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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 destilacién, los procescos de separacidn, absorcidn, etc.
En la industria petrolera, en la explotacidn de los yacimien
tos de petrdleo, se presenta la coexistencia de fases liqui-
das y gaseosas en equilibrio. Para cxplotar adecuadanente a
los yacimientos interesa saber el comportamiento de esas fa-

ses en equilibrio.

Dentro de las técnicas mas promisorias de recuperacidn
mejorada del petrdleo estd la inyeccidn de COZ(Biéxido de --
Carbono) a los vacimientos. Estos métodos se estdn aplican-
do con mucho éxito en varios paises. ¥n México todavia no -~
se aplican, pero se espera que en un futuro cercano esto ten
dra 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 més vo-
latiles del crudo, formando una fase gaseosa. La otra parte
del C02 se disuelve en el crudo, aumentando el volumen de la
masa de hidrocarburos, facilitando la extraccidén de los mis-

mos.

El equilibrio fisico del CO2 con los hidrocarburos es

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

ses liquidas, ademds de la fase vapor. Las propiedades ter-



nodinémicas de las mezclas de C02—Hidrocarburos quedan deter

minadas por el cardcter cuadrupolar del CO?,

El objetivo de esta tesis es el de aplicar ecuaciones
de estado clbicas tipo Van der Waals (VW), para describir el
equilibrio entre fases de mezclas de CO2—Hidrocarburos a al-
tas presiones. Las c¢cuaciones de estado usadas son modifica
ciones de la ec. de Redlich Kwong, probadas a altas presio--
nes para mancejar sistemas de hidrocarburos. Las ecuaciones
usadas son la de Soave, Peng-Robinson y la de Sénchez-Leiva

desarrolladas para sustancias no-polares.

La tesis estd dividida en cinco capitulos en los cua--
les se describen las consideraciones tedricas y los métodos
de cdlculo usados para resolver el problema de equilibrio en
tre fases usando una sola ccuacidn de cstado. Los mé&todos -
de célculo van enfocados principalmente para equilibrio 1i--
quido-vapor, aunque su extensidn al cdlculo de sdlidos pare-

ce ser directa (cuando hay precipitacidn de asfaltenos).

En el capitulo I se trata de la esencia del problema -
de equilibric entre fases y de la manera en que la termodind
mica ayuda en la solucidn de dicho problema. Se introduce -

el concepto de fugacidad.

Para tener una expresidn explicita de la fugacidad en
términos de variables medibles, se hace uso de una ecuacidn
de estado. In este trabajo se propone el uso de ecuaciones
de estado tipo VW, pues aunque son sencillas y tienen funda-
mentos semiempiricos, con ellas se han obtenido resultados
aceptables en las predicciones del eqguilibrio. En el capi-

tulo ITI se describen las ecuaciones clObicas mas usadas actual



nmente.

En el capitulo IIT se da una descripcibén cualitativa -
del fendmeno de equilibrio entre fases, para sustancias puras

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

En el capitulo IV se mencionan los métodos cuantitati-
vos gque se han usado en el pasado para describir equilibrio

entre fases,.

En el capitulo V se revisan los métodos para calcular
la envolvente de fases: puntos de rocio, -de burbuja, cédlculos
flash y calculo de las constantes de equilibrio, entre otros.
Para ello se ha hecho uso de los nrogramas desarrollados en -
la Divisidn de Termodindmica (IBP) del Instituto Mexicano del

Petrbleo.

Al final se presenta el andlisis de las predicciones de
equilibrio liquido-vapor, realizadas con las ecuaciones de ~-
Peng-Robinson y de Soave, para mezclas de COZ—Hidrocarburos.
Se hacen algunas consideraciones para el caso en que se pre--

sente equilibrio liguido-liguido y liquido-liquido-vapor.

Las conclusiones se presentan al final precediendo la -

bibliografia.
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TERMODINAMICA CLASICA DEL EQUILIBRIO

ENTRE FASESl

1) .~ ESENCIA DEL PROBLEMA.

La termodinamica del equilibrio entre fases es de gran
importancia en muchas ciencias, tanto fisicas, gquimicas, como
bioldgicas. También, son numerosos los procesos industriales
en los gue se presentan varias fascs, coecxistiendo en eguili-
brio. En particular, dentre de la industria petrolera, en --
los yacimientos de petrdleo, se tienen mezclas de hidrocarbu-
ros (petrdleo) en las que se presenta este fendmeno de equili

brio entre fases.

La termodindmica del equilibrio entre fases, establece
las relaciones entre las varias propiedades (en particular, -
temperatura, presidn y composicidn) que prevalecen cuando dos

0 mas fases alcanzan un estado de equilibrio.l

Las caracteristicas generales de un estado de equili--

. 2
brio son:

a) No varia con el tiempo.

b) El sistema es uniforme, o compuesto de varios sub-~
sistemas, cada uno de los cuales es uniforme.

c) 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.



Se define a una fase como una regidn homogénea dentro

del sistema. Una fase homogénea en equilibrio, es una regidn

en el espacio en donde las propiedades intensivas son las mis

mas en todas partes (en ese espacio).

Las condiciones necesarias y suficientes para el equili

brio entre fases son:

a) La temperatura deber& ser la misma en todas las fa-

ses.

b) Las presiones de las fases deberd ser la misma.

c) El potencial quimico Hy de un componente cualguie-
ra i, deberé scr el mismo en todas las fases en --

- 3
gque ese componente esté 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 £ gque han alcanzado un estado
de equilibrio, conocemos la temperatura T de ambas fases y -
conocemos las fracciones mol x?,x%,...,xﬁ. El problema aqui

es encontrar la presidén P del sistema y las composiciones --

restantes XE,XE,...,X% en la fase f. O alternativamente, si
conocemos P y las composiciones x?,xg,...,xg, tenemos que en

contrar la T y las X?,xg,...,x;. Ver fig. 1.

Nuestro problema puede involucrar ademds otras varia--
bles conocidas. El nGmero de propiedades intensivas que de-
ben especificarse, para fijar el estado de equilibrio (y asi
evitar ambiguiedades), est@ dado por la Regla de Fase de Gibbs
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Fig. l.- TIlustracidén del problema del equilibrio

entre las fasesqg y B8
para sistemas no-reactantes:

El nfimero de propiedades intensivas independientes o -
grados de libertad (F)= Nimero de componentes (m)
- NOmero de fases (m) - 2,
O sea que
F=m-mwm - 2 (1)

Si tenemos un sistema de dos componentes, en dos fases,
entonces de acuerdo a la ec. (1) el nGmero de propiedades in
tensivés es dos. Las propiedades intensivas de inter&s po--
drian ser Xi,Xi,T yv/o P (puesto que X1+)% = 1 para cada fase;
X; y X2 no son variables adicionales en cada caso, esto se -
vera con mds detalle en el capitulo V). Se tienen que espe-
cificar cualesquiera dos de ellas para que puedan determinar

se las dos restantes.



-
=

2.- APLICACION DE LA TERMODINAMICA A PROBLEMAS DE EQUILI-
BRIO ENTRE FASES.

La termodindmica nos proporciona la herramienta, con -
la cual podemos obtener soluciones a los problemas de equill
brio entre fases, utilizando el concepto de potencial quimi-
co. Este concepto fue desarrollado por J.W. Gibbs. Con la
formulacidén sdlo se resuclve el problema tedricamente. Espe
cificamente nos interesa saber, de gué manera se relaciona -
el potencial quimico My, con variables conocidas como T,P y
X (compcsicidn). Esto Gltimo es con el fin de obtener resul
tados numéricos Gtiles y obtener una mejor visidén del proble

ma .

El potencial guimico tiene la siguiente propiedad: el
potencial quimico de cada componente, debe ser igual para to
das las fases en equilibrio, i.e.u?=u§ =...=u?, donde ¥, ...
son fases, i se refiere al i-&simo componente. Para estable

cer las relaciones:

¢ X

n; = p(T,P,xg,...,xg)

S RN

uy = u(T,P,Xl,...,Xm) (2)

necesitamos funciones auxiliares que se relacionen con el po
tencial quimico y con las variables T,P y X; ademids de que -
nos ayuden a visualizar y resolver el problema, esas funcio-
nes estarian en té&rminos de cantidades medibles. Como vere-
mos mds adelante, si tenemos dos fases 1 y v en equilibrio,

entonces

Hy = u. (3)



esta relacidn la podemos escrihir en la siguiente forma3 .

o]

g vy PEoyy o £y

(4)

donde y; es la fraccidén mol de la fase vapor del componente

i, X; es la fraccidén mol de liquido del componente i, @ es
el coeficiente de fugacidad, f? es la fugacidad del componen
te 1 referida a un estado estandar y Y; ©s el coeficiente de
actividad para las fases ligquida (1) vy vapor (v). Las defi-
niciones de coeficiente de fugacidad y de actividad se verdn
mas adelarte en ¢l capitulo IV. Como sc ve, la ec. 4 no es

maés fundamcntal que la ec. 3; sin embargo, la ec. 4 tiene va
riables como P, X0 y yi, las cuales son de intexrés en la Sle)
lucidn de nuestros problemas de equilibrio entre fases. Los
coeficientes de fugacidad y de actividad describen la desvia
cidn de la idealidad de las mezclas: para una mezcla ideal

de gases ¢i= 1, para una mezcla liquida ideal Vi 1 cuando -
fg es la presidn de saturacidr de un liquido puro i a la tenm

peratura de interés.

A continuacidn se revisan los conceptos esenciales de
la descripcidn termodindmica del equilibrio entre fases. En
pezaremos con la declaracidn de la primera y segunda ley de
la termodiné&mica, 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 aquél que tiene sus propieda-
des uniformes en todas partes; por ejemplo, una propiedad -
como la densidad ticne en este sistema el mismo valor de --

punto a punto, en un sentido macroscopico. Una fase es un
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sistema homogéneo. Un sistema cerrado es aquél en el que -
no existe intercambio de materia con los alrededores, aun—-
que puede haber intercambio de cnergia. Callen4, define un
sistema cerrado como aquél gque tiene sus paredes restricti-
vas con respecto a la transferencia de masa y no restricti-
vas con respecto al intercambio de energia, En un sistema
cerrado donde no hay reacciones quimicas, el nGmero de moles

de cada componente i es constante:

dn, =0, i=1,...,m
i
donde n, es el nlmero de moles del i-&simo componente y m es
el nlimero de especies presentes. Agul usaremos especies y

componentes como sindnimos.

Para un sistema cerrado homogéneo el cual interactia -
con sus alrededores en la forma de desplzzamiento volumétri-
co y con transferencia de calor, se obtienen al combinar la

primera y segunda leyes de la termodinémica, las siguientes

ecuaciones:
dszdQ/T y dg = du - &w
dU - TdS + PdVvgO
dU ¢ TdS - P4V . (5)

donde U es la energia interna, Q calor y dw=-PdV es el traba

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

irreversibles du < Tds - P4V (6)

y para reversibles du = TdS - kdV (7)



La ec, (7) es una ecuacidn fundamental en la termodinfmica,
puesto que si U=U(S, V) conocida, las otras propiedades ter—
modindmicas se pueden obtencr operando sobre esta funcidn,

por ejemplo: T= (aU/BS)V y P = w(BU/DVLS.

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

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

U 0 g ‘ (8)

En la ec. (8) la notacidn ) indica que se han mante

. S,V
nido ccnstantes las variables S y %. Esta ecuacidn implica

gue, a S y V constantes, U tiende hacia un minimo 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 equilibrio, es por esto que la ecuacidn (8} pro
porciona un criterio para el equilibrio en un sistema cexrra-

do.

Usando la ec. (7) podemos obtener otras relaciones con
P,V,T7,S como variables independientes usando las definicio-
nes de entalpia H, energia de Helmholtz A y energia de Gibbs
G:

H=1UH+ PV (9)
A=U- TS (10)
G =U~- TS + PV (11)

de donde se ohtiene:
dU+PAV+VdP (12)

dH =
dA = dU-TdS-SdT (13)
dG = dU-TdS-SdT+PdV+VdP (14)



"

Sustituyendo la ec. (12) en té&rminos de dU en la ec. (7},se

obhtiene

dH = TdS + vdp (15)

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

constantes implica que

dH ¢ O ls,P (16}

De la ec. (16) se ve gue a.S y P constantes I tiende -
hacia un minimo para un proceso natural o irreversible y ad-

guiere un valor constante para un proceso reversible,
Sustituyendo la ec. (13) en la ec. (7), se ohtiene:

dA = -5dT-Pav (17)

da ¢ 0) (18).
Andlogamente, sustituyendo la ec. (14) en la ec. (7),

se obtiene que:

dG = -sdT+vdap (19)

<
dG ¢ O ),I,’P (20)
Los sistemas de interé&s practico son aquéllos a T y P
constantes o a T y V constantes, normalmente. Por esa ra--
zbn las ecuaciones (18) y (20) son las mis Gitiles en .los pro

blemas de equilibrio entre fases.
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ii) Sistema homogéneo abierto,

Un sistema abierto puede intercambiar materia y energia
con sus alrededores. Veremos a continuacidn como se cambian
las leyes de la termodindmica del caso anterior, para aplicar

Jas a un sistema abierto.

Consideremos la ec. (7), hemos visto que para un siste
ma cerrado dni = 0, para i=1,...,m. En un sistema abierto -
hay variables independientes adicionales, podemos usar el niQ
mero de moles de las varias especles 1 presentes. Entonces

U serd una funcidn de la forma:

U = U(S,V,nl,...,nm) (21}

donde m es el nlimero de componentes o especies quimicas.
La diferencialtotal de la ec. (21) es:

dn

~ , X
du = (3U/35), | A4S + (3U/aV)g , AV + [(@U/an;)g y osdng

i 1

(22)

donde n, se refiere a todos los nlmeros de moles y nj a to-
dos los nimerc de moles distintos del i-é&simo. Las dos pri
meras derivadas de la ec. (22) se refieren a un sistema ce-

rrado. Se define la funcidn H; como

IJJ._ = (,8U(8111)S'V'nj (23)
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La ec. (22) toma entonces la forma
— mic L0 !
du = Tds PAv -+ i uidni (24)

La ec. (24) es fundamental para un sistema abierto y co
rreéponde a la ec. (7) para un sistema cerrado. Por su posi-
cidn en la ec. (24) My debe ser una propiedad intensiva como
un potencial quimico,-por ejemplo, pues T y P son potenciales
térmico y mecdnico respectivamente. Se espera gue My dependa
de la temperatura, presidn y composicidn del sistema. Usando
la ec. (24) podemos obtener las ecuaciones andlogas a (15), -

(17) y (19):

>3

dH = TdS + VAP + ‘p.dng (25)
0 - )

dA =-SdT - PAV + Ju,dn, - (26)
_ )

dG =-SdT + VAP + [u,dng (27)

De la definicidn de Hy Y de las tres ecuaciones anterio

res se tiene que:

Hy= (30/3”i)s,v,nj= (BH/ani)S,P,nj = (BA/ani)T’Vlnj=

4
(aG/ani)T,P,nj (28)
La cantidad n; es la energia molar parcial de Gibbs.
La @iltima igualdad ser& la ma&s Gtil para la solucidn de --

nuestros problemas de equilibrio entre fases:

b, = (3G/8n.)

1°"T,P,n (?9)

J#L
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La funcidn molar de Gibbs g; se obtiene al dividir la

~e

energia de Gibbs G entre el nlmerc de moles n,t g, = G/ni

a Ty P constantes g, es constante. La funcidn molar de =--

Gibbs es una propiedad intensiva.
shael

En general si Z es una propiedad extensiva del sistema
2, = Z/nj es una propiedad intensiva. Una propiedad molar -
parcial z; se define como:

z.= (932 .
zl ( /anl)T,P,nj#i

(30)

En general Ei% Z . asi de la ec. (28), el potencial qui
mico es la energia molar parcial de Gibbs. La propiedad mo-
lar parcial es una propiedad de las mezclas. En el libro de
King3 pueden verse las propiedades de las cantidades molares

parciales.,
iii) Equilibrio en un sistema cerradc heterogéneo.

Un sistema heterogéneo cerrado estd constituido por --
dos o mas fases, donde cada fase estd considerada como un --
sistema abierto dentro del sistema cerrado total. En gene--
ral las moléculas 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 hetero
géneo estd en un estado de equilibrio, con respecto a la --

transferencia de calor y desplazamiento de la frontera, son
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que T y P sean uniformes a través de toda la masca heterogénea.
J.W. Gibbs demostrd en 1875 que B; es un potencial intensivo

que gobierna la transferencia de masa y tiene un valor unifor
me a través de todo el sistema en equilibrio con respecto a -
este proceso. Por lo tanto, el resultado general para un sis
tema heterogéneo cerrado de m fases y m especies, hay equili--
brio con respecto a la transferencia de calor, desplazamiento

de la frontera y transferencia de masa si:

ple |, =" (31)
ple . .=p" (32)

e & 9 & s 8 " 0 ' | (33)

® 8 0 0 00 9 e

™ "M
iv) Definicidén de fugacidad.

El concepto de potencial quimico no tiene un equivalen
te inmediato en el mundo fisico, por lo que se desea poder -
expresarlo a través de funciones auxiliares, las cuales sean
mds facilmente identificables con el mundo fisico. Una fun-
cibn auxiliar es el concepto de fugacidad (del latin fuga,
vuelo o escape). A continuacidn veremos como se introduce -
el concepto de fugacidad considerando el potencial quimico -~
de un gas ideal puro y generalizando los resultados para sis

temas mis complejos.
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Para una sustancia pura i , el potencial quimico estéi
relacionado con la temperatura y la presibn poxr la ecuacidn

diferencial.
d My= —sidT + vidP SI (34}

donde s; es la entropia molar y v; es el volumen molar. Si

My = pi(T,P) se tiene que
dui = (api/aT)PdT + (aui/aP)TdP (35)
Comparando la ec. (34) con la (35) se ve que

v, = (Bui/BP)T (36)

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

v, = RT/P (37)

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

do la ec. (37) se ohtiene:

u; = ug = RT ln(P/P°) (38)

La ecuacidn (38) nos dice que la cantidad p es el loga
ritmo de la presidén (a T constante), la cual es una cantidad
medible. Este resultado es valido para un gas ideal puro, -
para generalizarlo se define la funcidn f llamada fugacidad,
escribiendo para un cambio isotérmico para cualguier compo--—
nente en cualquier sistema (sdlido, liquido o gas puro O mez

clado, ideal o no) la siguiente ecuacidn:
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o —_— m -0 .
My = u; = RT In (fi/fi ). (39).

En las dos ecuaciones anteriores ug y fg son arbitra--
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 iqual a la presidn y para un componente 1
en una mezcla de gases ideales es igual a su presidn parcial
yiP. Como todos los sistemas, puros o mezclados se compor—-—
tan como gases idecales a bajas presiones, se complementa la

definicién de fugacidad con el siguiente limite:

Lim  £./y;P == 1 (40)

P --3 0
donde y; es la fraccibén mol del componente 1i.

