrio líquido-vapor, realizadas con las ecuaciones de 

Peng-Robinson y de Soave, para mezclas de co2-11idrocarburos. 

Se hacen alaunas consideraciones para el caso en que se pre-­

sente equilibrio líquido-liquido y liquido-liquido-vapor. 

Las conclusiones se presentan al final precediendo la -

biblioqrafía. 
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TERMODINAMICA CLASICA DEL EQUILIBRIO 

ENTRE FASES 1 

1) .- ESENCIA DEL PROBLEMA. 

2 

La termodin§mica del equilibrio entre fases es de gran 

importancia en muchas cienci~s, tanto físicas, químicas, como 

biológicas. Tambi§11, son numerosos los procesos industriales 

en los que se presentan varias fases, coexistiendo en equili­

brio. En particular, dentro de la industria petrolera, en -­

los yacimientos de petróleo, se tienen rnezclas dG hidrocarbu­

ros (petróleo) en las que se presenta este fenómeno de equili 

brío entre fases. 

La termodinámica del equilibrio entre fases, establece 

las relaciones entre las varias propiedades (en particular, -

temperatura, presión y composición) que prevalecen cuando dos 

o m&s fases alcanzan un estado de eguilibrio. 1 

Las características generales de un estado de equili--

b 
. 2 

rio son: 

a} No varía con el tiempo. 

b) El sistema es uniforme, o compuesto de varios sub­

sistemas, cada uno de los cuales es uniforme. 

el Todos los flujos (de masa, calor o trabajo) dentro 

del sistema y entre el sistema y sus alrededores -

son cero, y el valor neto de las reacciones quimi 

cas es cero. 
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Se define a una fase como una región homogénea dentro 

del sistema~ Una fase homog6nea en equilibrio, es una regi6n 

en el espacio en donde las propiedades intensivas son las mis 

mas en todas partes (en ese espacio) . 

La,s condiciones necesarias y suficientes para el equili 

brio entre fases son: 

a). 

bl 

el 

La temperatura deberá ser la misma en todas las fa­

ses. 

Las presiones de las fases deberá ser la misma. 

El potencial químico 1 1 de un componente cualquie­,. i 

ra i, deberá ser el mismo en todas las fases en --
,,. 3 

que ese componente este presente. 

En esencia, el problema del equilibrio entre fases con 

siste en establecer algunas propiedades de equilibrio de las 

fases presentes y es necesario predecir las restantes. Por 

ejemplo, supongamos que tenemos dos fases multicomponentes -

(mezcla de m componentes) a y S que han alcanzado un estado 

de equilibrio, conocemos la temperatura T de ambas fases y -

1 f . 1 XG xª XCi E 1 b 1 Í conocemos as .racc1.ones mo • i,. 2 , ... , ~ m. , pro ema aqu 

es encontrar la presión P del sistema y las composiciones 

restantes x18 ,x~, ... ,xB en la fase B. o alternativamente, si 
... m . . .B B B 

conocemos P y las compos1c1ones x1 ,x2 , ... ,Xrn' tenemos que en 

centrar la T y las x~,X~, ... ,x~. Ver fig. l. 

Nuestro problema puede involucrar adem~s otras varia-­

bles conocidas. El nGmero de propiedades intensivas que de­

ben es~ecificarse, para fijar el estado de equilibrio (y así 

evitar ambigüedades), está dado por la Regla de Fase de Gibbs 
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-J· ~ m 

Fig. 1.~ Ilustración del problema del equilibrio 

entre las fases et y S 

para sistemas no-reactantes: 

4 

El nGmero de propiedades intensivas independientes o -

grados de libertad (F)= NGmero de componentes(m) 

- N6mero de fases (nl - 2, 

o sea que 

F = m - TI - 2 (11 

Si tenemos un sistema de dos componentes, en dos fases, 

entonces de acuerdo a la ec. (1) el nGmero de propiedades i~ 

tensivas es dos. Las propiedades intensivas de inter6s po--
a B 

drían ser x1 ,x1 ,T y/o P (puesto que x 1+~ = 1 para cada fase; 

x; y x: no son variables adicionales en cada caso, esto se -

verá con más detalle en el capítulo V) . Se tienen que espe­

cificar cualesquiera dos de ellas para que puedan determinnr 

se las dos restantes. 
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2. - APLICACION DE LA TERMODINAi"HCZ\ A PROBLEMAS DE EQUILI-
\ 

BRIO ENTRE PASES. 

La termodinámica nos proporciona la herramienta, con -

la cual podemos obtener soluciones a los problemas de equil~ 

brio entre fases, utilizando el concepto de potencial quími­

co. Este concepto fue desarrollado por J.W. Gibbs. Con la 

formulación sólo se resuelve el problema teóricamente. Esp::_ 

cíficamcnte nos interesa saber, de qu6 manera se relaciona -

el potencial químico i1., con variables conocidas como T,P y 
l 

X (composición). Esto último es con el fin de obtener resul 

tados numéricos útiles y obtener una mejor visión del µroble 

rna. 

El potencial químico tiene la siguiente propiedad: el 

potencial químico de cada componente, debe ser igual para to 

d 1 f ·1·b . . ª B íl d d n as as ases en egn1. 1 r10, i.e. µ .=µ. = •.• =p., on e a., ••• ,¡& 
l l. l 

son fases, i se refiere al i-ésimo componente. Para estable 

cer las relaciones: 

. . . .. . . . . . . . . ........ . 
íl íl n µ. = µ(T,P,X 1 , ... ,X) 
i m (.2) 

necesitamos funciones auxiliares que se relacionen con el p~ 

tencial químico y con las variables T,P y X; además de que -

nos ayuden a visualizar y resolver el problema, esas funcio­

nes estarían en términos de cantidades medibles. Como vere-

mos más adelante, 

entonces 

si tenemos dos fases 1 y v en equilibrio, 

(3) 
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6 

esta relación la podemos escribir en la siguiente forma 3 

o :::: y. X. f. 
1. l l 

( 4) 

donde y. es la fracción mol de la fase vapor del componente 
l 

i, x. es la fracción mol de liquido del componente i, ~ es 
J. 

el coeficiente de fugacidad, f~ es la fugacidad del componen 
l -

te i referida a un estado est5ndar y y. es el coeficiente de 
l 

actividad para las fases líquida (1) y vapor (v). Las defi-

niciones de coeficiente de fugacidad y de actividad se verán 

más adelarte en el capitulo IV. Como se ve, la ec. 4 no es 

más fundaIC'.cntal que la ec. 3; sin embarcJO, la ec. 4 tiene va 

riables cc1rio P, x., y y., las cuales :-.;on de int~r6s en la so 
J. ]_ 

lución de nuestros problemas de equiliLrio entre fases. Los 

coeficientes de fugacidad y de activ.idc:1d descrnx~n la desvia 

ci6n de la idealidad de las mezclas: para una ~ezcla ideal 

de gases 

f ~ es la 
J. 

pera tura 

~-= 1, para una mezcla líquida ideal~-= 1 cuando -
l l 

presión de saturació~ de un liquido puro i a la tem 

de interés. 

A continuación se revisan los conceptos esenciales de 

la descripción termodinámica del equilibrio entre fases. Ero 

pezaremos con la declaraci6n de la primera y segunda ley de 

la termodinámica, aplicadas a un sistema homogéneo cerrado, 

a un sistema homogéneo abierto y a un sistema heterogéneo -

cerrado. 

i) Sistema homogéneo cerrado. 

Un sistema homogéneo es aqu~l que tiene sus propieda­

des uniformes en todas partes; por ejemplo, una propiedad -

como la densidad tiene en este sistema el mismo valor de -­

punto a punto, en un sentido macroscópico. Una fase es un 
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7 

sistema hornog6neo. Un sistema cerrado es aqu61 en el que -

no existe intercambio de materia con los alrededores., aun-­

que puede haber intercambio de energía. Callen4 , define un 

sistema cerrado como aquél que tiene sus paredes restricti­

vas con respecto a la transferencia de rn3sa y no restricti­

vas con respecto al intercambio de energía, En un sistema 

cerrado donde no hay reacciones químicas, el nGmero de moles 

de cada componente i es constante: 

dn. = O , i. =1, ••• , m 
l 

donde n. es el número de moles del i-ésimo componente y m es 
l 

el número de especies presentes. Aqui us3remos especies y 

componentes como sinónimos. 

Para un sistema cerrado homog6neo el cual interactüa -

con sus alrectedores en la forma de despl~zamicnto volumétri­

co y con transferencia de calor, se obtic::1cn al combj_nar la 

primera y segunda leyes de la termodin§rni~a, las siguientes 

ecuaciones: 

dS~dQ/T y dQ = dU - dW 

dU TdS + PdV~O 

au ~ TdS -- PdV (Sl 

donde U es la energía interna, Q calor y dW=-PdV es el trab~ 

jo volumétrico. De la ec. (5} se obtiene que para procesos 

irreversibles 

y para reversibles 

dU < TdS -- PdV 

dU = TdS - PdV 

(6) 

(7) 
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La ec. (} L es una. ecuación fundamental en la termodinámica, 

puesto que si U=U(S,Vl conocida, las otras propiedades ter~ 

modin&micas se pueden obtener operando sobre esta función, 

por ejemplo~ T:.:: (_8U/as)v y P = -·Cau/avt8 . 

8 

En la ec. (5) U se presenta como una función potencial. 

Si dU ocurre a S y V constantes, se tiene que 

dU ~O ) S, V (81 

En la ec. ( 8) la notación ) S, V indica que se han mante 

nido constantes las variables S y V. Esta ecuación i1nplica 

que, a S y V constantes, U tiende hac j_a un mínj_mo en un pro­

ceso real o irreversible en un sistema cerrado, y es constan 

te en un proceso reversible. Un proceso real tiende hacia -

un estado de equiJ.ibrio, es por esto que la ecuaci6n (8) pr~ 

porciona un criterio para el equilibrio en un sistema cerra­

do. 

Usando la ec. (71 podemos obtener otras relaciones con 

P,V,T,S como variables independientes usando las definicio­

nes de entalpía H, energía de Helmholtz A y energía de Gibbs 

G: 

H.= U + PV 

A = U - TS 

G = U - rrs + PV 

de donde se obtiene: 

dH = dU+PdV+VdP 

dl\ = dU-TdS--SdT 

dG = dU-TdS-SdT+PdV+VdP 

(9} 

(10) 

(lll 

(12) 

( 13} 

(14) 
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Sustituyendo la ec. l12L en t€rmino& de <lU en la ec~ (71,se 

obtiene 

9 

dH -- TdS + VdP (151 

El papel de H como potencial para un sistema cerrado a S y P 

constantes implica que 

dH ~ O iS,P (161 

De la ec. (16). se ve que a.S y P constantes ll tiende -

hacia un minimo para un proceso natural o irreversible y ad­

quiere un valor constu.nte para un proceso reversible. 

Sustituyendo la ec. (13} en la ec. (71, se obtiene: 

dA -- -Sd'I'-· PdV 

dA ~ O ) T 
/ 
\/ 

(17 J_ 

(18 )_ 

Análogamente, sustituyendo la ec~ l14l en la ec. (71, 

se obtiene que: 

dG = -SdT+VdP 

dG ~ O ) T 
1 

p 

(191 

(20). 

Los sistemas de interés prfictico son aquéllos a T y P 

constantes o a T y V constantes, normalmente. Por esa ra-­

z6n las ecuaciones (18} y (20) son las más 6tiles en .los pr~ 

blemas de equilibrio entre fases. 
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iil_ Sistema homogéneo abierto .. 

Un sistema abierto puede intercambiar materia y energía 

con sus alrededores. Veremos a continuación como se caniliian 

las leyes de la tc:!rmodinárnica del caso anterior, para aplicar_ 

las a un sistema abierto. 

Consideremos la ec. l7), hemos visto que para un sist~ 

ma cerrado dn. =O, para i=l, ... ,m. En un sistema abierto -
l 

hay variables independientes adicionales, podemos usar el na 

mero de moles de las varias especies i presentes. Entonces 

U serfi una función de la forma: 

donde rn es el nGmero de componentes o especies químicas. 

La diferencialtotal de la ec. (21) es: 

(_221 

donde n. se refiere a todos los nfimeros de moles y n. a to-
1 J 

dos los nfimero de moles distintos del i-és~mo. Las dos pr! 

meras derivadas de la ec. (22) se refieren a un sistema ce­

rrado. Se define la función µi como 

J.J. = (au/an.}s v 
J. J. I f 11 • . J 

(23) 
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La ec. (221 toma entonces la forma 

dU = TdS - PdV + ~ µ_dn. 
l 1. J_ 

(24 )_ 

La ec. (24} es fundamental para un sistema abierto y e~ 

rresponde a la ec. (7) para un sistema cerrado. Por su posi-

ci6n en la ec. ( 2 4} µ. debe ser una propiedad intensiva corno 
J. 

un potencial químico, por ejemplo, pues T y P son potenciales 

t~rmico y mecánico respectivamente. Se espera queµ. dependa 
l 

de la temperatura, presión y composición del sistema. Usando 

la ec. (24) podemos obtener las ecu~ciones análogas a (15}, -

(17) y (19): 

dH TdS + VdP r. 
{25)_ = + : µ. dn . 

l. l. l 

dA =-SdT PdV + 
¿ 

(26) - . p .dn. 
l l .J. 

dG =-SdT + VdP + r. a ( 27) . µ. n . 
l J. 1 

De la definición de i1. y de las tres ecuaciones anterio 
l. 

res se tiene que: 

= ( 3A/ 3n . } T V = J. , ,n. 
J 

(ciG/an.),l' P 
1 , , n. 

J 
(2 8} 

La cantidad µi es la energía molar parcial de Gibbs. 

La 6ltima igualdad será la m&s fitil para la solución de -­

nuestros problemas de equilibrio entre fases: 

µ
1
. = (aG/an.)T P 

i , ,nj¡ii 
(29) 
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La función molar de Gibbs g. se obtiene al dividir la 
l 

energía de Gibbs G entre el nQrnero de moles ni: gi = G/ni; 

a T y P constantes g. es constante. La función molar de --
1 

Gibbs es una propiedad intensiva. 

En general si Z es una propiedad extensiva del sistema 

i. = Z/n. es una propiedad intensiva. Una propiedad molar -1 . l 

parcial z. se define como: 
i 

z.= 
l 

caz/an.)T P 
l I ,njfi 

(30} 

En general ~.i z., así de la ec. (28), el potencial qu_i 
l l 

mico es la energía molar parcial de Gibbs. La propiedad mo-

lar parcial es una propiedad de las mezclas. En el libro de 

King 3 pueden verse las propiedades de las cantidades molares 

parciales. 

iii) Equilibrio en un sistema cerrado heterogéneo. 

Un sistema heterog~neo cerrado está constituido por 

dos o más fases, donde cada fase está considerada corno un 

sistema abierto dentro del sistema cerrado total. En gene-­

ral las molfculas de cada fase pueden migrar dentro y fuera 

de una fase dada, de esta manera, cada fase forma un sistema 

abierto dentro del sistema cerrado total. 

Consideremos el equilibrio interno con respecto a la -

transferencia de calor, de masa y del desplazamiento de la -

frontera. Las condiciones bajo las cuales el sistema hetera 

g~neo está en un estado de equilibrio, con respecto a la 

transferencia de calor y desplazamiento de la frontera, son 



1 

1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 

13 

que T y P sean uniformes a trnvós de toda la masa heterogénea. 

J. w. Gibbs dcmo~;tró en 1875 que p. es un potencial intensivo 
J.. 

que gobierna la transferencia de masa y tiene un valor unifor 

me a través de todo el sü1terna en equilibrio con respecto a -

este proceso. Por lo tanto, el resultado general para un sis 

tema heterogéneo cerrado de TI fases y m especies, hay equili-­

brio con respecto a la transferencia de calor, desplazamiento 

de la frontera y transferencia de masa si: 

Tl= ... =1,1í 

Pl= ... =P 
TI 

1 7T µ -i- •.. =iii 

. . . . . . . . . 

. . . . . . . . . 
1 

µ = m 

iv} Definición de fugacidad. 

( 31) 

(32) 

(33) 

El concepto de potencial químico no tiene un equivalen 

te inmediato en el mundo físico, por lo que se desea poder -

expresarlo a través de funciones auxiliares, las cuales sean 

más fácilmente identificables con el mundo fisico. Una fun­

ci6n auxiliar es el concepto de fugacidad (del latín fuga, 

vuelo o escape) . A continuación veremos como se introduce -

el concepto de fugacidad considerando el potencial quimico -

de un gas ideal puro y generalizando los resultados para sis 

temas más complejos. 
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Para una sustancia pura i , el potencial quimico est& 

relacionado con la temperatura y la presión por la ecuación 

diferencial. 

donde s. es la entropía molar y v. es el volumen molar. Si · 
1 L 

µi = µi(T,P) se tiene que 

Comparando la ec. (34) con la (351 se ve que 

Si v. es el volumen molar para un gas ideal, entonces 
.l. 

v. = RT/P 
1 

(37} 

integrando la ec. (34) a temperatura constante y sustituyen-· 

do la ec. (37} se obtiene: 

o 
µ. - µ = RT ln(.P/Pº} 

l. i (38) 

La ecuación (38} nos dice que la cantidad µ es el log~ 

ritmo de la presión (a T constante) , la cual es una cantidad 

medible. Este resultado es válido para un gas ideal puro, -

para generalizarlo se define la función f llamada fugacidad, 

escribiendo para un cambio isotérmico para cualquier compo-­

nente en cualquier sistema (s6lido, líquido o gas puro o mez 

clado, ideal o no) la siguiente ecuación: 
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J ¡­
.:> 

(39 )_ 

En la.s dos ecuaciones anteriores JJ~ y f~ son arbitra--
J... J. 

rias, pero no pueden ser escogidas independientemente, cuan-

do se escoge una, la otra queda fija. Para un gas ideal pu­

ro la fugacidad es igual a la presión y p~ra un componente i 

en una mezcla de gases ideales es igual a su presión parcial 

yiP. Como todos los sistemas, puros o mezclados se compor·-­

tan como gases ideales a bajas presiones, se complementa la 

definición de fugacidad con el siguiente límite: 

lim 

p --7 

f. /y. p -·-~ 
l. l. 

o 

1 

donde y. es la fracción mol del componente i. 
l.. 

(401 

La fugacidad nos proporciona un criterio alterno al uso 

del potencial químico para equilibrio entre fases, i.e. 

1 1f f.= •.. =f., etc. para rr fases en equilibrio, escribiendo f. 
i l. l. 

en las ecuaciones (33) en vez del potencial químico. Para -

dos fases 1 y v la ec. (39} toma la forma: 

1 ol µ. - µ 
l. 

V OV µ. - µ. 
l. l.. 

= H'J.1 ln (f~/f<'? 1 ) 
l.. l 

(41) 

(42) 

Sustituyendo las ecuaciones (41) y (42) en la relaci6n 

de equilibrio ec. (33), se tiene: 
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(_ 4 3 ). 

Consideramos dos casos: 

a) Supongamos que los dos estados estándar son iguales 

para las dos fases, i.e. 

ov ol 
µ. = µ. 

l J. 
(_44) 

esto implica que: 

(. 4 5} 

Las tres ecuaciones anteriores (43, 44, 45} dan una nue 

va forma de la ecuación fundamental de equilibrio entre fases, 

a saber 

f ~ = f ~ 
l l 

(.4 6) 

b} Supongamos que los estados estándar est~n a la mis 

ma temperatura para 1as dos fases, pero no a la misma presión 

y composición. Haremos uso de la relación exacta entre los -

dos estados estándar: 

( 4 7} 

sustituyendo la ec. (47) en la ec. (43) tenemos otra vez que 

f~ = t': 
J. 1 

(.48) 
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De esta man8ra hemos obtenido un resultado que nos di­

ce que podemos reemplazar la condición de equilibrio en tér­

minos del potencial químico, por una ecuación que diga que -

las fugacidades de cualesquier especies deben ser las mismas 

en todas las fases. Además la ec. (48) es más conveniente, 

puesto que podemos calcular un valor explicito para esta fun 

ci6n usando datos de comprasibilidad. La verdadera importa~ 

cia de la fugacidad se comprende cuando s0 aplica a mezclas, 

cuando se cuenta con una buena ecuaci6n de estado para el sis 

terna. 

La fugacidad de un gas real puede verse como una ''pre­

sión parcial corrcgida 111 , la cual hace la transición de la -

termodin&mica pura a la teoria de las fuerzas intermolecula­

res. Asi, la fugacidad corregirá las no··idealidades, las 

cuales son interpretadas con consideraciones moleculares. 

Hay quien no está de acuerdo con la interpretación anterior, 

Sandler 2 por ejemplo, considera a la fugacidad como una fun­

ción bien definida. 

Como el enfoque que seguiremos en este trabajo, es el 

de usar ecuaciones de estado para la predicción del equili-­

brio entre fases, veremos en el capitulo siguiente de qu~ 

clase son las ecuaciones que usaremos. En el capítulo IV se 

verá c6mo se usan las ecuaciones de estado en el cálculo de 

las fugacidades y se detallará más en el capítulo V. 
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ECUACIONES DE ESTADO CUBICAS EN EL VOLUMEN 

1.- FUNDAMENTOS Y APLICACIONES EN LA INDUSTRIA. 

Aun cuando la termodinámica, por medio de la Ley Cero, 

fundamenta la existencia de una ecuación de estado, 4151617 

no proporcio11a una forma analítica de ésta. La ecuación de 

estado expresa una relación entre dos o más propiedades term~ 

dinámicas. Las propiedades termodinámicas m§s usuales son: 

la presión P, la temperatura T y el volumen molar v, cantida­

des que pueden ser medidas directamente.
8 

Para obtener una forma analítica de una ecuaci6n de es­

tado, frecuentemente se recurre a argumentos moleculares y/o 

experimentales. Actualmente, no se tiene una ecuación de es­

tado válida para cualquier sistema en equilibrio. Todas las 

ecuaciones de estado propuestas hasta la fecha, tienen su in­

tervRlo de validez, para el que fueron ajustados. Aun más -

una ecuación de estado sólo es tan exacta, como lo son los da 

tos que se usaron para ajustarla. 