La fugacidad nos proporciona un criterio alterno al uso

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

1 1 c o . -
fi=.,. = fi’ etc. para m fases en equilibrio, escribiendo fi

en las ecuaciones (33) en vez del pctencial quimico. Para -

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

1 ol _ .. 1,01
My u = RT 1ln (fi/fi ) (41)
v ov _ ., vV , .0V
Ui Ui = RT 1n (fi/fi ) (42)

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

de equilibrio ec. (33), se tiene:



ol 1,01, _ ov -V, 0V
u;” + RT In <fi/.£i ! = u; + RT In (£,/7£:7) (43)

Considercmos dos casos:

a) Supongamos cjue los dos estados esténdar son iguales

para las dos fases, 1.e.

ov _ ol
esto implica que:
1 v
fi = fi ' (45)

Las tres ecuaciones anteriores (43, 44, 45) dan una nue
va forma de la ecuacibn fundamental de equilibrio entre fases,
a saber

£l = gY (46)

b) Supongamos que los estados estdndar estén a la mis
ma temperatura para las dos fases, pero no a la misma presidn

y composicidn. Haremos uso de la relacidn exacta entre los -

dos estados estandar:

ol ov _ - ol ,.ov
My by = RT m{(fi /fi ) (47)

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

R | (48)
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De esta manera hemos obtenido un resultado que nos di-
ce que podemos reemplazar la condicidn de equilibrio en tér-
minos del potencial quimico, por una ecuacidn que diga que -
las fugacidades de cualesquier especies deben ser las mismas
en todas las fases. Ademés la ec. (48) es mas convenieante,
puesto gue podemos calcular un valoxr explicito para esta fun
cién usando datos de compresibilidad. La verdadera importan
cia de la fugacidad se comprende cuando se aplica a mezclas,
cuando se cuenta con una buena ecuacidn de estado para el sis

tema.

La fugacidad de un gas real puede verse como una "pre-
sidn parcial corregida"l, la cual hace la transicién de la -
termodindmica pura a la teoria de las fuerzas intermclecunla-
res. 2Asi, la fugacidad corregird las no-idealidades, las --
cuales son interpretadas con consideraciones moleculares. -—
Hay quien no estd de acuerdo con la interprectacidn anterior,
Sandler2 por ejemplo, considera a la fugacidad como una fun-

cidén bien definida.

Como el enfoque que seguiremos en este trabajo, es el
de usar ecuaciones de estado para la prediccidn del equili--
brio entre fases, veremos en el capitulo siguiente de qué --
clase son las ecuaciones que usaremos. En el capitulo IV se
verd cdmo se usan las ecuaciones de estado en el cdlculo de

las fugacidades y se detallard mé&s en el capitulo V.



CAPITULO II
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ECUACIONES DE ESTADO CUBICAS EN EL VOLUMEN

1.~ FUNDAMENTOS Y APLICACIONES EN LA INDUSTRIA.

Aun cuando la termodinémica, por medio de la Ley Cero,
fundamenta la existencia de una ecuacidn de estado,4'5’6’7
no proporciona una forma analitica de ésta. La ecuacidn de
estade expresa una relacidn entre dos o més propiedacdes termo
dindmicas. Las propiliedades termodind&micas mls usuales son:
la presidn P, la temperatura T y el volumen molar v, cantida-

. . 8
des que pueden ser medidas directamente.

Para obtener una forma analitica de una ecuacidn de es-
tado, frecuentemente se recurre a argumentos moleculares y/o
experimentales. Actualmente, no se tiene una ecuacidn de es-
tado vélida para cualquier sistema en equilibrio. Todas las
ecuaciones de estado propuestas hasta la fecha, tienen su in-
tervalo de validez, para el que fueron ajustados. Aun mis -
una ecuacidn de estado sblo 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 métodos empiri
cos y semiempiricos en el desarrollo de muchas de las ecuacio

nes de estado.

Las ecuaciliones de estado nos permiten predecir, a falta



de o con pocos datos experimentales, propiedades volumétricas
(P,V,T), equilibrios entre fases liquida y vapor (punto de =--
burbuja, de rocio, calculos flash, predicciones en la regidn
retrbgrada, etc., como se veré& en el Cap. V). Al tratar de -
obtener experimentalmente la informacidn anterior resulta cos
tosa tanto en tiempo como en dinero. Otros usos gue se han -
dado a las ecuaciones de estado son:  calculo de entalpias,
equilibrio liquido-liquido, simuladores de flujo en tuberias,
simuladores de baterias de separacidn y plantas de gas entre
otros.lo Lo anterior se hace tanto para sustancias puras co-
mo para mezclas. La aplicacidn industrial mds importante de
las ecuacionecs 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 cibicas en el volumen que tienen sblo dos paréme-
tros. Hay ecuaciones clibicas que tienen tres pardmetros, co
87

mo las de Fulle ylee—Edmister§8pero no seran consideradas

agqul.

Las ecuaciones tipo VW han despertado un gran interés,
debido a su sencillez y precisidn. Aunque hay ecuaciones de
estado multiparamétricas mis exactas, presentan el inconve--
niente de consumir mucho tiempo de cbdmputo para el cédlculo -
de sus par@metros. Adends debido a que a menudo llegan a —--
formar parte de procesos iterativos, es que se buscan siem—-
pre aquéllas que siendo precisas, también sean sencillas.
Algunos nombres de ecuaciones multiparamétricas son, por ejem

plo, la de Benedict-Webb~Rubbin (BWR) y la de Starling.ll



Las ecuaciones de estado cGbicas han tenido tanta impox:
tancia, que se han hecho intentos de encontrar una formula ge
neratriz de dichas ecuaciones. Recientemente, J.J. Martin
propone lo que llama "la forma mAs gencral de la ecuacidn de .

estado clbica en el volumen, con presidn P, volumen v y tempe

ratura T".l3 La ecuacidbn es de la forma:
Y (v+3) (vtry) v(v+B) (v+7Y)

donde ¢ y § son funciones de la temperatura; f y Y son cons-
tantes. Y puede hacerse dependiente de la T, no obstante --

Martin muestra que esto no es muy relevante.

Al operar algebraicamente sobre la ecuacidn (1), i.e.
trasladando el volumen y especificando las constantes, pode-
mos obtener todas las ecuaciones clbicas en ¢l volumen, cono
cidas o no. Por ejemplo, para obtener las ecuaciones del ti
po VW, hacemos § = 0 en la ec. (1) vy trasladamos el volumen

por t, de manera que al rearreglar queda

_ RT o
P =g (v=t+R) (v-t+7Y) o (2)

Haciendo t = R =Db, v = 2t + 28 yv o« = a, resulta una forma -

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

_ RT a
P =35 v(v + b) (3)

La ecuacidn que propusieron Redlich y Kwong en 1949 -

:
tiene la forma“’l)’g9
_ RT a
P = b (4)

24 (v + b)



SiB =y =t=hyo=ay como antes usando la ec. (2),

§ = Q y se obtiene la ecuacidn de Van der Waals
RT a
P = — - (5)
v-b 2

De la ec. (2), haciendo t=h, B= (2+ V2)b, Y=(2-Y2)b y

o=a se llega a la expresidn

v-b_ ~ V(vib) +(v-b)b (6)

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

Segfin Martin, siguiendo estos procedimientos, podriamos
obtener todas las ecuaciones de estado clbicas en el volumen.
Aun aquéllas que no aparecen en la literatura. Propone ade--
mids "la mejor ecuacidén de estado clbica de dos términos". Es
ta proposicidn se basa en comparaciones hechas ccn "datos PVT
confiables". Lo anterior es discutible, puesto que faltan mu
chos datos experimentales para muchas mezclas, en varios in--
tervalos de presidn y temperatura. Ademas, una ecuacidn de -
estado no necesariamente es mejor que los datos usados para -

validarla.17

Aln con estas reservas, el enfoque generalizador de --
Martin es interesante ya que puede ayudarnos para obtener una
mejor comprensidén e intuicibn, acerca de las bases para for--

mar una ecuacidn de estado clibica 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 articulo de Daubert,l7 se lee que para
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el caso del equilibrio liquido-vapor, hay escasez de datos -
para hidrocarburos parafinicos o alkanos, arriba de ClO y ==
las mezclas estudiadas presentan inconsistencias. Log hidro
carburos parafinicos (importantes constituyentes del petrd--
leo crudo), son compuestos organicos cuyas moléculas esté&n -
constituidas por &tomos de carbono C y de hidrdgeno H, su --
férmula quimica general es CpHop42, donde n es el nimero de

dtomos de carbono.18

3.- ECUACIONES DE ESTADO TIPO VAN DER WAALS.

Desde la aparicidén de la ec. de estado de Van der Waals
en 1873, hasta la fecha, se han propuesto una gran cantidad -
. . . . 14 } .
de ecuaciones de estado semiempiricas, para representar el
comportamiento P,v,T y el equilibrio liquido-vapor de los --
fluidos.

La ecuacidn de VW surgid como una correccidn a la ecua-
cibn de estado del gas ideal. Como sabemos, la ecuacidn de -~
estado del gas ideal es Pv = RT, esta ecuacidn fue modificada

por Van der Waals de la siguiente manera: 1la expresd como:
P (v - b) = RT (7)

para representar el tamano finito de las moléculas (b). Ana-
did el término a/v2 a la presidén, para tomar en cuenta la in-
fluencia sobre ésta de las fuerzas de cohesidén del gas,19 que
dando asi la ecuacidn (5), la cual expresada clibicamente en -

el volumen toma la forma:

py3 - (Pb + RT)v2 + av - ab = 0 (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 caracteristica principal de la ecuacidn de VW radica -

en el hecho de tratar a las fuerzas repulsivas y atractivas -
de las molé&culas, en una forma separada. Asi la presién se -
expresa como un término de atraccidn Pp v un término de repul

sién P

l.¢e,

RI

P=pP_ + P (9)

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

Peng-Robinson

P, = (10)a

El término de atraccibén se puede expresar como

=2 __
Pp = ) (10) b

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

fuerzas de atraccidn molecular.l
En 1982, Vetere20 da una interpretacién més termodindmi
ca a la ecuacidén de Van der Waals vy propone una relacidn ter-

modinfimica exacta gue deberian cumplir las ecuaciones de esta

do que quieran tener un fundamento termodindmico:

P+ (H/3V), = T (35/3V), (11)

esta ecuacidn acopla la relacidn de Maxwell con el primer y



segundo principio de la termodindmica. El término entdlpico
se deberia a un potencial atractivo, a alta densidad al menos.
Mientras que un potencial repulsivo es el causante de los - -

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

a/v2 (12)

(oH/3V) T

]

(BS/BV)T R/V-b (13)

Las fuerzas atractivas son de largo alcance y varian --
lentamente, mientras que las fuerzas repulsivas son funciones

de la distancia intermolecular.

La ecuacidn (11) indica que la presidn de equilibrio de
un sistema cualquicra, en cualquier estado de agregacidn, tie
ne que ver con el balance entre dos términos: la presidn ciné
tica, T (BS/DV)T, la cual surge al tomar en cucnta el movimien
to térmico de las moléculas y la presidn estdtica, (BH/BV)T,
la cual surge al tomar en cuenta las fuerzas intermoleculares.

Todas las ecuaciones de estado deberian respetar la unidn en-

tre las variables intensivas y extensivas de la ecuacidn - -
(11) .20
4.~ ECUACIONES TIPO VW USADAS EN LA INDUSTRIA PETROLERA.

Actualmente, las ecuaciones de estado cue han dado muy
buenos resultados en la prediccidn del equilibrio entre fases
de hidrocarburos, son las de Redlich yKwong, cuyas mds exito--
sas modificaciones son la ecuacidén de Soave, y la de Peng-Ro
binson. A continuacidn veremos algunas caracteristicas de -

estas ecuaciones,
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i) Ecuacidn de Redlick-Kwong.

De las muchas modificaciones hechas a la ecuacidbn VW, vy
en especial de las de dos parametros, la més novedosa ha sido
la ecuacidn de RK. Esta ecuacidn, cuya expresidn es la ecua-
cibn (4), fue propuesta por Redlich y Kwonq14 en 1949 y de --
alli a la fecha, han habido mds de 50 modificaciones de csa -
ecuacidn para la prediccibén de propiedades termodinémicas, pa

» Ind -~y - o N P
ra sustancias puras vy mezclag,15,21,22,23,24,25.

Los valores de a y b se obtienen aplicando la ecuacidn

de estado en el punto critico, en donde se cumple

(BP/BV)T = (B2P/av2)T =0, aT-= Tc (14)

para sustancias puras, Tc'es la temperatura critica. Para

la ecuacidn de RK

a = 0.4275 R%TZ"°/PC (15)

b 0.08664 RTc/Pc (16)

i

Donde v es el volumen molar, Tc la temperatura critica

y Pc la presidn critica.

Para mezclas, se utilizan las llamadas reglas de mez--
clado, éstas establecen la dependencia de a y b con la compo
sicidén. Esta dependencia se obtiene de consideraciones mo--
leculares: aij es una nmedida de la atraccidn entre la molécula
iylaijy bi es proporcional al tamano de la molécula i. =~

Las reglas de mezclado que RK usaron fueron las sigulentes:
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7

.7 B , |
b= iyibi | (17)
a=2%L, vy.Y., con a..= /a,.a (18)
ii Tig-i j' ij 11755 : :

donde y; es la fraccibén mol del componente i,

La ecuacidn de RK, asi como la de Soave y de Peng-Robin
son, se usan para estimar propicdades volumétricas y propieda
des derivadas, para fluidos no-polares o ligeramente polares

y sus mezclas, desde un minimo de informacidn experimental.
ii) Ecuacidn de Soave.
Una modificacidn relevante hecha a la ecuacidn de RK es

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

término de fuerza atractiva a sea dependiente de la temperatu

ra; la ecuacidn (3) es la ecuacidn de Soave9’27
P = RT a(T)
v-b v(v + b)
donde
a(T) = 0.42747 (R®*Tc?/Pc)a(T) (19)
% = 1.0 + (0.480 + 1.57w - 0.176w2) (1 - Te¥%)  (20)
Para mezclas,
_ (=X V2,2
a = (ixiai ) (21)
_ I
b = ixibi , (22)
L 1/2 o
aj4 = (1 kij)(aiaj) , i #vj (23)



donde X5 es. la fraccidn mol del componente i, Tr es la tempe
ratura reducida (Tr=T/Tc), w e¢s el factor acéntrico y kij es
el pardmetro de interaccidén. El factor acéntrico, introduci
do por Pitzer,26 da una medida de la naturaleza no-central -

de las fuerzas intermoleculasres se¢ define asi:
Y

S P i
w = -lo P - : 24
logyg (P7/Pe), o 5 -1.0 (24)
También el factor acéntrico tiene que ver con la esfericidad
de las mol&culas. PS es la presién de saturacidn. En gene-
ral w 3 0 y entre més grande es su valor, més compleijo es el

fluido.

El parémetro de interaccidn binaria ki" es una medida
de las desviaciones del comportamiento ideal en la interac--
cibn de los componentes 1 y j. El parametro kij se ajusta -
usando datos experimentales para el binario i,j, en el capi-

tulo V se vera con mas detalle.

iii) Ecuacidén de Peng-~Robinson.

. . 16 s . ,
La ecuacidn de PR es una modificacién a la ecuacibn
de Van der Waals. La modificacidn estd en el término de ~-
atraccidn Py = -a/g(v), donde v es el volumen molar.

La ecuacidn de PR es

_ _RT. _ a
P = v - b v(v + b)+(v - b)b (6)

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

ecuacidn cfibica, cuyas raices dependen del niimero de fases -
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en el sistema. En la reqgidn de dos fases, la ralz mias gran-.
de corresponde a la fase vapor y la mds pequena a la fase 1li

quida.

Para la ecuacidn de PR, en el punto critico

a(Tc) = 0.45724 R°1c?/PC. (25)

b(Tc) = 0.07780 R Tc/Pc (26)

zZc = 0.307, donde 2%=Pv/RT (27)
A otra T # Tc

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

b(T) = b(Tc) (29)

La relacidn entre o y Tr se linealiza, quedando

1/2

o¥%= 1 4 nh(1 - T2 (30)

Las constantes h se correlacionan contra los factores acéntri

cos, resultando la ecuacidn
h = 0.37464 + 1.54226w ~.0.26992w> (31)

Las reglas de mezclado sugeridas por PR son:

a = ? ? X.X.a. . (32)
i1 7i%51j
_Z '
h = i xibi _ (33)
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donde

= (1 - k..) (.a.aj),l/2 (34)

iv) Ecuacidn de Sanchez-Leiva. t°’ 2%

La ecuacidén de Sanchez~Leiva es una modificacidbn a la -
ecuacidn de Soave, en la que los parémetros a y b dependen de

15 . -
la temperatura. Su férmula es

_ _RT____a(m |
b= v-b(T) v {(v+b (T)) (35)

M&s detalles de esta ecuacidn se dan en el capitulo V.

Todas las modificaciones que se hacen a las ecuaciones
de estado, tienen que ver con las aplicaciones gue se-les dan.
De otra manera, cada ecuacidn de estado tiene sus aplicacio--
nes especificas. En la industria petrolera, se ha observado
que las ecuaciones de RK y de Soave, tienen en comiOn la carac
teristica de que no generan valores satisfactorios de las den
sidades de las fases liquidas de hidrocarburos. La ec. de =--
Peng-Robinson si genera buenos valores de densidad para la fa
se liquida de los hidrocarburos. SegQn un estudio-,9 las mejo
res ecuaciones tipo VW que predicen bien el equilibrio liqui-
do vapor para mezclas de hidrocarburos, son las de Soave y la

de Peng-Robinson.

A continuacibn se presenta una descripcidén fenomenoldgi
ca del equilibrio entre fases.
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CAPITULO



DESCRIPCION FENOMENOLOGICA DEL
EQUILIBRIO ENTRE FASES

1. COMPORTAMIENTO DE FASE DE LAS SUSTANCIAS PURAS.3

Experimentalmente, cuando deseamos observar el comporta
miento de fase de una sustancia pura o de una mezcla, procede
mos a aislar una muestra de dicha sustancia en un recipiente
con parcdes transparentes, con el fin de poder observar la --
aparicidn o desaparicidn de fases. Fijémonos en la celda de

vidrio mostrada en la Fig. 1:

Barra de hierro

N

/////,/ Celda de vidrio

—

|-

A—~===DNivel de Mercurio

e

Fig. 1.- Celda de vidrio para estudiar

) 3
cambios de fase.

En este tipo de celda, puede variarse el volumen inte-
rior, subiendo o bajando la columna de mercurio. Puede me--
dirse también su temperatura. La temperatura y la presidn -
pueden variarse. La presidn se mide con una balanza de pre-
sidén (Balanza de pesos muertos). Se agita la muestra con un

pedazo de hierro movido desde fuera por un magneto, =2sto se



hace con el fin de evitar fases mctaestables o estratifica--
cidén (cuando hay una mezcla). Supongamos que dentro de la -
celda de vidrio se encuentra una sustancia pura. Si en la -
celda mantenemos constante a la temperatura y observamos el
comportamiento presidn-volumen, se obtiene el diagrama de la
figura 2, para una serie de i1sotermas TO, Tl’ etc. Las cur-
vas de frontera de fase para sustancias puras tienen sus dia .
gramas de fase como el de la Fig. 2. La linea completa for-
mada por ah, BC, CD y DE, encierra la regién en estos diagra
mas, donde estén presentes mds de una fase en el sistema.
Esta linea se conoce como la linea de frontera de fase. Los
datos experimentales pueden representarse tambiZn en un dia-
grama temperatura volumen, como una serie de isdbaras (Fig.

3).

La linea de frontera de fase (curva de saturacidén o bi
nodal), como dijimos, delinea la frontera de la regidn en -
el diagrama en la cual existen varias fases. Un punto sobre
la linea CD, se conoce como punto de rocio (CD es la linea -
de rocic). FEn la linea de rocio el liquido estd presente sb
lo en una pequena cantidad limite. En la linea BC, conocida
como la linea de burbuja, la fase vapor estd presente sdlo -
en una pequeha cantidad limite. Un punto sobre la linea BC
es un punto de burbuja. Para ilustrar lo expuesto anterioxr-
mente, analicemos la linea LH de la figura 2. Supongamos --
que tenemos un sistema de un solo componente, el cual se en-
cuentra en un estado inicial PO,VO,TO representado por el -—--
punto L; si comprimimos isoté&rmicamente el sistema, observa-
mos que la presidn del mismo aumenta, hasta alcanzar el esta
do representado por DP (punto de rocio); en este momento del
experimento aparece la primera gota de liquido. Al conti--

nuar comprimiendo notamos que la presidn no se incrementa; -
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sin embargo, la cantidad de liguido aumenta y consecuentémeg
te disminuye la cantidad de vapoxr. Este proceso persiste —-
hasta quc s6lo queda una burbuja de vapor, a este estado se
le denomina punto de burbuja. Una compresién mayor implica
un aumento considerable de la presidn, debido a la baja com-

presibilidad de la fase liquida.

Las lineas de rocio y burbuja se unen en el punto criti
co C, en este punto la fase vapor y liquida son indistingui--
bles. En el punto critico para una sustancia pura y en un --

diagrama P vs. V, se cumple que

(ap/2V) = (2%0/2%V), =0 (1)
C

El punto critico se localiza en el punto de mdxima presidn en
un diagrama P vs. V y en el de maxima temperatura en un dia--

grama T vs. V.

Para sustancias no-polares con mol&culas simples y apro
ximadamente esféricas, las constantes criticas proporcionan -
informacidén acerca de las fuerzas intermoleculares. 2Asi, la
temperatura critica es una medida de la energia potencial in-
termolecular minima entre las moléculas; el volumen critico -
seria proporcional al cubo del radio molecular. Como vimos
en el capitulo anterior, las constantes criticas se usan en -
el cllculo de parémetros de las ecuaciones de estado, para --
predecir equilibrio entre fases y propiedades volumétricas, -

para sustancias puras o mezclas de sustancias simples.
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2. DIAGRAMAS DE EQUILIBRIO DE FASES PARA MEZCLAS°3

Si en la celda de la fig. 1 colocamos ahora una mezcla,
el comportamicnto de fase resulta ser mids complicado gue para
el caso de una sustancia pura. El comportamiento centonces de-
pende de los componentes gque constituyen la nmezcla y de la --
composicidn de la misma. Bajo ciertas condiciones, en el com
portamiento de fase de las mezclas, se pueden formar varias -
fases liquidas de diferente composicidén. Aqui es donde la re
gla de fase nos es de mucha utilidad. In lo que sigue, fija-
remos mas nuestra atencidén a los casos de cquilibrio en mez--

clas fluidas, gue en las de sdlidos o fluidas con solidos.

i1} Equilibrio Liguido~Vapor para sistemas completamen-

te miscibles en la fase liquida.

Supongamos cue en la celda de la fig. 1 tenemos una mez
cla de gases, la cual al condensarse forma una fase liquida;
al tomar datos y graficarlos en diagramas P vs. Vy T vs., V,
éstos toman las formas tipicas de las figuras 4 y 5. A dife
rencia de los diagramas de sustancias puras, las isotermas y
las isbbaras en la regidn de dos fases, no son paralelas al
eje del volumen. Esto es, que la condensacidn 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 bien, podemos ver que
si tomamos la isoterma Tl en la fig. 4, al disminuir el veclu
men desde VA hasta llegar al punto de rocio PR, se nota un -
incremento en la presién. En el punto PR aparecerd la primg
ra gota de rocio en nuestra celda de vidrio, la presidn en -
PR es la presidn de punto de rocio para esa temperatura T,.

En el caso general, la composicidn del liquido formado no se
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rd la misma gque la del vapor. A medida gue se sigue compri-
nmiendo al sistcma, se ir& incrementando la cantidad de liqui
do presente, la presidn ee eleva y las composiciones de las

fases cambian constantewmente, hasta que se alcanza el punto

PB, qu2 es ¢l punto de burbuja, cn el cual desaparece la Gl-
tima burbuja de vapor. Al seguir comprimiendo se nota un =--
pronunciado aumento en la presidn, debido a la baja compresi
bilidad de la fase liquida. Un proceso similar se observa--

ria al ir sigulendo una isébara en un diagrama T vs. V.

Lag linces de frontera de fase pueden ser dibujadas en
un diagrama P vs. T, los diagramas son de las formas mostra-
das en la fig. 6. La forma de la envolvente de fase para --
una mezcla, depende de la composicidn total de la mezcla y -

de la naturaleza y nlimero de componentes,

ii). Fendmenos criticos y condensacidn retrdgrada.

Se define el punto de cricondenterma CT, como aquel --
punto de mé&xima temperatura sobre la envolvente de fases, en
un diagrama P vs. T, que rodea la regidn vapor-liqgquido. Al
punto CB de midxima presidn scbre este mismo diagrama, situa-

do sobre la envolvente de fases se le llama cricondenbara.

La curva de burbuja y la de rocio se unen en el punto
critico C. En el caso de una sustancia pura no es posible -
que haya condensacidn a temperatura y presidn mayores que --
las criticas. Pero en el caso de una mezcla, éste no es el
caso, como pucde verse en la figura 6. In la regidn de tem-
peratura y presidn que incluye al punto critico, la cricon--

denterma y la cricondenbara, sucecde el fendmeno de condensa-
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cibn retrbgrada, fenbmeno aparentemente paraddjico. Fijemos
nuestra atencidn en la figura 6a: si a una temperatura T re-
ducimos la presidn isotérmicamente siguiendo la linea AB, en
A el sistema es homogéneo; al cruzar el punto dl sobre la -~
curva de rocio, cmpieza a haber condensacidn. La cantidad -
de ligquido va en aumento a medida que descendemos por la 1i-
nea AB, alcanzando su miaximo en un punto m. Después, la can
tidad de liquido disminuye hasta que desaparece la Gltima go
ta de liquido en el punto d,, sobre la linea de rocio. A es
te fendmeno se le dio ¢l nombre de condensacidn retrdgrada -
porque parecid paraddjico a quicnes lo obhservaron por prime-
ra vez. Otros casos de condensacidn retrbograda pueden obser
varse al seguir la linea DE en la figura 6a; KL y MN en la -

figura 6L y HJ v GF en la figura 6c¢.

Los casos en los que hay condensacidn retrdgrada se --

s . 3,28
han clasificado como sigue:™'

a) Formacidn retrbgrada de fase liquida a temperatura

constante.

b) Formacidn retrdgrada de fase vapor a temperatura -

constante.

¢) Formacidn retrbgrada de fase liquida a presidn cons

tante,

d) Formacidn retrdgrada de fase vapor a presidn cons-

tante,.

Los profesionistas que se dedican al estudio de la fi-
, . &
sica de los yacimientos de petrdleo , llaman a las curvas de

porcentaje de liquido, curvas de calidad (ver fig. 6}. Para
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clasificar a los yacimicentos de petréleco se utilizan mucho -
diagramas P vs. T como los mostrados.34 Bl estudio de la =--
condensacibdn retrdgrada es de importancia en la cexplotacidn
de los yacimientos de petrdleo: por ejemplo, si la presidn
y la temperatura de un yacimiento corresponden al punto A de
la figura 6a., no es recomendable llegar al punto dl y dejar
que se forme liquido dentro del yacimiento, pues el liquido

es dificil de extraer, y éste muchas veces es irrecuperable.

&Un vacimiento es una formacidn porosa (roca o arena)
subterranea que contiene almacenado hidrocarburos, éstos es
t&n sometidos a presidn y a temperatura, la cual se puede -
considerar constante (en ausencia de métodos de recuperacidn

mejorada) .
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iii) Diagramas de composicibn para mezclas de dos com
ponentes completamente miscibles (LEquilibrio Li-~

quido-Vapor) .

Por la regla de fase de Gibbs, un sistema binario con -
dos fases tendrd dos grados de libertad. S$%lo serd necesario
entonces especificar dos variables intensivas para definir el
estado de cualquier fase. Para un sistema en equilibrio 1i--
quido-vapor, a una temperatura y una presidén dadas, sdlo hay
una composicidn para la fase liquida y una para la fase vapor.
Si se mantiene la temperatura constante, se puede trazar un -
diagrama Presidn-composicion (P vs. x) fig. 7, con las composi
ciones: de equilibrio de las fascs vapor y liquida como fun--
¢idén de la presidén. Asimismo, pueden dibujarse los diagramas
temperatura-composicién ( fig. 8 , a Presidn constante )y, por
otro lado, manteniendo constantes la temperatura y la presiodn,
puede trazarse un diagrama composicidn liquida vs. composicidn

vapor.

Las curvas en los diagramas P vs. x y T vs, x mostrados,
tienen pendientes opuestas. Esto siempre sucede en la regidn
en la cual las presiones de rocio y burbuja se incrementan --

con la temperatura, para una mezcla de una composicidn 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

liquida.3

Se ha observado que para una mezcla binaria (o mds com
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pleja), en ciertos valores de presibn y temperatura, ocurre
la formacidn de dos fases liquidas distintas. Los sistemas
que mucstran cste comportamiento cominmente ticenen sus ener

gias de mezclado de exceso de Gibbs, con valores positivos

grandes:
ex _ _Z _ & .
g = g i %59 i xiRr In X (2)
donde geX es la encrgia de exceso de Gibbs, g4 la energia de

Gibbs molar para el componente i,xi es la fraccidn mol del -
componente 1 en la fase x. Esta propiedad de exceso, ©s una
manera de comparar las propiedades de una solucidn real con

las de una solucidn ideal. Para mas detalle véase la refe--

rencia (2).

Dos liquidos pueden sex inmiscibles si una de las —-
sustancias puras pucde formar rapidamente una estructura - -
fuerte de un enlacc hidrégeno, mientras que la otra sustan--
cia, aunque puede formar enlace hidrdgeno, es incapaz de en-
trar en esa estructura, debido a su tamano molecular. Las -
mezclas de dos sustancias no-polares, usualmente son misci--—

bles en todas las proporciones.

La presidn es una de las propiedades m&s importantes
que influyen en el comportamiento de fase. La descripcidén -
cuantitativa del efcecto de la presidn en el equilibrio de fa
ses ayuda mucho en el célculo de las propiedades de las mez-

clas.41

Cuando se tienen tres fases fluidas en equilibrio a
una cierta temperatura, estas fases se forman en un interva-
lo de presiones referidos como "presidén consoluta superior"y

"presidn consoluta inferior". Debajo de la presibén consolu-
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ta inferior, el fluido se encuentra en equilibrio liquido-va
por. Arriba de la presin consoluta superior, el fluido cs-
t& en equilibrio liquido-liquido. La presidn consoluta para
las tres fases en equilibrio es andloga a la presidn de satn
racidn (i.e. presidn de rocio o de burbuia) para dos fases,

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

A una cierta presidn, si la solubilidad de un liguido
se eleva cuandoc se incrementa la temperetura, se dice que --
tiene una temperatura de solucidn critica supcrior. A esta

temperatura las fases son idénticas. La regidn de miscibili

dad limitada disminuye a medida que se aumenta la presidn.”’”

Cuando la solubilidad de un liguido en otro disminuye
a medida que se incrementa la temperatura, esos sistemas pue

den exhibir una temperatura de solucidn critica inferior.?

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

temperatura de solucidn critica superior,- inferior y ambas.

Usualmente se encuentra que ambas temperaturas de solu
cidn criticas, se incrementan cuando se incrementa la pre-- .
sién. Mas detalles sobre los diagramas de equilibrio de fa-

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

v) Comportamiento de fase de mezclas de CO» con alka-

nos normales.

En general, sce llaman procesos de recuperacidn mejora-
da de petrdleo, a cualquier método artificial empleado para

aumentar la productividad de los yacimientos petroliferos.
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Uno de los métodos empleados en la década pasada y en la pre
sente, es la inyeccidn de bidxido de carbono (CO?) en los ya
cimientos mencionados. La eficiencia del desplazamiento de
petrdleo por CO,, depende entre otras cosas, del comportamien
to de fase de las mezclas de CO,-Hidrocarburos, este compor-
tamiento llega a ser complejo: durante la inyeccidn de COjp, -
éste se mezcla con el aceite formando dos fases. La fasc ri-
ca en CO, vaporiza sulicientes hidrocarburos ligeros e inter-
medios y desarrolla una composicidn que hace que sea posible

: : . . o 31,32
desplazar cl aceite eficientemente, si no que misciblemente.” ™’

A temperaturas no muy arriba de la temperatura critica.
del CO, (31.21°C), las mezclas de CO, con aceite crudo {mez-—
cla de hidrocarburos) exhiben fases liguidas, a ciertas pre-
siones se pfesenta equilibrio liquido-liquido vapor.Bl A -
temperaturas arriba de 50°C, las mezclas de COz—aceite crudo,
forman una fase liguida rica en aceite y una fase vapor rica
en CO,, también se puede formar una fase asfédltica. A tempe
raturas entre la temperatura critica del CCy y 50°C, pueden

ocurrir separaciones en fases ligquido-liquido (L1~L2), 1iqui
do-vapor (L-V) o en liguido-liquido-vapor (Ll—Lz—V); también
se ohservan a veces pequeinas precipitaciones de alfaltenos.

Puesto que muchos yacimientos de petrdleo que se consideran

para inyeccidn de CO,, estdn a temperaturas abajo de 50°C, -
es importante saber y entender cdmo el comportamiento de fa-
se afectara los desplazamientos de petrdleo a las condicio--

nes de yacimiento.

En una mezcla binaria de COz—alkano (més pesado que -
C13) pueden coexistir tres rfases para una temperatura y a -
una presidn especifica (inicamente, de acuerdo a la regla de

fase. Para temperaturas entre 10 y 50°C se ha estimado que
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la presibn requerida para que haya equilibrio lfIguido-liqui-

do-vapor, estd dada por la ccuacidén (3)

P = 101.325 exp <-?-9-3-;g_19 + 10.9122) 4+ 1750 (3) -

donde la presidn estd en KPa y la temperatura en °K.33

Se considera que las mezclas de alkanos son yrepresenta
tivas, en su comportumiento de fase, de las mezclas del pe--
trdleo crudo, ya que estos componentes son los principales -
del petrdleo. Las mezclas binarias de C02 con los zlkanos -
metano hasta hexano, =5lo muestran inmiscibilidad lizuido-va
por. Las mezclas binarias de C02 con heptano hasta trideca-
no, tienen un comportamiento de fase similar al mostrado por

la mezcla de C02~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 interés adentrarnos en la descripcidn cuanti
tativa del equilibrio Liquido-Vapor (ELV) a altas presiones,
debido a qgue los hidrocarburos en los yacimientos, normalmen-
te estdn a altas presiones y por lo tanto nos interesa una ~=-

descripcidn cenfiable, precisa y sencilla.

Descripcidn Cuantitativa del Equilibrio L - V.

Métodos de Presidn de Convergencia

- . , 35
Métodos Empiricos

Método de Punto de Ebullicidn Molar

Mé&todo de Ecuacidn de Estado

Mé&todos AnaliticosB6 Princivio de Estados Correspondientes
Métodos de Termodinédmica Estadistica
Fig. l1l.- Mé&todos de ELV a altas presiones.

Los métodos cuantitativos35 para describir el ELV se -
dividen en empiricos y analiticos. En la figura 1 se mues--
tran los métodos que se han usado para la descripcidén del --
ELV.

Como suele suceder, al desarrollar la descripcidn cuan



titativa del- FLV vemos que la descripcidn cualitativa no es
suficiente para interpretar los datos experimentales. Por -
ello se ha recurrido al uso de correlaciones de las variables
que describen al sistema, el cual debe separarse por componen.
tes o fracciones. Los primeros métodos de correlacidn surgie
rcn, cuando hubo la necesidad de adquirir o extrapolar compo-
siciones de equilibrio en mezclas multicomponentes, que conte
nian componentes con puntos de ebullicidén muy diferentes. Es
tas mezclas se encuentran a menudo en la industria petroguimi
ca, donde se manejan altas presiones, al igual que en los ya-
cimientos de petrdleo. Lo anterior motivd la investigacidn -

de la descripcidon del ILV a altas presiones.

El caso ideal, aquél en que se dispone de todos los da-
tos de equilibrio requeridas para una cierta situacidn dada,
no se da en la practica. Los datos experimentales directos -
(para mezclas) son escasos alin en el presente, y la mayoria -
son sdlo para mezclas binarias, por lo que es necesario la es.
timacidén o prediccidn del eqguilibrio entre fases de sistemas
multicomponentes.

La escasez de datos se debe entre otras razones,37 al -
requerimiento de cantidades considerables de tiempo y dinero.
Por ejemplo, para obtener las constantes de equilibrio o valo
res K (Ki= yi/xi) no siempre se cuenta con datos que cubren —
los intervalos de temperatura y presidn que se requieren, por

lo que se emplean valores tedricos o empiricos.

Respecto a la figura 1, cabe mencionar que la clasifi-
cacibédn de los métodos para el tratamiento del ELV, obedece a
razones histdricas, ya que ain los métodos analiticos muchas

veces usan parémetros semiempiricos.