Debido a nuestra falta de entendimiento de las interac­

ciones moleculares, se han tenido que utilizar m~todos empiri 

cos y semiempiricos en el desarrollo de muchas de las ecuacio 

nes de estado. 

Las ecuaciones de estado nos permiten predecir, a falta 
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de o con pocos datos experimentales, propiedades volumétricas 

(P,V,T}, equilibrios entre fases liquida y vapor (punto de -­

burbuja, do recio, cfilculos flash, predicciones en la región 

retrógrada, etc., como se verá en el Cap. V). Al tratar de -

obtener experi~entalmente la información anterior resulta cos 

tosa tanto en tiempo como en dinero. Otros usos que se han -

d a 1 . 1 t d ,.1 1 d t 1 ,. 14 a o a as ecuaciones ce es-a o son: ca cu o e en a pias, . 

equilibrio líquido-líquido, simuladores de flujo en tuberías, 

simuladores de baterias de separación y plantas de gas entre 

otros. lO Lo anterior se hacr] tunto para sustancias puras co­

mo para mezclas. La aplicaci6n industrial más importante de 

las ecuaciones de estado es en las predicciones del equili-­

brio entre fases. 

2.- ECUACIONES DE ESTADO CUBICAS. 

Llamaremos ecuaciones tipo Van der Waals (VW) , a las -

ecuaciones cúbicas en el volumr.=n que tienen sólo dos paráme­

tros. Hay ecuaciones cGbicas que tienen tres parámetros, co 

rno las de Fuller87 y Lee-Edmister~8 pero no serán consideradas 

aquí. 

Las ecuaciones tipo VW han despertado un gran interés, 

debido a su sencillez y precisión. Aunque hay ecuaciones de 

estado multiparamétricas m&s exactas, presentan el inconvc-­

niente de consumir mucho tiempo de cómputo para el cálculo -

de sus parámetros. Además debido a que a menudo llegan a -­

formar parte de procesos iterativos, es que se buscan siem-­

pre aquéllas que siendo precisas, tambi6n sean sencillas. 

Algunos nombres de ecuaciones multipararnétricas son, por ejem 

plo, la de Benedict-Webb-Rubbin (BWR) y la de Starling. 11 -
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Las ecuaciones de estado c6bicas han tenido tanta impar· 

tancia, que se han hecho intentos de encontrar una fórmula ge 
. d d. 1 . . 1i·-neratr1z e ic1as ecuaciones. Recientemente, J.J. Martin 

propone lo que llama ''la forma más general de la ecuación de 

estado cúbica en el volumen, con presión P, volumen v y tempe 

ratura 'r 11
• 
13 

La ecuación es de la forma: 

p = RT ( 1) -·· 
V 

donde a y 6 son funciones de la temperatura; B y Y son cons-

tantes. Y puede hacerse dependiente de la T, no obstante --

Martín muestra que esto no os muy relevante. 

Al operar algebr§icamente sobre la ecuación (1), i.e. 

trasladando el volumen y especificando las constantes, pode­

mos obtener todas las ecuaciones cfibicas en el volumen, con~ 

cidas o no. Por ejemplo, para obtener las ecuaciones del ti 

po VW, hacernos ó = O en la ec. ( 1) y trasladarnos el volumen 

por t, de manera que al rearreglar queda 

p = RT 
v-t (v-t+8) (v-t+y) (2) 

Haciendo t = B = b, y = 2t + 28 y a = a, resulta una forma -

de la ecuación de estado de Redlich-Kwong (RK) : 

( 3) 

La ecuación que propusieron Redlich y Kwong en 1949 -

tiene la forrna 14115189 

R'r 
P = v-b 

a 

Tl/2 v(v + b) 
(4) 
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Si. B == y = t = b y a, = a y como antes usando la ec. (2}, 

o = Q y se obtiene la ecuación de Van der Waélls 

P-~ 
v-b 

a 

v2 
(5} 

De la ec. (2}, haciendo t=b, S= (2+ /2).b, -y =(2-/2)b y 

a=a se llega a la expresión 

RT 
p = v-b 

a 
v(v+b)+(v-b)b 

la cual es la ecuación de Peng-Robinson (PR) . 16 

(6). 

Seg6n Martin, siguiendo estos procedimientos, podríamos 

obtener todas las ecuaciones de estado cGbicas en el volumen. 

Aun aquéllas que no ararecen en la literatura. Propone ade-­

más "la mejor ecuación de estado cúbica de dos términos". Es 

ta proposición se basa en comparaciones hechas con "datos PVT 

confiables". Lo anterior es dj.scutible, puesto que faltan rn~ 

chos datos experimentales para muchas mezclas, en varios in-­

tervalos de presión y temperatura. Adernfis, una ecuación de -

estado no necesariamente es mejor que los datos usados para 

l ·a 1 17 va 1 ar a. 

Aún con estas reservas, el enfoque generalizador de 

Martin es interesante ya que puede ayudarnos para obtener una 

mejor comprensión e intuición, acerca de las bases para for-­

mar una ecuación de estado cGbica en el volumen. 

La escasez de datos experimentales confiables, es un -­

problema que se presenta cuando se tratan de ajustar ecuacio­

nes de estado. En el artículo de Daubert, 17 se lec que para 
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el caso del equilibrio liquido-vapor, hay escasez de datos -

para hidrocarburos parafínicos o alkanos, arriba de c 10 y -­

las mezclas estudiadas presentan inconsistencias. Los hidro 

carburos parafinicos (importantes constituyentes del petr6-­

leo crudo), son compuestos orgánicos cuyas mol6culas están -

constituidas por átomos de carbono e y de l1idr6geno H, su -­

fórmula química general es CnH2ni-2i donde n es el n6mero de 

~tomos de carbono. 18 

3.- ECUACIONES DE ESTADO TIPO VAN DER WAALS. 

Desde la aparici6n de la ec. de estQdo de Van der Waals 

en 1873, hasta la fecha, se han propuesto una gran cantidad -

d . ~ t d . í . 14 t 1 e ecuaciones ne es·a o semiemp ricas, para represen-ar e 

comportamiento P,v,T y el equilibrio líquido-vapor de los 

fluidos. 

La ecuación de VW surgió como una corrección a la ecua­

ción de estado del gas i.deal. Como sabernos, la ecuación de -

estado del gas ideal es Pv == RT, esta ecuación fue modificada 

por Van der Waals de la siguiente manera: la expresó como: 

P (v - b) == RT 

para representar el tamaño finito ae las moléculas (b}. 

di6 el término a/v2 a la presión, para tomar en cuenta la 

fluencia sobre ésta de las fuerzas de cohesión del gas, 19 

(7) 

Aña-

in-

que 

dando así la ecuación (5), la cual expresada cúbicarnente en -

el volumen toma la forma: 

Pv 3 - (Pb + RT)v2 + av - ab = O (8) 
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donde R es la constante universal de los gases, a y b son 

constantes para la sustancia en estudio. 

La característica principal de la ecuación de VW radica 

en el hecho de tratar a las fuerzas repulsivas y atractivas -

de las moJ.éculas, en una forma separada. Así la presión se -

expresa como un t6rmino de atracción PA y un t§rmino de repu! 

si6n PR' i.e. 

(9} 

Para las ecuaciones de VW, Redlich-Kwong, Soave y de -·­

Peng-Robinson 

RT 
V - b 

El término de atracción se puede expresar corno 

a p =--­
A g(v) 

(lO)a 

(lO)b 

donde g (v)_ es funci6n del volumen molar y se relaciona con las 

fuerzas de atracción molecular. 16 

20 En 1982, Vetere da una interpretación más terrnodinámi 

ca a la ecuación de Van der Waals y propone una relación ter­

modinámica exacta que deberían cumplir las ecuaciones de esta 

do que quieran tener un fundamento termodinámico: 

( 11) 

esta ecuación acopla la relación de .Maxwell con el primer y 
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segundo principio de la termodinámica. El término entálpico 

se debería a un potencial atractivo, a alta densidad al menos. 

Mientras que un potencial repulsivo es el causante de los - -

efectos entrópicos; para la ec. VW esos términos son: 

(élII/3V)T = a/V2 (12) 

cas;av> T = R/V-b ( 13) 

Las fuerzas atractivas son de largo alcance y varían 

lentamente, mientras que las fuerzas repulsivas son funciones 

de la distancia interrnolecular. 

La ecuación (11) indica que la presión de equilibrio de 

un sistema cualquiera, en cualquier estado de agregación, ti~ 

ne que ver con el balance entre dos términos: la presión cin! 

tica, T (3S/~V)T, la cual surge al tomar en cuenta el movimien 

to térmico de las moléculas y la presión estática, (CJH/ClV)T' 

la cual surge al tomar en cuenta las fuerzas intermoleculares. 

Todas las ecuacíones de estado deberían respetar la uni6n en­

tre las variables intensivas y extensivas de la ecuaci6n 

(11).20 

4. - ECUACIONES TIPO VW USADAS EN LA. INDUSTRIA PETROLERA. 

Actualmente, las ecuaciones de estado que han dado muy 

buenos resultados en la predicción del equilibrio entre fases 

de hidrocarburos, son las de Hedlich y Kwong, cuyas más exito-­

sas modificaciones son la ecuación de Soave, y la de Peng-Ro 

binson. A continuación veremos algunas características de -

estas ecuaciones. 
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il Ecuación de Rcdlick~Kwong. 

De las muchas modificaciones hechas a la ecuaci6n VW, y 

en especial de las de dos parfünetros, la r:1ás novedosa ha sido 

la ecuación de RK. Esta ecuación, cuya expresión es la ecua­

ción (4), fue propuesta por Redlich y Kwong14 en 1949 y de -­

alli a la fecha, han habido más de 50 modificaciones de osa -

ecuación para la predi.cci.6n de propiedades termodinámicas, PE. 

ra sustancias puras y mezclas.15,2J,22,23,2'1,25. 

Los valores de a y b se obtienen aplicando la ecuación 

de estado en el punto crítico, en donde f;e cumple 

{ 14) 

para sustancias puras, T~ es la temperatura crítica. Para 

la ecuación de RK 

b = 0.08664 RTc/Pc (16} 

Donde ves el volumen molar, Te la temperatura crítica 

. y Pe la presión crítica. 

Para mezclas, se utilizan las llamadas reglas de mez-­

clado, €stas establecen la dependencia de a y b con la compo 

sici6n. Esta dependencia se obtiene de consideraciones mo-­

leculares: a .. es una medida de la atracción entre la rrolécula 
l] 

i y la j y bi es proporcional al tamafio de la molócula i. 

Las reglas de mezclado que RK usaron fueron las siguientes: 
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b-\r.b. 
J_ J.. 1. 

EE a = .. 
1
. a .. y. y . , con a .. = 

_,_ J.] J. ] .LJ 
la . . a .. 

J.J. J J 

donde y. es la fracción mol del componente i. 
1 

r·7 t" 

(.17) 

(18) 

La ecuación de RK, así corno la de Soave y de Peng-Robin 

son, se usan para estimar propiedades volum6tricas y propieda 

des derivadas, para fluidos no-polares o ligeramente polares 

y sus mezclas, desde un mínimo de información exper:l.mcntal. 

ii) Ecuación de Soave. 

Una modificación relevante hecha a la ecuación de RK es 

la ecuaci6n de Soave, propuesta en 1972. Soave hace que el -

t€rrnino de fuerza atractiva a sea dependiente de J.a temperat~ 
9 27 

ra; la ecuación (3) es la ecuación de Soave ' 

donde 

p = RT 
v-b·-

a (T) 
v(v + bf 

a(T) = 0.42747 (R2Tc 2/Pc}a(T) 

a(T}1/
2 = 1. O + (0.480 + 1. 57w - 0.176w2 ) (1 - Tr1/

2
) 

Para mezclas, 

a = ( ~X. a . J/2 ) 2 
J. 1 J. 

= ( 1-k . . ) (a . a . ) l/2 
1] 1 J 

i ':I j 

(19) 

( 2 o) 

( 21) 

( 2 2} 

( 2 3) 
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donde x1 es. la fracción mol del componente i, Tr es la tempe 

ratura reducida (Tr=T/Tc), w es el factor acéntrico y k .. es 
J. J 

el parámetro de ir1tcracci6n. El factor ac6ntrico, introduci 

do por Pitzer, 26 da una medida de la naturaleza no-central -

de las fuerzas intermoleculares y se define así: 

w = -log10 (Ps/Pc) 
7 

-1.b· 
'l'r=O • 

(24) 

También el factor acéntrico tiene que ver con la esfericidad 

de las moléculas. P s , ·"' d t ·,,.. _~ es ia prRs1on e sa urac1on. En gene-

ral w >,. O y entre más grande es su valor, más complejo es el 

fluido. 

El parámetro de interacci6n binaria k .. , es una medida 
lJ 

de las desviaciones del comportamiento ideal en la interac--

ci6n de los componentes i y j. El parámetro k .. se ajusta -
lJ 

usando datos experimentales para el binario i,j, en el capi-

tulo V se ver§ con más detalle. 

iii) Ecuación de Peng-Robinson. 

L . ~ d PR 16 d. f. . . "' 1 . "" a ecuacion e es una rno i:1cac1on a a ecuac1on 

de Van der Waals. La modificación está en el término de -­

atracción PA = -a/g(v), donde ves el volumen molar. 

La ecuaci6n de PR es 

p = RT. a 
V -b - V (V -+--:-b.,.-) +~( v----=-b· ) b ( 6) 

La ecuación de PR, como la de RK y de Soave, es una -­

ecuación cGbica, cuyas rafees dependen del nGmero de fases -
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en el sistema. En la región de dos fases, la ra!z más qran­

de corresponde a la f asc vapor y la más pequefia a la fase li 
quida. 

Para la 
. ,. 

de PR, en el punto crítico ecuacion 

a ('re) == 0.45724 P2T 2/P .. e _e (.25) 

b ('I'e) ·- 0.07780 R 'I'c/Pc { 2 6) 

Zc == 0.307, donde Z:::Pv/RT (27). 

A otra T ~ Te 

a(T) = a(Tc)a(Tr,w} (28) 

b ( 'l') = b ( 'l'c ) (_29) 

La relaci6n entre a y Tr se linealiza, quedando 

a 1/2 = 1 + h ( 1 - Tr1/ 2 ) (30) 

Las constantes h se correlacionan contra los factores acéntri 

cos, resultando la ecuación 

? 
h = 0.37464 + 1.54226w -.0.26992w-

Las reglas de mezclado sugeridas por PR son: 

E l: a = X.X.a. 
i i 1 J 1j 

b E x.b. = i l 1 

( 31). 

(_32) 

( 3 3l 
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donde 

a .. = 
l.J 

1/2 (_1 -· k . . ) (a . a . ) l.J ... ]_ J . 

. )_ E . ... d , ... l L . 15' 24 iv cuacion e Sanc1ez- eiva. 

:,o 

C34). 

La ecuación de Sánchez-Lc:i.va es una modificación a la -· 

ecuación de Soave, en la que los par§metros a y b dependen de 
J5 la temperatura. Su fórmula es 

p HT 
= v:_b ('f) 

Más detalles de esta 

a ( T} 
v-CvfL1('iT) 

ecuación se dan en el capitulo V. 

(35). 

'J.1oc1as las rnodificac.1-ones que se hacen a las ecuaciones 

de estado, tien0n que ver con las aplicaciones que se-les dan. 

De otra manera, cada ecuaci6n de estado tiene sus aplicacio-­

nes especificas. En la industria petrolera, se ha observado 

que las ecuaciones de RK y de Soave, tienen en comGn la carac 

terística de que no generan valores satisfactorios de las den 

sidades de las fases liquidas de hidrocarburos. La ec. de 

Peng-Robinsort sí genera buenos valores de densidad para la fa 

se líquida de los hidrocarburos. Según un estudio"í 9 las mej~ 
res ecuaciones tipo V'í.'l que predi.cen bien el equilibrio líqui­

do vapor para mezclas de hidrocarburos, son las de Soave y la 

de Peng-Robinson. 

A continuación se presenta una descripción fenomenológi 

ca del equilibrio entre fases. 
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DESCRIPCION FENOMENOLOGIC~ DEL 

EQUILIBRIO ENTRE FASES 

1. COMPOHTAMIENTO DE FASE DE LAS susrrANCil\S PURAS. 3 

Experirncntalm0nt:e, cuando deseamos observar el comport~ 

miento de fase ele una sustancia pura o de una mezcla, proced~ 

mos a aislar una muestra de dicha sustancja en un recipiente 

con paredes transparentes, con el fin de poder observar la -­

aparición o desaparición de fases. Fijémonos en la celda de 

vidrio mostrada en la Fig. 1: 

Barra de hier~ 
~ Celda de vidrio 

/ 

----Nivel rl(~ llTE!rcurio 

Fig. 1.- Celda de vidrio para estudiar 

' . d f 3 camo1os e .ase. 

En este tipo de celda, puede variarse el volumen inte­

rior, subiendo o bajando la columna de mercurio. Puede me-­

dirse tambi6n su temperatura. La temperatura y J.a presión -

pueden variarse. La presión se mide con una balanza de pre­

si6n (Balanza de pesos muertos) . Se agita la muestra con un 

pedazo de hierro movido desde fuera por un magneto, 2sto se 
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hace con el fin de evitar fases mctacstables o estratifica-­

ción (cuando hay nna mezclél) . Suponqamos que den t:ro de la -

celda de vidrio se encuentra una sustancia pura. Si en la -

celda mantenemos constante a la temperatura y observamos el 

comportan1iento presión-volumen, se obtiene el diagrama de la 

figura 2, para una serie de isotermas T0 , T
1

, etc. Las cur­

vas de frontera de fase para sustancias puras tienen sus dia 

gramas de fase.corno el de la Fig. 2. La línea completa for­

mada por ah, BC, CD y DE, encierra la región en estos diagr~ 

mas, donde están presentes mfis de una fase en el sistema. 

Esta linea se conoce como ln linea de frontera de fase. Los 

datos experj_mentales pueden representnrsc también en un dia­

grama temperatura volumen, como una serie de isóbaras (Fig. 

3} • 

La línea de frontera de fase (curva de saturación o bi 

nodal), como diiimos, delinea la frontera de la región en -

el diagrama en la cual existen varias fases. Un punto sobre 

la línea CD, se conoce como punto de rocío (CD es la línea -

de rocío) . En la línea de rocío el líquido está presen~e s~ 

lo en una pequefia cantidad límite. En la línea BC, conocida 

como la línea de burbuja, la fase vapor está presente sólo -

en una pequefia cantidad límite. Un punto sobre la línea BC 

es un punto de burbuja. Para ilustrar lo expuesto anterior­

mente, analicemos la línea LH de la figura 2. Supongamos -­

que tenemos un sistema de un solo componente, el cual se en­

cuentra en un estado inicial P0 ,v ,T representado por el --o o 
punto L; si comprimimos isot6rrnicamente el sistema, observa-

mos que la presión del mismo aumenta, hasta alcanzar el esta 

do representado por DP (punto de rocío) ; en este momento del 

experimento aparece la primera gota de liquido. Al conti-­

nuar comprimiendo notamos que la presión no se incrementa; -
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sin embargo, la cantidad de J_íquido aumenta y confiecuenteme~ 

te disminuye la cantidad de vapor. Este proceso persiste -­

hasta que sólo queda una burbuja de vapor, a este estado se 

le denomina punto ele b' .. irbuju. Una compresión mayor implica 

un aumento considerable de la presi6n, debido a la bajR com­

presibilidad de la fase liquida. 

Las líneas de rocio y burbuja se unen en el punto crit! 

ca e, en este punto lR fase vapor y líquida son indistingui-­

bles. En el punto crítico para una sustancia pura y en un -­

diagrama P vs. V, se cumple que 

( 1) 

El punto crítico se localiza en el punto de máxima presi6n en 

un diagrama P vs. V y en el de mfixima temperatura en un dia-­

grama T vs. V. 

Para sustancias no-polares con mol6culas simples y apro 

xirnadarnente esféricas, las constantes críticas proporcionan -

información acerca de las fuerzas intermoleculares. Asi, la 

temperatura crítica es una medida de la energía potencial in­

termolecular mínima entre las moléculas; el volumen critico 

seria proporcional al cubo del radio molecular. Corno vimos 

en el capítulo anterior, las constantes críticas se usan en -

el c~lculo de parámetros de las ecuaciones de estado, para -­

predecir equilibrio entre fases y propiedades volum§tricas, -

para sustancias puras o mezclas de sustancias simples. 
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2. DIAGRAMAS DE EQUILIBH.IO DE FASES PARZ\ MEZCLASº
3 

Si en la celda de la fig. 1 colocamos ahora una mezcla, 

el comportamiento de fase resulta. ser míl.s complicudo que para 

el caso de una sustancia pura. El comportamiento c11tonces de 

pende de los componentes que constituyen la mezcla y de la 

composición de la misma. Bajo ciertas condiciones, 0n el com 

portamiento de fase de las mezcl~s, se puede11 formar varias -

fases líquidas de diferente composición. Aquí es donde la re 

gl¿-¡ de fase nos es de mucha utilüla.d. En lo que sü1uc, fija·­

remos más nuestra atención a los casos de equilibrio en mez-­

clas fluidas, que en las de sólidos o fluidas con sólidos. 

i) Equilibrio Líquido-Vapor para sistemas completamen­

te miscibles en la fase líquida. 

Supongamos que en la celda de la fig. 1 tenemos una mez 

cla de gases, la cual al condensarse forma una fase líquida; 

al tomar datos y graficarlos en diagramas P vs. V y T vs. V, 

€stos toman las formas típicas de las figuras 4 y 5. A dife 

rencia de los diagramas de sustancias puras, las isotermas y 

las is6baras en la región de dos fases, no son paralelas al 

eje del volumen. Esto es, que la condensación se puede pre­

sentar en un intervalo finito de presiones para una isoterma 

dada (en un diagrama P vs. V) o en un intervalo finito de -­

temperaturas (diagrama T vs. V). Ahora bicr1, podemos ver que 

si tomamos la isoterma T1 en la fig. 4, al disminuir el volu 

roen desde VA hasta llegar al punto de rocío PR, se nota un -

incremento en la presión. En el punto PH aparecerá la prim_::: 

ra gota de rocío en nuestra celda de vidrio, la presión en -

PR es la presión de punto de rocí.o para esa temperatura T1 . 