Antes de analizar cada mfétodo, es ftil definir algunos
conceptos. Una de las cantidades mas Gtiles y précticas es

la constante de equilibrio K, definida como
K, = yi/xi (1)

donde y; es la fraccidn mol de vapor del componente i vy Xy
es la fracciédn mol de liquido del conmponente 1i. K, es asi,
una medida de la distribucidn cuantitativa del comﬁonente i
en cada fase. &i Ki es mayor que 1, entonces el commonente
i es ligero vy apareccerd predominantemente en la fase gaseosa.
Mientras gque si Ki es menor que 1, esto nos indica que el com
ponente i estara bresente principolmente en la fase liquida.
La Kj puede obtenerse ezxperimentalmentce con forma dirccta, pu-
diendo ser graficada e interprctada. La constante de eqguili-
brio se usa extensivamente en la descripcidn del ELV, de he-—-
cho, la descripcidn cuantitativa descansa en que se tiene una
expresion de la dependencia de los valores K con la temperatu
ra, presién y composicidn de las fases. El punto inicial pa-
ra la determinacién de estas dependencias, es el criterio de
equilibrio, i.e. la igualdad de fugacidades de cada compcnen-
te en cada fase,
fz = fi , para las fases 1 y v (2)

La fugacidad puede expresarse por medio de la defini--

cidn del coeficiente de fugacidad.¢i, del componente i en la

mezcla:

o por la definicidn del coeficiente de actividad Y
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v, = f./ ﬁzxi (4)

1
donde P es la presidn, x; es la fraccién mol del componente i-

0 : . _
en la mezcla y fi es la fugacidad de ese componente en un es- -

tado estandar.

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

carse la ecuacidn (2) en ambas fases:

v 1 v
B. V. = @, %, 6 Ki = ¢i / ¢i (5)

Los métodos basados sobre esta Gltima relacidn, reciben el —-
- . 35 Ca s

nombre de métodos directos. Cuando la fugacidad de la fase

vapor se evalla con la ecuacidn (3) y la de la fase liquida -

con la ecuacidn (4), se obtiene

v _ s
g. y. P = Yy %y fi o ki =Yy

0,V
£;/8; P (6)
A los métodos basado en la ecuacidn (6) se les denominan méto

dos combinados.

Las ecuaciones (5) y (6) solas, no nos dan informacidén.
mientras no determinemos la dependenciad de los coeficientes
con las variables de equilibrio. La solucidn de las correla-
ciones descansa sobre esta dependencia. Los métodos directos
son algunas veces mas simples, porque no necesitan de estados
esté@ndar, ademds las expresiones de ¢i(P,T) son idénticas pa-
ra ambas fases, ya que se obtienen usando una ecuacidn de es-
tado. La mencionada dependencia, puede obtenerse de las si--
guientes relaciones exactas y de ecuaciones de estado analiti

cas, las cuales novdescriban precisamente el comportamiento -
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PVT de las fases liquida y vapor de la mezcla:
o= p . 1
In ¢, (l/RT)fo ((OV/Dni)T’P’n. RT/P) AP (7a)
o]
In g.= (1/RT) [ ((aP/0n; )y o o ~RT/V)AV (7b)
-1ln(Pv/RT)
donde j#i.

Los métodos combinados sepvaran el tratamiento num@&rico
. 1% .
de la fase liquida del de la fase vapor, asi ¢. no depcnde de
: i
la composicidn liqguida, 7v. es independiente de la composicidn
] 1 [

0 . : : .
del vapor y fi es casi siempre la fugacidad de la sustancia -
i \Y ' e .
pura, ¢j puede evaluarse usando una ecuacidn de estado apro-
piada aplicada a la ecuacidn (7a) o (7b). La dependencia de
Yy, con la composicidn, T y P, se determina experimentalmente
o en forma empirica. En los Gltimos anos se ha desarrollado
un nétodo predictivo llamado UNIFAC, el cual tiene fundanen-—

tos tedbricos.

Los casos més simples para las ecuaciones (5) y (6) se
dan cuando ¢¥ = 1 para un gas ideal, Y; = 1 si la fase liqui-
da es una solucidn ideal; se define al estado esténdar como -
un componente puro a la temperatura y presidn del sistema - -
fi = fi = ¢$ Pi, donde s indica saturacidn. Otro caso simple
se da cuando la fugacidad liquida es independiente de la pre-
sibn (¢i = 1). De la ecuacidn (6) se puede derivar la Ley de

Raoult, a saber

= = 5
' P X4 Pi o K, P, /P (8)

donde s se refiere al estado saturado del componente puro.
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VENTAJAS DESVENTAJAS

l.- NWo necesita estados es 1.~ No hay una buena ec.

tandar. de estado disponi-
ble para todas las.
- densidades.

2.- Son suficientes los da ldades
tos P-V-T-x. En princi 2.- Sensibles a las re-
pio, no necesita datos glas de mezclado.
de equilibrio entre fa
ses.

DIRECTOS 3.~ Utiliza fécilmente el 3.- Dificil de aplicar
teo. de estados corres compuestos nolares,
pondientes. moléculas grandes

o electrolitos.

4.~ Puede aplicarse a la
regién critica.

1.- A menudo son satisfac- - 1.~ Necesita un método
torios los modelos sim para encontrar v.
ples de mezcla liguida
(bajas presiones).

COMBINADOS 2.—- El efecto de la tempe- . 2.- Son engorrosos pa-
ratura es principlamen ra componentes su-—

0 »
te en fi’ no en vy. percriticos.

3.~ Aplicable a una ampnlia 3.- Presentan dificul-
variecdad de mezclas, - tades al aplicar--
incluyendo polimeros y los en la regibn
electrolitos. critica.

Figura 2.~ Métodos directos y combinados.

Ventajas y desventajas(.l2



De aqui se ve que K depende de la temperatura y la presibn,

yaqwaPi=:NTL

Los primeros métodos de correlacidn tomando en cuenta -
el comportamiento de fase real, se basaron en el concepto fu-
gacidad y en las propiedades de los componentes puros. En —-
los anos 20's habfia muchc mis auvsencia de datos experimenta--
les exactos y en ege tiempo se hizo mucho uso de los diagra--
mas de valores K vs. P y nomogramas. Después los diagramas -
de valores K ideales, se claboraron con mas precisidn usando
los métodos de presidn de convergencia. El efecto de la com-
posicidn resultd ser un factor importante, especialmente en -
mezclas de componentes quimicamente no afines o a altas pre--
siones (Lo que los valores XK idealcs no expresaban). La in--
troduccidn de todas las dependencias de la concentracidn, in-
crementaba el nimero de variables y ccen la ausencia de las --
computadoras, se¢ tuvo que recurrir al uso de expresiones sim-
ples y condensadas de las variables de la concentracidn. La
solucidn fue la introduccidn del método de presidn de conver-
gencia y el de punto de ebullicidén molar promedio, los cuales
hicieron posible el desarrollo de los métodos gré&ficos. En -
1961 aparecid el primer método de cdlculo de valores K, pro--
gramable, con lo cual se obtuvo un gran avance en la predic--
cibén de las variables de equilibrio.38 Este Gltimo provocd -

la declinacidn de los métodos gréficos en el cdlculo de ELV.

Desde esos tiempos a la fecha, se han desarrollado los
métodos analiticos mls exactos, basados en los criterios de -
equilibrio termodindmico. Estos métodos pueden ser directos
o combinades. Lo que basicamente se requiere de los métodos
analiticos es a) su confiabilidad y precisidn de los cdlculos

dentro de una amplia gama de condiciones posibles, b) la apli



cahilidad a componentes o sistemas arbitrarios y c¢) la rapi-
dez de célculo desde ¢l punto de vista de tiempo de computado

ra.

A continuacidn, se bosquejan algunos de los métodos pa-
ra prediccidn del BELV, que se han utilizado, tanto empiricos

como los analiticos.

1) METODOS EMPIRICOS.

Los primecros métodos (los cuales despreciaban los efec-
tos de la composicidn), usaron nomograras con las dependen—-
cias de los valorcs K ideales con la temperatura o la presidn
basados en la relacidén lineal encontrada entre log K y log P
de la sustancia de referencia. sstos nomogramwas iban siendo
actualizados a medida gue habfan nucevos datos experimentales.
Sin embargo, como la composicidn juega un papel decisivo a al
tas presiones, esto motivd el surgimiento de dos métodos, los
cuales tomaban en cuenta la concentracidn de los componentes,
a saber a) el método de presidn de convergencia y b) el méto-

do de punto de ebullicidn molar promedio.
i) Método de Presidn de convergencia.

Se define la presidn de convergencia Pk de una mezcla -

binaria, como "la presidn critica de la mezcla, la cual tiene
. . ; . 39
una temperatura critica igual a la temperatura del sistema.

Esta Pk asi definida, da buenos resultados cuando la tempera

tura del sistema esté& entre las temperaturas criticas de los

dos componentes (puros). La P, al ser un lugar critico, de-

k
pende de la composicidn. Se vio entonces que la Pk mejoraba
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las correlaciones lo que motivd su aplicacibn a multicompo-
nentes. Esto Gltimo requirid tratar al sistema multicompo-
nente como un binario hipotético, en la estimacidn de la ~-

presidn de convergencia, para asi estimar los valores K.

El principio de construccidén de los diagramas K vs. P
estaba basado en el comportamiento ideal a bhajas presiones,
la convergencia de K=1 al incrementar la presidén y la locali

. . . 37
zacidn de un minimo sobre la curva X vs. P.

Las constantes de equilibrio o valores K de una mezcla
dada parecen converger a un valor de 1, a una presidn parti-
cular, cuando estes valores K se grafican como funciones de
la presidn a una temperatura fija. Esta temperatura no nece
sita ser la critica Tc de la mezcla, pero si lo es, entonces
el valor de K debe converger realmente a 1.0 a la presidn --

critica de la mezcla.

El método de presidn de convergencia, se ha usado como
un método confiable para obtener las propniedades de equili--
brio de mezclas multicomponentes, ya que los nomogramas a -—-
gue da lugar se eval@ian con datos experimentales. Recien-
temente, se ha tratado de aplicar este método a mezclas de -
COZ—Hidrocarburos y segln Long et.al.37 los resultados obte-

nidos son comparables a los obtenidcs con una ecuacidn de es

tado.

Se han idecado muchos algoritmos para célculos de la ~--

presidn de convergencia.37’39'40 y 41



ii) Método de Punto de Ebullicidén Molar Promedio
(PEMP) .

Por los anos 50's se utilizd mucho un material gréfico: -

extensive, conocido como Cartas de Kellogg, desarrolliado por’
el grupo Benedict-Webb-Rubin, de donde surgiria la ecuacidn
de estado multiparamétrica de BWR, ya mencionada en el capi-

tulo de ecuaciones de estado,

La construccidn de los diagramas se basd, principalmen
te, en la evaluacidn del comportamiento PVT de componentes -
puros y mezclas, la cual hizo posible el cédleculo de composi-
ciones de cquilibrio, por medio de un método analitico. lue
go se expresd a la concentrecidn variable, usando el método

de punto de ebullicidn molar promedio, definido como:

PEMP = 7 Xy T4 (9)

donde X, es la fraccidn mol del componente i’Tbi es el punto
de ebullicibén normal del componente i. La definicidn del ~--
PEMP se basd en la suposicidén de que la mezcla exhibird el -
comportamiento termodindmico y PVT de un componente puro (hi
drocarburo), con el mismo PEMP. Lo que se obtuvo del método
PEMP eran valores X. Estos métodos no predijeron con la - -
exactitud deseada, especialmente en la descripcidn de la fa-
se liquida. Se usaron hasta los afios 60's, pues con el adve

nimiento de las computadoras surgieron otros métodos.

Los métodos empiricos mencionados, en su momento, die-
ron buenas correlaciones gridficas que tomaban en cuenta la -

concentracidén. Ambos métodos tenian aproximadamente la mis-
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ma exactitud. Con la presencia de las computadoras se empe—

zaron @ usar mas los métodos analiticos.

2) METODOS ANALITICOS.

i) Método de Lcuacidn de Estado.36

Los métodos analiticos se basan en el criterio termodi-
némico de equilibrio y pueden clasificarse, de acuerdo a su -
método de evaluacidn, en directos (ec.5) y combinados (ec.0).
Enfocarcmos nucstra atencidn a los métodos directos principal
nente, porque los métodos coubinados no dan resultados satis-—
factorios a altas presiones y no describen la fase ifiquida.
Los métodos combinades fallan en ¢l punto critico. Con el --
coeficiente de fugacidad, en cambio, si sc describen mejor -—
las fases liquida y vapor. En la figura 2, se presentan las
ventajas y desventajas de los métodos directos y combinados,

con mas detalle.

Como es nuestro interés usar una sola ecuacidn de esta-
do para representar el equilibrio Liquido-Vapor y equilibrio
Ligquido~Liquido~Vapor, usaremos métodos directos en la des--
cripcidn del equilibrio entre fases para las mezclas de CO,-
Hidrocarburos, pues en los yacimientos de petrdleo se miden -
altas presiones y con la inyeccidn de CO, se observan milti-—

ples fases liquidas.

Los métodos directos estdn basados en la condicidén de -
equilibrio de igualdad de fugacidades (ecuacidén 2), donde las
fugacidades se evaltan solamente por medio del coeficiente de

fugacidad disponible (ec.7a & 7b).



En el sistema de n componentes, un conjunto de n ecua-
ciones resultantes nos describe completamente la dependencia
de los valores K con la temperatura, la presidn y la composi

cidén de fase.

Al usar las ecuaciones 7a O 7b, surge una imprecisidn
debido a la eleccidn de la ecuacidn dce estado necesaria para
obtener resultados numéricos. El cdlculo de la fugacidad de
pende de cué tan bien la ecuacidn de estado ajuste los datos
PVT experimentales, en los intervalos de presidn, temperatu-

ra y conposicidn reaqueridas.

Otro factor que influye en los resultados, es la apli-
cacidn de la ecuacibn de estado a mezclas, pues surge la ne-
cesidad de usar reglas de mezclado, las cuales nos dan la de
pendencia con la composicidr; estas reglas de mezclado no --

son generalmente validas y tienen fundamenteos semiempiricos.

Aun cuando para un sistema particular la ecuacidn de -~
estado pueda predecir resultados precisces, para sistemas mas
generales es de esperarse que la exactitud disminuva, debido
a que es necesario estimar parametros adicionales y debido -

también, a la escasez de datos experimentales.

El caracter semiempirico de las reglas de mezclado, --
puede deteriorar considerablemente la informacidn proporcio-
nada por los pardmetros de los componentes puros y por los -

par@metros binarios del sistema.

Por las razones anteriores, se ha enfocado la atencidn

a la modificacibén de las reglas de mezclado existentes, y a
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la evaluacifn de los parametros de componentes puros (ver =- <

las referencias 43 y 44).

Si pudidramos construir una ecuacidn de estado aplica-
ble a fluidos puros y sus binarios, en tcdos los intervalos
de temperatura, presién, volumen y composicidn, no necesita-
riamos preocuparnos por el cialculo en sistemas ternarios o -
multicomponentes. Para mezclas fluidas normales, los parame
tros de compononte puro vy binarics son sienpre suficientoes -
para el calculo de equilibrio en mezclas multicomponentes,
Esto es quizd uno de los grandes triunfos de la termodindmi-

NS /)
ca aplicada.

. En el capitulo I, habiamos visto que han surgido y sc
han probado muchas ecuaciones de estado clibicas. De éstas,
las que mejores resultados han dado en la industria petrole-
ra (a altas presiones), son las que surgilicron a partir de la
ecuacidn de R@dlich~Kwong.89 Las ecuaciones multiparamétri-
cas, como la de BWR, también dan buenos resultados a altas -
presiones, s0lo cue al haber mids parametros se necesita un -
mayor numero de datos experimentales para poder calcularlos,

y ademds, se consume un mayor tiempo de computadora.

Las mds exitosas modificaciones hechas a la ec. de - -
Redlich+-Kwong, son la ec. de Scave y la ec. de Peng-Robinson
La ec. de Soave predice pobremente la densidad liquida, no -
asl la de Peng-Robinson. Las modificaciones a la ec. de RK
se han basado principalmente en: a) ajuste de parametros --
(introduciendo el parametro de interaccidn binario, el fac--
tor acéntrico, etc.);b)enlas reglas de mezclado y c) modifi-~
cacitn de la forma de la ecuacidn, como se vio en c¢l capitu-
lo II.
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ii) Principio de Estados Correspondientes.

Se dice gue dos fluidos estin en estados correspondien
tes, cuando tienen los mismos valores de temperetura reduci-
da Tr=1/Tc, presidn reducida Pr=P/Pc y por consiguiente, el
mismo volumen reducido Vr:-V/Vc.2 FEste método ha producido -
buenas predicciones y estimaciones de propiedades de compo--
nentes puros; se han hecho intentos para su aplicacidn a mez
clas. Sin embargo, se presentan problemas en la determina--
cidn de constantes pscudocriticas, las cuales dependen de la
composicidn., Hay casos en que este método funciona bien pa-
ra sistemas polarcs. Para equilibrio liguido-vapor se requie
re s0lo de datos de componentes puros. Este método tiene --
problemas con las imperfccciones en las reglas de mezclado.
El método funcicna igual o mejor que los métodos directos --
(ec.5, método de ec. de estado).36 Sin embargo, se realizan

grandes esfuerzos encaminados en este sentido.

iii) Métodos de Termodindmica Estadistica.

Estos métodos tienen un gran potencial de aplicaciones
en la descripcidn del ELV., Recientemente, se han empezado a
aplicar a sistemas binarios de moléculas esféricas; parti--
cularmente se ha aplicado la ecuacidén de estado perturbada -
de esferas duras. Al parccer se lograron buenos resultados.
Estos métodos por utilizar ecuaciones multiparamétricas, re-
quieren més tiempo de cdmputo, que los méLodos descritos en
los incisos anteriores. Es probable que en un futuro cerca-

no, se aplicardn a molé&culas méds complicadas y polares.



CAPITULO V
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CALCULO DEL EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR | AT
DE MEZCLAS DE COZ-HIDROCARBUROS AERCTRE

1.~ APLICACIONES DE ECUACIONES DE DSTADO TIPO VW A CO? PURO,

1) Uso del PROGRAMA CFLUID.

Es sabido, que si una ecuacidn de estado es incapaz de
representar el comportamiento termodinidmico de una sustancia
en su estado puro, en general no podrd mancjar mezclas conte
nicendo esta sustancia46 (salvo reglas de mezclado y corroccig

nes a la ecuacidn de estado).

De las ccuaciones tipo Van der Waals usadas en la in--
dustria petrolera, las que tienen una gran aceptacidn son --
las de Socave y la de Peng-Robinson (PR), ambas disenadas pa-
ra sustancias no-polares. Recientemente24 se ha propuesto -
una nueva modificacidén a la ecuacidn de estado de Redlich-
Kwong(RK) , que serd considerada al hacer la eleccidn de una
ecuacidn tipo VW, apropiada para la prediccién del equilibrio

liquido-vapor (ELV) de mezclas conteniendo CO,.

Dado que en las mezclas de COZ-hidrocarburos, frecuen-
temente se presentan mGltiples fases liquidas, nos conviene
elegir una ecuacidn que prediga bien el volumen liquido y la

presiéh.
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Para el célculo de las propiedades de saturaciédn del -
CO2 con las eccuaciones do estado elegidas, se usd el progra-
ma CFLUID47 desarrollado en el IMP, cuyo diagrama de bloqgues
se muestra en la figura 1. IEn la referencia (47) se hizo un
estudio comparativo de varias ecuaciones clibicas y una multi
paramétrica, con sustancias puras a temperaturas bajas. 8S6-
lo el propano, pentano vy agua se estudian a temperaturas ma-

yores de 300°K; no se prescenta ningfiin anilisis con el CO2.

El programa principal del CFLUID, coordina a las subru
tinas que cargan la informacidn neccsaria (READ y CONST) pa—
ra realizar los cdlculos de las propiedades deseadas. Para
el caso particular que nos concierne, READ lee las temperatu
ras de saturacidn del Co, vy los parédmetros decl programa, pa-
ra calcular la presidn y los volGuwenes de ligquido y vapor.
CONST lee de un banco de datos las constantes caracteristi--
cas de la sustancia: Tc, Pc, Vo, peso molecular, etc. y las
escribe en el listado. MONIT calcula el ecquilibrio entre fa .

ses, realizando previamente tres ciclos iterativos:

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

calcula la presitdn Pji del sistema:
Vcte, Ti ----— Pi . (1)

b) Para una Ti del banco de datos y una presidn Pcte,

se calcula el volumen Vi del sistema:
Pcte, Ti =—=--=— Vi (2}

c) Para una Ti del banco se hace el célculo del equi-

librio L~V:

Ti -==-=—> Vi (para liquido y para vapor),
Pi (3)
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La subrutina PURE, en funcidn de los cdlculos que se -
requieren, coordina en torno a la ecuacilOn de estado que se
desea usar, para un punto dado. Para el cldlculo ¢, el cual
se realiza en MONIT, la bfisqueda de la presién se realiza me

diante la expresidn:

Pi+1= Pi (1 + PHID), donde (4)

pUID= (£f1 — £Y) /€1

El equilibrio entre fases se alcanza cuando PHID es me

nor que cierta tolerancia.

PART coordina el cilculo de los parametros de la ecua-
cidn de estado. PART1 para la ccuacidn 1, etc., mas adelan-
te se describe mediante un diagrama de flujo (figura 3) este

cdlculo.

SOLV dadas la T y P calculada, resuelve el volumen pa-
ra la ecuacidn de estado selcccionada. Las ecuaciones de es
tado cibicas se resuelven usandc la Regla de Cardan,48 median
te CUBIn y RUTCUBn, donde n se refiere a la ecuacif6n de esta

do usada.

FUG controla el calculo de las fugacidades de la ecua-

cién de estado, usando la PllIn correspondiente.

PRE realiza el célculo de la presién con la ecuaciébn -
de estado, una vez conocidas T y V; se auxilia con la subru-

tina PREn.
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TERMIC controla la evaluacidn de las propiedades termo
dindmicas: entalnia energia interna, entropia, energia libre

de Gibbs y de Helmholtz.

PVEST estima una presidn inicial usada en el ciclo ite
rativo, basandose en la ecuacidn de Antoine o la de Gomez-

Nie.to.49

Las subrutinas de convergencia son REFA e INTER.
ii) Prueba de tres ecuacionesg tipo VW, de interés en
la industria petrolera: ecuacidn de Peng-Robinson,

-de Soave y de Sanchez-lLeiva.

En el capitulo IT vimos que las férmulas de las tres -

ecuaciones mencionadas son:

P = (RT/(v-b)) - a(T)/(v(vt+h)+b(v-b)) (5)
P = (RT/(v-b)) - a(T)/(v(v+b)) (6)
P = (RT/(v-b)) = a(T)/(v(v+b(T))) (7}

respectivamente,

Usando el programa CFLUID para el c&lculo de las propie
dades de saturacidn del CO,, se obtienen los resultados pre--
sentados en las tablas 1 y 2. Los valores experimentales han
sido tomados del libro de la IUPAC.>'

Al graficar los valores de los volGmenes liquidos cal--
culados de CO, con las tres ecuaciones vs. los experimentales,

se observa que los valores que mds se acercan a los experimen



tales son los de la ccuacidn de Sanchez-Leiva y los de la -
ecuacidn de Peng-Robinson. La ecuacidn de Soave empieza a -
comportcarse hien ccerca de la regidn critica, mientras que la
de Sanchez-Leiva falla en esa zona. Las ecuaciones de Soave
y Peng-Robingon, presentan problemas de no-convergencia prin
cipalmente cerca de la regidn critica y cuando convergen, =--
los valores tienden a la solucidn trivial (este tipo de solu
ciones sc analizan més adelante). De la gréafica concluiria-
mos que la mejor ecuacidn c¢s la de Peng-Robinson, para el --
calculo del volumen licquido del CO, (ver fig. 2). Sin embar
go, los resultados de la grafica pareccen scr algo cngafosos,
puesto que si hacemos regresidn lineal con esos datos, obte-
nemos los coeficientes de corrclacidon mostrados en la tabla

3.

Se sabe que el.coeficiente de correlacidn obtenido, --
cumple con la condicidén de ser mcnor o igual a uno; entre --
més cercano a uno esté su valor, mejor es la relacidn lineal
entre X (datos experimentales) e Y (valores calculados).51
De la tabla 3 se puede concluir que las ecuaciones de estado
que mejor predicen el calculo del volumen liquido de CO,, --=
son las ecuaciones de Soave y la de Peng-Robinson. En lo --
que respecta al cdlculo 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 liquido-vapor. Para

2
ello nos auxiliaremos del programa CMIX.46'5“
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Fig. 1.- Diagrama de flujo del programa CFLUID.
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TABLA 1.-

Texp (K)

216.58
218
220
222
224
226
228
230
232
234
236
238
240
242
244
246
248
250
252
254
256
258
260
262
264
266
268
270

CALCULO DEL VOLUMEN LIQUIDO DE CO, DESDE T=216.58 a
T=304.21K. EL VOLUMEN LIQUIDO ESTA DADO I ij/mol.

vexp

37.
37.
37.
37.
38
38.
38.
38.
39.
39.
39.
40.
40.
40
41.
41.
41,
42.
42.
42,
43.
43.
44,
44.
44.
45.
45.

46.

347
507
737
973

. 215

463
717
978
240
521
805
096
397

. 706

026
356
698
051
418
798
193
605
034
481
950
442
958
502

v {P-R)

35.
35.
36.
.41
36.
36.
37.
37.
37.
38.
38.
38.
39.
39.
39.

36

40

40.
41.
41.
42.
.56
.08
43.
44,
44.
45.
46.
46.

42

)
2

75
92
16

67
94
22
51
8l
12
45
78
13
50
88
27
69
12
538
06

64
23
85
51
21
96

v (Soave)

40.50
40.69
40.98
41.27
41.57
41.88
42.21
42.54
42.89
43.25
43.62
44.00
44,41
44.82
45,26
45.71
46.18
456.68
47,19
47.73
48. 30
48.89
49.52
50.18
50.88
51.61
52.39
53.22

v(Sanchez-Leiva)

36.83
36.98
37.19
37.40
37.62
37.85
38.09
38.34
38.59
38.85
39.13
39.41
39.70
40.01
40.33
40.66
41.00
41.36
41.74
42.13
42 .54
42,96
43.41
43,88
44,37
44.89
45 .44
46.02
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Continuacidn

TABLA 1
272 47.077 47.76 54,11 46 .64
274 47.687 48.62 55.06 47.29
276 48.3306 49.54 56.08 47.98
278 49.029 50.54 57.17 48.71
280 49.773 51.62 58.36 49.50
282 50.576 52.81 59.65 50.35
284 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 68.52 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
301.0 66.693 77.51 85.91 63.83
302.0 69.297 81.25 - 89,86 65.11
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 " 101.48 108.47 68.22
304.15 " 102.55 111.25 68.30
304.20 # 105.02 113.90 68.39
304.21 94.440 No hubo convergencia 68.40

& Son puntos calculados vor las ecuaciones (No hay contranarte

experimental. Lo mismo #, punto cerca del critico a T=304.20)



TABLA 2.-

Texp

216.58
218
220
222
224
226
228
230
232
234
236
238
240
242
244
246
248
250
252
254
256
258
260
262
264
266
268

CALCULO DI LAS
T=216.58 HASTA

Pexn

5.180
5.508
5.996
6.515
7.068
7.654
8.276
8.0235
9.632
10.368
11.146
11.9066
12,830
13.739
14.695
15.698
16.752
17.856
19.013
20.223
21.489
22.812
24,194
25.635
27.138
28.705
30.336

PRESIONES
T=304, 211,

P (¥-R)

5.1427
5.4643
5.9431
6.4534
6.9963
7.5734
8.1860
8.8354
9.5230
10,2504
11.0190
11,8302
12.6855
13.5865
14.5346
15.5316
16.57868
17.6779
18,8307
20,0386
21,3033
22.6267
24,0103
25.4559
26.9653
28,5402
30,1825

SATURACION DI
LA PRESTON LSTA EM BARES

P (5)

5.1635
5.4899
5.9761
6.4943
7.0460
7.6323
8.2549
8.9149
9.6138
10.3530
11.1340
11.9581
12.8269
13.7419
14.7043
15.7159
16,7781
17.8923
19.0602
20.2832
21,5630
22,9110
24,2988
25.7580
27.2803
2B.8671
20.5202

C02 A

P (s5-~1)

5.1275
5.4469
5.9227
6.4297
6.9696
7.5435
8.1529
8.7993
9.48490
10.2085
10.9743
11,7829
12.6358
13.5345
14.4806
15.4757
16.5214
17.6192
18.7708
19.9778
21.2419
22,5648
23,9481
25.3936
26.9029
28.4778
30.1201

N



270
272
274
276
278
280
282
284
286
288
290
292
294
296
298
300
301
302
303
304
304.5
304.10
304.15
304.20
304.21

32.034
33.801
35.638
37.549
39.533
41.595
43.737
45.960
48.269
50.665
53.152
55.734
58.415
61.198
64.020
67.095
68.642
70.220
71.830
73.475

73.825

Continu
TABLA

31.8941
33.6767
35.5324
37.4630
39.4704
41,5568
43,7241
45,9744
48.3097
50.7323
53.2443
55.8479
58,5455
61.3392
64.2315
67.2248
68.7601
70.3216
71.9096
73.4952
73.5216
73.6143
73.7071
73.8000
No hubo

a
2

C

i on

32.2410
34,0313

- 35.3927

37.8268
39.8353
41.9198
44.0821
46.3237
48.6465
51,0521
53.5422
56.1186
58.7829
61.5370
64.3827
67,3215
68.8265
70.3555
71.9087
73.4860
73.5653
73.6446
73.7235
73.8016

convergencia

e

31.8316
33.6139
35,4690
37.3986
39.4046
41.4887
43.6529
45.8991
48.2290
50.6448
53.1481
55.7411
58.4255
61.2035
64.0770
67.0480
68.5707
70,1185
71.6917
73.2906
73.3712
73.4519
73.5326
73.6134
73.629¢

& No se tienen datos experimentales.
304.21,

T =

El punto critico es a
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LC. DE ESTADC MEDIA D.S. B M C.CORREL,
47.845 10.39 «#—— datos experimentales
NPeng~RObinson 49,577 14.6;; ~-18.181 ;1416 -'0.999
Soave 55.842 15.9;4 ~17.67%1 1.537 ‘ 0.99¢
Sé&nchez~Leiva 46.744 8.967 5.914] 0.853 0.985

TABLA 3.~ Regresidn lineal para los datos de la tabla 1.

D.S. es la desviacidn esténdar, B es la ordena

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

coeficiente de correlacidn.
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2.~ METODOS DE CALCULO PARA EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR.
. - ) 53
i) Cé&lculo I'lash.

Este es un calculo de las composiciones liquida y .vapor,
y de las moles de liquido y moles de vapor por mol de mezcla
fluida. Este calculo se recaliza a la presidn y temperatura -
de interés. TIisicamente, el cdlculo flash representa a una -
celda PVT con una mezcla fluida de conposicidn total conocida,
equilibiada a la temperatura y presién de interés donde sc ha

ce el calculo mencionado.

Las ccuaciones qgue representan un proceso de separacidn
flash son de cuatro tipos: una ecuacidn de balance de materia
total, las de balance de materia por componcnte, una ecuacidén
restrictiva sobre las composiciones de la fase y las ecuacio=

nes de equilibrio termodindmico entre las fases presentes.
La ecuacién de halance de materia total se escribe ccmo:
L+vVvs=1 (8)

donde L son las moles de liquido 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 = 25 i=1,...,N (9)

1

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

cidn muestra que z; moles de componente 1, en equilibrio, se
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distribuirén como Lx; moles de componente i en la fase liqui
da y VvV

7 Y
Y; Y 2z las fracciones mol; de (9) se tiene que:

N

moles de componente i en la fase vapor. Siendo x4,

z, = 1 ' (10)

Esta ecuacidn (10), requiere una ecuacidn restrictiva -

sobre las composiciones de la fase liquida, a saber:
X, = 1, . (11)
0 una ecuacidn restrictiva para la fase vapor:

(12)

oo 2

=17

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 lac ecuaciones (8) y (9).

Las ecuaciones termodinrdmicas de equilibric entre fases,

son las de igualdad de fugacidades, para cada componente:

£, = fz , i=1,...,N (13)

donde 1 indica liqﬁido y Vv vapor.

ii) C&lculo de los Parametros Q.Y Qb.54

Como se vio en el capitulo II, sobre ecuaciones de es-—

tado, los parametros Q_1 Y Qb se calcularon originalmente a -
[a



1

partir de las condiciones criticas. Para calcular estos pa-
rametros a lo largo de la linea de saturacidn, en la figura

3 se muestra el diagrama de flujo del programa utilizado. EL
método descrito es un ejemplo de cbmo se calculan dichos -
parimetros. LEste método se basa en la utilizacidn de las --—
propiedades de liquido saturado (temperatura, proesidén de va-

por, volumen del lidgquido saturado).

Para ilustrar el funcionamiento del diagrama de la fi-
gura 3, tencnos poxr cjemplo la ecuacidn de Redlich-Kwong ex-

taendida a mezclas.

P = (RT/(v-b))-a/((v+b) 7Y 2y) (14)
N N
donde a = I ) . ‘ :
i=1 9=1 Yi¥4%i5 o (15)
N . -
1 Z . .
b =& _74 yi})i . - (16)
_ 0 _.2.2.5 ’
371 T a, BT /Pci ' (171
11
b, =% R®Rr_. /P L (18)
i bi “ei / Tei . o SOk
.
Cuando i#j aij = aji = (lﬁkij)aiiajj (19)

Las Qa Y Qb son las que se determinan usando las condicio
ii i
nes criticas, i.e. los valores originales.

Para los componentes puros el coeficiente de fugacidad

¢ se deriva de la ecuacidn de estado, cue para la ecuacidn



8o
(14) toma la forma
In ¢ = In(RT/P(v-L)) + PVZRT~1;:(a/RT3/2b)Q
In((v+b 0
En el estado saturado,
6. = 67 (21)

donde s indica saturado, 1 liquido y v vapor. Los coeficien
tes de fugacidad pueden evaluarse de la ecuacidn (20) que al

sustituirse en la ccuacidn (21) da:

< 1
I ((vY =b)/(v! b)) =P (v —y*) /Ry
s S s 8 (22)
poned K 2 Y 7 g
Qaii Qbi (TC/T)j/“ln(v;(vi+b)/vi(v;+b)){

donde v es el volumen molar y los superindices vy 1 -

indican vapor y liquido, respectivamente.

Los pasos seguidos en el diagrama de flujo se pueden -

enumerar como sigue:

1l.- Con las constantes criticas y datos T—Pg vi, los

cuales son valores experimentales, se propone un valor ini--

cial de Qb= 0.045,

2.- Al sustituir los datos de enirada en la ecuacidn
de estado (14) y al resolver la ecuacibn (17) se obtiene Qa

(denotada en el diagrama como Qi ).



3. 8e calcula VZ resolviendo la ccuacidn de estado -

(14) con los valores conocidos de Q; y Qb.

) 1 .
4 .- Sustituyendo T,Ps,vq chtenidos en el paso 3, en la

ecuacibn (22), sc calcula Qa (denotada como HiI) y se compa--

1

4
I ITI . . .
ran Qa con _7. S51i no son iguales, se repiten los pasos de 2

o

83}

a 4, con un nuecvo valor def It hasta que la diferencia en el

valor de Qa es menor que la tolerancia especificada.

Para lograr la convergencia en el método anterior, se -
o

cq s . . 55
utiliza un método de Regula Falsi.

ii) Calculo del Parametro de Interaccidn kij'

El parémetro de interaccidén ayuda a mejorar los calculos

de equilibrio entre fases, como se vio en el capitulo anterior.

El paramectro kij se calcula para mezclas binarias. Se
determina buscando un valor optimo para los puntos experimen-
tales sobre la curva presidn vs. composicidn licquida de cada
mezcla binaria isotérmica. La técnica utilizada es la de Fibo
nacci, que s¢ basa en la sucesidn recurrente vara generar —--
los nGmeros dorados de Fibonacci.56 Los valores calculados
de esa manera se utilizan para cd&lculos tanto de presidn de
burbuja como de rocio. Aungque se ha notado gue para muchas
mezclas binarias ki. es cercano a cero (sobre todo cuando --
sus moléculas son muy parecidas), un pequeio cambio en el pa
rdmetro, tiene un efecto significativo en el calculo de la -
razdbn de equilibrio X. En la figura 4 se muestra un diagra-
ma de flujo para el cadlculo de los pardmetros de interaccidn

2
. . 54
binarios. En nuestros calculos con mezclas, usamos los —-



kj. reportados en la literatura; para aquellocs sistemas que

no habfa, se calcularon con el programa descrito.

iii) C&lculo de la Razdn de Lquilibrio K=v/x, usando

una Lcuacidn de Estado.

Para el cdlculo de la constante K, sc¢ utilizan Qa’ 0. Y

k.., para calcular el coeficiente de¢ fugacidad de la fase 11

! 1 v . B

quida ¢, y el de la fase vapor ¢., los cuales se sustituyen -
i S g i

en la relacidn (23):

K =y, /5, = ¢i /6 (23)

que resulta de igualar las fugacidades, en la forma

A2 _ i, -1
fi = ¢iyiP = ¢ihiP = fi (24)

El coecficiente de fugacidad para el componente i se ob

~tiene sustituyendo la ecuacidén de estado (c.[. ecuacidn (20

y (14)) en la ecuacidn

RT1n ¢¥ = !. ((3P/3n

v i)T,P,nj#i—RT/v)qvﬁRTln(PV/RT) (25)

tv (nt es el nGmero total de

moles, v el volumen molar); la ecuacidn para la fase liquida

donde V es el velumen tptal V=n
es similar.
Para calcular el coeficicnte de fugacidad de un compo-

nente a una tenmperatura, presidn y composicidn dadas, se ob-

tiene el volumen molar de la mezcla, para vapor o liquido, -



resolviendo la ecuacibdn de estado(v.gr. la ec.(14)). Al re-
solver la ecuacibn de estado ctbhica en el volumen, el volu--
nen més grande (la raiz mis grande) se toma para cl cilculo

de. ¢¥ y la raiz mds pequefia, para el cdlculo de ¢$ a una com

posicidn liquida dada.