En el caso general, la composici6n del liquido formado no se 
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rá la misma que la del vapor. A medida que se sigue compri­

miendo al sir> Lc1na, se ir ti incrementando ·1a cantülud de líqu_~ 

do presente, .L<t presj_ó11 se e l0va y las compos icj.oncs de las 

fases cambian constanle:mcntr.:.-1 hasta que se: alcanza el punto 

PB, qu·'.:! es cJ. punto ék~ burbuja, en e:1 cuul desaparece la úl­

tima burbuja de vapor. Al seguir comprimiendo se nota un -­

pronunciado nurncnto en la presi6n, debido a la baja compresi 

bilidad de la fase líquida. Un proceso similar se observa-­

ría al ir siguj_12ndo una isób:ira en un diagrama T vs. V. 

Las líneüs de frontera de fuse pueden ser dibujadas en 

un diagrama V vs. T, los diagramas son de las formas mostra­

das er1 la fig. 6. La forma de la envolvente de fase para -­

una mezcla, depende do la composición totul de la mezcla y -

de la naturaleza y número de componentes. 

ii). Fenómenos críticos y condensación retrógrada. 

Se define el punto de cricondenterma CT, como aquel 

punto de máxima temperatura sobre la envolvente de fases, en 

un diagrama P vs. T, que rodea la región vapor-líquido. Al 

punto CB de máxima presión sobre este mismo diagrama, situa­

do sobre la envolvente de fases se le llama cricondenbara. 

La curva de burbuja y la de rocío se unen en el punto 

crítico C. En el caso de una sustancia pura no es posible -

que haya condensación a temperatura y presión mayores que -­

las criticas. Pero en el caso de una mezcla, 6stc no es el 

caso, como puede verse en la figura 6. En la región de tem­

peratura y prcsi6n que incluye nl punto crítico, la cricon-­

dcnterma y la cricondenbara, sucede el fenómeno de condensa-
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ci6n retr6grada, fenómeno aparentemente paradójico. Fijemos 

nuestra atención en la figura 6a: si a una temperatura T,.re­

d ucimos la pros i.ón iso t:é rmicamen te s i9ui en do J el. línea AD, en 

A el sistema es homog6nco; al cruzar el punto a1 sobre la 

curva ele rocío, crnpi eza a haber condensación. La cantidad -· 

de líquido va en aumento a medida que desc2ndcwos por la J.í-

nea Jl..D, alcanzando su máximo en un punto m. [
. ,. 
Jcspues, la can 

tidac1 de líquido disrn.i.nuye hasta que desaparece la última g~ 

ta de líquido en e.l punto u2 , sobre la línea de rocío. A es 

te fenómeno se le éU.o el ncnnbre de condensar.;i.ón retrógrada -

porgue pareció paradójico a quienes lo observaron por prime­

ra vez. Otros casos de condensaci6n retr6qr~da pueden obser 

varse al sequir la li.neo. DE en la figura 6a; JG, y MN en la -

figura Gb y HJ y GF en J.a figura Ge. 

Los caso~; en lo;> que hay condensación n~trógrada se -­

han clasificado como sigue: 3128 

a) Formación retrógrada de fase liquida a temperatura 

constante. 

bl Formación retrógrada de fase vapor a temperatura -

constante. 

e) Forrnaci6n retr6grada de fase liquida a presi6n cons 

tante. 

d) Formación retrógrada de fase vapor a presión cons­

tante. 

Los profesionistas que se dedican al estudio de la fí­

sica de los yacimientos de pc::tr6leo&, llaman a. las curvas de 

porcentaje de líquido, curvas de calidad (ver fig. 6} . Para 
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clasificar a los yacimientos de petróleo se utilizan mucho -

diagramas P vs. T como los mostrados.
34 

El estudio de la -­

condensación retrógrada es de importancia en la explotación 

de los yacimientos de petróleo: por ejemplo, si la presión 

y la temperatura de un yacimiento correspo11den al punto A de 

la figura 6a., no es recomendable llegar al punto a 1 y dejar 

que se forme liquido dentro del yacimiento, pues el líquido 

es difícil de extraer, y éste muchas vepes es irrecuperable. 

&Un yacimiento es una formaci6n porosa (roca o arena) 

subterr&nea que contiene almacenado hidrocarburos, 6stos es 

tán sometidos a presión y a temperatura, la cual se puede -

considerar constante (en at1sencia de m6todos de recuperación 

mejorada) • 
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iiil Diagramas de composición para mezclas de dos com 

ponentes completamente miscibles (Equilibrio Li­
quido-Vapor) . 

Por la regla de fase de Gibbs, un sistema binario con -

dos fases tendrá dos grados de libertad. Sólo ser& necesario 

entonces especificar dos variables intensivas para definir el 

estado de cuulquic~r fase. Para un sistema en equilibrio lí-­

quido-vapor, a u11a temperatura y una presión dadas, sólo hay 

una composici6n para la fase liquida y una para la fase vapor. 

Si se mantien0 la temperatura constante, se puede trazar un -

diagrama Pres.Lón--cornposicj_ón (P vs. x) fig. 7, con 1.:1s composi 

cicines de equilibrio de las fasos vapor y liquida corno fun-­

ci6n de la presión. Asimismo, pueden dibujarse los diagramas 

ternperatura-co!nposi.ción ( fig. 8 ; a Presión constante) y, por 

otro lado, manteniendo constantes la temperatura y la presión, 

puede trazarse un diagrama composición líquida vs. cornposki6n 

vapor. 

Las curvas en los diagramas P vs. x y T Vfu x mostrados, 

tienen pendientes opuestas. Esto siempre sucede en la región 

en la cual las presiones de rocío y burbuja se incrementan -­

con la temperatura, para una mezcla de una composici6n dada. 

Este tipo de diagramas es muy usado en reportes de -­

equilibrio entre fases. 

iv) Diagramas de equilibrio de fases para mezclas de 

sustancias no-completamente miscibles en la fase 

líquida. 3 

Se ha observado que para una mezcla binaria (o más com 
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plejal, en ciertos valores de presión y temperatura, ocurre 

la formación de dos fases liquidas distintas. Los sistemas 

que mucstru.n este comportamiento comúnmente tienen sus ene.r 

gias de mezclado de exceso de Gibbs, con valores positivos 

grandes: 

ex 
g = g - E x.g. - E x.RT ln x. 

i l l i 1 l 
(2) 

donde gex es la energía de exceso de Gibbs, g. la energía de 
l 

Gibbs molar para el componente i,x. es la fracci6n mol del -
l 

componente i en la fase x. Esta propiedad de exceso, es una 

manera de comparar la.s propiedades de una solución real con 

las de una solución ideal. Para más dota.lle véase la refe--

rencia ( 2) . 

Dos liquidos pueden ser inmisciblcs si una de las -­

sustancias puras puede formar rápida.mente una. estructura ·- -

fuerte de un enlace hidrógeno, mientras que la otra sustan-­

cia, aunque puede formar enlace hidrógeno, es incapaz de en-

trar en esa estructura, debido a su tamal1o molecular. Las -

mezclas de dos sustuncias no-polares, usualmente son misci-·­

bles en todas las proporciones. 

La presión es una de las propiedades m§s importantes 

que influyen en el comportamiento de fase. La descripción -

cuantitativa del efecto de la presión en el equilibrio de f~ 

ses ayuda mucho en el c§lculo de las propiedades de las mez-
- 4 1 el.as. 

Cuando se tienen tres fases fluidas en equilibrio a 

una cierta temperatura, estas fases se forman en un interva­

lo de presiones refer_idos como "presión consoluta superior" y 

"presión consoluta inferior". Debajo ele la presión consolu-
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ta inferior, el fluido se encuentra en equilibrio líquido-v~ 

por. Arriba de la prcsi~n consoluta superior, el fluido es­

tá en equilibrio liquido-líquido. La presión consoluta para 

las tres fases en equilibrio es análoga a la presión de satu 

raci6n (i.e. presión de recio o de burbuja) para dos fases, 

esto es, la presión a la cual aparece la segunda fase.30 

A una cierta presión, si la solubilidad de un liquido 

se eleva cuando se incrementa la temperatura, se dice que -­

tiene una temperatura de solución crítica supcr!or. A esta 

temperatura las fases son id6nticas. La región de rniscibili 

dad limi.ta.du disminuyo. a medida que se a 1.unenta la. presión. 3129 

Cuando la solubilidad de un liquido en otro disminuye 

a medida que se incrementa la temperatura, esos sistemas pu~ 

den exhibir una temperatura de solución critica infcrior.3 

En la fig. 9 se muestran tres sistemas que muestran -~ 

temperatura de solución crítica superior,- inferior y ambas. 

Usualmente se encuentra que ambas temperaturas de sol~ 

ci6n críticas, se incrementan cuando se incrementa la pre-­

si6n. Más detalles sobre los diagramas de equilibrio de fa­

ses para mezclas pueden verse en las referencias (3,28,29). 

Y) Comportamiento de fase de mezclas de C02 con alka­

nos normales. 

En general, se llaman procesos de recuperación mejora­

da de petróleo, a cualquier método artificial empleado para 

aumentar la productividad de los yacimientos petrolíferos. 
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Uno de los métodos c~mpleados en la dééa.da pasada y en la pre 

sente, es la inyección de bióxido de carbono (co 2) en los ya 
cimientos mencionados. La eficiencia del desplazamiento de 

petróleo po.r co2 , depende entre otras cosas, del comportu.rnien 

to de fase de las mezclas de CO·>-Hidrocarburos, este compor-
'~ 

tamiento lleqa a sc:~r cornplej o: durante la inyección de co2 , -

éste se mezcla con el aceite formando dos fases. La fase ri-· 

ca en CO~ vaporiza suficientes hidrocarburos ligeros e inter-,_ . 

medios y desarrolla una composición que hace que sea posible 

d J J . t f . . ~ L . . ·1 l t 31, 32 esp .azar c.: . acei --e e. icicn l:ernc1r e, si no que nusc1) cn'\C?n e. 

A temperaturas no muy arriba de la temperatura critica 

del co 2 (31.21ºC), las mezclas de co 2 con aceite crudo (mez­

cla de hidrocarburos) exhiben fases liquidas, a ciertas pre­

siones se p~esenta equilibrio liquido-liquido vapor. 31 A -

temperaturas arriba de SOºC, las mezclas de co2-aceite crudo, 

forman una fase liquida rica en aceite y una fase vapor rica 

en co2 , también se puede formar una fase asfáltica. A tempe 

raturas entre la temperatura critica del C02 y 50ºC, pueden 

ocurrir separaciones en fases liquido-líquido (L1-L 2 ), l~qui 

do-vapor (L-V) o en líquido-líquido-vapor (L 1-L2-v); también 

se observan a veces pequeñas precipitaciones de alfaltenos. 

Puesto que muchos yacimientos de petróleo que se consideran 

para inyección de co 2 , están a temperaturas abajo de 50ºC, -

es importante saber y entender cómo el comportamiento de fa­

se afectará los desplazamientos de petróleo a las condicio-­

nes de yacimiento. 

En una mezcla binaria de co 2-alkano (más pesado que -

c
13

l pueden coexistir tres fases para una temperatura y a -

una presión específica Gnicamente, de acuerdo a la regla de 

fase. Para temperaturas entre 10 y 50°C se 11a estimado que 
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la presión requerida para que haya equilibrio liquido-liqui­

do-vapor, está dada por la ecuación (3) 

P = 1 O l. 3 2 5 t::xp (~ 2 º 15 · 19 + 10.9122) + 1750 
T 

33 donde la presión estfi en KPa y la temperatura en ºK. 

(3) i 

Se considera que las mezclas de alkanos son represent~ 

tivas, en su comporturniento de fase, de las mezcJ_as del pe-­

tr6leo crudo, ya que estos componentes son los principales -

del petróleo. Las mezclas binarias de co 2 con los alkanos -

metano hast~ hcxano, s6lo muestran inmiscibiliJad li~uido-v~ 

por. Las mezclas lún..-1ri<:ts de co2 con hcptano ha .::;t t1 trideca­

no, tienen un compo:cL-_¿¡micnto de fase similar al rno strado po::c 

la mezcla de co2-dccano, como se muestra en las fig. 10 y 11. 
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DESCRIPCION CUANTITATIVA DEL EQUILIBRIO 

LIQUIDO-VAPOR A ALTAS PRESIONES 

Es nuestro inter~s adentrarnos en la descripción cuant! 

tativa del equilibrio Liquido-Vapor (ELV) a altas presiones, 

debido a que los hidrocarburos en los yacimientos, normalmen­

te estfin a altas presiones y por lo t~nto nos interesa una 

descripci6n confiable, precisa y sencilla. 

Descripción Cuantitutiva del Equi],j.brio L - V. 
>-----------·----------------

Métodos de Presión de Convergencia 

Métodos Empíricos 35 

Método de Punto de Ebullición Molar 
1----------------""i--------------·----------·---

Método de Ecuación de Estado 

Métodos Analiticos 36 
Principio de· Estados Correspondientes¡ 

Métodos de Termodinámica Estadistica 
1-------~------~-

Pig. 1.- Métodos de El.V a altas presiones. 

L "'t d t . t t . 3 S d · ¡ . 1 ELV os me o os cuan.1 a:ivos para escr1)1r e , se -

dividen en empiricos y analiticos. En la figura 1 se rnues-­

tran los métodos que se han usado para la descripción del -­

ELV. 

Como suele suceder, al desarrollar la descripción cuan 

:... ' 

• 
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titativa del· ELV vemos que la descripción cualitativa no es 

suficiente para interpretctr los datos experimentales. Por -

ello se ha recurrido al uso de correlaciones de las variables 

que descri.ben al sistema, el cual debe separarse por compone.!2_ 

tes o fracciones. Los prin~ros métodos de correlación surgi~ 

ron, cuando hubo la necesidad de adquirir o extrapolar compo­

siciones de equilibrio en mezclas 1nulticornponenles, que cont~ 

nian componentes con puntos de ebullici6n muy diferentes. Es 

tas mezclas se encuentran a menudo en la industria petroquim! 

ca, donde se manejan altas presiones, al igual que en los ya­

cimientos de petrólc:o. Lo ;mterior mot.i. v6 la investigación -

de la descripción del ELV a altas presiones. 

El caso ideal, aquél en que se dispone de todos los da­

tos de equilibrio requeridas para unil cierta situación dada, 

no se da en la pr5ctica. Los datos experimentales directos -

(para mezclas) son escasos aGn en el presente, y la mayoría -

son s6lo para mezclas binarias, por lo que es necesario la es 

t.imaci6n o predicción del equilibrio entre fases de sistemas 

multicomponentes. 

37 La escasez de datos se debe entre otras razones, al -

requerimiento de cantidades considerablés de tiempo y dinero. 

Por ejemplo, para obtener las constantes de equilibrio o val~ 

res K (Ki= yi/x
1

) no siempre se cuenta con datos que cubren -· 

los intervalos de temperatura y presión que se requieren, por 

lo que se emplean valores teóricos o empíricos. 

Respecto a la figura 1, cabe mencionar que la clasifi­

caci6n de los métodos para el tratamiento del ELV, obedece a 

razones históricas, ya que afin los métodos analíticos muchas 

veces usan parámetros semiempíricos. 
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Antes de analizar cada m~todo, es Gtil definir algunos 

conceptos. Una de las cantidades más Gtiles y practicas es 

la constante de equilibrio K, definida como 

.K. = Yi· /xi. 
l... 

(11 

donde y1 es la fracci6n mol de vapor del componente i y xi 

es la fracción mol de 1 íquido del componente i. I\. es así, 
J. 

una medida de la distribución cuantitativa del componente i 

en cada fase. Si Ki e~; mayor que:' l, entonces el con1poncnte 

.i es ligero y aparecerá prcdom:i.11i:1ni..:cmcntc en la fase gaseosa. 

Mientras suc si K. es menor gue 1, esto nos indica que el com 
] . -

ponente i estar5 presente princip~lmcntc en la faso líquida. 

La I\. puede obtenerse e;..:pcr irncntc11mentc en forma d:Lr0cta 1 pu-
J .. 

dicndo ser graficada e interpretada. La constante de equili-

brio se usa extensivamente en la descripción del ELV, de he-­

cho, la descripción cuantitativa descansa en que se tiene una 

~presión de la dependencia de los valores I\ con la t.emperat.~ 

ra, presión y composición de las fases. El punto inic~al pa­

ra la determinación de estas dependencias, es el criterio de 

equilibrio, i.e. la igualdad de fugacidades de cada componen­

te en cada fase, 

f ~ = f~ , para las fases 1 y v 
]. J_ 

( 2) 

La fugacidad puede expresarse por medio de la defini-­

ci6n del coeficiente de fugacidad~., del componente i en la 
l. 

mezcla: 

)6. = f./P x. 
l.. l. l. 

o por la definición del coeficiente de actividad y. 
l. 

( 3) 
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( 4) 

donde pes la presión, x. es la fracción mol del componente i 
l. 

en la mezcla y f~ es la fugacidad de ese componente en un es..,. 
J_ 

tado estándar. 

La fugacidad puede evaluarse de la ecuación (3), al apli 

carse la ecuación (2) en ambas fases: 

V 1 
y.1. Y· = 0. X. 

l. l l l 
6 (5) 

Los rn6todos basados sobre esta Gltima rclaci6n, reciben el -­

nombre de métodos dircctos.
35 

Cuando la fugacidad de la fase 

vapor se evalda con la ecuaci6n (3) y la de la fase líquida -

con la ecuación (4) , se obtiene 

AV p X. fº. y.;. y. = I · 
l l l. J. l. 

ó I<. 
l 

(6) 

A los métodos basado en la ecuación (6) se les denominan méto 

dos combinados. 

Las ecuaciones (5) y (6) solas, no nos dan informaci6n 

mientras no determinemos la dependenciá de los coeficientes 

con las variables de equilibrio. La solución de las correla­

ciones descansa sobre esta dependencia. Los m§todos directos 

son algunas veces más simples, porque no necesitan de estados 

estándar, además las expresiones de ~- (P,T) son id6nticas pa-
l 

ra ambas fases, ya que se obtienen usando una ecuación de es-

tado. La mencionada dependencia, puede obtenerse de las si-­

guicntes relacionas exactas y de ecuaciones de estado analíti 

cas, las cuales no:descri.bu.n precisamente el comportamiento -
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PVT de las fases liquida y vapor de la mezcla: 

ln ~.= (1/RT)/P ((8V/8n.l,r p -RT/P)dP 
J. o J. , ,n. 

J 

( 7a) 

o 

ln 9?. = ( l/R'l') f) (( ()P/8n.) T V -R'J.1 /V} dV 
1 . V 1 , ,n. 

J . 

(7b). 

-ln(Pv/RT) 

donde jfi .. 

Los métodos combinados separan el tratamiento numérico 

de la fase líc1uida del de Ja fase var)or, así 0~ no de1Jcndc de . l . 

la composic1.on Lí.quida, ·'(. es independiente~ de la composicion 
J. 

del vapor y f~) es casi siempre la fugaci.dad de la sustancia -­
.l. 

pura. 0':' puc~de e va J. uarse u::;ando una. ecuación de estado ap.1~0·­
J. 

piada aplicada a la ecuaci6n (7a) o (7b). La dependencia de 

y. con la composición, T y P, se detcrminu experimentalmente 
l. 

o en forma empírica. En los Gltimos anos se ha desarrollado 

un m6todo predictivo llamado UNIFAC, el cual tiene fundamen­

tos teóricos. 

Los casos m&s simples para las ecuaciones (5) y (6) se 

dan cuando ~r = 1 para un gas ideal, y
1 

= 1 si la fase líqu~­
da es una solución ideal; se define al estado estándar corno -

un componente puro a la temperatura y presión del sistema - -

f~ = f~ = 0~ P~, donde s indica saturación. Otro caso simple 
1 l. l l 

se da cuando la fugacidad liquida es independiente de la pre-

si6n (~~ = 1). De la ecuación (6) se puede derivar la Ley de 
l. 

Raoult., a saber 

y. p = 
l.. 

X. 
l. 

p~ 
1 

... 
o K. 

l. 
= p~ /P 

1 

donde s se refiere al estado saturado del componente puro. 

( 8) 
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V E N 'J' A J. A S DESVENTAJ1~S 

---------------------------------·----------·----------·--

DIREC'ros 

COMBINADOS 

1.- No necesita estados es 

tándar. 

2.- Son suficientes los da 

tos P-V-T-x. En princi 

pio, no necesita datos 

de equilibrio entre fa 

ses. 

3.- Utiliza fficilmente el 

tco. de e.3 lados corres 

pendientes. 

4.- Puede aplicarse a la 

región cr.í.tica. 

1.- A menudo son satisfac­

torios los modelos sirn 

ples de mezcla líquida 

{bajas presiones). 

2.- El efecto de la tempe­

ratura es principlarne~ 
(J 

te en f., no en y. 
l. 

3.- Aplicable a una amplia 

variedad de mezclas, -

incluyendo polímeros y 
electrolitos. 

1. - No hay una buena ce. 

de estado disponi­

ble para todas las . 

densidad0s. 

2.- Sensibles a las re-

glas de mezclado. 

3.- Dificil de aplicar 

compuestos polares, 

mol6culas grandes 

o electrolitos. 

1.- Necesita un m6todo 

para encontrar v. 

2.- Son engorrosos pa­

ra componentes su­

percríticos. 

3.- Presentan dificul­

tades al apJicilr-­

los en la región 

crítica. 

Figura 2.- M§todos directos y combinados. 