A continuacidn se muestra un tipo de cd&lculo de presidn
de burbuia (ver fig. 5), en este casc se especifican la tempe
ratura T y la composicidn liguida x; por un método de prueba
y error sc¢ estiman la presidn P oy la comnposicidn del vaper y.
Se estima un valor inicial "conveniente", para lograr la con

vergencia mas rapidamcnte.

iv) EBeuaciones de Presidn de Saturacidn.

Un fluido saturado puede describirs2 matematicamente -
por las ecuaciones de igualdad de fugacidades (ecuacidn (13)),
la solucidn de la ecuacidn de estado clbica (para obtener los
vollmenes de liquido y de vapor), la expresidn de las fugaci-
dades con la ecuacidn de estado (wara liguido y vapor), una -
ecuacidn de presidn de saturacidn (ec. 28) y las simplifica-
ciones correspondientes a los balances de materia por compo-

nente y total.
a) Liquido saturado.

Se dice que existe un ligquido saturado, cuando éste es
t& en su punto de burbuja. Asi, la ecuacidén de balance de -

materia total (ec. 8), para este caso queda de la forma

L =1 (26)



&
y la ecuacidén de halance de materia poy componente queda:
X, = 2, ;i=1,...,N (z7)

La ecuacidn (11) es redundante puesto que, en este caso, la

“suma de zj es uno (ec. 19). La presidn de burbuja se rela--

cicna con las fugacidades de los conponentes en la fase 1i--
quida y con el coeficiente de fugacidad en la fase vapor, por

la ecuacidbn

N 1 v
P =1 £/ @,
s j=q 1071 (28)

donde § estd definida en la ec. (24). Para gque la presidn P
del sistema sca igual a la presidn de saturacidn PS, cn el -
equilibric, las composiciones de la fase vavor deben sumar -
la unidad. Esto puede verse de las ccvaciones (28) y (24).

Véase la figura 5.
b) Vapor saturado.

Existe un vapor saturado, cuando éste estd en su punto
de rocio. Las ecuaciones para este caso se obtienen de una

manera similar al inciso anterior.

v) Prediccidn de la Constante de Eguilibrio K.
b B =4
(Método usado en el Programa CMIX. 257,

Para el ELV de un sistema multicomponente (de N compo-
nentes), las variables de interés son la temperatura T, la -

presidn P total, N-1 fracciones molarcs independientes para
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la fase ligquida y otras N-1 para la fase vapor. Entonces --
hay 2N variables de las cuales ce satisfacen N independicente
mente; las oltras N se determinan al rcesolver N ecuaciones si

multineas, de jgualdad de fugacidades. La fugacidad del -~ -

jie}

0

-
hEY
+

L-ésimo componente en una mczcla, es relacionada con la --

e
ecuacidn de estado por la ecuacibn (25)

De la ecuvacidn do balance de maitceria por componente =--—

(ec. 9) y de la ecuacidn (8), se obticne gue:

z; = Vy, + (lvV)xi (29)

y de las ecs. (29) y (23}, se obtiene:

x; = 2, /(14V(K, -1)) (30}
Y; T ZiKi/(l+V(Ki~l)) , ' (31).

de las ecuaciones de restriccidn (11) y (12), se obtiene la

FUNCION OBJETIVO:

N N
F(V) = & (y -%;)= 0 (K;=1)z,/(14V(K,-1)) = 0 (32)
i i S

En un célculo de punto de rocio V=1 y las variables a
calcular son T & P. En el c&lculc de punto de burbuja V=0 y
se busca T 6 P. Para otros casos se especifican valores de

V entre 0 y 1.

En el cdlculo de ELV para un sistema multicomponente,
el sistema de ecuaciones resultantes es no-lineal. Para re-

solverlo se aplican métodos numéricos de convergencia. Para



el presente trabajo se usaron sdlo el Método de Newton-Raph-

55

) C 53 . , . ;
son de Minimas Variables™” y el de Sustituciones Sucesivas.

En el equilibrio, de la ecuacidn (24), se tiene que -
xi¢i(x) = yidi(y), vor lo que

Kj o= B3 (0 /8 (v) (33)

La primecra estimacidn de los valores Ki que se usa en

el CMIX es la propuesta pox Fussel.53

K, = exp(5.37(]_+wi)(1-(1/Tri)))/Pri (34)

donde Tr y Pr son la T y P reducidas.# En el cdlculo flash -
se predicen los valores de L y V (ver ec. 8) y de las fraccio
nes molares Y de los componentes rara la fase vapor y los co
rresponaientoes X, para la fase licguida. Con estos valores -
se calculan las densidades del vapor y del liguido con la -~

ecuacitén de estado que se use.

Las conposiciones y las densidades se utilizan para -
el célculo de las fugacidades para cada fase. Si la fugaci--
dad del vapor no iguala a la del ligquido de cualguier compo--
nente, se propone un nuevo valor de Kj, con la relacidn (33).

Se repite el ciclo hasta que se¢ igualan las fugacidades.

A continuacidn se presenta la descripcién de las sub
rutinas del programa CMIX, asi comc su diagrama de bloques.

#En el articulo de la Li & thiembB SC promone una Kj de la forma:

K; = Pc./P  Texp(5.42(1-Tc;/T))

en la que no se utiliza el factor acéntrico W,
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100 Continue

|
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USO DEL PROGRAMA CMIX.

"E1l programa CMIX fue disenado para calcular y comparar
las propiedades volumétricas, termodinimicas y de equilibrio
de fases de mezclas de fluidos, a partir de diversas condicio

nes de alimoentacidn'.

Las subrutinas que integran el programa CMIX se ha cla-

gsificado en:

Subrutinas de lectura y escritura (I/0).
Subrutinas de control.
Subrutinas dc calculo.

Subrutinas de convergencia.

Se muestra en la Fig. 6 el diagrama de bloques de las
subrutinas de que consta el mencionado programa. A continua

cibn se descrihen las subrutinas de acuerdo a la clasifica--

cidn de arriba (tomada del manual de uso del CMIX).52

Subrutinas de lectura y escritura.

MAIN Se encarga de: la lectura de las variables de -
control.
Lectura de las variables de identificacidbn.

Lectura de la matriz de interacciones hinarias.

Coordina a las demé@s subrutinas, ya que es el -

. programa principal.



CONST

DIJ

TITULO

MAIN

Se encarga de lecr las propiedades basicas de

las sustancias de un banco de datos.
Escribe la matriz de interaccicnes binarias.

Escribe los resultados finales del cdlculo.

Subrutinas de control

Es el programa principal que coordina a las --

MONIT

subrutinas cue cargan toda la informacidén nece
saria (READ, CONST), para realizar cl calculo
de las propicdades que sc desean (con MONIT) y

escribirlas posteriormente (con TITULO) .

Llama a las subrutinas correspondientes para -—-

realizar los siquientes calculos (dependiendo -

de las varialbiles de control):

al Calculos en una fase (ya sea liquido o va—-~
por).

b) ‘Célculos en dos fases (ELV). Tabla 4.

_Tabla 4.- Diferentes tipos de cllculo hechos por MONIT

Entrada Salida Tipo de C&lculo
r, ' T, X, ' Punto de rocio
m ) i n n 1

T, yi P, Xi

P, Y T, Y; Punto de burbuija
T, Xj_ P, YJ n " #
'I‘,P,zJ L, Xy Flash isot&rmico
.T'P'_Zi v, yl W "




INVER

METCAL

SOLVC

PARC

MIXRC

EVAFUG

9/

De acuerdo a las variahles de control llama a
METCAIL, opecrando en dos fases (para calcular

P,T,%x.,v.%2., entre otrog calculos)
14 4 l, i .L

De acuerdo a las variables de control direccio

na hacia los diferentes métodos numbricos usa-

dos en la obtencidtn de las Ki' Nosotros usarc

. : : . . 55
mos el Método de Sustituciones Sucesivas y -
. s 53
el de Newton-Raphson de minimas variables, -

aungue se tienen implementados otros mdtodos.

Direcciona a las ccuaciones ciibicas en el volu
nen (CUuRI-1, etc.) Las cecuacionecs cibicas en
el volumen se resuclven con las Reglas de - =~
Cardan48 mediante RUTCUBR) . Como este programa
también mancja ccs. nultiparamétricas, éstas —

. . .55
se resuelven por un método de Regula Fals -

si
(REFA), neccesitando para ello encontrar el in-—

tervalo de la solucidn (INTTLR).

Llama a las subrutinas adecuadas para calcular
los parémetros de las ecs. de estado (PAR1, --

etc.).

Llama a las subrutinas adecuadas para calcular
las reglas de mezclado (MIXR1l, MIXR2, etc.) de
las ecs. de estado.

Coordina el cadlculo de las fugacidades de cada
componente a partir de las ecuaciones de esta-
do.



TERMIC

PREC

RUTCUB

ISOCAL

PROM

ESTIMA

OBJECT

MATRIX

REFA

W
(O

Coordina el c&lculo de las propicdades termodi
namicas como entapia, entropla, etc., las cua-

les no serdn tratadas en cesta tesis.

@

Coordina el cllculo de las presiones directamen

te de las ecs., de estado.

Coordina el cllculo de los coeficientes de las

ecs., de estado.
Subrutinas de calculo.

Realiza cdlculos isoentrdpicos e isoentélpicos

en dos fases.
Calcula entalpias y entropias.

Estima las condiciones iniciales (T’P’Xi’yi) -
~ . 49

con la ec. de Gdbmez-Nieto-Thodos, en caso gue

no se den, de lo contrario las lee de un archi-

vo.
Calcula la funcién objetivo a minimizar.

Resuelve cl sistcma de ecs. simultaneas por el

Método de Gauss con pivote.

Halla las rafices de una funcidn no-lineal,
Usa el Método de Regula Falsi, en el cual es -
importante dar buenos intervalos para la bfis--

gueda de la raiz.



PARL, .

CUBIZ1,

FUGL, .
TERM1,
PRE1, .
TEMP
PVAD

NEWDAT

REFA
MET1
MET2

METn

906

Calcula los par@metros de las ecs. de estado,
Calculan los coeficientes de las ecs. de esta
do.

Calcula las fugacidades de las ecs. de estado.
Calcula H,8,G,U.

Calcula las presionces de las ecs. de estado.
Calcula l1la temperatura inicial.

Calcula la nresidn inicial.

Caracteriza las fracciones pesadas o Pseudo-

componentas .,

--Subrutinas de convergencia.

Método de Regula Falsi,
" " Sustituciones Sucesivas.
" " Newton-Raphson de Minimas Variables.

Hay otros métodos mds, los cuales estan imple
mentados, que no serian usados, por cconsiderar

se suficientes los dos mencionados.
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ANALISIS DE LOE RESULTADOS OBTENIDOS DEL CALCULO DE
EQUILIBERIO LIQUIDO-VAPOR DI MLZCLAS DE COZ—HIDROCAR—
BUROS.

i) Soluciones Triviales.

Hemos mencionado que uno de los pasos a seguir, para -

obtener los valores de las nroniedades termodinimicas, es re

solver la ccuacidn de cstado ctibica en el volumen. Cuando -
esta ccuacidn licene tres raiccs reales a una tewmperatura y -
composicidén fijas, la raiz was grande ropresenta a la fase -
vapor vy la mé&s peguena a la fase liguida. Con esos valores
de los vollmenes se calculan las fugacidades v los valores K.
Debajo del punto pscudocritico, hay un intervalo de tempera-
turas para una composicidn y presiin dadas, para el cual se

obtienen las tres raices de la ccuacidn de cstado. Sobre es
te intervalo, la ecuacidn de estado puede representar adecua
damnente las propiedades de vapor v ligquido. Tuera de este -

c
. - - o
intervalo hay sblo una raiz.

Las técnicas iterativas usadas en este método de -~ -
célculo para equilibrio liquido-vapor, nos pueden conducir -
a una "solucidn trivial®: la composicidn del vapor es igual
a la del liguido. Esto sucede porque con las estimaciones
iniciales, con una sola raiz, ésta puede no corresponder a -
la fase deseada. Las solucioncs triviales siguen cumpliendo

con las ecuaciones de balance de materia y de igualdad de £fu

52

gacidades. Al usar el »nrograma CMIX, al igual que a otros
investigadores que usan estos métodos de calculo, las solu-
ciones triviales resultan cuando se hacen célculos cerca del

punto critico de la mezcla, tambi@én cuando los cilculos se -



hacen cerca de puntos azeotrdpicos.

Huron et,al.27 proponein un método para remover algunas
soluciones trivialces, para sus resultados con la ecuacidn de
Soave. Tamhién Polingg9 et. al. proponen otros mitodos. Mas
adelante mencionaremos un método confiable para tratar a las

soluciones falsas.

i1) An&lisis de Datos y Resultados.

A continuacién se presentan los resultados de las pre--
diccicnes de equilibrio liquido-vapor (BLV), para las mezclas
de C07~Hidrocarburos (Coy~HC), utilizando las ccuaciones de -
Soave (S) y de Feng-Robinson (PR). S2 han conscrvado las re-
glas de mezclado de ambas ccuaciones (lag originalez), puesto

s . 60 . , P ) .
que en un estudio reciente se couwnrobd gue éstas funciona--
ban mejor que las modificaciones, para el caso de sistemas de

COZ—HC (en ese estudio usaron kjj=0).

Se ha recopilado un banco de datos para mezclas de - -

COZ—HC. Los datos obtenidos cubren intervalos muy amplios de
temperatura y presibdn. Como el enfoque del presente trabajo
es aplicar las ecuaciones de estado a mezclas de hidrocarbu--
ros (aceite o petrdleo), a valores de temperaturas a las que
normalmente se encuentran los vacimientos de petrdleo (de 20
a 200°C, aproximadamente), el nimero de valores experimenta-
les es muy reducido para voder analizar nuestras prediccilo--
nes. Las corridas de los datos con el programa CMIX se hi--
cieron en orden creciente del nlmero de atomos de carbono de
que constan los hidrocarburos. Asi, empczamos con las mez--
clas de COz—etano,—propano,»butano,~pentano,-hexano,—decano,

hexadecano, ~eicosano y una mezcla multicomponente. Las mez-
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.

clas anteriores, son mczclas de CO2 con alcanocs, pero se con
sideran repnresentativas del commortamiento de los deméas com-
ponentes del pctréleo.js

Los parimetros de interaccidn, como hemos dicho, se -
obtienen al ajustar los datos experimentales con las presio--
nes de burbuja. De esta forma se obtiencn los mejores resul-
tados en las predicciones de ELV.61 Normalmente, realizarc-—-
mos primcro los cilculos de presiones de burbuja y después —-
los de rocio; csto se debe a que los cé&lculos do burbuja son,
en general, mejores que log de rocio. Bl calculo doe puntos -
de rocio, presenta problemas, debido a la prescencia del fend-
meno de condensacién retrdgrada (hay un punto de rocio infe--

. : 58
rior y otro superioxr).

En la tabla 5 se nuestran los pardmetros de interac-
cidn binaria kij usados y las fuentes de donde se tomaron.
Cuando los kjj deseados no estaban reportados, se calcularon
con un nrograma de coémputo, cuyo diagrama se muestra en la -
figura 4. Algunos kij para la ccuacibn de PR, se calcularon
usando las correlaciones de Kat062 en términos del factor --

acéntrico y la temperatura.

Para la ecuacidn de Soave, en el calculo de k.., =--

ademas del prograina mencionado, se usaron los articulos de
63

Huron,27 de Graboski c¢t.al. y el de Knapp,64 éste Gltimo

tambidén reporta kij‘s para la ec. de PR y otras.

Para la comparacidén de las predicciones de ambas --
ecuaciones de estado, se utilizd un programa de regresidn.
Este programa calcula el coeficiente de regresidén y el indi

ce de correlacidn, el ajuste se¢ hace mediante ninimos cua--
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Mezcla Intervalo de s . o  E e et o
de CO; Temperaturas kij(PR) RefcroQ01a kij(u) Referc301a
con: '

. ‘ _ 27
Etano 283 X 0.1397 Kato et al| 0.134 | Huron et al
Propano 233-360 K 0.138Q Khapp64 0.1453 Knapp
Butano 310-411 K 0.1366 " 0.1443 "

Pentano 277-378 K 0.1412 " 0.1302 "

-

Hexano 298-313 X 0.1153 " 0.131 | Li et a1.%?
Decano 462-583 K 0.1132 Calculado 0.1321} Knapp
Hexa-

decano 463-663 K 0.0548 R atatat

2
Eicosano| 310.15 K 0.093 Kato®? 0.110 | Calculado

TABLA 5.- Parémetros de Interaccidn kij para las

mezclas binarias que estudiaremos.
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drados para cada una de las siguientes curvas: lineal, cua--
dritica, exponencial y logaritmica. DPara nuestros vropdsi--
tos es suficicnte comparar los coeficientes de correlacidn -

lineal.

Para algunas mezclas se presentan los resultados de
la regresidn en unas tablas, se especifican los coeficientes
de correlacidn lincal. La notacidon usada es: CCP es el coe-
ficiente de correlacidn para las presiones, CCL para el 1i--
guido y CCV pava ¢l vapor, segin el tipo de cialculo (rocIo o
burbuja). XCO, es la fraccidn mol de CO. liquido vy YC02 la

2 2
del vapor.

Mezcla de CO,-Etano.

2

Los datos para esta mezcla se han tomado de los ar--
ticulos de T'redenslung et.al.66 y de Khazanova et.al.67 Am~
bos articulos cubren un intervalo de temperaturas de -50 a
20°C y presicnes de 37.3 a 57.2 bares (en el programa CMIX -
se maneja esta unidad de presidn). [l comportamiento de es-
ta mezcla se muestra en la figura 7, tomada de la referencia
66. Siguiendo el criterio mencionado antes, usaremos sdlo -
los datos a la temperatura de 20°C. Se observa en la figura,
que en este mezcla se presentan azedtropas, por lo que debe-
mos esperar nds soluciones triviales que las normalces, cerca
del punto critico (una azedtropa, graficamente es uan punto ~
de interscccidn de las curvas de rocio y burbuja en el plano,
el cual expresa composicidn idéntica de las fases coexisten-

tes, sin ser el punto critico).

En la tabla 6 se muestran los datos de entrada que -
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se utilizaron

En la tabla 7 se presenta el resultado de la regresidn

lineal de los datos experimentales con las prediccliones, en -

la correlacidén no se tomaron en cuenta las soluciones trivia-

leg, en este caso.
!