Ventajas y desventajas~ 2 

• 
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De aquí se ve que K depende de la temperatura y la presión, 
s 

ya que P . == P CT) • 
l 

Los primeros m§todos de correlación tomando en cuenta -

el comportamiento de fase real, se basaron en el concepto fu­

gac.idad y en las propiedades de los componentes puros. En -­

los años 30's había mucho más ausencia de datos experimenta-­

les exactos y en ese tiempo S(-~ hi:7.o mucho u.so de los diu.gra-­

mas de valores K vs. P y nomogramas. Despu6s los diagramas -

de valore;::: K idea le;.:';, sr.:: elaboraron con más pre' cisión usando 

los métodos (Je prc~d.ón de cc)nvergencia. El efecto de la com·­

posici6n resultó ser un factor importante, especialmente en -

mezclas de componentes qu5_mj_c¿1me11te no af inc~.; o a ul tas pre-­

siones ( Io que los valores E idcc:tlc:j no expresabci.n) . Lil in-­

troducci6n de todas las depcndencius de la concentraci611 1 in­

crementaba el nGmcro de variables y con la ~usencia do las -­

computé:idoras, se tuvo que recurrir al uso de e.xpresione;:; sim­

ples y condensadas de las variables de la conccntraci6n. La 

solución fue la introducción del método de presión de conver­

gencia y el de punto de ebullición molar promedio, los cuales 

hicieron posible el desarrollo de los m§todos gráficos. En -

1961 aparecj_Ó el primer método de cálct~lo de valores K, pro-­

gramable, con lo cual se obtuvo un gran avance en la predic--· 

ci6n de las variables de equilibrio.
38 

Este Gltimo provocó -

la declinación de los métodos gráficos en el c§lculo de ELV. 

Desde esos tiempos a la fecha, se han desarrollado los 

m~todos analíticos m§s exactos, basados en J.os criterios de -

equilibrio termodinámico. Estos m~todos pueden ser directos 

o combinudos. Lo que b5.s j_camcn te se requiere de los métodos 

analíticos es a) su confiabilidad y precisión de los cálculos 

dentro de una amplia gama de condiciones posibles, b) la apli 
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cabi.lidad a componentes o sü;temas arbitra.ri.os y e) la rapi­

dez de c§lculo desde el punto de vista de tiempo de computad~ 

ra. 

A continuación, se bosquejan algunos de los m6todos pa­

ra predicción del ELV, que se han utilizado, tanto empíricos 

corno los analíticos. 

1) METODOS EMPIRICOS. 

Los primeros métodos (lo:::; cuales dcsprec:í.abo.n los efec­

tos de la composici6n) , usaron nomogra~;ns con las dependen-­

cías de los valores I\ ideales con la temperatura o la prcsi6n 

basados en la rolaciéin lineal encontradu entre log K y log P8 

de la sust.J.ncj_a d8 referencia. Estos nornogrurnas iban siendo 

actualizados a medida que habían nuevos da tos cxpc:>rimentales. 

Sin embargo, como la composici611 juega un papel decisivo a a! 

tas presiones, esto motivó el surgimiento de dos m6todos, los 

cuales tomaban en cuenta la concentración de los componentes, 

a saber a) el método de presión de convergencia y b) el méto­

do de punto de ebullición molar promedio. 

i) Método de Presión de convergencia. 

Se define la presión de convergencia Pk de una mezcla -

binaria, como ''la presión critica de la mezcla, la cual tiene 

una temperatura cr]. tica igual a la temperatura de 1 sistema. 39 

Esta Pk así definida, da buenos resultados cuando la tempera 

tura del sistema est§ entre las temperaturas críticas de los 

dos componentes (puros). La Pk al ser un lugar crítico, de­

pende de la cornposici6n. Se vio entonces que la Pk mejoraba 
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las correlaciones lo que motiv6 su aplicación a multicompo­

nentes. Esto Gltimo requirió tratar al sistema multicompo­

nente como un binario hipotético, en la estimaci6n de la 

presión de convergencia, para así estimar los valores K. 

El principio de construcción de los diagramas K vs. P 

estaba basado en el comportamiento ideal a bajas presiones, 

la convergencia de K=l al. incrementar la presión y la locali 

zaci6n de un minimo sobre la curva K vs. P. 37 

Las constontes de equilibrio o valores K de una mezcla 

dada parecen converger a un valor de 1, a una presión parti­

cular, cuando estos valores K se grafican como funciones de 

la presión a una temperatura fija. Esta ten~crat11ra no nec~ 

sita ser la critica Te de la mezcla, pero si lo es, entonces 

el valor de K delJe converger realmente a 1.0 a la presión -­

critica de la mezcla. 

El m§todo de presión de convergencia, se ha usado como 

un método confiable para obtener las propiedades de equili-­

brio de mezclas multicomponentes, ya que los nomogramas a --

d J ] ~ d t . t 1 35 R . que a .ugar se eva .uan con a·os cxperimen-a es. ecien-

temente, se ha tratado de aplicar este método a mezclas de -
37 co2-Hidrocarburos y segGn Long et.al. los resultados obte-

nidos son comparables a los obtenidos con una ecuaci6n de es 

tado. 

Se han ideado muchos algoritmos para cálculos de la -­

presión de convergencia. 37139140 Y 41 
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ii) Método de Punto de Ebullición Molar Promedio 

(.PEMP l . 

Por los años 5íJ's se utilizó mucho un material gráfico, .. 

extensivo, conocido como Cartas de KelJ.ogg, desarrollado por· 

el grupo Benedict-Webb-Rubin, de donde surgiría la ecuación 

de estado multipara1n§trica de BWR, ya mencionada en el capi­

tulo de ecuaciones de estado. 

La construcción de los diagramas se basó, pLLncipalme.!2_ 

te, en la evaluación del con~portamiento PV'l' de componentes -

puros y mezclas, la cual !1izo posible el c~lculo de composi­

ciones de equilibrio, por mecho ele un m6todo analít:l.co. Lue 

go se expres6 a la conccntr~ci6n variable, usando el método 

de punto de ebullición molar promeJio, definido como: 

(.9) 

donde x. es la fracción mol del componente i,Tb. es el punto 
l l 

de ebullición normal del componente i. La definición del --

PEMP se bas6 en la suposición de que la mezcla exhibirá el -

comportamiento termodinámico y PVT de un componente puro (h! 

drocarburo), con el mismo PEMP. Lo que se obtuvo del método 

PEMP eran valores K. Estos m6todos no predijeron con la 

exactitud deseada, especialmente en la descripción de la fa­

se líquida. Se usaron hasta los afios 60's, pues con el adve 

nimiento de las computadoras surgieron otros métodos. 

Los métodos empíricos mencionados, en su momento, die­

ron buenas correlaciones gr5ficas que tomaban en cuenta la -

concentración. Ambos métodos tenían aproximadamente la mis-
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ma exactitud. Con la presencia de las computadoras se empe~ 

zaron a usar mfis los m6todos analíticos. 

21 METODOS ANALITICOS. 

i] Método de Ecuación de Estado.
36 

Los m6todos analíticos se basan en el criterio termodi­

n~mico de equilibrio y pueden clasificarse, de acuerdo a su -

método c.1e ev<Llnac.ión, en directos (ec. 5) y combinados (ec. G) . 

Enfocaremos n ucs L~ra a t l'll e j_ém :=i. lo~:; métodos directos p:cincipa 1 

mente, porque:~ los m6toélo::; c01nb i1uCios no c1a'.1 resultados satis­

factorios a altas prcsion2s y no dcscrihcn la fase líquida. 

I.os in6t:odos ccJ1nl):iné1do~:J fallan e11 el tJu11tc> crí·tico~ Con el --

coeficiente de fugacidad, en cambio, si se describen mejor 

las fases liquida y vapor. En la figura 2, se presentan las 

ventajas y desventajas c.1e los métodos directos y combinados, 

con más detalle. 

Como es nuestro inter6s usar una sola ecuación de esta­

do para representar el equilibrio Líquido-Vapor y equilibrio 

Liquido-Líquido-Vapor, usaremos métodos directos en la des-­

cripci6n del equilibrio entre fases para las mezclas de co2-

Hidrocarburos, pues en los yacimie~tos de petróleo se miden -

altas presiones y con la inyección de co2 se observan múlti-­

ples fases liquidas. 

Los m6todos directos están basados en la condición de -

equilibrio de igualdad de fugacidades (ecuación 2), donde las 

fugacidades se evalúan solamente por medio del coeficiente de 

fugacidad disponible (ec.7a 6 7b). 
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En el sistema de n componentes, un conjunto de n ecua­

ciones rcsultantc:!s nos describe completamente l¿¡ dependencia 

de los valores K con la temperatura, la presión y la composi 

ción de fase. 

Al usar las ecuuciones 7a ó 7b, surge una irnprecj_sión 

debido a la elección de la ecuación de estado necesaria para 

obtener resl1ltados num6ricos. El cálculo de la fugacidad d~ 

pende de qu~ tan bie11 la ecuación de estado ajuste los datos 

PVT expcrj mcntules, en 10:3 j_nt0~rvalos de pre::-;ión, tcrnperatu-­

ra y composici6n requeridas. 

Otro factor que influye en los resultados, es la apli­

cación de lu ecuacj_ón de estado a mezclas, pues surge la ne­

cesidad de usar reglas de m0zcluc10, lu:.:; cuales nos dan la de 

pendencia con la cornposi.c:ión•¡ estas rc~qlas de mezclado no 

son generalmente v5lidas y tic11en fundamentos serniempíricos. 

Aun cuando para un sistema particular la ecuación de -

estado pueda predecir resultados precisos, para sistemas más 

generales es de esperarse que la exactitud disminuya, debido 

a que es necesario estimar parámetros adicionales y debido -

tambi~n, a la escasez de datos experimentales. 

El car§ctcr scmiempirico de las reglas de mezclado, -­

puede deteriorar considerablemente la información proporcio­

nada por los par5metros de los componentes puros y por los -

parfimetros binarios del sistema. 

Por las razones anteriores, se ha enfocado la atención 

a la modificación de las reglas de mezclado existentes, y a 
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la evéll uuci611 de los parárnctrm:;, de componentes. puros (ver --· : ,, 

las referencias 43 y 44}. 

Si pudi6ramos construir una ecuación de estado aplica­

ble a fluidos puros y sus binarios, en todos los intervalos 

de temperatura, presión, volumen y compoE;j.ción, no ncccsi.ta-· 

riamos prcocuparno~; por el c.§lculo en si~;tcrri¿ts tern'.lrios o -

mu1.t:icomponcntcs. Pura r~1ezclas flui.c1as ncnT1alor; 1 lo~; par5m~ 

tros de compon~ntc puLu y binu.rios son :.;ie1:1pre sufj_cicn Lc3 -

para el cSJ.culo c10~ ecju:i_l.ibrio en rnczc.1a~-; multicomponr:ntc::-~. 

E~3L-.o es quiz[i uno de los grandes tr.iunfo!:; c_~e lr.:t tc;rrnodirdimi-
11 ') 

ca apli.cada. '~ 

En el capítulo 11, habíamos visto que han surgido y se 

han probado m11chas ecuaciones de estado clibica~.Y. De éstas, 

las que mejores resultados han dado en la industria petrole­

ra (a altas presiones), son las que surgieron a partir de la 

. ,.. d 1' 11 . l I 8 9 . . 1 t . "' t . ecuacion e \Cl ic1-Zwong. Las ecuaciones mu ··iparame ri-

cas, como la de BWR, también dan buenos rcsul tados a al tas -· 

presio11es, sólo que al haber más parámetros se necesita un 

mayor nGmero de datos experimentales para poder calcularlos, 

y además, se consume un mayor tiempo de computadora. 

Las más cxi tosas modi f icaci o nos heclias a Ja ec. de - -

RedlJch~Kwong, son la ec. de Soave y J.~ oc. de Pcng-Robinson. 

La ec. de Soave predice pobremente 13 donsidad líquida, no -

as'.í. la de Penq-P.obü1son. Las modificaciones a la C!C. de HK 

se han basado principalrnc~nte un: a) aju~;tc de par5rnetros -­

(introduciendo el par~mctro de interacción binario, el fac--

tor acéntr.i.co, ctc.);b)cmlas reglas de rnc:;;clado y e) modJ°.fJ".­

caci.ón de la forrnLl de la ecuación, como se vio en el capítu-­

lo II. 

r• ~ 1 
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iil Principio de Estados Correspondientes. 

Se dice que dos fluidos est~n en estados correspondie~ 

tes, cuando tienen los mismo::.> val.ores de tempere.tura reduci­

da Tr=11Tc, presión reducida Pr=P/Pc y por consiguiente, el 

mismo volumen reducido Vr=V/Vc. 2 Este método ha producido -

buenas predicciones y estimaciones de pro¡_üedacics de cornpo-­

nentes puros; se han hecho intentos para su aplicación a me! 

cJ.as. Sin emb2:::.-90, se pre::.~entan problema.E en la dctcnn:ina-­

ción c10 co11stan~.::cs pscudocriticas 1 J.a.r:; cuaJcs cfopondcn de la. 

compos:ición, Flc.y c¿i~:;os en que c~:::.;tr~ métcxJo funciona bien pa-· 

ra sistcnw3 polan'.~>. Para e qui 1 ibr io líquido-vapor se regui.~ 

re s6lo de d~tos de componPnles puros. Este m6todo tiene --

problern0~; con 10::.; imperfc:ccionr~s en léls rc9:ias de rnczcLaélo. 

El m(C!toc1o funci_-:::1a iquaJ o mejor que los m0todm; directos -­

(ec. 5, rnÉ~toJo de ec. de c~;t<-ldu). 36 Sin c.mLJu.rgo, se realizan 

grandes esfuerzos encaminados en este sentido. 

iii) .Métodos de Termodinámica Estadística. 

Estos métodos tienen un gran potencial de aplicaciones 

en la descripción del ELV. Recientemente, se han empezado a 

aplicar a sistemas binarios de mol€culas esf6ricas; parti-- . 

cularmente se 11a aplicado la ecuación de estado perturbada -

de esferas duras. Al parecer se lograron bue11os resultados. 

Estos métodos por utilizar ecuaciones multiparam6tricas, re­

quieren más tiempo de cómputo, que los métodos descritos en 

los incisos anteriores. Es probable que e11 un futuro cerca-
45 

no, se aplicarán a moléculas más complicadas y polares. 
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CALCULO DEL EQUILIBRIO LIQlJIDO-VAPOR 

DE MEZCLAS DE co2-HIDROCATU3lJROS 

C7 

1.- APLICACIONES DE ECUACIONES DE ESTADO TIPO VW A C0 2 PURO. 

i )_ Uso de 1 PROGf\l\MA CFLUID. 

Es sabido, que si una ecuación de estado es incapc.z d<J 

represent~r el comportarnicnto termodinámico de una sustancia 

en su estado puro, c~n 9ener2l no podrá manejar mezclas conto 
. 1 . i1G ( 1 l J l d . nicnc o esta sustancia sa.~vo reg. as o.e rnezc a o y corrccc1.o 

nes a la ecu~ción de estado) . 

De las ecuaciones tipo Van der Naals usadas en la in-­

dustria petrolera, las que tienen una gran aceptación son -­

las de Soave y la de Peng-Robinson (PR) , anilias disefiadas pa­

ra sustancias no-polares. Recientemente
24 

se ha propuesto -

una nueva modificación a la ecuación de estado de Redlich­

Kwong (RK), que ser& considerada al hacer la elecci6n de una 

ecuación tipo vr.v, apropiada para la predicción del equilibrio 

liquido-vapor (ELV) de mezclas conteniendo co2 . 

Dado que en las mezclas de co2-hidrocarburos, frecuen­

temente se presentan mGltiples fases líquidas, nos conviene 

elegir una ecuación que prediga bien el volumen líquido y la 

presión. 
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Para el cfilculo de las propiedades de saturación del -

co2 con las ecuaciones de estado elegidas, se usó el progra­

ma CFLUID47 desarrollado en el IMP 1 cuyo diagrama do bl.oqucs 

se mu0stra en la figura l. En la referencia (47) se hizo un 

estudio compa:cé.l ti.vo de varias ecua e iones cúbi cu s y una rnul ti 

paramétrica, con sustancias puras u tempcraturas bajaf;. Só­

lo el propano, pentano y agua se estudian a temperaturas ma­

yores de 300º1(; no se pre~'>cnta ningún an{ilisis con el co2 . 

El pro~Farna principaJ. del CF'LUID, coorcUna él lé1s .::;ubr~ 

ti.nas que carqan la información nccc:::Clci a ( I\El\D y CONS'l') pa­

ra realizar los c~lculos de las propieOadcs deseadas. Para 

el caso particular que nos concierne, READ lec las tomperatu 

ras de saturación del co2 y los parámetros de] programa, pa­

ra calcular J.a i_jj:-csj(in y los volú1ucncs de 11.quido y vapor. 

CONS'l' lee lle un banco de'? da tos las c:ons ta ntc~:; cara e te1· í s ti- -

cas de la sustancin: Te, Pe, Ve, peso molecular, etc. y las 

escribe en el listado. MONIT calcula el equilibrio entre fa 

ses, realizando previamente tres ciclos iterativos: 

a) Dada una Ti del banco de datos y para un Vete, se 

calcula la presión Pi del sistema: 

Vete, Ti -----> Pi (11 

b) Para una Ti del banco de datos y una presión Pete, 

se calcula el volumen Vi del sistema: 

el 

Pete, 'I'i ------P Vi (2} 

Para una Ti del banco se hace el cálculo del equi­

librio L-V: 

Ti ----~ Vi (para líquido y rara vapor), 

Pi (3) 
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La subrutina PURE, en función de los cálculos que se ~ 

requieren, coordina en torno a la ecuación de estado que se 

desea usar, para un punto <lado. Para el cálculo e, el cual 

se realiza en MONIT, la bGsqucda de la presi6n se realiza me 

diantc la expresión~ 

Pi+l== Pi Cl + PHID1, donde 

PHJD:~ (fl -- f v) /fl 

(.4). 

El equilibrio entre fases se alcanza cuando PHID es me 

nor que cierta tolerancia. 

PAR'J1 coordina el cálculo de los parámetros de la ecua­

ción de estQdo. PhRTl parn la ecuación 1, etc., m§s adelan­

te se describe mediante un diagrama de flujo (figura 3) este 

cálculo. 

SOLV dadas la T y P calculada, resuelve el volumen pa­

ra la ecuación de estado seleccionada. Las ecuaciones de es 

tado cúbicas se resuelven usa.ndo la Regla de Cardan,
48 

median 

te CUBin y RUTCUBn, donde n se refiere a la ecuación de esta 

do usada. 

FUG controla el cálculo de las fugé1cidac1cs de la ecua­

ción de estado, usando la Pliln correspond.iente. 

PRE realiza el c&lculo de la presión con la ecuación -

de estado, una vez conocidas T y V; se auxilia con la subru­

tina PREn. 
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TERMIC controla la evaluación de las propiedades termo 

diná.mi.cas: cntalrYí.a energía interna, entropíu., ene1·9ía libre 

de Gibbs y de Jielmholtz. 

PVEST estima una presión inicial usada en el ciclo ite 

rativo, basfindose en la ecuación de Antaine o la de Gómez-

N . t 49 ie o. 

Las subruti11as de convergencia. son REFl~ e INTER. 

ii) Prueba de tres ecuaciones tipo VW, de intE>rés. en 

la industria petrolera: ecuación de Peng-Robinso~ 

-de Soavc y tle S5nchez-Lciva. 

En el capítulo 11 vimos que las fórmulas de las tres -

ecuaciones mencionadas son: 

P = (RT/(v-b)) - a(T)/(v(v+b)+b(v-b}) (5). 

P = (RT / (v-b) } - a ( •r l /(y (v+b) ) C6 l 

P = (RT/(v-·b)) - a(.'r)/(_v(v+b('r).) l C7l 

respectivamente. 

Usando el programa CFLUID para el cálculo de las propie 

dades de saturación del co2 , se obtienen los resultados pre-­

sentados en las tablas 1 y 2. Los valores experimentales han 

sido tomados del libro de la IUPAc. 51 

~1 graf icar los valores de los volfimcncs líquidos cal-­

culadas de co2 con las tres ecuaciones vs. los experimentales, 

se observa que los valores que más se acercan a los expcrimen 
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té\les son los. de J.~ ecua e ión de Sánchez-Lei va. y los de lél 

ecuación de Peng-Robj.nson. L~ ecuación da Soave empieza a 

comportarse bien cerca de la región critic~, mientras que la 

de Sá.nchcr.--Lei va falla· en esa zona. Las ccuaciona;,.; de Soavc 

y Peng-Robinson, presentan problemas de no-convergencia pri~ 

cipalmcnte cerca de .la región cri.tica y cuando convergen, --­

los valores ticmdcn a L1 solucj_(Jn trivial (este tipo de sol-1::: 

ciones se analizan más adelGnte). De la grSfica concluiría­

mos que la mejor ccuac.L6n es la de Pcnc;-I<.obinson, para el -­

cálculo del volm!1c::n 1íqu.i.c1o dcJ co2 (ver f:i.q. 2). S.i.n embar 

go, los res u 1 ta dos de: la ~~rfi. f ica parecen ~~cr u lgo cngafios os, 

puesto que sj_ hacernos regrc~;ión l:Lneal con esos Clatos, obte­

nernos los coe f j c ientcr:; ele correlación mostrado~_; en la t ab 1.a 

3 . 

Se sabe que el. coeficiente de correlación obtenido, 

cumple con J.a condición de ser mc.~nor o iqual a uno; entre 

m§s cercano a uno est6 su valor, mejor es la relaci6n lineal 

entre X (datos experimentales) e Y (valores calculados) .
51 

De la tabla 3 se puede concluir que las ecuaciones de estado 

que mejor predi.cen el cálculo del volumen líquido de co2 , -­

son las ecuaciones de Soave y la de Peng-Robinson. En lo -­

que respecta al cálculo de las presiones, puede verse en la 

tabla 2, que las tres ecuaciones las predicen bien. 

Una vez elegidas las ecuaciones, el siguiente paso con 

siste en estudiar las calidades predictivas de estas ecuacio 

nes, aplicadas a mezclas en equilibrio líquido-vapor. Para 

11 . l - " l , ~'1 I X 4 6 ' 5 2 e o nos aux1 iaremos ae programa e~ . 
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1 
! 1 TABLA l. - CALCULO DEL VOLUMEN LIQUIDO DE co

1 
DESDB '11 "'-216. 5 8 a 

3 
T"= 3 O 4 • 2 1 K . EL VOLUMSN LIQUIDO ES'l'A Dl-\DO E[·J cm /mol. 

1 
'I'exp (K) v(P-R) v(Soave) v (Sánchez-Leivu) vexp 

1 216.58 37.347 35.75 40~50 36.83 

218 3'/. 507 35.92 40.69 3G.98 

1 220 37.737 36.16 40.98 37.19 

222 37.973 36.41 41.27 37.40 

1 224 3 8. 215 36.67 41.57 37.62 

226 38.463 3G.94 41.88 37.85 

1 228 38.717 37.22 42.21 38.09 

230 38.978 37.51 42.54 38.34 

1 
232 39.24G 37.81 42.89 38.59 

234 39.521. 38.12 43.25 38.85 

1 
236 39.805 38.45 43.62 39.13 

238 40.096 38.78 44.00 39.41 

240 40.397 39.13 44.41 39.70 

1 242 40.706 39.50 44~82 40. o 1 

244 41. 026 39.B3 45.26 40.33 

1 246 41. 356 40.27 45.71 40.66 

248 41.698 40.69 46.18 41.00 

1 250 42.051 41.12 46.68 41.36 

252 42.418 41.58 4 7. 19· 4.1.74 

1 
254 42.798 42.06 47.73 42.13 

256 43.193 12. 56 48.30 42.54 

258 43.605 43.08 48.89 42.96 

1 260 44.034 43.64 49.52 43.41 

262 44.481 44.23 50.1.8 43.88 

1 264 44.950 44.85 50.88 44.37 

266 45.442 45.51 51. 61 44.89 

1 268 45.958 LlG.21 52.39 45.44 

270 46.502 46.96 53.22 46.02 

1 • f~ •• 

1 



1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
• 

e o n t j_ n u a e i ~ o n 

'l'l\DLA 1 

272 47.077 47.76 54.11 46.64 

274 47.687 48.62 55.06 47.29 

276 48.33G 49.54 56.08 47.98 

278 49.029 50.54 5 ·¡. l 7 48.71 

280 49.773 51.62 58.36 49.50 

282 50.576 52.81 59.65 50.35 

2 84 51.449 54.11 61. 06 51.26 

286 52.404 55.55 62.62 52.24 

288 53.460 57.15 64.35 53.31 

290 54.641 58.97 66.30 54.48 

292 55.981 61.04 6 8. 52 55.76 

294 57.531 63.46 71. 09 57 .19 

296 59.376 66.33 74.14 58.78 

298 61.661 69.89 77.89 60.59 

300.0 64.690 74.54 82.76 62.67 

301. o 66.693 77.51 85. 91 63.83 

302.0 69.297 81.25 89.86 65.ll 

303.0 73.123 86.25 95.35 66.50 

304.0 81.703 96.18 105.93 68.05 

304.5 & 100.68 107.04 68.14 

304.1 " 101. 4 8 108.47 68.22 

304.15 " 102.55 111.25 68.30 

304.20 # 105. o 2 113.90 68.39 

304.21 94.440 No hubo convergencia 68.40 

& Son puntos calculados nor las ecuaciones (No hay contraparte 

experimental. Lo mismo #, punto cerca del crítico a T=304.2W 



TABLA t!.- CALCULO DE Ll\S PRESIONE~~ rm Sl\TURACION DEL co
2 A 

T=-216.58 W\S'l'l\ 'i'=304. 2 lI~. LA PRES ION ES'l'A Ef\1 -. BARES 

'J.'cxp Pex~) p (P-R) p ( s) p (S-I,) 

216.58 5.180 5.1427 5. 16 35 5.1275 

218 s.:>oB 5.4643 5.4899 5.4469 

220 5.996 5.9431 5.9761 5.9227 

222 6.515 6.4534 6.4943 6.429'/ 

224 7.068 6,9963 7.0460 6.9696 

226 7.654 7.5734 7.6323 7.~435 

7.28 8.276 8.1860 8.2549 8.1529 

230 8.935 8.8354 8.9149 8.7993 

232 9.632 9.5230 9.G138 9.4840 

234 10.368 l0.2S04 10.3530 10.2085 

236 11. 146 11.0190 11.1340 10.9743 

2J8 lL 9G6 11.8302 11.9581 11. 782'.) 

240 12.830 12.6855 12. B269 12.6358 

242 13.739 13.5865 13. 7419 13.5345 

244 14.695 14.5346 14. 7043 14.4806 

246 15.698 15.5316 15.7159 15.4757 

248 16.752 16.5788 16~7781 16 .5214 

250 17.856 17.6779 17.8923 17.6192 

252 19.013 18.8307 19.0602 18.770B 

254 20.223 20.0386 20.2832 19.9778 

256 21.489 21.3033 21.. 5630 21. 2419 

258 22.812 22.6267 22.9110 22.5648 

260 24.194 24.0103 24.2988 23,9481 

262 25.635 25.4559 25.7580 25.3936 

264 27.138 26.9653 27.2803 26.9029 

266 28.705 28.~)402 28.8671 28.4778 

268 30. 336 30.1825 20.5202 30.1201 

•• # • 



1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
-

e o n t i n u a e i o n 

r11l\BLA 2 

270 32.034 31. 8941 32.2410 31.8316 

272 33.801 33.6767 34.0313 33.6139 

274 35.638 35.5324 35.8927 35.4690 

276 37.549 37.4630 37.8268 37.3986 

278 39.533 39.4704 39.8353 39.4046 

280 41. 595 41. 5568 41. 9198 41.4887 

282 43.737 43.7241 44.0821 43.6529 

284 45.960 45.9744 46.3237 45.8991 

286 48.269 48.3097 48.64G5 48.2290 

288 50.665 50.7123 51.0~121 50.6448 

290 53.152 53.2443 53.5422 53.14Bl 

292 55.734 55.8479 56.11.86 5 5. ·; 411 

294 58.41.5 58,5455 58.7829 58.425'.:i 

296 61.198 61.3392 61.5370 61.2035 

298 G4.090 64.2315 64.3827 6'1.0770 

300 67.095 67.2248 67.3215 67.04fl0 

301 68.642 68.7601 68.8265 68.~i707 

302 70.220 70.3216 70.3555 70·.118 5 

303 71.830 71.9096 71.9087 71.6917 

304 73.475 73.4952 73.4860 73.2906 

304.5 & 73.5216 73.5653 73.3712 

304.10 11 73.6143 73.6446 73.4519 

304.15 11 73.7071 73.7235 73.5326 

304.20 11 73.8000 73.8016 73.G134 

304.21 73.825 No hubo convergencia 73.6296 

& No se tienen datos experimentales. El punto crítico es a 

T = 304.21. 



1 

1 
1 
1 
1 
1 

1 

1 

1 

1 

};C. DE ES'N\DO MEDIA 

47.845 10. 39 .;-- datos exporirnentu1cs 

Soave 55.842 15.91~ -17.679 1.537 0.999 

Sánchez-Lej.va 46.744 
. ~--------·-- ~) --

8. 9G71 5.914 0.8JJ 0.985 

----------------'-'------ . 

TABLA 3.- Regresión lineal para los datos de la tabla 1. 

D.S. es la desviación estfindar, B es la orden~ 

da al origen, M la pendiente y C.Correl. es el 

coeficiente de correlación. 

•. 
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2.- METODOS DE CALCULO PARA EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR. 

i} calculo Flash~SJ 

Este es un cálculo de las composiciones líquida yNapor, 

y de las moles de lí<]uido y moles de vapor por rno1 de mezcla 

fluida. Este c§lculo se realiza a la presi6n y temperatura -

de interés. Físicamente, el cálculo f 1ash represontu a una -

celda PV'l1 con una mezcla f Ju i_da de cornpos ic ión total cono e ida, 

equiJ.ibr~dQ a la temperatura y presión de intcr6s donde se ha 

ce el cálculo mcncj_ona cio. 

Las ecuaciones que representan un nroceso de sepa.ración 

flash son de cuatro tipos: unél ecuación ele bu.1ance de mat.Gria 

total, las de lJo.L:mce de rna ter iu. por COln))Oncn te, u na ec uac i6n 

restricU.va sobre las cornpo~_;icj_one~~ de 1:1 faso y las C'Cuacjo­

nes de equilibrio termodinámico entre las fases presentes. 

La ecuación de balance de materia total se escribe como: 

L +V= 1 (8) 

donde L son las moles de líquido por mol de mezcla fluida y 

V las moles de vapor por mol de mezcla fluida. 

Las ecuaciones de balance de materia por componente, pa 

ra cada componente i dentro de la mezcla fluida son: 

-
Lx . + Vy = z . , i== 1, ••• , N 

J.. i J.. 
(9) 

donde N es el nGrnero de componente de la mezcla; esta ecua-­

ción muestra que z. moles de componente i, en equilibrio, se 
l. 
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1 
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1 
1 

ºC' {j / 

distribuir§n como Lx. moles de componente i en la fase líqu! 
1 

du y Vy
1 

moles de componente i en ln fase vapor. Siendo Xi, 

Yi y zi las fracciones mol; de (9) se tiene que: 

N 
[ 
i = 1 

? - 1 
~i (10} 

Esta ecuación (10), requiere una ecuación restrictiva 

sobre las composiciones de la fase lfq11ida, a saber: 

N 
¿ 

x. = i = l l 
1, (11) 

o una ecuación restrictiva para la fase vapor: 

(12} 

Las ecuaciones (11) y (12} no se usan ambas a la vez, -

puesto que una vez que se da una, la otra queda definida dehi 

do a la~ ecuaciones (8) y (9). 

Las ecuaciones terrnodi~dmicas de equilibrio entre fases, 

son las de igualdad de fugacidades, para cada componente: 

f ~ 
1 

V f. , i=l, ... ,N 
1 

donde 1 indica liquido y v vapor. 

iil Cfilculo de los Parámetros íla y ílb. 54 

(13). 

Como se vio en el capítulo II, sobre ecuaciones de es­

tado, los parámetros íl y ílb se calcularon originalmente a -
a 
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partir ele las condici.ones cr :L ticas .. Pa,ra ca lcu lé.l r es tos p¿¡­

rámetros a lo largo de la linea de saturación, en la figura 

3 se muestra el diagrama de flujo del programa utilizado. El 

método descrito es un e j cmplo ele cómo ~•e calcLdan dicho;;.; -

parfimetros. Este m§todo se basa en la utilización de las -­

propiedades de liquido saturado (temperatura, presión de va­

por, volumen del líquido saturado). 

Pa~a ilustrar el funcionamiento del diagrama de la fi­

gura 3, tenernos por e :i c::rnplo la ecua e i ó1~ de H<::>c.11 :i ch-Kwong ex­

tendida a mezcla::: .. 

donde 

~. 

Cuando itj 

P == (HT/(v-b))_-a/((v+bL'111/ 2 v1 

a = 

b = 

a .. 
l.l. 

b. 
J_ 

N N 
¿; ¿ 
i=l j:-::1 y.y·ª·. 

i· J l] 

N ¿ ¿ 
i =1 y.b. 

J .. J. 

íl 
== bl.. R'r . / P . 

CJ. . CJ. 

a . . = a . . == (1-k . . ) a . . a . . lJ Jl. lJ. ll JJ 

(.14 l. 

(.151 

(_16 l. 

(_17 l 

(181 

(19) 

Las íla .. y ílb. son las que se determinan usando las condicio 
J.l J. 

nes críticas, i.e. los valores originales. 

Para los componentes puros el coeficiente de fugacidad 

~ se deriva de la ecuación de estado, que para la ecuaci6n 
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(141 toro~ la forma 

ln ~ --· ln (Rrr/P (v-hU. + Pv/RT-1..,.. Ca/RT3/ 2 b). ~ 

ln e (v+b 1 /vl (2 o}_ 

En el estado saturado, 

r/JV 
s (.21). 

donde s indica saturado, 1 líquido y v vapor. Los coeficien 

tes de fugacidad pueden evaluarse de la ecuación (20} que al 

sustituirse en la ccuw.ción (2J} da: 

l
-~··- V J V 1. -
l n ( ( V - b) / (V -· b ) ) - p ( V -v ) I rn 

S ~:_; S ~·; I 

íla . . = ílb _ ----~--3 -~r--·---;_, i -1:-·-\-, ·-·-
11 l ('J'c/'l') / ln (v ( v +b) /v ( 'J +b)) .. 

- s s s s _J 
( 22) 

donde v es el volumen molar y los superíndices v y 1 -

indican vapor y liquido, respectivamente. 

Los pasos seguidos en el diagrama de flujo se pueden -

enumerar como sigue: 

1 e 1 Í d 1] . - on a.s constantes cr ticas y a tos T-P5 v 
5

, .os 

cuales son valores experimentale~, se propone un valor ini-­

cial de ílb= 0.045. 

2.- Al sustituir los datos de entrada en la ecuación 

de estado ( 14) y al resolver la ecua·ción ( 17) se obtiene ~la 

(denotada en el diagrama corno íl1 ) . 
a 
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3.- Se calcula vv resolviendo lu ecuación de estado -s 
(_14). con los va lores conocidos de n! y nb. 

4.- Sustituyendo T,Ps,v! obtenidos en el paso 3, en la 

ecuación (22), se calcula 12 (~enotada como íl
11 ) y se compa-­

ran )lI con )(I 
1 Si no son ~uua les, se rcpi te~ los pasos de 2 

a a 
a 4, con un nuevo valor c1e)l b, hasta que la diferencia en el 

valor de íla C[-> menor CJlW la tolerancia cf.;pecificu.da. 

Para J.09ro_r 1.:1 converqencia en el método anterior, se -

t ·1· ~ d d 1 l . 55 
u 1 iza un m~to o e Regu a Fa si. 

iil Cálculo del Pa1·5metro de Intcr.Jcción k ... 
lJ 

El par~netro de interacción ayuda a mejorar los c§lculos 

de equilibrio entre fases, como se vio en el capítulo anterior. 

El parJmctro k .. se calcula para mezclas binarias. Se 
1.J 

determina buscando u~ valor óptimo para los puntos experimen-

tales sobre la curva presión vs. composición líquida de cada 

mezcla binaria isot6rmica. La t6cnica utilizada es la de Fibo 

nacci, que se basa en la sucesión recurrente para generar 

los números dorados de Fibonacci. 56 Los valores calculados 

de esa manera se utilizan para cálculos tanto de presión de 

burbuja como de rocío. Aunque se ha notado que para muchas 

mezclas binarias k .. es cercano a cero (sobre todo cuando 
lJ 

sus moléculo.s son muy parecida~:::) , un pequeño cambio en el pa 

r§metro, tiene \In efecto significativo en el cálculo de la -

razón de equilibrio K. En la figura 4 se muestra un diagra­

ma de flujo para el cálculo de los par&mctros de interacción 

b . . 54 t «:'.l ] 1 ] inarJ_os. En nucs :ros cci cu .. os con mezc as, usamos .os --



1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
• 

k .. reportados en la literatura~ para aquellos sistemas que 
l.] 

no había, se calcularon con el programa descrito. 

iii) Cálculo de la Razón de Equilibrio I<=y/x, usando 

una Ecuación de Estado. 

Para el cálculo de la constante r~, se utilizan ~2 , n, y a D 

k .. , para. céllcu lar e 1 coe:U ciente dt~ f u9acida.d de la fase lí 
l. J J 

quida ~¡ y el de la fase vapor ~r, los cuales se sustituyen -

en la relación (23): 

I = ,.,(1. I ,,(\.T K = y . X . )L' )U 
l 1 l 1 

(23) 

que resulta de igualar las fugacidades, en la forma 

f~ - ~~y.P = 0~x.P = f~ 
l. 11. 1.1 J. 

(24) 

El coeficiente de fugacidad para el componente i se o~ 

tiene sustituyendo la ecuación de estado (c.f. ecuación (20 

y ( 14)) en la 

RTln ~': 
l. 

ecuación 

- f
00 

((aP/an.)T p -RT/V)dV-RTln(Pv/RT) v 1. , , n . _¡. • 
Jrl. 

( 25) 

donde V es el volumen tptal V=ntv (nt es el número total de 

moles, v el volumen molar); la ecuación para la fase liquida 

es similar. 

Para caJcular el coeficiente de fuqacidad de un compo­

nente a una temperatura, presión y composición dadus, se ob­

tiene el volumen molar de la mezcla, para vapor o líquido, -
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resolviendo la ecuación de cstado(v~gr. la ec. (14)). Al re-

solver J.a ecuación cJc estado cúb:i_ca E:!n c~.1. volumen, el volu--­

rnen rnás 9rancfo (.la, raíz más qrande) se torna parél el c5.lculo 

de 0r y la rníz mfis peguefia, para el cálculo de ~~ a una com 

posición liquida dad~. 

A contüiuación se muestra un tipo de cálculo de presión 

de burbuja (v0r fig. 5), en esto caso se 0spacific2n la tcrup~ 

ratu:ca 'J' y la cornpoE:;ición líquida ;-:; por un método do prueL'a 

y error se c,c:timu.n la presión P y la com¡»osjc.i.6n cJ(_:l vapor y. 

Se csti.rna nn vé:ilor .i.nicial 11 convcnientc. 11
, para lo~irar la con 

vergencia má~'; rftpj dét!llc~ritc. 

iv) Ecuaciones de Presi6n de Saturación. 

Un fluido saturaao puede describirse matcm§ticamente - , 

por las ecuaciones de iquald<:td de fuguciduaos (ecuación (13)), 

la soJ.uci6n ci8 lu ecuación de ostado cGbica (para obtener los 

volGmenes de líquido y de vapor) , la exprcsi6n de las fugaci­

dades con la ecuaci6n de estado (9ara líquido y vapor) , una -

ecuación de presión de saturación (ec. 28) y las simplifica­

ciones cor:cospondientes a los balances de materia por compo­

nente y total. 

a) Líquido saturado. 

Se dice que existe un líquido saturado, cuando 6ste es 

tá en su punto de burbuja. Así, la ecuación de balance de -

materia total (ec. 8), para este caso queda de la forma 

L = 1 (26) 
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y la ecuación de balance de materia pon componente queda: 

X. - Z . ; i= 1, .... , N 
1 l 

C271 

La ecuación (11~ es redundante µuesto que, en este caso, la 

suma de z. es w10 (ce. 10). La ~1rcsi6n de burbuj21 se rela-­
J. 

cicna con las filyacidadcs de los componentes en ln fase lf--

quiéla y con el cooficicnLe de fugacj_dad en lu fa~;e vapor, por 

la ecuac:i.ón 

N 
·-· E 

i=J 
(28} 

don<le ~ cst~ definida en la ec. (24). Para que la presión P 

del sistema sea iqual a la presj_(in de satc.r¿1cJ0

.Ón P , en el -
s 

equilibrio, l ·¡,. 
(-1. ~ composiciones de la fase v~~or deben sumar -

la unidad. Esto puede verse de las ecuaciones (28) y (24). 

Véase la figura 5. 

b} Vapor saturado. 

Existe un vapor saturado, cuando ~ste está en su punto 

de rocío. Las ecuaciones para este caso se obtienen de una 

manera similar al.inciso anterior. 

v} Predicción de la Constante de Equilibrio K. 
52 57 

(Método usado en el Programa CMIX. ' ) 

Para el EI.V de un sistema mulU.componcnte (de N compo­

nentes), las variables de intcr6s son ln temperatura T, la -

presión P total, N-1 fracciones molares independientes para 
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la fase liquida y otras N-1 para la fase vapor. Entonces -­

hay 2N v~riaGles da las cuales se satisfacen N indepcndicnt~ 

mente; la~~ ol:ras N se~ detenrd nan al rc;solvc:;r N ecuaciones si 

multánoas, de igu~ldad de fug2cidades. La fugacidad del - -

i-ésüno co1aporv::-:ntc c::>n una mezcla, está relacion::.i.da con la -·-· 

ecuación de estado por la ecuación l25). 

De lo. ecuacj_ó~ de balance de ma tcri a por componente ... .-. 

(ec. 9) y de la ecuación (8), se obtiene que: 

z. = Vy. + (1-V]x. 
l l 1 

(.291 

y de las ecs. (291 y (231, se obtiene: 

x. = z./(l+V(K.-1)) 
l. l l 

(30}_ 

''· = z.K./(l+VtK.-1}1 
Jl. l J.. l 

l31)_, 

de las ecuaciones de restricción tll} y (12), se obtiene la 

FUNCION OBJETIVO: 

N N 
F(.V} =E {y

1
.-x

1
.)= E (K.-l)z./(l+V(K.-1)) =O 1 1 1 . . 

i i 
(.3 2}.. 

En un cálculo de punto de rocío V=l y las variables a 

calcular son T 6 P. En el cálculo de punto de burbuja V=O y 

se busca T 6 P. Para otros casos se especifican valores de 

V entre O y l. 

En el cálculo de ELV para un sistema rnulticornponente, 

el sistema de ecuaciones resultantes es no-lineal. Para re­

solverlo se aplican m6todos numéricos de convergencia. Para 
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el presente trabajo se usaron s6lo el Método de Newton-Raph-
5, (' . 5 ~) 

son de l·1Ínimas V<:iriablc~s _, y el de Sustituci.onc·s ouccsivas. 

En el equilibrio, de l.a ecuación (24), se tiene que -

x1~~(x) = yi~i(y), por lo que 

K. = >6. (x)/P.· (y) i,cq J. 1 
(33) 

La primera estimaciGn de los valores K. que se usa en 
53 l 

el CMIX es la propuesta por Fussel. 

J<. = exp (S. 3 7 ( l+w.) ( 1- ( l/'rr.)) ) /Pr. 
l J. . l J. 

(341 

donde Tr y Pr son la T y P reducidas.# En el cálculo flash -

se predicen los valores de L y V (ver ec. 8) y de las fraccio 

nes molo.res y j_ de los corníx.mcntc;; para la fase vapor y los e_?._ 

rrcspo11G.ient:c:,; x., para la. fase lí.quida. Con estos valores -
J 

se calculan lils densidades del vapor y dcJ. liquido con la --

ecuación de estado que se use. 