Deberd tomarsoe en cuenta, que las dos ecuaciones que -

se estan comparando, no fueron disenadas para utilizarse con
sustancias polares y =1 para manejar hidrocarburos. En este

caso el etano y el CO? tienen ambos un momento cuadrupolar -

distinto de coro, aun cuando sus momentos de dipolo si son -

cero.
Para este sisteoma y a esta temperatura de 20°C, Huron
27 . . o

et.al. también tuvieron problemas con sus predicciones.

Mercla de COz—Propano.

Para esta mezcla se tomaron los datos del articulo de

Reamer et.al.68 Se hicieron corridas para el cdlculo de pun

tos de rocio (T,yjmw—> P’Xi)’ Los parimetros de interaccidn

se tomaron del articulo de Knapp, para ambas ecuaciones. Se

hicieron corridas para cuatro temperaturas: 294.3, 310.9, ~--
327.6 y 344.3 °K, en un intervalo de presiones de 10 hasta -

69 bares. Para todas esas temperaturas se usd el mismo va--

loxr de k...
1]

en la obtencidn de los coeficientes de
soluciones trivia-

En este caso,
correlacidn, si se tomaron en cuenta las
les, debido a que se tienen mis datos y las soluciones tri-

viales son pocas, &stas suceden en la cercania del punto —--
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PRESION

(Bares) XCOy XCo,
37.66 0.000 0.000
40.03 0.037 0.058
44.46 0.119 0.159
49.28 0.216 0.263
52.72 0.313 0.341
63.05 0.774 0.771

- 62.34 0.822 0.812
60.99 0.889 0.876
58.84 0.961 0.952
57.19 1.G00 0.000

TABLA 6.- Eguilibrio L-V ¢n el sistema

CO.,~-LEtano.

2

T=293.15 K.

ccp
T (K) PR S

CCvV
PR S CALCULO

293.15| 0.9998 0.984

0.9997 0.9993 Burbuja

ccp

CCL

293.15¢ 0.9703 Q.9997

0.9993 0.9997 Rocio

TABLA 7.- Coeficientes de correlacidn --

obtenidos

para los cilculos de

presidn v fracciones mol para

el Sistema Coznetano.

Datos de

Fredenslung et al.66

105
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T = 293.15 K

P (E) P (PR) P(S) YCO,, (E) YCO, (PR) | YCO,(S)

37.66 37.95 33.12 0.000 0.6G00 0.000
40.03 40.16 40.12 0.058 0.0559 0.0544
44.46 44,69 (40.54) 0.15% 0.1594 (0.1190)
49.28 (24.52) 48.66 0.263 (0.2160 0.2578
52.72 52.85 7 51.89 0.341 0.3123 0.3102
63.05 (46.55) (77.26) 0.771 (0.7740) | (0.7740)
62.34 (32.43) 62.41 0.812 (0.8220) 0.8165
60.99 (28.50) (94.00) 0.276 (0.8890) | (0.8890)
58.84 59.41 59.28 0.952 0.9504 0.9525

57.19 57.35 57.64 1.000 1.000 1.000
TABLA 8.- Cdlculo de puntos de burbuja para el sistema -
COp-Etano.P(E) es la presion cxperimental. Las

soluciones triviales estdn entre paréntesis.
T = 293.15 X

P(E) P(PR) P(S) XCO, (1) XCOZ(PR) XCO?(S)

37.66 37.95 38.12 0.000 0.000 0.000
40.03 40.24 40.26 0.037 0.0385 0.0396
44 .46 50.21 44,32 0.119 0.1590 0.1203
49.28 (50.84) (52.00) 0.216 (0.2630) 1 (0.2630)
52.72 54.45 - 52.98 0.313 0.3412 0.3415
63.05 (81.91) (86.30) 0.774 (0.7710)| (0.7710)
62.34 (125.67) (30.27) 0.822 (0.8120) | (0.8120)
60.99 (31.01) [ (125.58) 0.889 (0.8760)| (0.8760)
58.84 59.35 59.30 0.961 0.9624 0.9606
57.19 57.35 57.64 1.000 1.0000 1.0000

TABLA 9.~ Célculo de puntos de rocio. Las soluciones tri-

viales estédn entre paréntesis (sistema COZ—Ethﬁ
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T (X) - CCP CCL
PR S PR S

294.3 0.9513 0.9989 0.9995 0.9987

310.9 0.9827 0.9982 0.9940 0.9970

327.6 0.9863 0.9861 0.9855 0.9726

344.3 0.9933 0.9947 0.9693 0.9792

TABLA 10.~ Coeficientces de correlacidn lineal obteni

dos do los datos del calculo de puantos de
puntos do rocio (sislcoma COZ~C3H8)
P (L) P (PR) P (&) XCOZ(E) XCOZ(PR) XCOZ(S)
10.34 10.43 10.53 0.0245 0.0252 0.0255
13.79 13.88 13.98 0.0742 0.0746 0.0753
17.24 17.35 17.43 0.1274 0.1261 0.1269
20.69 20.77 20.82 0.1834 0.1790 0.1797
24,13 24.18 24.17 0.2423 0.2342 0.2344
27.58 27.74 27.67 0.3048 0.2952 0.2944
31.03 31.75 31.58 0.3727 0.3683 0.3660
34,48 35.93 35.66 0.4443 0.4508 G.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.- Calculo de puntos de rocio a T = 294.3 K.
Sistema Coszropano.
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critico. In todas las mezclas siguientes no se reportan —-
azcedStropas. En la tabla 10 se muestran los resultados de la

regresidn lineal de los datos, para la ccuacidn PR y de Soave.

Los datos del articulo mencionado son termodin@mica--
mente consistentes, debido a que no se presentan desviaciones
serias en <l cdalculo d=2 puntos de roclo, ya que de: acuerdo al
articulo de vVan Ness et.al.69 y al de Wenzel:70 "Si log --
cdlculos de presiones de burbuja se ajustan bien a los datos
experimentales vy los correspondicentes cilculos de puntos de -
rocio proesentan serias desviaciones do los valores experimen-
tales, los datos ceuperimentalces son termodinémicamente incon-
sistentes" (viueba de consistencia termodindmica de los datos

experimentales) .

En la tabla 11 se muestra ¢l resultado del c&lculo de
puntos de roclo para este sistema. P cs la presidon y B se re
fiere a datos experimentales. La fiqura 8 es el diagrama pre

sidn-composicidn para el sistema CO,~Propano.

Mezcla de CO.,~Butano

2

La referencia usada para este sistema fue el articulo
de 0lds et.al.70

se tomd del articulo de Knapp, que cs aproximadamente el mis

Rl parametro kij para la ecuacidn de Soave

mo valor usado por Huron,27 de alli también se tomd el kij -
para la ccuacidn de PR. Huron menciona que este sistema cs
dificil de predecir con la ecuacidn de Soave. Peng y Robin-
son16 usaron este sistema binario en sus predicciones de la
composicién liguida y las compararon con las de la ec. de --

Soave.
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Los prohlemas en las predicciones pueden deberse a que
los datos tengan crrores, probablemente en la medicidn de las
composiciones de la fase liquida, como lo mencionan Desserern
Y RobJ'_nscm]1 en su articulo. La inconsistencia ternodinamica
de estos datos, se refleja en los bajos valores de los coefi-
cientes de corrclacidédn CCI, (tabla 12) vy se ve en la tabla 13.
Por lo antes dicho, estos datos y los resultados deberan to-

marse con roegervas,

Mezcla de CO?wPentano

Los datos para este sistema se tomaron del mencionado
articulo de Besserer y Robinson}l. Los cé&lculos de burbuja
realizados dan buenos resultados, no asi los de rocio, pues
como pucede verse en la figura 9, hay composiciones éen las que
la curva de rocio se hace casi vertical. Para estos casos se
tienc gue dar una muy buena aproximacidn inicial, para poder
realizar un buen calculo. En la regidn vertical, se obtienen
nuchas 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 regresidn lineal, para los cdlculos de puntos. -~
de burbuja. La tabla 15 muestra los resultados de los cdlcules

de puntos de rocilo, obsérvense todas las soluciones triviales

que resultan.

Los parametros de interaccidn usados fueron: kij(PR) =
0.1302 y kij(s) = 0.1412, tomados del articulo de Knapp ya --

mencionado.
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ccp CCL
T (K) PR S PR S
310.93 0.9904 0.9968 ) 6.9955 0.9976
344.26 0.7986 0.7893 - 0.7940 0.7704
377.59 0.8176 0.8842 - 0.7241 0.8188
410.93 0.9386 0.9407 - 0.8795 0.8728
TABLA 12.- Coeficientes d¢ correlacién para el sistema
CO,-n-Butano. Para puntos de rocio.

P () P(PR) P(S) géOE(E) XCOz(PR) XC&Z(S)
31.03 31.30 31.42 0.0060 0.0075 - 610076—
34.45 34.90 34.92 0.0270 0.0340 0.0345
37.92 38.51 38.39 0.0490 0.0615 0.0619
41.37 42,07 41.75 0.0730 0.0898 0.0994
44.82 45,82 45.15 0.1000 0.1218 0.1187
48.27 49.33 47.95 0.1310 0.1557 0.1447
51.71 48.19 47.13 0.1690 0.1441 0.1369
52.26 45.38 44,77 0.1880 0.1179 0.1153

TABLA 13.- CAlculo de puntos de rocio a T = 410.93 K.

Sistema C02—N~Butano,
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cep Cccv
T (K) PR S PR S
311.02 0.9993 0.9992 .9993 0.9993
344,15 0.9970 0.9988 0.9896 0.9965
377.59 0.9942 0.9996 . 9640 0.9899
TABLA 14.- Coeficientes de correlacidn lineal para
el cidlculo de punteos de burbuja del sis
tema C02~n—Pentano.
P(E) P (PR) P(S) XCO9(E) XCQ?(PR) XCO?(S)
1.05 1.08 1.07 0.0000 0.0600 0.0000
4.62 4,42 4.338 0.0344 0.5373 0.0366
8.48 8.55 8.45 0.08%0 0.0833 0.0814
15.86 16.54 16.19 0.1689 0.1725 0.1670
21.79 24.28 23.50 0.2379 0.25¢8 0.2484
29.51 35.82 33.70 0.3357 0.3952 0.3666
36.41 39.79 36.93 0.4223 0.4445 0.4056
43.85 46.25 41.61 0.5321 0.5299 0.4643
53.09 (72.74) (76.04) 0.6674 (0,9663) (0.9663)
59.23 (77.32) (74.63) 0.7702 (0.9692) (0.9692)
62.33 (78.35) (77.05) 0.8109 (0.9699) (0.9699)
65.36 (77.41) (85.95) 0.8553 (0.9704) (0.9704)
67.98 (69.84) (77.86) 0.8763 (0.9701) (0.9701)
69.98 (78.94) (69.64) 0.8963 (0.9745) (0.9745)
73.85 (79.95) (76.13) 0.9416 (0.9724) (0.9724)
TABLA 15.- Cé&lculc de puntos de roclio a T = 311.03. Notese

que las soluciones triviales son en la zona ver-

tical de

la curva de rocio.

Ver Fig.

9.
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Mezcla de COQvHexano

Para este sistema se¢ encontraron dos referencias: la
de Ohgaki vy Kataymma’z y la de Li et.al.65 ssta Gltima fue
la que sc usgd, por ser la mas reciente. En ambog articulos
se menciopa que los datos de la composicidn liquida de hoexa-
nOwCOz, presentan fuertes no-idealidades y que los datos de
la referencia 72 tienen muy poco contenido de hexano. Li et.

al. proponenun valor de kij para sus dabos, para ser trata--

dos con la ecuacidén de Soave. Para la eccuacion de PR se us{

~

el pardmctro del articulo d¢ Knapp (valor aproximado al ra—-

portado pour Kato).

En la tabla 16 se presentan losg coeficientes de corre
lacidn lineal para el célculo de puntos de burbuja. Para el
caso de los calculos de puntos de rocio, como c¢n el sistema
anterior, se presentaron las soluciones triviales en la re—-
gidén en la que la curva de rocio se hace casi vertical. Ver

la figura 10.

Mezcla de C02~n—Decano y COz—n—Hexadecano.

Ambas mezclas vienen reportadas en el articulo de Se-
bastian et.al.73 Los pardmetros de interaccidn para la ecua
cidn de PR se calcularon con un programa que ajusta las pre-
siones de burbuja; por esto mismo, si se ticne un buen kij’
se tendran buenos resultados en las predicciones de puntos -
de burbuja. El problema es entonces con los puntos de rocio.
Ya hemos mencionado que en los puntos de rocio hay soluciones
triviales, donde para una misma fraccidon mol do componente,

se tiene una presidn inferior y una superior.
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ccp cey
T (X) PR 5 PR S

313.15% 0.9995 0.9992 .9923 0.9918

353.15 0.9908 0.9922 . 8544 0.8374

393.15 0.9367 0.9313 .8886 0.8870

TABLA 16.- Coeficientes de correlacidn para el sis-
tema CO,-llexano. Cdlculo de puntos de
burbuja.

P(E) P (FR) P(S) YCO?(E) YCO?(PR) YCO7(S)
7.79 7.30 7.50 0.9490 0.9421 0.9449
16.55 15.25 15.68 0.9720 0.9684 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.- Cédlculo de puntos de burbuja (T , xi-» P, v.)

para C02—Hexano arT

313.15 K.




ccp CcCcv
PR S PR S T (K)
0.9997 0.9997 0.9969 0.9978 462.55
0.9999 0.9999 0.9993 0.9995°) 476.95
TABLA 18.- Calculo de coeficientes de corre-
' lacidn para el sistema CO,-n-Deca-
no. Puntos de burbuja. Cada iso-
terma tiene cuatro puntos.
cCp ccv
PR PR T (X)
0.9998 0.12527(?) 403.05
0.9998 0.9994 542.85
TABLA 19.- Coeficientes de correlacibn para

el sistema Cop—n—Hexadecano.

Puntos de burbuja. Cada isoter-

ma tiene cuatro puntos.
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T = 462,55 K
P(E) P (PR} P(S) YCO2(E) YCO2(PR) YCOz(S)
12.62 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 39.90 0.9410 0.9350 0.9371
51.31 51.94 56.57 0.9478 0.5407 0.9435
T = 476.95 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 40.55 0.9240 0.9131 0.9154
50.77 51.22 49.77 0.9303 0.9203 0.9235

TABLA 20.- C&lculos de puntos de burbuja para el sistema

COz—n-Decano a dos temperaturas.
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fgj

T = 462.55 X
P (E) P (PR) P (S) XCC)?(E) XCOz(PR) XCOo, (S)
19.42 22.52 21.77 0.0913 0.1035 0.1030
30.78 35.85 33.41 0.1472 0.1651 0.1585
40.63 52. 45,49 0.1€83 0.23993 0.2134
51.37 (233.03) 66.45 0.2356 (0.9478) 0.3031

T = 476.95 K
14,44 15.75 15.53 0.0635 0.0674 0.0687
27.47 30.48 29.15 0.1239 0.1365 0.1346
41.34 59.93 50.59 0.1872 0.2650" 0.23138
50.77 (231..11) 65.23 0.2282 0.9303 0.2940
TABLA 21.- Resultados de los c@lculos de puntos de rocio

para el sistema CO?~n~Decano. Las soluciones
triviales estin entre naréntesis. Para CO, =~
n-llexadecano los valores calculados presentan

mas desviaciones.
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Para el caso de la mezcla de CO,-Decano, el kjj para -
la ecunacidn de Soave se tomd del articulo de Knapp. Para el

caso del hexadccano no se dispuso de ese parametro.

Para las dos wezclas, sdlo se reportan'cuatro maediciLo-
nes para cada isolterma, en todo caso, sc obtuvieron los coe-
ficientes de corrclacidn. Lstos se muestran en la tabla 18,
Se mucstran tambidén, unas tablas de los cllculos de equili--—

brio liquido-vapor.

Mezcla de C02~n~Eicosano

Esta mezcla incluye al hidrocarburo més pesado que se
pudo hallar en la literatura. Los datos para el cdlculo de
puntos de burbuja, fucron tomados de la refercncia 74 (Huile
et.al.). En los datos reportados en este articvlo, se supu-

£

so gque la fasc vapor fue CO,.

Bl parametro ki_.t para la ecuacidn de Peng-Robinson se
-4

tond del articulo de Kato et.al., para la ecuacidn de Soave

R) = S) = 0.11.
se calculd: Kk (PR) = 0.093 y k,,(8) = 0.11

Se presenta la tabla con los cocficientes de correla-- . -

cibn lineal (tabla 22).

B T CCP i

- (34}

Ry ] PR

310.15 0.99518 0.98524

;
)

TABLA 22.~ Coeficientes de correlacidn para el
‘cdlculo de puntos de burbuja del --

sistema C02-n~Hicosano.
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Mezcla de C02~Hidrocarburos

(Mezcla Multicomponente)

Después de haber analizado las mezclas binariag ante-
riores, pasenmos ahora a estudiar une nmezcla malticomponente.
Esta mezcla viene reportada en el articulo de Turck et.al./5
y consta de las siguicntes sustancias: CO,, wetano, etano, -
propano, n-bubtano, n-pentano, n-hexano, n-heptano, n-octano,
n—-decano y n-taetradecano; algunas de las cuales sc trataron

ya como nezclas binarias con COZ‘

Los pardmetros de interaccidn se tomaron de las refe-
rencias 27, 62, 63 y algunos sc calcularon con una relacidn

. C « . 62
en términos del factor acéntrico y la temperatura. Para - -

cada par hidrocarburo-hidvocarburo, se tond kijx Q.

Se presenta una tabla con los resultados de los célculos
de presiones de burbuja y sus coeficientes de correlacidn, --
asi como los datos de entrada que se usaron en el programa =--
CMI X.

1ii) Equilibrio Liquido-Liguido-Vapor.