Las composiciones y las densidades se utilizan para -

el c§lculo de las {ugacidades para cada fase. Si la fugaci-­

dad del vapor no iguala a la del líquido de cualquier compo-­

nente, se propone un nuevo valor de Kj_, con la relación ( 33) . 

Se repite el ciclo hasta que se igualan las fugacidades. 

A continuación se presenta la descripcj.ón de las su.e_ 

rutLnas del programa CMIX, así como su diagrama de bloques. 

# 58 
En el artículo de Ja Li & Nghicrn se pro~ne una r'j_ de l.:t forna: 

K. == Pe . /P ·e xp ( 5. 4 2 ( 1-'l'c . /'I') ) 
l l. l 

en la que no se utiliza el factor ac6ntrico w .• 
l. 
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USO DRI. PROGl\l\MA CMix. 52 

"El pro~JrF.lrna CMIX fue diseñado para calcular y comparar 

las propiedades volumétricas, termodinúrnicas y de equj_lj_brio 

de fases de mc~zc1a~:; ele .fluüJo~-;, a partir éJE~ divers.as condicio 

nes de alj_nir:-~ntación". 

Las subrutinas que integran el programa CMIX se ha cla­

sificado en: 

Subrutinas de lectura y escritura (I/Ol. 

Subrutinas de control. 

Subrutinas de cálculo. 

Subrutinas de convergencia. 

Se muestra en J.a Fig. 6 el diagrama de bloques de las 

subrutinas de que consta el mencionado programa. A continua 

ci6n se describen las subrutinas de acuerdo a la clasifica-­

ci6n de arriba (tornada del manual de uso del CMIX) . 52 

MAIN 

Subrutinas de lectura y escritura. 

Se encarga de: la lectura de las variables de -

control. 

Lectura de las variables de identificaci6n. 

Lectura de la matriz de interacciones binarias. 

Coordina a las demás subrutinas, ya que es el ~ 

programa principal. 
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CONST Se encarga de leer las propiedatlcs bfisicas de 

las sustancias de un banco de datos. 

DIJ Escribe la matriz de interacciones binarias. 

TITULO Escribe los resultados finales del cálculo. 

Subrutin~s de control 

MAIN .Es el progro.ma principal que coordina a las -­

subru tin<1:; que' cargan t('lia la información nc~c~ 

saria (READ, CONST), pora realizar el c5lculo 

de las propj_cclctlk's que !.';e dc:0;c.:.rn (con MONIT) y 

escribi_rlas po::d:cr ionncn Le (con '1'11'ULO) . 

MONIT LL:una a lus s ubru l:ina s corrcsponél ü:m te!:> para --

realizar los s iquicnte.'.:; c:fllc u los ( dcpend iendo -

de lus variables ele control) : 

al Cálculos en una f asi::~ (ya sea líquido o va·-·­

. por). 

bl Cálculos en dos fases (ELV). Tabla 4. 

Tabla 4.- Diferentes tipos de cfilculo hechos por MONIT 

------------------~ 
Entrada 

p y. 
l, 

. 'l' , y. 
l 

p , y. 
l 

T , x. 
1 

T,P,z. 
J. 

•r,P,z. 
. l 

Salid u 

'l' X. 
J_ 

p , x. 
l 

'l' , y. 
J. 

p 
1 y. 

J. 

L 1 x. 
J_ 

V , y. 
. 1 

--~--------

'l'ipo ék~ Cálculo 

Punto de rocío 
11 11 11 

Punto de burbuja 
11 11 11 

Flash isotérmico 

" 11 
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INVE.R De acuerdo a las variables de control llama a 

METCAL, operando en dos fases (para calcular 

P,T,x.,y.z., entre otros cfilculos) 
l. 1 .. l 

METCAL De acuerdo a las variables de control dircccio 

na hacia los diferentes métodos num6ricos usa-

SOLVC 

PARC 

MIXRC 

dos en 

rnos el 

el de 

la obtención de lé1s K.. Nosotros usare 
l . . ~ . . . 5:) 

Me todo de Sus ti tuc ionc~> Suces1. vas y -

Nowton-Raphson de rnínj_rnéls variable~:;, 53 

aunque se lic~nen imolcr~K~ntc1doc:; oLro~-; r:f~todos. 

Direcciona a las ecuaciones cGbicas en el volu 

me n ( e UB I -1 , e te . ) J,¿is ecuaciones c(1bicas en 

el vol urncn se res uc l v·:.::n con las RcsJ laf:·, ele -
18 

Cardan rncd ia11 te HliTCUB) . Como es te programa 

se resuc1vcn por un 

J.t . ··1. ~t r;1u - J.parzní1C .~r 1.ca::-,;, es ·as -· 
5 ¡­

m6tndo de Regula Falsi ~ -· 

(REF~), necesitando para ello encontrar el in­

tervalo de la solución (IN~ER} . 

Llama a las subrutinas adecuadas para calcular 

los partí.metros de las ecs. de estado (PARl, -­

etc.) . 

Llama a las subrutinas adecuadas para calcular 

las reglas de mezclado (MIXRl, MIXR2, etc.) de 

las ecs. de estado. 

EVAFUG Coordina el cálculo de las fugacidades de cada 

componente a partir de las ecuaciones de esta­

do. 
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TEill~IC Coordina el cálculo de las propiedades termodi 

n&mieas como ent~pia, entropía, cte., las cua­

les no serán tratadas en esta tesis. 

PREC CoordinQ el cálculo de las presiones directarnen 

te de las ecs. de estado. 

RUTCUB Coordina el cálculo de los coeficientes de las 

ecs. de estado. 

Subrutinas de c5lculo. 

ISOCAL Realiza cálculos isoentrópicos e isoentálpicos 

en dos fases. 

PROM Calcula entalpi0s y entropías. 

ES'l'IMA Estima las condiciones iniciales ('l',P,x.,y.) -
49 1 1 

con la ec. de G6mez-Nieto-Thodos, en caso que 

no se den, de lo contrario las lee de un archi-

vo. 

OBJEC'J.' Calcula la función objetivo a minimizar. 

MATRIX Resuelve el sistema de ces. simultáneas por el 

N6todo de Gauss con pivote. 

REFA Halla las raíces de una función no-lineal. 

Usa el M6todo de Regula Falsi, en el cual es -

importante dar buenos intervalos para la bfis-­

queda de la raíz. 
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PARl, ... Calcula los parámetros de las ecs. de estado, 

CUBil, .. Calculan los coeficientes de las ecs. de esta 

do. 

FUG1, ... Calcula las fugacidades de las ecs. de estado. 

'l'ERMl, •• Calcula II,S,G,U. 

PREl, ... Calcula léts presionc~s de las ecs. de estado. 

TE.MP Calclila la tempera trn:-a j.niciétl. 

PV/\P Calcula la pn:~sión inicia]. 

NEWDA'r Caracteriza las frl1.ccione::; pesud.as o :Pseudo­

cornponent(~::c;. 

REFA 

ME'l'l 

MET2 

METn 

--Subrutinas de convergencia. 

MGtodo de Regula Falsi. 

11 11 Sustitucio~es Sucesivas. 

11 11 Nc.wton-R1p'.1son de Mínimas Varia,bles. 

Hay otros rn6todos más, los cuales están imple 

mentados, que no ser5n usados, por considerar 

se suficientes los dos mencionados. 
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ANALISIS DE LOS RESULTADOS OBTENIDOS DEL CALCULO DE 

EQUILID.lUO LIQUIDO-VAPOR DE NEZCLAS DE co2-H IDROCAR­

BUROS. 

il. Soluciones Triviales. 

Hemos mencionado que uno de los pasos a seguir, para -

obtener los valon:~s ele la:> prO!)j_ cd¿¡c1es termodj_nétrni caf->, es re 

solver lu ccuacj_(in de~ csUtclo cií.bic:i en el volumen. Cu<1ndo -

estu. ccuacj_6:1 lü~nc trcr; r,1ícc'._; rc:d e:::; a una tcrnj)\'ratur.::t y -

cornpos.i.ci(;n i'i j<1~_;, L1 raL: mtis qrcrnc1c~ rc·j)i.-C'~;enta u. la fase 

vapor ':/ la T'í12~; pcc¡ucí1a a L1 f<tEJC L~CJui~:1<1. Con eso~; v<llorcs 

de los volúrncnc~-; se calculan litf> :ftHJac.lc1adc·~:; ~'los valor8s K. 

Debajo del punto p~;c~udocríl._i_co, h.-:1y un intervalo de tempera­

turas paro una compo;-;i,~:i.ón y 1_ffc•si(m doJ¿:¡s, para c:;l cual se 

obtienen la::; trc~:; ra ice~; de 1 a e cu,·ici 6n de estado. Sobre es 

te intervalo, la ccuaci6n de estado puede representar adecua 

dan~nte las propied~dcs a~ vapor y 11quido. Fuera de este -

. t 1 l "l ~ 59 in ·crva o 1ay so o un.l rénz. 

Las t6cnicas iterativas usadns en este m6todo de 

cálculo para equilibrio liquido-vapor, nos pueden conducir -

a una "solución trivial u: la composj_ción del vapor es igual 

a la del liquido. Esto sucede porque con las estimaciones 

iniciales, con una sola raíz, 6sta pucJc no corresponder a -

la fase desearla. Las soluciones tr~vialcs siguc11 cumpliendo 

con las ecuaciones de balance de materia y de igualdad de fu 

. 1 1 11 1 CL']'V 
5 2 J . 1 t gaciuac e~,;. \ usar e ~JroqramL1 .1 .. n, éL 1.gua que a o ros 

investigadores que usan estos m6todos de cálcuJ.o, J.as solu­

ciones triv.i.aJcs result.un cuando se hélcen cfilcuJ.os cerca del 

punto critico de la mezcla, tambi6n cuando los c~lculos se -
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hacen cerca de puntos azeotr6picos. 

27 
Huron et.al. proponen un m6todo para remover algunas 

soluciones tr:i.vüllcs, para sus resultados con lo. ecuación de 
¡- 9 

Soa.vc. Turnb:i.C~n Pol ing') et. al. proponen otros rn0todos. Nás 

adeluntc menc:i.onarernos un método conf iablc' para tratc1r a las 

soluciones falsas. 

ii) Análisis d'2 Datos y Resultados. 

A continuac:i.ón ~;e presentan los resultados de las pre-­

dicciones de~ equilibrio líquúlo-·vupor (ELV), pé.lra las mezclas 

de C02 -Hülroc:arlJuros (C0
2

-·1JC) 1 utilizanclo las CCUL1Ciones de -

Soavc (S) y de Ycng-Ro~inson (PR). Se han conservado las re-

glas ele mc;~c:LacJo c1c amba:_; ecuaciones (lél~:; ori9inalc:.:;) / puesto 
1 . 6 o ,. ~ f . que en un estucio tc.:.!c1c:ntc se c01r::Jrobo que estas .·uncionu--

ban mejor CJl.W la~~ modi f:l.cac ionc~;, par a el caso de sis ternas de 

co2-uc (en ese estudio usaron k .. =O). 
J.J 

Se ha recopilado un banco de datos.para mezclas de 

co2-Hc. Los datos obtenidos cubren intervalos muy amplios de 

temperatura y µresi6n. Como el enfoque del presente trabajo 

es aplicar las ecuaciones de estado a mezclas de hidrocarbu-­

ros (aceite o petr6lco), a valores de temperaturas a las que 

normalmente se~ encuentran los yacimientos c]e petróleo (de 20 

a 200ºC, aproximadamente), el nGmcro de valores experimenta­

les es muy reducido para lJodcr anal izar nuc~;tru.s prcc'liccio-­

nes. Las corridus de los datos con el progrurnu. CMIX se hi-­

cicron en orden creciente del n6mcro de 5tomos de carbono de 

que constan los hidrocarburos. Así, empozamos con las mez-­

clas de co2-cta110 1 -prop<.1no, ··butano, -pcntano, -hcxano, -decuno, 

hcxadecano,-eicosano y una mezcla multicomponcnte. Las mez-

I 
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clas ~nteriores, son mezclas de co2 con alcRnos, pero se con. 

sideran reprcsent~tivas del comportamiento de los dcrnfis com-

t d 1 ,_ "l 33 ponen-es e. pc~ro co. 

Los par{lmctros de :ü1tcracción, como hemos dicho, se -

obtienen al ajustar los datos experimentales con las presio-­

nes do burbuja. De esta forma se obtienen los mejores resul­

tados en la.~-; pt·ccJj_ccionc:::; de :r~LV. Gl Normn.1mcntc, rc-~alizarc--· 
mos prirne;ro lo;; e(; lculo~; de prc~~;ione~~ de.: burb11j a y ck~:;¡:~ué~; --· 

los éle rocío; C'!c:lo se dcl>c a que los ccSJ culo~-; cJ.~~ burbuja son, 

en general, rncjon:s quc:o los de roc]~o. El c[1lculo (l<..: p;rntos -

de ro el.o, prc~il:~n ca problemas, Jcbj c1o a la prc~;cnci a ele 1 fenó­

meno ck- conclen:-c;érc:!_ón n'i:rógrada (hay un pnnto de rocío infe-·-
r:: 'l 

rior y otro superior) .Je 

En la L..1bJ_.:< S ~>e muestran los parámetros de interac­

ción binaria k .. usados'./ las fuentes de donde se tomaron. 
lJ 

Cuando los k .. deseados no estaban rc1.)ortac1os, se ca] cularon 
J.] 

con un programa de cómputo, cuyo diagrama se muestra en la -

figura 4. Algunos k .. para la ecuación de PR, se calcularon 
J.J r. 2 

d 1 1 . 1 l) _,.. dl,. t usan o as corre aciones ae Kato en terminas e Lac or --

acéntrico y la temperatura. 

Para la ecuación de Soave, en el cálculo de k .. , --
J.J 

además de 1 pro9raina mene ionado, se usaron los artículos de 

1.1 27 d G ' 1 • "t l 63 1 1 I? 64 ,. t '"lt. 1uron, e rnoos~i c:.n . y e te ,napp, es·c u imo 

tambi6n reporta k .. 's para la ec. de PR y otras. 
lJ 

Para la comparaci6n de las predicciones de a~Jas -­

ecuaciones de estado, se utilizó un programa de reqresi6n. 

Este programa calcula el coeficiente de regresión y el indi 

ce de correlaci6n, el ajuste se hace mediante nínimos cua--



1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
-

Mczc l.u Intcrvulo de k .. (PR)_ Referencia k .. (S l Referencia 
de C02 'I'crn¡x,~r u turas lJ lJ 
con: 

------- -----
______________ .. ___ ,___ ___ 

~-·------·---··--

Etano 293 l\ 0.1397 I\ato et al 0.134 Hu ron et a 127 

Propano 233-360 K 0.1380 KÓnpp 
64 0.1453 Knapp 

Butc:mo 310-411 K 0.1366 11 O.J443 
,, 

Pentano 277-378 V o. 1412 " o. 130 :>. 11 . \. 

Hexano 298-313 T' 0.1153 11 0.131 Li et al. 65 
]\. 

Dec uno '16 2-·:i 8 3 K 0.1132 Calculado 0.132] I\napp 

Ilexa-
decano 463-663 K 0.0548 11 ---- __ .,_ 

Eicosano 310.15 K 0.093 Ka to 
62 0.110 Calculado 

'l'ABLA 5.- Par~metros de Interacción k .. para las 
.l.J 

mezclas binarias que estudiaremos. 
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drados para cadc::i. una de l<.ts. siguientes. curvas~ lj_ncal, cua-­

dr&tica, exponencial y logarítmica. Para nuestros 9rop6si-­

tos es suficj_cnte compu.rar los coeficiente:.=; de correlación -

lineal. 

Para algunas mezcléls se pre~-;entan Jos resultados de 

la regresión en unas· tabla~;, se cspc~cifican los coefi_ci.cntcs 

de correlación LLncal. La notación usada es: CCP es el coe­

ficiente de correlación para las presiones, CCL para el lí-­

quido y CCV rhU-Zl. el vapor, ~;cgÚn el tijJO (Je ciilcuJo (i:OCÍO O 

burbuja) . xco
2 

e~. la f rucc i.ón mol ele co 2 1'í.c1 u ido y yco2 la 

de J. vapor. 

Mezcla de co 2-Etano. 

Los datos para esta mezc l.:t se_~ han tomado de los ar--
66 67 ticulos de Fredonslung et.al. y de Khazanova et.al. Am-

bos artículos cubren un intervillo de temperaturas de -50 a 

20ºC y presiones de 37.3 a 57.2 Lares (en el programa CMIX -

se maneja esta unidad de presión). El comportamiento de es­

ta mezcla se muestra en la figura 7, tomada de la referencia 

66. Siguiendo el criterio mencionCTdo antes, usaremos sólo -

los datos a la temperatura de 20ºC. Se observa en la figura, 

que en este mezcJa se presentan azcótropos, por lo que debe­

mos esperar rnéi.s ~>olucioncs tri viales que lé1s normales, cerca 

del punto crítico (una aze6tropa, gráficamente es un punto -

de intersección de~ las curvas de rocío y burbuja en el plano, 

el cuo.l expresa. composición idéntica de léls fases coexisten­

tes, sin ser el punto crf.U_co). 

En la tabla 6 se muestran los datos de entrada que -
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se uti.lizaron 

En la tabla 7 se presenta el result2ido de ln regresión 

lineal de los datos experimentales con las predicciones, en -

la correlación no se~ tornaron en cuenta las sol uc.i.ones trivia-

les, en este caso. 

Debur2i tomarse~ en cuenta, que la~; dos ecuacjonos que -

se están cornpcirancJo, no fueron ch~;cñad;is par:1 utjJ.i;~u.rse con 

sustanc l;-i.s po] 0 res y s 5 pnra m;rnc j a:r ld c1rocurhuro::;. En es te 

caso el etano y el co2 t iencn <1rnbos un r;10mcnto cuadrnpolar -

disi.:.i.nto de cero, aun cuando ~>u~; mornC:'nto~; de dipolo sí !3011 -

cero. 

Para este sistema y a esta temp~ratura de 20ºC, Huron 

et.ai.
27 

tambi6n tuvieron problemas con sus predicciones. 

Mezcla de co2-Propano. 

Para esta mezcla se tomaron los datos del artículo de 
68 

Reamer et.al. Se hicieron corridas para el cálculo de pun 

tos de rocío ('J',y.---'· P,x.). 
J. l 

Los par5raetros de interacci6n 

se tomaron del articulo de Knapp, para ambas ecuaciones. Se 

h:i.cicron corridas para cuatro temperaturas: 294.3, 310.9, 

327.6 y 344.3 ºK, en un intervalo de presiones de 10 hasta -

69 bares. Para todas esas temperaturas se usó el mismo va-­

lor de k ... 
lJ 

En este caso, en la obtención de los coeficientes de 

corrclaci6n, sí se tomaron en cuenta las soluciones trivia­

les, debido a que se tienen m5s datos y las soluciones tri­

viales son pocas, 6stas suceden en la cercanía del punto --
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PRES ION 

(Bares) 
xco 2 YC0 2 

·------ ·----·---··-' 

37.66 º·ººº 0.000 

40.03 O.Q37 0.058 

44.46 0.119 0.1.59 

'19.28 0.216 0.263 

52.72 0.313 0.341 

63.05 0.774 o.. 7 71 

62.3<1 0.822 o. 812 

60.99 0.8fJ9 0.87G 

58.84 0.961 0.952 

57.19 1.000 º·ººº 
--·-------- -·-·--- ---··----· 

TABLA 6.- Equilibrio L-V on el sistema 

C0 2-Etano. '1'=293.15 K .. 

CCP ccv 

'r (K) PR s PR s CALCULO 

293.15 0.9998 0.984 0.9997 0.9993 Durbuj é 

-----
CCP CCL 

--- --- --·-···---

293.15 0.9703 0.9997 0.9993 0.9997 Rocío 

--

TABLA 7 .- Coef icicntes de correlación 

obtenidos para los cálculos de 

presi6n y fr~ccionos mol para 
el Sistema co 2-etano. 

66 Datos de Frcdonslung et al. 
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10C 

'l' = 293.15 K 

-::~--=- :~::~~---;2~~-- y:~i~:) --~-y:~~~-:-R) -:~~:~+s) i 
40.03 40.lG 40.12 0.058 0.0559 0.0544 

44.46 44.C9 (40.54) 0.159 0.1594 (0.1.1.90) 

49.28 (24.52) 48.66 0.263 (0.2160 0.2578 

52.7? 52.85 . 51. 89 0.341 0.3123 0.3102 

63.05 (46.5'.J) (77.2G) 0.771 (0.7740) (O. 7740) 

62.34 (32 ¡' .,, 
• 1 -' I 62.41 0.812 (O .r:?,O) • e - r.. 0.81GS 

60.99 (28.~50) (94.00) 0.87G (0.8B90) (0.8B00) 

58.B4 5 9. tll 59.28 o " 9 fj 2 0.9504 0.9'.525 

57.19 57.35 57.611 l. 000 l. 000 1.000 

------ _______ ,___ ----- -·-·---~··-··----~-- . ··-------··------· ---·-·--·---------

TABLA 8.- C§lculo de puntos de burbuja para el sistema -

C02-Etano.P(E) es la presión experimental. Las 

soluciones triviales están entre par6ntcsis. 