En todos los casos anteriores se ha tratado el équili
brio fisico cuando existen solamente dos fases en coexisten-
cia, wuna liquida y una vapor. Sin embargo, como sc¢ ha men-
cionado, en recuperacidn mejorada de petrdleo mediante inyec
cidn de COZ’ se presentan tres faces: una fase vapor y dos -

liquidas. De las fases liquidas formadas hay una rica en hi



T = 338.7 ¥
P (L) P (PR) Po(5) vCOo., (1) YCo, (PR)  YCO, (5)
41.58 39.2%5 40.38 0.89294 0.8%023 0.8924
69.0> 67.10 69.00 0.8924 0.89798 0.980013
86.32 86.70 £9.18 0.289%79 0.89705 0.89998
103.70 112.12 115.42 0.88304 0.89148 0.69338
117.97 121.15 125.11 0.67516 0.87971 0.38012
124,59 119.14 122.52 0.86874 0.688153 0.88360
T=338, 7K cep T=338.7 X cCcv
0.98664 0.98576 0.91895 G6.21007
TABLA 23.- Resuttados do los calculos de puntes de burbuja
realizadces para una mezcla rulticomnonente. Se
proporcionan tambiln los cozficlentes de corre-
lacidn.
EQUILIBRILM PHASE COMMOSITITONG AND K-VALUES FOR N 'MINAL 80 HOL PERCENT {.202 IN SYNTHETIC OIL AT 338.7 X
Compositions in Mole Percent
Prersure  Sample Carbon
HPa Type Nitrogen Dicwide Hethane  fthare  Propase  n:Putane o-Pratane nofexanr p-Heplaae n-Octane n-Decanr c-letraderane
Single Saaple 1 19.96 6.85 C.32 0.75 1.14 g.19 0.460 0.96 0.3¢6 6.53 8.94
Pbave Sawple 2 73.832 6.830 Q.56 0.756 1.198 0.826 0.&27 0.992 0.984 6.524 0.91%
13.05% Vapor 86.112 8.518 €.504 Q.044 B0 0. 4489 G.a 0. 444 ©.576 1.660 e.112
Liquid 79.5558 6.619 G.L28 0.287 1,170 ¢.852 G.631 1.022 1.018 6. 840 g.¢72
E-Value 1.082 1.287 2.35%9% 0.818 0.705 0.524 ¢.504 0.434 0. 369 0.244 0.115
12.4%9 Vapor 86.874 8,734 0 373 0.018 0.757 N3 &or87 0.34% 0. 260 1034 o014
Liguid 5,813 5.689 ¢.85¢0 0. 8%5% 1.332 1.026 Q820 1.354 1wl g.725% 1.193
K-Valve 1,147 1.541 8.5£2 0.748 D.543 La36 .33 0,254 0.188 0.106 2.0297
11,797 Vapor fA7.516 8.c18 [ 0.618 0.730 0.401 v.2%90 0.2%3 0.2t 9.70? C.024%
Liquid .2 4.857 0.¢5% a.919 1.6 1. 254 1.032 1.7%9 1.8.0 12.513 1.803
E-Value 1.218 1.774 0.3«% 0.672 ¢.448 0.319 g 233 0.167 Q.2 q.0611) C. 01234
10.370 Vapor £8.304 8450 0.3 9.420 0.703 Q.362 8. 13% 0226 9. 154 0450 JUN
Liquid 68 ISR §.032 Q.93 1.106 1.78% 1.432 bL23s 2.168 2. 305 15.021% 2
E-Yalue 1.3487 2.1724 1.05y 0.00% [V A 0.221 [N ] 0.0909 0.05%83 0.9261 g.<e17?
8.632 Yapor 85.979 B8.143 0,543 0 627 0.70% 0.3139 G148 0.167 0,102 0.21% ¢.cata
Liquid 55.378 z.980 0. 587 1.i7% 2.457 2.129 t.853 3.218 Y40 22.559 4,008
K-Value §.661 2.733 1.G29 8.534 0.287 0.159 O 0314 0.0%09 0.029% ©.009%7 0.000%3
6.90% Vagor 89.240 B.054 0.52% 0.643 0,706 0.127 o. 180 0.1138 h.0758 0.1347 Q.00
Liquid 45.170 2.292 0.41% 1.215% 2.822 2.579 P PR 4,147 & Hay 28,934 € 17d
K-Value 1.976 J.514 1,267 0.529 3.250 6. 120 0.08w1 0.0318 o.0tel L. 0048 0.00033
4,158 Vapor 49,294 7.850 0.513 0.103 0.R16 ©.1379 a.162 0.135 0,065 0.0709 0. 00044
Liquid 8,211 1318 0.341 1.09% 3.002 3,144 3.034 5.821 6,27 40.576 R
K-Value 3.16% 5.948 1.504 0.642 0.272 0.118 0.0334 2.0232 0.¢10% Q.C0224 0.620602
TABLA 24.- Mezcla utilizada en el cllculo de la tabla 23.

Tomada de

Turek ot

-
al.7J




drocarburos y otra rica en 007. Las condiciones para que es

te fendmeno ocurra, se discuten en el capitulo ITI.

El algoritmo utilizado carece de subrutinas capaces
de predecir este comportamiento, es necesario entonces con--
tar con nétcdos de cdlculo vmara la prediccidn del equilibrio
de las tres fascs mencionadas. En los parrafos siguientes ~

se analizan las relaciones de equilibrio para las tres fases.

i i 76 . -
En 1955 Meldrum et.al. introducen un método para --—
realizar el calculo del equilibrio L-1~V, para una wmezcla de
hidrocarburos comn COZ’ Introducen los llamados "coeficien—-

tes de distribucidn" para las dos fases liquidas. Si

¥, = fracci®n mol del i-&simo componente en la fase -~

liguida rica en hidrocarburos.

X."= fraccidn mol del i-&simo componente en la fase -

liguida rica en CO,.

entonces el coeficiente de distribucidn c es:

Cuando hay dos fases liquidas se toma un valor dife--
rente de las constantes de equilibrio Kj para cada fase.
Asi, la Ki para cada fase rica en hidrocarburos es Ki: yl./xi
y la correspondiente para la fase rica en co, es Ki = yi/xi’,
donde y; es, como antes, la fraccidén mol del i-~&simo compo---
nente en la fase vapor. El método de cilculo que proponcn -

Meldrum ct.al. estd basado en idealizaciones y no trabaja mez



clas en que no predomina el CO,; si hay metano presente en

la mezcla, tampoco se puede aplicar.

El problema de cquilibrio L-L se ha tratado principal-
mente, usando modelos para coeficientes de actividad (funcio-

nes de exceso de Gibbs) y mediante ecuaciones de estado. La

- ex : X
energia de excoso de Gibbs G777, cstd relacionada con el coefi

7,78

~J

ciente de actividad mediante las relaciones:

ex -
G 7= RTL x. lnvy. RT Iny. = drl o Wn .

i gy Y i =Y/ T,P,n.
J
donde n. es el namero de moles del componente i (i=1,...,N),
n, es el nmero total de moles, Y, €8 ¢l coeficiente de acti-

vidad y % la fraccidn mol del cowponente i.

Como se vio en el capitulo V el méltodo utilizado para
el equilibrio 1iquido-vapor pertencce a los llamados directos
(ver Cap. IV), que con todas suas ventajas y desventajas son -
los gque mejor se anlican a altas presiones, por 1o qﬁe e su-
giere que para el algoritmo para equilibrio LLV, se utilicen

estos métodos.

A continuacidén se analiza brevemente cbmo se han apli-
cado las ecuaciones de estado clbicas, en la prediccidn de --

equilibrio liquido-liquido y liquido-liquido-vapor.

79 ) .
En 1974 Lu, C.¥., et.al. propusicron un método de =
Regula Falsi para calcular equilibrio LLV, usando "una ecua-

cibn de estado adecuada". FEllos usaron la ecuacidn-de. RK.

El método pronuesto, seqgin los autores predice bien el

equilibrio LI, cerca del punto critico (plait point). El mé-
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todo no es muy atractivo, porgue para manejar multicomponen-
tes se requicere una gran cantidad de datos de entrada. 0 EL
método uca ccuaciones algebriicas simples y no incluye deri-
vadas de ninguna funcidn. Bl criterio de cquilibrio termodi
namico que se utiliza es el de la igualdad de fugacidades pa

ra las fases liquidas 11 y 12 y la fasc vapor v

quedaria:

11,11 12 12
X0 By =%y 8y
Y 11 .11
. v
Xi© B0 Ty Py

para las dos fases ligquidas y una vapor. Los coeficientes de
fugacidad se eval@ian con la ccuacidn de estado., Las ecuacio-

nes de restriccidn que usaron Lu et.al. son:

]

11 ' '
X, =

: .1
X kR
ylz o
1 1

5 }
i¥y =1

Heidemanna1 (1974) usa la versidn de Wilson de la ec. de
Redlich»~]<wong,82 para implementar un algoritmo para resolver
el problema de equilibrio LLV, basado en la minimizacidn de
la cenergia libre de Gibbs (para eliminar soluciones falsas).
Aqui se propone un método flash para clacular las tres fases

nencionadas, el cual tiene problemas de convergencia si la -



cantidad de una de las fases es pequena con equilibrio.
Heidemann utiliza un argumento de Gibbs para resolver el pro
hlema de la scparacifn de fases: "si podemos dibujar una tan
gente a la curva de la znergia libre de wmezclado en dos pun-
tos, cualguicr mezcla do composicidn entre los des puntos de
tangencia, en el cquilibhrio se debe separar en dos fases, la
cual tiene las compesiciones indicadas en esos puntos" (dia-
grama energia libre de mezclado vs. composicidn). Ademds, -
usa ¢l criterio: "la condicidn nccesoria de ecuilibrio entre
dos fascs se logra si lz curva de energia de mezelado tienc
una linea tangente comlr, justawente como cn ol cquilibrio -
LL". LEste Gliimo critaorio lo usa Heldemann para eliminar --

las soluciones falsas en el equilibrio LV.

Aun cuando los m&todos propusctos por Im et.al. y Hei-
demann, no sicmpre logran buenas predicciones, sus resulta--
dos mostraron que¢ se puede usar una sola ecuacidn de estado

para predecir las tres fases en equilibrio.

Peng vy Robinson8o proponenr un nttodo para ¢l cilculc -
de ELLV, usando la ecuacidn propuesta por ellos.16 Dicen --
que su algoritmo resulta mis simple y eficiente que los méto
dos descritos anteriormente; pero como se menciona "el proce
dimientc que implementames estd limitado a sistemas que con-
tienen agua y al menos otros dos componentes. DEsto resulta
del hecho de que los sistemas con dos componentes tienen sd-
lo un grado de libertad cuando existen l1as tres fases“.80
Las relaciones de equilibrio para el cdlculo flash (sistemas
no-reactantes) en sistemas con tres fases (LLV) a una T y P

fijas son:



La+Lb+V=.l

. X, . -t L = Z.,
Laxal + bebl. VYL i

b ) )}
. o= Ty o= Ty, =T 2, =1
i xal. i “bi 1jL i 71

donde La,L y V son los nGmeros de moles en las fases rica en

b
hidrocarburcos, la fase rica en agua & CO,) y la fase vapor, -
. . - i 16 .
respectivamente. Al igual que Meldrum et.al., Peng y Rohin
son defincen cocficientes de distribucidn de los componcntes -

en las tres fases:

Estos coeficientes combinados con las ecuaciones de balance -

anteriores dan las siguientes relaciones:

ai
Xy = (2K /Kpy) /F
Y = 23K /T

donde

F = La(1~Kail + Lb(hai/Khi G'Kai) + Kai

En la figura 11, se muestra un diagrama de flujo de un
cdlculo flash para tres fases. Un diagrama de flujo similar

puede escribirse para las predicciones de rocio y burbuja, -



donde adicionalmente deberd suponerse la T o la P y ajustar
se después de cada iteracidén. Peng ct.al. proponen un méto-
do de ajuste para la presidn ccuaciones para los valores ini
ciales de los coeficientes de distribucidn. En el articulo
no se menciona nada sobre soluciones falsas.

Deam v Maddox83 propusieron también un método de célculo

flash, para tres fases, parecido al de Peng et.al.

En general la funcidn obidetivo para sistemas multifési
o =
. o)
cos tiene la forma:

L. 2. (K, = l)/Hi =0 , m=1,...,J-1

i “iMim
J-1
donde H.=1 +§ V (K. - 1) , para J fases, V_ es la fraccidn
i m=q M im m

de fasc m,

Kremer y Knapp84 usan también ecuaciones de estado para
predecir tres fases, como criterio de equilibrio termodindmi-
co usan el de igualdad de fugacidades y calculan coeficientes
de fugacidad para todas las fases (métodos directos). Al gra
ficar fugacidades (calculadas con una ecuacidn de estado) vs.
mol % para el sistema N2—C6H6, hacen notar que hay tenperatu—
ras en las que hay dos concentracicones con igual fugacidad.
Sin cmbargo, hay s6lo una temperatura en la cual las fugacida
des en las dos fases liguidas y en la fase vapor son iguales
tanto para N2 COmo para CZ“G‘ La tercera concentracidn co--
rresponde a una condicidédn inestable (falsa solucidn).

Para eliminar las soluciones incstables o falsas solu-

ciones, a las técnicas usadas para la solucidn de equilibrio



entre fases, se tiene gue anadiy la condicidn de que las fa-

ses ¢n cquilibrio predichas, dehen tener la encrgia de Gibbs
més baja posible a la temperatura y presién del sistema., La

igualdad de los potenciales gquimicos es una condicidn necesa

ria pero no suficiente para la minimizacifn de la energla de

Gibbs.

Las soluciones de equilibrio entrc fases que satisfacen
las ecuaciones de balance de materia y la igualdad de los po-

tenciales gquinicos en todas las fases, nos conducen a solucio

nes triviales, va gue 1o se saticface el criterio de minimicza

cidén de la encrgfa de Gibbs. Afln més para cquililvio LLV, es

tas solucioncs se dan ademds, ccrca de la regidn do tres fa--

) ) . 85 , P
ses. In el articulo ¢ Baker et .al. s trata esie tema ted
- 57,86 B

ricamente, pero en los articulos de Michelsen adenis se

describen m2todos numlricos para hacer el andlisis de estahi-
lidad, basado con el criterio del plano Tangente doe Gibbs., La
implementacidn de estos mAtodos en la computadora, asi como -
los de equilibrio en tres fases, se salen del tema de esta te

sis.
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CONCLUSIONIS

En esta tesis se han dado los fundamentos termodin&mi-
cos y los métodos de calculo que se utilizan para describir
cuantitativamente el eguilibrio entre fases. Se encontraron
imprecisiones en los mitodos de cilculo debidas principalmen
te: al cilculo de los parimetros de intevaccidtn, en el méto-
do de calculo de puntos de rocio (regidn retrdgrada) y en los
criterios de convergencia (soluciones triviales). La envol=-
vente de fascs debe ivse calculando por partes: curva de ro-
cio, de burbuia y un método cspecial para calcular puntos

criticos.

Las ecuaciones de estodo usadas tienen sus intervalos
de validez en el espacic PVT. La eficiencia de una ecuacidn
de estado depende del tipo de compucestos parva la que fue di-
senada. Las ecuaciones de Soave y .de Peng-Robinson, con to-
das sus limitacioncs, en general dan buenos resultados en la
prediccidn de equilibric entre fases CO,-Hidrocarburos, a
altas presiones y a las temperaturas a las que normalmente
se encuentran los yacimientos. Los méritos relativos de es-
tas ecuaciones variaron de sistema a sistema y de composi-—--
cibén a composicidn para un sistema dado.

E1l conjunto de datos gue se usd, sin ser exhaustivo, -
se considerd representativo de los hidrocarburos que forman
el petrdleo. ILn esta tesis se pretendid presentar los méto-
dos que se usan para describir el equiliprio L-V conmezclas.

‘La eleccidn de las ecuaciones probadas se debid al co-
nocimiento de que daban excelentes predicciones para hidro--

carburos a altas presiones.
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Con ecuaciones multiparamétricas del tipo RBWR so espe-
ra que se obtengan mejores resultados, pero con ol inconvae--
niente de presentar un alto costo de tiempo de miouina y no
siempre se pucden garantizar bucnos resultados para sustan-
cias polarces.  Se encontrd gue hay modificaciones a la ec.
de Soave que manejan sustancias polares, pero que no descri-

ben bicn la fasce liguida.

Se suglere que se siga trabajando ¢n la implementacidn
de métodos mis coficientes para calcular envolventes de fases;
en la mejor fundumentacidn de las ccuvaciones de cstado; 1o
nmismo de las reglas de mezclado. So deben cstudiar més los
sistemas con wollculas grandes, no esféricas vy polarces. Se
deben iwmplantar mdtodos oficientes para probkar lea consisten-—
cia termodindmica de los datos de que se disgponce, para obte-

ner nejores ajusces de las ecuaciones de estado.

Para el calculo de cquilibrio liquido-liquido-vamnor y

liquido-liguido se propene gque se implemente el métode pro-
. 81 “ . DU Cq s

pueste por Heidemann®~, anadiendo el andlisis de estabilidad

propuesto en los articulos de Michelsgen 57'66.
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NOTACION USADA
Energia de Helmholtz
Parametro de las ecuaciones de estado clbicas
n 1" 1] 1] n n LI
Ecuacidn de Benedict-Webb-Rubin
k dtomos de Carhono de los hidrocarburos
Bidéxido de Carbono
Cocficiente de Correlacidn para la fase vapor
0 " " " v .w o 3iquida

las presiones
Indica derivada
Desviacitn estdndax
Eguilibrio Liquido-Vapor
" Ligquido-Liguido=Vapor

Grados de libertad
Fugacidad
Energia libre de Gibbs

" " " " molar
'ancidn del volumen molar (Cap. IT)
Entalpia
Parametro de las ecuaciones de estado (Cap. II)

Constante de equilibrio (Razdn de equilibrio)



k..
ij

L-v

L-L-V

T

Tc

VW

Parfmetro de interaccidn hinaria
Moles de liquido por mol de mezcla fluida
Liquido

Liquido-Vapor

Liguido-Liquido-Vapor (& Li-Lz—V)
Pendiente de una recta (Cap. V)
NGnervo de componentes de la mezcla
Nﬁm@ro de moles

Presidn

Ecuacidn de Peng-Robinson

Calor

Constante Universal de los Gases
Ecuacidn de Redlich-Kwong

Entropia (Cap. 1)

Entropia molar

Ecuacidn de Scave (Cap. V)
Temperatura Absoluta

Temperatura critica

Traslacidén en el volumen (Cap. II)
Energia Interna

Volumen total

Moles de vapor por meczcla fluida (Cap. V)
Volumen molar

Ecuacidn de Van der Waals
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Trabajo
Factor acéntrico
Fraccidon mol de liguide o conposicidn en general
Fraccidn mol de co, liguido

L " n 1] Va}‘)o r
Fraccidn mol de vapor
Factor de compresibilidad (cc. para gases reales)
Moles dol compononte 1 (Cap. V)
Paramctro de las ccuaciones de edo. (Cap. I1)
Parametro de la ecuacidn de estado cGbica general
Paridmetro de la ecuacidn de estado clibica general
Coeficicnte de Actividad
Parénmetro de la ccuacidn de estade clObica general
Derivada Parcial
Tolerancia
Potencial qguimico
Simbolo de Sumatoria
Nimero de fases (Cap. I)
Coeficiente de fugacidad

Parlmetros de las ecuaciones tipo VW
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cte
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Superindices

TFases de un sistema
Propiedad de exceso
Liquido

Liguido 1
i 2

Estado saturado

Vapor

Fase rica en CO, (coef. de
Propiedad molar parcial

Estado estandar
Subindices

Término de atraccidn (Cap.
Propiedad critica
Constante

En eguilibrio

Se refiere al componente 1
1] it " 1" j
Nmero de componentes
Término de repulsidn (Cap.
Propiedad rcducida

Proceso a M y X constantes
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