T -- 2 9 3 • 1 5 l( 

·-----... -------T---
p (E) 

37.66 

40.03 

44.46 

49.28 

52.72 

G3.05 

62.34 

60.99 

58.84 

57.19 

P (PR) P (S) XC0 2 (E) 
----<1-------------
37.95 38.12 0.000 

40.21 40.26 

50.21 44.32 

(50.84) (52.00) 

54.45 52.98 

(81.91) (8G.30) 

(125.67) (30.27) 

(31.01) (J.25.58) 

59.35 59.30 

57.35 57.64 

0.037 

0.119 

0.216 

0.313 

0.774 

0.822 

0.889 

0.961 

l. 000 

---· ---·---

xco
2 

(PR) j xco
2
-(s) l 

º·ººº~ºº 
0.0385 0.0396 

0.1590 0.1203 

(0.2630) (0.2630) 

0.3412 0.3415 

(0.7710) {0.7710) 

(O.f3120) (0.8120) 

{0.8760) (0.8760) 

0.9624 0.9606 

1.0000 1.0000 

TABI.l\ 9.- Cálculo de puntos de rocío. Las soluciones tri­

viales están entre par6ntesis (sistema co2-Etano) 
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-T-(1<-l .----.--.--~~--_1-)1~------. _· e~~~------- s ---- - -- ----=~1-_J_r-~---c~c_L _______ .. ~s -1 
294.3 0.9513 0.9989 0.9995 0.9987 

310.9 0.98/.7 

327.6 

344.3 

0.9863 

0.9933 

0.9982 

0,9861 

0.9947 

o. 9 9 ·1 o 0.9970 

0.9855 0.9726 

0.9693 0.9792 
-------------·-·-·--·--------- --· 

TADl~ 10.- Coeficient~s de corrclaci6n lineal obtcni 
dor; fü:; los d.::ilJJS del cú.lculo dr~ puntos de 

punt.o:c> de roc:f.o (si.~oLcrna C02-·C311B) 

---------··-------- . -·-----------·------·-------------------
p (E) P (PR) p ( s) XC0 2 (E) xco

2 
(PH) XC0 2 (S) 

-------·--------··--·- -~-----··- ·-·--·---- ---·----··--------

10.34 10.43 10.53 0.02tl5 0.025:~ 0.025'.) 

1..3. 79 13.88 13.9B 0.0742 0.0746 o. 0-;53 

17.24 17.35 17.43 0.127'1 0.1261. O.J2G9 

20.69 20.77 20.82 0.18]4 0.1790 0.1797 

24.13 24.18 2·1.17 0.2423 0.2342 o • 2 34 <1 

27.58 27.74 27.67 0.3048 0.2952 0.294'1 

31. 03 31. 75 31. 58 0.3727 0.3683 0.3GGO 

34.48 35.93 35.66 0.4443 0.4508 0.4464 

37.92 39.72 39.37 0.5178 0.5314 0.5250 

41. 37 43.44 43.06 0.5937 0.6154 0.6077 

44.82 47.01 46.64 0.6722 0.6982 0.6907 

48.27 50.50 50.21 0.7516 0.7791 0.7732 

51. 71 53.65 (70.74) 0.8275 0.8521 (0.9011) 

55.16 56.47 56.47 0.9046 0.9219 0.9201 

58.61 58.51 58.72 0.9805 0.9850 0.9846 

TABLA 11.- Cálculo de puntos de rocío a T = 294.3 K. 

Sis terna co2 ·-Propano. 
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critico. En todas las rnezclus siguientes no so reportan --

azc6tropas. En la tabla 10 se muestran los resultados de la 

regresión lüie:¿tJ. cJc lo.s da to~;, para la c~cué1ci.ón PH y de Soavc. 

Los dQtos del articulo mencionado son termodin§mica--

mente consistentes, d2bido a que no se presentan desviaciones 

serias en el cdlculo de puntos de rocio, ya que a~ acuerdo al 

ar tí e u 1 o de~ V 3 n Ne ~; s e~ t . a l . () 9 y al de w e: n ,-~e 1 : 7 O " s j. 1 o:~ - -

cálculos de p:tc~;j.onc;::; ::::c-: burbuja so ajustan lúc·n a los da.t0s 

c: .. xp0~imonL.1.le:·; y lo~:; cc:::-rc:~ponrl~~r~ntc~~> ci'ilculo:; de punto~; de -

rocío prc::~011L.:::.n E;o.rj cí:..~ dc::;vi<1cjo11c.s (]e' los valo1·cs experj.rnen­

L:'ll.e s, lo~: da to~1 c::pcr i rnen ta Je s son tC''.rtnocU.n t:'trn.ic,:-lrnc-::nte incon­

s Jc; tcJ 1 to~;" (::.~·~1cb¿¡ de cons:i.r;tcrJcia termodinámica de los datos 

e.xpcr irnon ta les) . 

En la tabla 11 se muestrn el resultudo del cálculo de 

puntos de rocío para este sistema. P es la pr0si6n y E so re 

fiere a datos experimentales. La figura 8 os el diagrama pre 

si6n-composici6n para el sistema C0 2-PropilnO. 

Mezcla de co2-Butuno 

La referencia usada para este sistema fue el articulo 
70 de Olds et.al. El par&mctro k .. para la ecunci6n de Soave 

lJ 
se tomó del. artículo de I<napp, que es aproxirnadamen te el mi~ 

mo valor usado por IIuron, 
2 7 de allí también ~;e tornó e 1 k. . -

~ lJ 
para la ecuación de PR. Huron menciona que cst0 sistema es 

difícil de predecir con L1 ccuac.i.ón ele Soavc. Pc~ng y I\olún­

son16 usaron este sistema bi11u.rio en sus proclicc:i.ones de la 

cornposici(:in 11.quü1a y lu s compararon con las de la ec. de -­

Soave. 
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Los problemas en las predicciones pueden deberse a que 

los datos tenqan crro.rcf; r prohablc.mc~ntc en la medición de~ las 

composiciones do la fase liquida, como lo mencionan Dcsserer 

R J · 'll tí J I . . ' . t ] ... y o )J_nson en su ar-. cu .o. Ja 1.nconsiscencJ.él ·.ermoc. .1.nurnica 

de estos datos, se refleja en los b~jos valores de los coefi­

cientes de corrclnci6n ccr, (tabla 12) y se ve en la tabla 13. 

Por Jo anl:cs c]_icho, estos datos y los resultados dcbcr5n to-

marse con reservas. 

Mezcla de co2-Pentano 

Los datos para este sistema se tomaron del mencionado 
. 71 

artículo éle Bes~:crc::i~ y Hornnson . Los cálculo~~ de burbuja 

realizados dan buenos resulLndos, no as! los de rocío, pues 

como pucd~ verse en la figura 9, hay composiciones en las que 

la curva de rocio se hace casi verticaJ.. Para estos casos se 

tiene que dar u;~zt muy buc::na u.proxi.maci6n ini.c.i.aJ., p.::n:u poder 

realizar un buen cfilculo. En .líl. rogi611 vertical, se obti_enen 

muchas soluciones triviales, en las que por lo general, las -

presiones calculadas tienen valores con desviaciones muy gran 

des de los experimentales. Se presenta la tabla 14 con el re 

sultado de la regrcsi6n lineal, para los cálculos de puntos. -

de burbuja. La tabla 15 muestra 1or; resultados de los cálculos 

de puntos de rocio, obsérvense todas las soluciones triviales 

que resultan. 

Los ]Jar§mctros de interacción usados fueron: k .. (PR) = . lJ 
0.1302 y k .. (S) - 0.1412, tomados d~l artículo de Knapp ya -­

lJ 
mencionado. 
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310.93 0.9904 0 .. 9968 0.9955 0.997G 

344.26 0.7986. 0.7893 0.7940 0.7704 

377.59 0.8176 0.8842 0.7241 0.8188 

410.93 0.9386 0.94'-l7 0.8795 0.8728 

·---- ---------------- ----·-------· ---

TABLA 12.- Coeficientes de c0rrclaci6n pora el sistema 

co2-n-Buta.no. Pura punto~> de rocío. 

-------r·-----------------·-----------------------·- ··-------
P(E) .P(PR} P(S) XCO?(E) XCO~,(PH) XC02(S) 

~ ~ 

···----------- -·------···--------~----··-----·---------··---

31. 03 3.1.30 31. 42 0.0060 0.0075 0.0076 

3'1. 4 5 34.90 34.92 0,0270 0.0340 o. o 3,15 

37.92 38.51 38.39 0.0490 0.0615 0.0619 

41. 3 7 42,07 4.1. 75 0.0730 0.0898 0.0994 

'14.82 45.82 4 5 .15 0.1000 0.1218 0.1187 

48.27 49.33 47.95 0.1310 0.1557 0.1447 

51. 71 4 8 • .19 47.13 0.1690 0.1441 0.1369 

52.26 45.38 44.77 0.1880 0.1179 0.1.153 

TABLA 13.- Cálculo de puntos de rocío a T = 410.93 K. 

Sistema co 2-N-Butnno, 
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----------- ---·------------------·-·----...------

. 'l' (1\) 

311.03 

34 4. J 5 

377.59 

PR 

0.9993 

0.9970 

0.9942 

CCP 

s 

0.9992 

0.9988 

0.999G 

0.9993 

0.989(i 

0.9G40 

ccv 

s 

0.9993 

0.996C> 

0.989~J 

TABLA 14 .. - Coeficiente~; de~ correlac:ión 1i.11c.:ü po.ra 

el cálculo de puntos de burbuja del sis 

tema co
2
-n-Pentano. 

·----------·-----
p (E) 

1. o!) 

4.62 

8.48 

15.86 

21.79 

29.51 

36.41 

43.85 

.53.09 

59.23 

62.33 

65.36 

67.98 

69.98 

73.85 

p (P.H) P(S) 
---····-·------

1. 08 

4.42 

[l • 5 5 

16.54 

24.28 

35.82 

39.79 

46.25 

(72. 74) 

(77.32) 

(78.35) 

(77.41) 

(69.84) 

(78.94) 

(79.95) 

l. 07 

4.38 

8. 4 5 

16.19 

2 3. ~)0 

33.70 

36.93 

41.61 

(76.04) 

(74.63) 

(77.05) 

(85.95} 

(77.86) 

.(69.64) 

(76.13) 
---------·--··-----·---------

0.0000 

0.0344 

0.0800 

0.1689 

o. 2 :1 ·;9 

0.3357 

·0.4223 

O.S321 

0.6674 

0.7702 

0.8109 

0.8553" 

0.8763 

0.8963 

0.9416 

º·ºººº 
0.0373 

0.0833 

0.172'.) 

0.2S98 

0.3952 

0.4445 

0.5299 

(0.9663) 

(0.9692) 

(0.9699) 

(0.9704) 

(0.9701) 

(0.974S) 

(0.972t!) 

0.0000 

0.0366 

0.0814 

0.1670 

0.2484 

0.36GG 

0.4056 

0.4643 

(O. 9663) 

(0.9692) 

(0.9699) 

(O. 9704) 

(0.9701) 

(0.9745) 

(0.9724) 
__,__ ______ ..,. __ ·-·--··-------------·--

TABLA 15.- Cálculo de puntos d(~ rocío a 'J' -- 311.03. Nótese 

que las soluciones triviales son en la zona ver­

ti.cal de la curva de rocío. Ver Fig. 9. 
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Mezcla de co 2 ~Hexano 

Par.a este siston1u so encontraron dos referencias: lu. 
72 65 de OhgaJd. y Kat.,1y2ir!W y la de Li et. al. Esta última fue 

la que se us6, por ser la m~s reciente. En ambos artículos 

se menciona que J.os datos de la composición liguida de hcxa­

no-co2, prc~;enLdn fuertes no-:i.dr:.::alidaí'lc:r.; y quo Jos datos de 

la rc:.:.Ecrc-'.nc L::t 7 2 tienen muy poco con ten:i.do ele hc;,:a.no. L i et. 

al. propc,)K:'.1 un valor ele~ k. . pura 
. l] 

sus antos, para ser trata--

dos con .la e:cuac5ón de: Soavc:. Par a J. a e e u él e L ó ;1 c1 e P 1\ ;_~e~ u s 6 

el [.iéH(~mc~tro dt';.l artícu1o cJ.:.:: Enapp (valor aproximado al rc·-­

portado por Kato) . 

En la tablét lG se:. presentan los cocf ici.ontcs de corre 

laci6n Li.nca.l péLCi'1 eJ. cáJ.cuJo de puntos de burbuj2. Para el 

Cuso de los cálculo~~ de puntos de rocío, corno L'J1 C7l sistema 

anterj.or, se presentaron l<ls soJ.uc.iones trivLtlc:s c~n la re--­

gi6n en la que la curva de rocío se hace casi vertical. Ver 

la fJ°.gura 10. 

Mezcla de co2-n-Decano y co 2-n-Hexadecano. 

Ambas rnezcla.s vienen reportadas en el artículo de Se­

bastian et.al. 73 Los parfimetros de interacción para la ecua 

ción de PI~ se calcularon con un programa que ajusta las prc~­

siones de burbu~j él¡ por esto m.i_smo, si se ttcne un buen k .. , 
J.J 

se te.ndréin buenos resultados en las prccHccioncs de puntos -

de burbuja. El problema e!:; enf:oncl'~s con los punl:os de~ rocío. 

Ya hcmo~.~ mene ion ad o que. en los puntos de roe 5.o hay ~_;o.luciones 

trj_viaJ.c.'s, donde~ para una rn:l.~-.;ma fraccjón rno1 de~ componente, 

se tiene una prc:::sjón inferior y una superior. 
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1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
• 

CCP ccv 
+-----------

•r (I<l. PR s PR S 

313.15 0.9995 0.9992 0.9923 0.9918 

353.15 0.9908 0.9922 0.85'14 0.8374 

393.15 0.936.7 0.9313 0.8886 0.8870 
_______ ..... _____ ..._._.___ ---------------

TABI,A 16. - Coef icicntes de correlaci6n para el sis-· 

terna CO')-llexano. CáJ.cuJ.o ele puntos de 
¿. 

burbuja. 

-------------------------
P(E) P(PR) p {E;) YC0

2 
(E) YC0

2 
(PR) YC0

2 
(S) 

-----·--·---·-------· --------··· -----·--· ------

7.79 7.30 7.50 0.9490 0.9421 0.9449 

16.55 15.25 15.68 0.9720 0.9GB4 0.9701 

24.41 22.59 23.21 0.9770 0.9758 0.9772 

33.10 31. 92 32.75 0.9820 0.9798 0.9809 

41.37 40.21 41.17 0.9820 0.9812 0.9822 

50.54 50. 49 51.54 0.9840 0.9814 0.9824 

58.19 58.72 59.68 0.9850 0.9806 0.9817 

67.10 67.31 67.89 0.9840 0.9790 0.9800 

71 .. 64 70.63 70.99 0.9820 0.9782 0.9793 

74.81 73.14 73.36 0.9810 0.9777 0.9788 
" 

TABLA 17 .- Cálculo de puntos de burbuja (T , i .-> P / y.) 
l l. 

para C02-IIcxano a T == 313.1.5 K. 
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CCP ccv 
----------!--····--··----···---- -------
PR s PH s 'P (K) __________ .. ___ _, _____________________ -------·--

CL999'/ 0.9997 0.99G9 0.9978 462.55 

0.9999 0.9)99 0.9993 

'----------------- -~----~-------------------------

TABLA 18.- Cálculo de coeficientes de corre-

laci6n parn el si.stcmu co2-n-noca­

no. Punl:os dr· burbuja. Cada iso­

terma tiene cuatro puntos. 

CCP ccv ,__ ___ 
PR PR 'l'(K) 

0.9998 0.12527(?) 4G3.05 

0.9990 0.9994 542.85 

---·---' 
TABLA 19.- Coeficientes de correlación para 

el sistema co2-n-Hcxadecano. 

Puntos de burbuja. Cada isoter­

ma tiene cuatro puntos. 

·11 e 

. . 
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1 
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--·--
T :=: 462.55 K 

P(E) P(PR) P(S) YC0
2

(E) YC0 2 (PH) YC0
2 

(S) 
-----

19.62 19.95 19.40 0.9075 0.8991 0.8990 

30.78 31.90 31. 00 0.9306 0.9260 0.9273 

40.63 41.03 39. 9 o 0.9410 0.9350 0.9371 

51.31 51.94 50.57 0.9478 0.9407 o. 9 4 35 

'l' -- 47G.95 K 

14.44 14.94 14.50 0.8340 0.8268 0.8242 

27.47 27.74 26.90 0.8966 0.8902 0.8907 

41.34 41.78 40.5~) 0.9240 0.9131 0.9154 

50.77 51.22 49.77 0.9303 0.9203 0.9235 

TABLA 20.- Cálculos de puntos de burbuja para el sistema 

co2-n-Decano a dos temperaturas. 

117 



1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 

118 

'11 = 4 6 2 • 5 5 !( 

p (E) P (PR) p ( s) XC0 2 (r~) xco
2 

(PR) XCO:z ( S) 

·---~--~-- ---·--- ---------

J 9 . \, 2 22.52 21. 77 0.0913 O.lOJ5 0.1030 

30.73 35.85 33.41 o .11 r2 0.1651 0.1585 

40.63 52.89 45.49 O.lt'.83 0.2399 0.2134 

51.37 (23J.03) GG.45 0.2358 (0.9478) 0.3031 

·r ... 47G.95 K 

14.44 15.75 15.53 0.063'.) 0.0674 0.0687 

27.47 30.48 29.15 0.1239 0.1.365 0.13,1() 

41.34 59.9.3 50.59 o. 18 7 2 0.2650' 0.2318 

50.77 (231. ll) 65.23 0.2282 0.9303 o. 2 9 ,1 o 

= ---· ---·-·-

TABLA 21.- Resultados de los cálculos de puntos de rocío 

para el sistema co 2-n-Decano. Las soluciones 

triviales están entre oar~ntesis. Para co 2-­

n·-Ilc~xac1ecano los valores calculados pn:~scmtan 

más desviaciones. 
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Para el cnso de la mezcla de co 2-Dccano, el kij para -

la ecuación do Soavc se tom6 del artículo do Knnrr~ Para el 

caso de 1 heza,dccnno no se dispuso de~ e!';:;c pt1r1imc~ t1::-o. 

Para J.as cli.-i~; inczcld;;, só.lo ;:;e repr1rtan c~uatro ffi(!C]ic:io­

nes para cada isotcrm~, en todo cnso, so obtuvieron los coe­

ffci c~ntos de cor.rcL:1ción, Estos se' mue:.;t.ran c·n la tabla 18. 

Se mucstrCJ.n t<lrnlüén, unas tablas c1e los c5lculos do. c!guili-­

brio liguido-vupor. 

Mezcla de co 2-n-Eicosano 

Esta mezcla incluye al hidrocarburo m5s pesado que se 

pudo hallar en la literatura. Los datos para el c5lculo de 

puntos de burbuja, fueron tom~Jos da la referencia 74 (Huie 

et. al.) . En J.os d.:1to~· rc~po1::-tr1c.!os en este artículo, f;o supu­

so que la fase' v.~lpor fue co2. 

EJ par5rn:::tro k .. pura la ecuación de Peng-Robinson se 
lJ 

tomó del articulo de Kato et.al., para la ecuación de Soave 

se calculó: k .. (PH):.:: 0.093 y k .. {S) = O.ll. 
lJ lJ 

Se presenta la tabla con los coeficientes de correla-~ . 

ci6n lineal (tabla 22). 

TABLA 22.- Coeficientes de correlación paru el 

·c¿j.Jculo ele punto~; cJe bu:rbuja del 

sistemn co 2 -n-Eico~ano. 
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Mezcla de co2-Hidrocarburos 

(Mezcla Multicosponente) 

Despu~s de haber analizado las mezclas binarias antc­

rior0s, puscrnos ahora a (;sl:udiar ullé-1 mezcla rnultj_componentc. 
7 r: 

Esta me~1,cla viene rcpurt::1da en el artículo cJc '.1'urck et.al. _J 

y consta de 1~8 siguientes sustancias: co 2 , metano, etano, -

propano, n-buL<lnn, n--·pc:ntano, n-hexano, n-l10ptél.no, n-octano, 

n-c1ecéinu y n-l:ctr;:1decano; ul<JU!ia.s; ele la.s cuales so trataron 

I.os porámc~tros de inh:;rc1cci6n se tomaron de las refe-­

rencias 27, G2, 63 y a.l~¡unos se..: calcnlaroi1 con urE1 relación 
62 

en ténünos cJc.L factor acéntrico y la temperatura. Para. -

cada par hidrocarburo-hidrocarburo, se tomó ]( .. ::: o ., 
lJ 

Se presenta una tabla con los resultados Je los c§lculos 

de presiones de burbuja y sus coef icü~ntcs de correlacj_ón, 

asi como los datos de entrada que se usaron en el programa 

CMI X. 

iii) Equilibrio Liquido-Líquido-Vapor. 

En todos los casos anteriores se ha tratado el eguil! 

brio f isico cuando existen solamente dos fases en coexisten-

cia, una líquida y una vapor. Sin embargo, como se ha men-

cionado, en recuperación mejorada d¿ petróleo mediante inye~ 

ción de co2 , se presentan tres fases: una fase v2por y dos -

liquidas. De las fases liquidas formadas hay una rica en hi 
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1 
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p (E) 

'11.58 

69. Ü:;, 

86.32 

103.70 

117.97 

124.59 

TABLA 23.-

p (PP.) 

39.25 

67.10 

86.70 

112.12 

17.1.15 

119.1'1 

[-·----·----1 'l1 =~ 3 3 B • ·; V -- --. --·-·r---·- ··--
·i·¡ ( r•) V('() ( ]•') 

. L) .A - • ~~ .l 

40.38 

69.00 

89.18 

115.42 

125.11 

122. 5:~ 

0.8924 

0.28979 

0.88304 

0.87516 

0.869711 

o . f!'.) o 2 3 

0.8~793 

o. 8 9 ·¡ Ci 5 

O. 8 '.LL ·1 P 

o. 87~n1 

o.ef3153 

0.8924 

0.90013 

O.U0993 

O.G'.J338 

o.~1no1~; 

0.88360 

Resultados d ,., 
·- los c[ilculof; de puntes de burbuja 

realiza~cs para una mezcla 2ulticom~oncnte. Se 

proporc i_:::·:1ém tanbi6n J.os cryc: :E icicn tes ele corre­

lación. 
[QlllLIB~ll'l1 l'MSE C01l''l15JT::-s~ MD K·\'Al.UES FOH ~·.~!~AL 80 .'!OL Hieé<:>T C02 lN SY!ITHET!C OIL Ar 338. 7 1( 

Prt1~1.:rt- Samrle C1rLon 

_ttP~ __ , __ !u! _____ ~~-tu:A~ ~,1~xJ~~ tt..<:!.~~-~ ~!2·!!~ t.!_º1'-ª.~~ ~~~~J_~2.f.!~ ~=~¿~.')~~ ~:~.~?~.~!!!: !!:t~~.e~~.-~!!t.: ~.:Y-~.!...!..~!: ~~e!.:1.~ ~=1~-1:.!~!t~~~E.! 

Single 
l'bno 

12.4~9 

ll. 797 

10.370 

ll.6H 

6.909 

s~mple l 
S•l1lpl~ 2 

V1¡>or · 
Ll<¡uiJ 
K·V•lu" 

V•por 
llquid 
J(·Value 

V•po< 
Liqu!d 
E-V•lut 

V•ror 
Líquid 
l·'/dut' 

V1por 
Li'luid 
l·V• !ut 

V•ror 
Llquid 
l·V1 lu• 

Y•roc 
Liqul<I 
l·Vdur 

79.96 
79.832 

86 .112 
79.555 

l.082 

56.9]4 
75.813 
l.147 

ft].516 
71. 112 
l. 2\9 

tlS. 3t4 
68 15~ 
l. )t;] 

Sli. 919 
55.s:s 

l.601 

89.140 
45.110 

l.91ó 

39.294 
18 .. 211 
3.16'> 

6.85 
6.830 

8.Sld 
6.619 
i. 28 l 

8. 734 
5.609 
l. 541 

8.fl8 
4. RSI 
1.11~ 

8. !t:10 
4. 0.i! 
2.174 

8' 141 
; .no 
2. l]J 

11.0\4 
2. 2'l2 
) . 5 l4 

7.8\0 
l. 311 
5.9RR 

e si 
o. '.>!6 

e. SC.4 
c.. ~.1s 
D.~<:,') 

o s·:;; 
C-. \.)C 
o. ·it ~ 

o. s 1l 
0.l:ó 
o.~~~ 

O. :.·e> 
l .ú;!'-

o. 5-'l 
e ~e, 
l. o J•J 

o e,~~ 6 
o 41 S 
l.~ói 

o.~13 

o. )1, 1 
) .~04 

o. Vi 
o. 756 

0.ú~4 

O. 7R7 
0.8!8 

o.())!\ 
O.fiS5 
o. 7"4.tl 

o. t.1n 
o 919 
0.671 

o.o:o 
l' ltló 
o.no~ 

o 62' 
1. 1 7'1 
0. 5)1, 

O.b4) 
l. ZIS 
o. ~¿9 

o. 703 
l. ü<l\ 
O.M2 

l. 14 
1.198 

O.il20 
J. l 70 
o. :o~ 

o'; í ¡ 
l.'.13:! 
O. 5'"40 

O '.iO 
l b)) 

0.41.6 

o. )l)J 

1.;c;'} 
l). J:...:i 

0.70S 
1 l.'"l: 
o .lr. ¡ 

0.10ti 

0.150 

O.Rl6 

), ºº~ 
o. 212 

o.¡~ 

0.826 

0.489 
0.852 
O.Sil. 

C.41.l 
1 026 
O.i.)b 

0.401 
1. l~~ 
0.)19 

O.Jó2 
l. 432 
o 121 

o. 3)•¡ 

2. l:?<f 
o. !~9 

O. 127 
2.~n 

(). l i1> 

0.170 
3 ¡.:,4 
o : 18 

o.en 
0.627 

O. JZl 
O. oJ1 
L'.504 

~ :s1 
o ¡:;::c1 
e. 31 J 

V ?~O 
l 0:12 
o : 3J 

o PS 
l..',,, 
V. t J.~ 

o 1 ~' 
l. 6., l 
o o;;¡:. 

O. l~O 

o. 162 
J o l'-
0 .0~> )~ 

0.96 
0.992 

0.444 
l.02l 
0.434 

o. Ji,~ 
l. 1'Jfi 
O . .z"J.:, 

o.nJ 
l. i)9 
o .161 

o 22(1 
2. lb8 
0.0909 

0. l67 
J. 2 IR 
0.0'.109 

O. !.IR 
4.1-'.d 
0,0318 

o. IJ\ 
S.All 
0.0~)2 

0.% 6.~3 

il.984 6.524 

íLJ7ó l,660 
L018 6.f\i.ü 
~1 - :,~9 o.;:~ i 

o. }.t:.4 l. C\.1~ 
l •. )" 9.75:. 
0.188 0.106 

o.~:t o. 1~1 
J .8-0 ll.5H 
o.1z0 0.0011 

o l )4 n '~º 
2.)ü'", l~.02' 

0.0)5J 0.02&1 

O.lo: O.Zl'I 
' f.7o ~2 559 
Q.02~~ ú.0097 

n D7SS 0.13~7 

" "º' ~~.?14 
O.Oltl ú.001.B 

0.0~~5 o.09n9 
6 127 40.57b 
0.0104 o.oozi4 

TABLA 24.- Mezcla utilizada en el cfilculo de la tabla 23. 
75 Tomuda de Turek et al. 

o. J 12 
o.oz 
o. 115 

D.i1~14 

1 .)9) 
0.0297 

e. ~:45 
1. er3 
(. Ot )fl 

(\ Ji". 

21! 
O.Cü77 

C .C.\:114 
4 .C:b 
o .rvo~J 

(l (hi ~ 7 
~ l -.J 
o. 0•:033 

o 00041 

O. CJOOtZ 
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drocarburos y otra rica en co2. Las condiciones para que es 

te fenómeno ocurra, se discuten en el capitulo 111. 

El a.lgoritrno utili.7.é!do carece~ ch~ sulJruti.nas 

de predecir este comportamiento, es necesario entonces con-­

tar con rnétcdo~; de ctílculo para la pred:i.cción c1c1 oquil:i.brio 

de las trc~s f c..:';Cf..J mencionadas. En los p{irrafoE; sj_guJ·_entcs -

se analizan las relaciones de cqui.librio péff.J. laE; Lres fases. 

En 1955 Mcldrurn ot..al. 76 introducen un rn0;toc1o para 

realizar el cálculo d«~l CCJLLil:i.br.io L·- I,·--V, para una 1nczcla de 

hidrocarburos con co2. Introducen 1 os .L Janiudo~:; "coe f icj_en--

te s c3. e; d is tri bu e i ó n " p a r a J ar; dos fa s e~-; J. í q u j cJ a s . S i 

xi -- fracción mol de] i-ésirno componente en la fase -

líquj_da :cica en h.i drocarburos . 

.x . ... = fracción mol dc~J j_ -ésimo componente en la fase -· 
J. 

liquida rica en co2 . 

entonces el coeficiente de distribución e es: 

e = X 
i 

Cuando hay dos fases líquidas se toma un valor dife-­

rente de las constantes de equilib1~io K. para cada fase. 
J. 

Así, la K. pnra célda fase rica en hidrocarburos es K.= y./x. 
l l l J. 

y la correspondiente para la fase rica en co2 es Ki = yi/xi-' 

donde y. es, como antes, la fracción mol ck~l i-ósirno compo---
1 

nente en la fase vapor. El m6lodo de c51culo que proponen -

Meldrum et.. éll. está basado en iclcalizncioncs y no trabaj é1 rnez 
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clas en que no predomina el co 2 ~ si hay metano presente en 

la me~cln, tn~Joco se pucd0 aplic~r. 

El problema de equilibrio L-L se ha tratado principal-

mente, uszrncJ.o rnodclo.::; pc1:ra coeficic~nt:<.=:~-; ck activü1ac1 (funcio-­

nes de exceso de Gibbs) y mediante ecuaciones de es~ado. La 
C? encrg:í_a ck~ exceso ele c;:Lbbs G ··, eE-:;t.Ci. relacionada con el coef i 

. . 7 7 7 8 cient.c de acti.vü1ad mediante lu~> relaci.onc~~~: ' 

E\" G-.. /')..= 

i , ex 
RTL x. lny. 

J. l. 
y HT lny. 

l 
= (JntG /()n.)'l, J~) 

i , . , n . 
J 

donde ni es el número ele moles dcJ cc.:nponcntc~ i ( i==1, •.. , N), 

n es el númc:ro tottil de rnoJcs, y. e:..; c'. l cocf iciente de acti-
t l 

vidad y x. la fracción mol clcl cornporwnl:c j_. 
J_ 

Como se vio en el ca.pit.1110 V el m6Lodo utilizado para 

el equilibrio lfquido-vapor pertc11cce a los llamados directos 

(ver Cap. IV), que con todas sus ventajas y desventajas son ·­

los que mejor se' a~l ican a al ta~0: pres ion e~;, por lo que se su­

giere que para el algoritmo para equilibrio LLV, se utilicen 

estor-; método~.;. 

A continuación se analiza brevemente cómo se han apli­

cado las ecuaciones de estado cfibicas, en la predicción de -­

equilibrio liquido-líquido y líquido-líquido-vapor. 

E 1974 I e •r t 1 79 - "t d d ·n . _,u, .. t., e .a . propusJ_cron un me -o o e 

Regula Falsi para calcular equilibrio LLV, usando "una ecua­

ción de estado adecuada". Ellos usaron la ecuaci.ó11 ·de. RK. 

El m6todo propuesto,segGn los autores predice bien el 

equilibrio LI. cerca. del punto crítico ( pli:üt point) . El rné-
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todo no e;-~ muy atr.::icti vo, porgue pa.ra rnanej ar multicomponon-
80 

tes se rcguiare una gran c0ntidad de dolos de entrada. El 

método u~;z1 ccuacioncf; algc:l>rzdcil:O> simples y no inchJyc dori-· 

vadas de n .i.nc3una función. El cri ter i.u de:: o qui 1 ibr:Lo lcnrnod i 

ná.rnico que se utilj.za cs. el ele la igualdad de fu~ruci.dadcs p~ 

ra las f<l!:~es .líquidas .11 y J.2 y la fose vapor v 

f~1 = 
l. 

En términos de coeficientes de fugacidad la ecuación anterior 

qucdal:Ía: 

11 rt]: 1 12 r6~2 X. -· x. 
l. l J. l. 

y 
11 ~~1 V x. - y. p. 
J. J. l J. 

para las dos fases líquidas y una vapor. Los coeficientes de 

fugacidad se eval6nn con la ecuación de estado. Las ecuacio­

nes de restricción que usaron Lu et.al. son: 

¿ 11 
1 

i 
X. -

J. 

¿: x~2 1 = i l. 
¿ 

1 
i 

y. -· 
1 

Heidemann 81 (1974) usa la versión de Wil.son de la ec. de 

Redlich-Kwong,
82 para implementar un algoritmo para resolver 

el problernu. de eC]uilibrio LLV, busac.1.o en la minimización de 

la energía l:í:.brc de c;:i.bbs (para climint1r soluciones fa] sus) . 

Aquí se propone un método flash par2 clacu.1.ar las tres fasGs 

rnencion:icla~.:;, el cual tiene problemas de conver9cncia si la -
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cantidad de una de las fases es pcquafia en equilibrio~ 

Heidcruann utiliza un argumento de Gibbs paro resolver el pro 

blcmé.l ck 1a scp<n·aci6n de~ fi::i~;c~~~ ''sj pndemo::; dibiJjar una t.an 

gen Le u l.:1. curva de~ la c~ncrg'.ÜJ. :U.brc de ntc>z:clado en dos pun­

to~;, cuaL1ui.er .mezcla de.' composición entre lo[) dc .. s punto;~; <le 

tans¡encü.i, en el cqu_ili::.:;rio se debe ~;cparar en dos fa.se~~, la 

cual tiene Ja:::,; cornposic ionc:c .i nc1ic adz.w en esos puntos" (ch.¿¡--

gra.rnu. encrqí.a. libre de, r:1c~zcLH1o v::>. cornpo:::ición). 

usa e:l critcrj_o: "la condición ncccf;¡-1r:i.a el.e cqu:i.l:i.brio entre 

una líncél té·1.11qcnt.c cor~:Gr:, justa\ncntc~ cnmo 011 el cc1uilJ°.l.>r:i.o -

L1~ 11
• Eó;Lc úl li~110 cLi. Lcr io lo u::,;¿¡_ Ilc:.Lc1C'rnann pura eliminar --

las soluciones fc;J~;a.s en el oquilibr:i.o LV. 

A.un cuando los m6todo~~ Fffopw~stos por Lu et. al. y Hcü­

demann, no siempre logran bucn2s predicciones, sus resulta-­

dos mostraron que !':>C' pu.ccJc usar un& sola ecuación de estado 

para predecir las trE~s fases en cquJJibrio. 

P R l . 80 ,. t ~ 1 eng y 0J1nson proponen un mc-oao para e 

de ELLV, usando la ecuu.ción propuesta por ellos. 
16 

cálculo -

Dicen --

que su algoritmo resulta m5s simple y eficiente que los m6to 

dos descritos anteriormente; pero como se menciona "el proce 

dimien to que .implementamos está limj_taclo a sis tornus que con­

tienen agua y al menos otros dos componentes. Esto resulta 

del hecho de que:~ los si stc:rna:.:> con dos componcn'L.c:=; ti e nen só­

lo un grado de libertad cuando existen l~s tres fases'•. 80 

Las relaciones de equilibrio para el c&lculo flash (sistemas 

no-reactantes) en sistemas con tres fases (LLV) a una T y P 

fijas son: 
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J.1 
¿'.\ 

+ Lh + V = .1 

L .X + Ll xb. + Vy. == z. 
a ai ) l. 1 l.. 

¿; r )= ¿ 
·1 X = Y.bi = iyi. 

;::::: z. ·-i a i. i i l. 

donde L ,L¡ y V son los nGmoros de moles en lan fases rica en a J 

hidrocarburo~3, la fase rica en agtia ó CO 2) y ] a fase vapor, -

respectivamente:. l\J. igual que:: Meldrum ct.al.,
76 

Pcng y Hobi~~ 
son c18fj_rwn cor:::fj_c :Lente~~ Je dü;tribuci.éin de~ lof; cornponr~ntc;;.; -· 

en las tres fases: 

K ::::: y./x . ai J_ ai 

Kb. --- Y /v 
l i '"bi 

Estos coeficientes combi11ados con las ecuaciones de balance -

anteriores dan las siguientes relilciones: 80 

X = z./P ai l. 

xb. = (z. K . /Kb.) / F 
J. l. ai· i 

yi = z .K ./F 
1 ai 

donde 

En la figura 11, se muestra un diagrama de flujo de un 

cálculo flash para tres fasL;s. Un diugrarnél ck flujo similar 

puede escribirse para las predicciones de rocío y burbuja, -
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donde adicionalmente deber& suponerse la T o la P y ajustaE 

se despu&s de cuda iteración. Peng et.al. proponen un rnét.o-

do de aju:::te para la pn~:-d.ón r.:;cuacioncs }">élJ'.'él los valores in.i. 

ciales de los coeficientes de distribuci6n. En el artículo 

no se menciona narla ~;obre solucione;:.; fa lsu.r_;. 

. [1'1 J _,. _,. d d <!l Dcam y I~acldox - propu::;ieron tarn d.en un meto o e Cct culo 

flash, para tres f0ses, parecido al de Peng et.al. 

En general la función objetivo para sistemas multifási 
r:. 7 

cos tiene la forma:~ 

Z . z . ( K . - 1). /H . = O , m= 1, ••• 1 J-1 
i i · im - · l. 

J-1 
donde H.=1 +Z V (K. - 11 , para J fases, Vm es la fracci6n 

J. m::::l m im 

de f asc m. 

84 Krcmer y Knapp usan tambi~n ecuaciones de estado para 

predecir tres fases, corno criterio de equilibrio ~ermodinfimi­

co usan el de igualdad de fugacidades y calculan coeficientes 

de fugacidad par·a todas las fases (m6todos directos). Al gr~ 

ficar fugacidades (calculadas con una ecuación do estRdo) vs. 

mol % para el sistema N2-c6H6 , hacen notar que hay temperatu­

ras en las que hay dos concentraciones con igual fugacidad. 

Sin cniliargo, hay sólo una temperatura en la cual lus fugacid~ 

des en las dos fases líquidas y en la fase vapor son iguales 

tanto para N2 corno para c2n6 . La tercera concentración co-­

rresponde a una condición inestable (falsa solución). 

Para eliminar las soluciones inestables o falsas solu­

ciones, a las t6cnicas usadas para la solución de equilibrio 
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entre faseE;, se tiene q~.::e ai1acJir la condición dl") que lns fa­

ses en equilibrio predichas, deben tener la cncrgf~ de Gibbs 

más baja pos.üllc~ a la t-c:mperatura y prcsi.6n del f;ü;tema. La 

igualdad de los potencial.es químicos es una condición necesa 

ria pero no suficient~ para la minimizaci6n de la energía de 

Gibbs. 

Las soluciones de equilj_brio entre fases guc satisfacen 

las ccuacionc:c; de balance:~ de m.:=1tcria y la igualdac] de los po·-

tencj_ a les c.1uú:1 :i.~~os P.n L odas 1 as fases, nos conc1uce·11 a so luc j_'.) 

nes triviu.lc~~, :;,r,:t que r.o !:-iC ~jati:_:.í:uc<.:°" c:;l cLLlJ:cLo cL~ rrü11Jrni:.·a 

ción ele la cner~J'.Í.é'l ck Gibb~~. Aún rnft~j pétui Lqu:LUJ-,·:i.o LLV, e:::.; 

tas solucione:: se dan 2cJe:rnJ.s 1 cc1·ca de 1<1 rc~gión de tres f¿_1---
f' r· 

ses. En el artfculo 0J Dakor et.al.)~ so tr~ta csL~ tema toó 

rjcarncntc, pc~~-o en lo.::~ é1rt.ículo:=-> ciclcm'.Í ~; 

describen mCt·odo<~. nurr.G2.-icos ¡x1r-:: hc.tccr el 0n;ilisi~: de estabi­

lidad, bas?idci 011 el cri lcri.o del pJ uno 'l'angcnte ele~ Gibbs. La 

implcrnentaci6n de estos m6todos en la computadora, asi como -

los de equil.ibrio en tres fases, se salen del terna de esta te 

sis. 
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CONCLUSIONES 

En esta tesis se han dado los fundamentos tcrmodin5mi­

cos y los m6todos de c§lculo que se utilizan para describir 

cuanlitativarnc'nto el equj U.brio c:ntrc fase;j. So encontraron 

imprccisj_ol!es en lo:3 m¿'.toc1os de cillculo c1cb:idtt.'.: principalm0n 

te • ·¡ J e· ~1] Cll l O -' -, l O r ¡J -~ r ''rl\(" ·t· 1-0" - • e . ... e .. _ _ . U.(._ _ . ~·_,, _ c .. - . d -; ~ ~ ~ 

do de c5.lcu1o de: puntos de roe '1.o 

La C'tlVOl-

vente de fa~..;(:s c.1c11·le irse; calculD:H:!u por p::rl:c·~:: curva de ro­

cío, de burbuia y un m6todo ospecial para caJcular puntos 

críticos. 

Lasecuacioncs de estodo usadas tienen sus intervalos 

de validez en el espacio PV1'. La efici~nciil de una ecuación 

de estado depende dc-d t :'.po do co:npuc~3tos para la que fue di­

señadu. Las ecuaciones <.1CJ Soavc y de Pcng-·Hulün~;on, con to­

das sus limitacionos, en general dnn buenos rcsult~dos en la 

predicción de equilibrio entre fases co2-llidrocarbrn:os, C-1 

altas presiones y a lus tc,mpc~raturas a las que norrnu.lmc~nte 

se encuentran los yacimientos. Los m6ritos relativos de es-

tas ecuaciones variaron de siste~a a sistema y de composi--­

ci6n a composición para un sist0ma dado. 

El conjunto de datos que se usó, sin ser exhaustivo, -

se consideró representativo de los hidrocarburos que forman 

el petróleo. En asta tesis se pretendió presentar los m6to­

dos que se usan para describir el equilibrio L-V co11mczclas. 

·La elección de las ecua.ciones prob.::idas se d0bió u.l co­

nocimiento de que daban excelentes predicciones para hidro-­

carburos a altas presiones. 
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Con ecunciones multiparam6tricas del tipo BWR se espe­

ra que ~;e obt.cnqan rnc~jorc:s rcsuJtados, pc·ro con r~1 jn.:::onvc·-·­

niente de p1·e::;cntar un al to costo de t:Lcrnpo de rnt1qtün,::1 y no 

sicrn¡.n:e so pucck:n <)<1rant:Lzar b1wno;.; ros11Jtac1os pura sustun-

Se encontró q 11c hay m:.;c:U Cic ;:1 e i orw s a 1 a ec. 

de Soave que rna1K:~jan ~~ust.::.dicias po.larcs, pc~ro que no C:c::=;cri-

ben bien la f¿-¡~;c· líquüJa. 

Se s11~1iere que se sj_qa tra'tx1jando en Jél implementación 

de m(~to··r"tc•.-. rr,·~.,. r·í'i ··3·'n11tc·c· r·i·~1--t c'·1·1c~i1·1 --¡y· ·• , e> ,. ,e:.:• _ .. --'·· ·'-·- .. :~· .·e( . e .e .. , .•. e .. cnvo:tventcs dic.~ félse~;; 

en la mejor func1¿1;nc~ntuci.ón ele la~~ c'cuac:i.onc·s c1e c.3tél(1o; lo 

mismo cJc las rc·crJ ,-::s de~ lllC'~cJ ado. ~3c· deben c;;tudiar rn5s los 

deben Jrnpla11tc1r rnC:todo~:; c·f Jc.icntc'~' p.:lra prubur Je. consisten­

cia tc•.rn1oclinftm-Lcct de: los <1~1tos ele que se-: dü~1-,onr:, pc.rca obte-

Para el cálculo de c~quj_J ibr.i.o J.íquido-·líquido--va~)Or y 

lí.quido-1 íq lüc1o se: propone~ que se imp lcn:c'ntc 

t I ·a Hl -- i· d 1 .... L .. pues·o por le1.ernann , anau.l.cn .o e ana.1sJs 
57,BG propuesto on los art]culos de Michelsen 

el método pro­

de estabilidad 
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